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RESUMO

A busca por fontes renovaveis de energia que sejam capazes de substituir os
combustiveis fosseis vém se intensificando com o passar dos anos, fazendo que diversas
fontes de energia sejam estudadas e desenvolvidas com o propdsito de atender a demanda
mundial de energia sem causar impactos ao meio ambiente. Uma das fontes de energia com
potencial para substituir os combustiveis de origens fosseis sdo os combustiveis obtidos a
partir do gas de sintese. As rotas termoquimicas sdo uma das principais vias de producao
desse gas, sendo o processo gaseificacio de biomassas um dos mais empregados, e,
consequentemente, a reacdo de deslocamento gas-dgua (water-gas shift), que € responsavel
pelo ajuste da composicdo do gés de sintese de forma a atender a demanda dos processos
seguintes. Com o propdsito de avaliar a conversao de CO ¢ a relagdo de H,/CO obtida com
a reacdo de water-gas shift, foram realizados ensaios variando diversos parametros, como
por exemplo: a relagdo molar entre os reagentes, a velocidade espacial, o tempo de uso do
leito de catalisador e o tamanho do catalisador. Os resultados indicaram que o aumento da
relacdo de vapor de agua para monoxido de carbono (S/CO) levaram ao aumento da
conversao de CO e da relacdo de H,/CO na saida da reagdo, atingindo valores de 77,47% e
6,89, respectivamente. O aumento da velocidade espacial de 5.600 para 15.100 h™' resultou
em uma redugdo do valores de conversao de CO, de 77,47 para 51,96%, e da relacdo H,/CO
de 6,26 para 1,81. Os ensaios realizados utilizando o mesmo leito de catalisador ao longo
de quatro dias consecutivos permitiram concluir que houve uma leve reducao nos valores
de conversdo de CO, de 66,14 para 63,90%, e dos valores de H,/CO, de 7,40 para 6,00.
Trés tamanhos diferentes de catalisador foram utilizados para avaliar o impacto na
conversao de CO e da razao de H,/CO. O catalisador com tamanho entre 0,53 ¢ 1,00 mm
apresentou os melhores resultados, atingindo 74,02% de conversdao de CO e 6,28 da razao

de H,/CO ap6s a reagao.

Palavras-chave: Reacdo de water-gas shift. Conversao de CO. Razao H,/CO.



ABSTRACT

The search for renewable energy sources that are capable of replacing fossil fuels has
intensified over the years, causing several energy sources to be studied and developed with
the purpose of meeting the world demand for energy without causing impacts to the
environment. One of the energy sources with the potential to replace fossil fuels are fuels
obtained from syngas. Thermochemical routes are one of the main ways of producing this
gas, with the process of gasification of biomass being one of the most used, and,
consequently, the gas-water shift reaction, which is responsible for adjusting the synthesis
gas composition in order to attend the demand of the following processes. With the purpose
of evaluate the CO conversion and the H,/CO ratio obtained with the water-gas shift
reaction, tests have been performed varying several parameters, such as: the molar ratio
between the reactants, the space velocity, the time of use of the catalyst bed and the size of
the catalyst. The results indicated that the increase in the steam to carbon monoxide (S/CO)
ratio led to an increase in CO conversion and in the H,/CO ratio at the reaction outlet,
reaching values of 77.47% and 6.89, respectively. The increase in space velocity from
5,600 to 15,100 h™' resulted in a reduction in the CO conversion values from 77.47 to
51.96%, and in the H,/CO ratio from 6.26 to 1.81. The tests performed with the same
catalyst bed over four consecutive days allowed to conclude that there was a slight
reduction in the CO conversion values, from 66.14 to 63.90%, and in the H,/CO values,
from 7.40 to 6.00. Three different catalyst sizes were used to assess the impact on CO
conversion and the H,/CO ratio. The catalyst with a size between 0.53 and 1.00 mm
showed the best results, reaching 74.02% of CO conversion and 6.28 of the H,/CO ratio

after the reaction.

Keywords: Water-gas shift reaction. CO conversion. H,/CO ratio.
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1. INTRODUCAO

O desenvolvimento de novas tecnologias para a producdo de energia limpa, e o
aprimoramento das ja existentes, ¢ um assunto constantemente discutido ao redor do mundo
atualmente. O empenho na busca por fontes de energia renovaveis intensificou-se nas ultimas
décadas, principalmente, devido aos acordos selados entre as maiores nagdes do globo, como
por exemplo, o Acordo de Paris. No entanto, mais recentemente, a Conferéncia das Nagdes
Unidas sobre Mudanga do Clima (COP 26), que ocorreu em novembro de 2021, deixou a
desejar em diversos aspectos, principalmente, quando em relacdo a falta de comprometimento
de paises “chave” em assinar os acordos de comprometimento de redu¢do da emissdo de gases

de efeito estufa (GEE) e emprego de combustiveis de origem fossil.

O hidrogénio verde, proveniente de processos com saldo de emissdes de GEE nulo ou
negativo, apresenta um enorme potencial energético e ¢ considerado como uma das principais
fontes de energia do futuro. Para a obtencdo do hidrogénio verde existem diversos processos
consolidados ou que ainda estdo sendo aprimorados, como por exemplo a eletrdlise da agua,
as rotas termoquimicas de conversdo de biomassas, e a sintese de Fisher-Tropsch para

desenvolvimento de biocombustiveis.

O Brasil € um pais privilegiado quando levado em consideracdao a quantidade de fontes
renovaveis disponiveis em seu territorio, proveniente de uma diversificada malha energética
que permite a geragdo de energia limpa a base de meios hidraulico, edlico, solar e residuos

agricolas e industriais.

Neste contexto, as rotas termoquimicas de conversdo de biomassa, como ¢ o caso da
pirolise, gaseificagdo, incineragdo e combustdo, sdo processos relevantes para o cenario
nacional, pois sdo capazes de gerar energia verde proveniente de um recurso abundante em
nosso pais. Além disso, um produto muito util € gerado no processo de gaseificagdo, que € o
gas de sintese, que serve de reagente para uma grande diversidade de processos quimicos,

como a sintese de metanol, ureia, hidrogénio e combustiveis avangados. No entanto, para este
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gas de sintese ser aplicado nos diversos processos subsequentes, ¢ necessaria uma etapa de

adequacdo da composi¢ao do gas, a reagao de deslocamento gas-agua (water-gas shift).

Com isso, o estudo da integragdo dos processos termoquimicos apresenta uma grande
relevancia para o cenario atual do pais e do mundo, que busca por formas de reduzir as

emissoes de poluentes, e producdo de recursos energéticos renovaveis.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

A revisao da bibliografia foi elaborada com a proposta de tragar um raciocinio l6gico
entre a inspiragdo e o objetivo do trabalho. Abordando temas como o cendrio bioenergético
nacional, principais rotas para producdo de gas de sintese, e, por fim, um aprofundamento a

respeito do estado da arte da reagao de water-gas shift.

2.1.  CENARIO BIOENERGETICO NACIONAL

O Brasil apresenta uma diversificada malha energética que permite atingir um elevado
indice de produ¢do de energia limpa, proveniente tanto de biomassas e refugos, como por
meios hidraulico, eodlico e solar. Segundo dados da International Energy Agency, as fontes de
energia limpas representam aproximadamente 47,6% do total da energia produzida em 2019,
sendo que, deste valor, 67,5% sdo gerados pelas biomassas e refugos. Aproximadamente 8,7%
de toda energia elétrica gerada no Brasil ¢ oriunda de biocombustiveis, que por sua vez,
representam em quase sua totalidade, a queima de biocombustiveis solidos primarios, como

por exemplo, bagaco de cana, palha de cana, casca de arroz, e outros residuos agricolas.

Com a implementacdo de politicas internacionais para o controle das emissoes de gases
de efeito estufa, determinadas pelo Acordo de Paris em 2015, as previsdes indicam que os
combustiveis fosseis serdo gradualmente substituidos por combustiveis provenientes de fontes
renovaveis. Neste contexto, o Brasil ocupa uma posicdo privilegiada, justamente por ser uma
referéncia na produgdo de biocombustiveis como alternativa ao consumo de combustiveis
fosseis. Além disso, programas como o RenovaBio e Horizon 2020, sdo responsaveis por

estimular o surgimento de novas tecnologias para a sintese de biocombustiveis.

A Tabela 1, a seguir, apresenta alguns dados para ilustrar o cendrio energético do Brasil
e do mundo, levando em consideragcdo o consumo e geracdo de eletricidade, e a emissao de

CO..



Tabela 1 - Cenario energético do Brasil e do mundo em 2019.
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(continua)
Brasil Mundo
Valor % Valor %
Consumo de Eletricidade 545.6 ] 25.027.3 ]
(TWh)
Geracio de Eletricidade (GWh)
Hidroelétrica  397.877 63,53 4.328.966 16,01
Gas natural 60.448 9,65 6.346.009 23,47
Carvdo 21.309 3,40 9.914.448 36,66
Oleo 10.224 1,63 747.171 2,76
Biocombustiveis 54921 8,77 542.567 2,01
Nuclear 16.129 2,58 2.789.694 10,32
Eolica 55.986 8,94 1.427.413 5,28
Solar PV 6.655 1,06 680.952 2,52
Solar téermica - - 13.367 0,05
Geotérmica - - 91.091 0,34
Residuos 2.366 0,38 112.742 0,42
Geracao de Eletricidade por
Biocombustiveis e Residuos
(GWh)
Solidos primarios 52.719 92,03 443.085 71,82
Biogas 1.770 3,09 88.751 14,39
Liquidos 432 0,75 10.732 1,74
Residuos industriais 2.366 4,13 37.000 6,00
Residuos municipais - - 37.372 6,06

Fonte: International Energy Agency, 2021
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(conclusado)
Brasil Mundo
Valor % Valor %
Emissao Total de CO, (Mt)

Carvao 61 14,84 14.798 44,01

Oleo 277 67,40 11.344 33,74

Gas natural 70 17,03 7.250 21,56

Outros 3 0,73 230 0,68

Fonte: International Energy Agency, 2021

Segundo a Agéncia Nacional do Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP, 2021),

aproximadamente 24,93% dos combustiveis distribuidos no Brasil sdo provenientes de fontes

renovaveis. Os principais biocombustiveis consumidos sdo:

e Etanol: produzido especialmente via fermentac¢ao de agticares;

e Biodiesel: produzido pelo processo de transesterificagdo de triglicerideos com

um alcool primério;

e Biometano; produzido através do biogas derivado de produtos e residuos

organicos, residuos agricolas, estercos animais, esgoto doméstico e residuos

solido urbanos;

e Biocombustiveis de aviagdo: podem ser classificados em trés tipos:

o Querosene parafinino sintético (synthetic paraffin kerosene - SPK):

= SPK hidroprocessado por Fischer-Tropsch;

=  SPK de ésteres e acidos graxos hidroprocessados;

o Querosene isoparafinico, obtido da fermentacdo da acucares utilizando

micro-organismos geneticamente modificados.

Para a producdo do biocombustivel SPK via sintese de Fisher-Tropsch, ¢ utilizado o gas

de sintese.
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2.2.  PRINCIPAIS PROCESSOS PARA OBTENCAO DO GAS DE SINTESE

O géas de sintese, ou syngas, ¢ uma mistura gasosa de monodxido de carbono e
hidrogénio, e pode ser obtido através de diferentes processos termoquimicos, como por
exemplo: reforma a vapor do gés natural, reforma a seco, oxidag¢do parcial do metano e
reforma autotérmica. No entanto, esses processos utilizam como reagente o metano, que por
sua vez, provém quase que totalmente do gas natural, um recurso fossil. Sabendo-se disso,
novas tecnologias abordam o processo de gaseificacdo de biomassas, diminuindo, assim, os

impactos ambientais.

Por sua vez, o gas de sintese pode ser empregado na sintese de diversos produtos
quimicos, ajustando sempre a razdo molar de H,/CO para cada uma das aplica¢des. A Figura
1 ilustra os principais produtos que podem ser obtidos a partir do gas de sintese. Dentre rotas
de produgdo nas quais o gas de sintese ¢ empregado, estdo: producdo de hidrogénio, produgado
de ureia, producao de metanol, e produgdo de hidrocarbonetos de cadeias maiores (via reagao

de Fischer-Tropsch).

Figura 1 - Produtos obtidos a partir do gas de sintese.
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Fonte: Adaptado de Spath et al., p.3, 2003.
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2.2.1. Reforma a vapor

O processo de reforma a vapor ¢ um dos mais empregados para a obtencdo de gas
hidrogénio, que por sua vez, ¢ amplamente utilizado em diversas aplicacdes, como na
producdo de amdnia e metanol. Este processo pode ser realizado em qualquer material que
apresente carbono em sua composicao, desde derivados fosseis, até biomassas e residuos em
geral. A Reacdo 1, a seguir, representa o processo de reforma a vapor (AUSFELDER;
BAZZANELLA, 2016, p. 22).

CeHy + xH,0 > xCO + (x +7/5)H, (1)

A relagdo entre carbono e hidrogénio presente no reagente da reacdo ¢ fundamental para
prever a relagdo H,/CO presente no gas de sintese que é produzido, podendo ou ndo atender as
especificagdes dos processos subsequentes. Caso a composicdo do syngas gerado nado
apresente a relagdo H,/CO desejada, a reacdo de water-gas shift, Reagao 2, pode ser realizada

para ajustar a relacao de H,/CO do gas (AUSFELDER; BAZZANELLA, 2016, p. 22).

CO(Q) + HZO(U) A COZ ) + HZ 9) AH;98 =-41,1 k].mol_l (2)

Combinando as reacdes de reforma com a reagdo de shift, tem-se a reacdo global do

processo na Reacao 3.

CeHy + 2xH,0 - xCO, + (2x +7'/5)H, 3)
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Para algumas das aplicacdes do gas de sintese, como ¢ o caso da producao de metanol
(Reacao 4) (AUSFELDER; BAZZANELLA, 2016, p. 22) ¢ a sintese de Fischer-Tropsch
(Reacdo 5 e 6) (SANTOS; ALENCAR, 2019), é necessaria uma relagdo H,/CO de 2.

2H, + CO - H;COH “)
2nH, + nCO - C,H,, + nH,0 %)
nCo + 2n+ 1)H, & C,H,y,,, + nH,0 (6)

Dentre as diversas formas de se realizar a etapa de reforma a vapor, a que ¢ mais
utilizada industrialmente ¢ a que utiliza como reagente o gas natural, pois ¢ a matéria-prima
que produz a maior relagdo de H,/CO dentre todas as disponiveis, tornando-se, assim, a
principal rota de producdo de hidrogénio atualmente. A reacdo da reforma a vapor do metano
(Reagdo 7) ¢ endotérmica, o que se faz necessario o fornecimento de uma grande quantidade
de calor, que pode ser fornecido por uma corrente de vapor de d4gua em elevadas temperaturas
e uma fonte externa, onde ¢ realizada a queima do gas natural e dos demais gases

provenientes da separagdo do hidrogénio (AUSFELDER; BAZZANELLA, 2016, p. 22).

CHy (g) + H20w) © 3Ha (g) + CO(g)  AHaog = 2059 kJ.mol™ (7)

Apos a reacao de reforma, o gas reformado sofre outra transformacao, a reacao de shift

do CO, que consiste em ajustar a relagao de H,/CO para a aplicagdo desejada.

Baseado na estequiometria das reagdes de reforma a vapor e de shift, a reforma a vapor

do gas natural ¢ capaz de produzir 4 mols de hidrogénio para cada mol de metano utilizado.
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Esta caracteristica torna este processo o mais eficiente para a sintese de hidrogénio, sendo

largamente utilizado industrialmente.

Com o mesmo proposito de produzir o gas de sintese, a reforma a seco do gas natural
(Reagao 8) utiliza como reagentes o metano e o didoxido de carbono, produzindo um gas com

relagdo molar H,/CO de 1 (AUSFELDER; BAZZANELLA, 2016, p. 22).

CH, + CO, & 2CO + 2H, AH,og = 247,0 kj. mol™* (8)

2.2.2. Oxidagao parcial

A oxidagdo parcial ndo-catalitica, ou oxidagdo parcial térmica, ¢ a reacdo da matéria-
prima com uma quantidade sub-estequiométrica de oxigénio, resultando em uma combustao
parcial do reagente. Utilizam-se temperaturas superiores a 1200 °C para realizar a reagcdo. A
Reacdo 9 ilustra a oxidacdo parcial ndo catalitica (AUSFELDER; BAZZANELLA, 2016, p.
22).

CHy +>0; & CO + 2H,0 9)

A oxidagdo parcial catalitica (Reacdo 10) ocorre empregando catalisador de cobalto e
niquel, ou até metais nobres, na auséncia de enxofre, que deve ser separado da corrente de
entrada do reator. A reacdo ocorre na faixa entre 800 e 900 °C, produzindo um gés de sintese

com relagao H,/CO igual a 2 (SCHIOLBERG; HULTEBERG; LIEFTINK, 2016, p. 220).

