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O catalisador 10% [-Mo,C/y-Al,O; foi sintetizado através do método de
carburacdo com programacdo de temperatura e seu desempenho foi avaliado na
reacdo de reforma a vapor do benzeno (composto modelo do alcatrdo) em diferentes
condi¢cOes de temperatura, velocidade espacial e razdo molar vapor/carbono (S/C). Os
resultados mostraram um comportamento oscilatério auto-sustentado da atividade
catalitica ao longo das 20 h de teste. Valores de conversdo de benzeno superiores a
60% e razdo H,/CO no produto maior que 7 foram obtidos a temperatura de 850 °C,
indicando o bom desempenho do catalisador. Com base nos resultados obtidos, a
influéncia das variaveis operacionais sobre a conversao do benzeno e sobre a razéo
H,/CO foi determinada e um modelo de etapas reacionais foi proposto para
representar o processo, 0 qual apresentou boa capacidade de predicdo da
composicdo do gas produzido. A cinética da reacdo também foi investigada,

empregando-se modelos empiricos.
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The catalyst 10% B-Mo,Cl/y-Al,O; was synthesized using the Temperature
Programmed Carburization technique and evaluated in the benzene (tar model
compound) steam reforming reaction varying temperature, space velocity (GHSV) and
steam / carbon (S/C) ratio. A self-sustained oscillatory behavior of the catalytic activity
was observed over 20 h of experiment. Benzene conversion values over 60% and
H,/CO ratio higher than 7 were obtained at 850 °C, indicating the good performance of
the catalyst. Based on the experimental results obtained, the impact of the operational
conditions over benzene conversion and H,/CO ratio was determined and a model of
elementary reaction steps was proposed to represent the process, which showed good
capacity of prediction of the produced gas composition. The reaction kinetics was also

investigated by using empirical models.
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1 Introducéao

A crescente preocupacdo mundial com seguranca energética e mudancas
climaticas vem se refletindo na urgéncia pelo desenvolvimento de biocombustiveis,
bioprodutos e energia sustentdvel. Desta forma, o uso de fontes energéticas
renovaveis, disponiveis em grande quantidade e com balanco neutro ou negativo de
carbono vem se tornando cada vez mais importante para a sociedade e se mostrara

crucial no decorrer deste século.

A biomassa é uma fonte renovavel que se origina de vegetais ou de residuos
agricolas, florestais, industriais e urbanos. Seus principais componentes sao celulose,
hemicelulose e lignina. Também integram sua composi¢do lipidios, proteinas,
acUcares simples, amidos, componentes inorganicos e agua. Madeira, bagaco de
cana-de-acucar, casca de arroz e capim elefante sdo exemplos tipicos desta fonte de
energia (CGEE, 2010).

Através do uso de biomassa residual oriunda de safras de crescimento anual,
podem ser obtidos combustiveis e produtos quimicos sustentaveis, pois a taxa de
emissdo de carbono pode ser equilibrada ou superada pela de sequestro através da
fotossintese, resultando em um processo neutro ou negativo em termos de carbono.
Outra vantagem do uso da biomassa residual é a consideravel reducao das emissdes

de gases que provocam a chuva acida, como os 6xidos de enxofre e de nitrogénio.

Dentre as fontes renovaveis, a biomassa é a Unica que apresenta flexibilidade
para producdo de multiplos vetores energéticos, como calor, energia elétrica,
combustiveis e produtos quimicos basicos (CHERUBINI, 2010). Além disso, € a Unica
fonte energética capaz de substituir parcialmente o petréleo para producdo de
combustiveis em curto prazo, permitindo o uso da mesma infra-estrutura de

distribuicdo e logistica, e sem necessitar de modificacdo nos motores.

Atualmente, a maior parte da producdo de biocombustiveis é relativa aos de
primeira geracdo, como o biodiesel e o bioetanol de cana ou de milho, que utilizam
como matérias-primas grdos e oleaginosas. A producdo destes combustiveis se
baseia em tecnologias comprovadas, que apresentam elevada eficiéncia. No entanto,
a biomassa empregada é oriunda de culturas agricolas destinadas também ao
consumo humano, o que tem gerado muitas discussées em ambito mundial. Além

disso, as areas agricultaveis séo limitadas. Sabe-se que, para atender as diretrizes



mundiais de aumento de producdo de energia a partir de biomassa (DOE, 2014;
EVANS, 2007; EC, 2006), sera necesséario diversificar suas fontes, incluindo a
biomassa lignoceluldsica, proveniente de residuos agricolas e florestais, bem como

cultivos dedicados a producéo de energia, lixo urbano e residuos industriais.

A producdo de combustiveis e produtos quimicos a partir de biomassa
lignocelulésica tem sido desenvolvida através de duas rotas tecnoldgicas: a bioquimica

e a termoquimica.

A plataforma bioguimica consiste em pré-tratamento, hidrélise enzimatica da
celulose e da hemicelulose, seguida de fermentacdo dos acuUcares gerados e
destilacdo, produzindo etanol (ZABANIOTOU e DAMARTZIS, 2011). Esta plataforma

também pode ser empregada para producéo de biogas.

A plataforma termoquimica envolve processos de pirélise e/ou gaseificacdo,
com subsequente sintese de bio-derivados. Diversos conceitos desta rota tecnolégica
tém sido adotados em projetos de sintese de combustiveis (diesel, gasolina,
guerosene), parafinas e biolubrificantes a partir da reacéo de Fischer-Tropsch ou pelo
upgrading do bio-6leo produzido na pirdlise rapida, bem como nas sinteses de amdnia,
metanol, fertilizantes e outros produtos quimicos de elevado valor agregado (CGEE,
2010; TOCK et al. 2010).

A plataforma termoquimica baseada na gaseificacdo € bastante interessante
por ser um processo de conversdo limpo e de elevada eficiéncia, que permite
processar uma ampla gama de matérias-primas e obter produtos para diversas
aplicacdes finais, como a geracdo de energias térmica e elétrica e a sintese de

biocombustiveis e de bioprodutos.

Atualmente, o mercado é dominado pela gaseificacdo de carvao e de residuos
de petroleo. Pelo menos 15 tecnologias de gaseificacdo se encontram em operacao,
sendo trés delas dominantes: Sasol Lurgi, GE Energy (antigamente Texaco) e Shell
(KIRKELS e VERBONG, 2011). A gaseificacdo de biomassa em escala comercial
utiliza como principal matéria-prima a madeira. No entanto, processos de gaseificacdo
de turfa, licor negro e casca de arroz ja foram demonstrados (MORRIS, 2005). Para
aplicacdes em sintese de biocombustiveis e bioprodutos, a gaseificacdo de biomassa

esta em estagio de desenvolvimento, ndo havendo ainda nenhuma planta comercial.

Nos anos 80, aplicacdes de gaseificacdo de biomassa para sintese de metanol,
dimetil-éter, combustiveis liquidos pelo processo de Fischer-Tropsch e hidrogénio ja

eram desenvolvidas e testadas na Europa e nos EUA. Na Europa, o interesse por
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estas rotas tem sido renovado recentemente, conforme evidenciado pelos programas
de pesquisa FP6 e FP7, da European Comission (EC). Nos EUA, os combustiveis
renovaveis obtidos a partir da gaseificacdo de biomassa também tém recebido
atencao crescente nos Ultimos anos, de acordo com o Planejamento Plurianual do

Programa de Biomassa do Departamento de Energia (DOE, 2014).

A gaseificacdo consiste na reacdo de um combustivel com um agente
gaseificante (ar, oxigénio, vapor ou mistura destes), em alta temperatura (> 800°C),
produzindo um gas de baixo ou médio poder calorifico, composto principalmente por
CO, H,, CO,, H,O e CHy,, além de sdlidos inorganicos (cinzas) e organicos (carvao ou

char).

Para aplicacdo em sintese de biocombustiveis e bioprodutos, o gas produzido
na gaseificacdo de biomassa precisa passar por um eficiente processo de limpeza
para remocéo de contaminantes, tais como material particulado, H,S, NH3, CH,4, CO,,
hidrocarbonetos gasosos, metais volateis e alcatréo, obtendo-se desta forma o géas de
sintese (CO e H,). A eliminag&o do alcatrao representa um dos maiores desafios desta
rota tecnoldgica (Dayton et al., 2002, KIM e HAN, 2008).

7

O alcatrdo é uma mistura complexa de hidrocarbonetos condensaveis,
incluindo compostos contendo de 1 a 5 anéis aromaticos, outros hidrocarbonetos
oxigenados e hidrocarbonetos aromaticos policiclicos. Ao condensarem ou sofrerem
polimerizagdo, estes compostos podem causar obstrugbes em linhas e equipamentos
a jusante do gaseificador e bloquear poros de filtros e adsorventes, além de

promoverem a desativacdo dos catalisadores dos processos de sintese.

Teores de alcatrdo usualmente obtidos na gaseificagdo de biomassa em
reatores de leito fluidizado s&o de cerca de 8 a 15 g/Nm® (CORELLA, 2006). Os limites
aceitaveis deste contaminante sdo iguais ou inferiores a 0,05 g/ Nm® (KIM e HAN,
2008). Logo, a remocédo de praticamente todo alcatrdo contido no gas € fundamental

para a sua aplicagéo.

Dos métodos empregados para remocdo do alcatrdo presente no gas, o
tratamento a quente é preferivel porque realmente elimina o alcatrdo, ao invés de
transferi-lo para outra corrente que necessita ser tratada antes de ser descartada. Este

tratamento consiste na conversao térmica ou catalitica do alcatrao.

A conversdo térmica dos hidrocarbonetos aromaticos presentes no gas

produzido pela gaseificagdo de combustiveis sélidos requer temperaturas muito



elevadas (acima de 1200 °C), sendo suas principais desvantagens a necessidade de

emprego de materiais caros, a geragao de fuligem e a baixa eficiéncia térmica.

Por outro lado, a conversdo catalitica evita estes problemas, podendo ser
realizada em temperaturas compativeis com as da gaseificacdo, no proprio
gaseificador ou em um reator secundario. A combinacdo de elevada atividade e vida
uatil do catalisador € o principal desafio que precisa ser superado para a aplicagdo

eficiente desta tecnologia aos processos de gaseificagao.

Dos catalisadores testados para conversdo do alcatréo, os que apresentaram
melhores resultados em termos de atividade e resisténcia a desativacao foram aqueles
a base de metais nobres, especialmente rédio e platina. No entanto, devido ao elevado
custo destes metais, catalisadores a base de niquel, que também apresentam elevada
eficiéncia, tém sido os mais empregados em estudos recentes que objetivam a
melhoria de sua vida util (PARK, 2010).

Sabe-se que os carbetos de metais de transicdo dos grupos 4 a 6 apresentam
elevada atividade em reacdes tipicamente catalisadas por metais nobres dos grupos 8
a 10, superando-os inclusive em algumas reacdes como, por exemplo, as de
hidrogenacdo. Além disso, possuem menor custo, sdo tolerantes a baixas
concentracbes de compostos sulfurados (McCREA et al., 1007; DARUJATI et al.,
2003), e catalisam as reacfes de reforma a vapor e a seco do metano (CLARIDGE et
al., 1998, THOMSON et al., 2005) e de deslocamento gas-agua (PATT et al., 2000).
Todas estas caracteristicas 0s tornam promissores como catalisadores nas reagfes de

reforma do alcatrao.

Entretanto, até o momento ndo foram encontrados na literatura estudos
envolvendo o uso de carbetos em reagdes de reforma a vapor e a seco de compostos

aromaticos.

1.1 OBJETIVOS DA TESE

Tendo em vista o potencial de aplicacdo dos carbetos de metais de transicdo
no processo de limpeza a quente do gas produzido pela gaseificacdo de biomassa, o
principal objetivo desta tese foi avaliar o desempenho do catalisador 10% [B-Mo,Cl/y-

Al,O3 na reacéo de reforma a vapor do benzeno.



A escolha do suporte foi motivada por estudos recentes, que apontam a y-Al,O3
como aquele que confere o melhor desempenho ao Mo,C na reacdo de reforma a
seco do metano, em termos de atividade e estabilidade, devido a sua elevada area
superficial e a sua estabilidade térmica (DARUJATI e THOMSON, 2005, CLARIDGE et
al., 2000).

O catalisador foi sintetizado a partir do precursor Oxido, empregando-se a
técnica de carburacdo com programacdo de temperatura (TPC). O suporte, o
precursor e o catalisador foram caracterizados por meio das técnicas de fisissor¢éo de
N, difracdo de raios X, fluorescéncia de raios X, espectroscopia Raman, quimissor¢ao

de CO, TPD de CO e determinacédo de teor de carbono.

Em seguida, o catalisador foi avaliado na reacdo de reforma a vapor do
benzeno, selecionado como composto modelo por representar uma estrutura
aromatica estavel e abundante no alcatrdo produzido em temperaturas elevadas
(KINOSHITA et al., 1994, SIMELL et al., 1999, MILNE et al., 1998) . A influéncia de
trés principais varidveis operacionais do processo (temperatura, velocidade espacial e
razado molar vapor/carbono) sobre a conversdo do benzeno e sobre a razdo H,/CO no
gas produzido com o uso deste catalisador foi investigada e conjuntos de etapas
reacionais (modelos) foram propostos para representar o processo, com base nos

resultados experimentais obtidos.

Estes modelos foram avaliados quanto & capacidade de predicdo da
composicao do gas produzido empregando-se uma rotina numeérica para o calculo dos
graus de avanco de reacBes em mecanismos complexos. Ao final, foi proposto um
modelo cinético empirico assumindo-se uma das etapas reacionais como determinante

da velocidade de reacao.



2 Revisao Bibliografica

2.1 BIORREFINARIAS

z

Biorrefinaria € uma instalagdo que contempla equipamentos e processos de
producao de diversos biocombustiveis e bioprodutos integrada a cogeracéo onsite de
energia e calor, utilizando como matéria-prima a biomassa lignocelulésica, oriunda de
residuos agricolas, florestais e industriais. Através de biorrefinarias o0 aproveitamento
material e energético de biomassas renovaveis € maximizado e a obtencdo de
produtos quimicos, combustiveis e energia, em substituicdo aos de origem fassil, pode
ser alcancada com significativa reducdo do impacto ambiental. Uma andlise de ciclo
de vida realizada por CHERUBINI (2010) demonstrou que reduc¢des da ordem de 50%
na emissao de gases de efeito estufa e superiores a 80% no consumo de energia de
origem féssil podem ser obtidas comparando-se biorrefinarias que empregam residuos

agricolas com refinarias de petrdleo.

Existem diversos conceitos de biorrefinarias, voltados para diferentes pools de
bio-derivados, sendo o0s principais baseados em dois grupos de tecnologias,
denominados plataformas: a bioquimica e a termoquimica. A Figura 2.1 apresenta um

diagrama esquematico de biorrefinaria, empregando estas duas plataformas.

PLATAFORMA BIOQUIMICA
" INTERMEDIARIOS
« Hidrolise (quimica/enzimaitica) GUCIDICOS E/OU
« Conversio bioguimica DERIVADOS DE LIGNINA

« Aproveitamento da lignina

PRODUTOS
« combustives
BIOMASSAS « substincias quimicas
. energa
NTERMEDIARIOS
PLATAFORMA TERMO-QUIMICA GASOSOS OU
o Pirdlise LIQUIDOS
« Gaseificagdo
« Combustio

Figura 2.1 - Esquema de biorrefinaria baseada nas plataformas bioquimica e termoquimica
(CGEE, 2010).



A plataforma termoquimica baseada na gaseificacdo de biomassa apresenta
elevado grau de flexibilidade tanto em relacdo a composi¢cdo e a forma da biomassa
guanto em relacdo ao pool de bio-derivados. Através desta rota tecnolégica, qualquer
biomassa lignocelulésica pode ser empregada como combustivel sélido, ou convertida
em intermediarios liquidos e gasosos para producdo de biocombustiveis, produtos
quimicos de alto valor agregado, energia elétrica e calor. A Figura 2.2 apresenta um

conceito bastante empregado de biorrefinaria termoquimica.

Eletricidade

CH . -
Gés de coA Ciclo combinado de
sintese H geragdo de eletricidade
2
Gaseificagao Gas de sintese e calor Fertilizante  Amsnia
Carvao
Conversao

Fischer-Tropsch Tail gas e calor

MeOH

DME - Nafta
EtOH / alcéois de Ceras Acabamento

cadeias maiores do produto

Figura 2.2 - Biorrefinaria XTL (adaptado de CGEE, 2010).

A partir da gaseificacdo de biomassa € obtido o gas de sintese, intermediario
para sintese de diversos biocombustiveis e bioprodutos. A Figura 2.3 apresenta
diversas rotas de producdo de bio-derivados a partir do gas de sintese obtido apds

limpeza e condicionamento do gas produzido na gaseificacdo de biomassa.



Parafinas Olefinas MTBE

Diesel Gasolina
Acido Acético
Mistura de Fischer - Tropsch
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ThO,0uZrO , MTO
MTG
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WGS DME
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N, sobre Fe, FeO |, Aldeidos Etanol M85
NH, 2 b . DMFC
Alcoois

Figura 2.3 - Rotas de obtengdo de bio-derivados a partir do gas de sintese (Adaptado de
NREL, 2010).

2.2 GASEIFICACAO DE BIOMASSA

A gaseificacdo consiste na reacdo de um combustivel com ar, oxigénio e/ou
vapor (agente gaseificante), em alta temperatura (> 800°C), produzindo um gas de
baixo ou médio poder calorifico, composto principalmente por CO, H,, CO,, CH,4, H,0,
hidrocarbonetos gasosos e compostos condensaveis (alcatrdo), além de residuos

so6lidos inorganicos (cinzas) e organicos (carvao ou char).

De forma geral, a gaseificagdo ocorre através de quatro principais processos:
secagem, pirdlise/devolatilizagdo, combustdo e gaseificacdo. A Figura 2.4 ilustra os

diferentes processos envolvidos na gaseificacéo.

Na Tabela 2.1 s@o apresentadas as principais reacdes quimicas envolvidas na
gaseificacdo de biomassa. A energia para aquecer o reator até a temperatura em que
ocorrem as reagBes endotérmicas € fornecida pela combustdo de parte do
combustivel. A primeira reacdo da tabela representa a pirdlise priméaria ou
devolatilizagédo inicial, na qual o carvdo (char) e os componentes volateis s&o
formados. O carvdo (char) é composto principalmente por carbono residual e cinzas.
Os volateis incluem gases incondensaveis (CO, H,, etc.), compostos organicos
condensaveis (alcatrdo) e vapor d’agua. Apés a decomposicdo primaria, diversas

reacoes gas-gas e solido-gas sdo desencadeadas. As principais reacdes de conversao



do alcatrdo sdo as de oxidacdo, reforma, hidrogenacdo e cragueamento. Estes
compostos também podem sofrer desalquilacdo, desoxigenacdo, aromatizacdo e
polimerizacado, levando a formacao de fuligem. Os hidrocarbonetos leves (CH,4, Co+) e
outros gases combustiveis podem ser consumidos por reacdes de oxidacao e reforma
e 0 carvao pode reagir com O, CO,, H,O e, em menor extensdo, H,. Uma reacéo
importante é a de deslocamento gas-agua (ou water-gas shift ou WGS), que acarreta

em aumento da razdo H,/CO, desejavel para diversas aplicacdes do gés de sintese.

GASEIFICACAO

PIROLISE / DEVOLATILIZAGAO \ A 5 co

H,0 Alcatrso T Alcatrao co,
Biomassa H,

) G — CH,

Combustivel ' ases
H,0
0,/ar ' Carvﬁj Alcatrao
| i Cinzas

Cinzas

Figura 2.4 - Processos envolvidos na gaseificacao de biomassa (adaptado de GOMEZ-BAREA
e LECKNER, 2010).

Os mecanismos envolvidos na gaseificacdo de biomassa sdo bastante
complexos e ainda ndo foram comprovados experimentalmente. Recentemente,
diversos modelos tém sido propostos na literatura. Muitos destes modelos se aplicam
a gaseificacao em leito fluidizado e sdo baseados em teorias sobre a hidrodindmica de
leitos fluidizados, acopladas a modelos cinéticos dos processos homogéneos e
heterogéneos que ocorrem no reator (GURURAJAN et al., 1992; ZABANIOTOU e
NEMTSOV, 2008). Tais modelos requerem uma grande quantidade de paréametros
empiricos, que sdo desconhecidos e de dificil determinacdo, especialmente nas
condi¢cBes de operacao envolvidas (ex.: alta temperatura).



Tabela 2.1 - Principais reacdes que ocorrem na gaseificacdo de biomassa (Adaptado de
GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Reacéo Nome

Biomassa — carvao + alcatrdo + H,O + gases leves

(CO + CO, + Hy + CHy+ Ny + ...) Devolatilizagao

Combustao do carvao
C+%0,—CO Combustao parcial
C+0,— CO, Combustao total

Gaseificagdo do carvédo

C+C0O,—2CO Reacéo de Boudouard
C+ H,O —- CO +H, Gaseificag¢éo por vapor
C+2H,— CH, Gaseificac¢éo por H,

Oxidacéo de volateis (homogénea)

CO +% 0, — CO, Oxidagdo do monoxido de carbono
H, + %2 0O, — H,0O Oxidag&o do hidrogénio

CH;+2 0, — CO, + 2H,0 Oxidagdo do metano

CO + H,O0 — CO, + H, Reacao de water-gas shift

Reacdes do alcatrdo (representado como C,Hp,)

CiHm+ (n/2) O2 — n CO + (M/2) H, Oxidagéo parcial
CHn+nCO, —» (Mm/2) H,+ 2n CO Reforma a seco
C.Hn+nH,O — (Mm/2+n) H, +n CO Reforma a vapor
CyHm + (2n—m/2) H, —» n CH,4 Hidrogenagio

CoHm — (Mm/4) CH, + (n —m/4) C Cragqueamento térmico

Outro grupo de modelos € baseado no equilibrio quimico, nos quais se
considera que as reacfes de gaseificacdo ocorrem a uma velocidade suficientemente
elevada para que alcancem o equilibrio a saida do reator. Desta forma, os parametros
cinéticos sado eliminados do modelo, simplificando-o significativamente. No entanto, os
modelos de equilibrio falham na predicdo de alguns fendmenos caracteristicos da
gaseificacdo em leito fluidizado, que s&o controlados pela cinética e pela
hidrodindmica como, por exemplo, a producdo de residuo orgénico (char) e de
hidrocarbonetos gasosos (L(")FFLER et al., 2001; KURKELA et al.,, 2004; VAN
PAASEN et al., 2004). Para minimizar esta limitacdo, sdo inseridos paréametros
empiricos que viabilizem o ajuste do modelo aos dados obtidos no processo. Os
modelos de equilibrio tém sido amplamente publicados e s&o relativamente bem

aceitos, sobretudo para gaseificacdo de carvéo.

10



2.3 TIPOS DE GASEIFICADORES

Sabe-se que a composi¢do e o rendimento do gas produzido na gaseificagcéo
de biomassa dependem da composicdo do combustivel (inclusive do teor e da
composicao das cinzas e do teor de umidade), do tamanho de particula, do regime de
escoamento no reator, dos tempos de residéncia do gas e do sdlido, da temperatura
de reacéo, da pressao, da vazéo e da composi¢cdo do agente gaseificante, e do uso de
catalisadores e aditivos no leito do gaseificador. Diversos destes parametros sdo
determinados ou limitados pelo tipo de reator. Portanto, a escolha do tipo de
gaseificador deve ser bastante criteriosa, levando-se em conta a biomassa que se

deseja processar e a aplicacao final do gas produzido.

Existem trés principais tipos de gaseificadores: de leito fixo, de leito fluidizado e
de fluxo de arraste. Dentro de cada tipo ha variacbes de projetos, como o leito de jorro

e o leito fluidizado com circulagdo interna rapida (FICFB).

Os gaseificadores de leito fixo podem ser de fluxo ascendente (contra-corrente)
ou descendente (co-corrente). Nos gaseificadores de fluxo ascendente, o combustivel
sélido escoa em sentido descendente e 0 agente gaseificante, em sentido ascendente.
Como o0 gas deixa o reator préximo a regido de mais baixa temperatura, este
apresenta elevado teor de alcatrdo, sendo esta uma das principais desvantagens
deste tipo de gaseificador. Nos gaseificadores de fluxo descendente, tanto o
combustivel quanto o agente gaseificante escoam em sentido descendente. O gas
deixa o reator proximo a regido de mais alta temperatura. Consequentemente, o teor
de alcatrdo gerado é muito baixo. A Figura 2.5 apresenta desenhos esquematicos

destes tipos de gaseificador.

Os gaseificadores de leito fixo sdo os de constru¢cdo mais simples e de menor
custo. No entanto, sua capacidade é limitada a 200-250 kW térmicos, devido a

dificuldade de se obter uma conversdo homogénea em um reator de grande diametro.

Os gaseificadores de leito fluidizado podem ser operados em diferentes
regimes de escoamento, determinados pela vazdo de gas (agente gaseificante) e
pelas propriedades do gas e do sélido que compde o leito. Quando a vazado de gas
empregada resulta numa velocidade inferior a velocidade terminal das particulas
(porém acima da velocidade minima de fluidizacdo das mesmas), temos um reator de
leito fluidizado borbulhante (LFB). Neste tipo de reator, ha uma secdo de maior

didmetro acima do riser, denominada freeboard, que garante a minimizacdo do arraste
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de particulas solidas pelo gas. Quando a velocidade superficial do gas é elevada
acima da velocidade terminal das particulas do leito, o arraste se torna consideravel e
as particulas devem ser recirculadas para o reator para que seja mantida uma
determinada altura de leito. Neste caso, tem-se um reator de leito fluidizado circulante

(LFC). A Figura 2.6 apresenta configuracdes tipicas destes dois tipos de

gaseificadores.
Combustivel Combustivel
—> Gés
Secagem
Secagem
Pirdlise
Pirélise

Ar _— Oxidacao <« Ar

Ar —» Oxidacao
Cinzas Cinzas Gas
(a) (b)

Figura 2.5 - Representacdo esquematica de gaseificadores de leito fixo ascendente (a) e

descendente (b).

Nos gaseificadores de leito fluidizado, os processos de secagem, pirdlise,
oxidacdo e reducdo ndo sdo bem separados em secdes longitudinais, como nos
gaseificadores de leito fixo, ocorrendo em toda a extensdo do reator. Estes
gaseificadores apresentam muitas vantagens em relacdo aos de leito fixo,
especialmente a de melhor mistura entre 0s reagentes, acarretando em maiores taxas
de transferéncia de calor e massa e, consequentemente, maiores taxas de reacao

para um mesmo tamanho de particula.
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Gas produzido

Gas produzido

Ciclone
Ciclone
Downcomer
Biomassa
Biomassa
o Valvula ndo-mecanica
Soprador
Alimentador j Soprador
Alimentador
Soprador
Sistema de remocéo
de cinzas Sistema de remocado

de cinzas

Figura 2.6 - Configuracdes tipicas de gaseificadores de leito fluidizado borbulhante (a) e
circulante (b) (adaptado de GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010).

Outra vantagem importante € a de poderem ser empregados em maior escala
(centenas de MWth). No entanto, devido a distribuicdo homogénea dos materiais no
leito, um pequeno percentual de combustivel parcialmente reagido € inevitavelmente
removido com as cinzas, 0 que acarreta em uma limitacdo na converséo de carbono.
Além disso, a temperatura de operacao em leito fluidizado deve ser inferior ao ponto
de amolecimento das cinzas do combustivel, pois a presenca de escéria no leito pode
causar problemas de fluidizacdo. Tipicamente, este ponto fica entre 950 e 1100°C para
as cinzas de carvao e entre 800 e 950°C para as de biomassa (HIGMAN et al., 2008).
Por operarem em temperaturas relativamente baixas, o gas gerado em gaseificadores
de leito fluidizado possui elevado teor de contaminantes, sobretudo alcatrdo,
necessitando de consideravel limpeza para ser utilizado em processos de sintese e
em turbinas (BRAY, 2005).

A recirculacdo dos soélidos ndo convertidos, proporcionando maior tempo de
residéncia aos mesmos, confere ao gaseificador de leito fluidizado circulante maior
taxa de conversdo de carbono do que a obtida no de leito fluidizado borbulhante.

Ademais, por operar em maior velocidade superficial do gas mantendo fixa a razéao
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agente gaseificante / combustivel, o gaseificador de LFC pode processar maior vazao
de biomassa do que o de LFB, considerando a mesma sec¢do transversal (GOMEZ-
BAREA e LECKNER, 2010).

Uma das maiores vantagens do gaseificador de leito fluidizado circulante é sua
flexibilidade quanto a forma e ao tamanho de particula do combustivel, o que o torna

bastante conveniente para processar biomassa lignocelulésica.

No terceiro principal tipo de gaseificador, o de fluxo de arraste, o combustivel
(sélido ou em forma de lama) e o agente gaseificante (oxigénio puro ou misturado a
vapor) sdo alimentados em fluxo concorrente através de queimadores. Estes
gaseificadores operam em temperaturas bastante elevadas (1100-1500°C)
(SWANSON, 2010) e tempos de residéncia curtos (da ordem de poucos segundos).
Para obter elevada eficiéncia de converséo de carbono, as particulas de combustivel
devem apresentar tamanho inferior a 1 mm. A Figura 2.7 apresenta uma configuracéo

tipica de gaseificador de fluxo de arraste.

borra 1 borra 2

oxigénio
chama piloto,
/{ H! / gas natural

tela de arrefecimento

1

(tubos com agua)

parede

camada de escéria
para alta pressao

lavagem através
1-/- -\-v—vg:l

de dgua e gas

. gds de sintese bruto

— |livre de alcatrao

escoria liquida

Figura 2.7 - Desenho tipico de gaseificador de fluxo de arraste escorificante (adaptado de
RAFFELT, 2006).
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Os gaseificadores de fluxo de arraste podem ser escorificantes (slagging) ou
nao-escorificantes (non-slagging). Nos escorificantes, os componentes das cinzas do
combustivel sdo fundidos no gaseificador, escoam pelas paredes do mesmo e
finalmente s@o coletados como escoria liquida. Geralmente, a vazdo massica de
escoria deve ser de, no minimo, 6% da vazdo massica de combustivel para garantir
uma operagdo adequada deste tipo de gaseificador. Nos gaseificadores néo-
escorificantes, as paredes devem ser mantidas livres de escoria. Este tipo de reator €
adequado para combustiveis com baixo teor de cinzas (VAN DER DRIFT, 2004). Os
gaseificadores escorificantes sdo os mais adequados para processar biomassa,
principalmente devido a dificuldade de se evitar a fusdo de pelo menos parte das
cinzas da biomassa nas temperaturas tipicas de operacdo em fluxo de arraste e pela

maior flexibilidade em relacdo a composi¢cao do combustivel.

Para grandes escalas (> 400 MWth), o gaseificador de fluxo de arraste
escorificante (com remocéo de cinzas em fase liquida) € uma alternativa promissora
ao de leito fluidizado circulante (VAN DER DRIFT, 2004). Isto se deve ao fato de que,
nas altas temperaturas em que operam os reatores de fluxo de arraste, o gas
produzido € limpo, praticamente isento de alcatrdo, e a converséo de carbono é quase
completa, eliminando assim os maiores problemas da gaseificacdo em leito fluidizado.

Outra vantagem € o baixo teor de metano no gas produzido, o que o torna mais

adequado para aplicacdo em sintese de biocombustiveis e bioprodutos.

As desvantagens séo relativas a elevada temperatura e a maior complexidade
do projeto e de operacdo deste tipo de gaseificador. Além destas, h4 algumas
limitacbes relativas ao processamento de biomassa em fluxo de arraste: a natureza
agressiva da escoria da biomassa causa corrosdo no revestimento do reator; existe
uma limitacdo do tamanho de equipamentos causada pela restricdo na quantidade de
biomassa que pode ser fornecida a planta (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010); a
reducdo do tamanho de particula da biomassa bruta para valores inferiores a 1 mm
requer quantidade elevada de energia, o que pode inviabilizar economicamente seu
processamento neste tipo de reator (HIGMAN, 2008). As opc¢des de pré-tratamento da
biomassa para processamento em um gaseificador de fluxo de arraste sdo: torrefacdo
seguida de trituragdo para obter particulas de 0,1 mm, secagem e trituragcdo da
biomassa para tamanho menor que 1 mm, pirdlise rapida, para obter lama de bio-6leo
e carvao (char) e gaseificacdo preliminar em reator de leito fluidizado. Dentre elas, a
pirélise rapida parece ser a mais vantajosa, no entanto ndo esta tdo desenvolvida
guanto a gaseificacdo em leito fluidizado (VAN DER DRIFT et al., 2004).
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2.4 LIMPEZA E CONDICIONAMENTO DO GAS PRODUZIDO

Seja qual for o tipo de reator empregado, o gas produzido na gaseificacdo de
biomassa apresenta diversos contaminantes e diluentes, que precisam ser removidos
antes da sua aplicacéo final. Adicionalmente a limpeza, um condicionamento do gas
geralmente é necessario para que sua composicdo, temperatura e pressao sejam

adequadas para 0 processo subsequente.

Os principais contaminantes do gas sdo: material particulado, alcatrdo, NHg,
HCN, HCI, H,S, COS, metais alcalinos e metais pesados. Os hidrocarbonetos leves,
como CH,4, C,H, e C,H, , 0 CO, e 0 vapor podem ser contaminantes ou diluentes para
alguns processos. O nitrogénio é o principal diluente presente no gas quando o ar é

empregado como agente gaseificante.

A Tabela 2.2 apresenta exemplos de composi¢cbes do gés produzido na
gaseificacdo de madeira, em reator de leito fluidizado circulante, utilizando como

agente gaseificante ar ou mistura de oxigénio e vapor.

Nas Tabelas 2.3 e 2.4, sdo apresentados limites de concentragdo de
contaminantes e outras especificacdes do gas de sintese para aplicagbes menos
exigentes (combustéo, turbinas a gés) e mais exigentes (sintese de biocombustiveis),

respectivamente.

