Instituto Alberto Luiz Coimbra de U F RJ
Pds-Graduagao e Pesquisa de Engenharia

SINTESE E CARACTERIZAGAO DE CARBETO DE MOLIBDENIO SUPORTADO EM
ALUMINA RECOBERTA POR CARBONO PARA APLICACAO NA SINTESE DE FISCHER-
TROPSCH

Maria Clara Leite Scaldaferri

Dissertacdo de Mestrado apresentada ao Programa de
Pés-graduacdo em Engenharia Quimica, COPPE, da
Universidade Federal do Rio de Janeiro, como parte dos
requisitos necessarios a obtencédo do titulo de Mestre em

Engenharia Quimica.

Orientador: Victor Luis dos Santos Teixeira da Silva

Rio de Janeiro
Maio de 2014



SINTESE E CARACTERIZACAO DE CARBETO DE MOLIBDENIO SUPORTADO EM
ALUMINA RECOBERTA POR CARBONO PARA APLICACAO NA SINTESE DE FISCHER-
TROPSCH

Maria Clara Leite Scaldaferri

DISSERTACAO SUBMETIDA AO CORPO DOCENTE DO INSTITUTO ALBERTO LUIZ
COIMBRA DE POS-GRADUAGCAO E PESQUISA DE ENGENHARIA (COPPE) DA
UNIVERSIDADE FEDERAL DO RIO DE JANEIRO COMO PARTE DOS REQUISITOS
NECESSARIOS PARA A OBTENCAO DO GRAU DE MESTRE EM CIENCIAS EM
ENGENHARIA QUIMICA.

Examinada por:

Prof. Victor Luis dos Santos Teixeira da Silva, D.Sc.

Prof. Fabio Barboza Passos, D.Sc.

Prof? Monica Antunes Pereira da Silva, D.Sc.

RIO DE JANEIRO, RJ - BRASIL
MAIO DE 2014



Scaldaferri, Maria Clara Leite

Sintese e Caracterizacdo de Carbeto de Molibdénio
Suportado em Alumina Recoberta por Carbono para
Aplicagédo na Sintese de Fischer-Tropsch / Maria Clara Leite
Scaldaferri. — Rio de Janeiro: UFRJ/COPPE, 2014.

XVIII, 107 p.:il.; 29,7 cm.

Orientador: Victor Luis dos Santos Teixeira da Silva

Dissertacdo (mestrado) — UFRJ/ COPPE/ Programa de
Engenharia Quimica, 2014.

Referéncias Bibliograficas: p. 100-105.

1. Alumina Recoberta por Carbono. 2. Sintese de
Fischer-Tropsch. 3. Carbetos de metais de transi¢céo. I.
Silva, Victor Luis dos Santos Teixeira da et al. |l
Universidade Federal do Rio de Janeiro, COPPE, Programa

de Engenharia Quimica. lll. Titulo.




AGRADECIMENTOS

Agradeco a Deus, meu Criador e Redentor, pela vida, pelo Seu cuidado e por mais essa
conquista concedida. Muitas vezes, foi dEle a forga para superar os desafios enfrentados.

Agradeco a minha mée por ter me educado no caminho certo e ensinado 0s seus
valores morais e pela dedicacdo incondicional para me proporcionar uma boa educacéo. Aos
meus parentes, especialmente a Nane, Bibi e meu irmdo Filipe pelo apoio que sempre
dedicaram a mim.

Ao meu lindo e amoroso esposo pelo carinho, pelo apoio e pela paciéncia durante toda
a minha vida académica e profissional, extremamente essenciais para mais essa conquista.

Ao meu orientador Victor Teixeira pela confianga, dedicagdo e conhecimentos a mim
transmitidos. Mesmo enfrentando dificeis decisfes, juntos mudamos o rumo e trabalhamos
arduamente a fim de elaborar essa dissertagao.

N&o poderia esquecer-me de agradecer ao Macarrdo e a Dora pela grande ajuda
durante minhas pesquisas e pelos momentos de diversdo proporcionados. Com certeza vocés
tornaram 0s momentos muito mais agradaveis.

Aos funcionarios, pesquisadores e alunos do Nducleo de Catalise, pela troca de
conhecimentos, pela ajuda técnica e pelos momentos de diversdo e descontracao.

Aos colegas da turma de Mestrado 2012 e aos amigos Thaissa, Lorena e Rodrigo pela
amizade, carinho, companheirismo e por toda ajuda durante esse processo.

Aos demais professores e funcionarios do Programa de Engenharia Quimica da COPPE
pela amizade, oportunidade de concretizar aqui mais um sonho, dedicacéo e apoio técnico.

Ao CNPq pelo suporte financeiro.

Por fim, a todos que de alguma forma colaboraram para a realizagéo deste trabalho.



Resumo da Dissertacdo apresentada a COPPE/UFRJ como parte dos requisitos necessarios

para a obtencao do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)
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Diante das preocupac0fes a respeito de sustentabilidade e das consequéncias que 0 uso
de fontes de energia ndo renovaveis traz ao ambiente, o aprimoramento de tecnologias para
obtencdo de combustiveis oriundos de fontes renovaveis e menos poluentes torna-se
indispensavel. Neste contexto, esta dissertacdo aborda a producdo de hidrocarbonetos através
da sintese de Fischer-Tropsch (SFT) utilizando B-Mo,C suportado em alumina recoberta por
carbono (ARC) e compara os resultados com B-Mo,C suportado em y-alumina e carbono. Além
disso, os catalisadores que apresentaram melhores resultados na SFT foram promovidos com
potéssio. Para tanto, trés catalisadores com teores nominais de 20 % (m/m) foram sintetizados
e testados em uma unidade de bancada a 250 °C e 10 atm. Os resultados experimentais
mostraram que o B-Mo,C suportado em y-alumina e ARC apresentam maior estabilidade do
gue o B-Mo,C suportado em carbono pois o mesmo sofreu desativacdo ao longo de 48 h de
reacao. Apesar de ter sido verificada a producédo de gasolina e diesel, apenas o catalisador
suportado na ARC produziu DME em 24 h de reacdo. Apds a promocgao, o f-Mo,C suportado
em y-alumina que apresentou diminuigdo nos valores de converséo de CO. Contudo, o f-Mo,C
suportado na ARC nédo apresentou significativa queda nos valores de conversdo de CO e

apresentou producdo de metanol em detrimento de DME.
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Due the discussions about sustainability and the consequences that the use of non-
renewable sources of energy brings to the environment, technologies improvements in order to
obtain fuels derived from renewable sources becomes indispensable. In this context, this
dissertation approaches the hydrocarbons production by Fischer-Tropsch synthesis (FTS) using
molybdenum carbide supported on carbon-covered alumina (ARC) and compares its
performance with molybdenum carbide supported on y-alumina and carbon. Also, the catalysts
that presented better results in CO conversion and products selectivity were promoted with
potassium. The catalysts were synthesized with 20% (m/m) of Mo,C and were tested on
experimental unit at 250 °C and 10 atm. The catalysts were synthesized with 20% (m/m) of
Mo,C and were tested on experimental unit at 250 °C and 10 atm. The experimental results
showed that the catalysts supported on y-alumina and ARC are more stable in the FTS than the
catalyst supported on carbon as it exhibited deactivation during 48 h of FTS. The catalyst
supported on y-alumina produced gasoline and diesel although ARC produced DME during the
first 24 h of reaction. The catalyst supported on y-alumina promoted with potassium showed
decreasing in the CO conversion. However, the catalyst supported on ARC have not exhibited

decreasing in the CO conversion and produced methanol instead of DME during 24 h of FTS.
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1 INTRODUCAO

Atualmente, existe uma crescente preocupacdo com relacdo a emissdo de poluentes
advindos da queima de combustiveis derivados do petréleo na atmosfera e seu impacto sobre
0 meio ambiente, principalmente em relacéo a elevada concentragéo de dioxido de carbono e
sua consequéncia, o efeito estufa. Além do diéxido de carbono, a queima de gasolina e diesel,
libera também compostos SO, na atmosfera que, embora ndo se configurem como as
principais fontes da emissdo desses compostos, contribuem para o agravamento dos efeitos

prejudiciais no ambiente.

Apesar dos problemas ambientais, é inegavel a necessidade de energia para 0s mais
diversos setores da sociedade como, por exemplo, o de transportes e o industrial. Visando
atender a demanda de energia de uma forma sustentavel, diversas tecnologias tém sido
estudadas ou aprimoradas no sentido de aliar as necessidades técnicas e financeiras com as
novas leis ambientais que preconizam a reducdo de emissdes e a economia de carbono. Além
disso, discussfes tém sido realizadas acerca da diminuicao do uso desses combustiveis e sua

substituicdo por combustiveis oriundos de fontes renovaveis e menos poluentes.

Nesse contexto, os biocombustiveis tém se apresentado como uma alternativa ao uso
dos combustiveis fésseis tendo em vista que os vegetais fixam o carbono livre atmosférico.
Mesmo havendo a liberagédo de carbono durante o processo de queima, 0 mesmo € oriundo da
propria atmosfera e participante do ciclo do carbono, caracterizando-se como uma emissao

neutra.

Outra alternativa que merece destaque no cendrio energético atual € a utilizacdo de
biomassa residual como matéria prima para a producédo de combustiveis de segunda geracao.
A biomassa residual destaca-se como uma das principais, mais promissoras e mais versateis
fontes de energia renovaveis, jA que pode ser utilizada para a producdo de combustiveis
liquidos, sélidos e gasosos. Outra vantagem é o fato de que a biomassa residual € um
subproduto de diversos processos utilizados nas mais variadas atividades tais como a agricola,
florestal, de producéo de algas, dentre outras, tornando-a uma opc¢ao para o desenvolvimento

sustentavel do pais.

Segundo Klass (1998), biomassa € qualquer material oriundo de fonte vegetal e que

seja renovavel em menos de 100 anos. A energia contida na biomassa € a energia associada
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aos atomos contidos nas moléculas organicas. Compostos comumente produzidos na sua
gaseificacdo sdo o mondxido de carbono, hidrogénio, agua, didxido de carbono, particulados e
alcatrBes, sendo esses Ultimos os grandes responsaveis pela desativacdo de catalisadores

utilizados em processos envolvendo o gas de sintese.

O termo “gas de sintese” refere-se a mistura dos gases mondéxido de carbono e
hidrogénio, utilizados em indlstrias para a geracdo de energia elétrica ou como insumo quimico
basico para diversas aplicacbes como a producdo de amébnia e metanol. Para a producéo de
gas de sintese via biomassa € necessario o processo de gaseificacdo, um processo conhecido
como Biomass-to-Liquids (BTL) e que, posteriormente, permite utiliza-lo em diversos processos

para producdo de combustiveis, dentre elas a sintese de Fischer-Tropsch (SFT).

Originalmente, a SFT foi empregada na Alemanha nazista visando a producdo de
combustiveis liquidos a partir do carvao. Basicamente, esse processo transforma o gas de
sintese obtido por gaseificagdo do carvdo em hidrocarbonetos de cadeia longa empregando,
para isso, catalisadores adequados. Segundo Adesina (1996), a SFT é de uma das mais
promissoras fontes de combustiveis e produtos quimicos oriundos de fontes que nao

advenham do petroleo.

Catalisadores a base de cobalto, niquel, ferro e ruténio sdo amplamente utilizados na
SFT e suas caracteristicas ja foram extensivamente estudadas. Dentre eles, o cobalto é o mais
estudado devido a sua capacidade de produzir hidrocarbonetos de cadeias longas na faixa do
diesel (C13-Cx) (VESSIA, 2005). Contudo, esses tipos de catalisadores sdo suscetiveis a
envenenamentos por compostos de enxofre ou alcatrdes, presentes no gas de sintese oriundo

da gaseificacdo de biomassa residual.

Uma outra alternativa que vém ganhando destaque devido aos excelentes resultados
obtidos quando aplicados a sintese de combustiveis sdo 0s carbetos de metais de transigao.
Além de serem ativos em uma série de reacdes de interesse industrial, os carbetos sao
resistentes ao enxofre, o que os transforma em potenciais catalisadores na SFT empregando

gas de sintese oriundo da gaseificacdo de biomassa residual.

Alguns estudos na literatura abordam a aplicacdo desses catalisadores na SFT,
principalmente o efeito da variacdo do suporte e da promocdo com metais alcalinos na
atividade e seletividade dos mesmos. Por exemplo, o catalisador f-Mo,C/Al,O3; apresenta um

desempenho satisfatorio na SFT e maior seletividade para olefinas, conforme verificado por VO



e ADESINA (2011) e, quando promovido com Ba, apresentam maior seletividade para
hidrocarbonetos Cs.. JA 0 B-M0o,C/C, apesar de ser ativo ha SFT e possuir alta seletividade
para hidrocarbonetos leves (WU et al., 2013), possui a desvantagem de o carbono apresentar
baixa resisténcia mecanica, inviabilizando o seu uso em escala industrial (LIN et al., 2005).

A fim de associar as vantagens de ambos 0s materiais, VISSERS et al. (1988)
sintetizaram Alumina Recoberta por Carbono (ARC) para utilizacdo como suporte em
catalisadores de HDS do tiofeno e verificaram que o catalisador suportado na ARC apresentou
atividade catalitica superior ao catalisador suportado na y-alumina, usualmente empregado na
reacdo. Contudo, apesar da utlizacdo da ARC como suporte para catalisadores ter se
mostrado promissora em reagdes de hidrotratamento (HDT), nenhum estudo de sua utilizagédo
na SFT foi reportado na literatura e ndo se sabe o efeito que o recobrimento da y-alumina por

carbono pode ter na atividade e seletividade do catalisador a base de -Mo,C aplicado a SFT.

Dentro desse contexto, o principal objetivo dessa dissertagdo foi estudar o efeito da
variagdo do suporte sobre o desempenho catalitico e seletividade de produtos em catalisadores
a base de B-Mo,C aplicados a SFT. Adicionalmente, os catalisadores que apresentaram
melhores resultados na referida sintese foram promovidos com um metal alcalino para avaliar o

efeito da promocao na atividade e seletividade dos mesmos.

Para tanto, as etapas realizadas seguem conforme abaixo:

. Sintese e caracterizacdo da ARC e das amostras de B-Mo,C suportados na

ARC, na y-alumina e no carbono, com teores nominais de 20 % (m/m);

. Avaliar o desempenho catalitico das amostras 20 % (m/m) Mo,C/ARC, 20 %
(m/m) Mo,C/Al,O3 e 20 % (m/m) Mo,C/C na SFT em uma unidade de bancada,
identificando os catalisadores mais promissores para realizar a promoc¢do com

um metal alcalino;

. Sintese e caracterizacdo dos catalisadores promovidos e avaliacdo do

desempenho catalitico das amostras na SFT.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 A Sintese de Fischer-Tropsch

2.1.1 Um breve histoérico e atualidades

A reacao de hidrogenacao de CO objetivando a producédo de combustiveis liquidos foi
estudada pela primeira vez pelos alemaes Franz Fischer e Hans Tropsch no ano de 1923.
Dentre outros, os pesquisadores utilizaram catalisadores de ferro, cobalto e niquel para
produzir uma mistura de hidrocarbonetos lineares a partir de gas de sintese obtido por
gaseificacdo de carvdo. Na época, as condicbes de reacdo avaliadas empregavam

temperaturas que variavam entre 180 e 250 °C e pressao atmosférica.

No ano de 1935, a primeira planta piloto que utilizava a Sintese de Fischer-Tropsch
(SFT) para produzir combustiveis foi instalada na Alemanha. Ainda nesse ano, em meados de
novembro mais quatro plantas de Fischer-Tropsch (FT) com capacidades de producao
comercial tiveram a sua construcao iniciada. Essas plantas operavam utilizando catalisadores a
base de cobalto, empregando temperaturas e pressées que variavam nas faixas entre 180 e

200 °C e 1 a 15 atmosferas, respectivamente.

Ao longo dos anos, essa reacao foi utilizada em diversas regifes tais como Franca,
Japédo e na Manchuria, sempre objetivando a producdo de combustiveis liquidos. Contudo, a
Alemanha figurou como o pais que mais utilizou essa reacdo, principalmente durante a Il
Guerra Mundial, para produzir combustivel sintético. Esse pais passou a produzir combustiveis
liquidos devido a sua escassez no mercado interno e ao embargo econémico realizado pelos
paises inimigos durante a guerra. Ao final de 1944, havia 25 plantas operando nesse pais,
alcancando uma producdo de 6,5 milhdes de barris por dia. Contudo, logo apés a Il Guerra
Mundial, a descoberta de imensas reservas de petroleo na Pérsia, atual Ird, fez com que a

producdo de combustiveis liquidos via SFT se tornasse economicamente inviavel.

ApOs essa época, as unicas instalacdes que continuaram a operar utilizando a SFT para

produzir combustiveis situavam-se na Africa do Sul. Eram duas plantas ao todo e pertenciam a
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empresa Sasol. Em 2004, essas plantas eram responsaveis pelo processamente de
aproximadamente 45 milh6es de toneladas de carvao, produzindo 28 % da producéo total de
Oleo diesel e gasolina (STEYNBERG E DRY et al. 2004).

Nos ultimos vinte anos, diversas plantas baseadas na SFT foram construidas por
empresas petroliferas de grande porte. Como exemplos podem ser citadas as plantas da Sasol
localizada em Sasolburg, na Africa do Sul, a planta da Royal Dutch Shell, na Malasia e a planta
da Oryx, no Qatar. Além de utilizarem o carvao para producdo do gas de sintese, algumas
plantas passaram a empregar gas natural como matéria-prima e, como exemplo, pode ser

citada a maior planta j& construida na Africa do Sul, da empresa Petro S.A..

Em 2004, véarios centros de pesquisa e industrias passaram a investigar uma rota
alternativa para producdo de combustiveis liquidos a partir de biomassa, processo esse
denominado de Biomass-to-Liquids (BTL). Nesse processo, 0 gas de sintese pode ser
produzido a partir da gaseificagdo de qualquer residuo organico como, por exemplo, madeira,

palha e residuos de vegetais.

Atualmente, a sintese de FT é utilizada para a producdo de combustiveis liquidos,
processo chamado Gas To Liquids ou GTL. Em Louisiana, a empresa Sasol esta investindo
cerca de US$ 21 bilhdes para implementar uma planta para conversdo de gas natural a diesel.
Segundo DETWILER (2013), a empresa Shell estad investindo aproximadamente US$ 19
bilhdes para explorar gas natural no Qatar. Recentemente, a empresa aérea British Airways
anunciou um investimento de US$ 500 milh8es para produzir combustivel de aviagdo através
da SFT, utilizando landfill gas, produzido em aterros sanitarios, como matéria-prima para

producéo do gés de sintese.

A producédo de combustiveis liquidos a partir do gas de sintese gerado por gaseificacao
de residuos tem ganhado muita importancia no mercado energético pois gera combustiveis
ambientalmente limpos, além de ser uma alternativa ao petroleo. Outro fator importante é a alta
no preco do petréleo, 0 que torna esse processo Mais vantajoso para produgdo de
combustiveis liquidos. Contudo, devido ao grande custo para producdo do gas de sintese, que
corresponde cerca de 66 % do custo total de uma planta GTL (STEYNBERG e DRY, 2004), a
alta seletividade em produtos desejaveis e economicamente vantajosos revela-se primordial

para a implementacdo de uma unidade.



