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RESUMO

O objetivo principal da presente tese consistiu em avaliar a performance de catalisadores
a base de niquel e niquel promovido com estanho, todos suportados em y-Al,O3, na reagao de
hidrolise do 6leo de soja, e para a reagdo subsequente, a hidrogenagdo dos acidos graxos livres
formados, a partir do hidrogénio gerado in situ através da reacdo de reforma em
fase liquida do glicerol. Este processo ¢ denominado hidrélise-hidrogenagdo simultanea.
Paralelamente, os catalisadores foram estudados em relacdo ao efeito da temperatura de
calcinagdo e da adicdo do promotor estanho, assim como sua estabilidade para a
geragdo de hidrogénio, por reforma liquida, em um reator de fluxo continuo.
Os catalisadores foram caracterizados por Fisissor¢do de Nz, Reducdo a Temperatura
Programada (RTP), Espectroscopia no UV-vis (DRS-UV-vis), Difracdo de Raios-X (DRX),
Dessorc¢do a Temperatura Programada (DTP-H>) e Espectroscopia Mdssbauer. Para a reacdo de
hidrélise-hidrogenagdo, foi utilizado um reator batelada. Os resultados dos testes de
caracterizagdo mostraram que o aumento da temperatura de calcina¢do promoveu um aumento
na interacdo entre o NiO e o suporte y-Al,O;. Para a temperatura de reducdo do catalisador
utilizada, a calcinagdo a 300 °C foi a que proporcionou melhores resultados em relagao
as propriedades do NiO/y-Al,Os;. Apds a adicdo do estanho, possivelmente ocorreu uma
modificacdo na interagdo entre o NiO e a y-AlxO3, devido & uma possivel interagdo entre os
metais. Todos os catalisadores testados apresentaram atividade para a reagao de reforma liquida
do glicerol, em fluxo continuo. Contudo, o catalisador monometélico (NiO/y-Al,O3) desativou,
apos algumas horas de reacdo. Os catalisadores bimetélicos (Ni-Sn/y-Al,O3) ndo apresentaram
desativagdo durante o tempo de reagdo estudado. A adi¢do de estanho inibiu a formagdo de
metano ¢ de outros alcanos, evitando a desativagdo do catalisador. Um menor teor de Sn
favoreceu o rendimento e a seletividade em hidrogénio. A reagao de hidrolise, sem catalisador,
aparentemente ocorre de forma incompleta, nas condig¢des reacionais estudadas. Realizando
a reacdo sem catalisador e a uma temperatura inferior a estudada, a conversdao diminuiu,
mostrando que a temperatura tem influéncia direta sobre a reagao. Utilizando o suporte y-Al>Os,
como catalisador, a reacdo completa foi facilitada, obtendo-se uma elevada conversdo
dos glicerideos, com alto rendimento em &cidos graxos livres. Nao foi verificada nenhuma
alteragdo significativa no desempenho dos catalisadores monometalicos para reacdo de
hidrolise, devido a temperatura de calcinagdo empregada na sintese dos mesmos.
Foi constatado, nas reacdes utilizando os catalisadores metalicos, que ocorreu a geragao in situ
de hidrogénio, assim como a subsequente reag¢do, a hidrogenacdo dos acidos graxos livres
insaturados, produzidos a partir da hidrolise. A hidrogenacao foi evidenciada por um aumento
na seletividade para o &cido estearico (C18:0), acompanhado da diminuicao da seletividade para
os acidos insaturados. A adicao de estanho, em todas as razdes molares estudadas, aumentou
a conversdo de glicerideos, além de acelerar consideravelmente a reagdo de hidrolise.
A adigdo do estanho também melhorou o desempenho, em relacao ao catalisador monometalico,
para a geragao in situ de hidrogénio e para a reacao de hidrogenagao, o que, consequentemente,
elevou o rendimento em acido estearico. O efeito benéfico proporcionado pelo estanho pode
ser devido a presenga do mesmo em sitios defeituosos no niquel, ou pela formacao de uma liga
do tipo Ni-Sn (NizSn).

Palavras-chave: hidrolise-hidrogenagdo, niquel, estanho, y-Al,Os, acidos graxos livres,
acido estedrico.
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ABSTRACT

The main objective of this work was to evaluate the performance of catalysts based on nickel
and nickel promoted with tin, all supported in y-Al2Os3, in the hydrolysis reaction of
soybean oil, and for the subsequent reaction, the hydrogenation of free fatty acids
by hydrogen generated in situ through the aqueous phase reforming of glycerol (APR).
This is a new process, called simultaneous hydrolysis-hydrogenation. At same time,
the catalysts were studied in relation to the effect of the calcination temperature
and the addition of tin promoter, as well as its stability for the hydrogen generation
by aqueous phase reforming, in a continuous flow reactor. Temperature Programmed
Reduction (TPR), X-Ray Diffraction (XRD), UV-Visible Spectroscopy Region (DRS),
Temperature  Programmed Desorption (TPD-H»>) and Spectroscopy Mdssbauer,
made the characterization of catalysts. For the hydrolysis-hydrogenation reaction,
a batch reactor was used. The results of the characterization tests showed that the increase
in the calcination temperature promoted an increase in the interaction between NiO and
the support. The calcination at 300 °C provided better results in relation to NiO/y-Al2O3
properties at the temperature of reduction of the catalyst used. After the addition of the tin,
a modification in the interaction between NiO and y-Al,O3 could occur due to a possible
interaction between the metals. All the catalysts tested showed activity for the aqueous
phase reforming of glycerol, in a continuous flow. The monometallic catalyst (NiO/y-Al,O3)
deactivated after a few hours of reaction. The bimetallic catalysts (Ni-Sn/y-Al>2O3) did not
show deactivation during the reaction time studied. The addition of tin inhibited the
formation of methane and other alkanes, preventing deactivation of the catalyst. A lower
content of Sn favored yield and selectivity in hydrogen. The hydrolysis reaction apparently
occurs incompletely, under the reaction conditions studied, without catalyst. Perfoming
reaction without catalyst and at a temperature lower than that studied, the conversion decreased,
showing that the temperature has a direct influence on the reaction. Using the y-Al2O3
as catalyst, the complete reaction was facilitated, obtaining a high conversion of the
glycerides, with high yield in free fatty acids. No significant change in the performance of
the monometallic catalysts for hydrolysis reaction due to the calcination temperature
employed in the synthesis of the catalysts was verified. In the reactions using the
metallic catalysts, it was verified that the in sifu generation of hydrogen occurred, as well
as the subsequent reaction, the hydrogenation of the unsaturated free fatty acids,
produced from the hydrolysis. Hydrogenation was evidenced by increased selectivity for
stearic acid (C18:0), and decreased selectivity for unsaturated acids. The addition of tin,
in all molar ratios studied, increased the conversion of glycerides and greatly
accelerated the hydrolysis reaction. The tin addition also improved the performance,
in relation to the monometallic catalyst, for the in situ generation of hydrogen and for
the hydrogenation reaction, which, consequently, increased the yield in stearic acid.
The beneficial effect afforded by tin may be due to the presence of tin in nickel
deficient sites, or by the formation of a Ni-Sn (Ni3Sn) type alloy.

Keywords: hydrolysis-hydrogenation, nickel, tin, y-Al2O3, free fat acids, stearic acid.



1. INTRODUCAO

Oleos vegetais e gorduras animais sdo matérias-primas renovéveis e de baixo custo,
amplamente utilizadas pela industria alimenticia para a produg¢ao de alimentos para consumo
humano e animal. Contudo, atualmente existe um debate controverso sobre a utiliza¢ao de parte
destas matérias-primas para fins energéticos e outras finalidades. Essa questdo ¢ motivada pela
crescente pressdo mundial para o uso de técnicas mais sustentaveis de produgdo,
em substituicdo aos processos que utilizam matérias-primas derivadas de fontes de energia nao

renovaveis (SEIDL; LAGO, 2010).

A producdo mundial de oleos e gorduras vém crescendo rapidamente nas ultimas
décadas. Em 2016, foram produzidas em torno de 190 milhdes de toneladas de 6leos vegetais
no mundo. A lideranca absoluta do mercado mundial é do dleo de palma e de palmiste,
ambos obtidos a partir do processamento dos frutos da palma. Dentre os principais paises
produtores de tais matérias primas, estdo a Malasia e a Indonésia. O segundo principal
6leo vegetal no mercado mundial € o da soja, o qual vém mantendo um crescimento continuo
nos ultimos anos. De uma forma geral, a participagdo da soja na agricultura mundial é relevante,
seja especificamente no grupo de oleaginosas ou considerando-se a produgdo total

de graos (USDA, 2016).

Atualmente, o maior produtor de soja no mundo sdo os Estados Unidos, seguido
de Brasil, Argentina e China. No Brasil, a soja corresponde a aproximadamente
90% da producao nacional de 6leos. Em 2015, a area plantada no pais foi de cerca de

33 milhdes de hectares, com uma produtividade de 3 toneladas por hectare (ABIOVE, 2015).

No Brasil, as areas de plantio estdo localizadas principalmente nas regides Sul
e Centro-Oeste. Segundo dados da ABIOVE, em 2016, o Brasil exportou 51,5 milhdes
toneladas de graos de soja e processou em torno de 39,5 milhdes toneladas, totalizando
uma producdo em torno de 98 milhdes de toneladas. Desta quantidade processada,
foram produzidas 30,2 milhdes de toneladas de farelo e 7,9 milhdes de toneladas de oleo.
Os estados do Mato Grosso e Parand sdo os maiores produtores de soja, detendo 40% da

producao nacional. A maior parte do refino do 6leo ¢ feita no estado de Sao Paulo.

O processamento da soja gera trés principais produtos: os produtos solidos,

0s quais sdo a proteina crua e o farelo, ambos de uso comestivel e industrial;



os produtos integrais, que sao os produtos de soja e derivados; e o 6leo bruto, que ¢ considerado

um produto secundério (FRE, 2009).

O farelo ¢ o principal produto do processamento do grao da soja, sendo constituido,
em sua maior parte, por proteinas e carboidratos. J& o o6leo de soja € composto,
predominantemente, por triacilglicerideos e, em menor parte, por acidos graxos livres e outros

componentes.

Atualmente, existe um equilibrio entre a exportacao e o consumo interno do farelo.
Ja o 6leo de soja ¢, em maior parte, destinado ao mercado interno, mais especificamente para
a industria alimenticia. Os precos do farelo e do d6leo no mercado estdo em torno de

950 e 2.500 R$/tonelada, respectivamente (ABIOVE, 2016).

O oleo de soja pode ser classificado em classes e tipos, de acordo com o seu grau
de elaboracdo e sua qualidade. Segundo o grau de elaboragdo, o 6leo de soja pode ser
classificado em: bruto (ou cru), que ¢ o Oleo tal como foi extraido do grao;
degomado (ou purificado), que é o 6leo que, apés a extracdo, teve retirado apenas os
fosfolipidios; e refinado, que ¢é o Oleo neutralizado, clarificado e desodorizado,

apos a degomagem (MORETTO; FETT, 1998).

A grande maioria dos 6leos brutos ¢ submetida ao refino, cuja finalidade ¢ uma melhoria
na aparéncia, odor e sabor, através da remog¢ao de componentes como substancias coloidais,
proteinas, fosfatideos, corantes, carotenoides e substancias volateis, tais como hidrocarbonetos,
alcoois, aldeidos, cetonas, ésteres, dentre outros. Os &cidos graxos livres também sdo
removidos durante esse processo (MORETTO E FETT, 1998). Dessa forma, o refino do
oleo bruto gera, além do 6leo refinado, trés subprodutos, os quais sdo: as gomas resultantes da
degomagem, as borras oriundas da etapa de neutralizacdo e o condensado, proveniente da

etapa de desodorizacdo (FRE, 2009).

Atualmente hd um crescente interesse em tecnologias de modificagdo de oleos e
gorduras, para adequé-los a uma determinada aplicagdo. O setor industrial tem desenvolvido

diversos processos para manipular a composi¢ao dos triacilglicerideos (DIAZ, 2012).

O ¢6leo de soja degomado, que consiste em um O6leo parcialmente processado,
pode ser uma op¢do de grande potencial para utilizagdo em diversos processos alternativos ao
refino, j4 que ¢ uma matéria prima de baixo custo. Além disso, diferentemente da maioria

dos oleos utilizados atualmente em escala industrial, este o6leo ndo €& comestivel.



Sua classificagdio, como degomado, se deve ao grau de elaboracdo e qualidade

(FRE et al., 2013).

A oleoquimica ¢ um segmento industrial que engloba diversos processos
de transformacao de 6leos vegetais e/ou gorduras animais em produtos de alto valor agregado,
além de biocombustiveis. A industria oleoquimica vém sendo altamente requisitada
pelo mercado de produtos de consumo, uma vez que ndo concorre com a oferta de alimentos,
pois pode utilizar subprodutos de outros segmentos industriais (SEIDL; LAGO, 2010).

A Figura 1 mostra as principais matérias-primas e derivados oleoquimicos (GERVAIJIO, 2005).

> Glicerol| Esterificaga0  _ Glicerideos
I-hﬂmhs_li L3 Triacetina
= . Esterificacio .
#» Esteres
FRIACA | gt i
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Figura 1 - Derivados oleoquimicos (Adaptado de GERVAJIO, 2005).

As matérias-primas mais utilizadas na industria oleoquimica sao os 6leos vegetais e as
gorduras animais. Os 4cidos graxos livres (AGL) e os ésteres metilicos de acidos graxos
(EMAG) sao considerados os compostos oleoquimicos bésicos mais importantes.

Estes compostos basicos podem ser utilizados diretamente, ou processados por diversas rotas



reacionais, tais como a hidrolise, hidrogenacdo, esterificacdo, etoxilagdo, sulfatacdo e
amidagdo, gerando outros produtos, os quais sdo designados como derivados oleoquimicos

(GERVAJIO, 2005).

Os oOleos vegetais sdo compostos por moléculas de triacilglicerideos (TG).
Estas moléculas sdo ésteres, formados a partir de acidos graxos e glicerol e correspondem
a 98% da composi¢do quimica dos Oleos. Cada triacilglicerideo contém trés cadeias de
acidos graxos ligadas a uma molécula de glicerol. Estas cadeias de acidos graxos podem
ser saturadas, mono-insaturadas e poli-insaturadas. As unidades acila, correspondentes
aos 4acidos graxos, representam, aproximadamente, 95% do peso molecular dos
triacilglicerideos. A parcela restante ¢ formada por mono (MG) e diacilglicerideos (DG),
acidos graxos livres (AGL), fosfatideos e substancias lipidicas, como esterdis, carotenoides
e ceras (LASCARAY, 1952; PATIL et al., 1988; MORETTO;FETT, 1998). A Figura 2 mostra
a estrutura da molécula de triaciliglicerideo. Os radicais R1, R2 e R3 representam grupos alquil

saturados ou insaturados, iguais ou diferentes (GERIS et al., 2007).
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Figura 2 - Estrutura do triacilglicerideo (GERIS et al., 2007).

A reagdo de hidrélise, visando a producdo de 4cidos graxos livres, ¢ de grande
importancia para a industria oleoquimica. O processo pode ser realizado termicamente, como

uma reagdo liquido-liquido ou gés-liquido, ou utilizando um catalisador (PATIL et al., 1988).

A hidrolise de triacilglicerideos € uma reagao reversivel e de primeira ordem, que ocorre
na fase oleosa. Com trés mols de 4gua, um mol de triacilglicerideo ¢ dividido em trés mols
de 4cidos graxos livres € um mol de glicerol. Ao invés de diminuir a acidez, como ocorre no

refino, a hidrolise aumenta a acidez da matéria-prima (WANG et al., 2102).



A reacdo prossegue em trés estagios, os quais ocorrem simultaneamente, porém com
velocidades diferentes (DIECKELMANN; HEINZ, 1988). Inicialmente, os triacilglicerideos
(TG) sao convertidos em diacilglicerideos (DG) e acidos graxos livres (AGL), seguido
de monoacilgliceridos (MG) e AGL e, finalmente, a AGL e glicerol (WANG et al., 2012).
Durante a reagdo, ocorre a clivagem sequencial dos grupos acila presentes na molécula de
triacilglicerideo, de tal forma que, em um dado momento, a mistura reacional contém nao
somente triacilglicerideos, agua, glicerol e acidos graxos, como também diacilglicerideos e
monoacilglicerideos (CASTRO et al., 2004). A reagao global ¢ descrita na Figura 3.
Os radicais R1, R2 e R3 representam grupos alquil saturados ou insaturados,

iguais ou diferentes.
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Figura 3 - Hidrdlise de triacilglicerideos (Adaptado de DIAZ et al., 2011).

O alto grau da reagdo pode ser assegurado pelo uso de excesso de 4gua, ou pela
substituicdo da 4gua, contendo glicerol, por 4gua pura (LASCARAY, 1949). A quantidade
de 4cidos graxos livres produzida corresponde a somatoria das trés etapas. Dessa forma, podem
ser utilizadas matérias-primas com alto teor de acidez e de umidade, uma vez que o objetivo

da hidrolise € obter um produto com alto teor de acidos graxos livres (WANG et al., 2012).

Um dos primeiros trabalhos da literatura especializada a reportar a reagdo de hidrolise
foi apresentado por Lascaray (1949). Neste estudo, foi demonstrado que a reagdo de hidrolise
ocorre na fase 6leo, devido a dissolucao de pequenas quantidades de agua nesta fase, o que pode
ser favorecido pelo uso de agitacdo, ou de um catalisador. A agua ¢ muito mais solavel
em acidos graxos (ou em gorduras &cidas), do que em gorduras neutras. Dessa forma,
a reacdo em seus estagios iniciais ¢ lenta. Na medida em que a reagdo progride,

a emulsificagdo torna-se mais dificil. No entanto, a solubilidade da dgua no o6leo/gordura,



parcialmente hidrolisado, aumenta e, com isso, a reacdo atinge a sua maior velocidade.
Em temperaturas acima de 200 °C, e pressoes suficientes para manter a a4gua no estado liquido,
a solubilidade da 4gua na fase 6leo torna-se consideravel. O processo, de forma geral, pode ser

definido como uma rea¢ao quimica controlada por fendmenos de transferéncia de massa.

Muitos pesquisadores consideram a teoria proposta por Lascaray como aceita.
Dentre estes estdo: Sturzenegger e Sturm (1951); Hartman (1951); Patil et al. (1988);
Ngaosuwan et al. (2009); Satyarthy et al. (2010) ¢ Wang et al. (2012).

O processo convencional de hidrolise geralmente ¢ conduzido em temperaturas
de 100 a 280 °C e pressoes de 1 a 70 bar, com razdo agua/dleo de 0,1 a 1,5 (m/m),
com ou sem catalisador. O processo dura de 2 a 48 h e pode ser realizado utilizando-se
6leos ou gorduras com qualquer teor de 4cidos graxos e umidade, conforme j4 mencionado,

além de residuos industriais ¢ domésticos (PATIL et al., 1988; NGAOSUWAN et al., 2009).

Diferentes variagdes do processo de hidrolise tem sido utilizadas industrialmente
ha anos, as quais visam a produgdo de acidos graxos livres. Os principais exemplos sdo:
processo em batelada utilizando autoclave (LASCARAY, 1949; PATIL et al., 1988); processo
Twitchell (U.S. Patent 601,603, 1898); processo Eisenlohr (U.S. Patent 2,154,885, 1939);
processo de fluxo continuo em contra-corrente (U.S. Patent 2139589, 1936); e o processo de

saponificagdo seguido por acidulagdo (U.S. Patent 6,646,146 B1, 2003).

O processo em autoclave ¢ mais rapido do que o processo Twitchell, devido a alta
pressdo utilizada (Patil er al., 1988). As autoclaves sdo comumente usadas em operagdes em
pequena escala, enquanto que os reatores continuos sdo empregados em operagdes de grande

escala (SATYARTHY et al., 2010).

De um modo geral, a hidrélise térmica (ndo catalitica) requer o uso de grandes
quantidades de vapor superaquecido, além de grandes reatores feitos de materiais caros
resistentes a corrosdo, o que por muitas vezes acaba por tornar o processo dispendioso

(NGAOSUWAN et al., 2009).

A literatura especializada mostra que a reagdo de hidrolise pode ser realizada utilizando
catalisadores heterogéneos acidos (NGAOSUWAN et al., 2009; SATYARTHI et al., 2010),
enzimas (TING et al., 2008; BAJAJA et al., 2010), ou, ainda, conduzida em processos nao
cataliticos, utilizando fluidos em condigdes subcriticas ou supercriticas (KING et al., 1999;

HOLLYDAY; KING, 1999).



A utilizagdo de catalisadores tende a acelerar consideravelmente a reagdo de hidrdlise,
além de possibilitar que o processo seja realizado em condigdes moderadas de temperatura e
pressao. O catalisador promove uma maior solubilizagao da agua no o6leo, além de um maior

contato entre os reagentes (RITTNER, 2002).

As caracteristicas dos catalisadores desempenham um papel importante na reagao.
A utilizacdo de catalisadores homogéneos apresenta, como principais desvantagens,
a dificuldade de separagdo do meio reacional e a impossibilidade de reutiliza¢ao, na maioria
dos casos. Além disso, muitas vezes estes catalisadores podem ser tOXicos € COrrosivos.
Uma forma de melhoria no processo seria através do uso de catalisadores heterogéneos.
Estes materiais apresentam a vantagem de reduzir significativamente a etapa de purificagdo

dos produtos, além da possibilidade de retso (SATYARTHI et al., 2010).

Recentemente foram desenvolvidos alguns estudos reportando o uso de novos
catalisadores heterogéneos acidos (NGAOSUWAN et al., 2009; SATYARTHI et al., 2010).
Alguns exemplos sdo: resinas poliméricas, zeolitas, 0xidos metalicos, zirconia sulfatada

e catalisadores de cianeto de metal duplo.

O processo enzimatico ainda se encontra em fase de pesquisa. Embora muitos
trabalhos demonstrem bons rendimentos, em baixas temperaturas, o alto custo
operacional e o longo tempo de reacdo necessario, tornam o processo, ainda,

comercialmente inviavel (SATYARTHI et al., 2010).

Muitos autores relataram bons resultados conduzindo a reagdo de hidrolise
utilizando a 4gua em condigdes sub e supercriticas, sem o uso de catalisador
(PINTO; LANCAS, 2006; KING et al., 1999). No entanto, para se obter altas conversoes,
¢ necessario o uso de pressoes elevadas e temperaturas superiores a 300 °C, o que aumenta
o custo de operagdo. Além disso, em altas temperaturas podem ocorrer reagdes

de decomposig¢do térmica dos produtos e dos reagentes (HE et al., 2007).

O processo de hidroesterificagdo (hidrélise seguida de esterificacdo) € uma nova
tecnologia para a producdo de biodiesel. Apos a hidrolise, os acidos graxos gerados sdo
esterificados, com metanol ou etanol, obtendo-se o biodiesel. Existem muitos estudos
reportando o uso de catalisadores heterogéneos para este processo (ROCHA et al., 2010;

MENG et al., 2011; CARDENAS, 2013; ALVES et al., 2014).

O produto da reacdo de hidrélise € constituido por duas camadas: uma menos densa

(oleosa), que pode ser composta por acidos graxos livres (AGL), mono (MG), di (DG) e



triacilglicerideos (TG); e uma camada mais densa (aquosa), constituida por dgua e glicerol.
Estas fases podem ser separadas com um funil de separacdo, ou por centrifugacao.
O glicerol pode ser separado da agua por destilacdo a vacuo. Ja os acidos graxos livres
geralmente sao submetidos a processos fisicos de purificagdo, como a destilagdo simples,
ou fracionada, solidificacdo e prensagem, cristalizagdo fracionada direta ou em solventes.
Apbs o processo de purificagdo, estes podem ter aplicagdo direta na industria, ou serem
submetidos a varios processos de transformacao quimica, conforme demonstrado

anteriormente na Figura 1 (HARALDSSON, 1991; GERVAIIO, 2005).

Os é4cidos graxos, de forma geral, s3o os principais componentes utilizados
na preparagdo de uma grande variedade de derivados oleoquimicos, como sabdes,
alcoois graxos, poliol ésteres, resinas epoxi-éster, alcanolamidas, surfactantes, lubrificantes,
tintas, revestimentos, produtos farmacéuticos, dentre outros. Também podem ser utilizados
como combustivel de caldeiras, como ragdo animal, no tratamento de minérios,
na fabricagdo de sabdo e para a produgdo de biodiesel (GERVAIJIO, 2005). Acidos graxos
obtidos da soja sdo vendidos a 2.400 R$/tonelada, apds purificagdo (DIAZ, 2012).

Acidos graxos saturados possuem relevancia significativa em diversos segmentos
industriais. O acido estearico, por exemplo, pode ser empregado como: lubrificante
e desmoldante nas industrias de pvc, plasticos e ceramicas; auxiliar de vulcanizagdo
de borrachas; matéria-prima para fabricacdo de velas e sabdes, dentre outros.
Além disso, o 4acido estearico pode ser utilizado na fabricagdo de produtos como papel,
estearatos metalicos, ceras e ésteres, creme de barbear, sabonetes, shampoos,
dentre outros (WARD; SINGH, 2005). O preco de mercado do acido estearico purificado
varia entre 3.300 a 3.700 R$/tonelada (DIAZ, 2012).

Os 4acidos graxos insaturados possuem importante aplicacdo na dieta dos
seres humanos. Entre eles, dois grupos podem ser destacados: os acidos graxos das séries n-6,
derivados do 4acido linoleico (Omega-6, 18:2n-6); e os acidos graxos da série n-3,
derivados do dacido alfa-linolénico (Omega-3, 18:3n-3). Estes compostos também
apresentam aplicacdo medicinal, o que levou a demandas por seus concentrados pelas

industrias farmacéutica e de suplementos alimentares (WARD; SINGH, 2005).