Tabela 2.2 - Exemplos de composicao do gas produzido na gaseificacdo em reator de LFC
(Adaptado de HAMELINCK et al., 2004; SIEDLECKI et al., 2006, 2007).

LFC, ar, madeira LFC, O, , H,0, madeira

CH,, %viv 55 7,2
C,H, + C,Hg, %viv 1,8 19
BTX, %v/iv 0,53 -
CO, %viv 18 23,9
CO,, %viv 16 374
H,, %v/v 16 18,5
N,, %viv 42 -
Alcatrdo pesado , %v/v 0,12 0,31
H,S, mg/Nm?® 150 51
HCI, mg/Nm? 130 -
COS + CS, + HCN + HBr, mg/Nm?® <25 -
NHs, mg/Nm?® 2200 1370
Material particulado , mg/Nm® 2000 -
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Tabela 2.3 - Limites aceitaveis de contaminantes para aplicacdes menos exigentes (Adaptado
de BRAY, 2005 e STEVENS et al., 2001).

Combustao Turbina a gas

Material particulado bulk > 10 um <1,2mg/N m’

Metais alcalinos Nao definido <0,2mg/N m>

Alcatrao pesado N3ao haver condensagao <50 mg/N m’
Compostos nitrogenados <240 mg/M) Limite de emissdes de NOx
Compostos sulfurados < 240 mg/M) Limite de emissdes de SOx

Analisando-se as Tabelas 2.2, 2.3 e 2.4, fica claro que para todas as
aplicacdes ha sempre alguma espécie presente no gas produzido pela gaseificacdo de
biomassa que precisa ser removida através da limpeza. Para as aplicacdes de sintese
de biocombustiveis e bioprodutos, as especificacdes atuais requerem niveis de
contaminantes do gas de sintese muito baixos, visando minimizar a desativacdo dos
catalisadores. Sendo assim, ha que se buscar uma solugdo de compromisso atraves
do desenvolvimento do processo de limpeza do gés e dos catalisadores empregados
na sintese, de modo a viabilizar economicamente a producdo de bioprodutos a partir

da gaseificacdo de biomassa.

Além dos requisitos de limpeza, alguns processos de conversao catalitica
requerem um gas de sintese com razdo molar H,/CO superior a 1. Contudo, 0 gas
produzido na gaseificagdo de biomassa é geralmente rico em mondxido de carbono.
Portanto, para estes processos é necessario ajustar a composicdo do gas de sintese

por meio da reagéo de deslocamento gas-agua.

Para todos os processos, a reducéo do volume de componentes inertes no gas
de sintese acarreta na diminuicdo do volume dos equipamentos a jusante do
gaseificador, reduzindo custos. Ademais, 0s compostos inertes diluem o gas de
sintese, reduzindo a eficiéncia dos processos de conversao catalitica. Sendo assim, o
uso de ar como agente gaseificante ndo é adequado para estas aplicacdes do gas de

sintese.
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Tabela 2.4 - Especificagcdes do gas de sintese para producéo de alguns biocombustiveis (Adaptado de EVANS, 2009).

Enxofre (H ,S, CS,, COS)

< 100 ppb (veneno mais importante)

< 100 ppb (veneno, perda irreversivel de
atividade). COS s6 é veneno na fase liquida.

Haletos (HCI, Br, F)

< 10 ppb (venenos, podem acarretar em
mudanca na estrutura do catalisador)

< 1 ppb (venenos,
causam sinterizag&o)

< 10 ppb (venenos,
causam sinterizag&o)

Metais alcalinos (Na, K)

< 10 ppb (venenos, promovem a reagéo
de alcoois mistos)

baixa (evitar, pois promowe a reagéo de
alcoois mistos)

Concentracao abaixo do ponto de

Concentracao abaixo do ponto de orvalho

Alcatrao onalho (evitar condensacéo) (evitar condensacao)
Particulados < 0,1 ppm < 0,1 ppm
Tamanho de particula < 0,2 ym Desconhecido Baixo

Processo de sintese Fischer-Tropsch Metanol Alcoois mistos
Produtos Olefinas + CO, Parafinas + H,O Metanol Metanol Mistura de etanol e alcoois superiores
Catalisad Fe Co CUZNOIALO, (gés) | CulznO (iquido) | NCACUZNO | AlCaliiZnol| AlcaliiCudl | 41 inios
atalisador u 203 (9 u iqui (AL,OY) Cr,0, CoO i 2
Temp (°C) 300 - 350 200 - 250 200 - 275 225 - 265 275 - 310 300 - 425 | 260 - 340 260 - 350
Pressdo (kgflcm ?) 20 - 40 10- 40 50 - 100 50 50 - 100 125-300 | 60 - 200 30-175
Razao H,/CO 0,6-1,7 Levemente > 2 N&o importa 1-1,2
Razé&o (H,/CO)/(CO +COy) N&o importa Levemente > 2 Baixas raz8es ~0,68 N&o importa
co < 5% 4 - 8% (reacdo muito lenta sem CO,, mas < 5% (evtar a
z inibida se a concentracéo for alta demais) promogéo do etanol)
Baixa (oxida lentamente o catalisador, | Baixa (quantidade excessiva bloqueia sitios
H,O grande quantidade inibe a sintese de ativos, reduzindo a atividade, mas
FT com catalisador de Fe) aumentado a seletividade)
C,oH, Baixa (inerte) Baixa (inerte)
CH, < 2% (inerte) Baixa (inerte) 0 mesmo do
Fischer-Tropsch
N> Baixa (inerte) Baixa (inerte) (catalisador de Co )
HCN < 10 ppb (veneno) < 10 ppb (veneno) O mesmo
o d O mesmo | do Fischer-
NH; < 10 ppb (veneno) < 10 ppb (veneno) mesmo do | 45 metanol Tropsch
metanol (gas) ) lisad
NOy < 100 ppb (veneno) < 100 ppb (veneno) (9as) (cztalcsa)or
e Co

Resistente,
50 - 100 ppmv séo,
de fato, necessarios

O mesmo do
Fischer-Tropsch
(catalisador de Co )
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2.5 ALCATRAO

De todos os contaminantes presentes no gas produzido pela gaseificacdo de
biomassa, 0 que representa o maior desafio no processo de limpeza € o alcatrdo
(Dayton et al., 2002, KIM e HAN, 2008).

Até o momento, existem diversas definicdes para este componente, geralmente
baseadas na sua aplicacao final ou na forma em que o mesmo é coletado e analisado.
Uma definicdo simples e atil € a de uma mistura complexa de hidrocarbonetos
condensaveis, incluindo compostos aromaticos contendo 1-5 anéis, hidrocarbonetos
oxigenados e hidrocarbonetos aroméaticos policiclicos (Devi et al., 2005c) . Na reunido
sobre o protocolo de medicdo do alcatrdo, realizada em 1998 pelos Orgéos
EU/IEA/US-DOE, foi adotada como padrédo a definicdo de alcatrdo como todos os
contaminantes organicos de peso molecular maior do que o do benzeno (LI e SUZUKI,
2009).

Visando melhor compreensdo sobre os mecanismos de formacdo do alcatréo,

MILNE et al. (1998) classificaram os componentes do alcatrdo em quatro grupos:

(1) compostos primarios, que sdo derivados da celulose, da hemicelulose e da

lignina;

(2) compostos secundarios sao caracterizados como compostos fendlicos e

olefinas, produtos da conversao dos compostos primarios;

(3) compostos alquil terciarios, que sado derivados metilicos de compostos

aromaticos;

(4) compostos terciarios condensados, que s&o hidrocarbonetos poliaromaticos

(PAH) sem substituintes.

Os compostos primarios sdo destruidos antes dos compostos terciarios serem
formados. Os compostos aromaticos tercidrios podem ser formados a partir da
celulose e da lignina, embora compostos arométicos de maior peso molecular sejam

formados mais rapidamente a partir de produtos derivados da lignina (MILNE, 1998).

Outra classificagcdo bastante util foi proposta por KIEL et al. (2004) e se baseia
na estrutura quimica, na solubilidade e na facilidade de condensacdo dos compostos

de alcatrdo. Esta classificacdo é mostrada na Tabela 2.5.
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Tabela 2.5 - Classificacdo do alcatrdo proposta por KIEL et al. (2004)

Descricdo

Classe 1  Alcatrdes n&o-detectaveis por CG.” Inclui os alcatrdes mais pesados que

condensam em alta temperatura mesmo em concentracdes muito baixas.

Classe 2 Compostos heterociclicos (ex.: fenol, piridina, cresol). Sdo compostos que

apresentam elevada solubilidade em agua, devido a elevada polaridade.

Classe 3 Compostos  mono-aromaticos  (ex.. benzeno, tolueno, xilenos). Sé&o
hidrocarbonetos leves que nao apresentam caracteristicas de elevada solubilidade

e de condensacgdo em temperaturas tipicas do processo.

Classe 4 Hidrocarbonetos poliaroméaticos leves (compostos com 2-3 anéis aromaticos; ex.:
naftaleno, fluoreno, fenantreno). Estes compostos condensam em concentracées

relativamente elevadas e temperaturas intermedidrias.

Classe 5 Hidrocarbonetos poliaroméaticos pesados (compostos com 4-7 anéis aromaticos;
ex.. fluoranteno, pireno, até coroneno). Estes compostos condensam em

temperaturas relativamente elevada mesmo em concentra¢cdes baixas.

O Alcatrdes néo-detectaveis por CG sdo os componentes que ndo podem ser detectados por
GC-FID ou GC-MS, utilizando coluna polar.

O efeito deletério do alcatréo estd associado principalmente a sua composi¢ao
e as suas propriedades, e ndo a quantidade. Quando o ponto de condensagdo do
alcatrao é reduzido para valor inferior & menor temperatura de operacao, os problemas
relacionados a incrustacdo sdo solucionados. Pela relacdo entre a concentracdo dos
componentes de alcatrdo e a temperatura, apresentada na Figura 2.8, pode-se
concluir que os compostos da classe 5 determinam o ponto de orvalho do alcatrdo.
Mesmo em concentracdes muito baixas destes compostos, é dificil obter um ponto de
condensacao inferior a 100°C. Cabe ressaltar que os compostos da classe 1 ndo foram
apresentados no grafico, devido a inviabilidade de sua quantificacdo. No entanto, por
se tratar de compostos que condensam em alta temperatura mesmo em
concentracbes muito baixas, é esperado que 0sS mesmos apresentem grande
influéncia sobre o ponto de orvalho do alcatrdo, juntamente com os compostos de
classe 5. De acordo com este gréafico, as classes 2, 4 e 5 do alcatrdo precisam ser
removidas ou convertidas no sistema de limpeza para que n&o ocorram problemas de
obstrugéo ou formacéo de aerossois. No entanto, os compostos da classe 3, dentre os

quais destaca-se 0 benzeno, acarretam em desativacdo de catalisadores empregados
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em diversos processos de sintese de biocombustiveis e de bioprodutos e, portanto,

precisam ser igualmente eliminados quando o gas for destinado a estes processos.

250

150 1

Temperatura (°C)

0.1 1 10 100 1000 10000
Concentragdo de alcatrdo por classe (mg/m?3)

~o—Classe 2 ~oClasse 3 ~ % Classe 4 —+—Classe 5

Figura 2.8 - Ponto de orvalho de cada classe do alcatrdo em funcdo de sua concentracéo
(adaptado de KIEL et al., 2004).

2.6 METODOS DE REMOCAO DO ALCATRAO

Os métodos empregados para separar ou converter o alcatréo presente no gas
podem ser classificados em métodos primarios e métodos secundarios. Os métodos
primarios consistem em quaisquer medidas adotadas para prevenir a formacédo de
alcatrdo ou converté-lo no proprio gaseificador, enquanto os métodos secundarios se

aplicam a remocdo ou conversao do alcatrdao presente no gas produzido, sendo

aplicados a jusante do gaseificador.
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2.6.1 Métodos primarios

Os métodos primarios consistem no aperfeicoamento das caracteristicas do
combustivel (biomassa), selecdo e projeto adequados do gaseificador, ajuste das
condi¢cbes operacionais do mesmo e emprego de aditivos no leito visando a obter o
menor teor ou a melhor composi¢do do alcatrdo no gas produzido. Estes métodos
devem ser considerados antes dos métodos secundarios, devido ao potencial de

serem mais rentaveis.

De acordo com um estudo realizado por KIEL et al. (2004), o aumento do teor
de umidade da biomassa leva a reducdo das concentracbes dos compostos
pertencentes a todas as classes de alcatrdo (quantificiveis por CG) no gas produzido,
porém ndo altera o ponto de orvalho do alcatrdo. Os pesquisadores verificaram
também que a composicao lignoceluldsica da biomassa exerce influéncia sobre o teor
total de alcatrdo: quanto maior o teor de celulose na biomassa, menor é a
concentracdo de alcatrdo no gas. Contudo, ndo foi evidenciado efeito sobre a

composicao (e, portanto, sobre o ponto de orvalho) do alcatrdo gerado.

Quanto ao gaseificador, conforme visto na Sec¢éo 2.3, existem dois tipos com
potencial para aplicagcdo em escala industrial: o de leito fluidizado (LFB ou LFC) e o de
fluxo de arraste. Os gaseificadores de fluxo de arraste produzem um gas praticamente

isento de alcatrao, porém apresentam limitacdes ligadas a alimentacdo de biomassa.

Os gaseificadores de leito fluidizado produzem um gas com elevado teor de
alcatrdo, da ordem de 10 g/Nm?®, devido & limitago na temperatura de operacdo. No
entanto, estes apresentam muitas vantagens para processamento de biomassa. Nos
gaseificadores LFB, as particulas de biomassa ficam no leito e, portanto, 0s processos
de secagem, pirdlise e oxidacdo ocorrem no leito, no fundo do gaseificador. Os
gaseificadores LFC sdo projetados de forma que as particulas maiores da biomassa
figuem no fundo, para evitar a presenca de produtos de pirélise no gas produzido. Na
pratica, entretanto, algumas particulas de biomassa sao arrastadas pelo gas. Assim, a
pirélise pode ocorrer ao longo de toda a extensao longitudinal do reator. Por isso, a
composicao do alcatrdo gerado em reator LFC pode ser diferente da produzida em
LFB, ainda que sejam empregados valores de temperatura e de tempo de residéncia
similares (VAN PAASEN et al.,, 2004). Quanto ao projeto do reator, deve ser dada
atencdo especial ao dimensionamento e ao posicionamento do sistema de
alimentacdo de biomassa, bem como ao resfriamento deste sistema (KIEL et al.,
2004).
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Os parametros operacionais que mais afetam a producdo do alcatrdo séo a
temperatura, a composicdo do agente gaseificante, o tempo de residéncia do gas e a
composicdo do material do leito (em reatores de leito fluidizado). Os métodos
empregados para amostragem e analise do alcatrdo também influenciam na sua
quantificagao e classificagdo (MILNE, 1998; VAN PAASEN et al., 2004).

Diversos estudos (LI et al., 2004; ELLIOT, 1988; NARVAEZ et al., 1996;
BRAGE et al., 2000) indicam que o teor de alcatrdo decresce significativamente com o
aumento da temperatura entre 700 e 1000 °C e que as espécies predominantes
variam de fendis, cresois e tolueno, a 700 °C, a hidrocarbonetos poliarométicos
(PAHSs) nao-substituidos (naftaleno, indeno) a 950 °C. KIEL et al. (2004) verificaram,
em estudos de gaseificacdo em LFB empregando ar como agente gaseificante, que os
alcatrbes de classe 2 foram completamente decompostos em temperaturas iguais ou
superiores a 850 °C. Por outro lado, as concentra¢des dos hidrocarbonetos contendo 2
a 7 anéis arométicos (classes 4 e 5) aumentaram continuamente com o aumento da
temperatura (entre 750 e 900 °C), acarretando em um aumento substancial do ponto
de orvalho do alcatrdo. Os compostos da classe 3 (aromaticos leves) apresentaram

um pico de concentragdo entre 780 e 800 °C, bem como o alcatréo total.

O agente gaseificante exerce impacto relevante na qualidade do gas produzido,
pois os alcatrdes gerados em processos empregando ar ou misturas de oxigénio e
vapor diferem muito entre si. De acordo com as pesquisas, a adicdo de vapor, além
daquele formado a partir do hidrogénio e do oxigénio do combustivel, leva & producdo
de maior quantidade de alcatrdo, porém com menor concentragdo de compostos
refratarios a reforma catalitica (AZNAR et al., 1999), aumenta a producéo de fenol
(DAYTON, 1997; PEREZ et al., 1997) e reduz a concentracdo de outros oxigenados
(EVANS, 1998). A adicdo de oxigénio ou ar ao vapor acarreta na producdo de
alcatrées mais refratarios, porém em menor quantidade do que a obtida somente com

vapor, além de aumentar a conversao de alcatrées primarios (MILNE, 1998).

Segundo KIEL et al. (2004), o aumento do tempo de residéncia do gas (no
freeboard de um gaseificador LFB acarreta em reducdo do teor de alcatrdo no gas
produzido. Porém, este efeito € menos pronunciado do que o da elevagdo da

temperatura.

O método primario que vem sendo mais empregado na reducdo do teor de
alcatrdo no gas produzido é a adicdo ao leito do gaseificador de materiais que
apresentam atividade catalitica em reac¢des de conversdo do alcatrdo. Dentre os

materiais testados, destacam-se minerais como a dolomita e a olivina, utilizados como
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fase ativa ou como suporte em catalisadores bifuncionais. Um estudo recente
realizado por SIEDLECKI e DE JONG (2011) mostrou bons resultados de reducéo do
teor de alcatrdo com o emprego de magnesita como aditivo ou como leito em um
gaseificador de leito fluidizado circulante, utilizando oxigénio e vapor como mistura

gaseificante.

Embora os métodos primarios sejam fundamentalmente os mais ideais, estes
ainda ndo resultaram em teor e composicao do alcatrdo adequados para as aplicacdes
mais exigentes do gas (ex.: sintese de biocombustiveis). Além disso, os métodos
primérios apresentam desvantagens relacionadas a limitacdo da flexibilidade de
combustivel, reducao de cold gas efficiency (relacdo entre a energia quimica contida
no gas e a contida no combustivel) e janela operacional estreita (ANIS e ZAINAL,
2011). Sendo assim, € recomendado o emprego de métodos secundarios como
complementares ou substitutos dos métodos primérios na adequacdo do teor e das

caracteristicas do alcatrdo no gas produzido.

2.6.2 Métodos secundarios

Os métodos secundarios de reducdo do alcatrdo contido no gas de sintese
podem ser classificados em fisicos / mecéanicos (secos ou Umidos) e quimicos

(tratamento a quente) realizados a jusante do gaseificador.

Os métodos fisicos / mecéanicos secos sdo geralmente aplicados antes do
resfriamento do gas, em temperatura superior a 500 °C, e apds resfriamento parcial do
gas, em temperatura inferior a 200 °C. Os métodos Uumidos sdo executados apds o
resfriamento do gés, em temperaturas entre 20 e 60 °C. Na Tabela 2.6, sao fornecidos

exemplos de equipamentos utilizados nos métodos secos e umidos.

Estes equipamentos s&o utilizados principalmente para capturar particulas
presentes no gas. No entanto, embora o alcatrdo esteja presente no gas
frequentemente na forma vapor, ele pode ser removido do gas em forma de goticulas

de liquido formadas pela condensacéo.

Ha estudos que mostram que diversos destes equipamentos (ex.: filtros,
separadores rotatérios) sdo mais aplicaveis para remocao de particulados, ou por ndo
serem eficientes na remocado de alcatrdo ou por apresentarem problemas operacionais

(ANIS e ZAINAL, 2011). Cabe ressaltar que somente em alta temperatura a remocao
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do alcatrdo pode ser separada da de particulados. Isto € desejavel para a maioria dos
métodos secos, pois caso contrario o alcatrdo se deposita sobre as particulas

formando aglomerados que acarretam em problemas de obstrucéo.

Tabela 2.6 - Equipamentos empregados nos métodos fisicos / mecanicos de remocao do

alcatrdo do gas produzido na gaseificacdo de biomassa.

Equipamentos empregados

Ciclones, separadores de particulas rotatorios, precipitadores
Secos eletrostaticos, filtros: manga, com defletores, ceramicos, de pano e de leito

de areia, adsorventes (ex.: carvao ativado).

Torres de asperséo, lavadores de leito recheado (torres de lavagem),
Umidos lavadores de impingimento, lavadores Venturi, precipitadores eletrostaticos

umidos, ciclones umidos, sistemas com solventes (ex.: OLGA).

Um método seco recentemente desenvolvido e que parece bastante promissor
é o filtro de velas catalitico. Este método combina a filtracdo para remocdo de
particulados com o cragueamento catalitico do alcatrdo em um filtro de velas ceramico
contendo catalisador a base de niquel em seu suporte. Resultados experimentais
obtidos com estes filtros mostram elevada eficiéncia na conversdo de alcatrédo e de
particulados (BARON et al., 2005; NACKEN et al., 2009).

Os métodos umidos apresentam eficiéncias razoaveis na remocao do alcatrao.
No entanto, apresentam desvantagens ligadas ao custo dos equipamentos (ex.:
precipitadores eletrostéticos) e, sobretudo, a geracdo de efluentes liquidos toxicos
dificeis de serem tratados e a baixa eficiéncia energética (uma vez que 0 gas precisa

ser resfriado para temperatura usualmente inferior a de sua aplicacéo final).

O tratamento a quente é preferivel em relacdo aos métodos Umidos, porque
destréi completamente o alcatrdo, transferindo seu contetdo energético para o gas
como H,, CO e CH,4, além de apresentar maior eficiéncia energética. Este tratamento
pode ser realizado através de decomposicdo térmica, conversdo catalitica ou

decomposicao por plasma.

A conversdo do alcatrdo ocorre principalmente por cragueamento, reforma a

vapor e reforma a seco, conforme as Equacfes 2.1 a 2.4.
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Craqueamento: p C,Hy — q C,H,+ r H, (2.1)

Reforma a vapor: C,Hyx + n H,O — (n + x/2) H, + n CO (2.2)
Reforma a seco: CHy + n CO, — (x/2) H, + 2n CO (2.3)
Formacéo de carbono: C,Hy — n C + (x/2) H, (2.4)

onde C.H, representa o alcatrdo e CyH, hidrocarbonetos com menor nimero de

atomos de carbono que o alcatrdo (m < n).

JESS (1996) apresentou um esquema reacional para conversao térmica do
alcatrdo na presenca de hidrogénio e vapor, conforme mostrado na Figura 2.9.
Observando este esquema, pode ser concluido que o benzeno é o composto-chave da
decomposigéo térmica do alcatréo e que um residuo carbonaceo (fuligem) é formado,
sobretudo a partir do naftaleno. A fuligem e os produtos orgénicos do craqueamento
formados inicialmente reagem com o vapor em etapas de reagao subsequentes. O
pesquisador menciona que a conversdo térmica dos hidrocarbonetos aromaticos
presentes no gas produzido pela pirdlise e pela gaseificagdo de combustiveis soélidos
requer temperaturas acima de 1200°C em tempos de residéncia de cerca de 10 s.
Para converter a fuligem e os produtos organicos do craqueamento inicialmente
formados a CO e H,, temperaturas ainda mais elevadas (= 1400°C) sdo necessarias.
Os pontos negativos da conversdo térmica sdo a necessidade de emprego de

materiais caros, a geracao de fuligem e a baixa eficiéncia térmica.

Cn  precursores de > fuligem
-H2 ¢ fuligem +Cn o -H2
' A Y _+H20
. ' EY
alcatrdo (naftaleno) Ho
-Hz ’ CO
C
+Ho +Cn Cn H»
I\ H: e 4 H20
-C2/C2 +H20 / -
Y / ' -H2
tolueno tH2 & CO2
™ benzeno » (2
xilenos C2C2

Figura 2.9 - Esquema reacional simplificado para a conversdo térmica de hidrocarbonetos

aromaticos na presenca de hidrogénio e vapor (JESS, 1996).
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O craqueamento catalitico evita estes problemas, podendo ser realizado em
temperaturas compativeis com as da gaseificacdo em leito fluidizado, no proprio
gaseificador (tratamento primario) ou a jusante deste (tratamento secundario). O
catalisador deve ser selecionado de forma a atender aos requisitos de elevada
eficiéncia na converséo do alcatrdo, resisténcia a desativacdo devido a deposi¢do de
carvao ou a sinterizacdo, facil regeneracdo, elevada resisténcia mecanica, razdo
H,/CO adequada a aplicacgéo final do gas, baixo custo e, caso a aplicagédo do gas seja
para sintese, capacidade para reformar o metano (SUTTON et al., 2001). O
desenvolvimento de um sistema catalitico que alie resisténcia mecénica, vida util e
custo adequados a aplicagdo em larga escala é o principal desafio que precisa ser

superado para a aplicacéo eficiente desta tecnologia aos processos de gaseificacao.

A decomposicéo térmica do alcatrdo em plasmas de arco elétrico também tem
sido estudada, tanto no proprio gaseificador quanto em um reator separado.
Experimentos de NAIR (2003) comprovaram que o0 plasma poderia remover
particulados e alcatrdo simultaneamente. No entanto, resultados de estudos em escala
piloto mostraram que é necessério aplicar uma elevada densidade de corrente para
alcancar boa eficiéncia de conversdao do alcatrdo (PEMEN, 2002). Até o momento,
estes sistemas ainda ndo foram testados em operacdo continua e em plantas de
gaseificacdo de grande porte. A tecnologia de plasma apresenta baixo potencial de
aplicacdo como tratamento primario do alcatrdo devido aos custos de energia elétrica

e ao grande volume de gas que necessita ser tratado.

2.7 CATALISADORES EMPREGADOS NA CONVERSAO DO ALCATR AO

Muitos catalisadores tém sido investigados quanto ao desempenho nha
conversao do alcatrdo produzido pela gaseificacdo de biomassa. Os materiais
considerados mais promissores podem ser divididos em trés principais grupos:

minerais, niquel e metais nobres.

2.7.1 Minerais

Dentre os minerais de ocorréncia natural que vém sendo empregados na
conversao do alcatrdo, destacam-se a dolomita e a olivina. Estes materiais estao

disponiveis em grande quantidade, possuem baixo custo e sdo considerados
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descartaveis, sendo estas importantes vantagens quando se considera o grande
volume de gas a ser tratado. E possivel emprega-los como catalisadores de
tratamento primario, no préprio gaseificador (leito fluidizado) ou como tratamento

secundario, em reator separado de leito fixo ou fluidizado.

A dolomita € um mineral de célcio e magnésio, cuja formula quimica geral é
CaMg(COs3), (DAYTON, 2002). Sua composi¢cao e suas propriedades variam de
acordo com a regido de onde é extraida. Em média, a dolomita contém cerca de 20%

de MgO, 30% de CaO e 45% de CO, em base massica, além de impurezas minerais.

A dolomita carbonatada (n&o-calcinada) possui baixa atividade frente a
decomposicéo do alcatrdo. Imagina-se que o carbono depositado sobre a superficie
catalitica seja um importante intermediario na reforma a vapor de hidrocarbonetos
sobre a dolomita. Desta forma, a desativacdo do CaO devido a saturagdo pelo CO,
seria causada pela incapacidade da superficie saturada adsorver o carbono e catalisar

suas reacdes de gaseificacdo (SIMELL et al., 1995).

A calcinacdo da dolomita envolve a decomposicdo do carbonato mineral,
eliminando CO, para formar MgO-CaO. As condicdes para este processo podem ser
previstas pelas curvas de equilibrio de pressdo de decomposi¢cdo do MgCO; e do
CaCOs, mostradas na Figura 2.10. Em press0es tipicas da gaseificacéo, a calcinagdo
da dolomita é geralmente realizada em temperaturas entre 800 e 900°C (DAYTON,
2002).
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Figura 2.10 - Curvas de equilibrio de pressao de decomposicdo do MgCO; e do CaCOs;
(adaptado de SIMELL et al., 1995).
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A dolomita calcinada perde sua atividade sob condicbes em que a pressao
parcial de CO, é maior do que a pressdo de decomposicdo de equilibrio da dolomita.
Este é um fator relevante quando se trata de gaseificacdo em leito pressurizado.
Quanto maior a pressao de operacao do gaseificador, maior a temperatura necessaria
para manter a dolomita no seu estado ativo (calcinada). A calcinagédo também reduz a
area superficial da dolomita e a torna mais fridvel. A quebra das particulas do
catalisador, com consequente producao de particulados finos, limita o uso da dolomita
em reatores de leito fluidizado (DAYTON, 2002).

Por outro lado, foi reportado que a dolomita eleva a temperatura de
amolecimento do leito durante a operacdo, evitando a potencial aglomeracdo do
mesmo quando biomassas com elevados teores de potassio sdo processadas
(AZNAR et al. (1997, 1999b). Isto pode reduzir significativamente as limitacbes de
temperatura para gaseificagdo de biomassa de origem agricola em reatores de leito

fluidizado.

Estudos de gaseificacdo de biomassa realizados por AZNAR et al. (1997,
1999b) mostraram que a adicdo de 20 % m/m de dolomita calcinada ao leito do
gaseificador permitiu reduzir o teor de alcatrdo no gas produzido para valores
inferiores a 2 g/Nm®. Entretanto, a adicdo continua de 2-3 % m/m de dolomita a

biomassa foi necesséria para compensar a perda do leito por elutriacao.

SIMELL et al. (1997) propuseram um modelo mecanistico para decomposicao
do benzeno sobre a dolomita, em temperaturas de 750 a 900 °C e pressdo
atmosférica. A equacéo cinética proposta considera a adsor¢cdo do CO, de forma néo-
dissociativa e indica a adsor¢do do benzeno em um Unico sitio como sendo a etapa

limitante da reacéo.

Uma alternativa interessante a dolomita é a olivina, um ortossilicato de ferro e
magnésio ocorréncia natural, no qual o ferro esta presente na estrutura (Mg,Fe),SiO,
como Fe?*. Assim como a dolomita, a olivina ndo-tratada apresenta baixa atividade na
conversao do alcatrdo . A calcinagdo no ar a 900 — 1600 °C leva a oxidacao de parte
do Fe** de sua estrutura com a formacéo de 6xidos (Fe,O; e o espinélio MgFe,0,) e
outras fases, como SiO, e MgSiO; amorfos. A quantidade de ferro redutivel na forma
de oxidos de Fe*" obtida depende da severidade da calcinac&o. A calcinacdo também
resulta em maior resisténcia mecanica, desejavel para uso da olivina como catalisador

primério em gaseificadores de leito fluidizado.

29



FREDRIKSSON et al. (2013) mostraram que o tratamento subsequente da
olivina oxidada em gases redutores resultou na conversio das fases ricas em Fe*" em
ferro metalico e, se o gas redutor contiver CO, em FeCx. Portanto, a olivina ndo é
estavel em condicdes tipicas de gaseificacdo, ja que mudangas na composi¢cao do gas
resultantes das reacfes complexas envolvidas neste processo podem afetar
rapidamente a natureza quimica deste material. Como o ferro é o elemento ativo na
olivina e diferentes estados de oxidacdo do ferro catalisam diferentes reacdes, pode-
se esperar que mudancas na atmosfera do gaseificador acarretem em modificagbes
das propriedades cataliticas da olivina, levando a oscilacdes nos teores de alcatréo

presente gas produzido, o que é indesejavel para o processo.

A olivina pré-tratada possui atividade semelhante & da dolomita pré-calcinada
tanto na gaseificacdo em leito fluidizado (FOSCOLO et al., 2000) quanto em reator
secundario (XU et al., 2006). A principal vantagem da olivina em relacdo a dolomita é a
elevada resisténcia mecanica (similar a da areia) que permite seu uso como na
conversdo primaria do alcatrdo em gaseificadores de leito fluidizado. Porém, tanto a
olivina quanto a dolomita possuem baixa atividade na reforma catalitica de
hidrocarbonetos leves como o metano (YUNG, 2009), o que seria um atributo
desejavel para a aplicacdo do gas na sintese de biocombustiveis em bioprodutos.
Para superar esta limitacdo, diversos estudos vém sendo realizados com adicdo de

metais (como Ni e Fe) a estes minerais.

Catalisadores de Ni/olivina podem ser empregados no proprio gaseificador e
apresentam maior eficiéncia na converséo do alcatrdo e maior seletividade ao CO e ao
H, do que a olivina pura em processos de gaseificacdo com vapor (RAUCH et al.,
2002; RAPAGNA et al., 2002). Ademais, elevadas taxas de conversdo do metano nas
reacdes de reforma a seco e a vapor foram reportadas com o uso destes (COURSON
et al.,, 2000 e 2002). No entanto, testes de maior duracdo sdo necessarios para

confirmar a resisténcia a sinterizacéo e a desativacao por deposi¢do de coque.

COURSON et al. (2000) reportaram elevadas taxas de conversdo do metano
através das reacdes de reforma a seco e a vapor sobre catalisadores de olivina
impregnados com niquel. Estes pesquisadores realizaram diversos estudos
empregando catalisadores de Ni/olivina em reacfes de reforma a vapor (COURSON et
al., 2000; KIENNEMANN et al., 2006) e a seco (COURSON et al., 2000 e 2002) do
metano e reforma a vapor do tolueno (KIENNEMANN et al., 2006; COURSON et al.,
2008). Resultados importantes destes estudos indicam que a calcinacdo ou as

reacdes de reforma sobre Ni/olivina levam a formacao de ligas Fe-Ni e de solucbes
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sblidas de NiO-MgO que sdo supostamente responsaveis pela elevada resisténcia
destes catalisadores a desativacdo por coque. Os pesquisadores também mostraram
gue, quando menor quantidade de Ni é adicionada ao suporte de olivina que contém
naturalmente Fe, a desativacdo € mais severa por causa da formacdo de oxidos de
ferro livres que promovem a reacao reversa de deslocamento gas-agua, a qual por sua
vez oxida o niquel para formar o NiO, ndo-ativo (COURSON et al.,, 2002).
Considerando reacdo de ordem zero para o vapor e primeira ordem em relagdo ao
tolueno, os seguintes parametros cinéticos aparentes foram estimados para a reforma
do tolueno: energia de ativacdo = 196 kJ/mol, constante de reagdo @ 800°C = 1896
m®/(kgea-n) € fator pré-exponencial = 3,14 x 10" m®(kge..h). Segundo os autores,
estes valores sdo compativeis com os obtidos para reforma a vapor de benzeno ou

alcatrées com catalisadores comerciais a base de niquel (COURSON et al., 2008).

