
 

CAPÍTULO 4 

 

Resultados e Discussões 
 

A seguir, serão apresentados os resultados e as discussões dos testes de 

caracterização dos catalisadores de Co/Nb2O5 e dos testes catalíticos da reação da Síntese de 

Fischer-Tropsch. 

 

4.1 – Caracterização dos Catalisadores 

 

4.1.1 - Absorção atômica 

 

Os resultados da análise de absorção atômica são apresentados na Tabela 4.1. A 

curva de calibração com os padrões de cobalto encontra-se no Anexo D. 

 

Tabela 4.1 - Concentrações nominais, teóricas e reais de cobalto nos catalisadores de 
Co/Nb2O5 [%]. 

 
Concentração 

Nominal 
Concentração 

Teórica  
Concentração  

Real  
5 4,8 4,8 
10 9,1 9,3 
15 13,1 13,3 
25 20,0 21,7 

 

 

 

 

 

Devido a um erro de cálculo, os valores da concentração teórica foram menores da 

concentração nominal. Observa-se que as concentrações reais de cobalto no catalisador 

ficaram, ligeiramente, maiores que as teóricas.  

 

 

4.1.2 – Medida de Área Superficial – Método de BET 

 
 Os resultados da área superficial, em m2/g, do suporte e dos catalisadores Co/Nb2O5, 

são mostrados na Tabela 4.2. 
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Tabela 4.2 - Área Superficial do suporte Nb2O5 e dos catalisadores de Co/Nb2O5. 
 

Material Área superficial 
[m2/g] 

Nb2O5 33,6 
Catalisador 5 % Co/Nb2O5 48,2 
Catalisador 10 % Co/Nb2O5 47,6 
Catalisador 15 % Co/Nb2O5 28,3 
Catalisador 25 % Co/Nb2O5 33,5 

 

 

 

 

 

  

Observa-se um aumento da área superficial, em relação do suporte, nos catalisadores 

com 5 e 10 % e uma ligeira queda para os catalisadores nos catalisadores com 15 e 25% em 

relação ao suporte. SOARES (1994) obteve uma área superficial BET de 24,7 m2/g para o 

Nb2O5 e de 29,5 m2/g para o catalisador com 5 % Co, ou seja, para pequenas concentrações de 

cobalto há um aumento da área superficial do catalisador devido, provavelmente, pela 

porosidade no óxido de cobalto. Em concentrações mais elevadas ocorre uma ligeira redução 

dessa área. MA et al. (2004) explicam que altos teores de cobalto no catalisador, 

provavelmente, ocasionam o aumento do tamanho das partículas de cobalto o que pode 

resultar no bloqueio de pequenos e médios poros do catalisador.  

 

 

4.1.3 – Análise granulométrica 

 

Todos os catalisadores utilizados durante os testes catalíticos foram pulverizados e 

passaram por uma peneira com abertura de 45 µm (200 Tyler/mesh), pois, juntamente com a 

elevada agitação do reator, de 800 rpm, garantiu a ausência de limitações por transferência de 

massa, de acordo com SMITH (1981), VAN DER LAAN e BEENACKERS (1999), 

SCHULZ e CLAEYS (1999) e CLAEYS e VAN STERN (2002). 

Portanto, uma análise granulométrica do material peneirado foi realizada. Os 

resultados são apresentados nas Figuras 4.1 e 4.2 e os resultados de D50 e diâmetro médio de 

Sauter estão na Tabela 4.3. Os resultados completos da distribuição granulométrica 

encontram-se no Anexo E. 

Nota-se que o processo de pulverização e peneiramento do catalisador resultou em 

partículas com diâmetros muito reduzidos, 1,07 µm, o que favorece a ausência de limitações 
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por transferência de massa, mas que por outro lado poderia obstruir as linhas de correntes 

gasosas o que causaria um aumento da pressão interna do reator. 
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Figura 4.1 – Distribuição granulométrica para o Nb2O5 não-peneirado. 
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Figura 4.2 – Distribuição granulométrica para o Catalisador com 25% Co/Nb2O5. 
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Tabela 4.3 – Análise granulométrica do suporte, Nb2O5, não peneirado e do catalisador 25 % 
Co/Nb2O5. 

 
  D50 Diâmetro médio de 

Sauter 
Nb2O5 

 
25,2 17,5 

Catalisador 
25 % Co/Nb2O5

1,77 1,07 

 

 

 

4.1.4 - Dessorção de monóxido de carbono à temperatura programada (DTP-CO) 

 

A dessorção de CO à temperatura programada dos catalisadores com diferentes 

teores de cobalto teve como objetivo estimar dispersões da fase ativa do catalisador, 

considerando uma estequiometria CO/Co = 1. 

As Figuras 4.3, 4.4, 4.5 e 4.6 mostram do DTP-CO obtidos pelos catalisadores com 

5, 10, 15 e 25 % Co/Nb2O5, respectivamente. Apesar de terem sido monitorados sinais de 

diversas massas são apresentados nos gráficos apenas àqueles que sofreram alguma variação 

no sinal. 
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Figura 4.3 – Perfil do DTP-CO do catalisador com 5 % Co/Nb2O5. 
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Figura 4.4 – Perfil do DTP-CO do catalisador com 10 % Co/Nb2O5. 
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Figura 4.5 – Perfil do DTP-CO do catalisador com 15 % Co/Nb2O5. 
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Figura 4.6 – Perfil do DTP-CO do catalisador com 25 % Co/Nb2O5. 
 

Pelos perfis do DTP-CO observa-se que ocorre uma grande dessorção de hidrogênio 

em torno de 250 ºC durante a análise. Esse hidrogênio, provavelmente, ficou estocado no 

catalisador durante a etapa de redução. Este fenômeno que ocorre com Nb2O5 é conhecido 

com “spillover” de hidrogênio (SOARES, 1997). 

A formação de água ocorrida durante o DTP-CO pode ser explicada pela reação de 

deposição de coque ocorrida entre o CO adsorvido e o H2 estocado. 

O catalisador com 25 % Co apresentou a formação de CH4 (m/e=15) com um pico a 

240 ºC, com um consumo de CO (Figura 4.6). A formação de CH4 ocorreu, provavelmente, 

entre o CO adsorvido com o H2 estocado no catalisador, ou seja, reação de metanação. 

