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RESUMO

Dada a abundéncia de recursos naturais, principalmente biomassicos, existentes
no Brasil e suas potencialidades, também visto a necessidade do desenvolvimento de vias
renovaveis de geracdo energeética, processos de conversdo da mesma a produtos de maior
valor agregado tem sido estudados nos Gltimos anos. A biomassa, apds ser submetida a
processo de pirdlise rapida, € convertida a bio-6leo que por sua vez possui fracdo aquosa
rica em acido acético e outros componentes, sendo o teor deste acido carboxilico
significativamente elevado, ndo importando a natureza da biomassa de partida. Neste
cenario, a conversao catalitica de &cido acético a hidrogénio e produtos secundarios foi
estudada neste trabalho. Inicialmente os precursores do tipo perovskitas La;-xCaxNiOs
com x = 0; 0,15; 0,3 e 0,5 foram sintetizados pelos método dos citratos e submetidos a
reforma a vapor do &cido acético. A reforma a vapor (SR) foi conduzida em testes de 24
horas de duracdo. Todas as amostras se apresentaram seletivas a hidrogénio e a adigéo de
calcio favoreceu a maior conversdo de agua. Na segunda parte do trabalho, objetivando
aprofundamento na cinética e na proposicdo de mecanismos, decidiu-se estudar os
sistemas Rh/Al,O3 e Rh/MgAl,O4 aplicados na oxidagao parcial (CPO) e reforma a vapor
(SR) do acido acético em regime transiente. Os catalisadores foram depositados em tubos
sinterizados de alumina por via dip-coating, sendo assim obtidos os chamados tubos
cataliticos. Os tubos cataliticos foram testados em reator anular especialmente
desenvolvido para operacdes em altas velocidades espaciais. Foram testados os efeitos da
velocidade espacial, das concentracfes dos reagentes e do tipo do suporte empregado.
Propostas mecanisticas foram realizadas a partir dos dados obtidos e sem ddvida, 0s
sistemas sdo promissores a geracdo de gas de sintese. Foi também verificada dependéncia
do tipo de suporte na seletividade a coque e também na ativacdo das moléculas de agua.
O trabalho desenvolvido nesta tese contribuiu com a literatura no que diz respeito a
aplicacdo dos catalisadores propostos, também apresentando propostas mecanisticas

coerentes com o ja conhecido na literatura.

Palavras-chave: Perovskitas, Rodio, Reforma, Acido Acético, bio-6leo.



ABSTRACT

Due to the great amount of natural resources, mainly biomass-like resources,
found in Brazil and its potential, and also the necessity to develop new routes of energy
generation, specially renewable ones, the catalytic conversion of acetic acid to hydrogen
and its co-products were studied in this work. Biomass, after being submitted to fast
pyrolysis process, is converted to biooil and such oil has an aqueous fraction rich in acetic
acid and other components. Being acetic acid one of the most important components in
this aqueous fraction, its catalytic conversion to hydrogen and co-products were studied
in this work. In the first part of this work, perovskite-type catalytic precursors Lai-
xCaxNiOs with x = 0; 0,15; 0,3 e 0,5 were prepared using the citrate method. These
catalysts were evaluated in steam reforming of acetic acid for 24 hours. The materials
showed satisfactory catalytic activity and selectivity to hydrogen and the presence of
calcium favored the conversion of water. In the second part of it, aiming to have a better
understanding on kinetics and possible mechanisms, it was decided to test Rh/Al,O3 and
Rh/MgAI>O4 catalysts on HAc partial oxidation (CPO) and steam reforming (SR),
performing transiente runs. The catalysts were doposited on alumina tubes by dip-
coating, being after this procedure called catalytic tubes. Those catalytic tubes were tested
on annular reactor especially designed to operate at high spatial velocities. Effects of
space velocity, concentration of reactants and the nature of the support material were
evaluated. Mechanistic proposals were developed using the data generated. Those
catalytic systems also displayed themselves as promising to syngas production. It was
also verified the dependency of the support nature on coke selectivity and water
activation. The work developed in this thesis has contributed with the literature in respect
to the evaluation of those catalysts materials here proposed and also given mechanistic

insights in agreement with the actual literature.

Keywords: Perovskites, Rhodium, Reforming, acetic acid, bio-oil.
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Introducao



INTRODUCAO

O gés hidrogénio, futuro vetor energético e objeto de aprofundados estudos ja
apresentados na literatura pode, a partir das varias rotas de sintese estudadas, ser obtido
também pelo processo da reforma a vapor de liquidos oriundos do processo de pirolise
rpida de diferentes tipos de biomassa. A principal limitacdo deste processo € a
desativacao dos catalisadores causada pela formacdo de coque e depo6sitos de substancia

a base de carbono na superficie sem causas especificas evidentes.

Tais limitacGes ao processo de reforma a vapor do bio-6leo podem ser diminuidas
se ao invés de se buscar a reforma a vapor do bio-06leo, se reformar fracdes especificas do
mesmo. A fracdo hidrofébica do bio-6leo é basicamente formada por oligdmeros pesados
e pode ser facilmente separada de sua fragdo aquosa como produto ja de alto valor
agregado. O objetivo deste trabalho, além de avaliar as propriedades de tal processo de
obtencdo de hidrogénio em presenca de catalisadores é, sem sombra de duvidas, avaliar
também a possibilidade de se reformar a fracdo aquosa do bio-6leo que até o0 momento,
ndo possui aplicacdo rentavel. Sendo a catélise bastante especifica ao tipo de sitio ativo e
também ao substrato reformado, neste trabalho é proposto para inicio de estudo, se
reformar o acido acético que, de acordo com resultados cromatogréaficos apresentados na
literatura, possui teor significativo em varios tipos de bio-6leo, independente de sua
biomassa originaria [31, 33-36].

Catalisadores a base de metais nobres e também a base de niquel ja vem sendo
estudados e alguns resultados ja tem sido publicados. Vale ressaltar que ainda faltam
estudos mais aprofundados, estudos fundamentalistas e cinéticos que possam evidenciar
quais sdo realmente os rearranjos e interacOes apresentadas pelos principais
intermediarios de reacdo, com 0 objetivo de solucionar os problemas do processo, a
exemplo da brusca desativacdo apresentada quando tal processo se da por catalise
heterogénea. Outro fator bastante importante e que deve ser levado em consideracéao € a
dispersdo da fase metélica na superficie do catalisador, pois quanto maior for a dispersédo
metalica, menor € a tendéncia a formacdo de estruturas de carbono visto a cinética de

formacéo de oligdbmeros na superficie ser desfavorecida.



Na primeira parte deste trabalho, serdo estudados os catalisadores Ni/La,O3 e
Ni/La2,03-CaO, sendo estes sintetizados a partir dos seus respectivos precursores Lai-
xCaxNiOs pelo método dos citratos, uma vez que se tem conhecimento de que tais sistemas
perovskitas, ao terem suas estruturas destruidas por reducdo (pré-tratamento dos testes
cataliticos realizado para se obter niquel metalico suportado) geram cristais de niquel
metalico mais dispersas no suporte, quando comparadas a dispersao obtida por sintese via
umida partindo de seus 0xidos geradores (NiO e demais suportes) [46].

O sistema LaixCaxNiOs, assim como os catalisadores gerados de sua redugéo in
situ, serdo caracterizados a partir de técnicas (DRX, TPR, MEV, dentre outros). Os
catalisadores serdo testados na reforma a vapor do acido acético, visando avaliar as suas
atividades em termos de conversdo de acido acético e de dgua e seletividade a hidrogénio,
bem como sua resisténcia a deposicao de coque. As amostras pds-testes cataliticos serdo
caracterizadas com os objetivos de avaliar a quantidade e os tipos de estruturas de carbono
formadas durante a reacdo e a relacdo entre a quantidade de coque e o teor de célcio

presente no catalisador.

Devido a acelerada desativacdo dos catalisadores oriundos de perovskitas e
objetivando o estudo de sistemas estaveis frente a esta problemaética, na segunda parte do
trabalho seré avaliada a atividade dos catalisadores Rh/Al>03 e Rh/MgAl>O4 depositados
em tubos de alumina sinterizada, frente a oxidacdo parcial e a reforma a vapor do acido
acetico (HAC).

Na oportunidade serdo avaliados os efeitos da velocidade espacial e das
concentracdes de HAc e oxigénio na oxidagéo parcial do HAc em presenca do catalisador
Rh/Al,O3 e como também o efeito da razdo H.O/HAc na reforma a vapor do HAc em
presenca do mesmo catalisador. O efeito do suporte também serd verificado, pela sintese
e testes cataliticos em presenga do catalisador Rh/MgAIl.O4. O coque formado em
presenca de ambos os catalisadores serdo caracterizados por espectroscopia Raman e por

oxidagéo termoprogramada.
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1. Dependéncia de combustiveis ndo renovaveis e a economia do hidrogénio.

No universo dos recursos naturais, 0os mais utilizados pela humanidade possuem
por principal caracteristica o fato de ndo serem renovaveis. Suas jazidas possuem
quantidades finitas tanto do ponto de vista fisico quanto econémico, o que gera sinal de
alerta no que se refere a sua exploragdo, uso, consumo e possivel reciclagem. Estudos
devem ser realizados e decisdes devem ser tomadas com o objetivo de evitar sua escassez

ou indisponibilidade as gerac6es futuras.

A grande dependéncia da matriz energética mundial em combustiveis ndo
renovaveis tem causado problemas e preocupado as grandes economias principalmente
no que tange suas politicas de preservacdo ambiental, econémica e de seguranca
energética [1]. Do ponto de vista ambiental, a utilizacdo de ndo renovaveis para geracdo
de energia traz sérios problemas a exemplo de agravamento da satde das popula¢des dos
grandes centros, assim como a intensificacdo do efeito estufa. A Figura 1.0 apresenta
informacdes referentes a contribuicdo de alguns processos na geracdo de didxido de
carbono no Brasil, sendo possivel verificar que a forma na qual a energia é produzida
atualmente, ou seja, 0 modelo de matriz energética adotado pelo pais, tem contribuido de

maneira agressiva a intensificacdo do efeito estufa.

Contribui¢ao na geragao de CO,

m CFC's

B Industria
Agricultura

B Desmatamento

H Producdo de energia

Figura 1.0: Contribuicdo das principais atividades humanas a geracdo de dioxido de
carbono [2] .



Um exemplo do que a alta dependéncia de combustiveis ndo renovaveis pode
causar a economia pode ser verificado no historico recente dos Estados Unidos. Nos
ultimos 40 anos, devido as bruscas varia¢fes no prego do barril de petréleo causadas por
conflitos e decisdes de cunho politico no Oriente Médio (Figura 1.1), houve quatro
colapsos econdmicos (1973-1974, 1979-1980, 1990-1991 e 1999-2000), sendo 0s trés
primeiros seguidos por periodos de recessdo econdémica. Em uma de suas publicacées [3],
Greene e Tishchishyna indicaram que tais colapsos da economia geraram aos norte-

americanos um prejuizo da ordem de US$ 7 trilhGes.
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Figura 1.1: Taxa de crescimento anual (GDP) e evoluc¢édo do preco por barril de petroleo

nos ultimos 40 anos [3].

Sabe-se da importancia do desenvolvimento de uma nagéo e também ndo é negado
o fato de que este é diretamente proporcional aos gastos energéticos e consumo de
recursos naturais, porém, tal desenvolvimento deve ser tomado de forma sustentavel. A
chave para tal sustentabilidade esti na alteracdo da composicdo percentual da matriz

energética mundial.

A matriz por consumo final de energia atualizada por setor é apresentada na
Tabela 1.0.



Tabela 1.0. Matriz por consumo final de energia, por setor (% e tep) [4].

St Brasil OECD Outros(*)
1973 2012 1973 2010 1973 2010
Inddstria 29,8 35,1 31,1 20,7 29,8 28,9
Transporte 25 31,3 22,6 29,4 194 21,5
Setor Energético 3,3 9 8,5 7,9 5,2 8,7
Outros Setores 38,7 18 30,6 32,9 42,3 33
Uso ndo energético 3,1 6,6 7,2 9,1 3,3 79
TOTAL (%) 100 100 100 100 100 100
TOTAL - milhdes tep 76 253 3076 4007 1883 5221
% DO TOTAL 15 2,6 61,1 42,3 37,4 55,1

(*) Exclusive Brasil e paises da OECD

O consumo industrial de energia dos 34 paises membros da OECD (Organizacéao
de Cooperagdo e Desenvolvimento Econdmico) de acordo com a Resenha Energética
Brasileira do exercicio de 2012 sofreu queda de 13,46% entre 1973 e 2010, tendo seu
consumo energético aumentado 23,23%. Isso se deve a constante transferéncia aos paises
em desenvolvimento, de grande parte da industria pesada (ago, aluminio e outros metais),
sendo consequentemente observados para estes, aumento de consumo energético em tal
setor. O consumo energético global do setor de transporte tem aumentado também de
forma significativa. Um exemplo interessante é a evolucdo do mercado de venda de

automoveis na China nos altimos 10 anos, apresentado pela Figura 1.2.
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Figura 1.2: Comércio de veiculos circulando na China nos ultimos 10 anos.



Uma forma de se analisar a contribuic¢do individual dos componentes da matriz
por producéo energética é avaliando a sua oferta interna (OIE). A OIE reflete o somatorio
da producéo interna com as importacdes de energia, menos as exportacdes e perdas de
todas as fontes disponiveis no pais. O balanco da OIE de 2014 é apresentado pela Figura
1.3.

283,6 milhoes tep (2,1% da energia mundial) Renovaveis:
Brasil: 42,4%
Biomassa OECD: 8,2%
28,6% Mundo: 13,2%

Petréleo
Hidraulicae e Derivados
Eletricidade 39,2%
13,8%
Uranio
1,5%
Carvéo Biomassa:
Mineral Gas Natural Lenha: 9,1%

4 11,5%
54% 15 Produtos da cana: 15,4%

QOutras: 4,1%

Figura 1.3: Oferta interna de energia (OIE%) de 2013. Resenha Energética Brasileira
(2014) [2] .

A OIE brasileira alcangou em 2012 o total de 283,6 milhdes de tep (toneladas
equivalentes de petroéleo), valor 4,1% superior ao do ano de 2011, equivalendo a 2,1% da
energia mundial. Um fato importante é a matriz energética brasileira ser composta por
diversos componentes, sendo estes fosseis ou renovaveis, porem, a maior parte da energia

é gerada a partir da utilizacdo do petroleo e de seus derivados (39,2%).

Uma alternativa a utilizacdo de combustiveis de origem fdssil que tem sido

bastante estudada e discutida € a introducdo do gas hidrogénio a matriz energética.



O hidrogénio ndo deve ser considerado combustivel primario assim como o gas
natural e os ndo-renovaveis, visto que é encontrado na natureza associado a diferentes
substancias quimicas, sendo requerida uma quantidade energética significativa para a sua
extracdo [1]. A quantidade de energia gerada a partir da conversao do gas hidrogénio
qguando comparada a quantidade total de energia requerida a sua manufatura gera um
balanco negativo, ou seja, € gasto mais energia em sua geracdo do que em sua conversdo
exotérmica, porém, vantagens como a geragdo de energia com formac&o apenas de agua
como produto ndo gerando gases poluentes e sua participacdo em diversas reacoes
quimicas industriais o torna sem margem de duvida um forte concorrente [5]. De acordo

com a ex-presidente da Petrobras, Sra. Maria das Gragas Silva Foster:

Os desafios inerentes ao desenvolvimento da Economia do
Hidrogénio, embora expressivos, ndo configuram
dificuldades intransponiveis. Ao contrério, apontam um
elenco de oportunidades que fardo surgir nos paises que
investem no seu desenvolvimento, além da diversificagcdo
estratégica da matriz energética, novas empresas de bens e
servigos, assim como a focalizagdo das atividades de
pesquisa, desenvolvimento e suporte tecnoldgicos,
indispensaveis para dar sustentabilidade aos negécios
relacionados a nova economia [5].

A aplicagdo do hidrogénio como matéria prima e suas principais rotas de sintese

sdo apresentados nos proximos topicos deste capitulo.

1.1. Hidrogénio como matéria prima.

O hidrogénio possui aplicagdo bastante vasta, sendo utilizado em diversos
segmentos como insumo quimico. De acordo com o departamento de energia norte-
americano, cerca de 99% da producdo mundial de hidrogénio estd direcionada as
indUstrias quimicas e petroquimicas. As principais aplicagdes podem ser observadas na
Tabela 1.1.



Tabela 1.1. Aplicacdo do hidrogénio em alguns segmentos [6].

SEGMENTO APLICACAO

Remocao de enxofre de combustiveis

(dessulfurizacdo) e hidrocraguemento.

Fabricacdo de am6nia, metanol,
cloro e soda caustica.
Fabricacdo do Sorbitol, utilizado
em cosmeéticos, surfactantes e etc.
Hidrogenagdo de dleos e aumento
da saturagdo de gorduras.

Processos Metallrgicos Agente redutor de minérios metalicos.

Refino de Petréleo
Processos Quimicos
IndUstria Farmaceutica

IndUstria Alimenticia

IndUstria Eletrdnica Utilizado no processo de fabricagdo de semicondutores.

A Figura 1.4 apresenta o consumo mundial de hidrogénio por finalidade. A partir
da figura pode-se observar que o consumo se divide, de forma significativa, em trés eixos

principais: A produgdo de amdnia, de metanol e processos de refino de petréleo.
Consumo de hidrogénio por uso final

5%

58%

e

B Producdo de metanol ® Outros ® Refino de petréleo ' Produgdo de amoénia

Figura 1.4: Consumo de hidrogénio por uso final (2009) [7].

O refino do petroleo ocupa a segunda posi¢do nos eixos de consumo de maior
significado e é realizado ndo apenas nos processos que envolvem conversdo de
hidrocarbonetos pesados em fracbes mais leves (Cragueamento catalitico,
hidrocraqueamento, viscorreducdo e coqueamento retardado), mas também na remocéao
de elementos tdxicos dos produtos finais de processo como o enxofre, por exemplo [8].
A remocéo de elementos toxicos tem sido cada vez mais levada a sério pelas autoridades
e a adequacao de seus niveis nos combustiveis tem sofrido reajustes politico-regulatérios
com relativa frequéncia [6].
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Figura 1.5: Principais produtos da conversdo da aménia [10].

A primeira posi¢do nos eixos de consumo de hidrogénio é ocupada pela produgéo
de amonia, substancia esta que é usada na indudstria alimenticia, na producdo de
desinfetantes, tinturas de cabelo dentre outros produtos, mas principalmente servindo
como matéria-prima na producdo de fertilizantes nitrogenados a exemplo da ureia e dos
sulfatos e nitratos de amonio [9, 10]. De acordo com estudos realizados pela Petrobras
[9], a demanda do mercado brasileiro por fertilizantes € alta e este segmento se encontra
em franca expansdo nos ambitos nacionais e internacionais. No Brasil, entre 2003 e 2012
o0 consumo de fertilizantes aumentou de 30% e de acordo com a previsdo da OCDE, entre

2010 e 2020, a producéo brasileira de alimentos crescera cerca de 40%.
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1.2. Principais rotas de obten¢do do Hidrogénio.

As tecnologias de producdo de hidrogénio sdo comummente classificados na
literatura como térmicas, eletroliticas e fotoliticas, sendo as primeiras as mais
representativas no ambito industrial. As demais tecnologias possuem elevado custo
operacional quando comparadas as tecnologias térmicas, que se encontram ainda em fase

de desenvolvimento [6].

Nas classificacOes apresentadas anteriormente, as principais rotas de sintese de

hidrogénio por cada nicho sdo mostradas na Tabela 1.2.

Tabela 1.2. Processos e insumos aplicados a producédo de hidrogénio no Brasil.

PROCESSO INSUMO QUIMICO INSUMO ENERGETICO
Reforma do etanol Etanol Etanol
Reforma do gas natural Gés natural Gés natural
Eletrolise Agua Eletricidade
Bioldgico (biogas) Biomassa Calor (eventualmente)
Gaseificacdo da Biomassa Biomassa Biomassa

Avaliando os processos produtivos do gas hidrogénio, percebesse a necessidade
do consumo de dois insumos: o0 quimico e o energético [5]. Os compostos organicos que
servem de matéria prima/insumos quimicos também podem participar do processo como
insumo energético, a exemplo do etanol, das biomassas e do gas natural. As suas queimas

geram a energia requerida para 0s seus respectivos processos de reforma [5].

De acordo com o Centro de Referéncia de Energia em Hidrogénio — CENEH, o
processo de reforma do etanol pode ser capaz de produzir cerca de 1,8 milhdes de
toneladas de hidrogénio por ano, se for levada em conta a producéo anual deste insumo
no pais [11]. Sua producdo comercial ndo foi ainda consolidada no Brasil e, tanto
nacionalmente quanto internacionalmente, seu reformador é uma tecnologia em fase
embrionaria. Pesquisas tém apontado a reforma a vapor do bio-etanol (equagéo 1.0) como
sendo uma tecnologia bastante promissora, uma vez que este insumo pode ser produzido
de forma sustentavel a partir da fermentacdo de recursos biomassicos como alguns

rejeitos de producdo agricola dentre outros [12, 13].
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C,HsOH + 3H,0 — 2C0, + 6H, (1.0)

Cerca de 50% de todo o hidrogénio produzido no mundo € oriundo da reforma a
vapor do gas natural (SRM) (equacdo 1.1). A SRM é o principal processo utilizado para
se produzir hidrogénio e possui tecnologia industrial consolidada [15]. Trata-se de uma
reagdo endotérmica que ocorre entre 750 a 900°C e é realizada normalmente com excesso
de vapor d’agua numa razdo maxima HoO/CHs = 4. Tal reacdo €, dentre as estudas, a que
gera a maior razdo H./CO, sendo obtido como corrente de saida dos reatores, uma mistura
contendo metano ndo convertido, monoxido de carbono, hidrogénio e didxido de carbono
proveniente da reacdo de deslocamento (water gas shift — WGS) (equagdo 1.2). Suas
principais desvantagens séo a alta endotermicidade e a necessidade de se operar em altas

temperaturas.
CH, + H,0 - 3H, + CO (1.1

CO +H,0 - H, + CO, (1.2)

O processo de eletrdlise da agua ja é conhecido e utilizado no ramo industrial
brasileiro nos setores alimenticio e petroquimico, além dos setores que produzem cloro e
soda cdaustica, gerando hidrogénio como subproduto. O interesse pela conversao
eletroquimica da agua a produtos de maior valor agregado ja vem sendo estudado a muito
tempo [16, 17, 18]. Registros nesta matéria informam a utilizacdo desta tecnologia nos
ramos comerciais, militares e industriais desde o século 19. Hoje em dia cerca de 5% do
total de hidrogénio produzido no mundo é proveniente de processos eletroquimicos [19,
20]. A equacdo quimica do processo (equacdo 1.3) possui simplicidade inversamente
proporcional ao grau de esforcos que tem sido realizado pela comunidade cientifica a fim

de aperfeigoar o processo.

