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SIMBOLOGIA

SFT: Sintese de Fischer — Tropsch;
s: Sitio ativo do catalisador;
k, e k_,: Constantes de adsorgdo e dessor¢do;
Kissoc: Constante de equilibrio da dissociagio do CO;
o: Fator de probabilidade de crescimento da cadeia carbonica;
n ou i: Ndmero de carbonos da cadeia;
m,, m; ou (w; / i): Fragdo massica de um hidrocarboneto com n carbonos na cadeia dividida
pelo nimero de carbonos da cadeia;
R,: Taxa de propagacdo da SFT;
R;: Taxa de terminagdo da SFT;
d,: Didmetro caracteristico das particulas de catalisador;

C,, : Concentrago do componente i no seio da fase gasosa;

C. .. : Concentragdo do componente i na interface gasosa;

iig

C,,, - Concentragdo do componente i na interface liquida;

1

C, , : Concentracdo do componente i no seio da fase liquida;

4

C,, : Concentragio do componente i na superficie do catalisador;

P: Pressdo Total de Reacfo;

P,: Pressdo parcial do componente i no gas;

k: Constante cinética (funcdo da temperatura)

k,: Constante cinética pré-exponencial;

E : Energia de Ativagdo;
R: Constante universal dos gases ou Coeficiente de correlagfio da regressio ndo-linear;
k,,: Constante de adsor¢do pré-exponencial;

E,,: Energia de Ativagdo para a Adsorgfo;

F, : Vazdo molar do componente i;
Wr: Massa total de catalisador utilizada na reacfo;

k; ,: Coeficiente de transferéncia de massa da etapa 2, Is77;

o : Taxa de dissipagdo de energia por unidade de massa de liquido [erg/(s)(g)];

a,: Area interfacial bolha de gis — liquido por unidade de volume de liquido sem bolhas,;

l

|

|

l
T —————
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D, s : Difusividade molecular do componente i no solvente S, [em™/s];

v : Viscosidade cinematica, [cmz/s];

p, - Densidade do liquido solvente, [g/cm3 1;

. . . - P
Np: Nimero de Poténcia, definido pela expressio,N,=————, em que P é a
r 3pys ?
pLN DAg

poténciaferg/s]. N = Velocidade do Agitador, [rps];

D,,: Didmetro do agitador, [cm];

M : Massa de liquido na lama, [g];

¢: Fator de corre¢iio (0 < ¢ < 1) que leva em consideracdo o decréscimo na taxa de
dissipagdo de energia devido as bolhas de gas:

Q: Vazio de gés, [cm3/s]:
k; ;+ Coeficiente de transferéncia de massa da etapa j, [s”'];

Re: Nimero de Reynolds;

Sh : Nimero de Sherwood;

Sh': Ndmero de Sherwood modificado;

a.: Area externa das particulas de catalisador por unidade de volume de liquido livre de
bolhas de gds;

M : Viscosidade [g/cm/s];

ELV: Equilibrio Liquido ~ Vapor;

f,.G : Fugacidade do componente i na mistura gasosa que deixa o reator;

f,.’“ : Fugacidade do componente i na mistura liquida dentro do reator;

4131.0 : Coeficientes de fugacidade parcial molar dos componentes na mistura gasosa;

7,: Coeficientes de atividade dos componentes na Jama dentro do reator;

7, : Coeficientes de atividade a dilui¢fo infinita dos componentes na lama dentro do reator;
x, : Fragdo Molar dos componentes na lama dentro do reator;

y,: Fragdo Molar dos componentes na mistura gasosa;

H,,: Constante de Henry do componente i no solvente j;

Ny : Nimero total de moles na fase gasosa;

NX: Nidmero total de moles na fase liquida;

—Iy;.+co - Taxa de consumo de Gds de Sintese;




—7,, : Taxa de consumo de CO;
~r,,. : Taxa de consumo de Hidrogénio,
L. . . . Lar z . .~
S+ Fugacidade do componente i como hipotético liquido puro nas condigdes de temperatura

e pressdo reacional;

Vi Coeficiente de fugacidade do componente i como hipotético liquido puro nas condigdes

de temperatura e pressdo reacional:

T: Temperatura do sistema reacional;

v: Volume molar do componente i como liquido;
n;: Numero de moles de i na mistura gasosa;

Zy : Fator de compressibilidade da mistura gasosa;

k;; : Pardmetro de interacfio bindria entre o componente i e 0 componente j;

P, : Pressdo de restri¢do do componente i
T, : Temperatura de restricio do componente i;

Z;. : Fator de compressibilidade do liquido hipotético;
n = Nidmero total de componentes na mistura liquida dentro do reator;

a;= Pardmetro de energia independente da temperatura entre os componentes i € j;
b, = Parametro de energia dependente da temperatura entre 0s componentes i € j;
;= Constante NRTL para interagfio bindria;

v,: Vazdo volumétrica inicial da carga reacional;

C,,. : Concentragio molar inicial de hidrogénio;

C2,: Concentragdo molar inicial de CO;

X, : Conversio de Hy;
X o Conversdo de CO;

W. : Massa de catalisador;

cat *

WHSV: Velocidade Espacial Mdssica;

S:: Seletividade do componente i;

0,zas: Fator de probabilidade de crescimento da cadeia carbOnica para a fase gasosa;
uotat: Fator de probabilidade de crescimento da cadeia carbonica para a mistura total:

C;: Hidrocarbonetos com i dtomos de carbono na cadeia.
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Avaliacio do catalisador 10% Co/ Nb,O;s na Sintese de Fischer-Tropsch em
Reator de Leito de Lama Agitado

RESUMO

O presente trabalho teve como objetivo avaliar o desempenho do catalisador
10%Co/Nb,Os na Sintese de Fischer-Tropsch (SFT) em um reator de leito de lama agitado,
mediante metodologia e unidade reacional desenvolvida pelo autor, além de avaliar trés
possiveis modelos da taxa de reagdo da Sintese de Fischer—Tropsch (SFT) para este
catalisador, estimando os pardmetros destas equagdes cinéticas. O catalisador foi preparado
pelo método de precipitagio homogénea de forma a obter um teor de cobalto de 10% em peso.
As reacdes foram realizadas, apés redugio ex-situ a 500°C, de 20g do catalisador
10%Co/Nb,Os, em um reator de leito de lama de 500mL, carregado com 150g do solvente
octacosano (CagHsg). Variaram-se a temperatura reacional de 180 a 220°C e a vazio inicial da
carga reacional de 18 a 65mL/min. As pressdes de reagdo utilizadas foram 10, 20 e 28bar. As
seletividades foram calculadas mediante andlises cromatogrificas do efluente gasoso,
relacionando as fragdes molares deste efluente com a composi¢cdo da lama reacional, através
de uma modelagem assimétrica ¥~¢ do equilibrio liquido-vapor (ELV). Uma estimativa

para o parimetro de probabilidade de crescimento da cadeia carbonica (o) foi realizada, para a
mistura total de produtos e para a mistura gasosa, utilizando-se o modelo de distribuigio de
produtos de Anderson-Schulz—Flory (ASF). Os parimetros dos trés modelos cinéticos de
mecanismos reacionais plausiveis foram estimados por intermédio de andlise de regressdo nfio
linear. Os resultados obtidos mostraram que o catalisador 10%Co/Nb,Os apresentou alta
estabilidade com poucas horas de reacdo, pouca seletividade para metano e CO,, e alta
seletividade para Cs,, especialmente para gasolina (Cs—C);) e diesel (C;p—Cyp). Os valores
calculados para o foram todos maiores que 0,74, o que demonstra o potencial da SFT em
reatores de leito de lama. Os pardmetros estimados dos modelos cinéticos distinguiram-se
Jevemente dos pardmetros de outros catalisadores de cobalto, provenientes da literatura. O
ajuste destes modelos aos dados experimentais apresentou coeficientes de correlacdo
superiores a 0,94.

Palavras-chave: GTL, Sintese de Fischer-Tropsch, Cobalto, Pentéxido de Nigbio,
Catalisadores de Co/Nb,Os, Reatores de Leito de Lama, Modelagem Cinética.
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Evaluation of the 10% Co/ Nb,Os catalyst for the Fischer—Tropsch
Synthesis by using an Agitated Slurry Reactor

ABSTRACT

The goal of this work was to evaluate the performance of a 10% Co/Nb,Os catalyst
for the Fischer-Tropsch Synthesis (FTS) by using an agitated slurry reactor. The author
developed the reaction unit and the methodology to this evaluation and evaluated three
possible FTS reaction models and the parameter estimation of the kinetic equations. The
catalyst was prepared by the homogeneous precipitation method to obtain a 10%wt of cobalt
supported on niobium pent oxide. The reactions were performed in a 500mL slurry reactor
containing 20g of the 10% Co/Nb,Os catalyst, which was ex-situ reduced at 500°C, and 150g
of octacosane (CpsHsg) solvent. The reaction temperature varied from 180 to 220°C and the
initial flow rate of the reaction mixture varied from 18 to 65 mL/min. The operating reaction
pressures were 10, 20 and 28bar. The reaction selectivity was calculated through
chromatographic analysis of gaseous effluent relating its molar fractions with the slurry
composition by an y—¢ asymmetric model of the liquid-vapor equilibrium (LVE). An
estimative of the carbon chain growth probability parameter (a) for the total products and
gaseous mixture was obtained by using the Anderson-Schulz-Flory (ASF) products
distribution model. Parameters for the three kinetic models and a possible reaction mechanism
were estimated by non-linear regression analysis. The results showed that the 10% Co/Nb,Os
catalyst presented a good stability within few hours of reaction, low selectivity to methane
and carbon dioxide, and high selectivity to Cs* hydrocarbons, especially in the range of
gasoline (Cs—Cy;) and diesel (C;2—Cap). The calculated values for a were all grater than 0.74,
which demonstrate the potential of the FTS in slurry—type reactors. The parameters estimated
for the kinetic models were slightly different than the others cobalt catalysts obtained from the
literature. The adjustment of the models to the experimental data showed correlation
coefficients grater than 0.94.

Key-Words: GTL, Fischer—Tropsch Synthesis, Cobalt, Niobium Pent oxide, Co/Nb,yOs
Catalysts, Slurry Reactor, Kinetic Modeling
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CAPITULO 1 - INTRODUCAO

A Sintese de Fischer-Tropsch (SFT) € a reagdo de producgdo de hidrocarbonetos
mediante CO e H; (gds de sintese). Ela permite formar hidrocarbonetos de longa cadeia com
alto valor agregado utilizando gés natural ou associado, relativamente de baixo custo, que é
convertido a gds de sintese pela reacio de reforma e/ou oxidagdo parcial. Além de formar
produtos de fécil transporte e iteis de uma matéria-prima que antes era reinjetada ou
queimada, ela leva a combustiveis sintéticos mais limpos, pois estes sfo livres de metais
pesados e de compostos contendo enxofre, presentes no dleo cru, além da auséncia de
compostos aromdticos, permitindo uma melhor combustdo e uma reducdo na emissdo de
poluentes.

Novas e rigorosas leis podem promover a substituigio ou combinacio de
combustiveis convencionais por/com combustiveis provenientes da SFT. Além disso, a
elevagio dos precos do barril de petréleo, a crescente demanda por combustiveis e a
. conscientiza¢do mundial dos efeitos poluentes causados ao meio ambiente poderdo causar
uma troca do estoque de alimenta¢do da indistria quimica para gds natural. Espera-se que o
gés natural seja o principal recurso energético comercial do atual século.

Os processos GTL (Gas To Liquid) existentes para a conversio de gis natural em
hidrocarbonetos liquidos, com maijor valor agregado, envolvem trés operagdes unitdrias
distintas. Primeiro, o gés natural é convertido em gas de sintese por reforma a vapor, oxidagio
parcial ou, ainda, por reforma autotérmica. Em seqii€ncia, o gés de sintese € convertido em
hidrocarbonetos liquidos (syncrude) usando o processo de SFT. Por dltimo, o syncrude é
convertido, por hidrocraqueamento, em gasolina, diesel ou querosene. Um exemplo é o

processo GTL da empresa Syntroleum [1], esquematizado na Figura 1.

PROCESSO 6TL SYNTROLEUM
Produgdio de Gds de Sintese Sintese de Fischer - Tropsch
Ar ‘-Tuf'biﬂﬂ e GAS Exausto
Compressor
s Tailpas
‘Glris Natural ‘ )m-l"‘t 3
- ) ;
P \ | 2 £
Reformador | | E- lHidrocroqucodor
Auto-Térmicol . | )E % —
- LIse v Gasolina
) Diesel
o ue
@Sepamdor Queresens

Gés de Sintese diluido em N, Agua de Processo

Figura 1 — Fluxograma do Processo GLT da Syntroleum Corporation [1]
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As reservas mundiais de gds natural t€ém crescido a uma taxa maior que as reservas
de petréleo. Atualmente, as reservas mundiais de gds natural excedem 5.000 trilhdes de ft®
(142 trilhdes de m®), representando 83% da energia total oferecida pelas reservas de petréleo,
as quais possuem em torno de 75% de 6leo cru pesado, menos desejdvel [2]. Em algumas
regides remotas, o custo do gds natural tem sido estimado abaixo de $0.25/MMBtu
($0,85/MWh), enquanto que o custo da reinjecdio do gas associado a partir da produgio de
6leo cru, como uma alternativa para a queima, pode exceder bastante este valor. Em torno de
2.500 trilhdes de ft (71 trilhdes de m3) destas reservas de gés natural estdo localizadas em
regides remotas de dificil acesso, inviabilizando o transporte econdmico deste gds para os
centros consumidores. Portanto, o processo GTL representa uma alternativa para o
aproveitamento destas reservas baratas de gds natural. Este rdpido crescimento no volume de
reservas de gés natural em pontos remotos do planeta € 0s avangos crescentes em tecnologia
tém estimulado projetos de processos GTL. Um escopo das reservas de gds natural espalhadas

pelo planeta estd representado na Figura 2.

Siranded Gas ~ 2,500 Tof

TOTAL=5500Tef ...
A ' cis &Eumue’ 2156 Tef

Figura 2 — Distribuicdo das reservas mundiais de gds natural (Tcf = Trilhoes de ft )[3]
(1ff =2,832 -107% )

A conversdo de gds de sintese para hidrocarbonetos aliféticos foi descoberta por

Fischer e Tropsch em 1923. As rea¢des globais da SFT estdo resumidas na Tabela 1.
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Tabela 1 — Reagdes Globais Principais na Sintese de Fischer-Tropsch [4]

Reacoes Principais

1. Parafinas (2n+1)H,+nCO - C,H,,,, +nH,0
(n+1)H, +2nCO - C,H,,., +nCO,
2. Olefinas 2nH,+nCO - C,H,, +nH,0
ntl,+2nCO — C H,, +nCO,
3. Reacio de Shift’ CO+H,0— CO,+H,
Reacoes Paralelas
4. Alcoois’ | 2nH,+nCO — C,H,,,OH +(n—1)H,0
(n-1)H,+(2n-1)CO — C,H, ,,0H +(n-1)CO,
5. Oxidagdo/Redugdo do Catalisador ()M O, +yH, = yH,0+xM
"(bYM,0, + yCO — yCO, +xM
6. Formacdo de Carbetos Metlicos™ yC+xM - M C,
7. Reagéo de Boudouard 2C0—-C+CO,

i Importantes apenas para catalisadores a base de ferro

As reacbes 1, 2 e 4 representadas na Tabela 1, sdo todas acompanhadas por uma
queda substancial na energia livre de Gibbs (Figura 3). Todas estas rea¢oes sfio exotérmicas,

de forma que a geragdo de produtos € favorecida em temperaturas mais baixas, conforme

mostra a Figura 3.
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Figura 3 — Grdfico da Energia Livre de Formagdo para alguns hidrocarbonetos simples e
para o metanol [5]

O espectro de produtos da sintese de Fischer-Tropsch consiste de uma mistura

multicomponente complexa de hidrocarbonetos lineares e ramificados e produtos oxigenados.
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Os produtos principais sdo parafinas e ¢-olefinas lineares. Combustiveis produzidos por SFT
sdo de alta qualidade devido & reduzida aromaticidade e a auséncia de enxofre. A fragdo
destilada intermedidria tem um elevado nimero de cetanos, resultando em propriedades de
combustdo superiores e emisstes reduzidas de poluentes.

A sintese de hidrocarbonetos é catalisada por metais como Cobalto, Ferro e Ruténio.
Atualmente, ferro e cobalto sdo utilizados comercialmente nas seguintes condicdes de
processo: 200-300°C e 10 — 60bar. O cobalto € o metal mais adequado para desenvolvimentos
de catalisadores para a sintese direta de gasolina ou 6leo diesel via Sintese de Fischer-Tropsch
(SFT). Porém, como catalisadores de cobalto sdo preparados com teores metélicos entre 5 e
30% em peso, deve-se realizar sua dispersdo em suportes adequados e uma otimizagdo entre
custo e atividade/seletividade. A influéncia do tipo de catalisador e do suporte de
catalisadores de cobalto na taxa e na distribuicio dos produtos da SFT foi estudada, por
exemplo, por Iglesia [6] e Mendes [7]. Zhang et al. [8], através de uma revisfo da literatura
referente a catalisadores de cobalto, observaram que, de acordo com os trabalhos de Frydman
et al. [9] e de Soares et al. [10], catalisadores de cobalto suportados em 6xido de nidbio
apresentam uma elevacdo da seletividade para hidrocarbonetos na faixa de gasolina e,
principalmente, de diesel, ndo usual para outros catalisadores da SFT.

Neste sentido, Soares et al. [11] e Silva et al. [12], utilizando reatores de leito fixo e
diferenciais, estudaram catalisadores de cobalto suportados em Nb,Os e verificaram que estes
apresentaram uma alta seletividade a hidrocarbonetos pesados quando reduzidos em
temperaturas maiores que 450°C.

Entretanto, a SFT em colunas de flotagdo ou em reatores de leito de lama agitados é
mais atrativa em comparacdo a reatores de leito fixo, devido &s seguintes vantagens
(Saxena[13]): baixa queda de pressdo no reator, efetiva transferéncia de calor resultando em
temperaturas estiveis no reator, possivel auséncia de limitagdes por transferéncia de massa e
possibilidade de resfriamento continuo das particulas do catalisador. Além disso, vale
ressaltar que estudos cinéticos e mecanicistas sio mais convenientes em reatores de leito de
Jlama agitados, pois nestes equaciona-se o balango de massa conforme um reator de mistura ou
CSTR (Continuos Stirred Tank Reactor). Assim, o sistema reacional utilizado nesta
dissertaciio para a obtengdo dos dados experimentais foi um reator de leito de lama agitado
mecanicamente.

Um projeto 6timo em relagdo ao rendimento e seletividade de produtos desejdveis
requer um profundo entendimento de hidrodinimica, cinética reacional e qufmica de Fischer-

Tropsch. A modelagem matemética da SFT em colunas de flotagfo foi revista por Saxena et
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al.[14] e mais recentemente por Saxena[13]. Ele mostrou que nenhum dos modelos avaliados
é preciso o suficiente para um projeto confidvel do reator. O problema parece ser a falta de
equagdes cinéticas confidveis baseadas em mecanismos de reagdo realisticos.

A maioria dos estudos relativos a cinética e seletividade da SFT objetiva a melhoria
do catalisador e postulam cinéticas empiricas, normalmente por lei de poténcia, para as taxas
de conversio de CO e H,. Entretanto, poucos trabalhos t€m como objetivo a determinagdo de
expressdes para a taxa de reagdo intrinseca, baseadas em mecanismos de reagdio plausiveis.
Alguns autores derivaram expressdes de taxa para o consumo de reagentes seguindo modelos
de Langmuir-Hinshelwood—Hougen-Watson (LHHW) e derivaram também, formulagGes
quantitativas para descrever a distribuigio de produtos, entre eles parafinas e olefinas lineares
e ramificadas e dlcoois.

Modelos que combinam o consumo global de reagentes e a distribuicdo de produtos
sdo bastante escassos na literatura, mas sdo de extrema importincia para o entendimento e
modelagem deste processo.

Devido ao fato de ndo existir na literatura nenhuma informagfio sobre a cinética
reacional utilizando-se catalisadores de cobalto suportado em niébia (Co/NbyOs) € uma vez
que todos os testes cataliticos realizados com estes catalisadores foram feitos em reatores de
leito fixo ou em reatores diferenciais, a presente dissertacio teve como objetivos desenvolver
uma unidade experimental de testes, criar uma metodologia de andlise inovadora e avaliar o
catalisador 10%Co/NbyOs na SFT em um reator em leito de lama agitado, procurando
determinar, através dos resultados experimentais obtidos, os melhores modelos para a taxa

reacional de consumo de CO ou de gés de sintese.
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CAPITULO 2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 - HISTORICO SOBRE SFT

No inicio do século passado, Fischer e seu grupo realizaram a conversio do CO e H,
em um produto que consistia, principalmente, de hidrocarbonetos. A descoberta da Sintese de
Fischer-Tropsch (SFT), publicada em 1923, utilizou catalisadores de ferro e de cobalto. Tanto
o niquel, quanto o ruténio sdo, também, capazes de catalisar a produgiio de hidrocarbonetos de
alto peso molecular via SFT. No entanto, instalacbes industriais foram construidas somente

nos anos 30, com processos a baixas pressoes e utilizando catalisadores de cobalto.

O principal desenvolvimento tecnolégico para a industrializagdo de combustiveis via
Sintese de Fischer-Tropsch, ocorreu na Alemanha, nos laboratérios de Frans Fischer, no
instituto Kaiser Withelm for Coal Research (atual Instituto Max Plank), em colaboracio com
a companhia Ruhrchemie. Tal desenvolvimento levou a produgio de 600.000 t/ano em 1945.
Naquela época, existiam justificativas bélicas para a produgdo de combustiveis liquidos a

partir da Sintese de Fischer - Tropsch.

Posteriormente, ocorreu uma reorientacio do pés—Segunda Guerra Mundial (1945-
1955), com desenvolvimento de novos processos em SFT, como por exemplo, 0 processo em
leito fluidizado, na planta de Browsville; o processo de circulagdo catalitica de Kellog; o
processo ARGE (Riichemie-Lurgi) com leito fixo e reator multitubular; construgfo e avangos
na planta de SFT, na Africa do Sul. Nestes dez anos, as grandes reservas naturais de carvio, o
aumento do consumo de combustiveis liquidos e as previsdes pessimistas sobre as reservas de

petr6leo, estimularam o interesse na SFT.

Porém, tais previsdes estavam erradas. Durante os quinze anos seguintes (1955-
1970), o cendrio energético mundial era governado por um fornecimento de petréleo
abundante e barato. Novas descobertas de grandes campos petroliferos, na Arébia Saudita, no
Mar do Norte e em outras 4reas modificaram o cendrio econdmico mundial tomando o
processo da SFT pouco competitivo. Em conseqii€ncia, apenas poucos grupos continuaram
suas pesquisas na SFT, como por exemplo, a SASOL (South African Synthetic Qil Ltd.),
inddstria de SFT da Africa do Sul, detentora de uma reserva de carvio propria e
extremamente barata, impulsionada pelo boicote dos paises produtores de petréleo devido ao

regime Apartheit, vigente na época.
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Desenvolvimentos em SFT voltaram a ser feitos em 1973, devido a crise do petréleo.

O medo do desaparecimento das reservas petroliferas e do boicote feito pelos maiores pafses

produtores de petr6leo incentivou a sintese de Fischer-Tropsch nos anos 70 e 80. Os

programas energéticos de USA, Japao e Europa promoveram o desenvolvimento do processo

de Fischer - Tropsch baseado em carvio. Plantas de carvio e 6leo pesado foram construidas

para produzir, simultaneamente, gis de sintese para a producdo de metanol e para a sintese de

Fischer - Tropsch (SFT).

Nos dltimos anos, a maioria das grandes refinarias internacionais e vérias outras

companhias petroquimicas tém anunciado progressos ou planos em projetos GTL ([2], [15]).

Segundo Fleisch et al. [15], diversos fatores estdo convergindo para o crescimento da

indiistria GTL:

1. O desejo de monetarizar as reservas de gds natural de dificil acesso;

2. Incentivo de companhias energéticas visando o acesso a novas fontes de gés;

3. A demanda do mercado por combustiveis limpos e por fontes mais baratas para a
alimentagdo da indistria quimica;

4. O rdpido desenvolvimento tecnolégico de multinacionais atuantes em pesquisa e
desenvolvimento (P&D) em processos GTL e de novas companhias
petroquimicas que passaram a focalizar mais projetos de P&D nesta drea;

5. Crescente interesse dos paises detentores de grandes reservas de gas natural.

A construgfo e operacdo de plantas GTL em escala comercial e piloto t€ém elevado

bastante o nivel de experiéncia das companhias petroquimicas:

A experiéncia da Shell €, principalmente, devido sua planta GTL comercial de
Bintulu, Maldsia, com capacidade para produciio de 12500 bpd de destilados
intermedidrios (gasoil, querosene, nafta);

A SASOL possui bastante experiéncia em processos industriais de CTL (Coal To
Liquid), com operagdes industrias desde a década de 1950, além da experiéncia
industrial em processos GTL, principalmente, devido a Mossgas, uma subsididria
da SASOL com capacidade de produgdo de 22500 bpd de combustiveis liquidos
derivados do gés natural,

A ExxonMobil adquiriu experi€ncia em processos GTL através de suas plantas
comercial e piloto, na Nova Zelindia e nos Estados Unidos, respectivamente. Sua

planta comercial (denominada Mobil) era direcionada para a producio de

gasolina, com capacidade de 14500 bpd e sua planta demonstrativa, de Baton
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Rouge LA, possui capacidade de 200 bpd. No fim da década de 1990 a Mobil
parou sua produ¢do comercial de gasolina;
Outras companhias como BP, Syntroleum, Rentech ¢ Conoco possuem ou estdo

desenvolvendo unidades piloto para processos GTL com capacidades variadas de
70 a 400 bpd.

A SASOL, por exemplo, estd planejando mais duas plantas com capacidade de

30.000 barris por dia (bpd), uma na Nigéria com parceria com a Chevron e outra no Qatar

com a Qatar Petroleum; a Shell International esta avaliando uma planta GTL de 70.000 bpd

na Indonésia; a ExxonMobil possui um projeto de uma planta GTL de 100.000 bpd no Alaska

com previsdo de start-up em 2005; a Syntroleum planeja construir uma planta GTL de 10.000

bpd em Western, Austrdlia; a Rentech estd estudando a possibilidade de construgio de uma
planta GTL de 150 —200.000 bpd na Bolivia. (1 bpd = 0,159 m’/dia).

Uma visdo geral atual dos principais processos GTL € dada a seguir ([2], [15]):

SASOL: O processo SSPD (Sasol Slurry-Phased Distillate) envolve a reforma
autotérmica do gis natural a gis de sintese e a conversdo do gis de sintese por
SFT em hidrocarbonetos liquidos pesados, seguida pela recuperagio do
catalisador, pelo hidrocraqueamento e recuperacio dos destilados médios
formados. Um catalisador de cobalto, com pequenas quantidades de promotores e
suportado em alumina ou silica, € usado na forma de particulas dispersas em um
solvente reacional médio.

Shell: O processo SMDS (Shell Middle Distillates Synthesis) inicia-se com a
produgdo de gds de sintese, utilizando a tecnologia de gaseificacio da Shell,
baseada na oxidagio parcial ndo catalitica do géds natural. A segunda etapa
envolve a formacdo de parafinas pesadas por SFT em um reator de leito fixo
multi-tubular através de um catalisador de cobalto suportado. A dltima etapa
hidrocraqueia as parafinas pesadas para destilados médios usando um catalisador
de platina ou pal4dio.

