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SIMBOLOGIA
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Parémetro da equagado de estado de Peng-Robinson, Eq. (117).
Coeficiente estequiométrico, Eg. (6) e Eq. (19).

Parametro da equacao de estado de Peng-Robinson, Eq. (117).
Coeficiente estequiométrico, Eq. (6) e Eq. (19).
Coeficiente estequiométrico, Eq. (19).

Concentracao molar do componente i.

Molécula de hidrocarboneto contendo n atonos de carbono.
Grupo de hidrocarbonetos contendo n ou mais atomos de car-
bono.

Hidrocarboneto saturado contendo n atomos de carbono.
Hidrocarboneto olefinico contendo n atomos de carbono.
Coeficiente estiquiométrico, Eg. (6) e Eg. (19).
Coeficiente de difusao efetivo, Eqg. (85).

Coeficiente estequiométrico, Eg. (6) e Eq. (19).

Tamanho médio de particula de catalisador, tomado como a
média aritmética das aberturas da peneira entre as quais
as particulas ficam retidas na classificagdo granulométri-
ca.

Coeficiente estequiométrico, Eq. (6) e Eg. (19).

Constante da lei de Henry, Eg. (85).

Altura do leito catalitico.

Constante de equilibrio.

Parametro de interacao, Eq. (122).

Constante de velocidade de reacao.

Nimero de sitios ativos na superficie do catalisador, Eqg.
(4).

Atomo metalico, Eqg. (22).



Massa total de catalisador,'Eq. (2).
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Massa de liquido formado, separado na fase liquida a-

quosa.

Massa de liquido formado, separado na fase liquida or-

ganica.
Massa de liquido total formado.
Fragao molar do componente C_.

Massa molecular do componente 1i.

Fregliéncia de reacgao ("turnover mimber"), Eq. (4).

Numero de mols do componente i.
Namero de mols de um reagente A, Eq.
Pressio parcial do componente i.
Fluxo volumétrico de gas.

Velocidade de consumo de reagente i.

Razao volumétrica ( = Qé/Qe)

(2) a Eq. (4).

Superficieidisponivel de um catalisador, Eq. (3).

Seletividade para o compdsto i.
Velocidade espacial, Eq. (45).
Velocidade espacial, Ncm3/g . min.
Temperatura critica, Eq. (118)
Temperatura reduzida, Eq. (118).
Razado de consumo H,/CO, definido por
Volume.

Fluxo volumétrico de‘gés.

Conversao de i para jJj.

Fracio missica do componente i.

Fragdao molar do componente i.

ANH /ANCO

Fator de compressibilidade, Eq. (117).
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LETRAS GREGAS
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Funcdo de dependéncia com a temperatura para o parametro a,

Eg. (118).

Concentragao relativa de hidrogénio, baseada na conc. de H,

na superficie, Eq. (83).

Distdncia relativa ao raio r_, numa particula esférica de
catalisador, Eg. (83);

Porosidade do leito catalitico;

“Fator de contracgao (= 100(1 - RV)).

Fator de efetividade, Eg. (86).

Fracdo da superficie de catalisador coberta pela espéecie 1i.

Condutividade térmica da mistura H2—CO.
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Massa especifica aparente.
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ABREVIACOES
Cat Catalisador.
DCT Detector de condutividade térmica.
DIC Detector de ionizagao de chama.
FRT Fator de resposta térmica relativa.
GLP Gas .liquefeito de petrdleo.
FFD Catalisador de ferro fundido desativado (ja usado na sin-
tese de amodnia).
FFV Catalisador de ferro fundido virgem.

SUB-INDICES

e, ent Entrada

eq Equilibrio
g Fase gasosa
o) inicial

obs observado

S superficie

s, sai saida

'OUTROS

Ligacao na superficie do catalisador.
%‘/// 777 Jae P

* Ssitio ativo na superficie do catalisador.
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Resumo da dissertagao apresentada a UFSC como parte dos requisitos
necessarios para a obtencao do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

em Fisico-Quimica.

ESTUDO DE CATALISADORES DE FERRO FUNDIDO PARA A

SINTESE FISCHER-TROPSCH

Luismar Marques Porto

Julho, 1987

Orientador: Prof. Dr. Nivaldo Cabral Kuhnen
Co-Orientador: Prof. Dr. Martin Schmal

Programa: Fisico-Quimica

Foram estudados dois catalisadores de ferro fundido (proveni-
entes da magnetita) de sintese de amdnia, sendo um deles Virgem e
outro ja descartado do processo (desativado), visando suas poten-

‘cialidades para a sintese Fischer-Tropsch.

Para o catalisador virgem foi analisada a influéncia das va-
riidveis velocidade espacial, temperatura e tamanho médio de parti-
cula. Os resultados mostraram efeitos pronunciados das duas ulti-
mas com relacao as conversdes e seletividade. Foi possivel obser-
var comportamento transiente do catalisador virgem pela evolugao
dos perfis axiais de temperatura e pela repetigao do experimento
inicial. Constatou—se alteragao de seletividade pela presenga de

efeitos difusivos.

Para o catalisador descartado foi estudada a influencia da tem-

peratura de operagao.

Os resultados mostraram que ha boa seletividade e bom rendi-
mento para os produtos da faixa gasolina e Oleo Diesel, para ambos

os catalisadores.



Abstract of thesis presented to UFSC as partial fulfillment of the
requirements for the degree of Master of Science (M.Sc.) on

Physical Chemistry.

REDUCED FUSED-MAGNETITE AMMONIA TYPE

CATALYSTS STUDIES FOR FISCHER-TROPSCH SYNTHESIS

Luismar Marques Porto
July, 1987

Chairmen: Nivaldo Cabral Kuhnen, Ph.D.
Martin Schmal, Dr. Ing.

Department: Physical Chemistry

Two reduced fused-magnetite ammonia type catalysts were studied,
one of them a fresh catalyst and the other a discharged (deactivated)
one from the ammonia synthesis process, in order to investigate their

performance for Fischer-Tropsch Synthesis.

The influence of space velocity, temperature and equivalent
particle diameter was analysed for the fresh catalyst. The results
showed pronounced effects for the last two variables on conversions
and selectivity. It was possible to observe transient behavior of
fresh catalyst by measuring the evolution of axial temperature
profiles and by reproducing the initial run. Diffusion effects were

noted to affect product selectivity.

For the discharged catalyst the influence of different operation

e

temperatures was studied.

The results showed good selectivity and yield for gasoline and

Diesel o0il products for both catalysts.
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capiTULO 1

INTRODUCAO
A sintese Fischer-Tropsch (SFT) €& constituida por uma série
de reacdoes envolvendo 0OS gases H2 e CO que constituem o assim

chamado cgas de sintese, matéria-prima que, em tese, pode ser ob-
tida de aqualquer material carbonoso que sirva como fonte de ob-

tencao de carbono.

As reacdes entre o hidrogénio e o mondxido de carbono sao pro-
movidas com o auxilio de catalisadores, usualmente baseados em
metais do Grupo VIII da tabela periodica. Em geral estes metais J
estdo associados a catalisadores solidos, caso em gue se tem um
sistema catalitico heterogéneo (reagentes em fase gasosa e/ou 1li-

guida + catalisador em fase solida).

Industrialmente o ferro tem sido o componente ativo preferi-

do, sendo utilizado sob diversas formas.

Os produtos da sintese Fischer-Tropsch (produtos ¥T) sao
misturas complexas onde predominam n-parafinas, a-olefinas e al- J
codis superiores como compostos de interesse comercial, que podem
ser utilizados com vistas ao seu consumo na forma de matéria-pri-

ma para a industria quimica ou como combustiveis, caso em que po-



dem ser separadas fracOes correspondentes ao GLP, gasolina, Oleo

Diesel, etc.

No Brasil os estudos relativos a SFT tém acompanhado O0 cres-
cente interesse recentemente despertado no campo da Catalise He-
terogénea, motivados sobretudo por aspectos de ordem economica e
estratégica surgidos com os embargos de petroleo (1973 e 1979) e
com a perigosa dependéncia externa em relacao ao fornecimento de
catalisadores. A Tabela 1 mostra o efeito do impacto dos embargos

de petrodoleo no prego de alguns produtos derivados.

Na Regidao Sul do pais o carvao & um recurso que tem sido pou-
co utilizado para a obtencdo de produtos quimicos — mesmo assim
indiretamente — e se constitui fonte importante para a produgéo
de gas de sintese. Espera-se que em futuro préximol. os produtos
quimicos e combustiveis derivados do gas de sintese obtido do
carvao se tornem competitivos com os produtos oriundos do petro-

-

2 . ~ - . . ~
leo“. Esta afirmacao esta baseada nas seguintes consideracoes:

1. O preco do petrdleo deve crescer mais rapidamente do gue
o do arvao, principalmente devido ao aumento do custo de
recuperacido do petroleo remanescente. Aspectos politicos

podem também provocar grandes impactos nesta area.

2. Os esforcos de P&D devem tornar mais atrativos os proces-
sos de gaseificac@o para o desenvolvimento de tecnolocias

baseadas no gas de sintese.

3. Sera desenvolvida uma industria de combustiveis sintéti-

CcOs.



TABELA 1 - Impacto das crises do petrdleo sobre o preco de alguns
derivados, nos E.U.A.l
bargo do 1973  Junho/1980
Petroleo cru, US$/bbl 3,0 '32,0
Matérias-primas, US¢/lb:
Etileno _ 3,0 24,0
Propileno . 2,9 20,0
Butadieno 4,7 32,5
Benzeno ' 4,1 23,9
Tolueno ' 2,4 ‘18,4
p-Xileno 4,5 29,0

SCHMAL3 e colaboradores estudaram a atividade e seletividade

de catalisadores 'FT obtendo resultados animadores para catalisa-

- dores suportados, especialmente Fe/szo5 e Co/szo REINHARDT4

5
estudou o catalisador de sintese de amdénia, concluindo gue seus
resultados de atividade e seletividade justificavam o aprofunda-
mento deste estudo. O catalisador estudado por REINHARDT tem com-

posicao muito semelhante ao minério de ferro (magnetita) encon-

trado no Brasil.

Esses fatores motivaram a execugao deste trabalho que tem co-
mo objetivo contribuir para o conhecimento dos catalisadores a
base de ferro, potencialmenterimportantes, particularmente no que
se refere aos efeitos provocados pela variagao das condigoes ope-

racionais sobre a distribuicdo de produtos da sintese.

Foram estudados dois catalisadores, ambos a base de ferro
fundido, proveniente de magnetita. Um deles, chamado neste traba-

lho de catalisador FFV & um catalisador de sintese de aménia,vir-



gem, que tem sido sistematicamente estudado para SFT devido a sua
orande semelhanca com um dos catalisadores empregados pela SASOL,
em processo comercial, na Africa do Sul; o outro catalisador es-
tudado, aqui denominado catalisador FFD, & o mesmo catalisador de
amdnia mas j& descartado deste processo por encontrar-se desati-

vado para tal.



CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Apresenta-se, neste capitulo, inicialmente, uma pequena revi-
sao, com a finalidade de situar o contexto histdrico em gue a
sintese se desenvolveu e se encontra inserida. A seguir sio revi-
sados os pontos considerados mais importantes. e que, de
uma forma ou de outra, orientaram o presehte trabalho e suas con-

clusoes.

2.1. Introducgao

Os estudos relativos a SFT podem ser divididos historicamente
nas seguintes fases:

12 fase: 1936 - 1955

22 fase: 1955 - 1973

3a fase: 1973 até os dias atuais.

A primeira fase comega com a descoberta da sintese e vai ate
o inicio de operacdo da SASOL I, na Africa do Sul. Os estudos
realizados até 1945, bem como os efetuados na primeira década do

pos—guerra, encontram-se muito bem sumarizados nos trabalhos de



STORCH et alii5 e de ANDERSONG. Cabe aqui ressaltar que os desen-

volvimentos ocorridos até o final da 22 CGuerra Mundial deveram-
—-se sobretudo aos alemies e, posteriormente, ao esforco dos ame-
ricanos e ingleses para absorver e melhor adaptar a tecnologia

alema.

A sequnda fase é marcada por dois fatos aparentemente contra-
ditdrios: o primeiro pela entrada em operacdo da primeira fabri-
ca da SASOL, que levaria a Africa do Sul a investir firmemente na
substituicdo do petrbleo como alternativa energéetica, e o segundo
pelo quase completo abandono das_pesquisas realizadas em SFT pe-
los demais paises, que preferiram desenvolver e utilizar tecnolo-

gias baseadas no petrdleo.

A terceira fase tem inicio com a primeira crise do petroleo em
1973 e notabiliza-se principalmente a partir de 1979 — com a se-
gunda crise —, pelo crescente interesse no estudo de possibili-
dades de substituigdo do petrdleo e seus derivados, particular-
mente pelo estudo de rotas alternativas para a obtencao de com-
bustiveis liquidos, entre as quais uha das mais promissoras e a

SFT.

No Brasil o interesse pela sintese Fischer-Tropsch & relati-
vamente recente. No ambito da COPPE/UFRJ foram realizadas dois
trabalhos de dissertacao de Mestrado: MACEDO7 estudou varios ca-
. talisadores suportados em reator diferencial & pressdo atmosféri-
ca e REINHARDT4 testou um catalisador comercial de sintese de
amonia em reator piloto integral na faixa de pressao de 1-3MPa(1l0-
30atm). Ambos obtiveram bons resultados de seletividade para as
fracbes correspondentes a gasolina e ao O0leo Diesel. Outros tra-

balhos estio sendo realizados na UNICAMP.



2.2. Historico da Sintese Fischer-Tropsch

No inicio do presente século, precisamente em 1902, SABATIER
& SENDERENS relataram a obtencdo de metano pelas reacOes de hi-
drogenacgao de mondéxido de carbono e de dioxido de carbono, usando
niguel e cobalto reduzidos, como catalisadores, a pressao atmos-

>r % A sintese de ‘hidro-

férica e temperaturas de 200 a 300°C
carbonetos a partir de gas de sintese (mistura de H, e CO) teve
inicio, portanto, na mesma época em gque a catalise moderna dava

seus primeiros passos.

Nos anos de 1913 e 1914 apareceram patentes da Badische Ani-
lin und Soda Fabrik (BASF) protegendo o processo de obtencao de
produtos liquidos — por reacao de H, e CO — gue continham al-
codis, aldeidos, cetonas, acidos graxos e aiguns hidrocarbonetos
aliféticoss’ 6**. Os catalisadofes utilizados eram Oxidos de co-
balto e 6smio contendo alcali, suportados em asbestos. As condi-
¢bes, muito severas, eram de 100 a 200atm (10-20 MPa) e 300 a

400°CH**,

Como fruto desse trabalho e apos varios anos de pesquisa no
Kaiser Wilhelm Institut Flir Kohlenforschung, na Alemanha, Franz
FISCHER e Hans TROPSCH produziram, em 1923, um produto por eles
chamado de "Synthin", liguido oleoso resultante - do processo
"Synthol", reacao de H, com CO a 100-150atm e 400—4500C, sobre
limalha de ferro alcalizado. O Synthin era um Oleo ainda bastan-
te oxigenado, com poucos hidrocarbonetos, semelhante ao obtido

com o processo da BASF. Testes posteriores usando-se catalisado-

*Esta'reagéo seria posteriormente utilizadg nos anos 50 para pu-
rificacao de H2 contendo baixo teor de CO™.

**Desenvolveu-se nesta mesma época o processo Haber-Bosch de
sintese da amdnia, também da BASFY.

x**Egtes trabalhos levaram ao desenvolvimento da sintese do me-
tanol, ainda pela BASF>.



res de nigquel e de cobalto a pressdOes mais baixas, inclusive pres-
sio atmosférica, renderam maior teor em hidrocarbonetos e resul-
taram no temporario abandono das pesquisas com a utilizacgao de

catalisadores a base de ferro obtido a época por decomposicao*.

Em 1925, apds um trabalho sistematico de laboratorio, FISCHER
relatou pela primeira vez a obtencao de hidrocarbonetos mais pe-
sados. O catalisador era constituido de uma mistura em partes
iguais (em peso) de Oxido de ferro comercial (obtido do oxalato)

e Oxido de zinco,e reduzida a 400°cC.

Logo a seguir, em 1926, FISCHER relatou o resultado de varios
trabalhos realizados a pressao atmosférica com metaié do Grupo
VIII da tabela periddica. Como resultado dessas pesquisas FISCHER
descobfiu<3inconveniente de se utilizar temperaturas de reducao
superiores a 3500C, gue sinterizavam os catalisadores, reduzindo
suaé Areas metalicas e, por consegliéncia, suas atividades. Tenta-
tivas realizadas com diversas misturas de ferro, cobalto e ni-
qguel, acrescidos a oOxidos de dificil reducao, mostraram resulta-
dos negativos, devidos a baika atividade dos catalisadores ‘obti—

doss.

Deve-se a SMITH, DAVIS &'REYNOLDS,-do U.S. Bureau of Mines,
citados por ANDERSONs, os primeiros testes com o catalisador de
sintese de amdnia, realizados em 1928. Este catalisador era obti-
do a partir da reducdo de magnetita fundida, tendo os Oxidos de
potassio e aluminio como promotores. E interessante observar que
os resultados obtidos, a pressao atmosférica e 300°Cc, foram bas-

tante desanimadores, considerando que: nao foram detectados hi-

*Estes estudos levariam mais tarde, em 1931, a descoberta do que
seria um catalisador comercial padrdo: 100 Co (ou Mi): 18ThO,:100
Kieselguhr®s 6. O Kieselguhr & uma terra diatomacea usada co-
mercialmente como auxiliar de filtracao.



drocarbonetos de peso molecular mais alto do gue metano (O,5%);CO2
aparecia no gas efluente também em baixa concentragao (0,5%) e

nenhum 6leo foi conseguido por condensacdo do gas residual.

Em 1931, FISCHER e colaboradores conseguiram um bom catali-
sador, relativamente estavel, para trabalhar a pressao atmosferi-
ca, cuja proporgao em peso era: 100 Ni: 18 Th02: 100 Kieselguhr.
Um catalisador com a mesma proporg¢ao, mas com a substituicao so-

mente do Ni por Co, apresentou melhores resultados.

A procura de um promotor mais barato que a toria (ThOz) e O
inconveniente de se utilizar cobalto, metal de dificil aquisigao
pelos alemades na época, levou, em 1932, ao catalisador 100 Ni: 25
MnO: 10 A1203: 100 Kieselguhr. Entretanto teste realizado em 1934
com este catalisador, pela Ruhrchemie AG, em uma unidade-piloto
(1.000 t/ano) mostrou sua baixa seletividade, curta campanha e
uma perda excessiva tanto no metal como nos promotores durante a
sintese e regeneracdo. Por outro lado, estas tentativas frustra-
das incentivaram a substituicido por promotores mais baratos. Sub-
seqlientes estudos realizados por ROLEN na Ruhrchemie conduziram
ao que seria o catalisador comercial alemao utilizado durante to—u
da a Segunda Grande Guerra: 100Co: 5ThO,: 8MaO: 200 Kieselguhr.Es-
tudos efetuados pelos ingleses na British Fuel Research Station ,
entre 1935 é 1939, com catalisaeres de Co - ThO, - Kieselguhr de-

ram resultados semelhantes aos obtidos pelos alemaes.

Em 1936 FISCHER & PICHLER deram um grande passo em direcao
3 SFT ao descobrirem a "sintese a média pressao" (5-15atm) com
catalisador de cobalto suportado em Kieselguhr. Este fato novo,
em contraposigdao a experiéncia préevia com catalisadores obtidos
por decomposicdo, que tinham dado maus resultados a média pres-

sao, abriria caminho para o futuro desenvolvimento dos ‘catalisa-
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dores a base de ferro, em substituigéo aos de cobalto. Esse acon-
tecimento foi de tal importdncia que poderiamos chamar a sintese
Fischer-Tropsch de sintese Fischer-Pichler*. Foi no inverno de
1936-1937 que FISCHER & PICHLER conseguiram quase que dobrar o
rendimento da sintese com o uso do catalisador de ferro ao passar
a pressao de trabalho de 1 atm para 15 atm (catalisador precipi-

tado), e, ainda multiplicar por varias vezes a campanha do cata-

lisador.

Com base nesse trabalho e em estudos posteriores o governo
alemao promoveu em 1943, os "testes de Schwarzheide", esforco
conjunto de seis diferentes organizagOes** para desenvolver o

mais adequado catalisador a base de ferro para a épocas’ 6. Embo-

ra nenhum dos catalisadores testados tenha sido inteiramente a-
provado, sem duvida os alemaes obtiveram adigOes significativas a
sua experiéncia e promoveram o que seria no futuro o catalisador
industrial por exceléncia.

Segundo MAKAMBOll, em 1943 as usinas Fiécher—Tropsch ja pro-

duziam 740.000 toneladas de ﬁidrocarbonetos na 2lemanha, 30.000

toneladas na Franca e 310.000 toneladas no Japao e Mandchuria.

Nos Estados Unidos os trabalhos do Bureau of Mines com a SFT
s6 foram retomados em 1942, apos doze anos de interrupcao. A vVvi-

téria dos Aliados sobre os Paises do Eixo levou para a posse dos

*Na verdade, ao que tudo indica, os trabalhos de PICHLER foram
mais relevantes do que os de TROPSCH, a época um colaborador de
FISCHERS. Deve-se também principalmente a PICHLER, ZIESECKE &
FISCHER a descoberta da sintese de iso-parafinas a partir de gas
d'agua (Hy + CO) conhecida como - iso-sintesed, 10. Também devi-
da a PICHLER & FISCHER temos a sintese de pﬂimetileno4.

**As organizacOes eram: Kaiser Wilhelm Institut fiir Kohlenforsch-
ung (KWI), Lurgi, Ruhrchemie, Rheinpreussen, I.G. Farbenindus-
trie e Brabag. A causa de todo este esforgo foi o repentino
corte ro fornecimento de cobalto aos alemaes pelo Zaire (ex-
Congo Belga) .
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EUA e da Inglaterra a experiéncia alemd acumulada até 1945, fato
que teve seu inicio antes mesmo do término da 23 Grande Guerra
Mundial, conforme relatam STORCH e colaboradoress. A absorcao des-
sa experiéncia, acrescida da aplicacdo dos desenvolvimentos ocor-
ridos na caracterizacdo de catalisadores durante as ultimas déca-
das, possibilitou aos EUA a implantacido,no pos-guerra, de algumas

unidades-piloto, cujo periodo de atividade foi bastante curto¥*.

Desﬁe periodo até o primeiro grande embargo do petrdleo arabe
em 1973, os estudos relativos a SFT resumiram-se a -algumas tenta-
tivas de esclarecimento do mecanismo de reagéolz, avaliacao do
processo13 e testes com catalisadores de ferro nitretados e carbo-
nitretadosl4. O aperfeigoamento da tecnologia de refinacao do pe-
trdleo e a conseqgliente consolidacdo da industria petroguimica no
poés—guerra colocaram a margem O processo Fischer-Tropsch em todo o

mundo, excecao feita a Africa do Sul, onde os. fatores economicos

tiveram menor peso relativo.

Paralelamente ao abandono da SFT como processo-industrial, en-
tretanto, ocorreram avanc¢os significativos no campo da catalise
heterogénea, bem como no desenvolvimehto de modernas técnicas ana-
l1iticas, possibilitando uma rapida retomada das pesquisas apos o

embargo do petrdleo.

£ . justamente com a possibilidade da elucidacao da cinetica
e do mecanismo da sintese, acompanhadas dos bons resultados que
hoje se podem conseguir via analise dos produtos, que a SFT acha-
-se inserida nos planos de desenvolvimento como uma importante ro-
ta alternativa para a obtencdo nao so de energéeticos, mas também

de matérias-primas para a industria quimica.

*Fato histdérico interessante, € que das nove unidades FT em opera-
cao apenas duas nao foram destruidas durante a guerra.



12

Esses bons resultados aliados a utilizacao de novas técnicas
de caracterizacao dos catalisadores possibilitaram gue os estu-
dos da SFT fossem retomados, na tentativa de melhor se conhecer

. 15, 16 . ..
a estrutura dos catalisadores e relacionar suas atividades

em termos de sitios ativos ("turnover numbers")l7’ 18.

Os estudos atuais seguem, pois, um novo direcionamehto, no
sentido de melhor se compreender os passos que constituem a sin-
tese e o conseqliente "projeto" dos catalisadores, com a aplicagao
dos novos conhecimentos da Quimica de Superficies. Esses estudos
podem levar a obtencdo de catalisadores mais seletivos e de maior
campanha (tempo de vida util do catalisador). Na Franga, por exem-
plo, ha um grande interesse na obtencao.de olefinas, como demons-

tram os recentes trabalhos de PIJOLATIQ, NAHONZO, RENARD2l e MA-

KAMBOll.

2.3. Catalisadores a Base de Ferro

2.3.1. Introducao

Dentro das possibilidades de hidrocondensacao do monoxido de
carbono, a sintese Fischer-Tropsch particulariza-se pelos seguin-

tes aspect0522:

1) Os catalisadores devem ser baseados em metais de transi-
cao, com as caracteristicas gque seguem:
- Capazes de formar metal-carbonilas;
- Possuir atividade para hidrogenacgao;
- Devem estar sujeitos a forte envenenamento por enxofre.
2) Ocorréncia de uma reacao de crescimento de cadeia CHz(pseu—

do-polimerizagao) a partir de H, e CO.
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Os metais que possuem atividade para a SFT, como descrita aci-
ma, s3o ferro, cobalto, niguel e ruténio, sendo que o ferro & o)

mais importante dos quatro.

Os catalisadores a base de ferro sao preparados por precipita-
c3o0, sinterizacdo, e por fusao da magnetita. Costumam ser quimica-
mente promovidos por alcali e estruturalmente por alumina, sili-

ca, magnésia ou Kieselguhr, que podem atuar também como suportes.

Os catalisadores de ferro podem ainda estar modificados com
outros oxidos (MnoO, V,0c TiOz) ou aparecer na forma de ligas me-

télica523, ou mesmo misturados com ZSM—524.

Um dos catalisadores usados atualmente na Africa do Sul e que
tem sido amplamente testado industrialmente em escala de labora-
toério é o catalisador de ferro fundido, também chamado de catali-
sador de magnetita fundida, que & semelhante ao catalisador utili-

zado para a sintese de am6nia25’ 26, 27, 28, 29, 30, 31.

2.3.2. Catalisador de Ferro Fundido

O catalisador de ferro fundido utilizado para a Sintese Fis-
cher-Tropsch & semelhante ao catalisador usado para a sintese de
améhia, o qual pode ser obtido pela fusao do ferro em presencga de

oxigénio para formar magnetitazs' 32

. A composicao deste catalisa-
dor apos a adigdo de alguns promotores, pode ser visualizada na

Tabela 2.
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TABELA 2 - Composicdo tipica de um catalisador de ferro fundido,

apos a adigao de promotoreszs.

FeO - 30 - 37%
Fe203 65 ~ 58%
Fe ‘1 - 0,5%
A1203 2 - 3%
K20 0,4 - 0,8%
Cao - 2%
Sio2 < 0,4%

2.3.3. Catalisador de Ferro Fundido Nitretado

Nos anos 50, pesquisadores do Bureau of Mines (EUA) desenvol-

veram catalisadores de ferro fundido nitretados. Os catalisadores

nitretados podem ser preparados por precipitacao e em geral con-
tém promotores tais como CuO,»KZO, A1203, MgO e Si0233.
Os catalisadores nitretados possuem como caracteristica alta
33

seletividade para alcool~~.

Podem ser preparados por exposicao ao fluxo de NH; a 495°c  a-
pos reducao com H233. Sob as condicdes de reacao FT, no entanto,
é possivel que todo o nitrogénio "bulk" seja removido por difusao.
YEH et alii33 utilizaram espectroscqpia M&ssbauer (MES) e difracao
de raios-X (XRD) para analise de catalisador precipitado concluin-
do que, ao final de 49 horas o catalisador apresentava a compo-—
sicao Fe2,18 Cl—yNy e estimaram y entre 0,13 e 0,20. Para os tes-
tes realizados com catalisador metalico reduzido (nao nitretado)

seus resultados mostraram que a carbetagao se completa em apenas

90 minutos.
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2.4. Desativacao do Catalisador

Os catalisadores FT a base de ferro estao sujeitos aos pro-
cessos comuns de desativacgao- tais como envenenamento por agentes
"toxicos" ("poisoning"), entupimento ("fouling") e sinterizacao
("sintering").

Em virtude do fato de se ter utilizado catalisador desativado
para sintese de amdnia, serao analisados alguns processos de de-
sativacao, que podem explicar o comertamento inicial e final dos

catalisadores usados neste trabalho.

2.4.1. Envenenamento por Enxofre

MADON & SHAW34, apresentam uma boa revisao dos pfoblemas cau-
sados pelos compostos de enxofre sobre catalisadores FT. Conside-
rando que a oricem destes compostos no sistema de reacao pode es-
tar associada a fonte de gas de sintese, este &€ um problema que
afeta o catalisador tanto na SFT guanto na prépria sintese de amo-

nia.

Via de regra, o gas de sintese é obtido do carvao mineral,
fonte por exceléncia de compostos de enxofre. Entre os compostos
que s3o considerados toxicos para a SFT estdo o acido sulfidrico
e compostos volateis de enxofre tais como tiofeno, mercaptans,dis-

sulfeto de carbono, oxissulfeto de carbono e tioéteres.

Na sintese de amdnia os dois grupos de venenos mais importan-
tes sdo os formados pelos compostos de oxigénio e de enxofre. Até
a descoberta do problema, o envenenamento por enxofre oriundo do
60leo lubrificante dos equipamentos (compressores, ‘circuladores,

etc.) era o fator que mais contribuia para a determinacao da cam-
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. 35

panha do catalisador™".
Analises realizadas em catalisadores de amonia submetidos a
exaustao mostraram que o perfil de concentracgao de enxofre ao

longo do leito tinha seu maximo na extremidade de entrada do gas
de sintese. Em algumas instalacgOes existe, de fato, a possibili-
dade de o reator estar sendo alimentado com gas que “contéem

tracos de compostos de enxofre tais como HZS e/ou COS.

A possibilidade de interferéncia da desativagao provocada por
enxofre na sintese de ambnia na SFT fica, no entanto, limitada a
parte da carga catalitica utilizada no conversor e, para o caso

do presente trabalho, a amostragem realizada.

Ea outras formas de desativacao do catalisador de ferro que
interferem na sintese de ambGnia e que podem ou nao afetar a SFT.
Esta discussdo no entanto, esta além dos objetivos deste traba-

lho.