2H,0 - 2H, + 0, (1.3)
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Os processos de biodigestdo e gaseificacdo sdo muito bem visados e a producao
de hidrogénio a partir de tais vias tem levado pesquisadores a aprofundarem seus estudos
cada vez mais. No Brasil, existem atividades comerciais voltadas a producdo de

gaseificadores cujo gas é usado em motores de combustédo interna [5].

1.3. Perspectivas futuras:

A economia do hidrogénio tem impulsionado varios paises ja a algum tempo e
certamente, o aperfeicoamento dos processos produtivos trardo beneficios tanto do ponto
de vista da seguranca energética quanto dos pontos de vista ambientais e econdmicos.
Entretanto, a tdo visionada transicdo do modelo convencional extremamente dependente
dos combustiveis de origem fdssil ao hidrogénio envolve muitas incertezas como, por
exemplo, o desenvolvimento de células a combustivel eficiente, problemas de producédo
e distribuicdo (logistica do hidrogénio) e inclusive a aceitacdo do mercado do petrdleo
[21].

Estudos de projecdo técnico-econdmicos, empregando modelos matematicos,
voltados a inddstria do hidrogénio ja vem sendo realizados [21]. Estudos utilizando o
modelo U.S. MARKAL informam que a tdo sonhada transicdo causara uma reducao na
demanda de petréleo, reduzir preco dos 6leos combustiveis além de também reduzir a
demanda de petréleo como matéria prima nas refinarias. A Figura 1.6 apresenta uma

projecao realizada a partir das considerac@es aplicadas ao modelo aplicado.
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Figura 1.6: Mercado de transporte de passageiros por tipo de veiculo [21].
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Pode-se verificar que as projecoes apresentadas através da Figura 1.6 mostram um
cenario no qual o mercado de veiculos equipados com células a combustivel conseguem
competir de forma relativamente agressiva com os mercados convencionais e de hibridos.
Neste ponto os pesquisadores informam que o aumento da participacdo dos veiculos
equipados com células a combustivel se deve a alta eficiéncia que, ao fim do balanco
global de custos, se sobressaira em relacio aos custos inerentes a sua implementacéo. E
esperado que a implementacdo de uma economia baseada em hidrogénio cause uma
mudanca brusca no setor de refino de petréleo. O desenvolvimento de tecnologias de
geracdo de hidrogénio sera muito bem visto neste trajeto de consolidacdo da economia do
hidrogénio e neste trabalho sera apresentada mais uma possibilidade de rota de producao
que se debruca na reforma da fracdo aquosa oriunda do bio-6leo gerado a partir de
processos de pirélise rapida de diferentes tipos de biomassa. O proximo capitulo desta
tese tem por objetivo discutir tal processo e apresenta justificativa plausivel para o

aprofundamento dos estudos neste campo.
2. A contribuigdo da biomassa e do bio-6leo na economia do hidrogénio.

Entende-se por bioenergia o contetido energético de produtos solidos, liquidos ou
gasosos derivados dos demais tipos de biomassas e também do biogéds. Conforme
projecdes [22] a demanda mundial de energia primaria por bioenergia (excluindo a
biomassa tradicional) [23] mais do que duplicara até 2035, passando de 526 Mtoe (toe =
toneladas equivalentes de 6leo cru) em 2010 para os quase 1.200 Mtoe em 2035.
Quantitativamente, o uso de bioenergia por setor e 0 uso da biomassa tradicional em 2010,
comparativamente com a utilizacdo projetada para 2035, sdo apresentadas através da
Figura 2.0.

2010 2035
1277 Mtoe 1881 Mtoe

Indistra
B Energia
B Transporte
Construgio
Outros

B Biomassa
tradicional

Figura 2.0: Utilizagdo mundial de bioenergia por setor e o uso de biomassa tradicional

em cenario comparativo ao projetado a 2035[22].
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As informac6es mostradas na projecéo apresentam o setor industrial como sendo
0 maior consumidor de bioenergia, atingindo utilizacdo em torno de 196 Mtoe em 2010
e aumentando este valor a 300 Mtoe em 2035. Entretanto é o setor de energia elétrica que
em 2035 desponta como lider em consumo. Juntos estes dois setores representam dois

tercos do consumo total bioenergético.

Com o aumento da eficiéncia dos processos de geracao de energia e 0 constante
empenho existente em se viabilizar estes em detrimento dos processos que utilizam
combustiveis fosseis ndo renovaveis, as proje¢des apresentam um aumento no consumo
de bioenergia para producéo de biocombustiveis de em torno de 250% até 2035. Observa-
se também que pelos mesmos motivos, a utilizacdo de biomassas tradicionais sofre um
decréscimo ao longo que as novas tecnologias permitem sua substituicdo por

combustiveis modernos em todo o mundo.
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2.1. Biomassa em nimeros no Brasil e no mundo.

O Brasil é um pais que possui todos os pré-requisitos para atuar como lider
mundial no mercado de produtos agricolas, silvicolas, agroindustriais e em particular
aqueles dedicados a energia. Existem muitas areas cultivaveis com impactos ambientais
de intensidade socialmente aceita, assim como a possibilidade de cultivos maltiplos de
diversas culturas ao longo do ano [24]. Muitos estudos tém sido realizados com o intuito
de identificar e quantificar as principais culturas produzidas no pais que possuam escala

apropriada a integracdo ao sistema energetico brasileiro [25].

A Tabela 2.0 sumariza as principais culturas agricolas brasileiras incluindo
previsdo para 2013*.

Tabela 2.0. Série historica da area plantada por safra — gréos, leguminosas e oleaginosas
- Brasil (10° ha). (CONAB 2013).

PRODUTO  2003/04 2005/06 2007/08 2009/10 2011/12  2012/2013*

Algodao 1.100,0 856,2 1.077,4 835,7 1.393,4 893,5
Amendoim 98,2 113,1 115,2 84,1 93,9 96,6
Arroz 3.654,4 3.017,8 2.875,0 2.764,8 2.426,7 2.390,9
Aveia 299,2 356,8 106,1 126,4 153,0 168,7
Canola - - - 31,0 42,4 46,1
Centeio 2,6 4,3 3,7 3,6 2,3 2,3
Cevada 137,1 1429 98,3 77,5 88,4 102,8
Feijao 4.287,4 4.223,6 3.993,0 3.608,8 3.262,1 3.113,2
Girassol 55,1 66,9 111,3 71,0 74,5 68,7
Mamona 166,2 147,9 162,7 157,7 128,2 87,4
Milho 12.783,0 12.963,9 14.765,7 12.993,9 15.178,1 15.904,6
Soja 21.375,8 22.749,4 21.313,1 23.467,9 25.042,2 27.721,6
Sorgo 898,3 731,9 8434 697,8 786,9 801,7
Trigo 2.464,2 2.361,8 1.851,8 2.428,0 2.166,2 1.895,4
Tricale 101,0 1311 94,5 67,5 46,9 48,0
Brasil 474225 47.867,6 47.411,2 47.415,7 50.885,2 53.3415

A producéo de cereais, leguminosas e oleaginosas se encontra em tendéncia de

alta deste a década passada, podendo ser observada certa desaceleracdo neste crescimento
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em 2005. A desaceleracdo citada anteriormente esta diretamente relacionada com as mas
condic@es climaticas do periodo que desfavoreceram a producéo quando comparado aos
resultados obtidos em 2003, ano da maior safra nacional até 2010, quando um novo

recorde é estabelecido [25, 26].

O pais tem obtido resultados interessantes no que tange o aumento da area
plantada, produtividade e producéo de gréos sendo seus resultados apresentados na Figura
2.1.
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Figura 2.1: Resultados nacionais recentes de area plantada, produtividade e producéo de
gréos [26].

Dos componentes das culturas temporéarias e permanentes se destacam a cana-de-
acucar, a mandioca e a laranja, que correspondem juntas a aproximadamente 95% da
producdo fisica deste ramo, sendo a cana de acUcar responsavel por 86% deste montante.
Estes trés produtos ocupam cerca de 60% da area ocupada por este tipo de cultura, sendo
40% desta area ocupada por canaviais. A conversao da biomassa para a producdo de
energia ou para produtos de maior valor agregado tem sido avaliada ndo apenas a partir
da utilizacdo dos grdos ou de qualquer outra fonte que sirva de alimentacdo das grandes
massas, justamente por encontrar duras criticas baseadas na grande contradi¢do que seria
a realocacéo destes alimentos para tal feito ao mesmo tempo em que nagdes padecem com
a falta dos mesmos. A partir desta concepc¢éo, estudos também sdo voltados a converséo
de biomassa classificada como de segunda ordem, estudos estes melhor discutidos no

topico 2.2.
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2.2. Utilizacao de biomassa de segunda ordem — Residuos.

Os residuos compreendem o material resultante das colheitas das culturas de
producdo agricola, agroindustriais e florestais. Antes de discutir detalhes sobre sua
utilizacdo para fins energéticos dos residuos de producao agricolas, é valido ressaltar que
sua extracdo deve ser realizada de forma racional, visto que a sua presenca no terreno de
cultivo colabora com a retencdo de umidade, protecdo da biota, evitando a eroséo e

também servindo como adubo natural para as novas safras [27].

A quantificacdo dos residuos agricolas é realizada com base nos indices de
colheita que representam a relacéo percentual entre a quantidade total de biomassa gerada
por area plantada e a quantidade de produto economicamente aproveitado [24]. Os
residuos mais interessantes sdo a palha de soja, residuos da cultura do milho (sabugo,
colmo, folha e palha), palha do arroz, folhas e ponteiros da cana-de-aclcar. Vale
relembrar que a decisdo por se estudar estes residuos em especifico se baseia no que foi
previamente explicado no tdpico 2.1 e referenciado em [25], no que diz respeito a

materiais de quantidade apropriada a integracéo ao sistema energético brasileiro.

Dos residuos supracitados, o de cana-de-agUcar possui particularidades
interessantes, tanto do ponto de vista da alta producdo, quanto de sua produtividade e

potencial para geracdo de energia no Brasil.
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Figura 2.2: Estrutura da cana-de-agUcar e a biomassa residual produzida.
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2.3. Tecnologias de conversdo da biomassa, bio-6leo e sua fragdo aquosa.

As tecnologias de converséo da biomassa podem ser classificadas em dois tipos:
Bioquimicos e termoquimicos. As tecnologias bioquimicas utilizam processos
enzimaticos relativamente complexos, além de micro-organismos. Os processos
termoquimicos envolvem de forma bastante simplificada, calor e/ou presenca de

catalisadores.

O aproveitamento/conversdo da biomassa por processos termoquimicos pode ser
dado através da gaseificacdo, transesterificacdo e pirdlise [28]. A gaseificacdo é um
processo de conversdao de combustiveis solidos em gasosos. Tal processo envolve a
presenca de vapor aquecido e ar ou oxigénio em quantidades inferiores a estequiométrica.
A gaseificacdo ndo é um processo recente, porém, o interesse crescente pelos estudos
deste processo se da pelas caracteristicas do combustivel gerado, em comparacdo aos
combustiveis solidos. A gaseificacdo gera produtos relativamente mais limpos e versateis,
sendo esta versatilidade referida a usos alternativos como em motores de combustéo
interna e turbinas a gas [29]. Nos processos comuns de gaseificacdo, o gas resultante é
uma mistura de 30% de nitrogénio e 20% de didxido de carbono, possuindo baixo
conteddo energético e se tornando impréprio para certas finalidades, porém, as vantagens

como a eliminacdo de poluentes tende a compensar economicamente 0 processo.

Os processos de transesterificacdo sdo quimicos e consistem na reag¢do entre um
produto intermediario ativo metdxido ou etoxido, oriundo de uma reagdo inicial entre uma
base e um alcool, e um bleo vegetal. Os produtos principais deste tipo de processo sdo a
glicerina e uma mistura de ésteres (biodiesel). O biodiesel gerado por esta rota possui
propriedades bastante proximas as do Oleo diesel, podendo ser utilizado também em

motores de combustéo interna [30].

O processo de pirélise, que tera atencdo especial neste trabalho, é também
conhecido por carbonizacdo. Este processo é o mais simples e antigo de conversdo de um
combustivel em outro de melhor qualidade e contetido energético. Em aspectos basicos,
a pirdlise ocorre entre 300 e 500 °C na auséncia ou em presenca de uma pequena
quantidade de ar. Além de gas combustivel, a pir6lise produz alcatrdo e acido piro-

lenhoso [28]. A depender das condic¢des de processo em que a pirolise é realizada, podem
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ser obtidos um produto liquido (bio-0leo), gases ndo condensaveis e carvao (char), sendo
0 primeiro, produto majoritario. Este processo de conversdo da biomassa a bio-6leo é
conhecido por pirdlise rapida e, das vantagens deste tipo de conversao, a obtengéo do bio-
Oleo € interessante devido a sua maior facilidade em termos logisticos (transporte e
armazenamento) quando comparada a sua biomassa de origem [31]. Tal tecnologia de
geracdo de bio-0leo é relativamente nova, possuindo a maior parte de trabalhos relevantes
publicados nos ultimos cinquenta anos. O liquido gerado (bio-6leo) consegue manter uma
quantidade consideravel de energia proveniente da respectiva biomassa, permitindo
assim, que combustiveis possam ser produzidos diretamente ou indiretamente destes
liquidos [32].

Os atuais processos de pirdlise rapida permitem seletividades a bio-6leo
superiores a 50%. Pattiya et al [31] estudaram a pir6lise rapida de residuos de cana-de-

acucar, encontrando os resultados apresentados pela Figura 2.3.
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Figura 2.3: Efeito da temperatura do reator na seletividade a produtos gerados a partir

da conversdo de (a) folhas e (b) pontas de cana-de-agucar [31].

A seletividade a bio-6leo ndo estd apenas relacionada a temperatura como
apresentado pela Figura 2.3, mas também ao tempo de contato destes produtos no meio
reacional. O processo rapido favorece o rearranjo das espécies intermediarias de reacédo e

a condensacdo dos produtos gerados antes do equilibrio termodinamico ser atingido.
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Estudos aprofundados informam que o bio-6leo contém em sua composi¢do mais
de quatrocentos compostos, se tratando entdo de uma mistura complexa. Ele é composto
basicamente por acidos carboxilicos, acUcares, alcoois, aldeidos, cetonas, ésteres,
aromaticos dentre outros [31, 33, 34]. Tamanho grau de complexidade esta relacionada
com a degradacgdo e interacdo dos produtos oriundos da celulose, hemicelulose e da
lignina. A quantidade de agua varia entre 15% e 25% a depender da matéria prima. A
Tabela 2.1 apresenta a composicdo do bio-6leo produzido a partir de diferentes

biomassas, sob condic¢des operacionais semelhantes [35, 36].

Tabela 2.1. Composicao do bio-6leo obtido a partir de diferentes matérias primas.

LEITO FLUIDIZADO VORTEX
ALAMO BORDO ABETO CARVALHO
Produto (% m/m) (poplar) (maple) (spruce) (Oak)
504°C 508°C 500°C ~500°C

Acido Acético 5.4 5.8 3.9 5
Acido Férmico 3.1 6.4 7.2 33
Hidréxiacetaldeido 10 7.6 7.7 4.3
Glioxal 2.2 1.8 2.5 3
Metilglioxal - 0.65 - -
Formaldeido - 1.2 - 2.2
Acetol 1.4 1.2 1.2 1.8
Etilenoglicol 1.1 0.6 0.9 -
Levoglucosan 3 2.8 4 3.8
1,6-anidroglucofurano 24 - - -
Frutose 1.3 1.5 2.3 -
Xilose - - - 0.9
Glucose 0.4 0.6 1 -
Celobiosan 1.3 1.6 2.5 -
Oligosacarideos 0.7 - - -
Lignina 16.2 20.9 20.6 24.9
Né&o identificado 11.9 17.1 12.9 5.8
Oleo 65.8 67.9 66.5 55.3
Agua 12.2 9.8 11.6 10.4
Carvao 7.7 13.7 12.2 12.4
Gés 10.8 9.8 7.8 12.2
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O bio-6leo é separado facilmente em fragcdo organica e fracdo aquosa pela simples
adicdo de &gua [37]. A fragdo aquosa possui caracteristicas de liquido marrom escuro,
constituido em sua maior parte por 4gua e contendo compostos oxigenados hidrofilicos
de baixa massa molar. Esta fracdo aquosa também tem por caracteristica possuir em sua
composicdo, acidos carboxilicos, como o acido acético e o formico, aldeidos, cetonas,
alcodis, ésteres e outros. O objetivo deste trabalho envolve a reforma da fracdo aquosa do
bio-6leo, visando & producdo de hidrogénio, uma vez que a fracdo organica ja possui

aplicacdo, pois contém em sua composicao substancias de relativo valor agregado.

3. Reforma a vapor do bio-6leo e de moléculas modelo.

A reforma a vapor (steam reforming — SR) de hidrocarbonetos como a nafta,
metano, etanol e outros ja possui tecnologia estabelecida na indUstria de geracdo de
hidrogénio. Tal processo ocorre tipicamente em presenca de catalisadores a base de

niquel, a temperaturas na faixa de 600 — 800°C [38].

Na pratica, a SR é realizada sob altas temperaturas e pressdes com o intuito de

maximizar a eficiéncia do processo e também torna-lo economicamente viavel.

Devido a complexidade da composicdo do bio-6leo e sabendo-se da
especificidade das reacBes que ocorrem em presenca de catalisadores, moléculas modelo
de fracdo molar representativa do bio-6leo tém sido reformadas, com o objetivo de melhor
compreender os parametros que regem o processo. O &cido acético tem sido foco de
estudo em muitos trabalhos, visto seu alto teor em bio-6leos oriundos de diferentes

matrizes biomassa [35, 36, 38].

A Tabela 3.0 apresenta a composicdo do bio-6leo de cana-de-agucar obtido a

partir da pirolise rapida.
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Tabela 3.0. Composicdo do bio-6leo obtido a partir da cana-de-agucar (principais

componentes) [39].

Cana-de-agucar

TR

ID . Composto Folhas Pontas
(min)
1 5.32 2-Butanona 0.37 1.04
2 7.25  Acido acético 11.68 12.25
3 8.48 2-Propanona, 1-hidroxi- 7.77 7.02
4 10.67  Acido propantico 1.23 0.93
5 12.05  1-Hidroxi-2-butanona 1.43 1.22
6 13.94  Furfural 4.73 0.21
7 14.49  Furano, 3-metil- 4.73 0.00
8 16.39  2-Furanmetanol 1.03 1.75
9 16.72  2-Propanono, 1-(acetiloxi)- 3.33 1.28
10 16.78  2-Ciclopenten-1-ona, 2-metil- 0.00 217
11 20.68  2-Ciclopenten-1-ona, 3-metil- 2.24 2.29
12 20.89  Butirolactona 1.05 1.03
13 22.88  2-Ciclopenten-1-ona, 2-hidroxi-3-metil- 6.54 3.26
14 29.98  Benzofuran, 2-metil- 0.00 1.28
15 24.1 Fenol 5.66 6.47
16 24.69  Fenol, 2-metoxi- 1.60 4.47
17 25.86  Fenol, 2-metil- 2.12 2.61
18 26.38  Fenol, 2,6-dimetil- 1.66 1.31
19 27.14  Fenol, 4-metil- 5.83 3.13
20 27.2 Fenol, 3-metil- 0.00 2.41
21 28.4 Fenol, 2-metoxi-4-metil- 0.76 1.05
22 28.59  Fenol, 2-etil- 0.00 2.21
23 28.79  Fenol, 2,3-dimetil- 1.55 1.98
24 30.22  Fenol, 3-etil- 8.82 7.86
25 13.31  Fenol, 4-etil-2-metoxi- 2.17 2.90
26 33.21  2-Metoxi-4-vinilfenol 0.00 4.74
27 34.71  1,2-Benzenodiol 4.82 1.76
28 34.99  Fenol, 2,6-dimetoxi- 1.58 3.16
29 36.2 1,2-Benzenodiol, 4-metil- 0.45 0.22
30 36.73  Fenol, 4-(2-propenil)- 1.68 0.59
31 37.41  Fenol, 2-metoxi-4-(1-propenil)-, (E)- 1.13 1.96
32 38.12  Vanilina 2.07 1.14
33 38.27  Hidroguinona 2.71 1.52

*TR = Tempo de retencéo.
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As informacdes da Tabela 3.1 foram extraidas de [39] e contém 33 compostos dos
68 identificados. O critério de selecdo adotado considerou concentragdes acima de 1%. A
maior parte dos compostos identificados na analise se trata de oxigenados. Dos
oxigenados, se encontram listados alguns acidos carboxilicos, aldeidos, cetonas e
compostos fendlicos. E significativo o valor de aproximadamente 12% apresentado pelo

acido acético na composicao global do bio-6leo.

Vérios trabalhos na literatura reportam a utilizagdo de &cido acético como
molécula modelo & reforma a vapor [40]. Célculos de equilibrio termodindmico
mostraram que o 4&cido acético é totalmente reformado mesmo a temperaturas

relativamente baixas, como pode ser verificado na Figura 3.1. [41].