ExxonMobil: O processo AGC-21 (Advanced Gas Conversion technology 21st
century) da ExxonMobil € similar ao processo SSPD da SASOL. A principal
diferenga estd na reforma do gés natural pela oxidagdo parcial e reforma a vapor
em um simples reator de leito fluidizado. A SFT ocorre empregando-se um
catalisador préprio de cobalto suportado em titdnia. Os hidrocarbonetos pesados
sdo hidroisomerizados e hidrocraqueados em um reator de leito fixo através de

um catalisador de palddio ou de platina préprios.
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e Syntroleum: A maior diferenga entre os trés processos GTL acima e o processo da
Syntroleum estd no uso de ar ao invés de oxigénio para etapa de reforma do gés
natural. Esta companhia desenvolveu um catalisador préprio, para SFT, de
cobalto suportado em alumina com alta atividade e seletividade a parafinas
pesadas. O fluxograma simplificado do processo GTL da Syntroleum esta
representado na Figura 1.

e Rentech: A Rentech esti focada no desenvolvimento de processos GTL com a
etapa da SFT em reatores de leito de lama utilizando catalisadores a base de ferro,
visando a utiliza¢do de gés de sintese derivado ndo apenas do gis natural, mas
também de hidrocarbonetos sélidos ou liquidos.

e Conoco: Esforcos significantes estdo sendo colocados no desenvolvimento do
catalisador e na tecnologia do reator de SFT, desde o final da década de 1990,
quando a empresa foi adquirida pela DuPont. Em 1997, as empresas iniciaram o
programa de desenvolvimento da SFT. Uma planta piloto de 400 bpd foi
aprovada no inicio de 2001. Ela utiliza um processo catalitico de oxidagio parcial
(CoPOXTM) para producdo de gés de sintese € um reator de leito de lama com um
catalisador proprietdrio a base de cobalto para a SFT. O inicio das operacdes
ocorreu no primeiro semestre de 2003.

e BP: Desde a década de 1980, a BP tem trabalhado no desenvolvimento da
tecnologia GTL. A unidade de testes, instalada em Nikiski, Alaska, possui
capacidade de produgdo de 300 bpd de hidrocarbonetos liquidos. As principais
etapas do processo consistem de um reformador compacto e do reator para a SFT,
utilizando catalisador préprio. Esta planta piloto iniciou suas operacdes no

primeiro semestre de 2002.

A SASOL, através de uma joint-venture com a multinacional Engelhard (uma das
maiores companhias fabricantes de catalisadores do mundo) inaugurou em Junho de 2002
uma fibrica de catalisadores de 20 milhdes de Euros em De Meern, Holanda, dedicada 3
produgdo exclusiva do catalisador de cobalto a ser utilizado no processo em leito de lama
LTFT (Low Temperature Fischer — Tropsch) da SASOL ([16]). A empresa possui um
programa de pesquisa e desenvolvimento (P&D) para melhorar o desempenho dos trés tipos
de catalisadores utilizados em seu processo de SFT (Cobalto, Ruténio e Ferro). Segundo Fink

et al. [2], o catalisador de cobalto tem provado ser o mais ativo, o mais seletivo e 0 mais

SRR |
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mecanicamente resistente, com um tempo de vida esperado de trés anos, maior do que o dos
demais catalisadores.

De acordo com estes autores, a capacidade mundial atual da producdo de
combustiveis via processos GTL € estimada em 5000 m*/dia. Uma capacidade total de 706000
m>/dia deverd ser atingida em 2010, se todos os onze principais complexos para SFT
sucederem. A Shell conta com mais de 40% de sua capacidade projetada. Como um exemplo
da comercializagdo desta tecnologia, a Royal Dutch/Shell, a DaimlerChrysler e uma
companhia de énibus do Reino Unido estdo colaborando em testes onde os veiculos desta

companhia s3o abastecidos com combustiveis produzidos via SFT ({11, [2]).

2.2 - ADSORCAO
2.2.1 — Adsor¢do de H;

Moléculas de hidrogénio reagem ou em estado molecular ou via adsorgdo
dissociativa. A maioria dos metais de transi¢do € capaz de dissociar H, na superficie
catalitica. Calores de quimissor¢do de H, em metais nio suportados do grupo VIII aumentam
na seguinte ordem: Co, Ni, Fe [5]. Adsor¢do dissociativa de hidrogénio estd esquematizada

abaixo:

H,+25 == 2Hs (2-1)

- A

em que § é um sitio ativo do catalisador, k, € k_, sdo as constantes de adsor¢io e dessor¢io

de hidrogénio, respectivamente, dependentes da temperatura.

A maijoria dos estudos de adsor¢do de hidrogénio ocorre em metais puros.
Entretanto, catalisadores para a SFT sdo, geralmente, metais suportados e promovidos. Sobre
condi¢bes de processos de SFT, os catalisadores consistem de misturas de materiais cataliticos
(metal, 6xidos metdlicos e carbetos metdlicos). Conner e Falconer [17] estudaram a influéncia
do fendmeno denominado spillover em catélise heterogénea. Spillover procede pela difusio
superficial de espécies adsorvidas de uma superficie para outra distinta, a qual ndo adsorve as
espécies ativas sobre as mesmas condigdes. Spillover de hidrogénio de um 6xido ou de uma
superficie de carbono é importante porque a maioria dos catalisadores metélicos consiste de
particulas de metais suportadas em O6xidos. Hidrogénio, usualmente, dissocia-se em uma
superficie metdlica e entdo, ocorre spillover para o suporte. Desta forma, o suporte catalitico

pode atuar como um reservatrio atdmico de hidrogénio. A influéncia do spillover de




UHIVERGIDADE FEDTTAL BE USERLADY
Biblictece

Capftulo 2 — Revisdo Bibliogrdfica 11

hidrogénio, normalmente, nfo é quantificada em equagbes de taxa cinética de reacdo da SFT,

no entanto, pode ser bastante significante.

2.2.2 - Adsor¢do de CO

Ambas, adsor¢io associativa e dissociativa de CO, ocorrem. Medidas de adsor¢io de
CO (e Hy) em catalisadores suportados para SFT sdo extremamente valiosas para deducdo de
esquemas de mecanismo reacional.

Adsor¢do dissociativa de CO tem sido demonstrada por espectroscopia fotoelétrica
de raios-X (XPS), para Ni, Co, Ru, e Fe a elevadas temperaturas (T > 350 K) [5]. Adsor¢do
associativa de CO via uma ligag@o carbono — metal € o estado precursor para dissociagdo. CO

pode ser dissociado de acordo com:

CO+s —Q:A;'* CO-s (2-2)
CO-s+s K& C-s+0-s (2-3)

Em temperatura ambiente, a adsor¢io de CO € dissociativa em metais mais 2
esquerda da tabela periddica (Cr, Mn, Fe), e molecular nos outros metais (Co, Ni, Ru). Em
altas temperaturas e pressdes, CO dissocia-se na maioria dos metais de transi¢io. Dependendo
das condigdes do processo, varios tipos de CO estardo presentes no catalisador (molecular,

dissociado e CO adsorvido associativamente).

2.3 — CATALISADORES PARA A SINTESE DE FISCHER — TROPSCH

2.3.1 — Catalisadores

Os catalisadores mais comuns para a SFT sdo metais do grupo VIII (Co, Ru e Fe).
Alguns catalisadores de Niquel sdo também citados para a producfio de hidrocarbonetos de
elevado peso molecular.

Catalisadores de ferro sdo normalmente utilizados devido seu baixo custo relativo
aos demais metais ativos para a SFT. A maioria dos metais utilizados recentemente para a
SFT ¢ preparada por técnicas de precipitagdo. Novos métodos de preparacio de catalisadores
sinterizam e fundem O6xidos metélicos com promotores desejados. Catalisadores, a base de
ferro, promovidos por metais alcalinos tém sido utilizados industrialmente por muitos anos

para a SFT. Estes catalisadores, no entanto, possuem uma alta atividade para a reaco de shift

SISBIUFU
221545
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e elevada seletividade para olefinas, sendo estdveis apenas quando gds de sintese com uma
elevada razdo Ho/CO € convertido. A atividade dos catalisadores de ferro decresce através da
inibicdo dos produtos pela dgua. Esta inibicdo limita a conversdo atingida e leva a uma
operacdo de reciclo do gis apés a remogdo da dgua formada juntamente com condensados
orginicos. Além disso, catalisadores a base de ferro séo suscetiveis a uma maior desativagio
por oxidacgdo e por deposigio de coque.

Ruténio é bastante atrativo cataliticamente para processos de SFT, entretanto, o seu
custo em comparagdo a catalisadores de ferro ou de cobalto (cerca de 570.000 vezes o valor
do ferro) e sua quantidade limitada em reservas naturais, tornam sua aplicagio industrial
praticamente impossivel, sendo utilizado apenas em teores proximos a 0,1%. Além disso, em
pressoes relativamente baixas (P < 100 bars), ruténio produz bastante metano e fornece mais
produtos oxigenados (o que € uma desvantagem se 0 objetivo for a producdo de gasolina ou
6leo diesel), enquanto que somente a elevadas pressdes, ruténio € seletivo para graxas de
elevado peso molecular.

O niquel tende a formar carbonila de niquel a elevadas pressoes, e a temperaturas
elevadas muda a seletividade da reagfo para a formagdo, principalmente, de metano.

Catalisadores de cobalto promovem maiores rendimentos, t€m um tempo de vida
mais longo (menor desativagio que catalisadores de ferro), possuem atividade desprezivel
para a reacio de shift, nfio sdo inibidos pela presenca de dgua e produzem predominantemente
alcanos lineares. A principal desvantagem sdo os altos custos do cobalto em relacéo ao ferro.
Desta forma, catalisadores de cobalto sdo vidveis em processos de SFT baseados em gés
natural para a produgfio de destilados intermediérios e de produtos de elevado peso molecular.
O cobalto €, portanto, 0 mais promissor dos metais para desenvolvimentos de catalisadores
para a sintese de gasolina ou 6leo diesel via Sintese de Fischer-Tropsch. Porém, como
catalisadores de cobalto sdo preparados com teores metélicos entre 5 € 30% em peso, deve-se
realizar sua dispersio em Suportes adequados e uma otimizacio entre custo e
atividade/seletividade. A influéncia do suporte de catalisadores de cobalto na taxa e na
distribui¢do dos produtos da SFT foi estuda por Iglesia [6], Mendes [7] e Zhang et al. [8].
Estes Gltimos autores realizaram uma revisdo de estudos recentes relativos aos efeitos dos
suportes, de promotores e de métodos de preparagdo no desempenho de catalisadores de
cobalto na SFT.

Desta forma, o projeto de catalisadores para a SFT voltou-se, principalmente, para a
utilizagiio de cobalto como metal ativo para a produgdo de gasolina, diesel, graxas de elevado

peso molecular ou derivados quimicos, como dlcoois e olefinas.
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2.3.2 — Pré-tratamento Catalitico e Espécies Superficiais

No estudo da catilise, o pré-tratamento de catalisadores é um dos processos
fundamentais. Entre as etapas deste pré-tratamento estdo a calcinacdo e a redugfo. Durante a
calcinagiio as espécies Oxidas precursoras dos sitios ativos sdo formadas. Estes precursores
influenciam diretamente na redutibilidade dos catalisadores afetando, desta forma, suas
propriedades cataliticas, como atividade, seletividade e estabilidade. Os catalisadores, na
forma de 6xidos metélicos, sdo sujeitos a processos de reducio para tornarem-se ativos para a
SFT. Cobalto, niquel e ruténio sio, normalmente, sempre reduzidos em Hy em temperaturas
entre 200 e 500°C.

Sistemas cataliticos com cobalto suportado em 6xidos redutiveis, como TiO, e
Nb,O;, apresentam caracteristicas particulares como, a supressio da capacidade de

quimissor¢fio de gases apds reducdo em altas temperaturas e a recuperacio total ou parcial
desta capacidade apés tratamento de oxidagio seguido de redugio a baixas temperaturas.

Soares et al. [11] estudaram a influéncia do método de preparo nas propriedades
cataliticas dos catalisadores Co/Nb,O,. Impregnacdo seca e precipitacio homogénea sem
(filtracAo da suspensdo logo apds a precipitagdo) e com envelhecimento (filtracdo depois de 2
horas) foram as técnicas empregadas no preparo destes catalisadores. A niébia (com uma drea
BET de 25 mzlg) foi obtida pela calcinagdo do 4cido nibico a 600°C. Prepararam-se
catalisadores contendo 5% em peso de cobalto (precursor nitrato) com calcinagio a 400°C,
por 3 horas.

Utilizaram-se técnicas como DRX, DRS, TPR e TPO na caracteriza¢io de possiveis
fases de cobalto presentes nos catalisadores. Além disso, prepararam-se misturas de

C0,0, + Nb,0; e de CoO+ Nb,O; para a obtengo de espectros de referéncia.

Os espectros de reducdio dos catalisadores e das misturas de referéncia preparadas
estdo representados na Figura 4. Observaram-se duas regides de redugdo durante a TPR.
Apenas, a mistura CoO+ Nb,O; apresentou uma tnica zona de redugdo, tendo inicio em
torno de 600K, andloga & segunda regido de reducio observada para os trés catalisadores. Os
espectros de TPR da mistura Co,0, + Nb,O; e dos trés catalisadores permitem concluir uma
redugio em duas etapas. Na regifio I, ocorreria a redugfio Co” — Co™, e na regido II,

) 0 R . e
Co™ — Co’. Os espectros para os trés catalisadores distinguiram-se apenas em relago 2s

temperaturas das zonas de reduc@o.
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Figura 4 — Perfis de TPR para catalisadores Co/Nb,O; [11]

A: Catalisador preparado por impregnagdo seca
B: Catalisador preparado por precipitacdo homogénea sem envelhecimento
C: Catalisador preparado por precipitagcdo homogénea com envelhecimento

Através da Figura 4, observa-se um excesso de consumo de H; para o catalisador C,
indicando, desta forma, uma possivel reducdo do suporte (NbOy). Pdde-se confirmar esta
reduciio por meio do ensaio de TPO, feito apés o TPR, o qual apresentou um pico extra a
593°C, além da oxidagdo em duas etapas, Co® — Co™ — Co™, atribuida aos dois primeiros
picos (410°C e 500°C).

Noronha et al. [18] utilizaram técnicas de DRX, DRS, XPS, TPR e medidas

magnéticas para melhor identificar as espécies superficiais em catalisadores de

Col NbZOS(Aﬁ,i:f)j =50m*/ g). Preparam-se catalisadores com 1 a 10% em peso de teor
metélico através de impregnacdo seca com uma solugiio aquosa de nitrato de cobalto. A
temperatura de calcinacgio foi 400°C. Virios compostos de referéncia foram preparados: (a)

Co,0,, (b)Co0, (c) CoNb,O; calcinado a 600°C e (d) CoNb,O, calcinado a 900°C. Os

espectros de DRS destes compostos estdo representados na Figura 3.
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Figura 5 — Espectros de DRS para os compostos de referéncia[ 18]
(a) Co,0,, (b)CoO, (c¢) CoNb,O; calcinado a 600°C e (d) CoNb,0O, calcinado a 900°C

A partir de uma comparagdo com 0s espectros de referéncia representados na Figura

5, pode-se interpretar os espectros de DRS dos catalisadores suportados em niébia (Figura 6).

_ 154600 { N9 Os
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Comprimento de Onda (zen1)
Figura 6 — Espectro de DRS dos catalisadores suportados em niébia [ 18]

Analisando-se os espectros das Figuras 5 e 6, pode-se concluir que os catalisadores
com teores metélicos de 5 e 10% de Co sdo constituidos de uma maior quantidade de espécies
Co0304 € que, com o decréscimo do teor metdlico, os deslocamentos das bandas para menores

comprimentos de onda indicaram a presenca de compostos de niobato de cobalto. Estes

resultados indicaram a presenca de duas fases distintas de cobalto na superficie da niébia:
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espécies Co*? e particulas de Co304. Estas fases estariam dispostas da seguinte forma: uma
monocamada de uma fase superficial de espécies Co*? e “ilhas” de particulas de Co304 sobre
esta monocamada.

Durante o ensaio de TPR para o catalisador com 10% de cobalto observaram-se trés

regides de reducdo diferentes: & 360°C, & 438°C e a 520°C. As redugdes a 360°C e 4 438°C

corresponderiam as duas etapas de reducio de particulas de Co304 (Co304 — Co0 — Co° ) ea

reduciio 3 520°C corresponderia a redugdo das espécies Co*?, provavelmente da monocamada
ligada & ni6bia. Para os catalisadores com menor teor metdlico, o segundo e o terceiro pico se
misturaram, indicando uma redutibilidade semelhante entre as espécies Co**, provenientes da
reducdo de particulas de Co304 ou da monocamada ligada ao suporte.

Além disso, estes autores calcularam a quantidade de Co3;04 presente nos

catalisadores, através do consumo de H, no primeiro pico (Co,0, +H, —3-CoO+H,0). A

fracio de Co304 aumentou de 30% para 84% quando se aumentou o teor metélico de 1 para
10% de cobalto. Estes resultados permitiram concluir que catalisadores com menores teores
metélicos possuem uma maior fragdo de espécies Co** em interagdo com a niébia e que, para
altos teores metalicos, particulas de Co30s4 comegam a se formar, co-existindo com as
espécies Co*?. Ensaios de medidas magnéticas, realizados depois da redugio dos
catalisadores, confirmaram os resultados acima. Outro resultado relevante, obtido a partir de
medidas magnéticas, foi o menor grau de redugdio relativo ao valor calculado a partir do
consumo de H, durante o ensaio de TPR. Este resultado indicou uma possivel redugdo parcial
da niGbia. De fato, a presenca de NbO, nos catalisadores, detectada por DRX, depois de uma
reducfio a 900°C, confirmou esta redugfo parcial.

Conclui-se, a partir dos testes realizados com diferentes técnicas e catalisadores, que
o cobalto, em suportes como niébia, possui duas fases principais: uma monocamada de
espécies Co*? em interacio com o suporte e particulas de Co3;04 “ilhadas” sobre esta
monocamada. A fracdo destas fases no catalisador depende do teor metilico ¢ do método de
preparo do catalisador. A formagio de niobatos de cobalto provém da difusdo das espécies
Co*? na rede do suporte através da etapa de calcinagio. Em elevados teores de cobalto, a fase
Co304 € segregada na superficie do catalisador. Ensaios de TPR e medidas magnéticas
indicaram que as espécies Co™ interagindo com o suporte, apresentam baixa redutibilidade,

sendo reduzidas somente, em temperaturas elevadas. Nestas temperaturas, para catalisadores

suportados em 6xidos redutiveis, como Nb,Os, ocotre, possivelmente, a reducdo dos niobatos
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de cobalto, formados durante a etapa de calcinag@o, gerando a formagdo de NbO; e o

fendmeno SMSI (strong metal support interaction).

2.4 - SELETIVIDADE DA SFT

As condi¢cdes de processo, bem como o catalisador, influenciam a seletividade dos

produtos. Os efeitos da temperatura, pressdes parciais de H, e CO, composigfo e reducio do

catalisador serdo discutidos brevemente. A Tabela 2 mostra a influéncia geral de diferentes

parimetros na seletividade da SFT em catalisadores de cobalto, ruténio e ferro.

Tabela 2 — Controle de Seletividade na Sintese de Fischer-Tropsch pelas condigdes de
processo para catalisadores de cobalto, ferro e ruténio ( T: Aumenta com o aumento do
pardmetro, J: Decresce com o aumento do pardmetro, *: Relacdo complexa) [4]

Crescimento | Ramificacdo | Seletividade | Seletividade | Seletiv. | Deposi¢do
Pardmetro da cadeia da cadeia p/ olefinas p/ dlcoois | p/ CHs | de Coque
Temperatura a T * s T )
Pressio T \ * T i) *
H,/CO ! T { l T d
V. Espacial l * T T T *
e Os autores Peluso ct al. |19] e Everson e Moulder (20] avaliaram uma influéneia inversa da temperatura no crescimento da cadeia.

Segundo virios autores uma elevagdo na temperatura resulta em um deslocamento
para produtos com um ndmero menor de carbonos, tanto em catalisadores de cobalto ({4],
[21], [22]) quanto de ferro ([23], [241) e de ruténio [21].

Entretanto, Peluso et al. [19] avaliaram a SFT em um reator tipo Berty, utilizando um
catalisador ‘eggshell’ de Co/Zr suportado em Silica. Estes catalisadores sdo preparados com a
fase ativa depositada apenas na superficie externa da particula de catalisador, visando eliminar
a resisténcia para transferéncia interna de massa. Estes autores conclufram que temperaturas
elevadas proporcionam maiores conversdes de CO e, ao contrdrio dos autores van der Laan e
Beenackers [4], Dry [21] e Hurlbut et al. [22], proporcionam uma maior probabilidade de

crescimento da cadeia carbdnica (maior o), rendendo uma fracio elevada de hidrocarbonetos

indesejaveis de maior peso molecular (C,, ). Everson e Moulder [20] também reportaram esta

influéncia da temperatura. Uma explicacdo fundamentada para este efeito seria que em

maiores temperaturas, elevadas conversdes de CO sdo atingidas. Desta forma, de acordo com

a estequiometria da reagdo de formagdo de hidrocarbonetos via SFT, a razdo Hy/CO diminui
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até um nivel que favorece a formacio de produtos de elevado peso molecular, mesmo em
temperaturas mais altas. Uma discussdo sobre a distribuicdo de produtos obtida por estes
autores foi realizada no item 2.4.2 — Desvios da Distribuicdo de ASF.

A maioria dos estudos conclui que a seletividade de produtos muda na direc¢io de
produtos mais pesados e mais oxigenados com a elevagdo da pressdo total (41, [211, [22]).
Aumentando a razio Ho/CO em um reator, hidrocarbonetos mais leves e olefinas menores
predominardo ([23], {24], [22]). Os resultados experimentais de Peluso et al. [19] mostraram
que uma maijor pressfo total de operagdo, com um valor fixo da razdo Ho/CO ou, uma maior
presso parcial de CO em uma pressdo total fixa (Figura 7), aumenta a conversdo de CO e

promove o crescimento da cadeia carbdnica para hidrocarbonetos de maior peso molecular.
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Figura 7 ~ Efeito da razdo Hy/CO na distribui¢do de produtos da SFT (T=230°C;
P=15,2bar; GHSV=348/h) [19].

Peluso et al. [19] concluiram que maiores velocidades espaciais geram uma menor
conversio de CO, uma menor probabilidade de crescimento da cadeia carbonica, e,
conseqiientemente, rendimentos acentuados de fragcdes hidrocarbdnicas mais leves. Kuipers et
al. [25] com um catalisador de “folka” de cobalto, Bukur et al. [26] em um catalisador
comercial de ferro suportado e Iglesia et al. [27] com um catalisador de ruténio suportado em
titdnia, observaram um aumento da razio olefinas/parafinas com a diminui¢do do tempo de
residéncia (isto &, um decréscimo na conversdo). Bukur et al. {26] ndo mediram nenhum efeito
da velocidade espacial no peso molecular dos produtos hidrocarbonetos, enquanto que Iglesia
et al. [27] observaram uma elevagdo do peso molecular médio dos produtos com o aumento

do tempo de residéncia. A seletividade para metano e olefinas diminui com o decréscimo da

velocidade espacial, enquanto que a seletividade para parafinas C4 nfio é afetada, conforme
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mostra a Figura 8, para um catalisador de cobalto suportado em titinia [28]. O efeito da
velocidade espacial nas reagdes secunddrias de olefinas estd discutido no item 2.4.2 — Desvios

da Distribuicdo de ASF.
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Figura 8 — Efeito do tempo de residéncia nas seletividades de metano, Cs,, butano e 1-buteno
para o catalisador Co/TiO; [28] (T = 200°C; P = 20bar; Hy/CO = 2)

Hosseini et al. [29] estudaram o efeito da adi¢do de rut€nio em catalisadores de

Co/ ALO, na SFT em reator de leito de lama agitado. Estudos de caracterizagio dos

catalisadores promovidos com 0,5% e 1,0% de Ru mostraram maior extensio de redugdo,
melhor dispersdo de cobalto e uma diminui¢do do tamanho das particulas de cobalto. No
entanto, observou-se uma reduciio do volume de poros do catalisador. Estes catalisadores
exibiram elevadas conversoes de CO. Porém, elevando-se o conteddo de Ru para 1,5% e 2,0%
estes resultados se inverteram, isto €, a extensdo de reducgiio de cobalto e a conversio de CO
diminuiram. Desta forma, a seletividade da SFT permaneceu inalterada, devido 2 influéncia
oposta das varidveis avaliadas, apresentando maiores valores para hidrocarbonetos na faixa da
gasolina (Cs ~ Cyy). As distribuigdes de hidrocarbonetos obtidas por estes autores nio
seguiram o padrdo de ASF, apresentando, para todos os catalisadores avaliados, um excesso
de metano, uma deficiéncia de C; a C4 e uma alta seletividade para Cs,, com um valor de o,
na faixa da gasolina (Cs — Cyy), maior que a unidade. Uma andlise destas distribuig¢des foi

realizada no item 2.4.2 — Desvios da Distribuicio de ASF.

Silva et al. [12] utilizaram os catalisadores 5%Co/Nb,O; e 5%Co/AlLQ, para

avaliar a influéncia do tipo de suporte e da temperatura de reducfio na atividade e seletividade
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da SFT, em reator de leito fixo. A preparacdo destes catalisadores foi por impregnacio do
suporte com solugdo aquosa de nitrato de cobalto seguida pela calcinagfio durante 16 h, a
400°C. Apds a calcinacdo das amostras, mediu-se as dreas superficiais BET para cada

catalisador: Co/Nb,O; = 23 m%g e ColALO, = 9 m%/g. A existéncia do efeito SMSI
(Strong Metal Support Interaction) foi confirmada para o catalisador Co/Nb,O; durante

reducio a temperatura elevada.

A Tabela 3 mostra o efeito da temperatura de reducdo e do tipo de suporte na
atividade e seletividade. Com o aumento da temperatura de reducio do catalisador
Co/Nb,O,, de 300°C para 500°C, observou-se uma diminui¢io na seletividade para
formacdo de metano, de 52,3% para 14,1%, e a seletividade para hidrocarbonetos com mais
de cinco carbonos aumentou de 16,1% para 48,8%. Além disso, ocorreu uma forte queda da
taxa de reacdo, de 0,65u4molCO/s/ g, para 0,11umolCO/s/g,, . Nota-se ainda, de acordo
com a Tabela 3, que n@io ocorreram alteragOes nas seletividades para formacdo de metano e

~ + ~ ~
para formagio C, , nem na taxa de reagdo, com a elevacio da temperatura de redugdo para o

catalisador Co/ ALO;.

Tabela 3 — Influéncia da temperatura de reducdo e do tipo de suporte na atividade e
seletividade de catalisadores para SFT [12]

Catalisador T, (°C) Sen, (%) S (%) R, (umol/sg,,,) X(%)

ColNBO, 300 523 16,1 0,645 0,7
500 14,1 48,8 0,113 8,2

Co/ AL, 300 54,5 12,8 0,610 16,9
500 56,2 11,4 0,660 16,5

Estes resultados (queda na taxa de reagiio e aumento da seletividade para C, ) para o

catalisador Co/Nb,0O;, foram justificados pelos autores devido & presenga de espécies NbOQ

que possivelmente estariam “bloqueando” fragSes do cobalto metilico (efeito SMSI).

De fato, catalisadores de cobalto suportado em niébia, apresentam diferentes
propriedades cataliticas frente a hidrogenagdo de CO, principalmente, quando reduzidos em
temperaturas superiores a 400°C. Observou-se que durante a calcinago, espécies de niobatos
de cobalto sdo formadas. Estas espécies se decompdem durante a redugio formando espécies

NbO, que sdo possivelmente as causadoras do efeito SMSL




Capitulo 2 — Revisdo Bibliogrdfica 21

Devido ao enorme nidmero de varidveis que afetam a atividade e seletividade de

catalisadores Co/ Nb,O;, pesquisadores tém-se voltado para estudos relativos & fendmenos

superficiais visando esclarecimentos mais concretos sobre tais variagdes.

2.4.1 - Distribui¢cdo de Produtos de Anderson-Schulz-Flory (ASF)

Quando a cadeia carboénica é formada pela inser¢do ou adicio de intermediérios C;
com probabilidades constantes de crescimento, entéo, a distribui¢fio dos produtos da SFT serd
dada pela distribui¢do padrdo de Anderson-Schulz-Flory ([30], [31]). Por este modelo, a

distribuicfio para n-parafinas pode ser descrita pela seguinte equagéo:

m, =(1-a)a"” (2-4)
em que o fator de probabilidade de crescimento da cadeia, o, € independente de n e m,, é a
fracio mdssica de um hidrocarboneto com n carbonos na cadeia dividida pelo nimero de

carbonos da cadeia. Este fator o é definido como:

RP
a=—— (2-5)
R,+R,
em que R, € R; sdo as taxas de propagacio e terminagio, respectivamente. O fator o determina

a distribuicio total do ndmero de carbonos dos produtos da SFT, como mostrado na Figura 9.
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Figura 9 — Seletividade para hidrocarbonetos como fungdo do fator de probabilidade de
crescimento da cadeia carbénica, a[32]

O intervalo de o€ dependente das condigSes da reagio e do tipo de catalisador. Uma

avaliagio destes fatores na distribuigio de hidrocarbonetos da SFT e, conseqiientemente, no
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fator de probabilidade de crescimento da cadeia carbénica, &, se encontra no item 2.4.2 —
Desvios da Distribui¢io de ASF.