CHy +10, & CO+2H,  AHzgq = —73,0k].mol™" (10)
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Uma das vantagens de se aplicar o processo de oxidacao parcial ¢ a redugdo de custo do
processo, pois emprega um design mais compacto e sem necessidade de uma unidade de

aquecimento externo.

2.2.3. Reforma autotérmica

A reforma autotérmica combina o processo de reforma a vapor (Reagdo 7) com o
processo de oxidagdo parcial (Reacdo 9), otimizando as vantagens de ambos os processos. O
oxigénio ¢ adicionado em conjunto com o vapor de agua. Parte do gas de alimentagdo sofre
combustdo, fornecendo o calor necessario para que a reagao de reforma a vapor ocorra, no
mesmo reator. A mistura do combustivel com oxigénio deve ser realizada com cautela, pois
podem ocorrer efeitos indesejados como a pré-combustdo, presenca de focos de calor, e
formagao de coque. A fonte de oxigénio pode ser o ar, no entanto o elevado teor de nitrogénio
aumentard o fluxo de géas através do sistema. Os catalisadores comumente empregados na
reacdo sao a base de metais preciosos suportados por uma estrutura monolitica

(AUSFELDER; BAZZANELLA, 2016, p. 25).

A Tabela 2 compara os pros e contras dos processos de reforma a vapor, oxidacdo

parcial e reforma autotérmica.
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Tabela 2 — Pontos positivos e negativos dos principais processos de obtengao do syngas.

Processo

Pros

Contras

Reforma a vapor

Tecnologia bem desenvolvida; sem
fornecimento de oxigénio; elevada

relacio H,/CO; varias matérias-

Elevadas emissoes de COg;

maior design do sistema;

fonte externa de calor;

primas. elevado tempo de partida.
Alta tolerancia a enxofre; sem '
. Baixa relagdo H,/CO;
necessidade de fonte externa de
Oxidacao parcial formagao de coque;

baixo

calor; ‘ o
fornecimento de oxigénio.

sistema compacto;

tempo de partida.

Tecnologia ainda em
Sem fonte externa de calor; relagdo
desenvolvimento;
Reforma autotérmica H,/CO favoravel;, baixa formacao
_ necessidade de fornecimento
de coque; mais sustentavel.

de oxigénio/ar.

Fonte: Adaptado de Schjelber et al., 2016

2.2.4. Gaseificacao

A gaseificagdo ¢ um processo de conversdo termo-quimica de qualquer material
carbondceo com o fornecimento de uma quantidade subestequiométrica de oxigénio,
produzindo o gas de sintese (National Energy Technology Laboratory). O processo apresenta
diversas variaveis de controle, como a temperatura, a pressdao, a composicao do gis e o
fornecimento de calor. De acordo com essas varidveis, o processo pode ser classificado em
funcao do agente gaseificante, pressao e temperatura de gaseificacdo (SANTOS; ALENCAR,
2019).

Durante o processo de gaseificagdo de uma biomassa ocorre um conjunto de complexas
reacoes simultaneas e paralelas, que sdo resultado das quebras de ligagdes quimicas que

ocorrem nas moléculas do material. As reagdes que transcorrem durante a gaseificagdo sao
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tanto exotérmicas como endotérmicas, assim como exposto nas Reagdes de 11 a 20

(SANTOS; ALENCAR, 2019).

e Pirdlise:

Biomassa < Carviao + Volateis

(an

Os volateis formados durante a pirdlise consistem em uma mistura de compostos como:

CyHyy, CoH,, H,0, H,S, CO,, H,e Alcatrio.

e Reagoes de oxidacao:

C+50, & CO

CO +0; & CO,

H, +20; & Hy0

e Reagdo de Boudouard:

C+C0, o 2C0

AH,qg = —110,5 kJ.mol™*

AHyeg = —41,2 kJ.mol™*

AHygg = —241,8 kJ.mol™*

AH,os = 172,5 kJ. mol™?

(12)

(13)

(14)

(15)
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e Reacdo water gas:

<]

C+H,0CO+H,  AHje=1313k/.mol? (16)

e Reacdo de water-gas shift:

CO + H,0 & CO,+H,  AHygq = —41,2 kJ.mol™? (17)

e Reagoes de metanacgao:

C+2H, & CH, AH,oq = —74,5 kJ. mol™? (18)
CO + 3H, & CH, + H,0 AH,qg = —205,8 kJ.mol™* (19)
CO, + 4H, & CH, + 2H,0 AH,og = —164,6 kJ.mol™* (20)

O gas de sintese (syngas) ¢ comumente obtido por meio do carvao mineral, gis natural,
Oleos residuais ou petréleo. No entanto, quando a matéria-prima se trata de uma biomassa, o
gas de sintese recebe o nome de bio-syngas. A substituicdo do combustivel fossil por uma
biomassa resulta em uma diminuicdo da emissdo de gases de efeito estufa na atmosfera,
produzindo, ambos, um gas de sintese quimicamente semelhante (SANTOS; ALENCAR,
2019).
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O bio-syngas, assim como o syngas, apresenta alguns contaminantes que devem ser

removidos em uma etapa de purificagdo. Alguns dos contaminantes presentes sao:

particulados, alcatrdo, amonia, cianeto de hidrogénio, sulfato de hidrogénio, cloreto de

hidrogénio e residuos metalicos (SANTOS; ALENCAR, 2019). A Tabela 3 ilustra as

especificagdes de cada contaminante permitida no gas de sintese para que este possa ser

viavel.

Tabela 3 — Concentragdo maxima de diferentes contaminantes presentes no gas de sintese.

Contaminante Componentes Especificacao
Sulfuricos H,S + COS + CS, <1 ppm
Nitrogenados NH; + HCN <1 ppm
Acidos halogénicos HCl+ HBr + HF <10 ppb
Metais alcalinos Na + K <10 ppb
Inorgénicos Particulados <1m%
Organicos Alcatrao Abaixo do ponto de orvalho
Hetero organicos S+N+0 <1 ppm

Fonte: Adaptado de Santos et al., 2019

O gas de sintese, gerado durante a gaseificacdo de uma biomassa, pode sofrer diversas

reagdes, como por exemplo, as reagdes de shift do CO e as de metanagdo. Para que o produto

desejado seja obtido com éxito, € necessario estudar o mecanismo de cada uma das reagdes,

de forma a compreender quais sdo as condigdes Otimas para a obtengao destes.
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2.3.  REACAO DE SHIFT

No contexto de substituir a energia gerada pelos combustiveis fosseis, o hidrogénio
apresenta um importante papel na producdo de diversos combustiveis alternativos. A
aplicagdo do hidrogénio em meios de transportes representa uma alternativa para a
substituicdo dos combustiveis fosseis, e, consequentemente, diminui¢ao da produgdo de CO,.
No entanto, a densidade energética do hidrogénio (10 MJ/m?®) ¢ inferior as do metano

(32,6 MJ/m?) e do propano (86,7 MJ/m?), a 15 °C e 1 atm (SAEIDI et al., 2017).

Atualmente, 48% da demanda total de hidrogénio sdo produzidas através da reforma a
vapor do gés natural, 30% por 6leos pesados e reforma da nafta, 18% pela gaseificagdo do
carvao, 3,9% da eletrdlise da dgua e 0,1% de biomassas e outras fontes (SAEIDI et al., 2017).
O hidrogénio que ¢ produzido através do processo de reforma a vapor do gas natural recebe o
nome de hidrogénio cinza (sem captura e sequestro de carbono) ou azul (com captura e
sequestro de carbono), enquanto aquele produzido através de processos termo-quimicos de
conversao de biomassa recebe o nome de hidrogénio musgo, e o obtido a partir da eletrélise

da 4gua recebe o nome de hidrogénio verde (BOTHE, 2020).

Além de sua aplicagdo como fonte provedora de energia, o hidrogénio também ¢
largamente utilizado para sintetizar amonia, metanol e na sintese de Fischer-Tropsch. Como
visto anteriormente, a obtencao de hidrogénio através do processo de reforma ¢ acompanhada
da producdo de mondxido de carbono, que pode atuar como um agente contaminante, como ¢
o caso de células a combustivel, onde o CO pode desativar o catalisador de platina presente
nos eletrodos das células. Sabendo disso, € necessario que o monoxido de carbono seja

removido previamente (PAL et al., 2018).

A reacdo de water gas shift (WGSR) € largamente utilizada por consumir o mono6xido
de carbono remanescente da etapa de reforma do metano, além de produzir um excedente de
hidrogénio. Desta forma, o gas proveniente da reforma do metano pode ser submetido a uma
reacdo de WGS e gerar hidrogénio adicional, otimizando a relagdo molar de H,/CO para o

emprego na produgdo de metanol, ou sintese de Fischer-Tropsch (LEE et al., 2013).
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A reagdo de shift ¢ reversivel e exotérmica, sendo termodinamicamente favoravel a
baixas temperaturas (entre 190 e 250 °C) e cineticamente favoravel a altas temperaturas (entre
300 e 450 °C) (SMITH et al., 2010). Como n3o ha variacdo do volume total de gés, a
dependéncia da pressdo sdo, principalmente, ndo idealidades de segunda ordem (SAEIDI et

al., 2017).

A constante de equilibrio aumenta com o decréscimo da temperatura, sendo a principal
razdo para que reagdes deste tipo sejam realizadas industrialmente através de dois estagios,
maximizando a conversdo de mondxido de carbono (POPA ef al., 2010). O estagio inicial
opera adiabdtico, variando entre 350 e 500 °C, com um catalisador de Fe/Cr (CHIANESE et
al., 2015), atingindo a conversdo maxima rapidamente, ¢ obtendo em sua saida uma
concentragdo de aproximadamente 3 % de CO. O segundo estagio opera entre 190 e 250 °C
com um catalisador de Cu/Zn, atingindo concentracdes de CO de 0,1 a 0,3% (SAEIDI et al.,
2017). Também existem catalisadores de média temperatura e catalisadores tolerantes a

enxofre (ZHU; WACHS, 2016).

A Figura 2 ilustra a influéncia da temperatura na conversdo de equilibrio de CO, e
consequentemente, na constante de equilibrio da reagdao. Além disso, o aumento da relagdo
molar entre vapor de agua e mondxido de carbono (S/CO) também influencia na cinética da
reacdo. Com o aumento do valor de R, a conversdo de equilibrio de CO também aumenta

(XUE et al., 1996).
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Figura 2 - Conversado de equilibrio de CO em funcao da temperatura e da relagdo molar S/CO.
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O emprego de baixos valores de R pode favorecer o surgimento de diversas reacdes

paralelas indesejadas, produzindo principalmente metano e carbono, como nas Reagdes 21 a

27 (XUE, et al., 1996):

2C0 & C +CO,

CO + H, & C + H,0

CO, + 2H, & C + 2H,0

2C0 + 2H, & CO, + CH,

€2y

(22)

(23)

(24)
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CO + 3H, & CH, + 2H,0 (25)
CO, + 4H, & CH, + 2H,0 (26)
C +2H, & CH, 27)

Tais reagdes dependem, em grande parte, do tipo de catalisador utilizado, as condi¢des
da reagdo e a cinética de cada uma delas. Caso as reagdes paralelas ocorram durante as
reacdes de WGS, diversos problemas podem surgir, como: a deposi¢do de carbono sobre o

leito de catalisador e o aumento da perda de carga do processo (XUE, ef al., 1996).

Antes da década de 1980, as pesquisas cientificas eram voltadas para o aprimoramento
da sintese dos catalisadores pré-existentes até tal momento. A partir de 1980 iniciou-se a
busca por novos promotores com o proposito de estabilizar a area superficial, aumentar a
atividade, e promover a estabilidade térmica dos catalisadores dentro das condigdes da reagdo
de WGS. Os promotores podem ser classificados em: promotores quimicos (Cu, Rh) e

promotores texturais (Cr, Al, Th, Zr, Zn, Mg) (ZHU; WACHS, 2016).

O uso de catalisadores nas reacdes de WGS € extremamente importante para maximizar
a producdo de H,, e também para realizar o ajuste da relagdo molar de H,/CO de acordo com
a necessidade do processo futuro, como no caso da sintese de amonia e sintese de Fischer-
Tropsch que essa relagdo deve ser igual a 2. Além disso, reduz o teor CO na mistura gasosa
que ¢ um componente indesejavel para algumas aplicacdes, como € o caso das células a
combustivel, em que o monoxido de carbono leva a desativacao do catalisador (PAL et al.,

2018).
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2.3.1. Catalisadores de alta temperatura (HTS)

Os catalisadores para reagao de shift de alta temperatura (high temperature shift —HTS)
sdo capazes de operar na faixa de temperatura entre 300 e 450 °C e sdo comumente
compostos por ferro e cromo (Fe/Cr). A reagdo ¢ realizada adiabaticamente e a temperatura
aumenta ao longo do comprimento do reator (SMITH; LOGANATHAN; SHANTHA, 2010).
Com isso, ¢ comum que a temperatura de entrada seja mantida em 350 °C, evitando o
aumento excessivo de temperatura dentro do reator, e consequentemente, prejudicar o
catalisador. Deste modo, a temperatura maxima de saida do reator ¢ na faixa de 450 °C. A
concentracdo de CO na saida do reator de shift convencional, com catalisador HTS, ¢ inferior
a 3%, valor que corresponde justamente a concentracdo de equilibrio para a temperatura de

450 °C (PAL et al., 2018).

A fracdo massica tipica para a composicao deste tipo de catalisador ¢ 74,2% Fe,Os,
10,0% Cry03, 0,2% MgO, e o restante sdo compostos volateis. A funcdo do Cr,O; ¢ de
estabilizador, prevenindo a sintetiza¢do do Fe;Os, podendo variar sua composi¢do de 8-14%
(PAL et al., 2018). Outros 6xidos metalicos menos toxicos que o Cr,O3; também podem ser

utilizados, como € o caso dos 6xidos de aluminio, cério, cobre, etc. (LANG et al., 2015).

O catalisador sofre uma gradual desativagdo, consequente da ag¢do de agentes
contaminantes (sais inorganicos, compostos sulfuricos, boro e fosforo) que podem estar
presentes no gas de sintese. Com isso, o tempo de vida 0til varia em torno de 3 a 5 anos (PAL

etal., 2018).

O método convencional para a obtencdo de um catalisador HTS ¢ através da
coprecipitagdo (DUFOUR ef al.,2013). Ao adquirir comercialmente o catalisador de ferro e
cromo encontra-se na forma desativada. A ativagdo do catalisador pode ser realizada através
da redugdo parcial (Reagao 28 e 29) da hematita (Fe,O3) para magnetita (Fe;O4) utilizando a
corrente de gas do processo para ativar o catalisador, convertendo também o CrOs; presente no
catalisador em Cr,O; (SMITH; LOGANATHAN; SHANTHA, 2010). O 6xido de cromo ¢

adicionado como um estabilizante estrutural, evitando a reducdo excessiva da magnetita, que
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representa a fase ativa, e consequentemente, a reducao da atividade do catalisador (DUFOUR

etal.,2014).

3Fe,05 + H, —» 2Fe;0, + H,0 AH,og = —16,3 kJ.mol™! (28)

3Fe,0; + CO — 2Fe;0, + CO,  AHjoq = 24,8 kJ.mol™? (29)

Para evitar a reducdo excessiva até FeO ou ferro metalico, o fator de redugdo (FR) do
gas reagente deve ser inferior a 1,2. Valores superiores a 1,6 indicam que hé excesso de
reducdo. O fator pode ser controlado pelo ajuste da composi¢do do vapor na corrente de gas

de sintese, assim como demonstrado na Reagao 30 (PAL et al., 2018).

[COl+[H,]

FR = o wim01

(30)

Outro fator importante de ser controlado durante as reagdes de alta temperatura ¢ a
razao molar entre S/CO. Quando ¢ utilizado um baixo valor desta relacdo, podem ocorrer
reacOes paralelas indesejadas, como formagdo de ion metdlico, metanagdo e deposicao de

carbono. O tempo de contato recomendado para a reacdo ¢ de 3 a 9 s (SAEIDI et al., 2017).

Com o proposito de evitar os problemas ambientas consequentes do indevido descarte
do cromo, muitos estudos recentes analisam diversas potenciais alternativas para substituir tal
promotor, sem prejudicar a conversao e a seletividade do catalisador (MESHKANI; REZAE]I,
2015). Catalisadores de cobalto-molibdénio sdo utilizados para temperaturas superiores a

350 °C e apresentam a caracteristica de serem tolerantes ao enxofre (SAEIDI et al., 2017).
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Apesar da extensa variedade de estudos sobre catalisadores de alta temperatura, a
funcionalizagdo dos catalisadores Fe/Cr ainda carece de informagdes, sendo que, quase nao ha

informacdes sobre a superficie do catalisador (ZHU; WACHS, 2016).