MACEDO et alii36 concluiram que a presenca de HZS no gas de
sintese afeta menos o catalisador de ferro do que o de.cobalto, o
gque esta em desacordo com os resultados apresentados por MADON &
SHiAY/sI:;}'4 que mostram efeitos positivos do enxofre (HZS) sobre o co-
balto e negativos para o ferro. A discordancia, no entanto, pode
ser devida as condicgdes de reacdo utilizadas em ambos os éasos.
Mesmo com relagao ao ferro parece nao haver ainda conclusoes de-
finitivas. KASTENS et a1ii’’ citam o valor de 0,1 grdo/100 pés cu-
bicos (aproximadamente 2,3 mg/m3) a-toleréncia do.total de enxo-
fre presente no gas de sintese, valor proximo do que ja havia si-
do estabelecido por FISHER em 1935, que era de 1 a 2 mg/m3 34. A-
credita-se contudo que quantidades menores de enxofre podem fa-

vorecer o catalisador no que diz respeito a desativagao e seleti-

vidade.
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Uma grande desvantagem da utilizacao de catalisadores a base
de ferro para a SFT € a tendéncia destes a promover a reagao de
conversao de CO a C02. Patente americana de 1948, registrada por
LAYNGBS, assegura que se pode usar até 0,5 mol% H,8 no gas de sin-
tese em se tratando de catalisador de ferro fundido promovido com
2 a 3% de alcali e A120 em reator de leito fluidizado ou fi-

37
32
X0 .

STORCH et alii5 tomam como maximo um teor de 0,2g de enxofre/
100m3 (2 mg/m3) de gas de sintese para os catalisadores do Grupo

VIII: niquel, cobalto, ferro e ruténio.

2.4.2. Outras Formas de Desativacgao

Os catalisadores a base de ferro estao sujeitos também a ou-

tras formas de desativacdao que nao o envenenamento por enxofre.

Exemplos sdo a perda de atividade e/ou seletividade provocada
-~ . ~ . 4 . .

por halogénios e halogenio + enxofre3 , o entupimento ("fouling")

devido & deposicdo de coque e a sinterizacao.

HUGHES39 salienta a distingao entre envenenamento e entupi-

mento ao comentar as conclusdes tiradas por ANDERSON e colabora-
dores. Diminuicdo no tamanho de particula do catalisador causou
menor desativacao, quando se deveria esperar maior entupimento.
Este fato é reputado como sendo devido ao aumento da superficie
externa provocada pela ~subdivisao aas particulas originais, ca-

paz de acomodar o veneno sem muita perda de atividade, pois o en-

venenamento ocorre numa fina camada ativa, proxima a superficie

externa da particula. O aumento da superficie especifica e da

porosidade do catalisador com .a reducao da magnetita esta de
32

acordo com os resultados obtidos por varios pesquisadores™ “.
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2.5. Reducao dos Catalisadores

"0 catalisador de sintese de amonia & preparado por fusao o-
xidativa de ferro, juntamente com Oxidos promotores, a temperatu-
ras acima de 1800 K. Rpds resfriamento sao formados gréndes cris-
tais de magnetita nos quais encontram-se dissolvidos A1203 e CaoO,
formando estruturas espinélicas*. O potassio fica preferencial-
mente segregado nas bordas do gréo"40. Esta descrigao, feita por
_ ERTL e colaboradores, com o auxilio de técnicas analiticas moder-
nas (Espectroscopia por Elétron Auger (AES), Espectroscopia Foto-
eletrénica por Raio-X (XPS/ESCA), e Microscopia Eletrdnica . de
varredura (SEM) mostra a situacao do catalisador nao-reduzido. A
reducao tem como objetivo reduzir o ferro a ferro metalico, tor-

nando a superficie do catalisador ativa para a sintese.

ERTL et alii40 concluiram em seus estudos que o catalisador
nao-reduzido possui, essencialmente, poros com diametros maiores
do que 1000 2 Que sao apds a reducao transformados em poros da
ordem de 100 - 500 K, Concluem, também, que a redugao da magneti-

ta & completa a 720 K (447°C) e que o ferro €& reduzido a a-Fe.

REINHM{E4 mostrou que para o catalisador virgem utilizado no
presente trabalho a superficie especifica (BET) cresce com o
~ tempo de redugao quando o catalisador é tratado a 450°C. A Tabela

3 mostra os resultados obtidos.

*ESplnellO' Mineral constltuldo essencialmente de ahmun@tOS(kamag—
nésio, podendo o magne51o estar substituido em proporgdes varia-
veis por ferro, manganés ou zinco.
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TABELA 3 - Evolucao da Superficie especifica do catalisador de
ferro fundido virgem, durante reducao com H, (Método

BET) 2.
Tempo (h) Temperatura Velocidade Espg- Superficie Espe-
°c) cial de H, (h~1) cifica BET (m?/g

cat.nao-red.)

0 - - 1,1
0 - 4 300 2.200 1,7
4 - 8 360 2.200 2,9
8 - 12 400 2.300 8,0
12 - 16 450 2.000 14,0
16 - 20 450 2.300 18,9
20 - 36 ‘ 450 3.000 (48,9)
36 - 40 450 . 2.700 (60,6)
Estes valores sao considerados altos quando comparados com

valores da literatura. Estdo porem de acordo com o assumido  por

KREBS et alii>Z2.

LUDWICZEK et alii41, reduzindo o catalisador de sintese de
ambnia a 400°C, concluiram que a reducdo se processa Sem inter-
mediarios, indo diretamente de espinélio para a fase para-crista-
lina a-Fe. O estado para-cristalino & associado a desordem cris-
talina causada por distorg¢des internas provocadas pela presenga
de outro metal (aluminio) no interior da particula de ferro. Este
efeito para—cristalino, acredita-se, pode evitar a sinterizacao do
catalisadorgo.

FEIMER et aliigz,’utilizaram a temperatura de 270°C para a

reducdo de catalisador precipitado, sob pressdo atmosférica de
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hidrogénio e velocidade espacial de 5000 h_l. Salientam gque para

manter o estado reduzido do catalisador, o reator era purgado com
H, apos cada corrida, e depois mantido com H, até o proximo expe-
rimento para evitar o depdsito de carbono nao-reativo ou grafite

que podem envenenar o catalisador.

MATSUMOTO & BENNETT43 usaram catalisador comercial de ferro

oo

fundido com composicao 96,5% Fe30,, 2,5% A1203, 0,6% K,0 e 0,4
Si02, reduzindo-o sob fluxo de H, por 48 horas a 450°C. A super-
ficie especifica medida pelo método BET, apbs a reducao, apresen-
tou o valor de 13,0 mz/g. Seus estudos concluem que © interior
do catalisador é posteriormente transformado em carbeto de H44gg,

Fe,C, pela acdo do gas de sintese, e que a superficie ativa do

2
catalisador fica coberta por um intermediario contendo carbono
(Co, CHOH, CH, ou outros). A principal reacdo de decomposicao do

CO seria:

2C0 + 2Fe > Fe,C + CO, ‘ (1)

REYMOND et alii44 estudaram catalisadof de igual composicao,
procedente do mesmo fabricante, é mostraram que um tratamento
de 30 minutos, com oxigénio, a 500°C e 1 atm, melhorou as condi-
cbes de estabilidade com relacdo .a formagéo‘de produtos apos a
redugéo..Salientam também. o efeito inibidor provocado pela pre;
senca de agua na superficie do catalisador. Com reducao efetuada
a 500°C durante 60 horas, REYMOND et alii45 concluiram que, apos
20 horas de reacdo a 250°c, "a . estrutura do catalisador e for-

32, por outro lado, obtive-

mada por a-Fe e Fe, C,. KREBS et alii
ram reducado incompleta da magnetita, surpreendendo-se com a cons-

tatacao da presenca de FeO misturado ao Fe reduzido.

DRY et alii46 comentam que os catalisadores de ferro fundido

. ~ . o C .
comerciais sdo reduzidos a 400°C, o que, apesar de diminuir a ve-
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locidade de redugao, quando comparada com tratamento a 5000C, re-—

sulta em uma maior area BET.

2.6. Promotores

Os catalisadores heterogéneos, suportados ou nao, apresentam
com freqfiéncia além da fase ativa outros componentes que lhes sao
adicionados durante a preparacao com vistas a melhorar seu desem-
penho. Chama-se promotor textural (ou estrutural) a substancia
que, geralmente réfratéria, limita os processos de recristalizagao
e sinterizacdo. Da-se o nome de promotor eletrdnico (ou gquimico)
3 substancia gque, interagindo com.os sitios ativos do catalisa-
dor, modifica-lhe a distribuigao eletrénica, provendo desta forma

. € op s ~ 47
diferentes caracteristicas de atuagao sobre os reagentes e

atuando, por exemplo, sobre sua seletividade.

Nos catalisadores comerciais de SFT e sintese de ambnia  sao

. . s .4, 48

comuns os dois tipos de promotores citados acima .
Com relacao aos 6xidos encontrados no catalisador usado no
presente trabalho (catalisador de ferro fundido virgem) podemos

observar o seguinte:

Sd@o promotores texturais: Al,05;, MgO, CaoO, Si0,

S3o promotores eletronicos: K,0, Ca0, MgO

As semelhancas entre o catalisador utilizado (importado) com
a magnetita "natural" encontrada no Brasil justificam um aprofun-

damento no estudo do papel destes promotores.

Entre os promotores mais importantes estao o A12O3 e o KZO'
DRY & FERREIRA48 guestionaram a validade de se considerar a si-

lica como promotor textural devido ao fato de.ela nao se dissol-
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ver no Fej0, e inibir a dissolucdo de promotores mais basicos.

A acdo dos promotores texturais consiste justamente no fato de
que estes Oxidos metalicos nao sao reduzidos pelo hidrogénio, for-
mando, desta forma, solugdes sblidas e ficando, portanto, bem dis-

., 46 - ~ .
persos na fase formada pela magnetita -. ApoOs a reducao com hidro-
aénio, esses Oxidos sdo precipitados entre os cristalitos de ferro
metilico, assumindo o espago deixado pelo oxigénio, - prevenindo
o crescimento dos cristalitos (sinterizacdo), resultando assim um

catalisador mais estavel e de maior superficie especifica.

Estudando a acao de varios oOxidos, DRY et alii46 concluiram
que, com relacdo a superficie especifica (método BET), a égéo dos
oxidos A1203, Mg0O, Cal0 e SiOzrdegreSCe nesta ordem. Para cada pro-
motor individualmente considerado, a acao promotora cresce com o
teor do 6xido. Contudo, considerando-se base percentual, o MgO é
o melhor promotor de area superficial. A explicacao apresentada
para esses fenomenos esta baseada na seguinte observacgao: quanto
maior a imobilidade dos caitions na magnetita, menos provavel é
sua aglomeracéo durénte a reducao. 2 forca de atragao entre um
cation e o anion oxigénio adjacente deve ser proporcional a g q/
(r+ + r_)2 onde 'q°- e r representam a carga idnica e o raio, res-

pectivamente.

MADON & SHAW34 observaram, contudo, que os catalisadores a ba-

se ferro promovidos com A1203 possuem maior resisténcia ao envene-
namento por enxofre do que os promovidos com MgO. A adigdo -de al-
cali, no entanto, melhora esta resisténcia por um fator de 10,
conforme sera discutido adiante.

LUDWICZEK et alii41 sustentaram que os catalisadores de ferro

fundido sao formados por particulas de ferro metalico de diametro

- ] . - o . - . 3
médio igual a 350 A acrescidas de oxidos promotores de metais mo-
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no,di, ou trivalentes,ou combinacoes destes. Sua preparacao se faz
a partir de cristais mistos espinélicos (magnetita + - 2% de Oxi-
dos metalicos). Seus resultados levaram a conclusao de que o efei-
to promotor do Al,0, se deve a formacao de grupos Al,Fe0, "embuti-
dos" entre as particulas de a-Fe. Para Os casos em que a concen-
tracao de A1203 é menor de que 2% ha possibilidade de reducao de

todo o espinélio.

Entre os promotores eletrdnicos para catalisadores de ferro o
mais importante & o Oxido de potassio, K,0, capaz de atuar sobre a

seletividade do catalisador4.

49 . .
ARAKAWA & BELL ~, estudando catalisador suportado em alumina,

concluiram que o efeito promotor do potassio causa:

. Decréscimo na dispersao do Fe;

. Aumento da quimissorgcao do CO sobre o Fe reduzido;

. Decréscimo na fregliéncia "turnover" para o consumo total de
CO;

. Aumento ao peso molecular médio dos produtos;

. Aumento da razao olefina/parafina;

. Aumento de atividade da reacao de deslocamento;

. Possibilidade de aumento da velocidade de carburizacgao do
catalisador. i
Reputam ao KZO também aumento no teor de oxigenados, o que

causa decréscimo na razao de consumo H2/CO, pelo aumento de ativi-

dade da reacao de deslocamento gas-agua.

2.7. Atividade dos -Catalisadores

A atividade de um catalisador & uma medida da velocidade com
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que os reagentes sao transformados em produtos e pode ser traduzi-
da de diferentes maneiras, dependendo da base tomada para definir
a quantidade de atomos de catalisador envolvidos na reagéoGz. As-—
sim a velocidade de reacao (taxa de reacao) pode ser baseada na
massa total de catalisador (ou componenté,ativo), m, sua superfi-

cie ou aArea disponivel, S, ou sua quantidade de sitios ativos, L.

Considerando que n_, & o numero de mols de um reagente A gue

A

esta sendo transformado pelo catalisador,temos:

. Velocidade especifica de reagao: r_ = - A (2)
m m dt
- 1 dnp
. Velocidade areolar de reagao: rg = - = ——— (3)
s dt
_ 1 dnA
. Fregliéncia de reagao: N = - = —— (4)
L dt .
(turnover number)
Essas formas de se expressar as taxas de reacao estao asso-

ciadas aos diferentes modos de se medir a atividade de um catali-

sador.

Com relacao a atividade dos metais do Gruéo VIII para a SFT,
o grupb liderado por FISHER foi o primeiro a apresentar dados com-
parativos (1925), expressando-a em termos de velocidade especifi-
ca dé reacdo e obtendo a seguinte ordem decrescente de atividades:
Ru > Ir > Rh > Ni > Co > Os > Pt > Fe > Pd.

Estudos recentes, conduzidos por VANNICE17, mostraram que

quando se considera a atividade em termos de freqgliéncia de reagao,
essa ordem & fortemente alterada e que as atividades estao rela-
cionadas pela ordem Ru > Fe > Ni > Co > Rh > Pd > Pt > Ir. Obser-
ve-se que os estudos de FISHER foram realizados com catalisadores
massicos enguanto que os de VANNICE com catalisadores suportados.

VANNICE17 indica que a principal razao para que o ferro, por exem-
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plo, inverta sua posicao, & a normalizacao feita através do numero
de atomos do metal da superficie ativa, mas observa que Os cata-
lisadores metalicos suportados podem também estar sujeitos a efei-
tos provocados pelo tamanho da particula metalica (efeito acentua-
do no caso do Ru, Fe, Co e Ni) e a efeitos de interacao metal-su-

porte.

2.8. Efeito das Variaveis de Operacao e Seletividade dos Catalisa-

dores

As variaveis de operacao pressao, temperatura, velocidade es-
pacial, tamanho de particula, etc., em geral afetam varios aspec-

tos da sintese tais como conversao e seletividade.

MACEDO7 apresenta um quadro que resume a influéncia das prin-
cipais variaveis de interesse sobre a seletividade dos catalisado-

res FT (Quadro 1).

QUADRO 1 -~ Influéncia da elevacdo dos valores de parametros de

reacao sobre a seletividade.

Hidrocarbonetos Saturados

Pressao ——————I

<—— Taxa de Conversao

<« —— Conteudo de Inertes
<—— Temperatura

Conc. do Catalisador >

Pressao Parcial do CO

Velocidade do Gas ————-—l

Hidrocarbonetos Insaturados

Produtos Mais Leves
Produtos Mais Pesados
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SCHULZ et alii50 observaram que, de forma simplificada, os
produtos FT podem ser considerados uma mistura de parafinas e ole-
finas. A razao parafina/olefina mudé com as propriedades do cata-
lisador e com as condicBes operacionais de reacdao. Um baixo valor
no teor de olefina & encontrado para o C,, & um valor maximo nor-
malmente esta associado ao C3/C4; a partir dai observa-se um  de-
créscimo continuo no contetdo olefinico. Salientaram também que
a forma dessa curva esta associada & reatividade das olefinas (hi-

drogenacao secundaria). O grau de hidrogenacdo secundaria de ole-

finas: a) decresce com o aumento da velocidade espacial; D) de-
cresce com o aumento de pressao (provavelmente devido a inibicao
da hidrogenacdo de olefinas pelo aumento da pressao parcial do

CO), e c) aumenta com a elevacao da temperatura de reacao.

2.8.1.>Temperatura

Além das variaveis de operacdo, um fator decisivo para o con-
trole de seletividade &, naturalmente, o proprio catalisador. Nes-

se sentido, DRY51

observa que o teor de alcali exerce papel funda-
mental, como ja comentado anteriormenté. Comenta, a esse‘propésito
que o efeito que a temperatura exerce sobre a distribuigao e sele-
tividade dos produtos depende do catalisador considerado. Quando
processo e catalisador favorecem, por exemplo, a formacao de ceras
parafinicas, um aumento de temperatura diminui severamente a pro-

Jucdo desses compostos; quando os produtos desejados sao de peso

molecular baixo a influéncia da temperatura & menos importante.

A temperatura mais elevada as reagles da SFT sao sempre acom-
panhadas por reacao paralela de deposicao de carbono, o que dimi-

nui a atividade catalitica, aumenta a perda de carga (para reato-
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res de leito fixo) e pode até bloquear (entupir) o reator.

ANDERSON6 resumiu os efeitos do aumento de temperatura como
segue: a) o peso molecular médio dos hidrocarbonetos diminui; b)
o teor de olefinas aumenta ou permanece aproximadamente constante,

e c) a producao de compostos oxigenados diminui.

2.8.2. Velocidade Espacial

A fracao de gas convertido diminui com o aumento de vazao, se-
. 6 : ~ .
gundo afirma ANDERSON , e a producao de hidrocarbonetos gasosos au-
menta. O contetdo de olefinas e alcodis varia de maneira irregu-

lar, dependendo muito pouco da velocidade espacial.

BUSSEMEIER et a11152 apontam a distribuicdo do tempo de resi-
dénecia como um dos fatores decisivos para a obtencao de sintese
mais‘seletiva, pela bossibilidade de misturas e reacoes sécundé—
rias. Por outro lado, a nao influéncia da velocidade espacial so-
bre a formacdo de produtos primarios € um indicativo da auséncia
de fendmenos de transferéncia associados42.

Trabalhando com catalisador de ferro suportado em alumina,ARA-

49 observaram que a composicao dos produtos foi afetada

KAWA & BELL
de varias formas: para catalisador nao promovido houve pouca mu-
danca no peso molecular médio com o aumento de vazao, O que os le-
vou a -concluir que as olefinas sdo produtos primarios da sintese
e que as parafinas C; sao formadas por hidrogenacao das olefinas;
com catalisador promovido com potassio notaram que o peso molecu-

lar médio foi sensivel a variacado de velocidade espacial, decres-

cendo com o aumento de vazao.
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2.8.3. Tamanho de Particula

Os efeitos da variacdo do tamanho de particula estao direta-
mente associados a possibilidade. de existéncia de fendmenos de
transferéncia em grau de importancia elevado, o que sera melhor

discutido no proximo capitulo.

Da mesma forma que o tamanho, a forma do catalisador também

possui grande importancia.

STORCH et alii5 relataram variacdes significativas de parame-

tros reacionais (temperatura, concentracao de C02, CH4 e Cl - C4 )
comparando os resultados obtidos com catalisador granular (6-10
mesh) e "pellets" cilindricos (3,2 por 1,6 mm de diametro), em

‘testes realizados a pressdo atmosférica. A massa-especifica do ca-
talisador, neste caso, foi o fator determinante das variacdes ob-
servadas. Observaram também que, para catalisador a base de cobal-
to, o tamanho dos "pellets" alterou o peso molecular médio dos
produtos: as particulas maiores produziram mais hidrocarbonetos ga-

S0OSs0Os.

Testes realizados no U.S. Bureau of Mines5 para catalisadores
de ferro fundido com diferentes tamanhos de particula mostraram
gue a atividade desse catalisador aumenta gquando se diminui o ta-
manho de particula. O aumento na atividade foi observado até a
reducdo da faixa granulométrica 40-60 mesh. O Quadro 2 mostra al-

guns dos resultados obtidos.
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QUADRO 2 - Conversao e distribuicao de produtos para catalisador

de ferro fundido em funcao do tamanho de particula5

Tamanho da Par- 4 - 6 6 - 8 14 - 18 40 - 60
ticula (mesh) (4,8-3,4 mm) (3,4-2,4 mm) (1,4-1,0mm) (420-250
sy
Area Geométrica
(cm?/g) 4,0 5,2 11,9 44,7
Contracao (%) 63,1 65,2 62,3 64,8
Temperatura (°C) 266 256 238 220
Produtos (% massa)
c, 17,8 17,8 10,7 7,1
c, 9,1 9,5 7,4 5,8
C3 + C4 17,1 19,9 15,2 14,0
Liguidos + sélidos 56,0 52,8 66,7 73,1
oxigenados 0,19 0,21 . 0,58 2,80
a-olefinas 5,26 5,97 6,69 10,80
R-olefinas 9,26 8,93 6,89 3,50
Em trabalho mais recente BORGHARD & BENNETTZS, avaliando ca-

talisadores comerciais de ferro fundido, utilizaram particulas com

tamanho nominal de 1 mm para evitar interferéncia da transferéncia

de massa em seus estudos cinéticos.

SATTERFIELD et alii53

comentaram recentemente algumas implica-

cbes da utilizacdo de particulas de tamanho relativamente grandes:
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além de outras limitacdes causadas por efeitos difusivos, particu-
las grandes como, por exemplo, 6-8 mesh, causam aumento da pressao
parcial da agua no interior das particulas. Portanto, enquanto a
regido superficial externa do catalisador pode estar sob forma
carbetada, as regides interiores, sujeitas a ambiente mais oxi-

dante, podem ser convertidas a magnetita.

2.9. Evolucadao da Metodologia de Analise dos Produtos

Nos primeiros estudos com a SFT a interpretacao dos resulta-
dos obtidos era prejudicada pela dificuldade de se analisar uma

mistura tao complexa de produtos.

O exemplo abaixo, extraido do trabalho de STORCH et aliiS(Qua—
dro 3), deixa claro que o grau de informagao obtida pelas anali-
ses nao permitia que se tirassem conclusoes definitivas a respeito

de mecanismo de reacao ou mesmo de atividade do catalisador.

QUADRO 3 - Resultado de analise dos. produtos da SFT, retirado do

trabalho de STORCH et alii5

$ EM OLEFINAS, %

FRACAO PESO EM VOLUME
C3 + C4 10 75 - 80
Gasolina (Cg - 200°¢) 30 - 40 70
Oleo intermediéario

(200 - 325°C) 25 - 30 : 50 - 60

Parafina ( >325°C) 20 - 30 -

Observe-se que as fragdes eram separadas por destilacao, a

exemplo do que se faz com o petrdleo.
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Com a aplicacgao da cromatografia em fase gasosa os produtos
puderam ser melhor separados, praticamente composto por composto,
possibilitando um conhecimento mais profundo a respeito dos varios

aspectos que caracterizam a acao de um catalisador heterogéneo.

Atualmente ha uma grande tendéncia a automatizar completamente
a coleta de produtos bem como o tratamento dos resultados. Os pes-
quisadores, no entanto, ainda discutem as vantacgens e desvantagens
de se tratar os dados continuamente ou de forma intermitente. Os
problemas que surgem na aquisicao e tratamento dos dados de forma
continua sao, obviamente, origihados pela dificuldade ou inconve-
niéncia da realizacdo da analise de produtos gasosos, liquidos e
ceras parafinicas, todos em fase gasosa; BAUER & DYER54 salientam
no entanto, as vantagens da aﬁtomatizagéo'mesmo para o caso de
analise discreta como, por exemplo, separacao em uma fase gasosa
e outra condensavel, devido ao aumento de velocidade de obtencao

de resultados bem como da produtividade experiﬁental.

HUBER55 descreve um método de obtencdo de resultados de compo-
sicdo da fase gasosa para gas natural que podem.ser obtidos. .em 3
minutos. Neste caso é utilizada uma combinacao de colunas empaco-
tadas (Porapak Q e Porapak T) com coluna capilar (OV-1) e os for-

nos das colunas sao operados isotermicamente (llOOC).

AQUINO NETO & MANGRICHSG, em trabalho realizado na UFRJ, moSsS-
traram-que, em condic¢des bem controladas se pode obter boa reprodu-

tibilidade e precisdo na analise de mistura gasosas. O método, a-

plicavel aos gases H2, N2, NZO' Co, CO2 e hidrocarbonetos ’Cl‘— C4,
é quantitativamente sensivel ao nivel de 100 ppm para o metano,
150 ppm para hidrogénio e 50 ppm para os outros gases considera-
dos.

DICTOR & BELL57, reivindicam um tempo de 2 horas e meia para
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a realizacdo de uma analise completa, em linha, dos produtos da

SFT (ate C32), pela combinacao de uma coluna empacotada (Chromo-

sorb 106) com outra coluna capilar (OV-101). A analise de H, (pico

negativo, sob He) e H,0 (pico largo e com longa cauda), no entan-

to, nao apresenta resultados quantitativos muito acurados.

A dificuldade na obtencao de pico positivo para o H, & também
58

salientada por SOOD & PANNELL™ ~.

LEMOINE59, por outro lado, indica coluna Carbowax 20M para a

analise de agua.

CASAZZA & STELTENKAMP6O, mostram a conveniéncia da utilizacgao

de Carbowax 20M para a quantificacao de mistura etanol-agua. A de-
terminacdo da agua por cromatografia em fase gasosa € dificultada
pela tendéncia & formacdo de picos com cauda longa para compostos
de polaridade muito elevada, provocados pela adsorcao do composto
no suporte da coluna.

61 :
, em trabalho recente, mostram como se tem avan-

HUFF et alii
cado na identificacao e quantificagao dos produtos, conseguindo-se
inclusive determinar as concentracgoes de'H2 e HZO’ em linha, de

forma a permitir um balanco material completo.

2 ‘5 .
SARUP & WOJCIECHOWSKI6 utilizaram espectrometria de massa,

combinada com cromatografia para a identificacao dos produtos.

SONCHIK & WALKER63 discutem em detalhe a utilizacao de coluna
capilar e as implicacdes da divisao ou nao da amostra na injecao
("split" ou "splitless injection”). Salientam a necessidade de

se utilizar injecao a alta temperatura (3000C) quando se faz divi-
sao da amostra.

64

LIPSKY et alii’°, mostraram como uma analise quase perfeita

(ate Cl3) pode ser obtida com a utilizacao da coluna capilar de
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silica fundida, coberta com OV-101l.

5 o~ . - .
Di SAN206 , propde a combinacgao de cromatografia em fase gaso-
sa com cromatografia em fase liquida para a caracterizacao de pro-
dutos liquidos de alto ponto de ebuligao. Detectaram desta forma

parafinas de cadeia normal até aproximadamente C45.



capitTuro 3

FUNDAMENTOS TEORICOS

Este capitulo tem por objetivo oferecer uma visao das possi-
bilidades e limitacdes da hidrocondensacdo do monoxido de carbono,
com vistas as oportunidades de sua aplicacao industrial, atraves

dos preceitos cientificos até entao estabelecidos.

3.1. Introducao

Preliminarmente, antes de se tecer guaisquer consideracoes a
respeito da SFT propriamente dita, faz-se indispensavel oferecer
algumas confrontagdes, perante outras alternativas para o aprovei-

tamento do gas de sintese.

O petrdleo, no mundo atual, é responsével por cerca de 90% dos
produtos quimicos organicos produzidos pelo homem e responde por
cerca de 60% de todo o consumo a base de combustiveis fésseis66.Da—
dos sobre recursos energéticos fosseis apontam a Améerica Latina
como o continente mais pobre em reservas, perdendo até mesmo para
a Oceania. A situacao do Brasil no quadro energético mundial ndo &

das melhores. Necessita-se pensar a utilizacdo do material fossil
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(carvao rincipalmente) de modo mais racional ao inves de sim-
+ P

plesmente queima-lo como combustivel. Uma possibilidade interessan-
te & a de aproveita-lo como matéria-prima para a manufatura de

produtos guimicos.

As recentes descobertas de gas natural ampliam ainda mais as

oportunidades para o aproveitamento do gas de sintese.

0 gas de sintese & uma mistura de hidrogénio e monoxido de
carbono que, via-de-regra, pode ser obtido de gualquer material
carbonoso. Os processos de obtencao mais conhecidos sao: reforma

por vapor, oxidacao parcial de hidrocarbonetos liguidos e gasosos
e gaseificacao do carvao. Estes processos podem gerar misturas
Hz/CO de diversas cohposigées e, dependendo de sua subseqgllente
utilizagao, © £eor de hidrogénio pode ser aumentado pela transfor-
mégéo quimica do monoxido de carbono via reaééo de deslocamento

gas-agua ("water gas shift reaction"):
CcO + HZO SE— CO2 + H2 ,(5)

A constante de equilibrio para esta reacag é favorecida por

baixas temperaturas.

Dependendo ainda da aplicacdo que se deseja, pode-se efetuar
a separacao do H, e do CO atraves de varios metodos, entre os

guais podemos destacar66:

a) Fracionamento criogénico (Processo Linde)
b) Difusio (Processo Monsanto Prism)

c) Adsorcao seletiva

A Figura 1 mostra as possibilidades de aproveitamento do gas
de sintese e procura situar a SFT dentro deste contexto. Note-se
a grande variedade de produtos que podém ser obtidos atraves dos

mais diversos processos, gquer sejam estes cataliticos heterogéneos
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(caso da SFT), homogéneos (por exemplo: sintese de etileno-glicol),

ou mesmo nao-cataliticos.

3.2. Estequiometria

A SFT tem como caracteristica fundamental a producao de uma
ampla variedade de substancias que comporta praticamente todas as
fungdes organicas importantes que podem ser derivadas da combina-
cio de hidrogénio, carbono e oxigénio.

STENGER &4ASKONASG7, em trabalho recente, sugeriram a repre-

sentacdo da reacao guimica global de Fischer-Tropsch conforme a

seguinte equagao:
i Ti T21i+2

+ z ¢, C; Hy;,, OH + dH)0 + eCO, (6)

onde U &€ a razao de consumo H2/CO e a,, b., Cir d e e sao coefici-

i
entes estequiométricos indeterminados. As parcelas que aparecem
como produtos de reacao sdo relacionadas a formacao de parafinas

normais (de cadeia linear), olefinas primarias, alcodis normais,

agua e didxido de carbono.

De fato nio seria exagero representar as reacdes da SFT, que
envolvem apenas o gas de sintese, segundo a equagao:

xH., + yCO ——— > 2 sC

2 i Hu Ov €7)

t

onde x, y, S, t, u e v podem assumir diversos valores, inclusive
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zero, e i pode variar de 1 até 100, ou mais.