ZHANG et al. (2007) investigaram as atividades de catalisadores de Ni/olivina e
Ni/CeO,/olivina frente a reforma a vapor do benzeno e tolueno. Segundo estes
pesquisadores, o ferro presente na olivina ajuda a estabilizar o niquel na estrutura do
suporte. A céria aceleraria a reagdo do vapor com as espécies gasosas absorvidas na
superficie do niquel, de forma que o carbono que chegasse a superficie fosse
convertido rapidamente, evitando seu acumulo. As conversdes obtidas para o tolueno
foram maiores do que para o benzeno, confirmando que o Ultimo é mais estavel. O
catalisador de Ni/olivina dopado com CeO, obteve maior atividade do que os de Ni
(3%)/olivina e Ni(6%)/olivina nas temperaturas de 700, 750 e 800 °C, porém a 830 °C
ndo houve diferenca significativa. O teor de carbono depositado na superficie do
catalisador de Ni/olivina/CeO, foi de 3% m/m, muito inferior ao obtido com os de

Ni/olivina (15% m/m).

GRUBER et al. (2013) avaliaram o desempenho de olivina pré-calcinada e do
catalisador 3,9% m/m Ni/olivina na reforma a vapor do metil-naftaleno na faixa de
temperatura de 600-900 °C. Os resultados mostraram que a conversao de carbono foi
muito mais elevada com a Ni/olivina do que com a olivina pré-calcinada. O preé-
tratamento com 1,7 % v/v de vapor a 900°C por 20 min resultou em melhora
significativa da atividade da Ni/olivina permitindo obter conversdes superiores a 75%.
Este efeito foi atribuido ao armazenamento de agua, levando a um excesso de agua
na superficie do catalisador quando comparado com o teor de agua na carga, o que
poderia levar a maior producdo de gas de sintese. Entretanto, em todos os testes, o
catalisador Ni/olivina sofreu desativacdo apos o tempo maximo de 60 min de reagéo

por deposi¢éo de carbono devido a desidrogenacéo do metil-naftaleno.
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Outro metal que vem sendo empregado como aditivo aos catalisadores
minerais é o ferro. A impregnacao da olivina natural com ferro parece ser uma forma
interessante de produgcdo de catalisadores primérios, tanto do ponto de vista
econdmico como ambiental. O ferro apresenta baixo custo quando comparado ao
niquel e aos metais nobres. Além disso, as particulas finas separadas do gas podem

ser descartadas mais facilmente, pois o ferro ndo apresenta efeito carcinogénico.

Estudos de RAPAGNA et al. (2011) compararam o desempenho do catalisador
10 % m/m Fe/olivina com o da olivina pré-tratada na gaseificagdo de biomassa em
leito fluidizado. Os resultados mostraram que, além de elevar a converséo de alcatrao
e de metano, o uso de 10% Fe/olivina elevou a producéo de gés e a razédo H,/CO. Os
autores sugeriram que a Fe/olivina possui efeito duplo na destruicdo do alcatréo,
agindo como catalisador e como carreador de oxigénio, que transfere o oxigénio do
combustor para o gaseificador, permitindo que parte do oxigénio seja empregada na
gueima de compostos volateis. Baseados em seus resultados, eles propuseram que a

conversdo do alcatréo sobre a Fe/olivina é otimizada na presenca de ferro metélico.

Uma grande desvantagem do uso de Fe/olivina foi a obtengdo do dobro da
guantidade de particulados devido a elevada friabilidade deste material (BARISANO et
al., 2012).

A olivina também apresenta melhora em sua atividade na gaseificagdo com
vapor na presenca de oxido de calcio. O CaO é um conhecido adsorvente de CO,,
portanto ele favorece o deslocamento do equilibrio da reagdo de water-gas shift no
sentido de formacao de H,. A captura de CO; na reforma do alcatrdo é uma estratégia
conveniente ndo somente para deslocar o equilibrio na dire¢cdo de formacao de Hy,

mas também para reduzir a emissao de gases de efeito estufa.

Entretanto, o CaO perde a estabilidade de adsorcdo apds alguns ciclos de
adsorcao-dessorgdo, porque as particulas se aglomeram apds a calcinagcdo. Para
resolver este problema, CAl et al. (2005) prepararam uma fase mista de CaO-
CayAl14033 (CaO-CaAl) e testaram diferentes razbes CaO/CaAl. Eles observaram
que maiores teores de Ca;,Al14033 (Maienita) conduziram a maiores estabilidades entre
ciclos, mas resultaram em menor capacidade de adsorcdo devido ao menor teor de
CaO. Eles propuseram que a composicdo 6tima em termos de estabilidade e

capacidade de adsorgao seria 25 % m/m CaAl / 75 % m/m CaO.
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2.7.2 Niquel

Os catalisadores a base de niquel, especialmente catalisadores comerciais de
reforma a vapor, sdo os mais aplicados para destruir o alcatrdo. Além de possuirem
elevada atividade na conversdo do alcatrdo, comprovada comercialmente, estes
catalisadores sdo capazes de reformar o0 metano, promovem a reagdo de
deslocamento gas-agua (water-gas shift), permitindo o ajuste da relagdo H,/CO em
patamares mais proximos aos requeridos pelas aplicacdes de sintese, e decompdem a
amonia (DAYTON, 2002).

No entanto, apresentam baixa resisténcia mecanica, tendo sido projetados para
emprego em reatores de leito fixo. Além disso, sofrem envenenamento por enxofre,

cloro e metais alcalinos, compostos presentes no gas produzido na gaseificagao.

A principal limitacdo destes catalisadores é a desativacdo pela deposicao de
coque na superficie catalitica, que é substancial quando o teor de alcatrdo no gas é
elevado, pois neste caso a taxa de formacao de coque na superficie do catalisador &
maior do que a taxa de destruicdo deste coque pelas reacdes de craqueamento e/ou
reforma. O coque pode ser removido regenerando-se o catalisador. Porém, sucessivas
exposicdes do catalisador a temperaturas elevadas (para regeneracdo) levam a
problemas de sinterizacdo, transformacdo de fases e volatilizacdo do niquel.
Repetidas operacdes de descarte destes catalisadores ndo sdo economicamente
viaveis e representam um risco ambiental devido a toxicidade do niquel. Por isso,
diversos estudos (ARAUZO et al., 1997; BANGALA et al., 1998; GARCIA et al., 2000;
TOMISHIGE et al., 2004b) tém focado no aumento da vida util dos catalisadores de

niquel, através da adicdo de promotores e de novas formulacoes.

Os promotores mais estudados sdo metais como lantanio, potassio, cobre,
cobalto e cromo (CZERNIK et al., 2000; JUAN-JUAN et al., 2006; GARCIA et al.,
2008), além de o6xidos metalicos como CeO,, ZrO,, MgO, TiO,, La,O; e WO;
(BANGALA et al., 1998; TOMISHIGE et al., 2007). Foi verificado que a promog¢ao por
metais alcalinos, como o potassio, aumenta a estabilidade dos catalisadores,
provavelmente pela intensificacdo do spillover do vapor adsorvido (ROSTRUP-
NIELSEN et al., 2002).

LI et al. (2007) avaliaram o efeito da adicdo de Ru ao catalisador de Ni
suportado em Mg(AIO sobre a reforma a vapor do metano. Os resultados de TPR e

EXAFS sugeriram a formacéo de liga Ru-Ni sobre a superficie de particulas finas de
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niquel. Tracos de Ru foram suficientes para estabilizar a atividade quanto a reforma e
a redutibilidade das espécies de niquel. Os autores propuseram que o spillover de
hidrogénio através do Ru ou da liga Ru-Ni ajuda a manter o niquel em sua forma

reduzida, ativa.

CHEN et al. (2010) estudaram a reforma a vapor de hidrocarboneto liquido
(Norpar 13), dopado ou ndo com 350 ppmw de enxofre, sobre catalisadores mono- e
bi-metalicos de Rh e Ni suportados em Ce,O-Al,O; em temperaturas de 550 e 800 °C.
Os resultados mostraram que ambos os catalisadores mono-metalicos se desativaram
rapidamente a 550 °C na presenca de enxofre. Entretanto, a elevagdo da temperatura
para 800 °C aumentou bastante a resisténcia do catalisador a base de Rh ao enxofre.
Para o catalisador & base de Ni, esta medida foi ineficaz. Os autores propuseram que
a maior resisténcia do catalisador de Rh ao enxofre esteja associada a sua
capacidade de oxidagdo deste contaminante. Embora o catalisador bi-metélico de Rh-
Ni tenha exibido melhor resisténcia ao enxofre a 550 °C quando comparado com 0s
mono-metdlicos, seu desempenho foi inferior ao do catalisador de Rh/Ce,0-Al,0; a
800 °C, provavelmente devido a deposi¢éo significativa de coque sobre a superficie do

primeiro.

A reforma associada a adsorcdo também tem se mostrado como uma
estratégia interessante para melhorar o desempenho de catalisadores a base de
niquel (LI et al., 2009)

Suportes com propriedades redox resultantes de elevada capacidade de
transferéncia e armazenamento de oxigénio podem desempenhar um papel importante
na reforma a vapor de alcatrdo com catalisadores a base de niquel. Estudos recentes

vém sendo realizados com o emprego de CeO,-ZrO, e perovskitas.

MUKAI et al.(2013) prepararam catalisadores de Ni/Lay.7Sry3Al03;—0 calcinados
em diferentes temperaturas e os testaram na reforma a vapor do toluene a 600°C. Os
catalisadores calcinados na menor temperatura (800°C) apresentaram a maior
atividade (conversdo de carbono igual a 72,9%). Os autores concluiram que a
interface entre o niquel e a perovskita tem uma forte influéncia sobre a atividade e a

remocado de coque pelo oxigénio presente na rede cristalina da perovskita.
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2.7.3 Metais nobres

Os metais nobres sdo os catalisadores mais eficientes para conversdo do
alcatrdo, em termos de atividade e estabilidade. Especialmente, os catalisadores a
base de rédio permitem a obtengéo de concentracdes muito baixas de alcatrdo e sédo
tolerantes a presenca de enxofre. No entanto, seu elevado custo tem limitado sua

aplicacdo em escala industrial.

TOMISHIGE et al. (2004) compararam as taxas de conversdo do alcatrdo em
processos de oxidacdo parcial, reforma a vapor e pirogaseificagdo de madeira
empregando catalisadores de M/CeO,/SiO,, onde M=(Rh, Pd, Pt, Ru, Ni) e
temperaturas entre 550 e 650 °C. Foi obtida a seguinte ordem de atividade a 550 °C:
Rh > Pd > Pt > Ru=Ni. O catalisador de Rh/Ce0Q,/SiO; exibiu elevada atividade (> 97%
a 600 °C) e estabilidade durante o tempo de operac¢do. No entanto, quando testado na
gaseificacdo de palha de arroz, foi observada desativacdo, supostamente devido a
deposicdo de coque e ao envenenamento por contaminantes (como Cl e S) presentes
em maiores teores nesta biomassa. Os autores sugeriram que a céria desempenha
um importante papel como promotor da atividade catalitica nas reacfes de oxidacao e

reforma.

Em outro estudo, os mesmos pesquisadores compararam o desempenho de
varios catalisadores de metais nobres na gaseificacdo de madeira com ar em um
reator de leito fluidizado com alimentacao continua, em temperaturas entre 550 e 650
°C. Os melhores resultados foram obtidos com Rh/CeQ,/SiO, , que permitiu reduzir a
concentracdo de alcatrdo para valores negligenciaveis, calculados indiretamente pela
conversao de carbono. Neste estudo, embora a area superficial do catalisador tenha
sido reduzida, a desativacdo apds cerca de 20 experimentos de 20 min nao foi
considerada severa. Segundo os autores, 0 aumento da concentracdo de CeO, no
suporte de SiO, para 60% foi suficiente para manter a atividade catalitica (TOMISHIGE
et al., 2004b).

SIMELL et al. (2006, 2009) realizaram diversos estudos empregando zirconia
(ZrO,) como fase ativa, promotor ou suporte de catalisadores de conversdo de
compostos modelo de alcatrdo. Os resultados indicaram que a zircOnia apresenta
elevada atividade e boa seletividade a oxidacdo de aménia e de tolueno em
temperatura inferior a 600 °C. Em temperaturas mais altas, comeca a haver
competicdo com a oxidagdo do CO e do H,. No entanto, a adigdo de alumina & zirconia

by

eleva sua seletividade a conversdo de tolueno em temperatura acima de 700 °C
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(SIMELL et al., 2006). Os autores também verificaram que a acidez ndo seria uma
caracteristica desejavel a um catalisador a base de zircbnia para limpeza do gas
produzido na gaseificagdo mas, por outro lado, a basicidade seria uma caracteristica
essencial. Além da basicidade, propriedades redox adequadas seriam necessarias
para aplicacdo destes catalisadores na conversdo do alcatrdo (VIINIKAINEN et al.,
2009). A adicdo de 100 ppm de enxofre ao gas produzido simulado apresentou efeito
positivo na conversdo de mistura de naftaleno e tolueno (composto modelo do
alcatréo) sobre catalisadores de Y,0;3-ZrO; e ZrO, a 600 e 700 °C. O efeito do enxofre
tornou-se mais pronunciado com o0 aumento da basicidade de Lewis. Os
pesquisadores sugeriram que o efeito do enxofre estivesse ligado a formacdo de
diferentes sitios ativos e/ou a melhoria das caracteristicas redox dos catalisadores
(RONKONNEN et al., 2009).

Mais recentemente, RONKKONEN et al. (2011a) compararam as atividades de
Rh, Ru, Pt e Pd suportados em uma zircnia comercial modificada (m-ZrO,) com a de
um catalisador de Ni / m-ZrO, (referéncia) na remocgé&o de alcatrdo, amoénia e metano
de um gés de sintese simulado, em temperaturas entre 600 e 800°C, na presenca de
100 ppm de H,S. Os resultados mostraram que a atividade de todos os catalisadores
testados frente a decomposicdo decresceu na ordem hidrocarbonetos aromaticos>
etileno > metano > amodnia. A decomposicdo dos hidrocarbonetos sobre os
catalisadores a base de Rh, Ni e Ru ocorreu principalmente a 800-900 °C através de
reacdes de reforma e desalquilacdo. A decomposicdo dos hidrocarbonetos aromaticos
sobre os catalisadores a base de Pt e Pd ocorreu entre 600 e 800 °C através de
reacdes de oxidagcdo, enquanto a 900 °C as reacdes de reforma e dealquilacéo
também foram dominantes sobre estes catalisadores. Nos testes de maior duracéo (10
h) a 800 °C, a atividade do catalisador de Rh/m-ZrO, declinou na presenca de H,S
devido ao envenenamento por enxofre, formacéo de coque e aumento do tamanho de
particula. Ainda assim, este catalisador teve melhor desempenho do que o de Ni/m-
ZrO, tanto na decomposicdo do naftaleno quanto na de hidrocarbonetos aromaticos
totais. Apenas os catalisadores de Ni/m-ZrO, e Ru/m-ZrO, foram capazes de
decompor a amodnia na presenca de enxofre. Os autores concluiram que, dos
materiais avaliados, o catalisador de Rh/m-ZrO, € o mais promissor para a limpeza do

gas produzido na gaseificagao.

De posse destes resultados, os pesquisadores investigaram o efeito do teor de
Rh em catalisadores de Rh, Pt e Rh-Pt suportados em m-ZrO, sobre a conversdo de
amodnia, metano e alcatrdo presentes em um gas formulado, na auséncia e na

presenca de 100 ppm de enxofre (H,S e COS), em temperaturas entre 600 e 900 °C.
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Os resultados mostraram que o aumento do teor de Rh de 0,5 a 5% néo afetou
significativamente o desempenho dos catalisadores na presenca de enxofre. O
catalisador bimetalico apresentou desempenho inferior ao 0,5% Rh/m-ZrO,. Ademais,
o catalisador 0,5% Rh/m-ZrO, recuperou sua atividade a 800 °C ap6s a interrupcdo da
presenca de enxofre, mesmo ap0s exposicdo a niveis elevados (500-1000 ppm) deste
contaminante. Os autores sugeriram que, na presenca de enxofre, os sitios ativos
responsaveis pelas reagfes de reforma sdo envenenados, mas 0s responsaveis pelas
reacdes de oxidagdo, ndo. Além disso, propuseram que o catalisador de 0,5% Rh/m-
ZrO, poderia ser aplicado a limpeza do gas produzido na gaseificacdo de biomassa
em temperatura superior a 800°C, na presenga de concentracdes superiores a 50 ppm
de enxofre), utilizando velocidade espacial de 3400 L/h (RONKKONEN et al., 2011b).

2.8 CARBETOS

Os carbetos séo ligas intersticiais produzidas através da dissolu¢do de atomos
de carbono na rede cristalina dos metais de transicdo dos grupos 4 a 6. Estes
compostos apresentam propriedades fisicas e quimicas Unicas, as quais combinam
caracteristicas de materiais ceramicos e de metais. Assim, os carbetos sao
empregados em diversas aplicacbes que requerem materiais com elevada dureza,
refratarios e resistentes a corrosdo, como 0s materiais ceramicos. A0 mesmo tempo,
seus valores de condutividade elétrica, susceptibilidade magnética e capacidade

térmica estao na faixa dos metais.

As estruturas dos carbetos e dos nitretos de metais de transicdo sao
determinadas por dois fatores intimamente ligados: geométrico e eletronico (OYAMA,
1992). O fator geométrico se baseia na regra empirica de Hagg, que afirma que
compostos intersticiais adotardo estruturas simples (fcc — cubico de face centrada, hcp
— hexagonal empacotada, hex — hexagonal simples, etc.) quando a razdo entre os
raios das esferas rigidas do ndo-metal e do metal for inferior a 0,59, o que é faciimente
verificado em carbetos dos metais dos grupos 4 a 6. De acordo com a teoria de Engel-
Brewer, a estrutura do metal ou de uma liga substitucional depende da contagem de
elétrons s-p externos (BREWER, 1968). Qualitativamente, conforme esta contagem
aumenta, a estrutura se transforma de bcc para hcp, e de hcp para fcc. No caso dos
carbetos e nitretos, a mistura / re-hibridizacdo dos orbitais s-p dos ndo-metais com 0s
orbitais s-p-d dos metais aumenta a contagem de elétrons s-p no composto. A

contagem de elétrons s-p resultante seguiria a ordem de metal de base < carbeto <
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nitreto, resultando nas transformacdes estruturais de Mo (bcc), Mo,C (hcp) e MooN
(fcc) (CHEN, 1996).

Embora os carbetos de metais de transicdo apresentem estruturas simples,
estas sdo tipicamente diferentes das dos metais de base. As diferencas entre as
estruturas sdo explicadas pelo fator eletrénico. A formacédo dos carbetos modifica a
natureza da banda d do metal de base, 0 que por sua vez resulta em propriedades
cataliticas que sao diferentes das do metal de base, mas semelhantes as dos metais
nobres do grupo 8 (OYAMA, 1992). Uma possivel explicagdo é que, na formacéo dos
compostos intersticiais, a rede cristalina se expande, conduzindo a um aumento das
distancias metal-metal e resultando em uma contracdo da banda d do metal, a qual se
estima que seja proporcional ao inverso da quinta poténcia da distancia metal-metal
(HEINE, 1967). Acredita-se que a contracdo da banda d resulte em uma maior
densidade de estados (DOS) préximo ao nivel de Fermi, comparando-se com o metal

de base.

Do ponto de vista da catélise, sabe-se que os carbetos de metais de transi¢do
apresentam atividades semelhantes as dos metais nobres do grupo da platina (Ru, Rh,
Pd, Os, Ir e Pt). Assim, os carbetos apresentam excelente atividade catalitica em
diversas reacdes, tais como sintese e decomposicdo da amoénia, hidrogendlise,
isomerizagdo, metanacdo, hidroprocessamento e reforma. Particularmente, em
reacdes que envolvem a transformacéo de ligagcbes C-H de hidrocarbonetos, como
hidrogenacéo, desidrogenacéo e hidrogendlise, o desempenho catalitico dos carbetos
de metais de transicdo € equivalente ou superior ao dos metais nobres supracitados
(OYAMA et al., 1992 e 1996; CHEN, 1996). Outras vantagens da aplicacdo catalitica
de carbetos sdo sua natureza refrataria, que 0s torna resistentes ao atrito e a
sinterizacdo, sua tolerdncia ao envenenamento por baixas concentracfes de enxofre
(McCREA et al., 1007; DARUJATI et al., 2003), sua resisténcia a formacao de coque
(CLARIDGE et al., 1998) e seu baixo custo.

A Tabela 2.7 apresenta uma comparacgéo entre as atividades de carbetos e as
de catalisadores de referéncia em diversas reagfes. Observa-se que o0s carbetos
podem apresentar atividades superiores as dos catalisadores a base de metais nobres
nas reacdes de sintese da aménia, hidrogenacdo do CO e reforma catalitica do n-

hexano.
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Tabela 2.7 - Comparacédo das atividades de carbetos com as de catalisador de referéncia em

diversas reacoes.

Reagdo Catalisador T, K P, kPa TOR, s™ Outras informagbes Referéncia
Sintese da amodnia B-Mo,C 673 Atmosférica 6,5 Eficiéncia: 0,1; razdo =~ BOUDART, 1980
Sintese da aménia 5% Ru/Al,O3 674 Atmosférica 0,81 H2/N,: estequiométrica  BOUDART, 1980
Hidrogendlise do n-butano B-Mo,C 510 Atmosférica 0,16 Excesso de hidrogénio LEE, 1990
Hidrogendlise do n-butano Ru/Al,O3 510 Atmosférica 0,82 LEE, 1990
Hidrogenag&o do CO a-MoCy 570 101 4,6 x10° Conversdo de CO = LEE, 1993
Hidrogenag&o do CO Ru/Al,O3 570 53 3,0x10* 1,5%; H,/CO =3 LEE, 1993
Reforma catalitica do n-hexano B-W,C 670 Atmosférica 52x10°  Eycesso de hidrogénio; LEE, 1993
Reforma catalitica do n-hexano Pt/SiO, 671 Atmosférica  3.9x10™ converséo < 12% LEE, 1993
HDN de tert-pentilamina Mo,C 500 3100 2,0x10™ Condices de fase SILVA, 2000
HDN de tert -pentilamina MoS,/SiO, 500 3100 2,5x10™ liquida SILVA, 2000

Onde: Eficiéncia = conversao / (conversao no equilibrio); HDN = hidrodenitrogenacao.

A atividade dos carbetos de metais de transicdo em reacdes de reforma a seco
e reforma a vapor do metano e de compostos modelo do diesel e da gasolina também
foi confirmada em estudos mais recentes. LaMONT e THOMSON (2004) estudaram o
efeito das condigbes de transferéncia de massa sobre a estabilidade do Mo,C na
reacdo de reforma a seco do metano, em temperaturas de até 1000 °C e pressfes de
até 8,3 bar. Os autores concluiram que a estabilidade do Mo,C na reacdo em questao
€ independente da GHSV. Além disso, a estabilidade em pressGes de operacdo mais
elevadas néo seria devida ao aumento da atividade intrinseca do catalisador, nem ao
favorecimento das reacdes de carburacdo em relacdo as de oxidacdo. Os autores
explicaram o aumento da estabilidade pelo decréscimo das taxas de transferéncia de
massa acarretado pelo aumento da pressdo de operacdo, 0 que garantia a presenca
de quantidade suficiente de produtos de reacdo na camada limite do catalisador,
protegendo-o contra a oxidag¢do. Assim, 0s pesquisadores concluiram que o reator de
reforma deve operar em baixas vazées massicas ou em temperaturas mais elevadas
ou com recirculagdo dos produtos de reacdo, para garantir a estabilidade do

catalisador.

CHEEKATAMARLA et al. (2006) investigaram a atividade do Mo,C massico
nas reacdes de reforma a vapor e reforma oxidativa do hexadecano (composto modelo
do diesel). Foram avaliados os efeitos da adicdo de enxofre (benzotiofeno) e de
compostos mono e di-aromaticos (di-etil-benzeno e metil-naftaleno) sobre a atividade e
a estabilidade do catalisador. Os resultados dos ensaios de reforma a vapor,
empregando raz&o molar vapor/carbono (S/C) igual a 1,3 e GHSV igual a 5500 h™, &
pressdo atmosférica, mostraram que o catalisador apresenta elevada atividade e
estabilidade em temperaturas superiores a 960°C. Os experimentos realizados em S/C
> 1,4 resultaram em uma lenta degradacgéo devido a oxidagao, verificada pela analise

por difracdo de raios-X. Em GHSV > 6000 h™ houve desativacdo do catalisador. Os

39



autores atribuiram esta desativacdo ao efeito adverso do aumento da velocidade
massica, conforme reportado por LAMONT e THOMSON (2004). A adi¢cdo dos
compostos aromaticos acima mencionados ndo apresentou influéncia sobre a
estabilidade do catalisador na reacéo de reforma a vapor, visto que néo foi verificada a
ocorréncia de coqueamento nem de oxidacdo. Na presenca de benzotiofeno, em
concentracoes entre 125 e 500 ppmw, houve perda de atividade do catalisador, sendo
a taxa de desativacao proporcional a concentracdo do composto sulfurado. Contudo, a
regeneracgdo total do catalisador se mostrou viavel através de tratamento térmico a

900°C, por 1 h, na presenca de hélio.

FLORES e HA (2008) investigaram a influéncia da velocidade espacial
(WHSV), na faixa de 0,5 a 1,8 h e da razdo molar vapor / carbono (S/C), entre 0,8 e
1,3, sobre o desempenho do carbeto de molibdénio na reforma a vapor do iso-octano
(composto modelo da gasolina) a 850°C. Os resultados indicaram um bom
desempenho do catalisador (medido pelo rendimento em hidrogénio) em WHSV
inferior a 1,8 h* e S/C em torno de 1,0. No entanto, cabe ressaltar que a area
especifica do catalisador empregado era muito baixa (0,3 m?g), o que torna os

resultados pouco conclusivos.

Uma caracteristica fundamental para o bom desempenho da maioria dos
catalisadores é elevada area superficial especifica. Além disso, para os carbetos a
auséncia de carbono ou oxigénio livre na superficie é importante para se evitar o
bloqueio de sitios ativos e a inibicdo das reacdes que envolvem transferéncia de
hidrogénio. O método e as condi¢cdes de preparagdo destes catalisadores devem ser

cuidadosamente selecionados para garantir estas propriedades.

Os carbetos sdo usualmente preparados através da carburagdo com
programacao de temperatura (TPC) de um precursor contendo o metal de transicao.
Trés principais precursores foram testados para a obtencao de carbeto de molibdénio
massico: o proprio metal (SAITO et al., 1980; RANHOTRA et al., 1987), Mo,N e MoO;
(VOLPE, 1985; LEE et al., 1997 e 1990). Segundo LEE et al. (1990), a reducéo do
MoO; suportado em alumina ocorre em dois estigios, sendo o segundo
predominantemente através da rea¢cdo com metano. Assim, a ado¢do de uma mistura
de 20% CH4/H, facilita a reducao total do 6xido, permitindo que a mesma ocorra em
menor temperatura do que a necessaria empregando-se H, puro. Devido as elevadas
temperaturas envolvidas na preparacdo, é dificil obter um carbeto com elevada area

superficial especifica. A pré-nitretacdo do MoO3; com amonia e posterior carburacao do
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Mo,N obtido permite obter carbetos massicos com area superficial especifica muito

superior & obtida através da carburagdo do metal ou do 6xido (VOLPE, 1985).

As varidaveis da técnica de TPC que exercem maior influéncia sobre as
propriedades do carbeto obtido sdo a velocidade espacial, a taxa de aquecimento, a
temperatura e o tempo de permanéncia nas condi¢cdes operacionais. O emprego de
elevada velocidade espacial e baixa taxa de aquecimento é importante para a
obtencdo de um material com elevada area superficial especifica. A severidade
(temperatura e tempo de permanéncia nas condicbes da reacdo) de reducdo /
carburacéo deve ser ajustada de modo a permitir a obtencédo de um carbeto suportado
puro e que ndo apresente carbono ou oxigénio livre em sua superficie. Em severidade
muito baixa (ex.: 500 °C, 3 h), a carburacdo ndo ocorre, provavelmente devido as
interagBes entre 0 6xido e o suporte e a baixa difusividade do carbono na temperatura
(LEE et al., 1990). Severidade muito elevada (ex.: 900 °C, 3 h) favorece a formagé&o de
carbono livre (grafitico) sobre a superficie do suporte, com consequente bloqueio dos

sitios ativos e reducgéo da area superficial especifica (LEE et al., 1997).

Um método bastante empregado para se obter um catalisador de elevada area
superficial especifica é o uso de um suporte que apresente esta caracteristica. Além
desta vantagem, o emprego de um suporte pode permitir obter um material com

melhor resisténcia mecanica e menor custo.

Dentre os diferentes suportes que vém sendo testados, a y-AlL,Oz; tem sido
apontada como o que confere o melhor desempenho ao Mo,C na reacéo de reforma a
seco do metano, em termos de atividade e estabilidade, devido a sua elevada area
superficial e a sua estabilidade térmica (DARUJATI e THOMSON, 2005, CLARIDGE et
al., 2000).

A impregnacdo do 6xido metalico ao suporte e posterior carburacdo deste
precursor € o método mais simples e direto para obtencdo de carbeto suportado
(OYAMA, 1997). A preparacao do -Mo,C/a-Al,O; através deste método foi alvo de
muitos estudos, destacando-se os de LEE et al. (1990), OYAMA et al. (1997) e
SOUSA (2009). Devido a area superficial do suporte ser predominante em relacdo a
do carbeto, a taxa de aquecimento e a velocidade espacial ndo exercem grande
influéncia sobre o desempenho catalitico do carbeto suportado, diferentemente do que
ocorre com o0 massico. No entanto, a otimizacdo da temperatura de carburacdo é
fundamental para garantir a obtencdo do carbeto sem deposicdo de carbono livre

sobre a superficie.
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3 Materiais e Métodos

3.1 MATERIAIS

Os seguintes materiais foram utilizados no desenvolvimento deste trabalho:

Gama alumina (pellets, Basf Al 3996 E 1,5 x 3,5 mm)

Heptamolibdato de amoénio tetrahidratado (pureza = 99%, Sigma-Aldrich)
Benzeno (99,5%, VETEC)

Agua deionizada

Hélio (99,9995 % de pureza, Air Products)

Argbnio (99,999 % de pureza, Air Products)

Nitrogénio (99,999 % de pureza, Air Products)

Hidrogénio (99,999 % de pureza, Air Products)

Metano (99,99 % de pureza, Air Products)

Mistura 0,5% (v/v) O,/N; (99,992%, Linde Gas)

O O O O O 0o o o o o

3.2 METODOS

3.2.1 Preparo do catalisador

O preparo do catalisador 10% (-Mo,C/y-Al,O3; consistiu na impregnagao de
uma solugdo contendo heptamolibdato de aménio sobre o suporte de gama-alumina,
calcinagdo deste material para obtengdo do precursor 6xido (MoO3/Al,O3) e posterior
carburacdo do precursor, obtendo-se o carbeto. As equacgcbes que descrevem este

processo séo apresentadas a seguir:

(NH, ), Mo,0,, 4H,0 — 7MoO, +6NH, + 7H,0 (3.1)

2MoO, +2CH, +H, — Mo,C +CO+7H,0 (3.2)

A Tabela 3.1 apresenta a quantidade de sal calculada para a obteng&do do
catalisador com 10% (m/m) de carbeto de molibdénio, utilizando como base uma

massa de 1 g de catalisador.
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Tabela 3.1 - Massas utilizadas para o preparo de 1 g do catalisador 10% [3-Mo,C/y-Al,O3

Al,O; Mo,C MoO, (NH4)sM0,0,4.4H,0
MM, g/mol 101,96 203,93 143,94 1235,86
Massa, g 0,9000 0,1000 0,1412 0,1731

3.2.1.1 Preparo do precursor

O preparo do precursor 6xido se iniciou com o tratamento do suporte, realizado
por meio de moagem e peneiramento dos pellets de gama-alumina visando a
obtencdo de um pé com didmetro médio de particula inferior a 200 mesh, e posterior

aquecimento em estufa a 110 °C por 20 h para remoc¢édo da umidade.

A solucdo aquosa de heptamolibdato de amonio tetrahidratado foi preparada
dissolvendo-se o sal no menor volume possivel de 4gua. Em seguida, a mesma foi
incorporada a gama-alumina tratada através do método de impregnacdo ao ponto
umido, que consiste resumidamente em realizar sucessivas adicbes (por gotejamento)
do liquido ao suporte, intercaladas com a secagem parcial da amostra em estufa a 110
°C por 40 min. Terminada a solucdo do sal, a amostra foi submetida a secagem final
em estufa a 110 °C por 20 h, seguida de calcinagdo em mufla a 500 °C por 5 h, com
taxa de aquecimento de 5 °C.min™, resultando na obtencdo do precursor 13,56%
(m/m) MoOg3/y-Al,O3.

3.2.1.2 Sintese do catalisador

O catalisador 10% [-Mo,C/y-Al,O; foi sintetizado através do método de
carburacdo com programacdo de temperatura (TPC), baseando-se no procedimento
descrito por VOLPE e BOUDART (1985). As condi¢Bes de sintese foram definidas
com base nos trabalhos de LEE et al. (1987) e SOUSA (2013), de forma a permitir a
carburagdo completa do precursor e minimizar a presenca de carbono polimérico
sobre a superficie do catalisador.

