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RESUMO

A reforma a seco (RS) do metano esta se tornando um assunto desafiador, atraindo
cada vez mais atencdo, pois € um processo relevante do ponto de vista ambiental
uma vez que consome CHa e CO2, gases responsaveis pelo efeito estufa, além de
produzir o gas Hz que por sua vez, é o combustivel que possui maior poder calorifico.
Atualmente, quase 95% da producdo mundial de hidrogénio é a partir de matérias-
primas a base de combustiveis fésseis, principalmente o gas metano. Neste sentido,
0 biogas é uma fonte promissora pois é produzido pela decomposi¢do anaerébia de
residuos vegetais e animais, e € composto tipicamente de 55 a 75% de CHs e 25 a
44% de COg, associados a tracos de outros gases. Ni suportado em y-Al203 é um dos
catalisadores mais utilizados nos processos de reforma do CHa. Neste trabalho foram
preparados catalisadores 15% Ni/Al203 e 30% Ni/Al203, pelo método da impregnacao
Gumida, e caracterizados pelas técnicas: absorcdo atdbmica em chama (teor metalico),
fisissorcdo de N2, RPT, DRX, DTP-NHs, IV e MEV. Para condugdo dos ensaios
reacionais cataliticos, foi construido e instalado um reator continuo tubular, sendo
estudadas as variaveis reacionais: temperatura de reagdo (600 a 700 °C), velocidade
espacial (VHSV de 15 e 45 L.hl.gcat?) e tempo reacional (até 10 h). Nas reacGes de
RS o aumento da temperatura de reagdo levou a maiores producbes de Hz e
conversdes de CH4 e COgz, porém evidenciou-se a maior formagéo de coque. Em geral
as melhores conversdes foram observadas nas reacdes conduzidas com o catalisador
15% Ni/Al203. Nas reagbes variando a velocidade especial, observou-se que o
aumento da velocidade espacial (VHSV de 45 L.h.gcar) ocasionou diminuicdo nas
conversodes de CHyg, indicando que a maior quantidade de catalisador no leito catalitico
foi favoravel a reagcdo de reforma. Os resultados dos testes conduzidos durante 10
horas de reacéo, indicaram que nao ocorreu perda da atividade catalitica significativa
ao longo da reagao.

Palavras-chave: reforma a seco, hidrogénio, biogas, catalisador, niquel, alumina.



ABSTRACT

Dry reforming of methane (DR) is becoming a challenging subject, attracting
increasingly the attention, because it is an important process from an environmental
point of view as it requires CH4 and CO:2 gases responsible for the greenhouse effect,
in addition to producing the Hz gas which in turn is the fuel that has a higher calorific
value. Currently, almost 95% of world hydrogen production is from raw materials based
on fossil fuels mainly methane gas. In this sense, the biogas is a promising source
because it is produced by the anaerobic decomposition of plant and animal waste, and
is typically compound from 55 to 75% CH4 and 25% to 44% from COz, associated with
traces of other gases. The Ni supported on y-Al203 catalysts is one of the most used
in the CH4 reform processes. In this work were prepared catalysts 15% Ni/Al203 and
30% Ni/Al203, by the method of wet impregnation and characterized by techniques:
flame atomic absorption (metal content), N2 physisorption, RPT, XRD, DTP-NHs, IV
and SEM. For conducting the catalytic reaction test, was built and installed a tubular
continuous reactor, being studied the reaction variables: reaction temperature (600 to
700 °C), space velocity (VHSV at 15 and 45 h.gcart) and time reaction (up to 10 h).
In the reactions of RS the increased reaction temperature led to higher yields of H2 and
CHa4 conversion and COz, but showed increased to coke formation. In general the best
conversions were observed in reactions conducted with the catalyst 15% Ni/Al20s. In
particular reactions varying the space speed, it was observed that increasing space
velocity (VHSV 45 ht.geat) caused a decrease in CH4 conversion, indicating that the
increased amount of catalyst in the catalyst bed was favorable to the reform reaction.
The results of tests conducted for 10 hours reaction, indicated that there was no
significant loss of catalytic activity during the reaction.

Keywords: dry reforming, hydrogen, biogas, catalyst, nickel, alumina.



LISTA DE FIGURAS

FIGURA 1- CONDOMINIO DE AGROENERGIA PARA AGRICULTURA FAMILIAR
DA MICROBACIA DO RIO AJURICABA. ... e 21

FIGURA 2- CADEIA DE PRODUGCAOQ DE HIDROGENIO........cccoooverieieieeecne 23

FIGURA 3-FLUXOGRAMA: TECNOLOGIAS DE PRODUCAO DE HIDROGENIO A
PARTIR DE DIFERENTES BIOMASSAS. ... 24

FIGURA 4- MICROGRAFIA OBTIDA POR MEV DO CATALISADOR 5% Ni/Al203
APOS CONDICOES REACIONAIS: CH4/CO> = 1, GHSV = 12,000 ml.g™.h%,

TEMPOZ 300 MIN. ©otititiitiitiiiii e 36
FIGURA 5-DIFRATOGRAMAS DE RAIOS X DAS DIFERENTES FASES DA

ALUMINA . e e 40
FIGURA 6- ESQUEMA DO REATOR PARA A REFORMA A SECO. ........ooeviiiiiinnes a7

FIGURA 7- LINHA DE GASES E REGULADORES DE POSTO DO REATOR. ....... 48

FIGURA 8- REATOR CONSTRUIDO PARA A REFORMA A SECO. ........ccccocuu..... 48
FIGURA 9- FOTO DO REATOR EM FORMATO DE “U” ACOPLADO AO
REFORMADORL. ....ciii e 49
FIGURA 10- ESQUEMA DA MONTAGEM DO LEITO REACIONAL. ........oooevviiinnnns 49
FIGURA 11- FLUXOGRAMA DAS ETAPAS REACIONAIS. ... 52

FIGURA 12- ISOTERMAS DE ADSORCAO/DESSORCAO DA AL203NAO
CALCINADA, CATALISADOR 15% NiAl203 E 30% NiAl20s CALCINADOS A
B0 O, et 56

FIGURA 13- GRAFICO DA DISTRIBUICAO DO VOLUME DE POROS NA
DESSORGCAO (dV(logD)cm?3/g) DA AL203 NAO CALCINADA, DOS
CATALISADORES 15% NiAl203 E 30% NiAl203 CALCINADOS A 800 °C.......... 57

FIGURA 14- DRX (a) Al203s NAO CALCINADA, (b) 15% Ni/Al203 SEM
CALCINAGAO, (c) 15% Ni/Al20s CALCINADO A 800 °C e (d) 30% Ni/Al2O3
CALCINADO A 800 OC......eveeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeees et eseees et esee s e enesseseeeessenenenes 58

FIGURA 15- PERFIL DE REDUCAO A TEMPERATURA PROGRAMADA DOS
CATALISADORES 15% NiAl203 E 30% NiAl203 CALCINADOS A 800 °C. ........ 59