Esta representacao, € claro, nao tem qualquer valor pratico
mas permite que se tenha uma idéia da complexidade da estequiome-

tria da sintese.

Para simplificar, portanto, se levara em consideracao somente
a estequiometria das reacdes principais, salientando-se que o
critério de importancia exposto reflete tao somente a quantida-

de relativa de produtos que se formam.

1) Formacao de hidrocarbonetos:

. Parafinicos:
a) (2n + 1) Hy + nCO ——— C H, - + nH,0 (8)
b) (n+l) H, + 2nCO —— C.H, o + nCo, . 19)

. Mono-olefinicos:

a) 2nH2 + nCO —— an2n f nH,0 (10)

b) nH, + 2nCO0 ——» CnHZn + nCo, - (11)

2) Formacao de alcolis:

a) 2nH, + nCO —— CnHZn%loH + (n-=-1) HZO ' (12)

2

b) (n+l) H, + (2n-1) CO —— CnH2n+10H + (n-l)co2 (13)

2

3) Reacdbes paralelas especificaszz

. Metanacao:

3H, + CO — CH, + H,0 (14)

2
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. Formacao de metanol:

2H., + CO ——> CH40H (15)

2

4) Outras reacdOes correntes:

. Deslocamento gas-agua:

CO + H,

2

0o —— Co, + H, (5)

. Reacao de BOUDOUARD:

200 — > C + co, . (16)

Deposicdo de cogue:

H, + CO ——> C + H,0 (17)

2

. Formacao de carbetos:

xM + C —> M_C (18)

A reacao de formacdo do metanol e a reacdo de metanacado embora
ja estejam consideradas na reacdes 2.a) e 2.b), e 2.a) e 1l.b),res-
_pectivamente, costumam ser escritas isoladamente, por constituirem
sinteses que podem ser muito seletivas; quando n = 1, as equacoes

2.a) e 2.b) também sao as mesmas.

ROLEN68 discute um método para o calculo estequiométrico de

SFT, o qual tem fundamento na formula estequiométrica

. + : .
aCo + sz-————9 C CnHm f CCH4 + dCO2 + eHZO (19)

0 método desenvolvido por ROLEN pressupde o conhecimento de n,
valor da razao H/C para os hidrocarbonetos, que oscilaria pouco em
torno dovalor médio n = 2,15, quando se tem SFT a media pressao
com catalisadores de ferro e cobalto. REINHARDT4 utilizou este

método para seus calculos estequiométricos.

Na forma classica, no entanto, a estequiometria global da 'SFT
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é representada pela equacao

2H2 + CO ——> (-CH2—) + H2Q ' (20)
Caso a reacao de deslocamento gas-—-agua seja importante, — ©
gue acontece com os catalisadores de ferro — a estequiometria glo-

bal é tomada como sendo. a soma destas duas reacdes. Temos, portan-

to:

H, + 2C0 ——— (—CH2—) + CO (21)

2 2

O que acontece, em geral, & que tanto a agua como O didéxido de
carbono aparecem como produtos da sintese. A estequiometria cor-
rente entio estaria estritamente relacionada com a razao de consu-
mo H2/CO. Esta razido de consumo além de definir a  estequiometria

da reacio determina também o rendimento maximo dos produtos.

As equacdes apresentadas d&o apenas uma idéia da complexidade
do sistema reagente. Nado cabe, portanto, para a SFT qualquer en-
quadramento na classificac@o de reacdes de tipo paralela ou conse-
cqtiva. Se, por um lado, a pseudo-polimerizacao existente no cres-
cimento das cadeias carbdnicas € do tipo reacao consecutiva, o fa-
to de o monoxido de carbono reagir com a agua para formar H, e
C02, por exemplo, caracteriza a SFT como um sistema de reacoes ti-

picamente complexo.

3.3. Termodinamica

A termodinamica da SFT, esta bem discutida nos trabalhos de

STORCH et alii5 e ANDERSONG.

Tomando~-se como estado de referéncia padrao todos os compos-—
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tos como gasosos e a 1 atmosfera pode-se fazer a seguinte analise

. ~ . __b
termodinamica *:

1. A medida em que a produgao de co, é favorecida pela reacao
do gas de sintese, o valor da constante de equilibrio aumenta, ou
seja, a reacdao que produz hidrocarbonetos e agua possui AFQ mais

positivo do que a correspondente que produz C02;

2. A menos gue O catalisador seja seletivo, nas temperaturas
usuais da SFT, ter-se-a a formacao preferencial de CH4, Ce C;,nes—
ta ordem;

3. 0 aumento da pressdo total favorece a conversao de equili-

brio. (Ha, entretanto, fatores gque limitam a pressao a 30 ou 40

atm para o ferro, e também a temperatura: aproximadamente 4000C);

4. Termodinamicamente & possivel a producao de gquantidades
apreciaveis de todos os tipos de hidrocarbonetos, com excegao do

acetileno, dentro das faixas usuais de pressao e temperatura;

5. Considerando-se compostos com o mesmo numero de atomos de
carbono, as energias-livres de formac¢ao de hidrocarbonetos tor-
nam-se mais negativas na ordem:di-olefinas, mono-olefinas, para-
finas;

6. Exceto para o metanol, pode-se esperar a formacao de grande

quantidade de alcoois;

7. 0 Co,, pode ser hidrogenado nas condig¢des usuaisida sinte-
se a hidrocarbonetos (exceto acetileno) e alcoois (exceto meta-~

nol);

8. A reacdo de deslocamento gas-agua H,0 + CO —— H, + CO,

*Esta analise. baseia-se em consideracoes estritamente termodinami-
¢as, ou seja, leva em conta apenas a constante de equilibrio, sem
entrar em qualquer considerac¢ao cinetica.
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& favorecida termodinamicamente nas temperaturas usuais. Devido a’
sua baixa velocidade relativa, no entanto, o oxigénio aparece pre-

ferencialmente na forma de agua nos produtos da sintese;

9. Considerando-se as reacoes HZO + CO ———> hidrocarbonetos

e H, + CO ——— hidrocarbonetos, a primeira possui valores mais

2
negativos de AFQ e AHr;

10. Os valores de AFQ ndo permitem a reacgao direta da agua
com gfafite para a formagéo de hidrocarbonetos. (A producao de
combustivel sintético diretamente a partir do carvao, no entanto,

é possivel através da gaseificacao, acima de 700°¢) ;

11. Os dados de equilibrio demonstram que a maior presenca de
n-parafinas e a-olefinas deve-se preferencialmente ao mecanismo de
crescimento das cadeias, nSo sendo muito afetada por reagodes de
isomerizagéo; A quantidade de n-parafinas e a-olefinas que aparece
como produto de sintese &€ maior do que a que se deveria esperar

dos valores de equilibrio;

12. Como a hidrogenacao de olefinas e a desidratacao de alco-
6is sio termodinamicamente possiveis, os alcodis devem ser produ-
toé primarios da sintese, enquanto que as olefinas e parafinas po-
dem ser produzidas pela desidratacao de alcobis e hidrogenacao de
olefinas, respectivamente, bem como podem ser produtos primarios

da reacao;

13. O hidrocraqueamento de parafinas e a combinacgao de duas
olefinas, ou uma olefina com uma parafina, sao termodinamicamente

possiveis;

14. A incorporacao de metano ao gas de sintese (CHy + H, + CO)
é desfavorecida pelo aumento da razao mols de CH4/étomos de car-

bono no hidrocarboneto, possiveis até a razado 0,3, abaixo de 300°¢;
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15. Nas temperaturas usuais da sintese & possivel incorporar-
—se também etileno e etanol ao gas de sintese. O mesmo acontece com
a incorporacdo de metanol e olefinas maiores do que etileno, estas

porém menos favorecidas termodinamicamente.

3.4. Mecanismo

O mecanismo da SFT tem sido amplamente discutido na literatu-

ralls 69, 70, 74 72'73’74’75’76; Embora nao haja concordancia geral

a respeito de varios aspectos, as proposicOes podem ser resumidas

em trés teorias69 :

1) Teoria do Carbeto

Esta teoria sugere gque ha dissociacao do CO com a conseglien-

te formacdo de carbeto metalico na superficie do catalisador:

CH

c c - CH CH [ 3
- -H,0, +H 2 2 +1/2 CH
o || I 222,17 ) 2, 4? ete
M M M T
] a
7777777 J77777777777

O composto intermediario reagiria para formar um grupo metilée-

mico que se polimeriza aumentando a cadeia carbodnica.

2) Teoria Endlica

O CO adsorvido & hidrogenado a um intermediario hidroxilado:

0O
|cl: . H \ /OH H \C/OH o H2 H3C\C/OH
. - , +
o— | 25 " I ete.
M M + M M
| | | |
[77777 77777 777777 7777777

(23)
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O crescimento da cadeia ocorreria por condensagao e eliminacao

de agua.

3) Teoria da Insergao Direta

Segundo esta teoria, depois da formagao de hidreto metalico, ©
CO & coordenado ao metal da superficie e inserido na ligacao  me-

tal-H para iniciar a reacao:

H CH3
§ou |c—o cH |c—o
l | +Q0 - -H,0, +2H 3 +Q0 —
ey —— | cialhini RN [N ete.
NI i T
ua s VA

Os produtos mais pesados seriam produzidos por insercao direta

e repetitiva do ligante CO na ligacao metal-C..

Uma caracteristica comum da maioria dos mecanismos propostos e
que uma espeécie Cl formada na superficie inicia a reagao de poli-
merizacao. A distribuigao de produtos & determinada pelas veloci-
dades relativas de crescimento»e término da cadeia. A formacao da
intermediaria € normalmente tomada como passo determi-

especie Cl

nante da velocidade de reacao (etapa mais lenta).

Uma revisio quase exaustiva a respeito dos varios mecanismos

75

propostos aparece no trabalho de ROFER-DePOOTER ™, que analisa em

detalhes varias proposigoes.

PONEC’® discutiu a quesféo da dissociacdao do monoxido de car-
bono na superficie metalica. Analisando diversos trabalhos con-
cluiu gue no mecanismo mais aceito considera-se a formacao de in-
termediario oxigenado do tipo

H - C - OH,
* %
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onde:
* & um sitio metdlico. A ligagdo (C—0 & desfeita pela elimi-
nacao de agua:

H-—- C—- OH H—-—C-—-H
*k ———— k%

76 . . -
PONEC observa que esse mecanismo explica a formacao de com-
postos oxigenados e outras caracteristicas da sintese. Comenta,
contudo, gue nenhum dos mecanismos propostos €& capaz de satisfa-

zer todos os resultados experimentais e os diferentes aspectos que
envolvem a sintese. Todavia, a combinacao de dois mecanimos pode

explicar a grande maioria dos resultados experimentais.

3.5. Cinetica

HUFF & SATTERFIELD69 revisaram recentemente um grande numero

de expressdes cinéticas para a sintese Fischer-Tropsch, particu-
larmente para catalisadores de ferro fundido a base de magnetita.

Entre as varias proposicdes analisadas, destacam a expressao

aPH2 Peo
- : (25)
+ bPH 0

'RH24co -
co 5

proposta por Anderson em 1956. Nesta expressdo a e b sao constan-

tes, -R_ é a velocidade de consumo do gas de sintese e P, ~
H2+CO - i sao
pressdes parciais.
Em seu trabalho, ANDERSON6 sugeriu que fosse usada a expres-

sao simplificada

R = aP (26)
H2+CO H2
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77

para conversOes abaixo de 60%. DRY et alii’ ',

mais recentemente,
confirmaram a cinética de primeira ordem trabalhando em reator
diferencial. Afirmaram que a ordem zero em relacao ao CO deve-se
3 saturacdo da superficie catalitica (sitios ativos) pelo monoxido

de carbono a baixas conversoes.

ATWOOD & BENNETT26 trabalharam com catalisador comercial de

sintese de amdnia, em condi¢cbes semelhantes as que foram utiliza-
das no presente trabalho (razao molar HZ/CO = 2,0, temperaturas de
250, 282 e 315°% e pressao de 2,OVMPa); utilizaram uma expressao
cinética idéntica a proposta inicialmente por Anderson, com depen-
déncia da concentracao de CO e de H,0. HUFF & SPTTERFIELD69 afir-
mam, no entanto, que a inibicao da velocidade de reacao pelo vapor
d'agua sO se torna muito apreciavel a 315°C. Observaram que os re-
sultados de ATWOOD & BENNETT26 podem ser bem expressos pela cine-
tica simplificada de primeira ordem, mas também notaram o efeito
inibidor do vapor d'agua para altas conversdoes e altas temperatu-
ras. A partir das consideragdes sobre o mecanismo de reagao, HUFF

& SATTERFIELD69 desenvolveram trés modelos cineticos ,baseados nas

seguintes consideracoes:

1. A etapa determinante da velocidade de reacao & tomada como
sendo a reacdo do hidrogénio com o intermediario carbonico

para formar um complexo que se polimeriza rapidamente;

2. O monoxido de carbono e o vapor d'agua sao fortemente ad-
sorvidos pela superficie catalitica e, portanto, sao ini-

bidores da velocidade de reacao;

3. A velocidade de reagao €& proporcional a pressao parcial do
hidrogénio na fase gasosa. O hidrogénio que reage pode, no

entanto, estar ou ndo adsorvido (fracamente) na superficie.
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Modelo I: Consistente com a teoria do carbeto.

CO + 2% ———=— C* + OF* (27)
O* + Hy ———— H,0 + * (28)

C* + H, ——> CH,* (29)

2

O CO & dissociado na superficie. O carbono adsorvido reage com

H., na etapa determinante da velocidade de reacido. O* e C* sao en-

2

tidades atdmicas (oxigénio e carbono) adsorvidas na superficie do

catalisador e * representa um sitio livre.

Assumindo-se gque C* & o intermediario mais abundante, sua su-

perficie cobre a fracao ec, e & dada por

K1 Ky P PHZ/PHzo A
5 = (30)

1+ K Ky P PHZ/PHZO

Portanto, a taxa de reacao pode ser escrita como

L2
k Kl K2 PCo PH2

H,+CO ~ kPHzeC =3 T % o o (31)
H,0 1 %2 Pco T,

-R

A baixas conversoes, —RHZ%CO = kPHz'

Modelo II: Consistente com a teoria endlica.

KI
CoO + * 1 . cox (32)

0 + * —=— H,0* ' (33)

5 * co* —— COHZ* (34)
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O CO* reage com H, no passo determinante. Se CO* e HZO* forem
os intermediarios mais abundantes e saturarem a superficie, entao,

a fracido de superficie coberta pelo CO & dada por

6 = co ' , (35)

e a velocidade de reacao pode ser expressa por

1 [] ]
P
k' (Ky/K))Poq “H,

, = — " (36)
2 P + (Kl/Kz) P

HZO CO

que se reduz a expressdo proposta por Anderson para a = k' e

' 1
b = K2/Kl.

Modelo III: Consistente com o mecanismo combinado enol/carbeto,

proposto por VANNICEz.

A etapa determinante é considerada como sendo a hidrogenacao

final do complexo CO-H,:

Ki *
CO + * ~ CO (37)
_
K5
Co* + Hy ———— COH, * (38)
H,0 + * ——— H,0* (39)
COH2* + H2 k" CH2* + H,0 (40)

Considerando-se que COH2* e HZO* sdo as espécies mais abundan-

_tes, e que saturam a superficie, a fracao coberta pelo intermedia-

rio COH2* sera



X1 X2 Peo P,

2 K3 PH20 + Kl K2 PCO PH2

Portanto,

n " n n 2
(k" K] K3/K3) Poo Py,
R k " P e = 7
H,+CO H COH n n n
2 2 2 PHZO + (Kl K2/K3) PCO PH2

gue tem a mesma forma do Modelo T.

Os modelos I e II podem ser escritos como

2
ab PCO PH2
“Ry ,c0 = , ou
2t P + b'P__ P
H,0 co “H,
2
a Pog Py
-R 2 .
H2+CO p
H,0
5 * Feo PH2
25

BORGHARD & BENNETT utilizaram a expressao

XCO . SV

Pp

para o calculo da velocidade de reacdo a partir dos dados

mentais. Na equacgao acima,

-Reg = velocidade de consumo do CO, mol/h.gcat.

Coo = concentracao do CO na alimentacao, mol/Ncm3
XCO = conversao do CO

SV = velocidade espacial, Nem3 gas/h. cm® leito
p. = massa especifica do leito, g cat./cm3 leito.

5
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(41)

(42)

(43)

(44)

(45)

experi-
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Salientam gue essa equacgao subestima a velocidade de reacgao
para altas conversdes, mas utilizaram-na para conversoes tao ela-

boradas gquanto 98%.

Em geral assume-se que o consumo de CO devido a reagao de
Boudouard nao contribui significativamente .para a velocidade de

reagao 69 |

3.6. Distribuicao dos Produtos

HENRICI-OLIVE & OLIVE’® mostraram que os produtos da SFT obe-
decem a lei de distribuicao de polimerizacao de .Schulz-Flory,quan-
do se representa a quantidade de produtos formados em funcao do
numero de atomos de carbono de cada composto. Como observado na
‘grande maioria dos trabalhos, notaram que oOs hidrocarbonetos Cl e

C., nao se enquadram perfeitamente na distribuicao, para catalisa-

2
dores de ferro, e que esses desvios estao relacionados a presenca
de reacdes secundarias e reinsercao de produtos na cadeia carboni-

ca.

SATTERFIELD & HUFF79 demonstraram recentemente que se 0Os pro-

dutos oxigenados da sintese forem .levados em conta, a distribui-
cao é regularmente seguida de Cy até aproximadamente C,,, para ca-
talisador de ferro. Em trabalho posterior, SATTERFIELD et alii80

aprofundaram essa discussao e sugeriram um esquema simplifica-

do para a deducao da lei de distribuigéo, conforme segue:

Considerando que a superficie catalitica possui N espécies Ci

ativas, entdo estas espécies podem sofrer reacao terminal e serem
dessorvidas como produtos C1 (tais como metano e metanol) ou cres-
cer em mais uma unidade carbdonica C* para formar C3. Espécies si-

milares, de maior comprimento de cadeia, podem ser formadas seguin-
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do o mesmo processo:

n n+l n+2
C* C* C*
l* R l* . 1* etc., (46)
n n+1 n+2
onde:

n &€ o namero de atomos de carbono na cadeia.

A probabilidade de crescimento da cadeia, o, esta relacionada
3 insercio de mais uma entidade C* a espécie C; considerada (para

formar C;+l) e a sua dessorcao como produto Cn; o € definido como

@ = —B (47)

onde:
rp e r, s3o as velocidades de propagacao e termino, respectiva-
mente.

O numero de moléculas cy formadas €&, portanto,

Nl = Nj (1 - a). (48)
Para os produtos C2 teremos
N, = (NO - Nl) (1 - o) = N0 ol - a). (49)

Generalizando, para qualguer composto Cn’ e considerando que

o & constante para toda a distribuicao,

N = N, e R (50)

Tomando como base a fracao molar mn formada ,tem-se a equacao
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para o processo de polimerizacao linear inicialmente desenvol-

vido por Flory (1953):

_ n _ _ n-1
L T (1 o) a (51)
0
Assumindo que n pode variar de 1 até infinito, entao,
P mo o= I (1-a) Mo - ) ot -
n=1 n=1 n=1
2
= (1 - a)(1 + o+ a” + ...) =
_ Q- a)  _ 1, (52)
(1 - a)

o gue serve para demonstrar a validade da expressao.

Em geral os dados experimentais sdo convenientemente "plota-
dos" na forma de 1n(mn) "versus" n que devem se ajustar a uma re-

ta, como pode ser facilmente verificado pela equacao abaixo:

In(m) = n In(a) + In (1—5‘—%) (53)

Como o valor de o pode ser obtido tanto do coeficiente angular
como do coeficiente linear dessa reta, a concordancia entre estes
dois valores & um bom teste para confirmar a validade dos resul-

tados experimentais.

Uma outra forma de se representar a distribuigao de Schulz-
Flory é através da fracdo massica dos produtos formados. Assume-se
que o peso molecular de cada unidade adicional da espécie carboni-
ca introduzida na cadeia € o mesmo, independentemente do numero
de atomos carbono inicialmente existente. A massa total das molée-

culas dessorvidas & dada por
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wy = 1 nN_ = N ad-0 § nt (54)
n:l a n=1 -
e, portanto,
nN. n
w = ——B - _ne . (55)
n Wy n
Yy na
n=1
A série z nan converge para o/ (1 - a)z e, conseglientemente,
n=1

a fracao massica €& dada por

w = n™t - o)l (56)

SATTERFIEID et a1ii®®

observam . gue, embora o peso molecular
médio dos produtos aumente com o valor de a, © espectro dos produ-
tos se alarga, © gue torna o catalisador relativamente menoé sele-
tivo. Sabe-se que o potassio, por exemplo, guando presente no ca-
talisador, contribui para o maior crescimento da cadeia, como mos-—

trado por DRY & OOSTHUIZENS .

Seguindo a distribuicado de ‘Schulz-Flory, a fracdo massica ma-

1\
[\e]
-~
[0}

xima para um dado hidrocarboneto, Y. max sera fixa e, para n
I

dada por

v _ 4n(n - ™t
n,max (n + l)n+l

. (57)

80

SATTERFIELD et alii citam como exemplo a producdo de  Oleo

Diesel (considerado como a faixa C10 - ), que & maximizada para

€20

a = 0,87, representando 40% em peso em relacdo aos produtos orga-

nicos formados.
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3.7. Transferéncia de Calor e de Massa

Quando as particulas do catalisador nao sao suficientemente
pequenas, podem ocorrer diferencas importantes de concentracgao e
de temperatura entre a superficie e o interior do catalisador. As
limitacbes impostas pela transferéncia de massa, por exemplo, afe-
tam tanto a velocidade de reacao como tambem a seletividade da

82

sintese Fischer-Tropsh .

KAZA &-JACKSON83 lembram que gquando o tamanho dos poros & pe-

queno, ou a pressdo & baixa, a difusao dos reagentes e produtos
em um catalisador poroso pode ser descrita por equacgdes simples,do
tipo .Knudsen, para cada espécie. Por outro lado, a altas pressoes,
ou com catalisadores de poros grandes, as equacoes que descrevem a
difusdo tipo Knudsen precisam ser substituidas para tomarem em
conta o acoplamento existente entre a difusdo das diferentes espé-
cies existentes em uma reacdo de mistura gasosa multicomponente.

Para esses casos sugere-se a inclusdo do fator de efetividade para
a reacdo, que considera os efeitos de transferéncia ocorridos no
sistema reacional, em relacdo as caracteristicas cinéticas intrin-
secas do catalisador. BISCHOFF84 afirma que o conceito de fator
de efetividade tem larga aplicacdo na determinacdo da importancia

da difusado nos poros do catalisador.

LOFFLER & scuMIDT 8> observaram que a seletividade das reacdes
nas quais um produto desejado pode reagir depende da possibilidade
dessa espécie "escapar" da superficie catalitica. Conseglientemente
as limitacdes provocadas pela difusado diminuirao a seletividade pa-
ra a produgao de produtos intermediarios quando esta for compara-

da 3 seletividade obtida em condicOes onde o controle ¢ puramen-

te cinético.

DIXIT & TAVLARIDES 86 desenvolveram um método integral, apli-
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cavel & SFT, para o calculo do fator de efetividade. Em sua anali-
se consideraram a possibilidade de o catalisador ser | isotérmico,
mas que ha gradientes‘no filme circundante que provocam efeitos de
transferéncia de calor e de massa (resisténcias externas). Os re-
sultados mostraram que pode haver multiplicidade isotérmica na re-
giao de entrada do reator, caso em que podem resultar condigdes de
instabilidade operacional. Observam que quando se considera a
existéncia de resisténcias externas o fator da efetividade nao e

muito afetado mas que a existéncia dessas limitagdoes alteram pro-

fundamente a seletividade.

Além do tamanho das particulas do catalisador, outro fator im-
portante & o didmetro do reator, ou mais precisamente a razao com-

primento/diametro.

BELL et alii87 alertam para as dificuldades de utilizacao de
leitos fixos para a SFT, devido a necessidade de rapida remogao
do calor proveniente da alta exotermicidade da reacao. Este pro-
blema tem levado ao projeto de reatores de outros tipos (leito
fluidizado ou de lama) e a utilizacdo de gas de sintese rico em hi-
drogénio (H,: CO > 2:1) em reatores de leito fixo para se  evitar

a desativacido do catalisador e entupimento ("plugging") do reator.

Quando ée aumenta o diametro do reator a area de troca térmi-
ca por unidade de volume do catalisador torna-se relativamente me-
nor, o que dificulta a remocao de calor. Nesse caso pode haver
instabilidade localizada resultando em temperaturas superficiaise-
levadas ("hot spots") que podem desativar o catalisador ou pro-

vocar entupimentos.
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3.8. Tecnologia do Processo Fischer-Tropsch

Apesar do interesse recentemente despertado, principalmente
visando-se tornar a SFT mais seletiva, a Africa do sul e o Gnico
pais que adota atualmente a tecnologia Fischer-Tropsch para pro-
dugao em massa de combustiveis, tendo acumulado grande "know-how"

ao longo das Gltimas trés décadas.

Nos processos praticados pela SASOL (South African Coal, 0il,
and Gas Corp., localizada em Sasolburg, Provincia de Orange), o}
carvdo & primeiramente submetido a gaseificagao compieta, atraves
da injegao de vapor e oxigénio em gaseificadores tipo Lurgi. O gas
é depois resfriado e os alcatrdes e licores produzidos sao separa-
dos por condensagao 88 0 gas resfriado & submetido a temperatu-
ras abaixo de zero grau para ser purificado com metanol que absor-
ve os Ultimos tracgos de alcatrao, amonia, grande parte do CO, e,
virtualmente, todos os compostos organicos de enxofre, e O st. 0]
gas purificado resultante contém cerca de 0,04 ppm de enxofre e
sua composicao & de 85% de hidrogénio mais mondéxido de carbono,
l3%lde metano, o restante sendo composto por nitrogénio, argonio e
o C02 residual. Os hidrocarbonetos primarios obtidos da sintese sa
posteriormente refinados a produtoé finais por processos de ‘poli—
merizacio, isomerizagdo, reforma catalitica e hidrogenagao,e pos-—

suem propriedades idénticas as dos derivados de petroleo.

ANDERSON 89, em trabalho que trata de catalisadores nitreta-
dos, comenta que os produtos FT podem necessitar de processo de
refinagdo diferente do gue & utilizado para o petroleo, sobretu-

do pela grande guantidade de olefinas e compostos oxigenados deri-
vados da sintese Fischer-Tropsch. Sugeriu que para O aproveitamen-

to da fase aquosa fosse adotado o seguinte esquema:
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I. Adicdo dos alcodis da fase aquosa a gasolina.

II. Separacao do etanol; desidratagao dos alcodis superiores
sobre bauxita e adigao das olefinas a fragao C5/C, para
alquilagao.

III. Separacdo do etanol; tratamento dos alcodis superiores
como em II; utilizagéo do etanol como matéria-prima e/ou
desidratagao a étileno.

IV. Separacdo dos alcodis da fase aquosa e tratamento pelo
processo Mobil*; os hidrocarbonetos gasosos podem serxr
combinados com outras fracoes C3/C4 para posterior alqui-
lacao.

As duas principais caracteristicas do processo FT sao a

inevitavel producao de uma larga faixa de hidrocarbonetos e a

grande quantidade de calor gerada pela reagao, gque pode ser Jros-

seiramente representada pela equagao

2H, + CO ——> CH

2 5 + H,0 - 138 kJ. (58)

Em virtude da alta exotermicidade, a capacidade do sistema

de reagao para o aproveitamento do calor gerado na forma de ener-

gia Gtil como, por exemplo, vapor de alta pressao & de grande im-

portdncia para a viabilizagao do processo.

A SASOL emprega em suas instalagoes dois tipos de processo,

di ferenciados pela concepgao dos reatores:

0 processo ARGE (desenvolvido pela Ruhrchemie e pela Lurgi, da

Alemanha) opera com reatores de leito fixo, como o mostrado na Fi-

gura 2.

*0 processo Mobil converte alcodis e outros compostos oxigenados em
gasolina de alta octanagem e olefinasC3/C4 .
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O outro processo, conhecido como SYNTHOL (desenvolvido pela
M.W. Kellogg, baseado na tecnologia de craqueamento catalitico) u-
tiliza reatores de leito fluidizado, Figura 3, e foi a tecnologia
escolhida para ampliacao da capacidade de produgao nos complexos
SASOL II e SASOL ITII 88, sobretudo em virtude da demanda sul-afri-

cana por produtos mais leves (gasolina).

O processo com leito fixo da SASOL trabalhé com seletividade
de cerca de 70% em Oleo Diesel 88, utilizando para este fim cata-
lisador de ferro precipitado extrudado, enguanto que o processo
SYNTHOL, de leito fluidizado, trabalha com catalisador de ferro
fundido pulverizado, semelhante ao catalisador de sintese de amd-
nia.

As Tabelas 4 e 5 apresentam valores tipicos dos dois pro-

cessos implantados na Africa do Sul.

TABELA 4 - Seletividade dos produtos obtidos em instalagoes da

SASOL, Africa do Sul

Produto (Seletividade) Leito Fluidizado . Leito Fixo
CH4 10 2,0
C,H, 4 0,1
C,Hg 4 1,8
C3H6‘ 12 2,7
C,Hg 2 1,7
C,Hg 9 3,1
C4H g 2 1,9
cg 51 83,5
Compostos soliveis 5 3,0

Acidos solliveis em agua 1 0,2
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TABELA 5 - Distribuigdo . dos  produtos - nas fragoes gasolina

e Diesel (SASOL) (% em massa)

Composigao | iiizgizado. ﬁiigo
Olefinas 57 32
Parafinas (total) 14 60
n-Parafinas 8 57
Corte Cy - Cyp Compostos ciclicos 15 0
(gasolina) Alcodis 6 7
Cetonas 6 0,6
Acidos 2 0,4
RON (livre de Pb) ~ 88 ~ 35
Olefinas 73 25
Parafinas (total) 10 65
n-Parafinas 6 61
Corte Cy, - Cyg Aromaticos 10 0
(6leo Diesel) Alcodis 4 6.
Cetonas 2 . 1
Acidos 1 0,05
N¢ de cetana 50-55 65-70

Recentemente tem havido grande interesse pelo estudo de rea-

tores de leito de lama ("slurry bed") para a SFT, tanto a nivel de

laboratdorio como também em escala pilot027' 28, 29, 30, 31, 80, 82,

88, 89, 90, 91, 92, 93

90 citam como vantagens desse tipo de reator

KOLBEL & KALEK
as seqguintes caracteristicas:

. Temperatura uniforme no reator, o que facilita seu controle;
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Elevada produtividade em relagao ao catalisador e ao reator;
. Alta eficiéncia;

. Boa transferéncia de calor;

Condigoes favoraveis para a regeneragao. do catalisador;

Construgao simples e, portanto, baixo custo de investimento.