Segundo a Organizacdo dos Paises Exportadores de Petréleo (OPEP), as reservas
provadas de petréleo nho mundo cresceram apenas 0,9 % em 2012 com relacdo a 2011,
conforme pode ser observado na Tabela 2.1. Ja as reservas de gas natural crescerem 2,1 %,
3 vezes mais do que o crescimento das reservas de petrdleo. De acordo com a mesma
organizacdo, o Brasil foi o pais da América Latina que registrou o maior crescimento das
reservas de gas natural, 4,1 %. Esse crescimento esta associado a descoberta das reservas de
gas natural nas camadas do pré-sal, levando a necessidade de escoamento deste gas dos
campos produtores até a costa e ao mercado consumidor (OPEP, 2013).

Tabela 2.1 — Reservas mundiais provadas de petréleo cru e gas natural (10° m*) (OPEP, 2013).

Reservas mundiais Reservas mundiais
provadas de Petrdleo provadas de Gas Natural
2011 2012 2011 2012
América do Norte 28.167 28.167 9.900 10.605
América Latina 337.062 338.114 7.902 7.937
Europa oriental e Euroasia 117.314 119.881 62.860 65.564
Europa Ocidental 11.722 11.559 4.817 4.758
Oriente Médio 796.855 798.832 79.574 80.144
Africa 128.174 130.071 14.597 14.565
Asia e Pacifico 46.262 51.587 16.587 16.777
Reservas Mundiais 1.465.556 1.478.211 196.237 200.350

Como muitas das reservas de gas natural estdo localizadas em regibes remotas de
dificil acesso ou longe da costa, como é o caso do pré-sal, o processo de FT tem sido cogitado
como a solucdo para os problemas com a logistica de transporte desse gas até a costa,
principalmente com a utilizacdo das chamadas floating GTL plants, que permitirdo processar o
gas natural em combustiveis que podem ser transportados mais facilmente do que a prépria

matéria-prima.



2.1.2 Caracteristicas da sintese de Fischer-Tropsch

A SFT é uma reacdo com alta complexidade devido a grande quantidade de produtos
gue sao formados. A reacao é também considerada muito promissora para suprir a demanda
de combustiveis liquidos ja que, tendo como base o gas de sintese, pode ser utilizada para
producdo de hidrocarbonetos de cadeias mais longas e de oxigenados que, posteriormente,
podem ser utilizados como combustiveis ou insumos para industria quimica e petroquimica. No
entanto, a maior producdo compreende alcanos lineares e a-olefinas. A Tabela 2.2 apresenta
as principais reagfes envolvidas na SFT, além de mostrar as principais modificacbes que

ocorrem nos catalisadores.

Tabela 2.2 — Principais reagfes que ocorrem durante a sintese de Fischer-Tropsch (adaptado
de STEYNBERG e DRY, 2004).

Reacdes principais

1. Formacao de parafinas (2n+1)H; + nCO > CHzps2 + NH,O
2. Formacéo de olefinas 2nH, + nCO - C,H,, + nH,O
3. Reacao de deslocamento gas-agua CO + H,O0 & CO; + H,

Reacgdes paralelas

4. Alcoodis 2nH, + nCO - C,H»..,0 + (n-1)H,O
5. Reacao de Boudouard 2CO > C+CO,
Modificagbes do catalisador
6. Oxidagdo/Reducéo a. MOy + yH; <> yH,0 + xM
b. MOy + yCO « yCO, + xM
7. Formacéo de carbeto yC + xM < M,C,

A agua é o produto primario desta reacdo e o CO, pode ser produzido pela reagédo de
deslocamento gas-agua. Esta ultima reag¢édo ocorre em grande extensdo quando se empregam
catalisadores de ferro promovidos com potassio, mas irrelevantes em catalisadores de cobalto

ou ruténio.

Comercialmente, a SFT envolve trés etapas principais:



¢ Producao e tratamento do gas de sintese;
¢ Reacdo para producédo de hidrocarbonetos;

e Beneficiamento dos produtos.

Dentre essas etapas, a producdo do gas de sintese compreende cerca de 66 % do
custo total de investimento de uma planta de FT pois é constituida das etapas de separacao de

gases, de producédo do gés de sintese e de resfriamento do gas de sintese produzido.
A etapa de reacéo é constituida por quatro etapas principais que sdo:

i.  Sintese de produtos;
ii. Remocédo de CO,;
iii. Reciclo e compressao do gas de sintese residual e, finalmente;

iv.  Recuperacdo de hidrogénio e hidrocarbonetos.

E importante perceber que embora esta etapa compreenda cerca 22 % do custo total de
uma planta, ela é de grande importancia devido a geracdo dos produtos. Para isso, alguns
aspectos como a conversao eficiente dos reagentes e a alta seletividade aos produtos de

interesse devem ser considerados.

Por fim, a terceira e Ultima etapa de uma planta de FT trata do beneficiamento e refino

dos produtos formados, compreendendo cerca de 12 % do custo da planta.

O desenvolvimento de reatores tem merecido uma grande atencdo ultimamente,
principalmente devido as elevadas entalpias de reacdo e a grande variedade de produtos, com
diferentes pressodes de vapor. Os principais reatores propostos e desenvolvidos desde o inicio
dos estudos foram o reator de coluna com bolhas de lama com resfriamento interno (slurry
bubble column reactors with internal cooling tubes), reator multitubular de leito fixo com
resfriamento interno (multitubular fixed bed reactor with internal cooling), reator de leito
fluidizado circulante com circulagao de sélidos (circulating fluidized bed reactor with circulating
solids) e reatores de leito fluidizado com resfriamento interno (fluidized bed reactors with
internal cooling) (STEYNBERG E DRY, 2004).

Segundo STEYNBERG E DRY (2004), todos os reatores citados anteriormente séo

utilizados comercialmente por empresas como por exemplo Sasol, Shell e Exxon. Contudo, de



acordo com STEYNBERG E DRY APUD SIE (2004), os reatores mais utilizados para producéo
de hidrocarbonetos de maior peso molecular sdo o reator multitubular de leito fixo com
resfriamento interno e o reator de coluna com bolhas de lama com resfriamento interno, ja que
conduzem a um controle de temperatura mais eficiente. O controle de temperatura do leito
reacional é de extrema importancia ja que, devido a elevada exotermicidade da reac¢do, um
controle menos eficiente pode permitir picos de temperatura que conduzem a sinterizagédo do

catalisador e sua consequente desativacao.

Apébs a producdo de uma grande variedade de hidrocarbonetos, segue-se a etapa de
beneficiamento dos produtos. De acordo com CHOI et al. (1997) processos convencionais de
refinarias séo utilizados nessa etapa. Dentre eles, podem ser citados o hidrocragueamento de
ceras, hidrotratamento de destilados médios (C5-Cys), reforma catalitica, hidrotratamento da

nafta, alquilacéo e hidroisomerizagao.

A SFT produz hidrocarbonetos de alta qualidade devido a baixa producdo de
aromaticos. Ja a fragéo de diesel produzida fornece um elevado niumero de cetanas, resultando
em qualidades superiores deste combustivel. A Tabela 2.3 lista as faixas de produtos passiveis

de serem produzidos durante a SFT.

Tabela 2.3 — Produtos gerados durante a sintese de Fischer-Tropsch e suas respectivas
guantidades de carbono na cadeia (adaptado de KROSCHWITZ e HOWE-GRANT, 1996).

Produto Fracéo
Gas combustivel C,-C,
Gas liquefeito de petréleo (GLP) Cs-Cy
Gasolina Cs5-Cos
Nafta Cs-Coo
Querosene ou combustivel de aviagcéo Ci1-Cis
Diesel Ci3-Cy7
Céras Cio+

Embora a producédo de hidrocarbonetos pela SFT compreenda, em sua maioria, a

formacédo de parafinas lineares e a-olefinas, outros compostos podem ser produzidos. Alguns



processos de beneficiamento (upgrading process) podem ser utilizados para a producdo de
eteno, propeno, alcodis e cetonas, utilizando os produtos advindos da reac¢do de FT. Em sua
maioria, os produtos de FT apresentam melhores propriedades do que aqueles derivados do

Oleo cru, agregando-lhes um maior valor de mercado.

2.1.3 Distribuicdo de Anderson-Schulz-Flory (ASF)

A SFT produz uma variedade de produtos com diferentes tamanhos de cadeias

carbobnicas a partir da reagdo do monoéxido de carbono (CO) com hidrogénio (H,).

Em 1930, Flory e Schulz formularam um modelo matematico que predizia a distribuicdo
de massa dos polimeros formados em reagfes de polimerizagdo homogénea, considerando

gue o crescimento da cadeia ocorreria por adigdo de monémeros -CH,-.

Em 1946, E.F.G. Herington estudou o crescimento da cadeia de hidrocarbonetos e
verificou que a fracdo de produtos formado na SFT diminuia exponencialmente com o aumento
do numero de carbonos da cadeia, indicando um comportamento tipico de uma polimerizagado
na qual os monémeros C; (com um carbono) sdo adicionados a cadeia. A partir desta época,
esse modelo matematico passou a ser utilizado para prever a distribuicdo de produtos na

sintese de Fischer-Tropsch.

Cinco anos mais tarde, dois pesquisadores americanos Robert B. Anderson e Sol
Weller aperfeicoaram o modelo matematico de polimerizagdo para a SFT para os casos de
crescimento da cadeia em que ocorria ramificacdo durante a polimerizagéo. Desde entdo, o
mecanismo de reagdo que consiste em uma polimerizacdo que leva a uma distribuicdo de
produtos de diferentes pesos moleculares passou a ser denominada por “Distribuicdo de
Anderson-Schulz-Flory” (ASF), sendo o modelo matematico baseado em uma distribuicdo

estatistica de produtos formados.

A Equacdo 2.1 determina uma relacdo entre a seletividade massica e o numero de
carbonos do produto com uma probabilidade de crescimento de cadeia (o), a qual independe

de n, porém depende do catalisador e das condigBes reacionais empregadas (temperatura,

~ ~  Hp
presséo e razdo 5).
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W, =n(1-a)?a™?

Onde:

W,: Seletividade massica do produto com n carbonos;

n: Namero de atomos de carbono;

a: Probabilidade de crescimento de cadeia.

Equacéo 2.1

Segundo a Equacédo 2.1, uma cadeia de hidrocarbonetos com n atomos de carbono tera

uma probabilidade de crescimento definida por a

n-1

pois depende da formagdo de cada

hidrocarboneto com cadeia menor que n. Ja o a poténcia 2 do termo (1-a) relaciona-se com o

fato de que cada hidrocarboneto possui duas terminacdes potencias em cada extremo da

cadeia.

A Equacdo 2.1 pode ser representada graficamente conforme a Figura 2.1, onde

produtos com cadeias Cy-C;; s80 contados duas vezes na producdo de gasolina e diesel.
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Figura 2.1 — Grafico de distribuicdo de produtos de Anderson-Shulz-Flory (adaptado de

VESSIA, 2005).
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Segundo GLEBOV e KLIGER (1994), a distribuicdo de ASF descreve a distribuicdo de
produtos conforme a seletividade e o niumero de carbonos, mas néo faz a distincdo entre os

diferentes tipos de produtos como alcodis, parafinas ou oxigenados.

2.2 Gas de Sintese

Basicamente, a reacdo de FT possui monoxido de carbono e hidrogénio molecular
como reagentes, mistura gasosa chamada de gas de sintese. Por sua vez, o gas de sintese
pode ser produzido por gaseificagdo de qualquer matéria-prima orgéanica como, por exemplo,

carvdo e biomassa, ou por reforma do gas natural. A Tabela 2.4 apresenta as principais

~ ~ P , . ~ H . ,
reacodes para producéo do gas de sintese e suas respectivas razées é a partir de gas natural.

Tabela 2.4 — Principais reagfes que ocorrem durante a producdo de gas de sintese

empregando-se gas natural como matéria-prima (adaptado de STEYNBERG e DRY, 2004).

H
Principais reacdes envolvidas na producdo de géas de sintese é
Reforma a vapor CH4 + H,O < CO + 3H, 3:1
Reforma seca CH4 + CO, « 2CO + 2H, 1:1
Oxidacdo parcial CH4 + % 02 — CO + 2H, 2:1
2
Reacao de deslocamento CO + H,O « CO;, + H, -
gas-agua

Segundo ARMOR (1999), as principais rotas de producdo de gas de sintese séo a
reforma a vapor e a oxidagcdo parcial de combustiveis fésseis, sendo a primeira a mais

empregada industrialmente em virtude de ndo exigir uma planta para fornecimento de oxigénio.

Hy

— maior do que a
co

Contudo, a reforma a vapor gera uma corrente de produto com razdo
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adequada para SFT ( g—; = 2 ) e oferece menor temperatura de operacédo do que a oxidagao

parcial, gerando menores conversoes.

~ . ~ . ~ H. . L . Ly
A reacdo de oxidacdo parcial oferece uma razao é mais préxima da o6tima para

aplicacbes na sintese de Fischer-Tropsch, em torno de 2:1. Entretanto, apresenta
desvantagens como custo elevado para a producdo de O, e a utilizacdo de temperaturas
elevadas.

Além das reacdes citadas, outra rota de producdo do gas de sintese € a reforma seca
do metano. Esta reacao tem importantes implicacdes ambientais, ja que seus reagentes (CH,4 e
CO,) contribuem para o efeito estufa, e possui alta seletividade para o CO gerando um gas de

. ~ H 2 . . . ~
sintese com razao é = 1. Contudo, este valor esta abaixo do valor apropriado para aplicacao

na sintese de FT. Outra desvantagem desta reacdo € a alta producgéo de carbono, que leva a
desativacao do catalisador.

Outra fonte para producéo de gas de sintese que tem sido muito estudada ultimamente
€ a biomassa residual. Segundo KLASS (1998) biomassa € caracterizada como qualquer
material de origem vegetal e que seja renovavel em um periodo inferior a 100 anos, o0 que
exclui a maioria dos recursos energéticos utilizados atualmente como, por exemplo, o petréleo,
0 gas natural, o carvdo mineral, xisto betuminoso, dentre outros. Ja segundo HIGMAN e VAN
DER BURGT (2003), biomassa é caracterizada como sendo qualquer matéria bruta derivada
de organismos que estiveram vivos recentemente, excluindo qualquer um dos combustiveis

fosseis utilizados atualmente.

A energia da biomassa € constituida basicamente pela energia quimica associada as
ligagbes entre os atomos de carbono e hidrogénio contidas nessas moléculas organicas
(Equacéo 2.2). USHIMA (2006) afirma que essa energia relacionada a matéria organica vegetal
€ advinda da energia solar, através da fotossintese, que gera compostos funcionais para a

planta tais como hemicelulose, lignina, celulose e clorofila.

nCO, + mH,0 + luz solar e clorofila > C,(H,O), + NO, AH=+470 kJ mol* Equacgéo 2.2
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Dado suas caracteristicas de sustentabilidade, por ser renovavel e menos poluente, a
biomassa residual configura-se como uma consideravel fonte de energia para o futuro, se

corretamente utilizada.

Para ser utilizada como matéria-prima, a biomassa deve passar pelo processo de
gaseificacdo para sua conversdo em uma mistura de gases contendo CO, H,, CO,, compostos
nitrogenados, compostos sulfurados e CH,4, dependendo do tipo de biomassa utilizada devido a
existéncia de compostos contendo nitrogénio e enxofre no gas de sintese advindo da bimassa
residual, é necessario um pré-tratamento do gas para que 0 mesmo possa ser utilizado na SFT
j& que a sua presencga conduz a desativacao dos catalisadores de FT. Outra alternativa ao uso
da biomassa residual é o desenvolvimento de catalisadores aplicados a SFT mais resistentes a
presenca de compostos sulfurados, o que poderia eliminar a etapa de pré-tratamento do gas de

sintese diminuindo, assim, o custo de producao deste gas.

2.3 Catalisadores empregados na sintese de Fischer-Tropsch

2.3.1 Catalisadores a base de metais

Metais como o ferro, cobalto, niquel, ruténio e cobre sédo ativos na SFT. Todos eles
possuem caracteristicas préprias que os tornam Uteis para aplicacdes cataliticas. Além desses,
novos catalisadores como sulfetos e carbetos tém sido muito estudados e tém apresentado

bons resultados.

Por exemplo, o ferro e cobalto s&o amplamente utilizados como catalisadores na SFT
por apresentarem excelentes atividades e elevadas estabilidades. Os catalisadores a base de
ferro, quando comparados aos catalisadores de cobalto, possuem uma seletividade maior para
producado de olefinas e oxigenados. De acordo com WAN (2008), esses catalisadores quando
promovidos com metais como Cu, K, Ru e Zn, aumentam ainda mais a seletividade para

producéo de olefinas.

Outra caracteristica muito importante é a atividade desses catalisadores na reacao de

deslocamento gas-agua. Esta reacao é importante pois fornece moléculas de H, ao gas de
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sintese. De acordo com BIARDI e BALDI (1999), catalisadores a base de cobalto hdo devem
ser utilizados na SFT que possua uma carga de alimentacdo com uma razéo ZI—; diferente de 2

devido a sua fraca atividade na reacao de deslocamento gas-agua. Contudo, catalisadores a

base de ferro possuem alta atividade na reacéo de deslocamento gas-agua, favorecendo a sua

. ~ L, , . ~ H . .
utilizacdo na SFT quando o gas de sintese possui uma razéo é mais baixa.

A seletividade, probabilidade de crescimento de cadeia e atividade s&do fortemente
dependentes do catalisador empregado e das condicbes de reacdo, notadamente a
temperatura e pressdo parcial dos reagentes. Segundo HAMELINCK et al. (2003),
catalisadores a base de cobalto e ruténio apresentam maior constante de crescimento de
cadeia (o). Contudo, o ruténio é pouco utilizado comercialmente devido as escassas reservas,

0 que o torna um material extremamente caro.

Ao estudar a probabilidade de crescimento de cadeia, VESSIA (2005) comprovou que
catalisadores de cobalto apresentam uma alta constante de crescimento de cadeia, gerando
preferencialmente hidrocarbonetos de alta massa molecular. A Figura 2.2 mostra a
porcentagem em massa de produtos em relacdo ao numero de comprimento da cadeia de
hidrocarbonetos obtido por VESSIA (2005). Pode-se perceber que catalisadores de cobalto

apresentam elevada producao de hidrocarbonetos na faixa do diesel e céras.

Seletividade Massica (%)

2 if 45 36
NUmero de carbonos

(=]
[

Figura 2.2 — Grafico de distribuicdo de produtos obtidos com catalisadores de cobalto
(adaptado de VESSIA, 2005).
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Utilizando as mesmas condi¢cbes de reacdo que as empregadas para catalisadores de
Co, VESSIA (2005) estudou catalisadores a base de ferro a fim de comparar o desempenho e a
distribuicdo de produtos. O autor observou que catalisadores a base de ferro apresentaram
uma distribuicdo de produtos diferente da observada para os catalisadores de Co,
apresentando uma predominancia de cadeias de hidrocarbonetos até a faixa do diesel e com

baixa formagé&o de céras conforme mostrado na Figura 2.3.

Seletividade Massica (%)
.

5 16 26 36 46 ns
Ndmero de carbonos

Figura 2.3 — Grafico de distribui¢cdo de produtos obtido com catalisadores de ferro (adaptado
de VESSIA, 2005).

Apesar das caracteristicas apresentadas por catalisadores de Fe e Co serem
vantajosas para aplicacdes na SFT, catalisadores metalicos a base ferro, cobalto, niquel,
ruténio e cobre sdo altamente suscetiveis a desativacao. Essa perda de atividade pode estar

ligada aos fenbmenos de oxidacéo, incrustagdo, sinterizacdo e envenenamento.