As Figuras 4.7 e 4.8 apresentam uma comparação dos perfis de dessorção, para os 

catalisadores, para as massas m/e = 28 (CO) e para m/e = 44 (CO2), respectivamente.  
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Figura 4.7 – DTP-CO – Perfil da massa 28, CO, dos catalisadores x % Co/Nb2O5. 
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Figura 4.8 – DTP-CO – Perfil da massa 44, CO2, dos catalisadores x %Co/Nb2O5. 
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Observa-se, pela Figura 4.7, que os principais picos de dessorção de CO estão na 

faixa de 80 a 100 ºC. Observa-se ainda que o aumento do teor de cobalto no catalisador 

provoca o deslocamento dos picos para menores temperaturas. O catalisador com 5 % Co 

apresenta dois picos de dessorção um a 91 e outro a 354 ºC.  O catalisador com 10 % 

apresentou um pico 87 ºC. Já o catalisador com 15 % de cobalto observa-se um pico a 80 e 

um ombro 146 ºC. O catalisador com 25 % de cobalto apresentou um grande pico de 

dessorção, sendo que o máximo está na temperatura de 96 ºC. 

Pela Figura 4.8 observa-se que os picos de dessorção de CO2 ocorrem em 

temperaturas mais elevadas que a os picos de dessorção de CO. Segundo NAKAMURA 

(1987) a liberação de CO2 verificada durante o DTP-CO pode ser atribuída à reação de 

Boudouard (2CO ⇒ C + CO2) que origina um carbono superficial ativo em baixa 

temperatura. 

A Tabela 4.4 mostra as quantidade de CO e CO2 dessorvidos, uma estimativa da 

quantidade de CO quimissorvido pelo catalisador e a estimativa da dispersão da fase ativa. 

 

Tabela 4.4 – DTP-CO – Quantidade molar de CO dessorvido e de CO2 formado. 
 

Catalisador CO dessorvido 

[µmol/gcat] 

CO2 formado 

[µmol/gcat] 

COtotal* 

[µmol/gcat] 

Dispersão** 
[%] 

5 % Co/Nb2O5 8,93 2,92 14,77 1,79 

10 % Co/Nb2O5 13,12 1,55 16,22 1,03 

15 % Co/Nb2O5 17,24 0,63 18,50 1,00 

25 % Co/Nb2O5 20,12 0,75 21,62 0,56 

* Quantidade total de CO quimissorvido, onde COtotal = CO + 2 x CO2. 

** Cálculo baseado na CO/Co(s) = 1:1. 

 

 Verifica-se que o aumento do teor de cobalto no catalisador provoca um aumento na 

quantidade de CO adsorvido. No entanto, o aumento do teor de cobalto provoca uma redução 

da dispersão da fase ativa no catalisador. MA et al. (2004) sugerem que essa diminuição na 

dispersão seja devido à formação de grandes partículas de cobalto, o que causaria uma 

redução da área superficial do catalisador devido a bloqueios de poros, impedindo, portanto, o 

acesso dos reagentes em alguns sítios ativos. Pode-se observar, na Tabela 4.2, que a área 

superficial diminui com o aumento do teor de cobalto do catalisador.  
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4.2 – Testes Catalíticos 

 

4.2.1 – Teste em branco 

 

O resultado teste em branco, em diferentes temperaturas é mostrado na Figura 4.9.  
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Figura 4.9 – Teste em branco em diferentes temperaturas. Condições: 20 bar e H2/CO = 2. 

 

 

Verifica-se, pelo teste em branco, que ocorre uma queda na concentração de CO nas 

primeiras 10 horas de reação, conforme o observado em todos os testes catalíticos. Isto ocorre, 

provavelmente, devido à diluição do CO na grande quantidade de He pressurizada no reator, 

pois o “volume morto” é grande, já que o reator possui 500 mL, e a reação ocorre com baixo 

GHSV. Portanto, foi considerada a conversão apenas após este período de estabilização do 

reator. 

 

 

4.2.2 – Efeito do teor de cobalto  

 

Os primeiros testes catalíticos realizados foram para avaliar o efeito do teor de 

cobalto na conversão de CO (XCO), na seletividade para metano (SCH4), na seletividade para 

CO2 (SCO2) e na seletividade para hidrocarbonetos com longas cadeias carbônicas, ou seja, 
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com cinco ou mais carbonos (SC5+). Os testes catalíticos para esta avaliação foram realizados 

na temperatura de 220 ºC, na pressão de 20 bar e utilizando o gás de síntese de razão 

H2/CO=2. 

A evolução pontual dos testes catalíticos, através do tempo de reação, para a 

avaliação do efeito do teor de cobalto são apresentados nas figuras a seguir. A Figura 4.10 

mostra a conversão de CO e as Figuras 4.11, 4.12 e 4.13, mostram as seletividades para CH4, 

CO2 e C5+, respectivamente. A Tabela 4.5 mostra os resultados da XCO e das seletividades 

para CH4, CO2 e C5+, no tempo em torno de 70 horas, para a avaliação do efeito do teor de 

cobalto do catalisador. 
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Figura 4.10 – Conversão de CO na avaliação do efeito do teor de cobalto do catalisador. 

Condições da reação: 220 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.11 – Seletividade para CH4 na avaliação do efeito do teor de cobalto do catalisador. 

Condições da reação: 220 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.12 – Seletividade para CO2 na avaliação do efeito do teor de cobalto do catalisador. 

Condições da reação: 220 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.13 – Seletividade para C5+ na avaliação do efeito do teor de cobalto do catalisador. 

Condições da reação: 220 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 
 

Tabela 4.5 – Conversão de CO (XCO), seletividade para metano (SCH4), seletividade para CO2 
(SCO2) e seletividade para hidrocarbonetos com cinco ou mais carbonos (SC5+) dos testes 

catalíticos para avaliação do efeito do teor de cobalto nos catalisadores de Co/Nb2O5. 
Condições da reação: 220 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 

 
% Co no 

catalisador 
XCO  
[%] 

SCH4 
[%] 

SCO2 
[%] 

SC5+
[%] 

5 33 8 0 85 
10 28 6 < 1 90 
15 18 13 < 1 79 
25 17 10 < 1 85 

 

 

 

 

 

Observa-se que os catalisadores com 5 e 10 % de cobalto apresentaram as maiores 

atividades,  com 33 e 28 % de conversão de CO, nas condições da reação, respectivamente. O 

aumento da concentração de cobalto, nos catalisadores de Co/Nb2O5, promoveu a diminuição 

da conversão de CO, isto pode ser devido à redução da área superficial (Tabela 4.2) e da 

dispersão do cobalto na nióbia (Tabelas 4.4). Segundo JOHNSON et al. (1991) e IGLESIA 

(1997) altas dispersão de cobalto apresentam alta atividade e estabilidade na SFT. 

 Observa-se que um aumento no teor de cobalto do catalisador promove uma maior 

seletividade para hidrocarbonetos leves e uma menor seletividade para hidrocarbonetos com 

longas cadeias carbônicas. Este fato pode ser explicado pelo aumento do tamanho das 
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partículas, responsável pela redução da interação metal-suporte (Efeito SMSI), responsável 

pela formação de espécies como niobato de cobalto.  