SATTERFIELD et alii?l apresentaram recentemente um estudo com-
parativo entre o desempenho do reator de leito de lama e o reator
de leito fixo, utilizando catalisador ‘de ferro fundido. Seu traba-
lho mostrou que o efeito mais pronunciado do tipo de reator se
manifesta na alta produgao de olefinas verificada no reator de

fase liquida.



capiTUuLO 4

MATERIAIS E METODOS

Neste capitulo se descreve com algum detalhe o equipamento uti-
lizado para realizacao dos experimentos, Os catalisadores emprega-
dos, suas prepaiagées e ativacdes, as metodologias de operacao do
sistema e de analise dos reagentes e produtos, bem como a metodo-
logia de calculo nas quais se baseiam a apreSentacéo e discussao

dos resultados obtidds.

4.1. Equipamento Utilizado

Foi utilizado um equipamento adaptado. por REINHARDT4, no qual

foram feitas algumas modificacdes a fim de melhorar suas caracte-

risticas operacionais.

Para facilitar sua descrigao, dividimos o equipamento em trés
sub—sistemas: Sistema de Alimentacao dos Gases, Reator, e Sistema
de Amostragem de Produtos e Controle de Vazao e Pressao (Figuras

4, 5 e 6).
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4.1.1. Sistema de Alimentacao dos Gases

Além dos gases de reacado, hidrogénio e monodoxido de carbono,
dispunha-se ainda de uma linha de nitrogénio. Na ultima etapa do
trabalho, guando se utilizou o catalisédor‘de ferro fundido vir-
gem, foi usada uma mistura de gases composta por hidrogénio, mono-

xido de carbono e argonio.

Os gases de alimentagao ao deixarem Os botijdoes tinham ° sua
vazao primariamente controlada por uma valvula reguladora de pres-
s80, apbs o que passavam por um sistema de medigdo de vazao, ba-
seada na pressdo diferencial causada pela perda de pressao provo-

cada por um orificio (valvula agulha).

Essa pressao diferencial era sentida por um transdutor/indica-
dor/registrador, previamente calibrado para -as diferentes condi-

cOes de operacao.

No caso do CO o sistema de transmissdo era pneumatico, enquan-
to que no caso do H, o sistema era elétrico, com transdutor adi-
cional para a indicagao de valores digitais, de maior precisao de

leitura.

Antes de serem misturados os gases passavam por uma valvula
micrométrica, o que permitia um bom ajuste e regulagem das vazoes
de entrada, bem como auxiliar manualmente o controle da pressao

operacional do reator.

Os gases reagentes depois de passarem por valvulas de retencao

eram entdo misturados e seguiam para o topo do reator vertical.

O nitrogénio além de prestar-se a purga do reator era  utili-
zado para a coleta de produtos liquidos e sdlidos e, também, para

testes preliminares de vazamento nas linhas.
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4,1.2. Reator

O reator catalitico de leito fixo & do tipo tubular para fluxo
continuo, descendente, e em cujo centro reside um pogo de termopar
gue possibilita a leitura da temperatura ao longo do tubo. Inter-
namente foi dividido em trés seccdes: a primeira constitui o leito
inerte superior, recheado com silica o que serve como homogeneiza-
dor da mistura gasosa e Ccomo pré-aquecedor; a segunda constitui o
leito catalitico propriamente dito, recheado com o catalisador e,
eventualmente, material inerte que serve de agente diluente; a
terceira seccido foi igualmente preenchida com material inerte e
constitui o leito inerte inferior. As trés secc¢bes foram separadas

entre si por uma fina tela de ago inoxidavel.

Externamente o reator foi dividido em trés seccgbes de agqueci-

mento, independentes, uma para cada leito.

O aquecimento foi feito através de resisténcias elétricas de
fio Kanthal suportadas em calhas semi-circulares (duas para cada
leito) de material ceramico, acopladas ao tubo do reator. As re-
sisténcias estavam sujeitas a correntes variaveis, controladas

manualmente através de variadores de voltagem.

Uma quarta resisténcia (ndo mostrada na figura) evitava a con-
densacdo de produtos de ponto de ebulicao inferior a 200°C no fi-
nal do tubo do reator e no coletor de pesados, possuindo circuito

de controle de temperatura independente.

As seccdes do tubo do reator e do coletor de pesados eram iso-
ladas termicamente com material isolante do tipo XE e XE-4 colo-
cados em torno do reator e cobertos por folha de aluminio corruga-

da.

O monitoramento da pressao foi feito com o auxilio de manome-
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tros a entrada e a saida do reator.

A temperatura ao longo do leito foi acompanhada e registra-
da periddica e alternadamente em pontos equidistantes do leito ca-
talitico, através de um termopar mével axial cuja posicdo era es-
tabelecida manualmente com o auxilio de uma pequena "roldana" si-
tuada acima do reator (Um perfil de temperatura tipico pode ser
visto na Figura 18). Este termopar foi diretamente acoplado a um
controlador de temperatura do tipo liga-desliga, e orientava o

controle de temperatura do reator.

Para facilitar o monitoramento e o controle de temperatura dis-
punha-se ainda de cinco termopares auxiliares ao longo do reator,

distribuidos nas seguintes posicdes:

. Extremidade superior do leito inerte superior (entradav dos
reagentes) ;

. Inicio do leito catalitico;

. Final do leito catalitico;

. Extremidade inferior do leito inerte inferior (saida dos
produtos) ;

. Coneccao reator — coletor de pesados.

Todos estes termopares tinham a condicao de estarem colocados
externamente em contato com as paredes e ligados a um indicador/

registrador multicanal.

Além desses termoelementos dispunha-se ainda de mais dois
termopares: um situado no coletor de pesados, internamente posi-
cionado, ligado.a um controlador de temperatura do tipo liga-des=
liga e que era responsavel pelo corte das fracdes s6lida e 1liqui-
da; um outro situado a saida do condensador, que fornecia a tempe-
ratura de corte das fracgdes liquida e gasosa. Este era acopiado

internamente ao condensador.



68

As caracteristicas principais do reator eram as seguintes:

- Diametro interno : 45mm

— Didmetro externo : 71lmm

- Espessura da parede : 13mm

- Altura do leito catalitico : 82 a 200mm

- Altura total do tubo : 780mm

- Pogo do termopar central: - diametro externo : 6,35mm
- didmetro interno : 4,30mm

O reator foli montado verticalmente, suportado por uma estrutu-

ra construida de contoneiras de acgo.

Outras caracteristicas construtivas e especificacao dos mate-

riais estdo relacionadas no Apéndice 1.

4.1.3. Sistema de Amostragem de Produtos e Controles de Vazao

e Pressao
4.1.3.1. Amostragem de Produtos

O efluente do reator, quando constitui produtos da SFT pode
ser dividido em quatro fracles distintas e foram coletadas em trés
estados: uma fase sOlida que ficava retida no coletor de pesados por

- uma tela filtrante gque operava a 2000C, e que podia ser posterior-

mente retirada com o auxilio de N, apés a operacao continua do rea
tor; uma fase liquida aquosa e outra organica, separadas num dos
coletores de alta pressdo apOs passarem por um condensador gue ope-
rava com refrigeracao a agua em temperatura ambiente, e retiradas
do sistema através do coletor de baixa pressdao apds terem sua pres-
sao reduzida, e também com o auxilio de N2. O outro coletor de

alta pressao era usado para reter os produtos no "start-up" do

.
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reator, quando a operacgao ainda estava em regime transiente; uma
fase gasosa que era coletada peridodica e alternativamente em tres
coletores de gas, sob pressao de 500 kPa (~ 5atm) e posteriormente

retirados para a realizacdo de analises cromatograficas.

4.1.3.2. Medicao e Controle de Vazao e Pressao

O sistema guando éolocado em 0peragéo era pressurizado com OS
gases de alimentacdo desde a saida dos botijoes até a valvula de
controle pneumatica (ou, eventualmente, até a valvula micrometrica
de controle manual de pressdo), onde a pressao do sistema era re-
duzida até a pressdo atmosférica. A valvula micrométrica que apa-
rece na Figura 6, em "by-pass", fazia-se necessaria porque, apesar
de o controlador pneumatico de pressao (CPP) ser do tipo propor-
cional-integral-derivativo (PID) sua faixa de trabalho era de
0-3000 psi (20 MPa ou 200atm), sendo portanto de baixa sensibili-
dade nas condigOes de operacao do sistema. A introdugéd da valvula
michmétrica, operando em paralelo com a valvula de controle, per-

mitia um controle de-presséo de boa qualidade.

O controle de vazao era realizado conhecendo-se previamente

uma curva de calibracdo para cada gas.

Nas Figuras 7 e 8 sao mostrados com maior detalhe os sistemas

de medigao de vazao.

Ao passar pela valvula 1 (que faz o papel de uma placa de ori-
ficio e que, portanto, deve ser mantida em uma posicao fixa em ca-
da calibragéo), o gas sofre uma perda de pressao que € diretamente
proporcional a raiz quadrada da vazao, desde que sejam mantidas
constantes a temperatura e a pressao a montante. Esta perda de

pressao € sentida na célula de pressao diferencial do transmissor
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que faz a tomada de pressao, mantendo-se as valvulas 2 e 3 abertas
e a valvula 4 fechada. O gradiente de pressdo existente & entao
"transdutado" para o movimento de uma pena (Figura 7) no caso do
transmissor pneumatico, usado para o monoxido de carbono, ou para
um sinal elétrico, (Figura 8) mostrado no "display" de um voltime-
tro, no caso do transmissor elétrico, usado para o hidrogénio. A
resisténcia R que aparece na Figura 8 tinha como funcdo amplificar

o sinal gerado pelo transmissor.

A calibracdo das vazoes era feita para cada gas, individual-
mehte, mantendo-se a unidade na pressao de trabalho e medindo-se a
vazio através do fluximetro de filme. Os dados de vazao "versus"
indicacio do transmissor foram corrigidos para as CNTP. Um mandme-
tro de mercirio em tubo em U permitia o monitoramento da pressao

na zona de medicao de vazao.

O gas residual efluente percorria alternativamente, portanto,

os seguintes circuitos:

. Quando em regime permanente de operacdo O gas passava pelo
rotametro, onde era continuamente monitorado, e seguia pela linha

de purga até a atmosfera;

. Periodicamente o gas era desviado para o bolhOmetro onde se

fazia a medicdo da vazdo do gas residual;

. Um pouco antes da coleta para a analise, a corrente gasosa
era desviada para um dos coletores de gas (CG) para purga e poste-

rior amostragem.

A linha de purga do sistema, apos a valvula que antecede o ro-
tametro e depois dos coletores de gas, era de mangueira tipo cris-
tal (transparente) e conduzia o gas residual até alguns metros a-

cima do telhado do prédio que continha o sistema de reagéo,v sendo
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este, entao, lancado na atmosfera. O local, como convém, era bem

ventilado e de acesso dificultado.

4.1.4. Sistema Elétrico

O sistema elétrico do equipamento, cujo esquema pode ser visto
na Figura 9, pode ser dividido em sub-sistemas para se visualizar

melhor seu funcionamento:

. Alimentacdo Elétrica de 110V:

Compreende © fornecimento de energia elétrica de 110V para
trés tomadas de uso geral (localizadas no painel elétrico do equi-
pamento), quatro variadores de voltagem (V1-V4), um compressor de
ar, um explosimetro e um milivoltimetro indicador de temperaturas
(dadas em milivolt e monitoradas pelos termopares TpP-1 a TP-7) ,se-
lecionadas por uma chave multicanal que era conectada a uma Jjunta-
fria de COC (banho de gelo)'que servia como ponto de referéncia

para as leituras em mV.

. Alimentacao .Elétrica de 220V:
Compreende o fornecimento de energia elétrica de 220V para uma
tomada de uso geral, dois controladores "on-off" de temperatura e

um indicador/registrador de temperatura de seis pontos.

. Aquecimento do Sistema de Reacgao:

0 aquecimento do sistema era cbﬁposto por quatro circuitos in-
dependentes e realizado por qguatro resisténcias (R1-R4) conectadas
a variadores de voltagem providas de amperimetros dispostos no

painel.

As resisténcias R1, R2 e R3 serviam'para aquecer o tubo do rea-

tor, e a resisténcia R4 aquecia o coletor de pesados.



74

02181373 VWN3LSIS ‘6vdnold

010714 vAVdWY
T3NIVd ON SVAVWOL

€Y 1y 73NIvd ON
OHL3WIY3dWY @ -— ? uw 4Hu ) e VOVWOL A o‘mw
AOiL Jl/ €A M u
A . r‘;

fo- ¢
A
- 2] ° 9
W3IOVLIOA 30 HOAVIHVA B Nt =1— ] -
SOLNOd 9 30 vHNLVH3dW3L 30 HOQVHLSIO Ly | _/_\_ H‘ﬁﬁu\
J
SOQVS3d 30 H0L3100 0Q OLN3WIDINOV 30 HOLSIS3Y vy oo [%en° j . fors 4 [z
e TX) 9% 3¢z 22
HOIY3 NI 3L43NI OLI31 00 OLNIWIOINOY 30 HOLSISIY €y Ph 4d ,
0214)TWAYD OLI37 0G OLN3IWII3NOV 30 HOLSIS3Y 2y 2y j
+
¥OI¥3dNS 3LHINI 01137 00 OLNIWID3NOV 30 HOLSISIY Ly po™M 2
B - o Lo
Yvdowy3l di v N
Y, ”HI 30 HOSSIUIWOD -
o0
VL9010 OHLIWILIOAITIW AW 0a 0.0 Sso.
] -]
VHNLVYIAWIL 30 OYIVIIONI VHYd VHOL313S 3AVHD o) e
' 2-dl <5 - ° 9
S0QVS3d 30 8013700 0G VHNLvY3dW3L 30 HOAYI04LNOD 29 f-dl ————F% 3 ° § o pa
pdl <————T5 b — ¢ 7] -
(001} W1VD OLI31) HOLY3Y OQ VHNLVYE3dWIL 30 HOQYI0HLNOD 12 §-dy <———t=g—% ° 9
9-di <———— 9 b— 14
¢~dl <———T o S ? 1y
! 6VHNOI4 VO VAN3IO3T
m | u

»

l|l”wﬂl|_yav>9|_|J : X

o1—
of—
Ea
—
‘,4/"\__/\
2338
N -
© o
)
1
~ ~
o T

o) s
&




75

R2 e R4 eram conectadas a relés eletromagnéticos gue executa-
vam a acao de controle de temperatura do leito catalitico e do
coletor de pesados, orientados pelos controladores Cl e C2,respec-
tivamente, os quais monitoravam as respectivas temperaturas atra-

vés dos termopares TP-1 e TP-7.

4.1.5. Sistemas Auxiliares

Com a finalidade de complementar a operacionalidade da unidade
de reacao e/ou auxiliar uma operacdo segura, dispunha-se ainda dos

seguintes sistemas:

4.1.5.1. Linha de Ar Comprimido

Um pequeno compressor fornecia ar comprimido na pressao cons-—
tante de 20 psig, indispensavel para a perfeita operacao do con-—
trolador de pressdo do sistema e do transmissor de pressao dife-

rencial da linha de mondxido de carbono.

4.1.5.2. Dispositivos de Seguranca

Testes envolvendo o monoxido de carbono sdo sempre de alto
risco, devido a sua altissima toxidez, principalmente quando asso-
ciado a um gas de grande poder explosivo, como € o caso do hidro-
génio. Estes fatores, associados ao fato de o sistema operar a
pressbes relativamente elevadas, portanto com sérios riscos de va-
zamentos acidentais, e températuras gue iam de 200 a 4500C, exi-

giram cuidados especiais no manuseio de todo o equipamento.
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Para prevenir e evitar acidentes altamente indesejaveis dis-

punha-se de:

- Um explosimetro munido com detector e alarmes visual e sono-
ro que indicavam teores criticos de gases explosivos . na at-
mosfera ambiente. O detector deve estar colocado em um ponto

critico do equipamento (normalmente proximo ao reator);

- Equipamento individual para respiracao artificial, tipo au-
ténomo, com oxigénio suficiente para 20 minutos por cilindro

(usado em condicgdes excepcionais de reparo e/ou operacao);

- Ventilador/exaustor de alta poténcia, dirigido estrategica-
mente para pontos criticos e que permitia a rapida diluicgao

dos gases provenientes de eventuais vazamentos;

- Capela de acrilico instalada sobre o botijao de monoxido de
carbono, ou mistura contendo CO, com saida direta para a at-
mosfera, através de mangueira tipo cristal, e sujeita a in-

jecdao de ar comprimido para a purga;

- Disco de ruptura (100 kgf/cmz) instalado apds a saida dos

coletores de alta pressao;

- Sistema de aterramento dos circuitos elétricos do eguipamen-

to.

Além destes dispositivos de seguranca, citados acima, cuidados
especiais qgue envolviam testes exaustivos de vazamento eram rea-
lizados antes e durante a operacao da unidade. Estes testes eram
feitos primeiro com N, com o reator carregado, ainda fora da uni-
dade, a frio, e depois com N2 e H2 a frio e a quente com o reator

ja montado na unidade de testes.
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4.1.6. Modificacdes e Adaptacdes Introduzidas no Sistema de

Reacao

0 equipamento basico utilizado foi adaptado por REINHARDT4 pa-
ra a sintese Fischer-Tropsch. Seguindo-se sugestdes do mesmo e
com a experiéncia obtida na operagao do sistema foram introduzidas,
antes e ao longo do trabalho, algumas modificacdes e/ou adaptagodes
visando-se, principalmente, tornar as operacdes mais simples e con-
fidveis, sempre com o objetivo de melhorar a qualidade dos resul-

tados a serem obtidos.

A principal modificacao tentada logo de inicio consistiu em
introduzir um cromatografo a gas,conectado em linha na saida do
sistema, para evitar problemas de amostragem do gas residual e per-
mitir o monitoramento direto da reacdo,e avaliar "in loco" o de-
sempenho do catalisador. Esta tentativa resultou frustrada devido
a problemas de reprodutibilidade e tempo das analises devidos prin-
cipalmente a grande oscilacao da tensao de alimentacao do cromato-
grafo e registrador, mesmo quando ligados a estabilizadores de
voltagem. A rede de energia elétrica do laboratorio em que o equi-
pamento estava:ustakxb,-devidb.sobretudoAa arandes variacdoes ' de
demanda (motores de diversas poténcias e operando intermitente-

mente), ndo permitiam a instalacao de equipamentos muito sensiveis.

Entre as principais modificagées.e/ou adaptacoes introduzidas

no sistema operado por REINHARDT4,e que lograram sucesso, pode-se

destacar as seguintes:

- 'Utilizacao de mistura HZ/CO/Ar previamente preparada, que
garante uma alimentacao de gas de sintese com composigao
constante e introduz um elemento inerte (argonio) que faci-

lita os calculos € analise dos produtos gasosos;
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Introducao de um coletor de gas a entrada do reator para per-
mitir a amostragem do gas de sintese durante a operagao nor-

mal do reator;

Introducido de coletores de gas para a amostragem, apos purga

continua, do gas residual;

Montagem das resisténcias de aquecimento em calhas ceramicas
bem como acondicionamento do material isolante em secgoes
completamente independentes e gue permitiam,portanto, um
aguecimento e, principalmente, resfriamento diferenciado nas

trés regides do leito do reator;

Acoplamento.no alto do reator, de uma escala de leitura da
posicdo do termopar movel axial, préviamente calibrada, ope-
rada manualmente a partir da base do sistema (Havia neces-—
sidade de utilizacao de escada para a leitura,> anteriormen-
te);

Introducao de um termémetro laboratorial no.interior do flu-
ximetro de filme, permitindo o contato continuo do mesmo com

o gas efluente e melhor correcao dos dados de vazao;

Utilizacdo de um ventilador de grande poténcia para auxilio

no resfriamento e controle de temperatura do reator.

Catalisadores

4.2.1. ConsideracoOes Gerais

Foram estudados dois catalisadores de ferro fundido, proveni-

entes da unidade de sintese de amdnia da Nitrofértil/PETROBRAS,lo-

1

calizada em Camacari, Estado da Bahia. Um deles é o catalisador

neste trabalho, convencionou-se chamar de catalisador de fer-
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ro fundido virgem (FFV) devido ao fato de ainda nao ter sido uti-
lizado no processo de sintese de amdnia. E o mesmo catalisador u-

4.'0 outro é o catalisador de

tilizado no trabalho de REINHARDT
sinteses de amonia ja utilizado, e descartado deste processo, ao
que convencionou-se chamar de catalisador de ferro fundido desati-
vado (FFD). S3do desconhecidas as causas de desativacao deste cata-
lisador para a sintese de amdnia no processo da nitrofertil. Os
estudos com este catalisador "desativado" permitiram, portanto, a
comparacao de seu desempenho frente ao catalisador de mesma natu-
reza, porém virgem, testado para a sintese Fischer-Tropsch no tra-

balho de REINHARDTZ

, que estudou o efeito das variacoes de pres-—
sdo, temperatura e razdo molar de alimentacao sobre a distribuicao

e a seletividade dos produtos.

O catalisador de ferro fundido apresenta uma composigcao muito
parécida com a magnetita natural e, geralmente, & preparado a par-
tir desta. A Tabela 6, salienta a semelhanca existente, a luz do
espectro da analise por Difracao de Raios-X. A Tabela 7 mostra a
composicao do catalisador FFV..Esta tabela mostra que o ferro esta
presente em alta condentragéo, como principal metal constituinte.

Encontra-se sob a forma do espindlio FeO-Fe,O0 Os Oxidos de po-

3-
tissio, aluminio, etc., podem agir, durante a sintese, como pro-

motores.

Durante a ativacdo parte do espinélio é reduzido a ferro meta-

lico .

4.2.2., Catalisador de Ferro Fundido Virgem (FFV)

Os catalisadores provenientes da Nitrofértil eram de granulo-

metria muito alta para serem testados em nosso reator experimen-
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tal. O catalisador FFV recebido na faixa granulométrica de 2 a 4

cm teve, entao, seu tamanho reduzido para duas faixas de interesse:

1,02 mm)

. — 14 + 20 mesh Tyler (dp

. — 4 + 6 mesh Tyler (dp = 4,06 mm)

TABELA 6 - Comparagao entre os catalisadores FFV e FFD e a magne-

tita natural, analisados por Difracao de Raios-X.

Distancia Interplanar

Ne do Intensidade

Pico Relativa cat.Frvi Cat. F¥D* Ma;miitar%¢.4.
1 14 4,83 4,838 4,834
2 51 2,95 2,960 2,971
3(3a/3b) 100/14 2,52 2,525/2,416 2,534/2,428
4 (4a/4b) 26/24 2,09 2,140** /2,094 2,108
5 10 1,71 1,710 1,714
6 43 ' 1,61 1,611 1,615
7 31 1,48 1,482 1,484
8 3 1,33 1,278 1,327
9 5 . 1,28 - 1,281

* yVer Figura 10.
**N3o identificado.

TABELA 7 - Composicdo do. catalisador Frv?
Componente % em massa
Fe total 67,10
Fe;0, 92,60
A1203 2,77
cao 2,60
Sio, 0,64
K,0 0,51
MgO 0,24

Qutros 0,64
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0. objetivo, neste caso foi o de estabelecer uma provavel in-
terferéncia de efeitos difusivos nos resultados obtidos com os ca-
talisadores de dp = 1,88 mm, suspeitas registradas em trabalho an-

terior4.

Como as reacoes da sintese Fischer-Tropsch constituem um pro-
cesso altamente exotérmico, houve necessidade de diluir-se a massa

catalitica com particulas inertes de silica.

Tanto para o FFV como para o FFD foram utilizadas particulas
de silica previamente selecionadas, de faixa agranulométrica - 14 +

20 mesh Tyler (1,19 a 0,84 mm).

0 reator foi carregado em trés etapas: no fundo do tubo do
reator (saida dos produtos) foi compactado um leito de silica, se-
parado por uma fina tela de ago do leito catalitico propriamente
dito (mistura de catalisador com silica), e, finalmente, carregado
na secc¢ido superior do tubo (entrada dos gases), também existindo

entre estes dois ultimos leitos uma tela de aco.

A Figura 9 mostra a disposigao do material com que era carre-

gado. o reator, e o Quadro 4 resume suas principais caracteristicas.

4.2.3. Catalisador de Ferro Fundido Desativado (FFD)

O catalisador FFD foi reduzido & faixa granulométrica - 8 + 14
mesh Tyler (2,58 a 1,19 mm), tendo-se considerado a partir dai um
diametro equivalente de particula,dp = 1,88 mm, compativel com o
utilizado por REINHARDT4, péra fins de comparacao entre os cata-

lisadores.

Para este catalisador utilizou-se uma diluicao de 1l:1 em volu-

me com silica no leito catalitico. O Quadro 4 mostra suas princi-
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LEITO INERTE SUPERIOR

.

[}

LEITO CATALITICO

LEITO INERTE INFERIOR Legenda:

-

- TELA DE AGO
PARTICULA DE SiO;

PARTICULA DE CATA-
LISADOR

® &

FIGURA11: DISPOSlCﬂO DE CARREGAMENTO DO LEITO DO REATOR

QUADRO 4 - Principais Caracteristicas dos Leitos Cataliticos

Tes-
tados.
Catalisador . FFV FFD
Caracteristicas - 14 + 20mesh - 4 + 6 mesh - 8 + 14 mesh
d, (mm) 1,02 4,06 1,88
m_p  (9) 100,0 100,0 306,9
Msio, (g) 500,0 500,0 209,7
h (cm) 20,7 19,8 14,9
o_ (g/cm’) 2,86 2,86 3,75
N (g/cm) 1,86 1,94 2,18
¢ (adimensio- 0,35 ' 0,32 0,42
nal)
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pais caracteristicas.

4.2.4. Ativacdo dos Catalisadores

Para a ativacao (reducado do ferro) dos catalisadores foi wuti-

lizada uma corrente de hidrogénio puro, sob pressao de 0,5 MPa (5

atm).
O Quadro 5 apresenta as condigboes de ativagao utilizadas.
Sobre as condicOes apresentadas, cabe fazer as seguintes A ob-
servacoes:
1. A temperatura inicial, definida no Quadro 5, refere-se ao

inicio do fluxo de H,. Alcangou-se essa temperatura partindo-se da
temperatura ambiente e aquecendo-se com N, nas mesmas condigoes de
velocidade espacial e velocidade de aquecimento mostradas para e}
hidrogénio.

2. Para.o catalisador FFD foi realizada uma ativacao antes de
cada corrida, aO'passo.que para o éatalisador FFV foi realizada a-
penas uma ativagao para as corridas com s = 8, 12 e 4 Nml/g cat.
min e para T = 310°C, e novamente s = 8 Nml/g cat. min, nesta or-

dem, no caso do catalisador com dp = 1,02 mm.

4.3. Metodologia de Operacao

Descreve-se a segquir os procedimentos rotineiros de operacao,
assim como algumas calibragoes que se fazem necessarias para o

correto desenvolvimento das corridas experimentais.
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4.3.1. Calibracio dos Instrumentos de Medigao e Testes Preli-

minares
4.3.1.1. Termoelementos

Todos ©s termopares eram de ferro-constantan do tipo J e ca-

librados periodicamente de duas formas:

1) Tomando-se um banho de gelo para a referencia de 0°C e agua

destilada em ebuligao para 100°c;

2) Permutando-se as posicdes dos termopares do equipamento e

comparando seus sinais (mV) para uma mesma temperatura.

O milivoltimetro digital, usado para a indicacao da tempera-
tura medida pelo termopar interno central, foi periodicamente tes-

tado contra um instrumento multiteste digital da marca ENGRO.

4.3.1.2. ManoOmetros

Os mandmetros, do tipo Bourdon, foram calibrados no trabalho
de»REINHARDT4, O que se fez posteriormente foi a calibracao hi-
draulica do mandometro de entrada do reator e a checagem dos outros

mandmetros mediante teste estatico na propria unidade.

A Tabela 8 relaciona os diversos mandmetros instalados na uni-

dade.

4.3.1.3. Testes Pré-operacionais

Antes de cada operacdo da unidade eram feitos testes de vaza-
mento nas linhas utilizando-se solucdo diluida de detergente. Tes-

tava-se o sistema de aquecimento bem como o restante do sistema
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TABELA 8 -~ Manometros

POSICAO NA UNIDADE v FAIXA NOMINAL
Sistema de coleta do gas de alimentacgao 0-7 kgf/cm2
Entrada do reator 0-200 kgf/cm2
Saida do reator 0-200 kgf/cm2
Saida dos coletores de alta pressao 0-40 kgf/cm2
Saida do coletor de baixa pressao 0-7 kgf/cm2
Saida da valvula de controle 0-4 kgf/cm2
Mandmetro de mercurio 0-150 mm Hg

elétrico, a linha de fornecimento de ar comprimido, e fazia-se uma

purga exaustiva dos coletores de gas.

Para carregar-se o leito catalitico o tubo do reator era re—
tirado da unidade e, antes de recolocado, tinha seu sistema de ve-
dagao superior (cabegote do reator) testado com N, a 5. MPa (50

atm), estaticamente, durante o pernoite.

As resisténcias elétricas antes do condicionamento do isolan-
te externo eram testadas contra um multimetro digital, e repara-

das, guando necessario.

Antes de uma corrida (ou uma série de corridas) as vazoes
eram testadas com oOs gases puros e recalibradas com fregliéncia.
Alguns testes de checagem de vazao também foram realizados apos

algumas corridas gquando havia qualguer suspeita de descalibragao do

sistema.
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4.3.2. Procedimento Operacional

O que se relata a seguir sao procedimentos rotineiros de ope-
racao do sistema mostrado nas>Figuras 4, 5 e 6. Para tal, divide-
-se o topico em dois subitens que descrevem as duas etapas funda-
mentais para a obtencdo dos produtos de sintese: a ativagao do

catalisador e a operacado do sistema em regime "permanente”.

4.3.2.1. Procedimento Operacional para a Ativag%o do Catalisa-

dor.

Os catalisadores estudados foram ativados sob corrente - de

hidrogénio puro.

O reator, inicialmente pressurizado com N2, era submetido a
uma corrente de H2 puro para purga, ao mesmo tempo em gue se pro-

curava acertar concomitantemente sua pressao e vazao.

Alcancados os pontos de operacao iniciava-se o] aquecimento

que era conduzido em trés etapas:

1. Aquecimento a velocidade constante e previamente estabele-

cida (Programacdo Linear de Temperatura) ate 400°¢;

2. Manutencao da temperatura no patamar de 4000C, por um pe-

riodo determinado, sob continuo fluxo de H2;

3. Resfriamento controlado sob corrente de H2 e/ou N2 ate uma
temperatura éeguramente abaixo da temperatura de reacao de-
sejada. Quando a experiéncia para coleta de dados era rea-
lizada logo ap0s a ativagao, mantinha-se o fluxo de Hz(ago—
ra acertado para o novo valor operacional) e iniciava-se a
introducéo do CO. Caso contrario, o reator era mantido a

temperatura de 100°C sob pressdo estatica de N, ate a pro-
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xima operacao.