0,7

Fracio molar (produtos)

I>“: I\, T T T I' I. I‘
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T(°C)

Figura 3.0: Reforma do acido acético, distribuicdo dos produtos no equilibrio em

fungdo da temperatura numa razéo H,/C=3.

Nas temperaturas inferiores a 200°C os produtos da reforma sdo exclusivamente
metano, dioxido de carbono e tragos de hidrogénio. O maximo de produgdo de hidrogénio
é verificado a 650°C e em tal temperatura pode-se verificar que a quantidade de didxido
de carbono é praticamente o dobro da quantidade de mondxido de carbono. A partir deste

méaximo de producdo de hidrogénio, 0 aumento na temperatura até seu valor maximo
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estudado causa um aumento rdpido de concentracdo de mondxido de carbono com
respectiva diminui¢do da concentracdo do dioxido de carbono. A quantidade de
hidrogénio a partir de 650°C decresce de forma néo téo significativa. A razdo H.O/C afeta

diretamente a taxa de formacao do hidrogénio.

Kechagiopoulos e colaboradores [42] também realizaram célculos
termodinamicos para o equilibrio do acido acético, acetona e etilenoglicol reformados e
os resultados obtidos para o efeito da temperatura reacional e da razdo H>O/C sé&o
apresentados pela Figura 3.1.

—
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Figura 3.1: Calculos de formacdo de hidrogénio em condi¢bes de equilibrio
termodindmico em fungdo da (a) razdo H.O/C e (b) temperatura (A acetona, V

etilenoglicol e ¢ acido acético).

Nos estudos experimentais 0 acido acético ndo pareceu promover reacfes de
metanacdo, visto que a concentracdo de metano no gas de saida foi menor do que os
valores obtidos no equilibrio, em toda a faixa de temperatura estudada. O principal
problema apresentado por Kechagiopoulos foi a elevada deposicéo de coque que ocorre
de forma mais intensa em regides de baixas temperaturas e raz6es vapor/carbono (S/C).
A seletividade a hidrogénio obtida foi maior do que 90% para razdes S/C maiores que 3
e temperaturas maiores do que 600°C. Resultados empiricos para a reforma do acido
acetico [42] mostram que este se decompde termicamente a carbono e outros produtos
em torno de 500°C, sendo também verificada desativacdo por formacdo de coque em

torno de 650°C quando catalisadores de niquel foram aplicados.
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3.1. Ativacdo do HAc em sitios de metéalicos.

O mecanismo da reforma a vapor de oxigenados sobre catalisadores metalicos
proposto na literatura se assemelha em parte ao mecanismo bifuncional da reforma de
hidrocarbonetos [36, 38, 44]. O mecanismo possui como etapas a adsor¢éo do oxigenado
no sitio metalico enquanto que moléculas de agua séo adsorvidas no suporte. A adsorcao
da agua no suporte favorece a formacao de grupos hidroxila e o hidrogénio é formado
tanto a partir da desidrogenacdo da molécula organica quanto da reacdo entre os grupos

hidroxila da superficie.

Os catalisadores desativam devido ao bloqueio dos sitios ativos por oligdmeros
derivados dos oxigenados que sdo decompostos sobre os sitios ativos. O caminho

reacional atualmente aceito para a reforma do acido acético é apresentado pela Figura 3.2.

H H, CO,, CH, CH,COOH

20
HZ' Cox y
""‘\
(CH, )2
HH
00
Z

Grafitizagdo CO,, H,0
A Oligomerizagio DH:COC Hy
= = R

~

Oligomerizagdao
%4 Depositos de carbono

Figura 3.2: Caminho reacional proposto para a reforma a vapor do acido acético

envolvendo mecanismo catalitico bifuncional sobre catalisadores Pt/ZrO, [45].

Takanabe e colaboradores propdem que a adsor¢do do HAc sobre os sitios de
platina ocorre através da formacdo de espécies CH3COO* (equacao 2.0) ou de especies
CH3CO* (equacgéo 2.1).

CH;COOH + 2* = CH5CO0* + H* (3.0)

CH3;COOH + 2* = CH5CO* + OH" (3.1)

Nas quais o asterisco (*) identifica um sitio metalico. Para a decomposic¢éo das

espécies CHzCO* 0os mesmos pesquisadores propuseram o seguinte mecanismo:
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CH,CO* = CH, + CO — 0,5 H, (3.2)

CH3CO* + x = CH,CO* + H* (3.3)
CH,CO* + = CHCO* + H" (3.4)
CHCO* + = CH* + CO* (3.5)
CH*+ 2H* = 3"+ CH,— 0,5 H, (3.6)

As espécies CH3COO* e CH3CO* se decompdem respectivamente em CO2/CHz
e CO/CHs. O grupo metilico pode ser hidrogenado por hidrogénios adsorvidos e
produzindo assim metano. O hidrogénio adsorvido pode também se combinar a outro,
gerando hidrogénio molecular. Os grupos CHx adsorvidos podem ser direcionados a um
caminho mecanistico de formacao de depositos de oligdmeros constituidos de carbono
causando desativagdo do catalisador ou também serem reformados com conseguinte

geracgdo de gas de sintese.

Outros autores [45] identificam a etapa de formacdo de coque na superficie do
catalisador como a etapa critica no que se refere a estabilidade do catalisador empregado.
A reducao desses depdsitos de carbono estaria diretamente relacionada com a capacidade
que determinados suportes teriam de gerar dgua in situ, favorecendo assim as vias de

reforma e limpeza dos sitios ativos.

Um outro possivel mecanismo favorecido em presenca do sistema catalitico
Rh/La203/Ce0,-ZrO- € apresentado por Lemonidou e colaboradores [67]. A Figura 3.3
apresenta os perfis de TPSR na reforma a vapor do HAc em presenca do sistema
Rh/La,03/Ce0,-ZrOs.
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Figura 3.3: Distribuicao de produtos e reagentes — Reacgéo superficial a temperatura
programada de reforma do HAc — Sistema (a) CeO2-ZrO; e (b) Rh/La203/CeQO2-ZrOs.

O trabalho mostrou que em presenca de CeO2-ZrO2 o consumo de HAc é iniciado
a partir de 300°C com formagéo de acetona. A formag&o de acetona poderia se dar por via
desidratacdo do HAc (abstragdo de um hidrogénio alfa e consecutiva formacao de agua)
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e uma sucessiva adsorcdo da espécie gerada que reagiria com especies ceteno formando

acetona e dioxido de carbono.

J& em presenca de Rh (Rh/La203/Ce02-Zr0,), a producédo de hidrogénio de CHx
é verificada a temperaturas menores que 300°C e tracos de metano sdo observados entre
300 e 400°C. A proposta mecanistica apresentada pelos autores € ilustrada pela Figura
3.4.

co, xH OH*

| 4 CH,CO0* > CHy* > CH,,* —5> CO+H,

A

Cristalitos de Rh

CH,COOH

Fferif:.eria dos O H
| cristalitos de Rh « )_f' CO + CHz*
y" N CH,C00* ———> CH,=CO*
—
CH,=CO | CH,COCH, + CO

Figura 3.4: Esquema reacional apresentado pelo sistema Rh/La>03/Ce0,-ZrOx.

As espécies CH3COO* poderiam ser adsorvidas dissociativamente nos sitios de
Rh formando espécies CHs* que seriam rapidamente hidrogenadas. As espécies de
carbono remanescentes reagiriam com grupos hidroxila produzindo hidrogénio e 6xidos
de carbono. Em paralelo a esta via reacional, o HAc adsorvido reagiria por outro caminho,
conforme a producdo de acetona e mondxido de carbono sugerem. A produgéo de acetona
e de monoxido de carbono entre 250 e 370°C sugerem que uma rota de cetonizagéo
também € ativada nessa faixa de temperatura, responsavel pela geracdo de monoxido e

diéxido de carbono.

Uma quantidade significativa de metais ja foi aplicada na reforma a vapor do HAc.
Dentre estes 0s metais de transicdo cobalto, niquel, ferro e cobre e os metais nobres
paléadio, platina, ruténio e rodio. Hu e Lu [68] realizaram um estudo comparativo entre

diversos sistemas metal/alumina e foi constatado a superior atividade do niquel e do
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cobalto frente ao ferro e cobre. Foi verificado também que o catalisador Ni/Al2O3 é mais
estavel do que o Co/Al;0s3 frente a deposicdo de coque, sinterizacdo da fase ativa e

estabilidade também frente a manutencao da fase metélica em meio oxidante.

Verykios e Basagiannis [69] verificaram que os metais rodio e ruténio apresenta
maior atividade quando comparados a platina e paladio. Foi verificado também por estes
pesquisadores que o niquel apresentou excelente atividade frente a reforma do HAc,
porém, menor estabilidade frente a deposicdo de coque. A comparacdo também foi
realizada analisando os diferentes turnover frequencies (TOFs) e tanto esta quanto 0s
resultados de conversdo apresentados pelos diversos catalisadores estudados sao
apresentados pela Figura 3.5.
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Figura 3.5: Conversdo de HAc em funcdo da temperatura reacional e a curva de
Arrhenius tragada em funcédo da turnover frequency da conversdo de HAc.

A turnover frequency quantifica a atividade de um determinado sitio catalitico
frente a uma reacédo especifica numa dada condicdo experimental, através do nimero de
ciclos cataliticos ou rea¢Bes por espécie adsorvida que ocorrem no sitio por unidade de
tempo. Foi verificado que a atividade catalitica é dependente do tipo de fase metélica
empregada, onde o niquel apresenta maior atividade por unidade exposta (Ni®) do que os
demais estudados.

Em relacdo a alumina quando utilizada como suporte, seu carater acido é a
justificativa dada ao maior favorecimento de deposic¢des de coque oriundas de processos
de cragueamento ndo-seletivos. Alguns estudos, entretanto, mostraram que tanto a

atividade quanto a estabilidade de catalisadores suportados em alumina podem ser

31



melhoradas pela adicdo/modificacdo do suporte com Oxidos basicos a exemplo da

magnésia, céria ou lantana [69,70].

Para tentar explicar o papel da alteragdo da acidez na atividade e estabilidade dos
catalisadores € interessante apresentar um resumo da discussao realizada por Takanabe
[45]. O mecanismo apresentado por estes autores é do tipo bi-funcional, tendo como
primeira via a dissociacdo do oxigenado sobre o sitio metalico com conseguinte geracao
de fragmentos CxHy e como segunda via a adsor¢do seguida de dissociacdo da agua sobre
o suporte. Os grupos hidroxila migram em direcéo ao sitio metalico podendo entéo assim
reagir com os fragmentos CxHy formando hidrogénio e 0xidos de carbono. A adicéo de
MgO ao suporte permite reduzir a acidez da superficie e 0 aumento da atividade nestas
condicGes seria devido ao aumento da quantidade de espécies —OH, que por possuir
determinada mobilidade, seriam utilizadas na limpeza por via reforma dos depoésitos de
carbono, mantendo o catalisador relativamente mais estavel. A diferenca de atividade
intrinseca quando a acidez é modificada pode ser avaliada através da curva do TOF em

funcdo do inverso da temperatura apresentada pela Figura 3.6.
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Figura 3.6: Curva de Arrhenius tragada em funcdo da turnover frequency da conversao

de HAc — Efeito da acidez do suporte.

A estabilidade é melhorada em presenca de magnésia, uma vez que a populagdo
de sitios acidos é diminuida e a gaseificacdo dos depositos de carbono é facilitada por via
spillover das espécies —OH, favorecendo mais ainda as reacgdes de reforma e limpeza dos

sitios ativos.
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3.2. Oxidos mistos do tipo perovskitas.

3.3. Caracteristicas gerais.

A grande maioria dos catalisadores utilizados na industria quimica na atualidade
é baseada em misturas de 6xidos metalicos [46, 47]. Estas misturas possuem composicdes
diversas e a escolha de seus componentes é norteada sempre objetivando agregar uma
série de propriedades fisicas e quimicas que trardo beneficios tanto na questdo de suas
propriedades morfoldgicas, estabilidade frente as condicGes reacionais, possiveis efeitos
secundarios a exemplo da formacéo de coque e também quanto a atividade e seletividade

aos produtos de interesse [46].

Uma vez tendo conhecimento da possibilidade de se mesclar as propriedades
fisicas, quimicas e interfaciais destes Oxidos, estudos tém sido dirigidos no sentido de
otimizar os mais diversos tipos de reacdes quimicas, como por exemplo a obtencédo da
cloro-soda, eletrolise da dgua, oxidacao de alcodis e olefinas dentre outros processos de

geracgdo de hidrogénio e gas de sintese [48].

Os oxidos podem ser classificados quanto a sua estrutura e arranjo de seus atomos
na cela unitaria, sendo assim, classificados como perovskitas, espinélios e pirocloros [49].
Dentre estes 0xidos mistos, 0s de estrutura do tipo perovskitas (ABO3), tem sido bastante
abordadas na literatura [46 - 49]. O mineral perovskita (CaTiOs) foi descoberto nos
Montes Urais por Gustav Rose em 1839, que o homeou como tal, em homenagem ao
mineralogista russo chamado Count Lev Aleksevich von Perovski [49]. Desde entédo, a
literatura tem apresentado inUmeras publicacbes envolvendo Oxidos mistos que
apresentam estrutura semelhante a da perovskita, por possuirem alta aplicabilidade
técnico-cientifica, como a producdo de energia em células (SOFC), encapsulamento de
residuos radioativos [50], e catalise de reacGes que geram substancias de alto valor
comercial. Cerca de 90% dos elementos metalicos da tabela periddica sdao conhecidos por

se estabilizar na estrutura perovskita.
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3.4. Caracteristicas estruturais e aplicacGes em catalise.

A estrutura perovskita possui por estequiometria a formula ABOs3, na qual o sitio
A é um cétion normalmente alcalino, alcalino terroso ou terra rara nos estados de oxidacao
I, 11, Il ou IV e o sitio B um cétion de transi¢do que, na maioria dos casos, assume estado
de oxidacdo Il, IV e V, sendo estes cations contrabalanceados eletronicamente pelos
anions oxigénio na estrutura octaédrica. Um fato interessante para a catalise € a
estabilizacdo na estrutura ABO3z de cétions com estados de oxidagdo pouco usuais como

0 6xido de valéncia mista La-Ba-Cu, com cobre oxidado a Cu?* e Cu* [46].

Figura 3.7: Célula unitaria de uma estrutura perovskita de fase cubica ABOs. Esferas
vermelhas representam os sitios A, esferas amarelas representam o cétion B e as azuis

representam os anions oxigénio, formando o octaedro [49].

Tabela 3.1: Posi¢des atdbmicas na perovskita de fase cubica [51].

Sitio  Posicdo Coordenadas
Cation A  (2a) 0,0,0)
CationB  (2a) (Y2, Y2, Y2)

AnionO  (6b) (%, %, 0) (¥, 0, %) (0, ¥, %)
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Figura 3.8: Estrutura perovskita ideal cubica. a) perspectiva, b) [100], ¢) [110] e d) [111]
[52].

A natureza dos sitios A e B é muito diversificada, o que faz com que diferentes
tipos de Oxidos perovskita de formulas do tipo Arx-yA’xA’’yBOs (substituicdo no sitio A)
e do tipo AB1xB’xOs (substituicdo no sitio B) possam ser encontrados na natureza ou
sintetizados em laboratério. Além da estrutura cubica ideal, as perovskitas podem se
apresentar com estrutura romboédrica, tetragonal, monoclinica, triclinica e ortorrémbica.
Além disto, a simples distor¢do estrutural pode acarretar em mudancas significativas em
suas caracteristicas fisico-quimicas, como, por exemplo, a mudanca de carater
semicondutor a metalico sofrida pelo SrTi1xRuxOs, quando migra de sua fase cibica para

a ortorrombica com x entre 0,4 e 0,5 [52].

Ainda de acordo com [46], numa estrutura perovskita ideal, a relacéo entre os raios
ibnicos é dada pela equacdo 3.0 e a existéncia da estrutura perovskita esta condicionada
ao fator de tolerancia (t) de Goldschmidt apresentado pela equacdo 3.9, que correlaciona

0s raios ibnicos e catidnicos empiricos, quando observados a temperatura ambiente.

T+ 719 =+/2(05 +710) (3.8)
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Uma perovskita em fase cubica possui teoricamente fator de tolerancia igual a

unidade, porém alguns éxidos mistos ainda mantém a estrutura cubica com (0,75 <t < 1).

Alguns trabalhos na literatura apresentam resultados interessantes a respeito da
influéncia dos sitios A e B das perovskitas, quando estas sdo aplicadas em reacGes
envolvendo hidrocarbonetos e outros compostos organicos [53, 54]. O efeito da natureza
do sitio B em perovskitas LaMOs com (M = Mn, Co ou Fe), quando aplicadas a oxidagao
total do hexano, foi estudado por Spinicci e colaboradores [53]. Estes, por sua vez,
verificaram que em comparacao aos catalisadores de paladio suportados em alumina, as
perovskitas oferecem um caminho reacional de energia de ativacdo relativamente mais
baixa, favorecendo a ativacdo das ligacdes C-H a temperaturas mais baixas, obedecendo
a ordem LaFeO3z > LaCoOs > LaMnOs > PdO/Al.0O3. A chave para se compreender
melhor este mecanismo, de acordo com os autores, estd diretamente relacionada a
interacdo existente entre o sitio B e 0s anions oxigénio da estrutura octaédrica. Petrovic
publicou em 2008 [54] informacdes interessantes a respeito da alteracdo da
disponibilidade dos anions oxigénio, ao se manipular quimicamente o sitio B do sistema
LaMO3 com (M = Mg, Ti e Fe). De acordo com seus estudos, a atividade catalitica destas
perovskitas, quando aplicadas a oxidacao total do metano, € maior para as amostras que
disponibilizam oxigénio a temperaturas mais baixas, o que é indicativo que para tal
reacao, 0s oxigénios labeis da estrutura, dessorviveis a baixas temperaturas, participam

diretamente do mecanismo reacional.

As perovskitas sdo utilizadas como catalisadores e também como precursores
cataliticos de espécies ativas a determinada reacdo quimica. Determinadas perovskitas ao
serem submetidas a reducao controlada, podem gerar catalisadores metalicos suportados
de formula B%AxOy, sendo a estabilidade deste determinada principalmente pela natureza
do sitio A de sua perovskita de origem. [55] estudou a influéncia do sitio A na estabilidade
dos catalisadores Co%Ln,0z em seu trabalho com perovskitas LnCoOs (Ln = La, Pr, Nd,
Sm e Gd), quando aplicados na converséo de hidrocarbonetos. Nesta publicagdo, o autor
mostra que a atividade catalitica é extremamente dependente da manutencdo do cobalto
em seu estado de oxidacgio zero e também que a estabilidade da estrutura Co%Ln;O3 é
extremamente dependente da natureza do sitio A.
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Pela analise dos resultados de teste catalitico apresentados na Figura 3.9, pode-se

concluir que os sistemas Gd-Co-O e Sm-Co-O foram os que apresentaram melhor

atividade na producdo de gas de sintese. O autor explica que a maior estabilidade e,

consequentemente, a maior atividade catalitica de tais materiais esta diretamente

relacionada com o favorecimento da transformacéo dos catalisadores as suas perovskitas

de origem, quando estas sdo submetidas as condicGes reacionais (presencga de oxigénio).

Esta reacdo do estado sélido de retomada da estrutura perovskita de origem, é favorecida

termodinamicamente dependendo da natureza do sitio A.
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Figura 3.9: (A) Conversdo do metano e seletividades a H2 (B) e a CO (C) na presenga

dos catalisadores Co%/Ln,03 e aplicados na Oxidagao parcial do metano [55].
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A utilizacdo de perovskitas ABOs como precursores cataliticos de espécies do tipo
B%AxOy tem sido apresentada na literatura como uma alternativa, frente a sintese destas
mesmas espécies por rotas do tipo via Umida, tendo como precursores 0s sais dos cations
A e B constituintes, pois por via reducdo da perovskita, pode-se obter fase ativa mais
dispersa no suporte, 0 que ocasiona maior atividade catalitica e diminuicdo da formacéo
de coque [56]. Alguns trabalhos mostram que é possivel obter fases ativas ainda mais
dispersas do que as obtidas pela redugdo das perovskitas, por sucessivos ciclos de

reducdo-oxidacao das mesmas, conforme mostrado pela Figura 3.10.
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Figura 3.10: Obtencdo do sistema B%A.Oy a partir da reducdo de oxidos suportados

(menor dispersdo de B), perovskitas (dispersdo média de B) e sucessivos ciclos de

reducdo e oxidacdo de perovskitas (alta dispersdo de B).

De um modo geral, os sitios A e B sdo responsaveis tanto pela atividade catalitica
quanto pela estabilidade dos catalisadores gerados. Porém, o efeito na atividade é mais
influenciado pela natureza do sitio B, sendo o sitio A apontado na literatura como tendo

acdo majoritaria na estabilidade do catalisador.

3.5. Principais rotas de sintese.

A preparacdo de 6xidos mistos aplicados a catélise com propriedades pré-
estabelecidas (tailor-making materials) tem sido bastante discutido na literatura desde
1974, com o advento da crise energética e subsequiente necessidade de se aperfeicoar
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processos industriais de geracdo de energia [48]. Métodos de sintese de dxidos mistos
devem ser altamente reprodutiveis e fornecer, principalmente, materiais de alta area

especifica e homogeneidade.

Existem diferentes classificacdes para os procedimentos de sintese de perovskitas.
Do ponto de vista fisico dos materiais, estes podem ser classificados como oriundos de
reacOes sélido-solido (método ceramico, hidrotérmico, de decomposicdo de precursores
mistos e etc), solido-liquido (métodos quimicos como sol-gel, co-precipitagdo e etc) e
reacOes solido-gas [48]. Neste trabalho, os materiais foram preparados por duas

metodologias: Co-precipitacdo e sol-gel, que serdo mais bem discutidos a seguir.