O oéxido precursor foi pesado e colocado em um reator de quartzo, o qual foi
aquecido a uma taxa de 2,5 °C.min™* sob corrente de 20% (v/v) CH,/H, & vaz&o de
100 NmL. min™, até a temperatura de 650 °C. A amostra foi mantida nesta temperatura
por 2 h e, em seguida, resfriada até a temperatura ambiente sob corrente de hélio a

vazdo de 100 NmL. min™.
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3.2.2 Caracterizagdo do suporte, do precursor e do  catalisador

A Tabela 3.2 apresenta um resumo das técnicas empregadas para

caracterizacdo dos diferentes tipos de amostra deste trabalho.

Tabela 3.2 - Técnicas de caracterizacao aplicadas as amostras deste trabalho

Técnica

Suporte

Precursor

Catalisador
virgem

Catalisador
pos-reacao

Fisissorcdo de N,

Difracdo de Raios X

Fluorescéncia de Raios X

Carburagédo com
Programacéao de
Temperatura

Quimissorcéo de CO

Dessorcédo de CO com
Programacéo de
Temperatura

Determinacao de teor de
carbono

Espectroscopia Raman

ex situ

ex situ

ex situ

ex situ

ex situ

ex situ

ex situ

ex situ

in situ

ex situ

in situ

in situ

ex situ

ex situ

ex situ

ex situ

Devido ao fato dos carbetos de metais de transicdo serem materiais piroforicos,
foi necessario realizar a passivacdo das amostras de catalisador antes de sua
exposicdo a atmosfera para caracterizacdo ex situ. O procedimento empregado
consistiu na exposicdo da amostra a uma mistura de 0,5% O,/N,, a vazdo de 30 mL
min, por um periodo minimo de 16 h.

Algumas técnicas de caracterizagdo, entretanto, foram aplicadas in situ,
sintetizando-se o catalisador no proprio equipamento, conforme procedimento descrito
na Sec¢ao 3.2.1.2.

A seguir sdo detalhados os métodos e parametros utilizados na caracterizagédo

das amostras.

3.2.2.1 Fisissorcao de N,

A técnica de fisissor¢cdo de nitrogénio a -196 °C (77 K) foi empregada para

determinacdo das propriedades texturais (area especifica, volume de poros, diametro
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médio de poros e distribuicdo de volume de poros) de todos os tipos de amostras
deste trabalho.

As andlises do suporte, do precursor e do catalisador pés-reacdo foram
realizadas no equipamento ASAP (Accelerated Surface Area and Porosity) modelo
2020, do fabricante Micromeritics®. As amostras foram previamente submetidas a um
pré-tratamento, sob vacuo de 1x10°® mmHg, & temperatura de 300 °C por 6 h para
eliminacdo de agua e gases fisissorvidos. A area especifica dos materiais foi obtida
pelo método B.E.T. (Brunauer, Emmett e Teller). O volume de microporos e a &rea
especifica de microporos foram determinados pelo método t-plot e o diametro médio
de poros, pelo método B.J.H. (Barret, Joyner e Halenda) a partir da isoterma de
adsorcdo.

. A determinacéo da area especifica do catalisador virgem foi realizada in situ,
conforme procedimento proposto por TEIXEIRA DA SILVA (1994). O equipamento
utilizado foi uma unidade multipropdsito, dotada de reator de quartzo do tipo tubo em U
inserido em uma fornalha elétrica bipartida, controladores/programadores de
temperatura (Therma, modelo TH 2031P) e medidores/controladores de vazédo
massica de gas (MKS, modelo 1179A12CS1AV) ligado a um painel de controle (MKS,
modelo Type 247). A unidade também dispbe de um espectrbmetro de massas
(Pfeiffer Vacuum, modelo QME 200) instalado em linha, com aquisicdo de dados
computadorizada, através do qual é realizado o monitoramento continuo dos gases
efluentes do reator.

A sintese do catalisador foi conduzida a partir de 100 mg do precursor,
empregando-se 0 mesmo método descrito na Secdo 3.2.1.2. O catalisador virgem foi,
entdo, resfriado sob corrente de hélio (50 NmL.min™) até a temperatura ambiente.
Para calibrac&o, foi alinhada uma mistura de 30% (v/v) No/He (50 NmL.min™") para o
by-pass do reator e, apos a estabilizacdo dos sinais dos ions m/z = 28 (N;) e m/z = 4
(He), foram injetados manualmente trés pulsos de N, puro com volume igual a 2,4 mL
e duracdo de 1,5 min. Apos este procedimento, o reator foi submerso em um frasco de
Dewar contendo nitrogénio liquido a temperatura de -196 °C. A mistura gasosa foi,
entdo, alinhada para o reator e um cronémetro foi acionado, permitindo controlar um
intervalo de 7 min de fisissor¢cdo. Logo em seguida, o reator foi retirado do frasco de
Dewar e o cronémetro foi novamente acionado para controlar um intervalo de 7 min de
dessorcdo. Os procedimentos de fisissorcdo e dessorcdo foram realizados em
triplicata.

O numero de mols de N, adsorvido foi quantificado através da relacdo entre a
area média dos pulsos de dessorcdo da amostra e a drea média dos pulsos de

calibracdo (cuja quantidade de N, é conhecida), através da Equacéao 3.3.
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\Yj — Ad% Vcal

des T T (3.3)
A
Em seguida, a area especifica foi calculada através da Equagéo 3.4.
ay _ VasNaAy, p
S, (m?.g™) :—(1—— (3.4)
Mgy Po

onde Sy é a area especifica; VS € 0 numero de mols de N, fisissorvido (calculado
pela Equagdo 3.1); Ny € 0 numero de Avogadro; Ay, € a area de cobertura de uma
molécula de N, = 16 x 10 m?% m.; é a massa de catalisador, em g; e p/po é a

pressao parcial de N, na mistura de 30% (v/v) N,/He (igual a 0,3).

3.2.2.2 Carburacdo com Programacao de Temperatura (TPC)

A técnica de Carburacdo com Programacdo de Temperatura foi empregada
para determinar o perfil de carburacdo do precursor e validar a transformacéo do

mesmo em carbeto.

Para a analise, foi utilizada a mesma unidade multipropésito descrita na Secao
3.2.2.1. A amostra foi inicialmente pesada (300 mg), carregada no reator e aguecida a
taxa de 5 °C.min™ até 300 °C sob corrente de hélio (100 NmL.min™), sendo mantida

nesta temperatura por 2 h, para remog¢éo da umidade.

Em seguida, o gas alinhado para o reator foi substituido pela mistura 20% (v/v)
CH4/H, & vazao de 100 NmL. min™ e a amostra foi aquecida a taxa de 2,5 °C.min™* até
a temperatura de 1000 °C. Os perfis de formacdo de agua e de mondxido de carbono
foram obtidos através do monitoramento continuo dos sinais relativos as ions m/z = 28
(CO) e m/z = 18 (H,0), provenientes do espectrometro de massas instalado em linha

na unidade.

3.2.2.3 Difragéo de Raios X (DRX)

A técnica de Difracdo de Raios X (DRX) foi empregada para identificar as fases
cristalinas presentes no suporte, no precursor, no catalisador virgem e no catalisador

gasto.
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As anadlises foram realizadas ex situ em um equipamento Rigaku, modelo
Miniflex, com aquisicdo de dados computadorizada, operado a 30 kV e 15 mA. A
radiacdo incidente na amostra foi oriunda de um tubo de cobre (A Cu Ka = 1,5418 A) e
os difratogramas foram registrados variando-se o angulo de incidéncia (26) entre 10 e
90° a uma velocidade de 2°.min™. A identificacdo dos materiais foi realizada por
comparacao dos difratogramas obtidos com os padrdes de DRX da base de dados
JCPDS (Joint Comittee on Powder Diffraction Standards), do International Centre for

Diffraction Data (ICDD), utilizando-se o software Jade 5°.

3.2.2.4 Fluorescéncia de Raios X (FRX)

A técnica de espectrometria de fluorescéncia de raios X foi empregada para a

determinacdo do teor real de trioxido de molibdénio (MoO3) no precursor.

A andlise foi realizada em um espectrdbmetro Rigaku, modelo Rix 3100,

utilizando a radiacdo proveniente de um tubo de rédio (A Rh Ka = 0,6147 A).

3.2.2.5 Quimissor¢éo de CO

Para a determinacdo do numero de sitios ativos dos carbetos de metais de
transicdo, a técnica de quimissorcao de CO é a mais recomendada. A quimissorcao de
H, ndo é indicada, pois nestes materiais ocorre o fendbmeno de derramamento de
hidrogénio (hydrogen spillover) e, sendo assim, o consumo de hidrogénio medido seria
superior ao valor real (LEE et al., 1987). Para os carbetos, assume-se que 0 mondéxido

de carbono sofre adsor¢éo do tipo linear (NAGAI et al., 2000).

A analise foi realizada a temperatura ambiente, in situ, na unidade
multipropdsito descrita na Secgédo 3.2.2.1. Apos a sintese do catalisador 3-Mo,C/y-Al,O3
na prépria unidade, conforme procedimento descrito na Secdo 3.2.1.2, a amostra foi
resfriada até a temperatura ambiente & vazdo de 100 NmL.min™ de hélio. Em seguida,
foram injetados manualmente pulsos de uma mistura 20 % (v/v) CO/He a corrente de
He que passava pelo reator, monitorando-se continuamente o sinal do ion m/z=28
(CO) através do espectrdmetro de massas. Entre os pulsos, aguardava-se o retorno
deste sinal a linha de base. Os pulsos foram repetidos até que os trés ultimos
apresentassem a mesma intensidade, indicando que n&o havia mais incremento na

quimissorcao de CO.
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A quantidade de CO quimissorvida foi calculada através da Equacéo 3.5.

CC)Total (,Ufml ) = Vpulso il_% (35)

onde Vpyso € 0 volume de CO em cada pulso = 21,4 umol; Ai é a area de cada um dos
pulsos injetados; Ace € a area média dos trés ultimos pulsos (em que ndo ocorreu

consumo de CO) e Ninj € 0 numero total de injecdes.

3.2.2.6 Dessorcdo de CO com Programacédo de Temperatura (TPD de CO)

Para verificar a existéncia de sitios cataliticos de diferentes naturezas e/ou

forcas, foi empregada a técnica de TPD de CO.

A analise foi realiza imediatamente apds a analise de Quimissor¢édo de CO,
descrita na secdo anterior. Apés o ultimo pulso, a mistura de 20 % (v/v) CO/He foi
substituida por He (100 mL min-1), para remoc¢do do CO né&o quimissorvido e limpeza
da linha, mantendo-se esta condi¢cdo por 30 min. Em seguida, foram monitorados
através do espectrdmetro de massas 0s sinais dos ions relativos aos compostos
formados no TPD, m/z = 28 (CO) e m/z = 44 (CO,). Depois que todos os sinais
atingiram o menor valor possivel, iniciou-se o aquecimento do reator da temperatura
ambiente até 1000 °C, a uma taxa de 20 °C min™, ainda sob corrente de hélio,
mantendo-se a temperatura final por 40 min. Ao final deste procedimento, os sinais

dos ions correspondentes aos compostos formados retornaram a linha de base.

3.2.2.7 Determinagao do teor de carbono

A determinacéo do teor de carbono nas amostras de catalisador pés-reacao foi
realizada através do método de combustdo direta em um analisador LECO modelo
CS-230, usando um cadinho de ceradmica contendo de 0,25000 a 0,30000 g de
amostra, 1,673 g de fundente (mistura 50% m/m estanho e tungsténio, Lecocel) e

0,794 g de acelerador de combustéo (limalhas de ferro).

O equipamento € dotado de sistema supervisorio que executa de forma
automatizada a sequéncia de etapas relativas a analise e o calculo do teor de carbono

na amostra a partir da quantidade de CO, no gas exausto.
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3.2.2.8 Espectroscopia Raman

A técnica de espectroscopia Raman foi empregada para caracterizar 0s
materiais carbonosos presentes na superficie das amostras de catalisador pds-reacao.
Esta técnica também foi aplicada para validagdo da presenca do 6xido de molibdénio

na amostra de precursor, comparando Seu espectro com o da amostra do suporte.

As analises foram realizadas a temperatura ambiente em um espectrémetro
Jobin Yvon, modelo HR-UV 800, com resolucéo de 1 pm°, equipado com um detector
CCD (charge coupled device) resfriado a -70 °C e microscopio Olympus BX41. Foi
utilizada objetiva de 100x e tamanho de “spot” de 100 pm. As amostras foram
submetidas a um laser de He-Ne com comprimento de onda de excitagao igual a 632
nm e poténcia minima aplicada igual a 3 mW. A faixa espectrogréfica analisada para a
caracterizacido dos materiais carbonosos foi de 900 a 1800 cm™. Para a verificac&o
das bandas relativas ao 6xido de molibdénio, foi empregada a faixa de 100 a 1200

cm™.

3.2.3 Experimentos para avaliacdo catalitica

3.2.3.1 Aparato experimental

Os experimentos de reforma a vapor do benzeno foram realizados em uma

unidade de bancada, representada esquematicamente na Figura 3.1.

O aparato experimental € composto por um reator de quartzo tubular, em “U”,
inserido em uma fornalha elétrica bipartida que permite seu aquecimento até a
temperatura de 1000°C. A temperatura interna da fornalha é medida através de um
termopar tipo K instalado junto a parede do reator, e controlada através de um

controlador/programador de temperatura Therma, modelo TH 90 DP 201-000.

As vazdes dos gases utilizados no processo sdo controladas através de um
controlador massico multicanais (Bronkhorst E-7500-13-RDD Digital Readout/Control
Unit) e medidas através de um fluximetro de vidro (bolhémetro) instalado na linha de

saida da unidade para o vent.
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Figura 3.1 - Representacdo esquematica da unidade para testes de avaliacdo catalitica.

Os reagentes, 4gua e benzeno, sdo alimentados ao reator por meio de
saturadores, empregando-se argdnio como gas de arraste. Os saturadores sdo
imersos em banhos termostatizados em que o fluido térmico € uma solu¢cdo aquosa
50% v/v de etilenoglicol. A vaz&o de cada reagente € controlada indiretamente pelo
ajuste da temperatura do banho e da vazdo de gas de arraste para o respectivo
saturador, de acordo com a Equacéao de Antoine (Equacéo 3.6).

- B ¢ (3.6)

A- IOglO p

onde T é a temperatura, em °C; p é a pressao parcial, em mm Hg; A, B e C sdo as
constantes para cada composto.

A Tabela 3.3 (DDB, 2014) apresenta os valores das constantes da equacéo de
Antoine para os compostos agua e benzeno, bem como os limites de temperatura para

0S quais estes valores se aplicam.
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Tabela 3.3 - Constantes da equacao de Antoine para agua e benzeno

Benzeno | Agua

A 6,87987 | 8,07131
1196,76 | 1730,63

C 219,161 | 233,426
Tminy °C 8,0 1,0
Tmax, °C 80 100

A composicdo do gas efluente do reator é determinada através de um

cromatégrafo a gas instalado em linha com o reator.

Para evitar a condensacdo de vapor, as linhas de entrada e saida do reator, a
linha de by-pass e as vélvulas instaladas nas mesmas sdo aquecidas através de
resisténcias elétricas e sua temperatura é mantida em torno de 160 °C por

controladores/programadores de temperatura Therma, modelo TH 90 DP 201-000.

3.2.3.2 Andlises cromatograficas

As analises cromatograficas foram realizadas em um cromatégrafo a gas
(Shimadzu, modelo GC-2014), equipado com dois detectores de condutividade térmica
(TCD). Para quantificar adequadamente todos os componentes da mistura gasosa, foi
necessario utilizar para cada detector um diferente gads de arraste. A analise dos
componentes H,O, CO, e CgHe¢ foi realizada empregando-se hélio como gas de
arraste, em uma coluna Porapak Q com comprimento igual a 30 m e diametro interno
de 0,32 mm. Para a andlise de N, H,, CH, e CO, foi utilizado argbnio como gas de
arraste, ja que o hélio possui condutividade térmica muito proxima a do hidrogénio, o
que acarretaria perda de sensibilidade do sinal. Estes componentes foram separados
em uma coluna do tipo peneira molecular (5A) com comprimento igual a 30 m e
didmetro interno de 0,53 mm. A programacdo de temperatura adotada para garantir
uma boa separagdo entre 0s picos consistiu em manter as colunas a temperatura de
40°C durante 10 min, aquecé-las em seguida a taxa de 10°C.min™ até a temperatura
de 65°C, elevar a taxa de aquecimento para 20°C.min™ até atingir a temperatura de

250°C e manter esta temperatura por 44 min.

A conversdo de benzeno foi calculada utilizando nitrogénio como padréo

interno, através da Equacéo 3.7.
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X — Cbz,in _Cbz,out — CNz,in'f _Cbz,out (3 7)
& Cy,in- '

bz,in

onde Cy,i, € a concentracdo molar de benzeno na entrada do reator; Cp,on € @
concentracdo molar de benzeno na saida do reator; Cy.i, € @ concentracdo molar de

nitrogénio na entrada do reator e f é a razao Cy, i, / Cpzout.

3.2.3.3 Procedimento dos testes de reforma a vapor do benzeno

Cada teste de reforma a vapor foi composto de quatro principais etapas,
sendo elas o condicionamento da unidade, a sintese do catalisador in situ, a

estabilizacédo da carga para a reacéo e a reacdo propriamente dita.

O condicionamento da unidade consistiu na verificacdo da auséncia de
vazamentos, na restituicdo dos niveis de agua e benzeno dos saturadores, na
reposicdo do fluido térmico dos banhos termostatizados e na drenagem do liquido

contido no condensador.

Para a sintese do catalisador, o precursor 6xido foi carregado no reator,

conforme o desenho esquematico apresentado na Figura 3.2.

O reator utilizado em todos 0s experimentos possui didmetro interno de 4 mm e
didmetro do bulbo igual a 10 mm. Para sustentar o leito de catalisador, foi colocada
uma camada de |a de quartzo na parte inferior do bulbo. Em seguida, cerca de 300 mg
de precursor foram adicionados ao reator, resultando em uma altura de leito de cerca
de 60 mm. Finalmente, uma camada de |a de quartzo foi colocada préximo a saida do

reator, para evitar o arraste de particulas do leito pelo gas.

Apo6s o carregamento do reator, 0 mesmo foi instalado na fornalha e esta foi
fechada e isolada termicamente com a aplicacdo manual de fibras de 1& de quartzo.
Em seguida, deu-se inicio a sintese do catalisador [-Mo,C/y-Al,O3, seguindo o
procedimento descrito na Sec¢éo 3.2.1.2. Entretanto, ao invés de resfriar o catalisador
ao final carburacdo, a temperatura da fornalha foi ajustada no valor desejado para a

reacdo e a mistura carburante (20% v/v CH4/H,), substituida por argénio.
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Figura 3.2 - Desenho esquematico do carregamento do reator

Ao atingir a temperatura desejada para a reacao, o reator foi bloqueado e o
gas, alinhado para a linha de by-pass. Deu-se, entéo, inicio a etapa de estabilizacdo
da composicdo da carga, ajustando-se as temperaturas dos banhos termostaticos dos
saturadores de agua e benzeno. Com os saturadores ainda blogueados, procedeu-se
0 ajuste das vazdes de argbnio para cada saturador e da vazdo de nitrogénio,
empregado como padréo interno na analise cromatografica. Apds o ajuste das vazdes
de gases, os saturadores foram alinhados e a vazao total de gés, registrada. Neste
momento, iniciou-se 0 monitoramento da composi¢do da carga, através de sucessivas
analises cromatogréficas, até que fossem obtidos valores de area semelhantes (dentro

do erro do método) para o pico de benzeno em trés andlises consecutivas.

ApGs a estabilizacdo da composi¢do da carga, a mesma foi alinhada para o
reator e o horério, registrado (inicio da reacdo). O monitoramento da composi¢cao do
gas efluente do reator foi iniciado apos cerca de 30 min de reacdo e mantido até o final
de cada teste, com intervalos de 1,5 h entre as andlises. Os testes tiveram duracéo

minima de 20 h.

ApOs o término do teste, os saturadores foram bloqueados e 0 aquecimento do
reator, interrompido. A vaz&o de argbnio para o reator foi ajustada em 100 NmL/min e
aguardou-se o resfriamento do reator sob atmosfera inerte até a temperatura

ambiente.
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Ao final, alinhou-se o0 gas inerte para a linha de by-pass durante 20 min, com o

objetivo de purga.

3.2.3.4 Planejamento experimental

Com base na revisao bibliogréafica, as varidveis operacionais selecionadas para
0 estudo da reacado de reforma a vapor do benzeno foram a temperatura (T), a razado
molar vapor/carbono (S/C) e a velocidade espacial (GHSV). Para avaliar o efeito
destas variaveis sobre a conversdo do benzeno e a razdo molar H,/CO no produto da
reacao, foi realizado um plano fatorial completo, com 3 variaveis, 2 niveis e 3 réplicas
no ponto central, totalizando 11 experimentos (2% x 3 = 11). A Tabela 3.4 apresenta o

plano experimental com os niveis adotados para cada variavel.

Tabela 3.4 - Plano experimental dos testes de reforma a vapor do benzeno

T,°C GHSV, min*  S/C, mol.mol™*
650 232,0 1
650 403,0 1
650 232,0 3
650 403,0 3
750 317,5 2
750 3175 2
750 317,5 2
850 232,0 1
850 403,0 1
850 232,0 3
850 403,0 3

3.2.3.5 Simulag¢des termodinamicas

A reacao de reforma a vapor pode ser considerada como o resultado liquido de
uma série de reacles elementares, algumas delas muito sensiveis a presenca de um
catalisador. Sendo assim, considera-se oportuna a estimacdo da composicdo de

equilibrio do produto através da minimizacdo da energia livre de Gibbs, pois este
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método ndo demanda conhecimento sobre as etapas elementares que compdem o

mecanismo da reacao.

Para o célculo das composicBes no equilibrio quimico, foram realizadas
simulac¢des termodinamicas utilizando o software SimSci PRO/II 9.3.1 / 2014. Os
dados de temperatura e composicdo de entrada empregados sdo apresentados no
Apéndice A. A pressio do sistema foi igual a 1,013 x 10° Pa (pressdo atmosférica). O
modelo empregado foi o de reator de Gibbs, que se baseia na minimizacao da energia
livre de Gibbs do sistema, sujeita ao balanco de 4&tomos. Os compostos considerados
na saida do reator foram H,, CO e CO,. A equacdo de estado empregada foi a de
Peng-Robinson (PENG e ROBINSON, 1976), representada pelas Equacbes 3.8 a
3.12.

RT aa

_ _ 3.8
P V,—b V2 +2bv, -b’ (3:8)
2 2
- 0457235R".T; 59
P,
 _ OO77796RT, 5.10)
P,
a=[c,+c,h-To)f (3.11)
T
T =1 3.12
ST (3.12)

onde p € a pressdo; T é a temperatura absoluta; R € a constante universal dos gases;
Vm € 0 volume molar; T. é a temperatura critica; p. € a pressado critica; T, é a
temperatura reduzida; a, b e a séo parametros; C,, C, e C; sdo constantes para cada

composto.

A equacdo de Peng-Robinson pode ser apresentada em funcdo do fator de

compressibilidade (Z) conforme as Equagbes 3.13, 3.14 e 3.15.

z°-(1-B)z? +(A-2B-3B?)z - (AB-B?-B?)=0 (3.13)
aaP
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g=2P (3.15)
RT

As regras de mistura séo calculadas pelas Equacdes 3.16 e 3.17.

b=>"yb (3.16)

a; = @ a, V(- kij) (3.17)

onde y; é a fracdo molar do componente i na mistura e k;; € o fator de interagéo binaria.

A Tabela 3.5 apresenta os valores de presséo critica, temperatura critica e fator

de compressibilidade, bem como os das constantes C;, C, e C; para cada composto,
utilizados nas simulacoes.

Tabela 3.5 — Constantes empregadas nas simulacdes de equilibrio termodinamico.

Composto Tc (K) Pc(kPa) Z C C, Cs
CeHe 562,16 4898 0,271 0,08421 0,873152 3,44961
Cco, 304,21 7383 0,274 1,23414 1,32676 0,649862
co 132,92 3499 0,299 0,207918 0,860685 1,71882
H,0 647,13 22055 0,229 0,384637 0,869994 1,96372

H, 33,19 1313 0,305 0,926659 4,23244 0,12
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4 Resultados e Discussoes

4.1 CARACTERIZACAO DO SUPORTE, DO PRECURSOR E DO CA TALISADOR
VIRGEM

4.1.1 Fisissorcdode N

As Figuras 4.1 e 4.2 apresentam as isotermas de fisissor¢éo de N, do suporte
(y-Al,O3) e do precursor (MoOs/ y-Al,O3), que sdo do tipo IV de acordo com a
classificacdo de Brunauer-Deming-Deming-Teller (BDDT), com curvas de histerese
H1, de acordo com a Unido Internacional de Quimica Aplicada — IUPAC (SING et al.,
1985). Este tipo de isoterma € caracteristico de materiais mesoporosos. A presenca de

histerese esta associada ao processo de condensacao capilar (SING et al., 2001).
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Figura 4.1 - Isoterma de fisissor¢cao de N, do suporte.

57



400

1 | Precursor
350 —

300

250

200 —

150 -

100 -

Volume adsorvido (Ncm®/g)

50 1 — — — —

T T
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Pressao relativa (P/P )

Figura 4.2 - Isoterma de fisissor¢cdo de N, do precursor.

A Tabela 4.1 apresenta as caracteristicas texturais das amostras de suporte,

precursor e catalisador virgem.

Analisando os dados da tabela, verifica-se que n&o ha diferenga significativa
entre as areas especificas dos trés materiais. Entretanto, ha redugdo mensuravel no
volume e didmetro médio de poros, indicando alguma restricdo dos poros da alumina
pela incorporagéo do 6xido de molibdénio. Porém, ha também que se considerar que a
diminuicdo dos valores especificos (por unidade de massa) poderia ser parcialmente

explicada pela introdugdo de um componente massico (MoOgz) ao suporte.

A distribuicdo de didmetro de poros (Figura 4.3) permite afirmar que s&o
estruturas com mesoporos (2 a 50 nm) e confirma que a incorporacdo do o6xido

precursor causou alguma restricdo nos mesoporos do suporte.
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Tabela 4.1 - Caracteristicas texturais do suporte, do precursor e do catalisador virgem

Area Volume total | Diametro
Amostra especifica de poros meédio de
(m%.g™) (cm’.g™) poro (A)
v-Al,O3 154 0,73 155
13,56% MoOs/ y-Al,O4 151 0,59 144
10% B-Mo,C/ y-Al,O5 159 (¥) - -
(*) determinacéo in situ (Secédo 3.2.1.1)
0,8
0,7 Sg
I g
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o o ¢ AI203
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Figura 4.3 - Distribuicdo de diametro de poros no suporte e no precursor.

4.1.2 Difracédo de Raios X (DRX)

A Figura 4.4 apresenta os difratogramas do suporte, do precursor e do

catalisador virgem.

Comparando-se os difratogramas obtidos com os padrdes de DRX da base de
dados do Joint Committee on Powder Diffraction Standards (JCPDS), foi possivel
identificar em todas as amostras as difracdes relativas a y-Al,O; (JCPDS 10-0425),
com picos de maior intensidade relativa em 26= 37,2° (31 1),20=45,6°(400) e 260 =
66,9° (4 4 0) (ICDD, 1998). Na amostra de precursor, também sado verificadas
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difracdes relativas ao MoO; (JCPDS 47-1320), com picos de maior intensidade relativa

em 26=23,6° (10 1) e 27,4° (0 1 1).

O fato de nédo terem sido observadas as difracdes relativas ao carbeto de
molibdénio se deve provavelmente a um elevado grau de dispersdo das particulas
sobre o suporte, resultando em tamanhos de cristalitos muito pequenos, conforme
reportado na literatura para teores semelhantes de Mo,C/AlL,O; (LEE et al., 1991,
McCREA et al., 1997; LEE et al., 1997).
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Figura 4.4 - Difratogramas do suporte, do precursor e do catalisador virgem.
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4.1.3 Fluorescéncia de Raios X (FRX)

A Tabela 4.2 apresenta a composicdo quimica da amostra de precursor obtida
por FRX. Verifica-se que o teor de 6xido obtido foi muito préximo ao nominal requerido
para a sintese do catalisador 10% [3-Mo,C/Al,QOs, indicando que o preparo do precursor

fol realizado corretamente.

Tabela 4.2 - Composigdo quimica da amostra de precursor

Composto % m/m
MoO; 14,0
Al,Os 86,0

4.1.4 Espectroscopia Raman

A Figura 4.5 apresenta o espectro Raman da amostra do precursor 13,56%
MoO,/Al,O;. O espectro relativo & alumina foi incluido para comparagdo. Foram
observadas, no precursor, as bandas relativas ao 6xido de molibdénio em cerca de
360 cm™ (tesoura O-M-O) e 996 cm™ (estiramento M= O), comprovando a sintese do

precursor a partir do sal metalico.

——ALO,
13.6% MoO /AL,
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Figura 4.5 - Espectro Raman das amostras do suporte e do precursor.

61



4.1.5 Carburacdo com Programacédo de Temperatura (TP  C)

Conforme pode ser observado na Figura 4.6, o perfil de formagcdo de agua
obtido durante o TPC do precursor MoOs/y-Al,O; € caracterizado pela presenca de dois
picos, com intensidade maxima em cerca de 350 °C e 580 °C. O primeiro pico de
formacdo de H,O é relativo a reducdo do 6xido MoQs, que apresenta uma interacédo
mais fraca com o suporte (BALDANZA, 1997). O segundo pico de formacéo de H,O
(~580°C) estd associado ao pico de formacdo de CO (~700 °C), indicando a
ocorréncia de reacdes simultaneas de reducdo e carburacao, levando a transformacéao
MoO2 — B-Moz2C (DJEGA-MARIADASSOU et al., 2000). O segundo pico de formagéo
de CO (~996 °C) é relativo a formacdo de eteno, conforme relatado por GOMES
(2003).

Desta forma, os resultados obtidos empregando a técnica de TPC indicam que

houve a carburagéo do precursor éxido, conforme esperado.
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Figura 4.6 - Perfis de formacé&o de H,O (m/e= 18) e CO (m/e = 28) obtidos durante o TPC do
precursor (MoOs/y-Al,O53).

4.1.6 Quimissorcéo de CO

A analise de quimissor¢cdo de CO do catalisador 10% Mo,C/B-Al,O3 virgem
apresentou como resultado o valor de 92 pmol.g.,". Este valor pode ser considerado

alto quando comparado com os apresentados na literatura, que sdo da ordem de 70
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umol.get (AEGERTER, 1996; McCREA, 1997). Isto indica uma elevada dispersdo do

carbeto sobre a superficie da alumina, em consonancia com o resultado de DRX.

4.1.7 Dessorcdo de CO com Programacgéo de Temperatur a (TPD de CO)

Analisando-se o perfil de dessor¢do do CO, apresentado na Figura 4.7,
observa-se a presenca de dois principais picos, com pontos de maximo as
temperaturas de 185 °C e 1000 °C, além de diversos ombros em temperaturas entre
500 e 900°C. O primeiro pico estd associado a dessor¢cdo do CO quimissorvido nos
sitios do carbeto, conforme relatado por SOUSA (2013). Como este pico possui base
bastante larga, indo de 100 a 350 °C, € provavel que o mesmo represente dois picos,
0 que caracterizaria a existéncia de dois sitios ativos distintos no catalisador 10%
Mo,C/B-Al,0;. Sabendo que a quimissor¢do de CO é bastante seletiva, permitindo
identificar os sitios de molibdénio que apresentam comportamento semelhante ao de
metal nobre (DJEGA-MARIADASSOU et al., 2000), é razoavel assumir os sitios ativos
identificados através do TPD de CO apresentem atividade na reforma a vapor do

benzeno, j& que esta reacdo é catalisada por metais nobres.

O pico observado com ponto de maximo em 1000 °C e os ombros identificados
em temperaturas entre 500 e 900°C ndo sdo relativos a dessorcdo do CO
quimissorvido. De acordo com a literatura (SOUSA, 2013; CHEN e HWU, 2005), estes
picos estdo provavelmente associados a reacdo do oxigénio presente na rede na

forma de oxicarbeto ou nela dissolvido com o carbono carbidico.
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Figura 4.7 - Perfil de dessor¢cédo de CO da amostra 10% Mo,C/B-Al,O5,

63



4.2 SIMULACOES TERMODINAMICAS

Empregando o software SimSci PRO/II 9.3.1 / 2014, foram realizadas
simulactes termodinamicas para determinacdo da composicdo de equilibrio do gas
produzido nas temperaturas a serem empregadas nos testes de avaliagdo catalitica,
conforme planejamento experimental apresentado na Tabela 3.4. Em cada
temperatura, foram realizadas simulagdes variando-se a raz&o molar vapor/carbono na
carga entre 0,5 e 5,5, & pressado atmosférica. Os resultados de conversao do benzeno
e razdo H,/CO sé&o apresentados na forma grafica na Figura 4.8. Os resultados

completos das simulacdes séo apresentados no Apéndice A.

14
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Figura 4.8 - Conversédo de benzeno e razdo H,/CO obtidas no equilibrio termodinamico na

faixa de temperatura do planejamento experimental.