Catalisadores a base de ferro sdo altamente suscetiveis a formagdo de carbono na
superficie do catalisador devido ao fato da reacdo de Boudouard (2CO - C + CO,) ser muito
favorecida nas condi¢cbes de temperatura empregadas na sintese de FT e na presenca desses

catalisadores.

Nos ultimos anos, um outro catalisador que tem sido muito estudado e utilizado

comercialmente € o MoS,, principalmente para a producdo de alcodis. Segundo FANG et al.
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(2009), catalisadores de MoS, possuem uma excelente atividade na reacdo de deslocamento
gas-agua e, além disso, apresentam um bom desempenho na SFT, em especial ha formacao
de alcodis, e também uma maior estabilidade quando compostos contendo enxofre estdo

presentes no gas de sintese.

A companhia DOW Chemicals, juntamente com a Union Carbide, desenvolveu
catalisadores chamados Alkali-doped Molybdenum Sulfide para producdo de alcodis via SFT.
Esses catalisadores operam em temperaturas de 330 °C e pressdes que variam de 10-28 MPa,
produzindo cerca de 80 % de alcodis, sendo 50 % composto por metanol. Com a adicdo de

metais alcalinos ao MoS,, foi verificado maior producéo de alcoois C,-C4 (FANG et al., 2009).

E importante ressaltar que, com excecdo do MoS,, quase todos os catalisadores
empregados na SFT sofrem desativagdo quando compostos de enxofre, alcatrdo e BTX estéo
presentes no géas de sintese. Tendo em vista que processos de purificacdo desse gas, embora
viaveis do ponto de vista tecnolégico, sdo dispendiosos, uma alternativa é o desenvolvimento

de novos catalisadores que sejam resistentes aos contaminantes.

Recentemente, FU et al. (2014) sintetizaram catalisadores a base de Co suportados em
carbono ativado (AC), nanotubos de carbono (CNT) e carbono mesoporoso ordenado (CMK-3)
visando estudar o desempenho catalitico de suportes carbonosos na sintese de FT. Os
catalisadores 20 % (m/m) Co/AC, 20 % (m/m) Co/NTC e 20 % (m/m) Co/CMK-3 foram testados
em uma unidade catalitica a temperatura de 230 °C e pressao de 20 bar, tendo sido verificado
gue o catalisador 20 % (m/m) Co/NTC apresentou maior conversdo de CO (64 %), menor
seletividade para producédo de CH, (10,6 %) e maior producgéo de hidrocarbonetos Cs. (87,3 %)

do que os outros dois catalisadores avaliados.

2.4 Carbetos de metais de transicéo

2.4.1 Caracteristicas e aplica¢cdes gerais

Os carbetos de metais de transicdo sdo compostos sintetizados a partir de 6xidos

metalicos 0s quais atomos de carbono substituem os atomos de oxigénio no intersticio

17



metalico, conferindo propriedades fisicas semelhantes aos materiais ceramicos como, por
exemplo, elevados pontos de fusdo, dureza e mddulo de elasticidade, e propriedades

cataliticas semelhantes aos catalisadores a base de metais nobres.

O aumento da distancia metal-metal no intersticio metalico devido a insercdo do
carbono é o que confere as propriedades cataliticas promissoras a esses materiais. Em 1983,
A. R. Williams propds que o aumento da ligacdo metal-metal resulta em uma contracdo do
orbital d, levando a um maior preenchimento do mesmo (APUD TEIXEIRA DA SILVA, 1994). O
aumento das distancias metal-metal em alguns carbetos de metais de transi¢cdo, com relacao

aos respectivos 6xidos, pode ser verificado na Tabela 2.5.

Tabela 2.5 — Distancias metal-metal em alguns materiais e seus respectivos carbetos
(adaptado de OYAMA, 1992).

Material Ti Vv Nb Mo W Re
Metal 295 262 285 272 274 276
Carbeto 432 416 446 300 290 302

As propriedades cataliticas de carbetos de metais de transicdo foram descobertas por
LEVY e BOUDART (1973) que mostraram que o WC era tdo ativo quanto catalisadores a base
de metais nobres nas rea¢des de isomerizacdo do 2,2-dimetilpropano a 2-metilbutano. Desde
entdo, diversos pesquisadores tém estudado a sintese e aplicacdo de carbetos de metais de

transicdo em diferentes reagdes.

OYAMA (1992) mostrou que carbetos de metais de transicdo apresentem excelente
atividade catalitica em diversas reacdes de interesse industrial, incluindo reacdes de
hidrogenacé&o. Além disso, apesar de apresentarem atividade similar a de catalisadores a base

de metais nobres, apresentam seletividades e cinética distintas.

Em 1997, foi verificado que o Mo,C e WC séo ativos e extremamente estaveis na
reforma seca do metano a gas de sintese (YORK et al., 1997). Embora catalisadores a base de
niquel sejam utilizados comercialmente para a reforma seca do metano devido a sua grande
atividade e baixo custo, sofrem desativacdo devido a deposi¢cdo de carbono na superficie do

catalisador. Os autores verificaram que o p-Mo,C é ativo na reforma seca, reforma a vapor e
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oxidacdo parcial do metano a gas de sintese, na condicdes de 8 bar de pressao e temperaturas
variando entre 847 e 947 °C. Além disso, o0 B-Mo,C mostrou ser estavel e ndo apresentou

deposicéo de carbono na superficie (Figura 2.4).
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Figura 2.4 — Estabilidade do B-Mo,C na reforma seca do metano, obtido por YORK et al.

(1997). (a) a pressao de 1 atm e (b) a pressao de 8,3 atm.

Recentemente, o uso de Mo,C no hidrotratamento de 6leos graxos e 6leo de girassol foi
estudado por SOUSA (2013), que verificou que o M,C/Al,O; tem grande potencial para o
hidrotratamento de 6leos de girassol a temperatura de 280 e 360 °C e pressao de 50 bar, tendo
em vista sua alta seletividade para hidrocarbonetos Cis € na faixa do diesel. Além disso,
SOUSA (2013) concluiu que a estabilidade do Mo,C/Al,O5 é superior aquela apresentada pelos

sulfetos no hidrotratamento do 6leo de girassol.
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2.4.2 Carbetos aplicados a sintese de Fischer-Tropsch

Com relagdo a SFT, carbeto de molibdénio tem demonstrado grande potencial para a
conversdo de CO em hidrocarbonetos, principalmente pela estabilidade e seletividade de
produtos, além de possuirem desempenho catalitico semelhante ao apresentado por metais
nobres. A Tabela 2.6 mostra alguns estudos realizados utilizando carbetos como catalisadores
na reacado de FT.

Com relacdo a SFT, carbeto de molibdénio tem demonstrado grande potencial para a
conversdo de CO em hidrocarbonetos, principalmente pela estabilidade e seletividade de
produtos, além de possuirem desempenho catalitico semelhante ao apresentado por metais

nobres.

WOO et al. (1991) estudaram a performance dos catalisadores méassicos MoS, e (3-
Mo,C puros e promovidos com K na reagéo de hidrogenacédo de CO a temperatura de 300 °C e
pressdo de 80 bar. Os resultados mostraram que o0s catalisadores massicos apresentam
elevadas atividades na conversdo de CO em hidrocarbonetos. Além disso, 0 p-Mo,C massico
apresentou elevada seletividade para metano e hidrocarbonetos leves (96 %), porém uma
producédo de alcodis muito baixa (4 %). Foi verificada que a promogao do B-Mo,C com K
apresentou um valor maximo de seletividade para alcodis (50,5 %) quando um teor de 12 %
(m/m) de potassio foi incorporado ao B-Mo,C. Contudo, a conversdo de CO (%) diminuiu
abruptamente para 20 % ap0s a promocao do catalisador, conforme pode ser observado na

Figura 2.5.
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Tabela 2.6 — Estudos realizados empregando carbetos de metais de transi¢cdo aplicados

na sintese de Fischer-Tropsch.

REFERENCIA ANO CATALISADOR
WOO et al. 1991 K-Mo,C e MoS,
ADESINA, A A. (Review) 1996 Mo,C
GRIBOVA;_Z'I.ONSTANT 2004 Mo,C promovido por Ru e Co
WHANG et al. 2010 K/Mo,C
VO e ADESINA 2011 |\/|02C/A|203
VO et al. 2011 MoZC/AIZO3 promovido por K, Na, Co e Ce.
MOHANDAS et al. 2011 COZC
VO e ADESINA 2011 MoZC suportado em AI203/TiOZ/Si02/ZrO2
LACROIX et al. 2011 Co/SiC
ZHANG et al. 2011 Ni/MoZC
de la OSA et al. 2012 Co/SiC
de la OSA et al. 2012 Ca-Co/SiC
MEDFORD et al. 2012 Mo,C
VO e ADESINA 2012 K—MOZC/AIZO3
VO e ADESINA 2012 Ba—MOZC/AIZO3
AL-MEGREN et al. 2013 K-Co-Mo,C/Al,O3 e K-Co-M0,C/B,0;
YIN et al. 2013 Co-Ru-Mo,C/ALO,
VO e ADESINA 2013 |\/|02C promovido por Ba, Ca e Mg
LIU et al. 2013 Co/SiC promovido por Ru
WU et al. 2013 M02C/nanotut|)oc;2,m I\g?/izgé(;ﬂ;ad}ze Mo,C/Al,O4
YU et al. 2013 Co/SiC
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Figura 2.5 — Converséo de CO (%) e seletividade de produtos em funcdo da quantidade de K
adicionado ao catalisador 3-Mo,C obtido por WOO et al. (1991) & temperatura de 300 °C e
pressédo de 80 bar.

GRIBOVAL-CONSTANT et. al. (2004) estudaram a influéncia da adicdo de Co e Ru a
catalisadores de Mo,C massicos, avaliando sua atividade e seletividade na reacdo de FT. A
temperatura de reacéo foi variada na faixa 200 - 260 °C e a pressdo na faixa 20 - 50 bar. Os
autores verificaram que em temperaturas inferiores a 220 °C e pressbes de 20 e 50 bar, a
conversao de CO (%) apresentou-se muito baixa. Contudo, com o aumento da temperatura de
reacao para 260 °C foi verificado um aumento da conversdo de CO (%) de < 1 % para 24 %,
com formac&do majoritaria de hidrocarbonetos C;-C,. Com a adi¢do de Ru e Co, verificaram um
aumento da atividade do catalisador, configurando-se o Co como melhor promotor, tanto pela

maior atividade quanto pela maior formacé&o de hidrocarbonetos Cs..

Tentando aliar as vantagens do Fe;C com a estabilidade e seletividade do Mo,C,
WANG et al. (2010) estudaram o efeito da adicdo de Fe;C ao catalisador ja promovido K/p-
Mo,C, visando o aumento da producdo de alcodis. Para tanto, as reagfes ocorreram a

temperatura de 340 °C e pressdo de 70 bar. Os autores verificaram que o B-Mo,C massico

22



apresentou conversdo de CO de 75 % e seletividade para alcodis de 5,2 %, composto
majoritariamente por metanol. Apés a adicao de K ao B-Mo,C houve a diminuigdo da converséo
de CO para 51 % e a seletividade para alcobis aumentou para 34,7 % que consistiam de
metanol (39 %) e etanol (61 %).

Apébs a adicdo de FesC ao catalisador foi verificado um aumento na conversdo de CO,
gue chegou a um maximo 87 %, valor superior ao verificado para o p-Mo,C massico que foi de
75 %. A seletividade para alcodis aumentou para 41 %, com producdo de metanol (21 %) e
etanol (79 %). Contudo, foi verificado que a producgéo de alcodis no inicio da reagdo foi muito
pequena, aumentando gradativamente até atingir o maximo de 41 %. Esse tempo necessario
para um aumento significativo da producao de alcodis é chamado de tempo de inducéo e foi
estimado em 96 h para o catalisador Fe/K/p-Mo,C.

Estudos mais recentes tém sido realizados no intuito de estudar o efeito do suporte
sobre a atividade e seletividade de catalisadores de Mo,C na SFT. Com este propésito, VO e
ADESINA (2011) estudaram o efeito de suportes 6xidos semicondutores sobre a performance
do Mo,C na producdo de hidrocarbonetos a partir de gas de sintese. Para tanto, MoO; foi
impregnado em quatro diferentes éxidos, a saber Al,Os;, TiO,, ZrO, e SiO,, e posteriormente
carburado. As reacdes ocorreram a 200 °C e presséo de 1 bar. Ao realizar os testes cataliticos,
foi verificado que o catalisador 10 % (m/m) Mo,C/TiO, apresentou melhores resultados para a
conversao de CO, seguido dos catalisadores 10 % (m/m) Mo,C/Al,O3, 10 % (m/m) Mo,C/SiO, e
10 % (m/m) Mo,C/ZrO,. Contudo, o catalisador contendo 10 % (m/m) Mo,C/Al,O; demonstrou

ser mais seletivo para olefinas.

Com o mesmo proposito, WU et al. (2013) estudaram tanto a influéncia do suporte na
atividade e seletividade do Mo,C, quanto a promog&do dos mesmos por K, porém com foco na
producdo de alcodis. O desempenho catalitico do Mo,C suportado em carbono ativado,
nanotubos de carbono e TiO, foi avaliado nas temperaturas de 250 - 350 °C e pressao de 100
bar. Para tanto, foram sintetizados diversos catalisadores contendo 20 % (m/m) Mo,C e K com

diferentes razdes molares.

De acordo com os resultados, o catalisador K-20 % Mo,C/TiO, com razao molar ¥4, =

0,14 apresentou melhores conversdes e seletividade para alcoois e hidrocarbonetos a 250 °C,
com baixa seletividade para metano e metanol. Contudo, o TiO, mostrou ser instavel durante a
etapa de carburacao, apresentando uma abrupta diminuicdo do valor de area especifica devido

a transicao de fase do 6xido de maior area (anatase) para o de menor area (rutilo).
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J& com relacdo ao catalisador suportado em AC, WU et al. (2013) observaram que o

catalisador promovido com uma razdo ¥4, igual a 0,21 apresentou maior producao de alcodis

e menor producao de hidrocarbonetos, embora a conversédo de CO (%) tenha diminuido com a

adicéo de K como promotor (Figura 2.6).
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Figura 2.6 — Conversao de CO (%) e seletividade de produtos em funcdo da adicdo de K,

obtido por WU et al (2013), a temperatura de 275 °C e pressédo de 100 bar.

Recentemente, VO et al. (2012) e VO et al. (2013) investigaram a influéncia da adicéo

de promotores (K, Ba, Ca e Mg) sobre a atividade e seletividade de um catalisador 10 % (m/m)

Mo,C/Al,O3. Foram realizados testes cataliticos a temperatura de 200 °C e pressao de 1 bar.
Os catalisadores promovidos com 3 % (m/m) Ca - 10 % (m/m) Mo,C/Al,O; e 3 % K — 10 %

(m/m) Mo,C/Al,O; apresentaram melhores resultados de conversdo de CO, aproximadamente

22 % e 13 % respectivamente. Contudo, aquele promovido com Ba apresentou maior

seletividade para hidrocarbonetos Cs. (6 %) e menor seletividade para metano (58 %).
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2.5 Alumina Recoberta por Carbono

Em meados da década de 70, surgiu a necessidade de desenvolver novos catalisadores
e novos métodos para o hidrotratamento de 6leos derivados do petrdleo e carvdo na Europa,
para que os mesmos estivessem de acordo com leis ambientais. Nesta época, catalisadores
como sulfeto de molibdénio promovidos por sulfeto de cobalto suportados em y-alumina eram
utilizados para esse fim. Alguns pesquisadores estudavam outros tipos de suportes que
pudessem substituir a y-alumina, de modo a aumentar a atividade na remogédo de compostos

indesejados, principalmente sulfurados.

DUCHET et al. (1983) concluiram que o uso de carbono como suporte para Mo
conduziu a catalisadores mais ativos na reacdo de HDS do tiofeno do que aqueles suportados
em y-alumina. Além disso, mostrou que catalisadores de Co e Ni suportados em C também
apresentaram maior atividade do que quando suportados em y-alumina. Contudo, apesar de
conduzir a catalisadores mais ativos, 0 carvdo como suporte apresenta algumas desvantagens
associadas a transferéncia de massa e calor, além de ndo possuir resisténcia mecanica, o que

invibializa a sua conformacéo na forma de pellets para uso industrial.

Com o objetivo de produzir um material que reunisse as vantagens de ambos os
materiais, VISSERS et al. (1988) sintetizou a Alumina Recoberta por Carbono (ARC). Para
tanto, ciclohexeno e eteno foram utilizados como fonte de carbono, com pressdes parciais
distintas, variando a temperatura e tempo de decomposicao dos hidrocarbonetos. Foi verificado
gue a ARC resultou em um material com as caracteristicas texturais e mecéanicas da y-alumina
e propriedades da superficie do carbono, conferindo ao catalisador suportado na ARC a
atividade catalitica semelhante aos catalisadores suportados em carbono. Além disso, foi
observado que a atividade catalitica de CoS,/ARC foi superior aquela verificada para o
catalisador CoS,/Al,O3; na reacdo de HDS do tiofeno e que a atividade aumentou conforme

aumentou a quantidade de carbono na superficie da y-alumina.

Alguns estudos posteriores foram realizados a fim de investigar a influéncia do
hidrocarboneto utilizado para deposicdo do carbono na superficie. Estudos anteriores
concluiram que a superficie da y-alumina ndo se apresentava uniformemente coberta por
carbono, o que poderia influenciar a atividade dos catalisadores estudados. Para tanto, LI et al.

(2004) sintetizaram a ARC utilizando a técnica da impregnacdo Uumida, adicionando solugfes
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contendo diferentes quantidades de sacarose a y-alumina de elevada area especifica. Os

precursores foram ent&o calcinados a 600 °C por 0,5 h.

Os resultados de area especifica e TGA mostraram que as ARC'’s sintetizadas
utilizando razdes g sacarose/g y-alumina menores do que 0,6 apresentaram propriedades
texturais semelhantes a y-alumina. Contudo, foi observado o surgimento de novos tipos de
poros nas ARC’s sintetizadas quando utilizadas razdes maiores do que 0,6. Quanto ao
recobrimento da superficie da y-alumina, foi observado que o didmetro de poros dos suportes
impregnados mais de uma vez com a solu¢cdo contendo sacarose ndo variou, indicando o

recobrimento uniforme da superficie.

ALVARENGA (2013) estudou a deposicao de diferentes teores de carbono na superficie
da y-alumina, utilizando sacarose como fonte de carbono. A sacarose foi incorporada a v-
alumina empregando o método de impregnagédo ao ponto Umido e variando a temperatura de
carbonizacdo entre 400 - 700 °C. Os materiais foram empregados como suporte de MoS, e a
reacdo de HDS do tiofeno foi utilizada para avaliar a performance dos catalisadores que foram

mais ativos ou aqueles suportados em y-alumina.

Com relacdo as propriedades estruturais das ARC'’s sintetizadas, resultados de
fisissorcdo de N, mostraram que houve um aumento da area especifica dos suportes,
alcangcando um maximo para a temperatura de decomposi¢édo de 600 °C e quantidade de 0,6 g
sacarose/g alumina empregada. Além disso, o volume de macroporos e area especifica de
microporos aumentou significativamente quando a y-alumina foi recoberta pelo carbono a

temperatura de decomposicdo de 600 °C e a mesma razao.

Foi verificado um desempenho catalitico muito superior dos catalisadores MoS,/ARC na
reacdo de HDS do tiofeno, quando comparado com o desempenho de catalisadores
MOSzlAlzog.