A Figura 10(a) mostra o mecanismo de crescimento da cadeia carbonica para um o
constante. A equagdo de ASF ndo distingue entre diferentes tipos de produtos. Um grafico
semi-logaritmico de m, contra o ndmero de carbonos, 1, rende o denominado diagrama de
Schulz-Flory, Figura 11(a), onde a inclinagfio da linha reta fornece o fator ¢

Na prdtica, uma mistura multicomponente de produtos é formada. Os principais
produtos sdo olefinas e parafinas. Dependendo das condigdes do processo e do catalisador,
produtos oxigenados, hidrocarbonetos ramificados e B-olefinas podem, também, ser
formados. Glebov e Kliger [33] mostraram que a equacdo original de ASF (equagdo 2-4) pode
ser modificada para a descri¢io de produtos multicomponentes da SFT. A Figura 10(b)
mostra o esquema reacional para este modelo; o diagrama de Schulz-Flory est4 representado
na Figura 11(b). Glebov e Kliger [33] assumiram que todos os produtos sfio formados a partir
do mesmo intermedidrio. A fragdo de um produto i, tipo de componente (parafinas, olefinas,

alcoois, etc.), com nimero de carbonos n, pode ser calculada a partir da expressio:

>omi=(1-a)a" (2-6)
a 2-7)
em que, @@=-—-=2=— -
k, +Zk,

(==l (C) - (C)
J4

hidrocarboneto
Cn

(@

(Ca)==[() ()

&, Nc;'

Cmm e

(b)
Figura 10 — Esquemas da reagdo de crescimento da cadeia carbénica [4]. (a) Modelo
cldssico de ASF com uma terminacdo constante para todos produtos; (b) Miultiplas
probabilidades de terminagdo a partir de um simples intermedidrio.
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Figura 11 — Diagramas de distribuigdo de produtos para hidrocarbonetos da SFT {4]. (a)
Distribuic@o cldssica de ASF; (b) Probabilidades de nuiltiplas terminagées rendendo vdrias
distribuicoes paralelas

Porque Glebov e Kliger [33] assumiram o ser o mesmo para os diferentes tipos
familias de produtos (parafinas, iso-parafinas, olefinas, etc), um grifico semi-logaritmico de
m,, contra o niimero de carbonos mostra vdrias linhas paralelas (ver Figura 11(b)). Entretanto,
a maioria das distribui¢des de produtos mostra linhas variando a inclinagfio e, portanto,
modelos mais compreensivos sio necessdrios para descrever estes desvios do modelo

simplificado de distribuicdo de ASF.

2.4.2 - Desvios da distribuigdo de ASF

Desvios significantes da distribuigdo de produtos de ASF sio analisados na literatura.
Estes desvios foram, algumas vezes, atribuidos 2 dificuldades analiticas e A condi¢des ndo
estaciondrias do processo reacional. Entretanto, novas técnicas analiticas possibilitaram
explicacdes mais fundamentadas para estes desvios observados. Estas explicacoes
compreendem: Alto Rendimento relativo de metano; Anomalias na distribui¢io de etano e
eteno; Variagbes no pardmetro de crescimento da cadeia carb6nica, o, e decréscimo
exponencial da razio olefinas/parafinas. Um exemplo destes desvios, em catalisadores de

cobalto, ferro e ruténio, estd mostrado na Figura 12.
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Figura 12 — Seletividade Total de hidrocarbonetos e Razdo olefinas/parafinas em Co/TiO,
(T=473K, Hy/CO=2.1 ¢ P=2.0MPa); Ru/SiO, (T=485K, H/CO=2 e P=0.51MPa); Fe/Cu/K
fundido e precipitado (T=489K, P=1.62MPa e Hy/CO=2) [34] [35]

Alto Rendimento relativo de metano

Viarios mecanismos tém sido propostos para explicar o observado
experimentalmente na Figura 12 relativo as altas quantidades produzidas de metano.
Wojciechowski [36] e Sarup e Wojciechowski [37] modelaram a distribuicfio de parafinas
lineares e ramificadas com o uso de probabilidades de terminagfo da reacdo de polimerizacio.
Neste sentido, o rendimento excessivo de metano foi descrito por um pardmetro separado para
o aumento da probabilidade de terminacio em precursores C;. O pardmetro de probabilidade
de terminacio em metano parece ser de 5 a 20 vezes maior do que a probabilidade de
terminagdo em parafinas.

Schulz et al. [38] assumiram um stio catalitico diferente para a reagfio de metanacio
tentando explicar a formago excessiva de metano observada em catalisadores de cobalto em
um reator leito de lama.

Limitagdes de transferéncia de massa e energia foram citadas na literatura como
possiveis razdes para os altos rendimentos de metano. Dry [39] reportou que limitacdes de
transferéncia de massa resultariam em um acréscimo dos produtos favorecidos
termodinamicamente (como por exemplo, metano). A existéncia de pontos quentes, devido
aos altos calores de reagdo, pode resultar em um decréscimo do parfimetro de crescimento da

cadeia carbdnica e em um maior rendimento de metano.
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Hidrogenélise secunddria pode ocorrer em catalisadores para a SFT [40]:

C"Hv +H* - Cn—lHZn-—) +CH; (2_8)

2n+1

Este tipo de reacfio decresce fortemente com o aumento das pressdes de CO e H2O e com

0
temperaturas do reator menores que 275 C.
Em catalisadores comuns para SFT € dificil atribuir um processo responsdvel para o

aumento da producdo de metano em qualquer situagdo. Por exemplo, vdrios sitios ativos
presentes nos catalisadores podem resultar em determinada fase ativa que favoreca a
formacdio de metano ([38]) ou ainda, em auséncia de limitagbes difusionais de massa, o

acréscimo do rendimento de metano é mais provdvel devido ao aumento da mobilidade

superficial do precursor do metano (361, [371).

Anomalias na distribui¢do de etano e efeno

Wojciechowski [36] utilizou a reatividade dos precursores C, para prever o aumento
da produgdo de etano. Dependendo das condigdes do processo, a probabilidade de terminagio
em etano é de 0,5 a 2 vezes o valor da probabilidade de terminag¢do em parafinas.

Reagdes secunddrias sao, freqiientemente, assumidas serem a principal razgo para as
anomalias na distribuicio de produtos Cy: (i) incorporagdo de eteno nas cadeias carbbnicas

crescentes, (i) rdpida readsorgdio de eteno, (iii) hidrogendlise de eteno e (iv) hidrogenacio de

eteno para etano.

Variagdes no pardmetro de crescimento da cadeia carbonica, ¢ e decréscimo exponencial

da razdo olefinas/parafinas

Pela Figura 12 observa-se que em torno do ndmero de carbonos 10, a inclinacio do

grfico semilogaritmico (m, versus n) aumenta. Este fenémeno tem sido observado em

catalisadores com a fase ativa de ferro, cobalto e ruténio. Sugestdes para este aumento em ¢
ou para a probabi]idade de dois fatores distintos sdo a ocorréncia de sitios cataliticos
diferentes ou a existéncia de diferentes reagGes de terminagdo da cadeia carbdnica. Um

exemplo da variagdo de ¢, com O comprimento da cadeia € mostrado na Figura 13 para variog

catalisadores.
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Figura 13 — Fator, &, em funcdo do tamanho da cadeia carbénica [36] [37 ]

Multiplos sitios cataliticos ndo podem explicar o decréscimo ngy razio
olefinas/parafinas com o aumento no comprimento da cadeia, n, com o aumento do tempo d
residéncia e com o aumento da razdo Hy/CO no reator. Kuipers et al. [25] conclufram gue :
ocorréncia de reagdes secunddrias (hidrogenagdo, reinsercio, hidrogendlise e isomerizacio) ¢
a explicagdo mais razodvel para estes desvios da distribui¢cfio de ASFE. Reagbes secundiriag
bem como readsorgio, sfo afetadas diretamente pelo tempo de residéncia. Geralmente aceita,
se que reagdes secunddrias de olefinas dependem do comprimento da cadeia carb(“)nic,a Com
0 aumento do ndmero de carbonos na cadeia ocorre uma diminuicio na razio
olefinas/parafinas, O/P, (Figura 12), e um acréscimo no fator e (Figura 13). Trés diferentes

propostas para processos dependentes de n (niimero de carbonos na cadeia) na SFT f
oram

dadas por estes autores:
1. Limitagoes Difusionais
2. Solubilidade no solvente (graxa da SFT)
3. Forca de adsorgdo
Desta forma, os efeitos interfaciais de olefinas reativas préximas as superficies gds-graxa
graxa-catalisador sio importantes. A Figura 14 mostra uma representacio esquemdtica d(e)
perfil de concentragdo de olefinas em um catalisador com uma camada de graxa (solvente). A

concentragio de olefinas dissolvidas na fase solvente (x = d) pode ser relacionad
onada 3

concentragfio de olefinas na fase gasosa por equilibrio liquido — vapor (ELV). A produga
. 40 em
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estado estaciondrio de olefinas resulta em um gradiente de concentragio no filme de graxa,
que depende da taxa de produgdo de olefinas, da espessura do filme de solvente (d) e da

difusividade do produto com # carbonos na cadeia (D,). Na interface graxa-catalisador

(x = -&), ocorrer4 a adsorcdo que depende de n.
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Figura 14 ~ Perfil esquemdtico de concentragdo de olefinas em um catalisador coberto por
solvente (graxa) [25]

Portanto, de acordo com Kuipers et al. [25], reacGes secunddrias de olefinas em

catalisadores de ferro, cobalto e ruténio sao responsdveis pelas seletividades observadas. A

reagio secundédria mais importante é a readsorcdo de olefinas, mais acentuada em

catalisadores de cobalto, resultando na re-iniciacdo do processo de crescimento da cadeia

carb6nica. Altas pressbes de CO e HO inibem as reages de hidrogenacdo e craqueamento
em comparagdo a readsor¢ao de olefinas. ReagOes secundérias de olefinas dependem do
comprimento da cadeia carbdnica (n), resultando em um decréscimo da razio 0,/P, e em um

acréscimo da probabilidade de crescimento da cadeia (@) com o aumento de n.

Patzlaff et al. [41] mostraram que, para catalisadores de cobalto, a readsorgfio e

. ~ 3 nsiderada a principal raza i
incorporagio de 1-alcenos nao pode ser co principal razio dos desvios da

distribuicdio de ASF. Todos os seus experimentos sugeriram, também, que estes desvios da
distribui¢io de ASF seriam consegiiéncia de dois diferentes mecanismos de crescimento da
cadeia carbonica, causando uma superposicdo de duas distribuicdes de ASF distintas.

Conseqiientemente, as distribuicdes de nimero de carbonos seriam representadas por esta

superposicao.
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O efeito das presses parciais de CO e de Hy nas distribui¢des apresentadas por estes
autores foi avaliado através de dados experimentais, obtidos em reatores de leito fixo. As
Figuras 15 e 16 representam as distribui¢des de ndmero de carbonos dos produtos obtidos
com o catalisador de Co-ZrO,-SiO;, variando-se a pressdo parcial de H, e Co,
respectivamente. Pode-se observar que aumentando-se a pressdo de CO e diminuindo-se a

pressdo de H», a probabilidade de crescimento da cadeia carbdnica se eleva e os desvios a

partir da distribuicdio de ASF diminuem.
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Peluso et al. [19] avaliaram a SFT em um reator tipo Berty, utilizando um catalisad,
or

eggshell’ de Co/Zr suportado em Silica. Estes catalisadores sdo preparados com a fase ati
ativa

depositada apenas na superficie externa da particula de catalisador, visando elimin
ar a

resisténcia para transferéncia interna de massa. Os resultados de seletividade de
seus

experimentos mostraram as seguintes influéncias dos pardmetros operacionais:

(a)

(b)

()

Temperaturas elevadas proporcionam maiores conversdes de CO com u
ma

maior probabilidade de crescimento da cadeia carbonica, rendendo uma frac
o

elevada de hidrocarbonetos indesejdveis de maior peso molecular ( ¥ ). Ver
Figura 17. Everson e Moulder [20] também reportaram esta influéncia da
temperatura. Uma explicagdo fundamentada para este efeito foi fornecida por
Puskas e Hurlbut [40]: em maiores temperaturas, elevadas conversdes de CO
sdo atingidas. Desta forma, de acordo com a estequiometria da reacio de
formagdo de hidrocarbonetos via SFT, a razio Hy/CO diminui até um nivel que
favorece a formacdo de produtos de elevado peso molecular, mesmo em
temperaturas mais altas.
Uma maior pressdo total de opera¢do, com um valor fixo da razio H,/CO
(Figura 18) ou, uma maior pressdo parcial de CO em uma pressio total fixa
(Figura 7), aumenta 2 conversdo de CO e promove o crescimento da cadeia
carbbnica para hidrocarbonetos de maior peso molecular.
Maiores velocidades espaciais geram uma menor conversio de CO, uma menor
probabilidade de crescimento da cadeja carbdnica, e, conseqiientemente
)

rendimentos acentuados de fragGes hidrocarbdnicas mais Jeves.
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Figura 17 — Distribui¢do de ASF para o catalisador “eggshell” em diferentes
temperaturas{19]. P =15,2bar, GHSV=348/h, H,/CO=2

YOSE 01,
|
” C—
; AERTYT O
. » ?
b e 1 { WEDTMPe
- A"‘O 3
rooz0z § o e [ 15280 !i
ae “ s s e e ——— )
- »y :‘ﬁ N
A @ ";"i‘. H
e {
;”;lt\ ]
- ﬂﬁ
1.038-03 e ey, :
- ., A X
i \" m?i&"* ;
~ T |
B ' EALY
I \‘4 v A
i \ LY
LORE-04 | e, a=npy
I "". AN ~¢
o A
N
u = 0,03 ";*-\ R “‘\\
. "‘\
- 4 \\
FONE 05 " 005 . !
!
F
i
1.00F-09 !
o 10 20 30 ay Y

i

- 18 — Distribuicdo de ASF para o catalisador “eggshell” em Jungdo da pressao fotal
igura de reagdo [19]. T=221°C, GHSV=348/h, H/CO=2

E interessante observar, pela Figura 17, que um valor de ¢ maior que a unidade foi

obtido para a fragio de produtos na faixa da gasolina. Os valores de o determinadog por estes
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autores foram para a fragdo de produtos com mais de 15 carbonos na cadeia. O catalisad
. ador

eggshell” rendeu uma estreita distribuigdo de produtos, com valores de o em torno de 0,8
e 0,8.

Neste sentido, segundo 0s autores Kuipers et al. [25], para catalisadores de cobalto suportad
ado,

proviveis limitagdes difusionais de produtos durante a SFT favorecem re-inser¢des adicionai
ionais

olefinas, formadas pela reagdo
m alta atividade para hidrogenagdo, —contribui

€ consecutiva - ' g
s de o de B-desidrogenagdo. Assim, a fase

metdlica ativa do catalisador, €O
a 0 crescimento da cadeia carb
do, a atividade de hidrogendlise do cobalto (quebra das

significan oni a
g temente par onica, gerando, entdio, parafinas de

elevado peso molecular. Por outro la

senca de hidrogénio) favorece a
9] concluiram que 0 catalisador “eggshell” exibiu um

ligagdes C — C na pre producdo da fragfo de hidrocarbonetos
Cyo — Cyo. Desta forma, Peluso et al. [1
hidrogenagéo € hidrogendlise,
ada em catalisadores suportados [25].

melhor balanco entre produzindo uma distribui¢io de produtos

mais estreita que a distribui¢do ger

estudaram a SFT

catalisadores de cobalto suportado em alumina, com quantidades variadas de ruténio como

erimentos ocorreram a 225
o estado estaciondrio foi atingido em torno de 110 horas de

Hosseini et al. [29] em um reator de leito de lama, utilizando

promotor. Seus exp °C, 25 bar, razio Hy/CO = 2 e em um GHSV de

1330h". Segundo estes autores,
¢do de hidrocarbonetos, log

a na Figura 19

reacio. A distribui (W;/ i) versus o nimero de carbonos (i), obtida

por estes autores, estd representad

i} iy — o~ Fit}
D50 e
SN T 3T

R AL 'R

log (Wi /i)

2 = T g B Bt 20
]
Figura 19 - Distribuigdo de produtos da SFT para os catalisadores de Co/¥ALO3[29]

Esta distribui¢do ndio seguiu 0 padrdo de ASF, apresentando um excesso de metano
a seletividade para Cs*, com um valor de o/ maior que um

uma deficiéncia de C2 2 Cqeuma alt
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na faixa da gasolina (Cs — Cyy: ~ 9 na Figura 19). Estes autores atribufram estes desvios 3
perdas por vaporizagdo antes da andlise no cromatégrafo gasoso ou reagdes secunddriag que
levariam a um aumento no parametro de probabilidade de crescimento da cadeia carbonica, q.
Em relagdo a estas perdas, o principal motivo seria a combinagio dos produtos de variog
condensadores com produtos da lama reacional para gerar a amostra a ser analisada. Em
relagfio as reagBes secunddrias, estes autores juntamente com Pichler e Schuly, [42] sugeriram
que as taxas de readsorcdo de olefinas nos sitios de cobalto foram maiores para olefinas de
maior massa molecular. Geralmente acredita-se que a probabilidade de readsorcdo de olefinas
aumenta com o tempo de residéncia nos poros do catalisador. Schulz et al. {43] conclufram
que a elevada solubilidade de hidrocarbonetos de alto peso molecular na fase liquida durante a
SFT, aumenta o tempo de contato destes produtos com os poros do catalisador, 0 que, no caso
de olefinas, permite a ocorréncia maior de reagSes secunddrias, resultando em uma maior
quantidade de parafinas e em um maior valor de o. Portanto, Schuiz et al. [43], ao contririo
de Iglesia et al. [27], atribuiram esta maior readsorcdo de olefinas, 3s solubilidades destas na
lama reacional, ao invés de justificar por limitagdes difusionais de olefinas, confome proposto

pelos dltimos autores.
Na Figura 20, as seletividades obtidas por Hosseini et al. [29] sdo mostradas. De

acordo com estes resultados, a seletividade para a faixa de Cs — Cy; (~9 na Figura 20), para
todos os catalisadores, foi muito maior que para as outras faixas de hidrocarbonetos. Estes

autores sugeriram que esta maior seletividade poderia ser explicada devido 3 presenca de uma

fragdio irredutivel de cobalto no catalisador (6xido de cobalto).

Til ol Oeearo,
'"r,‘ fCJlCo~Ru(i!..’f“)§;/}‘&§10\r; '

§ L .‘3 . ﬂﬁuﬁllfffZ);u(pb_?
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Seletividade (%)
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-10 ! ; ; - -
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Figura 20 - Seletividades da SFT para os catalisadores 20% Co/rALO; | 29]

Fan et al. [44] avaliaram o efeito da adicdo de olefinas médias em ambas as faseg da

reacio de SFT em um reator de leito de lama e em um reator frickle bed, utilizando
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catalisadores a base de cobalto. Estes autores concluiram que a distribui¢io de produtos d

SFT seguia a distribuiciio padrdo de ASF para as fases gasosa e liquida do reator trickle beda
Porém, para a reaciio em fase liquida no reator de leito de lama, observou-se uma distribuigi(;
anti-ASF, com uma maior formagdo de hidrocarbonetos mais pesados. Eles considerarz:m
duas distribuicdes de ASF distintas para representar as seletividades reais observadas na fase
liquida do reator. Um o seria de metano até o nimero de carbonos da olefina adicionada e, o

outro, a partir do ndmero de carbonos desta olefina. A combinacio destes dois o's levaria 3
varia i

distribuicdo anti-ASF observada.
Puskas e Hurlbut [40] apresentaram argumentos e informagdes para mostrar qu
ea

multiplicidade de fatores de probabilidade de crescimento da cadeia carbonica, ®’s, é a tinica
,
justificativa razodvel para os desvios positivos das distribui¢des de produtos da SFT, na faixa
de hidrocarbonetos com mais de cinco carbonos na cadeia (Cs"), em relagdo a distribuigio
padrio de ASF. Baseados em uma revisdo da literatura e em seus dados experimentais, estes
autores concluiram que as equagoes de ASF estio fundamentalmente corretas e ql;e, 0s

desvios ocorridos podem ser, quantitativamente, justificados por consideragdes cinéticas
e

pela ocorréncia de vérias reagdes secundarias.

Cineticamente, a equagio de ASF € vélida somente se o ambiente cinético
microscGpico possa ser mantido idéntico e constante em cada sitio catalitico da SFT. Estes
autores propuseram que estas condigbes ndo podem ser atingidas e que por esta razdo, a

multiplicidade dos fatores o & produzida. Se o intervalo destes fatores € estreito, um simples
’ (04

pode descrever suficientemente a distribuigio de produtos da SFT. Porém, para um amplo

intervalo de o’s, os graficos de log(wy/i) versus i no constituem uma reta, apresentando
£

desvios da distribui¢io padrio de ASF.

Desvios adicionais da distribuigao de ASF sdo causados por reagdes secunddrias de

produtos olefinicos. Destas reagdes, destaca-se a incorporagio de olefinas C,—Cy4 nas cadeias
A hidrogendlise secunddria pode causar uma formacio excessiva de

carbbnicas adsorvidas.

metano. Outras reagdes secunddrias provavelmente ocorrem, porém elas ndio causam impact
)

suficiente nas distribuicdes de produtos da SFT nas condigOes de reacéo utilizadas

Virios artigos reportam desvio
Cy a Cs ([19], [251, [291, [36], [37], 140]; [41], [45], [461, [471). Considerando as dificuldades

rimentagdo controlada e andlises quantitativas precisas de

s da distribui¢io padrdo de ASF fora do intervalo de

extremas em se obter uma €xpe
todos produtos, dos gases até as graxas, ndo seria impossivel que alguns destes desvi

0s

reportados foram causados por falhas em andlises ou experimentacio ou ainda, por um

, a
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amostragem nio representativa dos produtos da SFT. Assim, Dictor e Bell [48] t8m mostrado
que a amostragem da fase gasosa, proveniente dos produtos da fase liquida dos reatores (lama
reacional), pode nilo ser representativa para a SFT, devido ao holdup transiente dos produtos
de elevado peso molecular na fase 6leo da lama reacional. De acordo com Puskas e
Hurlbut[40], a inje¢do de amostras em cromatdgrafos gasosos pode ser uma fonte potencial de
erros. Por exemplo, produtos pesados podem néo evaporar completamente na temperatura do

injetor ou ainda, condensagdes nas tubulagdes de amostragem, com menor didmetro, podem

causar amostragens ndo representativas.

2.5 - MEDIDAS CINETICAS DA SFT

2.5.1 — Introdugdo

Reatores continuos sdo utilizados em laboratério para medidas de cinética de reacio
¢ de distribuicio de produtos para a SFT. Leitos empacotados a altas pressdes foram
aplicados, por exemplo, por Lox et al. [49], Bub e Baerns {50} e Bukur et al. [26].
Wojciechowski [36] mostrou que reatores integrais sfo inadequados para estudos
fundamentais da SFT. Reatores continuos de reciclo interno sdo preferidos para medidas de

cinética gds—sélido. Sintese de Fischer — Tropsch em reatores de leito de lama € realizada ou

COm uma graxa proveniente da pr(’)pria reagdo como solvente ou com um solvente externo de
elevado ponto de ebuligdo. Estes reatores sdo considerados sistemas perfeitamente

misturados, ou por meio de agitagdo mecinica, ou por meio de flotagfo. Estabilizacfio nestes

sistemas reacionais pode ser bastante demorada devido ao grande volume gasoso e 3 alta

solubilidade de produtos da SFT, de maior cadeia carbdnica, na graxa solvente.

Reatores de leito de Jama sdo similares a reatores de leito fluidizado, nos quais gases
sdo passados através de um reator contendo particulas s6lidas de catalisador suspensas em um

fluido. Em lamas o catalisador estd suspenso em um liquido; em leitos fluidizados o fluido & o

préprio gds reagente. Como citado anteriormente, as vantagens de reatores de leito de lama
em relagdo 2 leitos fixos € leitos fluidizados sdo [51]: temperatura mais uniforme, melhor
controle de temperatura para reagGes altamente exotérmicas e baixa resisténcia a transferéncia

de massa, principalmente externa. Para eliminar a retardacfio da taxa global devido 3

transferéncia interna de massa, as particulas d
es nos poros das particulas de catalisador preenchidos pelo liquido sdo

e catalisador devem ser muito pequenas. Isto

porque as difusividad
de 10 cm?s, em comparagio com 10 cm%s para gases.

relativamente menores, da ordem
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Pesquisa cinética relativa a SFT requer uma andlise precisa de produtos produzidos.
Esta etapa analitica precisa medir a distribui¢io completa de produtos, no minimo parafinas e
olefinas (C; — Csp), bem como os reagentes CO e H e ainda CO, e H20. Andlise de isémeros
(produtos ramificados) e produtos oxigenados (como dlcoois) € necessdria se a concentragéio
destes componentes é significante. A maioria dos sistemas de cromatografia gasosa possui
uma disposicdo complexa de mdltiplas colunas e detectores. Entretanto, andlises on-line de
cromatografia em colunas simples sdo realizadas. Em muitos estudos, os reagentes e produtos
nio-condenséveis (CO, e hidrocarbonetos C; — Cs) sdo analisados on-line, e os produtos

condensdveis (H,O e hidrocarbonetos Cs") sdo coletados, pesados, separados em duas fases e
analisados off-line. Algumas desvantagens desta aproximagfio sdo as seguintes: (D)

Dificuldade de Quantificagio; os componentes aparecem em mais fases e amostras; (2) Os

Reatores devem operar a altas conversdes ou com elevadas cargas de catalisadores para o
actimulo de condensados; (3) Longos tempos de andlise. Ao contrario, andlise on-line de

todos produtos é rapida e precisa, de forma que é o método recomenddvel.
Balangos de massa das espécies atdbmicas C, O e H sfo necessérios para verificar a

consisténcia e confiabilidade da andlise. Para medidas cinéticas precisas, a atividade catalitica

deve ser estdvel. Experimentos padroes peri6dicos sio necessdrios para verificar possiveis

efeitos de desativagfio na atividade e seletividade do catalisador.
Modelos cinéticos e de seletividade tém que ser desenvolvidos em base de um

extenso conjunto de dados experimentais, em condi¢des de processo variadas

independentemente e suficientemente, Sem desativaciio significante do catalisador e sem

limitacoes difusionais de calor ou massa.
Limitacdo difusional de um dos reagentes resulta em uma incompleta utiliza¢do das
particulas do catalisador e leva a alteracdes na reatividade e seletividade. Zimmerman e

. . a a3 . .
Bukur[52] assumiram cinética de 1° ordem em relagdo ao H, e provaram que limitagges
difusionais de H, ocorrem €m particulas com didmetro caracteristico maior que 0,2 mm

(T>235°C) em um catalisador a base de ferro. Post et al. [53] também usaram comportamento
de 1° ordem e observaram limitacoes difusionais de Hy a altas temperaturas (T>220°C;

d,>0,4mm) em catalisadores a base de ferro e de cobalto em um micro-reator de leito fixo.
Uma caracteristica comum destes estudos € assumir que Hy € o reagente limitante e as taxas

de reacfio globais da SFT sdo descritas como de 1° ordem em Hy. Iglesia et al. [28] mostraram

que sobre condigdes tipicas da SFT, a difusdo de CO pode também limitar o processo.
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Desta forma, medidas cinéticas intrinsecas da SFT devem ser realizadas com
particulas pequenas de catalisador (d < 0,2 mm) para eliminar limitagSes difusionais de um
Ou outro reagente.

Um novo desenvolvimento seria a combinagido de experimentos cinéticos com
técnicas de caracterizacdo in sifu para as espécies presentes na superficie catalitica. Virias
destas técnicas sdo citadas na literatura. Tais técnicas podem ser usadas no entendimento da
influéncia de espécies ativas especificas, na taxa de reagao.

O maior problema na descri¢do cinética do processo de SFT é a complexidade do
mecanismo reacional e o grande nidmero de espécies envolvidas. Como discutido
anteriormente, os mecanismos propostos para a SFT usam uma variedade de espécies
superficiais e diferentes etapas de reagdes elementares, resultando em expressdes cinéticas
empfiricas, normalmente por leis de poténcia ([50], [54]). Entretanto, equagGes para a taxa de
reagdo do tipo Langmuir—HinsheIwood-Hougen—Watson (LHHW) e do tipo Eley-Ridel
também tém sido aplicadas, baseadas em mecanismos reacionais para as reagdes de formagdo
de hidrocarbonetos ([361], [551). Na maioria dos casos, a etapa elementar determinante da taxa
(etapa lenta) foi assumida ser a formagio do mondmero. Estas expressdes da taxa para o
consumo de gis de sintese diferem, principalmente, na natureza do mondmero e na adsor¢io

de CO, H, e produtos (H;0 e COz) na superficie do catalisador.
Kellner ¢ Bell [56] e Takoudis [57] modelaram as taxas de producio de

hidrocarbonelos sem assumir etapas controladoras da taxa reacional. Entretanto, varias
simplificacGes foram introduzidas para a solugdo do conjunto de equacgdes resultante. Lox e
Froment [55] e Hovi et al. [58] examinaram se a etapa limitante da taxa reacional era a

incorporagiio do monémero ou a reacdo de terminagfio em hidrocarbonetos. Idealmente, o

desenvolvimento de expressoes para a (ax
em um esquema de mecanismo bem definido para as reagdes

a cinética reacional seria baseado em cada possivel

processo determinante da taxd,
de formagiio de hidrocarbonetos. Estudos cinéticos do consumo de gds de sintese em

catalisadores de cobalto serdo discutidos em maior detalhe, no item 2.7.3 — Modelos de Taxa

de Consumo de Gés de Sintese ¢ Mecanismos Reacionais.