Analisando-se a figura, pode-se verificar que, independentemente da
temperatura, em razdes vapor/carbono inferiores a 1 a conversédo do benzeno cresce
linearmente com a razdo S/C e a razdo H,/CO é constante e igual a 1,5. Este
comportamento esta de acordo com o equilibrio da reacdo de reforma a vapor do
benzeno, ja que nesta reacdo a razdo estequiométrica vapor/carbono (reagentes) é

igual a 1 e a razdo estequiométrica H,/CO (produtos) é igual a 1,5.
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Em razdes S/C = 1, a conversao do benzeno no equilibrio € de 100% em toda a
faixa de temperatura do planejamento experimental. A razdo H,/CO aumenta
linearmente com o aumento da razdo S/C e decresce com 0 aumento da temperatura.
Isto esta de acordo com o equilibrio da reagédo de deslocamento gas-agua (ou water-

gas shift ou WGS), representada pela equagao:
CO+H,0 - H,+CO, AH®395 = -41,09 kJ/mol (4.1)

De fato, 0 aumento da razdo S/C representa uma elevagéo da fracdo molar de
vapor, deslocando o equilibrio da reacdo de WGS na direcdo da formacdo dos
produtos, com consequente aumento da razdo H,/CO. Esta reacdo é reversivel e
moderadamente exotérmica. Sendo assim, apesar da taxa de reacao crescer com o
aumento da temperatura, a conversao dos produtos nos reagentes fica menos
favorecida. Pode-se considerar que a constante de equilibrio da reacdo de WGS varia

com a temperatura de acordo com a equacao (Moe, 1962):
_ 45778
Keq = EX[{T - 4.33) (42)

onde K¢q € a constante de equilibrio a presséo constante e T é a temperatura, em K.

Portanto, a constante de equilibrio da reacdo WGS decresce com o aumento
da temperatura, fazendo com que o equilibrio seja deslocado no sentido de formacgéo

dos reagentes, o que resulta em menor razé&o H,/CO.

4.3 AVALIACAO CATALITICA

4.3.1 Comparacéo da atividade do catalisador coma  de um leito inerte

Para permitir a avaliacdo do desempenho do catalisador, foi realizado
inicialmente um teste em branco, empregando como material do leito carbeto de silicio
(carborundum — material inerte), em condicdo de elevada severidade (850 °C; S/C = 3;
GHSV = 282 min™). O resultado é apresentado na Figura 4.9 juntamente com o do
teste realizado com o catalisador 10% [(-Mo,C/y-Al,O; nas mesmas condi¢cdes

experimentais, para efeito de comparacéao.

Analisando-se os graficos, verifica-se que a conversdo média do benzeno no

teste em branco foi de cerca de 30% e no teste com catalisador, 55%. Ademais, a
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razdo H,/CO obtida no teste com catalisador foi muito superior a obtida no teste em

branco.
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Figura 4.9 - Comparacdo entre os resultados do teste em branco e os do teste com o

catalisador, nas mesmas condicdes experimentais.
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Comparando-se os resultados obtidos nos testes em branco e com catalisador
com aqueles resultantes do equilibrio termodindmico nas mesmas condi¢cdes
experimentais (Figura 4.8), verifica-se que em nenhum dos testes foi atingido o
equilibrio e que a converséo e a razdo H,/CO obtidas no teste em branco estdo mais

distantes do equilibrio do que as obtidas no teste com catalisador.

Sendo assim, pode-se concluir que o catalisador possui atividade na conversao
do benzeno e favorece a producdo de H, em detrimento a de CO nesta condicao

experimental.

A presenca de CO, foi observada somente no teste com catalisador, o que
indica a ocorréncia da reacdo de deslocamento gas-agua. Com efeito, sabe-se da
literatura (PATT et al., 2000) que o carbeto de molibdénio catalisa esta reacdo. Além
deste composto, foi verificada a presenca de metano no produto do teste com
catalisador, que pode ser devida ao craqueamento térmico ou a hidrogenacdo do
benzeno, ja que ambas as reacdes sdo termodinamicamente vidveis nesta
temperatura (LEACH, 2015).

O teste com SiC resultou em elevado teor de CO no gas e, consequentemente,
baixa razdo H,/CO (~0,33). Além destes compostos, foi observada na cromatografia
gasosa com detector de ionizacdo de chamas (FID) a presenca de pequenas
concentracdes de hidrocarbonetos (etano, butano e outros nao identificados) no gas

produzido, provavelmente relacionada a pirélise do benzeno devido & alta temperatura.

4.3.2 Testes de reforma a vapor do benzeno

Tendo sido observado o afastamento da condi¢do de equilibrio termodinamico
e verificada a atividade do catalisador 10% [3-Mo,C/y-Al,O3; na conversdo do benzeno
por comparacdo com o ensaio em branco, foram realizados os testes para avaliacdo
do desempenho deste catalisador na reacdo de reforma a vapor do benzeno, de
acordo com o plano fatorial apresentado na Tabela 3.4. Os resultados de conversdo
do benzeno e de razdo H,/CO obtidos ao longo do tempo em cada condicdo
experimental sdo apresentados na Figura 4.10. Os resultados completos dos testes

séo apresentados no Apéndice B.

Para garantir uma andlise mais consistente dos dados, foram expurgados dos

gréficos os pontos (outliers) cujos valores se encontravam fora da regido definida pela
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média aritmética mais ou menos duas vezes o desvio padréo, o que significa assumir
gue os dados apresentam distribuicdo normal e adotar um limite de confianca de 95%
(PINTO e SCHWAAB, 2007). Os erros apresentados nos graficos sao os erros-padrao

das variaveis dependentes, obtidos a partir de todos os dados temporais.
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Figura 4.10 - Resultados dos testes de reforma a vapor do benzeno.
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Analisando a Figura 4.10, observa-se em todos 0s experimentos um
comportamento oscilatério da conversao e da razdo H,/CO ao longo das 20 h de teste.
Este comportamento € semelhante ao encontrado na literatura em sistemas cataliticos
ndo-lineares, que operam em condi¢6es muito distantes do equilibrio termodinamico e
apresentam cinética auto-oscilatéria, como as reacdes de oxidagdo do CO sobre Pt ou
Pd (GORODETSKII et al., 2003), reducdo de NOy sobre Pt (TOL et al., 1992) e de
oxidacdo do H, (SLIN'’KO e JAEGER, 1994).

As oscilacbes auto-sustentadas (ou auto-oscilacdes) s&o definidas como
oscilagbes ndo-amortecidas que se desenvolvem em um sistema na auséncia de
forcas periddicas externas. Em sistemas quimicos, estas oscilagdes sao resultantes de
mecanismos de feedback, que levam a auto-aceleracdo ou a auto-inibicdo de uma
reacdo ou processo (SLIN'KO e JAEGER, 1994). Diferentes tipos de processos de
superficie podem dar origem a mecanismos de feedback em sistemas cataliticos
heterogéneos. A mudanca de estrutura cristalina, a formacdo de protrusdes
superficiais e mecanismos de oxirreducdo podem causar alteragcbes na atividade
catalitica durante a reacdo, levando ao aparecimento de variagfes periddicas da taxa

de reacdo (SLIN'KO e JAEGER, 1994).

Sendo assim, uma das possiveis causas do comportamento auto-oscilatorio
observado seria um mecanismo de oxirreducdo do carbeto de molibdénio, conforme ja
relatado em estudos de reforma a vapor e a seco do metano (CLARIDGE et al., 1998,
LAMONT e THOMSON, 2004). Com efeito, o processo de oxirreducdo foi relatado
como sendo a principal forga motriz das oscilacées auto-sustentadas observadas em
diversas reacdes, como, por exemplo, a de oxidacdo de hidrocarbonetos sobre niquel
(KURTANJEK et al., 1980, SLINNKO e JAEGER, 1994). Outra causa potencial seria a
mudanca na fase cristalina da alumina, favorecida em alta temperatura (BAHLAWANE
e WATANABE, 2000).

Observa-se também, na Figura 4.10, uma clara desativagdo do catalisador na
condicdo de T = 850 °C, GHSV =403 min™ e S/C = 1 ap6s cerca de 12 h de reacao.

O melhor desempenho do catalisador, em termos de conversédo do benzeno e
razdo H,/CO, foi obtido na condicdo de méxima temperatura (850 °C), minima
velocidade espacial (GHSV = 232 min') e maéaxima razdo estequiométrica
vapor/carbono (S/C = 3). Esta foi a condicdo de méaxima severidade do plano
experimental e resultou em uma conversao média do benzeno igual a 69% e razdo
H,/CO proxima a 6, o que representa uma elevada seletividade a hidrogénio. Pelo

equilibrio termodinamico (Figura 4.8), a razdo H,/CO obtida nesta condicdo seria de
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3,5, 0 que indica que, além de promover a reacao de reforma a vapor do benzeno, o
catalisador € bastante ativo na reacdo de deslocamento gés-agua (water-gas shift),
corroborando resultados encontrados na literatura (THOMPSON et al., 2003; PATT et
al., 2000).

Nesta condicdo de maxima severidade, ndo foi possivel completar 20 h de
reacdo, visto que em todas as tentativas ocorreu aumento na pressao do reator apds
cerca de 15 h de reacdo. A vazao de vapor empregada nestes experimentos foi muito
elevada e ficou proxima ao limite operacional da unidade. Sendo assim, para esta

condic&o foram considerados os dados experimentais obtidos durante 15 h de reagéo.

4.3.3 Avaliagéo da existéncia de efeitos difusdo in  terna e externa

Buscando avaliar a existéncia de efeitos de difusdo externa e interna, foram
calculados os critérios de Mears (MEARS, 1971) e de Weisz-Prater (WEISZ e
PRATER, 1954), respectivamente, conforme as Equacdes 4.3 e 4.4.

Cun = e Rt @3)

_ —r,(obs) [p, (R[N

— < 015 (4.4)
Mears kC [CAb '1

C

onde - ray (obs) é a taxa de reacdo observada, em kmol.kg.'.s™; p. € a massa
especifica do catalisador, em kg.m?; R é o raio da particula de catalisador, em m; D, é
a difusividade efetiva, em m?.s™; e Cas é a concentracdo do reagente A na superficie
da particula de catalisador, em kmol.m™: P, € a densidade bulk do catalisador, em
kg.m™; n é a ordem de reacdo; k. é o coeficiente de transferéncia de massa, em m.s™;

e Cpp € a concentracdo de A bulk.

Os célculos, apresentados no Apéndice C, resultaram nos valores de 3,00 x
102 (Cwp) € 3,22 X 10° (Cumears), Satisfazendo, portanto, os dois critérios. Assim,
verificou-se que os efeitos de difusdo interna e externa ndo foram predominantes,

tendo sido os experimentos realizados sob regime cinético.
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4.3.4 Fisissorcdo de N , e DRX das amostras pds-reacéo

Para auxiliar a interpretacdo dos resultados dos testes cataliticos, foram
realizadas andlises para caracterizacdo de amostras de catalisador pds-reacdo em
diferentes condi¢Bes experimentais. Comparando-se 0s resultados das andlises de
fisissor¢cdo de N, realizadas nos catalisadores pés-reacdo, apresentados na Tabela
4.3, com os do catalisador virgem (Sq = 159 m2.g™), pode-se constatar que houve
gqueda significativa na area especifica do catalisador pés-reacéo. Verifica-se também o
efeito da temperatura de reacdo sobre a reducdo de area especifica, tendendo a
estabilizar a partir de 750 °C.

Como a area do catalisador advém predominantemente da area do suporte,
devido ao baixo teor de carbeto empregado, a queda de &rea do catalisador poderia
ser causada pelo crescimento dos cristais de y-Al,O3; e sua possivel transformacao de
fase, favorecidos especialmente nas condicbes mais severas de temperatura e
concentracao de vapor. Outra razdo potencial para a reducdo da area especifica seria
a deposicdo de carbono na superficie do catalisador, acarretando no bloqueio de

poros do mesmo, conforme reportado por OYAMA, 1997.

Tabela 4.3 - Valores de area especifica dos catalisadores pos-reacéo

T,°C S/C, mol.mol*  GHSV, min®  Area especifica (m?.g™)

650 3 232 69
750 2 318 55
850 3 232 52

Para verificar as fases cristalinas presentes no catalisador pos-reacdo, foram
realizadas analises por DRX nas amostras obtidas nas condi¢cdes de (a) 650 °C;
GHSV = 232 min™; S/C = 3, (b) 750 °C; GHSV = 317,5 min™'; S/C = 2 e (c) 850 °C;
GHSV = 232 min™; S/C = 3. Os difratogramas obtidos s&o apresentados na Figura
4.11.
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Figura 4.11 - Difratogramas dos catalisadores pos-reacao.
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Figura 4.11 (cont.) - Difratogramas dos catalisadores pos-reacao.

Analisando os difratogramas, verifica-se em todas as amostras de catalisador
pés-reacdo a presenca das difracdes relativas ao MoO, (JCPDS 32-0671), com picos
de maior intensidade relativa em 26=26,0° (0 1 1), 36,9° (1 11) e 53,3° (11 2). Na
amostra pds-reacéo a 650 C (Figura 4.11 a), sdo verificadas as difracdes relativas a y-
Al,O; (JCPDS 10-0425). Entretanto, nesta amostra somente um pico de formato
alargado relativo ao [-Mo,C (JCPDS 79-0744) pode ser observado em 26 =39,6°
(plano 1 0 1). Nas amostras pos-reacdo a 750 C e a 850 C (Figura 4.11 b e c), as
difracBes relativas a alumina observadas se ajustam ao padrédo da 6-Al,O; (JCPDS 04-
0877), com pico de maior intensidade relativa em 26 = 67,6°, indicando que houve
mudanca na fase cristalina do suporte. Com efeito, sabe-se da literatura que a alumina
apresenta diferentes fases metaestaveis e que sua estrutura muda em funcéo da
temperatura, conforme apresentado na Figura 4.12. Assim, os resultados obtidos
estdo de acordo com o esperado, visto que a mudanca de fase da y-Al,O; para a &

Al,O; é favorecida na faixa de temperatura entre 700 e 900 C.
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Figura 4.12 - Mudanca de estrutura da alumina em funcdo da temperatura (adaptado de
BAHLAWANE e WATANABE, 2000).

As difracbes relativas ao [-Mo,C (JCPDS 79-0744) podem ser melhor
identificadas nas amostras pés-reacdo a 750 C e a 850 'C, apresentando picos de
maior intensidade relativa em 26= 34° (1 0 0) e 39,6° (1 0 1), embora estes picos

sejam menos intensos do que os do MoO..

A presenca dos picos relativos ao 3-Mo,C em todas as amostras de catalisador
poés-reacdo € um indicativo da ocorréncia de sinterizacao das particulas de catalisador,
visto que na amostra de catalisador virgem néo foi observada a difracdo caracteristica

do carbeto provavelmente devido ao pequeno tamanho dos cristalitos.

J& a presenca das difracdes relativas ao MoO, pode ser devida a carburacéo
incompleta do MoO; ou a oxidagdo do Mo,C. De fato, o MoO, foi identificado como
intermediario na sintese do [3-Mo,C utilizando mistura carburante 20% (v/v) CH4/H, em
estudo realizado por LEE et al. (1987). Entretanto, DJEGA-MARIADASSOU et al.
(2000) verificaram experimentalmente que a temperatura final de carburacdo de 650
“C permite a carburac&o completa do MoO; empregando misturas de 10% e 20% (v/v)
CH4/H,, resultando na obtencdo de um catalisador praticamente isento de oxigénio

livre na superficie.

Por outro lado, diversos estudos de reforma a seco e a vapor do metano
(CLARIDGE et al., 1998; DARUJATI e THOMSON, 2005) mostraram que o Mo,C
pode sofrer desativacdo por oxidacdo, resultando na formacdo de MoO,, em
atmosferas predominantemente oxidantes. Sendo assim, é mais provavel que a
presenca de MoO, no catalisador pds-reacdo seja devida a oxidacdo do carbeto de
molibdénio pela &gua (reagente) e/ou pelo CO, produzido pela reacdo de
deslocamento gas-agua. Porém, analisando os resultados dos testes de avaliacdo
catalitica (Figura 4.10), ndo se evidencia a desativacdo do catalisador na maioria das
condicBes experimentais, o que gera davida sobre qual seria a atividade do MoO, na

reacao estudada.
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4.3.5 Avaliacdo da atividade do MoO ,

Para verificar a atividade do MoO, na reacdo de reforma a vapor do benzeno,
foi realizado um experimento utilizando o mesmo precursor do carbeto, ou seja,
MoOs/ y-Al,O3, porém substituindo o procedimento de carburacdo “in situ” por um
procedimento de reducdo “in situ”, que consistiu no aguecimento do reator a taxa de
2,5 °C.min? até a temperatura de 650 °C, sob vazdo de 100 NmL.min? de H,,
mantendo-se esta temperatura por 2 h. O MoO,/ y-Al,O; obtido desta forma foi
avaliado na reacéo de reforma a vapor do benzeno a temperatura de 650 °C, razdo
SIC = 1 e GHSV = 331 min. A Figura 4.13 apresenta a comparacdo entre 0s
resultados obtidos neste teste com aqueles obtidos com a utilizagéo do catalisador [3-

Mo,C/y-Al,O3; nas mesmas condi¢des experimentais.

100
= Mo,C/ALO,
e MoO,ALO,
80
60
X 4ol s *
20 4 _
« & & %
o o ® @ & - o
0 T T T T T
0 4 8 12 16 20
t (h)

Figura 4.13 - Resultados dos testes cataliticos com MoO,/Al,O3; e Mo,C/Al,Os.
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Figura 4.13 (cont.) - Resultados dos testes cataliticos com MoO,/Al,O3; e Mo,C/Al,Os.

Observa-se que o MoO,/Al,O; apresentou atividade muito inferior a do f-
Mo,C/y-Al,O3. A razdo H,/CO obtida com o 6xido foi inferior a obtida com o carbeto,
porém superior a obtida no teste em branco (com SiC — Figura 4.9) e a que seria
obtida no equilibrio termodindmico (Figura 4.8). Ademais, os produtos obtidos na
reacdo com o 6xido foram somente H, e CO. O CO, s0 foi obtido na rea¢cdo com o

carbeto, indicando que a reacdo de deslocamento ndo ocorreu na presenca do MoO..

Com base nestes resultados, é razoavel supor que uma possivel causa da
oscilacdo da conversdo do benzeno e da razdo H,/CO com o tempo, observada na
Figura 4.10, seja a ocorréncia de um processo de oxirredugcdo do carbeto de
molibdénio, uma vez que o 6xido possui atividade muito inferior a do carbeto na
reagdo em questdo. Esta hipotese pode ser representada pelas Equacgdes 4.5, 4.6 e

4.7 apresentadas a seguir:

Mo,C +5H,0 ~ 2MoO, + CO+5H, (4.5)
Mo,C +CO, « 2Mo0, +6CO (4.6)
2M00O, +5CH, « Mo,C+4CO+10H, 4.7)
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A reacao 4.5 foi proposta por THOMSON et al. (2003) para explicar a oxidacao
do carbeto nas reacdes de reforma a vapor. De acordo com estes autores, esta reacao
€ iniciada a 600 °C. De fato, os resultados de caracterizagdo do catalisador pos-reacéo

a 650 °C mostram a presenca do 6xido, indicando a potencial ocorréncia desta reacao.

As Equacgbes 4.6 e 4.7 foram propostas por CLARIDGE et al. (1998) para
representar um mecanismo de oxirreducéo do Mo,C na reacéo de reforma do metano
com CO,. De acordo com estes autores, a oxidacdo do carbeto pelo CO, é um
processo mais rapido do que a recarburacdo do 6xido pelo metano. Portanto, em

velocidades espaciais mais elevadas o carbeto se desativaria por oxidagao.

De fato, nos testes realizados, foi observada a desativagdo do catalisador na
condicdo de T = 850 °C e GHSV = 403 min™. Porém, esta desativacdo pode ter sido
influenciada pela mudanca na fase cristalina da y-Al,O; para 3-Al,Os, verificada nas
temperaturas de 750 °C e 850 °C pelas analises de DRX. Este processo pode ter
resultado na sinterizacdo das particulas do suporte e recobrimento de sitios ativos

presentes na superficie.

4.3.6 Efeito das condicdes experimentais sobre a es trutura cristalina do
suporte

Para avaliar se a desativacdo do catalisador foi causada pela mudanca na fase
cristalina do suporte e se esta mudanga ocorreu por exposicdo a temperatura e a
concentracdo de vapor elevadas, foi realizado um tratamento na y-Al,O; empregada
nos testes de reforma a vapor, submetendo-a as mesmas condi¢cfes experimentais do
teste a 850 °C; S/C = 3 e GHSV = 232 min?, porém sem alimentacdo de benzeno,
durante 20 h. Em seguida, foi realizado o preparo do precursor MoO; sobre este
suporte de acordo com o procedimento descrito na Secdo 3.2.1.1, e realizou-se o
experimento de reforma a vapor do benzeno, nas mesmas condi¢cdes experimentais

acima descritas, seguindo-se o procedimento descrito na Se¢ao 3.2.3.3.

Foram também realizadas as caracterizagfes da alumina tratada (Al,O3 yatada),
do precursor (13,56% MO0O3/Al,O3 yamda) € do catalisador (10% Mo,C/ALO;3 atada)
preparados a partir da mesma, bem como do catalisador pés-reacdo, seguindo o0s
mesmos procedimentos descritos na Sec¢do 3.2.2. Da mesma forma aplicada ao
catalisador preparado sobre y-Al,Os, as analises de fisissor¢do de N,, quimissorcéo de

CO e TPD de CO no catalisador virgem foram realizadas “in situ”.

79



A Tabela 4.4 apresenta as caracteristicas texturais da alumina tratada e do
precursor, determinadas através da técnica de fisissor¢cdo de N,. Estas analises foram
realizadas no equipamento TriStar 3020 do fabricante Micromeritics, seguindo

procedimento semelhante ao descrito na Sec¢éo 3.2.2.1.

Tabela 4.4 - Caracteristicas texturais da alumina tratada, do precursor e do catalisador virgem
sintetizados a partir da alumina tratada

Area especifica VVolume total Diametro
Amostra (mzp 1 de poros médio de
-9 (cm’.g™) poro (A)
Al,O3 yatada 104 0,57 242
13,56% MoOs/ AlbO3 yatada 93 0,44 206
10% M02C/ A|203 tratada 118 - -

“-* = *“nao calculado”

Comparando-se estes resultados com os da y-Al,Os, do precursor e do
catalisador preparados com este suporte (vide Tabela 4.1), verifica-se que o
tratamento hidrotérmico resultou na reducdo da area especifica da alumina e,
consequentemente, dos materiais sintetizados a partir da mesma. Isto se deu
provavelmente devido ao crescimento dos cristais de alumina, o que é corroborado
pelo significativo aumento do didmetro médio de poros nas amostras obtidas apos o
tratamento, lembrando que os mesoporos da alumina sdo essencialmente resultantes
do espaco intercristalito. Note-se, porém, que a queda de area especifica € bem
menor do que aquela observada pés-reacdo (52 m.g™ - Tabela 4.3), o que indica um
segundo fator para explicar a significativa reducdo de area durante a reacao, que pode

ser a deposicao de coque.

Analisando o difratograma da amostra 13,56% Mo0O3/Al;O3 yatada, apresentado
na Figura 4.14, é possivel identificar as difracbes mais finas relativas a &-Al,Os
(JCPDS 04-0877) e ao MoO; (JCPDS 47-1320), mostrando que o tratamento
acarretou nao apenas no aumento dos cristalitos de alumina mas também na mudanca

de fase cristalina do suporte.

NAMPI et al. (2011) determinaram experimentalmente a variacdo da area
especifica e do volume total de poros com a temperatura de calcinagdo da boemita.
Os resultados obtidos por estes pesquisadores mostraram que na faixa de
temperatura entre 400 e 1000 ‘C ocorre reducdo progressiva da area superficial e do

volume de poros da alumina. Entretanto, as andlises de DRX realizadas nas amostras
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de catalisador poés-reacdo sO evidenciaram a presenca da 06-Al,O; nas amostras
submetidas as temperaturas de 750 e 850 ‘C. Sendo assim, é provavel que a reducéo
da area especifica e do volume total de poros observada nas amostras de precursor e
catalisador preparadas sobre a alumina tratada tenha sido causada pelo crescimento

dos cristais da alumina, exacerbado na presenca de vapor.

1 ¥
3000 4 O -MoO s :
¥-3-ALO, o |
2500 - 0 ‘
<
> 2000
5 “« ¥
© ! ¥ |
T 1500 4 {
& 'O I
c ¥ \ /
) | A b f
- \‘” IRYA \ Y A W
£ 1000 - . Y ! W LT
1 ‘ had Yd LWL 3
M Va4 WV ST
500 ’r”v«m'”/ i
0 T . T l T Y T
20 40 60 80

Angulo de difragido (20)

Figura 4.14 - Difratograma da amostra 13,56% MoO3/Al,O3 yatada.

A andlise de quimissor¢do de CO do catalisador 10% Mo0,C/Al,O3 atada
apresentou como resultado o valor de 12 umol . g..". Este valor foi muito inferior ao
obtido com a amostra de catalisador 10% Mo,C/y-Al,O5 (92 pmol . gex’). ISto pode
indicar que a reducdo da area especifica da alumina facilitou a sinterizacdo da fase
ativa do catalisador pela reducdo da dispersdo do precursor. Outra hipétese seria o
blogqueio dos microporos pela mudanca de fase cristalina do suporte reduzindo o
acesso aos sitios ativos. Este resultado justifica o uso da y-Al,O3, ao invés da 6-Al,Os,

COmo suporte.

A Figura 4.15 apresenta os resultados do teste de reforma a vapor do benzeno
realizado com o catalisador 10% Mo,C/ AlLO;3 gaada, DEM cOmo 0s obtidos com o
catalisador 10% B-Mo,C/y-Al,O; na mesma condicdo experimental, para facilitar a
comparacgéo. Verifica-se que a atividade do catalisador sintetizado sobre a alumina
tratada foi semelhante a obtida com o catalisador suportado sobre a y-Al,Os,.
Entretanto, houve diferenca significativa na razdo H,/CO obtida, indicando que pode

ter ocorrido mudanca no mecanismo de reacao.
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Figura 4.15 - Resultados dos testes de reforma a vapor do benzeno com os catalisadores 10%

M0,C/ALO3 yataga € 10% B-M0,Cly-Al,Os.
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No difratograma da amostra de catalisador pds-reagéo, apresentado na Figura
4.16, observam-se, além das difracdes relativas a &-Al,Os, aquelas relativas ao MoO,
(JCPDS 32-0671) e ao B-Mo,C (JCPDS 79-0744). Este difratograma é muito
semelhante ao obtido com a amostra do catalisador 10% [3-Mo,C/y-Al,O3 pés-reagéo, o
gue significa que a mudanca na fase cristalina observada nos experimentos foi de fato

causada pela exposi¢do do suporte a temperatura elevada na presenga de vapor.
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Figura 4.16 - Difratograma da amostra de catalisador 10% Mo0,C/ Al,O3 yaada Obtida apés
reacao.

Analisando-se o perfil de dessorcdo do CO, apresentado na Figura 4.17, observa-
se a presenga de um pico, com ponto de maximo a temperatura de 124 °C, que esta
provavelmente associado a dessorcdo do CO quimissorvido nos sitios do carbeto.
Conforme foi discutido na analise de TPD de CO da amostra 10% Mo,C/y-Al,O3, 0s
demais picos e ombros observados em temperaturas entre 400 e 1000 °C podem estar
associados a reacdo do oxigénio presente na rede na forma de oxicarbeto ou nela
dissolvido com o carbono carbidico. A comparagcdo entre as intensidades relativas
destes picos com aqueles observados no TPD de CO da amostra 10% Mo,C/y-Al,O3
em temperaturas entre 500 e 1000 °C sugere que haja maior quantidade de oxigénio
presente na rede do catalisador depositado sobre a alumina tratada. Isto pode indicar
gue a carburacéo do precursor tenha sido incompleta sobre este suporte, o que pode
ter contribuido para a menor razdo H,/CO observada com o catalisador suportado

sobre a alumina tratada.
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Figura 4.17 - Perfil de dessor¢cé@o de CO da amostra 10% Mo,C/ Al;O3 yatada.

Conforme verificado pela andlise de fisissorcdo de N, (Tabela 4.4), a queda de
area especifica da y-Al,O; apds o tratamento hidrotérmico foi bem menor do que
aguela observada nas amostras de catalisador pos-reacao (Tabela 4.3), o que requer

a existéncia de outro fator contribuindo para a reducéo de area observada.

4.3.7 Andlises de teor de carbono e espectroscopia Raman em amostras poés-
reagéo

Para verificar se houve acumulo de carbono sobre a superficie do catalisador,
foram realizadas andlises de teor de carbono em amostras de catalisador apés reagéo
sob diferentes condi¢gfes operacionais. Os resultados séo apresentados na Tabela 4.5.
Para dar suporte a andlise, também foram calculadas as quantidades de carbono
acumuladas no catalisador (C,.) em massa e em quantidade de matéria, considerando
a massa de 300 mg de amostra utilizada em cada teste. A razdo molar entre a
guantidade de carbono acumulada no catalisador e a quantidade presente na carga,
exibida na ultima coluna da tabela, foi calculada considerando uma taxa de acumulo

constante ao longo de 20 h de teste, segundo a Equacéao 4.8.

84



molC,, _  C,,mol .9)
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carga

onde 20 é o tempo de reagdo (h) e Ncensin € @ Vazdo molar de benzeno na carga
(mol/h).

Tabela 4.5 - Resultados da analise de teor de carbono no catalisador pés-reagéao

T,oC S/C  GHSV,min® C,%m/m  C.,mg C,e, Mol mol C,c /Mol Cearga
650 3 403 1,90 3,9 3,28E-04 1,07E-03
650 1 232 8,90 24,9 2,08E-03 6,44E-03
750 2 317 14,0 40,2 3,35E-03 1,09E-02
850 3 403 15,0 43,2 3,60E-03 1,56E-02
850 1 232 40,5 119,7 9,98E-03 3,25E-02

(*) Equacéo 4.8.

Sabendo-se que o catalisador 10% Mo,C/y-Al,O; possui um teor nominal de
carbono de aproximadamente 0,6 %m/m, verifica-se que houve acumulo de cabono no
catalisador pos-reacdo em todas as condicBes experimentais. Ademais, 0 aumento no
teor de carbono foi maior quanto maior a severidade (maior temperatura e menor

velocidade espacial).

Embora o percentual de acumulo de carbono em relacdo a massa de
catalisador tenha sido elevado, sobretudo nas condicdes mais severas, em relacéo a
conversao do benzeno a formacao de carbono foi pouco significativa, pois assumindo
uma taxa constante de acumulo, o percentual de carbono da carga convertido a
“carbono livre” (acumulado na superficie) variou entre 0,644 e 3,25 % (Ultima coluna
da Tabela 4.5).

Os espectros Raman das amostras de catalisador pés-reacdo obtidas nas
diferentes condi¢cfes experimentais sdo apresentados na Figura 4.18. Observa-se, em
todos eles, a presenca de duas bandas largas com picos de maior intensidade em
torno de 1330 cm™ e 1600 cm™, correspondentes as regides das bandas D e G do
grafite. Estes espectros sdo tipicos de materiais carbonosos amorfos, que possuem
um misto de ligacdes sp? sp® e sp’, podendo inclusive conter hidrogénio em sua

estrutura.
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Figura 4.18 - Espectros Raman das amostras de catalisador pos-reacéo. (a) 850 °C; S/C=1;
GHSV = 232 min™; (b) 850 °C; S/C=3; GHSV = 403 min™; (c) 750 °C; S/C=2; GHSV = 317,5
min™; (d) 650 °C; S/C=3; GHSV = 403 min™.

Em todos os espectros, verifica-se que a banda D possui maior intensidade do
gue a banda G, o que tem sido relacionado, na literatura, a um elevado grau de
desordem estrutural (LOBO, 2005).

Comparando-se 0s espectros obtidos com os de outros trabalhos encontrados
na literatura (LI et al., 2006; WANG et al., 2015; YANG et al., 2014), é possivel deduzir
gue o material carbonoso encontrado nas amostras de catalisador pés-reacdo é do
tipo pirolitico, semelhante ao carvao produzido pela gaseificacdo de coque. De acordo
com os estudos de LI et al. (2006), a banda D representa sistemas de anéis
aromaticos contendo 6 ou mais anéis e a banda G representa a vibracdo molecular da
respiracdo (breathing) do anel aromatico C=C. Desta forma, o decréscimo da razao
entre as intensidades das bandas D e G, Ip/lg, tem sido correlacionado com o
crescimento do anel aromético, aproximando a composi¢cdo da amostra da do grafite
(YANG et al., 2014).

Analisando-se a Figura 4.18, é possivel verificar qualitativamente que a razéo

Io/lg foi menor na amostra obtida ap6s reacdo a 850 °C, S/C=1 e GHSV = 232 min™
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(Figura 4.18 a) do que na amostra a 850 °C; S/C=3; GHSV = 403 min™ (Figura 4.18 b),
indicando que o material carbonoso obtido na primeira apresenta maior nimero de
anéis condensados. Nesta condi¢do de elevada temperatura, a formacao de coque &
favorecida, podendo ser resultante da reacdo de desidrogenagdo do benzeno.
Entretanto, a elevada razdo molar vapor/carbono (S/C = 3) favorece a gaseificacdo do
coque formado. Sabendo-se que os compostos aromaticos com maior numero de
anéis condensados sdo mais refratarios a gaseificacdo do que os compostos com
menor nimero de anéis condensados, é possivel inferir que uma maior conversao do
coque através da reacdo de gaseificacdo acarretaria na obtencdo de menor
guantidade (massa) de residuo carbonoso (carvdo) com maior niumero de anéis
aromaticos condensados, sendo esta uma hip6tese para a menor razdo Ip/lg

observada.

Esta hipétese ganha forca pelo fato da amostra obtida apds reacédo a 850 °C,
S/IC=1 e GHSV = 232 min™ apresentar maior quantidade de carbono residual (vide
Tabela 4.5) do que a amostra obtida apos reacdo a 850 °C, S/C=3 e GHSV = 403
min™. Embora a temperatura seja a mesma (i.e. mesma tendéncia a formacdo de
coque), a menor razdo S/C pode ter levado a uma gaseificacdo mais lenta do coque,
resultando em maior quantidade de residuo com menor nimero de anéis aroméaticos

condensados.