FIGURA 16- PERFIL DE DESSORCAO DE AMONIA DA AL203 NAO CALCINADA,
CATALISADORES 15% NiAl203 E 30% NiAl2Os CALCINADOS A 800 °C. ........ 61



FIGURA 17- ESPECTROS (a) Al20s NAO CALCINADA, (b) 15% Ni/Al203 NAO
CALCINADO, (c) 15% Ni/Al.03 CALCINADO A 800 °C e (d) 30% Ni/Al2O3
CALCINADO A 800 OC......eeeeeee ettt ettt ettt et et e e e e e ee e e e 62

FIGURA 18- MICROGRAFIAS OBTIDAS POR MEYV, (a) Al203 NAO CALCINADA, (b)
15% Ni/Al20s NAO CALCINADO, (c) 15% Ni/Al20s CALCINADO A 800 °C, (d)
30% Ni/Al203 CALCINADO A 800 OC. .....oeiiiieiieeeiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeees 63

FIGURA 19- FRACAO MOLAR DE PRODUTOS PARA O VHSV= 30 L.h.gcart EM
DIFERENTES TEMPERATURAS. (a) CH4; (b) COz2 (c) CO, E (d) Ha................. 65

FIGURA 20- FORMACAO DE COQUE NO CATALISADOR 15% Ni/Al203 APOS 4 h
DE REACAO A 700 °C COM VHSV=30 L.hL.gcat. coooveeveieeeceeceeeeeceee e 66

FIGURA 21- CONVERSAO CH4 E CO2 NO VHSV=30 L.h".gcar’, EM DIFERENTES
TEMPERATURAS. ..o 67

FIGURA 22- FRACAO MOLAR A 650 °C, EM DIFERENTES VHSV (L.h".gear?) (a)
CHa; (1) CO2 (C) CO E (A) Hau verveveereeeeeeeeeeeeeeeseeeeesesseeseeseeseseeseesseeseesessssessee 70

FIGURA 23- CONVERSAO CHa E CO2 A 650 °C EM DIFERENTES VHSV (L.h!.gear
D), ettt ettt ettt ettt ettt ettt ettt ettt ettt ettt 72

FIGURA 24- MONITORAMENTO DAS REACOES POR 10H- CATALISADOR COM
15% Ni/Al203 E 30% Ni/Al203, A 650 OC. .......ooviiiiiiiiiiiiiiee e 73

FIGURA 25- CATALISADOR 15% Ni/Al203 ANTES E APOS A REACAO................ 74



LISTA DE TABELAS

TABELA 1- COMPOSICAO QUIMICA DO BIOGAS. .....c.ocoeveeeiiieeceeeeeee e, 19
TABELA 2- APLICACOES DO HIDROGENIO NA INDUSTRIA. ......cooveveverererererenns 22
TABELA 3- PRINCIPAIS REACOES DOS PROCESSOS ENVOLVIDOS NA
PRODUCAO DE Hz, A PARTIR DA REFORMA DO METANO. ......c.cccevurnnene. 25
TABELA 4- RESUMO DE TRABALHOS SOBRE A PRODUGAO DE Hz UTILIZANDO
O METANO OU O BIOGAS NO PROCESSO DE RS. ......cceeeccccccceeeennne 32
TABELA 5- CONDICOES EXPERIMENTAIS NA REFORMA A SECO. ................... 51
TABELA 6- COMPOSICAO CILINDRO PADRAO..........ccoeueeieeeeererereeererereneneeennns 53
TABELA 7- FRACAO METALICA DE Ni NOS CATALISADORES...........c.cccevevnnn 55

TABELA 8- PROPRIEDADES TEXTURAS DOS CATALISADORES E SUPORTE..55

TABELA 9- FRACAO MOLAR (%) DO PRODUTO GASOSO OBTIDO SEM
CATALISADOR A B50 OC. ...t 64

TABELA 10- CONDICOES EXPERIMENTAIS DOS ENSAIOS COM VARIACAO DE
TEMPERATURA . .. e 65

TABELA 11- VALORES MEDIO DE FRACAO MOLAR E CONVERSAO NO
VHSV= 30 L.h"1.gcar! EM DIFERENTES TEMPERATURAS ........ccoveiiieiiieenenn 68

TABELA 12- CONDICOES EXPERIMENTAIS DOS ENSAIOS COM VARIACAO DO
VH SV et 70

TABELA 13- VALORES MEDIO DE FRACAO MOLAR E CONVERSAO NA
TEMPERATURA DE 650°C COM DIFERENTES VHSV ... 72



LISTA DE EQUACOES

EQUACAOQ 1- CHs4 + H20 «CO + 3H2
EQUACAO 2- CO + H20 < CO2 + Hz
EQUACAO 3- CH4 + 2H20< CO2 + 4H>
EQUACAO 4- CHs < C + 2H2

EQUACAO 5- 2CO «C + CO2
EQUACAO 6- CO + Hz «> C + H20
EQUACAO 7- CH4 + 202 «<CO2 + 3H20
EQUACAO 8- CH4 + CO2 «2CO + 2H>
EQUACAOQ 9- CH4 + % 02 «+»CO + 2H2
EQUACAO 10- CHa + % xOz2 + yCO2 + (1 —x-y)H20 «> (y + 1)CO + (3-x-y)H2
EQUACAO 11- CO2 + 4H2 <> CHa + 2H20

Yomet Msup MMsqy
MMpet (100_ %met)

EQUACAO 12- mgy, =

EQUAGAO 13- Xy, = —Cta"cla

UOCH4

EQUAGAO 14- X, =~

UOCOZ
v;
Z1vi
EQUACAO 16- NiO + H2>Ni° + H20
EQUACAO 17- NiAl204 + H2>Ni° + Al203 + H20

EQUAGCAO 18- CH4+* > CHz+* > CH2+* > CH+*> C

EQUACAO 15- F; =



LISTA DE SIGLAS

IEA- International Energy Agency
IUPAC- International Union of Pure and Applied Chemistry
JCPDS- Joint Comission of Powder Diffraction File Sets



LISTA DE ABREVIATURAS

BET- Brunauer-Emmett-Teller

BJH- Barret-Joyer-Halenda

DRX- difratometria de raios X

DTP-NHs- dessor¢cado de amonia a temperatura programada
GHSV - gas hourly space velocity (vazao do gas reagente/volume reator)
IV- espectroscopia na regido do infravermelho

JCPDS- Joint Comission of Powder Diffraction File Sets
MEV- microscopia eletrénica de varredura

RA- reforma autotérmica

ROP- reforma oxidativa parcial

RPT- reducédo em temperatura programada

RS- reforma a seco

RSO- reforma a seco oxidativa

RV- reforma com vapor d ‘agua

VHSV- weight hourly space velocity (vazdo/massa de catalisador)