Apesar do catalisador com 10 % cobalto apresentar uma menor conversão que o 

catalisador com 5 %, este catalisador obteve um máximo de 90 % para a formação de 

hidrocarbonetos de cadeias longas e uma baixa seletividade para a formação de 

hidrocarbonetos leves, verificada pela formação de metano.  

Em todas as concentrações de cobalto que foram avaliadas, verificou-se uma 

formação pouco expressiva de CO2, menores que 1 %. Para o catalisador com 5 % de cobalto 

não foi evidenciada a formação CO2, ou seja, nas condições de temperatura e pressão que 

foram realizados os testes catalíticos, houve um maior favorecimento para as reações como a 

3-1, onde a formação de hidrocarbonetos possui como subproduto a água. 

Existe uma grande dificuldade de cálculo do α em reator leito de lama devido à parte 

dos produtos formados ser arrastado pelo efluente gasoso e parte ficar dissolvido na lama. 

Esse problema gera uma dificuldade em quantificar os produtos gerados pela SFT. Devido a 

esse e outros problemas, discute-se, a existência de múltiplas probabilidades de crescimento 

de cadeias (α), como relatado no Capítulo 2. Assim, a partir da análise do efluente gasoso e da 

lama do reator, obteve-se a distribuição ASF pelo cálculo das frações mássicas dos 

hidrocarbonetos formados. Foram considerados os primeiro pontos dos produtos gasosos e os 

últimos pontos dos da lama, desconsiderando os produtos que ficaram no equilíbrio líquido-

vapor.  O cálculo do α foi obtido pela regressão linear da distribuição ASF, utilizando a 

Equação 3-22. No Anexo F, encontram-se os cromatogramas típicos dos produtos gasosos e 

da lama, obtidos pelo detector de ionização de chama do cromatógrafo. 

 A Figura 4.14 mostra a distribuição ASF dos produtos na fase gasosa e na fase líquida 

e os valores de α obtidos por regressão linear para a reação com o catalisador 5 % Co/Nb2O5 a 

220 ºC, 20 bar e com o gás de síntese com razão H2/CO=2. Pela Figura 4.14 nota-se que parte 

dos produtos formados pela SFT vai para a fase gasosa e parte fica na fase líquida. Observam-

se, portanto, dois diferentes α(s), de 0,67 para os produtos gasosos e de 0,87 para os produtos 

líquidos. O baixo valor de α obtido para os produtos gasosos está coerente com a observação 

experimental, uma vez que produtos gasosos são compostos, principalmente, de 

hidrocarbonetos de baixa massa molecular, assim como, o alto valor de α obtido para os 

produtos líquidos, o qual mostra a formação de hidrocarbonetos com longas cadeias 

carbônicas.  Estimando-se, assim, um valor médio para a probabilidade de crescimento de 

cadeia. 
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As Figuras 4.15, 4.16 e 4.17 mostram as distribuições ASF e o cálculo dos α para os 

catalisadores com 10, 15 e 25 % de Co, respectivamente. A Tabela 4.6 mostra os valores do α 

dos produtos gasosos, do α da lama e do α médio. 
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Figura 4.14 – Distribuição ASF para os produtos gasosos e líquidos da SFT para a reação 

com o catalisador 5 % Co/Nb2O5, a 220 ºC, 20 bar e gás de síntese de razão H2/CO = 2. 
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Figura 4.15 – Distribuição ASF para os produtos gasosos e líquidos da SFT para a reação 
com o catalisador 10 % Co/Nb2O5, a 220 ºC, 20 bar e gás de síntese de razão H2/CO = 2. 
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Figura 4.16 – Distribuição ASF para os produtos gasosos e líquidos da SFT para a reação 
com o catalisador 15 % Co/Nb2O5, a 220 ºC, 20 bar e gás de síntese de razão H2/CO = 2. 
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Figura 4.17 – Distribuição ASF para os produtos gasosos e líquidos da SFT para a reação 
com o catalisador 25 % Co/Nb2O5, a 220 ºC, 20 bar e gás de síntese de razão H2/CO = 2. 
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Tabela 4.6 – Probabilidades de crescimento de cadeia, α, na avaliação do efeito do teor de 

cobalto do catalisador. 
 Concentração de Co 

[%] 
α  

gasosos 
α  

lama 
α  

médio 
5 0,67 0,87 0,77 
10 0,86 0,91 0,89 
15 0,81 - 0,81 
25 0,87 0,89 0,88 

 

 

 

 

 

O catalisador com 10 % Co apresentou o maior α (0,89), confirmando a alta 

seletividade para hidrocarbonetos com 5 ou mais carbonos (SC5+). Não se calculou o α da 

lama, para o teste catalítico com catalisador com 15 % Co, devido à ocorrência de problemas 

com esta. Assim na Figura 4.16 é apresentada apenas a distribuição dos produtos gasosos. 

Os resultados obtidos para o estudo do efeito do teor de cobalto no catalisador estão 

de acordo os dados da literatura, onde se relata que a atividade e seletividade são dependentes 

do suporte e do teor de cobalto no catalisador (REUEL e BARTHOLOMEW, 1984; MA et 

al., 2004; HOSSEINI et al., 2005). Altos teores de cobalto causam modificações na estrutura 

do catalisador e conseqüentemente promove alterações nos produtos da SFT.  MA et al. 

(2004), utilizando catalisadores Co/carbono ativado, obtiveram a maior seletividade para 

hidrocarbonetos na faixa do diesel com catalisador com até 10 % de Co (Tabela 2.4). Com os 

catalisadores com 15 e 25 % Co-Ru/γ-Al2O3, HOSSEINI et al. (2005) em seu planejamento 

experimental, obtiveram os resultados com o teor de cobalto de 25%. 

 

 

4.2.3 – Efeito da temperatura 

  

Os testes catalíticos para avaliar o efeito da temperatura de reação foram realizados 

com o catalisador 10 % Co/Nb2O5, pois este catalisador apresentou a maior seletividade a 

hidrocarbonetos com longa cadeia (SC5+). Estes testes catalíticos ocorreram com pressão de 

reação de 20 bar e utilizando o gás de síntese de razão H2/CO = 2. 