De acordo com esta andlise, seria razoavel esperar que o teor de carbono
acumulado na superficie do catalisador na condicdo de a 850 °C, S/C = 3 e GHSV =
232 min™ fosse da mesma ordem de grandeza do que foi medido experimentalmente
na condic&o de 850 °C, S/C=3 e GHSV = 403 min™. Verifica-se na Tabela 4.5 que este
teor foi de 15%, muito proximo ao obtido na amostra poés-reagcdo a 750 °C.
Comparando estes resultados com os de area especifica, apresentados na Tabela 4.3,
verifica-se que a estabilizacdo na queda da area especifica a partir de 750 °C coincide
com a estabilizagdo do teor de carbono acumulado na superficie do catalisador. Isto
reforca a hipotese de que o acumulo de carbono na superficie tenha grande
contribuicdo para a queda na area especifica do catalisador e deve ter sido uma

importante causa da desativacao do catalisador.
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4.4 ANALISE ESTATISTICA E DESENVOLVIMENTO DE MODELO S

A analise estatistica inicial dos dados foi realizada empregando-se todos o0s
valores das variaveis de resposta obtidos ao longo do tempo de reacdo, conforme a

planilha disponivel no Apéndice B.

Utilizando os resultados das réplicas dos experimentos no ponto central, foram
calculadas a média, a variancia e o desvio padrdo amostrais por meio do Software

Statistica ®

, empregando as Equacdes 4.9, 4.10 e 4.11. Os resultados séo
apresentados na Tabela 4.6. As variaveis H, %, CO %, CO, % e CH,4 % representam
os teores (em % mol) destes componentes no produto, em base seca e livre de inertes

e de benzeno.

N
2%

X ="l 4.9
N (4.9)
N _
(Xn - X)
82 = n=1 410
=TT (4.10)
— 2
SX = SX (4.11)
— 2
onde X é a média amostral, S, € a variancia amostral, S, é o desvio padréo, x é a

variavel, n é o numero do experimento e N € o total de experimentos.

Tabela 4.6 - Analise das médias e desvios no ponto central

Variavel X S S,
X % 28,6 128 11,3
H,/CO 4,52 0,200 0,448
H, % 71,4 4,62 2,15
CO% 16,0 3,06 1,75
CO, % 12,0 3,60 1,90
CH; % 0,679 0,30 0,361
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Observa-se que o0 erro padrdo da conversdo de benzeno é elevado,
correspondendo a cerca de 40% da média. Isto se deve ao comportamento oscilatério

desta variavel com o tempo, conforme discutido na Secgéo 4.3.2.

O calculo da regido de confianca através da distribuicdo t-Student pressupde
que os dados tenham distribuicdo normal (PINTO e SCHWAAB, 2007). Para verificar
se esta hipotese é adequada, realizou-se o teste de Shapiro-Wilks (SHAPIRO e
WILKS, 1965) para todas as variaveis de resposta. Os resultados, apresentados na
Tabela 4.7, mostram que todas as varidveis de resposta podem ser representadas
pela distribuicdo normal, exceto o teor de H, (H, %), que apresentou “valor de p”
inferior a 0,05. Mesmo que provavelmente ndo apresente distribuicdo normal, esta

variavel de resposta serd considerada na andlise inicial dos dados experimentais.

Tabela 4.7 — Resultados do teste de Shapiro-Wilks

Variavel Valor de p
H, % 0,0314
CO % 0, 517
CO, % 0,664
CH4 % 0,157

X % 0,830
H,/CO 0,448

Assim, as regifes de confianca da média e da variancia verdadeiras foram

calculadas, empregando as distribuicdes t-Student e Chi-Quadrado ( x?), conforme as

Equacbes 4.12 e 4.13:

~.. S .. S
X+t < g, < X +t,—=2 4.12
1IN Hy 2 N (4.12)
2 2
(N —1)S—X2 <o?<(N —1)S—X2 (4.13)
X2 X1

O numero de graus de liberdade no ponto central foi de 37 (N -1 =38 - 1 = 37).

Assim, adotando nivel de confiangca de 95%, os valores de t obtidos sdo: t; =-2,03 e t,
= 2,03. Os valores de x’ obtidos a partir do software Statistica ® foram: y?=22,11e X7

= 55,67. As regides de confianca das médias e variancias reais das variaveis de

resposta sédo apresentadas nas Tabelas 4.8 e 4.9.
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Tabela 4.8 - Regides de confianca das médias reais no ponto central.

X % 24,9 < P < 32,3
H,/CO 4,34 < My < 4,71
H, % 70,7 < My < 72,1

CO% 15,4 < Py < 16,5
CO, % 11,3 < P < 12,6
CH, % 0,560 < P < 0,798

Tabela 4.9 - Regibes de confianca das variancias reais no ponto central.

X % 85,1 <ol< 214
H,/CO 0,133 <g°< 0,335
Ha % 3,07 <0l< 7,73

CO % 2,03 <0l< 5,12
CO, % 2,40 <ol< 6,03
CH,% 00866 <g0,°< 0,218

Buscando comparar as médias obtidas no ponto central com as do plano
experimental completo, foi utilizada a distribuicdo t-Student, conforme a Equagé&o 4.12.
Considerando que o plano completo apresenta 138 graus de liberdade, os valores de
de t obtidos sdo: t; = -1,98 e t, = 1,98. As regifes de confianca das médias das
variaveis de resposta no plano experimental completo sdo apresentadas na Tabela
4.10.

Tabela 4.10 - Regides de confianca das médias reais no plano experimental completo.

X % 26,0 < My < 33,0
H,/CO 4,23 < My < 479
H, % 67,1 < My < 69,2

CO % 15,9 < My < 17,6
CO, % 13,3 < Py < 14,9
CH; % 0,836 < My < 1,06

Comparando-se os valores apresentados nas Tabelas 4.8 e 4.10, pode-se
verificar que as regides de confianca das médias das variaveis X%, H,/CO e CO% no
plano experimental e no ponto central apresentam sobreposicdo, o que significa que

as mesmas sao semelhantes. Entretanto, as regides de confianca das variaveis H, %,
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CO, % e CH4; % no ponto central e no plano completo sédo diferentes. Portanto, as
médias no ponto central e no plano experimental completo sdo diferentes, o que

significa que elas ndo podem representar o mesmo conjunto de dados.

Para que seja possivel afirmar que as condigcbes experimentais empregadas
apresentaram efeito sobre as variaveis de resposta, é importante verificar se as
variancias obtidas através das réplicas sdo estatisticamente diferentes das do plano
experimental completo (PINTO e SCHWAAB, 2007). Para que esta hip6tese seja
verdadeira, para cada variavel de resposta, deve ser verificada a auséncia de
intersecdo entre a regido de confianga da variancia no ponto central e no plano

experimental completo.

A regido de confianca de cada variavel no plano experimental completo foi
calculada, empregando-se a distribuicdo Chi-Quadrado (x?), conforme a Equac&o

4.13. Para 138 graus de liberdade e nivel de confianca igual a 95%, os valores de
X2 obtidos pelo software Statistica ® foram: /= 107,37 e Y5 = 172,41. Os resultados

sdo apresentadas na Tabela 4.11.

Tabela 4.11 - Regides de confianca das variancias reais no plano experimental completo.

X % 349 <06/< 560
H,/CO 131 <0< 211
H, % 330 <0°< 529
CO % 199 <0< 320
CO, % 179 <0< 287

CH, % 0353 <0G°< 0,566

Comparando os dados da Tabela 4.9 com os da Tabela 4.11, verifica-se que
ndo ha sobreposicdo entre as regides de confianca da variancia real de cada variavel
de resposta obtidas no ponto central e no plano experimental completo e que as
variancias no plano completo sdo maiores do que as do ponto central. Esta analise
permite afirmar que as variaveis de resposta variam no plano. Sendo assim, faz

sentido modelar o efeito das variaveis independentes sobre cada variavel de resposta.

Outra forma de avaliar se as variancias sao estatisticamente semelhantes é

através da Analise de Variancia (ANOVA), aplicando-se o teste F (PINTO e
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SCHWAAB, 2007). De acordo com este teste, para que as variancias de duas
variaveis sejam consideradas iguais, no limite de confiangca de 95%, o valor de F
precisa satisfazer a desigualdade representada pela Equagéo 4.14:

F<F=2<F, (4.14)

2|9,

onde F; e F, sdo os valores da distribuicdo F de Fisher nos intervalos de probabilidade
acumulada definidos por PAC(Fl;Vl,I/Z): 0,025 e P, (F2 ;Vl,Vz) = 0,975 e v; e v, séo

os graus de liberdade das variaveis 1 e 2.

Assim, para este nivel de confianca e nimeros de graus de liberdade iguais a
37 no ponto central e 138 no plano completo, os valores de F obtidos pelo software
Statistica ® foram: F, (0,025; 37; 138) = 0,57202 e F, (0,975; 37; 138) = 1,616508. A
Tabela 4.12 apresenta as variancias amostrais de cada variavel de resposta no ponto
central (s%;) e no plano experimental completo (s°, bem como os valores de F

calculados pela razéo entre elas.

Tabela 4.12 - Resultados no teste F entre variancias no ponto central e no plano completo

Variavel S,? S,? F
X % 128 435 0,294
H,/CO 0,200 1,64 0,122
H, % 4,62 41,2 0,112
CO% 3,06 24,9 0,123
CO; % 3,60 22,3 0,162

CH, % 0,130 0,441 0,296

Verifica-se que os valores de F obtidos para as varidveis de resposta ndo
satisfazem a desigualdade apresentada na Equacédo 4.14, confirmando que as

variancias no ponto central e no plano fatorial completo sao distintas.

Para identificar o grau de interdependéncia entre cada par de variaveis de
resposta no plano completo, foram calculados por meio do software Statistica ® os

coeficientes de correlagéo linear de Pearson, utilizando a Equacgédo 4.15.
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i(xi —Y)(yi _\?)

,0 = i=1 (415)

(Eb {2+

onde r é o coeficiente de correlagdo linear, n € o niUmero de pares das variaveis (no

caso, 0 numero de experimentos), x; € y; sdo 0 par de variaveis de resposta no

experimento i, e X e Y sdo as médias amostrais das varidveis de resposta x e y. As

correlagbes foram ca
Os resultados séo apresentados na Tabela 4.13.

Tabela 4.13 - Matriz de correlacdes entre as variaveis de resposta

X % H,/CO H, % CO % CO,% | CH,%

X % 1,000 | 0,476 0,123 -0,552 0,418 | -0,012
H,/CO | 0,476 | 1,000 0,710 -0,907 -0,017 | 0,072
H,% | 0,123 | 0,710 1,000 -0,694 -0,633 | 0,058
CO% | -0552 | -0,907 -0,694 1,000 -0,109 | -0,035
CO,% | 0418 | -0,017 -0,633 -0,109 1,000 | -0,183
CH,% | -0,012 | 0,072 0,058 -0,035 -0,183 | 1,000

As correlagfes consideradas significativas (modulo = 0,7) foram marcadas em
negrito na Tabela 4.13. Observa-se que os teores de H, e CO no produto estdo
inversamente correlacionados, o que reforca a importdncia da reagdo de

deslocamento gas-agua.

Devido ao comportamento oscilatério da conversdo do benzeno e da razao
H,/CO ao longo do tempo de reacdo (Figura 4.10), foram calculadas também as
correlagBes entre os pares de variaveis em cada condicdo do plano experimental. Os
resultados sdo apresentados de forma consolidada nas Tabelas 4.14 e 4.15, em que 0
valor +1 indica forte correlacédo direta e o valor -1 indica forte correlagéo inversa. Os

resultados completos sao apresentados no Apéndice D.

Verifica-se que, em quase todas as condicBes experimentais, a concentracao
de H, no géas produzido variou inversamente com a de CO,, com elevado grau de
correlacéo. Este resultado pode indicar que o catalisador sofre oxidacdo por reacao

com o CO,; e reducéo pelo H,. Com efeito, THOMSON et al. (2003) verificaram, em
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estudos de reforma a seco do metano empregando Mo,C massico, que o CO,

apresentou maior poder de oxidagao do carbeto do que o vapor.

Correlagdo com t Correlagdo com X

T,°C | GHSV, min, S/C X H,CO H, CO CH, H, CO CO,

650 403 1

650 232 1 -1 -1 1

650 232 3 -1 1

650 403 3

750 2 317

750 2 317

750 2 317

850 1 232 -1 -1 1

850 1 403 -1 -1

850 3 232 1 -1 -1

850 3 403 1 -1

Tabela 4.14 - Correlacgdes entre as variaveis de resposta — parte 1
Correlagdo com H,CO Correlagdo com H, Correlagdo com CH,

T,°C | GHSV, min, | SIC H, co CH, co co, CH, co co,
650 403 1 1 1 1
650 232 1 1 1 1 1
650 232 3 1 -1 -1 -1 1
650 403 3 1 -1 -1
750 2 317 1 1
750 2 317 1 1
750 2 317 1 1 1
850 1 232 1 1 1 1 1
850 1 403 1 1 1
850 3 232 1 -1 1 1
850 3 403 1 1 1

Tabela 4.15 - CorrelacBes entre as variaveis de resposta — parte 2

A Unica corrida em que a correlagdo entre o H, e CO, ndo foi considerada

significativa (médulo inferior a 0,7) foi a da condicdo 850 °C; S/C=1; 403 min™. Esta

condicao também é a unica em que se observa uma correlagdo significativa (e inversa)

da conversdo do benzeno com o tempo de reagdo, o que indica que houve

desativagao. Este resultado pode indicar que nesta condigdo experimental o
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catalisador foi oxidado pelo CO, e néo foi reduzido pelo H,, sendo a oxidacdo uma das

causas da perda de atividade.

Cabe ressaltar, entretanto, que o fato de nao terem sido verificadas correlacdes
significativas entre duas variaveis nao significa hecessariamente que as mesmas nao
apresentem interdependéncia no plano, pois estdo sendo avaliados apenas o0s

coeficientes de correlagao linear.

4.4.1 Modelo empirico de impacto das variaveis inde  pendentes sobre a

conversao e sobre arazdoH ,/CO

Para fins de modelagem e estimacdo de parametros, os dados experimentais
utilizados foram as médias aritméticas dos valores das variaveis de resposta obtidos
ao longo do tempo de reagdo. A Unica excecao foi a condigdo de T =850 °C, S/C=1¢e
GHSV = 403 min™, em que foi observada desativagéo do catalisador a partir de 12 h
de reacdo. Nesta condi¢cdo, foram consideradas as médias dos trés valores finais de
cada variavel de resposta, obtidos nos tempos de reacao iguais a 17; 18,5 e 20 h. A
Tabela 4.16 apresenta os dados experimentais utilizados para modelagem e

estimacdo de parametros.

Tabela 4.16 — Resultados experimentais consolidados

T,°C | GHSV, min™ SIC H% [ CO% | CO,% | CHy, % X % H,/CO
650 232 1 66,3 19,1 14,4 0,25 25,2 3,55
650 403 1 62,5 19,6 17,3 0,59 11,2 3,24
650 232 3 55,2 27,7 15,9 1,14 15,4 2,02
650 403 3 64,6 22,6 11,5 1,35 11,4 2,89
750 318 2 70,6 14,8 13,8 0,77 37,0 4,70
750 318 2 70,1 17,8 11,8 0,35 27,4 3,96
750 318 2 73,4 14,9 10,7 1,03 19,6 4,97
850 232 1 67,4 9,69 22,2 0,66 63,4 7,27
850 403 1 74,3 11,9 13,3 0,60 19,1 6,16
850 232 3 72,6 12,4 13,3 1,77 68,9 5,90
850 403 3 69,8 14,7 13,4 2,09 24,8 4,74
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A Tabela 4.17 apresenta os valores das médias, variancias e desvio padrao
obtidos através das réplicas no ponto central, empregando os dados da Tabela 4.16.
Os valores foram calculados pelo software Statistica ® utilizando as Equacdes 4.9 e
4.10.

Tabela 4.17 - Médias e desvios das variaveis no ponto central utilizando os dados da Tabela
4.16

Variavel X s S,

X % 28,0 75,87 8,71

H,/CO 4,54 0,120 0,350

H, % 71,3 3,17 1,78
CO% 15,8 2,89 1,70
CO, % 12,1 2,41 1,55

CH; % 0,720 0,120 0,340

Para avaliar o efeito das variaveis operacionais (T, GHSV, S/C) sobre a
conversdo do benzeno (X %), optou-se por empregar inicialmente um modelo
empirico, na forma da Equacgédo 4.16, onde sdo considerados os efeitos lineares e de

sinergia entre as diferentes varidveis independentes.

N N N
Yo =3+ ax + > bxX (4.16)

i=1 = =1
onde Y, sdo as variaveis independentes, N € o nimero de variaveis dependentes
(igual a 3), a; séo os parametros dos termos lineares, b; séo os parametros dos termos

ndo-lineares, x;, X;Sdo as variaveis dependentes.

A estimacdo dos parametros foi realizada por meio do software Statistica ®,
empregando o0 método de Levenberg-Marquardt (LEVENBERG, 1944 e
MARQUARDT, 1963) e a funcdo objetivo de minimos quadrados, descrita pela
Equacédo 4.17.

NE
Foy =2 (¥ —¥)° (4.17)
i=1

onde NE é o nimero de experimentos, y;° € o valor experimental da variavel i e y© é o

valor da variavel i calculado pelo modelo.
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Assim, foram assumidas as seguintes hipoteses (PINTO e SCHWAAB, 2007):

v" O modelo é perfeito, ou seja, os desvios encontrados entre os valores
medidos experimentalmente e os calculados pelo modelo sédo devidos
exclusivamente ao erro experimental;

v O experimento é bem feito, ou seja, os valores das variaveis de
resposta obtidos experimentalmente sdo estatisticamente 0s mais
provaveis;

v As variaveis independentes ndo sdo sujeitas a erros. Esta hipotese é
considerada plausivel, visto que a temperatura e as vazbes dos

reagentes foram controladas.

A cada estimacdo efetuada, foram eliminados o0s parametros que
apresentavam o valor “zero” no intervalo de confianca, ou seja, aqueles que nao
apresentavam significancia estatistica, de forma a se obter o0 modelo mais simples que

representasse bem os dados.

Desta forma, o modelo empirico obtido para a conversdo do benzeno foi o

apresentado na Equacao 4.18.
X% = ap + a,*T — a,*GHSV — b ,*T*GHSV (4.18)

Este modelo apresentou correlagcdo entre os valores calculados e
experimentais igual a 0,97 e valor final da fung&o objetivo igual a 229,7. Os parametros

estimados sdo mostrados na Tabela 4.18.

Tabela 4.18 - Pardmetros estimados para o modelo de conversédo do benzeno

Lopor Eaedsgg LI (95%) LS (95%) Valor de p
ag 20,73 1,73 25,65 3382  0,000001
a 14,59 2,03 9,80 1938  0,000177
a,  -12,84 2,03 17,62 805  0,000390
by  -834 2,03 13,13 355 0004471

Os valores de LI (95%) e LS (95%) representam os limites inferior e superior da
regido de confianca dos parametros com nivel de confianca de 95%. O “valor de p”
indica o grau de desconfiangca do parametro. “Valores de p” inferiores a 0,05 indicam

gue o parametro apresenta significancia estatistica com nivel de confianca de 95%.
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Para que o modelo seja considerado bom, além de apresentar um bom grau de
correlacdo entre os valores calculados e experimentais (= 0,9), os parametros
estimados devem apresentar baixa correlacdo entre si (PINTO e SCHWAAB, 2007).
Ou seja, quanto mais independentes forem o0s parametros, mais precisa serd a

identificac@o dos efeitos das varidveis operacionais através do modelo.

A auséncia de correlacdo entre os parametros do modelo é assegurada pelo

plano experimental empregado, que foi o plano fatorial (PINTO e SCHWAAB, 2007).

Outra caracteristica fundamental de um bom modelo € sua capacidade de
representar os erros experimentais de forma satisfatéria (PINTO e SCHWAAB, 2007).
Para que isso seja verdade, a variancia de predicdo do modelo deve ser semelhante a
variancia experimental, o que pode ser verificado aplicando-se o teste F (Equacéo
4.14). Como foi empregada a funcéo objetivo de minimos quadrados, a variancia do
modelo foi calculada através da Equacdo 4.19, resultando no valor de 32,81.

2 _  Foy
S = NE - NP (4.19)

A variancia da varidvel X % no plano experimental obtida empregando-se as
réplicas no ponto central foi apresentada na Tabela 4.17 e é igual a 75,87. Portanto:
2
3281
S o384 4305
7587

S,

Para o nivel de confianca de 95% e graus de liberdade iguais a 2 (réplicas no
ponto central) e 7 (modelo) os valores de F obtidos por meio do software Statistica ®
foram F, (0,025;7;2) = 0,1529 e F, (0,975;7;2) = 39,36. Desta forma, verifica-se que a
razao entre as variancias do modelo e do plano experimental satisfaz a desigualdade
apresentada na Equacéo 4.14. Portanto, pode-se dizer que as variancias do modelo e
dos dados experimentais sdo semelhantes. Logo, 0 modelo é capaz de representar

adequadamente 0s erros experimentais.

A Figura 4.19 apresenta a correlacdo entre os dados experimentais e 0s
calculados pelo modelo. As barras verticais representam o erro experimental e as
barras horizontais, o erro de previsdo do modelo. Cabe ressaltar que 0s erros
experimentais foram considerados constantes (erro do ponto central), mas os erros do
modelo variaram ao longo da regido experimental, de acordo com os erros dos

parametros, apresentados na Tabela 4.18.
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Figura 4.19 - Correlagéo entre os valores medidos e os calculados pelo modelo de converséo

do benzeno.

Assim, verifica-se que o modelo apresenta bom desempenho, pois 0s pontos
estdo distribuidos uniformemente em torno da reta vermelha que representa o modelo

ideal.

A diferenca entre os valores medidos e os calculados pelo modelo é chamada
de residuo. Em um bom modelo, os residuos devem apresentar o0 mesmo tipo de
distribuicdo dos dados experimentais (PINTO e SCHWAAB, 2007). Neste caso, 0s

residuos devem apresentar distribuicdo normal.

A Figura 4.20 apresenta a curva de probabilidade normal dos residuos, obtida
empregando o software Statistica ®. Assim, verifica-se que sob o ponto de vista dos
residuos o modelo também apresentou desempenho satisfatério, visto que os valores
dos residuos ficaram distribuidos de modo uniforme em torno da reta que representa

os valores obtidos pela distribuicdo normal.
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Figura 4.20 - Curva de probabilidade normal dos residuos do modelo de conversédo do
benzeno.

De acordo com a analise apresentada, o modelo foi considerado bom e é

apresentado na Equacéo 4.20.

X% = (29,73 + 3,45) + (14,59 + 4,06)*T — (12,84 + 4 ,06)*GHSV — (8,34 * 4,06)*T*GHSV  (4.20)

Este modelo mostra que a conversdo do benzeno cresce com 0 aumento da
temperatura de reacdo e decresce com o aumento da velocidade espacial na faixa
operacional empregada. Isto € consistente com 0 esperado no regime cinético, sendo
a reacdo na superficie a etapa lenta da reacdo. De acordo com a equacgdo de
Arrhenius, a taxa de reacdo aumenta com o aumento da temperatura. Quanto a
velocidade espacial, 0 aumento do seu valor esta associado a reducdo do tempo de
contato entre os reagentes e a fase ativa, com consequente diminuicdo das taxas de

reacao.

Adotando-se 0 mesmo método e 0 mesmo procedimento de estimacdo de
parametros utilizado para obter o modelo de conversdo do benzeno, foi obtido um
modelo empirico para a razdo H,/CO no produto, o qual é apresentado na Equacgéo
4.21.

H,/CO=a0+al*T+a3*S/C (4.21)
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Este modelo apresentou coeficiente de correlacdo igual a 0,96 e valor final da
funcdo objetivo igual a 1,185. Os parametros estimados sdo mostrados na Tabela
4.19.

Tabela 4.19- Parametros estimados para o modelo de de H,/CO

Valor estimado | Desvio padréo LI (95%) LS (95%) | Valordep
ao 3,52 0,116 3,25 3,78 0,000000
a 1,25 0,136 0,935 1,56 0,000016
as -0,491 0,136 -0,805 -0,177 0,06883

A variancia deste modelo, calculada de acordo com a Equacéo 4.19, foi igual a
0,148.

A variancia da variavel H,/CO no plano experimental obtida empregando-se as
réplicas no ponto central foi apresentada na Tabela 4.17 e é igual a 0,120. Logo, o

valor de F deste modelo é de 1,23.

Este valor satisfaz a desigualdade apresentada na Equacéo 4.14, utilizando os
valores de F; (0,025;8;2) = 0,165 e F, (0,975;8;2) = 39,37. Sendo assim, pode-se

considerar que este modelo consegue representar bem 0s erros experimentais.

A Figura 4.21 apresenta a correlacdo entre os dados experimentais e 0s
calculados pelo modelo de H,/CO, a partir da qual se verifica que o modelo apresenta
boa capacidade de predicdo, pois os pontos estdo distribuidos uniformemente em

torno da reta vermelha que representa o modelo ideal.

A curva de probabilidade de distribuicdo normal dos residuos deste modelo,
obtida empregando o software Statistica ®, é apresentada na Figura 4.22, na qual se
observa que sob o ponto de vista dos residuos o modelo também apresentou
desempenho satisfatdrio, visto que os residuos estédo distribuidos de modo uniforme

em torno da reta que representa os valores obtidos pela distribuicdo normal.
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Figura 4.22 - Probabilidade de distribuicdo normal dos residuos do modelo de H,/CO.

Com base na andlise apresentada, o modelo foi considerado bom

apresentado na Equagéo 4.22:

(0]
[N
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H,/CO = (3,52 +0,232) + (1,25 + 0,272)*T — (0,491 + 0,272)*SC (4.22)

Assim, de acordo com o modelo, a razdo H,/CO no produto aumenta
linearmente com a temperatura e decresce com o aumento da razdo vapor/carbono na
carga. De fato, considerando que a razdo H,/CO esteja associada ao avanco das
reacdes de reforma a vapor e de deslocamento gas-agua, pode-se esperar que, no
regime cinético, esta razdo aumente com a elevacdo da temperatura, visto que as

taxas de reacdo aumentam com a temperatura segundo a equacéo de Arrhenius.

Porém o efeito da razdo S/C sobre a razdo H,/CO é oposto ao esperado,
considerando-se que uma maior concentracdo de vapor favoreceria o deslocamento
do equilibrio da reacdo de WGS no sentido de formacdo de produtos, elevando a
razéo H,/CO. Nao foi identificada nenhuma evidéncia experimental que corrobore este
efeito. Como a varidvel S/C tem ordem de grandeza muito inferior & variavel T, o
impacto da razdo vapor/carbono sera muito menor do que o impacto da temperatura

sobre a razao H,/CO.

4.4.2 Modelos de etapas reacionais

Tendo em vista os resultados dos testes de avaliagdo catalitica e de
caracterizacdo das diferentes amostras, apresentados na Secéo 4.3, é razoavel supor
que a reacdo de conversdo do benzeno ocorre através de um mecanismo complexo,
envolvendo diversas etapas reacionais. A literatura apresenta diversos modelos
cinéticos para a reacdo de reforma a vapor de hidrocarbonetos empregando
catalisadores minerais e metélicos, porém até o momento ndo foi encontrado na
literatura nenhum estudo envolvendo a reacéo de reforma a vapor do benzeno com a

utilizacdo de carbeto de metal de transicdo como catalisador.

Uma abordagem simples e bastante Util para identificacdo inicial das reacfes
elementares que compdem um mecanismo complexo ou sobre o qual se dispbe de
pouco conhecimento é a determinacao do grau de avanco das reacdes. Sabe-se que 0
grau de avanco de uma reacao representa a variacdo entre a quantidade de matéria
de cada espécie quimica envolvida na reacao divida pelo seu respectivo coeficiente

estequiométrico, conforme a Equacgéo 4.23.
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de =—+~ i=1,2,..,N) (4.23)

onde v; é o coeficiente estequiométrico da espécie i e dN; é a variacao infinitesimal de

gquantidade molar de tal espécie.

Considerando que no estado inicial, o grau de avanco da reacdo € nulo e
integrando a Equacdo 4.23 do estado inicial, onde € = 0 e Ni = Ni0, até um estado

alcancado arbitrariamente pela converséo (N,, €), obtém-se a Equacéo 4.24:
N, =N, ,+V & (i=1,2,..,N) (4.24)

Sabendo que a quantidade de matéria total (N) num dado momento € igual a

soma das quantidades de matéria de cada espécie, obtém-se a correlacdo entre as

fracBes molares (y;) e o grau de avanco (g):

y — Ni — Ni0+Vi£
=L =10 I°
+
N Notve (4.25)
Para um sistema com mdltiplas rea¢des, a expressao se torna:
N, + Z Vi €,
y, = ‘ (i=1,2,.., N) (4.26)

onde vj é igual ao coeficiente estequiométrico da espécie i na reacgéo j, v; € a soma
dos coeficientes estequiométricos de todas as especies na reacdo j e € € o grau de

avanco da reacao j.

A Tabela 4.20 apresenta as constantes termodindmicas de diversas reacdes
que podem ocorrer espontaneamente nas condicdes empregadas nos experimentos
de reforma a vapor do benzeno, obtidas a partir da ferramenta Thermochemistry
Synthlet (LEACH, 2015). Além de serem espontaneas, estas reagfes ocorrem em
processos de gaseificacdo de biomassa em temperaturas semelhantes as
empregadas neste trabalho (GOMEZ-BAREA e LECKNER, 2010) e, por isso, foram

selecionadas.
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Tabela 4.20 - Constantes termodindmicas a 1000 K (LEACH, 2015).

Equagdo quimica Reagdo et i ey e
CsHe + 6 H,O ¢ 6 CO + 9 H» Reforma a vapor do benzeno -766,6 1002,8 1769 1,10E+40
CO + H,O < CO, + H» Deslocamento gas-agua (WGS) -74,0 2,9 0,008 7,32E+00
C+H,0 < CO+H, Gaseificagéo -77,4 175,3 0,253 1,10E+04
C+C0O, < 2CO Reacéo de Boudouard -3,4 1725 0,176 1,51E+00
2 CsHg < 3 CH, + 9C Cragueamento térmico do benzeno -586,3 -322,4 0,264 4 20E+30
CsHe —~ 6 C +3H, Decomposicao térmica do benzeno -302,2 -49 0,253 6,08E+15
CH;s + 2 H,0O « CO, + 4 H, Reforma a vapor do metano -83,4 250,1 0,334 2,28E+04
CsHg + 9 Hy, <+ 6 CH, Hidrogenacéo do benzeno -266,0 -497.9 -0,232 7,84E+13
2CsHg+ 30, 12C + 6 H,O Oxidagéo do benzeno -669,7 -906,5 -0,237 9,51E+34
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Com base nas reacbes apresentadas na Tabela 4.20, foram elaborados
diversos modelos de etapas reacionais de forma a se obter uma reacdo global que
apresentasse 0s reagentes e produtos observados experimentalmente. Para
contemplar o processo de oxirreducdo do catalisador e o acumulo de carbono
observado no mesmo, o oxigénio (O,) e o carbono foram incluidos entre as espécies
reacionais em alguns modelos, embora suas fracbes molares ndo tenham sido

medidas.

Em seguida, foi utilizado um procedimento numérico desenvolvido em
linguagem FORTRAN 90 (ZOBOLI, 2009) para identificacdo do grau de avanco de
etapas reacionais em mecanismos complexos. O procedimento consiste na
minimizagdo dos residuos dos balancos de massa dos componentes reacionais,
utilizando como parametros os graus de avanc¢o de cada reacdo elementar. A técnica
de minimizacdo empregada € a do Enxame de Particulas (PSO), desenvolvida por
KENNEDY e EBERHARDT (1995). Por ser um método de otimizacdo heuristico, o
Enxame de Particulas apresenta grande flexibilidade, podendo ser aplicado a diversos
tipos de funcéo objetivo. Além disso, pode ser utilizado em problemas que apresentam
grande quantidade de parametros, ndo sdo muito sensiveis as estimativas iniciais dos
parametros, ndo requerem o calculo de derivada da funcéo objetivo e sdo capazes de

realizar uma otimizacao global (PINTO et al., 2008).

Assim, a partir dos dados de entrada fornecidos (reacdes, compostos
envolvidos, fracdes molares dos compostos na entrada e na saida do reator), foram
estimados os graus de avanco das reagfes elementares para cada modelo de modo a
minimizar a diferenca entre as fracdes molares dos produtos calculadas e as medidas

experimentalmente.

As fragbes molares dos reagentes (C¢Hs € H,O) e dos produtos (H,, CO, CO, e
CH,), utilizadas como dados de entrada, foram calculadas a partir dos valores médios
das concentracdes em base molar dos mesmos obtidos ao longo do tempo de reacéo,
em base livre de inertes. Estes dados s&o apresentados na Tabela 4.21, onde y

representa a fracdo molar do composto.
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Tabela 4.21 - Dados experimentais utilizados no calculo do grau de avanco das reacdes.

Entrada Saida
yCeHs yH:0 yCoHe yH:0 yH: yCO yCO; yCH,4
0,14 0,86 0,0888 0,8798 0,0208 0,0060 0,0045 0,0001
0,14 0,86 0,1225 0,8246 0,0330 0,0104 0,0092 0,0003
0,05 0,95 0,0293 0,9292 0,0229 0,0115 0,0066 0,0005
0,05 0,95 0,0549 0,8866 0,0378 0,0132 0,0067 0,0008
0,08 0,92 0,0274 0,9684 0,0030 0,0006 0,0006 0,0000
0,08 0,92 0,0334 0,9621 0,0031 0,0008 0,0005 0,0000
0,08 0,92 0,0218 0,9756 0,0019 0,0004 0,0003 0,0000
0,08 0,92 0,0374 0,9584 0,0029 0,0008 0,0005 0,0000
0,14 0,86 0,0379 0,9322 0,0202 0,0029 0,0067 0,0002
0,14 0,86 0,1439 0,7999 0,0424 0,0064 0,0069 0,0004
0,05 0,95 0,0140 0,9601 0,0188 0,0032 0,0034 0,0005
0,05 0,95 0,0242 0,9501 0,0180 0,0038 0,0034 0,0005

A seguir, serdo apresentados os resultados de alguns dos modelos testados.