No entanto, a presenca de duplas ligagcdes interfere na forga das interagdes do
tipo Van Der Walls, o que influencia nas propriedades fisicas e quimicas de oleos e gorduras.
Por outro lado, as duplas ligacdes conferem ao material graxo certa reatividade,

frente a diversos compostos. Esta reatividade pode ser tanto benéfica, pois permite



a obtengdo de uma série de produtos quimicos, como polimeros ou epoxidos;
quanto prejudicial, uma vez que aumenta a reatividade frente ao oxigénio do ar, levando

a formacao de compostos indesejaveis (CARVALHO, 2008; PINHO; SUAREZ, 2013).

O grau de insaturagdo também influi no ponto de fusdo dos Oleos e gorduras.
Quanto mais insaturado for a cadeia do acido graxo, menor serd o ponto de fusdo do
composto. As insaturagdes podem ser quebradas pela adicdo de hidrogénio ativado
cataliticamente as duplas ligagdes. O ponto de fusdo das gorduras eleva-se por esse processo,
tanto que as gorduras oleosas se tornam soélidas, a temperatura ambiente. Dessa forma,
o fator determinante da denomina¢do de um composto, como 6leo ou gordura, ¢ basicamente o

seu ponto de fusdo (BLUMENAU, 2004).

Alcoois graxos podem ser produzidos a partir da hidrogenagdo de acidos graxos livres
ou de ésteres metilicos de acidos graxos, a alta pressdo. Os acidos graxos sdo convertidos
em ésteres e depois hidrogenados. A maioria do alcool graxo produzido é posteriormente
submetida a varios processos, tais como sulfatacdo, etoxilacdo, aminag¢do e fosfatizagao.
Contudo, a maior aplicacdo de alcoois graxos ¢ no processo de fabricacdo do sddio sulfato

de éter de alcool graxo (KREUTZER, 1984; FAIRBANKS, 2007).

Os monoacilglicerideos e diacilglicerideos também sdo considerados compostos
oleoquimicos importantes. Os monoacilglicerideos equivalem a 70% dos emulsificantes
utilizados nas industrias alimenticias, de cosméticos e farmacéuticas. Ja os diacilglicerideos
apresentam aplicagdo como emulsificantes ndo-idnicos € como agentes texturizadores

(FREGOLENTE, 2009).

Ja o glicerol, considerado como subproduto da reacdo de hidrolise, também tem
aplicagdes na industria. O glicerol ¢ muito usado, por exemplo, para producao de calor
e energia, através da combustdo direta, devido ao seu elevado poder calorifico.
Entretanto, com o aumento da produ¢do do biodiesel, a sua oferta se eleva e o seu prego
cal proporcionalmente. Nesse sentido, muitos estudos tém sido realizados, visando novas

aplicagdes para o glicerol (BOHON et al., 2011).

Nos ultimos anos, o interesse em tecnologias de produg¢do de hidrogénio,
a partir de recursos renovaveis, tem crescido significativamente. As reagdes de reforma de
compostos organicos oxigenados (como o glicerol, por exemplo) sdo exemplos de

alternativas consideradas como promissoras para esta finalidade (CORTRIGHT et al., 2002).
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Através da reagdo de reforma em fase liquida € possivel converter compostos
oxigenados em hidrogénio e didxido de carbono. O processo €, geralmente, realizado em
temperaturas entre 205 e 265 °C e pressoes entre 25 ¢ 60 bar (CORTRIGHT et al., 2002;
SHABAKER et al., 2004).

A Figura 4 mostra a reacdo global de reforma em fase liquida do glicerol.
As condigdes operacionais, como a temperatura, pressio e tipo de catalisador,
desempenham um papel fundamental nas vias reacionais envolvidas neste processo e,

consequentemente, na composi¢ao do produto (WAWRZETZ, 2008).

T A
H,C._ _CH, + 3HO ﬁ_ 7Hy + 3CO;
5 Rl[l:H : Cat
OH
Glicerol

Figura 4 - Reacio global de reforma em fase liquida (Adaptado de WAWRZETZ, 2008).

O trabalho pioneiro que demostrou ser possivel a producdo de hidrogénio, através da
reacdo de reforma em fase liquida, foi apresentado por Cortright et al. (2002).
Os autores avaliaram a reagcdo usando reagentes como o metanol, etilenoglicol e glicerol.
Foi verificado que o catalisador de platina, suportado em alumina, apresentou alta

seletividade para produg¢do de hidrogénio, utilizando o glicerol como reagente.

Posteriormente, a reacdo de reforma liquida foi investigada sob diversos aspectos,
como: tipo de matéria-prima (SHABAKER et al., 2004; DAVDA et al., 2005;
WEN et al.,, 2010); tipo de catalisador (DAVDA et al., 2002; HUBER et al., 2003;
LEHNERT; CLAUS, 2008; LUO et al., 2008; ZHU et al., 2009); e condi¢des de pressao
e temperatura (DAVDA et al., 2005).

De acordo com a literatura, catalisadores a base de metais nobres,
como platina e paladio, sdo bastante seletivos para a producdo de hidrogénio
por reforma liquida (CORTRIGHT et al., 2002; DAVDA et al., 2002; HUBER et al., 2003).
No entanto, o alto custo e a disponibilidade limitada destes metais, torna de extremo

interesse o desenvolvimento de catalisadores de menor custo (HUBER et al., 2003).
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Shabaker et al. (2004) mostraram que catalisadores de niquel (metal de custo
relativamente baixo, em relagdo aos metais nobres) sdo promissores para O Processo
de reforma em fase liquida. No entanto, estes catalisadores também promovem a formagao

de metano e de outros alcanos, o que reduz, consequentemente, a seletividade de hidrogénio.

Catalisadores  bimetalicos  apresentam  melhor desempenho, em relagdo
aos monometalicos, para a produ¢do de hidrogénio, por reforma liquida. Ao se adicionar
um metal apropriado, a seletividade de hidrogénio pode ser favorecida (HUBER et al., 2003;
SHABAKER et al., 2004; WAWRZETS, 2008).

Huber et al. (2003) avaliaram a reforma liquida do sorbitol e do glicerol, utilizando
um catalisador de niquel-Raney promovido com estanho (R-Ni-Sn). O desempenho
do catalisador foi compardvel ao obtido por Cortright et al. (2002), com um catalisador
de platina. Estes resultados evidenciaram o potencial do uso de catalisadores bimetalicos

para a reagdo de reforma em fase liquida de compostos oxigenados.

Shabaker et al. (2004) mostraram que a adigdo de promotores como Sn, Au ou Zn,
ao catalisador NiO/Al203;, melhorou a seletividade de hidrogénio do mesmo.
O melhor resultado foi obtido com o catalisador bimetalico Ni-Sn/Al,O3. No entanto,

este catalisador nao foi estavel durante um longo tempo de reagao.

O niquel, na forma metalica, ¢ amplamente conhecido por sua atividade catalitica
em reacdoes de hidrogenacdo de moléculas organicas (SHABAKER et al.,, 2004).
Catalisadores do tipo NiO/Al;O3, na forma oxida, também sdo de interesse, devido a sua
boa atividade em reacdes como a desidrogenacdo oxidativa (PATCAS; PATCAS, 2006;
ZHU et al., 2012), reagdes de oxidagdo (NASSOS et al., 2006), e em reagdes
de ozonizacao (STOYANOVA, 2006).

A hidrogenagdo ¢ empregada em larga escala para o processamento de oOleos
comestiveis, graxas, lubrificantes, sabdo e Oleos industriais. O processo consiste
na conversao dos diversos radicais insaturados dos glicerideos graxos em glicerideos
mais saturados, ou completamente saturados, mediante a adi¢do de hidrogénio,
em presenca de um catalisador metdlico. O niquel ¢ o metal mais utilizado,
devido ao menor custo. O processo industrial geralmente ¢ realizado em temperaturas

entre 150 e 220 °C, a uma pressao de 15 bar (PINHO; SUAREZ, 2013).

O dleo de soja € o mais empregado no processo de hidrogenagdo. Durante esse processo,

o acido linoleico (C18:2), que estd na forma cis, ¢ reduzido, e podem ser produzidos o
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acido oleico (C18:1) na forma cis, o acido elaidico (C18:1) na forma trans, e o acido estearico

(C18:0) na forma cis (SABARENSE, 2003).

No entanto, um dos principais problemas associado ao processo de hidrogenacgdo
direta ¢ que, nas condigdes reacionais usualmente utilizadas, pode ocorrer a reagdo paralela
de isomerizagdo de duplas ligagdes ou seja, parte dos isOmeros cis pode ser convertida
em isOmeros frans, os quais sdo indesejaveis para a industria alimenticia. Além disso,

existe o gasto para aquisicao e transporte do hidrogénio (KREUTZER, 1984).

Nos ultimos anos, a industria alimenticia vém substituindo a hidrogenagao
por tecnologias alternativas, tais como a interesterificacdo e a cristalizagdo fracionada.
Por outro lado, cada vez mais o processo de hidrogenacdo vem encontrando outras
aplicagoes, visando a obtengdo de produtos ndao alimentares, se apresentado, dessa forma,

como importante op¢ao para a industria oleoquimica (PINHO; SUAREZ, 2013).

Nesse ambito, a hidrogenagdo tem sido amplamente estudada, visando o
desenvolvimento de novos catalisadores que permitam a obtencdo de uma maior variedade
de produtos. Metais do grupo VIII, como Rh, Ru, Ni, Pt, Pd, Ir, Co, Fe, suportados ou ndo
suportados, apresentam elevada atividade catalitica. O uso de compostos como Al,O3, MgO,
Si02, ZrO,, TiO; e LaxO3, como suportes de metais, t€m se mostrado promissor para as

reagdes de reforma e hidrogenaciao de compostos organicos (DIAZ, 2012).

Estudos recentes mostraram que a solucdo aquosa contendo glicerol, formada apos
a hidrolise de dleos ou gorduras, pode sofrer a reagdo de reforma em fase liquida, levando
a geracdo, in situ, de hidrogénio e didxido de carbono. Neste caso, o hidrogénio formado
pode reagir com os acidos graxos livres insaturados, gerados na hidrélise, levando
a formag¢do de 4acidos graxos livres saturados, ou menos insaturados. Esse processo,
denominado hidrélise-hidrogenacdo simultanea, pode ser realizado em um mesmo reator,

utilizando-se um catalisador adequado (DIAZ, 2012).

O processo envolve basicamente trés etapas, as quais podem ocorrer
simultanemante: hidrélise dos glicerideos (1), reforma em fase liquida da solucao
aquosa contendo glicerol (2), e a hidrogenagdo dos acidos graxos livres insaturados (3)

(DIAZ, 2012; SILVA et al., 2013). A Figura 5 descreve o esquema geral do processo.

Diaz (2012) apresentou um dos primeiros estudos sobre a reacdo de hidrdlise-
hidrogenag¢do simultanea, utilizando o o6leo de soja e o sebo bovino como reagentes.

Os catalisadores usados neste estudo foram de niquel e paladio, suportados em alumina e silica.
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Os catalisadores NiO/Al>O3 foram calcinados a 500 °C. As reagdes foram realizadas em
um reator batelada, na faixa de temperatura de 250 a 270 °C e pressdo maxima de 200 bar.
Os autores verificaram que o glicerol produzido atua como doador de hidrogénio,
permintindo a hidrogenagdo, in situ, dos acidos graxos insaturados produzidos.
As condigdes operacionais que maximizaram a producdo de acido estedrico foram:
temperatura de 290 °C, tempo de reacdo de 1 h e concentragdo de 25% de NiO (m/m),
para o catalisador NiO/AlO3; e temperatura de 290 °C, tempo de reagdo de 3 h e
concentracdo de 5% de Pd (m/m), para o catalisador Pd/Al,Os;. No entanto, ndo foi
observada a hidrogenag¢do dos 4acidos graxos insaturados durante as reagdes utilizando

os catalisadores contendo 5 e 10% NiO (m/m).

R1xc,}0
é OH OH Q
“CH, A | | H
(|3H '|:|: + 3 HO {? HzchH,CHQ + 3/0\\
H,c~ 07 TR, | R OH (1)
o C|} OH
%[ljf
R3 Triaciliglicerideo Glicerol Acidos Graxos Livres
o A
H-C _CH, + 3H,0 ¢ THy + 3CO5 (2}
2 H‘?H z Ccat
OH
Glicerol
O 0
| by, |
=2 3)
R(/ Son ' Rg OH
Acidos Graxos Livres R1 = radicais saturados e insaturados

R2 = radicais saturados

Figura 5 - Esquema da reacao de hidroélise-hidrogenac¢ao simultinea (Adaptado de DIAZ, 2012).

As principais vantagens do processo de hidrolise-hidrogenacdo simultdnea de

6leos vegetais e gorduras sao resumidas a seguir (DIAZ, 2012):
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- Integragdo, em um mesmo processo, das reacdes de hidrolise, reforma liquida e

hidrogenacdo, com a utilizacdo do mesmo catalisador.

- Flexibilidade de matéria-prima reagente. Podem ser usados o6leos e gorduras

com qualquer teor de acidos graxos e umidade, incluindo residuos industriais e domésticos.

- Minimizagdo da formacao de glicerol, o que elimina os procedimentos adicionais

de separa¢ao do mesmo.

- Melhoraria na qualidade dos acidos graxos livres proporcionada pela hidrogenacao

simultanea a hidrélise, além da possibilidade de obtengao de um acido graxo especifico;

- Possibilidade de inser¢do nos processos convencionais de producdo de

biocombustiveis, para a obten¢ao de biodiesel hidrogenado (BHD).

Ap6s a hidrdlise-hidrogenagdo simultanea, os acidos graxos formados podem, ainda,
serem desoxigenados, através de reagdes de descarboxilacio ou descarbonilagdo,
formando alcanos ou olefinas, respectivamente, os quais possuem cadeia muito
semelhante ao combustivel diesel ou querosene (HOLLAK et al., 2014; MIAO et al., 2016).

O tamanho da cadeia no produto final depende do 6leo vegetal utilizado como reagente.

1.1 JUSTIFICATIVAS AO ESTUDO

As reagdes de hidrolise e hidrogenacdo de oOleos e gorduras, realizadas
separadamente, ja foram reportadas em diversos trabalhos da literatura especializada.

No entanto, estudos sobre a hidrdlise-hidrogenacao simultanea ainda sdo escassos.

A hidrolise-hidrogenagdo simultanea ¢ um processo novo € que permite a obtengao
de acidos graxos de alto valor agregado. Os processos convencionais de hidrolise geram
um produto com a mesma constituicdo inicial em acidos graxos do o6leo reagente.
Ja na hidrélise-hidrogenacdo ¢ possivel obter um acido graxo especifico. Além disso,
o processo pode ser inserido como parte de um sistema integral (biorrefinaria) nos processos
convencionais de producdao de biocombustiveis, na industria oleoquimica. Desse modo,
o desenvolvimento de novos estudos nesta area pode vir a trazer contribui¢des significativas

para o estado da arte deste novo processo.
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Nos processos convencionais de hidrdlise catalitica geralmente sdo utilizados
catalisadores homogéneos, os quais possuem algumas desvantagens, como a dificuldade de
separacdo do meio reacional e a impossibilidade de reutilizagdo. A utilizagdo
de catalisadores heterogéneos pode ser uma alternativa para solucionar estes problemas.
O catalisador pode permitir que a reagdo seja conduzida em condigdes mais moderadas
de temperatura e pressdo, com um alto rendimento em acidos graxos livres e um menor

numero de etapas. No entanto, a hidrélise catalitica heterogénea ainda ¢ pouco estudada.

Um dos principais inconvenientes do processo de hidrogenacao direta ¢ o gasto para
aquisicdo e transporte do hidrogénio. A demanda de hidrogénio vém aumentando,
devido a sua utilizagdo em refinarias, industrias quimicas e, mais recentemente, na
industria de células a combustivel. Portanto, € necessario encontrar uma fonte renovavel

para a producdo de hidrogénio.

No processo de hidrolise-hidrogenagcdo simultdnea, a formag¢do do glicerol
¢ minimizada, devido a sua conversdao em hidrogénio. A geracdo in situ do hidrogénio torna-
se, entdo, uma fonte de energia sustentdvel, com diversos beneficios ambientais.
Além disso, para se obter um elevado grau na reag¢do de hidrélise, a concentracdo de glicerol
na fase aquosa deve ser minima. A dificuldade estd em interromper a reacdo quando a
concentragdo de glicerol atingir um valor alto e, assim, substituir a fase aquosa formada
(“fase glicerinosa” ou “sweet water’) por agua pura. Desse modo, € necessario o uso de trés
ou quatro estagios para retirar o glicerol produzido e forcar a reacdo até a conclusdo
(LASCARAY, 1949). A conversdao do glicerol, por reforma liquida durante a hidrolise,

acaba por minimizar este problema.

Estudos demonstraram que catalisadores bifuncionais sdo ativos para a reacao
de hidrolise-hidrogenacdo. Tais catalisadores apresentam tanto sitios d4cidos,
quanto metalicos. Geralmente, estes sitios consistem em um suporte de carater acido
(como as aluminas) e um metal (como o Ni € o Sn). Em geral, a atividade e seletividade
destes catalisadores bifuncionais dependem das propriedades acidas e do sistema de poros

do suporte, como também do poder desidrogenante do metal (DIAZ, 2012).

O trabalho apresentado por Diaz (2012) foi um dos estimulos para o desenvolvimento
da presente tese. Neste trabalho, a hidrolise-hidrogenagdo simultanea foi avaliada
utilizando catalisadores NiO/Al>O3, com teores de 5-25% de NiO, calcinados a 500 °C.
Antes de cada reacdo, o catalisador foi submetido a uma reagdo de reducdo, a 900 °C,

para a obten¢do do niquel metalico, que ¢ um dos sitios ativos da reagdo. Embora tenham
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sido obtidos elevados rendimentos, nas condigdes experimentais utilizadas, ndo significa
que estas condicdes sejam as ideais, uma vez que ndo foram avaliadas todas as varidveis
do processo. Contudo, dentro do que foi analisado, o autor sugeriu que a temperatura
¢ a variavel de maior influéncia na reagao de hidrogenacdo dos acidos graxos insaturados,

seguido da concentragdo de catalisador, tipo de suporte e o tempo de reacio.

A etapa de calcinacdo ¢ fundamental para controlar o grau de interacdo entre
o niquel e a y-Al,03, o que, por sua vez, influencia na atividade e estabilidade do catalisador.
O niquel, suportado em alumina, pode ndo ser completamente reduzido ao estado metalico,
devido a uma forte interacdo que pode existir entre os dois. Esta interagdo depende,

também, do teor de metal utilizado (SATTERFIELD, 1980).

Neste sentido, um estudo sobre o efeito da temperatura de calcinacdo pode
proporcionar melhorias no desempenho do catalisador do tipo NiO/AlO3,
na reacdo investigada na presente tese. Contudo, sabe-se que a principal desvantagem
de um catalisador & base de niquel ¢ a sua fraca estabilidade, devido a alta taxa
de deposicdo de carbono em alguns tipos de reagdes, o que pode resultar em sua

desativagdo (JUAN et al., 2003).

Para o caso especifico da reforma em fase liquida do glicerol, etapa fundamental
do processo de hidrélise-hidrogenacdo, estudos mostraram que catalisadores NiO/AlO3
apresentam altas atividades nos momentos iniciais da reagdo, porém desativam apos algum
tempo em operagdo (SUN et al, 2005; IRIONDO et al., 2008; WEN et al, 2008;
VALIENTE et al., 2010; CHO; MOON, 2011).

A adigdo de metais promotores tem como objetivo prolongar a vida util
de catalisadores metalicos suportados, impedindo sua desativag¢do, através de mudancas

significativas na atividade e/ou seletividade dos mesmos.

A adig¢do do estanho em catalisadores NiO/Al;O3, para a reforma em fase liquida
do glicerol, foi demonstrada com resultados satisfatorios nos trabalhos apresentados

por Nichio et al. (2000), Huber et al. (2003) e Shabaker et al. (2004).

Nessa perspectiva, a utilizacdo de um catalisador bimetalico, do tipo Ni-Sn,
metais de custo relativamente baixo, surge como uma alternativa potencial para a reagdo

de hidrélise-hidrogenacgado de 6leos vegetais e gorduras animais.

Para a reacdo, foi utilizado o o6leo de soja degomado fornecido pela empresa

Caramuru, situada em Itumbiara/GO. O 6leo de soja degomado pode ser considerado uma
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boa opg¢do para utilizagdo em diversos processos na industria oleoquimica, devido ao

seu baixo custo.

O grupo de estudos do Laboratério de Catalise da Universidade Federal
de Uberlandia/MG vém, recentemente, desenvolvendo trabalhos relacionados a processos
de conversdo catalitica de Oleos vegetais e seus derivados. Souza (2016) estudou a reagdo
de desoxigenagdo do 4cido estearico, utilizando um catalisador de platina, sob
diferentes tipos de suporte. Avila (2018) avaliou a mesma reagdo, porém empregando
catalisadores bimetalicos do tipo Ni-Pd, suportados em compostos de niobio.
Nestes estudos, foi verificado que € possivel a obten¢dao de alcanos saturados e insaturados,

a partir de acidos graxos.

1.2 OBJETIVOS

A presente tese tem como objetivo geral estudar sistemas cataliticos que possam
realizar, simultaneamente, as reacdes de hidrolise de triacilglicerideos, reforma em fase
liquida do glicerol e a hidrogenacdo dos acidos graxos insaturados, formados na hidroélise.

Portanto, a tese foi dividida em estudos especificos, cujos objetivos foram:

e Avaliar o desempenho de catalisadores heterogéneos 4acidos para a reagdo

de hidroélise do 6leo de soja degomado;

e Preparar e caracterizar catalisadores monometalicos NiO/Al,O3, verificando o efeito

da temperatura de calcinacao sobre as propriedades dos mesmos;

e Preparar e caracterizar catalisadores bimetalicos Ni-Sn/AlxO3, verificando o efeito
da adicdo do promotor estanho (Sn) na produg¢do de hidrogénio através da reacdo de

reforma liquida do glicerol, em um reator de fluxo continuo.

e Estudar o efeito da temperatura de calcinagdo e da adi¢cdo do promotor estanho (Sn)
ao catalisador NiO/AlOs3, na reacdo de hidrdlise-hidrogenacdo simultinea, em um

reator batelada.
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1.3 ESTRUTURA DO TRABALHO

Na sequéncia, os resultados obtidos serdo apresentados no formato de Artigos,

dispostos em 4 (quatro) Capitulos. Ao final, sera apresentada uma conclusao geral.

No Capitulo 1 sera mostrado o desempenho de catalisadores heterogéneos acidos para a
reacdo de hidrdlise do oOleo de soja degomado. Além da aplicacdo direta em reagoes,
os compostos estudados sdao frequentemente utilizados como suportes na catalise
heterogénea. Desta forma, buscou-se selecionar o composto mais ativo para a reacdo de
hidrélise, com o propdsito de utiliza-lo na sintese de catalisadores metalicos, para aplicagao

na reacgao de hidrolise-hidrogenagao.

No Capitulo 2 serd discutido o efeito da temperatura de calcinagdo sobre as
propriedades do catalisador NiO/y-Al,O3. A partir dos resultados, definiu-se a melhor

temperatura de calcinagdo para a sintese de catalisadores bimetalicos Ni-Sn/AlOs.

No Capitulo 3 sera discutido o efeito da adicdo do promotor (Sn) ao catalisador de
niquel, na reacdo de reforma liquida do glicerol, em fluxo continuo. Procurou-se

avaliar a estabilidade dos catalisadores para a producdo de hidrogénio.

No Capitulo 4 sera apresentado o desempenho dos catalisadores na reacao de hidrolise-
hidrogenagdo simultanea do 6leo de soja degomado, em um reator batelada. Foram avaliados
os efeitos da temperatura de calcinacdo e da adicdo do promotor estanho sobre a conversao de
triacilglicerideos, rendimento em acidos graxos livres e seletividade para a produgao de acido

estearico.
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CAPITULO 1: HIDROLISE DO OLEO DE SOJA DEGOMADO
UTILIZANDO CATALISADORES HETEROGENEOS ACIDOS !

1. INTRODUCAO

A hidrolise de triacilglicerideos ¢ uma reacdo reversivel, de primeira ordem,
que ocorre na fase oleosa. Com trés mols de agua, um mol de triacilglicerideo ¢ dividido
em trés mols de acidos graxos livres e um mol de glicerol. A reagdo prossegue em
trés estdgios, os quais ocorrem simultaneamente, porém com velocidades diferentes
(DIECKELMANN; HEINZ, 1988). Inicialmente, os triacilglicerideos (TG) sao
convertidos em diacilglicerideos (DG) e 4cidos graxos livres (AGL), seguido
de monoacilgliceridos (MG) e AGL e, finalmente, a AGL e glicerol (WANG et al., 2012).

Todas as etapas da reag@o estdo descritas na Figura 1.

[
C3Hs(OOCR), + HyO= C3Hs(OH) - (OOCR), + RCOOH (R1)
Triacilglicerideo (TG) Rfi Diacilglicerideo (DG)  Acidos Graxos Livres
(AGL)
fy
C3Hs(OH) - (OOCR),+H,0= C3Hs(OH), - (OOCR) + RCOOH ®2)
Diacilglicerideo (DG) Monoacilglicerideo (MG) Acidos Graxos Livres
k (AGL)
3
CsHs(OH), - (O0CR) + Hy0=C3Hs (OH); + RCOOH R3)
Monoacilglicerideo (MG) Glicerol (Gli) Acidos Graxos Livres
(AGL)

Figura 1 - Etapas da reacio de hidrolise de triacilglicerideos (Adaptado de WANG et al., 2012).

De acordo com Ackelsberg (1958), a hidrélise ¢ uma reacdo pseudo-homogénea,
de primeira ordem, e ocorre na fase oleosa. Segundo Patil et al. (1988), a massa
e a densidade das fases permanecem inalteradas durante a hidrolise, de modo que todas

as trés reagoes sao elementares.