2.3.2. Catalisadores de baixa temperatura (LTS)

As reagdes com LTS ocorrem na faixa de temperatura entre 190 e 250 °C, com
catalisadores compostos por CuO, ZnO e Al,03/Cr,0;. Esses catalisadores apresentam
elevada seletividade e conversao, alcangando uma concentragao final de 0,1% de CO na saida
do reator. O tempo de vida médio para um catalisador LTS ¢, na média, entre 2 e 3 anos (PAL

et al., 2018).

A composicao tipica destes catalisadores ¢ 68-73% ZnO, 15-20% CuO, 9-14% Cr,0s3,
2-5% oxidos de Mn, Al, Mg; e 32-33% CuO, 34-53% ZnO, 15-33% Al,0; (SMITH;
LOGANATHAN; SHANTHA, 2010).

Os cristais metalicos de cobre presentes no catalisador apresentam a fungdo de espécies
ativas, enquanto o ZnO e o Cr,O; sdo responsaveis pelo suporte estrutural, e o Al,O3 pela
dispersdo e minimizacdo do encolhimento dos pellets do catalisador (SMITH;

LOGANATHAN; SHANTHA, 2010).

Os catalisadores de Zn/Cu apresentam elevada sensibilidade a temperatura, além de
propriedade piroforicas quando expostos ao ar. Além disso, sdo intolerantes a compostos com
enxofre, halogénios e carbonos insaturados, requisitando um protetor contra tais
contaminantes. Um agente protetor do cobre ¢ o ZnO, que evita o envenenamento por enxofre
(PAL et al., 2018). Para evitar a contaminagdo do catalisador, um leito de ZnO é comumente

empregado antes do reator de shift (SMITH; LOGANATHAN; SHANTHA, 2010).

Assim como os catalisadores de alta temperatura, os de baixa temperatura também
necessitam de uma etapa prévia de ativacao, que consiste em expor o catalisador a corrente de

vapor com hidrogénio. Nesta etapa, o CuO ¢ reduzido a Cu, como apresentado na Equacao 31,
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a seguir. Como a reagao de reducao ¢ exotérmica, o catalisador deve ser exposto a
temperaturas inferiores a 220 °C, evitando, assim, a sintetiza¢ao do catalisador (SAEIDI et

al., 2017).

CuO(S) + Hz(g) - Cu(s) + HZO(g) AH;98 = —80,8 k].mol_l (31)

2.3.3. Cinética da reacao

A avaliacdo da cinética da reagdo permite que a taxa da reacdo seja estipulada, assim
como, o projeto de novos reatores. As expressdes cinéticas podem ser elaboradas,
basicamente, de duas formas, a modelagem da micro-cinética ou adotando um método
empirico (macro-cinética). A analise da micro-cinética ¢ baseada no conhecimento de todas as
etapas e reagdes que envolvem o processo, inclusive suas respectivas energias de ativagao.
Esse método trata-se de uma andlise minuciosa dos fendmenos quimicos da reacdo,
possibilitando estimar a cobertura da superficie, a ordem da reagdo e a entalpia de ativagdo, no
entanto, exige um intenso esfor¢co computacional. Os métodos empiricos, por sua vez,
baseiam-se em resultados experimentais, geralmente expressos em func¢ao da lei de Arrhenius,
fornecendo uma facil forma de prever o comportamento da reagdo, além de exigir menos

computacionalmente (SMITH et al., 2010).

2.3.3.1. Modelos micro-cinéticos

Os mecanismos micro-cinéticos da reacdo WGS empregando catalisadores de metais
oxidos podem ser divididos em duas categorias: regenerativo e associativo. O mecanismo
regenerativo, ou redox, supde que as reacdes ocorrem devido a um ciclo de oxidagao-reducao

na superficie do catalisador, como apresentado nas Equagdes 32 e 33 (SAEIDI et al., 2017).
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H;0(4) + red - Hy(g) + 0x 32)

CO(g) + ox — COZ(g) +red (33)

O mecanismo associativo trata-se de um modelo de adsor¢ao-dessor¢ao no qual a
interacdo entre os adsorbatos formam um adsorbato intermediario, que ¢ decomposto

formando o H; e o CO,, assim na Reac¢do 34 (SMITH et al., 2010).

COq) + H;0y) — intermediario — CO,g) + Hy(y) (34)

Apesar de muitos autores apoiarem este mecanismo, ainda ndo ha evidéncia da natureza
do intermedidrio formado. Supde-se que formato e intermediarios de carboxila sdo os

intermediarios mais provaveis (SAEIDI et al., 2017).

O mecanismo regenerativo ¢ predominante para modelar a cinética das reagdes HTS, no
qual o Fe*" sofre oxida¢do pela agua para Fe’”, e o Fe’" sendo reduzido pelo CO (ZHU;
WACHS, 2016). Para as reacoes WGS-LTS, tanto o mecanismo regenerativo como o

associativo sdo utilizados por diversos autores (SMITH et al., 2010).

Diversos autores utilizaram estudos com cristais de cobre para ilustrar o mecanismo da
reacdo de WGS. Ovesen et al. (1992) elaborou um modelo com 8 etapas baseado no
mecanismo de 6xido-reducgdo da superficie. Os autores concluiram que o Cu (110) apresentou
maior sensibilidade a estrutura da reacdo que o Cu (111). Wang et al. (2003) analisou as
propriedades cinéticas tanto da reacdo direta como da reacdo reversa e sustentou o mecanismo
de oxido-reducgdo para reacdes a baixas temperaturas, concluindo que a dissociagdo da agua

representa a etapa controladora. Rhodes et al. (1995) apresentaram a possibilidade de a reagao
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de reducdo ocorrer, no entanto, nao validaram a reacdo de oxidagdo. Waugh (1999) sustentou

0 mecanismo regenerativo, questionando a abordagem do mecanismo associativo.

Rhodes et al. (1995) abordou o mecanismo associativo Cu-Cromita como um processo
Langmuir Hinshelwood, concluindo que o intermediario formado ¢ proveniente de formatos.
A reagdo ocorre tanto na fase gasosa quanto na superficie, onde a reagdo entre hidroxilas ou
monoxidos de carbono produz formato. A formacao do intermediario hidroxila ¢ dada pela
decomposicdo da agua, enquanto a producdo de formato ocorre pela redugdo tanto do

adsorbato como do monoxido de carbono (SAEIDI et al., 2017).

Acido férmico foi proposto como intermediario por Grenoble et al. (1981), baseando-se
no fato de que a principal rota de decomposi¢do do acido féormico envolve tanto os reagentes
como os produtos da reacdo water-gas shift. Segundo Ovesen et al. (1996), o modelo da
micro-cinética de 8 etapas, proposto em 1992, adicionando mais 3 novas etapas, levando em
considera¢do o mecanismo de formacao de formato, sendo que o mecanismo ¢ insignificante
para baixas pressdes, mas relevante em altas pressdes. Além disso, os autores concluiram que
as etapas de oxidagdo de CO e dissociacdo da agua representaram as taxas limitantes da
analise. Botes (2007) empregou os dados provenientes da SASOL em trés mecanismos
diferentes, obtendo que o melhor ajuste aos dados foi dado pelo mecanismo associativo de
formato. Para as regides de baixa temperatura, Fishtik e Dutta (2002) obtiveram que o
formato e o mecanismo associativo sao dominantes, enquanto 0 mecanismo regenerativo €

dominante em altas temperaturas.

Estudos da resposta da reacdo WGS em regime transiente foram realizados por Salmi et
al. (1989). Os autores descobriram que H, era lentamente liberado, contradizendo o que era
previsto pelo mecanismo associativo. Com isso, 0s autores propuseram um mecanismo
incluindo tanto o associativo como o regenerativo. Hakkarainen et al. (1994) obtiveram que o
mecanismo de reagdo se comporta de forma distinta para catalisadores de Fe/Cr e Co/Mo.
Estudos do estado estaciondrio e transiente para as reacdes de alta temperatura foram
realizados por Keiski et al. (1996) concluindo que as etapas de adsor¢do do CO, dessor¢ao do

CO; e formagao de H; representam as taxas determinantes dos estudos em periodo transiente.
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O mecanismo associativo adotando a carboxila como intermediario foi proposto por
Gokhale et al. (2008) baseados nos estudos com Cu(111). Os autores concluiram que as
espécies de formatos sdo ndo reativos e em altas temperaturas contribuem com o bloqueio do
sitio ativo, justificando a perda de atividade com o aumento da concentracdo de CO,. Mao et
al. (2008) reportou que o mecanismo associativo com formato como intermedidrio apresenta
baixa probabilidade de ocorrer, enquanto o da carboxila e o mecanismo redox possuem
elevada probabilidade em catalisadores de cobre. Estudos em baixa temperatura com
catalisador Pt(111) foram conduzidos por Grabow et al. (2008), concluindo que o mecanismo
da carboxila apresenta um melhor ajuste quando comparado com o mecanismo do formato.
Tang et al. (2009) apontaram que os mecanismos carboxila e redox apresentaram melhores

resultados que os mecanismos formato e associativo.

Consequentemente, ndo ¢ possivel concluir qual mecanismo representa as reacdes de
WGS, ja que diversos autores apresentaram conclusoes divergentes. Com isso, para simular a
micro-cinética da reagdo de water-gas shift, a cinética com etapas elementares pode ser
aplicada. O modelo micro-cinético de 18 etapas para catalisadores de Cu(111) ¢ dado por
Callaghan ef al. (2003), apresentadas na Tabela 4, onde E, representa a energia de ativagdo da

reacao e Ky a constante de equilibrio de dessor¢ao/adsorcao.



Tabela 4 - Modelo micro cinético para a reacao direta WGS com catalisador Cu(111).
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Ky dessorcao/adsorc¢ao

Reacao Etapa Elemental ka (1/atm.s) Surface reaction
(kJ/mol)
(1/s)
1 CO+SoCO-S 0 1,5 x 10°
2 H,0+S o H,0-S 0 1,0 x 10°
3 H,0-S+S<OH-S+H"-S 106,27 1,0 x 1013
4 CO-S5+0:-S5C0,-S+S 44,769 1,0 x 1013
5 CO-S+0OH-S < HCOO-S+S 0 1,0 x 1013
6 OH-S+Seo0-S+H-S 64,852 1,0 x 1013
7 CO-S+0H-S< CO0,-S+H-S 0 1,0 x 1013
8 HCOO-S5+S e CO,S+H-S 5,858 1,0 x 1013
9 HCOO-S5+0-S< C0,-S+0H"-S 17 1,0 x 1013
10 H,0-S+0-S < 20H-S 121 1,0 x 1013
11 H,0-S+H-SO0OH-S+H,S 110,04 1,0 x 1013
12 OH-S+H-So0-S+H,-S 5,439 1,0 x 1013
13 HCOO-S+0OH-S < C0,-S+H,0-S 3,766 1,0 x 1013
14 HCOO-S+H- S (C0,-S+H,"S 61,086 1,0 x 1013
15 CO,-S < CO,+S 22,18 4,0 x 1012
16 H-S+H-SoH,-S+S§ 64,015 1,0 x 1013
17 Hy,-Se H, +S§ 23,01 6,0 x 1012
18 H-S+H-S o Hy,+2S 64,015 6,0 x 1012

S ¢ o sitio desocupado e X - S € a espécie X adsorvida.

Fonte: Callaghan et al. (2003), Fishtik e Dutta (2002)
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2.3.3.2. Modelos macro-cinéticos

Devido a fun¢ao da reacao de shift em diversos processos quimicos, principalmente na
sintese de amdnia, existem inimeros modelos cinéticos disponiveis na literatura do assunto.
Normalmente, o mecanismo associativo ¢ atribuido ao modelo de Langmuir Hinshelwood. Na
Tabela 5 estdo alguns dos modelos utilizados paras reagdes de water-gas shift de alta
temperatura, em que k£ ¢ a constante cinética da reacdo e K; constante de adsor¢do do

componente i (SMITH et al., 2010).

A constante de equilibrio da reacdo de WGS varia em funcdo da temperatura, e para isso
sdo necessarias diversas abordagens para estimar tal pardmetro na temperatura de operacao
desejada. Twigg (1989) obteve os valores da constante de equilibrio para uma faixa de
temperatura de 200 °C a 1199 °C. Na Tabela 6 estdo reunidos os valores da constante de

equilibrio para as temperaturas de operagao mais relevantes.

Tabela 5 - Modelos cinéticos para a reacdo de WGS-HTS.

Nome do Modelo Expressao Cinética
[CO,] [Hz]l
k[|CO]|H,0] — —=—==
Kodama et al. l[ 1H0] K

r =
(1 + Keo[COY + Ky, 0[H,0] + Kco,[CO,] + Ky, [H,])

Langmuir kKcoKu,o I[CO][HZO] — %l
Hinshelwood Model r= 2
(14 Kco[CO] + Ky, 0[H,0] + Ko,[CO,] + Ky, [H,])
Oxidation Reduction kik,{[CO][H,0] — [CO,][H,]/K}
’r‘ =
Model k,[CO] + ky[H,0] + k_1[CO,] + k_;[H,]

Fonte: Adaptado de Smith et al., 2010
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Twigg (1989) obteve a seguinte relagdo (Equagdo 35 e 36) para a estimativa da

constante de equilibrio:

K = exp(Z(Z(0,63508 — 0,29353Z) + 4,1778) + 0,31688) (35)
1000
7= (T) ~—1,T(K) (36)

Tabela 6 - Constante de equilibrio em func¢do da temperatura.

T(°C) 200 250 300 350 400 450 500 550

K 210,82 83,956 38,833 20,303 11,723  7,3369  4,9035  3,4586

Fonte: Twigg (1989)

A constante de equilibrio também pode ser calculada através da termodinamica, de

acordo com a Equagao 37.

5693,5
T

49170
T2

In(K) = +1,077In(T) + 5,44 X 1074T — 1,125 x 1077T2 —

— 13,148

(37)

2.3.4. Influéncia da composicao do gas de alimentacio

O géas de alimentagdo da reagdo WGS normalmente ¢ produzido por uma etapa prévia
de gaseificagdo, e ¢ composto por diferentes substancias, dependendo do material gaseificado

e das condigdes do processo. A composicdo tipica para o gas de sintese proveniente da



39

gaseificagdo sdo misturas de H,, CO, CO, e CH4, que variam suas concentragdes de acordo

com as condi¢des operacionais.

Estudar a influéncia da relagdo molar de S/CO no gas de alimentacdo ¢ fundamental
para evitar que diversas reagdes paralelas ocorram, produzindo uma série de produtos

indesejados, além de carbono e/ou metano. (XUE; KEEFFE; ROSS, 1996).

Caso as condi¢des da reacdo de WGS favorecam tais reagdes paralelas, uma série de
problemas podem ocorrer, como a desativag¢ao do catalisador pela deposi¢do de carbono sobre
o leito catalitico e aumento da perda de carga pela deposicdo de carbono ao longo da

tubulagao.

Xue et al. (1996) calculou a composicao de equilibrio para diferentes relagdes molares
de S/CO em fun¢do da temperatura. O resultado obtido aponta que, para baixas relagdes
molares e baixas temperatura hd maior formacdo de carbono. No entanto, para relagdes
molares maiores que 2 e temperaturas superiores a 230 °C o risco de formagdo de carbono
diminuiu consideravelmente. A presenca de CO, na alimentacdo ndo afetou o equilibrio

termodinamico

Marofio et al. (2010) avaliou a influéncia de duas composicdes diferentes de gas de
sintese na conversdao de CO e na producao de H,, aplicando um catalisador HTS Fe-Cr. Os
autores observaram que para temperaturas superiores a 350 °C, a composicdo do gas de
alimentagdo apresentou pouca influéncia na conversao de CO, atingindo um valor maximo de
93% para a temperatura de 380 °C. No entanto, a composi¢do afetou na produgdo de H,
podendo estabelecer uma correlagdo entre o teor de hidrogénio na entrada e na saida da reagao

para cada temperatura.

Lang et al. (2017) avaliaram a influéncia da relacdo molar de S/CO para a temperatura
de 450 °C na conversdao de CO e producdo de H,. Os resultados apontaram que, com o
aumento da relacdo molar, tanto a conversdo de CO como a producdo de H, aumentaram.

Além disso, nao foi observada a producao de CHy.
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Shin et al. (2021) estudou a influéncia de diferentes concentragcdes de CO, presentes em
gas de sintese sintético na reacdao de alta de temperatura de water-gas shift. No estudo foi

utilizado como variavel a relagdo R, dada pela Equagao 38.

_COo,
T C0o,+CO

€)

Os autores concluiram que para valores de R entre 0 e 0,25, a seletividade da reacdo de
shift alcangou valores proximos a 1, para qualquer relagdo S/CO. Além disso, para valores de
R superiores a 0,25, deve ser utilizada uma relagdo S/CO maior ou igual a 3 para evitar

reacdes secundaria, que envolvem formagdo de carbono e metano.