Apesar de diversos estudos terem sido realizados a respeito da Alumina Recoberta por
Carbono e seu uso em diversas reactes, principalmente HDT, nenhum estudo foi ainda
reportado relacionando o recobrimento da superficie da y-alumina por carbono sobre a
atividade e seletividade de catalisadores aplicados a SFT. Portanto, uso deste novo material
reportado como um potencial suporte para catalisadores é inédito na reacdo de SFT

empregando Mo,C como fase ativa.

26



3 MATERIAIS E METODOS

3.1 Materiais

e Hélio (Air Products);

e Hidrogénio (Air Products);

o Metano (Air Products);

e Argonio (Air Products);

e Didxido de Carbono (White Martins);

¢ Nitrogénio (Air Products);

e 0,5% (v/v) O,/N, (Air Products);

e 30 % (v/v) No/N, (Air Products);

e Mistura de gas de sintese contendo 64 % (v/v) CO / 32 % (v/v) H, / 4 % (v/v) He (Linde);
e Sacarose (Sigma Aldrich);

e y-alumina (BASF);

¢ Heptamolibdato de amobnio tetrahidratado (Sigma Aldrich);
e KNO; (Sigma Aldrich);

e Carvao ativado (Merck);

e Agua deionizada.

3.2 Metodologia Experimental

3.2.1 Sintese da Alumina Recoberta por Carbono (ARC)

A ARC empregada como suporte do carbeto de molibdénio foi sintetizada segundo a
metodologia proposta por ALVARENGA (2013). Para tanto, 7,5 g de y-alumina comercial (area
especifica de 166 m? g™ e granulometria de -200 mesh Tyler) foi impregnada com uma solucéo
contendo sacarose (4,5 g). A quantidade de sacarose foi calculada de forma a se obter duas

monocamadas teoricas de carbono na superficie da y-alumina ap0s a etapa de carbonizacao.
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A massa apropriada de sacarose, calculada segundo a metodologia descrita no Anexo
A, foi dissolvida em agua deionizada e adicionada a y-alumina empregando a metodologia de
impregnagédo ao ponto umido. Como o volume total da solu¢éo a ser impregnada era maior do
gue o volume de poros da y-alumina, multiplas etapas de gotejamento da solugdo (=15 vezes) e
secagem em mufla com fluxo de ar (110 °C por 1 h) foram efetuadas.

Ao final da impregnacéao, foi realizada a secagem final do sistema a 110 °C por 20 horas
e, em seguida, a amostra foi carbonizada a 600 °C (3 °C min™) por 2 h sob corrente de He (10
mL min™ g™'). A temperatura para carbonizacéo da sacarose de 600 °C foi escolhida em funcéo
dos resultados obtidos por ALVARENGA (2013), que mostraram que nesta temperatura foi
obtida a ARC com maior area especifica.

O esquema resumido da metodologia utilizada para a sintese da ARC ¢é apresentado na
Figura 3.1.
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Secagem da y-alumina
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Impregnagéo ao ponto
umido da y-Al,O3; com a
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—

Terminou a
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Secagem a
110°Cporlh

N
Secagem a 110 °C
por 24 h.
\ 4
N
Carbonizacgéo a
600 °C por 2 h.
y

Figura 3.1 — Representacdo esquematica das etapas envolvidas na preparacao da Alumina

Recoberta por Carbono.

3.2.2 Sintese da amostra (NH4)sM0,0,4.4H,O0/ARC

A fim de sintetizar o precursor do carbeto suportado na ARC, foi feita a impregnacao ao
ponto umido da ARC empregando uma solucao contendo o sal heptamolibdato de aménio
tetrahidratado, (NH,4)sM07024.4H,0.

Anteriormente a etapa de impregnacgéo, a ARC (9,23 g) foi submetida a secagem em

uma mufla a 110 °C por aproximadamente 20 h. A solucéo de Mo (165,8 g L™) foi preparada
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por dissolucdo do sal em agua deionizada. A massa do sal de Mo foi calculada de modo que o
catalisador final apresentasse uma quantidade de 20 % (m/m) Mo,C/ARC, o que equivale a um
teor de 26 % (m/m) MoO3/ARC.

A metodologia empregada para a sintese do precursor consistiu nas seguintes etapas:

e Gotejamento de aproximadamente 2 mL da solugdo de Mo a ARC (=10 g);

e Secagem a 110 °C por 1 h;

¢ Uma vez terminada a solucdo, a amostra foi submetida a secagem em uma mufla a 110
°C por 20 h;

A Figura 3.2 mostra o0 esquema de sintese do precursor do carbeto
(NH4)5M07024.4H20/ARC.

Secagem da ARC a
110 °C por 24 h

\4

Impregnagéo ao ponto 1
umido da ARC com a
solucéo contendo o sal.

!

Terminou a
solucéo?

Secagem a
110°Cporlh

Secagem a 110 °C
por 24 h

Figura 3.2 — Representacdo esquematica da sintese da amostra (NH;)¢M0,024.4H,0O/ARC.
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3.2.3 Sintese do precursor 26 % (m/m) MoO3/Al,O3

Para a sintese do precursor do carbeto suportado em y-alumina, foi feita a impregnacéo
ao ponto Umido do suporte empregando uma solucdo contendo o sal heptamolibdato de
amonio tetrahidratado, dissolvido em uma quantidade minima de agua possivel. A massa do
sal foi calculada a fim de se obter o catalisador com um teor nominal de carbeto de 20 % (m/m),
0 que equivale a um teor de 26 % (m/m) de MoO:s.

A metodologia empregada para a sintese do precursor consistiu nas seguintes etapas:

e Gotejamento da solugéo contendo o Mo a y-alumina;

e Secagens intermediarias a 110 °C por 1 h;

¢ Uma vez terminada a impregnacéo, a amostra foi submetida a secagem em uma mufla
a 110 °C por 18 h;

e Calcinacdo em mufla a 500 °C por 5 h (5 °C min™) com fluxo de ar;

3.2.4 Sintese do precursor 26 % (m/m) MoOs/C

A fim de sintetizar o precursor 26 % (m/m) MoO,/C foi feita a impregnacdo ao ponto
umido do carvao ativado empregando uma solugédo contendo o sal heptamolibdato de amoénio
tetrahidratado, dissolvido em uma quantidade minima de agua possivel. A massa do sal foi
calculada a fim de se obter o catalisador com um teor nominal de 20 % (m/m) Mo,C/C, o que

equivale a um teor de 26 % (m/m) MoO-/C.
A metodologia empregada para a sintese do precursor consistiu nas seguintes etapas:

o Gotejamento da solucéo contendo o Mo ao carvao ativado;

e Secagens intermediarias a 90 °C por 1 h;

¢ Uma vez terminada a impregnacdo, a amostra foi submetida a secagem em uma mufla
a 90 °C por 18 h;

e Calcinagéo a 500 °C por 5 h (5 °C min™) com vaz&o de 100 mL min™ de He;
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3.2.5 Carburacao a Temperatura Programada (TPC)

Para determinar a temperatura de carburacdo a ser empregada na sintese dos
catalisadores, os diversos precursores ((NH;)sM0;024.4H,O/ARC, M0O3/Al,O3 e MoO3/C) foram
estudados em uma unidade multipropdsito, acoplada a um espectrometro de massas
guadrupolar que armazena continuamente, através de um computador acoplado, as variacdes
dos sinais referentes aos ions de interesse. A representacdo esquematica da unidade
multipropdsito € apresentada na Figura 3.3.

» EXAUSTAO

N

25 ® A
5%C0O/He —
— Mecciiidor Termopar
He e — @ Reator
—PD<H Painel Fluxo )
aine Massico S 3
30%N_/He N 2
2 Seletor MFM) g $
2 T o ( $ :
3 <
H Gases g 2
o] i1
CH, : 3
— < Nl
—
0,5%0,/He Programador/controlador | 2 $
de temperatura ]
1
Forno
Y
ESPECTROMETRO
DE MASSAS

Figura 3.3 — Representacéo esquematica da Unidade Multipropésito (adaptado de FEITOSA,
2011).

Anteriormente a etapa de carburagéo, as amostras (0,3 g) foram pré-tratadas elevando
a temperatura até 300 °C (5 °C min®) sob corrente de He (100 mL min™), sendo esta
temperatura mantida constante por 2h. Ao término do pré-tratamento, o material foi resfriado
em atmosfera inerte até a temperatura ambiente. Em seguida, o gas de admissao ao reator foi

alterado de He para a mistura de gas carburante de 20 % (v/v) CH4/He (100 mL min™) e o
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sistema foi mantido nessa configuracao até que ocorresse a estabilizacado dos sinais dos ions
no espetrémetro de massas, principalmente o referente a agua. Apds 12 h, a amostra foi
aquecida até 1000 °C, com uma taxa de aquecimento de 2,5 °C min®, sendo os ions
correspondentes a H, (m/z = 2), CH,; (m/z = 16), H,O (m/z = 18), CO (m/z = 28) e CO, (m/z =
44) monitorados continuamente de modo a se acompanhar a transformacéo éxido - carbeto. A
partir desse experimento, péde-se determinar a temperatura do méaximo de formagédo de CO
tomada como sendo a temperatura final de carburacéo.

3.2.6 Carburacéo dos precursores

A carburacdo dos precursores foi realizada in situ, elevando-se a temperatura de 30 °C
até Tina °C (2,5 °C min™), sendo Tia a temperatura do méaximo de formacdo de CO
determinada de acordo com o procedimento descrito na Secéo 3.2.5, permanecendo em Tipa
por 2 h. O gés utilizado foi a mistura carburante de 20% (v/v) CH./H, (100 mL min™).

3.2.7 Sintese dos catalisadores promovidos por potassio

Apés a carburagéo dos precursores segundo o procedimento descrito na Secédo 3.2.6,
foi realizada a passivacao do carbeto. Para tanto, a temperatura do reator foi diminuida até a
temperatura ambiente utilizando He (100 mL min™). Em seguida, o gas foi alterado para uma
mistura de passivacdo contendo 0,5% (v/v) O,/He (50 mL min™) e o carbeto foi passivado por
2 h.

Com o carbeto sintetizado e passivado, foi realizada a adi¢do do sal contendo o metal
promotor, empregando-se a metodologia de impregnacdo ao ponto Umido. Para tal, uma

solucdio de KNO; (52,5 g L™) foi adicionada gota a gota as amostras carburadas em sua forma
: : : ~ K

passivada. Os catalisadores foram promovidos de modo a se ter uma raz&o Mo =0,21 (WU et
0

al. 2013).
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Como o volume da solucdo a ser impregnada era maior do que o volume de poros do
material houve a necessidade de promover secagens intermediarias a 90 °C por 2 h.

Terminada a solucdo de impregnacéo, foi feita uma secagem do catalisador a 90 °C por 20 h.

Apoés a secagem, foi feita a calcinacao do catalisador a 500 °C (5 °C min'1) sob corrente
de He (100 mL min™).

A Figura 3.4 mostra o esquema utilizado para promocao dos carbetos.

4 )

Passivacao docarbeto
a Tamp por 2h.

\ 4

Adicéo da solucéo de
KNOj3; ao carbeto
passivado.

Secagem por 2 h a
90°C.

Terminou a
solucao?

~
Secagem por 20 h a
90°C
y
A\ 4
L D
Calcinagdo em
atmosfera inerte a
500°C por 2 h.

Figura 3.4 — Representagdo esquematica das etapas de incorporacdo de K aos catalisadores

passivados.
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3.3 Caracterizactes
3.3.1 Difratometria de Raios X (DRX)

Os suportes, 0s precursores e 0s catalisadores foram caracterizados por Difratometria
de Raios X (DRX) em um equipamento Rigaku, modelo Miniflex, operado a 30 kV e 15 mA com
radiacdo de CuKa (A = 1,5418 A) e um filtro de Ni. Os difratogramas foram obtidos com uma
varredura na faixa de 2 ° < 26 < 90 °, em modo continuo, com incrementos de 0,05 ° a cada 2

segundos.

E importante ressaltar que as intensidades medidas em angulos 26 superiores a 20°
foram corrigidas, de acordo com a Equacgéo 3.3.1. Esse procedimento teve que ser realizado
em virtude de efeitos geométricos que ocorrem em aparelhos que utilizam fenda movel, como
foi o caso do aparelho utilizado neste trabalho. Sendo assim, as intensidades medidas foram
corrigidas utilizando-se a seguinte equagao:

U bt 0 Equacéo 3.3.1
c medido ] (2972_) q g
SIN| ———

Onde:
I Intensidade do sinal corrigido;
Imedido: INtensidade do sinal medido;

8: Angulo.

O programa JADE 5.0 foi utilizado para identificar as fases cristalinas presentes nos

difratogramas das amostras.
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3.3.2 Reducéo a Temperatura Programada (TPR)

A reducdo a temperatura programada foi realizada na unidade multiproposito
representada na Figura 3.4 para verificar a resisténcia a metanacdo da ARC, quando na
presenca de atmosfera redutora (H,) ou carburante (CH4/H,).

Para tal, a ARC foi pré-tratada a 500 °C por 1 h (10 °C min™) com uma corrente de He
(50 mL min™). Ao final do pré-tratamento, o sistema foi resfriado até a temperatura ambiente
utilizando a mesma corrente de He. Em seguida, o gas de admisséo ao reator foi alterado para
0 géas de interesse (100 mL min™) e o sistema foi estabilizado por 12 h.

Terminada a etapa de estabilizacio, a amostra foi aquecida até 1000 °C (10 °C min™) e

os gases efluentes do reator foram monitorados continuamente no espectrometro de massas.

3.3.3 Fisissorcgao de N,

A determinacao dos valores das areas especificas dos suportes e carbetos (0,3 g) foi
feita empregando-se a fisissorcao de N, a -196 °C e utilizando-se a unidade multipropdsito
empregando o método B.E.T. de 1 ponto. No caso dos suportes, estes foram pré-tratados a
300 °C (5 °C min™) em corrente de He (100 mL min™) por 2 h de modo a se promover a limpeza
da superficie. Ja no caso dos carbetos, os mesmos foram sintetizados in situ segundo

procedimento descrito na Se¢ao 3.2.6.

Terminada a etapa de pré-tratamento ou carburacdo, o resfriamento do sistema foi
realizado em He (100 mL min™). Apés a estabilizacdo, o gas de admisséo ao reator foi mudado
para uma mistura de 30% (v/v) NyHe (50 mL min') e o sistema foi mantido nessas
configuracdes para estabilizacdo do sinal do ion correspondente ao N, (m/z = 28) no

espectrémetro de massas.

Em seguida, pulsos de N, de volume conhecido (2,396 mL) foram injetados de modo a
se poder determinar a area dos picos formados por essa quantidade de matéria. Em geral, trés

pulsos de N, eram dados.
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Ao término da calibracdo, a temperatura do reator era diminuida para -196 °C por
imersdo do reator em nitrogénio liquido por cerca de 5 minutos. Nesta etapa, ocorria a
fisissorcdo do N, na superficie da amostra, sendo observado por um pico negativo do ion m/z =
28 no espectrometro de massas. Apo6s a etapa de adsorcéo, o recipiente contendo o N, liquido
era retirado e a temperatura do reator elevada, ocorrendo entdo a dessorcédo do N, fisissorvido,
sendo observado o surgimento de um pico positivo no sinal do ion m/z = 28 no espectrébmetro
de massas. Esta etapa durava em torno de 4 minutos. Esses procedimentos de fisissor¢cao
seguidos de dessorcdo eram repetidos de trés a quatro vezes.

A forma tipica do registro do ion de massa 28 durante a analise de fisissor¢cdo de N, &

apresentada na Figura 3.5.
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Figura 3.5 — Registro tipico do sinal do ion m/z = 28 durante a andlise de fisissor¢céo de N,
(adaptado de FEITOSA, 2011).

A é&rea especifica do catalisador foi entdo determinada utilizando a Equacgéo 3.3.2.
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Onde:

Equacéo 3.3.2

Aca: Area média dos picos de calibracéo;

Ages: Area média dos picos de dessor¢ao;

Vea: NUmero de mols de cada pulso de calibracdo do loop (98 umols);
Na: Namero de Avogadro (6,02x10%):;

A: Area de cobertura de uma molécula de Ny;

E: Quantidade de N, presente na mistura, que neste caso foi de 0,3;

0

Mea. Massa do catalisador utilizada em cada analise.

3.3.4 Quimissorc¢éo de CO

As medidas de quimissor¢cdo de CO in situ foram realizadas imediatamente apds a
etapa de fisissorcdo de N, e tiveram como objetivo quantificar o nidmero de sitios ativos

presentes nas amostras carburadas. O método utilizado foi o de pulsos a temperatura

ambiente.

Terminada a etapa de dessorcédo de N, o reator era colocado em by-pass, 0 gas de
arraste mudado para He (50 mL min™®) e o gas passando pelo loop era alterado para uma
mistura de 20 % (v/v) CO/He (50 mL min™). Ap6s a estabilizacdo dos sinais dos ions
monitorados no espectrdmetro de massas, 3 inje¢cdes eram realizadas de modo a eliminar o N,

presente na linha devido a andlise anterior.

Feito isso, a valvula do reator era aberta e, apos a estabilizacdo dos sinais dos ions no
espectrometro de massas, injecbes de 19,6 pumols de CO eram efetuadas até que as

intensidades dos trés ultimos picos do sinal do ion m/z = 28, monitorado no espectrémetro de
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massas, fossem iguais, indicando que ndo mais ocorria a quimissor¢cao de CO. A forma tipica
do registro do ion m/z = 28 durante a analise de quimissorcdo de CO pode ser vista na Figura
3.6.
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Figura 3.6 — Registro tipico do sinal do ion m/z = 28 durante a andlise de Quimissor¢éo de CO
(adaptado de FEITOSA, 2011).

A quantidade de CO quimissorvida no catalisador foi calculada empregando-se a

Equacéo 3.3.3.

N

ol i)

te

Equacéo 3.3.3

Onde:
Nco: Quantidade de matéria em mols de CO contida no loop;
A;: Area dos pulsos de injecao;
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Ace: Area dos trés ultimos pulsos que ndo apresentaram quimissorgéo de CO;

Nin: Total de inje¢des do loop.

3.3.5 Dessorcédo de CO a Temperatura Programada (TPD de CO)

Terminada a etapa de quimissorcdo de CO, a vazado do gas de admissao ao reator era
ajustada para 100 mL min™ e o sistema permanecia em estabilizacdo por 1 h. Em seguida, a
temperatura era elevada de 30 °C até 500 °C (15 °C min™) e os gases efluentes do reator eram
monitorados continuamente no espectrémetro de massas, permitindo assim, obter-se o perfil de

dessorcgédo do CO.

3.4 Avaliacéo catalitica

Os testes cataliticos foram realizados em uma unidade de bancada empregando-se
uma temperatura de 250 °C, pressdo de 10 atm e vazdo de 30 mL min™. A unidade consiste de
um reator de iconel, um banho termostatico, dois fornos resistivos,
controladores/programadores de temperatura, termopar para monitorar a temperatura do
reator, linhas e valvulas. Possui um cromatografo acoplado em linha e um computador para
aquisicdo e analise de dados. A representacdo esquematica da unidade catalitica pode ser

vista na Figura 3.7.
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Figura 3.7 — Representacao esquematica da unidade experimental onde foram conduzidos os

testes de avaliacdo catalitica na sintese de Fischer-Tropsch.