A evolução pontual dos testes catalíticos, através do tempo de reação, para a 

avaliação do efeito da temperatura, são apresentados a seguir. A Figura 4.18 mostra a 

conversão de CO e as Figuras 4.19, 4.20 e 4.21, mostram as seletividades para CH4, CO2 e 

C5+, respectivamente.  
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Na Tabela 4.7 estão os resultados, nos tempos em torno de 70 horas, da XCO e das 

seletividades para CH4, CO2 e C5+ para a avaliação do efeito da temperatura. 
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Figura 4.18 – Conversão de CO na avaliação do efeito da temperatura. Com o catalisador 

10% Co/Nb2O5, pressão 20 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.19 – Seletividade para CH4 na avaliação do efeito da temperatura. Com o catalisador 

10% Co/Nb2O5, pressão 20 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.20 – Seletividade para CO2 na avaliação do efeito da temperatura. Com o catalisador 

10% Co/Nb2O5, pressão 20 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.21 – Seletividade para C5+ na avaliação do efeito da temperatura. Com o catalisador 

10% Co/Nb2O5, pressão 20 bar e H2/CO = 2. 
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Tabela 4.7 – Conversão de CO (XCO), seletividade para metano (SCH4), seletividade para CO2 
(SCO2) e seletividade para hidrocarbonetos com cinco ou mais carbonos (SC5+) dos testes 

catalíticos para avaliação do efeito da temperatura. Com o catalisador 10% Co/Nb2O5, pressão 
20 bar e H2/CO = 2. 

T 
[ºC] 

XCO
[%] 

SCH4 
[%] 

SCO2 
[%] 

SC5+
[%] 

200 15 9 0 76 
220 28 6 < 1 90 
250 65 10 4 73 
275 82 22 12 35 
300 86 25 13 17 

 

 

Verificou-se o aumento crescente da atividade do catalisador com a temperatura. O 

aumento é mais sensível a partir de 250 ºC, atingindo valores próximos a 90 % a 300 ºC. Estes 

resultados devem-se, provavelmente, a estabilidade dos sítios interfaciais entre Co e o Nb2O5 

parcialmente reduzidos na promoção do crescimento da cadeia carbônica.  

A 220 ºC seletividade para hidrocarbonetos de cadeias longas foi 90 %. Nota-se que 

em temperatura acima de 250 ºC, esta seletividade a hidrocarbonetos pesados decresce. 

Portanto, o aumento da temperatura de 200 para 220 ºC favorece a formação de 

hidrocarbonetos com longas cadeias carbônicas (seletividade para C5+), com uma 

conseqüente diminuição para hidrocarbonetos leves. Mas em temperaturas acima de 250 ºC 

ocorre uma maior formação de hidrocarbonetos de leves, verificada pela formação de metano 

e de CO2 e uma redução significativa da seletividade para hidrocarbonetos pesados. 

Portanto, a formação de hidrocarbonetos de cadeias longas é favorecida por 

temperaturas maiores que 220 e menores que 250 ºC.  Estes resultados estão de acordo com os 

resultados obtidos por EVERSON E MOULDER (1993) e PELUSO et al. (2001), onde o 

aumento da temperatura na faixa de 209 a 226 ºC e de 230 a 250 ºC, respectivamente, levou 

ao aumento das conversões de CO e a seletividade na direção de hidrocarbonetos com alta 

massa molecular.  

Na Figura 4.22, 4.23, 4.24, 4.25 e 4.26 são apresentadas as distribuições ASF para os 

produtos formados pela reação de SFT para as temperaturas de 200, 220, 250, 275 e 300 ºC. 

Na Tabela 4.8 estão o valor do α dos produtos gasosos, do α da lama e do α médio. 
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Figura 4.22 – Distribuição ASF na avaliação do efeito da temperatura. Com o catalisador 

10% Co/Nb2O5, 200 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.23 – Distribuição ASF na avaliação do efeito da temperatura. Com o catalisador 

10% Co/Nb2O5, 220 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.24 – Distribuição ASF na avaliação do efeito da temperatura. Com o catalisador 

10% Co/Nb2O5, 250 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.25 – Distribuição ASF na avaliação do efeito da temperatura. Com o catalisador 

10% Co/Nb2O5, 275 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.26 – Distribuição ASF na avaliação do efeito da temperatura. Com o catalisador 

10% Co/Nb2O5, 300 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 
 
 
 
 

Tabela 4.8 - Probabilidade de crescimento de cadeia, α, na avaliação do efeito da 
temperatura. 

 
  Temperatura 

ºC  
α  

gasosos 
α  

lama 
α  

médio 
200 0,71 0,84 0,78 
220 0,86 0,91 0,89 
250 0,79 0,73 0,76 
275 0,64 0,79 0,72 
300 0,63 0,73 0,68 

 

 

 

 

 

 

Pela Tabela 4.8, que os maiores valores de α, correspondem às temperaturas até 250 

ºC. Em temperaturas maiores há a diminuição da seletividade a hidrocarbonetos com grandes 

cadeias carbônicas.  O aumento da temperatura promoveu o aumento da conversão de CO, 

mas conseqüentemente diminuiu a seletividade a hidrocarbonetos pesados. Vale ressaltar que 

o objetivo de se trabalhar com altas temperaturas de reação na SFT é obter o melhor equilíbrio 

entre a maior conversão de reagente e a maior seletividade a hidrocarbonetos na faixa de 

diesel (C12-C18).  Portanto, a 250 ºC obteve-se um máximo de seletividade a hidrocarbonetos 

pesados (SC5+ = 73%) e com uma alta atividade (XCO = 65%). 
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A formação de CO2, verificada principalmente nas reações com temperaturas acima de 

250 ºC (Figura 4.20) pode ser ocasionada pela reação de formação de hidrocarbonetos, onde o 

subproduto é CO2 (Equações 2-5 e 2-7), pois aumento temperaturas favorecem essa reação. 

Outra possibilidade para a formação de CO2 seria a reação de Shift (CO + H2O ⇒ CO2 + H2), 

onde o CO estaria reagindo com a água formada pelas reações de formação dos 

hidrocarbonetos (Equações 2-4 e 2-6). Assim, foi realizado o cálculo da variação da energia 

de Gibbs, o ∆G, de algumas das reações envolvidas na SFT, na faixa de temperatura de reação 

(200 a 300 ºC). Os resultados destes cálculos são mostrados na Figura 4.27.  

Verificou-se, pela Figura 4.27, que as reações de formação de hidrocarbonetos são 

fortemente influenciadas pela temperatura de reação. Comparando-se a formação dos 

hidrocarbonetos CH4, C5H12, C10H22, C15H22 e C20H42, verifica-se que a temperatura provoca 

um aumento do ∆G mais pronunciado quanto maior a cadeia carbônica do hidrocarboneto 

formada. 
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Figura 4.27 – Energia Gibbs para as reações de SFT . 