2.5.2 — Reatores de Leito de Lama

Reatores trifdsicos, como reatores em leito de lama, s&o utilizados quando existerm
4teis ou quando um solvente liquido € necessdrio com todos

reagentes voldteis € nao vol
s de hidrogenagdo de mondxido de carbono i combustiveis

reagentes gasosos. Processo
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liquidos (SFT) ocorrem normalmente na presenca de um solvente liquido (neste trabalho,
utilizou-se octacosano, CpsHsg) em reatores de leito de lama, com o catalisador finamente
dividido e disperso no solvente. Os gases reagentes (CO e H,) sfio borbulhados abaixo do
agitador, com intuito de uma melhor mistura das bolhas de g4s no solvente. Efeitos de
transferéncia de massa podem ser especialmente importantes, em reatores trifdsicos, devido 3
existéncia de vérios gradientes de concentragio interfases. Um reagente gasoso, por exemplo,
CO ou H,, deve ser transferido da bolha de gds para o liquido €, consequentemente, deve
alcancar o catalisador sélido para que a etapa intrinseca do processo reacional ocorra, Em
Contrapartida, um produto reacional segue o caminho de transferéncia de massa oposto, da
Pparticula de catalisador até o seio da fase gasosa.

O projeto de reatores trifdsicos consiste de duas etapas usuais associadas a sistemas
heterogéneos formulagdio de uma expressio para a taxa global de reagdo, aplicivel em todo
Teator, seguida pelo uso desta expressdo na predigio do desempenho global do reator. Nesta
dissertago ser4 discutida apenas a primeira etapa, analisando-se os efeitos de transferéncia de
Massa na formulagdo da taxa global de reacdo em reatores de leito de lama e as varidveis
Operacionais que influenciam estas taxas de transporte material. Com a expressdo da taxa de
todo processo reacional definida, torna-se possivel uma estimativa dos parimetros presentes
nesta expresséo através de dados experimentais obtidos da corrente gasosa que deixa o reator.

A caracterfstica que distingue um reator de leito de lama é que particulag pequenas
de catalisador (<100 pm) sdo suspensas em um liquido. Em um sistema trifdsico, as bolhas de
g4s sobem através da lama agitada, como indicado na Figura 21. Ao contririo do leito
fluidizado, existe pouco movimento relativo entre as particulas e o fluido, mesmo com a
agitacdo mecénica do liquido. As particulas tendem a se mover com o fluido. O tamanho
Pequeno das particulas, as baixas difusividades em liquidos e a pequena velocidade relativa
podem reduzir o coeficiente de transferéncia de massa externo. Entfio, o transporte externo de
massa pode retardar significantemente a taxa global do processo reacional

Em contrapartida, a condutividade térmica, relativamente elevada de liquidos,
aumenta o coeficiente de transferéncia de calor. Isto, juntamente com a Pequena energia de
reagiio por unidade de volume de Jama faz com que a diferenca de temperatura entre g

particula e o liquido seja praticamente desprezivel. Entdo, transferéncia externa de

temperatura pode, normalmente, ser negligenciada em reatores de leito de lama.
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Alimentacio de D) Gas Efluente
Gas

» 0 v 0' L] 'J
,
4 >

“Bolha de

Particitla de
(877

Catalisador

Figura 21 ~ Reator de leito de lama trifisico

Uma situagio similar existe para transferéncia de calor e massa entre a bolha de gédse
0 liquido. A velocidade da bolha em relagfio ao lfquido pode ser até elevada, mas a grea para
transferéncia de massa na interface bolha-liquido é normalmente bem menor que a &rea

Superficial das particulas de catalisador. Entéo, transporte externo de massa entre a bolha de

£4s e o liquido pode também, retardar significantemente a taxa global,
E razodvel assumir que o liquido e as particulas de catalisador em um reator de lejto

de lama estdo bem misturados (como um tanque agitado). Entretanto, as bolhas de g4s tendem
a subir pela lama, pela a¢do de forga gravitacional, sem mistura completa ao longo do reator,
mesmo com agitagdo mecanica. Desta forma, a concentragio de reagente gasoso na bolhg
variard com a posigio no reator, a néo ser que a alimentacio gasosa seja um gds puro. Como
Tesultado, a taxa global do processo reacional pode mudar com a posigo vertical no reator.
Entretanto, neste trabalho a pressdo de operacdo utilizada no reator foj relativamente

elevada. Este fato, juntamente com a pequena altura vertical do reator (30 cm) e com uma
elevada agitagdo mecénica (1500 rpm), permitiram assumir também, uma mistura perfeita
entre as bolhas de g4s e a Jama (solvente mais particulas de catalisador). Assim, independente
da posi¢io no reator, pde-se relacionar a expressdo para a taxa intrinseca de reagdo com og
dados experimentais obtidos na fase gasosa, de acordo com os seguintes processog em série:

1. Transferéncia de massa do seio da bolha de gés para a interface bolha-liguido

2. Transferéncia de massa da interface bolha-liquido para o seio da fase liquida

3. Mistura e difusdo no seio do liquido
4. Transferéncia de massa para a superficie externa das particulas de catalisador
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5. Transferéncia interna de massa nos poros das particulas de catalisador
Reacdo Intrinseca: reagdo na superficie externa e, principalmente, na superficie

interna do catalisador.

As variacOes nas concentracoes de reagentes € produtos, entre as fases presentes no

reator estfio esquematizadas na Figura 22.

A Interface Gas - Liquido

S Particula de
‘ Caralisador

Concentragio c
g Cy
G
~_C
G
— — »
Distancia

Figura 22 ~ Perfis de concentragdo en um reator de leito de lama

Segundo Smith [51], a ascendéncia das bolhas de gds através do liquido junto com a

agitacdio mecanica sdo, pormalmente, suficientes para atingir condigbes uniformes no seio do

liquido. Desta forma, 2 resisténcia da etapa 3 pode ser negligenciada. Além disso, as pequenas

dimensdes das particulas de catalisador (d, < 100um ) praticamente eliminam a resisténcia

interna para transferéncia de massa nos poros do catalisador. Assim, pode-se desprezar a

resisténcia referente a etapa 5 do processo reacional.

As taxas de consumo de gés de sintese para 0s processos de transferéncia de massa

referentes as etapas 1,2 € 4 podem ser expressas como:

C C ) mol

-I‘,f,2 vco =hy,y (C Hag CH2 g ) +ko, ( cog €O 8o S (2-9)
c C ) mol

—’ﬁﬁco =ky, 2 (CHZ i Cy, 1 ) +keon” ( coiL — ~CoL 8eu”S (2-10)

PR CE S
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mol

@2-11)

4 —
Tyyico =Ky 4 (CHI,L ~Clpos ) +keoa (CC(),L Ceo, ) P

cat

Neste trabalho, os parimetros referentes a expressdo da taxa intrinseca de reacio
foram estimados. Além disso, uma andlise da distribui¢do de hidrocarbonetos foi realizada
utilizando a técnica experimental de cromatografia gasosa obtendo-se as concentragdes de
reagentes e produtos no seio da fase gasosa. Através de equagdes que representam
apropriadamente o equilibrio liquido-vapor € 08 processos de transferéncia de massa pode-se
estimar as quantidades totais dos produtos formados em ambas as fases reacionais (lama e
fase gasosa). Equagdes de taxa intrinseca reacional como, por exemplo, a equacdo 2-12,
derivadas de modelos de mecanismos reacionais de LHHW (Langmuir-Hinselwood-Hougen-
Watson) com a suposig¢do da reacdo superficial bimolecular como etapa controladora (Sarup e

Wojciechowski [37]), foram consideradas para a representagdio da etapa 6 do processo

reacional (Reac#o intrinseca).
-E
ky-efT - P By, | mol
~Th,4co = 2 (2-12)
: s g cat s

T n
1+k e & Fy

em que k,,E.k,,E,,nnm sio 0S pardmetros a serem determinados a partir dos dados

. . 5 iai CO e H, relacionadas 3 3 .
experimentais e, P-, € PH2 as pressdes parclais de 2 § as concentracbes dos

reagentes na fase liquida (Jama).
Trabalhando em condigdes onde pode-se considerar a etapa 6 (equagio 2-12) como

etapa determinante (mais lenta) do processo reacional e assumindo uma mistura reacional

perfeita, forna-se possivel estimar 0s parmetros da equagdo 2-12, por meio dos dados
experimentais, através da seguinte equagio de um reator de mistura ou CSTR (Continuous

Stirred Tank Reactor):
(Eig +FC0 )in _(Fﬂz +FCO )out (2 13)
— ___________..__-—————‘_’_’——___—_— —~
o = W,

3 onente i (moles/tempo) e Wr re
em que F, representa a vazao molar do comp ( po) 7 Iepresenta a massa

total de catalisador utilizada na reagao.

Para gases pouco soliiveis, como é o caso dos componentes supercriticos (com
temperatura critica abaixo da temperatura do sistema reacional) na mistura gasosa do reator, a
sferéncia de massa no Jado liquido da interface (etapa 2) € bem maior que

resisténcia para tran
Mesmo quando a mistura gasosa é composta por vérios

a resisténcia referente a etapa L.

e
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Componentes, mais e menos soliiveis no solvente reacional, k,, ainda é predominantemente

maj oG sdera- - .
Or que k,. Nestas condigdes, considera-se que Gy =C,,, em que i representa og

Componentes da mistura reacional.
Assim, apenas os trés processos referentes as etapa 2, 4 e 6, representados pelas
€quagdes 2-10, 2-11 e 2-12, respectivamente, sdo relevantes na determinagdo da taxa global

de consumo de CO e Ha. Se, por exemplo, o catalisador € muito ativo, k = ko e EIRT qors bem

Tnaior que as constantes de transferéncia de massa, ; , e k, ,. Entdo, a taxa global de consumo

de CO e H; serd determinada pelas equagdes 2-10 e 2-11. Entretanto, para alguns sistemas
reacionais e para concentragdes comuns de particulas de catalisador e de bolhas de g4s, os trég
coeficientes (k, k;, e k;4) podem ser significantes, impossibilitando-se a suposiciio de uma
€tapa controladora do processo reacional.

Vidrios estudos experimentais e correlagdes para k;, em reatores de leito de lama
estdo disponiveis. O valor desta constante depende, principalmente da geometria do sistema
reacional (dimensdes do agitador: pds e didmetro) e da velocidade do agitador. Por exemplo,
€M uma correlagdo Calderbank e Young [59] assumiram estas dependéncias em termog da

taxa de dissipagio de energia usando a seguinte equagio dimensional:

P /4
ki, =0,592-a,- DV (o -v) @-14)

A taxa de dissipagio de energia, o, por unidade de massa de liquido [erg/(s)(g)] & dada por:

N,-p,-N°Dj,
Vi 8

— 2-1

= ¢ (2-15)

o

€m que,
. _1 .
k; , = Coeficiente de transferéncia de massa da etapa 2, [s™];

a, = Area interfacial bolha de gas - liquido por unidade de volume de liquido sem bolhas;

D,

I

: 2
s = Difusividade molecular do componente Z no solvente S, [cm*/s];

. ] ) ... 2,1
V = Viscosidade cinemdtica, [cm/s];

3.
P, = Densidade do liquido solvente, [g/cm’];

N = Ntmero de Poténcia, definido pela expressio, Np =
N DAK

r

Poténciaferg/s]. Este niimero depende do projeto (quantidade e dimensdes) das pés, da

geometria do vaso e do agitador, mas assume-se normalmente que N,~10;

N = Velocidade do Agitador, [7ps];
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D,, = Didmetro do agitador, [cm];

M = Massa de liquido na lama, [g];
¢ = Fator de correcio (0 < ¢ < 1) que Jeva em consideragdo o decréscimo na taxa de

dissipaciio de energia devido 2s bolhas de gis. Para Q/ (N.Dig)<().035’ Calderbank e

Young [59] fornece:

12.6-Q
2.1
N-D, (2-16)

g=1-
~ ‘ 3
em que Q representa a vazio de gés, [cm /5.
Este método de correlagiio leva em conta as variagdes na velocidade e geometria do
agitador, mas requer uma medida da taxa de dissipacio de energia por meio da determinagio

do torque do agitador.
Para correlacionar k,, com a velocidade de agitagdio e com as dimensdes das

particulas de catalisador, pode-se considerar a teoria de Kolmogoroffs de turbuléncia
isotrépica (Levins e Glastonbury [60]). A velocidade relativa entre as particulas e o liquido

determina a extensdo para a qual a convecgdo aumenta o nimero de Sherwood acima do valor

para condicdes estagnadas, ou seja, dois. Como mencionado anteriormente, esta velocidade
relativa é baixa em lamas, porque as particulas s30 td0 pequenas que tendem a se mover com

o fluido. Em lamas agitadas a velocidade relativa € devido, principalmente, 4 agfio de rotagdio
induzida pelo agitador. A teosia de Kolmogoroffs correlaciona o niimero de Reynolds (Re)

com a taxa de dissipagio de energia (equagao 2-15), de acordo com a seguinte relagfo:

3

172 1/4
.d? 1%
Re:(JBP) para 52[—;] >dp (2_17)
14

ou,

d4 1/3 ]/3 1/4
Re:[o-‘;3PJ para 5:(;] <dp (2"18)

em que d, € o didmetro caracteristico das particulas de catalisador.

Os dados experimentais para k;, $30 bem correlacionados fazendo-se o grafico do

1/3
ndmero de Sherwood modificado, Sh'=a,-Sh/ (! p.Ds )" em que Sh= kiy+d,/Ds e a,
partl’culas de catalisador por unidade de volume de liquido livre de bolhag

€ a drea externa das
Reynolds definido nas equagdes 2-17 e 2-18. Esta relagiio est4

de gds, versus o nimero de

representada na Figura 23.

¥
5
1
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s de leito de Jama, tanto a transferéncia de massa da bolha d
a de

Em reatores trifdsico
e massa do liquido para a particula de catalisador

nto a transferéncia d

do processo- No entanto,

ais (Capitulo 3), pdde-se assumir que os valore
S

gds para o liquido qua
para as condi¢Oes operacionais

podem influenciar a taxa global

os dados experiment

utilizadas para obten¢do d
ncia de massa foram predominantemente superiores
ao

cientes de transferé

a reagao intrinseca (
desconsideradas € a reacdo intrinseca assumida com
0

para ambos coefi
etapa 6). Desta forma, as resisténcias para

valor da constante cinética d
t A .

ransferéncia de massa no reator foram
etapa controladora do processo-

ar as concentragoes na interface liquida da bolha C..c
» Uiy, COM as

Para correlacion

C ., considera-s¢ O equilibrio liquido vapor (ELV) entr
e a

C —~

oncentragdes na fase gasosd, i

lama reacional e a fase gasosa medida experimentalmente. A relacdio de equilibrio ¢
ro ¢-y

utilizada est4 representada 0a equagdo 2-19-

fe=i

yi'éiG'P::xi'?/i'f;'L (2-19)
e do componente
ra liquida dentro do reator. Os coeficientes de

~
z

em “G . o . R .
que f; éa fugdCIdad i na mistura gasosa que deixa o reator e fL éa
i

nte I Da mistu

fugacidade do compone
s na mistura gasosa (¢°) foram calculados pela

fugacidade parcial molar dos componente

)
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€quacdo de estado de Soave — Redlich — Kwong (SRK) e os coeficientes de atividade dos

Componentes na lama dentro do reator (%) foram calculados pela equacdo NRTL. Pary 0s

Componentes supercriticos, utilizou-se a Lei de Henry para os célculos na fase liquida:

8% P=x -y f
3 2-2
yz'.¢iG'P:‘xi'Hi,j ( O)
€m que a constante de Henry & dada por:
I\L B
H,.j=11'm—f"—-=;{"-ﬁL=exp(A+——+C-ln(T)+D'T) @-21)
M T

Os coeficientes 4, B, C e D siio caracteristicos de cada componente supercritico em relagio ao

solvente inicial, octacosano (CxsHsg), e foram obtidos a partir da biblioteca interna do

software de simulagdo comercial HYSYS —~ Hyprotech [61].
As concentragdes sdo relacionadas com as fracSes molares da seguinte forma:

NS
i 2L (2-22)
WT
€, desconsiderando as resisténcias para transferéncia de massa relativas is etapas 2 e 4,
L
x-N
- T (2-'23)

em que ¢, e C, sdo as concentragdes molares (moles / massa de catalisador) do

Componente /, na mistura gasosa que deixa o reator € na mistura liquida dentro do reator,

" " L o« s
Tespectivamente, NF é o niimero total de moles na fase gasosa, N} € o nimero (ota] de moles

na fase liquida e W, é massa total de catalisador em suspensio.

Normalmente, verificam-se na literatura cdlculos bastante simplificadog para o

equilibrio liquido — vapor (ELV). Por exemplo, Raje ¢ Davis [62] e Zhan e Dayig [63]
utilizaram modelos matemdticos bastante simplificados para a representacao do ELV entre a
lama reacional e a fase gasosa que deixa o reator. Esses autores assumiram que a mistura
liquida (lama reacional) seria uma solugdo ideal e que todos os produtos formados eram
Parafinas lineares. Além disso, consideraram também que todos os gases inorganicos (CO, H,,
COz e vapor d’4gua) eram insoliveis na lama reacional, modelando idealmente 0 equilibrig
entre as fases presentes 1o reator de leito de lama.

Alguns autores realizaram célculos mais robustos para a representacido do ELV. Lage
et al. [64] realizaram uma modelagem dindmica da SFT em reator de leito de lama. Esteg

autores utilizaram uma abordagem ¢-¢ para os célculos de ELV, variando as equagdes de
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estado usadas para a determinacdo dos coeficientes de fugacidade dos componentes em ambag

as misturas. Estes autores simplificaram seus cdlculos adotando pseudocomponentes que

fepresentassem apropriadamente determinados grupos de hidrocarbonetos. Eles conclufram

que as variaghes realizadas nos modelos termodindmicos de ELV pouco influenciaram 1

distribui¢do de produtos da SFT.
Marano e Holder [65] desenvolveram uma formulagio geral para o problema de

ELV, a qual ¢ aplic4vel para sistemas de SFT. Propriedades utilizadas nesta formulacio para

calcular os valores da constante de equilbrio, K, foram baseadas em correlagdes

desenvolvidas para n-parafinas e n-olefinas puras com a utilizacfio de pseudocomponentes
Para caracterizar a mistura de hidrocarbonetos na lama reacional, permitindo assim, ym
melhor desempenho entre esfor¢o computacional e precisdo dos célculos, Entretanto, estes
autores concluiram que estudos envolvendo a utilizagio de correlagbes assimétricas para

Predizer as fugacidades de ambas as fases, lama e gasosa, seriam necessériog para célculos

precisos de ELV na sintese de Fischer — Tropsch.
De acordo com o manual do software comercial HYSYS [61], 0 ELV emy sistemas

com pressées relativamente moderadas, compostos por misturas nfio ideais de componentes

Polares e apolares, seria melhor modelado (menor esforgo computacional e maior robustez)
k4

por uma abordagem y-¢ do equilibrio, utilizando equagGes de estado como Soave-Redlich-

Kwong (SRK) ou Peng-Robinson (PR) para os célculos dos coeficientes de fugacidade dog
componentes na mistura gasosa € modelos de atividade, como NRTL e equacio de Wilson,

para os cdlculos dos coeficientes de atividade dos componentes da mistura liquida dentro do

reator,
Desta forma, com a utilizagio do software comercial de simulacio HYSYS -

Hyprotech, pode-se utilizar a correlagio assimétrica y-¢ proposta nas equagdes 2-19 o 2-20
para os célculos de ELV no sistema reacional de leito lama utilizado nesta dissertacio. Todo

equacionamento desta correlagdo assimétrica para a predigdo do ELV est4 desenvolvido no
item 3.3 — C4lculo das Fragdes Molares da Lama Reacional e da Dism’buigﬁo Total de

Hidrocarbonetos.

2.5.3 — Modelos de Taxa de Consumo de Gds de Sintese e Mecanismos Reacionai z

A Sintese de Fischer-Tropsch (SFT) é uma reagdo de polimerizagio com ag seguintes

etapas:
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Adsorcdo dos reagentes
Iniciagdo da cadeia
Crescimento da cadeia
Terminacdo da cadeia
Dessorgio dos produtos
Readsorgio e reagdes futuras

presentes na superficie catalitica foi proposta para

Uma variedade de espécies
e crescimento da cadeia carbon
ssdo. Segundo Ciobica et al. [67], os trés mecanismos a

descrever a iniciaga i

de reacfio ainda permanece €m discu

tos e debatidos para a reacdio de polimerizagdo da SFT:

seguir tém sido propos
¢ O mecanismo carbeno

anismo hidréxi-carbeno

r¢io de CO

e Omec

e O mecanismo de inse

eno, CO e Ha se dissociam nas particulas do metal suportado

No mecanismo carb
) supetficiais. Os 4tomos de carbono sdo entdo
Y

para formar carbono (C) € hidrogénio (H
intermedidrios CH, CH,
scentes adsorvidas formando novas ligagdes C-C e

hidrogenados for nando 08 e/ou CH;. Estes intermedidrios podem

interagir entre si efou com cadeias cre
da cadeia carboOnica. A
cadeias em crescimento formando a olefina final

1]

gerando assim, a propagagao etapa de terminagdo procede via:

(a) desidrogenagdo de uma das
s intermedidrios CHyp
s intermedidrios C,H, para formar ou olefinas ou

(b) hidrogenagao do ara formar a respectiva parafina ou ainda

(c) desproporcionamento do

parafinas.
anismo hidréxi—carbe

gasoso gerando 0s intermediArios reativos hidrox
0, a partir destes intermedidrios RCHOH adsorvidos, leva a formagdo das

no, moléculas de CO adsorvido reagem com hidrogénio

No mec
j-carbeno. A adi¢do de H, e a subseqiiente

elimina¢io de Hz

cadeias carbonicas.
O mecanismo de insergio de COé diferente dos outros dois mecanismos. Neste, a
’

molécula de CO permanece intacta sendo que, 1
superficiais pard formar 08 intermedidrios C,H,O nos sitios ativos. Na

nal é removido pela h

igagio C-C procedem via insergdo de CO

nos hidrocarbonetos
idrogenagdo dos intermedidrios CsH,O e
y

dltima etapa, o oxigénio termi

dessorgdo de dgua.
Evidéncias espectros

pvertido para 08 in

[68], Ponec e van B
ue 08 intermedidrios CHa podem se formar co
m

cépicas indicam que CO é reduzido para carbono elementar e

subseqiientemente, €0 termediarios CH e CH,, de acordo com Thomas e

Thomas[5], Brady e Pettit
utores mostram g

arneveld[691 e Sachtler{70]. Os experimentos

realizados por estes &

. A,i LT T NN
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facilidade e em segiiéncia, reagir para resultar nos hidrocarbonetos de cadeia longa. Dest
. a

mo carbeno parece Ser O mais pl
de tuténio, cobalto e ferro [4]. A Figura 24 mostra uma

forma i i 0
. 0 mecanis ausivel para reacdes de formagio de

hidrocarbonetos em fases ativas

representagfio esquematica da iniciagdo, propagago e terminacdo das cadeias carbonicas, de
k]

(1) adsorgdo dissociativa de CO e de Hy; (2) Reagdo superficial
mondmero; (3) Propagacio e (4) Terminag@o.

por Wojciechowski[36] e por Bell[71]

acordo com este mecanismo:

bimolecular e Reago de formago do

e reacfes elementares proposto

O conjunto d
agdo de hidrocarbonetos por SFT estd esquematizado na

para descrever o mecanismo de form

Tabela 4. Pode-se observar que, por estes au
o CH ou pela hidrogenagdo do intermedidrio hidréxi-carbeno

tores, o mondmero CH; pode ser formado pela

hidrogenagio do intermedidri

Porém, conforme j discutido anteriorm
pal mecanismo reacional p

ente, 0 mecanismo carbeno, esquematizado na Figura

24, é até agora, o princi ara a polimerizagdo da SFT.

=0 — =0 — ¢ 0

)
H-H— HH
A
2) ¢ + H — CH
-y + H & H
R R

-H

R s o = ("
‘j”//v R—-CH=CH,

4) CoHy
77)77ﬂ ;ﬁv\ R-CH,— CH,

Figura 24— Mecanismo Carbeno para a Sintese de Fischer — Tropsch [4]

R

~

T S
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Tabela 4 — Mecanismo proposto pard sintese de hidrocarbonetos a partir de CO e H.
2

[36][71]
Adsor¢io
! RS IR RRT
2 ' TS AR i
3 Ho- s H |
Reacies Superficiais
Formacho de HoO 3
4 13y = e ke
5 {1610 = The s M ¢ 7 ?
cu tr, = 3w gl - ‘1
Tniciagae da cadeid
ﬁ “"”»‘V; [
7 IR I DR R I
3 A L R
cu ETEET S RN AR L
‘?‘”"”ﬂ R B A A DRI o
Metanagio
9 I LR
Crescimento da Cadeia
1 PENT IRRRERS o RS B § R
Hidrogenagas para parafimas
I (".H S £ B U2 P 2
5-thidro,gcz‘mr;5o paia Olefinas 7 L
§ CH o em o g
:
;
7
Novak et al. [72] listaram possiveis reagdes secunddrias de o-olefinas: 5
() Hidrogenagdo formando p-parafinas; H
(i) Isomerizagdo;
(iii) Craqueamento € hidrogenolise;

na cadeia carb6nica, mais efetivamente com CoHy e CsHg e

¢do de novas cadeias €
possivel mecanismo de reagdo para a readsor¢do de

(iv) Insercdo
(v) Readsorgdo e inicia
Schulz et al. [38] mostraram um

olefinas seguida pela hid

deslocamento da dupla ligagao- Est
uenciar O tipo €
cutido no item 2.4.2-

arbonicas.

rogenagho para parafinas ou isomerizacdo via reagdes de

e mecanismo esta represen
peso molecular dos produtos hidrocarbonetos

tado na Figura 25. Reacdes

secund4rias podem infl

produzidos por SFT, conforme dis
+H

cH=CH, =R

Desvios da Distribui¢io de ASF.

_(H,-CH,~ CHZ\Z%

R - CH, - =

> - - i y R — CH, - CH, -

- ) . _ T B CH

R - CH= (:'H2 - HB ‘T - CHZ CH CPIB .,E.. 2 3 3
i il

Figura 25 — Reagoes secunddrias de olefinas [38]
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- Claeys e van Steen [73] estudaram a influéncia da 4dgua na SFT, em u
eito de lama agi i , m reator de
gitado mecanicamente. Estes autores obser
. varam que em elevad
as pressoes

buigdio total de produtos distinguia-se p
ais estreitas na faixa de gasolina (Cs — Cyy). Eles aut
. ores

parciais de 4 istri
ua a distr1 i
. ositivamente da distribuicio de

ASF, apresentando distribuigdes m

justificaram estas distribui¢oes pela re-ins
ndo podem ser explicados somente pela incorporag@
adsorvidas, Uma rota adicional de formagio de produtos, denominada “hid st

reversa”, a qual considera a combinagio rogendlise
arafinas de maior massa molecu
terminagio proposto por Claeys e van Steen [73] estd

ercdo de olefinas e concluiram que estes desvio
S

o de mondmeros C; nas cadeias

de dois radicais alquila adsorvidos de forma

adjacente
para formar as |
p lar, foi proposta por estes autores

U )
m esquema deste mecanismo de

representado na Figura 26.

R R’

| |

cH, T CH,
77717777 777!777

Figura 26 — Hidrogendlise Reversa propo

__» R-CH,-CH,-F’

sta por Claeys e van Steen [73]

SFT pode ser considerada como uma combinacdo da reaci
o

De forma simplificada, 2

de Fischer-Tropsch (FT) com & reacdo de s
m 1
2n n

(rxhift ) (2-25)

hift:
(2-24)

CO+H,0e==C0,*+H;
s de hidrogénio e o nimero de 4tomos

e 5 ' i i
m que m e n s80, respectivamente, 0 nimero de atomo

utos hidrocarbonetos- Agua é um produto primdrio da reacéo de FT e CO
2
de da reagdo de shift pode ser negligenciada

de carbono nos prod
30 de shift. A ativida

pode ser produzido pela reag

em :

catalisadores a base de cobalto.

inéticas podem ser baseadas 10 consumo total de gis de sint
€se

As equagdes €
o consumo de CO para a formagfio de produtos

)ou baseadas 1

xa de reagao utilizadas s
em pressdes parciais na fase gasosa

- _
( Hyvco = ~Teo ~ T,

hidrocarbonetos. As €quagoes de ta
ida ou, mais freqiie

inacdo das energias d

A0 expressas, ou em termos de

ntemente,

C ~ ré
oncentracdes na fase Jiqu
e ativagio por causa da dependéncia da

Esta escolha influencia 2 determ

LV)coma temperatura.

constante de Henry (E
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Possiveis equacdes de taxa reacional para o consumo de gds de sintese, em
k]

catalisadores de cobalto, ferro e ruténio, sd0 apresentadas na Tabela 5.