SUMARIO

(N EEI0] 51007V ST 15
2 OBJIETIVOS ..ottt ettt ettt ettt n st et e st tesaesaans 17
2.1 OBIETIVO GERAL ..ottt ettt n e n sttt n st 17
2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS.......cuiieeeeteeeeeete ettt enane e, 17
3 REVISAO BIBLIOGRAFICA ....coooeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee ettt 18
BULBIOGAS ...t 18
3.2 HIDROGENIO ......ccoiiieiee ettt ettt ettt ettt eaeaneanas 21
3.3 PROCESSOS PARA A PRODUCAO DE HIDROGENIO A PARTIR DO
Y= 17 N @ TR 24
3.3.1 REFORMA DO METANO COM VAPOR DE AGUA (RV)....ccccooveeviennnn, 25
3.3.2 OXIDACAO PARCIAL DO METANO (ROP).....cooiveiireeerieeeeee e 26
3.3.3 REFORMA AUTOTERMICA (RA).......coieiteeeeeeteeeeeeeeeeeseeeeneseeesateseeenans 27
3.3.4 REFORMA A SECO (RS) . .eviteiteeeeeeeteeeeeeteeeeseeee e eeete st eeenssteesaresaenans 28
3.4 CATALISADORES UTILIZADOS EM PROCESSOS DE REFORMA............... 33
3.4.1 FORMAGAO DE COQUE .......ocuiiieieeceeeeeceee ettt 34
3.4.2 FASE ATIVA- NIQUEL......cuiiviiieeceee ettt 37
3.4.3 SUPORTE-= ALUMINA ......cooiviiiieeieeeeeeeeee ettt eeevs st enareseenanes 39
A MATERIAIS E METODOS ......ooiiveiieeeteeeee ettt et es e s et n e eaene s 42
4.1 PREPARO DOS CATALISADORES Ni/AI2O3.......c.coviueeeeeeeeeeeeeeeeeeeneeeeane, 42
4.2 CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES ......c.ocviiircieeeeeeee e, 43
4.2.1 DETERMINACAO DO TEOR METALICO ......oveoveeeeceeeeeeeeeeeee e, 43
4.2.2 FISISSORCAO DE N2 ..ottt en et n e 43
4.2.3 DIFRATOMETRIA DE RAIOS X (DRX) ..cvvveeiiveiieeieecieeeee e 44

4.2.4 ANALISE DE REDUCAO EM TEMPERATURA PROGRAMADA (RTP) ...44
4.2.5 DESSORCAO DE AMONIA A TEMPERATURA PROGRAMADA (DTP-

INHB) ..ot e et e et e e e e, 45
4.2.6 ESPECTROSCOPIA NA REGIAO DO INFRAVERMELHO..........ovvveeen, 46
4.2.7 MICROSCOPIA ELETRONICA DE VARREDURA (MEV) ......ovvvovvrrseen, 46
4.3 CONSTRUCAO DE REATOR PARA REFORMA A SECO......coooviveeeeenenn. 46
4.4 TESTES CATALITICOS . ..ieeeeeeeeeeeeeeeee et et 48

4.4.1 PREPARO DO REATOR ..ottt 48



4.4.2 ATIVACAO DO CATALISADOR .....oovieietieeeeeteeeeeeeeee e 50

4.4.3 ENSAIOS REACIONAIS ..ottt n e 50
4.4.4 COLETADOS GASES ....oooieieeeeeteeteeeee et ea et n e 52

4.5 ANALISE DOS PRODUTOS GASOSOS.......cooeeeeieeieeeeceeeeete e eee e enann, 53

5 RESULTADOS E DISCUSSAQ .....ooviiiiieeieeceeeieeeeeee ettt 55
5.1 TEOR METALICO ... .ottt ettt ane e 55
5.2 PROPRIEDADES TEXTURAIS.......ooovitiieeetecteeeeeeeetee e enne e, 55
5.3 DIFRATOMETRIA DE RAIOS X (DRX) ...cuveveiieieeeeieeieeseeeeseeeeeeseesensieenenen, 57
5.4 ANALISE DE REDUCAO EM TEMPERATURA PROGRAMADA (RTP) ......... 58
5.5 DESSORCAO DE AMONIA A TEMPERATURA PROGRAMADA (DTP-NHz3).60
5.6 EPECTROSCOPIA NA REGIAO DO INFRAVERMELHO ........ccovevveveeieaee, 62
5.7 MICROSCOPIA ELETRONICA DE VARREDURA ......c.ccccovvieeieeeeeeneeennnn, 63
5.8 ENSAIOS CATALITICOS. ...ttt 64
5.8.1 ENSAIOS SEM CATALISADOR........coeoviiieieeeeee et 64
5.8.2 ENSAIOS COM VARIACAO DE TEMPERATURA ......ccoveeeveeeeeieeeeennes 64
5.8.3 ENSAIOS COM VARIACAO DO VHSV ......ooviviiiceececee e 69
5.8.4 ENSAIOS PARA AVALIAR A ESTABILIDADE DO CATALISADOR.......... 73

5.9 CATALISADORES APOS ENSAIOS CATALITICOS .....c.cooveeeeeeeeeeeeee 74
L3010\ (o] I 7Y 0 T 75
SUGESTOES ...ttt ettt et et e et e et e et e et e et e e te et e st e eteeaeene e, 76

REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS ..o oot e et eeee e e e enenes 77



15

1 INTRODUCAO

A preocupacao com o ambiente e a busca por fontes alternativas de energia
propiciou o desenvolvimento de tecnologias que visam o desenvolvimento econémico
aliado & minimizacéo de impactos ambientais. Uma fonte ideal de energia € que seja
barata, limpa, renovavel e sustentavel na natureza. Uma dessas fontes promissoras
de energia € o biogas produzido pela decomposicéo anaerobia de residuos vegetais
e animais, que é composto tipicamente de 55- 75% de metano (CHa) e 25 - 44% de
diéxido de carbono (COg), associados a tracos de outros gases como o sulfeto de
hidrogénio (H2S), amonia (NHs), hidrogénio (Hz), nitrogénio (N2), oxigénio (Oz2) e vapor
de agua (Hz20).

O biogas apresenta grande versatilidade como fonte primaria de energia
renovavel, pois: i) sua energia quimica pode ser convertida em energia mecéanica por
processos de combustdo controlada em motores estacionarios, que por sua vez
movem geradores e estes promovem a conversao direta em energia elétrica; ii) pode
ser utilizado para a co-geracdo de energia térmica; iii) pode ser queimado para a
geracdo de energia térmica em caldeiras; iv) pode ser aplicado como combustivel em
motores automotivos (SALOMON; LORA, 2009), dentre outros.

Mesmo apresentando diversos tipos de aplicacdes, novas alternativas para o
biogas precisam ser estrategicamente exploradas para consolidar sua importancia e
potencial na geracao de energia. O enriquecimento em CHa4 agrega valor ao produto
e justifica 0 seu uso em processos “mais nobres”. Uma possibilidade promissora é a
obtencdo de H2 a partir do biogas (BEREKETIDOU; GOULA, 2012). Atualmente,
aproximadamente 95% do hidrogénio € produzido a partir de matérias-primas a base
de combustiveis fésseis como o gas natural (ADHIKARI et al., 2008; AVASTHIA et.
al., 2013).