! Submetido a revista Green Chemistry.
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No trabalho de Lascaray (1949) foi demonstrado que a reagdo de hidrdlise ocorre
na fase oleo, devido a dissolucdo de pequenas quantidades de agua nesta fase, o que pode
ser favorecido por agitacao, ou pelo uso de um catalisador. A agua ¢ muito mais solavel
em acidos graxos (ou em gorduras acidas) do que em gorduras neutras. Durante o estagio
inicial, a reagdo prossegue lentamente, limitada pela baixa solubilidade da agua no o6leo.
Na segunda etapa, a reagdo prossegue rapidamente, devido & maior solubilidade da 4gua
nos acidos graxos livres formados. O estagio final ¢ caracterizado por uma taxa de reagao
decrescente, a medida em que os acidos graxos livres e a glicerina do produto atingem
as condi¢des de equilibrio, no qual as taxas das reagdes de hidrolise e esterificagdo

sdo iguais (LASCARAY, 1949).

A temperatura de reagdo e a razdo agua-6leo sdo os dois principais parametros para
otimiza¢do do processo de hidrdolise (WANG et al.,, 2012). A solubilidade da 4gua na
fase 6leo (KING et al., 1999), a concentracdo de glicerol na fase aquosa (LASCARAY, 1952)
e o tipo de catalisador (DIECKELMANN; HEINZ, 1988), s3o outros importantes

parametros da reacgdo.

O aumento da temperatura ndo s6 aumenta a taxa de difusdo da 4gua
nos triacilglicerideos, como também aumenta a velocidade da reagdo, conduzindo ao
equilibrio. Em temperaturas proximas a 180 °C, a solubilidade da agua na fase 6leo ¢
muito baixa. Ja na faixa de 230 a 250 °C, a fase oleosa pode conter de 10 a 20% de agua
dissolvida, o que ¢  suficiente para que a reagdo ocorra (LASCARAY, 1952).
Posteriormente, King et al. (1999) mostraram que a miscibilidade completa, entre o

oleo de soja e a agua, ocorre a uma temperatura proxima de 340 °C.

Contudo, o grau de hidrélise no equilibrio pode ser caracterizado pela concentragao
do glicerol na fase aquosa. Dessa forma, para se obter um elevado grau de hidrolise,
a concentracdo de glicerol na fase aquosa (fase glicerinosa ou “sweet water”)
deve ser mantida baixa (LASCARAY, 1949). A concentragdo mdaxima de agua que
passa para a fase oleosa ¢ de cerca de 2 a 4% (m/m), mesmo ap6és a formagdao de

acidos graxos livres (PATIL et al., 1988).

A utilizagdo de um catalisador pode aumentar a solubilidade da agua no dleo
durante a hidrolise, além de melhorar o contato entre os mesmos. O aumento
na solubilidade favorece a reagdo. O catalisador também pode possibilitar que o processo

seja realizado em condi¢des moderadas de temperatura e pressao (RITTNER, 2002).
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Recentemente, foram desenvolvidos estudos reportando o uso de novos catalisadores
heterogéneos, de carater acido, para a reagdo de hidrolise. Algumas das vantagens destes
catalisadores sdo a facilidade de remog¢ao apos o processo e a possibilidade de reutilizagao,
além da reducgdo do tempo de reacao. Alguns exemplos sdo: SAC-13 e zircOnia tungstenizada
(NGAOSUWAN et al., 2009), cianeto de metal duplo (SATYARTHI et al.,, 2010),

resinas poliméricas, zeolitas, 6xidos e zirconia sulfatada.

O mecanismo da hidrolise depende do tipo de catalisador. Se for usado
um catalisador acido, os protons (H") da 4gua se ligam ao oxigénio da carbonila e tornam
a molécula vulneravel ao ataque nucleofilico pela agua, formando acidos graxos e glicerol,

conforme ¢ mostrado na Figura 2 (TORRALES, 1998).

il ;
0 OH HO OR, HO OR,
1 = q° - B
Ry OR> R, Oz Ry LIS R, OH
j i1l
HLO
T H .r”
HO OR, FEU".;:}—H: @l 0
R OH R, OH H:”u\ull h lr.-./u‘“mi s
R:OH

Figura 2 - Mecanismo da hidrdlise em meio acido (TORRALES, 1998).

A abordagem cinética da catdlise heterogénea ¢ diferente da catdlise homogénea.
A expressdao da taxa global das reagdes heterogéneas inclui termos que levam em conta
os fendmenos de transferéncia de massa entre as fases, além do termo correspondente
a cinética quimica em si. Dessa forma, a formulacdo das equacdes inclui, além da reagao,
os fendmenos de adsorcio e dessorcdo dos reagentes e produtos. Este conjunto
de formulagdes pertencem ao modelo geral (LHHW) proposto por Langmuir-Hinshelwood

e Hougen-Watson (HOUGEN; WATSON, 1959 apud DIAZ, 2012).

A partir do conjunto de formulagdes do modelo geral de LHHW foi proposto
o mecanismo de LHHW, o qual determina que a reagdo consiste em trés etapas.
Na primeira, ocorre a adsor¢do dos reagentes nos sitios ativos. Na segunda, ocorre a reagao

quimica na superficie do catalisador, sendo que os produtos permanecem adsorvidos.
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Por fim, na terceira etapa, ocorre a dessor¢ao dos produtos (HOUGEN; WATSON, 1959
apud DIAZ, 2012). Existem poucos estudos sobre a cinética da hidrolise catalitica
heterogénea de Oleos vegetais. A maioria dos trabalhos existentes sobre a hidrolise

catalitica homogénea mostraram que a reacao realmente ocorre na fase 6leo, e ndo na interface.

Solidos 4acidos, como aluminas, =zeolitas e outros Oxidos metalicos,
podem ser utilizados tanto como catalisadores, quanto como suportes. A atividade catalitica
destes solidos ocorre devido a coexisténcia de diferentes sitios acidos, os quais sao
denominados sitios de Bronsted e sitios de Lewis (WANG; TATSUMI, 2003). Dentre as

reacdes que utilizam esses tipos de compostos, estdo as reformas cataliticas e o craqueamento.

Acidez de Bronsted ¢ definida como grupos doadores de protons, que sdo
usualmente representados por grupos hidroxila (OH"), presentes na superficie de 6xidos.
J& os sitios acidos de Lewis estdo relacionados a 4&tomos metalicos (cations) com deficiéncia
eletronica. A distribuicdo e intensidade de cada um dos tipos de sitios depende, entre outros
fatores, da natureza do material precursor, das condi¢cdes de tratamento térmico

e da eletronegatividade do cation metélico (SILVA, 2009).

Os sitios ativos da alumina sdo tradicionalmente classificados em relagao
as hidroxilas (sitio acido de Bronsted), em relagdo ao aluminio coordenativamente
insaturado (sitio acido de Lewis) e, também, em relagdo aos ions oxigénio, produzidos

na desidroxilagdo (sitio basico de Lewis) (DATTA, 1989).

A Figura 3 mostra uma representacdo dos sitios acidos de Lewis e de Bronsted,
presentes na superficie de 6xidos metalicos 4cidos. Sua estrutura ¢ formada pela espécie
metalica (positiva) responsavel pela acidez de Lewis, e o oxigénio (negativo) ja protonado,

ou que pode ser protonado na presenca de agua (ALVES, 2011).

Figura 3 - Sitios acidos de Lewis (azul) e de Bronsted (vermelho) presentes na superficie de
oxidos metalicos acidos (ZABET et al., 2009 apud ALVES, 2011).
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A formacgdo da y-Al,O3 ocorre em temperaturas na faixa de 300 a 450 °C. Durante o
tratamento térmico, a y-Al,O3 apresenta uma estrutura ctibica, com empacotamento tetragonal

distorcido dos atomos de oxigénio (ABREU, 2012).

A v-AlbO3 ¢ um dos suportes mais utilizados na catadlise devido a sua elevada
area especifica, o que permite uma grande dispersdo da fase ativa. Além disso,
a alumina possui caracteristicas como alta porosidade, boa resisténcia mecanica
e alta estabilidade térmica, formando uma barreira de difusdo que evita a formacgao
de aglomerados de particulas de menor atividade catalitica (MANFRO et al., 2013).
No entanto, ela tende a perder sua 4rea superfcial quando submetida a severas

condi¢des operacionais (CHURCH et al., 1993; SUZUKI et al., 2002).

A vy-ALOs; (BASF G-250), utilizada neste trabalho, possui elevado
grau de pureza e excelentes propriedades, como reatividade e formacdo de ligacdo.
A uma temperatura proxima de 500 °C, a mesma ¢ convertida no tipo y-AlLOs,

de alta porosidade e elevada area superficial.

O presente estudo teve como objetivo avaliar o desempenho da y-ALOs; (G-250)
na reacdo de hidrolise do o6leo de soja. Também foram testados outros compostos
solidos de carater acido, sendo estes o Nb2Os (HY-340) e o NDbOPO4, cedidos
pela Companhia Brasileira de Metalurgia e Mineragio (CBMM), de Araxa/MG.
Para a reagdo, foi utilizado o 6leo de soja degomado, fornecido pela empresa Caramuru,
de Itumbiara/GO. Buscou-se selecionar o composto mais ativo para a reagdo, com o
propdsito de utilizd-lo como suporte, na sintese de catalisadores metalicos.
Tais catalisadores foram empregados, posteriormente, na reagdo de hidroélise-hidrogenagao

do oleo de soja, demonstrada no Capitulo 4, da presente tese.

2. METODOLOGIA

2.1 Preparo e caracterizacio das amostras

A y-ALO3 (G-250 - BASF) foi obtida pela calcinagdo em mufla, a 500 °C, por 4 h,
sob fluxo de ar. O acido nidbico (Nb2Os - HY-340) e o fosfato de nidobio (NbOPOy)

foram submetidos a calcinagdo a 300 °C, por 4 h, sob fluxo de ar.
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As propriedades texturais (drea superficial BET, didmetro e volume de poros)
foram determinadas por Fisissor¢do de N», utilizando um equipamento ASAP 2020.
As andlises foram iniciadas a uma temperatura de -196°C. A area especifica
foi obtida utilizando o método de BET e o volume especifico e o didmetro de poros

foram obtidos pelo método BJH, a partir das isotermas de dessorcao.

Os sitios acidos foram determinados por Dessor¢do a Temperatura Programada
de Isopropilamina (DTP-IPA). Foram utilizadas 700 mg das amostras. Antes das analises,
as amostras foram submetidas a um pré-tratamento, para remoc¢dao de umidade.
A adsor¢do de IPA (Sigma-Aldrich, 99%) foi conduzida a 40 °C, através da saturagdo
das amostras com uma série de pulsos de IPA, sob fluxo de hélio. Durante a dessorcao,

os dados foram coletados através do espectrometro de massas, ao longo de um aquecimento

a 10 °C/min (de 25 a 900 °C), sob fluxo de hélio.

2.2 Procedimento experimental da reacio

O dleo de soja degomado, utilizado como reagente, foi cedido pela empresa Caramuru.
Para a reagdo, foi utilizado um reator batelada de 500 mL (Snipe-Tite), equipado com
um coletor de amostras, sistema de agitacdo e controlador de aquecimento. A pressurizagao
do reator foi feita com argdnio. O tempo de reacdo foi considerado a partir do momento
em que se atingiu a temperatura requerida. A agitacdo foi mantida a velocidade constante.
As condi¢des reacionais utilizadas estdo resumidas na Tabela 1. Tais condigdes
foram baseadas no trabalho de Diaz (2012). Foi realizado um teste na auséncia de catalisador

(“teste em branco”), nas mesmas condi¢des reacionais.

Tabela 1 - Condic¢des reacionais utilizadas na reacio de hidrolise

Temperatura 250 °C
Pressao na reacao 48 - 50 bar
Massa de catalisador 10g
Massa de dleo 100 g
Massa de dgua 100 g
Razio molar Oleo/H>0 1:50

Velocidade agitacao 800 rpm
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Apo6s a reacdo, os produtos obtidos foram primeiramente filtrados, para a remocao
do catalisador. Em seguida, o filtrado foi transferido para um funil de separagao.
ApoOs a separagdo, retirou-se cada fase, anotando-se o valor da massa e do volume,

para posterior analise por cromatografia gasosa.
2.3 Procedimentos analiticos

A fase 0leo foi analisada por cromatografia gasosa, utilizando um cromatografo Agilent,
modelo 7890A, equipado com injetor split/splitless e detector de ionizagdo em chama (FID).
A concentragdo de triacilglicerideos (TG) foi determinada através do método EN 14105,

descrito no Anexo 1.

O teor de acidos graxos livres (AGL) foi determinado mediante metodologia EN 14103.
Padrdes de AGL (Sample Mix Box - EN 14103) foram usados para identificar e quantificar
0os compostos, tanto no O6leo usado como reagente, quanto nos produtos obtidos.
Para os calculos, utilizou-se o fator de resposta, obtido da curva de calibragcdo para
os possiveis acidos graxos presentes no 6leo de soja. As condi¢des cromatograficas constam
no Anexo 2. A fase aquosa também foi analisada por cromatografia gasosa, para quantificar

o teor de glicerol.
2.4 Determinagio do percentual de TG e AGL

A partir do coeficiente angular da curva de calibracdo, calculou-se a porcentagem

em massa de TG pela Equacao 1 (Metodologia EN 14105).

We (( A 100
0 TG = |—* — | — b # | —— #* 1[}[} Eq. 1
(%TG) [ag ((Ap;) g) ( W )]

Onde:

(%TG) = porcentagem em massa de triacilglicerideo na amostra;

Ag = area do pico de cada glicerideo na amostra;
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Apr= érea do pico do padrao interno na amostra (tricaprina);
Wpi=massa do padrio interno (em mg) * coloca-se 100 uL = 0,001 mg;
W =massa da amostra (em mg) * coloca-se 100 mg;

ag = Coeficiente angular da fun¢do de calibragdo;

bg = Coeficiente linear da funcao de calibragao.

A porcentagem em massa de cada dacido graxo livre formado (AGL);
foi determinada através do fator de resposta (Fr), obtido da curva de calibragao para cada
acido, como mostra a Equagdo 2. As amostras foram diluidas a uma razdo de 1:10 (m/m)
em heptano, para andlise no cromatégrafo. A porcentagem em massa do glicerol na fase
aquosa também foi obtida por cromatografia gasosa, a partir da curvas de calibracao,

de acordo com a Equagao 3.

(%AGL;) = [(F?‘) * (ﬁ'rea ﬂnéiise) * (Difuigéaj] + 100 Eq.2

(% Glicerol) = [(F'r} * (firea anéfise) * (Diiuigﬁo)] + 100 Eq.3

Balanco de massa:

O oleo de soja degomado (proveniente da empresa Caramuru) ¢ composto por
99% de glicerideos (GL), sendo que estes encontram-se na forma de triacilglicerideos (TG).

No 6leo de soja, a composi¢cdo do TG ¢ dada pela Tabela 2 a seguir:

Tabela 2 - Composicao do TG no éleo de soja (%)*

Y% Massa (em 100 g)
Glicerol 10,44 10,34
Acidos graxos 89,56 88,66
Total: 100,00 99,00

*Fonte: ANVISA.

A composi¢ao quimica do 6leo de soja degomado, em termos de acidos graxos (AQG),

¢ mostrada na Tabela 3.
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Tabela 3 - Composicio em AG no dleo de soja (%)*

% Massa (em 100 g)
C 16:0 11,90 10,55
C 18:0 4,10 3,64
C18:1 23,30 20,66
C 18:2 54,30 48,14
C 18:3 6,40 5,67
Total: 100,00 88,66

* Fonte: ANVISA.

Como processo ¢ realizado em batelada a volume constante, a massa média

de cada fase, ao final da reacdo, foi considerada aproximadamente como:

Massa Média da Fase Oleo (MMFO) * = 95 g (£2 g);

Massa Média da Fase Aquosa (MMFA) * =105 g (+2 g);

* Para 100 g de cada reagente.

Com os resultados obtidos, a partir das Equacdes 1 a 3, determina-se a massa
de triacilglicerideos (TG), de acidos graxos livres (AGL) e do glicerol (Gli), pelas Equagoes

4 a7, aseguir:

e — %TG ;;;MFD Eq. 4
m AGL, = %AGLIBSJMFO Eq. 5
m AGLyptq; = Zm AGL; Eq.6
ol — %Gii;:ﬂﬂ;MFG Eq.7

A partir do balangco de massa efetuado para a fase Oleo, obtém-se a massa
de mono e diacilglicerideos (MG+DG) e, portanto, a massa de glicerideos totais (GL):.

O balango de massa para fase 6leo, apos a reacdo, pode ser expresso por:



TG, + (MG e DG); + AGL, = MMFO =95 g (+ 2 g)

GL; = TG, + (MG e DG);

Onde:

AGL; = massa total de AGL formada, determinada pela Eq. 6;
TGr=massa de TG final, determinada pela Eq. 4;

(MG e DG) r = massa de mono e diacilglicerideos final;

Analise quantitativa dos resultados:

Conversio do triacilglicerideo (Xtg):

nTG, —n T(}‘,;)

X7¢ = 100 =
e ( n TG,

Onde:
n TGo = mols (ou massa) de triacilglicerideo iniciais;

n TGi = mols (ou massa) de triacilglicerideo ao longo da reagao;

Rendimento em mono e diacilglicerideos (YMmG:DG):

m (MG + DG)E-)

Ypme+pe = 100 = ( TG

Onde:

Eq. 10

Eq. 11

m (DG + MQG); = massa de mono e diacilglicerideos ao longo da reacao;

m TGo = massa de triacilglicerideo inicial,

Eq. 8

28
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Rendimento em acidos graxos livres (Y agLi):

nc *n AGL; Eq. 12
Yicri =100 * | ——— .
AGL I ( TG, )
Y acL totar = Z Y AGL; Eq. 13

Onde:
nc = numero de carbonos;
n AGLi = mols (ou massa) de cada acido graxo livre ao longo da reagao;

n TGo = mols (ou massa) de triacilglicerideo inicial;

Seletividade massica (Si):

_ mprod Eq. 14
~ Ymprod ;

Onde:

m,p = massa de produto formado;

3. RESULTADOS E DISCUSSAO

3.1 Caracterizacao das amostras

As propriedades texturais sdo apresentadas na Tabela 4. A y-ALO; (G-250)
apresentou maior area especifica que as demais amostras, além de maior volume e

diametro de poros.

A Figura 4 mostra o perfil do DTP-IPA obtido para a y-Al2Os. Observa-se
o aparecimento de um pico largo relativo a isopropilamina fracamente adsorvida,
em aproximadamente 200 °C. Este pico pode ser atribuido a existéncia de sitios acidos

de Lewis. Observa-se, também, o aparecimento de picos referentes ao propileno e a amdnia,
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formados pela decomposicdo da isopropilamina, indicando a existéncia de sitios acidos

de Bronsted.

Tabela 4 - Propriedades texturais das amostras

Amostra S BET V poro? DpP
(m’.g™) (em’.g™) (nm)

v-Al,03 236,05 0,62 10,2
Nb,Os 117,03 0,15 6,57
NbOPO4 192,84 0,30 7,42

2 M¢étodo BJH, a partir da isoterma de dessor¢ao.
> Método BJH, a partir da isoterma de dessor¢ao.

IPA

Dessorgao {u.a)

Fropileno

I z I d [ . I ! T
200 400 600 g00 1000

Temperatura (°C)

Figura 4 - Perfil de DTP-IPA da y-Al,Os.

A acidez de Lewis ¢ comumente associada a sistemas aprdticos, provenientes
da interacdo com metais de transi¢cdo. A acidez do sitio de Lewis nao deve dificultar
a dessor¢do das moléculas graxas da superficie. Por outro lado, nos sitios acidos de Bronsted,
podem ocorrer fenomenos de lixiviagdo de espécies cataliticas. Tais fatores

sdo determinantes na eficiéncia de catalisadores acidos (ALVES, 2011).

De acordo com Ballinger et al. (1991), a y-Al2O3 apresenta tanto acidez de Bronsted

(sitios fracos doadores de protons), proveniente de grupos hidroxila isolados na superficie;
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como acidez de Lewis (receptor de elétrons), na forma de ions Al**, formados pela remogio

de grupos AI-OH.

Durante o processo de calcinacao da alumina, acima de 300 °C, o hidroxido precursor
pode sofrer uma intensa desidratacao. Quando se aumenta a temperatura, acima de 430 °C,
observa-se o aparecimento de irregularidades e os cations tornam-se moveis, trocando suas
posicdes na rede. Nessas condi¢des, novos defeitos sdo gerados, com vacancias anidnicas
multiplas (trés ou mais cations AI** préximos), que possuem carater acido do tipo Lewis,
além de aglomerados de ions O%, que possuem carater basico. Esses tipos de defeitos locais,
como a deficiéncia do ion oxigénio, ¢ que sdo responsaveis pela acidez de Lewis

nas aluminas (DATTA, 1989).

A Figura 5 mostra o perfil do DTP-IPA obtido para as amostras a base de nidbio.
Verificou-se a existéncia de sitios acidos de Bronsted em ambas as amostras, evidenciados

pela decomposicao da isopropilamina em propileno e amdnia.

Propileno

Propileno

Dessorcao (u.a)

g~
PRl

= T Y T - T = T ] LENY) R EENL SR TR SR ) R K T S T |
100 200 300 400 500 §00 700 800 100 200 300 400 S00 600 700 800

Temperatura (°C)
Figura S - Perfil de DTP-IPA: Nb,Os (esquerda); NbOPQ, (direita).

O Nb2Os (HY-340) exibe forte acidez (acidez de Hammett — Ho <5,6), possuindo
tanto sitios acidos de Lewis como de Bronsted. O NbOPO4 possui estrutura similar
ao Nb2Os. No NbOPO4, os grupos terminais P-OH e Nb-OH coexistem na superficie.
Os grupos P-OH correspondem a sitios acidos de Bronsted, mais fortes que os grupos Nb-OH.
J4 os sitios 4acidos de Lewis, em ambos os compostos, estdo relacionados a cations Nb>*,

coordenativamente insaturados (SUN et al., 2007).
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3.2 Estudo cinético

A Figura 6 mostra os resultados da conversdo de triacilglicerideos (TQG),

obtidos na reagao de hidrélise do oleo de soja (a 250 °C e 48 bar).

100 - /A______;_ —A A
PP — ——n
g -
g - (._____._‘—‘-—.ﬁ:*ﬁ .............. —*
|
< R X
9 X
g —&— Nb,Og
S —e—NbOPO,
—A—)-AL,04
-3 sfcat (250 °C)
-6 gfcat (230 °C)
T I L) I T I T I T I T
60 75 a0 105 120

Tempo (min)

Figura 6 - Conversao de triacilglicerideos (TG).

Nas condi¢oes reacionais estudadas, a conversao de TG foi de 62%, na reacdo
sem catalisador (“teste em branco”), com formacdo, em maior parte, de MG e DG.
O rendimento em MG+DG aumentou até 60 min de reagdo, diminuindo discretamente
em seguida. O rendimento final em AGL foi de 44%. Realizando a reagdo sem catalisador
e a uma temperatura inferior (230 °C), a conversdo e o rendimento em AGL diminuiram,
ao passo em que o rendimento em MG+DG aumentou. Este resultado mostra que a
temperatura influencia diretamente na reagdo. Utilizando a y-AlxOs, foi obtida a conversdo
total de TG, em 75 min de reagdo. Os resultados das reagdes com os compostos de nidbio
foram similares ao obtido na reacdo sem catalisador, a 250 °C. O NbOPO4 mostrou pouca
atividade para a reagdo. A conversdo obtida na reacdo com este composto foi, praticamente,
devida a hidrolise térmica. J4 o Nb,Os apresentou desempenho pouco superior ao obtido

na reacao homogeénea.
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As Figuras 7 e 8 apresentam os rendimentos em mono e diacilglicerideos (MG+DG)

e em acidos graxos livres totais (AGL), respectivamente.

Na reagdo catalisada pela y-Al>O3, o rendimento em MG+DG aumentou até 30 min,
diminuindo em seguida até um valor quase minimo. O rendimento em AGL duplicou entre

30 e 45 min, chegando a um valor final de 94%.

A diminuicdo no rendimento em mono e diacilglicerideos, € consequente aumento
no rendimento em d&cidos graxos livres, evidencia a ocorréncia da terceira etapa da
reacdo, o que caracteriza o grau completo de hidrélise. De acordo com Wang et al. (2012),
uma quarta etapa ainda pode ocorrer, na qual o diacilglicerideo pode ser convertido

em monoacilglicerideo e, novamente, a triacilglicerideo.

Para a reagdo homogénea, a conversdo de TG ¢ lenta durante os instantes iniciais
da reagdo (periodo de inducdo), devido a baixa solubilidade da 4gua na fase Oleo.
Em baixas temperaturas e pressdes, Oleos e gorduras sdo poucos soliveis em agua.
Contudo, a solubilidade da agua no 6leo aumenta com a temperatura e quando o o6leo
estd parcialmente hidrolisado (LASCARAY, 1952). Os AGL, formados na hidrolise,
podem atuar como um catalisador acido de Bronsted. Ao serem dissociados,
os AGL eliminam um proton, que, por sua vez, protona o oxigé€nio da carbonila dos
glicerideos, favorecendo o ataque nucleofilico pela agua, seguido pela desprotonagdo

do acido carboxilico (MINAMI; SAKA, 2006).

A utilizagdo de um catalisador adequado pode aumentar a solubilidade da agua
no dleo, acelerando a reag@o, conforme mostra o resultado obtido com a y-Al,O3. No entanto,
a atividade do catalisador heterogéneo pode diminuir com o aumento da quantidade de agua,
devido ao envenenamento dos sitios acidos do catalisador. Dentre estes catalisadores,

sujeitos a desativagdo, estdo algumas zeodlitas, peneiras moleculares e alguns 6xidos metalicos.

A relagdo entre as quantidades de dgua e oleo ¢ fundamental no rendimento quando
a reacgdo atinge o equilibrio. O equilibrio ¢ determinado apenas com base na razao 6leo/agua,
sendo independente da temperatura. A razdo deve-se ao fato de que a reagdo ocorre
no sentido dos reagentes, com o aumento da concentragdo de glicerol. Dessa forma, o controle
da porcentagem de dgua ¢ de grande importincia. O glicerol formado é completamente

soluvel na fase aquosa (LASCARAY, 1949).
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Figura 7 - Rendimento em mono e diacilglicerideos (MG+DG).
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Figura 8 - Rendimento em acidos graxos livres totais (AGL).
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Patil et al. (1988) obtiveram uma elevada conversao de TG, a 240 °C ¢ 55 bar,

em 4 h de reacdo, utilizando um reator tanque agitado continuo (CSTR), sem catalisador.