A técnica de co-precipitacdo garante boa homogeneizacdo dos precursores nas
razdes catidnicas desejadas. Geralmente sdo utilizados nitratos e acetatos dos metais de
interesse, sendo precipitados por carbonatos e bases fortes em geral. O material co-
precipitado é lavado com &gua e secos a temperaturas proximas a 100°C. Estes materiais
depois de secos sdo submetidos a diferentes processos reacionais em fase sélida com o
objetivo de se obter o catalisador de interesse com propriedades pré-definidas. Vale
ressaltar que o pH deve ser ajustado em valores tais que sejam apenas precipitados 0s

produtos de interesse.

A técnica sol-gel se baseia na capacidade de acoplamento de cations metalicos por
hidroxiacidos. Os métodos sol-gel mais uttilizados sdo o de Pechini e o dos Citratos. Os
dois métodos sdo bastante semelhantes e se diferenciam apenas na etapa de adicdo de
alcoois polifuncionais (etilenoglicol), que ndo ocorre por via citrato. Pelo método de
Pechini, os complexos sdo obtidos misturando-se em temperatura branda, a solugdo que
contém os cations metalicos com o acido citrico, seguida da posterior adi¢cdo do alcool
polifuncional. A mistura é, entdo, mantida sob agitacdo constante em temperaturas em
torno de 80 a 140°C, até a formacdo da resina viscosa constituida por oligdmeros oriundos
da reacdo de esterificacdo. Tal resina polimérica é decomposta termicamente em
atmosfera de ar ou inerte, gerando um material pulverizado que é re-calcinado a
temperaturas mais elevadas, sendo entdo produzidas as perovskitas com a estrutura
desejada. A Figura 3.11 apresenta um esquema do mecanismo proposto para a formagéo

do complexo polimerizado.
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Figura 3.11: Diagrama do mecanismo proposto para a formacdo do complexo

polimerizado [48].

O processo de sintese pelo método dos citratos é semelhante ao de Pechini. Neste,
também é produzida uma estrutura vitrea amorfa que ao ser pré-calcinada, forma um
material amorfo que ao ser pulverizado é, entdo, calcinado nas temperaturas pré-

estabelecidas para também atingir as fases de interesse.
3.6. Estabilidade térmica em atmosfera redutora.

A substituicdo dos sitios A e B das perovskitas possui como objetivo a obtencéo
de maior estabilidade e dispersdo de fase ativa e, consequentemente, uma maior atividade.
Sendo assim, se faz necessario uma breve discussdo sobre a estabilidade térmica em
atmosfera redutora de tais estruturas perovskitas, para uma melhor compreensdo dos

fendmenos envolvidos neste processo.

A literatura apresenta dados que indicam que a estabilidade térmica em atmosfera

redutora é dependente tanto do sitio A quanto do sitio B dos precursores perovskitas.
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Lago [55] investigou o efeito da natureza do cation do sitio A na reducédo das perovskitas
LnCoOs (Ln = La, Pr, Nd, Sm e Gd) a Co%Ln,0s, (Figura 3.12).
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Figura 3.12: (A) Perfil de redugdo das perovskitas LnCoOs e (B) relagdo entre a
temperatura de reducéo e o fator de tolerancia das perovskitas estudadas [55].

A partir da relacdo entre o fator de tolerancia e a temperatura de reducdo das
perovskitas, pode-se concluir que a estabilidade frente a reducdo € diretamente
proporcional ao aumento do raio iénico do sitio A o que é uma explicacdo aceitavel ao
fato da LaCoOs ser estavel até 1177°C em relacdo aos outros materiais. Esta mesma
relagdo foi constatada por [57] que verificou para o sistema ACoOs (A = La, Pr, Nd e Gd)

a relago direta entre redutibilidade dos fons Co®* e o raio do jon A.

Os sistemas cataliticos oriundos de perovskitas, assim como 0s que possuem
metais nobres se mostraram bastante ativos nos estudos apresentados, porém, ainda existe
bastante campo para discussdo a respeito da cinética envolvida e também das rotas
mecanisticas e o papel tanto da fase ativa quanto do suporte na ativacdo das moléculas
reagentes, na distribuicdo dos produtos e também no mecanismo de formacdo de
substancias carbonaceas na superficie do catalisados e seu controle. A proposta deste
trabalho € tentar contribuir no aprofundamento das informacdes ja existentes na literatura

relacionadas aos topicos supracitados.
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4. Objetivos:

Este trabalho tem como objetivo geral avaliar a atividade dos catalisadores
Ni/La203-CaO gerados pelo pré-tratamento in situ dos precursores perovskita, frente a
reforma a vapor do HAc e também avaliar o efeito dos parametros reacionais na atividade
e tendéncia a formacdo de coque dos catalisadores Rh/Al.Oz e Rh/MgAIl204 depositados

em tubos de alumina sinterizada, frente a oxidacao parcial e a reforma a vapor do HAc.

Os objetivos especificos sdo:

1 - Avaliar o efeito da temperatura reacional na atividade catalitica e composicao
dos produtos ao se aplicar o sistema isento de célcio;

2 - Avaliar o efeito do teor de calcio no sistema LaixCaxNiO3z na atividade
catalitica e também na distribuicdo dos produtos, principalmente a respeito de sua
estabilidade frente a formagéo de coque.

3 - Avaliar os efeitos da velocidade espacial e das concentracbes de HAc e

oxigénio na oxidacao parcial do HAc em presenca do catalisador Rh/Al2Os.

4 - Avaliar o efeito da razdo H.O/HAc na reforma a vapor do HAc em presenca
do catalisador Rh/Al>O3.

5 - Confrontar os catalisadores Rh/Al203 e Rh/MgAI204 quando aplicados na

reforma a vapor e na oxidacéao parcial do HAc.

6 - Caracterizar o coque formado em presenca de ambos catalisadores por

espectroscopia Raman e por oxidacéo termoprogramada.
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5. Materiais e métodos.

O capitulo de materiais e métodos foi dividido em trés partes. A primeira descreve
todos os experimentos e métodos utilizados no estudo do sistema Lai-xCaxNiOs, a parte
dois apresenta a metodologia aplicada nos estudos dos sistemas contendo Rh e a parte
trés se dedica a metodologia utilizada no estudo termodindmico por via minimizagdo da

energia livre de Gibbs.
5.1. Experimentos envolvendo o sistema LaixCaxNiOs.

5.1.1. Reagentes utilizados.

A Tabela 5.0 apresenta todos os reagentes, suas procedéncias e graus de pureza,
utilizados na sintese dos precursores cataliticos e em todas as analises de caracterizacdo,

assim como na calibracdo dos equipamentos.

Tabela 5.0: Reagentes, procedéncias e graus de pureza utilizados.

Reagente Procedéncia Pureza (%)
Nitrato de lantanio 111 hexahidratado VETEC min. 99
Nitrato de niquel Il hexahidratado VETEC min. 97
Nitrato de calcio Il tetrahidratado Merck 99,0 —103,0
Oxido de lantanio 111 Aldrich 99,9
Acido Citrico Merck 99,5 — 102
Etilenoglicol Merck 99,5
Acido Acético Merck 99,0
5% Ho/He AGA -
CH,4 AGA -
Ar sintético Air products -
5% O»/He AGA -
Mistura padréo (cromatografia) Air products -

5.1.2. Preparacdo dos precursores do tipo perovskita.

Os precursores Lai-xCaxNiOs foram preparados pelo método citrato e, a partir

destes, ap0s a reducédo in situ anterior as analises de testes cataliticos, foram obtidos

catalisadores do tipo Ni/La;03-CaO.

45



A preparacdo do LaNiOgz, assim como a de todas as perovskitas foi realizada pelo
método dos citratos, dissolvendo-se os sais precursores de La e Ni em 100 mL de agua
destilada cada, gerando solugdes equimolares com o objetivo de se obter 10mg de
precursor perovkskita, com adicdo de solucédo de acido citrico, de modo a obter uma razéo
acido citrico/ions metalicos igual a 1,5. Em seguida, a solucéo foi aquecida sob agitacédo
até 90°C e mantidas nesta temperatura até a formacao da resina polimérica, que por sua
vez foi pré-calcinada a uma taxa de 5°C/ min até 100°C, permanecendo nesta temperatura

por uma hora para em seguida ser aquecida até 300°C, permanecendo nesta por 2 horas.

O sélido esponjoso resultante foi macerado e, em seguida, calcinado a 800°C por
quatro horas em fluxo de 50 mL/min de ar. As etapas empregadas na metodologia citrato

sdo apresentadas em fluxograma através da Figura 5.0

Acido Citrico
solugdo

Solugdo 1

90°C até formagdo da

resina polimérica

Resina Polimérica

Pré-calcinacdo: taxa de aguecimento (5°C/min)
1) 30a 100°C permanecendo 1ha 100°C
2) 100a 300°C permanecendo 2h a 300°C

Calcinacdo: taxa de aguecimento
(10°C/min),(50mL/minem ar)
1) 30a 800°C permanecendo 4h a 800°C

Figura 5.0: Fluxograma da rota de sintese do LaNiOs via citrato.
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Foram sintetizados também os precursores contendo calcio (Lai-xCaxNiOs; X =
0,15; 0,30 e 0,50) pela mesma rota de sintese. A Unica diferenca na rota de sintese
apresentada anteriormente é a adi¢do da solucéo do nitrato de calcio junto a solucéo dos
outros ions metalicos. Os catalisadores do sistema Laj;-xCaxNiOs, assim como as

nomenclaturas empregadas sdo apresentados na Tabela 5.1.

Tabela 5.1: Sistema Lai1-xCaxNiOs via citrato.

Precursor Lai-xCaxNiO3 X Nomenclatura
Lao g5Cap 15NiO3 0,15 Ca 15%
Lao,70Can30NiO3 0,30 Ca 30%
Lao50Can50NiO3 0,50 Ca 50%

5.1.3. Caracterizac0es.

As metodologias utilizadas nas caracterizacdes sdo apresentadas nos proximos
topicos, porém, algumas destas ndo sdo apresentadas neste trabalho, visto que ja foram
apresentadas em trabalho de mestrado anterior pelo autor do texto. Sempre que

necessario, este documento gue € a dissertacdo de mestrado do autor, seré citada.

5.1.3.1. Andlise Termogravimétrica (ATG).

As analises termogravimétricas foram realizadas apds a etapa de pré-calcinacdo
dos precursores cataliticos pelo método citrato e apds os testes cataliticos de longa
duracdo. As amostras prée-calcinadas foram analisadas com o objetivo de se determinar a
melhor temperatura da calcinacdo (etapa seguinte da sintese). As amostras pds-teste
catalitico foram analisadas com o objetivo de quantificar/qualificar o carbono depositado
nos mesmos. Para a realizacdo destes ensaios, as amostras foram aquecidas sob fluxo de
ar (30 mL/min) até 1000°C numa taxa de 10°C/min.

5.1.3.2. Espectroscopia de absorcdo na regido do infravermelho com

transformada de Fourier (FTIR).

As resinas poliméricas obtidas na etapa de pré-calcinacdo e 0s precursores
cataliticos obtidos ap0és a calcinacéo a 800°C foram analisadas por FTIR, com o objetivo

de confirmar a retirada das espéecies remanescentes da sintese (ions citratos, nitratos e
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outros intermediarios). As analises foram realizadas num aparelho Jasco modelo Valor
111, na faixa de comprimento de onda de 4000 a 400 cm™, com as amostras prensadas em
pastilhas de KBr.

5.1.3.3. Difragéo de raios-X (DRX).

As medidas de difracdo de raios X das perovskitas La:-xCaxNiOs e também todas
as analises de difracdo com temperatura e atmosfera controlada (Hot-stage diffraction —
HDS) foram conduzidas em um equipamento Shimadzu, modelo XRD-6000, utilizando-
se a radiacio Ka do Cu (A = 1,5418 A) nas dependéncias do Instituto de Quimica da
Universidade Federal da Bahia - UFBa. As analises de DRX in situ foram realizadas na
linha XPD do Laboratério Nacional de Luz Sincrontron em Campinas — S&o Paulo,
utilizando-se (A = 1,23970 A). Os difratogramas foram coletados num intervalo de 10 a
80°, com uma velocidade de varredura de 0,25%min. As amostras em po6 foram analisadas
sem nenhum tratamento prévio. Foram utilizados como referéncia os padrdes obtidos no
banco de dados Inorganic Crystal Structure Database (ICSD) do Instituto FI1Z Karlsruhe
— Leibniz. A mistura utilizada nos experimentos de HDS foi a 5% Hz/He, a mesma

utilizada nas analises de TPR.

Os tamanhos meédios dos cristalitos foram determinados a partir da equacdo de

Debye Scherer, utilizando-se a largura na metade da altura do pico principal.

B K.
TNi_b.cosH

(5.0)

T = Tamanho médio de cristalito;

A = Comprimento de onda da radiacéo X;

0 = Angulo de Bragg;

K = Constante que depende da forma dos cristalitos (em geral~1);

b = Largura na metade da meia altura (em radianos).
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5.1.3.4. Reducdo com Hidrogénio a Temperatura Programada (TPR).

As espécies de niquel presentes nos precursores sintetizados, assim como as
espécies formadas apds reducdo foram estudadas por meio de TPR. Para a realizacéo
dessas medidas, 20 mg das amostras foram pré-tratadas por aquecimento em fluxo de ar
da temperatura ambiente até 500°C. Posteriormente ao pré-tratamento, as amostras foram
submetidas a aquecimento sob fluxo de uma mistura 5% de Hz em He (30 mL/min), numa
taxa de 10°C/min até 800°C. As medidas foram realizadas em uma unidade
multipropdsito acoplada a um espectrometro de massas quadrupolar da Balzers, modelo
QMS 200, no qual a concentracdo de hidrogénio na saida do reator foi monitorada através

do sinal do fragmento de massa m/z = 2.

A Figura 5.1 ilustra o esquema da unidade multiproposito acoplada ao

espectrometro de massas e utilizada nos experimentos de TPR.

2 6 10 B, u

¥ A'.k_."‘\_,""". A

B 1 15
[ S—
9

Figura 5.1: Unidade multipropoésito acoplada a um espectrometro de massas, utilizada
nos experimentos a temperatura programada.
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Tabela 5.2: Unidade multipropdsito: PosicOes diversas.

Posicao Item Posicao Item
1 Vélvula de selecdo de gases 9 Valvula de ajuste de fluxo
para arraste dos pulsos
2 Vélvula de selecdo de gases 10 Valvula de by-pass do
saturador
3 Vélvula de selecdo de gases 11 Saturador
4 Vélvula de selecdo de gases 12 VaIvng de selegao
(reacdo/pulsos)
5 Controlador de fluxo massico 13 Valvula de injeao de
pulsos
6 Controlador de fluxo méssico 14 Valvulaiztt;);-pass do
7 Controlador de fluxo massico 15 Forno do reator
8 Controlador de fluxo massico 16 EspectroOmetro de massas

A unidade é constituida por um controlador de vazdo com quatro canais, sendo
um exclusivo para o He, gas de arraste. Os outros trés canais sdo utilizados para controle
dos fluxos dos demais gases. Cada canal tem capacidade para controlar o fluxo de dois
gases. Além disso, a unidade pode operar tanto em modo dinamico (fluxo continuo),

como em modo de pulsos.
5.1.4. Teste catalitico em regime estacionario — Sistema Lai-xCaxNiOs.

Os testes cataliticos de longa duracdo foram realizados em um reator de aco
tubular de 30,3cm de comprimento e de didmetro interno igual a 9mm. Foram alimentados
no reator cerca de 10 mg de precursor diluido em 150 mg de SiC. A reac¢do foi conduzida
a 600°C por 24 h, sob fluxo de solu¢do aquosa de acido acético de razdo molar Ho,O/HAco
= 3, alimentada por bombeamento a 0,25 mL.min! até o vaporizador, adicionados de
200mL.mint de hélio, utilizado como gés diluente. Os gases na saida do reator foram
detectados utilizando-se um cromatégrafo a gas equipado com um detector de

condutividade térmica.

Antes do teste catalitico, os precursores foram aquecidos até 750°C na presenca
de Hz (30 mL.min) sob uma taxa de 10 °C/mint, permanecendo nesta temperatura por
1h. Em seguida foram submetidos a um fluxo de He (30 mL.min) a 750°C por 30

minutos.
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5.2. Experimentos envolvendo os sistemas Rh/Al,03 e Rh/MgAl>Oa.

Neste topico serdo apresentados os materiais e métodos utilizados no preparo dos
materiais cataliticos assim como na montagem e operacao dos testes cataliticos em regime

transiente realizados no Politecnico di Milano — POLIMI, durante o estagio de doutorado.

5.2.1. Preparacdo dos catalisadores suportados.

5.2.1.1. Preparacdo do suporte.

O suporte catalitico a-Al203 foi obtido através da calcina¢do de 20g da alumina
PURALOX SBa 200 (SASOL). Esta alumina comercial é essencialmente constituida de
y-alumina (96,9%) com tracos de impurezas. A sua area superficial atinge os 202 m?/g.

A calcinagdo da alumina comercial foi realizada em mufla a temperatura
programada, partindo-se da temperatura ambiente até 1100°C a taxa de aquecimento de
1°C/min. Ao ser atingida a temperatura de 1100°C, o material foi mantido sob esta
temperatura por 10h e logo apds resfriado a taxa de 2°C/min até a temperatura ambiente.
A obtencdo da fase gama foi confirmada por analise difratométrica e medidas BET
informaram area superficial igual a 9,8m?/g.

Um outro suporte também utilizado neste trabalho devido as suas propriedades
basicas foi o aluminato de magneésio (MgAl.04), obtido da SIGMA ALDRICH. O
aluminato de magnésio foi submetido ao mesmo procedimento de calcinagdo, gerando no
final um suporte de area superficial especifica igual a 35,78m?/g e volume poroso igual a
0,47 mL/g.

5.2.1.2. Preparagéo dos catalisadores.

A preparagdo do catalisador em p6 (Rh/Al203 e Rh/MgAI204) foi realizada através
de impregnacao por via seca utilizando-se uma solucéo de nitrato de rodio (Rh(NO3)3). O
reagente comercial utilizado foi a solugdo aquosa de rédio a 15,11% (CHEMPUR).

A impregnacao foi realizada gotejando-se com uma pipeta graduada determinada
massa de solucdo até a obtencdo de homogeneidade do sistema. O p6 impregnado foi seco
em estufa a 110°C por 3h.
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5.2.1.3. Preparacao da dispersao catalitica.

Uma vez finalizada a etapa de impregnacéo insipiente da solucdo de nitrato de
rodio no suporte, para efetivar a impregnacdo deste material nos tubos de alumina
(geracao dos tubos cataliticos que terdo acesso ao reator), se fez necessario preparar o que
aqui sera chamado de dispersao catalitica. A dispersdo consiste de uma mistura de
catalisador, agua e &cido nitrico.

Na tentativa de dispersar ao maximo o catalisador, se fez uso também de um
procedimento de ataque fisico utilizando-se um ball-miller contendo esferas de zirconia

por 24h. Imagens ilustrativas sdo apresentadas pelas Figuras 5.2 e 5.3.

Figura 5.2: (Esquerda) Esferas de ZrO> e (Direita) ball-miller.

Suspensdo @
\ Cilindros
» . rotantes
@)
h/
Esferas de =
Zr0O:z

Figura 5.3: Viséo geral do preparo da dispersao catalitica.
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O ball-miller utilizado no laboratério é constituido por dois cilindros roltativos a
velocidade constante sobre os quais se é posicionado o recipiente contendo a disperséo e
as esferas de zirconia. Por grama de catalisador foram utilizados 1,7 mL de 4gua e 1,7
mL de acido nitrico. A massa pesada de esferas de zirconia foi sempre igual a oito vezes

a massa do po catalitico.

5.2.1.4. Procedimento de dip-coating.
O procedimento de dip-coating tem como objetivo realizar a deposi¢cdo do

catalisador sobre o suporte (tubo comercial de alumina sinterizada). O aparato utilizado

é ilustrado através da Figura 5.4.

C)

Tubo de alumina

Teflon \\ sinterizada

Extrato catalitico g

Teflon e ﬂ

Figura 5.4: llustracdo do aparato utilizado no procedimento de dip-coating.

Para se obter deposicédo do extrato catalitico com perimetro especifico (2 ou 4 cm),
assim como garantir uma distancia entre o extrato e a ponta final do tubo sinterizado, se
fez necessario previamente ao procedimento de dip-coating, cobrir a parte de fora do leito
catalitico (regido a ter a dispersdo impregnada) com Teflon, conforme apresentado pela
Figura 5.5.
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Figura 5.5: Tubos de alumina sinterizada com regiéo a ser depositada, delimitada por
Teflon.

Antes do tubo recoberto por teflon ter a parte exposta submersa na dispersdo
catalitica, esta regido foi recoberta por primer (solucéo diluida de H2SO4) e submetido a
um tratamento térmico (estufa a 280°C por 2 min) objetivando aumentar a rugosidade da
superficie a ser recoberta.

Imediatamente ap0s a realizacdo do dip-coating, o tubo agora chamado de tubo
catalitico, foi levado a estufa permanecendo a 280°C por mais 10 minutos. O resultado do
dip-coating foi a impregnacdo de massa de catalisador de 5 a 12 mg e, a partir destas
massas, 0s fluxos totais foram calculados no intuito a obedecer as velocidades espaciais

descritas nos expetimentos.

5.2.2. Descricdo do teste catalitico.

5.2.2.1. Sec&o de alimentacéo.

As linhas utilizadas na alimentacdo dos diversos gases utilizados (argdnio,

nitrogénio, metano, hidrogénio, didxido de carbono, hélio e argbnio), assim como o teste

catalitico sdo ilustrados pelas Figuras 5.6 e 5.7.
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Figura 5.6: llustracao sistema experimental utilizado.



Figura 5.7: llustracéo sistema experimental utilizado.

Os gases alimentados tém seus fluxos massicos controlados por cinco
dispositivos, um para 0 metano e dioxido de carbono, outro para o ar sintético, outro para
o0 hidrogénio e os outros dois para o nitrogénio que acessa o saturador e para o utilizado
como diluente. Apenas o vapor de HAc é alimentado no sistema, sendo 0 mesmo
realizado com o auxilio de um saturador mantido a temperatura ambiente. A Figura 5.8

ilustra o saturador utilizado.