Patra e Sheth (2019) avaliaram a gaseificacdo de trés biomassas diferentes seguido por
um processo de limpeza e shift a alta temperatura do gas de sintese produzido. Com relagdo a
reacdo de WGS, os autores concluiram que as maiores conversdes de CO foram obtidas nas
condi¢cdes de maiores temperaturas, maior relagdo S/CO e menor velocidade espacial,
atingindo um valor de 79%. Além disso, foi estudada a influéncia da concentracdo de
oxigénio na reacdo de shift, concluindo que altas concentragdes de O, (6% v/v com vazao
igual ou superior a 15 mL/min) levam a desativagdo do catalisador de Fe/Cr, reducdo da

producdo de Hj, e aumento da producao de CO e COa.

2.3.5. Influéncia da presenca de H,S na alimentacio

O enxofre ¢ considerado como uma das principais impurezas para os catalisadores de
WGS, responsavel pela reducdo da atividade catalitica e de sua consequente desativagao,

sendo entdo, necessaria sua remoc¢ao da corrente de alimentagao.

Xue et al. (1996) realizou testes com catalisadores de baixa e alta temperatura quando

expostos ao enxofre. Os catalisadores LTS, por serem extremamente sensiveis a este
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contaminante, perderam completamente sua atividade, mesmo quando o trago de
contaminante foi removido da alimentagcdo. Os catalisadores HTS ao serem expostos ao
contaminante, apresentaram uma perda de atividade proporcional a concentragdo de H,S
adicionada na alimentagdo. No entanto, diferente dos catalisadores LTS, ao remover o

contaminante, a atividade dos catalisadores HTS retornou ao patamar inicial.

Chianese et al. (2015) avaliou a atividade de catalisadores de Fe-Cr quando expostos a
H,S. Os autores observaram que, com o aumento da concentragao de contaminante, de 182
para 537 ppm, a conversdo de CO diminuiu, devido a reducdo da atividade catalitica. Apesar
disso, o catalisador apresentou uma boa resisténcia ao H,S e recuperagdo da atividade

catalitica apos a remog¢ao do contaminante da corrente.

2.4. DESATIVACAO DE CATALISADORES HETEROGENEOS

Uma das principais preocupacdes de processos industriais que envolvem catalisadores
heterogéneos ¢ a desativagdo catalitica, ou seja, a perda de atividade catalitica e/ou
seletividade em funcdo do tempo de reacgdo, resultando em altos custos para a substitui¢do de
tais catalisadores. Apesar de a desativagdo do catalisador ser inevitavel em muitos processos,
consequéncias drasticas podem ser evitadas, postergadas ou até desfeitas. Para isso, €
necessario compreender o mecanismo de decaimento da atividade catalitica, prevengdo a

desativagdo e regeneragdo dos catalisadores (ARGYLE; BARTHOLOMEW, 2015).

2.4.1. Mecanismos de desativacao

Existem diversos formas de catalisadores solidos sofrerem desativagdo, podendo ser
classificados em seis principais mecanismos: (1) envenenamento, (2) incrustagao, (3)
degradacao térmica, (4) vaporizacao e/ou lixiviacdo acompanhada de transporte da superficie

catalitica ou particulas, (5) reagdes gas-solido e/ou so6lido-solido, e (6) atrito/esmagamento.
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Os mecanismos 1, 4 ¢ 5 apresentam natureza quimica, enquanto os mecanismos 2 € 6
apresentam natureza mecanica, podendo entdo classificar os mecanismos de desativagao entre
processos quimicos, mecanicos e térmicos (ARGYLE; BARTHOLOMEW, 2015). A Tabela 7
apresenta os diferentes mecanismos de desativagdo comentados anteriormente, assim como

uma breve defini¢ao dos mecanismos.

Tabela 7 - Mecanismo de desativacao de catalisadores sélidos.

Mecanismo Natureza Descricao

Forte quimissor¢ao de espécies pelos sitios

Envenenamento cataliticos, impossibilitando-os de realizar as
reacoes
‘ Quimica Reacao entre o vapor ¢ o catalisador, produzindo
Vaporizagao )
compostos volateis
Reagoes gas-solido e Reagdo do gas, suporte, ou promotor com a fase
solido-so6lido catalitica, produzindo fase inativa
N Deposig¢ao fisica de espécies sobre a superficie e
Incrustacao .
' poros do catalisador
Mecanica i . .
_ Perda de material catalitico devido a abrasdo; e da
Atrito/esmagamento ) ]
area superficial devido ao esmagamento
Degradacao térmica Térmica Perda de érea superficial

Fonte: Adaptado de Argyle e Bratholomew., 2015

A Tabela 8 agrupa informagdes sobre diferentes processos da industria quimica e quais
os mecanismos de desativagdo prevalecentes nestes processos, assim como, as consequéncias

para o seguimento da produgao.
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Tabela 8 - Principais mecanismos de desativagdo e consequéncias para 0s processos.

Tempo Método Consequéncias
Mecanismo de
Processo  Catalisador para para parao
desativacao
desativacio regeneracio processo
Fixacao do
Reforma Combustao
. Pt/y-Al,04 Coqueificacao Meses leito, vibragao
catalitica do coque
da operacao
Water- Envenenamento Purificacao da
Cu/Zn0O/A1,05 Anos - )
gas shift (S, CDH alimentagao
Aumentar a
. Combustao .
Coqueificacao - alimentacao de
Reforma do coque
Ni/A1L,O5 vapor
a vapor
Envenenamento Purificacdo da
Anos - .
(H,S, As, HCI) alimentacao
Aumentar a
Reforma Combustao
Ni Coqueificacao - alimentacao de
a seco do coque

vapor

Fonte: Adaptado de Moulijn et al., 2001

2.4.1.1.

Envenenamento

O envenenamento do catalisador ¢ definido pela forte quimissorcdo de reagentes,

produtos, ou impurezas nos sitios ativos. Logo, para que uma espécie seja considerada um

contaminante, deve ser levado em consideracdo a for¢ca de adsor¢do relativa as demais

espécies que competem pelos sitios ativos do catalisador. Uma vez que o contaminante sofre

adsor¢do, este pode impactar em mudancas na estrutura eletronica ou geométrica da

superficie. O envenenamento pode ser reversivel ou irreversivel, no entanto, na maioria dos

casos, a contaminagao ¢ irreversivel, como € o caso do envenenamento da maioria dos metais

pelo enxofre (ARGYLE; BARTHOLOMEW, 2015).
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Os contaminantes podem ainda ser adicionados propositalmente, tanto para moderar a
atividade e/ou alterar a seletividade de catalisadores novos, ou ainda, para aumentar o
desempenho de um produto que sera reprocessado cataliticamente. (MOULIJN; DIEPEN;
KAPTEIIN, 2001).

Existem diversos mecanismos possiveis pelos quais o contaminante ¢ capaz de afetar a
atividade catalitica. Tomando o exemplo da Figura 3, que representa a contaminagdo por
enxofre na reacdo de hidrogenacdo do etileno sobre a superficie de um metal. Primeiro, o
enxofre bloqueia o sitio ativo ocupando um espago trés ou quatro vezes maior. Segundo,
devido a forte ligacdo quimica formada, h4a uma alteragdo na camada eletronica na vizinhanga
dos atomos metalicos, modificando a capacidade de adsor¢ao e dessor¢ao das moléculas de
reagentes. Um terceiro possivel efeito ¢ uma reestruturagdo da superficie metalica devido a
elevada for¢a de adsor¢do do contaminante, possivelmente resultando em drasticas mudancas
das propriedades cataliticas. Além disso, o contaminante pode bloquear o acesso entre os
reagentes adsorvidos, e também, impedir ou reduzir a difusdo dos reagentes sob a superficie

(BARTHOLOMEW, 2001).

Figura 3 - Contaminagdo por enxofre da reagdo de hidrogenagdo do etileno.

Fonte: Bartholomew, 2001
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A Tabela 9 agrupa alguns dos contaminantes mais comuns para diferentes catalisadores

utilizados em diversos processos, como as reacdes de craqueamento, reforma a vapor, sintese

da amonia e sintese de Fischer-Tropsch.

Tabela 9 - Contaminantes mais comuns para diversas aplicacgoes.

Catalisador Reacio Contaminante
Bases organicas,
Silica-alumina, zeodlitas. Craqueamento hidrocarbonetos, metais
pesados.
. . Hidrogenacao/ Compostos de S, P, As, Zn,
Niquel, platina, paladio. .
desidrogenagao Hg, haletos, Pb, NH3, C;H,.

Niquel

Reforma a vapor do metano,

nafta.

st, As

Ferro, ruténio

Sintese de amonia

0,, H,0, CO, S, C;H,, H,O

Cobalto, ferro

Sintese de Fischer-Tropsch

H,S, COS, As, NH;,

carbonilas metalicas

Metais nobres e zedlitas

Hidrocraqueamento

NH;, S, Se, Te, P

Prata

Oxidagao do etileno para

oxido de etileno

CH,

Platina, paléddio, cobalto e

sulfetos de molibdénio

Oxidagao do CO e
hidrocarbonetos,

hidrotratamento de residuos

Pb, P, Zn, SO, Fe,
Asfaltenos, compostos

nitrogenados, Ni, V

Fonte: Argyle et al., 2015

A seletividade de um contaminante em relagdo ao sitio ativo do catalisador pode ser

classificada como seletiva, ndo seletiva ¢ anti-seletiva. O envenenamento seletivo ¢

caracterizado pela adsor¢do preferencial do contaminante pelos sitios ativos desde as baixas

concentracdes. O envenenamento anti-seletivo representa uma resisténcia inicial a adsorgao
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dos contaminantes em baixa concentracao. Por fim, a contaminac¢do nao seletiva demonstra
que ha uma perda de atividade proporcional & concentracao de contaminante adsorvido. A
Figura 4 ilustra a atividade calitica como fun¢do da concentracdo do contaminante. A Tabela
10 agrupa alguns pardmetros importantes para avaliar a desativa¢do de catalisadores causada

por algum contaminante (ARGYLE; BARTHOLOMEW, 2015).

Figura 4 - Representagdo da atividade em fun¢@o da concentra¢do de contaminante.

Atividade catalitica
)

Concentracio do contaminante

Fonte: Adaptado de Argyle e Bartholomew., 2015
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Tabela 10 - Parametros importantes para a avaliagdo do envenenamento do catalisador.

Parametro Definicao

Atividade Taxa de reacdo relativa ao tempo inicial (t=0)

Valor negativo do coeficiente angular do grafico de

Suscetibilidade o
atividade em fun¢ao da concentragao
o Relagdo entre a suscetibilidade de um catalisador por
Toxicidade ‘ ‘ o
dois contaminantes distintos
o Inverso da taxa de desativagdo. Propriedade que
Resisténcia ) ) ] ]
determina a velocidade de desativacao do catalisador
_ Atividade do catalisador no ponto de satura¢do do
Tolerancia ‘
contaminante
Fonte: Adaptado de Argyle e Bratholomew., 2015
2.4.1.2. Incrustagdo, coqueificacdo e deposicdo de carbono

O fendmeno da incrustacao ¢ definido como a deposicao de carbono ou hidrocarbonetos
na superficie do catalisador, resultando no bloqueio dos sitios ativos e, consequentemente, na
perda de atividade catalitica. A natureza quimica deste residuo atua de forma semelhante a
polimerizagao por condensacao na superficie do catalisador, formando estruturas poliméricas
que inviabilizam o contato dos reagentes com os sitios ativos. A formacao de coque pode ser
suficientemente grande para gerar macromoléculas que sdo capazes de bloquear
completamente o acesso aos poros do catalisador (BUTT, 1984, p. 14). O carbono, em sua
maioria, ¢ proveniente do desproporcionamento do CO, enquanto que o coque ¢ gerado

através da decomposicao ou condensagao de hidrocarbonetos, composto, principalmente, por

hidrocarbonetos pesados polimerizados (ARGYLE; BARTHOLOMEW, 2015).
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As reagdes cataliticas que produzem carbono ou coque podem ser classificadas como
sensiveis ou ndo ao coque. Nas reagdes sensiveis ao coque, o coque nao reagido se deposita
sobre os sitios ativos, conduzindo a redugdo da atividade. Enquanto que nas reagdes
insensiveis, o precursor do coque formado sobre a superficie do sitio ativo ¢ rapidamente
removida pelo hidrogénio (ou qualquer outro agente gaseificante). Como exemplo de reagdes
sensiveis tem-se o craqueamento catalitico e a hidrogenoélise, enquanto que, os exemplos de
reacdes insensiveis ao coque sdo a sintese de Fischer-Tropsch, reforma catalitica e sintese do

metanol (MENON, 1990).

A desativagao do catalisador ocasionada pela incrustagdo de coque pode ocorrer de duas
formas, através da sobreposi¢do dos sitios ativos e bloqueio dos poros. A desativagdo
resultante pela sobreposi¢do dos sitios ativos ocorre quando tanto a reagdo catalitica quanto a
de coqueificagdo apresentam mecanismos semelhantes, e quanto maior a densidade de sitios,
maior ¢ a efetividade da desativagdo. Quando a reagdo catalitica e a de coqueificagdo nao sdo
concorrentes pelo mesmo sitio, a desativagao por incrustagao ocorre somente por bloqueio dos

poros (BOSKOVIC; BAERNS, 2004, p. 483).

2.4.1.3. Degradacgdo térmica e sinterizagdo

A degradagdo térmica, de acordo com Argyle et al. 2015, € resultado de trés fendmenos:
“(1) perda da area superficial catalitica devido ao crescimento cristalino da fase catalitica, (2)
perda da area do suporte causado pelo colapso do suporte e da area superficial catalitica
devido ao colapso dos poros nos cristalitos da fase ativa, (3) transformagdo quimica da fase
catalitica em fase ndo catalitica”. Os dois primeiros fendmenos correspondem ao processo de
sinterizacdo, que pode ocorrer tanto nos catalisadores metal suportados como nos
catalisadores ndo suportados, enquanto que o ultimo fenomeno trata-se de uma transformagao

solido-sélido.

Existem trés principais mecanismos de crescimento dos cristalitos metalicos: migra¢do

dos cristalitos, migra¢do atomica, e transporte de vapor (para altas temperaturas). De forma
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geral, a migragdo dos cristalitos sobre a superficie do suporte do catalisador causa a colisao e
a coalescéncia da fase ativa. A migracao atdomica representa o desprendimento dos atomos
metalicos dos cristalitos, seguido pelo respectivo transporte sobre o suporte do catalisador, e,

por fim, a captura por cristalitos maiores (FORZATTIL; LIETTI, 1999).

Diversos fatores podem influenciar na sinterizagdo, como a temperatura, atmosfera, tipo
de metal, dispersao do metal, promotores/impurezas, e area superficie, textura, e porosidade
do suporte. Os principais fatores impactantes e suas respectivas consequéncias estao

agrupados na Tabela 11.

Tabela 11 - Fatores que impactam na sinterizagdo de catalisadores.

Fator impactante Consequéncia
A taxa de sinterizacao ¢ exponencialmente dependente da
Temperatura
temperatura
As taxas de sinterizagao sao maiores para metais nobres
Atmosfera em O, do que em H,, e maiores para H, quando em

relacdo ao N,

Ordem decrescente de estabilidade em H, ¢ Ru > Ir = Rh
' > Pt. Termoestabilidade em O, ¢ uma fungao de (1)
Tipo de metal . _ _ '
volatilidade do 6xido metalico e (2) forca da interagao

oxido metalico-suporte

Interagdes metal-suporte sao fracas, com algumas
Suporte excecoes. A termoestabilidade de um metal decresce com

a seguinte ordem de suportes: Al,O3; > SiO, > carbono

Alguns aditivos diminuem a mobilidade atomica (C, O,
Promotores Ca0), outros aumentam a mobilidade atomica (Pb e Bi).

Oxidos de Ba, Ca, ou Sr reduzem a taxa de sinterizagao

Fonte: Adaptado de Argyle e Bratholomew., 2015
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A temperatura ¢ um parametro que influencia diretamente na sinterizagdo. Em baixas
temperaturas, hd a tendéncia de a migracdo atdmica ser beneficiada, ja que a maior
difusividade dos 4tomos e o menor tamanho dos clusters facilitam o processo. Em altas
temperaturas, a energia térmica ¢ capaz de mover os cristalitos maiores, dificultando a
migracao atdmica e dos cristalitos menores. Uma forma de estimar a mobilidade dos atomos e
dos cristalitos, logo, de evitar a sinterizagao, ¢ através do calculo das temperaturas de Hiittig e
Tamman (Equagdes 39 e 40, respectivamente), que se baseiam diretamente na temperatura de
fusdo. Ao atingir a temperatura de Hiittig, os atomos dispersos passam a ter mobilidade. Ao
alcancar a temperatura de Tamman, os cristalitos também exibem mobilidade. Por fim, na
temperatura de fusdo a mobilidade ¢ tdo intensa que ¢ observado comportamento de estado
liquido. No entanto, a temperatura de fusdo nem sempre ¢ bem definida. Alguns 6xidos
metalicos iniciam a decomposicdo antes da temperatura de Hiittig ¢ Tamman (MOULIIN;

DIEPEN; KAPTEIJN, 2001).