 

A reação de Shift possui os maiores valores de ∆G, ou seja, esta reação é a menos 

favorecida. Além disso, esta reação é pouco influenciada pelo aumento da temperatura. Em 

relação à reação de formação de hidrocarbonetos onde o subproduto é CO2, verificou-se, pela 

reação de formação de metano, que, em qualquer temperatura, esta reação é mais favorecida 

que a reação onde o subproduto é água, devido aos seus menores valores de ∆G. 
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4.2.4 – Efeito da pressão 

 

Na avaliação do efeito da pressão foi utilizado o catalisador 10 % Co/Nb2O5 e o gás 

de síntese de razão H2/CO = 2. A temperatura de reação utilizada para esta avaliação foi de 

275ºC. Esta temperatura foi escolhida, pois esta é a temperatura utilizada para produção de 

gás de síntese a partir de biomassa. SOARES et al. (2006), em um recente trabalho de grande 

repercussão conseguiram produzir, em fase gasosa, gás de síntese a partir de uma mistura de 

glicerol e água. Estes autores utilizaram uma pressão em torno de 10 bar e temperaturas 

superiores a 250 ºC. Logo objetivando uma integração energética entre a reação endotérmica 

de reforma do glicerol e a exotérmica da SFT, procurou-se avaliar o efeito da pressão nesta 

temperatura.  

A evolução pontual dos testes catalíticos, através do tempo de reação, para a 

avaliação do efeito da pressão, são apresentados a seguir. A Figura 4.28 mostra a conversão 

de CO e as Figuras 4.29, 4.30 e 4.31, mostram as seletividades para CH4, CO2 e C5+, 

respectivamente. Na Tabela 4.9 estão os resultados, nos tempos em torno de 140 horas, da 

XCO e das seletividades para CH4, CO2 e C5+ para a avaliação do efeito da pressão. 

 

20 40 60 80 100 120 140
50

55

60

65

70

75

80

85

90

95

100

 

 

 10
 20

C
O

N
VE

R
SÃ

O
 C

O
 (%

)

TEMPO (h)

 
Figura 4.28 – Conversão de CO na avaliação do efeito da pressão. Com o catalisador 10 % 

Co/Nb2O5, temperatura de 275 ºC e H2/CO = 2. 
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Figura 4.29 – Seletividade para CH4 na avaliação do efeito da pressão. Com o catalisador 10 

% Co/Nb2O5, temperatura de 275 ºC e H2/CO = 2. 
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Figura 4.30 – Seletividade para CO2 na avaliação do efeito da pressão. Com o catalisador 10 

% Co/Nb2O5, temperatura de 275 ºC e H2/CO = 2. 
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Figura 4.31 – Seletividade para C5+ na avaliação do efeito da pressão. Com o catalisador 10 

% Co/Nb2O5, temperatura de 275 ºC e H2/CO = 2. 
 

 

Tabela 4.9 – Conversão de CO (XCO), seletividade para metano (SCH4), seletividade para CO2 
(SCO2) e seletividade para hidrocarbonetos com cinco ou mais carbonos (SC5+) dos testes 

catalíticos para avaliação do efeito da pressão. Com o catalisador 10 % Co/Nb2O5, 
temperatura de 275 ºC e H2/CO = 2. 

 P  
[bar] 

XCO  
[%] 

SCH4 
[%] 

SCO2 
[%] 

SC5+
[%] 

10 66 24 7 45 
20 75 22 8 43 

 

 

 

 

A redução na pressão de operação de 20 para 10 bar causou uma redução, em torno 

de 10 %, na conversão de CO. Estes resultados estão de acordo com os resultados obtidos por 

O’SHEA et al. (2005) e BARTHOLOMEW (1990). Estes autores explicam que o aumento da 

pressão favorece a conversão de CO devido à ocorrência da segregação das partículas de 

cobalto que aumenta a área superficial específica e conseqüentemente, o número de sítios 

ativos. Além disso, segundo BREMAN et al. (1994), maiores conversão de CO são obtidas 

com aumento da pressão devido a uma maior solubilidade do CO e H2 no solvente. A 

seletividade foi pouco influenciada pela redução da pressão, verifica-se um aumento de 2 % 

na seletividade para hidrocarbonetos leves e para hidrocarbonetos de cadeias longas e 

reduzindo a seletividade para CO2, com a redução da pressão.  
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Os resultados da seletividade para C5+ são justificados pela distribuição ASF e 

cálculo do α, apresentados pelas Figuras 4.32 e 4.33. A Tabela 4.10 mostra os valores do α 

dos produtos gasosos, do α da lama e do α médio.  
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Figura 4.32 – Distribuição ASF na avaliação do efeito da pressão. Com o catalisador 10 % 

Co/Nb2O5, 275 ºC, 10 bar e H2/CO = 2. 
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Figura 4.33 – Distribuição ASF na avaliação do efeito da pressão. Com o catalisador 10 % 

Co/Nb2O5, 275 ºC, 20 bar e H2/CO = 2. 
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Tabela 4.10 – Probabilidades de crescimento de cadeia, α, na avaliação do efeito da pressão. 
 

Pressão 
bar  

α  
gasosos 

α  
lama 

α  
médio 

10 0,70 0,72 0,71 
20 0,64 0,79 0,72 

 

 

 

 

Observa-se que, para as condições escolhidas, a redução da pressão não causou 

grande influência na distribuição dos produtos, conseqüentemente, no valor de α. A 

diminuição da pressão de operação causou um pequeno aumento da seletividade para 

hidrocarbonetos pesados. 

Os resultados obtidos na avaliação do efeito da pressão, para a faixa de pressão 10 a 

20 bar, temperatura 275 ºC e gás de síntese de razão H2/CO = 2 para catalisador 10 % 

Co/Nb2O5 sugerem que uma redução de 50 % na pressão de operação provoca um redução em 

torno de 10 % na atividade, não exercendo grande influência na distribuição dos produtos, ou 

seja, a redução da pressão de operação causa uma diminuição na quantidade de produtos 

obtidos, porém preserva a qualidade destes produtos.   

Portanto, na temperatura e na pressão de gaseificação de biomassa, os catalisadores 

de cobalto suportados em nióbia, mostram-se promissores para produção de combustíveis 

líquidos. 

 

 

4.2.5 – Efeito da razão H2/CO do gás de síntese 

 

 Os testes catalíticos para avaliar o efeito da razão H2/CO do gás de síntese, na XCO, 

na SCH4, na SCO2 e na SC5+ ,foram realizados com o catalisador 10 % Co/Nb2O5, na 

temperatura 250 ºC e pressão de 20 bar.   A temperatura de reação utilizada para a avaliação 

do efeito da razão H2/CO no gás de síntese foi de 250 ºC devido a uma maior produção de 

hidrocarbonetos com grandes cadeias carbônicas obtidos no estudo do efeito da temperatura 

de reação.  