Poucos estudos cinéticos sio realizados em reatores de leito fixo com altas

conversdes de gds de sintese. Estudos cinéticos integrais em reatores tubulares (PFR) niio sdo

facilmente interpretados por causa da variagdo das pressdes parciais de CO e de H; ao longo

do reator. Complicagdes adicionais ocorrem por causa dos possi
secunddrias e de inibicdo pelos produtos. Em geral, a

iveis efeitos de transferéncia

de massa e de calor, de reagoes
composigio do catalisador, bem como as condigdes reacionais, é que determinam os valores
numéricos dos parimetros da taxa intrinseca. Desta forma, k pode ser composto de diferentes

combinagdes de constantes cinéticas e de adsor¢do.

Tabela 5 — Equagdes para a taxa reacional de consumo total de gds de sintese

Expressoes Cinéticas

k-P,, [321,[74] [75]

a
b k- i Bry 1501
P, P
¢ _kPuFoo 1305 1741, 176]
PCO +a'PH"()
2
PP
d kPP g6, 1771, 178]
PcoPHq'i'a'PoO
.P:P
e k H, C()2 [32]
1+a- PPy,
PP
f ,,k,li’.li’—- [741, [79]
Pco+a'Pm
.p, P
g k-lileo (74, 179]
B,ta: P110+b P,
—_— ] k PI/ZP]/Z
h __._._—-—-—-i"""_’_' [80]
\+a-Pol+b- P"')
] p2p
; __’,f‘_,f__ﬁ‘l—-—— [36]
l+a- Pco"'b P,”2
j kBt g0, 1811, 1821
/Jl_'*ipco)

¢ cinéticos tém sido realizados em catalisadores a base de cobalto

Poucos estudo
todas expressoe

(1191, [83]). Aproximadamenté,

g cinéticas desenvolvidas para catalisadores

AFERO TN v e >

O RENnTeR R
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de COb'\l 0
t i
¢ pOSSUCm uma forma dlferellte das epr‘CSSOCS pal'a Catalisadoles de feITC
GeIdlmente CO i i i muilr H
g 1 -HlnShelhOOd ougen W
g gen- atson

(LHHW :
), baseadas no mecanismo carbeno com uma etap
superficial bi
imolecular. resultando em um denomi i
: nador quadrético na i
expressdo da ta
Xa, ou

a controladora que envolve a reagio

com a etapa controlado a 0
ra de formagdo do mondmero (CHy). Termos d inibi
) e inibicdo por 4
gua em
ratura [83]. Porque a reacdo de shift

catali .
lisadores de cobalto raramente s30 citados na lite:
dificilm
ente ocorre em catalisadores a base de cobalt i
o, considera-se que tod
o CO, formado é
2 o é

roven ~ .
proveniente da reagdo de desativagdo de Boudouard.

mediram as cinét
a agitado. Uma equagdo de LHHW, envolvendo a reaci
¢cao

Yates e Satterfield [82] jcas em um catalisador de cobal
obalto

utili ;
ilizando um reator em leito de lam
ora, pdde prever precisamente seus resultados:

superficial bimolecular como etapa controlad
k-F C()PI :
(1 Ko Peo y 220

—7. -

co

nha ajustado bem os dados experimentais, ela foi rejeitada
por

E ~
mbora a equagio (2-26) te
e de adsor¢ao. Estes Gltimos autores conseguiram ajust

ar

c .
ausa do valor negativo da constant
entais de Sarup © W

-26).

b . . -
em os dados experim ojciechowiski [80] com a forma linearizada da

e TP -
xpressio cinética da equagdo Q2
um catalisador com cobalto como fase ativa, for:

) am

As cinéticas para 4 SFT, em

[78] em um reator leito de lama. Eles correlacionaram a taxa d
e

medi ;
edidas por Whiters et al.
a véria

s equagdes de taxa reacional utilizadas para cinéticas
em

consumo de CO e Hz
uste fol obtido com a equagao (2-27), fornecendo um

de ferro. O melhor aj
mol” paraa constan

catalisadores a base
te da taxa.

energia de ativagiio de 97 K/

kP,
@-27)

I
@ Pao

1+Kad —

PC()PH2

S catalisadores 2 base de ferro, a pesquisa cinética
em

Em comparagdo a0
de cobalto € mai
ais fécil devido

catalfticos. Em segu
amente equagoes de LHHW para o consumo de CO

s compreensiva. Em primeiro lugar, a situagdo e
m

catalisadores a base
4 auséncia da reagdo de shift e devido a um
a

catalisadores de cobalto ém
menor diferenga entre 0 sitios ndo, Wojciechowiski[36] e Sarup e

Woijciechowiskif80] descreveraim detalhad
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em catalisadores de cobalto, paseadas no mecanismo carbeno, assumindo vérias etapas

elementares como controladoras dataxa reacional.

19] estudaram 2 sintese de parafinas (C;
alisador ‘eggshell’ de Co/Zr suportado em Silica. Estes catalisadores

Peluso et al. [ —~ Cy) em um reator tipo
Berty, utilizando um cat
se ativa depositada apenas na superficie externa da particula de

sdo0 preparados com a fa
terna de massa. As condicdes

ar a resisténcia para transferéncia in

catalisador, visando elimin
7 =190-230°C, P=0,34-1,52MPa, V,, .y =200-5 10A™

experimentais utilizadas foram:
e H,/CO =1-3. Cinco modelos cinéticos foram considerados: um modelo empirico e quatro

cdo de LHHW. Estes modelos ut
r regressdo ndo-linear e validados

variagSes de uma representa ilizados estdo representados na
Tabela 6. Os parimetros cinéticos foram determinados po

por anilise estatistica.

Cinéticos Considerados 1o trabalho de Peluso et al. [19]

Tabela 6 — Modelos

Equagdo da Taxa de Reagdo

Modelo _

ke :5(1__1_ 1.0

1. Modelo Empirico (Lei de Poténcia) ~Ty,+co ~ "0 p— R \T 493)] coth,
- -

~F(1 1 R

k, exp “‘(“—_"_} Feo by,

2. Iglesia et al. [27] ~Tiysc0 = ) 1+b-F,

—E(1 1] ..
kneXpL-ﬂ(*—_’ﬁ) Feoly,

3. Sarup e Wojciechowski [37] e [80] Mo (1+b-P" )2
co

_E(1 1 Y] .
ky exp "("—_'“) Feoby,

4. Rautayuoma e van der Baan [84] TTieco ™ (1+b “Feo )3

—F 1 1 ]
kyexp (“ - ‘—*) : P(;l()Png

A 1+b- PP

5. Anderson [32]

\__’////J

de reacdo envolvem um fator pré-exponencial e a energia de
a

uacoes de tax . 5
Estas equag suir uma forte correlago cruzada. Para

i g vezes, pos
ativagdo. Estes pardmetros podem, alguma

kS

- SRR,

L ATTIATR TON e Co om & e s
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CO 1 z . ~ ~
brir esta possivel interagdo entre estes parimetros,

Arrhenius utilizando-se uma temperatura
A energia de ativagio para todas expresso

8 = . . . .
e, entdo, concluir que a magnitude das energias de ativag

ausé . . . - PR
uséncia de limitagcoes por transferéncia de massa. De fato,

n . . . . ~
ormalmente, indicadores de limitagoes
Para o modelo empirico 1, a orde

sugerindo que o CO € adsorvido e que espécies
abundantes. Os modelos 2, 3 € 4 mostraram uma ordem
para H,, m = 0,95. Estes valore

| pardmetro b. Este pardmetro representa

parémetro b (por exemplo, blzo > 1, para 0 modelo 2), 1
CO e permite relacionar a tendéncia do modelo 1 com 08 dem

néticos estimados, para

Os parametros ci
anga € desta forma,

razodveis intervalos de confi

experimentais. Os modelos 2 € 3 apre
além de possufrem um mecanismo mais plausivel.

een [83] estudaram a €

Schulz e van St
m leito de Jama utiliz

reator autoclave de mistura €
la7.

experimentais representados na Tabe

Tabela 7 ~ Catalisadores € condigdes experim
yan Steen [ 83]

s estimados para 7 sugerem a influé
o coeficiente de adsor¢do de CO para os modelos 2,3
k

sentaram OS melhores ajustes

média central de 493 K.
es cinéticas foi de 113 a 129 kJ/mol. Pode-

ais modelos.

estes autores expressaram a equacgéio de

4o obtidas € uma boa indicagdo da

energias de ativagio pequenas sdo
’

potenciais por transferéncia de massa ou de energia

m de reagio do CO foi negativa (n = -0,428)

CH, sdo 0s intermediérios reativos mais
positiva para CO (n = 0,23-0,55) e

ncia dominante do

as para cada caso). Entdo, dada a magnitude do

sto leva a uma ordem negativa para

os cinco modelos da Tabela 6, apresentaram
um ajuste satisfatério aos dados

aos dados experimentais,

inética da sintese de Fischer-Tropsch em um

ando os catalisadores e as condicBes

entais utilizados no estudo cinético de Schulz e

———— //
—_ Caalisador ! T (”C ) Py, (bar) P (bar) B, , (bar)
N AT
Tk 225 /2_1_9;596?.2, 20:12 _179,7 e
oo aALO;-3Cu-2K20. 26302 | 24 G 07-T
~100Fe 766M-49Cu-5 K0 B N N -
0Co-10MgO-3ThO:- 190 //’51’/__ }————:g 33 20
100Si0; 210 % 0.8-15.1 o
~—_100C0-465 SiO> 210 41-193 07-197 62-54
Fes mdssicas

L
» Composigdo dos Catalisadores €m raz

nvés de assumire

Estes autores, a0 i
al, pasearam-S€ no

controladora do processo reacion

08 superﬁciais do mecanismo de reag

para os intermedi4ri

m a formagio do mondmero como a etapa
principio do estado pseudo-estaciondrio

0. Desta forma, assumiu-se que a

AJTANY TR T e+ o
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taxa de consumo de CO ou de gds de siniese seria governada pela taxa de hidrogenagdo do
carbono superficial, proveniente da adsorcdo dissociativa do monéxido de carbono. Um
esquema cinético simplificado do mecanismo de hidrogenacdo do carbono superficial
est4 representado na Figura 27. ’

Proposto por estes autores,
Crescimento da Cadeia

R (Incorporagiio)

H |

—_ H H = n77(UiI;I-2
Cc ==, CH — CH
——p 2
¥ 3
e Iniciador da

Cadeia

. I’Igura 27 — Esquema cinético simplificado para @ hidrogenagdo sucessiva do carbono
perficial gerando o iniciador da cadeia carbbnica e se incorporando na prdpria cadeia[83]
Segundo estes autores, 2 aproximagao de uma etapa mais lenta na formagdo de
Tropsch (assume-se, normalmente, que a etapa de formagdo do

produtos na sintese de Fischer-
etapas elementares ja atingiram o equilibrio)

mondmero CH, é a limitante e que a5 demais
desta forma, metano deveri

as etapas elementares do mecanismo reacional
]

a ser o produto reacional mais

estd sem fundamento desde que,

abundante. De fato, assumindo-se que todas
m equilibrio, implica qu
aramente €ste ndo é o caso, desde que o espectro

e a distribuicdo de produtos da SFT

exceto a etapa limitante, estdo &
serd controlada termodinamicamente- Cl
ntém, usualmente, mui
do que 0 espectro predito t
s através desta aproximagio, normalmente,

to menos metano € bem mais compostos

€X i 0s CO
perimental de produt S
ermodinamicamente. Porém
£

organicos de elevado peso molecular
reacgio desenvolvida
descrevem bem os resultados expen'mentais em determi

1z e van Steen [83], a base teérica em que estas equagdes foram

ada, contradizendo
nsumo de CO, por estes autores, chega A expressio

a ~
$ equagbes de taxa de
nados intervalos de condicGes

Entretanto, segundo Schu
as distribuicbes experimentais de

desenvolvidas esta infundament

Produtos. O desenvolvimento da taxa de co

Tepresentada pela equagao (2-28)-

i T
(2-28)

4
Pyo
2

fi, oo

rC()H!j2 =

a

1+ f-
Firo

ATTINE AT e -
%
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agdio ao hidrogénio reflete uma funcgio dupla

A alta ordem da taxa reacional em rel
50 do carbono superﬁcial rendendo compostos organicos e a

deste componente: a hidrogenag
jca. Desta forma, a influéncia da 4gua torna-se

remocdo do oxigénio da superficie catalft

implicita. Em elevadas pressdes parciais de 4gua,
a cobertura superficial de oxigénio, o que reprimiri a

a cobertura com carbono superficial

diminuir4 devido a um aumento 1

formagiio de carbono superficial via dissociagdo
as taxas de consumo de CO

na literatura. Para catalisadores a base de ferro,

do CO ligado 2 superficie catalitica.
e de gés de sintese para varios

Estes autores ajustarafn

modelos cinéticos linearizados propostos
utilizou-se a equagdo proposta por Huff e Satterfield [77}:

2
Teoun, = a-Fyleo (2-29)
PHZ() +b- PH:PC()
ou em uma forma linearizada:
P, b, 1 [ Puo (2-30)
“Teow, a a |\l Feo

ltoa expressdo da taxa proposta por Rautavuoma

Para os catalisadores 2 pase de coba

e van der Baan [84] foi testada:

-7 — C.Plizpééz (2-31)
Covtty = 2y
(1+d-Ff)
ou linearizando:
P BSY 1 d pn 2-32)
- =+ foo
CO+H,
envolvida por estes autores (equagdo 2-28) também foi testada,
es

A equagdio da taxad

em sua forma linearizada:

SRR

APTOL TR T o o o
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3/2 1/2
(_’;L 1 f [ Buke
I)H:O ’ rC,r)rg 3“2 ellz PH«() (2'33)

A Tabela 8 mostra os valores obtidos para as constantes a, b, ¢, d, e, f, bem como
td pl ) 0

coefici
oeficiente de correlagdo obtido n

to .
dos os catalisadores empregados por este

a regressio linear pelas equagBes 2-30, 2-32 e 2-33, para

s autores.

T . ~ .
abela 8 — Constantes obtidas para as expressoes da taxa e coeficientes de correlacdo [83]

( mirnol ) b ( bar_l) o

Catalisador” T(°C ) &\ & min-bar’
" 100Fe 225 0,0065 0,630 5597
100Fe-37AL,0;-3Cu-2K20 250 0,00036 0,041 0,177
_ 100Fe-766Mn-49Cu-5 K20 175 0,390 0,070 0,496
0 mmol _
Catalisador” T(°C ) C(W J d(bar™"?) R
R —
100Co- 100150 3THOA 10050, 2° 1,100 0930 0,996
100Co-10MgO-3ThO,-100Si0; 210 3,300 1,200 0,750
100Co-465 Si0; o0 M0 3,100 0,792
4658102 ,
v mntol o
Catalisador T( C ) ( 2 nﬁn.baﬂ“) £ (bar ) R?
o [ .
e /«/—"“—-—"‘ S
100Fe-37AL,0;-3Cu-2K:0 250 0.00094 0,053 0,940
)
100Fe-766Mn-49Cu-5 K20 275 0,120 0,014 0,966
010 ,
100Co-10Mg0-3ThO-100Si0: 190 0 . 0,048 0,999
0,0 0,
100Co-10MgO-3ThO,-100Si0; 210 031 0,970
210 0,011 0,078 0987

base de ferro (equagdo 2-29)
adores a base de cobalto (equagio 2-31)

(equagdo 2-28)

100Co-465 Si0:

b II\\/I/I odelo por Huff e Satterficld [77] para
¢ MOdelo por Rautavuoma e van der Baan
odelo apresentado pelos autores Schulz ¢

catalisadores @

[84] para catalis
van Stecn [83]

Schulz e van Steen [83] para 08 trés catalisadores a base de

os pela equagio de t
em temperaturas mais elevadas. Portanto

Os dados obtidos por
axa proposta por Huff e Satterfield

ferro foram pobremente representad

(771, a qual foi testada, por estes 1iltimo
dores de ferro, ©

§ autores,
m temperaturas mais baixas, ndo podem ser

d e .
ados cinéticos de catalis
d .

escritos por este modelo.

O modelo proposto POT Rautavuoma € Van der Baan [84] descreveu os dados
alisadores & bas

¢ de cobalto, razoavelmente bem. Para o catalisador

Cinéticos obtidos, em cat

SRR TR

TR XN s - - -
. et
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100Co-10
Mg O-3ThO,-1008i0; , 2 dependéncia das constantes ¢ € d em relagdo a tem
peratura

6d .
Z e ser estimada. A partir da equagao
€ ativaci
vacdo para a constante c: 105 kJ/mol,e0¢C

20 kJ/mol.

Altos coeficientes de correlag

de Arthenius, estimou-sé 0 possivel valor da energia

alor de adsor¢o aparente para a constante d:

30 foram obtidos para o modelo linearizado de Schulz
» Z e

van § x
teen [83] (equagdo 2-33). Pode-se deduzir que 2 equaglio de taxa desenvolvida po
T estes

autores = .
(equagdo 2-28) reproduz, satisfatoriamente,
compostos organicos via S
ara catalisadores 3 base de ferro e, principalmente, 2
a

Y

resenta uma medida da atividade intrinseca do

- dados experimentais da taxa de consumo
O para a formagdo de FT, no i

- . , intervalo de condigdes

rimentais descrito na Tabela 7, P

b

ase de cobalto. O fator e, da equagao 2-28, rep

valor estimado da energia d

1008i0; foi de 108 kJ/mol. J& o fator f, representando
a

o carbono superficial, possui a mesma ordem d
e

ndéncia em relacio 3 temperatura da ordem

metal no i ivaga
s s catalisadores. O ¢ ativacio para este fator, utilizando o
alisador J00Co-10MgO-3ThOx-

inibica 3 i a
¢do da reagdo devido a adsorgdo d

maeni .
gnitude para todos 0s catalisadores e uma depe

de 75 kJ/s
mol.
pa mesma temperatura, uma atividade

O catalisador 100Co-4655i02 mostrou,
ezes menor que a atividade do catalisador

C ,Le

atalitica, por grama de cobalto, quatro Vv
1 .
00Co-1 0MgO-3Th02-JOOSi02. Esta maior ativid

Promotores estruturais (Mg0O € ThO:) melhorando 2 dispers

A Figura 28 mostra 08 ofeitos das pressoes parciais de Ha,
aciio de compostos © ginicos, em catalisadores a base de cobalto

1
pela equagdo 2-2

ade, certamente, ¢ devido 2 adicdo de

3o do cobalto apds a redugio.

CO e H,0O na taxa de

¢
onsumo de CO para a form
8 e os pontos representam os dados

A .
linha representa a taxa calculada

-~ ()

A equagdo 2-28 prediz 2 influéncia 0

¢ intervalo de condi

¢do de compostos 0
arciais de hidrogénio, com a elevagdo da pressio

¢oes experimentais, esta equacio de taxa

reaca
¢Ao razoavelmente bem. Nest
rgAnicos elevando-se a pressdo

red:

Prediz um aumento na taxa de forma
m altas pressoes P
50 da taxa predi

de que, 0 hidrogénio
oxigénio superficial, resultando em uma maio
r

arci

parcial de H,. Entretanto, €

ar ] . ALY ’ .

parcial de hidrogénio, a express , um decréscimo no aumento da taxa de
superficial favorece a formacdo de

fo 3 i
rmagdo de compostos organicos: des

A eliminagio 4
emente, em uma i

de CO na taxa der
duzidas, uma elevacdo da taxa de reagio € predita

superficial para a formagdo de compostos

nibi¢do da reacao.
eacdo foi bem estimado pela equagdo

car :
bono superficial, pel
fO a 7z

rmagio de 4gua e, conseqiient

O efeito da pressdo parcial
s de CO bem 1€

2-28. Em pressoes parciai
dade de carbono

devi i
evido ao aumento da quant!

|
b
!
’
J
?
f
7




58

Capi) isd
pitulo 2 — Revisdo Bibliogrdfica

orgénico
s. E = .
levando-se a pressdo parcial de CO a valores relativamente maiores, a t
s axa de

reacdo diminui . . .
iminui devido 2 inibigdo por excesso de carbono superficial. P
e condicdes experimentais utilizado, este
K

articularmente, para

catalisa
dores a base de cobalto, no intervalo d
aumento inici

inicial na taxa de reagfio, praticamente néo foi observado.

s
et DR
Tps e et S 0 »

-~ 0,3 ‘*f"' WLy WD P § T bars T 1 (G C 0 MDA TR SE

£ £ A, 210G = 2T p 6

g . ] 1}
Euy ) Yy Oy R THOL I 0 Ev?

'::? " ./j.;‘m [ TR T L, pen 3,00 :;: ‘ lmv_( 01 W2 TYE AN S,

E ”[2 //\/ .E:: { AR {m/v:,‘ - 51 rhll‘ e 1y T‘;.‘z”

z ’ e /

: ”41 . ;

Al -
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2 75 3¢
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0.5 e ————tt 05—

; ' i‘.
:E s TR I S T SE) s (1R
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’é ar ] = o f .

T & Fop

5 n b v LoD MV VA0S )
A 0 (10 C, prr - S, b, peo = 2,8 bar)

() J—— 4] . N
t 1 2 j0 u 2 4 b § 10
pico, bar

Figura 28 ~ Influéncia das pressoes parciais de CO, H; e H>0 na taxa de consumo de CO
para a formagéo de compostos orgdnicos né SFT [83]. Pontos: Dados Experimentais;
Linhas: Predi¢do pela equagdo de 1axa proposta (equagdo 2-28) ’

i, har

o da SFT. Um aumento na pressdo

A 4gua pode inibir ou acelerar a taxa de reagd
ntragdo superficial de carbono. Em baixas

éscimo na conce
pressdo parcial de H,O reduz a inibi¢do da sintese

pressbes parciais mais elevadas
b

parcial de 4gua causa um dec
uma elevagio da
arbono superficial. Em
entragdo muito baixa de carbono superficial

1esso .. ,
Presses parciais de 4gua,

de Fischer-Tropsch por excesso dec
Um aumento na pressio de 4gua Jeva a uma conc
puigdo da (axa de reagio. Os autores atribuiram os significantes
0 2-28 em relac@o
que o oxigénio superficial estd em equilibrio

e 5 .
gerando, entdo, uma dimi
aos dados experimentais, em maiores

desvios da taxa calculada pela equagd
ese adotada de

precisa poderia ser obt
perficial.

Pressdes parciais de 1,0, hip6t
C » o~ - . .
om o vapor de dgua. Uma descrigfio mais ida aplicando o principio do
(ambém, para 0 oxigénio Su

es P
tado pseudo — estacion4rio,

e

BTN Tt e e —
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CAPITULO 3 - MATERIAIS E METODOS

3-1 - 3 re
PREPARO E ATIVACAO DO CATALISADOR

O catalisador foi preparado pelo método de precipitagio homogeénea devido
08

ares et al. [11],

excelent
e i i
s resultados obtidos por 50 os quais provaram que catalisadores d
(<
50 mais seletivos a produtos desejados em comparagio 2
a0 a

cobalt

balto preparados por este método s

catali B . x
isadores preparados por métodos de impregnagao-

Utilizou-se como precursores

€ 0 4cido nich
o 4cido ni6bico, Nb,Os - xH,0, HY-340 da CBMM. O

necendo 1h de 100 em 10
com objetivo de converter o 4cido ni6bico ao suporte

o nitrato cobaltoso, Co(NO,),-6H,0 , da Riedel de Haén

precursor do suporte (Nb,Os - xH,0)

foi pré-t 2
pré-tratado em mufla, perma 0°C até a temperatura de 500 °C, a
qual foi mantida por mais 5 horas, ’
ilizado foi o bicarbonato de amdnio

0xido de niébio (NB,05). O agente precipitante utl
NH,HCO, , da Riedel de Haén, €2 temperatura de precipitagdo foi de 50°C. Esta temperatura
houvesse volatilizagdo do ag
como agente precipitante por ser o

ente precipitante, de acordo com

foi ;
escolhida de modo que ndo

S e .
oares et al. [11]. O bicarbonato de amdnio fol escothido
ocorre a formagio gradativa do fon co?

3

Desta forma,

me ili
smo utilizado por estes autores.
de acordo com a Equagéo 3-1:

que depois de um certo tempo formaré o precipitado,

NH,HCO, ) = N +C07 0y + H:0F s
(-1

+2 -2
CO (aq) +C03 (a) - Coco‘*(r)

aquosas do sal precursor e do agente precipitante

As concentragdes das soluges

!

| foram 0,46 M e 0,72 M, respectivamen
cobalto metélico €m
a2 massa de 66,9g de Co
500mL de solugdo, correspondendo 2

te, de forma a s€ obter um catalisador com uma
nigbia (10%Co/ Nb,Os). Para a preparacio da

percentagem de 10% de
(NOy),-6H,0 com adigiio

SO x
lugo do sal precursor, pesou-s¢ um

posterior de 4gua destilada até o volume de
a. Procedeu-s€ de forma andloga a preparagio da solugdo do

g de NH HCO; € adicionou-se 4gu

o molar desejada.
¢io do sal precursor foi ¢
foi adicionada a essa solugdo. A suspensdo

c . .
oncentragio molar requerid

a -

gente precipitante: pesou-S¢ 57 a até o volume de 1L de

a concentraga
olocado em um Becker de

§
i solugdo, obtendo, assim,
|

Este volume de 500mL da solu

massa de 1228 de Nb,Os

? 1 .
L e, em seguida, uma

THTUNS Bkt o e+ o ¢
[ . . PRk S
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peratura era estabilizada em 50°C. Em

foi manti .
antida sob agitagdo constante, enquanto a tem
precipitante foi adicionado na suspensdo sob agitacdo, por

seguida, 1L de solugdo do agente-
orno de 10 mL/min.

intermédi yma vazao em
médio de uma bureta, a 23 t
deixou-se a suspensdo resultante

adigdo da solugao de NH,HCO;,
_se a mesma e filtrou-se a vicuo por mais ou

em estufa a 100°C por um periodo

Apés o término da

em aoitacs . ) -
agitacdo por mais 15 min e, entao, recolheu
Itragdo, O catalisador foi seco

menos 15 min. Concluida a fi
_se a temperatura de 100 em 100 °C a cada hora

de x . .
12h e, entdo, calcinado em mufla variando
até ) o~ .
500 °C, onde manteve-se esta condigo por mais 4 horas.
jramento do catalisador foi realizada para garantir uma

Uma andlise de pene
de transferéncia de massa. Todo catalisador utilizado

ran 1 i oblema
g ulometria que evitasse pr 1 S
juntamente com a elevada rotacao do

ossufa dia )
possufa dimetro caracterfstico menor que 42um, o que,
a auséncia de JimitagGes p
ackers 41, Schulz e Claeys [85] e Claeys e van

g 4

-
gitador (> 800 rpm), garantiu or transferéncia de massa, de acordo
com Smith [51], Van der Laan € Been

Steen[73].
A ativagio catalitica fo

i realizada ex-situ, utilizando-se 0O reator de leito fixo (5)
a de 20g foi utilizada em todos 0s experimentos

esquematizado na Figura 29. Uma 10as8
sob fluxo de Hy,
o-se nesta dltima
que © procedimento de ativacdo ou reducdo do

se-ia a reducdo em reator de leito

150mL/min, a uma taxa de aquecimento de

R i :
eduziu-se, o catalisador
temperatura por mais 16h.