4.3.2.2. Procedimento Operacional para a Obtencao do Regime

Permanente

Estando o reator inicialmente pressurizado com N2, iniciava-se
a alimentacao do gas de sintese eeram acionados os circuitos auxi-
liares: aquecimento do tubo do reator e do coletor de pesados, ar

comprimido e agua de refrigeragao do condensador.

A pressao de saida dos botijdoes deve ser a mesma de calibra-
cdo (feita anteriormente), ligeiramente superior a pressao de tra-

balho.

A vazdo do gas de sintese era continuamente incrementada atra-
vés de valvula micrométrica, ate ser alcancado o valor de opera-
cao, na pressao desejada. Em geral, levava-se cerca de meia hora
para fazer estes ajustes, apds o que ligava-se o sistema de con-
trole automatico de pressao para gqgue as condigodes fossem- mantidas

constantes.

Uma vez constatada a regularidade das vazoes de H2 e CO - o
que se identificava pela continua checagem da indicagao dos trans-
missores de pressdo. diferencial — podié—se amostrar o gés de ali-
mentacao purgando-se parte deste através do coletor situado logo
antes da entrada do reator (ver Figura 4). Através de uma valvula
redutora de pressao, e de um mandmetro situado nesta linha, podia-

-se coletar o gas a pressao de 5 kgf/cmz, normalmente suficiente

para as analises necessarias.

Durante essas etapas o sistema permanécia sob aquecimento continuo e con-
trolado e, a medida em gue se ia atingindo a temperatura de ope-

ragao, havia necessidade de correcgdes na abertura da valvula mi-
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7

crométrica auxiliar de saida, para que a pressao se mantivesse no
valor desejado. Durante este regime de "start-up", transiente,ape-
nas um dos coletores de alta pressao ficava operando, ao passo em

gque o outro e o coletor de baixa pressao ~ permaneciam fecha-

~dos.

A temperatura do sistema era acompahhada atraves da variagao
da posicao do termopar axial, que verificava a temperatura ao
longo de todo o tubo, e dos termopares auxiliares colocados em
contato com o tubo do reator, pelo lado externo. Estes termopares
davam uma boa indicacdao — pela evolugao de suas temperaturas —
dos ajustes necessarios na corrente que era fornecida através dos
guatro variadores de voltagem. Visto que a inércia térmica do co-
letor de pesados era menor do.que a do reator, havia necessidade dé.
um ajuste mais freqgliente em sua corrente de aquecimento, para que
se pudesse aquecé-lo lentamente e, depois,.manté—lo na temperatu-
ra de ZOOOC, o que era feito através de um controlador independen-

te.

Atingido o regime estacionario — considerado como sendo a ma-
nutencao das condigbes operacionais (temperatura, vazao e pressao)
por um periodo de 30 min — tinha inicio a coleta de dados pro-

priamente dita.

0 coletor de alta pressao que estava operando no regime tran-
siente era substituildo pelo outro coletor de alta pressdo, previa-
mente pressurizado com N, na pressao de operacao (ou, levemente
inferior), e a temperatura do leito catalitico era tomada alter-
nativamente em pontos eqliidistantes a cada cinco minutos. As lei-
turés eram feitas sempre no sentido descendente” e esperava-se até
alcancar-se o equilibrio de temperatura em cada ponto medido. No

intervalo entre as leituras, o termopar axial (que era usado como
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tomador de impulso para o controlador era deixado na posicao cor-

respondente & maior temperatura observada na leitura anterior.

ApOs guatro horas em regime permanente tomava-se uma- amostra

do efluente gasoso para a analise cromatografica do gas residual.

Eventualmente, outros dois coletores de gas eram usados para
amostragem durante a corrida para se ter idéia das condigdes de
estabilidade na formacao de produtos durante o regime tido como
estacionario.

A amostragem do gas residual era feita a pressao de 5 kgf/cm2

apds purga de cinco minutos com o gas efluente do reator.

A vazao de saida era medida periodicamente, pelo menos cinco
vezes durante o regime estacionario, e a média dessas medidas (cor-
rigidas para as CNTP) era . tomada para fins de calculos de con-

tracao de volume.

0 liquido efluente, acumulado num dos coletores de alta pres-
sao durante as quatro horas de regime estacionario, era entao
passado. ao coletor de baixa pressao, de onde era amostrado apos
ter sua pressido reduzida e purgado com o auxilio de Nzique servia

também para esvaziar completamente o coletor de alta pressao) .

0 liquido assim obtido, cdnstituido por uma fase aquosa (ama-
relada) e uma fase organica de cor escura (marrom) sobrenadante gera
acondicionado. em frascos de vidro, hermeticamente fechados, pre-
viamente tarados, e guardados em um refrigerador doméstico até que

pudesse ser analisado por cromatografia.

Feitas as amostragens, fechava-se o botijao de monoxido de

S ‘ . . o :
carbono e ajustava-se o sistema de aquecimento para 100°C, ao que
a reacao cessava, a pressao caia, e o sistema era lentamente res-

friado, primeiro sob corrente de H2 e, posteriormente, sob corren-
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te de N,. Durante o resfriamento dava-se o arraste de produtos pe-
sados presentes no leito do reator e, eventualmente, na linha de

saida.

Ao final do resfriamento, desligava-se todo o sistema e o

2

reator ficava pressurizado com N, a 5 kgf/cn”™, a 1000C, até a pro-

xima corrida.

A coleta de produtos sOlidos era realizada também sob fluxo
de N,, com o coletor de pesados agquecido a 2000C, apos o término

da corrida.

4.3.3. Teste de Reatividade com Leito Inerte

O primeiro teste da unidade experimental foi realizado com to-
do o reator recheado apenas com silica, de granulometria - 14 + 20
mesh (dp = 1,88 mm) a 240°C e sob press3o de 3MPa (30atm). A sili-
ca que recheava o leito era cuidadosamente selecionada e posteri-
ormente lavada com agua régia e exaustivamente com agua destilada,

apos o que era secada em estufa a 105 - 110°c.

Um resumo dos parametros operacionais & dado no gquadro a se-

guir.
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QUADRO 6 - CondigOes operacionais do teste de reatividade do sis-

tema de reacao.

Temperatura de operacgao: 240°¢

Pressao de operagao: 3MPa (30atm)
Velocidade espacial: 480 Nml gés/cm3 . h
Vazao de Hy: : 80 N1l/h

Vazdo de CO: | 40 N1/h

Duracao do regime estacionérié: 5 h

Temperatura do coletor de pesados:ZOOOC

Temperatura da acua do condensador: 20°¢c

Altura do leito inerte (SiOz): 780 mm
Apbs cinco horas em regime permanente foi coletada uma amos-
tra do gas efluente que analisada por cromatografia nao acusou a

presenca de gqualquer produto de reacgao.

A vazio de saida também n3o era alterada em relacao a vazao
de entrada, o que confirmava a inércia do leito de silica e do res-
to do sistema quando colocado sob condig¢oes normais de operacgao,

porém na auséncia de catalisador.

4.3.4. Procedimentos Experimentais

Ao todo foram realizados mais'dé 20 testes experimentais, além
das ativacgOes necessarias, envolvendo ~“trés catalisadores dis-

tintos.

Destes testes, alguns foram repeticgdes para confirmacao de re-
sultados e/ou obtencao dos dados em condicdes de operacao mais

rigidamente controladas. Algumas corridas também tiveram gque ser
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repetidas simplesmente para a coleta de gas, que as vezes se es-—

gotava sem gue se conseguisse terminar todas as analises.

Os testes mais significativos e dos quais derivam os resulta-
dos apresentados neste trabalho sdo relatados a seguir, agrupados

segqundo o tipo de catalisador empregado.
\j

4.3.4.1. Catalisador de Ferro Fundido Virgem (FFV)

Estudou-se o comportamento deste catalisador para dois tama-
nhos de particula diferentes, com pressao de operacao igual a 2MPa

(20atm) e vazao molar H2/CO igual a dois.

Em uma primeira etapa trabalhou-se com tamanho dé particula
entre 14 e 20 meshv(dp = 1,02 mm). Com este catalisador foram es-
tudados o efeito da variacao de temperatura, inclusive em condi-
cSes de metanacdo, efeitos de desativacao provocados pelo uso e
medidos pela repeticao de uma corrida inicial sem reativagao do

catalisador, e o efeito da variacao da velocidade espacial.

Trabalhou-se, posteriormente, com o mesmo tipo de catalisador,
porém com tamanho de particula variando entre 4 e 6 mesh (dp==4,06
mm) em uma condigao fixa.com intuito de se medir os efeitos da va-
riacdo do tamanho de particula, comparando-se seus resultados com

o catalisador anterior.

‘0 Quadro 7 mostra o resumo das principais condigOes operacio-

nais empregadas no estudo do catalisador de ferro fundido virgem.

4.3.4.2. Catalisador de Ferro Fundido Desativado (FFD)

Com o catalisador FFD operou-se a pressao mais :'severa, 3MPa
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(30atm),. e.estudaramse os efeitos da variacao de temperatura para
particulas entre 8 e 14 mesh (dp = 1,88 mm), operando-se com razao

molar H2/CO entre 2,0 e 2,6.

O Quadro 8 mostra o resumo das condicOes empregadas no estudo

deste catalisador.

4.4. Metodologia de Analise dos Produtos

Todas as analises dos produtos, bem como do gas de alimentacao
e das misturas-padrido utilizadas nas analises, foram realizadas com
técnicas de cromatografia em fase gasosa, usando-se detectores de
condutividade térmica e de ionizacdo de chama em colunas empacota-
das, para a analise dos produtos gasosos e da fracao ligquida agquo-
sa; para os produtos liguidos organicos utilizou-se coluna capi-

lar com detector de ionizacao de chama.

4.4.1. Analise do Gas de Alimentac3o e da Fracdo Gasosa Resi-

dual

Entende-se por fracao gasosa residual a mistura, composta por
produtos de reacdo nao condensados a temperatura ambiente na pres-

s3o de trabalho e pelo gas de alimentagdo que nao reagiu.

A analise dos gases nao seguiu uma metodologia uniforme ao
longo do trabalho. Assim, utilizou-se a metodologia descrita por
REINHARDT4 para os produtos do catalisador de ferro fundido desa-
tivado .~ “e. . . introduziu-se outra no caso do ferro fundido

virgem.

As principais razdes que devem ser apontadas para a modifica-
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cdo do método de analise, devem-se sobretudo a tentativa de se me-
lhorar a qualidade dos resultados obtidos com a analise da fracao

gasosa.

O Quadro 9 mostra as condigOes operacionais utilizadas nas
analises do efluente (As Figuras 10, 11 e 12 mostram cromatogramas

tipicos).

De seu exame pode-se observar que para se obter a quantifica-
cdo dos principais componentes da fase gasosa teve-se que submeter
as amostras a qguatro analises distintas, utilizando-se dois tipos
de colunas diferentes, combinadas com dbis tipos de detector e

dois gases de arraste.

Levando-se em conta essa configuracao, as principais modifi-

cacBes introduzidas na analise da fracao gasosa foram:

- Introducdo de uma analise adicional, utilizando-se DIC para
analise de hidrocarbonetos,o que permitiu n3o s6 a detecgao
mais confiavel desses componentes como também verificar e
guantificar a presenca de compostos pesados, isoparafinas e

insaturados na fracao gasosa;

- Purga para coluna de Peneira Molecular 5A até a temperatura
de 180°C sob hidrogénio nas analises de CO e CH, visando

menor interferéncia de picos de produtos mais pesados;

- Substituicao de He por H,, sem prejuizo significativo para

as analises, diminuindo-se o .custo das operacgoes;
- Introducao de Programador Linear de Temperatura;

Além destas modificacbes, deve-se citar ainda como fator de
importancia a utilizacao de mistura-padrao H2/CH4 com teores pro-

ximos aos obtidos na reacao.
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Como pode ser observado no Quadro 10, a analise dos diversos
componentes foi feita por etapas. Visto que nao se conseguia ob-
ter todos os componentes em um mesmo cromatograma, havia necessi-
dade da introducdo de padrdes externos para sua quantificacao.Is-
so gerou algumas distorcoes nbs resultados, que dependem, sobre-
tudo, da reprodutibilidade das areas gquantificadas pelo integra-

dor para uma mesma amostra.

As vezes tornavam-se necessarias mais de dez injec¢Oes conse-
cutivas de uma mesma amostra para que se obtivesse a reprodutibi-
lidade desejada. Adotou-se como critério a reprodutibilidade a
execucao de cinco injec¢des consecutivas de uma mesma amostra, com

margem de cerca de 10% de erro.

Como o CH, podia ser detectado em todas as configuragées de
analise usadas, pensou-se em utiliza-lo como base de calculo para
a detérminagéo das quantidades absolutas de todos os componentes
detectaveis sob estas condigbes. A baixa reprodutibilidade, con-
tudo, do pico de CH4 obtido com gas de arraste N2, nao pérmitiu a
realizacao desses calculos para o catalisador FFD.

Para o catalisador de ferro fundido desativado aplicou—se a

4

metodologia utilizada por REINHARDT ~, de comparagao das relacoes

de area como mostrado no Apéndice 2.

O mesmo se deu no caso do CO, cujos picos obtidos foram, em

geral, de baixa reprodutibilidade.

Assim, os dados apresentados para a concentragao de H2 foram
obtidos pela comparagao direta das areas medias obtidas das amos-

tras e do padrao utilizado.

Para o catalisador de ferro fundido virgem, visto que neste

caso tinha-se a presenca de argonio no efluente gasoso, adotou-se
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uma metodologia diferente, objetivando-se tirar vantagem deste pa-
dr3o interno. Todavia, alguns problemas provocados principalmente

pela ma resolucdo do pico de argdnio na analise com hidrogénio e
baixa reprodutibilidade do pico de co, permitiram a obtencao de
resultados apenas satisfatdrios, de validade quantitativa abaixo da

desejada.

A descricdo abaixo mostra o procedimento de analise adotado

para cada componente:

a) Catalisador de ferro fundido virgem (FFV):

Analise de H2: O hidrogénio foi analisado por comparacao dire-

ta entre a area média obtida para o pico da amostra de gas resi-
dual e a area média obtida para o pico do H, do gas de alimenta-
cao, tomado como padrao (63% H,, em volume). Foram feitas injecodes

do padrdo atée se obter boa réprodutibilidade do pico (desvio- padrdo
médio = 1,2%) antes da injecdo da amostra, em igualdade absoluta de

condigOes experimentais .

Analise de CO: O mesmo procedimento foi utilizado para o0 mono-
xido de carbono. Neste caso o padrao continha 32% de CO, em volu-
me, e a reprodutibilidade média do pico foi de 1,1% em termos de

desvio-padrao.

Analise do Ar: O argdnio, de forma analoga ao H, e ao Cco, foi

analisado por comparacao direta com o padrao.

Para esses trés gases foram considerados os dados obtidos na

separacao por coluna de peneira molecular 5A.

Analise do CO,, CH, e demais produtos gasosos: Da analise em
Porapak N obteve-se a relagao molar COz/CH4; da analise de hidro-

carbonetos se obteve as relacOes massicas dos hidrocarbonetos,quan-
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tificados em relacao ao metano. Para tanto, fez-se uso dos fatores

que sao mostrados na Tabela 9.

TABELA 9 - Fatores de resposta utilizados na analise de hidrocar-

bonetos (DIC) para % em massa .

Componente Fator de resposta
Metano _ 1,00
Eteno 0,97
Etano 0,97
Mistura C3 0,99
Iso-butano 0,89
Mistura C4 0,89
Mistura Ce 0,93
Mistura C6 0,95
Mistura C7 - 0,97

/'y os fatores multiplicativos
C02 CH4

para correcao das areas do CO, e do CH4 (DCT) foram 157 e 213,

Para a obtencao da razao Y
respectivamente .
b) Catalisador de ferro fundido desativado (FFD):

Para o catalisador FFD a metodologia aplicada foi a que esta

descrita no trabalho de REINHARDT 4;

4.4.2. Analise da Fracdo Liquida Organica

O produto liguido obtido na reacdo era constituido por duas

fases distintas. A fase organica, sobrenadante, apOs separada da
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fase aquosa por meio de uma péra de decantacao, era amostrada por
meio de uma microseringa, com a qual era injetada no cromatografo

a amostra de gas para analise.

Foi utilizado um cromatografo VARIAN, modelo V-3700, munido
com coluna capilar e detector de ionizacao de chama, acoplado a um

integrador VARIAN, modelo CDS 111 e registrador VARIAN 9176.

No Quadro 10 estio relacionadas as principais condicoes de

analise.

Outras condic¢des operacionais usadas na analise da fase organi-

ca sao indicadas abaixo:

- Injecao com "split" = 1:150 ml/min;
- Vazao de "make-up" = 25 ml/min;
- Vazao de purga do septo = 2,85 ml/min;

Sensibilidade: 64 x 10”10

x 8;

— Pressao de trabalho: N, = 20 bar, H2 40 bar,

ar sintético = 60 bar.

Uma descricao mais detalhada da coluna utilizada & dada no

Apéndice 1.

Cerca de 0,9 ml de amostra era coletado do frasco apos inten-
sa lavagem da microseringa, primeiro com acetona e depois com a
propria. amostra. ApOs a coleta da amostra absorvia-se um microli-
tro de ar e penetrava-se a agulha no septo do vaporizador, inje-
tando-se a amostra apos cinco segundos, e retirava-se rapidamente

a microseringa, lavando-a em seguida com acetona.

A Figura 15 mostra um cromatograma tipico obtido com velocida-

de do papel igual a 1,0 cm/min.

Para a identificagao dos principais picos foram adotados os

seguintes procedimentos:
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TABELA 10 - Compostos relacionados no cromatograma da Figura 15,

correspondentes & analise da fracao liquida organica

1

yrco.  COMPOSTO becn.  COMPOSTO beca ~ COMPOSTO
1l C2—oxigenados ‘ 31 trans-dodeceno-2 61 eicoseno-1
2 penterno-1 32 Clo—oxigenados 62 n-eicosano
3 n—pentano 33 trideceno-1 63 trans=eicoseno-2
4 C3—oxigenados 34 n-tridecano 64 C18—0xigenados
5 hexeno-1 35 trans-trideceno-2 65 heneicoseno-1l
6. C 4—oxigenados 36 Cll—oxigenados 66 n-heneicosano
7 hepteno-1 37 tetradeceno-l 67 trans-heneicoseno-2
8 n-heptano 38 . n-tetradecano 68 Cl9—oxigenados
9 CS—oxigenados 39 trans-tetradeceno-2 69  docoseno-l
10 octeno-1 40 Clz—oxigenados 70  n—docosano
11 n-octano 41 pentadeceno-l 71  trans—docoseno-2
12 cis—octeno-2 42 n-pentadecano 72 C,,-oxigenados
13 trans-octeno-2 43 trans-pentadeceno-2 73  tricoseno-l
14 C 6—oxigenados 44 C13—oxigenados 74 n-tricosano
15 noneno—1 45 hexadeceno-1 75  trans-tricoseno-2
16 N—-nonano 46 n-hexadecano 7% G l—oxigenados
17 cis-noneno—2 47  trans-hexadeceno-2 77  tetracoseno-1
18 trans-noneno-2 48 Cl 4—oxigenados 78 n—tetracosano
19 C7—oxigenados 49 heptadeceno-1 79 trans-tetracoseno-2
20 deceno-1 50 n-heptadecano 80 C22—-oxigenados
21 n—decano 51 trans-heptadeceno-2 81 pentacoseno-1
22 cis-deceno-2 52 Cls—oxigenados _ 82 n-pentacosano
23 trans—-deceno-2 53 octadeceno-1 83 trans-pentacoseno-2
24 C8—oxigénados 54 n-octadecano 84  C,,-oxigenados
25 urdeceno-1 55  trans-octadeceno-2 85 hexacoseno-1
26 n-undecano 56 C 1 6—oxigenados 86 n-hexacosano
27 C9—oxigenados 57 nonadeceno-1 87 trans-hexacoseno-2
28 dodeceno-1 58 n-nonadecano 88 heptacoseno-1
29 n—dodecano 59 trans-nonadeceno-2 89 n-heptacosano
30 cis-dodeceno-2 60 C 7—oxigenados 90 n-octacosano

91

n-nonacosano
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- Injecao de padrdes (n-hexano; iso-octano, n-nonano e n-octa-
nol) simultaneamente com a amostra, ou em condigOes idénti-

cas de operacao;

- Comparagcao com padr&o testado pelo fornecedor da coluna e
injecao deste nas condigoes de operacado (Obs.: o padrao do
fornecedor contém, entre outros, os seguintes compostos; n-
octano, n-nonano, n-undecano, n—propil—2—ciclohexénol (cis),
n-propil-2-ciclohexanol (trans), n-dodecano, n-tetradecano,

n-pentadecano e n-hexadecano) ;

- - - 65,94,95
- Comparacao com referéncias bibliografica555’56'57’58'64' 594, .

Analogia com compostos de uma mesma série homologa (n-parafi-
~ finas, oa-olefinas, cis-B-olefinas, trans-R-olefinas, n-alco-

ois, etc.).

Alguns tipos importantes, ndo pertencentes as séries citadas
acima, n3o puderam ser identificados. E digno de nota o fato = de
se ter que trabalhar sob condigSes de sensibilidade relativamente
reduzida para ndo se saturar a memoria do integrador. Em alguns ca-

sos foram registrados e quantificados mais de 350 picos.

Para facilitar a apresentacdo dos resultados, os compostos fo-
ram agrupados em séries hom6logas para sua quantificacgao. DIETZ96
observa que os hidrocarbonetos de séries homdlogas respondem  se-
gundo fatores aproximadamente iguais frente ao detector de idniza-
cdo de chama e que, portanto, o valor 1 (um) pode ser assumido pa-

ra esses compostos, sem prejuizo consideravel na qualidade dos

dados dai obtidos.

Para os alcodis e demais oxigenados eventualmente agrupados

como tais, foram utilizados os seguintes fatores de resposta:
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.. 96
TABELA 11 - Fatores de resposta para alcoois -

Alcool (cadeia normal) Fator de resposta (DIC)
Metanol . 0,23
Etanol . 0,46
Propanol 0,60
Butanol 0,66
Pentanol 0,71
Hexanol 0,80

Heptanol e
superiores 0,85

4.4.3. Analise da Fracao Liquida Aquosa

Um cromatograma tipico do que foi analisado nesta fracao apa-
rece na Figura 16. Como pode ser observado na fase aguosa coletada
na fracido liquida, além da agua presente em grande quantidade (Ver
Tabela 15), foram detectados compostos organicos — principalmente
alcodis, aldeidos e cetonas — que devido a sua alta polaridade en-

contram-se ali dissolvidos.

A analise da fracao liguida aquosa foi realizada em duas eta-
pas: em uma delas eram quantificados os principais compostos orga-
nicos dissolvidos, basicamente alcoOis lineares; em uma segunda
analise determinava-se a quantidade'de agua presente em relacao ao
etanol, composto tomado como componente chave para a determinacao

das concentracdes dos componentes detectaveis e identificados.
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FIGURA 16: Cromatograma Tipico da Andlise de Compostos
Orginicos da Fragio Liquida Aquosa.
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4.4.4. Analise da Fracao de Solidos

A fracdo de compostos que nao passava para o condensador e fi-

. ~ o
cava retida no coletor de pesados, a temperatura de 200°C, era re-
tirada com o auxilio de nitrogénio e solidificava-se rapidamente

guando resfriada a temperatura ambiente.

Esta fracao podia ser dissolvida em n-hexano, por exemplo, e
submetida a analise cromatografica. REINHARDT? chegou a analisar
esta fragdo, comprovando a existéncia de hidrocarbonetos saturados

lineares, de alto peso molecular (C acC

10 @ C32)-

Neste trabalho nd3o se analisou esta fracao em virtude de sua
natureza ser bem conhecida, pela pequena quantidade relativa cole-
tada e, principalmente, devido as possiveis danificacdes a que se

submeteria o equipamento de analise (detectores, colunas, etc.) na

separacdo e detecgao desses compostos.

4.5. Metodologia de Calculo

4.5.1. Analise de Gases

— Catalisador FFV:

A introducdo de argdnio no gas de alimentacao embora forneces-
se uma forma de se obter resultados mais confiaveis de conversao,
dificultava a analise de CO2 pois na coluna onde este era separa-
do, juntamente com o metano, nao ha&ia a separacdo do argonio e

monoxido de carbono.

Optou-se, entao, pelo calculo das concentracoes de C02, CH4 e
demais hidrocarbonetos a partir da razao molar C02/CH4, obtida com
DCT e das relacgdes massicas dos hidrocarbonetos detectados, obti-=

das com DIC.
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Sabe-se que

lyy = 1 . (59)

Considerando-se, entao que

Yg * Yoo * Yar v Y + Y + ya+ = 1, (60)
H2 Co Ar Co, CH, C,y
e que
Yi _ X5 . Mol CHy ’ _ (61)
Yy X Mol
CH, CH, i

pode-se calcular a fracao molar de metano pela equacao abaixo:

1- (sz * Yoo * Yar! |
= (62
Yy
Cco X.
2 + 2 16 . i
Moli X

b4
CHy

1 +

Y
CH4

onde xi/x s3ao as relacgdes entre as areas corrigidas dos hidro-

CH

4
carbonetos detectados e do metano, ou seja, as relacgbes entre suas
fracoes massicas. A concentracao de CO2 foi obtida pelo conheci-

mento da concentracao de metano e da relacao yCO /yCH

2 conhecida

da analise.
R

A concentracao volumétrica (molar) de C, no gas residual foi,

portanto, obtida por balancgo.

0 metano fica sendo assim um componente-chave que liga os da-
dos obtidos em dois diferentes detectores, conforme sugerido por

NIJS & JACOB897.

Este método para o calculo da composigao da fracao gasosa leva
em conta apenas os componentes que foram detectados e identifica-

dos.
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— Catalisador FFD:

Para o catalisador FFD foi utilizada a metodologia descrita
por REINHARDT4 gque consiste em analisar um padrao de H2/CH4 e
utilizar o fator dai obtido para o célculo da concentracao desses

dois gases (Ver Apéndice 2).

4.5.2. Analise da Fracao Liquida Organica

Como foi descrito no item 4.4.2, os componentes liguidos da
fracdo organica foram quantificados individualmente e agrupados

em:

. 1 - parafinas

. a — olefinas

. Cis-B-olefinas

. Trans-B-olefinas

. Compostos oxigenados (basicamente alcodis lineares)

. Outros hidrocarbonetos (principalmente iso-parafinas)

Para o calculo tomou-se os fatores ja citados e considerou-se
como 'outros hidrocarbonetos'a quantidade relativa ao balang¢o dessa

fracao.

4.5.3. Analise da Fracao Liguida Aquosa

Para o calculo da fracdo ligquida aquosa levou-se em conta a
relacao XHZO/XEtOH obtlda da anallsebde agua com DCT e das r?la—
cdes massicas entre a acetona, metanol e demais alcodis com o eta-

nol. Houve, neste caso, uma pequena perda de precisao dos calcu-

los motivada pela presenca de compostos detectados mas nao quanti-
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ficados, principalmente devido a auséncia de fatores, nao encon-

trados na literatura.

Sabe-se que, para essa fracao

) x; = 1. . (63)

Considerando que

Xacetona T *MeoHn

C,0H H20

obtém-se

i # EtOH , (65)

XEtoH © !
Xy

1l

EtOH

onde XEtOH é a fracao massica do etanol e i representa a acetona,

agua, metanol e demais alcodis, com excecao do etanol.

Como as relacoes xi/x s3o conhecidas pode-se obter a com-

EtOH,

posicao dessa fracao.

4.5.4. Calculo das Conversoes

Conforme discutido no item 3.2,_ROLEN68 descreve a SFT pela
reacao
. + : :
a CO + bHy —— ¢ C H + cCH, + d Co, + eH,0, (19)

donde se deduz que a razao voluméetrica RV = Qs/Qe pode ser calcula-

da com os resultados da analise dos gases.
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No presente estudo utilizou-se os valores medidos de Q para
o calculo de RV, a partir do gqual calculou-se o fator de contra-

cao, e, definido pela eguacao
€ = (1 - RV) x 100, (66)

Para o catalisador FFV calculou-se também o fator de contra-
cdo pela analise do argdnio efluente, e, , em comparacdo com O gas

de alimentacao (5% Ar, em volume).

Note-se gue como O argdnio € um componente inerte, pelo balan-

co de massa temos que:

e . | (67)

Portanto, para a analise de duas amostras sob condicdes de ana-

lise absolutamente ideénticas:

A A

Qe _ Aramost_ra B Ars (68)
- A - A
Qs Aralimentacéo Axé
AAre
€ = 1 - 3 . (69)
AY

8 _ N _ _
ROLEN6 apresenta também expressoes para o calculo do consumo
de reagentes e formagao de produtos gasosos (CH4 e COZ)’ a partir

- das quais pode-se calcular o rendimento da reagao:

. CO consumido:

a = (YCO)e - RV (yCO)S ; _ (70)
. H2 consumido:
b = (yg )e = RV (yy Jgi (71)

2 2
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- CH, formado

c = RV (yCH4)s - (YCH4)e ; (72)
. CO, formado:

d = RV ¥co,)s = Weo,)e - | (73)

Para o valor médio m = 2,15, fornece a expressao

R =7,2la - 0,43b - 51,9c - 7,944 ' (74)

para o calculo do rendimento de hidrocarbonetos,dados em g/Nm3 gas.

Para o calculo das conversdes e seletividade utilizou-se a me-

todologia descrita por REINHARDT4, definidas como segue:

. Conversdo total do gas de sintese (H, + CO):

100 100-¢

X, +CO ( s v ) [(YH2+ Yeole ~ 100 - (YH2 + Yoo!s!
Yy, Yeo'e ‘
{75)
. Conversao total de CO:
. _ 100 oy _ 100-¢
Xco T v ) [{Yope! 100 (Yoo ! (76)
yCO e
. Conversao de CO para Hidrocarbonetos:
_ 100 100-¢
Xco-uC = - 1egle = “T00 - Weo * Yeo,)s! (77)
(yCQ)e 2

Conversao de CO para hidrocarbonetos com n > 1j;

X = ——— . [Yeple -
Co~C . 1 _ co'e
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. Conversao de CO para CO,:

x {yCOZ)s
co+Co, = —=— . (100 - ¢) (79)

(Yoole

4.5.5. Calculo das Seletividades

As seletividades s3o expressas em percentagem de moles de CO

convertidos, segundo as definigoes abaixo:

. Seletividade para o metano:

100-¢ 100 (80)

(yco)e

S
Xco

= (y ) -
CH4 CH4 s

. Seletividade para o dioxido de carbono:

g 100-¢ 100 | (81)

= (y ) . .
CO Co, s ,
2 2 ¥eole Xco

. Seletividade para os Componentes C; contidos no gas residual:

A seletividade para os hidrocarbonetos mais pesados do que o

metano foi calculada por balancgo:

S

C = 100 - (S + S ) (82)

+
2 CH4 60)

4.5.6. Calculo do Fator de Efetividade

Para a avaliacdo dos efeitos de transferéncia intraparticula,

BORGHARD & BENNETT 2°

propuseram o modelo descrito abaixo, assu-
mindo reacdo de primeira ordem e particulas esféricas de catalisa-

dor.