THiittig = OfBTmelting (39)

Tramman = OrSTmelting (40)

Os processos de sinterizagdo, geralmente, apresentam uma cinética lenta e sdo
irreversiveis ou dificeis de serem revertidos. Portanto, a sinterizagdo ¢ um fenomeno que ¢

evitado, em vez de ser tratado.
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3. OBJETIVOS

3.1.  OBJETIVO GERAL

Avaliar a conversao de CO e producdo de H, da reagdo de water-gas shift de alta

temperatura utilizando catalisador comercial de ferro-cromo.

3.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Observar a influéncia da composicdo do gés de alimentacdo da rea¢do na conversao
de CO;

e Avaliagdo da variagdo da velocidade espacial, relagcdo vapor/CO e tempo de reagao
na conversao de CO;

o Estimativa da perda de estabilidade do catalisador ao longo do tempo de reagao;

e Realizar ensaios com diferentes tamanhos de catalisador.
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4. METODOLOGIA

4.1. PROCESSO PARA AVALIACAO DA CINETICA DA REACAO

O processo utilizado para realizar os testes cinéticos dos catalisadores de shift (Figura 5)
foi disponibilizado pelo laboratorio de particulas do Instituto de Pesquisas Tecnologicas do

estado de Sao Paulo (IPT). A Figura 6 representa o diagrama de blocos do processo utilizado.

Figura 5 - Representagdo do processo utilizado para os ensaios de shift.

Fonte: Autor



Figura 6 - Diagrama de blocos do processo.

CROMATOGRAFO

AGUA
DEIONIZADA

BOMBA
DE AGUA

CILINDRO DEMISTURA

SINTETICA RiRicss

1

FONTE DE NITROGENIO [—» MFC2

VAPORIZADOR

[

REATOR

|

CONDENSADOR —

Fonte: Autor

GASOMETRO

4.1.1. Controladores de vazio e condicionamento do gas de alimentacao

53

O controle da vazdo de gas sintético e de nitrogénio foi realizado utilizando os dois

controladores de fluxo MKS. O controlador de gas sintético possui uma faixa de trabalho de 0

a 1000 sccm, e o de gas nitrogénio apresenta um faixa de trabalho de 0 a 500 sccm.

Além dos controladores de fluxo, também foi utilizado um painel para ajustar a vazao

de gas desejada. Foi realizada uma curva de calibragdo para ajustar o valor indicado pelo

painel a vazao volumétrica do gas desejada. Para isso, utilizou-se um gasometro.

Uma bomba HPLC Waters 501 foi utilizada para bombear agua deionizada, que ¢

misturada com a mistura sintética de gas no pré-aquecedor, mantido sob 200 °C, antes de

entrar no reator.
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4.1.2. Descricao do reator

Na Figura 7 estdo representados: (A) O pré-aquecedor em U com didmetro interno de
1/5 pol (12,7 mm) e comprimento de 600 mm recheado com esferas de quartzo de 0,4 mm de
diametro; (B) o reator, que serd mais detalhado a seguir, na mesma se¢do; (C)

condensador/separador construido em ago inox com volume de 132 mL.

Figura 7 - Representagdo do pré-aquecedor, reator e condensador.

Legenda: A (cor vermelha) representa o pré-aquecedor; B (cor azul) representa o reator; C (cor verde) representa
o condensador/separador.

Fonte: Autor

A Figura 8 apresenta o reator utilizado para realizar os testes cataliticos, que possui
145 mm de comprimento, 15,36 mm de didmetro interno e no centro hd uma haste para
inser¢ao do termopar com 4,95 mm de diametro. O catalisador € posicionado na parte interna

do reator e um suporte ¢ alocado sobre o leito para evitar o excesso de fluidizacao.

Os gases entram pela camisa do reator, e percorrem o leito no sentido vertical
ascendente, saindo, entdo, pela saida no topo do reator, seguindo para o condensador. A
geometria do reator permite que os produtos troquem calor com os reagentes no topo do

reator.
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A temperatura do reator ¢ controlada utilizando dois termopares, o primeiro inserido no
interior do reator, e o segundo ¢ posicionado no forno de aquecimento do reator. Para realizar

0 aquecimento do reator emprega-se um gas inerte, no caso, o nitrogénio.

Figura 8 — Reator utilizado para os ensaios.

(2) (b)

Legenda: (a) representa uma imagem do reator utilizado; (b) representa um esquema da entrada/saida dos gases.

Fonte: Autor

4.1.3. Tratamento dos gases da saida do reator

Os gases da saida do reator foram resfriados por um banho ultratermostatico
microprocessado com circulador Quimis e analisados em um cromatégrafo gasoso HP 5890
series II (Figura 9) equipado com detector TCD, operando com um conjunto Agilent J&W
Select Permanent Gasses Columns, que consiste em duas colunas cromatograficas em
paralelo. A primeira ¢ a coluna PoraBOND Q, para analisar solventes volateis e
hidrocarbonetos. A segunda é a coluna CP-Molsieve 54, que apresenta alta eficiéncia na
separacao de gases permanentes (AGILENT, 2022). Foi utilizado gas hélio como gas de

arraste, com uma vazao de 30 mL/min. A temperatura inicial de andlise da coluna foi de
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40 °C, mantendo-se por dois minutos, seguido por uma rampa de aquecimento de 20 °C/min

até a temperatura de 200 °C. A temperatura do detector foi mantida constante em 220 °C.

Figura 9 - Cromatdgrafo gasoso utilizado para analisar a composicdo do gas apos reacao.

Fonte: Autor

4.2.  MISTURAS DE GASES SINTETICOS

Para realizar os ensaios de shift, foram estudadas, em artigos cientificos, diferentes
composicdes para gases obtidos apds uma etapa de reforma a vapor, que é o processo prévio a
reacdo de water-gas shift. Além disso, foram levadas em consideragdo as composi¢des de
gases sintéticos utilizados por diferentes autores em diversos artigos cientificos sobre o

assunto, que podem ser encontrados no Apéndice A.

Com isso, foram adquiridas trés misturas de gases sintéticos com composi¢des distintas.
As fragdes de cada um dos componentes foram escolhidas com o proposito de estudar a
influéncia de alguns destes na conversdo da reacdo de shift. Como descrito na se¢do 2.3.4,
sobre a influéncia da composicao da mistura gasosa na reagao de deslocamento, os teores de
monoxido de carbono e de metano podem impactar diretamente na sintese de produtos nao

desejados, ou até, na desativacao do catalisador.
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A Tabela 12 apresenta a composicao das trés misturas que foram utilizadas para a

realizagdo do estudo.

Tabela 12 - Composicdes das misturas de gases sintéticos.

H; (%) CO (%) CO; (%) CH, (%)
Mistura 1 (M1) 39,99 40,01 20,01 0,000
Mistura 2 (M2) 39,97 26,52 28,49 5,021
Mistura 3 (M3) 26,46 39,99 28,55 5,003

Fonte: Autor

4.3. CATALISADOR UTILIZADO PARA A REACAO

O catalisador de alta temperatura utilizado para o desenvolvimento do presente trabalho
foi uma amostra disponibilizada pela Clariant (Figura 10). Segundo informacdes disponiveis
no proprio site da empresa (Clariant), o catalisador Shift Max 120 é um catalisador
desenvolvido a base de Fe,03/Cr,03/CuO, para atuar na reagdo shift para altas temperaturas
(HTS), combinando alta atividade com estabilidade térmica. O catalisador apresenta formato
de pellets com tamanho de 6 x 6mm. Para os ensaios o catalisador foi fragmentado e
peneirado, sendo utilizada a fracdo retida entre as peneiras ABNT 18 (1,00 mm) e ABNT 30
(0,59 mm).

Por se tratar de uma amostra de um produto que ja ¢ comercializado, foi acordada com a
empresa que nado seria realizada nenhuma andlise com o objetivo de caracterizar o catalisador

antes e ap0s a reagao.
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Figura 10 - Amostra do catalisador HTS fornecido pela Clariant.

Fonte: Autor

Para os ensaios, o leito do reator foi carregado com uma massa de, aproximadamente,
1,0 g de catalisador, e, aproximadamente, 5,95 g de carbeto de silicio, ambos com o mesmo

tamanho de particula (entre 0,59 ¢ 1,00 mm), para evitar a criacdo de zonas de calor no leito.

Antes de iniciar a reagdo, uma etapa prévia de ativagdo do catalisador foi necessaria,
pois 0 mesmo encontrava-se na forma inativa (hematita — Fe,Os). Para isso, reduziu-se o
catalisador através da reacdo com o gas sintético e vapor de agua a 300 °C por um periodo de

uma hora, assim como visto na sec¢ao 2.3.1.

44. PARAMETROS UTILIZADOS NOS ENSAIOS

Os ensaios foram realizados com o propdsito de avaliar a influéncia de quatro
parametros principais da reagdo de water-gas shift na conversdo de CO, que sdo a relagdo
molar vapor de agua/CO, velocidade espacial (GHSV), estabilidade do catalisador em fung¢do
do tempo de reacdo, e tamanho de particula do catalisador. Devido a impossibilidade de
permanecer com o processo de forma continua além do periodo comercial do IPT, os testes de
tempo de reacdo foram realizados de forma intermitente, utilizando o mesmo material de leito
durante um periodo total de quatro dias. A Tabela 13 agrupa os parametros que foram
utilizados em cada um dos ensaios realizados. O catalisador nomeado “maior” corresponde ao

catalisador comercial quebrado ao meio para ser possivel de adicionar no interior do reator.



Tabela 13 - Parametros utilizados em cada um dos ensaios.
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Ensaio Massade Tamanhodo Massade Volume Mistura S/CO GHSV
catalisador catalisador carbeto  do leito gasosa (h-1)
03 (mm) e (mL)
1 1,00 >0,59; <1,00 5,87 5,2 M1 3,03 63959
2 1,01 >0,59; <1,00 5,91 5,0 M1 3,96 5921,5
3 1,00 >0,59; <1,00 5,80 5,0 M1 5,89 10314,2
4 1,00 >0,59; <1,00 5,95 5,0 M1 4,01 11795,0
5 1,00 >0,59; <1,00 5,92 5,0 M1 4,12  5832,1
6 1,00 >0,59; <1,00 5,92 5,0 M1 4,14 5814,1
7 1,00 >0,59; <1,00 5,92 5,0 M1 4,14 5814,1
8 1,00 >0,59; <1,00 5,92 5,0 M1 4,19 5792,5
9 1,00 >0,59; <1,00 5,96 5,2 M2 2,98  7936,3
10 1,00 >0,59; <1,00 5,94 5,2 M2 3,96 68274
11 1,00 >0,59; <1,00 5,95 5,1 M2 5,96  5809,5
12 1,00 >0,59; <1,00 5,96 5,0 M2 6,09 117722
13 1,00 >0,59; <1,00 5,97 5,1 M2 6,00 17408,5
14 1,01 >0,59; <1,00 5,97 5,1 M2 6,00 5796,6
15 1,01 >0,59; <1,00 5,97 5,1 M2 5,95 5813,0
16 1,01 >0,59; <1,00 5,97 5,1 M2 6,11 57635
17 1,01 >0,59; <1,00 5,97 5,1 M2 5,99 57954
18 1,00 >0,59; <1,00 6,04 5,1 M3 2,99  6546,5
19 1,00 >0,59; <1,00 5,98 5,2 M3 3,92  5829,5
20 1,00 >0,59; <1,00 5,99 5,2 M3 6,00 4932,8
21 1,00 >0,59; <1,00 5,95 5,1 M3 6,00 10060,4
22 1,00 >0,59; <1,00 5,99 5,0 M3 6,01 15389,1
23 1,00 >0,59; <1,00 5,95 5,2 M3 5,99  4938,8
24 1,00 >0,59; <1,00 5,95 5,2 M3 5,96  4940,1
25 1,00 >0,59; <1,00 5,95 5,2 M3 6,00 49294
26 1,00 >0,59; <1,00 5,95 5,2 M3 6,01 49275
27 0,99 maior 6,00 4,8 M1 4,01 6140,5
28 0,50 >0,59; <1,00 2,90 4,8 M1 6,02 10239,1
29 1,01 <0,59 5,97 4,8 M1 396 118284
30 1,01 >0,59; <1,00 0,00 1,3 M1 3,96 22732,1

Fonte: Autor
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4.5. COMPOSICAO DO GAS PRODUZIDO E CONVERSAO DA REACAO

Foi avaliada a variagdo da conversdo de monéxido (X-p) de carbono em fungdo da
temperatura da reagdo. Para isso, os ensaios foram feitos iniciando com a temperatura de
350 °C, seguido entdo pelas temperaturas de 390 e 430 °C, utilizando o mesmo leito para as
trés temperaturas. Além disso, em cada temperatura foram realizadas ao menos duas injegdes

no cromatografo a fim de minimizar possiveis divergéncias nos resultados.

Com os cromatogramas foi possivel estabelecer uma relagio entre a area dos picos e a
composicdo da mistura gasosa. Para isso, utilizou-se como padrdo para calibragdo as proprias
misturas sintéticas adquiridas para o projeto. Com as composi¢cdes do gas obtido através da
reacdo foram calculadas as vazdes molares e as respectivas conversdes de monodxido de

carbono (Equagdo 41) para cada uma das condigdes avaliadas.

Fco,in—Fco,out
XCO — [Cojin ou (41)
F .
COo,in

4.6. EQUACOES DA TERMODINAMICA DA REACAO

Compreender a termodinamica da reagdo e a conversdo de equilibrio em fun¢do de
determinada temperatura, sdo parametros fundamentais para avaliar a eficiéncia da cinética de
reacdo dos catalisadores. Para isso, foram realizados calculos termodinamicos com o
proposito de avaliar como a conversao de equilibrio varia com a temperatura, e qual € o

impacto da variagdo da razao de S/CO sobre este equilibrio.

A constante de equilibrio, como funcao da temperatura, ¢ calculada a partir do calor de
reagdo padrdo e da variagdo da energia de Gibbs padrdo da reagdo em uma temperatura de

referéncia (normalmente 298,15 K), Equagdo 42. Considerando um sistema unifésico,
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fechado, com temperatura e pressdo constantes, a defini¢ao da constante de equilibrio (K) ¢

dada por (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007, p. 366):

-AG’
InK = F (42)

No entanto, com as hipoteses adotadas, tem-se a Equagdo 43 (SMITH; VAN NESS;
ABBOTT, 2007, p. 369):

AG’  AGog—-AHy AHy 1 (T
—hKk=—="Y"Tl4+-—""L4-
T “To

RT RT, RT

T ACp dT
To R T

2B dT — (43)

As resolugdes da primeira e da segunda integrais do lado direito da Equagdo 43 podem
ser resolvidas através das Equacdes 44 e 45, respetivamente (SMITH; VAN NESS;
ABBOTT, 2007, p. 370).

T AC: AB AC AD (t-1
[i 5EdT = QAT G- D+ FRRE - D+ 5RE -D+2(F) @9

fr AP dT _ Aplnt + [ABT0 + (ACTO2 + A—D) (t—l)] (t-1) (45)

To R T 7273

Onde:
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Para reagdes em fase gasosa com baixas pressdes ou altas temperaturas, a mistura
gasosa no equilibrio se comporta essencialmente como um gas ideal. Com isso, a constante de

equilibrio ¢ dada pela Equagdo 46 (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007, p. 373).

Moo* = (%) (46)

P°

Como para a reacdo de water-gas shift a diferenca dos valores estequiométricos entre

produtos e reagentes (v) € nula, a expressdo anterior resulta na Equagdo 47.

YH,YCO0, =K (47)

YcoYH,0

Desta forma, ¢ possivel determinar qual é a conversdo de equilibrio da reagdo para
determinada temperatura utilizando o método solver do Excel para minimizar o erro entre a

expressao 42 e 47.