Figura 5.8: Saturador utilizado para obter vapor de HAC.
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Conforme supracitado, uma das linhas de nitrogénio ¢ destinada a alimentacéo do
saturador, permitindo que o HACc seja carreado em dire¢do ao reator (ou bypass). A saida
do saturador é revestida por material isolante e aquecida de modo a evitar a condensacao
do reagente ao longo do percurso até o reator. A quantidade de HAc que ¢é alimentada no
reator € controlada por dois parametros: a temperatura do saturador contendo HAC e o
fluxo de nitrogénio que acessa o saturador. A pressao de vapor (P° em torr) a determinada
temperatura (T, em °C) é calculada pela equacao de Antoine (equacéo 5.1). O volume de

liquido no saturador foi mantido na marca de aferi¢cdo do baldo volumétrico de 250 mL.

B
InP°=A——— 5.1
n T+C G

Tabela 5.3: Constantes utilizadas na equacéo de Antoine para o HAc.

Substancia A B C
HAc 8,021 1936,010 258,451
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5.2.2.2. Secéo de reacao.

O reator usado nos experimentos tem sua temperatura controlada por um forno de
forma cilindrica, modelo TZF 12/38/400 Carbolite, de didmetro interno igual a 6 cm e 45
cm de largura. O forno é aquecido através de trés resisténcias elétricas independentes
controladas também de forma independente utilizando-se de termopares do tipo N. O
controle da temperatura é realizado a partir de um controlador central, no qual € ajustado
os valores de temperatura ou até mesmo rampas de temperatura, conforme interesse do

operador. A Figura 5.9 ilustra o forno em questao.

TC1

-
[

l::::: Reator anular

=

C2 | |

Figura 5.9: Forno utilizado para aquecer o reator anular nos experimentos realizados.

Através da insercdo se um termopar do tipo K (TC 2), é possivel acompanhar a
temperatura do forno ao longo do eixo axial, da mesma forma que o termopar (TC 1)
permite a realizacdo do mesmo controle dentro do reator de quartzo.

O reator utilizado nos experimentos realizados € de geometria anular e tem

formato apresentado pela Figura 5.10.
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Figura 5.10: Tubo catalitico inserido no reator anular de quartzo. Medidas em

milimetros.

As condicdes operacionais especificas de cada experimento sdo apresentadas nos
topicos 5.2.4 e 5.2.5.

No que se refere a secdo de anélise, foi-se utilizado um micro GC da Agilent,
modelo 3000. O equipamento é constituido de duas colunas capilares, uma responsavel
pela separacdo de ar, agua, acetona, HAc e oxidos de carbono (Plot Q) e a outra
responsavel pela separacdo de hidrogénio, nitrogénio, oxigénio, metano e monoxido de

carbono.

5.2.2.3. Procedimento de teste catalitico — Oxidacéo parcial do HAc (CPO).

Os experimentos de CPO do HAc foram realizados utilizando-se os seguintes
parametros:

1 — Alimentacdo do teste padrdo constituida de HAc a 0,6% v/v, oxigénio puro a
0,3% v/v, de forma a obter razdo O2/HAc igual a 0,5. Nitrogénio foi utilizado como
balango. O saturador foi mantido a temperatura ambiente e o controle das composi¢oes
realizado através do controle do fluxo do nitrogénio de arraste;

2 — GHSV igual a 1,2x10°® NL/Kgcat/h;

3 — Presséo atmosférica;

4 — Rampa de temperatura de 200 a 850°C, com incremento de 50°C ou outro

menor quando necessario.
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Os parametros se diferenciaram da condicdo padrdo conforme o objetivo do

experimento, a exemplo das concentragOes e velocidades espaciais empregadas.

5.2.2.4. Procedimento de teste catalitico — Reforma a vapor do HAc (SR).

Os experimentos de SR do HAc foram realizados utilizando-se os seguintes
parametros:

1 — Alimentacdo do teste padrdo constituida de HAc a 0,6% v/v e concentracoes
de oxigénio e hidrogénio valorados de forma a obter razdo H.O/HAc igual a 6,0. Ressalta-
se que determinado excesso de hidrogénio foi permitido no sistema com o objetivo de
garantir o consumo completo de oxigénio. Nitrogénio foi utilizado como balanco. O
saturador foi mantido a temperatura ambiente e o controle das composicdes realizado
através do controle do fluxo do nitrogénio de arraste;

2 — GHSV igual a 6x10° NL/Kgcat/h;

3 — Pressdo atmosférica;

4 — Rampa de temperatura de 120 a 850°C, com incremento de 50°C ou outro
menor quando necessario.

Os parametros se diferenciaram da condi¢do padrdo conforme o objetivo do

experimento, a exemplo das concentracdes e velocidades espaciais empregadas.

5.2.3. Caracterizacdo por espectroscopia Raman.

Os experimentos Raman foram coletados utilizando-se um equipamento Raman
LabRam HR800, fabricado pela empresa HORIBA JOBIN YVON. A Figura 5.11

apresenta a imagem do equipamento utilizado.

Figura 5.11: Imagem do espectroscopio Raman utilizado neste trabalho.
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O instrumento consiste de fontes de laser, um sistema de iluminacdo das

amostras e um sistema responsavel pela anélise da radiacao dispersa.

Antes da coleta dos espectros, os tubos cataliticos foram submetidos a testes de
CPO chamadas de condicionamento. Os condicionamentos foram procedidos da seguinte

forma:

1 — O tubo catalitico é submetido a condi¢cdo normal (padrdo) de reacdo, conforme
estabelecido no topico 5.2.4 e posteriormente resfriado em inerte até a temperatura

ambiente;

2 — Novamente o procedimento acima especificado é realizado, porém até a temperatura
na qual se deseja realizar o condicionamento (300, 450 e 600°C por 2h). Vale ressaltar
que o condicionamento é apenas realizado na determinada temperatura caso os perfis de
conversdo de HAC e de oxigénio possuam o mesmo andamento verificado na prova do

topico 1.
3 — Realiza-se entdo o resfriamento do tubo catalitico em atmosfera inerte.

4 — Uma vez o tubo catalitico atinja a temperatura ambiente, 0 mesmo € preso na mesa
movel do espectroscdpio Raman de modo a possibilitar a coleta de dados em cinco pontos

equidistantes do extrato catalitico, conforme apresentado pela Figura 5.12.

LY o

| T

Fluxo gasoso

Figura 5.12: PosicGes de coleta de espectros no extrato catalitico.
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5.2.4. Oxidacdo a temperatura programada — TPO.

As analises de oxidagdo termoprogramada foram realizadas para os tubos
cataliticos previamente analisados por espectroscopia Raman. O reator foi alimentado
com ar sintético (79% de nitrogénio e 21% de oxigénio) a 7 mL/min e pressdo
atmosférica. O aquecimento partiu da temperatura ambiente até 860°C com taxa de

aquecimento igual a 2°C/min.
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5.3. Método da minimizacdo da energia livre de Gibbs.

Com o objetivo de checar a viabilidade da producdo de hidrogénio a partir da
oxidacdo parcial e da reforma a vapor do acido acético, dados termodinamicos foram
calculados utilizando-se 0 método da minimizacdo da energia livre de Gibbs com o
auxilio do software Mathematica®. Nos calculos apresentados, foi levada em
consideracdo a presenca de carbono grafite no equilibrio e também a idealidade para todas

as substancias gasosas envolvidas.

Dois tipos de estudo termodinamico foram realizados para todos os sistemas
reacionais, sendo estes o estudo termodinamico global (a priori) e o estudo
termodindmico (a posteriori). As duas formas de obtencdo de dados termodinamicos séo

explicadas nos proximos tépicos.
5.3.1. Estudo termodindmico global (a priori).

O estudo termodinamico global (ou a priori) é realizado com o intuito de se
encontrar a composicdo do sistema reacional prevista no equilibrio, ou seja, a composicédo
que leva a energia livre de Gibbs ao seu mais baixo valor, tendo em conta as restri¢oes de
balanco de matéria. Exemplifica-se a seguir a metodologia utilizada para célculo na

reforma a vapor do acido aceético.

Experimentos prévios precisam ser realizados com o objetivo de determinar
quais espécies sdo detectadas com o aumento da temperatura a pressdo constante ao longo
da reacdo. Na reforma a vapor do acido acético foram detectadas entre a temperatura
ambiente e 900°C o HAc, H20, CO2, CO, Hz, CH4 e acetona. Como 0 aumento de massa
no leito catalitico foi detectado e o balango a carbono informa que este é de certa forma

acumulado no reator, foi também considerado presente no equilibrio 0 Cgrafite).

A energia livre de Gibbs para um sistema reacional é entdo obtido por uma

equacdo G = G(T,P,n), representada neste exemplo especifico pela equacdo 5.2:

dG—(aG) dT + (G) dP+Z 5.2

Na qual n; representa a quantidade de matéria relativa a espécie i e [ 0 seu
potencial quimico.
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No equilibrio, a energia livre de Gibbs serd calculada a temperatura e pressao
constantes, variando apenas com a alteragdo da composicéo do sistema, permitindo com

que a equacéo 5.2 seja simplificada na forma apresentada pela equacéo 5.3:

n
dG = z iy p dny (5.3)
i=1

A equacdo 5.3 em sua forma integrada e aplicada a reforma a vapor do HAc toma

a forma apresentada pela funcdo 5.4:

G = UgacNuac T Ua,0Mu,0 + Heolco + Hco,co, T K, H, T HacetonaMacetona

+ Ucu,Ncn, T Uchc (5.4)

Restri¢cdes de balanco de matéria para cada elemento devem ser impostas a esta
minimizacao, evitando assim que a Lei de Acdo das Massas seja desrespeitada [71,72].
Os balancos restritivos de matéria para carbono, hidrogénio e oxigénio sao apresentados

respectivamente pelas equacdes 5.5, 5.6 € 5.7:

balanco C: 2 Nfac = 2 Nyac + Neo + Neo, + 3 Nacetona + Neu, + ¢ (5.5)
balango H: 4 njs. + 215 o = 4 nyac + 2 ny,0 + 2 Ny, + 6 Ngeerona + 4 Ncn, (5.6)
balanco 0O: 2 NPac + Mo = 2 Nyac + Nyo + 2 o, + Neo + Nacetona (5.7)

Sendo n{ a quantidade de matéria da espécie i na alimentag&o. Vale ressaltar que

devido as restricdes de balanco de matéria, o equilibrio pode ser atingido num valor de

L %+ 01[71,72].
dn

A vantagem de utilizar este método é a ndo necessidade de se conhecer o
mecanismo pelo qual a reacdo ocorre. Uma vez conhecendo a composi¢éo no equilibrio
em toda a faixa de temperatura de trabalho, inferéncias frente as provaveis reacoes
favorecidas/desfavorecidas podem ser realizadas e assim, 0 mecanismo proposto podera

ser dito de ter consisténcia termodinamica.
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5.3.2.  Estudo termodindmico (a posteriori).

De posse dos valores experimentais de composicao do sistema e dos resultados de
composic¢do calculados por minimizacdo da energia livre de Gibbs (a priori) para
determinadas reacdes quimicas, o estudo realizado a posteriori é a verificagdo da
potencialidade da ocorréncia destas ultimas. Observe agora que, de forma diferente do
estudo a priori, a composicdo da alimentacdo nao é mais levada em consideragcéo, mas
sim a composigéo real do sistema a cada passo. A fim de exemplificar este estudo, mais
uma vez seleciona-se neste trabalho a reforma a vapor do HAc.

Suponha-se que numa determinada condicdo de temperatura, pressdo e
composicao se deseje saber a potencialidade da ocorréncia da reacdo de cetonizacdo do
HAc. Para tal se deve calcular a constante de equilibrio desta reagdo especifica (Keq)
com os dados obtidos da minimizacéo a priori e também um (Kexp) com os dados reais
do sistema. Tanto Keq quanto Kexp sd0 calculados com a mesma expressdo apresentada
pela equagéo 5.8:

K = Pacetona * PH20 * Pco2

Piiac 69

Sendo pi a pressao parcial da espécie i no equilibrio para 0 Keq € na condigéo
verificada empiricamente para 0 Kexp. Se 0s valores de Keq € Kexp S80 iguais, considera-
se que o sistema atingiu a condicao de equilibrio. A potencialidade ou ndo da ocorréncia
da reacdo em especifico serd analisada pela razdo Kexp/Keq. Se Kexp/Keq for menor do
que a unidade, a reacdo de cetonizacdo tera potencial a ocorrer no sentido a igualar a

razdo a unidade.
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Resultados e Discussao
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6. Resultados e Discusséao.

6.1. Sistemas Lai-xCaxNiOs.

Decidiu-se neste trabalho, estudar o efeito da modificacdo da composi¢do do
suporte por adicdo de Oxido de célcio por via indireta, ou seja, gerando catalisadores
Ni/La203-CaO por redugdo dos precursores La:xCaxNiOs. Os precursores foram obtidos
pela rota de sintese por via citrato, obedecendo & metodologia apresentada no item 5.2.1.
As caracterizacGes destes sistemas cataliticos foram apresentadas na dissertacdo de

mestrado do autor deste trabalho e serdo referenciadas sempre que necessario.
6.2. Reforma a vapor do HAc (SR) — Sistemas Lai-xCaxNiOs.

Com o objetivo de estudar a viabilidade da producdo de hidrogénio a partir da
reforma do acido acético nas condicdes experimentais previamente informadas, dados
termodinamicos foram obtidos a partir do método da minimizacdo da energia livre de
Gibbs. Para tal finalidade foram considerados a presenca de carbono grafitico no
equilibrio e também o comportamento ideal de todas as substancias gasosas envolvidas.
Nas condicBes experimentais utilizadas nesta parte do trabalho, a reforma a vapor do
acido acético gera apenas hidrogénio, metano, mondxido e dioxido de carbono e acetona
como produtos gasoso. As conversdes experimentais e de equilibrio do HAc e da agua
séo apresentadas pela Figura 6.0.
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804 ---A--HAc (equilibrio)
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g 704 ;0 (eq )
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1 OO0 0o
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Figura 6.0: Reforma homogénea do HAc. Conversdo dos reagentes.
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Como pode ser verificado na Figura 6.0, a conversdo do HAc ndo é limitada pela
termodindmica em toda a faixa de temperatura deste estudo, porém, a sua converséo na
auséncia de catalisadores é cineticamente desfavorecida. A conversdo maxima de HAc
na reforma homogénea ocorre a 700 °C e é menor do que 10%. A conversdo da agua é

ainda menor do que a conversao do HAc.

A Figura 6.1 apresenta a composi¢do no equilibrio e a composicdo observada

durante a reforma homogénea do HAc.
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Figura 6.1: Reforma a vapor do HAc: Composicéo do sistema (A) no equilibrio e (B)

na reagdo homogénea.

No equilibrio, apenas tracos de acetona e de carbono grafitico sdo verificados
entre 400 — 700°C. A formacdo de gas de sintese é favorecida com o aumento da
temperatura e 0 aumento das fracdes molares de hidrogénio e de monoxido de carbono
partindo de baixas temperaturas é acompanhado pelo consumo de metano e agua,

podendo ser atribuido a ocorréncia de reforma a vapor do metano. Uma vez o metano
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sendo exaurido no sistema, 0 hidrogénio tende a encontrar seu valor maximo de fracédo
molar em torno de 650 °C e a concentragdo da dgua ndo sofre mais alteracdo. O
experimento em fase homogénea apresentado pela Figura 6.1 (B) revela uma converséo
pouco significativa dos reagentes, porém, a pouca quantidade de HAc convertida é
direcionada a formacdo de uma grande quantidade de coque, quando comparada a
quantidade dos demais produtos de reagdo. Apenas a 700°C tracos de produtos gasosos
séo detectados no sistema.
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6.2.1. Efeito da temperatura de reacao.

Com o objetivo de compreender o efeito da temperatura na reforma catalitica do

HAC, o catalisador obtido pela reducdo do LaNiOs foi testado por 24h TOS na faixa de

400-700°C, com incrementos de 100°C. Os resultados de conversdo e composi¢do do

sistema sdo apresentados pela Figura 6.2.
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Figura 6.2: LaNiOs testado a 400, 500, 600 e 700°C.
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O sistema catalitico se mostrou bastante sensivel a variacdo de temperatura. O
aumento da temperatura teve efeito significativo na conversdao de HAc e também na
distribuicdo dos produtos. Em toda a faixa de temperatura apenas metano, hidrogénio,
mondxido e didxido de carbono e acetona foram detectados. A 400°C, a baixa conversao
de HAC € direcionada quase que completamente aos seus produtos de cetonizacdo (Eq.
6.1), 0 que e esta completamente de acordo com a presenca de dioxido de carbono e
acetona na fase gés.

Cetonizagio: 2 CH;COOH — (CH3),CO + H,0 + CO, (6.1)

Nas horas iniciais a conversdo do HAc é relativamente baixa, mas aumenta
simultaneamente com o surgimento de hidrogénio no sistema. Este fato pode ser
relacionado ao carater oxido-redutos da mistura gasosa. A mistura gasosa no inicio
poderia de certa forma reoxidar parcialmente os sitios de Ni° causando a perda na
atividade, mas com a formacdo de hidrogénio no sistema ocorrendo em simultaneo, as
espécies oxidadas de niquel tenderiam a retomar sua forma metélica e como
consequéncia, verificar-se-ia a retomada na atividade catalitica. A esta temperatura a
conversdo de agua é significativamente baixa e sendo baixas também a producdo de gas

de sintese.

E verificado que a conversio de HAc aumenta com a temperatura até 600 °C e que
também o tempo para que se atinja o estado estacionario relacionado a sua converséao é
atrasado, sendo este Ultimo atingido em todas as temperaturas exatamente no momento
em que a concentragdo de acetona passa a ser invariante no sistema. Em todas as
temperaturas de teste, exceto 400 °C, a conversdo de HAc é méaxima no inicio dos testes,
mas € diminuida rapidamente com concomitante desativacdo do catalisador. A
desativacdo observada pode ser explicada pela formacdo de coque no sistema que é
diretamente relacionada com a presenca de acetona [45]. A acetona poderia sofrer reagoes
de condensacédo alddlica no suporte gerando depositos de substancias carbonéceas que

causariam perda de atividade catalitica.

Como ja apresentado na Figura 6.1, a conversdo do HAc ndo possui restricdes
termodindmicas em toda faixa de temperatura em estudo e restricGes de ordem cinéticas

poderiam favorecer a formacdo de depositos de carbono no catalisador. A Figura 6.3
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mostra a potencialidade da reacdo de cetonizacdo do HAc (estudo termodinamico a

posteriori) nas condi¢fes de composicdo gasosa estabelecidas no andamento da reacao.
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Figura 6.3: Potencialidade a ocorréncia de reacao de cetonizacao de 400 a 700°C.

A constante Kexp (experimental) e Keq (equilibrio) foram calculadas usando a

equacéo 6.2.

K = Pacetone * PH20 * Pco2 (6.2)

2
Pacetic acid

Kexp foi calculada utilizando as pressdes parciais dos componentes da mistura
reacional detectadas ao longo dos testes e Keq utilizando dados de equilibrio. Em todas as
temperaturas e ao longo de todo o intervalo de tempo dos experimentos a razdo Kexp/Keq
foi sempre menor do que a unidade, o que significa dizer que a formacao de acetona é

favorecida pela termodindmica em todas as situacfes mencionadas.

A presenca de metano a 700°C nas primeiras horas de reacdo é maior do que em
todos os outros experimentos. Sua presenca é explicada pela literatura como oriunda da
decomposicgéo direta do HAc. Takanabe propds um esquema cinético no qual o HAc se
decompde a metano, COx e hidrogénio, mostrando ainda que a possivel contribui¢do na
formacéo de metano por via hidrogenagéo do CO ¢ irrelevante. Neste trabalho também é

possivel enderecar um mecanismo bifuncional ao processo. Como proposta, a agua
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poderia ser ativada quando adsorvida no suporte, gerando assim grupos hidroxilicos que

uma vez formados, seriam utilizados nas reagdes de reforma ou WGS.
WGS: CO + H,0 - CO, +H, (6.3)

Por sua vez, 0 HAc poderia ser decomposto em hidrogénio, metano, monoxido e
dioxido de carbono e espécies CHx. As espécies CHy participariam de reacOes de
oligomerizacdo, bloqueando os sitios cataliticos e também participando de rota sintética
de acetona (que também é matéria prima nas reagdes de oligomerizacdo). A ativacdo da
agua no suporte é fundamental tanto na etapa de formacao de hidrogénio (recombinagédo
de atomos de hidrogénio adsorvidos) quanto na limpeza dos sitios ativos, através de

mecanismo de hidrogenacéo das espécies CHy previamente discutidas.

A fracdo molar de carbono calculada por balango de matéria nas diversas

temperaturas estudadas é apresentada pela Figura 6.4.
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Figura 6.4: Fragdo molar de carbono calculada por balango de massa de 400 a 700°C.

Como pode ser verificado, a fragdo molar de carbono é bastante significativa em
todas as temperaturas estudadas.
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6.2.2. Efeito do teor de calcio.

O efeito do teor de célcio nos catalisadores obtidos através da redugdo dos

sistemas LaixCaxNiO3 foi estudado a 600°C e seus respectivos perfis sdo apresentados

pela Figura 6.5. A temperatura de 600°C foi escolhida devido ao fato de ser a que mantém

bom compromisso entre converséo e estabilidade ao longo do TOS.
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Figura 6.5: Catalisadores oriundos do sistema Lai-xCaxNiOz avaliados a 600°C.
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As conversdes de HAC apresentadas pelos sistemas contendo célcio sdo inferiores
as atingidas pelo sistema oriundo da reducao do LaNiOs. A Tabela 6.2 apresenta a relagéo
entre conversdes e didmetros de cristalito de Ni® calculados com a equacio de Debye

Scherrer.

Tabela 6.2: Conversdo de HAc a 600°C e respectivos tamanhos médios de cristalito

calculados com a equacgéo de Debye Scherrer. Sistemas Lai1.xCaxNiOsz reduzidos.