A utilizacdo de fontes fésseis como principal recurso energético acarreta na
geracdo de residuos e emissdo de poluentes, como os gases do efeito estufa.
Buscando suprir tais necessidades, fontes alternativas de energia, consideradas
limpas, tem atraido a atencdo de pesquisadores por todo o mundo. A utilizacdo de
células a combustiveis, que utiliza principalmente hidrogénio, atende a tais quesitos,
pois além de elevada eficiéncia energética, produz apenas vapor d’agua como produto
da reacdo (BHUTTO et al., 2011).
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Do ponto de vista de producgéo, o hidrogénio pode ser obtido por diferentes
meétodos, tais como: a eletrdlise da agua (WANG et al.,, 2014), processos
termoquimicos, gaseificacdo, (LOPES; GONZALEZ, 2008) e processos bioldgicos
(GOMES et al., 2014).

Varias tecnologias de producdo de hidrogénio utilizando o metano na via
termoquimica estéo disponiveis e, sao estudadas como os processos de reforma, que
incluem reforma com vapor d’agua, autotérmica, oxidacao parcial e reforma a seco.

O processo de reforma de metano com CO2 é um processo relevante do ponto
de vista ambiental, uma vez que o CO2 um dos responsaveis pelo efeito estufa pode
ser convertido juntamente com o CHs em H2 e CO (ALMEIDA, 2012). Desta forma, ha
uma demanda pelo desenvolvimento ou pela adequacao das tecnologias disponiveis
para a conversao do metano em produtos mais nobres, implicando no
desenvolvimento de catalisadores mais ativos, e tecnologias de producéao.

Metais nobres como Rh, Ru, Pd, Ir e Pt e metais ndo nobres como Fe, Co e Ni
apresentam atividade e seletividade quando aplicados nos processos de reforma
(GONCALVES et al., 2005). Os catalisadores baseados em niquel, e particularmente
niquel impregnado em alumina (Ni/Al2O3), tem sido reconhecidos como 0s mais
efetivos nas reacdes de reforma de metano, devido ao seu baixo custo e alta atividade
(BERROCAL, 2009).

Considerando esses aspectos, neste trabalho foram estudados catalisadores
com diferentes teores de Ni impregnados no suporte Al203. Construido e instalado um
reator para reforma a seco do metano com CO:2 e avaliado variagbes de condi¢gbes
reacionais, visando o biogas como uma fonte alternativa para producéo de hidrogénio.
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2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Realizar a reforma do metano na presenca de diéxido de carbono utilizando

catalisadores Ni/Al203, visando a produgéo de hidrogénio.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

- Construir e instalar um reator para reforma a seco do metano;

- Preparar e caracterizar os catalisadores Ni/Al203 pelo método de impregnacgéo
amida;

- Avaliar o efeito do teor de Ni sobre desempenho dos catalisadores Ni/Al20s3;

- Avaliar a influéncia das variaveis reacionais (temperatura, velocidade espacial

e tempo reacional) sobre a producédo de hidrogénio.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 BIOGAS

Os processos de fermentacéao anaerdbia que produzem metano, sempre foram
utilizados pelo homem para o tratamento dos esgotos (fossas sépticas), que serviam
tanto para tratar os esgotos domésticos de pequenas comunidades, quanto 0s
residuos da industria agroalimentar ou agropecuaria. Com o passar dos tempos estes
sistemas simplificados de tratamento evoluiram e passaram a ser utilizados os
chamados digestores, para efetuar a estabilizacdo das lamas resultantes da
sedimentacdo primaria e do tratamento biolégico aerdébio dos esgotos. O principal
processo que ocorre nos digestores € a biodigestdo anaerdbia (MOURA, 2012).

O processo de biodigestdo anaerdbia ocorre pela degradacéao, transformacao
ou decomposicdo da biomassa, € um processo biolégico no qual um consorcio de
diferentes tipos de microrganismos, na auséncia de oxigénio, promove a
transformacdo de compostos organicos complexos em produtos mais simples como
metano e gas carbonico (Cremonez et al., 2013),

Segundo Oliveira (2005); Deublein; Steinhauser (2011); Karagiannidis (2012) e
Cremonez et al. (2013), a biodigestdo ocorre em quatro etapas: i) hidrolise, onde
ocorre a liberacéo pelas bactérias de enzimas, e a quebra das cadeias carbonicas de
proteinas, lipidios e carboidratos para compostos mais simples como aminoécidos,
acucares, glicerol e acidos graxos; ii) acidogénese, os produtos gerados no processo
de hidrolise sdo convertidos em acido acético, dioxido de carbono, acidos graxos,
dentre outros compostos e sdo absorvidos pelas células das bactérias fermentativas;
iil) acetanogénese ocorre a transformacdo de &cidos graxos em &cido acético,
liberando H2 e CO2. Nesta etapa, tém-se os substratos para a produgéo do metano; e
iv) metanogénese, onde as bactérias acetotréficas produzem metano pela conversao
do &cido acético e as bactérias hidrogenotroficas produzem metano a partir da
converséo de Hz e COs2.

Varios fatores podem influenciar nestas sequéncias metabdlicas, dentre eles
temperatura, potencial hidrogeniénico (pH), concentracdes de sélidos e composicao

do substrato (YU et al., 2014). Outro fator € o consorcio de microrganismos presentes



19

ou inoculados no substrato (FATHYA et al.,, 2014). A fermentacdo anaerdbia de
residuos é aceita como alternativa de tratamento de residual organico, sendo que,
minimiza as emissdes de metano para a atmosfera, proporciona um pré- tratamento
dos residuos, obtendo basicamente como produtos o biogas e biofertilizantes (XIE et
al., 2011).

O biogas pode ser utilizado para geragdo de energia térmica, mecanica ou
elétrica, podendo ser usado em motores de combustdo interna ou veiculos com
motores adaptados (SOUZA,; SILVEIRA, 2009; NAIK et al., 2010).

A composicao do biogas depende de varios parametros, dentre eles, o tipo de
digestor e o0 substrato a digerir. O biogas € composto majoritariamente por metano
(CHa4) e didxido de carbono (COz), associados a tragos de outros gases como o sulfeto
de hidrogénio (Hz2S), amoénia (NHs), hidrogénio (H2), nitrogénio (N2), oxigénio (O2) e
vapor de agua (H20). A composi¢cdo quimica, tipica do biogas, pode ser encontrada
na TABELA 1 (ALVES et al., 2013; MOURA, 2012).

TABELA 1- COMPOSICAO QUIMICA DO BIOGAS.

Composto Teor

CHa 55-70 (vol%)
COz2 30-45 (vol%)
H2S 500-4000 (ppm)
NHs 100-800 (ppm)
Hz < 1 (vol%)

N2 < 1 (vol%)

O2 <1 (vol%)

H20 <1 (vol%)

FONTE: ALVES et al. (2013).