4.7. ESTIMATIVA DA VELOCIDADE DE REACAO EXPERIMENTAL

Para determinar a velocidade da reacdo baseado nos dados obtidos experimentalmente
foi adotada a hipotese de reator diferencial. O reator diferencial consiste em um tubo contendo
uma quantidade muito pequena de catalisador na forma de uma lamina fina ou disco. Neste
tipo de reator, a conversdo dos reagentes ao longo do leito ¢ extremamente pequena, assim
como a variagdo da temperatura e concentracao dos reagentes. Desta forma, a velocidade de
reacdo ¢ considerada uniforme no interior do leito. A equagdo de balango molar em estado

estaciondrio para um reator diferencial ¢ dada pela Equagao 48 (FOGLER, 2009, p. 224).
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Fiin—F;
_rexp — L,LnAWL,out (48)

Para o caso da reacdo de water-gas shift, em que todos os coeficientes estequiométricos
sao iguais a unidade, a velocidade de consumo de monoxido de carbono deve ser a mesma da
velocidade de formagdo de diéxido de carbono. Caso haja uma diferenga entre essas duas
velocidades (consumo de CO e producao de CO;) pode ser que esteja sendo realizada uma ou

mais reagdes paralelas nao desejadas, assim como exposto na se¢io 2.3.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES
5.1.  RESULTADOS DA TERMODINAMICA DA REACAO

Para realizar os célculos da conversao de equilibrio variando a relacao molar S/CO dos

reagentes da reacdo de shift foi utilizado o método descrito na secao 4.6.

As Figuras 11 a 13 apresentam os resultados obtidos da conversdo de equilibrio em
funcdo da temperatura, variando as relagdes S/CO e a mistura de gas sintético. Notou-se que
com o aumento da temperatura a conversao de equilibrio diminuiu, o que ja era esperado, pois
trata-se de uma reagdo exotérmica. Além disso, para um mesmo valor de temperatura, o
aumento da relagdo molar de S/CO presente na alimenta¢ao da reagdo resulta em uma maior
conversao de equilibrio de CO. Com isso, além de o aumento da razao S/CO reduzir a cinética
das reagdes secundarias, e consequentemente reduzir a producdo de compostos indesejados,
como carbono ¢ metano, também impactam diretamente no aumento da conversao de

equilibrio da reacao.

Figura 11 - Conversdo de equilibrio variando a relagdo S/CO para a mistura 1 de gas sintético.
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Figura 12- Conversao de equilibrio variando a relagdo S/CO para a mistura 2 de gas sintético.
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Figura 13 - Conversdo de equilibrio variando a relacdo S/CO para a mistura 3 de gas sintético.
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52.  CROMATOGRAMAS DOS GASES

Para analisar a composicao do gas antes e apos a reagao foi utilizado o método analitico
da cromatografia gasosa, detalhado na secdo 4.1.3. Alguns exemplos dos resultados obtidos
neste processo estdo ilustrados nas Figuras 14 a 17. Na Tabela 14 estdo os tempos de

residéncia de cada componente analisado (N,, CO, CH4 e CO»).

Figura 14 - Cromatograma da mistura 1 antes da reagao.
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Figura 15 - Cromatograma da mistura 1 apos a reagao a 430 °C.
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Figura 16 - Cromatograma da mistura 3 antes da reagao.
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Figura 17 - Cromatograma da mistura 3 apos a reagao a 430 °C.
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Tabela 14 - Tempos de residéncia dos componentes analisados.
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Componente N, CH, N, e CO CO CH, CO, CO,
Tempo de
retencao 0,420 0,444 0,673 2,770 2,888 3,163 5,955

(min)

Fonte: Autor

Com as areas dos picos de mondxido e dioxido de carbono foi possivel estabelecer uma

relagdo entre as areas obtidas e as concentragdes dos respectivos componentes na mistura

sintética, que foi utilizada como padrao para determinaciao das concentragdes apos a reagao.



Figura 18 — Relacdo entre area do pico e concentragao para o monoxido de carbono.
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Figura 19 — Relagao entre area do pico e concentracdo para o didéxido de carbono.
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53. CALCULOS DAS COMPOSICOES E CONVERSAO DA REACAO
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A Tabela 15 apresenta os resultados para a composicao de entrada da mistura, ou seja,

antes de ocorrer a reacdo. As Tabelas 16, 17 e 18 apresentam os resultados das composi¢des

das misturas apds a reagdo para as temperaturas de 350, 390 e 430 °C, respectivamente.

Tabela 15 - Composi¢ao da mistura de gases antes da reagao.

Ensaio CcO N, CO, CH, H,
1 35,84 10,43 17,92 0,00 35,82
2 35,96 10,12 17,98 0,00 35,94
3 36,04 9,93 18,02 0,00 36,02
4 35,92 10,23 17,96 0,00 35,90
5 36,00 10,02 18,01 0,00 35,98
6 36,08 9,83 18,04 0,00 36,06
7 36,08 9,83 18,04 0,00 36,06
8 36,00 10,03 18,00 0,00 35,98
9 23,89 9,91 25,67 4,52 36,01
10 23,93 9,78 25,70 4,53 36,06
11 23,86 10,03 25,63 4,52 35,96
12 23,79 10,30 25,55 4,50 35,85
13 23,80 10,26 25,57 4,51 35,87
14 23,86 10,03 25,63 4,52 35,96
15 23,87 10,01 25,64 4,52 35,97
16 23,77 10,36 25,54 4,50 35,83
17 23,93 9,78 25,70 4,53 36,06
18 36,00 9,97 25,70 5,00 23,82
19 35,95 10,09 25,67 4,50 23,79
20 36,00 9,97 25,70 4,50 23,82
21 35,98 10,04 25,68 4,50 23,80
22 35,96 10,07 25,68 4,50 23,80
23 35,88 10,27 25,62 4,49 23,74
24 36,07 9,81 25,75 4,51 23,86
25 36,07 9,81 25,75 4,51 23,86
26 36,03 9,90 25,72 4,51 23,84
27 36,00 10,02 18,01 0,00 35,98
28 36,14 9,68 18,07 0,00 36,12
29 36,14 9,68 18,07 0,00 36,12
30 36,14 9,66 18,08 0,00 36,13

Fonte: Autor
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Tabela 16 - Composigao apds a reagdo para temperatura de 350 °C.

CO N, CO; CH, H,

N° Teor Desvio Teor Desvio Teor Desvio Teor Desvio Teor Desvio
(%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%)

20,45 0,93 9,96 0,13 28,42 0,22 0,00 0,00 41,17 0,83

22,72 0,42 9,10 0,10 25,56 0,23 0,00 0,00 42,63 0,30

24,69 0,64 9,62 0,10 26,34 0,53 0,00 0,00 39,34 0,40

24,81 0,64 6,97 0,09 29,07 3,30 0,00 0,00 35,14 4,02

25,21 0,08 9,95 0,11 2564 3,69 0,00 0,00 3920 3,65

26,53 0,27 9,63 0,02 2426 0,18 0,00 0,00 39,58 0,07

26,31 0,15 9,64 0,15 22,52 1,43 0,00 0,00 40,61 1,22

27,84 0,05 10,07 0,02 23,17 0,10 0,00 0,00 38,93 0,03

O |0 ||| k= (WN—

20,04 0,05 9,96 0,01 28,17 0,24 437 0,04 3746 0,35

10 18,46 0,27 9,14 0,11 29,75 2,18 3,88 0,19 38,78 2,28

11 18,42 0,40 10,38 0,02 2945 1,67 4,29 0,10 3746 143

12 20,68 0,09 10,31 0,11 2735 0,29 4,33 0,05 37,34 0,36

13 20,49 0,05 10,31 0,07 27,99 0,54 4,48 0,01 36,74 0,51

14 17,53 0,40 8,52 0,07 30,50 047 426 0,08 39,19 1,02

15 17,76 0,16 9,83 0,02 30,36 1,16 4,34 0,10 37,70 1,11

16 18,51 0,31 10,33 0,08 29,04 0,06 3,80 0,04 38,31 0,31

17 18,58 0,08 9,48 0,13 2847 042 381 0,02 39,66 0,23

18 27,35 0,56 10,15 0,04 31,20 0,30 3,65 0,06 27,65 0,36

19 24,53 0,68 9,10 0,05 31,52 0,05 329 0,07 31,56 0,84

20 25,48 0,24 9,78 0,06 32,28 0,09 3,42 0,01 29,03 0,28

21 30,60 0,36 9,68 0,14 28,63 0,26 3,93 0,05 27,16 0,82

22 30,03 0,15 9,57 0,10 28,68 0,05 22,09 0,18 9,64 0,28

23 27,92 0,16 8,78 0,17 29,96 0,45 3,61 0,01 29,73 0,10

24 26,49 0,40 9,31 0,10 3048 0,52 3,52 0,04 30,19 0,15

25 27,89 0,16 9,05 0,03 29,37 0,45 3,66 0,03 30,04 0,36

26 28,69 0,28 9,91 0,10 30,34 0,31 3,86 0,01 27,20 0,25

27 26,58 0,12 9,58 0,02 23,22 0,23 0,00 0,00 40,62 0,38

28 25,68 0,01 9,07 0,04 23,90 0,38 0,00 0,00 41,36 0,42

29 25,33 0,25 8,93 0,02 2382 0,02 0,00 0,00 41,93 0,25

30 24,83 0,35 9,29 0,08 25,76 0,15 0,00 0,00 40,13 0,58

Fonte: Autor



Tabela 17 - Composi¢do ap0ds a reacdo para a temperatura de 390 °C.
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CcO N, CO, CH, H,

N°® Teor Desvio Teor Desvio Teor Desvio Teor Desvio Teor Desvio
(%) (%) (%) (%) (%) %) (%) (0 () (%)
1 12,04 0,70 6,69 0,06 34,59 0,32 0,00 0,00 46,68 0,45
2 12,23 0,47 8,43 0,11 31,83 0,07 0,00 0,00 47,51 0,50
3 13,09 0,14 8,61 0,07 33,17 0,05 0,00 0,00 45,14 0,16
4 17,46 0,36 6,42 0,01 33,97 0,29 0,00 0,00 42,15 0,08
5 15,63 0,21 9,13 0,03 32,30 0,64 0,00 0,00 42,94 0,82
6 16,66 0,12 9,13 0,02 30,55 0,11 0,00 0,00 43,67 0,02
7 17,21 0,05 9,12 0,03 27,79 0,26 0,00 0,00 45,87 0,24
8 18,85 0,17 9,51 0,04 29,04 0,33 0,00 0,00 42,60 0,50
9 15,29 0,51 9,95 0,12 30,72 0,31 3,99 0,04 40,04 0,36
10 12,02 0,36 8,61 0,09 33,09 0,75 3,43 0,09 42,85 0,42
11 11,12 0,10 10,12 0,01 33,38 0,16 3,89 0,04 41,48 0,13
12 15,28 0,16 9,80 0,08 32,07 0,99 4,14 0,09 38,71 0,84
13 15,31 0,03 9,96 0,03 30,17 0,25 4,06 0,01 40,50 0,26
14 9,35 0,12 8,24 0,11 3528 0,49 3,82 0,03 43,31 0,31
15 10,11 0,06 9,36 0,01 33,59 0,52 3,86 0,02 43,08 0,49
16 11,63 0,15 9,88 0,02 33,31 0,32 2,83 0,03 42,36 0,11
17 11,93 0,20 9,10 0,07 3246 0,72 2,83 0,00 43,69 0,59
18 18,52 0,51 9,59 0,13 36,74 0,09 2,73 0,06 3242 0,70
19 14,06 0,04 8,44 0,10 37,62 043 2,17 0,00 37,71 0,37
20 13,53 0,16 8,97 0,02 38,30 0,18 2,19 0,03 37,02 0,02
21 22,49 0,03 9,23 0,08 33,60 0,21 3,10 0,01 31,58 0,09
22 21,21 0,12 8,88 0,14 33,52 0,22 16,73 0,09 19,66 0,56
23 17,39 0,00 8,18 0,00 35,46 0,00 2,43 0,00 36,53 0,00
24 15,00 0,07 8,79 0,04 36,64 0,36 2,31 0,01 37,27 0,34
25 17,77 0,09 8,02 0,10 35,00 0,38 2,61 0,01 36,60 0,40
26 19,06 0,44 9,42 0,08 36,60 047 2,88 0,07 32,04 0,10
27 20,95 0,01 9,50 0,02 26,85 0,21 0,00 0,00 42,69 0,20
28 15,64 0,02 8,58 0,02 30,60 0,10 0,00 0,00 45,18 0,14
29 13,64 0,06 8,25 0,15 31,34 0,52 0,00 0,00 46,76 0,74
30 16,64 0,60 8,71 0,04 30,56 0,55 0,00 0,00 44,09 0,25

Fonte: Autor



Tabela 18 - Composi¢do apds a reacdo para a temperatura de 430 °C.
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CcO N, CO, CH, H,

N°® Teor Desvio Teor Desvio Teor Desvio Teor Desvio Teor Desvio
(%) (%) (%) (%) (%) %) (%) (0 () (%)
1 8,63 1,08 6,06 0,48 36,85 0,40 0,00 0,00 4846 0,20
2 7,74 0,48 8,39 0,14 3529 0,62 0,00 0,00 48,59 0,44
3 6,96 0,24 8,15 0,08 36,94 0,21 0,00 0,00 47,95 0,37
4 12,01 0,61 6,15 0,07 37,52 0,79 0,00 0,00 44,31 0,10
5 13,53 0,28 8,84 0,04 33,40 0,16 0,00 0,00 4424 0,40
6 12,63 0,15 8,88 0,01 33,09 0,77 0,00 0,00 4541 0,63
7 12,19 0,01 8,84 0,03 31,36 0,05 0,00 0,00 47,61 0,03
8 13,46 0,40 8,92 0,16 32,01 0,62 0,00 0,00 45,61 0,64
9 11,73 0,35 10,35 0,01 35,06 0,68 4,07 0,03 38,79 0,35
10 9,13 0,50 7,79 0,02 3434 0,02 3,30 0,07 45,44 0,57
11 6,64 0,16 9,75 0,09 37,05 1,33 3,79 0,09 42,78 1,35
12 10,88 0,15 9,61 0,00 33,33 0,25 3,85 0,02 42,33 0,12
13 1048 0,00 9,38 0,10 33,05 0,29 3,94 0,05 43,15 0,45
14 6,18 0,07 7,67 0,13 36,76 0,27 3,66 0,05 45,73 0,53
15 6,31 0,16 9,27 0,01 37,31 1,90 3,86 0,01 43,25 1,75
16 7,38 0,01 9,58 0,02 36,27 0,09 2,24 0,01 44,66 0,08
17 7,74 0,00 8,77 0,00 34,79 0,00 2,23 0,00 46,47 0,00
18 16,59 0,44 9,23 0,06 38,43 0,96 2,56 0,01 33,19 0,45
19 9,89 0,29 8,21 0,05 40,14 0,17 1,75 0,04 40,02 041
20 6,62 0,13 8,13 0,20 42,39 0,08 1,45 0,02 41,40 0,29
21 14,27 0,28 8,75 0,07 38,39 0,15 2,25 0,03 36,34 0,09
22 14,64 0,06 8,53 0,15 37,58 0,07 12,82 0,08 26,43 0,06
23 9,11 0,09 7,92 0,11 40,42 0,33 1,58 0,01 40,97 043
24 8,71 0,18 8,14 0,12 40,27 0,44 1,65 0,02 41,23 0,53
25 10,91 0,01 7,96 0,22 38,58 0,54 1,98 0,01 40,57 0,76
26 10,69 0,47 8,79 0,16 41,61 0,54 2,03 0,05 36,89 0,23
27 17,49 0,30 9,53 0,23 28,59 0,34 0,00 0,00 44,38 0,87
28 9,43 0,04 8,29 0,10 34,34 0,40 0,00 0,00 4793 0,46
29 8,61 0,15 7,82 0,01 33,84 0,20 0,00 0,00 49,74 0,07
30 8,22 0,34 8,22 0,14 35,59 0,34 0,00 0,00 47,97 0,82

Fonte: Autor

através da Equacdo 41. Os resultados obtidos estdo apresentados na Tabela 19.

Com as composicdes do gas apos a reacdo foi possivel calcular a conversdao de CO,
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Tabela 19 - Conversao de CO e razoes de H,/CO na saida da reagdo para as temperaturas

estudadas.
Ensaio Xco (%) H,/c0
350 °C 390 °C 430 °C 350 °C 390 °C 430 °C
1 40,26 47,59 58,52 2,01 3,88 5,61
2 29,77 59,17 74,02 1,88 3,89 6,28
3 29,34 58,14 76,49 1,59 3,45 6,89
4 -1,39 22,65 44 41 1,42 2,41 3,69
5 29,50 52,40 57,40 1,55 2,75 3,27
6 24,97 50,29 61,25 1,49 2,62 3,60
7 25,63 48,61 62,42 1,54 2,66 3,91
8 22,95 44,76 57,95 1,40 2,26 3,39
9 16,52 36,28 51,59 1,87 2,62 3,24
10 17,40 42,94 52,05 2,10 3,57 4,98
11 25,42 53,81 71,38 2,03 3,73 6,44
12 13,07 32,50 50,94 1,81 2,53 3,89
13 14,33 33,73 51,84 1,79 2,64 4,12
14 13,48 52,28 66,14 2,23 4,63 7,40
15 24,23 54,73 71,44 2,12 4,26 6,86
16 21,83 48,68 66,40 2,07 3,64 6,05
17 19,89 46,45 63,90 2,13 3,66 6,00
18 25,37 46,54 50,24 1,01 1,75 2,00
19 24,32 53,27 66,21 1,29 2,68 4,05
20 27,88 58,24 77,47 1,14 2,74 6,26
21 11,82 32,03 54,52 0,89 1,40 2,55
22 12,19 33,16 51,96 0,32 0,93 1,81
23 9,02 39,13 67,09 1,06 2,10 4,50
24 22,61 53,59 70,89 1,14 2,48 4,73
25 16,14 39,74 62,70 1,08 2,06 3,72
26 20,48 44,44 66,59 0,95 1,68 3,45
27 22,75 38,60 48,93 1,53 2,04 2,54
28 24,13 51,13 69,53 1,61 2,89 5,08
29 23,96 55,71 70,51 1,66 3,43 5,78
30 28,54 48,95 73,28 1,62 2,65 5,84

Fonte: Autor
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Com os valores de conversao de CO e CO, foi possivel observar o impacto da

temperatura da reagdo, assim como apresentado na Figura 20.