Precursor  Conversdo de HAc (%) Conversdo de H,0 (%) Ni® (hm)
LaNiO3 52.8 7.0 22
Ca 15% 28.1 16.6 40
Ca 30% 33.2 20.5 43
Ca 50% 37.1 28.5 47

Como pode ser visto na Tabela 6.2, é possivel que exista correlacdo entre a
conversdo de HAc e o tamanho médio dos cristalitos de Ni°. O tamanho médio dos
cristalitos de niquel metélico obtido na reducdo in situ do LaNiOz é em média 50% menor
do que o tamanho dos mesmos nos sistemas contendo calcio, 0 que em termos gerais
significa dizer que a presenca de célcio reduz a disponibilidade de sitios ativos
praticamente pela metade. A presenca de calcio tem efeito positivo na conversao da agua
e, quanto maior for o seu teor no material catalitico, maior é a conversdo. A presenca de
calcio a 50% aumenta a conversao da agua em causa um aumento na conversdo de agua
de aproximadamente 300%. De fato, a maior conversdo de agua ocasionada pela presenca
de célcio é acompanhada pelo aumento das quantidades de hidrogénio e CO. A maior
quantidade de hidrogénio sendo formada no sistema favorece a hidrogenacéo de espécies
CHy, suprimindo a quantidade de coque formada no sistema, informacdo que pode ser

verificada na Figura 6.6.
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Figura 6.6: Fragdo molar de carbono calculada por balanco de massa & 600°C.
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A presenca de calcio se mostrou eficiente na supressdo do mecanismo de
conversdo do HAc a acetona. Pode-se verificar que quanto maior é o teor de calcio no
sistema, mais rapido é o desaparecimento da acetona no meio reacional.

6.2.3. Microscopia eletronica de varredura — MEV P0s-teste.

As amostras envelhecidas foram analisadas por microscopia eletrénica de

varredura (MEV) e as micrografias sdo apresentadas pela Figura 6.7.
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Figura 6.7: Micrografias do sistema Lai-xCaxNiOs pds-teste catalitico. (A) — Material
isento de célcio, (B) — Ca 15%, (C) — Ca 30%, (D) — Ca 50%.

As micrografias mostram a presenca de filamentos de carbono, independente do
teor de célcio existente nos catalisadores. Provavelmente a desativacdo experimentada
por todas as amostras nas horas iniciais se deve ao bloqueio dos sitios ativos causado pela
deposicao significativa de substancias carbonaceas.

Os catalisadores gerados a partir das perovskitas se mostraram ativos na reforma
a vapor do acido acético, porém, a favorecida geracdo de coque em presenca de niquel
torna de certa forma inviavel a realizacdo de um estudo cinético e mecanistico mais

aprofundado. Com o intuito de seguir com estudos mecanisticos e entéo tentar colaborar
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com o conhecimento relacionado a ativacdo das moléculas reagentes ja contido na
literatura, decidiu-se continuar estudando a reacdo com sistemas relativamente mais
estaveis contendo rodio. Os estudos com estes novos sistemas cataliticos (Rh/Al.O3 e
Rh/MgAI>04) permitiram coletar informagdes relacionadas a efeitos de velocidade
espacial, concentracfes dos reagentes, presenca de oxigénio no sistema e inclusive o
efeito do suporte na ativacdo da molécula de 4gua e formacao de coque. Os resultados s&o
discutidos nos proximos topicos.

6.3. Oxidacéo Parcial do HAc (CPO) — Sistema Rh/AlOs.

6.3.1. Estudo termodinamico global a priori.

Ao invés de co-alimentar HAc com agua, decidiu-se realizar a co-alimentacdo
com oxigénio, uma vez que a reforma a vapor nestas circunstancias também é possivel de
ser estudada, como mostram os resultados experimentais nos tdpicos subsequentes. A
deciséo pelo estudo inicial do comportamento do HAc frente ao oxigénio também foi
tomada levando em consideracdo a cultura do grupo de estudar a oxidacdo parcial de
organicos como abordagem inicial. A Figura 6.8 apresenta o efeito da razdo O./HAc na

formacéo de carbono grafitico no equilibrio.
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Figura 6.8: CPO do HAc: Efeito da razdo O./HAc na seletividade & carbono. Calculos

termodinamicos.
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Pode-se observar que a termodinamica desfavorece a formacao de carbono sélido
com o aumento do teor de oxigénio no sistema. A maior disponibilidade de oxigénio
favorece a combustdo dos possiveis depositos de carbono sélido no meio reacional. A
distribuicdo dos produtos e reagentes estabelecida no equilibrio nas condicdes
experimentais apresentadas na parte de materiais e métodos deste trabalho s&o

apresentados pela Figura 6.9.
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Figura 6.9: CPO do HAc: Distribuicdo de produtos e reagentes. O>/HAc = 0,50.

Célculos termodinamicos.

Nas condi¢des experimentais estabelecidas verifica-se que as conversdes de HAc
e de oxigénio também ndo sdo limitadas pela termodindmica, independente da razédo
O2/HAC aplicada, apresentando o maximo de 100% em toda a faixa de temperatura em
estudo.

Pode-se verificar que tanto co-alimentando agua (analise termodinamica da secao
6.2) quanto co-alimentando O, a termodindmica apresenta a baixas temperaturas um
maior favorecimento a decomposicdo do HAc preferencialmente a didxido de carbono e
metano. O aumento da temperatura causa diminuicdo das fragdes molares de &gua e de
metano com simultanea geracdo de hidrogénio e monoxido de carbono, o que pode ser
relacionado a ocorréncia de reforma a vapor do metano. A partir do momento em que
metano ndo é mais observado no sistema o hidrogénio também atinge seu valor maximo,
porém tende a ter a sua fracdo molar diminuida. A diminuicdo da fracdo molar do

hidrogénio € acompanhada da diminuicdo da fracdo molar do dioxido de carbono e
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simultaneos aumentos das fraces molares de mondxido de carbono e agua, 0 que €

caracteristico da reagdo reversa de water-gas shift - RWGS. A Figura 6.10 apresenta o0s

perfis de distribuicdo dos produtos em funcdo da razédo O2/HAC.
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Figura 6.10: CPO do HAc: Distribuicdo dos produtos. Efeito da razédo O»/HAC.
Célculos termodinamicos.
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Conversao de HAc (%)

Ao analisarmos os perfis mostrados pela Figura 6.10, observamos que a producgéo
de hidrogénio é inversamente proporcional a concentracdo de oxigénio. Quanto maior for
a concentracao de oxigénio no sistema, mais favorecida sera a reacdo de combust&o total,
gerando didxido de carbono e agua, em detrimento da formacdo de gas de sintese. A
reacao reversa de WGS e significativamente favorecida ao estabelecer O./HAc = 1,5 e tal

efeito pode ser explicado pela alta concentragdo de didxido de carbono no sistema.
6.3.2. Oxidacéo parcial do HAc em fase homogénea.

A reacdo na auséncia de catalisador foi realizada com o objetivo de verificar a
existéncia de contribuicbes de mecanismos reacionais sendo aqueles favorecidos na
superficie do catalisador. A Figura 6.11 apresenta os perfis de conversdo do HAc e do
oxigénio quando submetidos a razdo O2/HAc padréo de 0,5.
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Figura 6.11: Conversdes de HAc e oxigénio em fase homogénea. O./HAc = 0,5.

A conversdo de HAc foi apresentada pela Figura 6.11: Converséo de HAC reagente)

e Conversdo de HACprduto), calculadas utilizando-se as equacbes 6.4 e 6.5
respectivamente.

Noac—1
Conversao de HAC(reqgentey = 100 * HACO—HAC (6.4)

Nyac

Nco +Nco, + Nep, + 2 * Nyac

Conversao de HACproquto) = (6.5)

0
2xNyyc

O fato da converséo de HAc calculada pela equagéo 6.4 ser relativamente maior

do que a calculada pela equacéo 6.5 revela que a quantidade de carbono convertido nao é
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direcionada completamente a geracdo de produtos gasosos, sendo evidéncia de possivel

mecanismo de formacdo de substancias sélidas no sistema. Tanto a conversdo de HAc

quanto a de oxigénio iniciam em torno de 350°C. Os perfis dos produtos da reacdo em

fase homogénea sao apresentados pela Figura 6.12.
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Figura 6.12: CPO em fase homogénea. Razdo O2/HAc = 0,5.
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Os primeiros produtos verificados no sistema sdo a dgua e o dioxido de carbono,
caracteristicos da combustdo do HAc. Hidrogénio e mondxido de carbono séo verificados
a partir de 500°C e, como via mecanistica propde-se a prépria decomposicdo do HAc,

apresentada pela Equacéo 6.6.
CH3;COOH — 2 H, 4+ 2 CO (6.6)

A formacdo significativa de agua também a 500°C pode também receber

contribuicdo da combustéo do hidrogénio apresentada pela Equagéo 6.7.
1
H, + > 0, - H,0 (6.7)

A partir de 600°C a taxa de formacdo de agua sofre diminuicdo significativa,
porém ainda positiva. Tal alteracdo em sua velocidade de formacdo € justificada pela
ocorréncia das reacdes de RWGS e reforma a vapor. E verificada a presenca de metano a
altas temperaturas e uma provavel via de formacao deste seria a descarboxilagdo do HAc.

6.3.3. Decomposicdo do HAc sobre Rh/Al>O:s.

O comportamento do HAc diluido em nitrogénio ([HAc] = 0,6%) em presenca do
catalisador Rh/Al>O3 foi investigado. Os perfis de conversdo apresentados pela Figura
6.13 foram obtidos a partir da utilizagdo das equacgdes 6.4 e 6.5. As fracdes molares dos

produtos constam na mesma Figura.
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Figura 6.13: Decomposi¢do do HAc em presenca de Rh/AlO:s.
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O consumo de HACc apresentado pela Figura 6.13 passa a ser significativa a partir
de 450°C. Tal conversdo de HAc é acompanhada da formacéo praticamente equimolar de
agua, sendo detectadas também no sistema quantidades relativamente baixas de

hidrogénio, acetona e monoxido e dioxido de carbono.

A baixa quantidade de produtos gasosos, com a exce¢do de agua, obtida neste
experimento esta de acordo com a conversao de HAc que, quando calculada através dos
produtos em fase gas (Equacio 6.5) é significativamente baixa. E notavel a diferenca
entre as conversdes calculadas pelas equagdes 6.4 e 6.5, indicando que uma quantidade
significativa de carbono é retida no reator, ndo sendo verificada em fase gas. A producéo
equimolar de agua supracitada e a ndo deteccdo de quantidade significativa de produtos
em fase gas que contenham carbono permitem inferir a ocorréncia de um mecanismo de

geragdo de um intermediario C», conforme apresentado pelas equacdes 6.8 e 6.9

CH;COOH — CH,C0%S + H,0 (6.8)

H,C = C = 0%% - coque + CO (6.9)

A formacdo de acetona € proveniente entdo da reacdo de cetonizacdo do HAcC
(Equacédo 6.10) e a producdo de metano a altas temperaturas pode ser explicada pela
ocorréncia de reacdo de descarboxilacdo do acido acético, visto que é acompanhada de
formagdo de dioxido de carbono (Equacéo 6.11).

2 CH3COOH — CH3COCH; + CO, + H,0 (6.10)
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6.3.4. Oxidacdo parcial do HAc sobre Rh/AlOs.

Ap0s ter-se realizado a analise termodinamica, experimentos em fase homogénea
e de decomposicdo catalitica, neste topico serdo apresentados os experimentos de
oxidacéo parcial catalitica do HAc sobre Rh/Al20z. Inicialmente serdo apresentados 0s
resultados dos testes na condicéo estabelecida como referéncia e, sempre em comparacao
a esta condicdo, serdo estudados os efeitos da velocidade espacial e das concentracdes de
oxigénio e de HAc.

A condicéo estabelecida como referéncia é a oxidacdo parcial catalitica do HAc
realizada a 1,2x10% NL/kgcar/h € razdo Oz/HAc = 0,5, com [HAc] = 0,6%. A Figura 6.14
apresenta os perfis de conversao de HAc e oxigénio.
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Figura 6.14: Conversdes de HAc e oxigénio em presenca de Rh/Al,O:s.

As conversdes de HAc e oxigénio se iniciam em torno de 250°C. A conversao de
oxigénio possui taxa relativamente elevada, sendo acompanhada pela conversdo
estequiométrica de HAc, numa possivel rota de combustéo total. Entre 300 e 400°C pode-
se verificar um patamar no perfil de conversdo de HAc em torno de 30% e simultanea
diminuicdo da conversdo de oxigénio até atingir um valor minimo a 450°C. A partir de
450°C as conversfes de HAc e de oxigénio sdo retomadas rumo a 100%. Esse
detalhamento global dos perfis permite constatar que o0 processo possui certo grau de
complexidade e que provavelmente € composto por uma quantidade significativa de
etapas mecanisticas, sendo algumas destas propostas neste trabalho. A Figura 6.15

apresenta os perfis de distribuigcéo dos produtos desta reagéo.
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Figura 6.15: Distribuicdo dos produtos. CPO em presenca de Rh/Al20:s.
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A baixas temperaturas, entre 250° e 300°, as conversdes de HAC e oxigénio sdo
direcionadas a formacao equimolar de apenas &gua e dioxido de carbono, o que evidencia
a etapa de combust&o total do &cido acético conforme representado pela Equagéo 6.12.

CH3COOH +20, - 2C0, + 2 H,0 (6.12)

Ap0s 300°C, a diminui¢do do consumo de oxigénio e da formacéo de dioxido de
carbono aliados a constancia no consumo de HAc e ao aumento da fragdo molar de agua
inferem a ocorréncia de rotas reacionais de consumo do uUltimo que ndo passam
necessariamente pela etapa de combustdo completa (era de se esperar que a agua
diminuisse de forma proporcional a diminuicdo de diéxido de carbono se apenas
combustdo total ocorresse). A producdo de acetona verificada entre 350 e 550°C esta
associada a ocorréncia de reacdo de cetonizacdo do HAc com a co-producédo de agua e
diéxido de carbono. A queda da conversdo de oxigénio ocorre praticamente na mesma
faixa de temperatura na qual as conversdes de HAc calculadas utilizando as informacdes
dos produtos gasosos e utilizando apenas informacgdes de concentracdo do HAc deixam
de estar sobrepostas, indicando que a queda de conversao do oxigénio esta de certa forma
correlacionada com a producdo de compostos carbonaceos solidos na superficie do
catalisador. A partir de 450°C ocorre no sistema um aumento significativo da fracdo molar
de &gua até seu maximo a 500°C. A partir de 500°C a fracdo molar de 4gua volta a
diminuir simultaneamente ao inicio da formacdo de hidrogénio, evidenciando a ativacao

de uma possivel via de reforma a vapor.

Como observado anteriormente, a diminuicéo da converséo de oxigénio observada
entre 300°C e 450°C e a diminuicdo da fracdo molar de dioxido de carbono, ambos
ocorrendo de forma simultanea e ndo acompanhados de diminui¢do da converséo de HAc
(a conversdo de HAc permanece constante nessa faixa de temperatura) evidencia a
existéncia de provaveis rotas secundarias de conversdao de HAc excetuando a simples
combustdo total. A ndo sobreposic¢éo das curvas de conversao de HAc apresentadas pela
Figura 6.14 aliada as informacOes supracitadas fundamentam propostas de rotas

secundarias de formacéo de substancias carbonéceas sélidas na superficie do catalisador.

Com a finalidade de aprofundar os estudos a respeito das provaveis rotas
secundarias que ocorrem nesta faixa de temperatura, foi realizado um experimento nas

mesmas condi¢Oes em que inicialmente o catalisador foi submetido a um teste padrdo
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(verificacdo do perfil de conversdo do HAc e do oxigénio — curvas em preto na Figura
6.16) e posteriormente repetido da temperatura ambiente até atingir 450°C (temperatura
da perda méxima de conversdo). A 450° o sistema foi mantido por duas horas e o resultado

é apresentado pela Figura 6.16.
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Figura 6.16: Catalisador condicionado a 450° durante 2h. Condicdo Padrao.

Pode-se constatar a partir da analise do resultado deste experimento que no
intervalo de duas horas, a temperatura constante, as conversdes de HAc e oxigénio foram
aos poucos tendo seus valores diminuidos, o que fortalece ainda mais a proposta de

desativacdo intermediaria por via formacdo de coque na superficie do catalisador.

A diminuigdo da taxa da reacdo de combustdo total, a manutencdo do valor
constante de conversao de HAc e aumento da fracdo molar de dgua verificados entre 300
e 450° permitem propor como reacdo paralela a desidratacdo do HAc com geracao de um
intermediario C,. Para fundamentar esta proposta, uma andlise estequiométrica foi
realizada utilizando-se os dados do experimento em condi¢cdo padréo. A discussdo sera

facilitada a partir da interpretagéo dos perfis apresentada pela Figura 6.17.
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Caso apenas oxidacao total estivesse ocorrendo entre 300 e 450°C, o perfil de agua

deveria ser semelhante ao perfil de dioxido de carbono (curvas em vermelho), conforme

estabelecido pela Equacdo 6.12, mas, de acordo com o observado na Figura 6.17, a

diminuicdo da concentracdo do didxido de carbono ndo é acompanhada pela diminuigédo

equimolar de agua, mas sim de sua manutencdo. A diminuicdo esperada caso ocorresse

apenas combustdo completa nessa faixa de temperatura é indicada pela curva tracejada

azul (H20 combustéo), logo, a diferenga entre as curvas vermelha (fracdo molar total de

agua no sistema) e azul tracejada (fracdo molar de 4gua considerando ocorréncia apenas

da combustdo total) geraria a quantidade de &gua adicional e oriunda de outras vias

reacionais, exceto combustdo. Propde-se neste trabalho que a 4gua adicional verificada

no sistema nesta faixa de temperatura é oriunda de um mecanismo iniciado pela

desidratacdo do HAc com geracao de um intermediario ceteno (CH.CO*) (Equacéo 6.13).

CH5COOH — H,0 + CH,CO*

(6.13)

Ja foi verificada a existéncia de erro no balanco de carbono através da analise das

conversdes de HAc apresentadas na Figura 6.14. Através da analise desta Figura pode-se

constatar que uma parte do carbono que acessa o reator ndo o abandona, ficando retido

de alguma forma no meio reacional. Este carbono retido, quantificado como possivel

espeécie intermediaria C», tem sua fracdo molar comparada com a fracdo molar de agua

adicional (agua proposta como oriunda de reacao de desidratacdo — Figura 6.17) e a fracéo
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molar de acetona verificada nesta faixa de temperatura. Estes perfis sdo apresentados pela
Figura 6.18.
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Figura 6.18: Fragdes molares de &gua, intermediario C. e acetona.

Percebe-se através da anélise da Figura 6.18 que as curvas de agua de desidratacao
e da fracdo molar do possivel intermediario C, se sobrepdem entre 350 e 450°C,
permitindo inferir formacdo equimolar destes, fortalecendo a proposta mecanistica
representada pela Equacdo 6.13. De fato, o intermediario ceteno é significativamente
instavel e pode ser descarbonilado gerando monéxido de carbono e eteno. O eteno por
sua vez pode se polimerizar com a conseguinte formacdo de coque na superficie do

catalisador. As equacdes 6.14 e 6.15 retratam a proposta supracitada.
CH,CO* = 2 CyHy + CO (6.14)
C,H, — Coke (6.15)

Vale ressaltar que as fracbes molares do intermediario C» e da acetona possuem o
mesmo comportamento na faixa de temperatura em estudo, 0 que sugere a existéncia de
um intermediario comum entre estas substancias. De posse destas informacdes, pode-se

entdo delinear um possivel mecanismo de reagéo.

A baixas temperaturas, observa-se a ocorréncia de combustdo total do HAc. De
acordo com a literatura, sabe-se que a combustdo de hidrocarbonetos ocorre sobre os

sitios Rh-O* atraves da ruptura de ligaces C-H e C-C. Esta proposta pode ser extrapolada
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para a combustdo do HAc, envolvendo ruptura das ligagcbes C-H do grupo metilico
seguidas de rompimento da ligacdo C-C e consecutiva liberagdo de didxido de carbono.
Uma vez finalizada a etapa de combustéo (fragdo molar de oxigénio do sistema tendendo
a zero), é observada a presenca de rota de consumo de HAc secundaria, sendo esta
identificada como sendo a desidratacdo do HAc gerando agua e intermediario C». Tal via
secundaria poderia ser originada pela adsor¢do de HAc sobre sitios de Rh com a posterior
formagc&o de espécie intermediaria disponivel a ruptura da ligagio CH3?*-COOH®* com

possivel formacdo de cogue ou acetona.

O surgimento de erro no balanco de massa de carbono é acompanhado pela queda
da conversao de oxigénio, situacao que pode ter como possivel explicacdo a existéncia de
competicdo entre as moléculas de HAc e oxigénio na adsorc¢do. O primeiro responsavel
pela reacdo de combustdo total e o segundo pela geracdo de coque na superficie do
catalisador, causando perda na atividade. Apenas a temperaturas superiores a 450°C ¢
evidenciado a presenca de mecanismo de reforma a vapor, com respectiva geracdo de
hidrogénio no sistema. No que se refere a producgéo de coque, entende-se que se trata de
um fendmeno progressivo e propde-se que a sua ocorréncia é devida a polimerizagdo dos

intermediarios reacionais e a condensacao da acetona.

6.3.4.1. Efeito da velocidade espacial.

Os experimentos realizados para a avaliagédo dos efeitos da variagdo da velocidade
espacial foram realizados mantendo a condi¢do padréo apresentada previamente, ou seja,
concentracéo de HAc igual a 0,6% e razdo O2/HAc igual a 0,5, com a exce¢ao obviamente
da velocidade espacial. A Figura 6.19 apresenta os perfis de conversao para cada ensaio
realizado.
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Figura 6.19: Conversdes de HAc e oxigénio. Efeito da velocidade espacial.
Analisando os resultados apresentados pela Figura 6.19, pode-se verificar que o
aumento do tempo de contato tende a reduzir a temperatura na qual os reagentes iniciam
a ser consumidos. Também é verificado um favorecimento as reacdes de reforma a vapor
com o0 aumento do tempo de contato, resultando na maior formacdo de mondxido de
carbono e hidrogénio, conforme visto na Figura 6.20.
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Figura 6.20: Fraces molares de hidrogénio e monoxido de carbono. Efeito da

velocidade espacial.