A evolução pontual dos testes catalíticos, através do tempo de reação, para a 

avaliação do efeito da razão H2/CO do gás de síntese, é apresentada a seguir. A Figura 4.34 

mostra a conversão de CO e as Figuras 4.35, 4.36 e 4.37, mostram as seletividades para CH4, 

CO2 e C5+, respectivamente. 
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Na Tabela 4.11 estão os resultados, nos tempos em torno de 70 horas, da XCO e das 

seletividades para CH4, CO2 e C5+ para a avaliação do efeito da razão H2/CO do gás de 

síntese. 
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Figura 4.34 – Conversão de CO na avaliação do efeito da razão H2/CO do gás de síntese. 

Utilizando o catalisador 10 % Co/Nb2O5, temperatura de 250 ºC e pressão de 20 bar. 
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Figura 4.35 – Seletividade para CH4 na avaliação do efeito da razão H2/CO do gás de síntese. 

Utilizando o catalisador 10 % Co/Nb2O5, temperatura de 250 ºC e pressão de 20 bar. 
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Figura 4.36 – Seletividade para CO2 na avaliação do efeito da razão H2/CO do gás de síntese. 

Utilizando o catalisador 10 % Co/Nb2O5, temperatura de 250 ºC e pressão de 20 bar. 
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Figura 4.37 – Seletividade para C5+ na avaliação do efeito da razão H2/CO do gás de síntese. 

Utilizando o catalisador 10 % Co/Nb2O5, temperatura de 250 ºC e pressão de 20 bar. 
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Tabela 4.11 – Conversão de CO (XCO), seletividade para metano (SCH4), seletividade para 
CO2 (SCO2) e seletividade para hidrocarbonetos com cinco ou mais carbonos (SC5+) dos testes 
catalíticos para avaliação do efeito da razão H2/CO do gás de síntese. Com o catalisador 10 % 

Co/Nb2O5, temperatura de 250 ºC e pressão de 20 bar. 
 

 H2/CO XCO  
[%] 

SCH4 
[%] 

SCO2 
[%] 

SC5+ 
[%] 

2 65 10 4 73 
0,5 28 6 6 84 

 

 

 

 

Verifica-se que a diminuição da razão H2/CO do gás de síntese causa uma 

considerável redução na conversão (37 %), mas em contrapartida aumentou a produção dos 

hidrocarbonetos com grandes cadeias carbônicas, promovendo a redução da formação de 

hidrocarbonetos leves. Pelos resultados obtidos por PELUSO et al. (2001) a redução da razão 

H2/CO, em diferentes temperaturas, causa uma redução na conversão de CO (Figura 2.11). 

A maior seletividade para hidrocarbonetos com grandes cadeias carbônicas pode ser 

confirmada pelas Figuras 4.38 e 4.39, onde é apresentada as distribuições ASF dos produtos 

gasosos e da lama. Na Tabela 4.12 está α dos produtos gasosos, α da lama e o α da 

estimativa.  
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Figura 4.38 – Distribuição ASF na avaliação do efeito da razão H2/CO do gás de síntese. 

Com o catalisador 10 % Co/Nb2O5, 250 ºC, 20 bar e H2/CO=0,5 . 
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Figura 4.39 – Distribuição ASF na avaliação do efeito da razão H2/CO do gás de síntese. 

Com o catalisador 10 % Co/Nb2O5, 250 ºC, 20 bar e H2/CO=2 . 
 
 

Tabela 4.12 - Probabilidade de crescimento de cadeia, α, na avaliação do efeito da razão 
H2/CO do gás de síntese. 

  H2/CO 
 

α  
gasosos 

α  
lama 

α  
médio 

0,5 0,83 0,86 0,85 
2 0,79 0,73 0,76 

 

 

 

 

Observa-se uma maior produção de hidrocarbonetos com maiores cadeias carbônicas 

para a razão H2/CO = 0,5 justificados pelos valores de α (0,85). Estes resultados são 

confirmados pelos resultados obtidos por PATZLAFF (2002), onde o aumento da pressão da 

pressão parcial de CO resulta no aumento da probabilidade de crescimento da cadeia 

carbônica e diminuindo os desvios da distribuição ASF, para catalisador de Co-ZrO2-SiO2 e 

temperatura de 220 ºC (493K) (Figuras 2.8 e 2.9).  

Não apenas pelo alto valor de α, mas pela distribuição observada na Figura 4.38, 

nota-se a grande tendência de formação de hidrocarbonetos pesados quando utilizado o gás de 

síntese de razão H2/CO = 0,5, nestas condições. Além disso, verificou-se, após este teste 

catalítico que a lama resultante se solidificou a temperatura ambiente devido a grande 

concentração de hidrocarbonetos pesados formados. Assim para a produção mais seletiva de 

hidrocarbonetos na faixa de gasolina e diesel deve-se utilizar um gás de síntese com maiores 

razões H2/CO.  



 

CAPÍTULO 5 

 

Conclusões e Sugestões 
 

 

5.1 - Conclusões 

 

� Catalisadores de cobalto suportados em óxido de nióbio, preparados pelo método 

de precipitação, mostram-se eficientes na produção de hidrocarbonetos com 

grandes cadeias carbônicas em reatores de leito de lama. Observou-se que as 

condições de operação e a concentração de cobalto no catalisador exercem grandes 

influências na atividade e na seletividade dos diversos produtos formados. 

 

� No estudo da influência do teor de cobalto no catalisador Co/Nb2O5, verificou-se 

que o teor mais adequado para a produção de hidrocarbonetos com grandes cadeias 

carbônicas, na faixa da gasolina e diesel, e com maiores conversões está entre 5 e 

10 % Co.  

 

� O aumento da temperatura resultou em uma maior conversão de CO. O catalisador 

10% Co/Nb2O5, à temperatura de 250 ºC, obteve a maior seletividade (73%) com a 

maior conversão de CO. E em temperaturas acima de 250 ºC, verificou  uma maior 

formação de hidrocarbonetos leves e de CO2.  

 

� Na avaliação do efeito da pressão, os testes realizados na faixa entre 10 e 20 bar 

mostraram que a redução da pressão provoca a redução da conversão de CO, mas 

não influencia a seletividade dos produtos obtidos. Estes resultados sugerem que a 

qualidade dos produtos obtidos pela SFT não será muito afetada quando se faz 

necessário operar com menores pressões, como no caso de se trabalhar com uma 

integração energética com a gaseificação/reforma do glicerol. 

 

� A composição do gás de síntese causa grande influência na distribuição dos 

produtos, pois a utilização de baixas razões H2/CO resulta na produção de 

hidrocarbonetos com longas cadeias carbônicas.  
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5.2 – Sugestões 

 

� Avaliar o efeito da dispersão do cobalto sobre nióbia.  A utilização de promotores 

para esta finalidade poderia contribuir melhorar a qualidade dos catalisadores 

produzidos. 