O biogads pode ser disposto em trés situagBes distintas: i) in natura,
apresentando 55-70% de CHa, 30-45% de CO:2 e 500-4000 ppm de H2S (estando o
altimo presente quando sao utilizados dejetos animais como matéria prima para o
processo de biodigestdo anaerdbia, normalmente empregado na producédo do biogas);
i) parcialmente tratado para remocao do HzS (sendo possivel utilizar métodos fisico-
quimicos de absorcao ou adsorcéo, e processos bioldgicos para retirar este composto
corrosivo); iii) purificado para enriguecimento em “biometano” (93-96% de CHa, 4-7%
de CO2z e < 20 ppm de H2S) (LAU et al., 2011; OHKUBO et al., 2010).
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Existem duas situacBes possiveis para o aproveitamento do biogas: a queima
direta (aquecedores, fogdes, caldeiras, etc.); e a conversao de biogas em eletricidade.
Isto significa que o biogas permite a producao de energia elétrica e térmica. Assim, 0s
sistemas que produzem o biogas, podem tornar a exploracdo pecuaria auto-suficiente
em termos energéticos, e contribuir para a reducdo de problemas de poluicdo de
efluentes. Os efluentes obtidos sdo normalmente tratados em sistemas de lagoas,
sendo depois utilizados em terrenos agricolas ou lancados em linhas de agua
(MOURA, 2012).

O metano, principal componente do biogas, é um gés incolor, inodoro, com alto
poder calorifico. Nao produz fuligem e seu indice de poluicdo atmosférico é inferior ao
do butano, presente no gas de cozinha (WALKER, 2009).

Um dos principais exemplos da geracao e aproveitamento do biogas € o projeto
concebido em 2009 pela Usina Hidrelétrica Itaipu Binacional e outros parceiros, que
visa ser referéncia para a agroecologia na agricultura familiar e desenvolver critérios
para sustentabilidade econémica, ambiental, social e energética. O Condominio de
Agroenergia para Agricultura Familiar da Microbacia do Rio Ajuricaba esta localizado
no Oeste do Estado do Parana (FIGURA 1), realiza o aproveitamento dos dejetos de
animais (suinos e bovinos). Trata sanitariamente 16.000 toneladas/ano de dejetos de
animais (suinos e bovinos), produzindo 319.000 m%ano de biogads. O projeto
contempla a instalacdo de 34 biodigestores e 22 km de gasodutos ligados a uma
microcentral termelétrica, que garante renda aos produtores rurais com a producédo de
energia térmica, elétrica, além de biofertilizantes (ITAIPU BINACIONAL, 2013).

Para o aumento da concentragéo de CHs e a eliminacdo de Hz2S existente no
produto, existe uma Unidade de Tratamento de Biogas, que permite a filtracdo do
biogas, obtendo um produto com até 95% de CHa e cerca de 4% de CO.. Esse biogas,
na qualidade de biometano, é aplicado no moto-gerador, para conversao em energia
elétrica e trata-se de uma experiéncia de aplicacdo de biometano, de alto poder
calorifico (COIMBRA-ARAUJO et al., 2014). Nesse contexto, o Oeste do Parana
desponta como uma importante e promissora regido com potencialidade para gerar
uma quantidade significativa de biogés visando usos energéticos como a producédo de
hidrogénio (ITAIPU BINACIONAL, 2013).
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FIGURA 1- CONDOMINIO DE AGROENERGIA PARA AGRICULTURA FAMILIAR DA
MICROBACIA DO RIO AJURICABA.
FONTE: ITAIPU BINACIONAL (2013).

3.2 HIDROGENIO

O hidrogénio é o elemento quimico mais leve, possuindo um unico préton, um
elétron e nenhum néutron em sua forma estavel mais comum (CRUZ, 2010). E o mais
simples e o0 mais comum elemento do universo (SOUZA, 2009). Geralmente
apresenta-se em sua forma molecular, formando o gas diatémico (Hz2). Contém um
alto valor energético e também néo polui, pois em sua queima ocorre liberacao de
agua e energia. O Hz possui uma grande capacidade energética, detendo a maior
guantidade de energia por unidade de massa que qualquer outra substancia
conhecida (121.000 kJ/kg). Por estas razdes o Hz é considerado o vetor energético do
futuro (BERNARDES, 2009; BROWN, 2005).

O objetivo futuro, €, que o hidrogénio possa gerar energia para residéncias,
comercios, industrias e transporte. As suas principais vantagens sdo: apresentar uma
densidade massica superior a muitos outros combustiveis, ndo ser toxico, produzir
uma quantidade significativamente menor de poluentes atmosféricos que o0s

combustiveis fosseis, e ser obtido por uma fonte renovavel podendo ser produzido
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pela geracao “on site” (LOPES; GONZALEZ, 2008). Também tem um papel importante
na indastria, sendo aplicado em diversos segmentos como insumo quimico ou como

energético. As aplicacdes mais comuns do hidrogénio estéo indicadas na TABELA 2.

TABELA 2- APLICACOES DO HIDROGENIO NA INDUSTRIA.

Segmento Aplicacéo

Refino de Petréleo Remocdo de enxofre de combustiveis (dessulfurizacdo) e
hidrocragueamento

Processos Quimico Fabricacéo de amo6nia, metanol, cloro e soda caustica

Industria Farmacéutica Fabricacdo de Sorbitol, utilizado em cosmeéticos, vitaminas,
sulfactantes e adesivos

Industria Alimenticia Utilizado na hidrogenacéo de 6leos e no aumento da saturagao
de gorduras

Processos Metallrgicos Agente redutor de minérios metalicos

Industria Eletrénica Utilizado no processo de fabricacdo de semicondutores

Geracao de Energia Utilizado como fonte de energia térmica em queimadores ou

como insumo de células a combustivel

FONTE: CRUZ (2010).

Dentre as perspectivas futuras de uso do hidrogénio a mais promissora esta
relacionada a sua utilizacdo em células a combustivel. O desenvolvimento dessa
tecnologia associada a sua viabilizacdo econ6mica possibilita sua utilizacdo em
automoveis, 6nibus, barcos, geradores e outros equipamentos sem a emissao de
gases do efeito estufa.

Sao véarios os suprimentos disponiveis para a producdo de hidrogénio,
entretanto atualmente, quase 95% da producao mundial de hidrogénio é a partir de
matérias-primas a base de combustiveis fosseis principalmente o gas metano
(aproximadamente 48%) (AVASTHIA et al., 2013; ADHIKARI; FERNANDO;
HARYANTO, 2008). Do ponto de vista ambiental, os efeitos benéficos da utilizacdo do
hidrogénio como fonte energética de uso geral esta intimamente ligado as emissbées
produzidas durante a sua producéo. Sendo importante estudar e melhorar o processo
de producao a partir de matérias-primas renovaveis. Na FIGURA 2 é possivel observar

um fluxograma da producgé&o de hidrogénio com as principais fontes e processos.
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FIGURA 2- CADEIA DE PRODUCAO DE HIDROGENIO.
FONTE: LOPES (2013).