O cromatégrafo a gas utilizado (Shimadzu GC-17A) possui detectores de ionizacao de
chama FID e de condutividade térmica (TCD) em paralelo e esta acoplado a linha de saida do
reator, 0 que permite tanto a andlise dos produtos da reacéo quanto dos reagentes. O gas de
arraste utilizado tanto para o FID quanto para o TCD foi o hidrogénio, com vazdes de 2 mL min’
1e 1,5 mL min?, respectivamente. A temperatura do injetor do FID foi mantida a 270 °C e as
temperaturas dos detectores FID e TCD foram mantidas a 300 °C e 270 °C, respectivamente.
Para a andlise dos produtos de reacdo, foi empregada uma coluna CP-Sil 5 CB e, para a

andlise dos reagentes, uma coluna peneira molecular 5A.

As injecbes de cada amostra no TCD levaram aproximadamente 5 minutos. Para
injecdo do amostrador (loop) foi utilizada uma valvula de seis vias, pela qual passava a corrente
proveniente do reator. Ja a injecdo e analise no detector FID durava aproximadamente 55

minutos ou até que néo fosse verificada a saida de produtos no cromatografo.
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O reator foi preparado inserindo a amostra a ser testada (0,3 g) juntamente com o
carburundum (65 mesh). A fim de que o carburundum néo fosse misturado com a amostra, la

de quartzo foi utilizada para separar o leito catalitico.

Antes de dar inicio ao teste catalitico, as amostras dos precursores foram carburadas
segundo o procedimento descrito na Secao 3.2.6. No caso do teste catalitico com o precursor
26 % (m/m) MoO3s/ARC, a amostra foi pré-tratada termicamente elevando a temperatura até
300 °C por 2 h, com uma taxa de aquecimento de 5 °C min™, em argdénio (100 mL min™). Ao
término dos procedimentos, as amostras foram resfriadas até a temperatura de 180 °C sob
corrente de H, (80 mL min™) no caso da carburag&o ou argdnio (100 mL min™) no caso do pré-

tratamento.

Apoés as etapas de carburacdo ou de pré-tratamento térmico, o reator era colocado em

by-pass e 0 gas era alterado para a mistura contendo 64 % (v/v) CO / 32 % (v/v) H, / 4 % (vIV)
He. A fim de determinar a relacdo das areas iniciais % para o célculo da conversao de CO (%),

a carga foi injetada no cromatdgrafo 10 vezes.

Depois do teste da carga, a pressdo do sistema era ajustada para 10 atm e, em
seguida, a vazdo era ajustada para 30 mL min™. Apds o ajuste da pressdo e vazdo, a
temperatura era aumentada de forma controlada até 250 °C (5 °C min™) e o instante em que a
temperatura atingia 250 °C foi considerado como o inicio da reagéo (t = 0). A presséo, vazéo e

temperatura de reagéo foram mantidos constantes ao longo do teste catalitico.

Para andlise dos produtos, foi empregada a programacédo de temperatura apresentada
na Figura 3.8.

T¢=290°C

TTCD =80°C

To=-25°C t=5min

Figura 3.8 — Programacao de temperatura utilizada na andlise de FID e TCD,

simultaneamente.
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J4 a andlise de TCD foi realizada a temperatura de 80 °C. A programacao de

temperatura do TCD esta demonstrada na Figura 3.9.

T¢=290°C

Figura 3.9 — Programacéao de temperatura utilizada na analise de TCD.

Os resultados de conversédo de CO (%) foram calculados em termos da razdo C%e’

calculada inicialmente no teste da carga e ao longo da reacdo. As Equacdes 3.3.4, 3.3.5 e 3.3.6

foram utilizadas para os calculos de Conversao de CO (Xco).

(Coj _ Yco,u0 Equacdo 3.3.4
He 0 yHe

carga

(Aco)
CcO o <
— | = Equacao 3.3.5
(Hejn /‘f”e)“ e
CcO
Xeo :100{1-[H%)j} Equagéo 3.3.6
He Jy

Onde:

Ycocarga € YHecarga: Fracdo molar de CO e He presentes no gas de sintese,

desconsiderando a existéncia de He na mistura;

Aco e Aue: Areas dos picos referentes aos compostos CO e He medidos no

cromatoégrafo;

fco € fre: Fatores de resposta para o CO e He;
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n: n-ésima injecdo no TCD.

A taxa de reacdo (-rn) e TOF foram calculados empregando as Equacdes 3.3.7 e 3.3.8,

considerando presséo constante e uma reagao heterogénea de primeira ordem.

(_rA)z—FC%A xIN (1= Xco ) x (1= Xeo) Equacéo 3.3.7
cat
TOF = (—ry Equacéo 3.3.8
C()TOTAL
Onde:

Fco: Vazao molar de CO presente no gas de sintese;
M.a: Massa de catalisador presente no reator;
Xco: Converséao de CO;

COroraL: Valor de quimissorgéo de CO obtido para cada catalisador.

Ja para o calculo de distribuicdo de produtos (S;), as Equacbes 3.3.9 e 3.3.10 foram

utilizadas.

A
%om, = (%) Equacao 3.3.9

Y%om; xi
S —100X( AM‘) Equacéo 3.3.10

i Yom; xi
MM,
i

Onde:

i: Numero de &tomos de carbono presentes no produto analisado;
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A:: Areas referentes aos produtos com i &tomos de carbono;
f;: fator de resposta dos produtos analisados;

MMi: Massa molar do alcano com i atomos de carbono ou dos alcodis produzidos.

3.5 Distribui¢céo de Anderson-Schulz-Flory

O calculo da constante de crescimento de cadeia obtida para os catalisadores
estudados foi realizado segundo a Equacéo 3.3.11.

(Wixix(1-a;)?xa;\ 1)

A<
Wi

Equacédo 3.3.11

Onde:
i: Nimero de carbonos;
W,.: Seletividade massica do produto;

a: Constante de crescimento de cadeia.

Para cada produto com i carbonos, foi calculado um o; correspondente de modo a se
obter um valor para a funcdo A menor ou igual a tolerancia (1x10°). O a obtido para cada

catalisador foi calculado como a média dos a; de cada produto obtido em 24 h de reacéo.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Caracterizacdo do suporte

4.1.1 Difratometria de Raios X (DRX)

Conforme descrito na Secédo 3.2.1, a ARC foi sintetizada por carbonizagdo de sacarose
previamente incorporada a y-alumina comercial. Anteriormente a etapa de decomposicdo, as
amostras foram caracterizadas por DRX e a Figura 4.1 apresenta o difratograma amostra

sacarose/y-alumina antes da carbonizacdo e o compara aos difratogramas da sacarose e da vy-
alumina.

Sacarose/y-alumina

y-Alumina

Intensidade / U. A.

Sacarose

10 20 30 40 50 60 70 80 920
Angulo de Difracéo / 20

Figura 4.1 — Difratogramas de raios X das amostras de sacarose, da y-alumina e da amostra

sacarose/y-alumina ap0s as etapas de impregnacao e secagem.
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O difratograma da sacarose apresenta picos bem definidos e finos, caracteristicos de
sua estrutura cristalina elevada. JA na amostra sacarose/y-alumina, os picos relativos a
sacarose nao foram observados indicando que ap0s a etapa de impregnacdo o agucar ou se
encontra altamente dispersa na superficie da y-alumina ou numa forma amorfa, j& que somente
0s picos do suporte foram observados.

Apés a etapa de carbonizacdo da amostra sacarose/y-alumina, a ARC sintetizada foi
caracterizada por DRX. A Figura 4.2 mostra o difratograma da amostra da ARC, da sacarose e
da y-alumina onde se pode perceber que a estrutura da y-alumina ndo foi afetada pela alta
temperatura empregada na etapa de carbonizacdo. Além disso, no difratograma da ARC nédo
se observaram outras difragbes que ndo as atribuidas a y-alumina, o que indica que as
espécies de carbono formadas por decomposicdo da sacarose ou se encontram altamente
dispersas ou sdo amorfas.

ARC

y-Alumina

Intensidade / U. A.

Sacarose

10 20 30 40 50 60 70 80 90
Angulo de Difracéo / 26

Figura 4.2 — Difratogramas de raios X da sacarose, da y-alumina e da ARC.
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4.1.2 Reducao a Temperatura Programada (TPR)

A fim de verificar a estabilidade e resisténcia a metanacao a elevadas temperaturas em
atmosfera redutora, a ARC foi submetida & TPR. A Figura 4.3 apresenta os perfis de formacéo
de CO,, CO e CH,4 observados durante a TPR com H, puro da ARC onde se pode observar que

0 aquecimento até a temperatura de 1000 °C conduziu a formag¢do de CO,, CO e CH; em
faixas de temperatura distintas.

CH

- —

CO

//'\

MMWWM WWMWWW

100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Intensidade / U. A.

Temperatura/°C

Figura 4.3 — Perfil de formagéo de CO,, CO e CH, durante a o TPR da ARC.

Com relacdo ao CO,, um pico de baixa intensidade pode ser observado na faixa
temperatura entre 50 — 150 °C e pode estar associado, como reportado por FIGUEIREDO e
PEREIRA (2010), a decomposi¢do de grupos funcionais presentes na superficie do carbono.
Segundo esses autores, acidos carboxilicos, anidridos e lactonas superficiais sofrem
decomposi¢do térmica formando CO, nas faixas de temperatura entre 100 — 450 °C, 360 —
610 °C e 590 — 800 °C, respectivamente (Figura 4.4). Portanto, de acordo com o proposto por

FIGUEIREDO e PEREIRA (2010) o pico pouco intenso entre 50 — 150 °C de formagéo de CO,
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durante o TPR da ARC pode estar associado a decomposicdo de acidos carboxilicos presentes
em baixa concentracdo na sua superficie e muito provavelmente formados durante a

decomposicao da sacarose.

Acidos carboxilicos
0.6 4
0.5 4
o 044
% “&: 'Anidridos
o
S 034
&£
-1
S Lactonas
(@)
O 0.2 4
0.1
0.0 : . e :
0 200 400 600 800 1000 1200
T (°C)

Figura 4.4 — Perfil de formag&o de CO, resultante da decomposicao de diferentes grupos
funcionais oxigenados presentes na superficie do carbono (adaptado de FIGUEIREDO e
PEREIRA, 2010).

Na Figura 4.3, observa-se a evolucdo de CO em temperaturas superiores a 500 °C,
apresentando um maximo em torno de 900 °C. De acordo com FIGUEIREDO e PEREIRA
(2010), a formacdo de CO pode estar associada a decomposicdo de anidridos, fendis,

carbonilas e quinonas presentes na superficie do carbono, conforme mostrado na Figura 4.5.
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Figura 4.5 — Perfil de formacgé&o de CO resultante da decomposicéo de grupos funcionais
oxigenados presentes na superficie do carbono (adaptado de FIGUEIREDO e PEREIRA,
2010).

De acordo com a Figura 4.5, anidridos decompdem-se liberando CO na faixa de
temperatura entre 380 - 610 °C. Ja fendis e carbonilas/quinonas decomp&em-se liberando CO
na faixa de temperatura entre 490 - 720 °C e 680 - 980 °C, respectivamente. Assim, 0s
resultados obtidos no TPR da ARC, sugerem que a evolugdo de CO observada na Figura 4.3
provavelmente esta associada a decomposicdo de anidridos, fendis e carbonilas/quinonas
presentes na superficie da ARC, o que indica que a carbonizagdo da sacarose nas condi¢ées
empregadas ndo conduziu a formacgéo de espécies de carbono 100 % puras mas, antes sim, a

espécies carbonosas funcionalizadas.

Além da formacao de CO, e CO, observa-se na Figura 4.3 que a partir de 550 °C ha um
aumento de intensidade do ion m/z = 16 (CH,4). Esse aumento indica que o carbono da ARC
esta sendo hidrogenado a CH,, indicando que esse suporte € resistente a metanagdo a
temperaturas abaixo de 500 °C. Assim, ndo é de se esperar que haja a metanagéo do suporte

e sua consequente destruicdo durante a reacgéo, ja que esta foi conduzida a 250 °C.
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4.1.3 Aquecimento a temperatura programada em atmosfera carburante

Como visto na secdo anterior, parte do carbono da ARC € hidrogenado a metano em
temperaturas superiores a 500 °C. Como as temperaturas de carburacdo empregadas na
sintese de carbetos encontram-se acima de 600 °C, os resultados obtidos na secdo anterior
poderiam levar a supor que durante a sintese do catalisador 20% (m/m) Mo,C/ARC por TPC
poderia ocorrer a destruicdo do suporte. Entretanto, desde que a carburacdo é efetuada sob

corrente de 20 % (v/v) CH4/H,, estudou-se a resisténcia da ARC a metanagdo quando
submetida a aguecimento nessa atmosfera.

A Figura 4.6 mostra os perfis de formacdo de CO, CO, e CH,4 durante o aquecimento da
ARC em atmosfera carburante.

CH

/

CO

Intensidade / U. A.

CO

[N NN N NS TR N RS S R
0 100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Temperatura/°C

Figura 4.6 — Perfis de formacéo de CO,, CO e CH, durante o aquecimento da ARC em

atmosfera carburante.
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De acordo com a Figura 4.6, o mesmo perfil de formacdo de CO, foi observado no
aquecimento da ARC, tanto em atmosfera carburante como em atmosfera redutora. Esse
resultado indica que a natureza da atmosfera empregada no aquecimento (redutora ou
carburante) ndo causou nenhuma influéncia sobre a decomposicédo dos compostos oxigenados

gue conduzem a formacéo de CO, (acidos carboxilicos).

Contudo, a formacéo de CH, foi extremamente afetada com a atmosfera carburante e,
como pode ser observado na Figura 4.6, o registro do ion de massa m/z = 16 manteve-se
constante ao longo do TPR, sendo consumido acima da temperatura de 850 °C, provavelmente
devido a decomposicdo do CH, (CHs = C) + 2 Hyg). Este resultado permite concluir que o

carbono da ARC é estavel em atmosfera carburante.

4.2 Caracterizagdo da amostra (NH4)sM0-0,4.4H,O/ARC

4.2.1 Difratometria de Raios X (DRX)

Apés a sintese da amostra (NH,;)sMo0,0,4.4H,O/ARC a mesma foi caracterizada por
DRX e a Figura 4.7 apresenta o difratograma obtido e, para fins de comparacdo, 0s
difratogramas da ARC empregada como suporte e do sal (NH;)¢M0;0,4.4H,0 utilizado na

sintese foram incluidos.
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(NH,)Mo.0,,.4H,0/ARC

Intensidade / U. A.
>
Py
(@]

(NH,) Mo 0,,.4H,0

1 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1 L
10 20 30 40 50 60 70 80 920
Angulo de Difragéo / 20

Figura 4.7 — Difratogramas de raios X do (NH,4)sM070,4.4H,0, da ARC e da amostra
(NH4)6M07024.4H20/ARC.

Na Figura 4.7 é possivel observar claramente que o difratograma da amostra
(NH4)sM070,4.4H,0/ARC apresenta as difracdes caracteristicas do sal localizadas na faixa 10 —

40°, indicando que o mesmo se depositou sobre a ARC sob a forma de grandes particulas
cristalinas.

4.2.2 Carburacdo a Temperatura Programada (TPC)

Conforme detalhado no capitulo anterior, o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC foi obtido
por carburacdo da amostra (NH;)sM0,0.4.4H,O/ARC. Como essa amostra ndo foi calcinada
apos as etapas de impregnacdo e secagem, a mesma foi submetida a um pré-tratamento

térmico com He, anteriormente a etapa de carburacao.
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4.2.2.1 Carburacdo da amostra (NH4)sM0;0,4.4H,O/ARC submetida a pré-tratamento
térmico prévio

De modo a determinar a temperatura de carburacdo da amostra
(NH4)eM07024.4H,O/ARC a técnica de TPC foi empregada e, anteriormente a etapa de
carburacdo, realizou-se um pré-tratamento térmico sob corrente de He para promover a
decomposicdo do sal heptamolibdato de aménio ((NH;)sM0;024.4H,0O > 7 MoOs; + 6NH; +
7H,0). O pré-tratamento consistiu em elevar a temperatura do reator onde a amostra foi
previamente depositada até 300 °C a taxa de aquecimento de 5 °C min™, empregando uma

corrente de He (100 mL min™). Uma vez alcancada a temperatura desejada, a mesma foi
mantida constante por 2 h.

A Figura 4.8 apresenta os perfis de formacao de H,O e CO obtidos durante o TPC até
1000 °C da amostra (NH4)sM0,0,4.4H,O/ARC, empregando-se uma taxa de aquecimento de
2,5 °C min™ e uma vazao de uma mistura 20 % (v/v) CH4/H, de 100 mL min™.

396
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< | Hy0
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Figura 4.8 — Perfis de formacéo de H,O (m/z = 18) e CO (m/z = 28) durante o TPC da amostra
(NH4)6M07024.4H,0O/ARC submetida a pré-tratamento térmico.
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Observa-se na Figura 4.8 que o perfil de formacédo de H,O apresente um pico muito

bem definido em 396 °C e de dois ombros localizados em 446 °C e 603 °C, respectivamente.

Segundo SOUSA (2013), os picos de formacéo de H,O situados entre as temperaturas
de 352 — 361 °C e 403 — 409 °C representam a reducdo do Mo®" — Mo*" nas amostras
MoOs/Al,O;. Sendo assim, o primeiro e o0 segundo picos observados na Figura 4.8
provavelmente estdo associados a transformacdo do MoOs; = MoO, (SOUSA, 2013). Com
relacéo ao terceiro pico de formacédo de H,O, este esta relacionado a reducdo subsequente do
MoO, levando, dependendo da temperatura de reducdo, a formacao de 6xidos de molibdénio

do tipo MoOy (x < 2) ou até mesmo de molibdénio metalico.

E importante ressaltar que o segundo ombro de formagdo de H,O esta associado ao
inicio da formacg&o do um pico do ion 28 (CO), indicando que acima de 550 °C h& a ocorréncia
simultanea de reducgéo e carburagéo, com o pico de formag&o de CO apresentando um maximo
na temperatura de 700 °C. Sabe-se da literatura (DA SILVA et al., 1996), que a manutencédo da
carburacdo na temperatura do maximo de formagédo de CO por um tempo conveniente, leva a
formacgéo do carbeto. Assim, em funcéo dos resultados reportados na Figura 4.8, a temperatura
de 700 °C e um tempo de 2 h foram escolhidos como sendo a condicdo de sintese do
catalisador 20% (m/m) Mo,C/ARC.

Apoés a temperatura de 850 °C ocorre a formacdo de um terceiro pico de CO, com
maximo em 975 °C, conforme observado na Figura 4.8. Poderia ser suporto que este pico de
formacéo de CO estivesse associado ou a uma decomposi¢do do suporte ou a uma segunda
etapa de carburagdo. Como esse pico de formagédo de CO n&o pode estar associado a etapas
de carburacao adicionais, entdo o0 mesmo s6 pode estar associado a reacdo de acoplamentodo
metano que ocorre nessa faixa de temperatura. Com efeito, GOMES et al. (2004) observaram a
existéncia de um segundo pico de formacéo de CO durante a carburacdo de MoOs;/MCM-41 e o
atribuiram a formacdo de eteno (2CH, > C,H, + 2H)), ja que esse composto também
apresenta um fragmento com razédo m/z = 28, o mesmo do CO. Como durante o aguecimento
da ARC em atmosfera carburante (Figura 4.6) foi observada a evolucdo de CO a partir de
500 °C devido a decomposi¢cdo de grupamentos superficiais, entdo € possivel que o sinal de
CO observado na Figura 4.8 em temperaturas superiores a 850 °C seja uma combinacgéo dos

dois fendbmenos, decomposi¢ao e formacao de eteno.
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O material carburado a 1000 °C foi caracterizado por DRX, sendo o difratograma obtido

apresentado na Figura 4.9. Para fins de comparacdo, os difratogramas do suporte e do
precursor foram incluidos.