 

� Estudar o efeito da preparação de catalisador utilizando outros métodos de 

preparação e obter de outros suportes de nióbio com maiores áreas superficiais. 

 

� Realizar testes catalíticos entre as temperaturas de 220 e 250 ºC visando obter a 

temperatura ótima de reação, onde obtenha altas conversões com alta 

probabilidade de crescimento de cadeia. 

 

� Avaliar o efeito do GHSV e da agitação como parâmetro de influência no processo 

de produção de hidrocarbonetos com longas cadeias carbônicas. 

 

� Realizar um planejamento experimental utilizando ferramentas estatísticas visando 

obtenção do ótimo de todas as variáveis que influenciam no processo de síntese de 

Fischer-Tropsch em leito de lama agitado. 

 

� Aprimorar as metodologias de cálculo para a seletividade global. 

 

� Fazer um estudo termodinâmico de equilíbrio líquido-vapor (ELV), para o reator 

leito de lama, a partir da composição da fase vapor, com a finalidade de cálculo da 

composição dos hidrocarbonetos presentes na fase líquida. 

 

 



 

Anexos 
 

1 – Anexo A – Métodos  Cromatográficos 

 

1.1 – Método de Análise de Oxigênio 

 

Detectores em série, TCD e FID respectivamente. 

 

FID - Ligado 

Temperatura do Injetor 250 
Temperatura do Detector 250 

Faixa (10^) 1 
Pressão da coluna [kPa] 0 

Vazão da coluna [mL/min] 0 
Velocidade Linear [cm/s] 0 

Vazão total [mL/min] 0 
Razão de Split (1:X) 0 

Tempo de Amostragem 0 
 

TCD – Ligado 

Temperatura do Detector 250 
Faixa (10^) 0 
Polaridade + 
Corrente 70 

 

Programação do forno 

 Taxa de aquecimento 
[ºC / min] 

Temperatura 
[ºC] 

Tempo 
[min] 

Inicial - 50 0 
Tempo Total: 0 minutos 

 

Tempo para a próxima injeção: 5 minutos 

 

 

1.2 – Método de Análise de Gás de Síntese (He e CO) 

 

Detectores em série, TCD e FID respectivamente. 
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FID - Ligado 

Temperatura do Injetor 250 
Temperatura do Detector 250 

Faixa (10^) 1 
Pressão da coluna [kPa] 0 

Vazão da coluna 
[mL/min] 

0 

Velocidade Linear [cm/s] 0 
Vazão total [mL/min] 0 
Razão de Split (1:X) 0 

Tempo de Amostragem 0 
 

TCD – Ligado 

Temperatura do Detector 250 
Faixa (10^) 0 
Polaridade + 
Corrente 70 

 

Programação do forno 

 Taxa de aquecimento 
[ºC / min] 

Temperatura 
[ºC] 

Tempo 
[min] 

Inicial - 50 0 
Tempo Total: 0 minuto 

 

Tempo para a próxima injeção: 5 minutos 

 

 

1.3 – Método de Análise dos Produtos Leves 

 

Detectores em série, TCD e FID respectivamente. 

 

FID - Ligado 

Temperatura do Injetor 250 
Temperatura do Detector 250 

Faixa (10^) 1 
Pressão da coluna [kPa] 0 

Vazão da coluna [mL/min] 0 
Velocidade Linear [cm/s] 0 

Vazão total [mL/min] 0 
Razão de Split (1:X) 0 

Tempo de Amostragem 0 
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TCD – Ligado 

Temperatura do Detector 250 
Faixa (10^) 0 
Polaridade + 
Corrente 70 

 

Programação do forno 

 Taxa de aquecimento 
 [ºC / min] 

Temperatura 
[ºC] 

Tempo 
[min] 

Inicial - 50 12 
1 10 220 21 

Tempo Total: 50 minutos 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 6.1 – Programação do Forno do Método de Análise dos Produtos Leves 

 

Tempo para a próxima injeção: 60 minutos 

 

 

1.4 – Método de Análise dos Produtos Pesados 

 

FID - Ligado 

Temperatura do Injetor 275 
Temperatura do Detector 340 

Faixa (10^) 0 
Pressão da coluna [kPa] 210 

Vazão da coluna 
[mL/min] 

2,00175 

Velocidade Linear [cm/s] 31,1969 
Vazão total [mL/min] 13 
Razão de Split (1:X) 1 
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TCD – Desligado 

Temperatura do Detector 250 
Faixa (10^) 0 
Polaridade + 
Corrente 0 

 

Programação do forno 

 Taxa de aquecimento 
[ºC / min] 

Temperatura 
[ºC] 

Tempo 
[min] 

Inicial - 32 10 
1 3 285 16,7 

Tempo Total: 111,033 minutos 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 6.2 – Programação do Forno do Método de Análise dos Produtos Pesados 

 

Tempo para a próxima injeção: 125 minutos 

 

 

1.5 – Método de Análise de H2

 

FID – Desligado 

Temperatura do Injetor 250 
Temperatura do Detector 250 

Faixa (10^) 1 
Pressão da coluna [kPa] 0 

Vazão da coluna [mL/min] 0 
Velocidade Linear [cm/s] 0 

Vazão total [mL/min] 0 
Razão de Split (1:X) 0 

Tempo de Amostragem 0 
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TCD – Ligado 

Temperatura do Detector 250 
Faixa (10^) 0 
Polaridade + 
Corrente 70 

 

Programação do forno 

 Taxa de aquecimento 
[ºC / min] 

Temperatura 
[ºC] 

Tempo 
[min] 

Inicial - 50 12 
1 10 200 3 

Tempo Total: 30 minutos 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 6.3 – Programação do Forno do Método de Análise de H2

Tempo para a próxima injeção: 35 minutos 

 

1.6 – Método de Auto-Injeção de Líquidos 

 

FID - Ligado 

Temperatura do Injetor 275 
Temperatura do Detector 340 

Faixa (10^) 0 
Pressão da coluna [kPa] 208 

Vazão da coluna [mL/min] 1,97308 
Velocidade Linear [cm/s] 30,917 

Vazão total [mL/min] 12 
Razão de Split (1:X) 1 

 

TCD – Desligado 

Temperatura do Detector 250 
Faixa (10^) 0 
Polaridade + 
Corrente 0 
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Programação do forno 

 Taxa de aquecimento 
[ºC / min] 

Temperatura 
[ºC] 

Tempo 
[min] 

Inicial - 32 10 
1 3 285 125 

Tempo Total: 219,33 minutos 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 6.4 – Programação do Forno do Método de Auto-Injeção de Líquidos 

 

Tempo para a próxima injeção: 240 minutos 
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2 – Anexo B – Cálculo do Fator Resposta

 

4.1 – TCD 

Para o cálculo dos fatores resposta pelo TCD foram feitas medidas com: 

 (a) Gás de síntese (32 % CO, 64 % H2, 4 % He) e CO2.  