King et al. (1999) verificaram que a hidrolise ocorre entre 10 a 15 min,
a 340 °C ¢ 180 bar, com 97% de conversao de TG, sem catalisador, em um reator
continuo. Utilizando um reator batelada, a 300 °C e 150 bar, os mesmos autores obtiveram
um produto constituido por 34% de acidos graxos livres e uma quantidade significativa

de mono e diacilglicérideos.

Wang et al. (2012) realizaram a hidrélise em reator de fluxo -continuo,

a 250 °C e 55 bar, sem catalisador. Foi obtida uma conversao de 99%, ap6s 3 h de reagao.

Os resultados obtidos utilizando a y-Al>O3, no presente trabalho, foram superiores aos
resultados reportados por Ngaosuwan et al. (2009) e Satyarthi et al. (2010),
utilizando catalisadores de natureza semelhante. Contudo, nestes trabalhos foram

utilizadas condigdes moderadas de temperatura e pressao.

Ngaosuwan et al. (2009) estudaram a hidrolise em um reator semi-batelada,
usando catalisadores solidos 4cidos (zeodlitas), a pressdo atmosférica. Os melhores resultados
(conversdo de 35%) foram obtidos a 150 °C e 2 h, sendo que ambos os catalisadores
estudados apresentaram desempenho semelhante. No entanto, os testes ap6s a reagdo
mostraram uma perda de atividade dos mesmos. Segundo os autores, a desativagdao
provavelmente foi causada pela forte adsorcdo de produtos intermedidrios nos sitios
cataliticos, o que acaba por bloquear a acessibilidade dos reagentes, além da possivel

desativacdo causada pela agua.

Satyarthi et al. (2010) estudaram a hidrolise de diversos oOleos, utilizando
catalisadores solidos de cianeto de metal duplo (Fe-Zn), em uma reator batelada.
Usando o 6leo de soja, foi obtida uma alta conversao de triacilglicerideos apos 8 h de reacao,

com rendimento em 4cidos graxos livres em torno de 80%, a 190 °C e pressao autdogena.

A seletividade dos produtos ¢ apresentada na Tabela 5. Os resultados foram
semelhantes aos obtidos em processos convencionais de hidrolise ndo catalitica,
como o processo Colgate-Emery, e mnos processos que utilizam catalisadores

acidos homogéneos, como o Processo Twictchel.

A Figura 9 mostra a quantidade de glicerol formada (em mols) na reagdo.
O glicerol hidrolisado permanece na fase aquosa ap6s a conversdao dos monoacilglicerideos.

Na reacdo utilizando a v-AlOs, praticamente todo o glicerol foi hidrolisado.
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Na reagdo sem catalisador e utilizando os compostos de nidbio, a formagao de glicerol foi

minima, o que estd de acordo com os demais resultados, os quais indicam a ocorréncia de

uma reagao incompleta.

Tabela 5 - Seletividade dos produtos (% m/m)

Cl16:0 C18:0 C18:1 C18:2 (C18:3 MG + DG
S/cat (230 °C) 7.05 3.17 15.32 27.40 5.86 40.92
S/cat (250 °C) 8.23 3.68 19.69 31.63 6.03 29.96
v-Al,0O3 11.19 3.92 23.14 50.55 6.16 541
Nb20Os 10.13 3.67 20.87 37.55 6.04 20.94
NbOPO4 8.97 3.28 18.93 32.30 5.98 28.54
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Figura 9 - Mols de glicerol na fase aquosa.
4. CONCLUSOES
A reagdo sem catalisador aparentemente ocorreu de forma incompleta,

nas condicdes reacionais estudadas. Utilizando a y-Al,Os;, como catalisador, a reacao

completa foi facil

itada, obtendo-se uma elevada conversdo de mono e diacilglicerideos
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e alto rendimento em d4cidos graxos livres. Provavelmente, o catalisador promoveu
o aumento da solubilidade da 4gua no oleo, acelerando a reagdo. J& as reacdes catalisadas
pelos compostos a base de nidbio tendem a prosseguir lentamente, com baixo rendimento
em acidos graxos livres. A concentragdo do glicerol aparentemente ndo afetou a

concentragdo dos produtos durante o equilibrio, dentro do tempo de reacdo analisado.

A melhor atividade apresentada pela y-AloO3 pode estar associada a sua maior area
especifica, em relagdo aos compostos de nidbio. Além disso, a y-AlbO3 apresenta elevada
acidez de Lewis, o que facilita a dessorcao das moléculas de acidos graxos da superficie
do catalisador. De uma forma geral, os resultados obtidos mostraram que a y-AlO3
apresenta boa atividade e estabilidade para a reacdo de hidrolise, podendo ser viavel

0 seu uso como suporte em catalisadores metalicos.
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CAPITULO 2: CARACTERIZACAO DE CATALISADORES NiO/y-ALOs:
EFEITO DA TEMPERATURA DE CALCINACAO’

1. INTRODUCAO

Atualmente, um dos maiores desafios no campo da catdlise heterogénea tem sido
desenvolver catalisadores metalicos ativos, com alta seletividade e estabilidade térmica.
Diversos estudos ja demonstraram que catalisadores & base de metais nobres apresentam
elevada atividade e menor desativacdo. No entanto, considerando o elevado custo
e a disponibilidade limitada destes metais, torna-se conveniente o uso de catalisadores

a base de metais nao nobres, tais como o niquel (MANFRO et al., 2013).

Uma elevada estabilidade térmica, em combinagdo com uma area especifica elevada,
pode ser obtida por deposicio de um metal ativo sobre uma matriz, o suporte, que,
por sua vez, tem a funcdo de promover a dispersdo do componente ativo, o que resulta num
aumento do numero de particulas do metal na superficie, além de estabilizar os cristalitos
metalicos formados. Assim, a ideia basica ¢ utilizar suportes com elevada area superficial,

tais como a silica e a alumina (LI; CHEN, 1994).

O comportamento de catalisadores NiO/AlbO3 depende do método de preparacao,
assim como das condi¢des utilizadas no pré-tratamento. O procedimento completo
de sintese do catalisador consiste em diferentes etapas, as quais sdo: impregnagdo, secagem,
desidratacdo, calcinacdo, redugdo e passivacdo. Cada etapa pode afetar significativamente

o desempenho do catalisador (KIS et al., 1998).

A impregnacdo do oxido de niquel (NiO) a alumina (y-Al,O3) aumenta o grau de
dispersdo e a atividade catalitica do mesmo. O niquel pode ser introduzido a alumina
por impregnacdo do suporte, com uma solu¢do aquosa de um sal precursor, geralmente
o nitrato de niquel. A natureza do precursor ¢ um fator importante que influencia em muitas
propriedades do catalisador, que, por sua vez, ¢ essencialmente metélico, embora o papel

dos centros ndo reduzidos nao possa ser descartado (GARBARINO et al., 2013).

Quando o suporte ¢ a alumina, o 6xido de niquel existe em dois estados: na forma

livre, como NiO; e na forma fixa, como aluminato de niquel (NiAl>2O4) estequiométrico

2 Submetido a revista Catalysis Today.



39

e/ou ndo estequiométrico (ZIELINSKY, 1982). O NiO geralmente ¢ a espécie principal
existente na superficie do suporte. No entanto, espécies, decorrentes da interagdo entre
o niquel e o suporte, podem ser formadas, o que depende das propriedades fisicas e quimicas

do suporte e do processo de sintese do catalisador (LI; CHEN, 1994).

Catalisadores do tipo NiO/Al,O3 apresentam a vantagem de possuirem alta atividade
catalitica e custo reduzido, podendo ser utilizados em varias reagdes, tais como

a hidrogenagao de hidrocarbonetos (ROSTRUP; NIELSEN, 1984).

Contudo, a principal desvantagem de um catalisador convencional a base de niquel
¢ a sua fraca estabilidade, devido a alta taxa de deposi¢cdo de carbono, o que pode resultar
em sua desativacdo (JUAN et al, 2004). Outro possivel problema ¢ a formacdo da
espécie aluminato de niquel (NiAl2O4), que pode ocorrer devido a incorporacdo
de ions de Ni nas camadas superficiais do suporte, durante as etapas de impregnacao

e/ou calcinagdo (SCHEFFER et al., 1989).

O NiALO4 é um espinélio de arranjo cubico, com estrutura parcialmente vazia
e flexivel. Excesso de cations em sitios octaédricos e tetraédricos resultam no
aparecimento de uma estrutura ndo estequiométrica. Embora o aluminato tenha um efeito
estabilizador sobre as particulas de niquel, a sua ocorréncia ¢ indesejavel, uma vez que
ele ¢ cataliticamente inativo o que, consequentemente, diminui o uso eficiente do metal

(SATTERFIELD, 1980).

A etapa de calcinagdo do catalisador ¢ fundamental para controlar o tamanho
das particulas de Ni metalico que podem ser formadas, assim como o grau de interacdo entre
o niquel e a y-AlxOs, o que influencia diretamente na atividade e estabilidade do catalisador
(CHEN et al., 2009). Esta interagcdo depende da carga do metal e da temperatura
de calcinacdo. Durante a calcinagdo, pode ocorrer a incorporacdo de ions AI** ao NiO,
promovendo, subsequentemente, um aumento da temperatura de reducdo. Os ions AI**
provém da dissolu¢do da alumina, durante as fases de impregnagdo, secagem e calcinagao.
A calcinagcdo, em temperaturas inferiores a 850 °C, leva a formagdo apenas do NiO.

No entanto, em temperaturas acima de 850 °C, o NiAl,O4 pode ser formado. O aluminato,

por sua vez, reduz somente em temperaturas muito elevadas (SATTERFIELD, 1980).

Nesse sentido, o presente Capitulo apresenta um estudo sobre o efeito da temperatura
calcinagdo sobre as propriedades do catalisador NiO/y-AlbOs, realizado através de técnicas

analiticas de caracterizacao.
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2. METODOLOGIA

2.1 Preparo dos catalisadores

A 7-AlO3 (G-250-BASF), utilizada como suporte, foi obtida pela calcinacio
da bohemita em mufla, a 500 °C, por 4 h. Os catalisadores NiO/y-Al,O3 foram preparados
pelo método de impregnagdo seca do suporte, com uma solugdo aquosa de Ni(NO3),.6H>O,
de modo a se obter um teor em torno de 15% de NiO. A solugdo foi gotejada lentamente
sobre o suporte e, em seguida, homogeneizada. Posteriormente, realizou-se
a etapa de secagem, a 100 °C, por 24 h em estufa. Estes foram entdo calcinados
a diferentes temperaturas, durante 4 h. Os catalisadores obtidos foram designados
como NiO/Al-X (X = 300, 400 e 500 °C), onde X representa a temperatura de calcinagao.

Uma amostra, nomeada como NiO-Seco, ndo foi calcinada.

Para os testes de caracterizagdo, foi preparada uma “mistura fisica” contendo niquel
e alumina (15% NiO e 85% v-Al2O3). O NiO foi obtido a partir da calcinacdo, a 500 °C,
do nitrato de niquel. Apods a calcinagdo, o oOxido obtido foi misturado a alumina,

sem impregnagdo. A mistura obtida ndo foi submetida a impregnacao e calcinagdo.

2.2 Caracterizacio dos catalisadores

2.2.1 Analises apds a sintese:

2.2.1.1 Composicao Quimica e Analise Textural

A composi¢do quimica foi determinada por Fluorescéncia de Raios-X (FRX),
utilizando um espectrometro Rigaku (RIX 3100). Para a realizacdo das andlises,

as amostras foram prensadas em forma de pastilha.

As propriedades texturais dos catalisadores (area superficial, diametro
e volume de poros) foram determinadas por Fisissor¢do de N>, utilizando

um equipamento ASAP 2020. Antes das analises, as amostras foram desgaseificadas em vacuo,
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por 90 min, a 300 °C, e, em seguida, resfriadas até a temperatura ambiente.
As andlises foram iniciadas a uma temperatura de -196 °C, com nitrogénio liquido,
obtendo as isotermas de adsor¢do/dessor¢do de N>, em diferentes pressdes parciais.
A area especifica foi obtida utilizando o método de BET e o volume especifico e o didmetro de

poros foram obtidos pelo método BJH, a partir das isotermas de dessor¢ao.

2.2.1.2 Reducio a Temperatura Programada (RTP)

A técnica de RTP possui diversas finalidades, como: determinar o intervalo
de temperatura em que ocorre a reducdo dos precursores metalicos ¢ dos sitios metalicos;
verificar a temperatura maxima de redugdo do catalisador; e, ainda, indicar possiveis
interacdes entre o metal-suporte e o metal-promotor. As analises de RTP foram realizadas
em uma unidade multiproposito, acoplada a um espectrometro de massas Balzers Omnistar.
A massa de catalisador usada foi de 100 mg e as amostras foram aquecidas a uma
taxa de 10 °C/min (da temperatura ambiente at¢ 900 °C) sob fluxo de uma mistura
contendo 5% Ho/Ar, a uma vazao de 30 mL/min. Para a quantificagdo do consumo de Ho,
foi utilizado o padrio de o6xido de cobre (CuO), conforme metodologia apresentada

por Abreu (2012). Os calculos constam no Anexo 3.

2.2.1.3 Difracao de Raios-X (DRX)

A técnica de DRX permite identificar as fases cristalinas presentes
em catalisadores, fornecendo informacdes sobre as estruturas superficiais € o tamanho
de particulas. As andlises de DRX foram realizadas em um equipamento Shimadzu XRD-600,
utilizando radiagdo CuKo (1,5406 A). Os difratogramas foram obtidos nas seguintes
condigdes: varredura entre 20 = 20° e 80°, com um passo de 0,04° e um tempo
de contagem de 1 segundo por passo. Os compostos foram identificados por comparagao
com a base de dados JCPDS - International Center of Difraction Data (Anexo 4).

O tamanho do cristalito foi determinado pela Equagdo de Scherrer (Equagao 1):
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0,9 * Agas Eq. 1

L =-
(B2g* coSOmay)

Onde:

- L ¢ o tamanho médio da particula (nm);
- A Kal é o comprimento de onda da radiagao de raios-x (0,1540 nm);
- B(2o) € a largura total na metade do valor maximo do pico (em radianos);

- 0 Max ¢ a posicao angular do pico maximo dos materiais (em radianos);

O célculo da dispersao (em %) pode ser estimado pela Equagdo 2, utilizando

o tamanho médio do cristalito calculado pela equagao anterior (Hori, 1990 apud Furtado, 2004):

Do 101,2 Eq.2
NETL (nm)

2.2.1.4 Espectroscopia de Reflectincia Difusa (DRS-UV-vis)

A Espectroscopia de Reflectancia Difusa (DRS-UV-vis) fornece informagdes sobre
o estado de valéncia de ions de metais presentes em catalisadores, além de seu estado de
coordenacdo. As andlises de DRS-UV-vis foram realizadas em um espectrofotometro UV-2501
(Shimadzu), utilizando como referéncia o sulfato de bario (BaSO4) e o suporte
dos catalisadores (alumina). As analises foram realizadas na faixa de 200-800 nm.
De forma a separar a contribuicdo do suporte, a reflectdncia R(A) da amostra foi dividida
pela reflectancia do suporte. Os valores de (F(R)) foram obtidos diretamente do equipamento.
O tratamento dos dados constituiu-se na subtracio da linha de Dbase,
cdlculo da fun¢do SKM (Shuster-Kubelka-Munk) e disponibilizacio dos resultados
na forma de espectros, em escala linear ou logaritmica da intensidade,

em funcao do comprimento de onda.
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2.2.2 Reac¢io de reducao-passivacao:

Para a caracterizagdo da fase metalica, os catalisadores foram submetidos a uma
reacdo de reducao com hidrogénio puro, seguido de passivagdo com oxigé€nio. O processo
consistiu em inicialmente reduzir a amostra sob um fluxo de H> puro (taxa de 1 °C/min),
até 550 °C, permanecendo nesta temperatura por 4 h, conforme descrito na Figura 1.
Em seguida, o reator foi resfriado a temperatura ambiente, sob fluxo de He. Ao atingir
a temperatura ambiente, um banho de gelo foi colocado, para manter a temperatura em
torno de zero graus. Nessas condi¢des, o sitema foi mantido sob fluxo de ar, por 30 min,

para promover a passivacao.

550 °C 550 °C
 4n 2h
8h
H; He
(30 mL/min} (50 mL/min) p*
25°C 25°C

Figura 1 - Procedimento de reducio dos catalisadores.

2.2.3 Analises apos a reducio-passivacio:

Apos a reacdo de redugdo-passivacdo, as amostras foram analisadas, novamente,

por DRX e DRS-UV-vis, e, também, por DTP-Ho.

2.2.3.1 Dessorcao de Hidrogénio a Temperatura Programada (DTP-H2)

A técnica de Dessor¢do a Temperatura Programada ¢ um método bastante utilizado
para a caracterizacdo da fase metalica de catalisadores. O DTP-H> é uma técnica que serve
tanto para avaliar a quantidade de sitios ativos presentes no catalisador, quanto sua forca.

As analises foram realizadas em uma unidade multiproposito, acoplada a um espectrometro
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de massas da marca Balzers Omnistar. Foi utilizada uma massa de 300 mg de catalisador.
Inicialmente, realizou-se a reacdo de reducdo, conforme descrito na Figura 1.
Apos o resfriamento fez-se a adsor¢ao de H», a 30 °C, por 20 min. Apds a adsor¢do, passou-
se novamente um fluxo de He, a temperatura ambiente, e iniciou-se, entdo, a dessor¢ao,
aquecendo a amostra de 25 a 900 °C (taxa de 20 °C/min), permanecendo a 900 °C
por mais 30 min, sob fluxo de He. Por fim, realizou-se pulsos de H» puro, para
determinagdo da quantidade de hidrogénio dessorvido. Os calculos sdao apresentados

no Anexo 5.

2.3 Teste Catalitico: Reacdo modelo de Hidrogenacio do propileno

A reagdo modelo de hidrogenacdo do propileno foi realizada em uma unidade
acoplada a um espectrometro de massas da marca Balzers Omnistar, para analise da
mistura efluente da reacdo. A unidade, descrita na Figura 2, consiste em um reator de quartzo

envolvido por um forno cerdmico, controlado por um programador linear de temperatura.

Arg H2 Prop/Arg

Figura 2 - Diagrama esquematico da unidade utilizada para a reac¢iio de hidrogenacao.

Antes do teste catalitico, os catalisadores foram reduzidos (in situ), conforme
procedimento descrito na Figura 1. A massa de catalisador utilizada foi de 100 mg.
Para a reagdo, utilizou-se H> puro e uma mistura contendo 10% propileno/argdnio,
além de argdénio puro como gas de arraste. Apds ajustada as vazdes de entrada, a carga
de alimentacdo (v/v) foi de 37,5% de Hz, 56,25% de argdnio e 6,25 % de propileno.

As temperaturas de reacdo estudadas foram 5, 10, 15, 20 e 25 °C. Para a quantificacao
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do propileno consumido, foi feita uma calibragdo prévia da mistura, contendo propileno

em diferentes concentragoes.

A vazao molar de entrada do reagente (propileno) foi medida a temperatura
e pressao ambiente, com auxilio de um medidor de fluxo gasoso do tipo bolhdmetro,
e calculada utilizando a Equagao 3:
P
Fprop = Qgis * J?prop * ﬁ E{]. 3
Onde:
F prop = vazdo molar do propileno na corrente gasosa;
Q 445 = vazdo volumétrica total da corrente gasosa;
Y prop = frag@o volumétrica do propileno na corrente gasosa;
P = pressao ambiente (atm);

R = constante universal dos gases (0,082 mol.K.atm™.L!);

T = temperatura ambiente (298 K).

A conversao de propileno (Xc3ne) foi determinada pelas Equagdes 4 e 5.

Fp?'op ent ‘Fprop .-mi) El.]. 4

Fprop ent

X prop = 100 + (

Onde:
F prop ent = vazdo molar de propileno na corrente gasosa que entra no sistema;

F prop sai = vazao molar de propileno na corrente gasosa que sai do sistema;

Considerando que a fragdo molar de argénio permanece praticamante constante ao

longo da reagdo, a Equagdo 4 pode ser escrita como:

X — 100 = (1 _ .Vprop sa:’) _ (1 . A prop sai) Eq. 5

}?prop ent Aprop ent

Onde:

A prop = areas dos picos de propileno, antes e apds a reacao.
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A velocidade de reagdo (-r) pode ser calculada através da equacdo de projeto para
o reator de leito fixo de fluxo continuo (PBR), considerando as condigdes de reator

diferencial, ou seja, condi¢des de baixas conversdes, conforme mostra a Equacao 6.

AF  Fpropent * X Eq.6

—T. = =
proP  dw w

Onde:

w = massa de catalisador;

Utilizando-se o Método das Taxas Iniciais, em condicdes de reacdo

irreversivel, determina-se os pardmetros cinéticos da reagao.

C3Hg (g + Hy (g — C3Hg (g

A taxa de reacdo (-r) pode ser calculada pelas Equacao 8 ¢ 9:

. ) B
_lpmp:‘f‘ kPIE.I'TZ t‘pils';r‘-::p Eq.7
Onde:
Ph2 e Pprop = pressao parcial dos gases no sistema;
a e B = parametros cinéticos correspondentes a ordem parcial da reagao;
k = velocidade especifica de reagdo calculada pela equagdo de Arrhenius (Equacgao 8);
—E
k= A,+ex (—) Eq.8
0 P BT

Devido a utilizacdo de hidrogénio em excesso, pode-se dizer que a sua concentracao

¢ constante ao longo da reag¢do e com isso assumir que 3 = 1. Assim:

Sendo: Ay = AoPj,
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A hidrogenacdo do propileno ocorre de acordo com o mecanismo proposto por
Langmuir-Hinshelwood, sendo de primeira ordem em relagdo ao H> e ordem zero (o= 0)

em relacdo ao CsHe (AKAD et al., 1960). Linearizando a Equagao 9, tém-se:

(-E)) (1 Eq. 10
In(=7rppep) = In A + = |7

A partir da Equacdo 10, determina-se o fator pré-exponencial (Ao’) e a energia
de ativacdo da reacdo (Ea), através da intercepta¢do da reta no eixo das coordenadas e
sua inclinacdo, respectivamente, obtidas através de um grafico da variacdo da velocidade

da reagdo (- r) em fung¢ao do inverso da temperatura.

3. RESULTADOS E DISCUSSAO

3.1 Caracterizacao dos catalisadores (Apds a sintese):
3.1.1 Composicao Quimica e Propriedades Texturais

A composicdo quimica e as propriedades texturais dos catalisadores NiO/Al-X

sdo apresentadas na Tabela 1.

Tabela 1 - Propriedades texturais dos catalisadores apos a sintese

Catalisador %NiO? %Ni 2 % ALO3? S BeT? V poro® Dp®
(m/m) (m/m) (m/m) (m%.g?") (ecm.g™) (nm)
v-AlOs G-250 - - 100 236,05 0,62 10,2
NiO/Al-seco 15,33 11,6 83,65 170,92 0,28 7,1
NiO/Al-300 15,37 11,7 84,27 192,79 0,46 8,3
NiO/Al-400 15,25 11,5 84,58 200,52 0,54 8,7
NiO/Al-500 14,86 11,1 83,96 180,25 0,52 8,9
* Obtidos por FRX.

® Obtidos por Fisissor¢do de Na.
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Como esperado, o teor de NiO dos catalisadores foi muito proximo do valor nominal
(15% em peso) e pequenas diferencas podem estar relacionadas a erros experimentais

no procedimento de sintese e durante as analises.

A area especifica dos catalisadores aumentou com a temperatura de calcinacao
até 400 °C, diminuindo a partir desta. Essa diminuicdo pode ser decorrente da destruigdo
(ruptura) parcial da estrutura, devido a alta temperatura de calcinacdo, ou devido ao
aparecimento de forte interacdo entre NiO e a AlOs Resultados semelhantes foram

apresentados por Kis et al. (1997) e Chen et al. (2009).

Kis et al. (1997) verificaram que a area especifica do catalisador de niquel,
suportado em alumina, diminuiu com o aumento da temperatura de calcinagdo
(acima de 400 °C) e com o teor de NiO utilizado. A 4érea superficial das amostras,
calcinadas a 1100 °C, foi cerca de 40 vezes menor do que a area das amostras calcinadas
a 400 °C, o que foi associado a sinterizagdo, seguida pela interacdo entre o NiO e a Al>Os.
No entanto, em temperaturas menores que 700 °C, a area superficial do catalisador

foi pouco afetada por sinterizagao.

A calcinagdo promoveu um pequeno aumento no volume e no diametro dos poros
dos catalisadores, conforme também reportado por Kis et al. (1997). Os valores de V, e Dy
foram proximos aos valores encontrados por Kis et al. (1997), Iriondo et al. (2008),

Wen et al. (2008), Bentaleb e Marceu (2012) e Manfro et al. (2013).

3.1.2 Reducio a Temperatura Programada (RTP)

A Figura 2 mostra os resultados de RTP obtidos para os catalisadores NiO/Al-X
e para a mistura fisica (15% NiO e 85% AlO3), indicando as temperaturas maximas

de redugdo. As curvas foram ajustadas usando uma fun¢iao Gaussiana multipla.

Os catalisadores NiO/Al-seco e NiO/Al-300 apresentaram duas regides de consumo
de hidrogénio, sendo que a primeira ocorre a uma faixa mais baixa de temperatura; e a
outra a uma faixa mais elevada (400 a 900 °C), assim como observado nos demais
catalisadores calcinados. Em relacdo a mistura fisica, observou-se a existéncia de apenas

um pico de reducdo, a 280 °C.
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Picos em temperaturas menores que 400 °C podem ser atribuidos a particulas
de NiO que interagem fracamente com o suporte ¢ reduzem como NiO ndo suportado
(RYNKOWSKI et al., 1993), ou a decomposic¢ao de nitratos residuais (SCHEFFER et al. 1989),
que nao foram totalmente decompostos durante a calcinacdo. Desse modo, observa-se

que os picos em temperaturas inferiores a 400 °C referem-se a particulas de NiO que

interagem fracamente com o suporte.