O crescimento mundial nos ultimos anos causou um aumento na demanda de
hidrogénio. De acordo com a International Energy Agency (IEA) (2014), o hidrogénio
passou de 1,8% do fornecimento de energia mundial em 1973 para 2,4% em 2012.

Do ponto de vista de producéo, o hidrogénio pode ser obtido por diferentes
meétodos, tais como: a eletrdlise da agua (WANG et al.,, 2014), processos
termoquimicos (LOPES; GONZALEZ, 2008), biolégicos (GOMES et al.,, 2014),
conversdo fotoquimica, gaseificacdo de biomassa e de residuos, entre outros. A
producdo a partir de fontes renovaveis € vantajosa, pois, muitas estao
geograficamente disponiveis em larga escala, como a biomassa oriunda de
plantacbes agricolas, residuos agroindustriais, residuos solidos entre outros. Na
FIGURA 3 é possivel observar um fluxograma com os principais processos a partir da

biomassa.
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Dentre os possiveis processos, a producao biologica pode ser uma alternativa
favoravel, por envolver menor gasto energético e ser realizado em temperatura e
pressdo ambientes. Quando os reatores biologicos sdo alimentados com matérias
primas renovaveis, como aguas residuarias, por exemplo, o hidrogénio torna-se uma
alternativa energética ainda mais promissora (GOMES et al., 2014; CARMINATO;
ZAIAT, 2014).

A eletrélise da 4gua para producao de hidrogénio apresenta muitas vantagens
como a alta pureza do H2 produzido e a auséncia de residuos gerados durante o
processo. Entretanto, a eletrdlise da agua s6 € usada em casos especiais que
necessitam de hidrogénio, com elevado grau de pureza, ndo se tornando ainda uma
fonte alternativa viavel economicamente para substituicdo dos hidrocarbonetos. A rota
mais utilizada para produgéo de Hz é a termoquimica, sendo a reforma de CH4 com

vapor de agua a mais comum (WANG et al., 2014).

3.3 PROCESSOS PARA A PRODUCAO DE HIDROGENIO A PARTI R DO METANO

As principais técnicas empregadas para obtencdo de H2 em larga escala
promovem a reforma de hidrocarbonetos leves, principalmente do metano. No

entanto, varias destas rotas produzem géas de sintese (CO e H2). A obtenc¢éo de Hz de
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alta pureza a partir do gas de sintese € um processo de custo relativamente elevado,
uma vez que o CO precisa ser removido, sendo oportunas, portanto, tecnologias que
possibilitem a obten¢do de uma maior razdo H2/CO e/ou que permitam a remocao do
CO envolvendo processos eficientes de baixo custo (ALVES et al., 2013).

Os processos de reforma do metano mais comuns para producao de hidrogénio
sdo denominados: “reforma com vapor d’dgua (RV)”, “reforma oxidativa parcial
(ROP)”, “reforma autotérmica (RA)”, “reforma a seco (RS)” e “reforma a seco oxidativa
(RSO)". As principais reacdes dos processos de reforma estao dispostas na TABELA

3 e serdo discutidas nos itens a seguir.

TABELA 3- PRINCIPAIS REACOES DOS PROCESSOS ENVOLVIDOS NA PRODUGAO DE Ha, A
PARTIR DA REFORMA DO METANO.

Eq. Tipo da reacéo Entalpia de Nome da reacgéo
reacdo AHygs
(kd/mol)
1 CHa + H20 <~CO + 3H:z +206,0 Reforma de metano com
vapor d'agia
2 CO + H20 «<CO2+ H2 -41,0 Deslocamento gas-agua
(Water-Gas Shift)
3 CHa+ 2H20- CO2+ 4H> +165,0 Global + shift
4 CH4 C + 2H2 +75,0 Decomposicao do metano
5 2C0O «C + CO2 -172,00 Boudouard
6 CO +Hz2 < C+H0 -131,00 Reduc¢éo do CO
7 CHa + 202CO2 + 3H20 -802,00 Combustéo
8 CHas + CO2+>2CO + 2H2 +247,00 Reforma a seco
9 CHa + %2 02<>CO + 2H2 -38,00 Oxidacéo Parcial
10 CHs + %2 x0O2 + yCO2 + (1 X-y)H:20 &> ~0 Reforma autotérmica
(y + 1)CO + (3-x-y)H2
11 CO2 + 4H2 > CHa + 2H20 +165,0 Metanacéo

3.3.1 REFORMA DO METANO COM VAPOR DE AGUA (RV)

A RV é a tecnologia mais empregada mundialmente para a producdo de Hz a
partir do metano, na qual o vapor de 4gua reage com o0 metano, na presenca de um
catalisador, produzindo gas de sintese com uma razao molar H2/CO em torno de 3:1.
Trata-se de um processo altamente endotérmico sendo favorecida por baixas
pressbes e altas temperaturas de reacédo (entre 650-850 °C), para obtencdo de
rendimentos em Hz de 60 a 70% (BERROCAL, 2009).
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A reacdo de RV do metano (EQUACAO 1) ocorre juntamente a reacdo de
deslocamento gas-agua (Water-Gas Shift) (EQUACAO 2), que quando somadas,
resultam na reacéo representada pela EQUACAO 3. Na tentativa de eliminar o CO, a
reacdo de deslocamento gas-agua (Water-Gas Shift), comumente conhecida como
“reacdo de Shift” é a mais empregada, sendo necessarias temperaturas na faixa de
300 a 450 °C e de catalisadores a base de Fe, Cu, Mo ou ligas Fe-Pd (dentre outros),
para que a mesma ocorra, o que viabiliza a producédo de uma quantidade adicional de
H2 (ALVES et al., 2013).

Apesar de a RV ser a rota mais empregada industrialmente, esta possui a
desvantagem de apresentar grandes gastos energéticos, pois trata-se de um conjunto
de reacbes globalmente endotérmico. As severas condi¢cdes exigidas promovem
reacoes paralelas de formacdo de carbono (reacdo de decomposicdo do metano,
reacdo de Boudouard ou de desproporcionamento e reagdo de reducédo do CO,
respectivamente, EQUACOES 4, 5 e 6, favorecendo a desativacio do catalisador pelo
acumulo de coque na superficie (KARIMIPOURFARD et al., 2014).

O principal catalisador utilizado em escala industrial no processo de RV contem
de 12 a 20% de niquel suportado em um material refratario como a gama e alfa
alumina contendo promotores, como potassio ou calcio, que ajudam a diminuir a
deposicao de coque (BERROCAL, 2009).