20 % (m/m) Mo,C/ARC } |

(NH4)6M07024.4H20/ARC§

Intensidade / U. A.

ARC

! . ! . L) . ! . o L ! .
10 20 30 40 50 60 70 80 90
Angulo de Difragéo / 20

Figura 4.9 — Difratogramas de Raios X do suporte ARC, da amostra (NH,4)sM0;0,4.4H,O/ARC e
do catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC apés o TPC até 1000 °C.

Na Figura 4.9 é possivel observar claramente que a amostra carburada a 1000 °C
apresenta picos de difracdo caracteristicos do p-Mo,C e localizados em 34,6°, 37,5°, 40°, 62° e

74,4°, indicando que houve a formacao da fase carbidica.

4.2.2.2 Carburacdo da amostra (NH4)sM0,024.4H,O/ARC

De modo a verificar a influéncia do pré-tratamento térmico sobre a carburacdo da

amostra (NH;)eM0,024.4H,O/ARC, outro experimento de TPC foi realizado utilizando as
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mesmas condi¢cdes que as reportadas ha etapa anterior, porém sem realizar o pré-tratamento
da amostra com He a 300 °C.

A Figura 4.10 apresenta os perfis de formacédo de H,O e CO obtidos durante o TPC da
amostra (NH4)sMo0-0,4.4H,O/ARC.

398

450
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Figura 4.10 — Perfis de formagéo de H,O (m/z = 18) e CO (m/z = 28) durante o TPC da
amostra (NH;)sMo0,0,4.4H,0/ARC, sem realizar o pré-tratamento térmico.

Da analise da Figura 4.10 e da sua comparacdo com a Figura 4.8 percebe-se, de
imediato, que a realizagdo ou ndo do pré-tratamento da amostra (NH,;)sM0,0,4.4H,O/ARC né&o
afetou a etapa de carburacéo, j& que os perfis de formagédo de CO s&o idénticos em ambas as
figuras. O mesmo pode ser afirmado para os perfis de formacdo de H,O em temperaturas
superiores a 300 °C. Entretanto, os perfis de formacédo de H,O obtidos durante o TPC da
amostra (NH,;)sM0-0,4.4H,0O/ARC séo diferentes em temperaturas abaixo de 300 °C, j& que
enquanto a amostra submetida a pré-tratamento com He a 300 °C ndo apresentou picos de
H,O na faixa de 25 — 300 °C, a amostra que ndo foi submetida a pré-tratamento apresentou um

pico de formagdo de H,O com méaximo localizado a 208 °C. Este pico de forma¢édo de H,O
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localizado entre 100 — 300 °C corresponde a decomposi¢cédo térmica do heptamolibdato de

amonio que leva & formag&o de MoOs ((NH, ), Mo,0,,.4H,0 ——7Mo0O, +6NH, +7H,0).

4.2.2.3 Carburacdo da amostra 26 % (m/m) MoOs/Al,O3

A determinacdo da temperatura de carburacdo da amostra 26 % (m/m) MoOs/Al,O3
também foi efetuada empregando-se a metodologia de TPC. Anteriormente a etapa de
carburacgéo, a amostra (~ 0,3 g) foi pré-tratada a 300 °C / 2 h com uma corrente de He (100 mL

min™*) de modo a eliminar todos os compostos fisissorvidos na sua superficie (H,O, CO,, etc).

A Figura 4.11 apresenta os perfis de formacédo de H,O e CO obtidos durante o TPC da
amostra 26 % (m/m) MoOas/Al,O; até 1000 °C, empregando-se uma taxa de aquecimento de

2,5 °C min™ e uma vaz&o de 100 mL min™ da mistura 20 % (v/v) CH./H..

372
558
=
3
g 705
8
£
(o{0)

100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

Temperatura (°C)

Figura 4.11 — Perfis de formacé&o de H,O (m/z = 18) e CO (m/z = 28) durante o TPC da
amostra 26 % (m/m) MoO3/Al,Os3.
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Da Figura 4.11 observa-se que o perfil de formacédo de H,O apresenta um primeiro pico
de formacéo de H,O bem definido e com méaximo em 372 °C relacionado & reducdo do Mo*™® —
Mo*™. Apds esse ha presenca de mais outro pico de formacéo de H,O com maximo localizado
em 558 °C e que ocorre de forma simultdnea a formacdo de CO. A ocorréncia simultanea de
H,O e CO esta relacionada a reacdes de reducdo e carburacdo que leva a formacdo de
B-Mo,C.

Apesar do maximo de formacdo de CO ter sido a temperatura de 705 °C, SOUSA
(2013) verificou que o p-Mo,C suportado em y-alumina apresenta uma maior atividade catalitica
guando carburado a 650 °C por 2 h. Por esta razdo, a condicdo recomendada por SOUSA
(2013) foi utilizada nesta dissertacao para sintetizar o -Mo,C/Al,Os3.

4.2.2.4 Carburagcdo da amostra 26 % (m/m) MoO/C

A temperatura de carburacao da amostra 26 % (m/m) MoOs/C também foi determinada
empregando a técnica de TPC. Anteriormente a etapa de carburacdo a amostra (~ 0,3 g) foi
pré-tratada termicamente a 300 °C / 2 h com uma corrente de He (100 mL min™) de modo a

eliminar todos os compostos fisissorvidos na sua superficie.

A Figura 4.12 apresenta os perfis de formagéao de H,O e CO obtidos durante o TPC da
amostra 26 % (m/m) MoO,/C até 1000 °C, empregando-se uma taxa de aquecimento de 2,5 °C
min™ e uma vazdo de 100 mL min™ da mistura 20 % (v/v) CH./H,. Observa-se que o perfil de
formacédo de H,O apresenta um primeiro pico de formacédo de H,O bem definido com maximo
em 382 °C relacionado a primeira reducéo do Mo (Mo*® — Mo™). Ap6s esse pico, verifica-se
outro pico de formagdo de H,O com maximo localizado em 602 °C e que ocorre de forma
simultanea a formacgédo de CO, com maximo localizado a temperatura de 661 °C, relacionados
as reacOes de reducéo e carburacdo do Mo, respectivamente. Em fung¢éo do pico de formacéo

de CO, a temperatura de 650 °C foi escolhida como a Tsn, de carburacdo da amostra.
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Figura 4.12 — Perfis de formacéo de H,O (m/z = 18) e CO (m/z = 28) durante o TPC da
amostra 26 % (m/m) MoOa/C.

4.2.3 Fisissorgédo de N,

A determinacdo dos valores de éarea especifica das diversas amostras empregadas
nesta dissertagdo foi realizada in situ imediatamente apos a etapa de carburagéo, empregando

a metodologia descrita na Secdo 3.3.3, sendo os resultados obtidos apresentados na Tabela
4.1.
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Tabela 4.1 — Valores de area especifica (Sy) das amostras estudadas nesta disserta¢éo. Para

fins de comparacdo, os valores das areas especificas dos suportes empregados foram

incluidos.
Amostra S (M” gear)

y-alumina 166

Carbono 687

ARC 200

20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 650 °C por 2h 155

20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700 °C por Oh 164

20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700 °C por 1h 150

20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700 °C por 2h 161
"""" 20 % (i) Mo,C/ALO, carburado a 650 °C por 20~ 146
""""" 20 % (i) Mo,C/C carburado a 650 “Cpor 2h 386

A ARC apresentou um valor de area especifica superior ao da y-alumina comercial
utilizada para sua sintese, 0 que esta, segundo ALVARENGA (2013), associado ao surgimento

de uma nova estrutura porosa na ARC devido a formag&o de microporos no carbono.

Da Tabela 4.1, pode-se observar que a area especifica do catalisador 20 % (m/m)
Mo,C/ARC carburado a 700 °C por 2 h é de 161 m%g.,. Considerando que a area especifica
tedrica de um catalisador suportado (Sgeorico) POde ser estimada como uma relagéo linear entre
as &reas especificas do suporte e da fase ativa, a Equacdo 4.1 pode ser utilizada para seu

calculo.

Yreorico - %(massa)supone X Sgsupone + %(massa) faseativa x ngaseativa Equagéo 41
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Sendo assim, como as amostras Mo,C suportadas em ARC sdo constituidas de 80 %
(m/m) de ARC (200 m? gea®) € 20 % (m/m) de B-Mo,C (94 m? geu”), @s mesmas deveriam

apresentar valores de area especifica de aproximadamente 179 m? Q"

, valor um pouco
superior ao reportado na Tabela 4.1 para os catalisadores suportados em ARC. Estes
resultados indicam que a incorporagédo de molibdénio & ARC conduziu a um entupimento e/ou
blogueio parcial dos poros do suporte. De um modo geral, ndo houve modificacdo significativa
dos valores de area especifica dos carbetos suportados em ARC quando carburados em

diferentes temperaturas e tempos.

O catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; apresentou um valor de area especifica de 146
m?gea ", O qual esta coerente com o valor tedrico calculado de 142 m? g, ', considerando que o
mesmo é constituido de 80 % (m/m) y-Al,O3 (154 m*geat) € 20 % (m/m) B-Mo,C (94 m? geat).

Ja para o catalisador contendo 20 % (m/m) Mo,C/C, foi observado um valor de area
especifica muito superior aos valores encontrados para os outros catalisadores utilizados nesta
dissertacdo, fato este associado ao alto valor de area especifica do carbono utilizado como
suporte. Entretanto, o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/C apresentou um valor de area especifica
muito menor do que o tedrico (568 m? g.. ), indicando que pode ter ocorrido o bloqueio e/ou

entupimento dos poros do suporte durante a impregnacéo do sal de molibdénio.

4.2.4 Difragao de Raios X (DRX)

De modo a se determinar se houve a formacéo ou ndo de f-Mo,C com as condi¢des de
carburacdo empregadas, as diversas amostras na forma passivada foram analisadas por DRX,
sendo os resultados apresentados nas Figuras 4.13 e 4.14. E importante resaltar que pelo fato
de carbetos de metais de transicdo serem piroféricos, as amostras sintetizadas tiveram que ser

passivadas antes de serem expostas a atmosfera.
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Figura 4.13 — Difratogramas de raios X dos catalisadores 20 % (m/m) Mo,C/ARC, carburados a
650°C/2h,a700°C/0h,a700°C/1hea700°C/2h.
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Figura 4.14 — Difratogramas de raios X dos catalisadores 20 % (m/m) Mo,C/Al,Oz e 20 %
(m/m) Mo,C/C carburados a 650 °C /2 h.
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Nas Figuras 4.13 e 4.14 ndo é possivel observar nenhum dos picos de difracédo
caracteristicos do p-Mo,C em nenhuma das amostras sintetizadas, mas apenas o0s picos de
difracdo referentes aos suportes utilizados. Estes resultados indicam que o p-Mo,C ou se
encontra altamente disperso na superficie dos suportes e com tamanho de cristalito inferior ao
do limite de deteccédo do aparelho, ou na forma amorfa. Entretanto, pode-se afirmar que a
formacao da fase carbidica ocorreu em todas as amostras carburadas, nas diversas condi¢fes
empregadas, ja que se observou a formacao de CO durante o TPC.

4.2.5 Quimissorc¢do de CO

Imediatamente apds a caracterizacdo dos materiais pela técnica de fisissorcao de N,, as
mesmas foram submetidas a analise de quimissor¢do de CO para quantificar os sitios ativos
presentes nos materiais, sendo os resultados obtidos apresentados na Tabela 4.2

Tabela 4.2 — Valores de quimissorgéo de CO (umols/g.,) das amostras carburadas.

Amostra O
(umols/gca)

ARC 0

20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 650 °C por 2h 48

20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700 °C por Oh 34

20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700 °C por 1h 70

20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700 °C por 2h 82
"""" 20 % (mim) Mo,C/ALO, carburado a 650 °C por 20 120
""""" 20 % (mim) Mo,C/C carburado a 650 “C por2h 201
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A Tabela 4.2 mostra que o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 650 °C /2 h
guimissorveu 48 umols/g.y, valor inferior ao obtido para o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3,
gue foi de 120 ymols/g... Essa diferenga na quantidade de CO quimissorvido esta associada
as diferencas texturais dos suportes que provavelmente conduziram a catalisadores com

dispersdes distintas.

O baixo valor de quimissor¢cdo da amostra 20 % (m/m) Mo,C/ARC carburada a
650 °C / 2 h provavelmente estd associado a um baixo grau de carburacao ja que os perfis de
carburacdo, apresentados nas Figuras 4.8 e 4.9, mostram que a formacédo de CO (portanto a
carburacdo) é pequena nessa temperatura. Com efeito, verifica-se que o catalisador 20 %
(m/m) Mo,C/ARC carburado a 700 °C / 2 h apresentou um valor de quimissor¢do de CO
superior ao carburado a 650 °C / 2 h, comprovando assim que a temperatura mais alta de

carburacédo é mais efetiva na formacédo da fase carbidica.

Com relacdo aos catalisadores 20 % (m/m) Mo,C/ARC carburados a 700 °C por 0, 1 e
2 h, verifica-se que o aumento do tempo de permanéncia na temperatura de carburagdo
conduziu a valores de quimissor¢cdo de CO mais elevados, fato este que esté relacionado ao

aumento do grau de carburac¢do do molibdénio.

E importante ressaltar que embora a amostra 20 % (m/m) Mo,C/ARC carburada a
650 °C / 2 h tenha apresentado um valor de quimissor¢ao superior ao da amostra 20 % (m/m)
Mo,C/ARC carburada a 700 °C / 0 h, o tempo de carburacdo na T, fOi Superior na amostra de

menor temperatura, o que levou a formag&o de uma maior quantidade de sitios ativos.

4.2.6 Dessorc¢édo de CO a Temperatura Programada (TPD de CO)

Com o objetivo de verificar a natureza e for¢ca dos sitios ativos das diversas amostras,
imediatamente apds a etapa de quimissor¢do de CO realizou-se o TPD. Durante a dessorgéo,
o sinal do ion m/z = 28 foi monitorado continuamente no espectrdmetro de massas e 0s

resultados obtidos podem ser observados nas Figuras 4.15 e 4.16.

A Figura 4.15 mostra os resultados de TPD de CO para as amostras suportadas em

ARC carburadas em diferentes temperaturas e por tempos distintos.
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Figura 4.15 — Perfil de dessorcao de CO durante o TPD de CO dos catalisadores 20 % (m/m)
Mo,C/ARC carburados a 650 °C por 2 h, 700 °C porOh, 1 he 2 h.

Todas as amostras Mo,C/ARC sintetizadas em condic¢des distintas apresentaram perfis

de dessor¢do de CO com maximos localizados entre 50 — 250 °C, mais especificamente entre
113 - 150 °C.

As amostras sintetizadas a 650 °C / 2 h e a 700 °C / 0 h apresentaram picos de

dessorgcdo com maximo na mesma temperatura (113 °C), indicando que a natureza e for¢a dos

sitios ativos nessas duas amostras é semelhante.

E importante observar que as amostras carburadas a 700 °C /0O h e a 700 °C/ 1 h

apresentaram perfis de dessor¢cdo muito semelhantes, apresentando apenas um aumento de
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intensidade com o aumento do tempo de carburacdo, o que esta de acordo com os valores de
guimissorcao de CO.

Ja o perfil de dessorcdo da amostra carburada 700 °C / 2 h apresentou-se muito
diferente dos observados para outras amostras, com a existéncia de trés picos de maximo de
dessorcao muito bem definidos e localizados em 115, 150 e 213 °C, indicando que 0 aumento
do tempo de carburacdo levou ndo sé a uma maior formacdo de B-Mo,C, mas também a
formacéo de sitios de natureza distinta.

A Figura 4.16 apresenta os perfis de dessor¢do de CO obtidos para os catalisadores
contendo 20 % (m/m) Mo,C/C e 20 % (m/m) Mo,C/Al,Os, onde se pode observar que o perfil de
dessorcdo de CO obtido para o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; apresentou dois picos de
dessorcdo maxima de CO situados em 101 e 153 °C. Esse perfil de dessor¢cdo de CO é
diferente do obtido para o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700 °C / 2h (Figura

4.14) e, além disso, néo foi verificada a formagéo de um terceiro pico de dessorcdo de CO.

20 % (m/m) Mo,C/AL,O, 20 % (m/m) Mo,C/C
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Figura 4.16 — Perfis de dessorcao de CO durante o TPD de CO dos catalisadores contendo 20

% (m/m) Mo,C/Al,O3 e 20 % (m/m) Mo,C/C carburados a 650 °C / 2h.

Pode-se perceber que o perfil de dessorcdo de CO obtido para o catalisador

20 % (m/m) Mo,C/C carburado a 650 °C / 2 h também foi semelhante ao perfil observado para
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o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700 °C / 2 h (Figura 4.14), porém o0s picos de
dessorcao estéo situados em temperaturas mais elevadas.

4.3 Avaliacdo catalitica

4.3.1 Avaliacao catalitica empregando a amostra 26 % (m/m) MoO3/ARC

A Figura 4.17 apresenta a conversdao de CO em funcédo do tempo de reacdo para o
teste catalitico empregando a amostra 26 % (m/m) MoOs/ARC, que teve como objetivo verificar
se essa amostra apresentava atividade significativa para a reacao.
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Figura 4.17 — Converséo de CO (%) em func&o do tempo de reacéo (h) para a amostra
26 % (m/m) MoOs/ARC (P = 10 atm e T = 250 °C).
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Como pode ser visto na Figura 4.17, a amostra 26 % (m/m) MoOs/ARC foi ativa na SFT
apresentando valores de conversao de CO (%) baixos, na faixa de 2,5 %, sendo relativamente

estavel ao longo do teste catalitico.

A Figura 4.18 apresenta a distribuicdo de produtos obtida para a amostra 26 % (m/m)
MoOs/ARC para os tempos de reacdo de 24 h e 48 h e os valores de conversédo de CO estdo
apresentados na legenda da figura. Ao invés de se apresentar a porcentagem de cada um dos
produtos de reacdo optou-se por agrupa-los em familias. Assim, a faixa de leves compreende
0s produtos entre C, — C4, a faixa da gasolina os produtos entre Cs — C1, €, a faixa de diesel os

produtos entre C;3 — Cgs.
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Figura 4.18 — Distribuicdo de produtos para a amostra 26 % (m/m) MoOs/ARC em 25,9 h (Xco
=2,3%) e 48 h (Xco0 = 0,6 %) durante a SFT a 10 atm e 250 °C.

Pode-se observar que a producdo de metano e hidrocarbonetos leves é majoritaria ao
longo de toda a reacgdo utilizando a amostra 26 % (m/m) MoO3/ARC. Cerca de 10 % dos
produtos é constituido de gasolina (Cs-Cg) apds 24 h de reacdo. Contudo, a producdo de
gasolina diminuiu ao longo da reacdo apresentando um valor de aproximadamente 2,7 % em
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48 h de reacdo, sendo constituida apenas por Cs. Além disso, nao foi observada a producéo de

compostos de maior peso molecular como diesel, compostos Cg., alcodis ou éteres.

E importante ressaltar que foi realizado um teste em branco sem catalisador
empregando as mesmas condi¢cdes de reacao, tendo sido obtidos valores de conversédo de CO
de 2,3 %, porém nao foram observados outros produtos de reacdo que ndao o metano. Assim,
apesar dos baixos valores de conversdo obtidos, os produtos observados no teste que
empregou 26 % MoOs/ARC estdo indubitavelmente associados a amostra e ndo a efeitos

térmicos.