—
o
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Figura 2 - Perfis de RTP dos catalisadores apos a sintese:
(a) Mistura fisica; (b) NiO-seco; (¢) NiO/Al-300; (d) NiO/Al-400; (e) NiO/Al-500.

Picos entre 400 e 900 °C, observado em todos os catalisadores, podem
ser relacionados a reducdo de espécies de NiO presentes na fase “bulk”
(BENTALEB; MARCEU, 2012). De acordo com Juan et al. (2004), os picos proximos

a 400 °C sao relacionados a reducdo do NiO presente na superficie externa do suporte,
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enquanto que picos proximos a 700 °C estdo relacionados a redugdo de espécies de niquel

presentes no interior dos poros da alumina.

Ja picos em temperaturas mais elevadas (acima de 900 °C), como o ombro
observado apenas no catalisador NiO/Al-500, sdo atribuidos a reducdo da fase
espinélio NiAl,Os, que ¢ formada pela difusdo dos ions Ni2" no suporte, quando se utilizam
elevadas temperaturas de calcinagdo. Os ions Ni** se difundem mais facilmente
na superficie de aluminas mal organizadas, isto ¢, aquelas que exibem altas areas superficiais
e/ou poros reduzidos. A calcinacdo facilita o processo de difusdo e conduz a uma
fase na qual os fons Ni*" estio isolados e com maior dificuldade de se reduzirem

a niquel metalico (BENTALEB; MARCEU, 2012; MANFRO et al., 2013).

A Tabela 2 mostra os dados quantitativos das andlises de RTP. O aumento

da temperatura de calcinagdo promoveu a diminuicdo do consumo de H; e do

grau de redutibilidade.
Tabela 2 - Dados quantitativos do RTP
Catalisador Consumo de H> ? Razao molar ?
(mmol Hz.g cat™) [H2/Ni]

Mistura Fisica 1,90 0,95
NiO/Al-seco 0,82 0,41
NiO/Al-300 1,81 0,90
NiO/Al-400 1,24 0,62
NiO/Al-500 1,29 0,64

2 Obtido pelo somatorio das areas.

Conforme observado nas analises de propriedades texturais, a calcinagdo pode
aumentar a interacdo do NiO com o suporte, além de diminuir a acessibilidade do metal
0 que, consequentemente, faz com que o mesmo reduza a temperaturas mais elevadas.
Contudo, observou-se que a calcinagdo foi necessaria para formacdo do NiO a partir
da decomposicdo do sal precursor, uma vez que o grau de redutibilidade do NiO/Al-seco

foi menor que o dos catalisadores calcinados.
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3.1.3 Espectroscopia de Reflectincia Difusa (DRS-UV-vis)

A Figura 3 mostra os resultados das analises de DRS-UV-Vis para os catalisadores
NiO/Al-X. A posicdo das bandas foi semelhante em todos catalisadores, estando na faixa
de 200-360 nm. Nota-se um ligeiro aumento na intensidade de absor¢do com o aumento
da temperatura de calcinacdo dos catalisadores. Altos valores de comprimento de onda (A)
sdo relacionados as transi¢cdes d-d e valores mais baixos, geralmente menores que 350 nm,
sdo caracteristicos de bandas de transi¢des eletronicas permitidas, ou seja, de bandas

de transferéncia de carga (RICHARDSON et al., 1994).

NiO/Al-seco
— NiO/Al-300
— NiO/Al-400
— NiO/Al-500

F(R)

00 250 300 350 400
A mm)

Figura 3 - DRS-UV-Vis dos catalisadores apés a sintese.

Para o caso especifico de catalisadores de niquel, bandas de absorcao
entre 200 e 360 nm podem ser atribuidas a transferéncia de carga do tipo O*— Ni*,
correspondendo ao NiO com incorporagio de ions AI*, provenientes da dissolucdo
da ALOs; durante a etapa de preparagdo do catalisador (LISBOA et al., 2003).
Bandas em torno de 235 nm indicam a presenca da espécie Ni?* tetraédrica presente no NiO, e
proximas a 305 nm estdo relacionadas ao NiO livre (KIS et al., 1997), ou a bandas de

transferéncia de carga de complexos de Ni*" quadrado planar (LISBOA et al., 2003).
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J4 a banda octaédrica tipica do Ni**, presente no NiO, estd entre 715 e 740 nm

(DELLANEY, 1994).

A presenga do aluminato de niquel, caracterizada por duas bandas de absorcao
na regido de 500 nm e 635 nm (ABREU, 2007), nao foi detectada por DRS, o que sugere

que a formagao desta espécie s6 ocorre quando se utiliza altas temperaturas de calcinagdo.

3.1.4 Difracao de Raios-X (DRX)

Os difratogramas de Difragdo de Raios-X dos catalisadores NiO/Al-X, do suporte,
e do NiO, sdo apresentados na Figura 4. A identificacio das fases cristalinas

foi realizada por comparacdo com os dados do JCPDS (1994).

NiO/AI-500

—

|| NiO/AI-400

11 o - p—

Intensidade (a.u)

i
i ' NiO/AI-300

26

Figura 4 - Difratogramas de DRX dos catalisadores apds a sintese.

O suporte apresentou picos de difragdo que se referem a y-Al,Os; de estrutura

amorfa (e baixa cristalinidade), nas posi¢des 20 = 35,6°, 44,8° ¢ 66,7° (JCPDS 84-1410).
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O NiO, obtido a partir da calcinacdo do nitrato de niquel, apresentou picos de difracdo
nas posicoes 20 = 37,2°, 432° e 62,4° que sdo relacionados ao NiO cristalino
de estrutura cubica e grupo espacial Fm3m (JCPDS 47-1049). Resultados semelhantes
foram apresentados por Choi e Lee (2001), Iriondo et al. (2008), Lee et al. (2004),
Manfro et al. (2013) e Garbarino et al. (2013).

Os catalisadores apresentaram duas fases, uma relativa ao suporte e outra a fase NiO.
O aparecimento da fase NiO cristalina ocorre em decorréncia do teor de niquel usado
(em torno de 10-15%) e da temperatura de calcinagdo (em torno de 400 °C).
A presenca da AlO; na analise de DRX, em amostras tratadas a altas temperaturas,
mostra que o oxido de niquel dificulta a cristalizagdo e as transformagdes de fase

da alumina (KIS et al., 1997).

Todas as amostras apresentaram picos largos e de baixa intensidade em 26 = 45,7°
e 66,6°, que sdo caracteristicos da y-Al,O3, de baixa cristalinidade. A espécie NiO cristalina,
visualizada nas posicdes 20 = 43,2° e 62,4° e representada pelos planos (200) e (220),

respectivamente, foi identificada em todas as amostras calcinadas.

Os picos relativos ao suporte foram de maior intensidade no catalisador
ndo calcinado. Observou-se, apenas nesta amostra, a presenca de picos bem definidos
em 20 = 36° e 39°, que sdo caracteristicos da y-AlO3. J4 nos catalisadores calcinados,
0o pico em 36° apresentou um formato de estrutura cristalina, enquanto que o pico
em 39° praticamente nao apareceu na andlise. J& o pico em 20 = 43,2° caracteristico

do NiO (200), nao apareceu no difratograma da amostra ndo calcinada.

A fase NiAlOs ndo foi identificada por DRX, em nenhum dos catalisadores.
Esta fase também ndo foi detectada por Iriondo et al. (2008) e Manfro et al. (2013),
dentre outros. Entretanto, em alguns trabalhos, como os de Jinxiang et al. (1991)
e Lee et al. (2004), foi verificada a presenca da fase NiAlOs4, identificada em
20 = 37°, 66,2° e 45,5°. O aluminato de niquel geralmente ¢ encontrado em amostras
calcinadas a temperaturas acima de 600 °C, ou em amostras contendo teor de niquel

menor que 10% (PARIZZOTTO et al., 2006).

Embora pela andlise de DRX ndo tenha sido possivel identificar a fase NiAl2O4,
esta pode ter sido formada, como observado no resultado de RTP do catalisador NiO/AI-500,
somente. A nao observacdo dessa fase pode ocorrer devido a sua presenga

em pequena proporcdo e/ou altamente dispersa na alumina, o que dificulta a observacao
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da mesma por DRX. Também existe a possibilidade dos picos referentes ao aluminato

estarem sendo encobertos, devido a proximidade, pelos picos referentes ao NiO e a y-Al>Os.

Jinxiang et al. (1991) verificaram, em um catalisador de niquel calcinado a 400 °C,
que apenas uma pequena quantidade do componente metalico formou a fase NiAl;Os,
sendo que a maior parte permaneceu na forma de NiO. No entanto, quando o catalisador
foi calcinado a 900 °C, a principal fase observada foi o oxialuminato de niquel,

demonstrando que a maior parte do NiO interagiu fortemente com o suporte.

Picos na regido entre 20 = 36° e 37° nao foram identificados na Figura 4,
pois podem ser atribuidos tanto ao NiO, quanto a y-AlOs, assim como verificado
por Bravo e Assaf (2000). Segundo esses autores, a identificagdo dessas fases torna-se
dificil, uma vez que esses picos estdo muito proximos, podendo ocorrer deslocamentos

na posic¢ao angular dos mesmos, em funcdo de uma interagdo entre as fases.

3.2 Caracterizacio dos catalisadores (Apds reducio-passivacio):

3.2.1 Espectroscopia no UV-vis (DRS-UV-vis)

A Figura 5 mostra os resultados das analises de DRS-UV-Vis para os

catalisadores reduzidos/passivados.
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Figura 5 - DRS-UV-Vis dos catalisadores apés a reducio-passivacao.
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Apbs a redugdo-passivacdo, as absorgdes eletronicas do NiO ndo foram mais
observaveis, sendo detectada apenas uma absor¢ao continua, estendendo se por toda a regido
de andlise. De acordo com Garbarino et al. (2013), tal fato se deve a reducao de pelo menos
parte das espécies de oxidos a forma metalica, cujo comportamento de absor¢do e reflexao

anulam a absor¢do das espécies ndo reduzidas, caso existam.

3.2.2 Difracao de Raios-X (DRX)

A Figura 6 mostra os difratogramas dos catalisadores = NiO/Al,
apds a reacdo de reducdo/passivacdo. Foi possivel identificar o niquel metalico apenas
nos catalisadores calcinados, na posicdo 20 = 51,7° (JCPDS 4-850), correspondente
ao plano (200), indicando que o NiO foi reduzido a Ni metalico. Os picos referentes
ao NiO praticamente desapareceram apds a reducdo/passivacdo, o0 que mostra que
o niquel metalico, formado apo6s a reducdo, ¢ oriundo da fase NiO. Ja os picos relativos

ao suporte ndo apresentaram alteragdo significativa.
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Figura 6 - Difratogramas de DRX dos catalisadores apds reducdo-passivacio.
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De acordo com Boudjahem et al. (2003), o pico em 20 = 44,5 ¢ caracteristico

da fase niquel metélico de estrutura cubica de face centrada.

Kim et al. (2000) verificaram a presenca do niquel metdlico apenas

no catalisador contendo 25% de niquel, suportado em alumina.

A Tabela 3 apresenta o tamanho médio dos cristalitos de NiO e de Ni°
obtido pela Equacdo de Scherrer, utilizando o plano (200) para o NiO e o plano (111) para o Ni°.
Também mostra a dispersao do niquel metalico. O tamanho do cristalito de NiO diminuiu
discretamente com o aumento da temperatura de calcinagdo, provavelmente devido
ao surgimento de uma interagdo entre o NiO e a y-AlLO;, como ja verificado
nas demais analises. J4 o tamanho médio dos cristais de Ni’ foram proéximos para
todos os catalisadores. A dispersdo do Ni’ foi inversamente proporcional ao tamanho

do cristalito, e aumentou, ligeiramente, com a temperatura de calcinagao.

Tabela 3 - Tamanho médio dos cristalitos de NiO e Ni dos catalisadores.

Catalisador d NiO (nm)®> d Ni?(nm)® D (%)
NiO/Al-seco - - -
NiO/Al-300 7,62 5,73 17,6
NiO/Al-400 5,03 5,45 18,5
NiO/Al-500 4,56 5,16 19,7

2 Calculado pela Eq. Scherrer usando o plano (200) do NiO.
® Calculado pela Eq. Scherrer usando o plano (200) do Ni.

Chen et al. (2009) verificaram, em catalisadores NiO/AlbO3 calcinados a
mais de 500 °C, que o tamanho do cristalito de NiO tende a aumentar com a temperatura

de calcinagdo, o que indica que o NiO coalesce em altas temperaturas.

Boudjahem et al. (2003) e Wen et al. (2008) encontraram resultados semelhantes

aos obtidos no presente estudo, para o didmetro dos cristais de niquel metalico.

3.2.3 Dessorciao a Temperatura Programada (DTP-Hz)

Na Figura 7 sdo apresentados os perfis de DTP-H: dos catalisadores NiO/Al-X.

Em todos os catalisadores calcinados, verificou-se um perfil de dessorgdo
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entre 400 °C e 1000 °C. O catalisador NiO/Al-300 apresentou, além desta regido,
outra regido de dessor¢do a baixa temperatura, na faixa de 100 a 410 °C.
O catalisador ndo calcinado apresentou apenas um pico de dessor¢ao na regido de

baixa temperatura.

A faixa de dessorcdo em baixas temperaturas pode ser atribuida a dessor¢do do
hidrogénio quimissorvido no niquel, pouco disperso (BOUDJAHEM et al, 2003).
Segundo Chary et al. (2004), essa regido também pode estar associada a diferentes
estados de adsorgao/dessor¢ao de hidrogénio, que, presumidamente, estdo relacionados

com diferentes morfologias e tamanho de particulas de niquel.
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Figura 7 - Perfis de DTP-H; dos catalisadores:
(a) NiO-seco; (b) NiO/Al -300; (c) NiO/Al-400; (d) NiO/Al-500.

A dessor¢dao a temperaturas entre 430 e 630 °C esta relacionada a dessor¢do
do hidrogénio proveniente da decomposicio de algum composto niquel-alumina
(possivelmente Ni-hidroxialuminato), o qual pode ser formado durante a etapa

de calcinagao do catalisador (SMEDS et al., 1996).

Ja a dessorcdo em temperaturas mais elevadas pode ser atribuida a
dessor¢do do hidrogénio quimissorvido em particulas de niquel mais dispersas, ou a

dessor¢do do hidrogénio dessorvido do suporte, devido ao “spillover”. As moléculas de H»
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podem se dissociar na parte metalica do catalisador, sendo que alguns 4&tomos permanecem
ligados ao metal, enquanto que outros difundem para o interior do suporte, o que é,

entdo, conhecido como “spillover” (BOUDJAHEM, et al., 2003; CHARY et al., 2004).

A Tabela 4 apresenta os dados quantitativos obtidos das analises de DTP-H,.
O aumento da temperatura de calcinacdo diminuiu a dessor¢do de hidrogénio.
Uma possivel explicagdo ¢ que a calcinacdo favoreceu a interagdo entre as espécies
presentes no catalisador, o que acabou por dificultar a adsor¢ao de hidrogénio em particulas
de niquel, além de fazer com que a dessor¢do ocorra a altas temperaturas,

devido ao efeito “spillover”, como acima mencionado.

Outra possivel interagdo que pode ocorrer, em catalisadore de niquel,
¢ o efeito SMSI (strong metal-support interaction), que ocorre devido a formagdo
do espinélio NiAlLO4, o que faz com que a superficie do niquel metéalico
fique parcialmente coberta por espécies do tipo AlOy/n, as quais podem, também,

impedir ou dificultar a adsor¢ao de hidrogénio.

Tabela 4 - Dados quantitativos do DTP-H,

Catalisador Faixa de Dessorcao de H2 2
Temperatura (°C) (umol Hz.g cat™)
NiO/Al-Seco 100 - 650 3,02
NiO/AI-300 100 - 410 5,09
430 - 1000
NiO/Al-400 410 - 1000 2,95
NiO/AlI-500 480 - 1000 2,72

 Obtido pelo somatorio das areas.

3.3 Teste Catalitico

A Figura 8 mostra a velocidade da reagdo (r) em fungdo da temperatura (em K).

Foram realizados testes em diferentes temperaturas, sendo estas: 5, 10, 15, 20 e 25 °C.

A velocidade da reacdo foi diretamente proporcional a conversdo do
propileno. Verificou-se um aumento acentuado da velocidade de reacdo, utilizando

o catalisador NiO/A1-300.
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Figura 8 - Velocidade da reacio (r) em funcdo da temperatura.

A Tabela 5 apresenta os resultados de conversao. A conversdo aumentou
a medida em que se aumentou a temperatura de reagdo. Contudo, o aumento
da temperatura de calcinacdo do catalisador diminuiu a conversdo. A formagio do Ni’,
durante a reacdo de reducdo, pode ter sido afetada, devido a interagdo do NiO com

o suporte promovida pela calcinacdo.

Tabela 5 - Conversio do propileno

T (°O) Xc3ne (%)
NiO/Al-seco NiO/Al-300 NiO/Al-400 NiO/Al-500
5 3,72 54,12 39,02 13,72
10 4,93 58,12 48,17 27,16
15 6,22 73,43 47,95 34,22
20 15,73 74,15 55,27 45,62
25 17,80 74,03 56,87 43,74

Por fim, a Tabela 6 mostra a energia de ativagdo da reacdo,
calculada para cada catalisador testado, obtida através da um grafico de In (r)

em funcao de 1/T (em K).
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Tabela 6 - Energia de ativacio

Catalisador Ea R?
(kJ/mol)

NiO/Al-seco 35,02 0,9846

NiO/AI-300 15,84 0,9888

NiO/A1-400 24,10 0,9867

NiO/AI-500 28,48 0,9853

4. CONCLUSOES

O método de impregnagdo utilizado levou a uma redugdo na area superficial
em relagdo ao suporte. Os resultados de RTP mostraram a existéncia de diferentes estados
da fase NiO nos catalisadores, cada um com uma certa interagdo com a AlOs.
Contudo, foi verificado, em todos os catalisadores calcinados, que existe uma maior
propor¢cao de espécies de NiO que interagem fortemente com o suporte, ou seja,
que reduzem entre 400 e 900 °C, o que pode explicar a redug¢do no grau de redutibilidade

com o aumento da temperatura de calcinagao.

Quando exposta & agua, as aluminas menos estaveis liberam ions AlI** em solugdo,
que, posteriormente, ficam presos dentro do sal precursor. Essa espécie de NiO,
com maior interacdo com o suporte, resultaria da transformagdo desta fase através
da calcinacdo e poderia ser descrita como NiO “contaminado” por ions Al**, dispersos
sobre a superficie do suporte. O grau de contaminacdo também pode aumentar

a temperatura de reducao.

Pelos resultados de DRX, comprovou-se que, apds a sintese, os catalisadores
apresentaram duas fases, uma relativa ao suporte e outra a fase NiO.
J& a fase aluminato de niquel (NiAl2O4) ndo foi identificada, em nenhum dos catalisadores.
Baixos valores de dispersdao metalica (como encontrados no presente trabalho) podem
ser explicados pelo baixo grau de reducdo dos catalisadores, ou pela formagdao de

oxidos mistos, devido a calcinagdo em altas temperaturas.

Pelas analises de DRS UV-vis, observou-se, em todos catalisadores,
uma maior absor¢do proxima a regido de 260 nm, o que indica a existéncia

da espécie Ni*" tetraédrica, interagida com o suporte. Apds a reacdo de reducdo/passivacio,
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as absorc¢des eletronicas ndo foram mais observaveis, o que pode ser atribuido a redugdo

de pelo menos parte das espécies de 6xidos, anteriormente identificadas.

Foi possivel identificar o niquel metalico, por DRX, apenas nos
catalisadores calcinados, apos a redugao/passivacdo. Isso evidencia que o NiO foi
realmente reduzido a Ni’, conforme verificado pelos resultados de RTP e DRS UV-vis.
O tamanho do cristalito de NiO diminuiu discretamente com o aumento da temperatura
de calcinacao, provavelmente devido a interagdo entre o NiO e a y-Al,O3, como verificado
nas demais analises. A y-AlbO3; pode atuar como uma barreira de difusdo, evitando
a coalescéncia dos cristalitos de NiO. O baixo tamanho encontrado para os cristalitos
de NiO e de Ni’ pode ser associado a grande dispersdo do NiO, associado a forte interacio

entre o niquel e a alumina.

Os resultados de DTP-H> mostraram que o aumento da temperatura de calcinacao
diminuiu a dessor¢do de hidrogénio. O aparecimento de dois ou mais picos de dessor¢ao
estd relacionado a presenca de diferentes sitios no catalisador. A calcinagdo pode
favorecer a interagdo entre as espécies presentes no catalisador, o que acaba por dificultar
a adsor¢do de hidrogénio em particulas de niquel, além de fazer com que a dessor¢do ocorra

em altas temperaturas.

O aumento da temperatura de calcinacdo diminuiu a conversdo no teste catalitico
de hidrogenacao do propileno. Este resultado corrobora os resultados obtidos nos testes
de caracterizagdo, os quais mostraram que a calcinagdo promoveu uma interagdo entre
as fases presentes, o que acabou por diminuir a redutibilidade do catalisador. Dessa forma,
a formagdo do niquel metalico, durante a reacdo de redugdo, pode ter sido afetada.
A reacdo de hidrogenagdo do propileno ¢ uma reacdo que ocorre preferencialmente em
sitios metalicos, o que explica a redugdo da atividade dos catalisadores com o aumento

da temperatura de calcinagdo utilizada durante o processo de sintese.

Em uma perspectiva geral, os resultados mostraram que, para a
temperatura de redugdo do catalisador utilizada, a calcinacao a 300 °C ¢ a que proporcionou
melhores resultados em relacdo as propriedades e a atividade catalitica do NiO/y-Al2Os

(15% m/m de NiO).
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CAPITULO 3: EFEITO DA ADICAO DE ESTANHO EM
CATALISADORES NiO/A-Al: O3 NA REFORMA EM FASE LIQUIDA DO
GLICEROL?

1. INTRODUCAO

O hidrogénio sera fundamental na dindmica energética mundial nos préximos anos,
devido aos crescentes problemas ambientais decorrentes do uso de combustiveis fosseis.
O hidrogénio ¢ uma fonte de energia inesgotavel e ndo poluente, uma vez que o Unico
subproduto de sua combustdo ¢ o vapor de agua. Pode ser convertido diretamente em
eletricidade, através de células a combustivel, além de uma série de outras aplicagdes.
Neste contexto, o hidrogénio se apresenta como uma atrativa fonte de energia para o futuro

(WARWZETS, 2008).

O hidrogénio geralmente ¢ produzido a partir de combustiveis fosseis, como
o petroleo e o gas natural. Entretanto, este processo apresenta desvantagens,
como a grande quantidade de energia exigida, além de um produto com concentragdes

significativas de didxido de carbono, o que ndo ¢ desejavel (ROSTRUP; NIELSEN, 2003).

Quando produzido a partir de recursos renovaveis, como a biomassa
(conversdo catalitica) e a 4agua (acdo da luz solar), o hidrogénio torna-se
um combustivel renovavel. No entanto, estas tecnologias ainda sdao limitadas,
devido a necessidade do uso de condi¢des operacionais complexas (CORTRIGHT et al., 2002).
Dessa forma, ¢ pertinente o desenvolvimento de novos estudos visando a otimizagdo

de tais tecnologias.

As reagdes de reforma de compostos organicos oxigenados, como o glicerol,
se tornaram uma alternativa promissora para a produ¢do de hidrogénio.
A producdo de hidrogénio, através das reacdes de reforma, pode ser dividida
em duas abordagens principais: a reforma em fase liquida (Aqueous Phase Reforming - APR)

e a reforma em fase vapor (Stream Phase Reforming - SPR) (WAWRZETS, 2008).

A reforma em fase liquida de hidrocarbonetos oxigenados ¢ realizada
em temperaturas entre 205 e 265 °C e pressdes entre 25 e 60 bar (CORTRIGHT et al., 2002;
HUBER et al., 2003; SHABAKER et al., 2004). J& a reforma em fase vapor ¢ realizada

3 Submetido a revista Catalysis Today.
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a pressao atmosférica, mas em temperaturas mais elevadas. Em ambos o0s processos,
geralmente, sdo utilizados catalisadores a base de niquel, de cobalto ou de metais nobres

(WAWRZETS, 2008).

A reforma em fase liquida tem a vantagem, em relagdo a reforma em fase vapor,
de ser conduzida a baixas temperaturas, o que minimiza a ocorréncia de possiveis
reacOes paralelas. Dessa forma, a partir deste processo € possivel gerar um produto rico
em hidrogénio, em apenas uma etapa. Por outro lado, a reforma a vapor leva
a uma producdo elevada de monoxido de carbono. Outra vantagem, da reforma em
fase liquida, ¢ a economia de energia, pois ndo had necessidade de vaporizagdo

dos reagentes (DAVDA et al., 2005; WAWRZETS, 2008).

A producdo de hidrogénio, a partir do glicerol, ¢ potencialmente atrativa.
O glicerol ndo ¢ toxico, possui temperatura de ebulicdo elevada e, devido a alta
demanda da producdo de biodiesel no mercado mundial, a sua quantidade gerada

¢ muito alta, o que provoca uma diminui¢do do seu preco (WAWRZETS, 2008).

A reacdo global de reforma em fase liquida do glicerol, representada pela reacdo 3,
corresponde a soma da reacdo 1 (Clivagem das ligacdes C-C) e da reagdo 2
(Reacdo de deslocamento do mondxido de carbono com a agua - Walter Gas Shift Reaction)

(WAWRZETZ, 2008).

Clivagem das ligagdes C-C do glicerol

C3HgO; 3CO+4H, ()
Reagio de deslocamento Gas-Agua
CO+H,0 pE— H, + CO, (2)
Reacio Global
C3H303 — 7 H2 +3 CDE (3]

Segundo Cortright et al. (2002), durante a reag¢do, a pressdo do sistema deve
ser ajustada a um valor um pouco acima da pressdo de vapor da mistura reacional.