3.3.2 OXIDACAO PARCIAL DO METANO (OPM)

A oxidacao parcial pode ocorrer por dois mecanismos: indireto, que consiste na
combustdo do metano (EQUACAO 7) seguida da reforma do metano com CO:
(EQUACAO 8) e da reforma a vapor (EQUACAO 1), e o direto onde o metano reage
diretamente com o O2, gerando os produtos da oxidagdo parcial (EQUACAO 9)
(ALMEIDA, 2012).

A OPM é uma alternativa para produzir H2 com reducéo dos custos energéticos,
uma vez que a reacao envolvida € moderadamente exotérmica, contrapondo-se a RV
gue é altamente endotérmica. Neste tipo de reacdo, o0 metano € parcialmente oxidado
a CO e Hz, a pressao atmosférica, sendo necessarias temperaturas entre 700-900 °C
para assegurar a completa conversao (razdo H2/CO proxima de 2) e reduzir a
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formacao de fuligem. Entretanto, um pequeno decréscimo na seletividade para CO faz
com gue 0 metano reaja com o oxigénio formando CO2 (EQUACAO 7), levando a sua
combustéo completa, o que resulta em um grande aumento da temperatura da reacao,
podendo ocasionar a formacéo de hot-spots (pontos quentes) no leito do reator e de
coque na superficie do catalisador (DANTAS et al., 2012; OMATA et al., 2012).

3.3.3 REFORMA AUTOTERMICA (RA)

No processo de RA ocorre a RV e a OPM, ou seja, 0 metano € alimentado com
vapor de agua e oxigénio resultando na soma das reacdes descritas pelas
EQUACOES 3, 9 e 7 (SOUZA; SCHMAL, 2005). As temperaturas normais de
operacéao sao altas, aproximadamente de 1000 a 1200 °C (BERROCAL, 2009). A RA
também ocorre na presenca de CO2, sendo representada pela EQUACAO 10
(SOUZA; SCHMAL, 2005; DANTAS et al., 2012).

O termo autotérmico é utilizado pois neste processo sao realizadas reacdes
exotérmicas e endotérmicas. Nelas, o calor gerado pela oxidacdo parcial é utilizado
pela reforma a vapor, otimizando os custos energéticos. Isto constitui uma grande
vantagem deste processo em comparagdo aos outros, uma vez que, nos reatores
convencionais ha a utilizacdo de combustao externa de outros combustiveis para a
geracao de calor (VASCONCELQOS, 2007).

As vantagens da RA estao relacionadas a rapidez com que o reator pode ser
interrompido e reiniciado, e a capacidade de produzir maiores quantidades de H2 com
menor consumo de Oz quando comparada a OPM isolada, uma vez que a razéo H2/CO
no gas de sintese produzido pode ser facilmente ajustada através da relacéo
CH4/0O2/H20 na alimentacao do reator, fazendo com que haja um direcionamento para
a sintese do produto desejado. Adicionalmente, a combinacéo dessas reacdes pode
melhorar o controle de temperatura no reator e reduzir a formacao de pontos quentes,
evitando a desativagdo do catalisador. A principal desvantagem deste processo, é que
necessita de Oz e as experiéncias em nivel industrial ainda séo limitadas (ALVES et
al., 2013).
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3.3.4 REFORMA A SECO (RS)

A RS do metano ou reforma do metano com didxido de carbono estéa se tornando
um assunto desafiador, atraindo cada vez mais atencdo devido ao seu impacto
industrial e ambiental positivo, pois ambos os reagentes sao gases de efeito estufa. A
combinacdo dos reagente pela reforma produz o gas de sintese (H2e CO), que &
usado para sintetizar produtos quimicos industriais, tais como metanol e éter
dimetilico, ou reacdes de Fischer-Tropsch (processo quimico para producdo de
hidrocarbonetos liquidos como gasolina, querosene, e lubrificantes a partir do
petroleo); e produz Hz que pode ser utilizado em células a combustiveis por exemplo
(ABDOLLAHIFAR; HAGHIGHI; BABALUO, 2014; ALIPOUR et al., 2014; AL-FATESH
et al., 2011).

A RS ocorre quando o CHa reage com o CO2 produzindo CO e Hz (EQUACAO
8). Esse processo € endotérmico exigindo altas temperaturas, e consequentemente,
um elevado consumo de energia e baixas pressdes. Em geral, a RS ocorre em
temperaturas que variam entre 600 e 900 °C, utilizando razédo molar CH4/CO2 entre 1
e 1,5, obtendo rendimentos de Hz em torno de 50% (LAU et al., 2011).

A reacéo principal (EQUACAO 8) pode ser acompanhada por reacdes paralelas
como as que modificam o equilibrio de conversdao do CO2 em CHa: metanacéo
(EQUACAO 11), deslocamento gas-agua inversa (EQUACAO 2), decomposicédo de
monoxido de carbono através da reacdo de Boudouard (EQUACAO 5) e pela reacéo
indesejada de decomposicédo do metano (EQUACAO 4) (BEREKETIDOU; GOULA,
2012, KOLBITSCH; PFEIFER, 2008).

Se a reacgéo de decomposicdo do metano (EQUACAO 4) for mais rapida do que
a taxa de remocéao de carbono, havera sérios problemas quanto a formacao de coque,
com consequente desativagcdo do catalisador e bloqueio do reator pelo coque
formado. A reacdo de decomposicdo do mondxido de carbono (EQUACAO 5) é
favorecida por baixas temperaturas e, em conjunto com a reacdo de decomposicao
do metano, pode ser geradora de carbono (ALVES et al., 2013).

Um dos maiores problemas no processo de RS é a formagéo de coque, a analise
termodindamica para a RS do metano prediz um potencial elevado para a sua
formacéo, ja que a reacgéo carbono-vapor d’agua néo ocorre como na RV (EQUACAO

2 inversa). O carbono depositado pode cobrir o centro ativo do catalisador e
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consequentemente provocar sua desativacao e levar a obstrucdo do reator. Para
minimizar a formacdo de coque, € necesséario adequar as condigbes do processo
como temperatura, vazao, tipo do catalisador, dentre outros (ABDOLLAHIFAR et al.,
2014; ALIPOUR et al., 2014).

Um grande empenho tem sido empregado na busca por catalisadores que evitem
a desativacdo pelo deposito de carbono e ao mesmo tempo sejam estaveis
termicamente, mantendo a seletividade na producéo de Hz (ELTEJAEI et al., 2012).

Mais de dez tipos de metais individuais e um grande numero de ligas tém sido
relatados e estudados nas reagdes de RS. Dentre eles destacam-se o Ni e Co, devido
a sua elevada reatividade, disponibilidade e pre¢co mais baixo em compara¢ao com o0s
metais mais nobres. Os catalisadores a base de niquel sdo os mais utilizados na
reforma a seco do metano, no entanto, sdo favoraveis a deposicédo de carbono e a
sinterizagdo. Devido a isso, estudos tem focado na melhoria da atividade e
estabilidade do niquel nos seguintes aspectos: mudando a natureza do suporte,
meétodo de preparo do catalisador, pré-tratamentos, adicionando promotores de metal
ou de 6xido que influenciam a basicidade e acidez, a dispersao de Ni, e/ou o interacéo
de suporte de metal (BERROCAL, 2009; MEZALIRA, 2007; ALIPOUR et al., 2014; AL-
FATESH et al., 2011).