Modelo 1
CeHg +6 H,O=6CO +9H, Reacéo 1 Reforma do benzeno
CO +H,0=C0O, +H, Reacéo 2 WGS
C+H,0=CO +H, Reacéo 3 Gaseificac@o do carbono
2 CgHg =3 CH, +9C Reacédo 4 Craqueamento

Com base nos resultados apresentados nas se¢des anteriores e na literatura, é
razoavel considerar que a conversdo do benzeno ocorra principalmente através da
reacao de reforma a vapor e que a reacdo de deslocamento gas-agua (WGS) também

ocorra nas condi¢des experimentais empregadas.

Além destas, a reacdo de craqueamento foi incluida para explicar a formagéo
de metano e de carbono, observadas experimentalmente. A reacdo de gaseificacdo de

carbono foi proposta para explicar a diferenca entre as quantidades e caracteristicas
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dos materiais carbonosos acumulados sobre as amostras de catalisador pds-reacdo
obtidas a 850 °C; S/C=1; GHSV = 232 min' e 850 °C; S/C=3; GHSV = 403 min™*
(Tabela 4.5 e Figura 4.18).

Analisando a correlagdo entre as fragbes molares dos produtos medidas e
calculadas para este modelo, apresentada na Figura 4.23, verifica-se que 0 mesmo
ndo foi capaz de prever de modo satisfatério a composicdo do produto. As fracbes
molares de benzeno calculadas foram maiores do que as observadas e as de agua e
hidrogénio, menores. Além disso, a fracdo molar de metano foi muito superior a
observada.
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Figura 4.23 - Correlagdo entre as fracdes molares medidas e calculadas para o modelo 1.

Para fechar o balanco de atomos, pensou-se que talvez 0 modelo devesse ser
ajustado de modo a contemplar reacdes paralelas que envolvessem menor consumo

de &gua. Assim, foi proposto o segundo modelo.
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Modelo 2

CeHg +6 H,O=6 CO +9H, Reacéo 1 Reforma do benzeno
CO +H,0=C0O, +H, Reacéo 2 WGS
C+CO,=2CO Reacéo 3 Reacé&o de Boudoard
2 CgHg =3 CH, +9C Reacédo 4 Craqueamento

Neste modelo, a reacdo de gaseificacdo do carbono foi substituida pela reagéo
de Boudoard, que é uma das principais reagfes que ocorrem em processos
gaseificacdo de biomassa (GOMEZ-BAREA, 2010). Por ser uma reagdo endotérmica,

¢é favorecida nas temperaturas elevadas empregadas no processo.

A correlagéo entre as fracfes molares dos produtos medidas e calculadas para
este modelo, apresentada na Figura 4.24, mostra que o0 mesmo também néo foi capaz

de predizer adequadamente a composi¢ao do produto.

As fracbes molares calculadas para o hidrogénio e o mondéxido de carbono,
principais produtos, ficaram mais proximas das medidas do que no primeiro modelo.
Entretanto, a correlacdo para os reagentes, benzeno e vapor, foi semelhante. Além
disso, a fracdo molar de metano calculada foi muito inferior a observada. Desta forma,
entendeu-se que o modelo deveria ser ajustado de modo a conter reagbes que
permitissem maior conversdo do benzeno sem resultar em aumento dos coeficientes
estequiométricos de CO e H,. Ademais, deveria apresentar, além do metano, a agua

como produto.
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Figura 4.24 - Correlacdo entre as frages molares medidas e calculadas para o modelo 2.
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Modelo 3

CsHg +6 H,O=6 CO +9H, Reacéo 1 Reforma do benzeno
CO+H,0=C0O,+H, Reacdo 2 WGS
CH;+2H,O0=C0O,+4H, Reacéo 3 Reforma do metano
CsHs + 9 H, =6 CH, Reacéo 4 Hidrogenacéo
2C¢Hs+30,=12C + 6 H,O Reacdo 5 Oxidacédo

2 CsHg =3 CH, +9C Reacdo 6 Craqueamento

Com base nos resultados dos testes de avaliacdo catalitica e na caracterizacao
das amostras de catalisador pds-reacdo, bem como em estudos reportados por outros
autores (THOMSON et al.,, 2003; CLARIDGE et al., 1998), acredita-se que o
catalisador 10% Mo,C/y-Al,O3; atue através de um mecanismo de oxirredugao. Assim,
o carbeto seria oxidado pelo vapor e/ou pelo CO,, produzindo diéxido de molibdénio e
este ultimo reagiria com o metano, formando novamente o carbeto. Este mecanismo
seria responséavel pela estabilidade do catalisador, observada em quase todas as

condicbes experimentais.

Com base nesta hipo6tese e nos resultados dos modelos anteriores, foi proposto
este terceiro modelo, em que o metano, produzido através das reacfes de
hidrogenacdo e de craqueamento térmico do benzeno, seria convertido em gas de
sintese, através da reacdo de reforma a vapor, também catalisada pelo carbeto de
molibdénio. Além destas reacdes, foi incluida a de oxidacdo do benzeno para

representar a oxidacdo do carbono pelo MoO, durante a recarburacéo do catalisador.

Os graus de avanco obtidos para as reacfes elementares deste modelo séo
apresentados na Tabela 4.22. Considerando o grau de avan¢co como uma variavel de
resposta pseudo-experimental, foram calculadas as médias, variancias e desvio
padrdo desta variavel para cada reagdo do modelo 3, utilizando-se os valores das
réplicas que representam a condigcdo do ponto central do plano experimental. Os

valores obtidos por meio do software Statistica ®, sdo apresentados na Tabela 4.23.
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T,
°C

650
650
650
650
750
750
750
850
850
850
850

Tabela 4.22 - Graus de avanco das reacdes obtidos para o0 modelo 3.

GHS
min’

1
232
403
232
403

317,5

317,5

317,5
232
403
232

403

S/C

W W PN N DN WW R

Reacédo
1

1,49E-03
2,02E-03
3,34E-03
2,43E-03
1,22E-04
1,68E-04
7,46E-05
9,07E-04
1,53E-03
1,35E-02
1,52E-03

Reacéo
2

2,34E-03
1,82E-03
6,07E-03
4,63E-12
1,29E-17
1,26E-04
3,63E-19
2,04E-03
7,70E-16
3,87E-02
4,61E-03

Reacédo
3

2,62E-03
6,76E-03
3,46E-03
8,41E-03
7,87E-04
4,33E-04
3,55E-04
5,88E-03
1,26E-02
1,36E-02
6,28E-24

Reacéo
4

3,70E-04
1,32E-03
1,95E-25
1,61E-03
1,14E-04
2,64E-13
4,13E-18
1,03E-03
2,05E-03
1,58E-03
6,15E-27

Reacédo
5

2,19E-02
6,04E-03
6,02E-03
4,46E-19
2,34E-02
2,02E-02
2,63E-02
4,77E-02
2,44E-18
4,54E-18
1,19E-02

Reacéo
6

1,72E-04
1,80E-20
1,15E-03
8,43E-18
2,75E-17
1,50E-04
1,16E-04
4,98E-37
2,94E-21
1,83E-17
9,28E-05

Tabela 4.23 - Médias e desvios dos graus de avanco das reacdes do modelo 3

£ X s; S,
Reacéo 1 1,22E-04 2,20E-09 4,69E-05
Reacdo 2 4,21E-05 5,32E-09 7,30E-05
Reacdo3 5,25E-04 5,32E-08 2,31E-04
Reacdo4 3,81E-05 4,36E-09 6,60E-05
Reacdo 5 2,33E-02 9,36E-06 3,06E-03
Reacdo 6 8,90E-05 6,22E-09 7,89E-05

A determinacdo da regido de confianca da média e da variancia pressupfe que

a variavel apresente distribuicdo normal. Devido ao pequeno nimero de réplicas, ndo

€ possivel avaliar adequadamente a hipétese de normalidade (PINTO e SCHWAAB,

2007). Entretanto, esta hipotese sera assumida como verdadeira.

As regibes de confianca da média e da variancia verdadeiras dos graus de

avanco no ponto central foram calculadas, empregando as distribuicbes t-Student e

Chi? conforme as Equacbes 4.5 e 4.6. Os resultados, para o nivel de confianca de

95%, sdo apresentados nas Tabelas 4.24 e 4.25.
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Tabela 4.24 - Regides de confianca da média verdadeira dos graus de avancgo das reagdes do

modelo 3.
Reacédo 1 5,03E-06 < Py < 2,38E-04
Reacéo 2 -1,39E-04 < My < 2,23E-04
Reacéo 3 -4, 76E-05 < My < 1,10E-03
Reacédo 4 -1,26E-04 <My < 2,02E-04
Reacéo 5 1,57E-02 <My < 3,09E-02
Reacéo 6 -1,07E-04 < My < 2,85E-04

Tabela 4.25 - Regifes de confianca da média verdadeira dos graus de avanco das reac¢des do
modelo 3.

Reacdo 1 5,97E-10 <s? < 8,69E-08
Reagio 2 1,44E-09 <s? < 2,10E-07
Reacdo 3 1,44E-08 <s < 2,10E-06
Reacdo 4 1,18E-09 <s? < 1,72E-07
Reacdo 5 2,54E-06 <s? < 3,70E-04
Reacio 6 1,69E-09 <s? < 2,46E-07

Analisando a Tabela 4.24, verifica-se que, exceto para as reacdes 1 (reforma a
vapor do benzeno) e 5 (oxidacdo), os limites inferiores das regibes de confianca das
médias dos graus de avanco das reacbes foram negativos. Como a distribuicao t-
Student € simétrica, quando a mesma é aplicada a varidveis que apresentam valores
de pequena ordem de grandeza, resulta em valores negativos. Isto pode significar que

a distribuicdo normal ndo representa bem estas variaveis.

Para verificar se existe de fato variagdo dos graus de avanco das reacdes no
plano experimental, a variancia dos graus de avanco no plano completo foi calculada
através de distribuicdo Chi’® (Equacdo 4.13). Em seguida, foi realizado o teste F
(Equacédo 4.14) entre as variancias dos graus de avanco de cada reacdo no ponto
central e no plano completo. Os valores de F para o nivel de confianca de 95% e graus
de liberdade iguais a 2 (ponto central) e 10 (plano completo) obtidos por meio do
software Statistica foram: F; (0,025; 10; 2) = 0,1833 e F, (0,975; 10; 2) = 39,40. Os
valores de F dos graus de avanco das reagbes do modelo 3 s&do apresentados na
Tabela 4.26.
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Tabela 4.26 - Resultados do teste F aplicado ao mod elo 3

€ 521 522 F

Reacéo 1 2,20E-09  1,44E-05 1,53E-04
Reacéo 2 5,32E-09 1,29E-04  4,14E-05
Reacéo 3 5,32E-08  2,40E-05 2,21E-03
Reacéo 4 4,36E-09 6,32E-07 6,90E-03
Reacéo 5 9,36E-06 2,19E-04  4,28E-02
Reacéo 6 6,22E-09 1,14E-07  5,46E-02

As correlagdes entre as fragdes molares dos produtos medidas e as calculadas

para este modelo sdo apresentadas na Figura 4.25.

Verifica-se que este modelo foi capaz de prever de forma satisfatoria as fragoes
molares de quase todos os compostos produzidos. No caso do metano, as fragoes
molares medidas foram muito pequenas comparadas as dos demais componentes.
Por isso, este composto apresenta maior erro relativo e, consequentemente, maior

erro de previsdo do modelo.

O bom ajuste do balango de atomos obtido com o modelo 3 indica que a
reacdo de reforma a vapor do benzeno sobre o catalisador 10% B-Mo,C/Al,O3 ocorre
através de um mecanismo complexo, envolvendo varias etapas reacionais. Este
processo ndo pode ser bem representado somente pelas reacdes de reforma a vapor
do benzeno e de deslocamento gas-agua, consideradas na maioria dos modelos de
conversao de compostos modelo do alcatrdo encontrados na literatura (SIMELL et al.,
1999; GOMEZ-BAREA, 2013). O resultado obtido com este modelo pode ser mais um
indicativo de que a reacdo sobre o carbeto ocorre através de um mecanismo de
oxirredugdo do catalisador, sendo este mecanismo a principal causa do
comportamento oscilatério da conversdo do benzeno e da razdo H,/CO observado ao
longo do tempo de reacdo, conforme discutido na Secdo 4.3 - Avaliacdo catalitica.
Entretanto, um planejamento de experimentos mais amplo, visando a elaboracédo e

discriminacdo de modelos cinéticos, se faz necessario para comprovar esta hipotese.
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Figura 4.25 - Correlagdes entre as fragdes molares medidas e calculadas através do modelo 3.

Como forma de avaliar de modo simplificado se o conjunto de etapas

reacionais proposto pelo modelo 3 representa bem o processo do ponto de vista

cinético, foi proposta como etapa limitante da velocidade da reacdo a reacdo de

reforma a vapor do benzeno. Em seguida, foi avaliada a correlagéo do grau de avanco

desta reacédo (Tabela 4.22 — Reacdo 1) com as variaveis independentes empregadas
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(T, GHSV, SIC), através do software Statistica ®, utilizando o modelo empirico definido

pela Equacéo 4.27.

€ =al + al*T/750+ a2*GHSV/317 + a3*SC/2 (4.27)

O método de estimacdo de parametros utilizado foi o de Quasi-Newton e a
funcao objetivo empregada foi a de minimos quadrados. O processo de estimacao de

parametros seguiu 0 mesmo procedimento descrito na Secao 4.4.1.

Nenhum dos parametros estimados para este modelo foi significativo, com
nivel de confianca de 95%. De fato, conforme a equacao de Arrhenius, a correlacdo da
taxa de reacdo com temperatura é representada por uma funcdo exponencial. Por

isso, um novo modelo empirico foi proposto, na forma da Equacéo 4.28.

£ = exp (a0 + al*T/750 + a2*GHSV/317 + a3*SC/2) (4.28)

Este modelo apresentou um grau de correlagédo de 0,95 e valor final da funcéo
objetivo igual a 1,23 x 10°. Os parametros estimados sdo apresentados na Tabela
4.27.

Tabela 4.27 - Parametros obtidos para o modelo de grau de avanco da reforma do benzeno.

Valor estimado | Desvio padrédo LI (95%) LS (95%) | Valordep
a0 -11,3330 2,618165 -17,5239 -5,14198 0,003444
al 4,9794 1,418448 1,6253 8,33349 0,009853
a2 -3,6546 1,243539 -6,5951 -0,71407 0,021749
a3 2,7024 1,221682 -0,1864 5,59121 0,062610

A variancia deste modelo, calculada pela Equacdo 4.19, é de 1,76 x 10°. A
variancia experimental do grau de avanco da reacdo de reforma a vapor do benzeno,
calculada pelo software Statistica ® a partir dos dados apresentados na Tabela 4.22,
foi de 1,4 x 10°. Sendo assim, o valor de F deste modelo, obtido pela razdo entre a

variancia do modelo e a variancia dos dados experimentais, € igual a 0,126.
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Este valor ndo satisfaz a desigualdade apresentada na Equacédo 4.14,
utilizando os valores de F; (0,025;7;2) = 0,153 e F, (0,975;7;2) = 39,36, obtidos com o
uso do software Statistica ®. Sendo assim, ndo se pode afirmar, com base no teste F,

gue este modelo consegue representar bem os erros experimentais.

A correlacdo entre os graus de avango estimados para o Modelo 3 e os
calculados com os parametros apresentados na Tabela 4.27 € apresentada na Figura
4.26, onde se verifica que existe um ponto experimental muito importante que
maximiza o grau de avanco em ambos 0os modelos (assinalado em verde). Este ponto
corresponde a condigdo de T = 850 °C; GHSV = 232 min™ e S/C = 3, que é a de
maxima severidade. Uma possivel explicagdo para o grau de avango da reacdo de
reforma a vapor do benzeno ser muito maior nesta condicdo do que nas demais
condicdes experimentais a 850 °C, seria a desativacdo do catalisador por acimulo de
cogue na razdo vapor/carbono estequiométrica (igual a 1), reforcada pelos resultados
das andlises de teor de carbono e espectroscopia Raman nas amostras de catalisador
pés-reacgdo, e a limitacdo cinética da rea¢do na velocidade espacial mais elevada (403

min™).
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T R2=0,9311 . 4
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0,000000 0,004000 0,008000 0,012000 0,016000
Modelo de correlagdo com variaveis independentes

Figura 4.26 - Correlacdo entre os graus de avanco calculados pelos modelos de etapas

reacionais e de correlagcdo com as variaveis independentes.

Assim, de acordo com este modelo, o grau de avanco da reagao de reforma a

vapor do benzeno aumenta com o aumento da temperatura e com o0 aumento da raz&o
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vapor/carbono na carga. Por outro lado, decresce com o aumento da velocidade
espacial, sendo este comportamento coerente com 0 esperado ao se considerar que a
taxa da reacédo global é proporcional ao grau de avanco da reacao de reforma a vapor
do benzeno e que a reacdo esta sob controle cinético.

Para analisar melhor esta hipétese, optou-se por utilizar o grau de avanc¢o da
reacdo de reforma a vapor do benzeno multiplicado pela velocidade espacial como
medida empirica da taxa de reacao. Assim, foi proposto um modelo cinético empirico

do tipo “lei de poténcia” (power law), na forma das Equacdes 4.29 e 4.30.
—r =*WHSV =kpZ p? (4.29)

E

k = ky.eR" (4.30)

Onde r é a taxa empirica da reacdo (em mol.min™®); k é a constante de
velocidade da reacdo; ps € ps Sdo as pressfes parciais da agua e do benzeno,
respectivamente; a e [3 sdo as ordens de reacdo em relagdo a agua e ao benzeno,
respectivamente; ko, é o fator pré-exponencial, E é a energia de ativacdo e R é a
constante universal dos gases, igual a 8,314 J.K*.mol™.

Para eliminar a correlagédo entre os parametros k, e E, a equacao de Arrhenius
(Equacéo 4.30) foi reparametrizada conforme o procedimento proposto por PINTO E
SCHWAAB (2008), resultando nas Equaces 4.31 e 4.32.

K=K(T,)e™ @

SETERE s
RIT Tg

A temperatura de referéncia (T, adotada foi a do ponto central do plano
experimental utilizado, ou seja, 750 °C (1023,15 K).

Os dados de entrada utilizados neste processo de modelagem sé&o
apresentados na Tabela 4.28.
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O modelo foi escrito no software Statistica® da forma apresentada na Equac&o
4.33

aX(l— 1 j+b+c><log(|oB j+d><log(IOA j
— T 102315 1000 10000
F=e€e (4.33)

Tabela 4.28 - Dados de entrada para modelo empirico de taxa de reacéo

g, mol WHSV, h r,mol.h* T, K ps. Pa pa. Pa

1,49E-03 2,49E-05 3,72E-08 923,15 1,47E+03 | 8,74E+03
2,02E-03 3,37E-05 6,82E-08 923,15 | 8,48E+02 | 5,03E+03
3,34E-03 5,57E-05 1,86E-07 923,15 | 9,29E+02 | 1,64E+04
2,43E-03 4,05E-05 9,83E-08 923,15 | 8,08E+02 | 1,45E+04
1,22E-04 2,03E-06 2,46E-10 1023,15 | 1,13E+03 | 1,36E+04
1,68E-04 2,81E-06 4,73E-10 1023,15 | 1,13E+03 | 1,36E+04
7,46E-05 1,24E-06 9,29E-11 1023,15 | 1,13E+03 | 1,36E+04
9,07E-04 1,51E-05 1,37E-08 1123,15 | 1,70E+03 | 1,02E+04
1,53E-03 2,56E-05 3,92E-08 1123,15 | 7,27E+02 | 4,60E+03
1,35E-02 2,25E-04 3,04E-06 1123,15 | 1,13E+03 | 1,99E+04
1,52E-03 2,54E-05 3,87E-08 1123,15 | 7,37E+02 | 1,35E+04

A correspondéncia entre os parametros da Equacéo 4.33 e os das Equacgbes
4.29 e 4.30 é apresentada na Tabela 4.29.

Tabela 4.29 - Correspondéncia entre os parametros

Equagdo 4.33 Equagdes 4.29 e 4.30
a -E/R
b In (Ko)-E/(R.Trer)
¢ B
d a
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Os parametros foram estimados através do método Quasi-Newton utilizando
como funcdo objetivo a de minimos quadrados. O modelo apresentou grau de
correlacdo igual a 0,92 e valor final igual a 3 x 10°. Os valores obtidos s&o

apresentados na Tabela 4.30.

Tabela 4.30 - Parametros obtidos para o modelo da Equacéo 4.33

a b c d
-34737,3 -11,5328 0,5166 4,5296

Entretanto, o método empregado ndo permitiu a estimativa simultanea dos
erros dos parametros, provavelmente devido a forte correlacdo entre 0s mesmos,

embora tenha sido utilizada a forma reparametrizada da equacéo de Arrhenius.

Assim, procedeu-se a estimativa individual do erro de cada parédmetro, fixando-
se os valores dos demais. Os erros obtidos para cada pardmetro deste modelo séo

apresentados na Tabela 4.31.

Tabela 4.31 - Erros dos parametros do modelo representado pela Equacao 4.33

Valor estimado Desvio padrao  Valorde p

a -34737 1261 9,18E-11
b -11.5 0,165 8,56E-15
c 0,517 0,820 5,19E-1
d 4,53 0,132 1,07E-11

Analisando os dados da tabela, verifica-se que o “valor de p” do parametro “c” é
superior a 0,05. Portanto, este parametro ndo é significativo com nivel de confianca de
95 %. Por analogia com o modelo power law , isso poderia indicar que a taxa da
reacdo de reforma a vapor do benzeno nado é influenciada pela pressdo parcial do
benzeno nas condicBes experimentais empregadas. Isso poderia ser explicado por
uma forte adsorcéo do benzeno nos sitios ativos do carbeto de molibdénio, conforme
verificado por TEIXEIRA DA SILVA et al. (2010).

Retirando o termo relativo ao parametro “c”, obtém-se o modelo apresentado

na Equacéo 4.34.
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[aX(l— 1 j+b+d><|og(|oA D
_ T 102315 10000
r=€e (4.34)

Estimando-se os parametros através do método Quasi-Newton utilizando como
funcdo objetivo a de minimos quadrados, foram obtidos grau de correlagcédo igual a
0,93 e valor final da funcéo objetivo igual a 2,62 x 10°°.

De modo semelhante ao que ocorreu com o modelo anterior, 0 método néo
permitiu a estimativa simultdnea dos erros dos parametros. Por isso, 0os erros foram

calculados estimando-se cada parametro individualmente.

A Tabela 4.32 apresenta os valores dos parametros obtidos para este modelo,

com os respectivos erros.

Tabela 4.32 - Erros dos parametros do modelo representado pela Equacao 4.34

Valor estimado Desvio padrao Valor de p
a -9393 1221 1,87E-05
b -21,45 0,157 1,12E-17
d 5,119 0,0127 2,20E-22

Analisando-se a tabela, verifica-se que todos os parametros deste modelo
foram significativos com nivel de confianca de 95%, pois apresentaram “valores de p”
inferiores a 0,05.

A variancia deste modelo, calculada de acordo com a Equacéo 4.19, foi igual a
3,275 x 107. Uma vez que a taxa de reacdo considerada é o produto do grau de
avanco pela velocidade espacial e que esta Ultima foi controlada no plano
experimental (varidvel independente), considera-se que a variancia da taxa de reacao
seja igual a variancia do grau de avanco da reacao de reforma a vapor do benzeno no
plano experimental, apresentada na Tabela 4.23. Logo, o valor de F deste modelo é

igual a

_s¢_ 262107 _
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Este valor ndo satisfaz a desigualdade apresentada na Equacédo 4.14,
utilizando os valores de F; (0,025;7;2) = 0,1529 e F, (0,975;7;2) = 39,36. Assim, ndo
se pode afirmar que este modelo representa bem os erros experimentais com nivel de

confianca de 95%.

A Figura 4.27 apresenta a correlacdo entre a taxa de reacdo calculada
multiplicando-se o0 grau de avanco estimado pela rotina de otimizacdo e aquele

calculado por este modelo.

De modo semelhante ao modelo da correlagdo empirica do grau de avanco
com as variaveis independentes, verifica-se que existe um ponto experimental muito
importante que maximiza a taxa da reacdo de reforma a vapor do benzeno, o qual
corresponde & condicdo de T = 850 °C; GHSV = 232 min™* e S/C = 3, que é a de

maxima severidade.

0.005

0.004

Valores medidos

0.000 ; : : : : : : : : :
0.000 0.001 0.002 0.003 0.004 0.005

Valores calculados

Figura 4.27 - Correlacdo obtida para o0 modelo empirico de taxa de reacao.

Utilizando-se os valores dos parametros apresentados na Tabela 4.32, foram
calculados os valores dos parametros do modelo power law , conforme a correlacédo

apresentada na Tabela 4.29. Os valores obtidos séo apresentados na Tabela 4.33.
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Tabela 4.33 - Valores calculados dos parametros do modelo power law (Equacées 4.29 e 4.30)

Parametro Valor calculado
E 1130 (+ 147) J/mol
Ko 0,998 (+ 1 x 10°°) m*/kgear.mol
B 51(x0,1)

Verifica-se que o valor obtido para a energia de ativagdo é muito baixo quando
comparado com os de outros modelos apresentados na literatura (SIMELL et al., 1999,
COURSON et al., 2008), para os quais a energia de ativacdo é da ordem de 100
kJ/mol. Além disso, a “ordem de reagdo” empirica obtida para o vapor foi muito
elevada, indicando uma forte influéncia da presséo parcial de vapor sobre a taxa da
reacdo de reforma a vapor do benzeno. E possivel que esta “ordem de reacéo” esteja
englobando efeitos de outros compostos sobre a taxa de reacdo. Uma hipGtese seria a
de que a taxa de reacdo de reforma a vapor do benzeno fosse de fato controlada pelas
reacdes de oxirreducdo do catalisador Mo,C e que estas fossem fortemente
influenciadas pelas pressdes parciais de vapor, CO, e H,, conforme relatado em
estudos de reforma a vapor e a seco do metano realizados por DARUJATI et al. (2003)
e CLARIDGE et al. (1998).

Os resultados obtidos indicam que o modelo cinético do tipo power law néo
representa bem o processo do ponto de vista cinético e/ou que a reacdo de reforma a
vapor ndo é a etapa determinante da velocidade da reacéo de reforma a vapor sobre o
carbeto de molibdénio. Entretanto, cabe ressaltar que o modelo apresentado é
puramente empirico e que estudos cinéticos mais aprofundados sdo necessarios para

esclarecer o mecanismo complexo desta reacao.
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5 Conclusodes

Com base no estudo realizado, foi possivel concluir que o catalisador 10% [3-
Mo,Cly-Al,O3 apresentou atividade na reacdo de reforma a vapor do benzeno, utilizado
como composto modelo do alcatrdo, e se mostrou estavel ao longo de 20 h de reacdo

na maioria das condi¢des experimentais empregadas.

A conversdo do benzeno e a razdo H,/CO no gas produzido com o uso deste
catalisador foram favorecidas pelo aumento da temperatura, tendo sido obtidos valores
maximos iguais a 69% e 7, respectivamente. Portanto, trata-se de um catalisador que
apresenta seletividade muito elevada a H,, sendo interessante sua aplicacdo em

processos que requerem um gas rico neste composto.

A reacdo de reforma a vapor do benzeno sobre o catalisador estudado
apresenta um comportamento cinético auto-oscilatorio, sendo a causa mais provavel

deste comportamento 0 mecanismo de oxidagdo-reducéo do carbeto de molibdénio.

A velocidade espacial afetou adversamente a conversdo do benzeno, tendo
sido obtidas baixas conversdes em velocidade espacial igual a 403 min™ mesmo a

temperatura de 850 °C.

O aumento da razdo molar vapor/carbono (S/C) na carga acarretou em menor
razdo H,/CO no géas produzido devido & maior taxa de oxida¢éo do catalisador, com
menor favorecimento da producéo de H, pela reacdo de water-gas shift. Entretanto,
nao foi verificado efeito significativo da concentracdo de vapor sobre a conversdo do
benzeno nas condicdes experimentais empregadas neste trabalho. E provavel que a
oxidacéo do catalisador tenha ocorrido principalmente por rea¢do do Mo,C com o CO,
presente no meio reacional, o que esta de acordo com o reportado por THOMSON et

al. (2003) em estudo de reforma a seco do metano.

Houve perda de atividade catalitica ap6s 12 h de reacdo na condicdo de
temperatura igual a 850 °C, raz&o vapor/carbono igual a 1 e velocidade espacial igual
a 403 mint. A causa mais provavel da desativacdo observada foi o acimulo de

carbono livre (pirolitico) sobre a superficie do catalisador.

O modelo de etapas reacionais proposto foi capaz de reproduzir as fragdes
molares dos produtos na saida do reator. Este modelo envolve as reagfes de reforma
a vapor, hidrogenacéo, oxidacdo e cragueamento térmico do benzeno, bem como as

de deslocamento gas-agua e de reforma a vapor do metano.
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Apéndice A

As Tabelas A.1l, A2 e A3 apresentam as composi¢cdes de entrada e 0s
resultados obtidos nas simulagBes do equilibrio termodinamico, utilizando o software

SimSci PRO/II 9.3.1/ 2014, onde Q é a vazao volumétrica do composto, em kmol.h™.

Tabela A.1 — Dados de entrada e saida das simulacées realizadas com temperatura igual a 650 °C.

Entrada Saida
QHZO QC6H6 S/C QCGHG QCO QCOZ QHZ QHZO
19,4 0,6 54 0,0 0,8 2,8 8,2 13,0
19,3 0,7 46 0,0 11 31 9,4 12,0
19,2 0,8 4,0 0,0 15 3,3 10,5 11,1
19,1 0,9 3,5 0,0 1,9 3,5 11,6 10,2
19,0 1,0 3,2 0,0 2,3 3,7 12,7 9,3
18,9 1,1 2,9 0,0 2,8 3,8 13,7 8,5
18,8 1,2 2,6 0,0 34 3,8 14,6 7.8
18,7 1,3 2,4 0,0 40 3,8 15,5 7,1
18,6 1,4 2,2 0,0 46 3,8 16,4 6,4
18,5 1,5 2,1 0,0 53 3,7 17,2 5,8
18,4 1,6 1,9 0,0 6,0 3,6 18,0 52
18,3 1,7 1,8 0,0 6,7 35 18,8 46
18,2 1,8 1,7 0,0 7,5 3,3 19,5 41
18,1 1,9 1,6 0,0 8,3 31 20,2 3,6
18,0 2,0 15 0,0 9,1 2,9 20,9 31
17,9 2,1 1,4 0,0 10,0 2,6 21,5 2,7
17,8 2,1 1,4 0,0 10,4 2,5 21,8 25
17,7 2,3 1,3 0,0 11,8 2,0 22,7 1,9
17,6 2,3 1,3 0,0 12,2 1,9 23,0 1,6
17,5 2,5 1,2 0,0 13,6 1,4 23,9 11
17,4 2,6 1,1 0,0 14,1 1,2 24,1 0,9
17,3 2,7 1,1 0,0 15,6 0,6 249 0,5
17,2 2,8 1,0 0,0 16,1 0,4 25,2 0,3
17,1 2,9 1,0 0,1 16,9 0,1 25,6 0,0
17,0 3,0 1,0 0,1 16,9 0,1 25,4 0,0
16,9 31 0,9 0,3 16,8 0,0 25,3 0,0
16,8 3,2 0,9 04 16,7 0,0 25,1 0,0
16,7 3,3 0,8 0,5 16,6 0,0 25,0 0,0
16,6 34 0,8 0,6 16,5 0,0 24,8 0,0
16,5 35 0,8 0,8 16,4 0,0 24,7 0,0
16,4 3,6 0,8 0,8 16,3 0,0 24,5 0,0
16,3 3,6 0,7 0,9 16,2 0,0 24,4 0,0
16,2 3,8 0,7 11 16,1 0,0 24,2 0,0
16,1 3,9 0,7 1,2 16,0 0,0 24,1 0,0
16,0 4.0 0,7 1,3 15,9 0,0 24,0 0,0
15,9 41 0,6 15 15,8 0,0 23,8 0,0
15,8 472 0,6 1,6 15,7 0,0 23,7 0,0
15,7 43 0,6 1,7 15,6 0,0 23,5 0,0
15,6 4.4 0,6 1,8 15,5 0,0 23,4 0,0
15,5 45 0,6 1,9 15,4 0,0 23,2 0,0
15,4 46 0,6 2,0 15,3 0,0 23,1 0,0
15,3 47 0,5 2,1 15,2 0,0 229 0,0
15,2 48 0,5 2,2 15,1 0,0 22,8 0,0
15,1 49 0,5 2,4 15,0 0,0 22,6 0,0
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Tabela A.2 — Dados de entrada e saida das simulacées realizadas com temperatura igual a 750 °C.