Uma redugdo na pressao pode levar a vaporizagdo de uma grande quantidade de adgua.

De acordo com Huber et al. (2003), a utilizagdo de uma menor temperatura

de operagdo resulta em uma maior seletividade para a producao de hidrogénio.
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A seletividade de hidrogénio também depende do catalisador utilizado. A atividade
do catalisador tende a diminur & medida em que a pressdo aumenta, levando a uma
redu¢do na conversao. Essa perda de atividade ¢ associada a inibi¢do ocasionada pela

formagao de produtos intermediarios (CORTRIGHT et al., 2002; SHABAKER et al., 2004).

Dessa forma, ao manipular os fatores acima mencionados, o processo de reforma

em fase liquida pode ser direcionado para producdo de hidrogénio ou de outros produtos,

como alcanos de cadeia curta (DAVDA et al., 2005).

A Figura 1 mostra uma representacdo esquematica das vias reacionais
que podem estar envolvidas na rea¢do de reforma liquida de hidrocarbonetos oxigenados,

quando um catalisador metalico ¢ utilizado (CORTRIGHT et al., 2002).

B
{2 (:?_ HCIWHEEIH C-C Water—-gas shift o
H H H,,C0 =——= 2H,, CO,
t] '? / {metal} ; (metal) |
-C-C-H _ (metal)
HH

C]wagem -0

|L| L] Metanacio
EH"\E\ H
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7
Desidratagéio/ Aligats Jh@e‘gﬁ
Desidrogenacio
H2
0O
g l!.'E'-D (metal) h Alcanos
Desidrogenacio X i = H,,C0,,H,0

Acidos organicos

Figura 1 - Vias reacionais que podem estar envolvidas na reacio de reforma em fase liquida
(Adaptado de CORTRIGHT et al., 2002).

Inicialmente, o reagente ¢ submetido a reagdes de desidrogenacdo que ocorrem
sobre a superficie do metal, formando espécies intermedidrias adsorvidas. Na sequéncia,

ocorre a clivagem das ligacdes C-O ou C-C (CORTRIGHT et al., 2002).
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Na clivagem da ligacdo C-C, ocorre a formacgdo dos produtos desejados, hidrogénio
e dioxido de carbono, além do monéxido de carbono. A clivagem destas ligagdes
ocorre prontamente sobre metais do grupo VIII, como platina e paladio.
O monodxido de carbono adsorvido deve passar pela reagdo de deslocamento gas-agua,
para formar hidrogénio e didoxido de carbono. No entanto, o monédxido de carbono pode

sofrer reacdes paralelas, levando a formagao de outros produtos (CORTRIGHT et al., 2002;
HUBER et al., 2003; DAVDA et al., 2005).

A clivagem da ligagdo C-O ocorre através de reagcdes de desidratacao,
catalisadas por sitios dcidos (associados ao suporte do catalisador), ou por sitios metélicos.
Também podem ocorrer reagdes paralelas de desidratacio e desidrogenagao,
devido a combinagdo metal suporte-solucdo com o hidrogénio gerado, levando
a formagdo de produtos liquidos, como 4alcoois e 4cidos, respectivamente.
Os compostos formados podem, ainda, reagir com a solugdo, ou com o -catalisador,

formando alcanos (CORTRIGHT et al., 2002).

Segundo Cortright et al. (2002), os principais produtos liquidos detectados
na reagdo sdo: etanol, 1,2-propanodiol, metanol, 1-propanol, acido acético, etilenoglicol,

acetol, propanol, acido propidnico, acetona, propionaldeido e acido latico.

Em baixas temperaturas, o hidrogénio produzido pode reagir com compostos
intermediarios, como o monodxido de carbono, levando a formagdo de alcanos,
como demonstrado nas reacdes 4 a 6. O hidrogénio e o didxido de carbono também

reagem facilmente a baixas temperaturas, formando metano e agua, conforme mostrado

na reacao 7 (WAWRZETZ, 2008).

CO+3H, ——= CHg+H20 (4)
CO+5H, —— CoHg+2H,0 (5)
CO+7Hy 2 CzHg+3H,0 (6)
CO,+4H, —— CHy+2H,0 (7)

Dessa forma, para se obter uma elevada seletividade na producdo de hidrogénio,
o catalisador deve apresentar as seguintes caracteristicas: ser ativo na clivagem da ligacao C-C,

facilitar a reacdo de deslocamento do monoxido de carbono com a é4gua, desfavorecer
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a clivagem da ligacdo C-O, assim como a reagdo de metanagdo. Além disso, o catalisador
ndo deve promover rearranjos que permitam a formagdo de acidos ou solugdes acidas,
nas quais podem ocorrer reagdes de desidratacao (HUBER et al., 2003; DAVDA et al., 2005;
SHABAKER et al., 2004; WAWRZETZ, 2008).

Metais nobres, como platina e palddio, sdo catalisadores seletivos para a
produgdo de hidrogénio, conforme demonstrado por Cortright et al. (2002), Huber et al. (2003)
e Shabaker et al. (2004). No entanto, o alto custo e a disponibilidade limitada destes metais torna

de extremo interesse o desenvolvimento de catalisadores mais baratos.

Catalisadores a base de niquel sdo promissores para o processo de reforma liquida,
pois promovem a quebra de ligagdes C-C, presentes em hidrocarbonetos oxigenados.
Além disso, apresentam alta atividade para a reacdo de deslocamento gas-agua.
Isso ¢ interessante, devido ao baixo custo do niquel. No entanto, estes catalisadores
também promovem a quebra de ligagdes C-O, o que leva a formagdo de metano,
consequentemente reduzindo a seletividade de hidrogénio, além da possibilidade

de desativacdo (SHABAKER et al., 2004).

Outro problema, relacionado aos catalisadores a base de niquel, ¢ que os mesmos
podem sofrer desativagdo durante a reagdo, devido a sinterizacdo. Além disso,
estes catalisadores sdo vulneraveis a oxidacdao (pelo oxigénio dissolvido ou pela agua)
e a perda do metal por lixiviagdo. Tais catalisadores também podem realizar fortes
interagdes com os reagentes, ou com os produtos intermedidrios da reagdo, levando

a desativagao por formag¢do de coque (SHABAKER et al., 2005).

A adigdo de metais promotores tem como objetivo prolongar a vida util
de catalisadores metélicos suportados, impedindo sua desativacdo. A adicdo de estanho
a catalisadores NiO/AlO3 para a reforma liquida do glicerol, foi demonstrada
com resultados satisfatorios nos trabalhos apresentados por Nichio et al. (2000),

Huber et al. (2003) e Shabaker et al. (2004) e Wawrzetz (2008).

Nichio et al. (2000) estudaram o catalisador NiO/Al,O3 promovido com estanho, em
diferentes razoes atomicas de Ni-Sn. De acordo com os autores, com a adicdo do estanho
ocorreu uma modificagdo na interagdo entre o 6xido de niquel e o suporte, como conseqiiéncia
de uma forte afinidade entre os ions de niquel e de estanho. Neste trabalho, os catalisadores

foram empregados na reforma do metano.
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Huber et al. (2003) estudaram o catalisador de niquel Raney promovido com estanho
(R-Ni-Sn), na razao molar de R-Ni-Sn de 14:1. Foi verificado que a adicdo de estanho
diminuiu a taxa de formagdo de metano e aumentou a taxa de formacdao de hidrogénio,

durante a reagao de reforma liquida.

Shabaker et al. (2004) reportaram a utilizagdo dos catalisadores Pt/Al>Os3,
NiO/AlLOs3, Ni-Sn/AlO3, R-Ni e R-Ni-Sn. Os catalisadores R-Ni, R-Ni-Sn e Pt/Al,O3

apresentaram o melhor desempenho.

Wawrzetz (2008) testou diferentes metais suportados em y-AlbOs3, na reacao de

reforma liquida do glicerol. Os melhores resultados foram, na ordem: Pd> Pt> Rh> Ru> Ni.

O objetivo do presente estudo consistiu em avaliar o desempenho de catalisadores
bimetalicos do tipo Ni-Sn/y-Al>Os, sintetizados em diferentes razdes molares dos metais,
para a reagdo de reforma em fase liquida do glicerol, em um reator de fluxo continuo. Buscou-

se investigar a estabilidade destes catalisadores para a gera¢ao de hidrogénio.

2. METODOLOGIA

2.1 Preparo dos catalisadores

O catalisador monometalico (NiO/y-AlbO;) foi preparado pelo método
de impregnacao seca do suporte, com uma solugdo aquosa de Ni(NO3)2.6H>O (Sigma-Aldrich),
de modo a se obter um teor massico em torno de 15% de NiO. Em seguida, realizou-se

a secagem, a 100 °C, por 24 h em estufa.

Os catalisadores bimetalicos (Ni-Sn/y-Al2O;) foram preparados a partir
da impregnacgdo seca do catalisador NiO/y-Al2O; ndo calcinado, com uma solugdo aquosa
de SnCh.2H>O (Sigma-Aldrich). Os catalisadores foram calcinados a 300 °C, por 4 h,
sob fluxo de ar. Estes foram denominados como Ni-Sn/Al-X (X = 1:1, 2:1 e 1:2),

onde X representa a razao molar de Ni/Sn.

O catalisador monometadlico de estanho (Sn/y-AlO;) também foi preparado
pelo método de impregnacdo seca, a partir de uma solucdo aquosa de SnCl,2H>O,

de modo a se obter um teor em torno de 15% em massa de Sn. O catalisador foi



68

calcinado a 300 °C, por 4 h, sob fluxo de ar, e, entdo, denominado como Sn/Al.

Este catalisador foi utilizado apenas nos testes de caracterizagao.

2.2 Caracterizacao dos catalisadores

Foram realizados testes de caracterizacdo apos a sintese e apo6s a reacdo de reducdo
seguida de passivagdo. Apds a sintese, os catalisadores foram analisados
por Fluorescéncia de Raios-X (FRX), Fisissor¢do de N, Reducdo a Temperatura
Programada (RTP), Difracdo de Raios-X (DRX) e Espectroscopia no UV-vis (DRS-UV-vis).
Ap6s a reducdo-passivacdo, foram feitas analises de Dessor¢do de Hidrogénio a Temperatura
Programada (DTP-H) e Espectrometria Mdssbauer. Os espectros de transmissio de ''°Sn
foram coletados em um espectometro modelo S-600, operado em modo de aceleracdo constante.

As demais metodologias estdo descritas no Capitulo 2.

2.3 Procedimento experimental da reacdo de reforma em fase liquida

Para a reagdo de reforma liquida foi utilizado um reator tubular de aco inoxidavel,
com volume util de 25 mL. Antes de cada reagdo, realizou-se a reacao de redugdo (in situ)
do catalisador, a pressdo atmosférica, conforme procedimento descrito no Capitulo 2.
Apoés a reducdo, a pressdo do sistema foi aumentada com fluxo de argénio, a um valor
ligeiramente mais elevado do que a pressdo de vapor da mistura, na temperatura da reagao.
A pressio do sistema foi, entdo, controlada por uma valvula de contrapressao
(back pressure valve). A solucdo aquosa de glicerol e agua foi alimentada continuamente,
utilizando uma bomba de HPLC, ao reator aquecido a temperatura de reacdo desejada.
O WHSYV (velocidade espacial horaria massica) foi de 1,14 h™!. O efluente do reator foi resfriado
em um condensador, para liquefazer os vapores condensaveis. O efluente liquido, formado no
condensador, foi drenado periodicamente, para a analise de possiveis produtos formados,
utilizando um cromatografo equipado com detector de ionizagdo em chama (FID). O efluente
gasoso, que passa através da valvula de contra-pressao, foi analisado por um cromatografo a
gas, equipado com detector de condutividade térmica (TCD), acoplado a saida do sistema. Os

dados cinéticos foram coletados ao longo da reagdo. Foram monitoradas a vazao volumétrica
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de saida, a pressdo do sistema, a temperatura de reacdo e a temperatura ambiente, antes das
injecdes do gas efluente no cromatografo. As condigdes reacionais utilizadas foram baseadas
no trabalho de Cortright et al. (2002) e sdao descritas na Tabela 1. Foi também realizado um teste
na auséncia de -catalisador (“teste em branco”), nas mesmas condi¢des reacionais.
A Figura 2 mostra o diagrama esquematico da unidade experimental utilizada para a reagdo de

reforma liquida do glicerol.

Tabela 1 - Condic¢des reacionais utilizadas na reforma liquida do glicerol

Temperatura 225 °C
Pressao 28-30 bar
Vazao alimentagao 0,06 mL/min
Concentracdo de glicerol 5% m/m
Vazdo gas arraste 20-30 mL/min
Massa de catalisador 4¢g
WHSV 1,14 h!

- Cilindro de argonio
- Cilindro de hidrogénio
- Alimentagao (solugao glicerol/agua)
-Bomba HPLC
- Reator e forno de aquecimento
- Condensador
- Valvula “back pressure”
- Cromatégrafo a gas
- Valvula para dreno do liquido
i | 10 10 - Valvulas de via Unica
3 11 - Manémetros
12 - Tanque pulméao

ot
e
W oo~ kW RN =

Figura 2 - Diagrama esquematico da unidade expermental de reforma liquida.
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2.4 Procedimentos analiticos

Para a analise dos produtos liquidos, foi utilizado um cromatografo Shimadzu GC-2010,
equipado com uma coluna capilar RTX-5 e detector FID. Para a analise dos produtos
gasosos, foi utilizado um cromatégrafo Shimadzu GC-174, equipado com uma
coluna empacotada e detectores FID e TCD. Inicialmente, fez-se a calibragdo dos
possiveis produtos e subprodutos da reacdo. Os principais produtos gasosos sao:
Hz, CO2 e CO. Como subprodutos, pode se ter: metano, etano e propano. J& na fase
liquida, podem ser formados subprodutos como: metanol, etanol, propanodiol,

acido propidnico, dentre outros.

Para a calibragdo dos produtos gasosos, injetou-se uma quantidade conhecida do
gas, obtendo-se assim uma relacdo entre a 4area cromatografica (Ai) e a fragdo molar
do gas (yi). Ai é proporcional a massa da molécula. Com os valores de Ai e yi, fez-se
a regressao linear, onde o coeficiente linear representa o fator de resposta (fi). Com o valor

de fi determinado, calculou-se yi, pela Equacdo 1:

yi = Ai.Fi Eq.1

Metodologia de calculo

a) Vazoes molares (mol/min)

Vazdo molar de glicerol ou de dgua na entrada (F;)o:

F, = ' Eq.2

Onde:

v = vazao volumétrica (0,06 mL/min);

p = densidade (glicerol = 1,26 g/mL; H>O = 0,98 g/ml);

x = fracdo massica na alimentagao (glicerol = 0,05; H.O = 0,95);

MM = massa molar (glicerol = 92,1 g/mol; H>O = 18 g/mol).
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Vazdo molar total na entrada (Fo):

Fo = Figipo + Fia20)0 Eq.3

b) Produtos gasosos

Vazdo molar total na saida (Fgas):

=
I

|.“=:l

=

gas

=
~]
m
=
=

Onde:
P = pressao atmosférica;
v = vazao volumétrica total na saida do sistema(medida no bolhémetro);

T = temperatura ambiente (em K);

R =0,082 atm.L.mol"'.K"".

Vazdo molar de cada componente na saida (F1)eas:

Fz'gas = yi"c:gus Eq. 5

Onde:
yi = fracdo molar do componente 1 na saida do sistema.
¢) Produtos liquidos

O método de analise dos produtos liquidos ¢ analogo ao usado para a fase gasosa, porém

com fragdes massicas, ao invés de molares.

xi = AL.Fi
Eq. 6
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Vazdo molar de cada componente na saida (Fi)iq:

xi.m

F{' lig = MM. At Eq?

Onde:
m = massa total do produto liquido drenado;
MM = massa molar de cada composto;

At = Intervalo de tempo de coleta da amostra.

Vazio molar total na saida (F iig):

FIEQZZFEIEQ Eq.8

d) WHSV (h)

Megs Eq.9

Onde:
m cat = massa de catalisador usada;

m* = vazdo massica de glicerol na alimentagado (g/h).

Eq. 10

v = vazao volumétrica na alimentagdo (0,06 mL/min);

p = densidade do glicerol (1,26 g/mL).
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e) Analise quantitativa dos resultados

Conversdo do glicerol (X gli) - Fase gasosa e liquida:

nc. Fi
X 61 = Z (—) =100 Eq. 11

Onde:
nc: numero de carbonos em cada molécula de produto;
Fi: vazao molar de cada produto formado (mol/min);

F gli: vazao molar de glicerol na entrada (mol/min);

Conversdo global usando os produtos (Xg1):

Xe1=Xgiire t Xalirs Eq. 12

Conversdo global usando o reagente drenado (Xg2):

F gliy,, — F gli;
ngz( b0 79 )*lﬂ{} Eq. 13

Onde:

F gli: vazdes molares de glicerol na entrada e na saida, obtidas pelo produto liquido drenado
(mol/min).

Rendimento em Ho (Ywo):

2. Fu
YHZ = w 100 Eq 14
B.Figtiyo + 2. F(az20)0

Onde:
F n2: vazdo molar de H> na saida (mol/min);
F gli: vazdo de glicerol entrada (mol/min);

F m20: vazao de agua na entrada (mol/min).



Rendimento (Y1) - fase gasosa e liquida:

ne. Fi
Yi,=|—|*100
3- Fl:gii :lﬂ

Onde:
nc = namero de atomos de carbono do componente 1 formado.
Fi: vazao molar do componente i formado (mol/min).

F gli: vazao molar de glicerol na entrada (mol/min).

Seletividade de Ho (Su2):

s ik 1 100
= . —_— @&
H2 " Ync.Fi'\R

Seletividade para produtos com carbono (Si) - Fase gasosa e liquida:

3. RESULTADOS E DISCUSSAO

3.1 Caracterizacio dos catalisadores (apos a sintese):

3.1.1 Composicao Quimica e Propriedades Texturais

R=7/3
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Eq. 15

Eq. 16

Eq. 17

A Tabela 2 apresenta a composi¢do quimica e as propriedades texturais

dos catalisadores, apds a sintese. A adicdo de estanho causou uma diminuicdo da area

superficial, quando comparado a 4rea do -catalisador NiO/Al-300. Essa diminui¢do
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de area superficial pode ter ocorrido devido ao aparecimento de uma interagdo entre os metais
e a alumina. Também pode ter ocorrido o recobrimento dos poros de menor didmetro
da alumina. Apds a impregnag¢do do niquel, a diminuicdo de area foi de 25%, em relagdo
a area do suporte sozinho, enquanto que, apds a adicdo do estanho, essa diminuicao
foi de cerca de 52%. O catalisador com maior teor de estanho (Ni-Sn/Al-1:2) apresentou

a menor area superficial.

Tabela 2 - Propriedades texturais dos catalisadores apos a sintese.

Catalisador % Ni*  %Sn?* % ALO3* SBEr®  Vporo? DpP?
(m/m) (m/m) (m/m) (m2g1) (cmig') (nm)

AlLO3 (G-250) - - 100,00 236,50 0,62 10,21
NiO/Al-300 11,71 - 84,22 192,71 0,46 8,33
Ni-Sn/Al-1:1 9,54 19,14 68,78 147,97 0,27 8,96
Ni-Sn/Al-1:2 7,92 32,23 57,73 136,39 0,26 9,18
Ni-Sn/Al-2:1 10,54 10,21 76,14 154,54 0,30 8,63
Sn/Al - 15,08 85,03 182,33 0,21 7,84

2 Obtido por FRX.

® Obtido por Fisissorgdo de Na.

Huber et al. (2003) verificaram que adicdo de Sn ao Ni-Raney (ndo suportado)
ndo causou nenhuma modificagdo significativa na area superficial do catalisador.
No entanto, o catalisador com maior teor de estanho (31% m/m de Sn) apresentou

a menor area superficial.

O volume e o didmetro de poros foram ligeiramente superiores apos a adigdo
do estanho, o que também pode ser atribuido ao surgimento de fortes interacdes entre

0s metais, ou entre os metais € o suporte. Resultados semelhantes foram reportados

por Nichio et al. (2000).

3.1.2 Reducao a Temperatura Programada (RTP)

Na Figura 3 s3o apresentados os perfis de RTP dos catalisadores.
O catalisador Sn/Al apresentou dois picos de reducao, sendo um a 340 °C e outro a 500 °C.
O primeiro pico pode ser atribuido a reducdo de espécies de estanho, fracamente interagidas

com o suporte, enquanto que o segundo pico esta relacionado a redugdo destas espécies,
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porém presentes no bulk do material. A formagdo de espécies no bulk ocorre quando

se utiliza uma alta temperatura de calcina¢ao (NICHIO et al., 2000).

Apos a adicdo do estanho, verificou-se uma estreita diminui¢do na faixa
de temperatura de reducdo, conforme também verificado por Nichio et al. (2000)
e Lee et al. (2004). Segundo Nichio et al. (2000), este resultado pode ser consequéncia
de uma modifica¢do na interacdo entre NiO e o suporte, devido a uma possivel interagdo
entre o niquel e o estanho. Para o catalisador Ni-Sn/Al 1:1, observou-se um pico a 340 °C,
o qual pode ser atribuido tanto a espécies de NiO (fracamente interagidas com o suporte),
quanto a espécies contendo o estanho (possivelmente na forma  SnyOx).
Além disso, todos os catalisadores bimetalicos apresentaram picos entre 500 e 600 °C,

os quais também podem ser atribuidos tanto a espécies contendo estanho, quanto ao NiO.

S00°C

Consumo de H, (u.a)

100 200 300 400 200 OO ¥OO 8500 H00 1000

Temperatura (°C)

Figura 3 - Perfis de RTP dos catalisadores apos a sintese:
(a) NiO/Al-300; (b) Ni-Sn/Al 1:1; (c) Ni-Sn/Al 1:2; (d) Ni-Sn/Al 2:1; (e) Sn/Al
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A Tabela 3 mostra os dados quantitativos das analise de RTP.
A adicdo de estanho diminuiu a redutibilidade. Verificou-se que, quanto maior
o teor de Sn, menor ¢ o grau de redutibilidade do catalisador. Tais diminuigdes também

sao validas em relacdo ao catalisador monometalico Sn/Al.

Nichio et al. (2000) verificaram um aumento no consumo de H> e no grau
de redutibilidade, ap6s a adi¢do de estanho em catalisadores de NiO suportados em a-Al>O3
(teores de 0,1 a 0,4%, m/m de Sn). De acordo com os autores, esse aumento se deve

a reducao dos metais sem interacgao.

A adi¢do do estanho causou um decréscimo na faixa de temperatura de redugdo,
em relacdo ao NiO/Al-300, o que pode ser considerado uma melhoria nas propriedades
do catalisador. Nichio et al. (2000) verificaram que a adigdo de estanho reduziu
a temperatura de reducdo do catalisador em aproximadamente 100 °C. Este comportamento
foi atribuido a uma modificagdo na interacdo entre o NiO e o suporte, como conseqiliéncia

de uma forte afinidade entre os ions de Ni e Sn.

Tabela 3 - Dados quantitativos do RTP apos a sintese.

Catalisador Consumo de H2 ? Razao molar ?
(mmol Hz.g cat™!) [H2/Me Y]
NiO/Al-300 1,81 0,90
Ni-Sn/Al-1:1 0,76 0,38
Ni-Sn/Al-1:2 0,65 0,28
Ni-Sn/Al-2:1 0,84 0,49
Sn/Al 1,78 0,73

 Obtido pelo somatorio das areas.
®Me = Ni + Sn.

3.1.3 Espectroscopia de Reflectincia Difusa (DRS-UV-vis)

A Figura 4 mostra os resultados das andlises de DRS-UV-Vis. Para os catalisadores
bimetalicos, as bandas observadas estiveram na faixa de 200-360 nm, assim como
nos catalisadores monometalicos. Tais bandas de absorcdo sdo caracteristicas de bandas
de transi¢cdes eletronicas permitidas. Os espectros dos catalisadores Ni-Sn/Al 1:1 e 1:2
apresentaram maior semelhanca com o do catalisador Sn/Al, do que com o catalisador

monometalico NiO/Al, provavelmente devido ao maior teor de Sn. Observou-se que
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a banda proxima a 260 nm tornou-se mais pronunciada no espectro do catalisador Ni-Sn/Al 2:1.

Contudo, de forma geral, a adi¢do de Sn ndo provocou mudancas significativas na absorg¢ao.

NiO/AI-300
Sn/Al
Ni-Sn/Al 1:1
Ni-Sn/Al 1:2
Ni-Sn/Al 2:1

RN

F(R)

L] T ¥ T J ] ¥ T
200 250 300 350 400
A (nm)

Figura 4 - DRS-UV-Vis dos catalisadores apos a sintese.

3.1.4 Difracao de Raios-X (DRX)

Os difratogramas de DRX dos -catalisadores sdo apresentados na Figura 5.
Os difratogramas dos catalisadores bimetalicos apresentaram diferengas significativas

em relacdao ao Ni1O/AI-300.

No catalisador Sn/Al, a y-Al2O3; pode ser identificada nas posicdes 20 = 46,2° e
66,6°, assim como nos catalisadores NiO/Al-X. Os picos nas posi¢des 20 = 26,5°, 34,3° e

52,4°, podem ser atribuidos a espécies de estanho.

Apo6s a adigdo de estanho, as bandas referentes ao NiO (antes identificaveis
no catalisador NiO/Al-300) ndo foram mais detectadas. Isso pode indicar que a adicao
do estanho melhorou a dispersdo do niquel na superficie do catalisador, além de evitar
a sinterizagdo ou a aglomeracdo dos cristais de Ni, tornando-os menores e, assim, nao
detectaveis através da analise de DRX. Por outro lado, este resultado corrobora os demais

resultados obtidos, os quais indicam a formagdo de uma interagdo entre os metais, ou entre
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os metais ¢ o suporte. As bandas relacionadas a y-Al,O3 ainda foram visualizadas nos

catalisadores bimetalicos, porém tiveram a intensidade reduzida.