Figura 20 — Comparagao entre as conversdes de monoxido e dioxido de carbono em fung¢do da
temperatura da reagao.
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Fonte: Autor

Foi observado que para a temperatura de 350 °C ambas as conversdes apresentaram
valores mais proximos. No entanto, com o aumento da temperatura, a conversao de monoxido
de carbono passou a ser superior a conversdao de didxido de carbono. A diferenga entre os
valores de conversao de CO e de CO; indica que, possivelmente, alguma outra reacao paralela
esta interferindo na seletividade da reacdo de shift, principalmente com o aumento da

temperatura da reagao.



5.4. INFLUENCIA DA RELACAO MOLAR S/CO

Com os resultados de conversdao de CO para cada ensaio, ¢ possivel estudar a influéncia
da relagcdo molar de vapor de agua/CO, além de como essa relagdo se comporta para cada uma

das misturas sintéticas utilizadas.

Nas Figuras 21, 22 e 23 estdo apresentados os resultados comparativos da conversdo de

CO em fungdo da temperatura para cada uma das relagcdes S/CO para cada mistura sintética.

Figura 21 - Conversao de CO em fung¢ao da temperatura para a primeira mistura sintética.
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Figura 22 - Conversdo de CO em fung¢do da temperatura para a segunda mistura sintética.
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Figura 23 - Conversao de CO em fung¢ao da temperatura para a terceira mistura sintética.
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Os resultados expostos na Figura 21 permitem observar que para a relacdo molar S/CO

de 4 e 6 os valores obtidos de conversdo de CO foram muito proximos para todas as
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temperaturas. Quando utilizada a relacdo molar S/CO de 3, os valores de conversao de CO
para as temperaturas de 390 e 430 °C, foram inferiores aos mesmo obtidos para as demais

relagdes de S/CO.

Na Figura 22 ficou nitida a influéncia da relacdo molar S/CO na conversdo de CO.
Quanto maior o valor de S/CO maior foi o aumento da conversao, atingindo o valor maximo

de 71,38% para a S/CO igual a 6 a 430 °C.

Na Figura 23 o mesmo comportamento da Figura 22. Houve um aumento da conversio
de CO de acordo com o aumento da relagdo molar S/CO. No entanto, no caso da terceira
mistura sintética, a conversdo maxima atingida foi de 77,47% com S/CO igual a 6 e

temperatura de 430 °C.

Comparando os resultados para as trés misturas, notou-se que as conversoes foram
proximas para a primeira e a terceira mistura. No entanto, a segunda mistura apresentou
conversoes levemente inferiores, o que pode ser uma consequéncia do menor teor de
monoxido de carbono presente na composi¢do inicial dessa mistura (26,52%), quando

comparada com a primeira e terceira misturas sintéticas (40,01 e 39,99, respectivamente).

Shin, Kang e Hwang (2020) realizaram ensaios empregando diferentes relacdes de
S/CO com um catalisador comercial de Fe/Cr para alta temperatura. Os resultados obtidos
pelos autores para a relacdo molar de 3 foi uma conversao de CO de, aproximadamente, 74%,
e para uma relagdo molar de 6 a conversdao de CO foi de, aproximadamente, 84%. Para isso os

autores realizaram a reagio sob 400 °C e uma velocidade espacial de 5.000 h™.

Outros autores, como Marofio, Sanchez e Ruiz (2010), obtiveram uma conversao de CO
de 93% para a temperatura de 380 °C com velocidade espacial de 2.885 h™' ¢ relagio molar

S/CO de 6,7.

Chu et al. (2015) realizaram a reagdo de water-gas shift de alta temperatura utilizando
um catalisador de ferro-cromo comercial, avaliando a influéncia da razao molar S/CO na
conversao de CO. Uma das misturas gasosas utilizadas pelos autores, com composigdo de 25

vol.% CO, 5 vol.% CHy, 30 vol.% CO,, 30 vol.% H,, 10 vol.% N,, semelhante a mistura 2
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utilizada no presente trabalho. Para essa composicdo, os autores obtiveram uma conversao de

CO de 65% para uma condi¢io de S/CO de 3 e velocidade espacial de 2.000 h™.

Outro parametro interessante para ser analisado ¢ a relagdo H,/CO na saida do reator,
pois se trata de um parametro importante para algumas aplicagdes, como no caso da sintese de
Fischer-Tropsch. Nas Figuras 24, 25 e 26 ¢ possivel observar a relacdo H,/CO na saida do

reator quando variada a relagao molar S/CO da alimentagao.

Figura 24 - Relacdo H,/CO na saida do reator em funcdo da relagdo S/CO para a primeira

mistura sintética.
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Figura 25 - Relagcdo H,/CO na saida do reator em fun¢do da relacdo S/CO para a segunda

mistura sintética.
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Figura 26 - Relacdo H,/CO na saida do reator em fungdo da relacdo S/CO para a terceira

mistura sintética.
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Na Figura 24, para a mistura 1, a relacdo molar S/CO de 3 e 4 apresentaram resultados
muito proximos de H,/CO na saida do reator para as temperaturas de 350 e 390 °C. Para a
temperatura de 430 °C houve uma maior relagdo de H,/CO quando utilizado S/CO de 4
comparada com S/CO de 3. A relagdo molar S/CO de 6 apresentou os menores valores de
H,/CO para as temperaturas de 350 ¢ 390 °C, no entanto, para a temperatura de 430 °C o
resultado obtido de H,/CO foi o maior de todas as relagdes de S/CO empregadas.

Para as Figuras 25 e 26 os graficos apresentaram comportamentos muito semelhantes,
com a obten¢do de maiores valores de H,/CO para maiores relagdes de S/CO. As relagdes de
4 e 6 mostraram resultados semelhantes até a temperatura de 390 °C, no entanto, para a
temperatura de 430 °C a relagdo S/CO de 6 apresentou os maiores valores de H,/CO, para
ambas as misturas. A mistura 3 foi a que apresentou os menores valores de H,/CO
comparados as demais misturas utilizadas, uma possivel explica¢do para isso ¢ a composi¢ao

inicial da mistura 3, que apresentava a menor fragdo de hidrogénio entre as trés misturas.

Nas Figuras 27, 28 e 29 estdo confrontados os valores das velocidades de consumo de
CO e producdao de CO, para cada uma das misturas sintéticas em cada uma das relagdes
molares S/CO. As retas obtidas foram forcadas a passar pela origem, pois ndo ha reacdo caso
nao haja monoxido de carbono. Como descrito na se¢do 4.7, a velocidade de formagao de CO,

serd igual a velocidade de consumo de CO caso nao haja nenhuma reagdo paralela indesejada.
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Figura 27 — Comparacdo entre a velocidade de consumo de CO e velocidade de formagdo de

CO2 para a primeira mistura sintética em diferentes relacdes molares de S/CO.
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Tabela 20 — Equagdes da reta referentes a Figura 27.

S/CO Equagiaodareta R?
4 y =0,9397x 0,9997
6 y =0,962x 0,9988

Fonte: Autor
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Figura 28 - Comparagdo entre a velocidade de consumo de CO e velocidade de formagdo de

CO2 para a segunda mistura sintética em diferentes relagdes molares de S/CO.
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Tabela 21 — Equagdes da reta referentes a Figura 28.

Fonte: Autor

S/CO Equacgio da reta R?
3 y =0,5815x 0,9997
4 y =1,0829x 0,9863
6 y =0,654x 0,9800
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Figura 29 - Comparacao entre a velocidade de consumo de CO e velocidade de formacao de

CO2 para a terceira mistura sintética em diferentes relagdes molares de S/CO.
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Tabela 22 — Equagdes da reta referentes a Figura 29.
S/CO Equagidodareta R?
3 y =0,7726x 0,9797
4 y =1,0054x 0,9996
6 y=0,8727x 0,9915

Fonte: Autor

Na Figura 27, para as relacdes molares S/CO de 4 e 6 os resultados apresentaram

comportamentos analogos, com inclinagcdes proximas a unidade e com melhores ajustes,

indicando que h4d uma menor interferéncia de reagdes paralelas na reacao de shift. Para a

relagdo molar S/CO de 3 nao foi observada linearidade.

Na Figura 28, tanto a relagdo molar S/CO de 3 como a de 6 apresentaram coeficientes

angulares abaixo da unidade, indicando que existem reacdes indesejadas que favorecendo o
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consumo de CO, mas nao a formacao de CO,. Para o caso da relagdo molar de S/CO de 4, o
coeficiente angular da reta indica que ha pouca influéncia de reagdes paralelas, no entanto,
com o aumento da temperatura de 390 para 430 °C houve uma mudanca acentuada na
inclinagdo da reta, revelando que alguma reagdo passa a ocorrer nessa faixa de temperatura,

beneficiando a formagao de CO,.

Na Figura 29, as relagcdes molares S/CO de 3 e 6 apresentaram novamente coeficientes
angulares inferiores a unidade, enquanto que a relagdo molar S/CO de 4 apresentou um
coeficiente muito proximo a unidade. Além disso, foi observado para a relagdo molar S/CO de
3 um aumento da velocidade de formacao de CO, em funcdo da de consumo de CO quando a

temperatura da reacao foi elevada de 390 para 430 °C.

5.5. INFLUENCIA DA VELOCIDADE ESPACIAL

De acordo com a revisdo da literatura sobre a reagdo de water-gas shift, a velocidade
espacial, ou gas hourly space velocity (GHSV), também ¢ um fator que impacta diretamente
na conversdo da reagdo, pois afeta o tempo de contato da molécula com o sitio ativo do

catalisador.

Nas Figuras 30, 31 e 32 estdo apresentados os dados de conversdao de CO em funcao da
temperatura, variando a velocidade espacial, para cada uma das trés misturas sintéticas

estudadas.



Figura 30 - Influéncia da velocidade espacial na conversdo de CO para a primeira mistura.
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Figura 31 - Influéncia da velocidade espacial na conversao de CO para a segunda mistura.
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Figura 32 - Influéncia da velocidade espacial na conversdao de CO para a terceira mistura.
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Para todos os casos apresentados nas Figuras 30 a 32, a conversdo de CO foi maior

. . . -1 .
quando a velocidade espacial era menor, na faixa de 5600 h™". Para os valores mais altos de
velocidade espacial, os resultados de conversdo de CO foram muito proximos, indicando que

ndo ha influéncia da velocidade espacial na conversio quando o valor é superior a 10.000 h™.

As misturas 1 e 3 apresentaram os maiores valores maximos de conversdo,
aproximadamente 76,49 e 77,47%, respectivamente, devido & composi¢ao inicial do gis com

maior teor de CO.

Maroiio, Sanchez e Ruiz (2010), realizaram ensaios com trés velocidades espaciais
diferentes e obtiveram conclusdes que o aumento da velocidade espacial resulta em menores
valores de conversdo de CO. O mesmo foi observado nos trabalhos de Shin, Kang, Hwang

(2020), Chianese et al. (2015), e Chu et al. (2015).

Nas Figuras 33, 34 e 35 ¢ possivel observar a variacdo da relagdo H,/CO na saida do

reator em fungdo da variacao da velocidade espacial utilizada.
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Figura 33 - Influéncia da velocidade espacial na relacdo H,/CO na saida do reator para a

primeira mistura.
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Figura 34 - Influéncia da velocidade espacial na relagdo H,/CO na saida do reator para a

segunda mistura.
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Figura 35 - Influéncia da velocidade espacial na relagdo H,/CO na saida do reator para a

terceira mistura.
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Assim como observado para a conversao de CO, os resultados para a razdao de H,/CO
. . . .. -1
apresentaram maiores valores para as baixas velocidades espaciais (5.600 h
. , . .. . -1
aproximadamente). Ja para as velocidades espaciais superiores a 10.000 h™ os resultados

foram muito proximos.

Todas as trés misturas sintéticas utilizadas apresentaram valores muito proximos de
H,/CO na saida do reator quando utilizada a velocidade espacial de 5.600 h™'. Para os maiores
valores de velocidade espacial, a segunda mistura foi a que obteve os maiores resultados de
H,/CO, enquanto a terceira mistura obteve os piores resultados, mas ainda assim atingindo

uma relacdo de H,/CO igual ou superior a 2.

Nas Figuras 36, 37 e 38 estdo confrontados os valores das velocidades de consumo de
CO e producdo de CO, para cada uma das misturas sintéticas em cada uma das velocidades

espaciais. As retas obtidas foram forcadas a passar pela origem, assim realizado na segdo 5.4.
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Figura 36 — Comparagao entre a velocidade de consumo de CO e velocidade de formacgao de

CO2 para a primeira mistura sintética em diferentes velocidades espaciais.
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Tabela 23 — Equagdes da reta referentes a Figura 36.

GHSV (h'l) Equacio da reta R?
5.600 y =0,9397x 0,9997
10.400 y=1,0057x + 0,0019 0,9931

Fonte: Autor

Na Figura 36 ¢ possivel observar que, para a velocidade espacial de 10.400 h™', ndo foi
possivel estabelecer o ajuste da reta interceptando a origem, pois prejudicaria o ajuste dos
dados. Com a elevada velocidade espacial, a velocidade de formacdo de CO, apresenta um
aumento muito inferior quando comparado com o aumento sofrido pela velocidade de
consumo de CO, indicando que somente uma pequena parte do gés esta sofrendo a reacdo de
shift. O oposto foi observado para a velocidade espacial de 5.600 h™' em que foi possivel
estabelecer a intersec¢do com a origem, obtendo um coeficiente angular préximo a unidade, o

que indica que existe um equilibrio entre o consumo de CO e formagao de CO,.
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Figura 37 — Comparagao entre a velocidade de consumo de CO e velocidade de formacao de

CO2 para a segunda mistura sintética em diferentes velocidades espaciais.
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Tabela 24 — Equagdes da reta referentes a Figura 37.

GHSV (h'l) Equacio da reta R?

5.600 y =0,654x 0,9800
10.400 y =0,8899x 0,9816
15.600 y =0,7936x 0,9888

Fonte: Autor

Na Figura 37, pode-se concluir que o aumento a velocidade espacial ocasionou um
aumento da velocidade da reagdo, no entanto, este aumento ndo significou um aumento na
conversao de CO. Os coeficientes angulares foram todos abaixo da unidade, indicando que
parte do CO consumido ndo estava sendo convertido em CO;, ou seja, hd a presenca de

alguma reagao paralela.
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Figura 38 — Comparagao entre a velocidade de consumo de CO e velocidade de formacgao de

CO2 para a terceira mistura sintética em diferentes velocidades espaciais.
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Tabela 25 — Equagdes da reta referentes a Figura 38.

GHSV (b)) Equacao da reta R?

5.600 y =0,8727x 0,9915
10.000 y =0,9821x 0,9939
15.100 y=1,0105x 0,9998

Fonte: Autor

Para a terceira mistura sintética (Figura 38) obteve-se um resultado muito semelhante ao

da segunda mistura sintética (Figura 37). O aumento da velocidade espacial ocasionou o

aumento das velocidades da reagdo, no entanto, a conversao de CO apresentou reducdo com o

aumento da velocidade espacial. Para as velocidades espaciais de 10.000 e 15.100 h™' os

coeficientes angulares dos graficos permaneceram proximos a unidade, com pouca influéncia

de reagdes paralelas a reacdo de shift.
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5.6.  AVALIACAO DA ESTABILIDADE DO CATALISADOR

Com o propdsito de avaliar se ha ou nao perda de atividade do catalisador ao longo do
tempo de reacdo, diversos ensaios foram realizados em um periodo total de quatro dias, para

cada uma das misturas gasosas, assim como descrito na se¢ao 4.4.

Nas Figuras 39, 40 e 41 estdo apresentados os resultados de conversdo em fungdo da

temperatura ao longo de quatro dias de ensaio, para cada uma das misturas sintéticas.