1°C/min, de 30°C até 500°C; permanecend
nte, pode-se sugerir
as. Inicialmente, realizar-
fixo em temperaturas elevadas, de 450 a 500°C, seguida de uma passivacio da camada
catalisador, admitindo-se 0 fluxo controlado de O, em temperatura
alisador poderia ser reduzido in-sity em temperaturas mais
aporago € perda do solv
ida) para a SFT.
se fluir Hy puro pelo tubo flexivel (6),

Industrialme

catali
atalisador ocorra em duas €tap

e .
xterna da superficie do
ambient. :

biente. Posteriormente, O cat

b »
randas, de modo a ndo permitir 2 ev
forma ativa (reduz

vacdo, deixou
por mais ou menos
o se insere o catalisador no reator de leito de

ente inicial, e a disponibilizar

to . s .
da superficie passivada na

Antes de se iniciar a ati
10 minutos, para garantir

9, na vazdo de redu
quand

representado na Figura 2 gdo,
a auséncia de O, durante a etapa pOSteI'iOf )

Iama.

n
[
]
:
3
¥
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3.2 — SISTEMA REACIONAL E TESTE CATALITICO

A Figura 29 descreve 2 unidade de sintese de Fischer ~ Tropsch da Faculdade de
Engenharia Quimica da Universidade Federal de Uberlandia.

r
'
bl 1t

§, HyCOHe
y =

Vi

-~ Tropsch da FEQ/UFU

Figura 29 -

Os componentes 42 unidade estdo ;dentificados abaixo:

Cilindro de Ha para Redugdo ex-Siti;
ional de Géas de

Cilindro da Carga reac!

Cilindro de Gés Inert. He; .
reducdo ex-situ € para alimentagdo do reator;

Sintes€ (Razdo H,/CO = 2);

Painel de Controle

Reator de Leito Fixo par

Tubo Flexivel, conectando ©
0 catalisador;

Vélvula de carga d
Vilvulas Abre-Fechd (V2- _v1n-V
Reator de Leito de Lama Agitado;

10. Manometro;

11. Vélvula Micrométrica;

12. Condensador (em tor° de

leito de Jama;

1= vilvula Reguladora de Presséo;

&

0°C);

AR s W
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13. Cromatégrafo Gasoso;
14. Computador.

O model i
o do reator de leito de lama agitado da unidade da Figura 29
estd mostrado

na fo
to representada na Figura 30.

ey 32

de de SFT da FEQ/UFU

Figura 30 — Reator de Leito de Lama Agitado da Unida
terno de 1/8” € é aquecida 2 temperatura

ssui didmetro ex
cromatdgrafo gasoso.
ma é completamente limpo

A tubulagio da unidade po
até a entrada do
o reator de Jeito de la
ente inserido, o reator € flangeado

de 0
250°C, das valvulas V2 e V3

Durante a ativagdo do catalisadot,

r o solvente (CasHss

s do escoamento de He, em
k)

para
. que se possa inseti ). Com 0 solv
m form
150 a de cruz, aplicando-s¢ 0 me cada parafuso. Utilizou-se uma
g d . massa de
e CpsHsg em todos 05 experimentos-

Procedi

imento de retirada de Oz a reacional, atravé

o de Heem to min € inicialmente ajustada pelo b
y-

zando-se um bo
ambas etapas, compara

) m-se as vazd

vazdes, para

do sistem:

o de 100 mL/

press3 .
o ambiente. Uma vaza
[hometro. Com a vazio ajustada, passa
, -

Pass d
o reator e do condensadof, utili
Jo reator. Em

se H
e pelo condensador € depois, p¢

!
!
i
:
§



!
|
|
|
i
J
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verificaca
¢io de sivel :
possiveis vazamentos. Durante este processo, 0 sinal de O, é acompanhad
pannado por

Cromat

O ra sy

grafia gasosa, utilizando o detector de condutividade térmica.

est presente no sistema reacional, segue-se para
[¢

. Com a certeza de que Oxigénio ndo
atrajza de transferéncia do catalisador do reator de leito fixo para o reator de leito de lam

s do tubo flexivel (6), esquematizado na Figura 29. )

Apés esta etapa, inicia-se a pressurizagao do sistema reacional: inicialmente, a

V1, é aliviada e as vélvulas abre-fecha sdo manipuladas ’de

val
alvula reguladora de pressdo
form |
a i
a desviar o fluxo de gds do reator €

se a pressao, pela vil
posteriormente, 0 efeito da temperatura na

do condensador. Entdo i
fechada compl i o vl e
p etamente e ajusta_ vula VI, até um valor suficiente
mente

inferior 3 5
r A pressdo requerida, para compensar,

Presséio durante a etapa de aquecimento do reato
ator. Fecha-se a Vv
ra inicial de 70
al é registrado. Fecha-se a vilvula V4

r. Com o by-pass pressurizado, a valvula V4 é
4lvula V3 e inicia-se 0 aquecimento do

abert

a de forma a pressurizar 0 I€

reat()r o N

a uma taxa de 10°C/min, da temperatt °C até a temperatura desejada (180
gida na temperatura fin

—_— 2200
C). O valor da pressio atin
tura reacional é aberto € selecionado no painel d
e

e o cili
o cilindro de He. O cilindro da mis
CO

ntrole (4). A vélvula V3 € re-aberta € @ vélvul

o final de reagao
3o estd maior que a pressdo na tubulago, para

a reguladora de pressao, V1, é ajustada de
(10, 20 ou 28bar). Nesta etapa, deve-se

f()rm P
a a se obter os valores da pressa

Sempr
pre observar se a pressdo dentro do reator i
m o sistema reacional na pressio

evit i
ar o entupimento da tubulagfio pelo solvente. 9
¢ ajustada, de forma a atingir o valor requerido da

desej
sejada, a vélvula micrométrica (11)
mL/min). As vélvulas V5, V6 e V7 sfo

arga reacional (18 ~ 65
ional passe pelo condens

o condensador.
soso Shimadzu, modelo GC17A

Vazﬁ P . e e
0 volumétrica inicial da ¢
ador. A vazio inicial é re-

a mistura reac

{veis vazamentos

es 1o cromatégrafo ga
na capilar VARIAN CP-PoraBOND (50m x

dutividade Térmica (TCD) seguido

mani
anipuladas de forma que

avali
valiada para detecgdo de posS

A partir daf, iniciam-s¢ injego
ado com & colu

rie: Detector de Con

13 _ .
(I3 — ver Figura 29), equip
té obtermos 4reas iguais de CO e Hz, de modo a

0,32
mm) e com dois detectores €M sé

pelo Detector de Ionizagdo de Chamd (FID), a

te['m
0s a certeza da estabilidade dac
njegdes, a reac

fechando-s€ a

arga reacional.
Realizadas estas i ode SFT € iniciada direcionando o fluxo da mistura
reacional passando pelo reaton vhlvula V3, abrindo-se a vilvula V4 e
finalmente, abrindo-se a valvula V2.

ionais, ndo retidos 1o condensador, sdo

InjecOes periddicas dos produtos €4
que O estado est

a carga reacional, os dados de conversio e
<

aciondrio seja alcangado. Através

reali g
alizadas no mesmo cromatégrafo ate
as injegoes d

des
tes cromatogramas € €O

i
}
1

S ey —
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seletividades de metano, de CO, de C2 ~ C, e de Cs* sdo calculados. Tais resultados sio

obtidos usando os fatores de resposta destes compostos, relacion
s através de duas misturas gasosas padrdo e da prGpria

ando dreas cromatograficas

com quantidades molares, calculado
9, 10 e 11, respectivamente. Com o nimero de

carga reacional, representadas nas Tabelas
mols injetado de cada componente destas mistu

Soave-Redlich-Kwong — Item 3.3) e com as res cromato
o linear para cada composto € obter uma reta relacionando o

ras (Calculados pela equagdo de estado de

graficas obtidas nas inje¢des 1, 2 e

3, pdde-se realizar uma regressa

niimero de mols dos componentes com as 4reas dos cromatogramas.

Tabela 9 — Calibra o pelo Padrdo Gasoso SUPELCO
SO SUPELCO Tv,ﬂv,i,,j_ = 2700C; Ponb

7 Calibracdo Padréo Gaso
Molar Rezi?g(ﬁin) Componente Tnjegio 1 Injegio 2 Injeciio 3
2,530 6.69 N; Volume Volume Volume
88,633 7.60 CH; Total: Total: Total:

3,000 8 48 co, 0,30 mL 0,30 mL 0,30 mL
3,550 1 5 32 C,Hs Razio de Split: Razio de Split: Razio de Split:
1,000 21,68 C,H; 1/20 1710 1/5
0,405 24’42 i-CaHio Volume Injetado Volume Injetado Volume Injetado
0,405 25’08 n-CsHio na Coluna: na Coluna: na Coluna:
0,103 2775 Neo-CsHz 0,014286 mL 0,027272 mL 0,050000 mL
0,151 30’ 11 i-CsHyz Total de Moles Total de Moles Total de Moles
0,152 31”’8 0-CsHp Injetados (SRK): Injetados (SRK): Injetados (SRK):
g,gg(l) 37,59 n-gsgm 0,32050 yumoles 0,61184 pumoles 1,1217 pmoles
T;)()__ 44,93 e Coluna Cromatografica Utilizada: VARIAN CP PoraBOND - Q
,000
Tabela 10 — Calibragdo ¢lo Padrdo Gasoso WHITE - MAROTINS
Calibragdo Padrdo Gasoso WHITE - MARTINS: Tyain. = 270°C; Pamb
% Molar Tempode  componente Injegdo 1 Injecdo 2 Injecdo 3
1152 Reten 30 (mm) Volume Volume Volume
o Total: Total: Total:
13,950 6,62 H 0mL
61,674 (14,8%C0) 6,80 CO/Ar 030mL _ 2’3 _ 0,30 mL
h 09,1 7’69 CHa Razio de Split: Razdo dlcz) Split: Razdo de Split:
’ ’ 1/20 1/ 1/5
C,H: ;
:,52(7) : :g: Cj Hj Volume Injetado Volume Injetado  Volume Injetado
4’ I;,42 CoHs 1z Coluna: na Coluna: na Coluna:
o 15 g _oguminl  OPTE 0050000 mL.
~hy 3
*\Tﬁ:j_____ Total de Moles Total de Moles Total de Moles
00,000 Injetados (SRK):  Injetados (SRK): Injetados (SRK):
0,61173 pmoles  1,1215 ponoles

Coluna Cromatogréfica Utilizada: VARI

PoraBOND - Q

AN CP 0,32045 pomoles
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Cal?;;lbela 1 é — Calibragdo pela Carga de Alimentagdo
= ibragdo 7 qo:
. (ﬁar Tempo do ¢do Carga de Alimentacdo: Tyaivinj. = 270°C; P o
703 Retenciio (min) Componente Injegio 1 Injegio 2 Ini
njeci
64,110 663 He Volume Volume Jeeto?
31860 682 o v Toul: "ol
100,000 ’ co 0,30 mL 030 mL Total
Razio de Split: Razdo de Split: Raz(z,so o
- i __ /10 7o Ce Sl
olume Injetado Volume Injetado
V "
na Coluna: na Coluna: oi:rrée Injetado
0,014286 mL 0,027272 mL 0 (;50(‘)’(1)1‘“33
T. otal de Moles Total de Moles Tc;t 1d ol
Injetados (SRK): Injetados (SRK): Injet:doi ?gges
0,61166 pmoles Li214 ;mnolle?:

C
oluna Cro}r)natogréﬁca: VARIAN CP
oraBOND - Q 0,32041 ppnoles

o em que O sistema reacional atinge i
inge regime perm
permanente

A partir do moment
procede-se a andlise dos produtos pesados (Cs). P
. Para

(converss
o versdes de CO e de H constantes),
o,
N o condensador (12 — Ver Figura 29) é de.
as <
as moléculas do efluente gasoso- Apds 30

e, mediante injegdo no mesm
oluna capilar J & W Scientific DB-1 (60m
X

sviado, de forma a permitir o escoamento d
€

minutos de escoamento, realiza-se a

o cromatégrafo descrito

amost
T Jor
agem ¢ anilise deste efluent
anterio
rm :
ente, mas agora, equipado com & €
ares deste efluente e, conseqiientemente, as
’

0,25
mm iliz:
), utilizando apenas 0 FID. As fragoes mol
do cinco ou mais carbonos na cadeia foram calculad
adas

postos, relacionando 4reas cromatograficas
com

s liquidos SUPELCO: PIANO (Cs — Cys)
15) €
Aldrich, representados nas Tabelas

seletivi
ividades das moléculas conten
wiliza

ndo os fatores de resposta destes com
¢ através dos padrde

os da empresa Sigma

wane
quantidades molares, obtido
stes padroes foram injetados através do auto-injet

-injetor

;\35,11“1;4 E-SMZ ,(CIZ _ Cg), adquirid
e qu;id ,‘ 16,.17 e 18, respectivamente. E

os Shimadzu, modelo AOC20i, acoplado a0 cromatégrafo gasoso conforme mostra a
Jibragdo dos compostos leves, obtém-se o nimero de mols

roes (Calculados pelae
romatograficas obtidas nas injeces 1, 2 e 3

Fi
gura 29. De maneira andloga 2 €2
quagdo de estado de Soave-

inj
RJCtado de cada componente destes pad
edli
lich-Kwong — Item 3.3) € ¢om as freas €

realiza-
za-se uma regressdo linear para cada composto,
romatograficas.

as capilares ©
mpostos leves (Coluna VARIAN CP

obtendo uma reta que refaciona o nimero

as C
as condi¢cdes cromatograficas

de m
0
Is dos componentes comm a5 dre

A Tabela 12 representd a3 colun
as andlises de co

utili
zadas nas calibragdes € T

i
5
4
¥
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PoraBOND Q) e de compostos com mais de cinco carbo

Scientific DB-1).

Tabela 12 — Colunas capila

nos na cadeia (Coluna J] & W

res e condi¢ces cromatogrdficas utilizadas

Colunas: VARIAN CP-PoraBOND Q J & W Scientific DB-1
Condigges:
Dimensées’ (L XD) 50m X 0,32mm 60m X 0,25mm
‘(/}'ds de Arraste e He, 3mL/min He, ImL/min
azdo na Coluna 2 750°C | 5
Detector e Temperatura TCD e FID" em série a 250°C FID: 3;10 C
0

—Temperatura do Injetor 250°C 215€

1:100

Andlises = 1:5

Calibragoes = 1:5, 1:10, 1:20

Tocoiats 30°C — 16 min

R:;;;a |+ 60°C/min até 150°C
150°C por 14min .

Rampa 2: 25°C/min até 200°C

Razdo de Split

Programa de Temperatura

Tinicial: 300C — 10 min
Rampa 1: 3°C/min até 325°C
325°C por 142min

T
i
i

200°C por 16min

Vioop = 0,30 mL

Anélises: Vigop = 0,30 mL
Calibragﬁes: Vseﬁnga = 0, 10;
0,20 € 0,30 uL.

Volume de Amostra Injetada

1: L = Comprimento da Coluna, D = Diametro da Coluna

§ FID = Detector de Jonizagio de Chama
: TCD = Detector de Condutividade Térmica

Tabela 13 ~ Calibra

o pelo Padrdo PIANO-Parafinas
= 2700C; Pamb

Calibragdo Parafinas: T
Retengdio (min) Volume Liquido Volume Liquido  Volume Liquido
13,433 6,59 n-Cs 0 Seringa: na Seringa: na Seringa:
s s rG oo WM
10,969 14,54 n-C; v lur;le Gas0so: Volume Gasoso:  Volume Gasoso:
10,182 21,66 n-Cy M 72,078 L
9,249 28,45 n-Cy Rq‘;él) de Split: Razfo de Split: Razdo de Split:
8,444 34,51 n-Cro 1100 1/100 1/100
9,208 39,99 n-Cu Volume Injetado Volume Iﬂjetado Volume Injetado
7,230 45,00 n-Crz ° a Coluna: na Coluna: na Coluna:
6,545 49,68 n-Cis M 0,7136 pL
6,342 54,06 n-Cis T tz,ll de Moles Total de Moles Total de Moles
3,881 58,19 n-Cis I 0 tados (SRK): Injetados (SRK): Injetados (SRK):
100,000 néf(?) 5458 junoles 0,010916 pmoles 0,016372 pmoles
0,00- Cromatogrdfica: J & W Scientific DB-1

Coluna
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Tabela 14 ~ Calibragio pelo Padrio PIANO-Isoparafinas

Ca[[brapﬁo Isoparaﬁnas o 7 vdlv.inj. = 270° G P amb

7 Molar Retgrelgz)o((rjrfin) Componente Injegio 1 Tnjegio 2 Injegao 3
( 2,217 6,27 ISOantanO Volume Ll’qllldo Volume quUIdO Volume LiQUldO
] 3,070 7.88 2,3-Dimetilbutano na Seringa: na Seringa: na Seringa:
g 132 8,00 2-Metilpentano 0,10 uL 020uL  030pL
i 12 9132 8,41 3-Metilpentano
] »206 10,03 2,2-Dimetilpentano  Volume Gasoso:  Volume Gasoso:  Volume Gasoso:
;, 3,17616 10,34 2,4-Dimetilpentano 26,497 ulL 92,994 pl, ML
/ »108 1 2,3-Trimetilbutano
2,006 l?gg 2333;33:1 Ipentano  Razdo de Split: Razio de Split: Razao de Spljt:
13’;’63 12,40 2-Metilhexano 1/100 1/100 1/100
859 9 -Dimetilpentano
] L971 11 by g 16 2’;?}2:?&2&0 Volume Injetado  Volume Injetado  Volume Ip jetado
1,808 13 ’53 3-Etilpentano na Coluna: na Coluna: na Coluna:
3,09 15,99 22 Dimetilhexano __0,2623 uL 052474L _ 07870pL
,331 _Dimetilhexano
1,872 11 66’;; 9 %’g_%?ggﬁ;)e;ﬁam Total de Moles 'Ijotal de Moles Total de Moles
i 1,822 16’83 “5, ;-Dimetilhexano Injetados (SRK): Injetados (SRK):  Injetados (SRK):
; 1,876 18,,69 2:3_[)1' metilhexano  0,005982 gunoles  0,011966 wmoles  0,017948 Hmoles
4,863 19,20 2-Metilheptano
I 3,077 19,29 4-Metilheptano
! 5,268 19,73 3-Metilheptano
‘: 0,746 19,73 3-Etithexano
, 4,813 24,19 2,5-Dimetilheptano
j 0,865 24,19 3,5-Dimetilheptano
; 1,701 2427 3,3-Dimetilheptano
: 0,865 24,27 3,5-Dimetilheptano
1,534 25,50 2,3-Dimetilheptano
1,607 25,64 3,4-Dimetilheptano
1,818 25,69 3,4-Dimetilheptano
3,145 26,15 2-Metiloctano
| 3,140 26,60 3-Metiloctano
j 3,572 26,65 3,3-Dietilpentano
| 3,054 29,57 2,2-Dimetiloctano
; 3,109 30,62 3,3-Dimetiloctano
/ 3,012 31,79 2,3-Dimetiloctano
3,091 32,41 2-Metilnonano
2,592 32,60 3 ﬁ‘:j’l‘:ﬁ:ﬁo Coluna Cromatografica: J & W Scientific DB-]

4,673 32,81
106,005 ’
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Tabela 15— Calibragdo pelo Padrio PIANO-Aromatcos
0 »
— Calibragdo Aromdticos: Tydiv.in. = 270°C; Pamp
M‘Ztiar Tempo de Componente Injegdo 1 Injegio 2 Injegdo 3
Retenca i a

10,956 e er;c;la;) émlﬂ) Benzeno Volume Liquido Volume Liquido  Volume Liquido
5,872 13’10 Tolueno na Seringa: pa Seringa: na Seringa:
;’699 2476 Etilbenzeno 0,10 pL 0,20 pL. 0,30 uL

544 ,
5,081 gz’ig m'ﬁll::(‘: Volume Gasoso:  Volume Gasoso:  Volume Gasoso:
2,528 26’77 g:xﬂeno 31,774 pL. 63,548 pL 95,322 yL
2,186 ’
bl ig,gg n Prg;ﬁﬁ:r?zeno Raziio de Spiit.  Razd® de Split: ~ Razdo de Split:
5,225 3 :24 {-Metil-3-Etilbenzeno 1/100 1/100 1/100

o174 :1.4-Etilbenzeno '

080 el l-Metll—f‘ Etlilenzeno Volume Injetado Volume Injetado  Volume Injetado
2243 :;;;é iifﬁrlvmémbenzeno na Coluna: na Coluna: na Coluna:

¥ - elll-2~ 2

421’238 33,17 1.2, 4-Trimetilbenzen® 0,3146 pL. 0,6292 pL 0,9438 ulL

0 : '
3,938 317 ' rc-But.llbenZ:::)) Total de Moles Total de Moles Tf)tal de Moles
1,974 34,09 1so-Bun.lbenZ " njtados (SRE: injtados (SRK): e (SR
1,001 34,23 Sec*BlénlbenZ: 0,007199 pmoles 0,014398 pmoles 0,02 1597 pmoles

' 34,84 m-Cumen »
964 35,02 p-Cumeno
oo 35,72 o-Cumeno
s 36,49 n-Butilbenzeno

1969 36,77 1-Metil—3-n—Pr0pilbenzeno
1853 36,77 1-Metil-4—n-Propilbcnzeno
199 36,89 5.Ftil-mXileno
1026 36,98 1,2-Dietilbenzeno
1,993 37,32 1-Metil—Z-n-Propilbenzeno

978 37,89 o-Etil-pXileno
394 38,33 4 Fiil-oXileno
o 38,60 2-Etil-mXileno
2303 39,34 3.til-oXileno
B3 39,97 1,2,4,5-T elrametilbenzeno
146 40,12 2-Meti1-butilbenzen0
3,603 42,12 n—Pentilbenzeno
L61s 43,17 t—l~Butil-3,5-DimetilbenZen0
860 43,35 t-l-Butil—4—Etilbenzeno
3134 45,30 1,3,5-Trietilbenzeno
2’849 46,1 1 1,2,4_Trietilbenzerl0 Coluna Cromatogréﬁca: J & W Scientific DB-1

\’313\ 47,14 n.Hexilbenzeno

100,00
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Padrdo PIANO-Nafténicos

Tabela 16 — Calibragdo pelo
= 270°C; Panb

— Calibragdo Nafténicos: T ociiv.ini.
% T i a 1 3 . ~
Molar Ret;?PO(de. | Componente Injegdo 1 Injecéio 2 Injegio 3
a0 (mi : __
5972 7,82 2 Ciclopentano Volume Liquido Volume Liquido Volume Liquido
7598 ) na Seringa: na Seringa: na Seringa:
10,11 Metilciclopentan® : sa
;’ggz 11,77 Ciclohexano 0,10 pL. 0,20 pL 0,30 uL
’ 12,54 Dimetilciclo entano
0,890 13,21 ci:: 11 3_B?;Ltilcicl}:)pentano Volume Gasoso: Volume Gasoso: Volume Gasoso:
451,240 13:41 trans-’l 3.Dimetilciclopentan® 31,677 1L 63,354 pL 95,030 L
’ 41 ’ . . .
-1,2- tilciclopentano ’ } . ]
6,723 135522 trans-1 ]\,/%e:i)]lcr?ci;h exanlz) Razio de Split:  Razdo de Split: Razdo de Split:
y 1/100
‘11232 16,51 Etilciclopentano 1/100 / 1/100
’ 1 - Trimetilciclopentan® . .
1,760 1;’5 C:C i’%; iﬁ:}:ﬁlciclopentano Volume Injetado Volurr(ljc Ilnjetado Volume Injetado
4 [l (V8 PEAT i . :
3,562 19,75 cce-1 2,4—Trimetilciclopentan0 na CO]““‘I‘J' I(‘)“@‘;;“i r(l)agigluna,
;,?74 19,82 trans’—] 4—Dimctilciclohcxar10 03136 1t ) n L9409 pL
100 , q ilci entano
1,821 50,81 1-Et11-I-Metgfillccliz?ohexano Total de Moles Total de Moles T‘otal de Moles
0,766 0,99 uans—l,Z—Dfm ilciclopentano Injetados (SRK): Injetados (SRK): Injetados (SRK):
4,050 2,(3)6 ccc—lI,2,3-Tr,llm,cC llopc atano 0,007138 pmoles 0,014277 umoles  0,021415 pmoles
.01 sopropilct
3 .
2’?87 23,12 cis-1 ’2—Dimctilc1clohexano
1’9 3 23,51 n—Propi]ciclopentano
3’282 23,51 ccc—l,3,5-Trimctilcic]0hexallo
1 ’980 24,03 1,1,4-Trd metilciclohexan®
1 ,()46 24,88 ctt-1 ,2,4-Tri|netilciclohexano
2’ 166 26,35 cte-1 ,2,4-Trimetilciclohexan0
3,03 : 26,78 1,1 ,2-Trimetilciclohexano
5’ 1 V! 27,70 Isobutilciclopeﬂmno
3’3?)9 29,29 Isopropilciclohexano
4’377 30,23 n-ButilciclOpen[imO
2,8 ? 33,44 Isobutilcicloht?xaﬂo
1,67) 34,03 H'Meti]'Z_Pmp“aCIOhexanO Coluna Cromatogréﬁca: J & W Scientific DB-1
% 42,30 t—1-Metil-z-(4MP)c1clopentano
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0
Tabela 17 — Calibragdo pelo Padrdo PIANO-Olefinas
% Calibragdo Oleﬁnas: Twilv.ini. =2 700C,' Pmp

Molar R Tempo de )_//"//,;__
3205 ctengzg)g(mi n Componente Injegdo 1 Inje¢do 2 Injecdo 3
5,792 8 3-Metil-1-Buteno Volume Liquido Volume Liquido P
1821 6,44 1-Penteno na Seringa: na Seringa: Vorllglgzrliﬁq}l.ldo
2,856 6,52 2-Metil-1-Buteno 0,10 L 0,20 pL. 0,30 L
1,542 6,66 9-Metil-1,3-Butadieno
2,175 6,70 {rans-2-Penteno Volume Gasoso: Volume Gasoso: ~ Volume Gasoso:
4059 6,82 is.2-Penteno 31,286 1L 62,571 uL 03857 uL. .
8,338 7,65 4-Metilpenteno-l
1,060 8,61 1-Hexeno Razdo de Split: Razdo de Split: Razio de Split:
4,500 9,18 rans-2-Hexeno 1/100 1/100 100
4,445 9,28 2-Metilpcntcno—2
1711 9,57 cis-2-Hexeno Volume Injetado Volume Injetado Volume Injetado
3,880 13,77 1-Hepteno na Coluna: na Coluna: na Coluna:
3051 14,39 \rans-3-Hepteno 0,3098 pL 0,6195 L 0,9293 yuL.
3,942 14,58 cis-3-Hepteno
6,225 14,85 (rans-2-Hepteno Total de Moles Total de Moles Total de Moles
7,127 15,39 cis-2-Hepteno Injetados (SRK): Injetados (SRK):  Injetados (SRK):
1,777 20,82 1-Octeno . 0,007036 ymoles 0,014070 umoles 0,021105 pmoles
3,618 21,86 trans-2-Octeno
6,286 22,43 cis-2-Octenio
1,618 27,69 1-Noneno
3,230 28,16 trans-3-Noneno
1,508 28,22 cis-3-Noneno

28,58 (rans-2-Noneno

Coluna Cromatogrdfica: J & W Scientific DB-1 i

cis-2-Noneno

3,228
100,00 33,83 1-Deceno
STMD5442

8- Calibrag@o pelo padrdo A

Tabela 1
2 700C,' Pomb

- Coo’ Toélv.ini =

% Calibragao Cn
M Tempo d - Injegdo 2 Injecd
97%1211r Reten :?(;) n(:in) Componente In]egdol nje¢ i njegdo 3
0:2 8 Ciclohexano Volume Liquido Volume quuldo Volume Liquido
0’2§2 44.96 lCnOCelZ n o na Seringa: na Seringa:
0:20451 54,01 n-Cl4 L 0.30 ul.
0,183 62,04 n-C16 . < de Split: Razd .
' %4 de Split: Razio de Spht: azdo de Split:
Oles 692 nClé Razdo 0 1/100 1/100
1) 49 > n-
0,137 81,76 n-C22
0,128 87,26 n-C24 Total de Moles Total de M
de Moles otal d€ otal e oles
8{ 18 33(3)2 n-g% I.rfj(;ttiloz (SRK): fnjetados (SRE): Injetados (SRK):
110 , n-
0,107 101,50 n-C30 0,008669 pmoles 0,017337 pmoles 0,026006 pmoles
0,094 105,64 n-C32 ’
0,083 114,10 n-C36
0,075 127,43 p-C40
n-C44
atogrifica: J&EW Scientific DB-1

140,08

Coluna Crom
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s on-line de cromatografia gasosa e colunas

.o vantajosas em comparagﬁo
SFT. Na (maioria dos

E importante salientar
3 andlises em

€s SR
, com a auséncia de condensadores,
o de produtos durante 2

para acimul
¢ reagentes (CO

adas da seguinte maneira: 0
_ () sdo analisados on-line, €

que sa p:
o utilizados vérios apes
dutos da GFT sio realiz

eH
e B
produtos nao-condenséveis (COz ¢ hldrocarbonetos Ci-
tos Cs) sdo coletados €™ yérios trapes,

0s prod
utos condensdveis (H0 ¢ hidrocarbonc
off-line- As desvantagens desta aproxl!