O balanco diferencial de massa pode ser escrito como

onde:
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(83)

Yy & a concentracdo relativa de hidrogénio, p./p. , baseada na
g A’ Pa

concentracao da superficie;

¢ & distancia relativa r/r0 e

¢ €& o mddulo de Thiele definido pela equacao

onde:

(84)

D & o coeficiente de difusao efetivo através dos poros pre-

le

enchidos com ligquido, e

Pe & a massa especifica da particula.

Assumindo-se equilibrio de fase, e que a particula de

cata-

lisador embora submersa em gas tem seus poros cheios de liquido, o

modulo de Thiele pode ser expresso por

kp
c
¢=r0' ’
Dle HA
onde:
k = leA e HA é a constante da lei de Henry.

Considerando as condigdes de contorno (y = 1, dy/dsg

e €= 0), chega-se a solucgao

(85)
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n o= 2 1 —1}, (86)
¢ | tgh ¢ ¢

para o fator de efetividade, n.

Uma forma mais conveniente para o mdédulo de Thiele é dada por

. ’R 3 .0 -
6 = rO / obs C , (87)

Die Hp CAOn

gue leva em consideracao a velocidade de reaciao observada Robs quan-

do a concentracao de hidrogénio na fase gasosa é.CA .
0

25 A :
BORGHARD & BENNETT utilizaram os segquintes valores:

e}
1]

0,26 Ncm3/g. atm

A
D, = 0,1D,
D, =1,9x 1074 cm?/s para H, no liquido FT.

Para a avaliacdo dos efeitos de temperatura no interior do ca-
talisador, utilizaram a expressao desenvolvida por SATTERFIELD?? :

H
(-8H,) (D) Cay "B

B = 1
xs TO

(88)

onde:
B representa a diferenca maxima de temperatura que pode exis-
tir na particula em relacao a sua temperatura na superfi-

cie, (T-T_)

s méx/TS; utlllzargm o valor (—AH)r = 36 kcal/mol

para o calor de reacao e

AS= 10?3ca1/cm.s.K para a condutividade térmica da particula.

Para levar em conta os efeitos de resistéencia externa (exis-
téncia de filme limitante a difusibilidade térmica), BORGHARD &

BENNETT > tomaram a expressao



122

2 R(- AH_) rg ,
T - T = r .0 _ (89)

s g 33 c

onde:
Tg é a temperatura da fase gasosa e
A & a condutividade térmica da mistura H2—CO, considerada i-

gual a 2,06 x 107% cal/cm.s.K.

88 - Ca -
SMITH descreve um método que possibilita o calculo do fator
de efetividade conhecendo-se as velocidades de reagao para dois
tamanhos de particulas, baseado num sistema iterativo. Para uma

reacdo de primeira ordem, propSe as seguintes relacgdes:

R n
obs.2 - n2 (90)
Robs.l 1
d
b2 __ P2 (91)
¢l dpl

®1 ] toh (3¢90 39,

42 | ton (30,) 30,
onae: 2
_ To /Kife (94)
¢l = 3 M

Dle

Para o calculo dos fatores de efetividade e, conseqglientemente,

dos médulos de Thiele, se pode utilizar a seguinte rotina:

(1) Estimar o valor de n2

(2) calcular n, pela Equacao (90)

1
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(3) Determinar ¢; pela Equagao (92)

(4) calcular ¢, pela Equagao (91)

(5) Calcular n, pela Equagao (93)

(6) Comparar n, estimado em (%) com n, calculado em ( 3). Vol-
tar a ( 2 ) com o novo valor de n, e repetir a rotina até

que An2~seja suficientemente pequeno.

Para a reagao de primeira ordem, considerando-se, por exenmplo,

que
R=kP,, (95)
2
como n = Yelocidade média de reacao (toda a particula)
velocidade de reacao avaliada a superficie externa
(96)
teremos R=nk Py, (97)
2

que fornece a expressao da velocidade de reagao levando em consi-
deracdo os efeitos de transferéncia de massa e/ou calor.

Para o caso de particulas nao isotéermicas o fator de efetivi-

98

dade pode ser maior do gue a unidade””,6 caso em que a velocidade de
reagao observada & maior do que a velocidade intrinseca de rea-

c3o, com relagdo & temperatura da superficie.

4.5.7. Calculo da Razdo de Consumo HZ/CO e da Entalpia de Rea-

cao
A razao de consumo H2/CO e definida como
ANH2
U= — (98)

ANCO

onde:
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AN

1

variacdo do numero de mols de H,, e

ANCO

variacdo do numero de mols de CO, e representa o con-—

. . -~ . - 93
sumo relativo entre hidrogénio e monoxido de carbono™ .

Com a introducdo de um componente inerte ao gas de sintese po-
demos medir a contracdo real sofrida pelo sistema de reacao e de-
terminar o valor de U por balangos de massa, conhecendo-se as con-

centracoes molares de entrada e de saida.

Para o caso do presente trabalho o componente inerte utilizado

foi o argdnio, nos experimentos conduzidos com o catalisador FFV.

Com efeito, temos:

1) Balanco de massa para o argonio:

(Npple = (Nppdg (99)
CAr,e : vAr,e = CAr,s ) VAr,s 7 (100)
Logo,
CAr,s - ve (101)
CAr,e vs

2) Balanco de massa para o monoxido de carbono:

) = (NL.). = AN,

(Negle co's (consumido) (102)

0]

ANgg = CCO,e c Ve T Cco,s - Vg (103)

3) Balanco de massa para o hidrogénio:

). - (N, ). = AN
H,'e Hy's H

(consumido) (1o4)
2
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AN = C . v, _=C .V (105)

Portanto,

AN, . C .V _-C Y

H. H, ,e e H,,S [
2 27 27
= - —- (106)
ANeq Cco,e = Ve ~ Cco,s * Vs
Dividindo por VS, encontramos
ve
C . - C
ANH2 H2,e ﬁs H2,s
AN e
C . —m -—
© CCO,e s CCO,s
s
utilizando o balanco de argdnio,
CH2,e - Rar - CH2,S
U = 7 (108)
Cco,e * RBar ~ Cco,e
onde:
RAr = CAr,s/CAr,e
Ci = concentragao molar do componente i

e os sub-indices e e s representam entrada e salda, respecti-

vamente.

DECKWER et alii93 propuseram o calculo da entalpia de reagao
(calor de reacao) usando a razao de consumo U e baseados nas se-

guintes equacées:
CO + 2H2 —_ (—CH2—) + H20 (—AHr)l = 165 kJ/mol (20)
CO + H,0 —— H, + CO, (-AH ), = 40 kJ/mol (5 )

2CO + Hy —> (-CHy-) + CO, (- AH_ )3 = 205 kJ/mol (21)
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Por interpolacgao linear e fazendq uso de Ul = 2,0 e U3 = 0,5,

chega-se a

40

(=AH_) = 165 + (2,0 - U). (109)
r
1,5 -
Conhecendo-se a razido de consumo, pode-se também calcular a
velocidade de reacao do gas de sintese a partir da velocidade de

reacdo calculada com base no monoxido de carbono:

1
—RH2+CO = (1 + 5 ) (-R_..) (110)

CO



CAPITULO 5

APRESENTACAO DOS RESULTADOS

5.1. Perfis Axiais de Temperatura

As Figuras 17 a 21 mostram os perfis de temperatura medidos ao
longo do leito com o auxilio de um termopar.mévél coaxial (Ver
iFigura 5) e representam valores obtidos éom (e} siétema operando em
regime estaciondrio, pouco antes da coleta de produtos para ana-
lise.

Os perfis foram registrados ao longo de todos os experimentos

de modo a se acompanhar sua evolugao e estabilizagao.

5.1.1. Catalisador FFD

Conforme discutido no capitulo 4, o catalisador FFD foi ativa-
do (reduzido com H2) antes de cada experimento ' presumindo-se,por-

tanto, que sempre se partia de condigoes semelhantes de ativagao/
reducao.

A Figura 17 mostra que os perfis axiais de temperatura para
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"esse catalisador seguem aproximadamente o mesmo padrao de compor-
tamento, independentemente de se operar a 220, 250 ou 280°C (tem-
peratura nominal de operagao coincidente com temperatura  maxima

ao longo do leito catalitico).

A existéncia de um maximo de temperatura nao muito pronuncia-
do ao longo do leito indica que as variaveis de operacao (altura
do leito, velocidade espacial, etc.) foram escolhidas adequada—
mente e que o catalisador nao & extremamente ativos® . Reagoes

fortemente exotérmicas, como & o caso da SFT, sao normalmente a-

companhadas de um maximo de temperatura bastante pronunciado.

31
SATTERFIELD et alii relataram gradientes axiais de tempera-

tura de até 15°C, mesmo utilizando um leito altamente diluido
(10 S$i0,: 1 catalisador). FROMENT & BISCHOFF99' assinalam gque a
magnitude desse "hot spot" (ponto guente) depende do calor de

reagdo, da velocidade de reagao, do coeficiente de transferéncia
de calor, bem como da area de transferéncia de calor. Sua locali-

zagao depende da velocidade espacial.

E importante observar que durante os primeiros experimentos
realizados houve disparo de témperatura ("runway"), fenomeno as-
sociado d alta exotermicidade da reagao, e que por aumento local
da velocidade de reacao gera uma quantidade de calor maior do que
a que pode ser dissipada pelo sistema. Nestes casos houve neces-

sidade de se repetir todo o experimento.

Os perfis de temperatura obtidos tanto para o FFD como para

o FFV sdo tipicos de reatores nao-isot&rmicos e nao-adiabaticos
98,100,

*0s gradientes de temperatura gue aparecem nos reatores de lei-
to fixo da SASOL exercem influéncia direta na reagao como obser-
vam GREEN & JAGERlOl, e, no caso do Processo ARGE, operam de

forma nao isotérmica.
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Note-se que quando se favorece as velocidades de reagao pelo
aumento de temperatura, o perfil torna-se mais concavo e o ponto

de maximo avanga em diregao a entrada do reator.

A diferenca maxima de temperatura ao longo do leito (ATmaX)foi
de 20°C, observada para a temperatura nominal de operagao de

280°cC.

MADON & TAYLORlﬂz justificaram o uso de reator integral vpara
permitir o desenvolvimento completo do padiéo de seletividade. Ar-
gumentam, todavia, que sob condigoes de operag¢ao integral aparecem
problemas associados a efeitos de transferéncia, que podem ser
reduzidos pela diminuigdo do tamanho de particula e do diametro do
reator. Utilizaram em seus estudos catalisador com dp = 0,2 mm, e
para diametro do reator 0,77 cm, como forma de prevenirem-se con-
tra problemas de transferéncia radial de calor. Para acompanhar o
perfil axial de temperatura utilizaram termopar movel e observaram
"hot spot",logo apds a entrada do leito,que chegou a 25°C para
temperatura de operagao de 270°C. Consideraram que, apesar 4o “Hot
spot",cerca de 95% do leito manteve-se a temperatura constante e
gue, portanto, seus resultados nao foram marcadamente afetados pe-

la presenga de ponto quente.

5.1.2. Catalisador FFV

As Figuras 18 3 21 relacionam os perfis obtidos para o ca-
talisador FFV. Para este catalisador foi realizada apenas uma
ativagao quando se trabalhou com dp = 1,02 mm. Os experimentos com
este tamanho médio de particula foram conduzidos na seguinte or-
dem:

1o - Variagdo de velocidade espacial na segtiéncia § = 8,s =12
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e s = 4 Nml/g. min. & temperatura de 250°¢C.

2¢ - Elevagao da velocidade espacial para 8 Nml/g. min e da

temperatura para 310°C.

39 - Redugao da temperatura para 250°C (repeticao das  condi-
coes .iniciais).
Todos os experimentos com o FEV foram feitos a 20 atm (2MPa) e

razdo molar de alimentagao constante (H,: co = 2:1).

Esta segtiéncia em que foram realizados os experimentos e de
grande importancia para as discussoes que seguem, pois observou-se
que o catalisador n3o permaneceu estavel ao longo das corridas, ©

gue sera discutido adiante.

5.1.2.1. Influéncia da Velocidade Espacial

A Figura 18 mostra que ao se aumentar a velocidade espacial de
8 para 12 Nml/g. min o "hot spot" tornou-se menos acentuado e
deslocou-se em diregdo & saida do reator. Para o catalisador  re-
cém-ativado (s = 8 Nml/g. min.) observou-se AT -  de 34°Cc, enquan-
to que para s = 12 Nml/g. min AT -+ foi 16°C. O deslocamento. do
"hot spot" com a velocidade espacial e mencionado por FROMENT &
BISCHOFFlOl. Como o reator utilizado no presente trabalho nao pos-
sula sistema de refrigeracao, a temperatura do leito foi controla-
da da seguinte maneira: a) Pelo sistema de aquecimento (com con-
trolador "on-off" automadtico); b) Pelo afastamento maior ou menor
da camisa isolante do leito catalitico (utilizado apenas em situa-
cBes de elevagdo rapida de temperatura no "start up"); c) Pelo uso

de ventilacao forgada e convenientemente dirigida a diferentes re-

gides do leito; d) Pelo maior ou menor aguecimento das resistén-
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cias independentes dos leitos inertes superior e inferior.

Considerando esses fatos, pode-se concluir que o fluido que
deixava o reator foi em grande parte o responsavel pela dissipagao
do calor de reacao, sendo esta, portanto, funcao da vazao emprega-
da. Com maior velocidade espacial a transferéncia de calor por
convecgéd dentro do leito & aumentada, favorecendo o resfriamento

do sistema e homogeneizando mais a temperatura axial.

Por outro lado, a velocidade espacial influi diretamente na

conversio, deslocando por consegliiéncia a posigao do "hot spot”.

Apds a realizagao do experimento com s = 12 Nml/g. min a ve-
locidade espacial foi reduzida para 4 Nml/g. min. Houve nesse caso
uma inversdo nao previsivel pelo efeito da velocidade espacial e

que foi causada por efeito de desativacao do catalisador.

5.1.2.2. Influéncia do Tamanho Mé&dio de Particula

Para o catalisadoxr FFV com dp = 4,06 mm as condicoes de redu-
c3o e demais parametros operacionais foram as mesmas usadas para
o catalisador com dp = 1,02 mm trabalhando-se com s = 8 Nml/g.min
e T = 250°C. A Figura 19 mostra a influéncia direta do tamanho

médio de particula, dp, sobre o perfil axial de temperatura.

O exame dessa figura assegura que para dD = 1,02 mm o "hot spot”

& mais acentuado do gue para dp = 4,06 mm, e-esté localizado mais
3 entrada do reator. Para praticamente a mesma temperatura de en-
trada o decaimento ao longo do leito, apos o ponto de maximo, foi
mais acentuado para o catalisador com particulas de menor tamanho.

39

HUGHES salienta que quando a velocidade de reacao & de alguma

forma limitada pela transferéncia de massa o tamanho das vparticu-
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las torna-se importante, sendo que se deve esperar perfil mais
agudo de temperatura quando as particulas sao menores. Observe-se
também que nao houve variacao muito grande de AT =2y Parac%)= 4,06

= ° = . = ©
mm, ATméx = 29°C e para dp 1,02, AT =« 34-C.

5.1.2.3. Influencia da Temperatura

A Figura 20 deve ser analisada juntamente com o exame da Figu-
ra 18.Nota-se entao que na seqliéncia de operacao mencionada ante-
riormente o ponto de maximo da temperatura retrocede a entrada do
reator, recompondo sua posicao original. O ATméXibidGBGOC, sendo
que o perfil para T = 310°¢ segue o mesmo padrao de comportamen-
to do catalisador recém-reduzido. Conclui-se dal que o aumento de

temperatura compensa a perda de atividade verificada nas corridas

anteriores.

5.1.2.4. Efeito de Desativacao

As suspeitas de desativacao do catalisador virgem ao longo
dos experimentos condicionou a repeticao do experimento inicial,
baseada nas mesmas condigdes operacionais sem, contudo, submeter o

catalisador a novo processo de reducao.

Pela Figura 21 se pode observar que o leito do catalisador FFV
néo recuperou suas propriedades iniciais, havendo consideravel di-
ferenca na distribuigao de temperatura ao longo do reator. Com
efeito, nao apresentou mais um "hot spot" tao pronunciado, ficando
o ponto de maximo bastante deslocado em relacdao a entrada do lei-

to. Para o experimento de repeticao ATméx foi de l4OC, bem menoxr
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do que o gue se tinha inicialmente.

A observacao desses resultados, juntamente com as alteracgoes de
conversao, observadas na Tabela 13, permitem afirmar -que houve pro-
fundas modificacOes do catalisador com o decorrer dos experimen-
tos. Estas alteracoes podem ser devidas a algum processo de desa-
tivacao (sinterizacao, por exemplo), como podem ser devidas a al-
teracdes ocorridas pelo simples fato de se passar de uma atmosfera
inicialmente bastante redutora (H2 + CO) para uma atmosfera mais

oxidante (com presenca de CO, e HZO)'

5.2. Conversao e Seletividade

5.2.1. Catalisador FFD. Influéncia da Temperatura de Operacao

Na Tabela 12 podem ser observados os resultados obtidos para

a conversdo do CO e do gas de sintese total (CO + H,), bem como
as seletividades para metano, S , dioxido de carbono, S ' e
CH4 CO2
hidrocarbonetos mais pesados do gue metano, SC+ (obtidos por ba-
2

lango), segundo os resultados das analises cromatograficas do gas
residual.

Os valores de €[= (1 - RV) x 100] representam a contragao vo-

lumétrica ocorrida no interior do reator e dao mostra da condensa-
cao ocorrida. O valor obtido para 250°C foi 79% maior do que a
220°C. e 71% maior do que a 28000, o que mostra gque a hidroconden-

~ - o
sagcao passa por um maximo, em torno de 250°C.

) :
2

A conversao total aumentou muito de 220 para 250°C (aumento de

. Conversao do Gas de Sintese (XCO + H

75%) e se manteve praticamente no mesmo valor para 280°¢C.
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. Conversao do Mondoxido de Carbono:

A conversao total do CO, X cresceu a medida que se aumentou

Cco’

a temperatura. Para os hidrocarbonetos a conversado do CO, X

Co ~HC'

- o} . . .
passou por um maximo a 250°C, inclusive excluindo-se o metano,
e cresceu ainda mais para o dioxido de carbono,

*co »c_(n> 1)’
. o e}

XCO+C02,quando se foi de 220°C para 280°C.

0 aumento de temperatura teve por efeito aumentar a formagao

de CO, em detrimento da formagao de hidrocarbonetos, o que pode

ser mais facilmente verificado pelos dados de seletividade.

4 . . .
REINHARDT , trabalhando com catalisador virgem observou prati-
camente as mesmas tendéncias, com excecdo da conversao para hidro-
carbonetos que no seu caso aumentou sempre com O aumento de tempe-

ratura.

. Seletividade para Metano e Hidrocarbonetos mais Pesados(SCH
4

e S +):
)

Ao contrario do que ocorreu para os hidrocarbonetos mais pesa-
o o o
dos, a seletividade para CH4 passou por um minimo a 250°C. Obser-
ve~se, contudo, que o efeito da temperatura foi menos pronuncia-
+

do para o CH4 do gque para C2, que caiu bruscamente quando se pas-

sou de 250 para 280°c.

):
2

foram surpreendente altos, embora

. Seletividade para Didéxido de Carbono (SCO

Os valores obtidos para S
COo,

fosse esperada a tendéncia de aumento de formacao de CO2 com O au-

mento de temperatura. REINHARD4, por exemplo, obteve seletividade

de 33,58% trabalhando com catalisador FFV a 280°C e dp = 1,88 mm.
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5.2.2. Catalisador FFV

A Tabela 13 mostra os resultados de conversao e seletividade
obtidos para o catalisador FFV em funcdo do tamanho médio de par-
ticula, d , velocidade espacial, s, e temperatura. Os resultados
duplicados mostrados para cada experimento sao- derivados, na linha
superior, da analise de argdnio (conforme discutido no item 4.5.4)
e, na linha inferior (entre parénteses), da medida direta da razao
volumétrica, RV. Em geral houve boa concordancia entre os valores
obtidos pelos dois métodos, como pode ser observado pelo exame da
tabela. (A menos que se facga referéncia em contrario, tomarémos

para discussao os resultados obtidos com a analise de argonio).

5.2.2.1. Influéncia da Velocidade Espacial

A influéncia da velocidade espacial sobre os resultados de
conversiao e seletividade, e sobre a distribuicao de produtos deve
ser analisada comparando-se os experimentos n? 3 e n? 4 (Ver Tabe-
la 13. Como ja foi dito anteriormente, as analises com relacao
ao.experimento n? 2 (onde s = 4 Nml/g.min) . ficaram prejudicadas

em funcao da nao reativacao do catalisador.

Analisando-se a passagem de s = 8 para s = 12 Nml/g.min, foram
observados os seguintes efeitos:

.. Conversao do Gas de Sintese (X

: )
CO + H2

Houve gqueda muito grande da conversao total do gas de sintese
(da ordem de 57%) com o aumento de 50% na velocidade espacial. No-

te-se que ‘a 4 Nml/g.min a convers&o total permaneceu abaixo do

valor inicial quando s = 8 Nml/g.min.



142

‘oedeaTieox wes oedtiadovy

(6’€L) (0'eT) (T'L) (€2 (0'6) (6'6) (z'21) (8’8) (0'L)
, 0sZ 8 x20‘T 9
G‘08 'yt €‘g 2'z 9‘zt G'ET L'ST 'zt L0T
(T‘99) (L'v2) (2'6) (Z'9T) (e'¢€w) (€'6¥) (9¢9) (5'€s)  (L'Th)
: _ 0T¢g 8 20'T S
L'sL L'LT 9‘9 6T T'%9 6'L9 9'zL T‘€9 L'ss
(€99) (1'82) (9's)  (8'8) (8°02) (9'z2) (v'1e)  (0'%2) (€°6T)
0sZ a 20'T 172
€'99 6'82  8’S L's 8’91 9’81 T‘ze  T1'0C z'st ,
(9'TS)  (0'TH) (¥'L) (£'2¢€) (L'0F) (G'97) (6'8L) (€'6b) (L'€€)
_ 0SZ 8 0’1 €
8‘s¥ AN 8‘L g’'ce 0‘8¢g 0'vy 6'LL 6‘9% 9‘0¢
‘ 7] ] ‘ 4 Yt ' ] 1 : )
(g'Lg) (z'sg) (g'L) (#97) (6°92) (662) (8‘9¥%) (T's¢) (6°92) 052 5 20'T z
6'8h AT 8’8 6'LT 9‘02 g8'ez z2'ey ‘62 902 =
(¢9€) (0'ws) (g’6) (2'L€) (1’c2) (9'1€) (8/89) (8°6¢) (L'22)
0SC 8 90‘¥ T
9‘cE 8'%S 96 9‘LE €'ve 6'0¢ G/89 z/6¢ 6:12
(T < u) 5 d  dxs
4 r4 g 4 u 4 (%) (0.) L (UtTw*bH/TuUN) s (uw) P
+Og 00, "HOg “0D+0Dy 0+«0D,  DH«DD, 0Dy H+0D,, 0, o aN
mO.Hu.mE,w.H,mm

(uaeQz) B®dW z = d *Add IopesTTe3zed o exed 9pepTATIO[9S @ ORSISAUOD ©p sopelzInsay -¢T VYIddVL



143

. Conversao do Mondxido de Carbono

A queda na conversao total do gas de sintese com o aumento de
s decorreu. principalmente da diminuigao da conversao total do
CO, como pode ser verificado na Tabela 13. Esta queda foi muito
expressiva para a conversao para co, (74%) , hidrocarbonetos totais
(58%) e mesmo excetuando-se o metano (56%). Novamente a passagem
de s = 12 para s = 4 Nml/g. min. nao repdos as condigoes iniciais

de conversao.

. Seletividade para Metano e Hidrocarbonetos mais Pesados

Com o aumento da velocidade espacial (de 8 para 12 Nml/g. min)
houve reducao na seletividade para CH4 ao mesmo tempo em que cres-
ceu a seletividade para hidrocarbonetos mais pesados. A redugao

para s = 4 Nml/g. min, , neste caso, favoreceu a seletividade para

+

metano e repds o nivel de seletividade de c,

para os valores rela-

tivos a s = 8 Nml/g.min.

. Seletividade para Dioxido de Carbono

O aumento da velocidade espacial para 12 Nml/g.min. reduziu
bastante (33%) a seletividade para C02, sendo esta resposta igual ao
valor inicial de s = 8 Nml/g.min quando se passou a operar a 4

Nml/g.min.

5.2.2.2. Influéncia do Tamanho Médio de Particula

Para os testes com dp = 4,06 mm e dp = 1,02 mm o catalisador
FFV foi igualmente ativado, presumindo-se que os testes n? 1 e n®

3 foram realizados em igualdade de condigOes para que se pudes-
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se observar o efeito do tamanho do catalisador. Deve-se comparar

05 resultados desses dois experimentos.

)
2

. Conversao do Gas de Sintese (xCO + H

Com o aumento do tamanho médio de particula de 1,02 para 4,06
mm pode-se observar da Tabela 13 que ha uma reducao de aproxima-
damente 16% na conversao do gas de sintese. A reducao € um  pouco
maior se considerarmos os resultados obtidos pela medida direta

das vazdes (dados entre parénteses).

. Conversao do Monoxido de Carbono

A conversao total de CO, X com o aumento do tamanho de par-

co’
ticula passou de 71,9% para 68,5% (reducao de 12%) sendo portan-
to um pouco menos sensivel do que a conversao liquida de H, (Lem-

bre-se que pode haver reacao paralela com formagdo de hidrogénio).

A conversdo do CO para hidrocarbonetos diminui para particulas
malores (Ver XCO+HC e XCO+Cn)’ O que nao OcCorre para a conversao
para COZ‘ Novamente aqui a maior formagao de CO2 vem em prejuizo

da conversio para produtos hidrogenados.

. Seletividade para Metano e Hidrocarbonetos mais Pesados

A diminuicido da conversdo para hidrocarbonetos vem acompanhada
de alteracdes nas seletividades. Com efeito, a seletividade para

metano, S ,foi levemente aumentada enquanto que a seletivida-

CH,

de para C;cmiu mais pronunciadamente (27%).

. Seletividade para Dioxido de Carbono

A seletividade para CO, aumentou paré dp = 4,06 mm. Este aumen-
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to (de 26%) esta em consonancia com o aumento de XCO+C02'

5.2.2.3. Influéncia da Temperatura

Na seqliéncia dos experimentos com variacao da velocidade espa-
cial passou-se a operar com s = 8 Nml/g.min (condigao inicial)
porém elevando-se a temperatura de 250 para 310°C. Como esta ele-
vacao foi muito alta (60°C), acredita-se qué os resultados de ten-
déncias devidos ao aumento de temperatura nao tenham sido muito
afetados pelas modificacdes ocorridas com o catalisador ao longo

desses experimentos.

. Conversao do Gas de Sintese (XCO . Hz):

Houve aumento bastante pronunciado (de 47%:para 63%) na con-

versdo total do' gas, com o aumento de temperatura.

. Conversao do Monoxido de Carbono

A conversdo total do CO foi levemente reduzida (da ordem de
7%) donde se conclui que houve aumento significativo no consumo de

H.. Observa-se da Tabela 13 que a conversao de CO para hidrocarbo-

¢
netos aumentou significativamente (54%) com o aumento de tempera-
tura para 3100C, em detrimento da conversao para CO2 que foi redu-

zida de 33,8% para 12,9%.

. Seletividade para Metano e Hidrocarbonetos mais Pesados

Embora fosse esperado um aumento significativo na seletivida-
de para CH,, O mesmo sd6 e constatado gquando se analisa os dados

obtidos pelas medidas diretas de vazao. Neste caso, inclusive pela
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diferenca dos valores, acredita-se que pode ter ocorrido impreci-

s3ao na analise do argonio.

P +
A seletividade para C, cresceu com O aumento de temperatura,co-
mo se poderia esperar pelos resultados de conversao para hidrocar-

bonetos e seletividade para metano.

. Seletividade para Dioxido de Carbono

Houve reducao muito pronunciada na seletividade para COo, (da

ordem de 59%) com o aumento de temperatura.

5.2.2.4. Efeito de Desativacao

No experimento n? 6 foram repetidas todas as condigOes opera-
cionais do experimento n? 3, com excecao da redugdo com H,. A com-
paracao entre os resultados obtidos com estes dois experimentos
demonstram, portanto, as alteragoes ocorridas no catalisador ao

longo dos experimentos.

. Conversoes ( X X

Xco+H. " co’

co-uC’ Xco-c ;i n S1)°
2 n

Ao se repetir as condig¢bes iniciais de operacao foram observa-

das redugdes significativas nas conversodes: passou de

XCO#HZ

46,9% para 12,4% (reducao de 74%) e, caiu de 77,9% para 15,7%

xCO

(reducdo de 80%). Essas variag¢les nas conversoes totais, tanto do
gas de sintese guanto do CO isoladamente, refletem o baixo rendi-

),

mento observado para a formagao de hidrocarbonetos (Ver XCO-*HC

incluindo ou nao o metano (XCO+C ). Da mesma forma a conversao pa-
n

ra CO2 (XCO+C02) caiu drasticamente de 33,8% para 2,2%.

O que confirma as alteracdes do catalisador, comentadas an-—
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teriormente s3o as alteragGes observadas nas seletividades:

. Seletividade para Metano e Hidrocarbonetos mais Pesados

No experimento—repeticéo houve leve decréscimo na seletividade
para metano (de 7,8 para 5,3%, considerada pela analise de argo-
nio) e aumento significativo na seletividade para hidrocarbonetos

mais pesados. S.+ passou de 48,4% para 80,5%.Simultaneamente, foi

C
2
observada uma queda muito grande na seletividade para CO,, que pas-
sou de 43,4% para 14,2%. Logo, estes resultados comprovam, altera-

cbes bastante pronunciadas do comportamento inicial do catalisador

FFV.

5.3. Distribuicao dos Produtos

5.3.1. Catalisador FFD

As Figuras 22 a 30 mostram o comportamento das curvas de dis-
tribuicdo de produtos na fase liquida, em % em massa, em funcao
do numero de atomos de carbono, para o catalisador FFD, e sua de-

pendéncia com a temperatura de operacao. (Ver também a Tabela 14).