Intensidade (a.u)

M AL d Ni-Sn/Al 1:2

« NiO
(1] Y-AIZOE
_ o Especies de Sn

Ni-Sn/Al 1:1

Sn/Al

! NIO/AI-300

NIO

Figura 5 - Difratogramas de DRX dos catalisadores apés a sintese.

Huber et al. (2003) detectaram picos referentes apenas ao niquel, em catalisadores

de niquel Raney promovidos com estanho (R-Ni-Sn, ndo suportado), na razdo molar Ni/Sn

de 14:1. O baixo teor de Sn, em relagdo ao Ni, pode ter dificultado sua deteccao.

3.2 Caracterizacio dos catalisadores (apo6s reducio-passivaciio):

3.2.1 Espectroscopia de Reflectancia Difusa (DRS-UV-vis)

A Figura 6 mostra os resultados das analises de DRS-UV-Vis dos catalisadores

reduzidos/passivados. Apos a redugdo-passivacdo, as absor¢des eletronicas do NiO,
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assim como das espécies contendo Sn, ndo foram mais observaveis, sendo detectada
apenas uma absor¢cdo continua estendendo se por toda a regido de analise.
Segundo Garbarino et al. (2013), isso se deve a redugcdo de pelo menos parte das
espécies presentes a forma metalica, cujo comportamento de absorcdo e reflexdo anulam

a absorcdo das espécies nao reduzidas, caso estas estejam presentes no catalisador.

= NIO/AI-300
— Ni-Sn/Al 1:1
= Ni-5n/Al 1:2
— Ni-Sn/Al 2:1
SnfAl

F(R)

1 ] J ] ¥ I
200 250 300 350 400
A(nm)

Figura 6 - DRS-UV-Vis dos catalisadores reduzidos-passivados.

3.2.2 Difracao de Raios-X (DRX)

Os difratogramas dos catalisadores Ni-Sn/Al-X, ap6és a redugdo-passivagdo, sao
mostrados na Figura 7. Apesar de a fase NiO ndo ter sido detectada antes da reducao,
o niquel metalico pode ter sido formado nos catalisadores Ni-Sn/Al 1:1 e 2:1, indicado
em 20 = 52°. No catalisador Ni-Sn/Al 1:2, a fase do niquel metalico ndo foi identificada,
sendo verificado, possivelmente, o aparecimento da fase referente ao estanho metalico,
na posi¢ao 20 = 32,4° e entre 44,6 e 46,1°, ndo observada nos demais catalisadores.

Esta atribuicao foi feita com base no difratograma do catalisador Sn/Al.

Os picos referentes a possiveis espécies de Sn (antes da redugdo) desapareceram
nos difratogramas dos catalisadores Sn/Al e Ni-Sn/Al 1:2 (maior teor de Sn), dando origem

a novos picos. No entanto, nos demais catalisadores, tais picos ainda foram detectaveis.
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Esse resultado sugere que o estanho estd menos interagido (com o niquel ou o suporte)
nos catalisadores Sn/Al e Ni-Sn/Al 1:2. Também mostra que, possivelmente, o estanho

metalico provém das espécies identificadas em 20 = 26,5°, 34,3° ¢ 52,4°.
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Figura 7 - Difratogramas de DRX dos catalisadores reduzidos-passivados.

Devido a auséncia de picos de difracio bem definidos, ndo foi possivel calcular
o tamanho dos cristalitos das amostras, apos a adigdo do estanho. No entanto, caso a fase
do niquel metalico tenha realmente sido formada, nos catalisadores Ni-Sn/Al 1:1 e 2:1,

a adi¢@o do estanho pode ter ocasionado uma maior dispersao do niquel.

De acordo com Lee et al. (2004), a adicdo de metais promotores pode modificar
a estrutura do niquel, através da formacdo de uma liga. No entanto, Kim et al. (2000),
Lee et al. (2004) e Boudjahem et al. (2004) ndo verificaram a formagdo de liga, por DRX,
em um catalisador do tipo Ni-Cu/AL,Os, reduzido/passivado. Foi observado somente

a fase do niquel metélico, em 20 = 44,5 e 52,1°.
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3.2.3 Dessorc¢ao de Hidrogénio a Temperatura Programada (DTP-H>)

Os perfis de DTP-H> sao mostrados na Figura 8. Os catalisadores bimetalicos
apresentaram uma faixa de dessorcdo de hidrogénio em temperaturas mais elevadas,
quando comparados aos catalisadores monometalicos. O catalisador Sn/Al apresentou
varios picos a baixas temperaturas, o que pode estar relacionado a diferentes morfologias
e tamanho de particulas. Contudo, para todos os catalisadores bimetalicos, foi observado
que a maior parte da dessor¢do ocorre proxima a 1000 °C, quando a andlise
permanece isotérmica. A adi¢do do estanho levou a um aumento da dessor¢cdo de
hidrogénio, em altas temperaturas. Logo, o estanho, provavelmente, aumenta o “spillover”

de hidrogénio. Grandes quantidades de hidrogénio também podem ter migrado para o suporte.
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Figura 8 - Perfis de DTP-H; dos catalisadores reduzidos-passivados:
(a) Ni- Sn/Al 1:1; (b) Ni- Sn/Al 1:2; (¢) Ni-Sn/Al 2:1; (d) Sn/Al.

A Tabela 4 apresenta os dados quantitativos obtidos das andlises de DTP-H,.
Os catalisadores bimetalicos apresentaram maior quantidade de hidrogénio dessorvido.
Utilizando um maior teor de niquel, essa quantidade foi o dobro da obtida com
o catalisador NiO/Al-300. Esse resultado pode indicar que a adi¢do do estanho aumentou

a forga dos sitios dos catalisadores e fez com que a adsor¢do de H» seja facilitada, e que
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a dessor¢do ocorra a altas temperaturas, devido ao “spillover”. Dessa forma,
estes resultados sugerem a presenca de sitios ativos envolvendo o Ni, ¢ o Ni interagido

com o Sn e/ou com o0 suporte.

Tabela 4 - Dados quantitativos do DTP-H; apos reducio.

Catalisador Faixa de Dessorc¢ao de H2 2
Temperatura (°C) (umol Ha.g cat™)
NiO/Al-300 100 - 410 5,09
430 - 1000
Ni-Sn/Al-1:1 70 —360 8,23
650 - 1000
Ni-Sn/Al-1:2 610 - 1000 6,98
Ni-Sn/Al-2:1 630 - 1000 12,10
Sn/Al 50-290 6,14
340 - 750

2 Obtido pelo somatorio das areas.

3.2.4 19Spn Mossbauer

Os espectros Mbossbauer de ''”Sn  dos catalisadores bimetilicos sdo

apresentados na Figura 9.

Transmissao relativa

velocidade (mm/s)

Figura 9 - Espectros de '”’Sn Méssbauer dos catalisadores reduzidos-passivados.
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Os resultados mostram que os catalisadores reduzidos contém, provavelmente,
o estanho em trés estados: Ni3Sn, Ni3sSns e Sn metdlico. Estas atribuicdes foram feitas
de acordo com os resultados apresentados por Huber et al. (2003) e Shabaker et al. (2004).
Tais resultados reforcam a hipotese, levantada no presente estudo, sobre a formagdo de fortes

interagdes entre os metais, durante o processo de sintese e de reducao.

3.3. Reforma em Fase Liquida do Glicerol

A Figura 10 mostra a conversio global do glicerol em fase gasosa (XG).
O catalisador NiO/Al-300 apresentou uma elevada conversdo de glicerol em produtos
gasosos (cerca de 90%) entre 12-24 h de reagdo, no estado estacionario. Apos esse periodo,

a conversdo diminuiu para em torno de 15%.
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Figura 10 - Conversio do glicerol na fase gasosa (XG)': (A) NiO/ALOs, (X) Ni-Sn 1:1,
(e) NiSn 1:2, (m) Ni-Sn 2:1.

A conversdo diminuiu apdés a adicdo de estanho. Contudo, essa diminuigdo
foi ocasionada pela redugdo na taxa de producdo de metano e de outros produtos.

Tendéncias semelhantes foram observadas por Huber et al. (2003) e Shabaker et al. (2004).
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A Tabela 5 mostra a composicdo dos produtos liquidos e gasosos,
no estado estaciondrio. O catalisador NiO/Al-300 produziu, além de H, e CO,
uma significante quantidade de metano, além de propano. A parcela de H> no produto
gasoso foi alta no inicio da reagdo, mas decaiu apds 24 h, provavelmente devido
a desativagao do catalisador, em decorréncia da formacdo de metano. Estes resultados

estdo de acordo com os trabalhos de Iriondo et al. (2008) e Wen et al. (2008).

Tabela 5 - Composicio dos produtos no estado estacionario

Catalisador NiO/Al-300  Ni-Sn/Al1:1  Ni-Sn/Al1:2  Ni-Sn/Al 2:1

Produtos na Fase Gasosa (%)

H> 42,54 56,43 48,16 62,26

CO2 27,22 41,87 50,54 36,64
CO - - - -

CH4 25,87 2,7 1,3 2,1
CsHs 4,37 - - -
Produtos na Fase Liquida (%)

Metanol 54,61 - - -
Etanol 16,78 - - -
1,2 Propanodiol 32,06 - - -
Ac Propidnico 28,61 100,0 - -

Iriondo et al. (2008) verificaram que o catalisador NiO/Al,O3 apresentou alta
atividade durante os instantes iniciais da reagdo de reforma liquida do glicerol,
mas desativou apds determinado tempo. A razdo da desativacdo foi atribuida
a transformagdo gradual do estado metalico para o estado oxidado. Foram obtidas

conversoes entre 25-35%.

Wen et al. (2008) verificaram a estabilidade de catalisadores de niquel,
suportados em dois tipos de alumina, na reforma liquida da glicose. Os catalisadores
exibiram baixa conversao e rendimento em hidrogénio, devido a desativacdo, que,
segundo os autores, pode ser atribuida a fatores como a cristalizagdo do suporte,
a sinterizagdo de particulas metdlicas, a oxidacdo dos sitios metélicos,

ou a deposi¢ao de carbono.

Os catalisadores bimetalicos Ni-Sn/Al-X ndo apresentaram desativacao, durante
o tempo de reacdo estudado. Com o catalisador Ni-Sn/Al 2:1 foi obtida a maior

conversao de glicerol (em torno de 60%) e maior producdo de hidrogénio.
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Todos os catalisadores bimetalicos produziram baixos niveis de CO e alcanos durante
a reagdo no estado estacionario, mostrando que a adicdo do estanho realmente inibe a
formagdo de metano e de outros produtos, impedindo a desativacdo. Estes resultados estao
de acordo com os trabalhos reportados por Trimm, (1999); Nichio et al. (2000);
Huber et al. (2003) e Shabaker et al. (2004).

Trimm (1999) testou catalisadores NiO/Al,O3;, promovidos com pequenas
quantidades de Sn (0,5 a 1,7%, m/m), e verificou que os catalisadores apresentaram
comportamento semelhante ao catalisador sem promotor, na reacdo de reforma a vapor
do metano. Entretanto, para todos os catalisadores promovidos, a taxa de formacao

de alcanos foi muito menor em relag@o ao catalisador sem promotor.

Nichio et al. (2000) verificaram que o catalisador NiO/Al,O3, promovido com
estanho (razdo molar Ni/Sn igual a 10:1), apresentou boa resisténcia a desativacao,

com alta seletividade para a reacdo de reforma a vapor do metano.

Huber et al. (2003) estudaram a reforma liquida, utilizando um catalisador
de niquel Raney (ndo suportado), promovido com estanho, ¢ verificaram que a adigao
de estanho, ao niquel, diminuiu a taxa de formagdo de metano, mantendo elevadas taxas

de clivagem das ligagdes C- C, necessarias para a formagao de hidrogénio.

Shabaker et al. (2004) relataram que o catalisador NioSn/Al,O3; apresenta
o contetdo minimo de Sn (3,2% m/m de Sn), necessario para minimizar a formagao
de metano e maximizar a producdo de hidrogénio. A producdo de metano foi praticamente

nula ao utilizar o catalisador contendo mais de 10% em peso de Sn.

Apenas na reagdo com o catalisador NiO/AI-300 foi verificada a formacdo
de subprodutos liquidos, sendo estes, em ordem crescente de concentracao:
metanol < 4cido acético < etanol < etileno glicol < 1,2 propanodiol. Neste caso, verifica-
se a ocorréncia da clivagem de ligagdes C-O, seguida por hidrogenacdo das espécies

adsorvidas resultantes.

A Tabela 6 mostra as conversdes globais (XG)' e (XG)’,, e o rendimento
em hidrogénio (Yn2). Observa-se que a adi¢do do estanho aumentou o rendimento
em hidrogénio, sendo que um menor teor de estanho, no catalisador, favoreceu a reagao.
Em relacdo ao balanco de massa, a diferenga entre as duas conversdes foi minima,

o que significa que houve uma boa identificagdo dos produtos.
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Tabela 6 - Conversao e rendimento em hidrogénio (%) no estado estacionario

Catalisador (XG)! (XG YH: [(XG)-(XG)]
(%) (%) (%)

NiO/Al-300 15,22 86,00 1,12 5,17

Ni-Sn/Al 1:1 17,14 17,08 2,75 0,82

Ni-Sn/Al 1:2 19,84 18,94 2,26 0,90

Ni-Sn/Al 2:1 62,83 56,12 337 5,53

A Tabela 7 mostra a seletividade de hidrogénio (Su2) e a Tabela 8 apresenta
a seletividade de produtos com carbono (Si). A seletividade de produtos com carbono
fechou em torno de 100%, mostrando que o balango de carbono foi praticamente completo
no produto formado. O catalisador NiO/AlI-300 apresentou alta seletividade de hidrogénio,
antes da desativagdo. A formagdo de metano acabou por reduzir a seletividade,
além de causar a desativagdo do catalisador. Utilizando os catalisadores bimetalicos,

a seletividade de hidrogénio aumentou para em torno de 60 a 70%.

Tabela 7 - Seletividade de hidrogénio (%)

NiO/Al-300 Ni-Sn/Al 1:1 Ni-Sn/Al 1:2 Ni-Sn/Al 2:1
31,20 61,35 65,02 72,96

Tabela 8 - Seletividade global de produtos com carbono (%)

Catalisador NiO/Al-300 Ni-Sn/Al 1:1 Ni-Sn/Al 1:2 Ni-Sn/Al 2:1

Produtos na Fase Gasosa (%)

CO, 47,34 96,72 92.20 97,64
CO - - - -

CH4 45,09 3,97 6,54 3,22
C;3Hs 7,61 - - -

Produtos na Fase Liquida (%)

Metanol 0,66 - - -
Etanol 0,55 - - -
1,2 Propanodiol 1,42 3,28 - -
Ac Propionico 0,97 - - -

Huber et al. (2003) verificaram que o catalisador Raney-Ni (n3o suportado),

promovido com estanho (R-Ni-Sn, razdo molar R-N1/Sn = 14:1), apresentou uma seletividade
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de hidrogénio em torno de 80%, a 225 °C e 26 bar, utilizando o glicerol como reagente.

A fragdo molar de alcanos, no produto gasoso, foi inferior a 11%.

Shabaker et al. (2004) mostraram que a adicdo de estanho, a uma razao molar
de 270:1, aumentou a conversdo para a fase gasosa, em relacdio ao R-Ni sozinho.
Contudo, utilizando um maior teor de Sn (razdo molar de R-Ni-Sn 14:1 e 4:1),
foi verificado que a  conversdo diminuiu. Usando o catalisador R-Ni-Sn 14:1
(12% m/m de Sn), o resultado foi compardvel ao obtido por Cortright et al. (2002),

com o catalisador de Pt/Al;0Os.

Ainda segundo Shabaker et al. (2004), a adicdo de quantidades moderadas
de estanho pode retardar a formagdo de monoxido de carbono. A adigdo de grandes
quantidades reduz a conversdo, como verificado pelo autor com o catalisador R-NisSn
(contendo 31% m/m de Sn). A conversdo obtida com este catalisador foi em torno de 5%.
No entanto, a seletividade de hidrogénio foi maior que 100%, com produgdo

praticamente nula de alcanos.

4. CONCLUSOES

Os resultados de caracterizagdo indicaram que, possivelmente, ocorreu
uma modificagdo na interagdo entre o NiO e a Al,Os3, devido a adi¢do do estanho.
A adicdo do estanho, em teores mais elevados, pode levar a formagdo de espécies,
nas quais os metais estdo mais fortemente interagidos do que nos respectivos catalisadores
monometalicos. A diminuicdo da redutibilidade pode estar relacionada a diminuigdo
na dispersdo das espécies metalicas, que pode ter sido ocasionada pelo surgimento desta
interacdo. Os espectros de Mossbauer mostraram que os catalisadores bimetalicos

(apos redugdo), provavelmente, contém o Sn em trés estados: NizSn, Ni3Sns € Sn metalico.

O catalisador monometéalico (NiO/Al-300) apresentou uma elevada conversao
de glicerol nas primeiras horas de reacdo, no estado estaciondrio. No entanto,
este catalisador também promoveu a formagdo de metano, o que pode ter causado
a desativacdo do mesmo. A desativagdo também pode ser ocasionada pela cristalizagao
do suporte, pela sinterizagdo de particulas metalicas, pela oxida¢do dos sitios metalicos,

ou pela deposi¢do de carbono.
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A adi¢do de estanho, ao catalisador NiO/AlI-300, inibiu a formagdo de metano e de
outros alcanos, evitando a desativagdo. O catalisador Ni-Sn/Al 2:1 apresentou a maior
conversdo de glicerol, em torno de 60%. O rendimento e a seletividade de hidrogénio também
aumetaram apos a adicdo do estanho, sendo que um menor teor de estanho favoreceu a
reacdo. O efeito benéfico proporcionado pelo estanho pode ser devido a presenga do
mesmo em sitios defeituosos no niquel, ou pela formacdo de uma liga do tipo Ni-Sn (NizSn).
Para o caso especifico da reagao de reforma liquida, o efeito primario pode estar relacionado
a inibicdo da clivagem da ligacao C-O, assim como da reacdo de metanagdo, o que acaba por

manter a atividade catalitica elevada, com alto rendimento em hidrogénio.
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CAPiTULO~ 4: EFEITO DA TEMPERATURA DE CALCINACAO E
DA ADICAO DE ESTANHO EM CATALISADORES NiO/y-ALOs
NA HIDROLISE-HIDROGENACAO DO OLEO DE SOJA *

1. INTRODUCAO

Atualmente existe um crescente interesse no desenvolvimento de tecnologias
de modificacao de 6leos vegetais e gorduras animais, para adequa-los a uma determinada
aplicacdo. A estrutura destes materiais pode ser modificada por meio de processos como a
reversdo da ligagdo éster (hidrolise), a modificagdo quimica dos acidos graxos (hidrogenagio),
a reagdo com um 4alcool (transesterificacdo) ou, ainda, a reorganizagdo dos acidos graxos

na cadeia principal do triacilglicerideo (interesterificagdo) (HEIZIR, 2004; DIAZ, 2012).

Os  processos convencionais de  hidrolise  utilizados  industrialmente,
como o processo Twitchell e o processo de fluxo continuo (Colgate-Emery), geram um
produto com a mesma constitui¢do, em acidos graxos, do 6leo utilizado como reagente

(DIAZ et al., 2014).

A hidrogenacdo ¢ empregada em larga escala para o processamento de
0leos comestiveis, graxas lubrificantes, sabdo e O6leos industriais. O processo industrial
geralmente ¢ realizado em temperaturas entre 150 e 220 °C, a uma pressao de 15 bar.
Contudo, nos ultimos anos, a hidrogena¢do vem encontrando outras aplica¢des, visando
a obten¢do de produtos ndo alimentares, se apresentado, dessa forma, como importante

op¢ao para a industria oleoquimica (PINHO; SUAREZ, 2013).

Estudos recentes mostraram que a solugcdo aquosa contendo glicerol, formada
apos a hidrolise de o6leos ou gorduras, pode sofrer a reacdo de reforma em fase liquida
(aqueous phase reforming- APR), levando a geracdo, in sifu, de hidrogénio
e didéxido de carbono. O hidrogénio formado pode reagir com os d4cidos graxos
insaturados (gerados na hidrolise) levando a formacdo de acidos graxos saturados
ou menos insaturados. Esse processo, denominado hidrdlise-hidrogenagdo simultanea,
pode ser realizado em um mesmo reator, utilizando-se um catalisador adequado,
permitindo a obten¢do de um produto com a constituicdo, em acidos graxos, diferente

do oleo reagente (DIAZ et al., 2011).

* Submetido a revista Green Chemistry.
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A grande vantagem em se realizar ambos 0s processos em um mesmo sistema,
¢ que a formacdo de glicerol pode ser minimizada, devido a sua conversdao em hidrogénio.
Além disso, a hidrogenacdo pode melhorar a qualidade dos acidos graxos livres formados,
ou permitir a obtencdo de um d4cido graxo especifico. Outro fator importante,
¢ que matérias primas pouco valorizadas, como Oleos residuais, podem ser utilizadas

(DIAZ et al., 2014).

O processo envolve basicamente trés etapas, as quais sao: hidrolise dos glicerideos,
reforma em fase liquida do glicerol e hidrogenacdo dos acidos graxos livres insaturados

(DIAZ et al., 2014).

A primeira etapa, a hidrolise dos glicerideos, pode ocorrer com ou sem catalisador.
Se for adicionado um catalisador basico, este reage com o O6leo, produzindo ésteres
inorganicos de dacidos graxos e glicerol. Se a reacdo for realizada sem catalisador,
ou na presenca de um catalisador acido, os produtos da reacdo sdo acidos graxos livres

e glicerol (GLASS, 1961 apud SILVA et al., 2013).

Na segunda etapa, o hidrogénio ¢ produzido (in sifu) através da reagdo de reforma
em fase liquida da solug¢do de glicerol e 4dgua, formada apds a hidrdlise. A reagdo ocorre,

preferencialmente, na presenca de um catalisador metalico (IRIONDO et al., 2008).

Na terceira etapa, o hidrogénio gerado na etapa anterior reage com as duplas ligagdes
das cadeias de carbonos dos 4cidos graxos livres insaturados, formando acidos graxos
saturados ou menos insaturados. Simultaneamente a reacdo de reforma, o uso de

catalisadores metalicos favorece a hidrogenacao (SILVA et al., 2013).

O mecanismo da reacdo de hidrogenagdo propde que os reagentes, o hidrogénio
e o glicerideo (ou acido graxo), devem interagir com o metal presente no catalisador.
O catalisador adsorve os regentes sobre a sua superficie, rompendo parcialmente
as duplas ligacdes entre os carbonos e a ligagdo simples entre os hidrogénios, efetivando,
em seguida, a adi¢do dos hidrogénios e a dessor¢cdo do produto (MARIA, 2007; DIAZ, 2012).
Nos metais, os orbitais 3d (deficientes de elétrons) permitem que a superficie do metal
seja suscetivel a ataques nucleofilicos de outras moléculas. Muitas moléculas de
hidrogénio sdo dissociadas quando interagem com uma superficie metalica (BRUICE, 2003).
Primeiramente, a molécula de glicerideo ¢ adsorvida na forma de um intermediario semi-
hidrogenado, e, em seguida, pode passar por quatro rotas mecanisticas, sendo estas:

dessor¢do sem nenhuma mudanga; reacdo com outro atomo de hidrogénio,
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seguida de dessorcdo na forma saturada; isomerizacdo de cis para trans e, por fim,
isomerizagdo de posicao da dupla ligagdo. O tempo de vida do intermediario semi-hidrogenado
depende da concentracdo de atomos de hidrogénio adsorvidos. Se estes estdo presentes em
grande quantidade, o intermediario sera completamente hidrogenado e se dissolvera
na superficie do metal, na forma saturada (COENEN, 1976 apud DIAZ, 2012).
A Figura 1 descreve o mecanismo da hidrogenagdo utilizando um catalisador

de niquel (HITZLER, 1998).
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Figura 1 - Mecanismo da hidrogenacio com catalisador de niquel (Hitzler, 1998).

Chernad et al. (2009) estudaram o processo da hidrélise-hidrogenacdo simultanea
do sebo bovino e do 6leo de soja, a temperaturas de 250 a 270 °C. Os autores utilizaram

um catalisador comercial contendo 54% (m/m) de NiO, sem previa reducao.

Diaz et al. (2011) estudaram a hidrolise-hidrogenacdo do o6leo de soja e do
sebo bovino. Neste trabalho, foram utilizados catalisadores de niquel suportados

em alumina, contendo teores de 5, 10 e 25% (m/m) de NiO.

Diaz et al. (2014) avaliaram a reacdo de  hidrdlise-hidrogenacao
do dleo de soja utilizando catalisadores de niquel e de palddio suportados em alumina
(ALO3) ou silica (SiO2). As reacdes foram realizadas no intervalo de temperatura

de 250 a 290 °C.
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A etapa de calcinacdo ¢ fundamental para controlar o grau de interagdo entre
o niquel e a y-AlO3, o que influencia diretamente na atividade e na estabilidade do
catalisador (CHEN et al., 2009). O niquel suportado em alumina pode nao ser
completamente reduzido ao estado metalico, devido a uma forte interagao que pode existir
entre o suporte ¢ a fase oxidada. Esta interacdo, por sua vez, depende do teor do metal e

da temperatura de calcinacdo, utilizados na sintese do catalisador (SATTERFIELD, 1980).

Para o caso especifico da reforma em fase liquida do glicerol (etapa fundamental do
processo de hidrdlise-hidrogenacao), estudos ja demonstraram que catalisadores NiO/Al>O3
apresentam altas atividades nos momentos iniciais da reagdo, porém desativam apos algum
tempo em operagdo (SUN et al., 2007; IRIONDO et al., 2008; WEN et al.,, 2008;
VALIENTE et al., 2010; CHO; MOON, 2011).

A adicdo de metais promotores tem como objetivo prolongar a vida util de
catalisadores metalicos suportados, impedindo sua desativagdo através de mudancas

significativas na atividade e/ou seletividade do mesmo.