Quantlﬁcag
a altas converso

estud
os, as andlises dos pro

imacao

pesad
08, )
separados em duas fases € anahsados

sd0 m
uitas, como por exemplo: 1) D1ﬁcu1dad

em m.
ais
fases e amostras; (2) Os Reatores

as d .
e catalisadores para © actimulo de
spida © precisd,

Contrar

re::)rrino’ ’anélise on-line de todos produt tos & 18P

. end4vel. Além diss0, 35 calibragdes reatizadas: Jistintas par? da component® presente
das misturas padrdes an: Alisadas, permitem avaliagdo @ antitattva mais completa da
stmbuigﬁo de produtos for ados, bem como, & consumo gds de gintese portanto, deVe
¢ destacar a metodologia experimental adotadas €© injecao direta de todo efluent® gasoso



N

Cq it
¢
%y e M ét 0 d()s
72

33 .
D CUL 3
ISTRIBU LO DAS FRACOES MOLARES DA LAMA REACIONAL E DA

|
CAO TOTAL DE HIDROCARBONETOS

Para
se . P .
Composig~ determinar a distribuicio total de hidrocarbonetos relacionou-se a
a0 da
equa?f)es corrente gasosa com a cOmpoSi¢ao da lama dentro do reator, através de
que re . v .
A presentam apropriadamente o equilfbrio liquido — vapor (ELV) deste sistema:
7=
1
(3-2)

¢ A
M que FADE
i € a fugrlcid d . . . A
acidade do componente i na mistura asosa que deixa o reator € L&
S ca

llga g
€ do ¢
Stag 1y omponente / na mistura liguida dentro do reator. Pela alta ndo idealidade
1Sturas resce: .
reacionais (gds e lama) assumit-se 2 relagdo assimétrica ¥ - ¢ para o equilibrio

h‘qu
1do
=~ Va .
Por, representada na equagdo 3-3, para 0 célculo destas fugacidades:

Vi @C . p =
i ¢, P__xi,},i_ﬁL (3'3)
o sd0, respectivamente, a fragio molar e o coeficiente de fugacidade do
Pone
nte . p Py
! na mistura gasosa que deixa 0 reator, P € a pressao total, x, € ¥ sdo,

S Coned:
ndlg"
Oes .
b de temperatura e pressio reacional.
e e g ..
acordo com a equagio 3-3 a constante de equilibrio liquido — vapor sera:

K2 _2-f" %o (3-4)

i
——

A =

e @ Y g%.p éc
# 6o coeficiente de fugacidade do componente ; como hipotético liquido puro nas
=fHP.

C()nd.

s

QOGS de temper . i do por ¢a
peratura e pressdo reacional, dado pot %z

pmponente ; na mistura gasosa quanto o

Ta
Mo o cocficiente de fugacidade d0 ©
cdo de estado de

Ve. . .
Redijc,. 50 algébrica desta equaga0 de estado com

 Segy,: Kwong (SRK), através da combinag
Suing

€S ex ~ . R
pressées termodindmicas:

=exp| L1, _RT
oL =CXp| — A8
[ RT OJ( P JdPJ

G
8 =exp _Lf o) _RThy-nZ
RT on, V. 4

1

(3-5)

(3-6)




e
-m e e, temperatyy

a do sistema reacional, R a constante dos £ases, v o volume molgr de
Mo 11q uido, p a pres
fat()r d

s&o do sistema, n;
mptesmb;hdade da mistura gasosa.
Este proc.

u "8acidyg, da eqy

0 nimero de moles de  ng mistura gasosa e Zy o

edimento algébrico leva is seguintes expressdes para os coeficj
a¢io 3-4:

0 inf 22 (G-7)
iL :exp[ZL ‘I“IU(ZL—B,')-ﬁ‘—In( fZ J]

L

2405 B M (3"8)
g ~eXp{(a,~1)~~In(Z, B)”"[A?S B] (Zz J}

entes de

‘m Que,

2
m; =0.480+1.574-w, +0.176 - w;
€ i

=]

bap, )(/M)

onente j.
eleocomp
im Metro de in teragio bindria entre o component

al

sturas
4 ©quagio de estado ctibica de SRK para mi

(3-9)
“-z +Z(4- B - B?)- 4B=0
¥

Iiquido hipotético, dado pela menor raiz da
ibili ui

& L re Tesenty o fator de compressibilidade do liq

Uges

es puros:
®Stado ciibicy de SRK para componentes p

(3-10)
\ZZ+Z(A:' ~ B, '"Biz)—A"B" =0
i Que,
Z§ PVG
NTG'ng U Z=— i , respectivamente.

. N
' itilizou-se 0 mode
fquida reacional v
: Jealidades da mistura liquida
de atjy: ara Tepresentar as nio idealida
i

iqui d ana"lo
- -Liqui ) Esta eq
io NR L (Non-Rzmdom wo uid
fepr Sentado p la equaga I 1 L
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independentes da Temperatura

dependentes €
bindrios de componentes. Os

Conté
m cin
determingg co parimetros ajustdveis
0S a parti . ’
partir de ajustes 2 dados experimentals por pares
e HYSYS - Hyprotech [61]. A

Parim,
dmetrog i qe
utilizados
izados foram obtidos 2 partir do softwar

Quacy
oN
RTL possui a seguinte forma:

ZfixG.
]n(}’,-)_. k,,,k ¢ h+ki" x,0y M
j=n T;'k w=h (3-1 ] )

256, §xGe| 25O
W=

Jj=

E
M que;
Yi=C
oefici
ente de ativi
G, = exp[ atividade do componente ¢ 14 mistura liquida dentro do reator.
-7, U]
a,
Tij = M
N kT
Umer
0 total d
e componentes na mistura liquida dentro do reator.
ntre 08 componentes iej.

e da temperatura en

mperatura entre 0

Obs.: &; =0 par

S componentes iej.

ardmet
I
o de energia independent
a todos pindrios).

Pdr
dmetr
o de energia dependente da té

C()n
Stante

NRTL para interagdo pindria (
baixo da temperatura

ubilidade destes
ciente de

ratura critica 2

criticos (tempe
evido 2 paixa sol

Par
a o
l'eacional) s componentes SUPET
utilizou-s .
u-se a lei de Henry para 4 fase liquida, d
ompostos, © coefl

para €stes v
¢ relagdo de equilibrio

C()rn
Ponentes ny 14
ma. Desta forma, considera-
partir da equagio 3-2,4a seguint

S€,

atjy;
]dad N
€ a diluicg
dilui¢do infinita, gerando, &

lf‘lhid
0~ \:apor (equagdo 3-15):
G ~
M que an' f =fiL 2
A“gacidades parciais molares serdo dadas POT°
1E=y,40-P (3-12)
FL
Constaf S (3-13)
Por: te de Henry do soluto i em determjnado solvente j, por definico, € representada
H, ﬁlm : “7’" i (3-14)
tos supercriticos serd representada

\S 1

m
» & relacy
Por; ¢lio de equilfbrio liquido ~ vapor
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(3—15)

y1¢lGP::xH
i iJ
idade parcial

tm
que o ]
coeficiente de fugamdd

també
cm,
determinado pela €

Um
a equagio para a co
{ticos ©

mods
elar as i
as 1 ~
nteragoes entre solutos sU

lnHi j =A+§—+C
= -1n(T)+D'T
T a tempe

em
qlle i
representa O soluto Sup
ry entre jej¢ munidades e
te trabalho 0 solvente oc
m consxdera

de

nteraca
aca
¢io entre i € J- Unhzou-se

entre soluto ©
respectivas C

H
ijéa
constante de Hen

Constay
ntes de interagio (4, B,
xpressa o jun tamente co
vS - HyprotCCh [61}
a temperatura ed

fﬁr
am obti
tidas
as de acordo com 0 goftwar®
cfluent® gas0sOr
ente e com a
1 hﬂna < por

Co
m a C . o~ .
omposicao ;nicial d©
' e eflv
‘o8 'micml

Cite
S
olvente puro. Esta ¢

20 vol
Vv 2 co
esta compOSI
=5 de CO

Pressd
S0

de reagdo, com a vaz
calcula—

C
wHze i
58 .
inserido no reator
Y

seqi
istura total de

Walig
-5
¢a qu«mt\ddde de Agua fof
¢ hidr cocarbon® etos 0
vapor) f

as
Quanty
total tidades de produto
de
dgua n
a mistura reacio onal

E8te
quio
me
Amcq das reagdes 4° form agio
gora,
C
om as quanudade molare® 2
& ecom avazﬁo 0
entdos as ressot
i Ca total dos

Xt
gua,
com
ORLY | a pressdo ¢ remperatur?
» ovam
dog Teage ente pelas equagd®s 2 316
ntes
o e B o cftuer® ©

hig
rDC
ar
bonetos formados
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~DETER o

MINAGAO DO COEFICIENTE DE PROBABILIDADE DE
DO MODELO DE DISTRIBUICAO DE

CRESC
M
PRODUTO%NDT]? DA CADEIA CARBONICA

ANDERSON - SCHULZ - FLORY (ASF)

pela inser¢do ou adigao

de intermedidrios C; com

Se a cadei
a cadeia carbdnica ¢ formada
produtos da SFT serd dada

). Pelo modelo de distribuigdo de produtos de ASF,

Peta digtribg:
ribuigiio padriio de ASF ({30}, (31)
a Equagdo 3-17:

distribyy;
uici :
¢do de hidrocarbonetos pode ser descrita pe
(3-17)

m = (1

n — a) an-l

carbonetos com 7 carbonos nd cadeia divida
aprob

m a equacao 3-18.

€m
que
» My, re
presenta a fragdo mdssica dos hidro
abilidade de crescimento

Pelo nig
numer
0
de carbonos desta cadeia, - O fator o representa
finido de acordo €O

da
Cadej
la car A N
bonica, independente de 7 sendo de

R
@=—-+ (3-18)
B R, +R
M que g ’
» € R, sdo as taxas de propagagao © terminagao, respectlvamente
Teaci, Calculoy-se este fator para @ mistura gasosd de produtos e para toda misturd
na ) ~ i
®Xperi I (efluente gasoso mais lama dentro dO reator), araves das fragocs mdssicas
IIm, . . A
h‘qUid Chtais da fase gasosa ¢ das fracoes massicas da misturd total, estimadas POr equilibrio
0y, Ca
Vapor. Assim, realizou-se uma regressao Jinear de acordo com Equagdo 3 19.
In (3-19)
(m") =ln(1'a’)+(n—l)-ln(a’)
ntervalo de

Um |
Droduto elevado coeficiente de correlagio (mator que s . -
i n
G os quais representam hidrocarbonetos na faixa da gasoll
Rcsultados ¢ Discussoes

Cal
Cul
adg
S ~
Para destes fatores estdo mostrados na se¢d0
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35
~ESTIM
ATIVA DO MODELO CINETICO

7. o balango de massa de um reator em leito de lama

Confi
or sseuti
me discutido no Item 2.7.2,
a forma, as taxas experimentais de

€r modelz
delado conforme um reator CSTR. Dest
for

am determinadas de acordo com as

Umo d
e CO
e
de H,, por massa de catalisador,

Bauaes
Magdes 3-20 ¢ 3-21

- .0
Yoo = K"_(_j_CQ;_)g_LLO-[:mols
W:{ll A ’ g(‘{ll (3-20)
- v, -C?
ro=_0 - X
1, 20 i " | mols 3-2
. W g (3-21)
m que cat cal
Vorepresenta = Yo . ; 0
a vazdo volumetrica inicial da carga reacional €m L/, Cy € Cgo as
e Xco @8 conversoes de Hz €

Cent
ragoe
S mo « s s
lares iniciais dos reagentes em mols/Ls X,
dor utilizada em
de consumo de gds

delos de

Co
Ctiv
amente e, W, a massa de catalisa
modelos cinéti

s de cobalto,
[80] € Schulz e va
pnnc1p10 o mecani

cos para 4 taxa
destacam-5¢€ os mo
n Steen [83],

Ve .
rificam-s :
-se na literatura diversos

de
Sing
Cse (_
Co+H, ), em que, pard catalisadore
'echowskl

Sarup € WOi9
mecanismo carbeno, 2

Rau
lavyg
ma e Van der Baan [84),
$mo

ldo
Cstas
e
quagdes serem derivadas do

se de cobalto-
modelaram O

*2iong]
r}:‘“s plausivel para catalisadores ¢ aba
autavuoma e Van der Baan (84] € sarup € WO jCiCChOWSki [80]
icos de Lang™ muir — Hmshelwood _ Hougen —
intrinseca seria a

axa reacwnal

Jecular, respectivamente. J
ficagdo de uma etapd controladora pard at
A $ intermedizirios

e
ISm
0 reaci
cional através de modelos cinétic

atso
Maggy 4 ), assumindo que a €tap? contr
0 m
Sehu, ey ondmero ¢ a reagio superficial bimo

rolador dat
4 os aufores

axa

aram a simpli

an S
teen [83] ndo aplic
mecanismo

en
o para 0 de . .
senvolvimento das express es

23
©3-24
» 'espectivamente.
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-E
_r .k ek - Py Feo .
CO+H, — — 3

_ Emlr
dds,

(+K,, ¢ ™ Py

-E
~Teo+n, = ‘—————/—E‘k 2

14K, ¢ Feo

- 3/2
Eg PH; PCO
ekl

Py

I L (3-24)
“Teosn, = 2

=By
Jiloa”

1 K RT PCOPIIZ
+ ad e )

Pnlo

At perimental de consumo de ambos reagentes (—Tp.y,)» Ulilizada na
axa ¢€Xx

estimativa dos parametros das equagdes de taxa reacional 3-22, 3-23 e 3-24, foi determinada

somando-se os valores obtidos das equagdes 3-20 € 3.21. J4 as pressdes parciais de CO, Hs e

i de leito de lama.
H,0 foram calculadas a partir do efluente gasoso que deixa o reator

R

r
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CAPITULO 4 - RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 - ,
SELETIVIDADE DA SINTESE DE FISCHER - TROPSCH

. A Tabela 19 mostra as seletividades obtidas € 0S valores de o, da fase gasosa e da
Mistura total de produtos, para as diferentes condigoes experimentais. As seletividades para os
Produtos com mais de cinco carbonos ma cadeia estdo mostradas na Figura 31. Um
Cromatograma tipico da andlise destes hidrocarbonetos (Cs") estd representado na Figura 32.

a unidade experimental da FEQ

amento experimental, o que ¢ recomenddvel para

f Devido a limitagdes d /UFU, estas condigbes ndo
oram definidas de acordo com um planej
Uma otimizagfio do niimero de testes € para uma andlise mais compreensiva dos resultados
a auséncia de ¢

da manualmente (escala em mL/min)

obtid T
0s. LimitacGes estas que compreendem ontroladores de fluxo para a
al foi ajusta

ahme ~

n . .
tagdo gasosa de gds de sintese, 2 qu
contar que, esta vélvula micrométrica era

p()r mej s .
eio de valvula micrométrica (escala L/h). Sem
lizada para o aquecimento das

Ope .
Perada manualmente na temperatura de 250°C (temperatura utt
tUbu ~ ’

lagdes da unidade das valvulas V2 € V3 2 entrada do cromatégrafo gasoso).

1009 - [ OT =180 C; P =20 bar; WHSV = 0,194 Li(h ge2)
v = 0,105 L/(b gea)

0T =190 C; P =20 bar;
gy =0,081 L/h geat)

909;-1-| OT=200C;P=20 bar, WH
| mT=210¢;P=20ba5 WHSV =0,000 L/(h ge2h)
8004 |-~"| 0T =220 C;P=20bas WHSV = 0,060 L/(h geat)
0T =200 C; P =10 bar; WHSV =0,054 Li(h gead)|
WwHSV = 0,081 L/ geat)

~| @T=200C;P=28bar

Percentagem molar

C12-C20

¢c5-C11

Temperatura € WHSV na Seletividade da SFT

Figura 31 - Efeito da Pressdo,
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my
€04

a0 ,

t ity

S &0 g0 Fiin e
Andlise dos Hidrocarbonetos com mais de cinco
. +
s na cadeia (Cs")

Figura 32 — Cromatograma Tipico da
carbono

Tabela 19 — Seletividade da Sintese de Fischer — Tropsch en fung:c?o da Temperatura, da
Velocidade Espacial Mdssica ¢ da Pressao Reacional

Scs Scoz Sca-c4 Scs+ Ogas  Ootal

WHSV (L/g../h) T (°C) Pr(Bar)
1,772% 2,406% 92.612% 0,75 0,90

0.194 180 0 3:209%

0.105 o 20 4w 28TE 4102% 88276% 074 082
0,081 200 o 2.83%% 2736% 2607% OLTR% 092 125
0,090 210 o os% 1200% T 70976% 087 1,03
0,060 220 20 5484% 11,038% 2804% 80,674% 0,93 1,20
0,081 200 28 0287%  0:236% 5610% 93867% 095 161
0,054 200 0 6136% | L014% 7.050% 75800% 083 1,06

/i versus ) das distribuicdes dos produtos da SFT,

Os gréficos semilogaritmicos (Wi
ntados nas Figuras 33 a 39. Um distin¢fio entre

tm ~
Cada condigio experimental, esta0 represe

crescimento da cadeia carbbnica, o, para a mistura

0s vy e
alores do fator de probablhdade de .
otal (gds que deixa o reator mais o

gas 1 rat
0sa que deixa o reator de leito de Jama e para & st .
LV, é observada ¢ uma estimativa destes fatores é

liqy;
Wido dentro do reator), calculada PO E
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dos na faixa de gasolina. Portanto 08 valores de a

a faixa de produtos.

10%Co/Nb20s, uwma distribuicdo de

feita .
para os hidrocarbonetos forma

dis onivei
poniveis na Tabela 19, foram Jeterminados para est

Pode-se observar que, pard o catalisador

m todas condigdes €xp
a diesel, foram alcancadas, gerando assim
k

n-Schulz-Flory (ASF), conforme mostra

produtos bastante estreita foi obtida € erimentais avaliadas. Altas
principalmente par
30 de Anderso
e Clacys € van Steen [73
a, atilizando um catalisador ‘eggshell’ de

seletivi
letividades para gasolina ¢,

desvi e
0s positivos da distribuicdo padr
] obtiveram resultados

as [
igura 33 a 39. Peluso et al. (19]
e em leito de lam

Seme
Ihantes em reatores tipo Berty
ado, respectivamen

Corz

r . .

e um catalisador de cobalto impregn te. Estes resultados permitem a
agdes por trans

Co/Nb20s.

feréncia internd de massa nos experimentos

verificach
caciio de auséncia de Jimit

realiz
ados com o catalisador 10%

uigao Total de Produtos

& Distrib
dutas na Fase Gasosa

A Distribuicéo de Pro
——ASF TOTAL

01

agot |

ait; 0.0011 _________________________________
A
A A
N
0.00001 | 12 1 1 1
0
, ? ) : i Reaci ] Total Mi
igura 33 — Distribuica SFT na Mistura Reaciona otal e na Mistura
a 33 — Distribui¢do d¢ Produtos dea: 7= 180°C, p = 20bar, WHSV =0,194 L/gca/h.

aso . .
sa que deixa o Reator de Leito d¢
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0.1 "
“ + Distribuigéo Total de Produtos
4 4 Distribuigdo de Produtos na fase Gasosa
A —— ASF TOTAL
4
~—— ASF GASOSO
001 4
m;
0001
00009
0

istura Reacional Total e na Mistura

s da SFT na Mi
C, P = 20bar, WHSV = 0,105 L/gca/h.

Figura 34 _ Distribuicd Produto
Distribuigdo de Pro T = 190°

asosa que deixa o Reator de Leito de Lama:

01 + Distribuigéo Total de Produtos
a Distribuigdo de Produtos na fase Gasosa
— ASF TOTAL
—— ASF GABOSO
001 e ¢
&
4
O Y T
n;
00001
A
O e "
A
0o 16 18 20
Coo1 10 12 14
8
2 4 6 ;
7T na Mistwra Reacional Total e na Mistura
WHSV = 0,081 L/g q/h.

Figurq 35 Distribuigdo de Produtos da L?T _ 200°C, P = 20bar,

aso . . X
5a que deixa o Reator de Lelt0 e L4
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o1 T « Distribuigdo Total de Produtos
4 Distribuigio de Produtos na fase Gasosa

—ASF TOTAL

——ASF GAS0SO

O TR
B LGEEEREL PP PLERC L b

B 0001

00001 {

000001 l_/__—_——'
10 12 14 16 18 20

o 2 4

dutos da SFT na Mistura Reacional Total e na Mistura ”
C, P = 20bar, WHSV = 0,090 L/gcalh. :

Figura 36 — Distribuicdo de Pro
y de Lama: T=21 0’

asosa que deixa o Reator de Leito

o + Distribuigdo Total de Produtos
4 Digiribuigdo de Produtos na fase Gasosa
——ASF TOTAL
_—ASF GAS080
-------- -0------------.___
001 .
”‘i N T
----------------------- VPR
00001 4 -- 2
Poe0or - 10 12 14 16 18 20
0 2 4 6 8
i
; Reacional Total e na Mistura
Figyy, ey e Produtos da SFTna Mistura o 60 L7
a 37 — Distribuigdo de Fro 220°C, P = 20bar, W =0, -

a50sa que deixa o Reator de Leito de Lama: T =
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01 [~ « Distribuigso Total de Produtos
A Distribulgdo de Produtos na fase Gasosa
——ASF TOTAL

~—ASF GAS0OSO

001

Doot 4

00001 .‘
0

Figura 38 - Distribuicdo de Produtos da SFT na Mistura Reacional Total e na Mistura

as0sa que deixq o Reator de Leito de Lama: T = 200°C, P = 10bar, WHSV = 0,054 L/g./h.

+ Distribuigdo Total de Produtos

A Distribuigéo de Produtos na fase Gasosa
—— ASF TOTAL
—— ABF GAS0S0

B U

o001

0001

0.0001 4

m
0.00001
0.000001

0.0000001 J

000000001

UDOUOOUUD‘] l

; ional Total e na Mist
Figura 39 _ Distripuigdo de Produtos da STT nao]‘o{’fsctu;af oo WHSV = 0,081 Lig. /i
S0sa que deixa o Reator de Leito de Lama: 1 = 2 ’
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Observa-se que, com a elevagio da temperatura de 180°C para 190°C ocorreu um

aum ..
ento na seletividade de metano de 3,209% p
carbonetos leves (C2-C4) de 2,406% para

ara 4,725%, na seletividade de CO, de

1,77 07
2% para 2,897% e na seletividade de hidro

arametro de crescimento da cadeia carbonica
el

4,102
%. Nota-se, também, uma diminuigao no p
anto para a mistura total de produtos (de

Q,t .
anto para a mistura gasosa (de 0,75 para 0,74) qu
uigdo na se

te comportamento foi observado também

0,90
para 0,82), e conseqgiientemente, uma dimin Jetividade de hidrocarbonetos
Mmaj

IS pesados (Cs*) de 92,612% para 88,276%. Es
po

I Van der Laan e Beenackers [4] para catalisadores de cobalto, ruténio e ferro, através de

Uma revics , .
arevisio da literatura sobre cinética € seletividade da SFT, por Dr y[21] e Hurlbut et al.[22]

ar . i
Para catalisadores de cobalto € por Donnelly ¢ Satterfield[23] e Dictor e Bell[24] para

Catalisadoreg d
e ferro.
a de 190°C para 200°C, nota-se um

Entretanto, aumentando-s¢ 2 temperatur
e: ocorre uma diminui¢do na seletividade

com

6] . . .
Portamento inverso ao mencwnado anterlorment
C4) de 4,

casionado por uma elevacio em ambos

arbonica, de 0,74 para 0,92 na mistura

de
metano de 4,725% para 2,834% e de 1eves (Co- 102% para 2,697%, e um aumento

na ..
seletividade de Cs* de 88,276% para 91,732%: ©

fatOr 1
es de probabilidade de crescimento da cadeia €
m

o que propicia um maior tempo de

8350sa e de 0,82 para 1,25 na mistura total. Tal comportamento pode ser explicado pelo

Tneno R ~
r valor da velocidade espacial da alimentagao,

residéne; .
€ncia no reator de leito de lama, jmplicando em
em

uma seletividade mais elevada para
hig :
focarbonetos mais pcsadOS e, conseqﬁentemente, um valor mator de a. Peluso et
aLf1¢ . , 0
[19], Kuipers et al(25], Tglesia et all27] € Tglesia

inflyarn.:
flugncia go tempo de residéncia na seletividade de produtos da SFT.
se a temperaturd de 200°C para 210°C e 220°C, na

feito opost

al.[28] também observaram esta

Em seqiiéncia, aumentando-
o da temperatura ¢ do tempo de

DreSS~
a0 de 2 0
Obar, ObSel va-se, nov amet 1te, <

rocarbonetos € nos fatores de probabilidade de

resid»\ .
(93 “ . M
ncia nas seletividades dos hid

Cresgj
Imento da cadeia carbdnica.
oc e em WHSV de 0,081 I_/gm,/h

o 200°C para 210

rescimento da cadeia carbonica, representado pela

p Uma elevagiio na temperatufd d
ara ()
090 L/g ./h acarreta em um menor €

diminyies
iligio dos valores de o (de 0,92 P2
e de me

) ¢ pela diminuic?

0,87 na mistura gasosa € de 1,25 para 1,03 na

tano de 2.834% para 9,789%, pela maior

misn .
Ira total), pelo aumento da seletividad
o da seletividade de Cs*, de

Selativ,:
Clividade de leves (de 2,697% P2 7,169%

9]’7
32% para 70,976%.
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No
entanto, aumentando-se a temperatura de 210°C para 220°C e diminuind
0-se

WHSY ¢
b e 0,000 L/g../h para 0,060 L/gea/h, nota-se um crescimento maior da cadeia
Onica, justifi
a, justificado pelo aumento do tempo de residéncia e pela diminui¢@o da razdo Hy/CO
< 2

dentr
0 do
reator, de acordo com Puskas ¢ Hurlbut [40]. Estes autores observaram que e
m

tem

COmpf;raturas éuperiores, elevadas conversoes de CO sdo atingidas e, desta forma, de acordo

diminmestrfquxometria da reacdo de formacdo de hidrocarbonetos via SET, a razdo H./CO
até um nivel que favorece a formagéo de produtos de elevado peso molecular, mesmo

e maior crescimento d

3 pa mistura gasosa € de 1,03 para 1,20 na
de 70,976% para 80,674% e pelas menores
erimento 4 210°C.

her — Tropsch (SFT)

em te
mpera : :
peraturas mais altas. Est a cadeia estd representado pelos

Major,
es valores de o (aumento de 0,87 para 0,9

:;::?d:tal), pelo aumento da seletividade Scs+
es de metano (5,484%) ¢ de leves (2,804%) em relagdo a0 €Xp
O efeito da pressdo de reagio na seletividade da sintese de Fisc
200°C. Van der Laan € Beenackers[4],

Pode

ser . :
observado nos experimentos realizados a

déncias discutidas a seguir.