 (b) Gás de síntese (32 % CO, 64 % H2, 4 % He) e uma Mistura de 2,08 % de He e 97,92 % de 

CH4. 

Variaram-se as vazões das correntes de entrada e obtiveram-se as áreas dos picos referentes a 

cada um dos compostos.  

Para o cálculo da fração molar de cada componente utilizou-se a seguinte equação: 

(I) 1 1 2 2* *fi V fi Vyi
V V

= +
 

Na qual: 

yi = fração molar do componente i 

fi1 = fração do componente i na corrente 1 

fi2 = fração do componente i na corrente 2 

V1 = vazão da corrente 1 

V2 = vazão da corrente 2 

V = vazão total da corrente 

 

Utilizando a seguinte equação calculou-se o fator resposta. 

 
/

T

Ai fiyi
n

= (II) 

 

Na qual: 

yi = fração molar do componente i 

Ai = área do componente i obtido no cromatograma 

fi = fator resposta do componente i 

nT = número total de moles presentes na corrente total 

 

Fazendo a relação entre os fatores de resposta utilizando o He como referência, 

obteve-se a tabela a seguir: 
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Composto 
Fator Resposta 

(fHe/fcomposto) 
He 1 
CO 0,952 
CH4 0,662 
CO2 0,592 

 

 

4.2 – FID 

 

Para o cálculo dos fatores resposta pelo TCD foram feitas medidas com: 

(a) Gás de síntese (32 % CO, 64 % H2, 4 % He) e uma mistura de gases fornecida 

pela White Martins 

(b) Gás de síntese (32 % CO, 64 % H2, 4 % He) e uma mistura de gases fornecida 

pela SUPELCO. 

A composição da mistura fornecida pela White Martins está apresentada na tabela a 

seguir: 

Compostos % 
He 4,140 
Ar 46,874 
CO 14,800 

propileno 4,045 
CH4 4,091 
H2 13,950 

etano 4,021 
acetileno 4,100 
etileno 3,967 

 

A composição da mistura fornecida pela SUPELCO está apresentada na tabela a 

seguir: 

 

Compostos % 
CH4 88,633 
etano 3,550 

propano 1,000 
isobutano 0,405 
n-butano 0,405 

neopentano 0,103 
isopentano 0,151 
n-pentano 0,152 
n-hexano 0,051 
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n-heptano 0,020 
CO2 3,000 
N2 2,530 

 

Como a porcentagem de metano, no Padrão SUPELCO, é muito alta, o detector do 

cromatógrafo não registra o pico referente a este.  Devido a isso utilizou a seguinte equação 

para obter a relação entre o fator de resposta dos componentes e o fator de resposta do 

metano. 

 

2

1 2

i i C

C C C1

f f f
f f f

= 

(III) 

 

 

Na qual: 

fi = fator de resposta do componente i 

fC1= fator de resposta do metano 

fC2 = fator de resposta do etano 

 

Variaram-se as vazões das correntes de entrada e obtiveram-se as áreas dos picos 

referentes a cada um dos compostos.  

Utilizando a Equação I e II, calculou-se o fator de resposta. E, fazendo a relação 

entre os fatores de resposta, utilizando o fator de resposta do metano como referência, 

obtiveram-se as tabelas a seguir. 

 

a) Relação entre os fatores de resposta dos componentes do Padrão White Martins e metano. 

 

f aceilenot/f CH4 F etileno  / f CH4 f etano/ f CH4 f propano/ f CH4

1,94 1,95 2,20 2,84 
 

b) Relação entre os fatores de resposta dos componentes do Padrão SUPELCO e etano. 

 

f prop/f etano fisobut /f etano f n-but/f etano f neopet/fetano f isopent/fetano f n-pent/f etano f n-hex/f etano f n-hept/f etano

1,48 1,91 1,91 2,11 2,44 2,47 3,15 3,05 
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Utilizando a Equação III, calculou-se a relação entre os fatores de resposta do 

metano e dos compostos, obtendo a tabela a seguir. 

 

Composto 
Fator Resposta 
(fCH4/fcomposto) 

CH4 1,000 
C2H2 0,515 
C2H4 0,513 
C2H6 0,455 
C3H6 0,352 
C3H8 0,308 

isobutano 0,239 
n-butano 0,238 

neo-pentano 0,216 
isopentano 0,187 
n-pentano 0,184 
n-hexano 0,145 
n-heptano 0,149 

 

 

 

 

3 – Anexo C – Cálculo do GHSV 

 

Vazão de entrada:  117 mL/min = 7,02 L/h 

Densidade do catalisador:  1,28 g/cm3 = 1280 g/L 

Massa de catalisador:  15 g 

 

Portanto, 

 

 

1
11

05,599
15

.1230*.02,7* −
−−

=== h
g

LghL
massa

densidadevazãoGHSV
cat

catentra  
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4 – Anexo D – EAA – Curva  de Calibração para Cobalto

 

A Figura 6.5 representa a curva de calibração traçada pelo espectrômetro de absorção 

atômica a partir dos padrões de cobalto. 
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Figura 6.5 - Curva de calibração para cobalto do Espectrômetro de Absorção Atômica 

 

A equação da reta da curva de calibração é mostrada a seguir: 

  

 Y = 28,36396 * X  - 0,2885   

 R = 0,99754 

 

Na qual Y é a concentração de cobalto na mistura em µg/mL e X a absorbância em 

ηm. 
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5 – Anexo E – Análise  Granulométrica

 

5.1 – Ácido nióbico calcinado a 500 ºC por 5 horas 

 

 
 

Figura 6.6 – Distribuição granulométrica do ácido nióbico não peneirado. 
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5.2 – Catalisador de 25 % Cobalto suportado em nióbia 

 

 

 
 

Figura 6.7 – Distribuição granulométrica do catalisador 25 % Co/Nb2O5. 
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6 – Anexo F – Cromatogramas  

 

6.1 – Cromatograma da lama - analisado pelo FID 

 

 
 

 

Figura 6.8 – Cromatograma de uma lama com os hidrocarbonetos líquidos formados pela 

reação de SFT. 

 

6.2 – Cromatograma dos produtos gasosos - analisado pelo FID 

 

 

 
 

Figura 6.9 – Cromatograma dos hidrocarbonetos gasosos formados pela reação de SFT. 
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