Na Figura 22 observa-se que houve maior seletividade quando
se operou a 250°C, atingindo-se um maximo de 7% em massa na fragdo
liguida (exclusive agua e compostos nela dissolvidos) para produ-

tos C Considerando-se as faixas definidas como equivalentes a

12°
gasolina e 6leo Diesel, a melhor seletividade a 250°C também pode
ser observada pelo exame da Tabela 16. E interessante notar gue
este foi o melhor resultado observado para a seletividade em Die-

sel (41,3% em massa) entre todas as corridas efetuadas com o cata-

lisador de ferro fundido. Observe-se, no entanto, que este foi o

teste onde os compostos nao identificados estdo em menor quantida-
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de (17%).

Considerando que o FFD & um catalisador que ja nao se presta.
mais para a sintese de amdénia (razdo pela qual ele ja foi descar-
tado do processo), esses resultados sao altamente significativos
quando se leva em conta a seletividade desejada para a SFT " no
Brasil, ou seja, ha boas potencialidades para se aproveitar para

a SFT um catalisador comercial que ja nao interessa mais ao pro-

cesso para o qual foi adquirido.

A Figura 23, que destaca apenas a distribuicao de hidrocarbo-
netos, confirma essas observacbes. Embora haja uma leve tendéncia
a formacao de produtos um pouco mais pesados a 2200C, na faixa de

interesse a produtividade €& maior para operacao a 250°C.

A seguir se analisa a distribuicio dos produtos pelas classes

em que foram separados.

A Figura 24 mostra que a produgéo>de n-parafinas (hidrocarbo-

netos saturados lineares) acima de C foi bastante prejudicada

10
com a passagem da temperatura de operacao de 250 para ZBQOC.l(No—
te-se que alguns desvios apresentados nas curvas de distribuicao

coﬁo, por exemplo, o desvio para n—C7 a 280°C, pode ser devido a
falhas de analise ou de identificagao, e nao sao representativos;

foram conservados, no entanto, para maior fidedignidade na apre-

sentacao dos resultados).

A presencga dé uma quantidade maior de olefinas leves (CS—Cll),
Figura 25, para a temperatura de 280°C, principalmente o-olefinas,
Figura 26, deriva do fato descrito acima, ou seja, da producao pre-
ferencial de n-parafinas a temperaturas mais baixas. Conclui-se
dai que temperaturés de operacao mais elevadas contribuiram  para

a formacao de produtos mais insaturados.
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Ja para as R-olefinas, mostradas na Figura 27, embora os re-
sultados sejam um tanto dispersivos, por razoes obvias de dificul-
dades de identificacao e quantificacao desses componentes, se pode
afirmar que houve decréscimo acima de C10 para a temperatura de
2800C, ou seja, houve maior dificuldade de isomerizacao ao + B a

temperaturas mais altas para produtos mais pesados.

Quando se analisam os isdmeros cis-f-olefinas e trans-B-olefi-
nas, separadamente, Figuras 28 e 29, respectivamente, se conclui

que os isomeros cis acima de C foram favorecidos em temperaturas

11

de operacgao mais baixas (0 C para 2500C deve ser desconsiderado),
P 4

1
enquanto que o contrario aconteceu para os isOmeros trans.

A inversao que aparece acima de C10’ inclusive, para os pro-
dutos trans (Figura 29)ndo tem significacao evidente. Note-se,con-
tudo, o baixo percentual desses isomeros, quantificados até um
maximo de aproximadamente 0,5% em massa. A tendéncia apontada, po-

rém, pode ser facilmente constatada.

Ainda considerando os produtos separadds na fase organica,
observa-se que a gquantidade de compostos oxigenados (principalmen-
te n-alcodis), Figura 30, foi enriquecida a 250°C, onde o n-octa-
nol atingiu cerca de 2,5% em massa, e reduziu-se apreciavelmente seu
teor quando se passou a operar a 2800C, em cujé temperatura o com-
posto em maior quantidade, n-hexanol, atingiu cerca de 1,2% em

massa.

A distribuigéo de alcodis na fase aquosa, mostrada na Figura
31, apresentou maior quantidade de alcodis dissolvidos para a tem-
peratura ae operagéo correspondente a 280°C, excecdo feita ao me-
tanol e etanol. Este fato pode ser devido ao periodo de armazena-
mento relativamente longo a que as amostras foram submetidas antes

de serem analisadas.
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A Figura 32 mostra a distribuicdo de hidrocarbonetos na fra-
cdo organica gasosa para o FFD. Embora esses resultados represen-
tem a média de varias analises, acredita-se que o ponto relativo
ao n-butano a 220°C nao seja representativo pois nao seque a ten-
déncia geral observada. (Como o n-butano foi utilizado como padrao
para identificacao, é possivel que tenha havido alguma contamina-
cao nessa amostra). A concentracao de C2 foi relativamente mais
baixa, como esperado. Pode-se afirmar também que houve maior sele-
tividade para hidrocarbonetos mais leves a temperaturas de opera-

cao mais elevadas.

Pela Figura 33 ficam caracterizados aumentos das concentra-
coes molares de CH4 e, principalmente, CO2 com o aumento de tempe-
ratura, com a conseqgliente reducao, em base volumétrica, de produ-

tos gasosos C;.

5.3.2. Catalisador FFV

Os resultados para a distribuigao de produtos para o catalisa-
dor virgem serdo apresentados em funcdo das variaveis estudadas.

(Ver também a Tabela 15).

5.3.2.1. Influéncia da Velocidade Espacial

A Figura 34 mostra que em base volumétrica houve maior forma-
c3o de produtos quando a velocidade espacial foi igual a 8 Nml/
g.min. Seria de se esperar que a 4 Nml/g.min, devido ao maior
tempo de residéncia, a producado fosse maior. Esse resultado também

confirma a perda de atividade do catalisador.

As Figuras 35 a 39 mostram que se pode conseguir melhor se-
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letividade para gasolina (Cg - ClO) quando se opera a 8 Nml/g.min
e que a seletividade para Diesel (C1l - Cl7) € um pouco maior a 4
e a 12 Nml/g.min, o que também pode ser observado da Tabela l6.
Em outras palavras, apesar da desativacao verificada para o cata-
lisador FFV, ha caracteristicas de seletividade que sao mantidas
e que podem até ser melhoradas modificando-se condicdoes operacio-
nais. De qualquer forma, a influéncia da velocidade espacial sobre
a seletividade dos produtos da fase liquida nao foi muito acentua-
da. Isso pode ser verificado pelas distribuigodes aprésentadas para
os produtos considerados em conjunto, Figura 35, pela distribuicgao
de hidrocarbonetos somente, Figura 36, n-parafinas, Figura 3/, ole-
finas, Figura 38, compostos oxigenados, Figura 40 e isOmeros ole-
finicos, Figuras39 e 41 a 43, que seguiram o mesmo padrao de dis-
tribuicdo para a faixa de velocidade espacial estudada, apesar dos

efeitos provocados pela perda de atividade.

No caso da distribuicdo de compostos oxigenados (n-alcodis) ,Fi-
gura 44 foi constatada seletividade bem mais acentuada para a fra-
cao C5 - C10 gquando se operou a 8 Nml/g.min. O favorecimento na
formacdo de alcodis para essa velocidade espacial também pode ser
observado na distribuigao de n-alcodis na fase aquosa, mostrada na

Figura44.

E interessante destacar o desvio apresentado pelo metanol (Fi-
gura 40) que se formou em quantidade bem inferior a que seria de

se esperar pela tendéncia geral da distribuicao.

Considerada isoladamente, a reducac da velocidade espacial pa-
ra 4 Nml/g.min favoreceu a isomerizacao e/ou formagao de B-olefi-
nas na_fracéo C7'- C12’ o que pode ser verificado pela analise

das Figuras 41 a 43.

Para a fase gasosa, Figura45, n3o se observou mudancas signi-
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ficativas na distribuigao. Deve-se salientar, contudo a maior
formacao de metano, quando se compara esses resultados com OS ob-

tidos para o catalisador FFD (Figura 32).

5.3.2.2. Influéncia do Tamanho Médio de Particula

Das Figuras 46 a 54 & facil verificar que o tamanho médio das
particulas (dp) influiu decisivamente sobre a seletividade dos
produtos na fracdo liquida orgadnica. Os teores maximos de produtos
organicos (n-parafinas + oxigenados), (Figura 46) deslocou-se para
a direita, no sentido de aumentar o comprimento medio da . cadeia

carbdnica, quando se aumentou dp. Essa tendéncia foi sentida tanto

na distribuicdo de hidrocarbonetos (Figuras 47 a 50) quanto na
distribuicio de compostos oxigenados (n-alcoodis), (Figura 54). Os
teores encontrados na distribuicdo de n-alcodois na fase aguosa

foram, no entanto, surpreendentemente menores (Figura 55).

A analise da Tabela 16 mostra que a seletividade para a fra-
cao correspondente ao 6leo Diesel, C11 - C17’ aumentou em mais de
10%, mesmo constatando-se que para a analise cromatografica do
experimento n? 1 nao foram identificados e conseqlientemente nao

guantificados 48,7% dos componentes.

Portanto, o aumento do peso molecular médio dos produtos deve
estar profundamente relacionado ao tempo de contato dos produtos
com a superficie interna do catalisador, favorecido com o aumento
do comprimento médio dos poros da particula com dp = 4,06 mm. Nes-
sas condicdes a difusdo dos produtos do interior do catalisador

para a superficie externa nao pode ser negligenciada.

Fator de grande relevancia &€ gue, embora a seletividade para

produtos mais pesados tenha sido significativamente melhorada com
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o0 maior tamanho das particulas, os pontos de maximo das distribui-
cBes apresentadas ndo sofreram grandes alteracdes nos seus valo-
res. Assim, para os produtos totais (hidrocarbonetos lineares +
oxigenados), Figura 46, o maximo se deslocou de Cq, com cerca de

8% em massa, para C - C com cerca de 7% em massa. O mesmo pode

12 13
ser verificado quando se considera as principais classes analisa-

das individualmente.

Com relacdo a formacao de isOmeros observou-se que O aumento
no tamanho de particula, favoreceu, a formacao de R-olefinas, Fi-
gura 52, para produtos mais pesados. Esse aumento €& mais facilmente

observado para os isomeros cis (acima de Clz) do que trans.

Comparando-se as Figuras 54 e 55 observa-se que para dp = 4,06
mm os n-alcodis mais pesados foram favorecidos em sua distribui-
cio na fase organica, ao passo que existiu redugao drastica dos
alcodis mais leves encontrados na fase liquida. Neste caso, a par-
ticipacdo do etanol na fase liguida se reduziu de:cerca de 8% ,para
dp = 1,02 mm, para aproximadamente 2% quando dp = 4,06 mm (Figura

55).

Na fase gasosa a distribuicdo de hidrocarbonetos, Figura 55,
mostra que com o aumento de dp houve maior formacao de metano em

detrimento da formacao de C2.

5.3.2.3. Influéncia da Temperatura

Para o catalisador FFV foram estudadas apenas duas temperatu-
ras. Como REINHARDT4 ja havia estudado o comportamento deste ca-
“talisador para a faixa de temperatura 200—280°C, optou-se pela

temperatura de 3100C como parametro de operacgao desejavel para a

confirmagao de tendencias, e para analise do comportamento do ca-
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talisador de ferro fundido submetido a temperatura relativamente

elevada para a SFT.

A Figura 57 mostra que o efeito da alta temperatura sobre a
seletividade das fracgoes C5 - C10 e Cll - C17 foi bastante pronun-
ciado e que houve grande favorecimento a producao de gasolina em
detrimento da formacido de compostos correspondentes ao 6leo Die-

sel. (Verifique-se os resultados mostrados na Tabela 12).

O deslocamento da curva de distribuigao deve-se a maior forma-
c3o de hidrocarbonetos mais leves, Figura 58, tanto os saturados,
ou seja, n-parafinas, Figura 59, quanto os insaturados, Figuras

60 a 64.

A forma da curva de distribuicdo para os compostos oxigenados
praticamente nao foi afetada, Figura 65, conquanto as gquantidades
produzidas a 250°C tenham sido muito mais elevadas. Note-se que,
embora a seletividade aparentemente ndo tenha mudado, a conversao
foi drasticamente reduzida o que foi causado, provavelmente, por

influéncia maior da desativacdao do que propriamente pelo aumentode

temperatura.
Quanto a isomerizacao, pode-se afirmar que a formacao de B—
olefinas foi francamente melhorada até C12 quando se operou a

310°c, Figura 62. A mesma tendéncia é observada quando se isola os
isdmeros cis, Figura 63. Contudo, para a faixa onde puderam ser
detectados, os isoOmeros trans-f-olefinas foram sempre favorecidos
a temperaturas mais elevadas, Figura 64. Note-se também a  grande
guantidade de isomeros formados. Para os isdmeros trans, o trans-
—B-octeno alcancou cerca de 0,8% dos produtos da fase organica,en-

quanto que o cis-B-octeno chegou a:cercade 1%.

A Figura 66 confirma a menor producao de alcodis a 310°c, tam-

~béem isolados em menor quantidade na fracao aquosa. Houve reducao
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um pouco mais pronunciada na formagao de etanol.

As descontinuidades mostradas para o C2, tanto na distribuicao

. de n-alcodis quanto na distribuigcao de hidrocarbonetos na fase ga-
sosa, Figura 67, € fato bem conhecido e discutido na literaturaso.
Cabe, contudo, salientar o aumento da seletividade do metano quan-

do se passou de 250°% para 310°C. Essa constatacao demonstra gue

a incompatibilidade dos valores de S apresentados na Tabela 12

CH
4
para o experimento n® 5 pode ter sido devida a problemas ocorridos

na analise cromatografica do argonio. Portanto, o valor mais con-

fiavel, nesse caso, € S = 9,2, obtido pela medida direta de ¢,

CH

4
o que confirma a tendéncia de aumento de SCH com o aumento de
4
temperatura, fato também constatado por REINHARDT4 para este

mesmo catalisador.

5.3.2.4. Efeito de Desativacao

As Figuras ¢8 e 69 mostram dois aspectos interessantes consta-
tados pela tentativa de se reproduzir os resultados iniciais apés
varias experimentos. (As curvas para "cat. novo" representam os
resultados obtidos com o catalisador recém-reduzido (ativado) e
"cat. usado" representam o experimento de repeticgao, realizado‘nas
mesmas condicles operacionais apOs algumas corridas sem nova redu-

cao).

Na distribuigéo de hidrocarbonetos na fase gasosa, mostrada na
Figura 68 observou-se que 1) a quahtidade relativa de metano for-
mado foi maior para o catalisador usado, o que nao aconteceu para
os produtos mais pesados (n > 1); 2) a mesma téndéncia de formacao
relativa maior para produto Cl foi verificada na distribuicgao de

n-alcodis na fracdo aguosa, Figura 69. Apesar do etanol ter sido



205

1 - -
e J |
L
R
I 1
!_—!__ —— LI ;j_—;
5 - Lis
0 e
.:I
o = L
——
i R
- ry il

Il

.
I

.

=
OE AT

= —— ]

\

#
HIIMER

. e T = e T e

P =i | I ] =i Bl i M
-- -. - -- -c -

=, et e B el o —

1.1 I | 11 -1 1°-.1 [ |

—= — — — = —a

hn }
u =i i1 i i

FIGURA 68 — INFLUENCIA DA DESATIVACAD NA
DISTRIBUICAD DE HIDROCARBONETOS NA FRA-
GCAD ORGANICA GASOSA (CATALISADOR FFV).



206

Il

|
1
o

N
LEaREI

0 —— I
il
1
W
1
o ] —_— I —

K‘H“i
"‘1—.‘%
[E QTE

=
J’jj!r o
= . Lif
By = 1.,,‘1_ T . E
—1—&%1%,_ o \ :|
T ﬂﬁ*k“awmﬁawmhhﬁ - .

—!-\_.q_hn_,_“q_‘_hh
R S e e
RN | Y | 1 1= e | =

L!_.; = f"-_:; I:".-j - n

=" EAOn-T

FIGURA 69 — INFLUENCIA DA DESATIVAGAD NA
DISTRIBUIGAD DE ALCODIS LINEARES NA FRA-
CAD AQUOSA (CATALISADOR FFV).



207

formado em proporgao muito maior (cerca de 8% contra 3,5%), a re-
ducdo foi menos sensivel para o metanol. Pode-se concluir dai que
a desativacdo para o catalisador FFV favoreceu a formacdo de pro-

dutos Cl em detrimento da formacao de produtos mais pesados.

5.4. Razao Olefina/Parafina e Isomerizacao de Parafinas

A Tabela 17 apresenta a relacao molar eteno/etano encontra-
da nos hidrocarbonetos da fase gasosa para o catalisador FFD, em
funcdao da temperatura de operacao. Observa-se que a insaturacao

da corrente C2 cresceu continuamente com a elevacao da temperatura.

TABELA 17 - Relacao molar eteno/etano nos hidrocarbonetos da fase
gasosa para o catalisador FFD, em funcao da temperatu-

ra de operacao.

' o - = -
T (C) Relacao C2/C2
220 1,36
250 1,77
280 » 2,98

Para o catalisador FFV, a Tabela 18 mostra, além da razao mo-
lar C;/C—, o efeito provocado na isomerizacao da corrente C4 em
funcdo dos parametros operacionais estudados. Os resultados mos-
tram que houve redugao da razao CE/CE com o aumento da velocidade
espacial de 8 para 12 Nml/g.min. Praticamente o mesmo efeito foi
observado quando se operou a temperatura de 310°c. 0 aumento do
tamanho de particula para dp = 4,06 mm teve efeito pronunciado so-

bre a relacao CE/CE, mostrando que a insaturacao da corrente C2



208

TABEL2 18 - Influéncia dos parametros de operagao sobre a insatu-
racao da corrente C2 e isometizagéo da corrente C4

(Relagbes Molares) para o catalisador FFV.

N¢e do Parametro Relacao Relagao (%)
experim. principal C;/CE iso-c,/C, total

1 a, = 4,06 1,78 3,25
mm

2 s = 4 0,82 3,47
Mml/g.min

3 s = 8 1,02 3,35
Nml/g.min

4 s = 12 0,91 3,10
Nml/g.min.

5 T = 310°C 0,89 2,49

6 . s =8 0,97 3,25
Nml/g.min

‘(repeticao)
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aumenta bastante com o aumento do tamanho médio de particula.

Quanto & isomerizacao do n-butano para formar iso-butano, mos-
trada na Tabela 18, observou-se que houve menor isomerizagao com
o aumento da velocidade espacial e com o aumento de temperatura. A°
utilizacdo de particulas maiores também tornou o catalisador menos

apto a isomerizacdao, embora esse efeito nao seja muito pronunciado.

5.5. Formacao de Agua e Acetona

A Tabela 19 mostra a quantidade de agua e acetona formada: pe-

los dois catalisadores estudados.

Observa-se dessa tabela que a quantidade de agua formada re-
presenta uma parcela significativa da fracao aquosa, principalmen-
te para o catalisador FFD e para o catalisador FFV quando operado

com particulas de tamanho médio igual a 4,06 mm.

o.

Para o catalisador FFD houve decréscimo continio da % em mas-
sa de agua formada na fragao aguosa com o aumento de temperatura,
e aumento da quantidade relativa de acetona o que contribui para
a afirmacao de que a medida em que se aumenta a temperatura o ca-

talisador FFD favorece a formacao de compostos oxigenados.

Quanto ao catalisador FFV foi observada pouca influéncia da
velocidade espacial sobre a formagao de agua e de acetona, compa-
rando-se resultados obtidos para s = 8 e s = 12 Nml/g.min. O au-
mento de temperatura elevou esses dois valores, ao passo que o}
aumento de dp favbreceu muito a formacdo de agua mas reduziu sig-

nificativamente a quantidade de acetona formada.
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5.6. Razao de Consumo e Entalpia de Reacao

A Tabela 20 mostra os valores da razao de consumo HZ/CO e 'da
entalpia de reacdo, para o catalisador FFV, calculados conforme
descrito no item 4.5.7, tirando-se vantagem da introducao de ar-
gobnio no sistema reacional. Os valores de U variaram de 0,70 quan-
do dp = 4,06 mm.a 1,58 no experimento conduzido com catalisador de

dp = 1,02mm, a 310€cC.

A entalpia de reacao (Ver Tabela 20) variou de 176 kJ/mol (pa-

ra T = 3100C) a 200 kJ/mol (guando se usou particulas maiores).

TARELA 20 - Valores calculados para a razao de consumo H2/CO e

para a entalpia de reacao. Catalisador FFV.

N© Parametros U (—AHr)
€xp- ) mol H
d_ (mm) s (Nn1/g.min) r °0) —2) (kJ/mol)
P mol CO cons.
1 4,06 8 250 '0,70 200
2 1,02 4 250 ) 1,08 189
3 1,02 8 250 0,79 197
4 1,02 12 250 1,14 188
> 1,02 8 310 1,58 176
6* 1,02 8 250 1,32 183

*Repeticdo do experimento n? 3, sem reativacao.
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5.7. Velocidades de Reacao

O calculo das velocidades de reacao pode ser realizado com o

‘auxilio da equacao

—RCo = CCO . XCO . S, (111)

onde:

—RCO - velocidade de consumo de mondxido de carbono mol/g .cat.
min

CCO = concentracdo molar do monoxido de carbono, mol CO/Ncm3
gas

Xeg = conversio total do mondxido de carbono, adimensional

s = velocidadebespaéial do gas de sintese, baseada na massa

do catalisador nao-reduzido, Ncm3/gﬁcat. min.

Para o catalisador FFV com dp = 1,02 mm e dp = 4,06 mm, pode-
mos comparar a influéncia do tamanho de particula e, portanto, dos
efeitos difusivos sobre as veloci@ades de reacao, baseados nos ex-
perimentos conduzidos a 250°C e velocidade espacial igual a 8 Ncm3/

g cat.min.

A Tabela 21 mostra os resultados obtidos.
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capiTUurO 6

DISCUSSAO DOS RESULTADOS

Para melhor entendimento, a discussao a respeito dos perfis
de temperatura foi realizada no capitulo 5. A sequir sao analisa-
dos os principais resultados observados com relagado as conversoes,
seletividade e distribuicao de produtos, aprofundando algumas con-

sideracdes realizadas anteriormente.

6.1. Influéncia das Variaveis de Operacado sobre a Conversao e Se-

lJetividade

6.1.1. Temperatura

Para o catalisador FFD observou-se que o aumento de temperatu-
ra de 220 para 280°¢ (passando por 250°C) mostrou os seguintes e-

feitos:

1) A conversao cresceu com o aumento de temperatura;
2) Houve grande formacao de Co, em temperaturas mais elevadas;
3) A formacao de produtos mais leves (hidrocarbonetos) foi mais

pronunciada a 280°cC.
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REINHARDT4 observa que o aumento de temperatura (mantendo-se
as demais condigdes constantes) reduz o tempo de residéncia efe-
tivo. Essa diminuicd3o, no entanto, € compensada pelo aumento da
velocidade intrinseca de reacao. Seus resultados experimentais con-
firmaram o crescimento da conversao total do gas de sintese e do
monéxido de carbono com o aumento de temperatura. Da mesma forma
gue no presente trabalho, observou maior formacao de CO, paratem-
peraturas mais altas. Justifica esses resultados afirmando que o
catalisador de ferro apresenta acentuada atividade para a reagao

de deslocamento gas-agua.

De fato, DRY et alii77 comentam que © CO2 produzido na SFT

provém da reacao

: 5
HZO + CO —> CO2 + H2, (5)

A dgua &, pois, produto primario de reacdo, enguanto que o
co, & produto secundario. Essa também & a conclusao de HUFF &
SATTERFIELD30 gue indicam a equacao

Koq = 0,0102 exp (4730/T), (112)
com T em Kelvin, proposta por Rossini, para o calculo da cons-

tante de equilibrio da reacao acima. Os valores de Keq correspon-

dentes para 250°C e 310°C sdo 86 e 34, respectivamente.

Em trabalho recente, DECKWER et a111103 observaram gue guando
a razdao de alimentacao H2/CO é alta apenas uma parte da agua pro-
duzida & convertida a CO2 pela reacao de deslocamento, o que bai-

xa consideravelmente a producdo de dioxido de carbono.

Os calculos da razdo de consumo mostraram que U variou de

0,70 a 1,58, no caso do catalisador FFV, sendo o valor.mais alto
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proveniente do teste realizado a 310°c. Portanto, quando a tempe-
ratura foi elevada houve maior consumo relativo de hidrogénio, fa-
zendo diminuir a seletividade para o C02. Essa diminuicao, nao
ocorrida para o catalisador FFD, com o aumento de temperatura, é
um indicativo de que os dois catalisadores, embora de mesma natu-

reza, possuem comportamentos diferentes.

£ importante observar que para o FFD a pressao de operacao foi
de 3 MPa, enguanto que para o FFV foi utilizada pressao de 2 MPa.
De fato, REINHARDT4, trabalhando com FFV observou um decréscimo na
seletividade para CO2 guando operou a 20 atm (de 29,43% para 5,30%)
e um sensivel aumento (de 9,50% para 33,58%) para a faixa de tem-
peratura 200 - 280°C, ao trabalhar com 30 atm. Reputa esse efeito
3 elevada razao de alimentacao (de 2,3 a 3,1:1,0) usada nos tes-
tes de 20 atm.

Para o catalisador FFV, o mesmo estudado por REINHARDT4, os

resultados obtidos com a elevagao de temperatura de 250 para 310°¢

sao resumidos abaixo:
1) Aumento pronunciado da conversdo total do gas de sintese;
2) A conversao total de CO foi reduzida;
3) Aumento da copverséo de CO para hidrocarbonetos;

4) Diminuicdo da conversao para CO2 com conseqgliente redugao de

S ;
CO2

5) Seletividade para CH, pouco afetada.

Os itens 1 e 3 concordam com o que foi observado para o cata-
lisador FFD. A reducido na conversao total do CO é devida a dimi-
nuicdo da formagdo de CO,. O que se conclui é que a temperatura de
310°C a reacio de deslocamento gas—agua torna-se menos importan-

te para esse catalisador. Esse resultado contradiz os experimentos
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de DRY et alii77 que afirmam gue operando-se acima de 300°C a rea-
cao de deslocamento alcanga o equilibrio termodinamico sendo, por-
tanto, de se esperar um aumento na seletividade para COz.

MADON & TAYLORloz, trabalhando com catalisador de ferro preci-

pitado observaram um rapido decréscimo na formacao de CO, acima de
240°c. Ofereceram duas explicacbes para este fato: a) a fragao de

superficie na forma Fe;0, é diminuida resultando dai menos sitios

ativos para a reacdo de deslocamento; b) a superficie nao conteém
Fe 0, e esta completamente carbetada.
MRDON & TAYLOR102 salientaram ainda que os sitios ativos para

a SFT podem ser do tipo "oxidado" ou "carbetado". Quando as condi-
¢des favorecem a reagao Fe;0, —— Fe, mais CO, & formado devido a
grande presenca de magnetita; por outro lado, em condigbOes onde a
reacdo mais favorecida & Fe —— carbetos, a producao de co, cai em

virtude da magnetita estar em menor quantidade na. superficie e a

reacio de deslocamento ser mais lenta em superficie carbetada.

O aumento da guantidade de agua formada (na fase aquosa) , mos-
trado na Tabela 19 &€ um indicio de gue houve desfavorecimento da
reacao de deslocamento.

SATTERFIELD & STENGER27, trabalhando em reator de leito de la-

ma, observaram que a percentagem de CO reagido que formou CO2 di-
minuiu continuamente com o aumento de temperatura. Concomitantemen-

te houve maior producgao de metano.

6.1.2. Velocidade Espacial

A analise do efeito da variacdo da velocidade espacial para O

catalisador FFV mostrou que, com o aumento da vazado do gas de sin-

tese:
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1) Houve grande decréscimo da conversdo total do gas de sin-
tese;

2) A conversao total do CO diminuiu;

3) Houve reducao da seletividade para CH4 ao mesmo tem em Qque
se formaram, relativamente, hidrocarbonetos mais pesados;

4) Diminuiu a seletividade para C02.

Os estudos de DRY et alii77 demonstraram a influéncia bastante
marcante do aumento da velocidade espacial sobre a formacgao de
C02. 0 decréscimo observado para O CO2 vem acompanhado de maior
producao de HZO' o que indica que a velocidade espacial age direta-
mente sobre o equilibrio da reacao de deslocamento. Esses autores
observaram também que a soma da producao de H20 e CO, mantem-se
constante. No caso do catalisador FFV a producao de agua aumentou
com o aumento da velocidade espacial (de 8 para 12 Nml/g.min) como

pode ser observado no Quadro 7 (pagina 95) pela maior quantida-

de coletada (mLA) de fracdo aquosa, e pela Tabela 19.

A literatura discute pouco a influéncia da velocidade espa-

cial.

'6.2. Influéncia das variaveis de operacdo sobre a distribuicao de

Erodutos

6.2.1. Catalisador FFD. Influéncia da Temperatura

Para o catalisador FFD, a Tabela 14 mostra como a temperatura
afeta as quantidades das diferentes classes de compostos separados

na analise.

A quantidade de n-parafinas diminui com o aumento de tempera-

tura aproximadamente na mesma proporcao em que o teor de o—-olefi-
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nas aumenta. O conteudo total de n-parafinas + oa-olefinas foi de
cerca de 52% para esse catalisador, praticamente nao variando com a
temperatura. REINHARDT4 relatou teores mais elevados (cerca de 70%)

para FFV.

Conforme discutido na revisdo bibliografica, ANDERSON6 relata

que o teor de olefinas cresce ou permanece aproximadamente constan-
te com o aumento da temperatura. Para o FFD o aumento foi continuo,

com a temperatura, mostrando uma tendéncia bem definida.

O exame da Tabela 16 evidencia que as tendéncias sao diferen-
tes, dependendo da fracao considerada. Assim, para a faixa gasolina

(C5—C10) houve aumento também do teor de n-parafinas enquanto qgue

+
17

acordo com a tendéncia a formacao de hidrocarbonetos mais leves,con-

na faixa Diesel e C observa-se reducdo. Esse resultado esta de

forme mostrado no Quadro 1 retirado de BUSSEMEIER et a11152 e apre-

sentado por MACEDO7.

A mudanca no teor de B-olefinas s6 foi significativa para a
fracao gasolina (Figura 16). Nesse caso, O aumento de temperatura’

favoreceu a isomerizacao de olefinas mais leves.

- . ~ o}
Ja para os compostos oxigenados a operacao a 250°C mostrou-se

um ponto favoravel. Com o aumento de temperatura para 280°¢ houve

reducao.

SCHULZ & ZEIN EL DEEN74 afirmam que a seletividade para compos-
tos oxigenados diminui com o aumento de temperatura. Para o caso
do FFD esta tendéncia é confirmada, com excecao dos produtos da

faixa Cg-C,, onde a seletividade foi maior a 250°¢.
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6.2.2. Catalisador FFV

6.2.2.1. Influéncia da Temperatura

A mesma tendéncia ao aumento no teor de olefinas com o aumento
de temperatura, observada para o FFD, nao foi constatada para o
catalisador virgem. Com o aumento de temperatura a participacao das
a-olefinas permaneceu inalterada, o que confirma os relatos de
ANDERSON6 (Ver Tabela 15). Paralelamente houve reducao das n-para-

finas, formadas a 250°¢ (dp = 1,02 mm) como cerca de 31% do produ-

to organico liquido, para 24,5% (T = 310°).