Figura 39 - Influéncia do tempo de reagdo na conversdao de CO para a primeira mistura.
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Para a primeira mistura de gas sintético foi observado que para os trés primeiros dias de
ensaio o catalisador apresentou sempre valores de conversao de CO muito proximos, para
todas as temperaturas avaliadas. Ja para o quarto dia de ensaio houve uma leve redugdo dos
valores de conversdo de CO para todas as temperaturas, indicando que o catalisador

apresentou uma boa estabilidade durante os trés primeiros dias de ensaio.



Figura 40 - Influéncia do tempo de reagdo na conversao de CO para a segunda mistura.
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Figura 41 - Influéncia do tempo de reagdo na conversdo de CO para a terceira mistura.
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Nas Figuras 39 a 41, notou-se que a reutilizacdo do leito ao longo de quatro dias
ocasionou uma queda gradual nos valores de conversao de CO. A segunda ¢ a terceira
misturas apresentaram comportamentos muito semelhantes, além de valores de conversao
muito proximos, indicando que as diferencas nas composigdes iniciais das misturas de gases

sintéticos nao resultaram em nenhuma alteragao nos resultados observados.

Nas Figuras 42, 43 e 44 ¢ analisada a influéncia do tempo de reagdo na relagao H,/CO
na saida do reator. Para todas as misturas sintéticas utilizadas, observou-se que hd uma
tendéncia em reduzir a relacdo H,/CO obtida apds a reacdo ao utilizar o mesmo leito de

catalisador por dias consecutivos.

A segunda mistura foi a que apresentou os maiores valores de H,/CO apo6s a reagdo pois
¢ a mistura com a maior relagdo H,/CO na alimentagdo da reagdo (aproximadamente 1,51)
quando comparada com a mistura 1 (aproximadamente 1,00) e com a mistura 3

(aproximadamente 0,66).

Figura 42 - Influéncia do tempo de reacdo na relacdo H,/CO na saida do reator para a primeira

mistura.
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Figura 43 - Influéncia do tempo de reagdo na relagdo H,/CO na saida do reator para a segunda

mistura.
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Figura 44 - Influéncia do tempo de reagdo na relagdo H,/CO na saida do reator para a terceira

mistura.
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Nas Figuras 45, 46 e 47 estao confrontados os valores das velocidades de consumo de
CO e producao de CO, para cada uma das misturas sintéticas ao longo dos quatro dias de

ensaio em que o material do leito foi reutilizado.

Figura 45 - Comparacao entre a velocidade de consumo de CO e velocidade de formacao de

CO2 para a primeira mistura sintética ao longo dos dias de reagao.
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Tabela 26 — Equagdes da reta referentes a Figura 45.

Dia Equacdodareta R?
1 y=0,9118x 0,9931
2 y =0,822x 0,9988
3 y =0,6978x 0,9908
4 y =0,8084x 0,9912

Fonte: Autor
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Figura 46 - Comparacdo entre a velocidade de consumo de CO e velocidade de formagdo de

CO2 para a segunda mistura sintética ao longo dos dias de reagao.
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Tabela 27 — Equagdes da reta referentes a Figura 46.

Fonte: Autor

Dia Equacdodareta R?
1 y =1,463x 0,9582
2 y=0,8376 0,9976
3 y =0,8362x 0,9966
4 y = 0,8395x 0,9991
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Figura 47 - Comparacao entre a velocidade de consumo de CO e velocidade de formacao de

CO2 para a terceira mistura sintética ao longo dos dias de reagao.
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Tabela 28 — Equagdes da reta referentes a Figura 47.

Dia Equacdodareta R?
1 y=1,2051x 0,9607
2 y =0,8438x 0,9960
3 y =1,0354x 0,9904
4 y = 0,8346x 0,9925

Fonte: Autor

Para todas as misturas sintéticas utilizados foi observado que ao longo dos dias de
ensaio houve uma redugdo das velocidades de reagdo. Para a primeira mistura, todos os
coeficientes angulares apresentaram valores abaixo da unidade, com redugdo ao longo dos
dias de ensaio. Para a segunda e terceira mistura, os coeficientes angulares dos primeiros dias

de ensaio foram superiores a unidade, havendo uma redugdo para os demais dias.
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5.7. INFLUENCIA DO TAMANHO DO CATALISADOR

Foram realizados dois ensaios de shift com a primeira mistura de gas sintético,
empregando tamanhos diferentes de catalisador com o propdsito de avaliar como que o
tamanho da particula do catalisador impacta na velocidade de reagdo. Para isso foram
utilizadas amostras com tamanho de catalisador inferior a 0,59 (material retido entre as
peneiras ABNTI18 e ABNT30) e com um tamanho mais proximo ao que ¢ obtido
comercialmente, que corresponde & metade do tamanho da particula do catalisador que foi

cedido, aproximadamente 3x6 mm.

Nas Figuras 48 ¢ 49 estdo apresentados os resultados de conversdo de CO e relacdo
H,/CO, respectivamente, obtidos para os trés tamanhos de catalisador utilizados. O catalisador
nomeado “maior” representa o catalisador de 3x6 mm. O catalisador nomeado “menor”
representa o catalisador com tamanho inferior a 0,59 mm. Por fim, o catalisador nomeado
“padrao” ¢ o catalisador com mesmo tamanho de particula utilizado na maioria dos ensaios,

que ¢ entre 0,59 e 1,00 mm.

Figura 48 — Conversdo de CO em func¢ao do tamanho de catalisador.
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Na Figura 48 foi possivel observar que o catalisador com o tamanho proximo ao
original, apresentou valores muito inferiores de conversdao de CO quando comparados com os
catalisadores que foram quebrados e peneirados. Isso ocorre devido ao aumento da area de
superficie do catalisador exposta ao gas reagente. No entanto, com o catalisador de tamanho
inferior a 0,59 mm houve uma redugao da conversao de CO quando comparado com o mesmo
catalisador com o tamanho entre 0,59 e 1,00 mm, o que pode ser efeito do maior
empacotamento das particulas do catalisador, aumentando a densidade do leito e dificultando

os fendmenos difusivos na superficie da particula do catalisador.

Figura 49 — Relagao H,/CO na saida do reator em func¢ao do tamanho de catalisador.
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Semelhante ao que foi observado para a conversao de CO, a relacdo de H,/CO obtida na
saida da reacdo foi maior para o catalisador com tamanho entre 0,59 e 1,00 mm, seguido pelo
catalisador com tamanho inferior a 0,59 mm, e por fim, o catalisador com tamanho préximo

ao comercializado, com um resultado muito inferior comparado com os demais tamanhos.
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Na Figura 50 estdo confrontados os valores das velocidades de consumo de CO e

producao de CO, para cada um dos tamanhos de catalisador.

Figura 50 - Comparagdo entre a velocidade de consumo de CO e velocidade de formagdo de

CO2 para a terceira mistura sintética ao longo dos dias de reagao.
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Tabela 29 — Equagdes da reta referentes a Figura 50.

Tamanho Equaciodareta R?
Menor y =0,9298x 0,9999
Padrao y =0,9397x 0,9997
Maior y =0,7165x 0,9977

Fonte: Autor
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Com relagao as velocidades de reagao, os catalisadores com tamanhos entre 0,59 e¢ 1,00
mm ¢ inferiores a 0,59 mm apresentaram coeficientes angulares semelhantes e proximos a
unidade, indicando que apenas uma pequena fracdo do CO consumido ndao forma CO,.
Enquanto que para o catalisador com o maior tamanho apresentou um coeficiente angular

muito inferior, indicando que reagdo de shift de fato nao foi favorecida.
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6. CONCLUSAO

Os ensaios experimentais realizados permitiram analisar a conversao de CO, relagdo de
H,/CO na saida do reator e velocidade de consumo de CO e formag¢dao de CO, variando
parametros da reagdo de shift, como a relagdo molar S/CO, a velocidade espacial, o tempo de

rea¢do utilizando o mesmo leito cataliticos, e o tamanho do catalisador.

Para os ensaios variando a relacdo molar de S/CO foi observado que a conversdao de CO
apresentou um aumento significativo de acordo com o aumento da relacdo dos reagentes,
atingindo uma conversao de CO de 77,47% para o caso em que foi utilizada a terceira mistura
sintética, com uma relagao S/CO de 6 e temperatura de 430 °C. J4 para a relagdo de H,/CO
obtida apds a reagdo, os resultados apresentaram um comportamento analogo ao que foi
observado para a conversao de CO, com um aumento do teor de hidrogénio apds a reagdo
conforme o aumento da relagdo molar de S/CO, obtendo uma relagao de H,/CO de 6,89 para a
primeira mistura sintética com relagdo molar S/CO de 6 e temperatura de 430 °C. Para as
velocidades de consumo de CO e formagdo de CO,, a relacio S/CO de 4 apresentou os
melhores coeficientes angulares, indicando que existe um menor impacto de reacdes paralelas

a reagdo de shift.

Com a variagdo da velocidade espacial os resultados apontaram que para um aumento
da GHSV a conversao de CO e a relacdo de H,/CO na saida do reator tendem a diminuir
devido ao menor tempo de contato da molécula com o sitio ativo do catalisador. Para as
velocidades espaciais iguais ou superiores a 10.000 h™' tanto a conversdo de CO como a
relacdo de H,/CO apds a reacdo foram muito proximos, indicando que vazdes altas deixam de
influenciar na reacdo. Apesar de o aumento da velocidade espacial reduzir a relacdo de
H,/CO, todos os ensaios obtiveram uma relacdo igual ou superior a 2. Com relagdo a
velocidade de consumo de CO de formacdo de CO,, o aumento da velocidade espacial

impactou diretamente no aumento das velocidades da reagao.

Os ensaios realizados utilizando o mesmo leito de catalisador por quatro dias
consecutivos permitiram concluir que ha uma pequena reducdo nos valores de conversao de

CO e da razdo H,/CO ao longo dos dias de experimento. Com relacdo as velocidades de
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consumo de CO e formagdao de CO, os resultados indicaram que houve uma reducao do
coeficiente angular ao longo dos dias, indicando que houve uma pequena perda de eficiéncia

do leito de catalisador.

Para os ensaios variando o tamanho do catalisador foi possivel concluir que a reducao
do tamanho do catalisador aumentou a conversao de CO, a relagdo H,/CO na saida da reagao
e, também, apresentou coeficientes angulares para as velocidades de consumo de CO e
formagdo de CO, proximo a unidade, indicando que o uso de catalisadores com menores
tamanhos beneficiaram a ocorréncia da rea¢do de shift. O tamanho 6timo de catalisador
encontrado para obter os melhores resultados para a reagdo foi o tamanho entre 0,53 ¢ 1,00
mm, que atingiu uma conversao de CO de 74,02%, enquanto que o catalisador inferior a 0,53
mm apresentou uma conversao de CO de 70,51%, e o catalisador com tamanho similar ao

comercial 48,93%.
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APENDICE A - INFORMACOES DE PROCESSOS DE SHIFT DA LITERATURA

Para a aquisi¢ao da unidade de bancada para o estudo da cinética de catalisadores de
shift e dos filtros de limpeza do gés de sintese, foi elaborado um estudo da revisdo
bibliografica dos processos e equipamentos utilizados por outros pesquisadores, através da

busca por periddicos e artigos cientificos disponiveis no Portal CAPES.

Com as informagdes disponiveis, foi possivel elaborar um processo que atenda as
demandas necessarias pelo projeto. A negociagdo com os fornecedores dos equipamentos esta

em andamento, e planeja-se dar inicio aos trabalhos assim que for permitido o acesso a

institui¢ao.

Tabela 30 - Revisdo da bibliografia sobre os processos e equipamentos utilizados para shift.

(continua)
Diametro Massa de Composiciao
. Comprimento Material Catalisador catalisador . Fonte
interno do gas
(®
62-72 % H2;
0,5-5,0 % 0O2; .
172 in 12in vido Y 28(3)/ Az g 2-17 % N2; Chg(l)gg al,
0,5-3 % CO; '
20-24 % CO2
15 % CO, 20
Fe-Cr/Cu- %H20,5%  Xucetal,
- - quartzo  Zn/Co-Cr/Pt- 0,2¢g CO2. 5 % H2, 1996.
ZrO2
N2
40 % H2; 44
% CO; 15%  Marofio et
9 mm 220 mm - Fe-Cr 1,3-5 CO2: 1% al., 2010.
CH4
20,4 % H2;
26,2 % N2;
1,2 % CH4; Sasaki et al
15,8 mm 500 mm Aco inox Ni/Mo/Ti02 - 48,0 % CO; 2017 ”
4,1 % CO2; '
500 vol-ppm

de H2S
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Tabela 9 — Revisao da bibliografia sobre os processos e equipamentos utilizados para shift.

(continuagdo)
n . Massa de -
D}ﬁmetro Comprimento Material Catalisado catalisador Compos'1¢30 Fonte
interno r () do gas
Fluxo molar
na entrada:
CO=0,199
mol/L; H20 =
0,53 mol/L.
metal Ni- Frag¢ao molar Kumar et al
12,7 mm 70 mm Inconel  Cu/CeO2- - na entrada: 2008 °
625 ZrO2 CO=0,27; '
H20 =0,72.
Peso
molecular
médio do gas
=19,5
0,3g(0,1 30% CO, 60
de 7 H2, 10 % Meshkani et
8 mm 500 mm quartzo  Fe-Al-Ni catalisador+ CO2, vapor de
. N al., 2015.
0,2gde  aguanarazdo
alumina) desejada
30 % H2; 25
25 mm 1200 mm % CO; 5 ‘Z())
(;(;altl?:z, (reatorl);' 100 quartzo FeCr/CuZn 10 mL CH4C’ 8_23’0 % Chzu()?t;l"
(leito) mm (leito) balango de
N2
Co- %H2.20% Chenetal
() R () en et al.,
- ] - MoS2/Al ) CO2;S/G= 2018,
03 1
6,5 % CO,
CeO2, 7,1 % CO2,
4 mm i quartzo 7rO2, 48 mg 0,7 % CH4, Jeongetal.,
MgO/Al120 42.4 % H2, 2014.
3 28,7 % H20,
14,5 % N2.
25,2% CO, Bao et al
1 mm 10 mm quartzo  Fe-Al-Cu - 72,2 % H2, 2012 ?

1,7 % CO2,
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0,9 % CH4

Tabela 9 — Revisao da bibliografia sobre os processos e equipamentos utilizados para shift.

(continuagdo)
Diametro Massa de Composicao
. Comprimento Material Catalisador catalisador . Fonte
interno do gas
(2
Pt/A1203,
Pt/CeO2/Al Chein et al
4 mm 42 mm (leito) quartzo 203, Pt- 0,5 100 % CO 2014 ’
Ni/Ce02/Al :
203
) 5% CO; 25
., Ni- ’ Saw et al.,
- Aco 1nox Cu/CeO2 0,05 % H20; 2014,
restante He
38,0 % CO;
21,33 %
Ni-Cu- C0O2;2,30%  Jhaetal.,
4 mm - quartzo ooy 0.035° chH4;2930 2015,
% H2; 9,07
% N2
6,5 vol% Co;
7,1 vol%
Co2; 0,7
Cu-Nb- vol% CH4; Jeongetal.,
4 mm - quartzo o0 0048 Y ele 2020,
H2; 28,7
vol% H20;
14,5 vol% N2
45,0-75,0
vol% H2;
Cu/ZnO/AlI2 19,0 vol% Wang et al.,
- - quartzo 03 - C0O2; 6.0 2015
vol% CO; ’
0,0-30,0
vol% N2
4,76 % CO;
. 10,06 % Pérez et al.,
10 mm 60mm Aco inox  Au-based 0,2 CO2: 28.46 2016.

% H2; 35,38
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% H20;
21,34 % N2

39,8 mm

360 mm

Fe-Cr-based

450

Chen et al.,
2017.

Tabela 9 — Revisao da bibliografia sobre os processos e equipamentos utilizados para shift.

(conclusdo)
‘A . Massa de ¢~
D}ilmetro Comprimento Material Catalisado catalisador Compos,1§a0 Fonte
interno do gas
(g
char-
2% CO, 10%  Yuetal,
30 mm - quartzo  supported - 0,7-1,0 Vapor, hélio 2006.
catalysts
4 mm 195 mm quartzo  Ce-Zr/Rh - - Halabi et al,,
2010.
Andache et
7 mm - quartzo - 0,2 - al., 2013,
Fe-Cr + 50 vol% H2;
3 i 00 inox aditivos (B, 0.1 12,5 vol% Rhodes et al.,
mm ¢ Pb, Cu, Ag, ’ CO; 37,5 2002.
Ba, Hg) vol% N2
1 vol% CO; 3 Nine et al
6 mm - quartzo  CuO/Ce02 0,1 vol% H20; getal,
2020.
He
. 3,76 vol%
NiAl !
3 4 .
0,5 em Au/NiAl; COO’ 25,01 Gabrovska et
(volume - - . - vol% H20;
do leito) NiMgAl; 7123 vol al., 2021.
o ferto Au/NiMgAl o

Fonte: Autor