4.3.2 Avaliacéo catalitica empregando a amostra 20 % (m/m) Mo,C/C

A Figura 4.19 apresenta a conversdo de CO em funcdo do tempo de reacdo para o

teste catalitico realizado com o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/C.

15
X 10}
(@)
(w]
o
AT
o
S
S 5 —\.l \.’.\
| 8 ]
/.\ / ]
[ ] u \./.\./ \./.
0 L 1 L 1 L 1 L 1 L 1
0 10 20 30 40 50
Tempo (h)

Figura 4.19 — Converséo de CO (%) em func&o do tempo de reacéo (h) para o catalisador
20 % (m/m) Mo,C/C (P =10 atm e T = 250 °C).
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Pode-se perceber na Figura 4.19 que o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/C apresentou
atividade na reacdo de FT e com uma conversédo de CO (%) em torno de 4,9 % nas primeiras
11 h reacdo. Apos esse tempo, a conversdo de CO (%) diminuiu gradativamente, até atingir
valores de aproximadamente 2,4 % apds 50 h de reacdo, indicando que o catalisador sofreu

desativacgao.

WU et al. (2013) reportaram um valor de conversdo de CO na SFT maior do que 45 %
para um catalisador 20 % (m/m) Mo,C/C. Contudo, esses autores realizaram o0s testes
cataliticos a 275 °C e 100 atm, condi¢des reacionais muito diferentes das empregadas nesta

dissertacgéo.

A conversdo de CO e a distribuicdo dos produtos obtida com o catalisador estudado

nesta secdo sdo apresentados na Figura 4.20.
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Figura 4.20 - Distribui¢cdo de produtos o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/C em 24,4 h (Xco =
4,0 %) e 50,3 h (Xco = 2,4 %) durante a SFT a 10 atm e 250°C.

A distribuicdo de produtos manteve-se praticamente constante ao longo de 50 h de
reagdo para o catalisador 20 % Mo,C/C, tendo sido observada uma elevada producédo de
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metano e hidrocarbonetos leves e cerca de 9 % gasolina, constituida por compostos Cs - Cy;.
Apesar de reportado por WU et al. (2013), a producdo de &lcoois ou outros compostos
oxigenados ndo foi observada para este catalisador, fato que pode estar relacionado as
condicbes de reacdo mais brandas utilizadas nesta dissertacdo. Além disso, também néo foi
observada a producéo de compostos de elevado peso molecular.

4.3.3 Avaliacao catalitica empregando a amostra 20 % (m/m) Mo,C/Al,O4

A Figura 4.21 apresenta os resultados de conversédo de CO (%) ao longo do tempo de
reagdo obtidos para a SFT empregando o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,Ox.
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Figura 4.21 — Conversao de CO (%) em funcdo do tempo de reacéo (h), para o catalisador
20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 (P =10 atm e T = 250 °C).

O carbeto de molibdénio suportado em y-alumina mostrou-se ativo nas condi¢cbes de

reacao empregadas, apresentando valores de conversao superiores aqueles obtidos tanto para
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0 catalisador suportado em carbono quanto para a amostra na forma o6xido. Os valores de
conversao obtidos nessa dissertacdo estdo de acordo com os obtidos por VO e ADESINA

(2011) que estudaram o catalisador Mo,C suportado em Al,Os; a 200 °C e 1 bar.

Ao contrario do observado para o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/C, a conversdo de CO
manteve-se relativamente constante ao longo do tempo de reacdo, mostrando que o

catalisador suportado em y-alumina é estavel por pelo menos 52 h de reacéo.

A Figura 4.22 apresenta a distribuicdo de produtos obtida para o catalisador
20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 nos tempos de reacéo de 32,9 h e 52,0 h.

N
o

[EEN
o

60
S
»n 50
% = Metano
g 40 HLeves
o O Gasolina
()
3 30 ODiesel
3 B DME
o
>
e
@
(@)

o

23,9 52,0
Tempo de reacéao (h)

Figura 4.22 — Distribuicdo de produtos o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; em 23,9 h (Xco =
5,7 %) e 52,0 h (Xco = 4,5 %) durante a SFT a 10 atm e 250°C.

A distribuicdo de produtos obtida para o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; apresentou
elevada producdo de metano e hidrocarbonetos leves ao longo de 52 h de reagdo e uma
producéo de gasolina de cerca de 12 % em 24 h de reac¢éo, diminuindo para 10 % apds 52 h de
reacdo. Além disso, foi verificada a producdo de compostos na faixa do diesel de 2,2 % ao

longo das 52 h de reagéo.
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E interessante notar que em tempos de reacdo superiores a 50 h foi verificada uma
producdo de DME de cerca de 5 %, o que néao foi relatado por nenhum dos estudos citados
nessa dissertacdo. Além disso, a producdo de metano (31,6 %) em 24 h apresentou-se muito

menor do que a reportada por VO et al. (2013) que foi superior a 60 %.

4.3.4 Avaliacao catalitica empregando a amostra 20 % (m/m) Mo,C/ARC

A Figura 4.23 apresenta os resultados de converséo de CO (%) em funcéo do tempo de
reacao obtidos com o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC carburada a 700 °C / 2 h na SFT.
Para fins de comparacdo séo incluidos os valores de conversdo da amostra 26 % (m/m)
MoOs/ARC.
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Figura 4.23 — Conversao de CO (%) em funcéo do tempo de reacéo (h), para o catalisador 20
% (m/m) Mo,C/ARC (A) (P =10 atm e T = 250 °C). Para fins de comparagéo, os valores

obtidos para a amostra 26 % (m/m) MoOs/ARC (=) foram incluidos.
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Fica claro da Figura 4.23 que o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC apresentou um
desempenho na SFT superior ao da amostra 26 % (m/m) MoOs/ARC, mantendo-se estavel

durante todo o tempo de reac¢éo estudado.

A distribuicdo de produtos obtida para o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC é
apresentada na Figura 4.24. De acordo com os dados obtidos, pode-se verificar que o Mo,C
suportado na ARC produziu uma grande quantidade de metano e hidrocarbonetos leves, de
forma semelhante as demais amostras avaliadas. A producgéo de gasolina diminuiu ao longo da
reagdo, de 8,6 % em 24 h de reacgédo para 6,1 % em 48 h. Adicionalmente, foi observada

producdo de DME com o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC superior a verificada para o

carbeto suportado em y-alumina.
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Figura 4.24 - Distribuicdo de produtos o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC em 24,6 h (Xco =
6,0 %) e 48,0 h (Xco = 5,7 %) durante a SFT a 10 atm e 250°C.
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4.3.5 Comparacéo entre o desempenho dos catalisadores

A Figura 4.25 apresenta as conversoes de CO obtidas para o Mo,C suportado nos trés
suportes avaliados nesta dissertagéo.
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Figura 4.25 — Conversao de CO (%) em funcdo do tempo de reacao (h) para os catalisadores
20 % (m/m) Mo,C/ARC (A), 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 (®) e 20 % (m/m) Mo,C/C (m) na sintese
de FT (P =10 atm e T = 250 °C).

Conforme pode ser verificado, os catalisadores apresentaram valores de conversao
inferiores a 10 %, indicando que condi¢Bes diferenciais de operag¢do foram empregadas. O
catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 apresentou os maiores valores de conversao e mostrou-se
mais estavel ao longo da reacao, o que esta de acordo com os valores obtidos de quimissorcao

de CO mais elevados obtidos para esse catalisador em relagéo ao 20 % (m/m) Mo,C/ARC.

O catalisador 20 % Mo,C/C foi o Unico que, apresentou desativacdo ao longo das 50 h

de reacdo, enquanto que os outros catalisadores ndo apresentaram reducdes significativas nos
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valores de conversdo. Embora este catalisador tenha apresentado um valor de quimissorcao de
CO mais elevado do que os outros dois catalisadores testados, os baixos valores de conversao
de CO obtidos estdo de acordo com o perfil de dessorcédo CO obtido na Secéo 4.2.6, onde foi
visto que as moléculas dos reagentes estariam mais fortemente ligados aos sitios ativos nas
condicbes reacionais empregadas. Assim, apesar de apresentar um maior valor de
qguimissor¢do o que indica um maior nimero de sitios ativos, os resultados de TPD sugerem
gue parte desses sitios ndo participam da reacdo j4 que o CO neles adsorvido ndo dessorveria

na temperatura de reac¢do. Deste modo, explicam-se os menores valores de conversao obtidos.

Além disso, WU et al. (2013) verificaram que o B-Mo,C suportado em carbono sofreu
desativacdo na sintese de FT a 250 °C e 100 bar. Os autores associaram a queda na
conversao de CO a deposicdo de carbono na superficie do catalisador afirmando que o mesmo
efeito é verificado com o catalisador massico (B-Mo,C). Apesar da especulacdo, a hip6tese

levantada pelos autores néo foi comprovada experimentalmente.

A fim de comparar a distribuicdo de produtos, os dados utilizados devem ser obtidos em
condicdo de isoconversdo. Tendo em vista que em 24 h de reacdo todos os catalisadores
apresentaram valores de conversdo de CO muito proximos, a comparagao entre os produtos
obtidos pode ser realizada para os trés catalisadores, sendo os resultados apresentados na
Figura 4.26.
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Figura 4.26 — Distribuicdo de produtos para os catalisadores 20 % (m/m) Mo,C/ARC, 20 %
(m/m) Mo,C/Al,O3 e 20 % (m/m) Mo,C/C em 24 h de reacdo na SFT (P = 10 atm e T = 250°C).

Como pode ser observado, o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC foi o Unico que
produziu DME em 24 h de reac¢éo e apresentou maior producéo de hidrocarbonetos leves (C, -
C,), o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; apresentou maior producéo de gasolina e diesel e 0
catalisador 20 % (m/m) Mo,C/C apresentou a maior producéo de metano.

E importante ressaltar que nenhum dos estudos citados nessa dissertacdo reporta a
producdo de DME para o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,O:s.

Tendo em vista que as condi¢des de reacdo empregadas foram idénticas em todos 0s
testes cataliticos, a diferenca entre os resultados obtidos para cada catalisador esta

provavelmente associados as interacdes entre o Mo,C e aos diferentes suportes.
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4.3.6 Distribuicdo de Anderson-Schulz-Flory (ASF)

A probabilidade de crescimento de cadeia (a) foi calculada empregando a distribuicdo
de produtos obtida em 24 h de reacdo, jA& que neste tempo todos os catalisadores
apresentaram valores de conversdo proximos. A Tabela 4.3 apresenta os valores da

probabilidade de crescimento de cadeia calculados.

Tabela 4.3 — Probabilidade de crescimento de cadeia (a) obtida para os catalisadores
20 % (m/m) Mo,C/ARC, 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; e 20 % (m/m) Mo,C/C em 24 h de reacéo (P =
10 atm e T = 250 °C).

Amostra a
20 % (m/m) Mo,C/C carburado a 650 °C /2 h 0,51
20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 carburado a 650 °C /2 h 0,53
20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700°C /2 h 0,49

Da Tabela 4.3 observa-se que o os valores de probabilidade de crescimento de cadeia

obtidos para os catalisadores testados nessa dissertacdo foram praticamente iguais.

Apesar disso, que na Secdo 4.3.5 foi verificado que o catalisador
20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; apresentou maior producdo de gasolina (Cs-Cy;), diesel (C1>-Cyg) €
compostos Cyo. do que o0 B-Mo,C suportado tanto em carbono quanto na ARC. Ja o catalisador
20 % (m/m) Mo,C/ARC foi o Unico catalisador que produziu DME em 24 h de reacdo e ndo

apresentou producao de diesel ou compostos de maior peso molecular.
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4.4 Caracterizacao dos catalisadores promovidos

Tendo em vista que o desempenho dos catalisadores 20 % (m/m) Mo,C/ARC e
20 % (m/m) Mo,C/Al,O; foi ligeiramente superior ao desempenho do catalisador 20 % (m/m)
Mo,C/C que apresentou desativagdo, os mesmos foram selecionados para a investigar o efeito
da adicdo de potassio sobre as suas propriedades fisicas, quimicas e texturais.

4.4.1 Difratometria de Raios X (DRX)

A fim de avaliar se a adicdo de K conduzia a alguma modificacdo das estruturas
cristalinas, as diferentes amostras foram caracterizados por difratometria de raios X. A Figura
427 apresenta os difratogramas das amostras K-26 % (m/m) MoOs/ARC e
K-26 % (m/m) MoOj/Al,O;. Para fins de comparacdo, os difratogramas das amostras
20 % (m/m) Mo,C/ARC e 20 % (m/m) Mo,C/Al,O foram incluidos.
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Figura 4.27 — Difratogramas de raios X das amostras 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3, K-20 % (m/m)
Mo,C/Al,O3, 20 % (m/m) Mo,C/ARC e K-20 % (m/m) Mo,C/ARC.

O difratograma da amostra 20 % (m/m) Mo,C/Al,O; apresenta picos bem definidos
caracteristicos da estrutura y-alumina. Apés a promocao com K, foram observados os picos
relativos ao 6xido MoO, localizados em 26° e 54° mas nao os picos referentes ao sal contendo
0 K, possivelmente devido ao baixo teor adicionado (1 % (m/m) K,O)

O mesmo ocorreu com a amostra 20 % (m/m) Mo,C/ARC. O difratograma da amostra
20 % (m/m) Mo,C/ARC pode ser observado na Figura 4.27 e apresenta apenas a estrutura y-

alumina. Ap6s a promogéo do catalisador com K, podem ser observados os picos relativos ao
6xido MoO.,.

A presenca de MoO, observada nos difratogramas dos dois catalisadores promovidos
pode ser explicada considerando que a sua formacédo pode ter ocorrido durante a etapa de
calcinacdo em inerte efetivada para promover a decomposicéo do sal contendo o K. De fato, a

decomposicao do sal utilizado como fonte de K ocorre segundo as Equacgdes 4.2 e 4.3.
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2KNO, ——K,0 + N,0; Equacéo 4.2

2N,0, ——2NG0, + %0, Equacéo 4.3

Pela Equacédo 4.3 pode-se perceber que a decomposi¢cdo do N,Os produz O,, que na
temperatura de calcinagdo empregada pode ter levado a oxidagdo do B-Mo,C e formacdo do
MoO,, conforme identificado no DRX (Figura 4.27).

4.4.2 Carburagédo das amostras promovidas

Apbs a adicdo de K as amostras 20 % (m/m) Mo,C/ARC e 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; nas
formas passivadas foi feito um TPC para determinar suas temperaturas de recarburagéo.
Anteriormente ao TPC as amostras foram submetidas a um pré-tratamento que consistiu em
elevar a temperatura até 300 °C, com uma taxa de aquecimento de 5 °C min*, permanecendo
nesta temperatura por 2 h e utilizando uma vazdo de 100 mL min™* de He. A etapa de pré-
tratamento com He teve por objetivo remover os gases adsorvidos nas amostras e 0s gases
presentes nas linhas da unidade experimental e que poderiam interferir ou mascarar 0s

resultados.

A Figura 4.28 apresenta os perfis de formagédo de H,O e CO observados durante a

recarburagéo do catalisador K-20 % (m/m) Mo,C/ARC.
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Figura 4.28 — Perfis de formacé&o de H,O (m/z = 18) e CO (m/z = 28) durante a recarburagéo
do catalisador passivado K-20 % (m/m) Mo,C/ARC.

Da Figura 4.28 pode-se observar que o perfil de formacgéo de H,O apresenta a formacéo
de um ombro em 382 °C associado a reducdo de espécies Mo™ (n > 4) superficiais que se
formaram durante a etapa de passivacdo. O segundo pico de formacgéo de H,0, verificado na
Figura 4.28, esta localizado em 606 °C e ocorre de forma simultanea a formag¢do de CO
estando relacionados as etapas de reducao e carburacdo do MoO,, respectivamente. O pico de
formagcéo de CO apresentou um maximo a 700 °C, representando a etapa de formacdo do
carbeto, permitindo concluir que a temperatura de carburacéo néo foi alterada com a adicdo do
promotor (K-20 % (m/m) Mo,C/ARC).

A Figura 4.29 mostra os perfis de formacdo de H,O e CO observados durante a
recarburacdo da amostra K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O; e, como no caso anterior, também se
observa que o perfil de formagcdo de H,O apresenta a formacdo de um ombro em 391 °C
associado a reducdo de espécies superficiais Mo™ (n > 4) formadas durante as etapas de
secagem e decomposi¢do do sal de potassio. O segundo pico de formacdo de H,O com
méaximo localizado em 654 °C esta relacionado a reducgéo e carburagédo simultaneas do MoO,,

ja que foi verificada a formacao de um pico do ion 28 (CO) com maximo a 664 °C.
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Figura 4.29 — Perfis de formagé&o de H,O (m/z = 18) e CO (m/z = 28) durante a recarburacao
do catalisador passivado K-20 % (m/m) Mo,C/Al,Os.

Esses resultados permitem concluir que a adicdo do promotor nos catalisadores néo
alterou as temperaturas de carburagdo, sendo de 700 °C para o0 catalisador
K-20 % (m/m) Mo,C/ARC e de 650 °C para o catalisador K-20 % (m/m) Mo,C/Al,Os.

4.4.3 Difratometria de Raios X (DRX)

A Figura 4.30 apresenta os difratogramas das amostras K-20 % (m/m) Mo,C/ARC e
K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 recarburadas até 1000 °C e é possivel observar claramente 0s picos
de difracéo referentes ao p-Mo,C localizados em 34,6°, 37,5°, 40°, 62° e 74,4°.
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Figura 4.30 — Difratogramas de raios X dos catalisadores promovidos K-20 % (m/m) Mo,C/ARC
e K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; apds o TPC até 1000 °C.

4.4.4 Fisissorcédo de N,

A Tabela 4.4 mostra os valores de area especifica obtidos para os catalisadores
promovidos e submetidos a recarburagdo. Para fins de comparacdo, os valores de area

especifica dos catalisadores antes da promog¢é&o foram incluidos.
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Tabela 4.4 — Valores de area especifica (Sy) dos catalisadores promovidos por K. Para fins de

comparacao, os valores referentes aos catalisadores nao promovidos foram incluidos.

Amostra Sg (M” gear)
20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700°C por 2h 161
K-20 % (m/m) Mo,C/ARC recarburado a 700°C por 2h 108
20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 carburado a 650°C por 2h 146
K-20 % (m/m) Mo,C/Al,Os recarburado a 650°C por 2h 137

Da Tabela 4.4 pode-se verificar que os catalisadores promovidos apresentaram valores
de area especifica menores apoés as etapas de adicdo de K e recarburacdo. Considerando que
a promocdao levou a formacgéo de catalisadores contendo cerca de 1 % (m/m) de K,O, seria
esperado que ocorresse uma pequena diminui¢cdo dos valores de area especifica dos mesmos.
Contudo, a redugéo da area especifica mostrou-se mais acentuada, indicando que pode ter

ocorrido o entupimento e/ou bloqueio dos poros durante a etapa de impregnacao do potassio.

4.4.5 Difratometria de Raios X (DRX)

Foram realizadas analises de DRX dos catalisadores promovidos e recarburados a

650°C/2hea700°C/2h e os resultados podem ser vistos na Figura 4.31.
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Figura 4.31 - Difratogramas de raios X dos catalisadores K-20 % (m/m) Mo,C/ARC
recarburado a 700 °C / 2 h e K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 recarburado a 650 °C / 2 h. Para fins de
comparacao, os difratogramas das amostras 20 % (m/m) Mo,C/ARC e 20 % (m/m) Mo,C/Al,O;

foram incluidos.