Para o FFV, considerando as fragdes em que o produto organico
foi dividido, Tabela 16, comparando-se os experimentos n®@ 3(2500C)
e n? 5 (3100C) observa-se que nao houve tendéncia bem definida: na
fracao mais leve (CS—ClO) registrou-se aumento no contetdo de o—
olefinas e parafinas, relativamente maior para as primeiras; - na
fracao Diesel (Cll—C17) hbuve redugao péra as duas classes; na
fracao pesada (C17) o conteudo de n-parafinas caiu e o de a-olefi-

nas foi bastante diminuido.

Como para o FFD, o catalisador virgem apresentou tendéncia a
isomerizacdo de olefinas para fracgdes mais leves com o aumento de
temperatura (nesse caso, para as fragdes gasolina e Diesel), ao
passo que o teor de compostos oxigenados foi diminuido nas trés

~ +
fracoes, C5—Clo, Cll—Cl7 e C17 .

A semelhanca do gue ocorreu com o FFD, houve diminuicao do
teor de compostos oxigenados, confirmando observacoes relatadas na
1iteratura74, o que confirma as suspeitas levantadas por RED%ERDT4
dé gue no seu caso a tendéncia de formacao de oxigenados pode ' ter

sido mascarada pela alta razao H2/CO utilizada.

74, 73

SCHULZ & ZEIN EL DEEN '’ salientam a importancia do conhe-
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cimento do processo de formacao de alcodois e outros oxigenados, tanto

pelo aspecto tecnoldgico (alcodis sdo produtos desejaveis) como
pelo aspecto cientifico (importancia associada ao mecanismo de
reacao) .

6.2.2.2. Influéncia da Velocidade Espacial

SATTERFIEID et alii3l nao encontraram efeitos significativos da
velocidade espacial sobre a distribuicao de produtos, trabalhando

com catalisador muito semelhante ao nosso. Afirmam, no entanto que

para maior velocidade espacial ha tendéncia a maior formagao de
olefinas.

Da Tabela 16 a comparacdo dos experimentos n? 3 (s = 4 Nml/
g.min) e n® 4 (s = 12 Nml/g. min) mostra que — a semelhanca do
que foi apresentado nas figuras de distribuicao de produtos — o

efeito da velocidade espacial ndo é pronunciado. E interessante no-
tar, no entanto, que o aumento de s ndo prejudicou a isomerizacao
de o para B—olefinas. Como discutido anteriormente, no item 2.8.2,
observou-se que a velocidade espacial nao influi decisivamente so-
bre a distribuicao de produtosG; o Quadro 1 mostra que pode haver
maior tendéncia & formacdo de compostos insaturados com o aumento
da velocidade do gas. Este.fato, entretanto, nao foi observado pa-
. ra a fracdo gasolina (Tabela 16) ao contrario do que aconteceu nas

outras fracgoes.

O teor de compostos oxigenados permaneceu praticamente inal-

terado, o que esta de acordo com a observacao de ANDERSONG.
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6.2.2.3. Influéncia do Tamanho Médio de Particula

Sem duvida, o efeito mais notavel com relagao ao deslocamento
das curvas de distribuicao ocorreu por conta da variacao do tama-

nho médio de particula.

Para dp = 4,06 mm as curvas de distribuigao deslocaram-se sen-
sivelmente, melhorando a seletividade para compostos mais pesados
e, conseqglientemente, o rendimento da fracao Diesel. Infelizmente
nio se dispde dos resultados da fracao gasolina para este experi-
mento. Acidentalmente a amostra foi diluida em n-hexano o que di-
ficultou a quantificacdo dos compostos dessa fracao. Com excecao
do proprio n-hexano, os outros compostos ndo considerados estao
incluidos comb nao-quantificados, na Tabela 16. Acredita-se que a
perda do n-Cg por si sb6 nao e capaz de alterar sensivelmente os
dados de seletividade visto que esse composto aparece em pequena

gquantidade devido ao corte sofrido na coleta de amostra.

Ha pouca informacao na literatura a respeito de alteracao de
seletividade em funcio do tamanho de particula. Todavia € de domi-
nio geral que para reacdes consecutivas a seletividade dos produ-

tos pode ser alterada.

Os resultados aqui apresentados estao em desacordo com as oOb-
servacoes de STORCH et alii5 que relataram a maior seletividade pa-
ra produtos gasosos; contudo, este relato foi feito para catalisa-

dor a base de cobalto.

Para o ferro; SATTERFIELD et alii53 lembra que o tamanho de
particula muito grande pode causar aumento da pressao parcial de
dgua no interior do.catalisador o que, além de afetar 'diretamente
a cinetica da reagéd contribui para criar atmosfera mais oxidante

modificando a natureza da superficie do catalisador.
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Visto que a Tabela 16 apresenta valores elevados de a-olefinas
para dp = 4,06 (experimento n® 1), e que as a-olefinas s&o normal-
mente tidas como produtos primarios de reac@o, & muito provavel
gue de fato tenha havido mudancgas significativas na superficie

catalitica, com maior participacao da fase Fe30,.

Fato bastante notavel & a quantidade de compostos oxigenados
formados para o FFV com dp = 4,06 mm. Na fragéé Diesel o valor 7,3%
em massa € praticamente o dobro do obtido para dp = 1,02 mm (expe-
rimento n® 3). Assim, um intermediario oxigenado seria mais facil-
mente formado sobre magnetita e alcoodis seriam também produtos

primarios de reacao.

6.3. Fator de Efetividade

Qualquer analise da influéncia do tamanho médio de particula
deve levar em consideracdo a possibilidade de os dados refletirem
efeitos de transferéncia de calor e massa.

ATWOOD & BENNETTZG, ao trabalharem com catalisador de ferro

fundido nitretato a 2,0 MPa, 250-315°C e razdo molar de alimenta-
cdo 2:1, avaliaram em 0,3 mm o tamanho de particula necessario pa-
ra isolar os efeitos de transferéncia de calor e massa. Como foi
descrito.anteriormente, porém, BENNETT, em colaboragao com BORGHARD25

trabalhou com dp = 1,0 mm considerando que este valor seria sufi-

cientemente pegqueno.

No caso do presente trabalho, assumiu-se que para particulas

com dp = 1,02 mm os efeitos difusivos seriam bastante reduzidos
e que as diferencas de resultados em relacao ao FFV com dp = 4,06
mm mostrariam apenas os efeitos da presenca de resisténcias adi-

cionais provocadas por esses efeitos.
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As avaliacOes realizadas mostraram que as particulas de cata-
lisador podem ser consideradas isotérmicas. Entretanto, a rotina
para o calculo do fator de efetividade nao resultou em valores con-
vergentes significativos. No entanto, a alteracado de dp influi de-

cisivamente para os resultados como mostrado no capitulo 5.

O calculo do fator de efetividade para o FFV, baseado na ava-

liacao do modulo de Thiele, conforme proposto por BORGHARD & BEN-

NETTZS, apresentou os seguintes valores:

. Experimento n? 1 (4 4,06 mm, s = 8 Nml/g.min):

p
n=20,09
¢ = 32,7
. ‘Experimento n? 3 (dp = 1,02 mm, s = 8 Nml/g.min):
n=0,60
6 = 3,7

Esses valores mostram que, mesmo para O cafalisador de tamanho
médio de particula reduzido (dp = 1,02 mm) os efeitos difusivos sao
bastante pronunciados e nao podem ser desprezados. Confirmam, por-
tanto, as suspeitas de REINHARDT4 que trabalhou com dp = 1,88 mm.

ATWOOD & BENNETT26, atraves de simulacgao para reator industri-

al baseada na utilizacao de FFV comercial, nitretado, obtiveram os
seguintes valores: para dp =2,0mm, n = 0,36, e para dp = 4,0 mm,

dp = 0,19, com conversao de CO de 55%.

As evidéncias mostram, portanto, que os efeitos difusivos, no
presente caso, influiram decisamente sobre a seletividade dos pro-
dutos, sendo o fator responsavel pelo deslocamento das curvas de
distribuicao do FFV com dp = 4,06 mm. Para eliminacao desses efei-
tos, ha necessidade de se trabalhar com particulas muito menores,

o que acarreta problemas de elevada perda de carga no reator.
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6.4. Desativacao do Catalisador FFV

O catalisador virgem de sintese de amonia, FFV, utilizado, nao
comportou-se de forma estavel ao longo dos experimentos como bem
comprovam os perfis de temperatura, dados de conversao e selétivi-
dade, etc. Por outro lado, nada garante que se fosse utilizada rea-
tivacdo antes de cada experimento as propriedades cataliticas do

FFV fossem regeneradas.

SATTERFIEID et alii53 ao estudarem o comportamento do catali-
sador de ferro fundido concluiram que ha necessidade de se manter
o fluxo de gas de sintese durante 20-40 horas para que se alcance
condicdes de regime estacionario com relagao a atividade e seleti-
vidade. Afirmam que durante este periodo as fases presentes no ca-
talisador mudam drasticamente. Nossos resultados comprovam essa
afirmacao e acredita-se, particularmente, que o catalisador tambem
nao é suficientemente reduzido a 400°C. pPortanto, inicialmente ha
grande presenca de ferro na forma Fe304 e que pode ser - posterior-
mente reduzido, dependendo das qondigées do ambiente mais ou menos
oxidante da reacao. Estudos de espectroscopia MYssbauer podem con-

. ., 53
cluir a esse respeito ~.

6.5. Razdo Molar C;/C;

SATTERFIELD et a11129 afirmam que em reatores de leito fixo a
razao olefina/parafina é menor quando as conversoes sao maiores
(menor velocidade espacial). O gue se observou para o FFV foi um
leve decréscimo da razao C;/Cg ao se passar de 8 para 12 Nml/g.min.
No entanto, apesar de a conversao a 4 Nml/g.min ter sido menor do
que a 8 Nml/g.min, houve gueda da razao C;/C; para essa velocida-

de espacial. Como as diferencas observadas foram relativamente pe-
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quenas, o efeito da velocidade espacial sobre a insaturacgao da
corrente C; foi pouco pronunciado. Como a razao de consumo H2/CO
aumentou de 0,79 quando s = 8 Nml/g.min para 1,14 gquando s = 12
Nml/g.min, poder-se-ia concluir que houve hidrogenacdo secundaria
com o aumento da velocidade espacial, o que & improvavel, ou que
o etano é produto primario da reacao. Novamente, neste caso, o

efeito de desativacao pode ter mascarado os resultados.

ARAKAWA & BELL49, por sua vez, afirmam que a razao olefina/

parafina & pouco sensivel a variacOes na velocidade espacial.

VANNICE17 argumenta que a razso eteno/etano e usualmente um

bom indicador da razao global olefina/parafina.

6.6. Formacao de Produtos Oxigenados

Os principais produtos organicos oxigenados de sintese Fis-
cher-Tropsch sdo n-alcoois, embora algumas cetonas e aldeidos pos-

30. A quantificacao de compostos oxige-

sam também estar presentes
nados, no presente trabalho, foi baseada na premissa de que, embo-
ra os n-alcodis sejam os principais componentes, outros produtos
oxigenados podem ter sido juntamente quantificados como alcoois

pela dificuldade inerente de separacdo e identificacao.

STENGER & SATTERFIELD3O, trabalhando ccm catalisador proposi-

tadamente envenenado com enxofre, nao conseguiram concluir se oS
compostos oxigenados sao formados predominantemente como produtos
primarios ou secundarios de reacdo. Observaram em seu trabalho,
no entanto, que a quantidade de produtos oxigenados (a 263°C) de-

cresceu notavelmente com o envenenamento do catalisador pelo HZS'

DRY et a1ii’! calcularam o contefido organico (principalmente
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metanol e etanol) da fracao aguosa como sendo tipicamente 3,5% em
peso, para catalisador de ferro fundido.

Foi observado que a formacao de produtos oxigenados € bastante
influenciada pela temperatura de operacao, efeito bastante marcan-
te no caso do FFV. Com o aumento de temperatura houve redugao sig-
nificativa na quantidade de n-alcoois quantificados tanto na fase
organica gquanto na fase aquosa. A formacao preferencial de etanol
& muito evidenciada, o que esta de acordo com resultados descritos
na literatura.. A propdsito, os resultados analiticos mostrados por
BORGHARD & BENNETT25 com relacdo a producdo de metanol, etanol, a-
gua, etc., na fase aquosa, assim como a grande formacao de agua,

e CO, na fase gasosa s3o muito proximos dos dados obtidos no pre-

2

sente trabalho.

6.7. Isomerizacao de Olefinas

As olefinas formadas como produtos primarios de reacao estao
essencialmente na forma a30. As B-olefinas sao favorecidas termo-
dinamicamente. Esta & a razao pela qual ha formacao de B-olefinas,
ou seja, as a-olefinas sdo readsorvidas e, apos, isomerizadas.STEN-
GER & SATTERFIELD30 comentam, a proposito, que as olefinas compe-

tem pela adsorgao com o CO, que é mais fortemente adsorvido.

Rg}a adicdo de agua ao gas de alimentacao, SATTERFIELD et
aliilo4 concluiram que o aumento da pressdo parcial de vapor d'agua

inibe a readsorcao e isomerizacao de a-olefinas.

No presente trabalho, os resultados obtidos para B-olefinas
mostraram que a temperatura, principalmente, favorece bastante sua
formacgido, mas também o teor de G-olefinas & bastante aumentado
podendo, naturalmente, ser o fator responsavel pela maior isomeri-

zacdo geométrica. O que se pode afirmar & que ha notadamente favo-
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recimento & formac3do de isdmeros trans-B-olefinicos a maior tem-
peratura, sendo menos influenciados pela variacao do tamanho medio
de particula. Ha, contudo, necessidade de analises mais acuradas

para se poder tirar conclusdes definitivas. A dificuldade de iden-
tificagao e quantificagao desses compostcs oferece, nesse caso,

limitacdes adicionais de analise.



capiTuLo 7

'CONCLUSOES

Para maior clareza os principais resultados e conclusbes  sao
descritos numeradaménte sem, contudo, estarem ordenadas por grau
de importancia. Essas conclusbes estao baseadas nas evidéncias ex-
perimentais relatadas e no embasamento tedrico descrito ao longo

do trabalho, e estao relacionadas abaixo:

1. O material utilizado para construcao do reator (recheado
com leito de silica) nao possui atividade catalitica, conforme ob-

servado com a realizagao de teste em branco.

2. Embora o catalisador de ferro fundido descartado do proces-
so de sintese de amdnia (FFD) ja nao se preste mais para este pro-
cesso, apresenta ainda boas condigOes de seletividade para a sin-
tese Fischer-Tropsch gque podem ser otimizadas ém funcao de para-
metros operacionais. Os melhores resultados, quando se considera a
producao de gasolina e O0leo Diesel, a 2 MPa, foram obtidos com tem-

peratura de 250°¢C.

3. Aparentemente a desativagdo ocorrida na sintese de amonia
ndo esti associada a interacdo do catalisador com o gas hidrogée-

nio; caso contrario o FFD ndo se mostraria t&o ativo para a sinte-
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se Fischer-Tropsch.

4. Nao ha vestigios de que o catalisador FFD apresente ferro
em forma nitretada segundo demonstra a analise de difracdo de raios-
X. N3o foram detectados picos que pudessem ser associados a formas

nitretadas.

5. A introducao de pequena quantidade de um elemento inerte
(argénio, por exemplo) possibilita a medida da contracao real do
sistema reacional, melhorando os resultados e facilitando os ba-

lancos de massa, sem alterar significativamente o meio de reacao.

6. Para os catalisadores estudados ha necessidade de um tempo
maior do que quatro horas de condicdes constantes de operacao para

gue seja alcancada estabilidade catalitica.

7. Para o sistema utilizado a medida direta da quantidade de
produto liquido produzida serviu apenas como indicativo da ativi-
dade e/ou conversdo dos catalisadores (observou-se que a tubulacao
apds a saida do reator e os proprios coletores de liquido retinham
grande quantidade de liguido no momento da coleta, o que era cons-
tatado toda a vez em que se purgava O sistema para o inicio de

novo experimento).

8. Houve perda de atividade do catalisador FFV ao longo dos
experimentos, comprovada pela evolucao dos perfis de temperatura ao
longo do leito e pelas alteragées de conversao e seletividade no
experimento de repetigcao, baseado nas mesmas condigoes -iniciais de
operacao. A desativacao ocorrida pode estar associada a sinteriza-
c30 de parte do catalisador, a mudanca da fase ativa da superficie,

ou combinacao desses com outros efeitos.

9. A temperatura de operacao de 250°C foi a que apresentou me-

lhores conversoes para o FFD.
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10. A velocidade espacial nao tem efeito muito pronunciado so-
bre a reacdo FT para o catalisador de ferro fundido virgem, dentro

da faixa estudada (4 a 12 Nml/g.min), com excecdo das conversoes.

11. O melhor resultado de seletividade para a faixa correspon-
dente ao Oleo Diesel foi conseguido com catalisador FFD a 250°C,o—
perado 3 pressao de 3 MPa. A comparacao direta desse com os resul-
tados obtidos para o catalisador virgem fica prejudicada pela uti-

lizacdo de diferentes pressdes totais (2 MPa para o FFV).

12. Comparando-se globalmente os resultados & possivel afirmar
gue a producdo de diferentes classes de compostos (n-parafinas, a-
olefinas, etc.) € . basicamente a mesma para ambos os catalisado-
res (FFD e FFV), o que permite afirmar que, embora hajam diferen-
cas importantes de seletiﬁidade na fase gasosa produzida, a compo-

sicdo da fracdo liquida & muito semelhante.

13. O catalisador de ferro fundido descartado do processo de

sintese de amdnia (FFD) é potencialmente interessante para a SFT.

14. O catalisador FFV, apesar de sofrer rapida reducgao de
atividade apresenta bons resultados quando se tem em mente a pro-

ducao de gasolina e Diesel.

15. Houve drastica mudanca de seletividade na fracao organica
gquando se passou de 1,02 para 4,06 mm o tamanho médio de particu-
la. Os fatores de efetividade calculados para o FFV com O uso das
velocidades de reacao medidas experimentalmente (nl'02 = 0,60 e
n4'06 = 0,09) demonstram que os efeitos difusivos foram muito pro-
nunciados. O valor extremamente baixo de n para dp = 4,06 mm foi o

grande responsavel pela mudanga de seletividade da fase ligquida

organica.

16. A utilizacao de temperatura elevada (310°C) para o FFV con-
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duz & formacao de produtos mais leves na fase liquida.

17. Embora nao se tenha graficado a distribuicao de produtos
segunao a distribuicao de Schulz-Flory, as curvas de distribuicao
mostram os desvios tipicos ocorridos em C2, gue apresenta valores
relativamente mais baixos nos hidrocarbonetos e valores mais ele-

vados com relacdo ao etanol separado na fracao aquosa.

18. A razao olefina/parafina, medida com base na relacdao ete-
no/etano se mostrou muito sensivel a variacao de temperatura para
o FFD, nao sendo o mesmo efeito observado para o FFV. Esse fato
pode ser um indicio de que as caracteristicas de acao catalitica

dos dois catalisadores nao sao exatamente as mesmas.

Faz-se necessario um aprofundamento de todos esses resultados.

Contudo, a sintese Fischer-Tropsch, pela sua propria natureza,
ndo permite o esgotamento de toda a sua potencialidade. Particu-
larmente, abre-se aqui um campo enorme de pesquisa que permite a

exploracdo de aspectos tedricos e experimentais,. técnicos e cien-
tificos, numa fonte inesgotavel de conhecimentos. Mais cedo ou
mais tarde o petrdleo se esgotara. A SFT oferece uma boa alterna-
tiva para sua substituic3o. Resta saber se o pais estara prepara-

do para enfrenta-la.



capITULO 8

SUGESTOES

A sintese Fischer-Tropsch & constituida de um sistema bastan-
te complexo de reacdes. A interpretacado de seus resultados, de
extrema importancia para a avaliacao do desempenho dos catalisado-
res e do estudo de alternativas para o deslocamento de seletivida-

de, é muito dependente da qualidade dos resultados obtidos.

O presente trabalho da continuidade ao estudo iniciado por
Axel Mario Otto Reinhardt no sentido de se conhecer melhor a via-

bilidade técnica do processo Fischer-Tropsch.

Para que ndo se incorra no erro de prosseguir por caminhos as
vezes um tanto dolorosos e para que o trabalho realizado até agora
possa ter prosseguimento, sugere-se a observacao dos seguintes pon-

tos:

1. As técnicas de andlise cromatografica devem ser aprimoradas
e, quando possivel; deve-se coletar em uma unica amostra todos os
produtos. Isto exige um sistema especial de coleta e programagao
de temperatura com inicio em temperaturas bem abaixo da temperatu-

ra ambiente.
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2. Para reator de escala semi-piloto, quando operado de forma
integral, ou maior, ha necessidade de um sistema de remocao rapida
de calor, devendo o sistema permitir aquecimento e resfriamento.
Sugere-se para tal a utilizacao de fluido refrigerante e aqueci-

mento com banho de areia fluidizada.

3. Apesar de se ter usado uma grande diluigao nos leitos cata-
liticos (0,68 SiO,: 1 cat. FFD; 5 5iC,: 1 cat. FFV, em massa), es-
sa se mostrou ainda insuficiente, resultando em grandes  valores
de ATméx' Sugere-se a diluicdo usada por Satterfield, ou seja, 10
Si02: 1 cat. |

4. O controle da temperatura do leito catalitico é um dos pon-
tos mais criticos de operagdo. A utilizacao de controlador da tem-

peratura do tipo PID (Proporcional-Integral-Derivativo) minimiza-

ria esse problema.

5. Os catalisadores de ferro fundido para sintese de amonia,
particularmente o que foi utilizado neste trabalho, tém composicao
muito proxima a magnetita natural encontrada no Brasil. Um estudo
interessante seria testar as propriedades cataliticas da magnetita
natural e, posteriormente, preparar o catalisador por fusao,acres-
cido de alguns oOxidos (Kzo, A12 37 etc.), simulando a composigao

do FFV, e submeté-lo a SFT.



APENDICE 1

ESPECIFICACAO DO MATERIAL UTILIZADO

02 Controladores de temperatura "on-off" INDIN, 20—6000C, Fe-Co,

220 Vv (Hartmann & Braun).

01 Registrador de temperatura ARUCOMP, 20-600°C, Fe-Co, 220 V

(Hartmann & Braun).
04 Amperimetros de painel, 0-15 A (Hartmann & Braun).
01 Chave Seletora, 10 canais (Hartmann & Braun).

01 Milivoltimetro Digital, modelo MD-045, 0-199,99mV (Equipamen-

tos Cientificos do Brasil - ECB).

03 Variadores de voltagem, 110 V, Iméx = 22 A (Powerstat).

01 variador de voltagem, 110 V, Iméx = 11 A (Sociedade - Técni-

ca Paulista).

01 Transmissor pneumatico de pressao diferencial, modelo 13 HA,

sinal: 0-200" H

1,0, P oax. = 6000 psig. (Foxboro).

01 Transmissor Elétrico de pressao diferencial, modelo 1D-211-2X,

sinal: 0-1250 mmH,,0 (Engematic).

01 Controlador pneumatico de pressao, tipo 624-II, proporcional,

0-3000 psig (Bristol).

01 Valvula pneumatico para controle de pressao, modelo 78 S ATO,

3-15 psig, 1/4", aco inox (Badger Meter).

01 Registrador e Indicador pneumatico, modelo 58pr4, 3-20 psig

(Foxboro) .

01 valvula reguladora com filtro de ar, 0-30 psig, 0-2 kg/cm3

(Fischer & Porter).
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01 valvula reguladora com filtro de ar, 0-160 psig, 0-11 kg/cm3

(C.A. Norgreen).

01 Relé, RC2A-2F, 10A, 220 V (KP).

01 Relé, polo duplo, 1HP (Depramet).

02 Chaves liga-desliga, CS-301-B, 1HP, 125/250 Vv (Mar Girius).

04 Chaves liga-desliga, CS-301-C, 1/2 HP, 125/250 v (Mar Girius).

01 Valvula reguladora de pressao para N,, modelo 2-540, entrada:
0-3000 psig, saida: 0-1000 psig (Matheson).

01 Valvula reguladora de pressao para H2' modelo B5-0063, entra-
da: 0-400 kgf/cm?, saida: 0-300 kgf/cm’ (Air Liquide).

01 valvula reguladora de pressao para CO, entrada: 0-300 kgf/cmz,
saida: 0-300 kgf/cm2 (White Martins).

01 Rotametro, n® 3, 200-1200 ml{ar)/min (Gilmont).

04 Valvulas micrometricas, Plax = 10000 psi (25°C), didm.ext. =
1/4", aco inox (High Pressure).

04 Valvulas-agulha, P _-_ = 10000 psi (25°Cc), diam. ext. = 1/4",
aco inox (High Pressure).

3000 psi (25°C), diam. ext. = 1/4",

08 valvulas-agulha, P

max.

aco inox (Whitey).

17 Valvulas-agulha, P 6000 psi (25°C), diam. ext. = 1/4",

max.
aco inox (Detroit).

04 valvulas de retencao, Pméx =.3000 psi (250C), diam. ext. =

1/4", aco inox (Whitey).

06 vValvulas globo, P oax. = 50 psi, diam. ext. = 1/4", latao

(Apis).

01 Alarme para gases combustiveis, modelo 511 (Mine Safety



237

Appliances).

. 01 Compressor de ar, P - = 120 psig, 1/3 HP (WEG).

Gases Reagentes:

. Hidrogénio (White Martins ou Oxigénio do Brasil): 5,5 Nm> ou

§ Nm> (180 kgf/cm?)

Composigao (% vol.):

H, (pré-purif.) 2z 99,95%

2
O2 < 10 ppm
H

50 = 10 ppm
. Mondxido de carbono (Oxigdnio do Brasil - Air Liquide): 5,5

Nm3 (85 kgf/cm?)

Composicao (% vol.):

COo > 99%

. Mistura H,-CO-Ar (Oxigénio do Brasil): 8Nm3 (120 bar)

Composicao (% vol.):

H,: 63,2

2:
co: 32,0

Ar: 5,0

. Nitrogénio (White Martins ou Oxigénio do Brasil)

Composicao (%)
N, (pre-purif.) 2 99,95%
5 S 10 ppm

Q)
H20 < 10 ppm
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ESPECIFICACAO DA COLUNA CAPILAR UTILIZADA:

Material: Silica fundida
Comprimento: 50 m

Didam. interno: 0,32 mm
Fase ligquida: RSL 150 BP
Espessura do filme: 0,3 um

Temp. mMax. operacao: 330°%



APENDICE 2

ROTINA DE CALCULO DE ANALISE CROMATOGRAFICA DO GAS RESIDUAL

O procedimento descrito abaixo foi utilizado para o calculo da
composicado da fase gasosa dos reagentes e produtos do catalisador

FFD, retirado do trabalho de REINHARDT4:

O pico relativo ao metano € usado como referéncia devido ao fa-
to de o CH4 ser detectado nas trés condigdes de analise usadas pa-
ra o gas residual. As areas dos picos devem ser corrigidas por fa-

tores de resposta térmica relativa (FRT).

Segue abaixo a rotina de calculo:

Yi - Ai . EEEEEA_ 113)
v A FRT,
CH4 CH4

0 hidrogénio da amostra determinado por comparacao direta com

o hidrogénio de uma mistura padréo H,—CH,:

Y A Y A
5 H 5 CH,
= . . X 114)
y A g = A ~
CH4 CH4 CH4 padrao H2 padrao
A composigdo volumétrica do metano e calculada a partir da
equacao de balanco:
0
Y = 100 (115)
CH Yy .
4 . H2 . Yy
1+ + 2
Ycu Ycu
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Para os outros componentes utiliza-se a expressao:

(116)



APENDICE 3

MISTURA DE GASES - PREPARACAO DE GAS DE SINTESE

A preparagdo de misturas contendo H, e CO em alta pressao ofe-
rece dificuldade adicional devido a temperatura critica muito bai-
xa do hidrogéniolos. Nestes casos a previsao de propriedades de
mistura a partir da lei do gas ideal pode dar desvios muito gran-
des, inviabilizando, por exemplo, a previsao da pressao parcial
necessaria dos componentes para se obter uma mistura contendo gas

de sintese.

Descreve-se abaixo o procedimento utilizado neste trabalho pa-
ra acertar a composicdo do gas de sintese, aumentar sua pressao e
introduzir uma pequena quantidade de argonio, usado como padrao

interno de referéncia.

A previsdo de propriedades de misturas pode ser avaliada me-

diante equacdo de estado na forma cubica em relacao ao volume.

Para misturas contendo H2 e componentes polares, a equacao de

Peng-Robinson

z = —— - —alf) v | (117)
v-b RT [v(v + b) + b (v = b)]

tem sido experimentada com sucesso para diversas situacdesi08 |

Na equacao acima,

.R2 T2
a = 0,45724 S—-a(T_, @) (118)
pC
RTc
b = 0,0778 ——, (119)
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onde:

» 2
a(T_, ) = [1+8 (1-/T)1%, e (120)
S = 0,37464 + 1,542260 - 0,269924° | (121)

Regra de Mistura: Como regra de mistura foi utilizado o proce-

dimento comum a todas as equacOes de Redlich

-Kwong modificadas, ou seja,

a, = E L oxg %5 ay com a.lj = /aii ajj (1 - kij) (122)
J i#3j
b = Y x. b (123)
m i 7i7i
Os parametros fator acéntrico, w, e de interacao, kij’ foram

assumidos iguais a zero, com excecao do par H2-CO onde se utilizou
106
o valor kHz—CO = 0,102 . (124)
Partiu-se de uma mistura H2—CO de concentracao conhecida, a
baixa pressao, também conhecida (caso corriqueiro de laboratério,

onde se dispde de um cilindro de mistura previamente utilizado).

Resolvendo-se a equacao de Peng-Robinson iterativamente para
o volume molar, v, e admitindo-se que o volume do recipiente de
mistura seja conhecido, determina-se os numeros de moles dos com-

ponentes.

n, = X, n (124)

A adicao de CO (ou-Hz) puro permite gue seja conhecido o volu-
me molar da nova mistura, através do conhecimento da pressao atual

total, P.

Determinando-se as novas fracdes molares pode-se, entao, cal-

cular a pressao total necessaria para que se tenha a relacao H2/
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CO desejada.

A adic8o de argdnio pode, portanto, ser realizada, sem alterar
a razao H2/CO previamente obtida, calculando-se a pressao total

necessaria para se obter a mistura H,-CO-Ar final.
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