Nesta perspectiva, o emprego de um catalisador bimetalico do tipo Ni-Sn,
metais de custo baixo em relagdo aos metais nobres, surge como uma alternativa potencial

para a reagdo de hidrolise-hidrogenacgdo simultanea de 6leos vegetais e gorduras animais.

O presente Capitulo apresenta o desempenho de catalisadores NiO/y-Al>O3 (calcinados
a diferentes temperaturas), ¢ de catalisadores bimetalicos Ni-Sn/y-Al,O3 (em diferentes
razdes molares de Ni-Sn), na reacdo de hidrélise-hidrogenacdo simultanea do dleo de soja,

visando a producdo de 4cido estearico.

2. METODOLOGIA

2.1 Preparo dos catalisadores

A 7-AlbO3 (G-250-BASF), utilizada como suporte, foi obtida pela calcinacdo em
mufla, a 500 °C, por 4 h. Os catalisadores foram preparados pelo método de impregnagao

seca do suporte, descritos nos Capitulo 2 e 3.
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2.2 Procedimento experimental da reacio

Para a reagdo, foi utilizado um reator batelada de 500 mL (Snipe-Tite),
equipado com um coletor de amostras, sistema de agitacdo e controlador de aquecimento.
Antes de cada reagdo, realizou-se a reagdo de redugdo do catalisador (exceto a y-AlOs3,
a qual foi introduzida diretamente com os reagentes, conforme descrito no Capitulo 1).
O procedimento de redugdo foi apresentado no Capitulo 2. A reducgdo (ex situ) foi feita
em outro reator, sendo este de fluxo continuo. Primeiramente, a mistura reacional foi
introduzida no reator batelada, e, em seguida, iniciou-se a reducdo do catalisador.
Apoés a reducdo, o catalisador foi transferido para o reator batelada, através de um tubo
acoplado entre os reatores, sem exposicdo ao ar atmosférico, evitando, assim, a oxidagao

do catalisador. As condigdes reacionais utilizadas foram as mesmas descritas no Capitulo 1.

A Figura 2 mostra o diagrama esquematico da unidade experimental utilizada.

6 é'ﬂ-
> s > 7

r,)'-‘\

2

1 - Cilindro de hidrogénio

2 - Cilindro de argdnio

3 - Reator autoclave com sistema de aquecimento e agitagéo

4 - Reator de fluxo continuo e forno de aguecimento {para redug¢io do catalisador)
5 - Tubulagdo para transferéncia do catalisador

6 - Valvulas reguladoras de fluxo

¥ -Baidados gases

Figura 2 - Diagrama esquematico da unidade experimental.
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2.3 Procedimentos analiticos

Os procedimentos analiticos, utilizados na andlise dos produtos da reagdo,

estdo descritos no Capitulo 1.

2.4 Determinacao do percentual de triglicerideos e de acidos graxos livres

A metodologia de célculo, para determina¢do do percentual de triacilglicerideos

e de 4cidos graxos livres, esta descrita no Capitulo 1.

3. RESULTADOS E DISCUSSAO

3.1 Estudo cinético da hidrolise catalitica do dleo de soja

3.1.1 Efeito da calcinacao

A Figura 1 apresenta os resultados da conversdo de triacilglicerideos (TG),

obtidos nas reagoes utilizando os catalisadores NiO/Al.

Nas condi¢des reacionais estudadas, a conversio de TG, na reacdo sem
catalisador, foi em torno de 55%, com formagdo, em maior parte,
de monoacilglicerideos (MG) e diacilglicerideos (DG). Utilizando os catalisadores
de niquel, a conversio de TG foi proxima em todas as reacdes, estando em torno
de 70%, apdés aproximadamente 90 min, ndo se alterando até o final da reagdo.
Tais resultados foram inferiores ao obtido utilizando o suporte y-Al2Os; como catalisador
direto na reagdo, conforme apresentado no Capitulo 1. Observou-se, também, que a
reacdo prosseguiu mais lentamente com os catalisadores metalicos, em relagdo a

reacao catalisada apenas pelo suporte.
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Figura 1 - Conversao de triacilglicerideos (TG) nas reacées com os catalisadores NiO/Al-X.

Na  Figura 2 s3o  apresentados os rendimentos em mono €
diacilglicerideos (MG+DG). Em todas as reagdes, o rendimento em MG+DG
(e de baixas quantidades de AGL) aumentou at¢ 60 min de reagdo. A partir
de 60 min o rendimento passou a diminuir, indicando a ocorréncia da 2° e 3° etapas
da reacdo, ou seja, a conversio de DG e MG, respectivamente. Contudo,
a conversdo de MG, formando 4cidos graxos livres e glicerol, foi aparentemente
baixa. Dessa forma, nota-se que a reacdo, com estes catalisadores, ocorreu de
forma incompleta, sendo que a maior parte dos 4cidos graxos livres formados

foi proveniente da conversao de TG.

Na Figura 3 s3o mostrados os rendimentos em 4cidos graxos livres
totais (AGL). O  rendimento, em  todas as reagdes, foi  superior
ao rendimento obtido na reagao sem catalisador. (0] sistema
aparentemente entrou em equilibrio apds 90 min de reacdo. De uma forma geral, ndo
foi verificada nenhuma alteracdo significativa no desempenho dos catalisadores NiO/Al-X

para a reacdo de hidrolise, devido a temperatura de calcinagdo empregada na

sintese dos mesmos.
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Figura 2 - Rendimento em mono e diacilglicerideos (MG+DG) nas reagoes com os catalisadores
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Figura 3 - Rendimento em acidos graxos livres totais (AGL) nas reacdes com os catalisadores

NiO/Al-X.
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A Figura 4 mostra a quantidade (em mols) de glicerol formada e que permanece na
fase aquosa. Nas reacdes sem catalisador e utilizando a y-AlbOs, ndo foi verificada
a conversao do glicerol em hidrogénio. Apesar da baixa producao de glicerol, nas reacdes
com os catalisadores NiO/Al-X, foi verificado que ocorreu a geracao in situ de hidrogénio,
assim como a subsequente reacdo, a hidrogenacdo dos AGL insaturados, produzidos
na hidroélise. A andlise cromatografica dos produtos confirmou a presenca do glicerol.
A concentragdo do glicerol passou a diminuir a partir de 90 min de reagdo, mostrando que o

mesmo foi convertido em hidrogénio.

0129 —a— NiO/Al-seco
1 —¢— NiO/AI-300
0,104 —&— NiO/Al-400 o
| —®— NIO/AI-500 ffai%—
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— 0084
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Figura 4 - Mols de Glicerol (na fase aquosa) nas rea¢ées com os catalisadores NiO/Al-X.

A seletividade dos produtos ¢ apresentada na Tabela 1. O &cido linolénico (C18:3)
s6 foi detectavel, por cromatografia, nos momentos iniciais da reacdo.
Pelos resultados obtidos, acredita-se que esse acido ¢ prontamente hidrogenado,
ap6és a geracao in situ de hidrogénio, formando o 4acido linoleico (C18:2) ou o
acido oleico (C18:1). A hidrogenagdo também pode ser evidenciada pelo aumento da
seletividade para o 4cido estedrico (C18:0), acompanhado da diminui¢dao da seletividade

para os acidos insaturados.
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Tabela 1 - Seletividade dos produtos (% m/m)

Catalisador C 16:0 C 18:0 C18:1 C 18:2 C18:3 MG+DG
S 100% ? 11,9 4,10 23,30 54,30 6,40 -
- 8,23 3,68 19,69 31,63 6,03 29,96
v-AlO3 11,19 3,92 23,14 50,55 6,16 5,41
NiO/Al-seco 10,15 3,86 21,31 38,68 4,90 18,86
NiO/Al-300 9,88 30,62 22,69 19,11 - 18,53
NiO/Al-400 9,98 20,28 19,91 23,67 - 26,16
NiO/Al-500 10,7 21,41 20,88 18,12 - 29,22

 Considerando 100% de conversao em AGL (sem hidrogenag¢ao).

A Figura 5 mostra a seletividade para o acido estearico (C18:0), ao longo da reagdo.

50 ~
—— NiO/Al-seco
- —— NIO/AI-300
40 — —k— NiIO/AI-400
—&— NIO/AI-500
g - —— l—AI203
S 30 4 X
[2u]
) 4
S
S 20- 2
=
E.I' .
o
? 40-
| 2
0 -
L I L I L] I L] I L] I L] I L] I L]
15 a0 45 60 75 a0 105 120
Tempo (min)

Figura 5 - Seletividade para o 4cido estedrico na reacio com os catalisadores NiO/Al-X.

A seletividade aumentou a medida em que o glicerol hidrolisado foi

convertido em hidrogénio. Para a temperatura de reducdo utilizada, o catalisador NiO/AI-300

apresentou o melhor desempenho para a reacdo de hidrdlise-hidrogenacdo simultanea.

A maior atividade dos catalisadores calcinados estd em concordiancia com os resultados
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dos testes de caracterizagdo, apresentados no Capitulo 1. As reagdes de reforma do
glicerol e de hidrogenagdo dos AGL insaturados ocorrem, preferencialmente,

sobre os sitios metalicos (CORTRIGHT et al., 2002; WAWRZETZ, 2008).

Apos a reacdo, a remocao dos MG e DG (através de destilagdo, por exemplo),
pode levar a obtencdo de um produto com uma seletividade 5 vezes maior em
acido estearico. Um maior tempo de reagdo pode levar a conversdo dos MG e DG restantes,

aumentando, consequentemente, a seletividade para os AGL.

Os resultados obtidos estdo de acordo com os trabalhos de Chernad et al. (2009),

Diaz et al. (2011), (2014) e Costa et al. (2014).

Chernad et al. (2009) obtiveram uma elevada conversao de 4cidos graxos insaturados
em acido estearico, a 270 °C, em 3 h de reagdo, com um catalisador NiO/Al;Os.

As conversdes foram de 80% usando o 6leo de soja e de 74% utilizando o sebo bovino.

Diaz et al. (2011) verificaram que os melhores resultados foram obtidos com
o catalisador 25% (m/m) NiO/AlOs, a 270 °C, em 3 h de rea¢do. No entanto, ndo foi
observada a hidrogenacdo durante os experimentos com os catalisadores contendo
5 e 10% (m/m). Estudos da cinética de hidrogenagdo mostraram que a taxa de
hidrogena¢do do 4cido linoleico é maior do que a do d4cido oleico. O aumento
da temperatura de reacdo diminuiu a seletividade de hidrogenacdo do dacido linoleico

e aumentou a seletividade do acido linolénico.

Costa et al. (2014) realizaram a hidrolise do 6leo de ricino, usando catalisadores
a base de niquel. A conversdo de TG maxima foi atingida em 3 h de reacdo, utilizando
o catalisador NiO/CeO2/Al,03, a 280 °C. Contudo, ndao foi verificada a ocorréncia

de hidrogenacdo dos AGL formados.

3.1.2 Efeito da adi¢ao do estanho

A Figura 6 apresenta os resultados da conversdo de triacilglicerideos (TG),
obtidos nas reagOes utilizando os catalisadores Ni-Sn/Al. A adicdo de estanho,
em todas as razdes molares estudadas, aumentou a conversdo de TG para quase 100%,
além de acelerar consideravelmente a reacdo de hidrélise, em relagdo ao

catalisador monometalico. Em 20 min de reacdo, a conversdao de TG foi de 50%,



101

enquanto que, com o monometalico, esta foi de cerca de 30%, no mesmo tempo de
reacdo. A conversdo total de TG foi atingida em 60 min de reacdo com os catalisadores Ni-
Sn/Al. Os resultados obtidos com estes catalisadores foram proximos ao obtido utilizando o
suporte como catalisador. Na reacdo com o catalisador Sn/Al, também foi verificada a

conversao de MG e DG em acidos graxos livres e glicerol, sendo esta proxima a obtida com o
catalisador NiO/Al-300.

—i= &

—&— Ni-Sn/Al 1:1
—&— Ni-Sn/Al 2:1
—&— Ni-Sn/Al 1:2
—— NiOJ/AI-300
—— Sn/Al
—F— l-Alzoa
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Figura 6 - Conversao de triacilglicerideos (TG) nas reagoes com os catalisadores Ni-Sn/Al-X.

Na Figura 7 sd3o  apresentados os rendimentos em mono ¢
diacilglicerideos (MG+DG). Na Figura 8 sdao mostrados os rendimentos em
acidos graxos livres totais (AGL). A adi¢do de Sn acelerou a formagdo de acidos graxos
livres, devido ao aumento na conversio de MG e DG. Apdés 90 min,
foi obtido um rendimento de AGL em torno de 90%. O catalisador Ni-Sn/Al 2:1
(menor teor de estanho) apresentou o maior rendimento, sendo este proéximo ao

obtido na reacdo com o suporte.
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Figura 7 - Rendimento em mono e diacilglicerideos (MG+DG) nas reagoes com os catalisadores
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Figura 8 - Rendimento em AGL nas reacées com os catalisadores Ni-Sn/Al-X.
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A Figura 9 mostra a quantidade (em mols) de glicerol formada e que
permanece na fase aquosa. Assim como na reacdo com o catalisador NiO/Al-X,
foi verificado que ocorreu a conversao do glicerol, por reforma liquida, e a subsequente
reacdo, a hidrogenacdo dos AGL insaturados. Na reagdo com o catalisador Sn/Al

ndo foi observada a geracdo de hidrogénio.

—&— Ni-Sn/Al 1:1

0129 & Ni-Sn/Al 2:1
1 —e— Ni-Sn/Al 1:2
0104 —<— NiO/A300  x

] —T—Sn/Al
0.08 - —k— ?L—NEDa

Glicerol (mols)
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0 15 30 45 60 75 90 105 120

Tempo (min)

Figura 9 - Mols de glicerol (fase aquosa) nas reacdes com os catalisadores Ni-Sn/Al-X.

A formagdo do glicerol foi bastante acelerada ao se utilizar os catalisadores
bimetalicos, uma vez que o grau completo de hidrolise foi atingido em um menor
tempo de reagdo. Além disso, a quantidade de glicerol formada foi bastante
superior a obtida com o catalisador NiO/Al-300. Aproximadamente todo o glicerol

foi convertido ao final das rea¢des com todos os catalisadores, exceto com o catalisador Sn/Al.

Os resultados mostram que a adicdo do estanho melhorou o desempenho,
em relagdo ao catalisador monometalico, para a geracdo in situ de hidrogénio.
O catalisador bimetalico com menor teor de Sn (Ni-Sn 2:1) foi o mais seletivo para a

producdo de hidrogénio.
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Na Tabela 2 ¢ apresentada a seletividade dos produtos. Conforme ja mencionado,
o acido linolénico (C18:3) s6 foi detectdvel, por cromatografia, nos momentos

iniciais da reagao.

Tabela 2 - Seletividade dos produtos (% m/m)

Catalisador C16:0 C18:0 C18:1 C18:2 C18:3 MGHDG

S 100% * 11,92 4,10 23,30 54,30 6,40 -
s/cat (250 °C) 8,23 3,66 19,69 31,63 6,03 29,96
v-Al,O3 11,19 3,98 23,14 50,55 6,16 5,41
Sn/Al 9,25 3,74 22,82 36,93 6,13 20,55
NiO/AlI-300 9,88 30,62 22,69 19,11 - 18,53
Ni-Sn/Al 1:1 11,62 39,18 28,76 18,67 - 2,32

Ni-Sn/Al 2:1 11,70 47,21 17,83 23,73 - -
Ni-Sn/Al 1:2 11,35 35,67 22,73 24,51 - 6,23

 Considerando 100% de conversao em AGL (sem hidrogenagao).

A adicdio do estanho levou a um aumento na seletividade para o
acido estedrico (C18:0) e diminuiu consideravelmente a seletividade em MG+DG,
resultando em um produto final com elevado teor de AGL totais. O &cido estedrico foi
o produto mais seletivo em todas as reagdes catalisadas, exceto na reagdo
utilizando o catalisador Sn/Al. No entanto, verificou-se uma grande parcela de
acidos graxos insaturados presentes no produto final. Os resultados sugerem que
os catalisadores foram mais seletivos para a conversdo do 4cido linoleico (C18:2).
Um maior tempo de reacdo pode levar a hidrogenacdo de todo o 4cido linoleico,

assim como do acido oleico (C18:1), aumentando a seletvidade em acido estearico (C18:0).

A Figura 10 mostra a seletividade para o acido esteérico (C18:0), ao longo da reagao.
A seletividade ¢ mais alta no inicio das reagdes usando os catalisadores bimetalicos e,
aparentemente, tende a aumentar. Como os catalisadores Ni-Sn/Al-X apresentaram
boa atividade e estabilidade para a geracdo in situ de hidrogénio, e para a subsequente
reacdo de hidrogenacdo dos AGL formados, espera-se que um maior tempo de
reagdo, ou uma maior temperatura, possam levar a conversdo completa dos

MG e DG, assim como dos AGL insaturados.
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Figura 10 - Seletividade para o acido estearico na reacoes com os catalisadores Ni-Sn/Al-X.

4. CONCLUSOES

Nao foi verificada nenhuma alteracdo  significativa no  desempenho
dos catalisadores NiO/Al-X para reagdao de hidrodlise, devido a temperatura de calcinagdo
empregada na sintese. A impregnacdo do NiO a alumina pode ter diminuido
a atividade catalitica da mesma, provavelmente devido a alteragdes em sua area superficial.
A calcinagdo pode ter promovido uma interacdo entre a fase NiO e o suporte, o que,
por sua vez, pode reduzir a disponibilidade do sitio 4cido, e, consequentemente,

o rendimento em AGL.

Foi verificado, nas reagdes com os catalisadores monometalicos, que ocorreu
a geragao in situ de hidrogénio, assim como a subsequente reagdo, a hidrogenacao dos
AGL insaturados, produzidos a partir da hidrolise. A hidrogenag¢do foi evidenciada

por um pequeno aumento na seletividade para o 4cido estedrico (C 18:0),
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acompanhado da diminui¢do da seletividade para os 4cidos insaturados. Os acidos graxos

insaturados sao hidrogenados rapidamente, logo ap6s a geragao in situ de hidrogénio.

A adi¢do de estanho, em todas as razoes molares estudadas, aumentou a conversao
de TG para quase 100%, além de acelerar consideravelmente a reacdo de hidrolise.
Também melhorou o desempenho, em relacdo ao catalisador monometalico,
para a geragdo in situ de hidrogénio e para a producdo de acido estedrico. Os catalisadores
foram mais seletivos para a hidrogenagdo do acido linoleico O catalisador Ni-Sn/Al-2:1

(menor teor de estanho) apresentou o melhor resultado.
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2. CONCLUSOES GERAIS

No Capitulo 1 foi demonstrado que, na reagdo sem catalisador, ¢ possivel obter
uma conversdo de TG foi em torno de 60%, nas condi¢des reacionais estudadas.
Realizando a reacdo a uma temperatura inferior, a conversdo diminuiu, evidenciando
que a temperatura tem influéncia direta sobre a reacao. J utilizando a y-Al,O3; como catalisador,

a conversao de TG foi completa, com alto rendimento em AGL totais.

No Capitulo 2 foi verificado que o aumento da temperatura de calcinagdo
promoveu um aumento na interacdo entre as fases NiO e A-AlLOs;, o que levou
a diminui¢do da redutibilidade do catalisador. Para a temperatura de redugao do catalisador
utilizada, a calcinacdo a 300 °C foi a que proporcionou melhores resultados em relacdao

as propriedades e atividade do catalisador NiO/A-Al>Os.

No Capitulo 3 foi verificado que a adicdo do estanho ocasionou uma modificagdo
na interacdo entre o NiO e a A-Al>O3, possivelmente devido a interacdo entre o Ni e o Sn,
formando uma liga. Os catalisadores Ni-Sn/Al-X ndo desativaram durante
a reagdo de reforma liquida do glicerol, em fluxo continuo. A adicdo do estanho

aumentou o rendimento e a seletividade de hidrogénio.

No Capitulo 4 foi constatado que realmente ocorre a geracdo in situ de hidrogénio na
presenca de catalisadores metélicos, assim como a subsequente reacdo, a hidrogenagdo dos
AGL insaturados. A hidrogenacao foi evidenciada pelo aumento da seletividade para o 4acido
estearico (C18:0), acompanhado da diminui¢do da seletividade para os acidos insaturados.
A adicdo de estanho, em todas as razdes molares estudadas, acelerou consideravelmente a
reacdo de hidrdlise, aumentando o rendimento em AGL. O efeito benéfico, proporcionado
pelo estanho, pode ser devido a presenga do Sn em sitios defeituosos no Ni, ou pela formagao de
uma liga do tipo NizSn. Assim, como na rea¢do de reforma liquida, um menor teor de Sn,

no catalisador, favoreceu a reacao.

De uma forma geral, os catalisadores bimetalicos (Ni-Sn/Al-X) apresentaram um
bom desempenho. Estes resultados podem ser considerados satisfatorios, pois mostram
que ¢ possivel a obtencdo de produtos de alto valor agregado, utilizando catalisadores de
baixo custo. Contudo, alguns pardmetros, como outras condi¢des reacionais € novos tipos
de catalisadores (possivelmente bimetéalicos), ainda devem ser investigados, para uma

melhor otimizagdo do processo.
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ANEXO 1 - Analise cromatografica de glicerideos

1.1 Condigdes cromatograficas (Metodologia EN 14105):

Injetor
Temperatura 390 °C
Programaciao de Temperatura da Coluna
Temperatura inicial 50 °C (1 min)
Taxa 1 15 °C/min até 190 °C
Taxa 2 7 °C/min até 230 °C
Taxa 3 30 °C/min até 390 °C (10 min)
Detector (FID)
Temperatura 390 °C

1.2 Cromatograma da andlise de padrdes de glicerideos:

FID1 A, Front Signal (D100708CA\SIG10D0003.0)

0] %
[ - L
0] g g
-l 1] S
L N O T




119

ANEXO 2 - Analise cromatografica de acidos graxos livres

2.1 Condigdes cromatograficas (Metodologia EN 14103):

Injetor

Temperatura 250 °C
Programacio de Temperatura da Coluna

Temperatura 225 °C (20 min)
Detector (FID)

Temperatura 250 °C

2.2 Cromatograma da analise de padrdes de acidos graxos livres:

*FI02 B, Bak Signal (CAHILGWU’\LFSES 12-12- 159982 (REPLD)
"FIDZ B, Back Signal (CAMILOMNALISE 10122015 BRANCTBRANCO.D)

pi
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ANEXO 3 - Calculo da analise de RTP

Para a determinagdao do consumo de H», foi utilizado o padrao de CuO, conforme
apresentado por Abreu (2012). Através da reagdo a seguir, observa-se que € necessario um mol

de H, para promover a reducdo de um mol de Cu >* a Cu °.

CuO + H2 -»Cu’ + H20

A Figura abaixo mostra o perfil de RTP obtido para o CuO. Observa-se um consumo de

H; entre 300-465 °C, com maximo em 360 °C.

Padréio CuO
massa = 15 mg

Intensidade (u.aj

T 1 ' T ‘*v T ‘T T ‘'t T T T T T T T T 1
100 200 200 400 S00 oo Foo S00 Qo0 1000

Temperatura (*C)

Perfil de TPR do padriao CuO utilizado para calculo do consumo de H;

Como a reacdo ¢ 1 mol CuO: 1 Mol de H, sabendo que a massa molar do 6xido de
cobre ¢ 79,75 g/mol e que a massa de CuO utilizada foi 0,015 g, determina-se a quantidade de

mols de Hz (n H2) necessaria para reduzir a amostra.

0,015
79,5

nCuO =nH2 =

= 1,886 x 10~* mol
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Para uma massa de 0,015 g de CuO, tém-se 1,886 x 10 * mols de CuO e, de acordo com
a estequiometria da reacdo, 1,886 x 10 * mols de H> consumidos. Com esses dados e utilizando
a area total encontrada para cada catalisador, calcula-se a quantidade real de H> consumido (em

mols) através da Equacgao a seguir:

Onde:

- Nu2 € a quantidade real de H>, em mol, consumido para reducao;
- A ¢ a area total obtida na analise da amostra;
- n é a quantidade de Hz consumido na redugio do CuO (n = 1,886 x 10 ** mol);

- Ap ¢ a area total obtida na reducdo do CuO.

Com a massa de catalisador utilizada na andlise (m =0,10 g) e a massa molar, ¢ possivel

obter a quantidade tedrica de H, consumido, através da Equagdo a seguir.

r
Ny =ngy % R 2 e

N+=ntmero de mols tedrico consumido na redugio
Naxide= Massa de oxido utilizada dividida pela massa molar do mesmo

M2 reagae= NUMero de mols de Hs estequiomeétricos na reagdo

Como o teor (% m/m) de Ni e Sn varia, a quantidade teérica de H> consumido

¢ diferente para cada catalisador, conforme apresentado na Tabela a seguir.

O grau de redutibilidade, ou razao [Hao/Metal], é obtido pela razdo entre a quantidade

real de Hz consumido e a quantidade tedrica, conforme mostra a Equagao abaixo:

H2 n H2 real
= E3
metal n H2 teodrico

Redutibilidade [

Metal = Ni+ Sn



intensidade (cps)

intensidade (c.p.5)

ANEXO 4 - Padroes de DRX

100 oy
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ANEXO 5 - Calculos da analise de DTP-H>

1. Calcular a area de cada um dos pulsos (Figura) e obter a média dessas areas.

(wa)

Sinal do EM.

2. Calcular a area de dessorcao através da integracao do pico.

3. Com a massa de catalisador que foi utilizada (m=0,300 g) e o valor do volume do loop do

equipamento, obter a quantidade, em p moles, de H> no loop, através da equacao de gas ideal:

PV =nRT

P =700 mmHg

V (loop) = 1,1103 mL (1,11x10 L)

R =62,36 L-mmHg-K '-mol !

T=298K n H2=4,181 e-05 mol = 41,81 p mol

6. Por fim, calcular a quantidade de H> que foi dessorvido (em pumol/g catalisador), pela

Equagao:

(Bsotes tocp 1z) % ( Area de H, da analise)

Média da area de calibragao
massa do catalisador (g)

Q=
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