Na Figura 4.31 ndo é possivel observar nenhum dos picos de difracdo referentes ao
B-Mo,C em nenhuma das amostras recarburadas a 650 °C / 2 h (Al,O3) e 700 °C / 2 h (ARC),
indicando que o B-Mo,C ou se encontra altamente disperso na superficie dos suportes e com
tamanho de cristalito inferior ao do limite de detec¢cdo do aparelho ou na forma amorfa. Da
mesma forma que com os catalisadores nao promovidos, é possivel afirmar que a formacao do

B-Mo,C ocorreu ja que se observou a formacao de CO durante o TPC (Sec¢éao 4.4.2).

4.4.6 Quimissorcdo de CO

Logo ap0s a etapa de fisissor¢do de N,, as amostras promovidas foram submetidas a

analise de quimissorcao de CO sendo os resultados obtidos apresentados na Tabela 4.5.

87



Tabela 4.5 — Valores de quimissor¢céao de CO (umols/g.,) das amostras de catalisadores
promovidos. Para fins de comparacéo, os valores obtidos para as amostras ndo promovidas

foram incluidos.

Amostra (urr?gi;)}aglcat)
20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700°C por 2h 82
K-20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700°C por 2h 44
20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 carburado a 650°C por 2h 120
K-20% (m/m) Mo,C/Al,Os carburado a 650°C por 2h 45

Da andlise dos dados da Tabela 4.5 observa-se que houve uma diminuicdo no valor de
quimissor¢do das amostras promovidas em relagéo as de partida, indicando uma redugéo do
namero de sitios ativos de 46 % para o catalisador K-20 % (m/m) Mo,C/ARC e de 63 % para o

catalisador K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O; em relacdo as amostras promovidas.

A razao para a diminuicdo do numero de sitios ativos apds a adicdo do potassio pode
estar associada a localizacéo do K,O na superficie do catalisador ja que o0 mesmo pode ter sido
incorporado segundo uma das trés possibilidades representadas esquematicamente na Figura
4.32.

A B C
Kzo MOZC KZO MOZC KZO M02C
N A N N 14
) Y - 7
N\ SUPORTE N\  suporTE /7 N  suporte 7

Figura 4.32 — Representacdo da localizagcdo do potassio na superficie dos catalisadores
passivados e recarburados: longe das particulas de B-Mo,C (A), na proximidade das particulas
de B-Mo,C (B) ou sobre as particulas de p-Mo,C (C).
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As particulas de potassio podem se depositar na superficie do catalisador afastadas das
particulas de B-Mo,C (A), préximas as particulas de carbeto mas sem recobri-lo (B) ou
exatamente em cima do carbeto, recobrindo-o parcial ou totalmente, dependendo do tamanho
das particulas (C). Enquanto que nos dois primeiros casos seria esperado que o valor de
quimissorcdo de CO néo sofresse alteragbes significativas, no Ultimo caso poderia haver uma

diminuicéo dos valores.

De acordo com os resultados da Tabela 4.5 observa-se que ocorreram diminuicdes de
46 % e 63 % nos valores de quimissor¢ao de CO dos catalisadores K-20 % (m/m) Mo,C/ARC e
K-20 % (m/m) Mo,C/Al,Os, respectivamente. Portanto, esses resultados sugerem que pode ter
ocorrido um recobrimento e/ou blogueio dos sitios ativos pelas particulas de potassio.

4.4.7 Dessorcdo de CO a Temperatura Programada (TPD de CO)

Apés as etapas de fisissorcdo de N, e quimissor¢cdo de CO, o TPD de CO dos
catalisadores promovidos com potassio foi realizado, sendo os resultados obtidos apresentados
nas Figuras 4.33 e 4.34.

Verifica-se na Figura 4.33 que o perfil de dessor¢do da amostra K-20 % (m/m)
Mo,C/ARC é muito diferente do obtido para a amostra sem o promotor e apresentando um
méaximo de dessorcdo CO a 101 °C, enquanto que na amostra ndo promovida esse pico estava
localizado a 115 °C. No entanto, quando se comparam os perfis de dessor¢cdo de CO das
amostras K-20 % (m/m) Mo,C/ARC e 20 % (m/m) Mo,C/ARC, a caracteristica mais marcante é
aquela associada a supressdo dos picos localizados em 150 °C e 213 °C na amostra ndo
promovida. Considerando como verdadeira a hipétese levantada de que as particulas de
potassio se depositam preferencialmente sobre as particulas de p-Mo.,C, entdo pode-se supor
gue a deposicao do potassio ocorre preferencialmente sobre os sitios relacionados a dessorcéo
de CO a 150 °C e 213 °C, os mais fortes. Se essa hipotese for verdadeira, entdo os valores de

conversdo de CO das amostras promovidas e ndo promovidas deveriam ser semelhantes.
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Figura 4.33 — Perfil de dessorgdo de CO durante o TPD de CO do catalisador K-20 % (m/m)
Mo,C/ARC. Para fins de comparacao, o perfil do catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC foi incluido.

Um efeito semelhante é observado para as amostras suportadas em Al,Os,

K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 e 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3, conforme verificado na Figura 4.34. Neste

caso, a adicdo do potassio ndo s6 conduziu a uma diminuicdo da intensidade do pico de

dessorcdo, mas também a um deslocamento da temperatura maxima de dessorcao de CO de

101 °C para 75 °C. Este resultado indica que a incorporacdo de potassio além de conduzir a

um recobrimento e/ou bloqueio dos sitios ativos do B-Mo,C, verificado pela diminuicdo nos

valores de quimissorcao de CO, também provocou uma alteracdo na sua natureza.
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Figura 4.34 — Perfis de dessorcao de CO durante o TPD de CO do catalisador K-20 %

Mo,C/Al,Os. Para fins de comparagéo, o perfil do catalisador 20 % Mo,C/Al,O3 foi incluido.

A melhor maneira de se comprovar a hipétese de recobrimento e/ou bloqueio das
particulas de B-Mo,C pelas particulas de potassio seria estudar os catalisadores empregando a
espectrometria de fotoelétrons excitados por raios X (XPS), de modo a avaliar a concentracdo
atdmica superficial de B-Mo,C e potassio nas amostras. Infelizmente, ndo foi possivel
caracterizar as amostras empregando essa técnica a qual permitiria ndo s6 determinar a
concentracdo elementar superficial (confirmando ou ndo o recobrimento do B-Mo,C) mas

também a modificacdo da natureza dos sitos (verificado pelas modificagbes na energia de
ligacdo do Mo).

4.8 Avaliagdo catalitica

4.8.1 Avaliacdo catalitica empregando a amostra K-20% (m/m) Mo,C/Al,O3

A Figura 4.35 apresenta os resultados de converséo de CO (%) em func&o do tempo de

reacao, obtidos para a SFT utilizando o catalisador promovido K-20 % (m/m) Mo,C/Al,QO:s.
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Figura 4.35 — Conversao de CO (%) em funcdo do tempo de reacao (h), para o catalisador
K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 (©) (P =10 atm e T = 250 °C). Para fins de comparacéo, os dados

obtidos para o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,O; (e) foram adicionados.

A promocéao do catalisador 20 % (m/m) Mo,C/Al,O; com K, levou a uma diminuicdo da
conversao de CO em relacdo ao catalisador nao promovido, ficando préoximo do limite de
sensibilidade do equipamento.

De fato, os baixos valores de quimissor¢cdo de CO obtidos para o catalisador promovido
K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 na sec¢do 4.4.6 corroboram os resultados verificados para a baixa
atividade deste catalisador. Adicionalmente, estes resultados estdo de acordo com o reportado
por WU et al. (2013), que mostraram que a promogao de catalisadores a base de carbetos
promovidos por K conduziu a uma diminui¢do da atividade na reacao de FT.

A Figura 4.36 e apresenta a distribuicdo de produtos obtida para o catalisador
promovido K-20 % (mm) Mo,C/Al,O:s.
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Figura 4.36 — Distribuicdo de produtos o catalisador K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; em 24,0 h (Xco
=2,1%) e 47,8 h (Xco = 1,8 %) durante a sintese de FT a 10 atm e 250°C.

Apesar da diferenca entre as conversfes de CO obtidas para os catalisadores
20 % Mo,C/AlL,O; e K-20 % Mo,C/Al, O3, a promocgdo do catalisador levou a formacdo de
alcodis, o que antes da adicdo do promotor ndo ocorria, mas nao levou a formacao de DME,
estando de acordo com o grande deslocamento do maximo de dessorcdao de CO e a
modificacdo na natureza dos sitios ativos observados anteriormente. Além disso, esses
resultados estdo de acordo com o reportado por WU et al. (2013) que verificaram o aumento da
producdo de alcodis apdés a adicdo do promotor e a diminuicdo da produgdo de

hidrocarbonetos.

Com o objetivo de avaliar a real atividade dos sitios ativos do catalisador a taxa de
reagdo (-ra) € o TOF em 24 e 48 h de reacado foram calculados e podem ser vistos na Tabela
4.6. Apesar de ter sido observada uma gqueda nos valores da taxa de reacdo com a promocao
do catalisador, o TOF do B-Mo,C suportado em Al,O; ndo variou ap0s a promocao com
potéssio, o que pode indicar que a incorporagdo do promotor pode de ter causado um efeito de
impedimento estérico, conduzindo a uma diminuicdo conversdo, mas ndo um efeito eletrénico

entre a fase ativa e o K,0.
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Tabela 4.6 — Valores de taxa de reagéo (-r,) e TOF em 24 h e 48 h de reacéo do catalisador
promovido K-20 % Mo,C/Al,O3. Para fins de comparacao, os valores obtidos para a amostra

nao promovida 20 % Mo,C/Al,O3 foram incluidos.

-rA (mol mintg®  TOF (min™?)
Amostra

24 h 48 h 24h 48h

20 % (m/m) Mo,C/Al,O;  8,06x10° 6,45x10° 0,67 0,54

K - 20 % (m/m) Mo,C/Al,O; 2,97x10° 2,58x10° 0,66 0,57

4.8.2 Avaliacéo catalitica empregando a amostra K-20 % (m/m) Mo,C/ARC

A Figura 4.37 apresenta os resultados de conversdo de CO ao longo do tempo de
reacao, obtidos para o catalisador promovido K-20 % (m/m) Mo,C/ARC na SFT.

15
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Figura 4.37 — Conversao de CO (%) em funcdo do tempo de reacéo (h), para o catalisador
K-20 % (m/m) Mo,C/ARC (A) (P =10 atm e T = 250 °C). Para fins de comparacéo, os dados

obtidos para o catalisador 20 % (m/m) Mo,C/ARC ( A) foram adicionados.
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Pode-se verificar que apés a adicdo do promotor ao carbeto suportado na ARC houve
uma ligeira diminuicdo da atividade do catalisador. Essa diminuicdo foi menor do que a
verificada para o carbeto suportado na y-alumina. Esse resultado estd de acordo com o0s
resultados de quimissorcao de CO reportados na Sec¢éo 4.4.6 que sugerem gue 0s sitios ativos
do catalisador suportado na ARC podem ter sido menos recobertos e/ou bloqueados pelas
particulas de potassio ja que, de fato, a ARC possui um valor de area especifica superior ao da
y-alumina utilizada para sua sintese e, dessa maneira, parte do potassio pode ter sido

depositado na ARC.

A distribuicdo de produtos obtida utilizando o catalisador K-20 % (m/m) Mo,C/ARC é
apresentada na Figura 4.38, onde se verifica que o catalisador promovido K-20 % (m/m)
Mo,C/ARC produziu menor quantidade de metano e hidrocarbonetos leves quando comparado
com o catalisador ndo promovido 20 % (m/m) Mo,C/ARC. A producgdo de gasolina aumentou
com a adicdo do promotor, atingindo valores equivalentes ao catalisador 20 % (m/m)

Mo,C/Al,O3, que apresentou a maior producdo de gasolina dentre todos os catalisadores
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Figura 4.38 — Distribuicdo de produtos para o catalisador K-20 % (m/m) Mo,C/ARC em 24,8 h
(Xco = 3,6 %) e 48,0 h (Xco = 4,1 %) durante a SFT a 10 atm e 250°C.
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Além disso, apesar de nao ter sido verificada a producédo de DME, metanol foi produzido
ao longo das 48 h de reacao.

A taxa de reacao (-rn) € o TOF em 24 e 48 h de reacao foram calculados e podem ser
vistos na Tabela 4.7. Assim como observado para o -Mo,C/Al,Os, verificou-se uma diminuicdo
do valor da taxa de reacdo com a promoc¢do do catalisador. Entretanto, o TOF em 24 h de
reacao do K-20 % (m/m) Mo,C/ARC n&o variou apés a incorporacdo do potassio, 0 que sugere
gue além do efeito geométrico (bloqueio dos sitios ativos) provavelmente ndo ocorreu nenhum
efeito eletrénico entre o -Mo,C e o K;O.

Tabela 4.7 — Valores de taxa de reacao (-r,) e TOF em 24 h e 48 h de reacéo do catalisador
promovido K-20 % Mo,C/ARC. Para fins de comparacao, os valores obtidos para a amostra
nao promovida 20 % Mo,C/ARC foram incluidos.

-rA (mol mintg*)  TOF (min™)
Amostra

24 h 48 h 24h 48h

20 % (m/m) Mo,C/ARC ~ 8,49x10° 7,98x10-5 1,03 0,97

K - 20 % (m/m) Mo,C/ARC 4,29x10° 5,82x10-5 0,98 1,32

De fato, o DME é produzido a partir da reacdo de CH3OH em sitios acidos de acordo
com a Equacéo 4.4.

2CH,OH -C,H,O+H,0 Equacéo 4.4

Portanto, uma hipotese possivel é a de que parte do K,O incorporado ao B-Mo,C/ARC

pode ter neutralizado os sitios acidos presentes na superficie.
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4.8.3 Distribui¢céo de Anderson-Schulz-Flory

A probabilidade de crescimento de cadeia (o) dos catalisadores promovidos foi
calculada segundo a distribuicdo de produtos obtida em 24 h de reacéo e pode vista na Tabela
4.8.

Tabela 4.8 — Probabilidade de crescimento de cadeia () obtida para cada catalisador
promovido em 24 h de reacdo (P = 10 atm e T = 250 °C). Para fins de comparacéo, os valores
obtidos para os catalisadores ndo promovidos foram incluidos.

Amostra A
K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 carburado a 650 °C /2 h 0,43
20 % (m/m) Mo,C/Al,O3 carburado a 650 °C /2 h 0,53
K-20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700 °C /2 h 0,49
20 % (m/m) Mo,C/ARC carburado a 700°C /2 h 0,49

De uma maneira geral, os valores da probabilidade de crescimento de cadeia
mantiveram-se praticamente constantes apds a promocao dos catalisadores considerando os
erros experimentais. Contudo, vale a pena destacar que o valor da probabilidade de
crescimento de cadeia obtido para o catalisador passivado K-20 % (m/m) Mo,C/Al,O; mostrou-
se levemente inferior tanto ao calculado para o catalisador antes da promocgao
(20 % (m/m) Mo,C/Al,O3) quanto ao calculado para o K-20 % (m/m) Mo,C/ARC devido a

elevada producédo de metanol e etanol.

Apesar de ndo ter sido observada a producdo de DME para o catalisador
K-20 % (m/m) Mo,C/ARC, o valor da probabilidade de crescimento de cadeia n&do foi alterado

apos a promocao do mesmo pois foi observada a producao de metanol.
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5 CONCLUSOES E SUGESTOES

Com base nos resultados obtidos e apresentados no Capitulo 4 desta dissertagcdo, as

seguintes conclusdes podem ser feitas:

. O pré-tratamento térmico para decomposicdo do sal contendo o Mo na amostra
(NH4)sM07024.4H,O/ARC néo interfere na Ty, de formagdo do catalisador
20 % (m/m) Mo,C/ARC. Os resultados de TPC da amostra
(NH4)sM070,4.4H,0/ARC (Secdes 4.2.2.1 e 4.2.2.2) mostraram que os perfis de
formacédo de H,O obtidos sdo idénticos tanto no caso em que o pré-tratamento

térmico da amostra foi realizado quanto no caso em que nao foi;

° O suporte influencia o desempenho catalitico do p-Mo,C na SFT a 250 °C e
10 atm, visto que as diferentes interacdes entre a fase ativa e o suporte levaram
a distribuicbes de produtos distintas. Embora os valores de conversdo de CO
obtidos nos testes cataliticos sejam muito similares para os trés catalisadores,
0s produtos obtidos em isoconversdo (24 h) foram diferentes para as trés
amostras testadas: enquanto que a amostra 20 % (m/m) Mo,C/ARC apresentou
maior producdo de leves e DME, a amostra 20 % (m/m) Mo,C/Al,O3; produziu
mais gasolina e diesel e a amostra 20 % (m/m) Mo,C/C produziu mais metano

(indesejavel na SFT);

o A promogdo com potassio influencia o desempenho dos catalisadores quando
aplicados na SFT a 250 °C e 10 atm, alterando a natureza dos sitios ativos dos
catalisadores suportados em ARC e y-alumina. Esse efeito resultou na formacgéo

de alcodis, o que antes da promog¢ao néo ocorria.

Tendo em vista os resultados obtidos nessa dissertacdo e a necessidade de
desenvolver novos catalisadores para producdo de combustiveis ou produtos de interesse

industrial, para trabalhos futuros sugere-se:
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Empregar outras fases ativas como, por exemplo, carbeto de tungsténio ou
vanadio, cobalto e ferro suportados em ARC para avaliar a influéncia do suporte

no desempenho catalitico dos catalisadores;

Caracterizar os catalisadores promovidos utilizados nessa dissertacdo por
espectrometria de fotoelétrons excitados por raios X (XPS) e TPD de NH; de
modo a avaliar a insercdo das particulas de potassio na superficie do
catalisador, comprovando a hip6tese de recobrimento e/ou bloqueio dos sitios

ativos e a neutralizacao dos sitios acidos;

Variar o teor de K,O na promocao dos catalisadores a base p-Mo,C de modo a

avaliar a influéncia na performance dos mesmos;

Utilizar outros metais alcalinos na promocao do $-Mo,C como, por exemplo, Ba,
Ca e Mg, de modo a avaliar a influéncia desses metais na performance das

amostras.
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ANEXO A

Calculo téorico para a formagao de duas monocamadas na superficie da A-

alumina

A massa de sacarose empregada para formacédo de duas monocamadas na superficie
da r-alumina foi calculada considerando o raio de um atomo de carbono (r. = 9,1x10™ m). A

area ocupada por um atomo de carbono pode ser calculada segundo a Equacéo A.1.
A =mxr Equacdo A.1

Para formar uma monocamada tedrica composta por atomos de carbono na
superficie da A-alumina (Sq = 166 m? g*) é necessaria uma quantidade de &tomos

calculada de acordo com a Equagéo A.2.

Q. =— Equacéo A.2

Portanto, a massa de sacarose utilizada para sintetizar a ARC com duas

monocamadas teoricas de carbono pode ser calculada de acordo com a Equacéo A.3.

MM
m( % —Qx— ~ Tsac Equacgéo A.3
( Aalumina) X 6, 02)(1023 ><12 XQC q (;
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ANEXO B

Fatores de resposta dos produtos analisados

Produto Fator Produto Fator
Metano 0,97 C20 1
Cc2 1,02 c21 1
C3 0,93 C22 1
C4 1,09 C23 1
C5 1,01 C24 1
C6 1,03 C25 1
Cc7 1 C26 1
C8 0,97 Metanol 0,23
C9 0,98 Etanol 0,46
C10 0,98 Propanol 0,6
C11 1 Butanol 0,66
C12 1
C13 1
Cc14 1
C15 1
C16 1
C17 1
C18 1
C19 1
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