Entrada Saida
QHZO QCGHG S/C QCGHG QCO QCOZ QH2 QH20
19,4 0,6 54 0,0 1,1 2,5 7,9 13,3
19,3 0,7 4.6 0,0 1,5 2,7 9,0 12,4
19,2 0,8 4,0 0,0 1,9 2,9 10,1 11,5
19,1 0,9 3,5 0,0 2,3 3,1 11,2 10,6
19,0 1,0 3,2 0,0 2,8 3,2 12,2 9,8
18,9 1,1 2,9 0,0 3,4 3,2 13,1 9,1
18,8 1,2 2,6 0,0 4,0 3,2 14,0 8,4
18,7 1,3 2,4 0,0 4.6 3,2 14,9 7,7
18,6 1,4 2,2 0,0 5,2 3,2 15,8 7,0
18,5 1,5 2,1 0,0 5,9 3,1 16,6 6,4
18,4 1,6 1,9 0,0 6,6 3,0 17,4 5,8
18,3 1,7 1,8 0,0 7,3 2,9 18,2 5,2
18,2 1,8 1,7 0,0 8,1 2,7 18,9 4.7
18,1 1,9 1,6 0,0 8,9 2,5 19,6 4,2
18,0 2,0 1,5 0,0 9,6 2,4 20,4 3,6
17,9 2,1 1,4 0,0 10,5 2,1 21,0 3,2
17,8 2,1 1,4 0,0 10,8 2,0 21,3 2,9
17,7 2,3 1,3 0,0 12,1 1,7 22,4 2,2
17,6 2,3 1,3 0,0 12,6 1,5 22,6 2,0
17,5 2,5 1,2 0,0 13,9 1,1 23,6 1,4
17,4 2,6 1,1 0,0 14,4 0,9 23,9 1,2
17,3 2,7 1,1 0,0 15,7 0,5 24,8 0,6
17,2 2,8 1,0 0,0 16,2 0,3 25,1 0,4
17,1 2,9 1,0 0,1 17,1 0,0 25,6 0,0
17,0 3,0 1,0 0,1 17,0 0,0 25,5 0,0
16,9 3,1 0,9 0,3 16,9 0,0 25,3 0,0
16,8 3,2 0,9 0,4 16,8 0,0 25,2 0,0
16,7 3,3 0,8 0,5 16,7 0,0 25,0 0,0
16,6 3,4 0,8 0,6 16,6 0,0 24,9 0,0
16,5 3,5 0,8 0,8 16,5 0,0 24,7 0,0
16,4 3,6 0,8 0,8 16,4 0,0 24,6 0,0
16,3 3,6 0,7 0,9 16,3 0,0 24,4 0,0
16,2 3,8 0,7 1,1 16,2 0,0 24,3 0,0
16,1 3,9 0,7 1,2 16,1 0,0 24,1 0,0
16,0 4.0 0,7 1,3 16,0 0,0 24,0 0,0
15,9 4,1 0,6 1,5 15,9 0,0 23,8 0,0
15,8 4,2 0,6 1,6 15,8 0,0 23,7 0,0
15,7 4,3 0,6 1,7 15,7 0,0 23,5 0,0
15,6 4.4 0,6 1,8 15,6 0,0 23,4 0,0
15,5 4.5 0,6 1,9 15,5 0,0 23,2 0,0
15,4 4,6 0,6 2,0 15,4 0,0 23,1 0,0
15,3 4.7 0,5 2,1 15,3 0,0 22,9 0,0
15,2 4.8 0,5 2,2 15,2 0,0 22,8 0,0
15,1 4.9 0,5 2,4 15,1 0,0 22,6 0,0
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Tabela A.3 — Dados de entrada e saida das simulacées realizadas com temperatura igual a 850 °C.

Entrada Saida
QHZO QCGHG S/C QCGHG QCO QCOZ QH2 QHZO
19,4 0,6 54 0,0 1,3 2,3 7,7 13,5
19,3 0,7 4.6 0,0 1,8 2,4 8,7 12,7
19,2 0,8 4,0 0,0 2,2 2,6 9,8 11,8
19,1 0,9 3,5 0,0 2,7 2,7 10,8 11,0
19,0 1,0 3,2 0,0 3,3 2,7 11,7 10,3
18,9 1,1 2,9 0,0 3,8 2,8 12,7 9,5
18,8 1,2 2,6 0,0 4.4 2,8 13,6 8,8
18,7 1,3 2,4 0,0 51 2,7 14,4 8,2
18,6 1,4 2,2 0,0 5,7 2,7 15,3 7,5
18,5 15 2,1 0,0 6,4 2,6 16,1 6,9
18,4 1,6 1,9 0,0 71 2,5 16,9 6,3
18,3 1,7 1,8 0,0 7,8 2,4 17,7 5,7
18,2 1,8 1,7 0,0 8,5 2,3 18,5 51
18,1 1,9 1,6 0,0 9,3 2,1 19,2 4.6
18,0 2,0 1,5 0,0 10,1 1,9 19,9 4,1
17,9 2,1 1,4 0,0 10,8 1,8 20,7 35
17,8 2,1 1,4 0,0 11,2 1,7 20,9 3,3
17,7 2,3 1,3 0,0 12,4 1,4 22,1 2,5
17,6 2,3 1,3 0,0 12,8 1,2 22,4 2,3
17,5 2,5 1,2 0,0 14,1 0,9 23,4 1,6
17,4 2,6 1,1 0,0 14,5 0,8 23,7 1,3
17,3 2,7 1,1 0,0 15,8 0,4 24,7 0,7
17,2 2,8 1,0 0,0 16,3 0,3 25,0 0,4
17,1 2,9 1,0 0,1 17,1 0,0 25,6 0,0
17,0 3,0 1,0 0,1 17,0 0,0 25,5 0,0
16,9 3,1 0,9 0,3 16,9 0,0 25,3 0,0
16,8 3,2 0,9 0,4 16,8 0,0 25,2 0,0
16,7 3,3 0,8 0,5 16,7 0,0 25,0 0,0
16,6 3,4 0,8 0,6 16,6 0,0 24,9 0,0
16,5 3,5 0,8 0,8 16,5 0,0 24,7 0,0
16,4 3,6 0,8 0,8 16,4 0,0 24,6 0,0
16,3 3,6 0,7 0,9 16,3 0,0 24,4 0,0
16,2 3,8 0,7 1,1 16,2 0,0 24,3 0,0
16,1 3,9 0,7 1,2 16,1 0,0 24,1 0,0
16,0 4,0 0,7 1,3 16,0 0,0 24,0 0,0
15,9 4,1 0,6 1,5 15,9 0,0 23,8 0,0
15,8 4,2 0,6 1,5 15,8 0,0 23,7 0,0
15,7 4,3 0,6 1,6 15,7 0,0 23,5 0,0
15,6 4.4 0,6 1,8 15,6 0,0 23,4 0,0
15,5 4,5 0,6 1,9 15,5 0,0 23,2 0,0
15,4 4,6 0,6 2,0 15,4 0,0 23,1 0,0
15,3 4,7 0,5 2,1 15,3 0,0 22,9 0,0
15,2 4,8 0,5 2,2 15,2 0,0 22,8 0,0
15,1 4,9 0,5 2,4 15,1 0,0 22,6 0,0

142



Apéndice B

A Tabela B.1 apresenta os resultados dos experimentos de reforma a vapor do
benzeno, onde T é a temperatura; GHSV é a velocidade espacial; SC € a razdo molar
vapor/carbono; t € o tempo de reacdo; X € a conversao do benzeno; H,/CO é a razéo
molar H,/CO no géas produzido; H,, CO, CO, e CH, sdo as os teores (% mol) de
hidrogénio, monoxido de carbono, diéxido de carbono e metano no gas produzido, em

base seca e isenta de benzeno e inertes.

Tabela B.1 - Resultados dos experimentos de reforma a vapor do benzeno

T, °C SC Gn::r?_\ll’ t,h X, % | H,/CO H, (6{0) CO, CH,
650 1 403 0,5 16,5 4,7 72,4 15,5 11 11
650 1 403 2 13,3 3,5 62,6 17,9 18,1 1,3
650 1 403 3,5 115 3,7 61 16,6 21,3 11
650 1 403 5 10,6 3,4 61,8 18,3 19,3 0,5
650 1 403 6,5 12,6 3,5 63,6 18 17,9 0,5
650 1 403 8 13,2 2,9 59,2 20,7 19,8 0,4
650 1 403 9,5 12,1 2,8 63,6 22,5 13,1 0,7
650 1 403 11 9,6 2,8 54,4 19,3 24,9 1,4
650 1 403 12,5 13,9 3,1 61,2 19,5 18,8 0,5
650 1 403 14 12,3 3,3 64,6 19,7 15,5 0,3
650 1 403 15,5 9,9 3,3 65,5 19,7 14,6 0,2
650 1 403 17 8,1 3,0 64 21,1 14,5 0,4
650 1 403 18,5 10,5 3,9 65,8 16,9 16,7 0,6
650 1 403 20 8,8 2,9 63,3 21,9 14,7 0,1
650 1 232 0,5 60,7 4,7 69,4 14,9 14,3 1,3
650 1 232 2 25,5 4,9 73,6 15 11 0,4
650 1 232 3,5 26,4 4,3 69,4 16,1 13,6 0,8
650 1 232 5 23,2 4,4 73,7 16,8 9,5 0
650 1 232 6,5 26,4 3,4 67,5 19,9 12,6 0
650 1 232 8 33,8 3,4 69,2 20,4 10,4 0
650 1 232 9,5 16,6 3,6 69,3 19,5 11,2 0
650 1 232 11 27,8 3.9 66 16,8 17,2 0
650 1 232 12,5 17,9 3,1 61,9 20,2 15,8 2,1
650 1 232 14 21,3 3,0 59,7 20,2 20,1 0
650 1 232 15,5 25,5 3,7 63,1 16,9 20 0
650 1 232 17 29,4 2,9 63,4 21,5 15,2 0
650 1 232 18,5 29,4 2,5 59,3 24,2 16,5 0
650 1 232 20 24,9 3,1 65,2 21,2 13,6 0
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Tabela B.1 (cont.) - Resultados dos experimentos de reforma a vapor do benzeno

T, °C SC Gn;ir?_\ll’ t,h X, % | H,/CO H, (6{0) CO, CH,
650 3 232 3,5 12 2,2 55,3 24,7 18,4 1,6
650 3 232 5 19 2,7 62,8 23,4 13,3 0,5
650 3 232 6,5 19,4 2,5 63,4 251 10,6 0,8
650 3 232 9,5 25,5 1,9 51,3 26,7 20,5 15
650 3 232 11 111 1,9 55 28,9 14,9 1,2
650 3 232 12,5 14,9 1,8 54,4 29,7 14,7 1,2
650 3 232 14 20,6 1,8 51,2 28 19,5 1,3
650 3 232 15,5 14 19 54,6 29 14,9 1,4
650 3 232 18,5 7,8 1,7 52,9 30,6 15,7 0,8
650 3 232 21,5 9,5 1,6 50,8 31,2 16,9 11
650 3 403 0,5 3.4 2,9 66,7 22,8 9,2 1,4
650 3 403 2 8,6 2,9 65,9 22,7 9,5 1,9
650 3 403 5 17,4 2,2 59 26,3 13,2 15
650 3 403 6,5 15,9 2,6 63,6 24,1 111 1,2
650 3 403 8 14,2 2,6 62,9 24,6 10,7 1,9
650 3 403 9,5 9,6 4,3 74,8 17,5 6,3 15
650 3 403 11 8,9 2,6 61,3 23,3 13,8 15
650 3 403 12,5 16,3 2,6 57,2 21,6 20 1,2
650 3 403 14 0,4 3,2 63 19,8 16,3 0,9
650 3 403 15,5 14,9 3,0 65,3 21,8 11,5 14
650 3 403 17 9,8 2,7 66,2 24,3 7,8 1,7
650 3 403 18,5 13 2,9 66,8 22,7 10 0,5
650 3 403 20 15,5 2,9 66,4 22,7 10 0,9
750 2 317,5 0,5 45,9 4,9 70,6 14,3 14 11
750 2 317,5 2 49,9 4,3 70,9 16,5 12 0,6
750 2 317,5 3,5 42 4,6 72,1 15,6 11,7 0,7
750 2 317,5 6,5 37,9 4,5 70,2 15,7 13,5 0,6
750 2 317,5 8 34,7 4,6 69,2 15,2 14,9 0,6
750 2 317,5 9,5 30,8 5,2 70,8 13,7 14,9 0,5
750 2 317,5 11 46,3 4,5 71,8 16 11,8 0,4
750 2 3175 | 12,5 38,6 4,7 71,5 15,2 12,8 0,6
750 2 317,5 14 19,7 4,9 70,9 14,4 13,6 1

750 2 3175 | 155 41,5 51 69,8 13,7 15,7 0,8
750 2 317,5 17 49,7 4,3 71 16,4 12,1 0,5
750 2 3175 | 18,5 36,9 4,3 69,4 16,1 13,7 0,9
750 2 317,5 20 22,8 5,2 73,8 14,3 11,4 0,5
750 2 317,5 2 30 4,5 71 15,8 12,4 0,9
750 2 317,5 3,5 28,2 3,7 69,6 19 11,2 0,2
750 2 317,5 5 31,7 3,5 69,3 20 10,6 0,1
750 2 317,5 6,5 30,4 3,8 68,9 18,1 12,5 0,5
750 2 317,5 8 30,1 3,8 69,1 18,4 12,3 0,3
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Tabela B.1 (cont.) - Resultados dos experimentos de reforma a vapor do benzeno

T, °C SC Gn;ir?_\ll’ t,h X, % | H,/CO H, (6{0) CO, CH,
750 2 317,5 9,5 18,3 3,9 70,4 17,9 11,6 0,1
750 2 317,5 11 16,4 3,8 67,4 17,9 14,3 0,4
750 2 317,5 | 12,5 25,4 3,8 69,5 18,5 11,6 0,4
750 2 317,5 14 26 4,2 74,5 17,7 7,6 0,2
750 2 317,5 | 155 27,5 3,8 70,3 18,7 10,4 0,5
750 2 317,5 17 27,7 4,2 70,4 16,7 12,8 0,2
750 2 317,5 | 18,5 28,8 4,5 69,6 15,5 14,6 0,2
750 2 317,5 20 35,5 4,1 70,6 17,2 11,6 0,6
750 2 317,5 0,5 13,7 4,9 72,4 14,8 11,4 15
750 2 317,5 2 21,4 4,7 73,7 15,6 9,7 1

750 2 317,5 3,5 7,9 4,9 73,5 15,1 10,3 11
750 2 317,5 5 5,6 4,3 70,8 16,6 11,9 0,6
750 2 317,5 6,5 32,3 4,9 74,1 15,2 10 0,8
750 2 317,5 8 20,4 4,5 72,2 16,2 11 0,6
750 2 317,5 11 8,2 53 72,9 13,8 12,2 11
750 2 3175 | 12,5 19,4 4,6 74 16 8,9 11
750 2 317,5 14 14,4 54 72,5 13,5 12,8 1,2
750 2 317,5 17 31,4 4,6 70,2 15,3 13,4 11
750 2 3175 | 18,5 22,9 6,0 76,3 12,7 10 1

750 2 317,5 20 37,4 5,7 7,7 13,7 7,3 1,3
850 1 232 0,5 41,5 5,1 71,7 14,1 12,9 1,3
850 1 232 2 42,6 9,1 78,2 8,6 11,7 15
850 1 232 5 32,5 12,5 83,6 6,7 8,3 1,4
850 1 232 6,5 12 10,7 82,1 7,7 9,1 11
850 1 232 8 89,7 7,0 61,8 8,8 29 0,4
850 1 232 9,5 100 7,0 59,2 8,5 31,7 0,5
850 1 232 11 100 6,8 70,4 10,4 19 0,3
850 1 232 12,5 100 5,7 58,8 10,3 30,7 0,3
850 1 232 14 100 6,1 58,5 9,6 31,7 0,2
850 1 232 15,5 63,8 6,3 62,1 9,8 27,7 0,4
850 1 232 17 40 5,4 63,8 11,8 23,9 0,5
850 1 232 18,5 60,2 6,7 60,3 9 30,4 0,2
850 1 232 20 41,4 6,2 66,3 10,7 22,6 0,5
850 1 403 0,5 33,2 4,5 71,2 16 11,8 1

850 1 403 2 31,9 4,5 70,7 15,6 13 0,6
850 1 403 3,5 29,8 50 73,1 14,5 11,8 0,6
850 1 403 5 28,6 5,5 74,8 13,7 10,9 0,7
850 1 403 6,5 24,5 6,6 77 11,6 10,6 0,9
850 1 403 8 29,2 59 76 12,8 10,6 0,6
850 1 403 9,5 29,8 7,1 77,7 11 10,4 0,9
850 1 403 11 26,1 7,5 78,4 10,4 10,5 0,7
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Tabela B.1 (cont.) - Resultados dos experimentos de reforma a vapor do benzeno

T, °C SC Gn:iir?'\l/’ t,h X, % | H,/CO H, (6{0) CO, CH,
850 1 403 2 31,9 4,5 70,7 15,6 13 0,6
850 1 403 3,5 29,8 50 73,1 14,5 11,8 0,6
850 1 403 5 28,6 55 74,8 13,7 10,9 0,7
850 1 403 6,5 24,5 6,6 77 11,6 10,6 0,9
850 1 403 8 29,2 59 76 12,8 10,6 0,6
850 1 403 9,5 29,8 7,1 77,7 11 10,4 0,9
850 1 403 11 26,1 7,5 78,4 10,4 10,5 0,7
850 1 403 2 31,9 4,5 70,7 15,6 13 0,6
850 1 403 3,5 29,8 5,0 73,1 14,5 11,8 0,6
850 1 403 5 28,6 5,5 74,8 13,7 10,9 0,7
850 1 403 6,5 24,5 6,6 77 11,6 10,6 0,9
850 1 403 8 29,2 59 76 12,8 10,6 0,6
850 1 403 9,5 29,8 7,1 7,7 11 10,4 0,9
850 1 403 11 26,1 7,5 78,4 10,4 10,5 0,7
850 1 403 2 31,9 4,5 70,7 15,6 13 0,6
850 1 403 3,5 29,8 5,0 73,1 14,5 11,8 0,6
850 1 403 5 28,6 55 74,8 13,7 10,9 0,7
850 1 403 6,5 24,5 6,6 77 11,6 10,6 0,9
850 1 403 8 29,2 59 76 12,8 10,6 0,6
850 1 403 9,5 29,8 7,1 7,7 11 10,4 0,9
850 1 403 11 26,1 7,5 78,4 10,4 10,5 0,7
850 1 403 2 31,9 4,5 70,7 15,6 13 0,6
850 1 403 3,5 29,8 50 73,1 14,5 11,8 0,6
850 1 403 5 28,6 55 74,8 13,7 10,9 0,7
850 1 403 6,5 24,5 6,6 77 11,6 10,6 0,9
850 1 403 8 29,2 59 76 12,8 10,6 0,6
850 1 403 9,5 29,8 7,1 77,7 11 10,4 0,9
850 1 403 11 26,1 7,5 78,4 10,4 10,5 0,7
850 1 403 2 31,9 4,5 70,7 15,6 13 0,6
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Apéndice C

Para determinar se as reacfes de reforma a vapor do benzeno foram limitadas
por transferéncia interna de massa, foi empregado o critério de Weisz — Prater (WEISZ
e PRATER, 1954). Trata-se de um método desenvolvido para estimar o efeito da

difusdo nos poros em reacdes com catdlise heterogénea, descrito pela Equacéo C.1

_ —r(0bs) Bp, [R?
De [(DAS

(C.1)

Cup

onde - ry (obs) é a taxa de reacdo observada, em kmol.kge'.s*; p. € a massa
especifica do catalisador, em kg.m?; R é o raio da particula de catalisador, em m; D, é
a difusividade efetiva, em m®.s™; e Cas é a concentracdo do reagente A na superficie

da particula de catalisador, em kmol.m™.

O efeito da transferéncia interna de massa pode ser desconsiderado se o valor

do critério de Weisz — Prater for inferior a 1.

A taxa de reacdo foi calculada de acordo com a Equacédo B.2, utilizando os
dados experimentais obtidos na condicdo que resultou na maior conversdo do
benzeno (T = 850 °C, S/C = 3; GHSV = 232 min™).

~In(1- X)

-r, bs) =
r, (obs) W ©2)

F

onde X é a converséao do benzeno (igual a 0,689); W € a massa de catalisador (igual a

3.10* kg) e F é a vazdo molar (igual a 4,2.10® kmol.s™).

Logo,

—r,(0bs) =1,6.10 kmol.kgea *.5™
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Para o céalculo da difusividade efetiva, foi utilizada a Equacédo B.3

Das @,-0,
(C.3)

T

D, =

onde Dyg é a difusividade de A em B, em m?.s™; @, € a porosidade; o € o fator

de constricdo; e T € a tortuosidade.
Foram empregados valores tipicos de porosidade, fator de constricdo e

tortuosidade (FOGLER, 2005), a saber:

o.= 0,8
®= 04
T= 30

A difusividade do benzeno (reagente) no argénio (componente mais abundante

na carga) a temperatura de 1123 K (ponto central do plano experimental) foi calculada

a partir da Equacéo B.4.

(C.4)

Em que D+ € a difusividade a temperatura T, D, € a difusividade a temperatura

de referéncia e a € uma constante que depende do par de componentes da mistura.

Para este calculo, foram utilizados os valores de difusividade relatados por

HARGROVE & SAWYER (1967), para o par benzeno — arg6nio:

a= 1,43
D,7s= 0,00933 m?s?

Assim:
1,43
D,,. =0,00933 1123 705107°m*.s™
' 273
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Com este valor, foi calculada e difusividade efetiva, de acordo com a Equacéao
C.3:

-5
D, = 7,05.1(23 O.0,4.0,8 50610 m?.s™

A Tabela C.1 apresenta os parametros utilizados e o resultado do célculo do
critério de Weisz — Prater. O valor obtido foi igual a 0,03. Portanto, pode-se considerar
que os efeitos de difusdo interna ndo sdo significativos na condicdo de maior
conversao do benzeno. Como os efeitos difusivos tendem a aumentar com o0 aumento
da conversdo, é razoavel assumir que este resultado seja extensivo ao restante do

plano.

Tabela C.1 — Célculo do critério de Weisz - Prater.

[A= 1,60.10*  kmol.kgey*.s™t
p.= 640 Kg.m?

= 1,70.10° m

o= 3,40.10° m?%s*
Caxs= 1,8.10" kmol.m™
Cwp=  3,00.10°  Adimensional

Para avaliar a existéncia de efeitos de difusao externa, foi utilizado o Critério de

Mears, conforme a Equacédo C.5

_—r,(obs)[p, [RIn

CMears - kC ECAb (C.5)

onde p, é a densidade bulk do catalisador, em kg.m™®; n é a ordem de reacdo; k. é o

coeficiente de transferéncia de massa, em m.s™; e Cp, € a concentracdo de A bulk.

Para que os efeitos difusionais externos possam ser desconsiderados, o valor

do Critério de Mears deve ser inferior a 0,15.

Para o céalculo de k., foi utilizada a correlacdo de Thoenes - Kramers (FOGLER,
2005), conforme as Equacbes C.6, C.7, C.8 e C.9.
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Kk = 14, | Due

c S C.6
2, dp (C.6)

S,'= (Re')% SC% (C.7)

(C.8)
Re= 2U.R
14
SC :L (€9
DAB

onde d, € o diametro da particula, em m; Sh € o nimero de Sherwood; Re € o numero
de Reynolds; Sc é o numero de Schmidt; U é a velocidade superficial do gas, em m.s

1 e v é a viscosidade cinematica, m?.s™.

A Tabela C.2 apresenta os valores dos pardmetros utilizados e o resultado
obtido para o Critério de Mears. Verifica-se que o valor obtido (3,23.10%) é inferior a
0,15. Sendo assim, pode-se considerar que os efeitos de difusdo externa ndo sdo

significativos.

Tabela C.2 — Célculo do Critério de Mears.

[\ 1,60.10* kmol.kgea *.s™
ke = 2,15 m/s
= 1 Adimensional
= 1,70.10° m
dp= 3,40.10° m
Pp = 448 kg.m*
Cne= 1,8.10" kmol.m

= 1,29.107 m2.s?
= 5,02.10° m.s*

Re= 13,20 Adimensional
Sc= 1,84.10° Adimensional
Sh'= 4,45.10* Adimensional

Cuears= 3,23.10° Adimensional
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Apéndice D

As Tabelas D.1 a D.11 apresentam os valores das correlagdes entre as
variaveis dependentes em cada teste de reforma a vapor do benzeno, conforme o
plano experimental apresentado na Tabela 3.4. Estes valores foram calculados pelo
software Statistica ®, empregando a equagao 4.15. As correlagbes que apresentam
madulo igual ou superior a 0,7 foram consideradas elevadas e estdo destacadas em

negrito nas tabelas.

T =650 °C; S/C = 1; GHSV = 403 min *

Variawvel t, h X H,CO H, CO CO, CH,
t,h 1,0000 -0,6885 -0,4655 -0,0659 0,5592 -0,1643 -0,6482
X -0,6885  1,0000 0,5534 0,3808 -0,4689 -0,1896  0,3346
H,CO -0,4655  0,5534 1,0000 0,7283 -0,8807 -0,3405 0,3383
H, -0,0659  0,3808 0,7283 1,0000 -0,3367 -0,8834 -0,2014

CO 0,5592  -0,4689 -0,8807 -0,3367 1,0000 -0,1348 -0,5284
CO, -0,1643 -0,1896 -0,3405 -0,8834 -0,1348  1,0000 0,3991
CH, -0,6482  0,3346 0,3383 -0,2014 -0,5284  0,3991 1,0000

Tabela D.1 — Correlagfes entre as variaveis de resposta na condigdo 650; 1; 403.

T =650 °C; S/C = 1; GHSV =232 min !

Variawel t, h X H,CO H, CO CO, CH,
t, h 1,0000 -0,3865 -0,8399 -0,8045 0,7686 0,5478  -0,3170
X -0,3865  1,0000 0,3512 0,1747  -0,3159 -0,0314 0,2284
H,CO -0,8399  0,3512 1,0000 0,8239 -0,9578 -0,3976  0,2149
H, -0,8045  0,1747 0,8239 1,0000 -0,6759 -0,8265 -0,0163

CO 0,7686 -0,3159 -0,9578 -0,6759  1,0000 0,1665  -0,2573
CO, 0,5478 -0,0314 -0,3976 -0,8265 0,1665 1,0000 0,0360
CH, -0,3170  0,2284 0,2149 -0,0163 -0,2573  0,0360 1,0000

Tabela D.2 — Correlagbes entre as variaveis de resposta na condi¢ao 650; 1; 232.
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T = 650 °C; S/C = 3; GHSV =232 min *

Variawel t, h X H,CO H, co CO, CH,
t, h 1,0000 -0,4733 -0,8235 -0,6622 0,9303 0,1726  0,0082
X -0,4733  1,0000  0,4006  0,1991 -0,5604 0,1868  0,0804
H,CO | -0,8235 0,4006  1,0000 0,9103 -0,9159 -0,5111 -0,4547
H, -0,6622 0,991  0,9103 1,0000 -0,7119 -0,8097  -0,6344
e 0,9303 -0,5604 -0,9159 -0,7119 1,0000 0,1685  0,1630
co, 0,1726  0,1868 -0,5111 -0,8097 0,1685  1,0000  0,6977
CH, 0,0082 0,0804 -0,4547 -0,6344 0,1630  0,6977  1,0000

Tabela D.3 — Correlag8es entre as variaveis de resposta na condigéo 650; 3; 403.

T = 650 °C; S/C = 3; GHSV =403 min *

Variawel t, h X H,CO H, co CO, CH,

t, h 1,0000 0,1976  0,1404 0,0730 -0,1930 0,0890 -0,5713
X 0,1976  1,0000 -0,4169 -0,3010 0,4417 0,0880 -0,0078
H,CO | 0,1404 -0,4169 1,0000 0,8458 -0,9033 -0,4326 -0,1500
H, 0,0730 -0,3010 0,8458  1,0000 -0,5646 -0,8382 -0,0013
co -0,1930  0,4417 -0,9033 -0,5646  1,0000  0,0314  0,2479
co, 0,0800 0,0880 -0,4326 -0,8382 0,0314 1,0000 -0,2574
CH, | -0,5713 -0,0078 -0,1500 -0,0013 0,2479  -0,2574  1,0000

Tabela D.4 — Correlagbes entre as variaveis de resposta na condi¢ao 650; 3; 232.

T = 750 °C; S/C = 2; GHSV = 317,5 min ™

Variawel t, h X H,CO H, CO CO, CH,
t, h 1,0000 -0,4335 0,1395 0,1510 -0,1160 -0,0224 -0,1640
X -0,4335 1,0000 -0,5845 -0,2059 0,5680 -0,1798 -0,1411
H2CO 0,1395 -0,5845  1,0000 0,3564 -0,9505 0,3184 0,1571
H2 0,1510 -0,2059 0,3564 1,0000 -0,0626 -0,7632 -0,3820
Cco -0,1160 0,5680 -0,9505 -0,0626  1,0000 -0,5854 -0,3017
CO2 -0,0224  -0,1798 0,3184 -0,7632 -0,5854  1,0000 0,3987
CH4 -0,1640 -0,1411 0,1571 -0,3820 -0,3017  0,3987 1,0000

Tabela D.5 — Correlagbes entre as variaveis de resposta na condi¢cao 750; 2; 317,5; 1.
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T = 750 °C; S/C = 2; GHSV = 317,5 min !

Variavel t, h X H,CO H, CO CO, CH,
t, h 1,0000 0,0423 0,3857 0,2115 -0,3630 0,0640 -0,1212
X 0,0423 1,0000 0,1560 0,1751  -0,0495 -0,1600 0,2934
H,CO 0,3857 0,1560 1,0000 0,5040 -0,9447 0,1702 0,3094
H, 0,2115 0,1751 0,5040 1,0000 -0,2249 -0,7558 -0,0161
CO -0,3630 -0,0495 -0,9447 -0,2249 1,0000 -0,4575 -0,3730
CO, 0,0640 -0,1600 0,1702 -0,7558 -0,4575 1,0000 0,1566
CH,4 -0,1212  0,2934 0,3094 -0,0161 -0,3730 0,1566 1,0000

Tabela D.6 — Correlag6es entre as variaveis de resposta na condigdo 750; 2; 317,5; 2.
T = 750 °C; S/C = 2; GHSV = 317,5 min ™

Variawvel t, h X H,CO H, CO CO, CH,
t, h 1,0000 0,5324 0,6068 0,4061 -0,5688 -0,1254  0,1561
X 0,5324 1,0000 0,3117 0,4576  -0,1744  -0,4374  0,0989
H,CO 0,6068 0,3117 1,0000 0,7527 -0,9625 -0,3105  0,4980
H, 0,4061 0,4576 0,7527 1,0000 -0,5679 -0,8528 0,2804
CO -0,5688 -0,1744 -0,9625 -0,5679 1,0000 0,0659  -0,5364
CO, -0,1254  -0,4374 -0,3105 -0,8528  0,0659 1,0000 -0,1049
CH,4 0,1561 0,0989 0,4980 0,2804 -0,5364 -0,1049  1,0000

Tabela D.7 — Correlag6es entre as variaveis de resposta na condigdo 750; 2; 317,5; 3.
T =850 °C; S/C =1; GHSV = 232 min !

Variavel t, h X H,CO H, CO CO, CH,
t, h 1,0000 0,2175 -0,4541 -0,6348 0,0896 0,6580  -0,8020
X 0,2175 1,0000 -0,4865 -0,7237  0,0419 0,7509  -0,6954
H,CO -0,4541  -0,4865  1,0000 0,7999 -0,8018 -0,6648 0,6308
H, -0,6348  -0,7237  0,7999 1,0000 -0,3078 -0,9784 0,8638
CO 0,0896 0,0419 -0,8018 -0,3078 1,0000 0,1067 -0,1297
CO, 0,6580 0,7509 -0,6648 -0,9784  0,1067 1,0000 -0,8885
CH,4 -0,8020 -0,6954  0,6308 0,8638 -0,1297 -0,8885  1,0000

Tabela D.8 — Correlagfes entre as variaveis de resposta na condigdo 850; 1; 232.
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T =850 °C; S/C =1; GHSV = 403 min *

Variavel t, h X H,CO H, co CO, CH,
t, h 1,0000 -0,8900 0,6583 0,3859 -0,7277 0,4377  -0,4209
X -0,8900 1,0000 -0,4537  -0,2044 0,5415 -0,5199 0,3658
H,CO 0,6583 -0,4537 1,0000 0,9218 -0,9920 -0,2906 -0,1358
H, 0,3859 -0,2044 0,9218 1,0000 -0,8955 -0,6231 0,0037
Co -0,7277  0,5415 -0,9920 -0,8955 1,0000 0,2152  0,1731
CO, 0,4377 -0,5199 -0,2906 -0,6231 0,2152 1,0000 -0,4283
CH,4 -0,4209 0,3658 -0,1358  0,0037 0,1731 -0,4283  1,0000
Tabela D.9 — Correlag8es entre as variaveis de resposta na condigdo 850; 1; 403.
T = 850 °C; S/C =3; GHSV = 232 min *

Variavel t, h X H,CO H, co CO, CH,
t, h 1,0000 0,531 0,9721 0,4971 -0,9616 0,2123  -0,9274
X 0,1531 1,0000 0,1119 0,1525 -0,0191  -0,1333 0,0237
H,CO 0,9721  0,1119 1,0000 0,5934 -0,9533 0,0831 -0,8586
H, 0,4971 0,1525 0,5934 1,0000 -0,3477  -0,7368 -0,4787
CcoO -0,9616 -0,0191 -0,9533 -0,3477 1,0000 -0,3605 0,8566
CO, 0,2123 -0,1333 0,0831 -0,7368  -0,3605 1,0000 -0,2047
CH, -0,9274 0,0237 -0,8586  -0,4787 0,8566 -0,2047 1,0000

Tabela D.10 — Correlagdes entre as variaveis de resposta na condigdo 850; 3; 232.

T = 850 °C; S/C =3; GHSV = 403 min *

Variawel t, h X H,CO H, co CO, CH,
t, h 1,0000 -0,4352 -0,6823 0,4507 0,7945 -0,4180 -0,9588
X -0,4352  1,0000 0,3385 0,3000 -0,0962 -0,4240  0,4151
H,CO | -0,6823 0,3385 1,0000 0,0586 -0,8581 0,0813  0,6495
H, 0,4507 0,3000 0,0586  1,0000 0,4062 -0,9588 -0,5330
co 0,7945 -0,0962 -0,8581 0,4062  1,0000 -0,5300  -0,8065
Co, | -0,4180 -0,4240 0,0813 -0,9588 -0,5300 1,0000  0,4860
CH, | -0,9588 0,4151 0,6495 -0,5330 -0,8065 0,4860  1,0000

Tabela D.11 — Correlacfes entre as variaveis de resposta na condi¢édo 850; 3; 403.
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