Os perfis de fracdo molar da agua, dioxido de carbono, acetona e do possivel
intermediario C» sdo apresentados na Figura 6.21.
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Figura 6.21: FragBes molares de &gua, dioxido de carbono, intermediério C> e acetona.

Efeito da velocidade espacial.

E possivel observar que o maximo apresentado pelas curvas de fragdo molar de

agua em torno de 500°C é aumentado com o aumento do tempo de contato, podendo ser

também verificado um aumento na producéo de acetona. O aumento no tempo de contato

também causa aumento significativo do erro do balango de massa do carbono, sendo

verificado no perfil de fragdo molar do provavel intermediario C> um aumento

proporcional. O metano foi detectado em quantidades insignificantes e ndo teve seu perfil

apresentado neste trabalho. Ressalta-se que mesmo estando presente em tracos, maior foi

a concentracdo de metano quanto mais favorecida foram as reacdes de reforma, sendo

explicado pela concentracdo significativamente superior de hidrogénio, o que favoreceria

a hidrogenagdo dos intermediarios CHy presentes na superficie.
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H,O (frac&o molar)

6.3.4.2. Efeito da concentracdo de oxigénio.

Verificou-se também o efeito da concentracdo de oxigénio, variando sua

concentracdo de 0 a 1,5%, mantendo a concentracdo de HAc constante igual ao valor

padrdo anteriormente estabelecido de 0,6%. A velocidade espacial também foi mantida

igual ao valor padréo anteriormente informado de 1,2x10% NL/kgcat/h.

Os perfis de conversdo de HAc e oxigénio, assim como os das fracdes molares de

agua e dioxido de carbono sdo apresentados pela Figura 6.22.
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Figura 6.22: Conversdes de HAc e oxigénio e fracbes molares de agua e dioxido de

carbono. Efeito da concentracdo de oxigénio.

Entre 250 e 300°C para as razdes 0,5 e 0,75 e até 350°C para razdo igual a 1,0,

percebe-se que as velocidades de formacgdo dos produtos de combustdo completa ndo

sofrem interferéncia da concentracdo de oxigénio. Tal caracteristica pode ser relacionada
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com a existéncia de um mecanismo de adsorcdo de HAc com respectiva quebra de
ligagBes C-H sobre superficie saturada de espécies O*. A Figura 6.23 apresenta os perfis
de fragdo molar do oxigénio, hidrogénio e mondxido de carbono para as diferentes razdes

O2/HAC utilizadas neste trabalho.
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Figura 6.23: Fracdes molares de oxigénio, hidrogénio e monoxido de carbono. Efeito

da concentracdo de oxigénio.

Na faixa de temperatura na qual a diminuicdo da conversdo de oxigénio é
verificada (350 — 550°C), observa-se que as curvas de fracdo molar de oxigénio se
sobrepdem. Esta sobreposicéo, que independe das concentracdes de oxigénio avaliadas
neste experimento, informa que provavelmente a perda de atividade nesta faixa de
temperatura estd relacionada a concentracdo de HAc. Na regido de temperatura
caracteristica de reforma, temperaturas superiores a 450°C, verifica-se que a taxa de
geracdo de gas de sintese é independente da concentracdo de oxigénio, o que levanta a

suspeita de que a cinetica de producéo de hidrogénio e mondxido de carbono independem
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da concentracdo de agua o sistema, pois esta Ultima é aumentada com o aumento da
concentracédo de oxigénio no sistema. O perfil verificado para a razdo O2/HAc igual a 1,5
é relativamente diferente dos perfis apresentados pelas razGes. As conversdes de HAc e
oxigénio sdo ativadas a temperaturas significativamente mais elevadas e ao invés de uma
queda na conversao de oxigénio (verificada nas demais razdes O2/HAC) se é verificada a
formagdo de um patamar. Esta elevada concentragdo de oxigénio causa muito
provavelmente uma oxidacao significativa do catalisador, o que faz com que a cinética
de ativacdo seja alterada.

6.3.4.3. Efeito do teor de HAcC.

Para avaliar o efeito da concentracdo de HAc, variou-se sua concentracdo de 0,4
a 0,8%, mantendo a concentracdo de oxigénio constante e igual a 0,3%. A velocidade
espacial foi mantida igual a padrdo (1,2x10° NL/kgca/h). As conversdes de HAc e

oxigénio sdo apresentadas pena Figura 6.24.
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Figura 6.24: Conversdes de HAc e oxigénio. Efeito da concentracdo de HAC.

Os perfis de conversdo confirmam a dependéncia estequiométrica da conversao
de HAc com a quantidade de oxigénio no meio reacional, ou seja, 0 0Xigénio é neste caso
o reagente limitante. E importante verificar que de forma diferente da apresentada pela
Figura 6.24, os perfis de fracdo molar do oxigénio ndo se sobrepdem na faixa de
temperatura em que foi verificada a desativacdo parcial do catalisador (350 — 550°C),
como pode ser verificado na Figura 6.25.
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Figura 6.25: Fragdo molar de oxigénio. Efeito da concentragdo de HAC.

O aumento do teor de HAC no sistema causa um abaixamento da temperatura do
minimo de conversdo de oxigénio verificado a 450°C. Da andlise dos perfis de fracdo
molar do oxigénio, pode-se deduzir que ao aumentar a concentracdo de HAc no sistema,
uma maior quantidade de sitios se tornam passiveis a adsorcdo e, por conseguinte, mais
favorecidas serdo as reacdes de geracdo de produtos sélidos na superficie do catalisador.
As fraces molares de agua e de dioxido de carbono ndo sofreram alteracOes
significativas. A cinética das reacfes de reforma a vapor ndo apresentou alteracao
significativa com o aumento da concentracdo de HAc, como pode ser verificado através

da analise dos perfis da Figura 6.26.
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Figura 6.26: Fracdes molares de hidrogénio e monoxido de carbono. Efeito da

concentracdo de HAc.
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A diferenca apresentada pelos perfis de fragdo molar de hidrogénio e mondxido
de carbono é verificada apenas devido a maior quantidade de HAc disponivel para as
etapas de reforma. Também ¢é verificada a altas temperaturas uma formacgéo
significativamente baixa, porém detectavel, de metano que também aqui é explicada pela
maior quantidade de hidrogénio no sistema, capaz de hidrogenar possiveis intermediarios

CHy presentes na superficie.
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6.4. Reforma a vapor do HAc (SR) — Sistema Rh/Al,O:s.

Escolheu-se também iniciar os estudos da reforma a vapor do HAc partindo-se de
uma condicdo padrdo. Esta foi estabelecida com os seguintes pardmetros: GHSV = 6x10°
NL/kgcat/h, [HAC] = 0,6%, [H2] = 4% e [O2] = 1,8%. A &gua reagente de reforma é gerada
in situ pela combustdo do oxigénio e, nas condi¢des supracitadas se torna possivel obter
razdo H>.O/HAc = 6. A Figura 6.27 apresenta os perfis de conversédo do HAc e também

da fragdo molar da &gua.
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Figura 6.27: Conversdo de HAc e fracdo molar da agua. Reforma a vapor do HAc.

Observa-se que o0 HAc comeca a ser convertido de forma significativa a partir de
300°C, porém, certa quantidade de HAc € convertida a temperaturas inferiores (cerca de
5% de conversdo a temperaturas inferiores a 300°C). A conversdo de HAc a baixas
temperaturas esta relacionada com a sua combustdo completa, favorecida pela presenca
de oxigénio em excesso oriunda da combustéo do hidrogénio para geracdo de agua in situ.
Observa-se que a quantidade nominal de agua no inicio, estabelecida para a obtencéo da
razdo H.O/HAc igual a 6 (fracdo molar igual a 0,036 — curva vermelha tracejada), esta
abaixo da curva que representa a fracdo global de agua no sistema. A diferenca entre essas
duas curvas se deve ao favorecimento da combustdo completa do HAc em presenca do

excesso de oxigénio.

Os perfis de fracdo molar do hidrogénio, mondxido e dioxido de carbono e
também do metano sdo apresentados pela Figura 6.28.
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Figura 6.28: FracGes molares de hidrogénio, mondxido e dioxido de carbono e metano.

Reforma a vapor do HAc.

A partir de 300°C pode-se verificar pelos perfis apresentados na Figura 6.28 o

inicio das reacGes de reforma a vapor, com respectiva geracdo de gas de sintese e didxido
de carbono. A partir de 650°C a R-WGS ¢é favorecida e se faz possivel verificar no sistema

0 consumo de hidrogénio e de didxido de carbono com a simultanea formagdo de

mondxido de carbono. A producdo de metano detectada neste experimento entre 200 e

650°C se deve muito provavelmente a metanagéo do didxido de carbono (Equacédo 6.16).
Sabe-se da literatura [73] que razdes H2/CO2 maiores do que 1 favorecem a formacéo de

metano a baixas temperaturas.

CO, + 4 Hy, > 2 H,0 + CH,

(6.16)
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6.4.1. Efeito darazdo H.O/HAC.

Nesta parte do trabalho desejou-se estudar o efeito da variacdo da concentracéo
de agua no sistema. A concentracdo de HAc foi mantida constante e igual a 0,6% e a
razdo H,O/HAc foi permitida variar entre 1,0 e 9,3. A GHSV foi fixada a 6x10°

NL/kgeat/h. A Figura 6.29 apresenta os perfis de conversdo de HAc e fragdo molar de

agua.
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Figura 6.29: Conversdes de HAc fracdo molar de agua. Reforma a vapor do HAc.

Observa-se que a cinética de reforma a vapor para independe da concentracdo de
agua alimentada, pois as alteracfes causadas nos perfis de gas de sintese sdo meramente

estequiométricas.

A partir da razdo H>O/HAc maior do que 3 os perfis de conversédo de HAc séo
bastante semelhantes, apenas quando estes perfis sdo confrontados com o gerado pela
razdo H,O/HAc igual a 1 que a diferenca se apresenta significativa. O consumo de HAc
em situacfes nas quais a concentragdo de agua é relativamente mais baixa é

significativamente afetado.

A Figura 6.30 apresenta as fracbes molares dos produtos obtidos em fase gasosa.
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Figura 6.30: FracGes molares de hidrogénio, monoxido e dioxido de carbono e metano.

Reforma a vapor do HAc.

O aumento na concentracao de agua no sistema colabora de forma positiva com a
producéo de hidrogénio e dioxido de carbono. Apos 500°C € possivel perceber diferenca

significativa entre os perfis de converséo de HAc e de consumo de CO, o que se deve ao

fato de que o equilibrio da reacdo de WGS é ja atingido a esta temperatura. O aumento

das fragdes molares de hidrogénio e de dioxido de carbono supracitadas sdo concordantes

com o efeito esperado ao se aumentar a concentracao de agua na WGS em equilibrio.

Mais uma vez se explica 0 aumento da fragdo molar de metano no sistema na faixa

de 200 a 500°C com o aumento da fracdo molar de agua pelo maior favorecimento a

hidrogenagéo do didxido de carbono.
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H,O (fragado molar)

6.5. Confronto entre os catalisadores Rh/Al,O3 e Rh/MgAIl>Os— (CPO) e (SR).

Os experimentos realizados com o sistema Rh/Al.O3z discutidos nos tdpicos

anteriores apresentaram significativa tendéncia a formacéo de compostos carbondceos

de superficie. Nesta parte do trabalho decidiu-se testar o0 MgAIl>Os como novo suporte,
sendo entdo sintetizado o catalisador Rh/MgAl>O4, de mesmo conteddo em Rh (2%).

6.5.1. (CPO) — Confronto entre Rh/Al.O3 e Rh/MgAl,O..

Os experimentos de CPO foram conduzidos a concentracdo de HAc igual a
0,6%, razdo O2/HAc igual a 0,6 e GHSV de 3x10° NL/kgca/h. A Figura 6.31 apresenta

as conversdes de HAc calculadas pelas equacbes 6.4 e 6.5 para os dois catalisadores e

também as suas respectivas conversdes de oxigénio.
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Figura 6.31: Conversdes de HAc e oxigénio, fracGes molares de agua e de dioxido de
carbono. Confronto entre Rh/Al,O3 e Rh/MgAl;O4 - (CPO).
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Um atraso na reacao de combustdo completa é verificado na presenca de magnésio
no suporte, conforme pode ser verificado apds a andlise das conversdes de HAcC e
oxigénio, assim como das fracfes molares de agua de dioxido de carbono. O maximo de
conversdo de oxigénio a 300°C e aproximadamente igual, independente do catalisador

utilizado. A Figura 6.32 apresenta as fracGes molares de hidrogénio, mondxido de

carbono, metano e acetona.
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Figura 6.32: Frac6es molares de hidrogénio, mondxido e didxido de carbono, acetona e
metano. Confronto entre Rh/Al>O3 e Rh/MgAI>O4 - (CPO).

Observa-se que ao se utilizar o catalisador Rh/MgAl>0a, a temperatura de ativagédo
das reacOes de reforma (formacéo de gés de sintese) € diminuida, sendo que os perfis de
hidrogénio e mondxido de carbono se sobrepdem as suas respectivas curvas do sistema
Rh/Al,0s quando o equilibrio ¢ atingido. E interessante o fato de que no sistema contendo

magnésio, a perda na conversdo experimentada pelo oxigénio a 450°C é relativamente
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menor, assim como menor também é a formacdo de mondxido de carbono. Estes fatos
experimentais vindos em conjunto nesta faixa de temperatura indicam que o sistema

Rh/MgAI>O4 oferece de certa forma limitacdo a reacao de desidratacdo do HAc.

Uma maior fragdo molar de acetona e verificada no sistema contendo magnésio,
porém, sabe-se da literatura que este suporte favorece sua formacao entre 350 e 450°C.
Essa maior formacdo de acetona estd em concordancia com o aumento das fracoes

molares de agua e de didxido de carbono no intervalo de temperatura supracitado.

A Figura 6.33 mostra a evolucdo da diferenca entre as conversdes de HAc

calculadas pelas equacdes 6.4 e 6.5, para os dois sistemas cataliticos.

50

{ —=— Rh/AL,O,
4°7 s RhMgALO,
40 -
35
30
25
20

154

10
1 | / \

- [ u/
5 1 ,.’”X"-i'f' \ \
B L| =
0-F~—F—T—T T T T T T 1T

T L
200 250 300 350 400 450 500 550 600 650 700 750 800 850
Temperatura (°C)

Diferenca entre conversées (%)

I\./l\.

Figura 6.33: Diferenca entre as conversdes de HAc calculadas a partir do reagente e
dos produtos contendo carbono (Equacdes 6.4 e 6.5). Confronto entre Rh/AlO3 e
Rh/MgAlI2Os4 - (CPO).

Observa-se pela andlise da Figura 6.33 que a CPO realizada em presenca do
catalisador contendo magnésio favorece a diminui¢éo da formacéo de coque na superficie
do material catalitico.
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6.5.2. (CPO) — Efeito da raz&o O2/HAc no sistema Rh/MgAIl20s.

Para o sistema Rh/MgAIl,O4 também foi avaliado o efeito da razdo Oz/HAC,
igualando-a a 0,5 e 1,0. A concentracdo de HAc foi mantida igual a 0,6% e a GHSV
igual a de 3x10° NL/kgca/h. Os perfis de conversdo de HAC e oxigénio, assim como a

fracdo molar de oxigénio sdo apresentados pela Figura 6.34.

Conversao de HAc (%)
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Figura 6.34: Conversdes de HAc e oxigénio e fracdo molar de oxigénio. Efeito da razéo

de O2/HAC - sistema Rh/MgAl>0a4.

A razdo O2/HAC ndo pareceu causar variacdo significativa a taxa de converséo de
HAc, porém, a conversdao de oxigénio aparenta ter sido ativada a temperaturas
relativamente inferiores. Ressalta-se que uma maior avaliacdo da cinética de combustao
ndo pode ser realizada devido a quantidade insuficiente de pontos experimentais
coletados neste intervalo em especifico. A Figura 6.35 apresenta os perfis de fragdo molar

da agua, didxido e monoxido de carbono, hidrogénio, acetona e metano.
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Figura 6.35: FragOes molares de agua, hidrogénio, monoxido e dioxido de carbono,

acetona e metano. Efeito da raz&o de O2/HAC - sistema Rh/MgAIl204.

O aumento na quantidade de oxigénio causa também um aumento nas fragdes

molares de dioxido de carbono e agua, como esperado. Nao é observada diferenca

significativa na cinética das reacfes de reforma e as diferencas verificadas nas

106



quantidades de hidrogénio e monoxido de carbono sdo justificadas simplesmente pela
estequiometria ajustada na alimentacdo. Entre 350 e 600°C é verificada uma menor
formagé&o de acetona em conta da maior concentracdo de oxigénio. A menor formacéo de
acetona esta relacionada ao nao favorecimento da formacao do intermediario reacional
responsavel por sua geragdo e, este ultimo, tendo sua quantidade reduzida no sistema,
torna menor a queda de conversdo experimentada pelo oxigénio a 450°C, quando

comparada ao sistema isento de magnésio.

6.5.3. (SR) — Confronto entre Rh/Al,O3 e Rh/MgAIl2Oa4.

O efeito do suporte também foi analisado nas rea¢des de reforma a vapor do HAc
(SR). As condigGes experimentais empregadas nesta parte do trabalho foram GHSV de
3x10° NL/Kgca/h, concentragdo de HAc igual a 0,6% e razdo H.O/HAc igual a 3. A Figura
6.36 apresenta as conversdes de HAc calculadas pelas equacfes 6.4 e 6.5 juntamente com

as fracdes de agua para cada um dos sistemas cataliticos em estudo.
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Figura 6.36: Conversdes de HAc. Confronto entre Rh/Al,O3 e Rh/MgAIl204 - (SR).

Pode-se observar a partir da avaliacdo dos perfis de conversdo apresentados pela
Figura 6.36 a expressiva supressdo das rotas de formacgdo de coque na superficie do
catalisador, quando o0 magnésio se faz presente no material. A Figura 6.37 apresenta 0s
perfis das fracBes molares de agua, hidrogénio, monoxido e dioxido de carbono, acetona

€ metano.
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Figura 6.37: Fraces molares de agua, hidrogénio, monoxido e dioxido de carbono,
acetona e metano. Confronto entre Rh/Al,O3 e Rh/MgAl204 - (SR).
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Conversao de HAc (%)

Observa-se que a producédo de agua e de didxido de carbono sdo relativamente
maiores em presenca do catalisador contendo magnésio na faixa de temperatura entre 450
e 600°C e que também a ativacdo das reacdes geradoras de gas de sintese é verificada a

temperaturas relativamente mais baixas quando comparado ao sistema Rh/Al,Oz.

O catalisador e Rh/MgAI204, mesmo contribuindo para um balango de carbono
mais proximo da unidade quando comparado ao sistema isento de magnésio, favorece
mais do que o Rh/Al>Oz a formacéo de acetona no sistema. Tal fato experimental permite
inferir que a presenga do magnésio garante certo favorecimento a reacéo de cetonizagdo

em detrimento das reac6es de polimerizacdo e formacao de coque.

6.5.4. (SR) — Efeito da razdo H.O/HAc no sistema Rh/MgAI20a.

O efeito da concentracdo de agua no sistema também foi estudado no sistema
catalitico contendo magnésio. A concentracdo de agua foi permitida variar entre 0,6 a 6%,
mantendo-se fixa a concentracdo de HAc igual a 0,6% e a GHSV igual a 6x10° NL/Kgcat/h.
A Figura 6.38 apresenta os perfis de conversdo de HAc assim como os perfis de agua.
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Figura 6.38: Conversdes de HAc e fracdes molares de 4gua. Efeito da razdo de O./HAcC
- sistema Rh/MgAI204.

As mesmas observagdes e propostas realizadas no estudo do efeito da razéo
O2/HAC para o catalisador Rh/Al>O3 podem ser feitas para o sistema Rh/MgAI.O4. A

Figura 6.39 apresenta os perfis dos produtos em fase gasosa obtidos neste experimento.
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6.6. Caracterizacdo do sistema Rh/Al>Oz ap6s CPO.

Os experimentos realizados, independentemente de serem relacionados a

oxidacdo parcial ou a reforma a vapor e também independente do catalisador ou condigéo

experimental aplicada exibiram determinada tendéncia ao favorecimento de reacdes

geradoras de substancias solidas contendo carbono. A este ponto do trabalho, os tubos

cataliticos envelhecidos oriundos da CPO foram submetidos a analises de espectroscopia

Raman e de oxidacGes a temperatura programada — TPO com o objetivo de se caracterizar

estas espécies solidas de carbono.

6.6.1. Caracterizacdo por espectroscopia Raman.

As andlises foram realizadas em trés tubos cataliticos condicionados conforme

explicado na parte experimental deste trabalho. Os resultados de confirmacéao de perfil e

do condicionamento por duas horas calculado através das equacdes 6.4 e 6.5 em cada

temperatura selecionada sdo apresentados pelas Figuras 6.40 (A) e (B).
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Figura 6.40 (B): Conversdes de HAc e de oxigénio. Confirmacao de perfis e

condicionamento a 450 e 600°C.

Conforme verificado para o tubo catalitico condicionado a 300°C, nao foi
verificada diferenca alguma entre as conversdes calculadas pelas equacdes 6.4 (HAc
como base de célculo) e 6.5 (conversdes recalculadas com base nos produtos). Os dados
de reatividade por si préprios ndo permitem assumir a existéncia de formagéo de coque,
portanto a temperaturas inferiores a 300°C.