Dry[2
[21] e Hurlbu et al.[22] observaram as mesmas ten

Obar para 2(0bar € mesmo diminuindo-se o tempo de

/h para 0,081 L/gea/h, a seletividade

de metano, CO; e leves, diminuem

Com 0 aumento da pressdo de 1

residéne;
NCla com um aumento em WHSV de 0,054 L/gcu
as seletividades

Scs, ¢
+ aumenta de 75,800% para 91,732% ¢
ara 2,736% € de 7,050% para 2,697%

de ¢
136% para 2.834%, de 11,014% P
se uma elevacio de o pard ambas

rimental € de 1,06 para 1,25 na mistura total

de mente. Desta forma, observa- misturas avaliadas:
0.83 para 0,9 -
.92 na mistura gasosd expe

Calcula d
apor ELV.
a 28bar com 2 mesma velocidade espacial, em

Uma elevagiio na pressdo de 20bar par
o de metano & CO2 (0,287% e 0,236%

~

rmaga

3,867%: Jigeiramente superior & seletividade

h, leva a uma minima fo

torng de 0,081 Lk
de 9

resp .
ectiv ]
amente) e a uma seletividade Scs+

car
S
Cs+ de 92.612% a 180°C, 20bar € 0,194 L/gca /h entretanto, com uma maior formacio de

ostrado na Figura 31. O valor do parimetro de probabilidade de

diese]
(Ci2-Cyp), conforme m

tescy qsosa €X
C1 1 i
mento da lei 1 ALl a a mlstura g S perlmental (agas)

a calculado par
(Ootal)> calculada por ELV, de 1,25 para

Ume
L ntou de 0,92 para 0,95 € para a misturd total
°C para 210°C, leva a um aumento da

a temperaturd de 190
diminuindo-se o WHSV de 0,105

ra 12,065%; mesmo
¢ 20bar part 28bar, na temperatura de

Uma elevagio de 20°C, d

Se]et' .
" Vidade de CO, de 2,897% PA
b o )
v para 0,090 L/gea/h- 14 elevando-s¢ & pressio d
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etividade de CO de 2,736% para 0,236%. Pode-se concluir

200°C
» ocorre uma redugfo na sel
te dependente da temperatura ¢ sofre menor

€ntao
o , que a seletividade de CO, ¢ bastan
Influéne;j
CIa ~ . . .
da pressio e velocidade espacial, respectivame

formacs
macgdo d
e R . -
CO, ocorre devido a reagao de desativagdo de Boudouard, que gera a
o de coque, em catalisadores de cobalto, ocorre

nte. Em catalisadores de cobalto a

formacéo

de
coque . .
. que. Portanto, desativagio por formagd
M maj
Or pr = N
proporcdo em processos 4 temperaturas elevadas e menores pressoes.

ye, em sistemas reacion
o em niobia, elevados valores de a e altas

. . i
o Assim, pode-se concluir g ais de leito de lama para a SFT
1Zan i
do catalisadores de cobalto suportad
na e, principalmente de diesel, sédo

seletivi
vidad : ; i
es para hidrocarbonetos na faixa de gasoli
ores € em pressoes mais

alCan
¢ado L : i
s em condigoes de temperatura € velocidade espacial men

elevadas_
s de distribuigdo de produtos na fase

Praticamente todos os graficos experimentai
o de ASF (Ver Figuras 33

gasog

aa , T N
presentaram poucos desvios em relagdo a distribui¢do padrd

entos relativos de metano € desvios negativos

a39), L
)- Os principais desvios foram altos rendim
deia. Algumas distribui¢des da fase

na distribyjcs

stribuigdio de produtos com dois carbonos na ca
50 na inclinagdo da reta par
guras 34 (190°C, 20bar), 35 (200°C, 20bar)

gasos
a apr i :
presentaram uma pequena varias a produtos com mais de

doze
s Carbonos na cadeia, como por exemplo, as Fi
6(210°C, 20bar).

No entanto, todas distribuicoes de
ram-se bastante €
xceto a 180

produtos calculadas por ELV para a mistura total

positivamente da distribuicdo de ASF

de
ambas
as fases, desvia
oC e 190°C), valores de o, superiores

apre
sent i
ando, em quase todos experimentos (e
o e quantitativo. Porém

ﬁ uH'

lda . . . 2.
de. Logicamente, estes valores ndo possuem 51gnlflcad0 teoric

m, em Seus estu inclinagdes positivas para suas

mplo, Peluso

aram também, desvios relativos a

algy
ns ;
autores obtiveram també dos,

distrity:
1byies

Ui¢des de produtos da SFT, como por exe
otal apresent

¢do de produtos C,.
ando a SFT em um reator de

etal [19] e Hosseini et al. [29].

Est
S dictritian

Istribui¢des obtidas para 2 mistura t
na distribu

do semelhant€ avali
s com catalisador de cobalto. Estes autores

elev
ad() . .
S rendimentos de metano © anomalias

Fan et al, [44] obtiveram um resulta

lej

© de Jama ¢ em um reator trickle bed carregado
FT seguia a
e liquida do reator
bservou-s¢ uma distribui¢do anti-ASF,

distribuigiio padrio de ASF para as

ulr T
am que a distribuigdo de produtos da S
trickle bed. Porém, para a

res e para a fas

fag
€S

8asosas de ambos reato
e lama, O

rea9~
40 ¢ .o ;

m fase liquida no reator de leito d
netos mais pesados. Eles consideraram duas

COn]
u : .
Ma major formagio de hidrocarbo
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distribuics
u . . ..
1c0es de ASF distintas para representar as seletividades reais observadas na fase

liquid
a . ~ : 1 10 Y 1 1 109 1

do reator. A combinagdo destes dois &S levaria 2 distribui¢do anti-AS
positivos da distribui¢do de produtos

F observada.

Diversos estudos apresentam, também, desvios

de A ) .
SF para hidrocarbonetos acima de Cs ([19], 125}, (291, [36], {371, [401, [41], [451, [46]

[47))
. Antes de se avaliar as causas tedricas destes desvio
o controlada €

s, deve-se considerar as dificuldades

andlises quantitativas precisas de

extr
[xtlemas em se obter uma experimentacd
odos produtos, dos gases até as graxas. Mesmo com a metodologia de andlise on-line dos
erdutOS reacionais, utilizada pelos autores desta dissertagdo, nao seria impossivel que alguns
estes desvios reportados foram causados por falhas em andlises ou experimentagdo ou ainda,
dutos da SFT. Neste sentido, de acordo com

Por um:
o ma amostragem ndo representativa dos pro
ICtor : .
e Bell [48], a amostragem da fase gasosd proveniente dos produtos da fase liquida dos
para a SFT, devido ao holdup transiente

I‘Eat()r . 1
es (lama reacional) pode nao ser representativa
]ama reacional. Puskas e Hurlbut[40]

dos

r /2
Produtos de elevado peso molecular na fase 6leo da
gasosos pode ser uma fonte potencial

avaliar
am que a injegdo de amostras € cromatografos
dem ndo evaporar comple

amostragem, com menor didmetro
k]

de e
Iro
S. pOr exemplo’ produtos pesadOS po tamente na temperatura

do in;
nje . ~
jetor ou ainda, condensagdes 1nas rubulagdes de

podem

causar amostragens nao representatvas.

unicdes dos produto
s, em todos 08 experimentos, foi calculada

Além disso, apenas as distri s da fase gasosa foram obtidas

®Xperimentalmente. A distribuigdo total de produto
for ¢quilibrio liquido — vapor (ELV) a partir dos dados €Xpe
®Mperatura ¢ pressdo) da mistura gasosd Jda SFT. Portanto, mesmo com a utilizacdo de
ara predizer, com P

amostragens ndo representativas dos

rimentais (vazdo, composi¢io
K

C()rrel - .
a . , fo, as idz
agdes termodindmicas mais robustas P recisio, as fugacidades de

amb
aS Q 411
as fases, lama e gasosa, falhas em andlises oU

rimativa errada das composigdes da lama reacional

pr()du

t

0s gasosos podem ocasionar uma es
dados experimentais da lama

total. Sem contar que,

ntemente, da mistura reacional
modelo termodinimico adotado para os

o do

sch (SET). Assim,
recisdo que O modelo termodindmico

feaci
10n 5 idaca
al sdo fundamentais para 2 validagd
como estes dados niio foram

s

Aleulos de EILY na Sintese de Fischer - Trop
Ode afirmal' ap
m um reator de leit
ter sido gerados por uma

adquiy;
Irid . -
0s experimentalmente, nio ¢ P

Utiliz
a .
do possui para prever o ELV que 0corre €

50 de ASF poderiam,
acional, calculada po

o lama para a SFT. Desta

fOr
Mg )
» estes desvios da distribui¢ tambem,
r equilibrio liquido —

imp .
Tecigsy . . -
$30 na estimativa da composi¢a0 da lama 1€

Vapor,
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tedricas para oS desvios de ASF observados, Puskas ¢

Parti :
rtindo para as justificativas
para mostrar que 2 multiplicidade de

Hurlb
ut [4

[40] apresentaram argumentos € informagdes
o’s, ¢ a unica justificativa 1a

%0 2 distribuigdo padrdo de

zodvel para os

fatores .

desvios de C.r.eSCImento da cadeia carbonica,

ASE, paz:)s““-]os das distribuicdes de produtos da SET em relag
a faixa de hidrocarbonetos com mais de cinco carbonos na cadeia (Cs).

a e em seus da

ente corretas e que, 08 desvios

Bas
ead I .
0s em uma revisdo da literatur dos experimentais, estes autores

COnclu,
Iram ) ~
que as equagdes de ASF estdo fundamentalm:

os por consideragoes cinéticas e pela

ocorrid
0S Do o
podem ser, quantitativamente, justificad
50 de ASF é vilida somente

Cineticamente, 2 equag
o idéntico € constante em

podem ser atingidas e

Ocorrénci
€Nncia ..
de virias reacdes secunddrias.
cada sitio

ambie .
nte ,ye . L. .
cinético microscopico possa €T mantid

e estas condigdes ndo

Seo intervalo destes fatores €
s da SFT.

Cataljti
co

da SFT. Estes autores propuseram 4t
res 0. € produzida.

a distribuigao de produto
o constifuem uma

T es 5 -
ta razio, a multiplicidade dos fato

Cstreit
0, um ]

simples o pode descrever suficientemente
os de log(wy/i) Versus i nd
de ASF. Desvios adicionais da distribuicdo

finicos. Destas reacoes, destaca-

s. A hidrogendlise

Porém

reta ar’) rp ara um amplo intervalo de oU’s, 08 grafic
esentando desvios da distribui¢d padrdo

s de produtos ole

arbonicas adsorvida

Outras reag0es secunddrias

de ASF g5

F sdio causados por reagdes secunddria
nas cadeias €
a de metano.
o suficiente nas dis

Se o
4 In¢
or ~ .
poragiio de olefinas C—Cs

Secunds4
nddri
a - .
pode causar uma formagdo excessiv
tribuicdes de

Prov
avelm. i

ente ocorrem, porém elas ndo causam impact
r vaporizagdo anfes da andlise

s secunddrias que

Prod
Utos d;
a SFT nas condigdes usuais d¢ reagdo.
Hoscein:
osseini et al. [29] atribuiram estes desv

Off‘l.
Ine .
, Te )
alizada por estes autores 10 cromatografo 823
abilidade de crescimento

aa combinagdo dos produtos de varios

ar a amostra a
mo possibilidade para

ios 2 perdas PO
ou 2 reagde
da cadeia carbonica, O.

0S0,

levars
arlam
a
um aumento no pardmetro de prob

| motivo seri
ser analisada.

Em
relacio .
640 a estas perdas, 0 principa

g¢ on-line €O
es secunddrias, este
o de olefinas nos

gia de andli
go as reagd s autores
as de readsorgd

ar. Geralmente acredita-

No
ent
e, deve-se destacar 4 metodolo
ela

Tedyes
ucy
0 de ¢ .
amostragens nao representatlvas. Emr

jllnta
Mmen . .
te com Pichler ¢ Schulz [42] sugeriram

s de maior massa molecul

m o tempo de residéncia nos

Sitig
S de
c -
obalto foram maiores pard olefina

Se
Que
a probabilidade de readsor¢i® de olefina$ qumenta €0
al. [43] concluiram que 2 elevada solubilidade de
qumenta o tempo de

pOrOS
do catalisador. Schulz et
a fase Jiquida durante @ SFT,

hig
Tocarh
onetos de alto peso molecular 1
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o caso de olefinas, permite @

o que,

con
tato destes produtos com 08
jor quantidade de parafinas ©

ocorrénci
ncia mat .
aior de reagdes secundaﬂas, resultando em uma ma

a0 contrdrio de Iglesia et al. 1271,

em u
m mai
or valor de 0. Portanto,
a reacional, a0

olubilidades destas na lam

atribui

iram es .
esta mator readsorgao Je olefinas, &
proposto pelos altimos

invés de j
e justifi . difusional
justificar por limitag0cs difusiond!

autores.
ano, Wojciechowski 361 e Sarup ©

E
m relacdo aos elevado
(ficadas com 0 uso

W()' i
JLl ~ R

echowski [37] modelaram a distribuiga0 de
o de pohmenzagﬁo e

de .
exci:?jbﬂidades de terminagao da reagd
e v o de metano foi descrito por um parfimetro separado o para 0 qumento 2 pl’Obablhdade
inagdo em precursores C. gchulz €t al. [38) assumird sito catalitico diferente
I:ara a reagdio de metanagio tentando explicar @ fo agh excessiV de metano observada em
hz‘ltahsadores de cobalto em gm feator {eito de lama- S gundo puskas © Hurlbut (401,
C1droge“61ise cecunddria pode ocorres © (alisadores P SFT. Em catalisadores d¢
obalto para a SFT, & dificil atribuir vIP rocesso sponsivel P aumento 42 produgao d°
gentes 1OS catalisadores

gftios ativos pre
metano ([38]) ou ainda,

dimento de metano ¢ mais
do metan® ({361, 37D-

a prmcxpal razdo pard as

de eteno

met;
Podi: ree::n?ualquer situagdo. POT exemplo;
em ausénci ar er.“ determinada fase ativa d¥
Provivel a de limitagoes dlfusmnms de m
devido ao aumento da mob1hdade su
anomali Reagoes secunddrias gio, f1e eqil o
Nhas as na distribuigdo d° produtos 5 Ges estdo: ?
Secu:::de‘ds carbonicas crescentes: (i) i cdo de eteno, (11
ana de eteno € (iv) hldrogenag |
(hidrogeKuif)erS et al. [25] concluira™ qu | ?coirzn:jp“cagao .
Cstes nacao, reinsercao, hi drogenohs o ¢ “r
olefy desvios da distribuig?O de A De a0 ordo o™ gstes autoress 1eag
Dbs::S em catalisadores 4 ferr0, cobalto © o rutént @ responsd
m catad.as A reagio secunddria mais imP r ' " e
alisadores de cobalto. esultand® o . 4o pro

Carha
arbdnicy,
ara catalisadores

Entretanto, patzlaff €t al. [

Sored .
¢io e incorporagio de { -alcenos 1nao
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entos sugeriram, também, que estes

de dois diferentes mecanismos de
istribuicdes de ASF

deSVi()
s da distribuics
a distribuiciio de ASF. Todos 08 seus experim

desvi
108 da distribuics
distribuicdo de ASF seriam conseqiiéncia
icdo de duas d

Cresci
1ment
o da : A
cadeia carbonica, causando uma superpost

¢Oes de numero de am representadas

disti
ntas, C
. Conseqii ey
por ety qiientemente, as distribui carbonos seri
superposigo.
Claevs
eys e van Steen [73] estudando

leit
ama agi .
gitado mecanicamente, também observard
olina (Cs —
e conclufram que estes d

s C; nas cadeias

a na SFT, em um reator de

a influéncia da dgu
distribui¢do

m desvios positivos da
Cyy). Eles justificaram estas

de AS
E com di
» Com eyt
distribuicoes estreitas na faixa de gas
esvios

ecanicisticament
o de mondmero
41]. Uma rota adicional de

distrj
ribuicg
oes .
¢Bes pela re-insergdo de olefinas & I
rporaga

atzlaff et al. [
qual consideraac
ar, foi proposta por estes

ndo
podem
ser explicados somente pela inco

ads .
Orvid
as
, concordando, entdo, com 08 qutores P
ombinagdo de

élise reversa’, &

f()rm
acdo d
e produtos, denominada “hidrogen
massa molecul

doj
18 radicai
1cais a .
Iquila para formar as parafinas de maior

autg
res [73)
s das distribuic0es de produtos em relagdo 2
s seguintes raz0es:
por uma amost

POr
Bistripy; tanto, os desvios observado
1¢d0 padri
padrio de ASF podem €T explicados pela
ragem nao

s cromatogréficas ou ainda,

[ ]
Por falhas em andlise

representativa dos produtos da SFT,
* Por uma imprecisdo 12 estimativa da composi¢do da Jama reacional, calculada
por equilfbrio liquido — vapor (ELV), ov ainda,
*  Por reagdes secunddrias d¢ olefinas que dependem O comprimento da cadei
da probabilidadc de crescimento da

m acréscimo
do pela 00 adicionais

ataliticos distintos.

sultando em U
de n justifica rréncia de rotas

FT em sitios €

carbonica (n), re

cadei
adeia (@) com o aumento

para a reaciio de polimerizaga da$S
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20 par
a reagao
reagentes (7, +H~) ao longo d

~ . , 1nici
ocorréncia de wm perfodo

gtes autore
Jacob Segundo €
romportamento {0 b o {izand0 reator mel articulas de cobalto 10 jnic10
iz
: 05), utilt odas P - da pelo
Puporiado em alumin® (CO/Ah  spificant® crest n dor d cobalto, ]usnflc
1 3 .dO ao Slgn atahsa 0
esta desativagiio ocorre devk

. " ao
: interzag
da reagfio, ou seja, devido uma 8 e
e 20 P a ﬁO.
excesso de dgua no INIC10 da reag e
i M < b em um
Sistema reacional, fo1 alcangado

de reacdo).
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50
2.00 4o
0.00
’ ° *° ® T® Je reasdd
te
om 9 )
. {0 ~Tco+H2 i (axa de reagao c
. — Variag¢ o de 1 o
Figura 40 estaciO™ _ Estes d2
[ - caclona .
s valores g cada cO" jgao 0,323¢ 4-24 pard
0 a3
A Tabela 20 represen® oso 40 eator & das Fquagdes
as oS
33 Pressies iais NO cfluente 2 S cinétt
parciats odelo
s M

. atjva dO
oram utilizados para a estimatiV

~Tco+!z ):
ntese (Teo
axa de consumo de gis d° sintes (
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jais na saida do Reator para cada condig¢do

Tabel
a 20 — Taxa de Reagdo e Pressoes Parc

experimental
- —
— Teo+H,
Pco (Bar) Pm (Bar) Pmo (Bar)

WHSY
(L/gea/h) T(CC)  Xco  (mols/gealM)

\
2,10 6,35 10,44

&ig‘s‘ 80 0,603 6.168
0.081 190 0,608 3470 1,31 ;70 13,03
0.090 200 0,518 1,970 1,61 3,59 14,19
0.060 210 0,337 1,059 2,33 4,95 11,80
0.081 220 0,498 0,806 1,17 3,78 14,31
_\0’0 s 200 0,508 2,063 2,13 6,61 16,41
. 200 0,881 1,097 0,14 0,56 8,35

calculados pard os pardmetros cinéticos das
ntes de correlagdo,
as distribuigoes de
], 3-23 [80] € 3-24 [83],

A Tabela 21 representa 08 valores
obtidos por andlise de

Equacg

aco 9

§oes 3-22, 3-23 ¢ 3-24 € 08 respectivos coeficie
3 mostram

nagdes 3-22 (84

Tegressy
$$30 nio 1i p
nio linear. As figuras 41, 42 ¢4 resfduo para 0S

Mode]
OS M
cinéticos representados pelas ¢d

T .
-E
Y k-e® - Py Feo (3-22)
co+n, — = 3
—Emls
+K, e Feo
£
ok e Py Poo (3-23)
O+H, —
1+K, e ™ Feo
_E 3/2
k eﬁ.fﬁz,{)cﬁ
P (3-24)
=T — H,0
CO+Hy — - 2
~E, Pco p"2
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Tab N .
ela 21 — Pardmetros cinéticos es

et

timados para as equagoes 322, 3-23 ¢ 3-24

Ka(Pa') Ea (kJ/mol) R

Equaciio 3-22
gquagao 3-23
Equacio 3-24 0,0678 mols/h/g/Pa

S
k E( kJ/mol)
0,42 mols/h/g/Pd& 70,8 2026 70,7 0,9672
2 86,8 1,82-10° 90,5 0,9961
65 - 107 1048 09394

107 mols/h/g/Pa
372

0,600 7\_—_—‘_’_’‘-’’////1,/’_/,’//”""’/f
0,400 -
S
®
0
3 .
&
i ®
&
€ oo, /
Q
=]
=i
g
Y <
-0.200
*
-0,400 |
0800 d—___ .
’ 7.000
00 1,000 2,000 3000 400 5000 o
F Valores Ohservados
“igur. dito pela eqid A0
a4l - Distri - utal MEnos yalor predito p quag
~ Distribuigdo de Restduo Valor Experime”
cdo de Re ( yan der Baal [84]

3-22) para o modelo de Rautaviona ¢
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3
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A aleatoriedade das distribuigdes de residuo para os trés modelos, conforme

Wostrad, Nas Figurag 41, 42 e 43, ¢ os coeficientes de correlagdio préximos a um,
eSpeci ) o . :

speCIaImente Para o modelo de Sarup e Wojciechowski [80], indicam um ajuste razodvel
delos cinéticos aos dados experimentais. Esta boa representacio dos dados

desteg trés mo
ase mecanicista (mecanismo carbeno) destas equagdes (Equagio

experimemais junto com a b
322: Rﬂutavuoma © van der Baan [84], Equagio 3-23: Sarup e Wojciechowski [80] e
Equ39510 3-24: Schulz ¢ van Steen [83]), gera um indicativo para futuras investigacBes

relag: _
elatwas 40 mecanismo e modelo cinético da SFT em catalisadores de cobalto suportado

P

MGb; ico i i las.
Obiy, Alravég de €Xperimentos projetados para abranger condigdes de reagio mais amp

3 i '0Ximos
Os Valoreg estimados para os parimetros da Tabela 21 estdo relativamente préxim
i : i al. ; Peluso
o Yaloreg Ncontrados na literatura (Sarup e Wojciechowski [80]; Whiters et al. [78]
' ‘ ' tivacdo
“al, [ 19j; Schulz e van Steen [83]), sendo que os valores calculados da energia de ativag

da d or estes autores
Teacy encontrados p

@® Ao foram levemente menores que os valores

0-

i ativacio é uma boa
ok mol). Ainda assim, esta ordem de grandeza para as energias de ativag

o dy auséncia de limitagGes por transferéncia de massa.

Indje
. a reacdo superficial
b A ®Quagio 3-23, paseada no mecanismo carbeno, com li ficiente
s >
1 . u o melhor coefi
mOIecular Como etapa controladora do processo reacional, apresento

. 3 de 87 ki/mol,
de correlagét) (R* = 0,996} ) € um valor para a energia de ativagio da reagao (E) de

c , rtir destes resultados e
Ompanvel com og valores encontrados na literatura. Desta forma, a pa

i J [ ]’ [ J ’ [ J’

6 . . 4 provave
169; (701, 7; D: pode-se concluir que o mecanismo carbeno & pr

acdo de
ST e ocorrem na re
Modef, Para 4 Tepresentagiio das etapas reacionais intrinsecas qu

Polip ...
hrnerxzagfio da SFT. letividades obtidas para
estreitas sele
Stas energias de ativagio menores € as

i isador avaliado
) a o catalisado
hldrocar on . ) ‘atam maior SUcesso par .
®0s na faixa de diesel proje se de Fischer —

(199 ] ‘1:oados para a Sinte
0/()C0/Nb205) €M comparagdo a outros catalisadores utilizados p

Tr(’pSch.



A st
ntes
ese de Fischer ~ Tropsch em rea

10%C
o/N
experim bh,Os possuin uma distribui¢0 de
entais avali
valiadas. Altas seletwldades para gaso inac, P incipalmer e pard diesel, foram
3o de Anderson—Schulz—Flory

obtid:
as, gerand
0 3 . ot
assim, desv10S positivos da dlStl'lbUl(}dO padrd

(ASP)
Val .
carbtni ores mais elevados pard
ca, o, €
altas seletd . )
de diesel, f as seletividades para hid
pressi oram alcangados e cON ic
des mais elevadas.
Entr
e
elevadas tanto, € temperatums su
reaciio de fi ses de CO sd0 atmgldas e, esta
Orma ~ . . .
que fav gio de h‘d‘OCdfborle ] ,/CO pode Jiminuif até
orega a fi
mais altas. ¢a produto
A seletivi
e ) ’
da pres tividade de CcOy ¢ bastant® depe™ ULE menos 1
sioe Vv
€0, oco elocidade espacial, respectiVameC-
re d
Desativ: evido 2 reagdo 4° Jesativaga® e ¢ gera 20 m
agdo .
em pr em catalisadores de cobalto e cOque ocorre M
0CesSO
. s a temperaturas elevadas © men
odo
apresent s os graficos exper imentais e
ara )
foram m poucos desvios om relagio o padrdo 8¢ ASF. 05 prin
altos rendi
com doj imentos relativos de m e
018
Peque carbonos 1d cadeia- Alguma j o da fa5¢ B s
na variaga .
e 1agao na inclinagdo da ceta pard
ntre . . .
de amb tanto, todas dlsmbulgf)es e pro
aS a .,
Apresent 5 fases, deSViaram-se ante © os1t1vameme
and
A unidag o, em quase (0dos experiment g0°C® 19
ade. E
- S .
tas distribui¢0es optidas P2
jas na distribuigao

telats
osie
levados rendimentos de m netano © o an
em 1€
distrib? jg0es e rodutos 1
X erimental, £ oiCe

Est
ex .
s desvios observados as
tres jinhas: © P
.4 & 30

Pad
rdo d
e A
SE foram explicados de acord® co
e 0 -4ficas ou amee

tedy;
T1ca E
. Exver
perimentalmente: fathas ©




Teprese
ntativa:
s dos produtos da SFT, poderiam fals

An; .
alise
$ Cro .
erros o matograficas on-line pode™ redu
perimentat
it entais. Metodologicamente, a i fvel 1 isé
e oot ecisdo na
devido 1 posigao da lama reacionals  oquitibrio B id
. 1mp088ibilidade e o — vapor (ELV),
xperimen i ica 0
P tal de determmagao o da fase leo dentr® do
. cqo teoricd baseou-5¢

eato
T, de f
orma 1
a garantu‘ esta I'Obuste

result;
adicio em um acréscimo em 0 cO
nais pr
ara ¢ A
a a reagfio de polimeriza 50 daS i (ticos dist
i ¢ da iticos distintos:
d X PP
seria o ¢ agdo inicial ocorreu em ©
resci
catal imento das particulas de cob 1 1 reagh ' interd
Msader de coba 4 seja, e sinter
c
estacionds obalto provocada pelo excesso 8¢
io :
para o sistema reacional um per d
perfodo de tempo

relativ
amente
e
pequeno (<3 poras de reacdo)-
a 1e2ga0 superficial bimolecular

A -
como eta:?:fao 3.23, baseadd no mecanismo a
R = 0,996 ntroladora do processo reacional, a methor coeficient®
alivagio da ’ “nia distribuigdo d° res ot
literatura Oreaqg‘o (E) de 87 rJ/mol, 1igeirament6
. Os outros i modelos aValiados am A taram pons ajustes 08 4@
er O melhot

eXp .
erim
entais
_ Desta forma, © mmecanismo c
na gintese de

repr
e\
Senta(;ﬁo das et .
apas elementares mtrinsecas que

Tr()ps Ch .

menores; estime
i ard hidrocarbone

Os
v

alores, relativamcmc
seletivida es

Sum
o de o4
ghs de sintese ¢ as elevadas

de
gasoli
na e . .
_ principalment® diesels projeta™ g

10%Co/N

1‘43205 em futuras unidades industriais e

tradiCigna-O,gf, os resultados demonstraram a . ja dO S remad reacional

empregadli traps” a alta pr essdo €8 ta sm da oficient®

apresentizn resumo, 0% chtﬂtados ue © catalisador

Seletividad alta estabilidade O™ poucas

~C) e ;p‘ara metano © CO» © alta S€1€
esel (Crz — €0 Os valore® calC

Cre
SCi
me
nt .
o da cadeia carbdnicd
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za que 08 parametros av

lite
ratura. E
o St
es valores estimados para as energld

taxa global de reagd

catalisadores n:“fao e, pot serem 1igeiramente menores as € ergias estimadas par

para a SFT em iteratura, geram™ uma expectaﬁva de matot suce d catalisador estudad

saisfutério, apre reatores trifasicos- ajuste destes ™ delos 30 dados experimcntms f

de correlagio dsemando uma aleatoriedade total d distribuic;f)es residuos © coeficiente®

hipotese do r‘;eca f.egreSsio nao — linear, malores que 94. Fstas razo{weis correlagées ea
anismo carben® para @ SFT, propiciam uma indic ¢ao dos possiveis modelos

o i Tropsch atilizando

Cinét-
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Catali
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es de
Ob cobaltd suportado om 6xido Je niobio:
. servam .
distribuiciio A 0s que desvios anormais: com
40 ASF d
aS ’ . H ~ .
na. determin fases gasosd © {iquida somadas, P e o causados pela caréncid
aci :
Teacional. L " eXpe“mema\ da composiga®
) 0g09 a a A
fecomenddvel colocagdo 4@ um dis c do U uido 48 lama ©
ave . )
, pois, alem de caleularmos experi™
vV - essenciais

liqui
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solvcnte is 0 octacosano nao

prova
avel
mudanga da natureza

Prov
aVelm
Wit .
¢olocagiio te para fins industriais.
Constanci de um controlador de
cla dg
a da velocidade BSpacial
Ap '
: esar L 2
intrin dos bons resultados ™ que peito @ obteng?® do ™0
seca e
se A .
us parmetros or qu° v

exp .
erlm
ento fosse feito i
pard que @ abrangenma 0
razd H

Teacionais. sei
I\;Sqa de temperatird, pressﬁo, gV out?
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POssamog ale ressaltar, @ importfmcia a ODIE ¢do d2 equd j0 e cinéticd frinsecd par

> no futuro. j“mamente com U gstd de ﬂuidodinﬁrmc ﬂPYOPUi‘dOs pode
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elar
, otimizar
izar ¢ controldf um reator

Midizadq
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