Pode-se verificar uma diminuicdo progressiva na conversdo de HAc e de oxigénio
a 450°C, o que leva a inferir que tal fendbmeno se deve a possivel desativacdo do
catalisador devido a formag&o de coque na sua superficie. A 600°C também é verificada
a mesma perda de conversao de HAc, porém a este ponto a converséo de oxigénio tende
a se manter constante. A manutencdo da mesma conversédo de oxigénio verificada a 600°C

no periodo de duas horas pode ser explicado pelo fato de que a esta temperatura se é
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verificado também um processo de regeneracdo do catalisador. A Figura 6.41 mostra as
posicOes no tubo catalitico aonde os espectros Raman foram coletados e a Figura 6.42
apresenta os espectros Raman coletados a 300, 450 e 600°C em funcdao destas respectivas

posicdes.
i Posicdes -
Figura 6.41: Posicdes de coleta dos espectros Raman.
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Figura 6.42: Espectros Raman — Efeito da posigéo axial a 300, 450 e 600°C.

As andlises de Raman realizadas a 300°C ndo evidenciaram presenca de
substancias contendo carbono ao longo de todo o leito catalitico, 0 que esta de acordo
com os perfis de conversdo apresentados pela Figura 6.40 (A). A 450°C pode-se observar
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o0 surgimento de picos relativos a presenca de substancias contendo carbono ao longo da
extensdo do leito catalitico. A razdo entre as areas dos picos D e G indicam formacéo
preferencial de dep6sitos de carbono desordenados (D/G>1). A mesma interpretacdo é

valida na andlise dos espectros Raman coletados a 600°C.
6.6.2. Oxidacdo a temperatura programada — TPO.

A evolucdo da fracdo molar de dioxido de carbono devida a combustdo em
atmosfera contendo excesso de oxigénio foi acompanhada a temperatura programada,

sendo submetidos a esta analise os tubos cataliticos condicionados no topico anterior. Os

perfis
30 — \

—=— Tubo condicionado a 600°C
—=— Tubo condicionado a 450°C

— 25 Tubo condicionado a 300°C

) :

£ I

£ 204 « 1 S

o || o

%_ | ' ,,l'.

< | \ >~ =

~ 15 [A p \

o «‘ - :

© 10 3’ e \

% -/:\.\ // .\-\ [ ]

[ 5 -/,' . - ", -

. .‘J'['/./ o I*f-'f.._..““._..hr"“-.“““..
0 = T T T T T -

1 — 1 — 1 — 1 — 1 L
150 200 250 300 350 400 450 500 550 600 650 700 750 800
Temperatura (°C)

Figura 6.43: TPO — Efeito da posicdo axial a 300, 450 e 600°C.

E importante ressaltar que o perfil da evolugdo do fluxo de didxido de carbono é
dependente da temperatura na qual o tubo catalitico foi condicionado. O condicionamento
a temperatura mais baixa gerou formacdo de um pico inicial a 250°C com posterior
verificagdo de um ombro a 300°C. Este ombro verificado no condicionamento a 300°C
aparenta se desenvolver de forma mais significativa quando analisado o condicionamento
a 450°. Os picos verificados a 450 e a 600°C no condicionamento realizado a 300°C
aparentam ter sido combinados num pico mais largo em temperatura intermediaria,
quando se analisa o resultado do condicionamento a 450°C. O perfil apresentado pelo
tubo catalitico condicionado a 600°C também aparenta ser composto pela combinagao
dos picos verificados nos outros condicionamentos, a exemplo do pico de maximo a
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260°C que aparenta ser a combinacdo dos dois picos observados nesta mesma faixa de
temperatura no condicionamento realizado a 450°C.

Os dois picos de geracdo de didxido de carbono verificados no TPO realizado no
tubo catalitico condicionado a 600°C, de maximos a aproximadamente 260 e a 500°C sédo
indicios de formacdo de no minimo dois tipos de estruturas contendo carbono. O pico a
260°C poderia ser conferido a existéncia de substancias carbonaceas de estrutura menos
organizadas (carbono amorfo), sendo este consumido com maior facilidade e o pico a 500
e 0 pico a 500°C caracteristico de combustdo de substancias de carbono melhor
estruturadas e de maior dificuldade relativa a combustdo. Quanto maior € a temperatura
de condicionamento dos tubos cataliticos, maior é a quantidade de carbono queimado e
detectado como dioxido de carbono na saida do reator.

Os leitos cataliticos antes e depois das analises de TPO (antes quando
condicionados e depois quando queimados em presenca de oXigénio em excesso) sdo

apresentados pelas imagens da Figura 6.44.

Antes do TPO Apo6s o TPO

Figura 6.44: Imagens dos tubos cataliticos condicionados antes e depois do TPO.
Verifica-se 0 notavel enegrecimento do leito catalitico antes do TPO com o
aumento da temperatura de condicionamento. Todos os tubos condicionados, apds a

analise de TPO se apresentaram mais claros do que a situacao anterior.
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Conclusoes
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» Os perfis de teste de longa duracdo foram bastante sensiveis a variacdo de
temperatura seja na conversdo dos reagentes quanto na distribuicdo dos produtos ao se
avaliar o sistema LaNiOs. A presenga de reacfes secundérias foi detectada sendo a

cetonizagdo a mais pronunciada dentre estas.

> A presenca de célcio causou queda na conversao de HAc, porém fez com que
a conversdo de dgua aumentasse de forma bastante significativa, o que explica a menor
quantidade de coque reportada muito provavelmente sendo os mecanismos de reforma e

limpeza dos sitios coqueados relativamente mais favorecidos.

> As andlises de microscopia eletronica de varredura (MEV) mostraram a

existéncia de depdsitos filamentosos de carbono em todas as amostras envelhecidas.

> Foi observado que o processo de conversdo dos reagentes nos experimentos de
oxidacdo parcial é limitado pela cinética e ndo pela termodindmica. O mecanismo
reacional consiste principalmente de oxidacdo total do HAc, de reforma a vapor e também
sendo verificada a contribuicdo do equilibrio de WGS a altas temperaturas.

» A reacdo de combustdo total é iniciada a 250°C e é significativamente rapida,
atingindo conversdao completa de oxigénio em torno de 300°C. A partir desta temperatura
e até 450°C, é observada diminuicdo na conversdo de oxigénio. Esta diminuicdo é
explicada pela provavel competicdo entre 0 HAc e o oxigénio pelos sitios de Rh que uma
vez adsorvendo HAc, torna a molécula passivel de reacbes de oligomerizacao,
desativando o catalisador momentaneamente.

» A temperaturas superiores a 500°C o oxigénio tem seu consumo retomado e as
reacOes de reforma com formacao de gas de sintese e o0 equilibrio de WGS sao verificados.

» Diferencas de balanco de matéria relativos ao carbono foram identificados na
faixa de temperatura na qual ocorre a perda de atividade catalitica frente a conversao de
oxigénio, o que implica no favorecimento da formacéo de cogue em presenca de oxigénio
a baixas temperaturas.

» O aumento de oxigénio no sistema diminui a formagdo de hidrogénio e o
aumento da concentracdo de HAc favorece maior formacéao de gas de sintese.

» Nos experimentos de reforma a vapor pode-se verificar que os perfis
apresentados sao condizentes com a contribui¢do de no minimo dois processos: A reforma

a vapor e o equilibrio de WGS a altas temperaturas. Foi possivel constatar a limitacédo a
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reacdo de desidratacdo de HAc proporcional a concentracdo de agua no meio e
consequentemente uma menor formacgédo de substancias carbonaceas.

> A utilizacdo do suporte MgAl.O, causou significativo favorecimento as
reacOes de reforma quando comparado ao suporte isento de magnésio. Também foi
constatado relativo desfavorecimento as reacGes de formacdo de coque quando
comparado ao Rh/Al>0:s.

> Anélises Raman e de TPO evidenciaram presenca de depdsitos de carbono
principalmente de estrutura desorganizada entre 300 e 600°C. A partir de 600°C seria

iniciado o processo de regeneracao do catalisador.

118



Referéncilas

119



7. Referéncias:

[1] Goldemberg J., Villanueva L.. Seminério de energia, meio ambiente e desenvolvimento.
Acesso em 5 de marco de 2013. Disponivel em
http://d.yimg.com/kq/groups/14480544/387615933/name).

[2] Shcaeffer R., Szklo A.. Mudangas climéticas e seguranca energética. Coppe — UFRJ,
Junho de 2014.

[3] Greene, D.L. and N. I. Tishchishyna, Costs of Oil Dependence: A 2000 Update, Oak
Ridge. National Laboratory, ORNL/TM-2000/152, Oak Ridge, TN, 2000, and data updates,
2010.

[4] MME — Ministério de Minas e Energia. Resenha Energetica Nacional. Edigdo de 29 de
maio de 2013.

[5] Foster M., Estruturagdo da Economia do Hidrogénio no Brasil, Centro de Gestdo e

Estudos Estratégicos, Ministério de Minas e Energia — MME.

[6] Cruz, F. Producédo de Hidrogénio em Refinarias de Petroleo: Avaliacdo Exergética e

Custo de Producéo. Escola Politécnica — USP. S&o Paulo, 2010.

[7] Argonne National Laboratory (www.anl.gov). Acesso em 6 de marco de 2013.

[8] Wietschel, M.; Ball, M. The hydrogen Economy — Opportunities and Challenges,
Fachbuch, Cambridge: Cambridge University Press, 2009.

[9] Petrobras: (http://www.petrobras.com.br/pt/noticias/entenda-por-que-investimos-em-
fertilizantes/) Acesso em 07 de Julho de 2012.

[10] Pereira, E. Passado, Presente e Futuro da Producdo Industrial do Amoniaco: Uma

Investigagdo Documental. Faculdade de Ciéncias - Universidade do Porto, Junho, 2009.
120



[11] CENEH — Centro de referéncia de Energia em Hidrogénio.

[12] Yua C., Dong-Wook L., Sang-Jun P., Kwan-Young L., Kew-Ho L., Study on a catalytic
membrane reactor for hydrogen production from ethanol steam reforming. International
Journal of Hydrogen Energy, 34, 7, 2009, 2947-2954 67

[13] Urasaki K, Tokunaga K, Sekine Y, Matsukata M, Kikuchi E.Production of hydrogen by
steam reforming of ethanol over cobalt and nickel catalysts supported on perovskite-type
oxides. Catal Commun 2008;9:600—4

[14] Arpornwichanopa A., Patcharavorachot Y., Suttichai A. Adsorption-membrane hybrid
system for ethanol steam reforming: Thermodynamic analysis. International Journal of
Hydrogen Energy, 36, 22, 2011, 14428-14434.

[15] SHUYAN, W. Simulation of effect of catalytic particle clustering on methane steam
reforming in a circulating fluidized bed reformer. Chemical Engineering Journal, 139, 1,
136-146, 2008.

[16] Mazloomi S., Sulaiman N. Influencing factors of water electrolysis electrical efficiency.
Department of Electrical and Electronic Engineering, Faculty of Engineering, University
Putra Malaysia, 43300 Serdang, Selangor, Malaysia.

[17] Richards J. Secondary reactions in electrolysis. Journal ofthe Franklin Institute
1901;152(9):201-24.

[18] Richards J. Modern theories of electrolysis. Journal of the Franklin Institute
1896;141(3):192-218.

[19] Mazloomi K, Gomes C. Hydrogen as an energy carrier: Prospects and challenges.
Renewable and Sustainable Energy Reviews 2012; 16(5): 3024-33.

121



[20] Momirlan M,Veziroglu T. The properties of hydrogen as fuel tomorrow insustainable
energy system for a cleaner planet. International Journal of Hydrogen Energy
2005;30(7):795-802.

[21] Tseng P., Lee J., Friley P. Hydrogen Economy: Opportunities and Challenges Office of
Energy Efficiency and Renewable Energy, U.S. Department of Energy, ashington, DC, USA
Brookhaven National Laboratory, Upton, NY, USA.

[22] World Outlook 2012 International Energy Agency — IEA.

[23] Goldemberg J., Teixeira S. Renewable energy - traditional biomass vs. modern biomass.
Energy Policy 32 (2004) 711-714. 68

[24] MME — Ministerio de Minas e Energia. MME — Biomassa Plano 2030.

[25] Instituto Brasileiro de Geografia e Estatistica — Relatdrio de 2006.

[26] Companhia Nacional de Abastecimento (CONAB) Acesso em fevereiro de 2013
(http://www.conab.gov.br/).

[27] Nogueira, L.A.H. Macedo, I.C. Biocombustiveis Cadernos NAE / Nucleo de Assuntos
Estratégicos da Presidéncia da Republica — n° 2. ISSN 1806-8588. Brasilia, 2005.

[28] Atlas de Energia Elétrica do Brasil. Agéncia Nacional de Energia Elétrica (ANEEL).

[29] Sanchez, C. G.; Lora E. S., Gomez E. O. Gaseificagdo. Tecnologias de Converséo
Energética da Biomassa. Manaus: EDUA/EFEI, 1997 (Capitulo 1).

[30] Ribeiro, S. K.; Cabral, S. D.; Oliveira, L. B.; Mattos, L. B.; Sampaio, M. R. Transporte
Sustentavel: alternativas para énibus urbanos. Rio de Janeiro: COPPE/UFRJ, 2001.

122



[31] Adisak P., Sittha S. Fast pyrolysis of sugarcane and cassava residues in a free-fall reactor.
Energy 44 (2012) 1067 e 1077.

[32] Bridgwater, A.V., G.V.C. Peacocke, Fast pyrolysis processes for biomass. Renewable
and Sustainable Energy Reviews, 2000. 4(1): p. 1-73.

[33] Czernik, S., R. Evans, and R. French, Hydrogen from biomass-production by steam

reforming of biomass pyrolysis oil. Catalysis Today. Recent Advances in Catalytic
Production of Hydrogen from Renewable Sources, 2007. 129(3-4): p. 265-268. 69

[34] Radlein, D., The production of chemicals from fast pyrolysis bio-oils, in Fast pyrolysis
of biomass: A handbook. Editor. 1999, Newbury, UK: CPL Press.

[35] Piskorz, J., D.S. Scott, and D. Radlein. Pyrolysis Oils from Biomass. 1988. E. J. Soltes
and T. A. Milne, ACS Symposium Series 376. Washington, DC: American Chemical Society.

[36] Wang, D., et al., Biomass to hydrogen via fast pyrolysis and catalytic steam reforming
of the pyrolysis oil or its fractions. Industrial & Engineering Chemistry Research, 1997.
36(5): p. 1507-1518.

[37] Garcia, L., et al., Catalytic steam reforming of bio-oils for the production of hydrogen:
effects of catalyst composition. Applied Catalysis A: General, 2000. 201(2): p. 225-239.

[38] Wang, D., D. Montane, and E. Chornet, Catalytic steam reforming of biomass-derived
oxygenates: Acetic acid and hydroxyacetaldehyde. Applied Catalysis a-General, 1996.
143(2): p. 245-270.

[39] Adisak P., Sittha S. Fast pyrolysis of sugarcane and cassava residues in a free-fall reactor.
Energy 44 (2012) 1067 e 1077.

123



[40] Galdamez, J.R., L. Garcia, and R. Bilbao, Hydrogen Production by Steam Reforming of
Bio-Oil Using Coprecipitated Ni-Al Catalysts. Acetic Acid as a Model Compound. Energy
Fuels, 2005. 19(3): p. 1133-1142.

[41] Kechagiopoulos P., et al., Hydrogen production from renewable energy sources:

reforming of biogas and bio-oil. Catalysis, Energy and Environment. Workshop of CPERI,
2004.

[42] Kechagiopoulos P.N., et al., Hydrogen Production via Steam Reforming of the Aqueous
Phase of Bio-oil in a Fixed Bed Reactor. Energy and Fuels, 2006(20): p. 2155-2163. 70

[43] Marquevich, M., et al.,, Hydrogen from Biomass: Steam Reforming of Model
Compounds of Fast-Pyrolysis Oil. Energy Fuels, 1999. 13(6): p. 1160-1166.

[44] Czernik, S., et al., Hydrogen by catalytic steam reforming of liquid byproducts from
biomass thermoconversion processes. Industrial & Engineering Chemistry Research, 2002.
41(17): p. 4209-4215.

[45] Takanabe, K., et al., Steam reforming of acetic acid as a biomass derived oxygenate:
Bifunctional pathway for hydrogen formation over Pt/ZrO2 catalysts. Journal of Catalysis,
2006. 243(2): p. 263-269.

[46] Pena, M. A.; Fierro, J. L. G. Chemical Structures and Performance of Perovskite Oxides.
Chemical Reviews: American Chemical Society. 101: 1981-2017 p. 2001.

[47] Valderrama, G.; Goldwasser, M.; Pietri, E. Caracterizacion de perovskitas La1-xSrxNiO3

y Laz-2xSr2xNios-d obtenidos a partir del método de auto-combustion. INCI. 30: 25-33 p. 2005.

[48] Vante, N. A. Electroquimica y Electrocatalisis. e-libro.net. Buenos Aires: e.libro.net,
2002.

124



[49] Levy, M. R. Crystal Structure and Defect Property Predictions in Ceramic Materials. .
2005. Department of Materials Imperial College of Science, Technology and Medicine

University of London.

[50] Hench, D. E. C., Harker A. Review: Nuclear waste solids. Journal of Materials Science.
21: 1457147 p. 1986.

[51] Wyckoff R. W. G. Crystal structures. John Wiley & Sons, 1964.

[52] Hafeie, S. Structure and property investigations of the La2Coi+z(Ti1-xMgx)1-zOe
perovskite system. 2011. Department of Materials and Environmental Chemistry, Arrhenius

Laboratory, Stockholm University, Stockholm.

[53] Spinicci R., Faticanti A., Pettiti I., Porta P.. Hexane total oxidation on LaMO3 (M = Mn,
Co, Fe) perovskite-type oxides Journal of Molecular Catalysis A: Chemical. 176: 247 - 252
p. 2001. 71

[54] Petrovic S., Karanovic J. LaMOs3 (M = Mg, Ti, Fe) perovskite type oxides: Preparation,
characterization and catalytic properties in methane deep oxidation Applied Catalysis B:
Environmental. 79: 186-198 p. 2008.

[55] Lago R., Pena M. Partial oxidation of methane to synthesis gas using LnCoOs
perovskites as catalyst precursors. 3rd World Congress on Oxidation Catalysis: 721 - 730 p.
1997.

[56] Silva C. R. B., Ribeiro P. Partial oxidation of methane over Ni—Co perovskite catalysts.
Catalysis Communications. Rio de Janeiro. 12: 665-668 p. 2011.

[57] Baiker A., Keusch P. Influence of the A-Site Cation in ACoOs3 (A = La, Pr, Nd, and Gd)

Per

125



ovskite-Type Oxides on Catalytic Activity for Methane Combustion. Journal of Catalysis.
Hamburg. 146: 268-276 p. 1994.

[58] Slagtern A. Partial oxidation of methane to synthesis gas using La-M-O catalysts.
Applied. Catal. A: General 1994, 110, 99. 1994.

[59] Vellaa L., SpecchiaJ. A. Catalytic partial oxidation of CH4 with nickel-lanthanum-based
catalysts. Catalysis Today. Italy 2011.

[60] Mudu F., Bakken E. Perovskite-type oxide catalysts for low temperature, anaerobic
catalytic partial oxidation of methane to syngas. Journal of Catalysis. Oslo. 275: 25-33 p.
2010.

[61] Lima S., Assaf J. Sintese e caracterizacdo de perovskitas LaNi-xCoxO3 como
precursores de catalisadores para a conversdo do metano a gas de sintese pela reforma com
CO2. Quimica Nova, v. 30, p. 298-303, 2007. ISSN 0100-4042.

[62] Fjekkvag H. Thermal analysis as an aid in the synthesis of non-stoichiometric perovskite
type oxides. Thermochimica Acta, v. 256, n. 1, p. 75-89, 1995. ISSN 0040-6031.

[63] Lima S., Assaf, J. Sintese e caracterizacdo de perovskitas LaNi-xCoxO3 como
precursores de catalisadores para a conversdao do metano a gas de sintese pela reforma com
CO2. Quimica Nova, v. 30, p. 298-303, 2007. ISSN 0100-4042. 72

[64] Jia L., LiJ., Fang W. Effect of H2/CO2 mixture gas treatment temperature on the activity

of LaNiOs catalyst for hydrogen production from formaldehyde aqueous solution under
visible light. Journal of Alloys and Compounds, v. 489, n. 2, p. L13-L16, 2010. ISSN 0925-
8388.

[65] Sierra G. Carbon dioxide reforming of methane over La2NiOs as catalyst precursor -
Characterization of carbon deposition. Catalysis Today, v. 133-135, n. 0, p. 200-209, ISSN
0920-5861.

126



[66] Barros S. CO2 reforming of methane over La2NiO4/a-Al203 prepared by microwave
assisted self-combustion method. Applied Catalysis A: General, v. 378, n. 1, p. 69-75, 2010.
ISSN 0926-860X.

[67] A. A. Lemonidou, E. C. Vagia and J. A. Lercher, “Acetic acid reforming over Rh
supported on La203/Ce02-ZrO2: Catalytic performance and reaction pathway analysis,”
ACS Catalysis, vol. 3, pp. 1919-1928, 2013.

[68] X. Hu and G. Lu, “Comparative study of alumina-supported transition metal catalysts

for hydrogen generation by steam reforming of acetic acid,” Applied Catalysis B:
Environmental, vol. 99, pp. 289-297, 2010.

[69] A. Basagiannis and X. Verykios , “Catalytic steam reforming of acetic acid for hydrogen
production,” International Journal of Hydrogen Energy, vol. 32, pp. 3343-3355, 2007.

[70] A. A. Basagiannis and X. Verykios, “Influence of the carrier on steam reforming of
acetic acid over Ru-based catalysts,” Applied Catalysts B Environmental, vol. 82, pp. 77-88,
2008.

[71] J. Gmehling, B. Kolbe, M. Kleiber and J. Rarey, Chemical Thermodynamics for Process
Simulation, Wiley-VCH Verlag GmbH & Co. KGaA, 2012.

[72] Klein, Sanford A., 2012 — Thermodynamics / Sanford Klein, Gregory Nellis.

[73] A. N. D'urso, Studio cinetico della reazione di metanazione su Rh/a-Al203, Scuola di
Ingegneria Industriale e dell’Informazione. Corso di laurea magistrale in Ingegneria Chimica.

Dipartimento di Energia: Tesi di Laurea presso il Politecnico di Milano, 2012-2013.

127