Abdollahifar et al. (2014), preparam o0 nanocatalisador 10% Ni/Al203-MgO para
RS do metano, utilizando um reator tubular de fluxo continuo em formato de U. As
condic¢des reacionais foram: razdo molar CH4/CO2= 1, temperaturas de 500 a 800 °C,
vazdo de alimentagdo GHSV =24 L.g'hl. A redugéo do catalisador foi realizada com
fluxo de 30 cm?® de hidrogénio por 1 h a 700 °C para remover possiveis impurezas e
reduzir o oOxido de niquel para Ni metalico. Nos testes cataliticos, para o
nanocatalisador Ni/Al203-MgO a conversédo de CO:2 foi de 10% mais elevada do que a
de CH4, consequéncia da reacéo de Water-Gas-Shift inversa (EQUACAO 2 inversa)
gue pode proceder simultaneamente com a reforma. Observaram que a razdo H2/CO
aumentou com o aumento da temperatura e os resultados demonstraram que a altas
temperaturas a converséo de CO:2 e proporc¢des de H2/CO estavam perto do equilibrio
termodinamico.

Rahemi et al. (2013), avaliaram o efeito do tratamento com plasma no
nanocatalisador Co/Ni/Al203 na RS do metano, o teste foi realizado a pressao
atmosférica em um reator de quartzo em formato de U, razdo molar CH4/CO2= 1, com

taxa de alimentacdo de 40 mL.min? e velocidade espacial horaria de gas (GHSV) de
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24 L.gt.h, a temperaturas de 550 °C a 850 °C. Os catalisadores foram reduzidos a
700 °C sob uma corrente de hidrogénio com fluxo de 30 mL.min! durante 1 h. Os
resultados mostraram que as conversdes de CH4 e CO2 aumentaram com o aumento
da temperatura, devido ao fato da reacdo (EQUACAO 8) ser endotérmica e ser
favorecida a temperaturas mais elevadas. A amostra tratada com plasma mostrou
maior rendimento e maior conversdo em todas as temperatura investigadas e também
maior resisténcia a formacao de coque em comparacao com a amostra ndo tratada.

Al-Fatesh et al. (2011), sintetizaram catalisadores de Ni suportados em y- Al203
com adicdo de promotores Ca, Ce e Zr pelo método de impregnacéo, para testes de
desempenho catalitico na RS do metano. As reacdes foram conduzidas em um
microreator com razdo CO2/CH4 =1, F/IW= 2,6 L.g'.hl, temperaturas de reacéo de
500 a 850 °C a presséao atmosfeérica. Nos resultados verificou-se que os catalisadores
3% Ni/Al203 promovido com 0,15 de Ce e 0,05% de Ca apresentou melhor
desempenho e resultou em menor formacéo de coque. As maiores conversoes de CHas
e CO2 foram de 94,1% e 98,3% em 850 °C, respectivamente. Os rendimentos de H2
das reacdes ficaram em torno de 90%. Evidenciaram que a presenca de pequenas
guantidades de Ca no catalisador influencia positivamente na estabilidade e na
diminuicdo da formagéo de C, no entanto a reacdo de decomposi¢cao do metano e a
deposicao de coque é favorecida com teores mais elevados de Ca. As temperaturas
de 800 e 850 °C apresentaram menor formacdo de coque e melhor estabilidade.

Al-Fatesh et al. (2014) realizaram um estudo de RS do metano com

catalisadores 5% Ni/Al203 com temperatura de calcinagao de 500 e 700 °C. Os testes
foram conduzidos com razdo CH4/CO2/N2 de 5:5:1 e fluxo de 60 mL.mint.gcar* nas
temperaturas de 500, 600 e 700 °C, resultando na conversdo de CH4 em 18, 46 e 80%
e CO2 em 18, 51 e 81% respectivamente para o catalisador 5% Ni/Al2O3 calcinado a
500 °C, e na de CH4 em 10, 42 e 80% e CO2 em 16, 49 e 86% respectivamente para
o catalisador 5% Ni/Al203 calcinado a 700 °C indicando que com o0 aumento da
temperatura de reacdo aumentou a conversdo de CHs e CO2 e a temperatura de
calcinacdo ndo apresentou resultados expressivos na atividade catalitica. A melhor
proporcao H2/CO foi obtida na temperatura de 700 °C para ambos os catalisadores
apresentando uma razdo média de 0,95.

Goncalves et al. (2005), prepararam catalisadores 8% Ni/Al203, 8% Ni/SiOz2, pelo
método sol-gel. Os testes cataliticos foram realizados em um micro reator na

temperatura de 800 °C com pressao atmosférica, 12 h de reacdo e razdo molar de
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alimentagcdo de CO2/CHs4= 6. Para ambos os catalisadores as fragbes molares se
mantiveram constantes ap6s 200 min de reacdo, apos este periodo a fragcdo molar
obtida para o CO2 permaneceu em torno de 50%, a do CO por volta de 40%, a de
hidrogénio em torno de 15% enquanto que a fracdo de metano manteve-se em 5%. A
conversdo de CO2 permaneceu em torno de 40% para o catalisador 8% Ni/Al2O3 e
43% para o catalisador 8% Ni/SiO2. A conversdo de metano, ap6s 150 min de reacéo,
foi de aproximadamente 78% independente do catalisador utilizado. Elevados valores
de conversao de metano eram esperados devido ao grande excesso de CO:z presente
na alimentacgao.

Fouskas et al. (2014), investigaram o efeito da introducdo de 0,6, 2,4, 5,6 e
12,3% de boro no catalisador 10% Ni/Al203, o desempenho catalitico foi avaliado em
reator de leito fixo a pressdo atmosférica por 24 h na temperatura de 700 °C, na
proporcédo de alimentacdo de CHa4 e CO2 de 50% cada e vazdo GHSV de 30 g.L*h.
Para todos os catalisadores a conversdo de CHa foi abaixo de 55%, CO:2 inferior a
65%, e a razdo H2/CO apresentou-se inferior a 1. Os resultados demonstraram que a
formacao de carbono pode ser controlado pela adi¢cdo de boro.

Ocsachoque et al. (2011), preparam catalisadores bimetalicos contendo 0,5% de
Rh e 5% de Ni por impregnacéo na imida no suporte CeOz2, Al2Os. Os testes cataliticos
foram realizado em um reator de leito fixo a pressdo atmosférica, em temperaturas
entre 650 e 750 °C. Utilizaram as razdes de alimentacdo de CH4/CO2 de 0,5 e 1,2.
Quando as relagdes de CH4/CO2 sdo maiores do que 1, o metano encontra-se em
excesso favorecendo a decomposicédo do metano (EQUACAO 4) e o carbono pode
ser depositado sobre a superficie do catalisador desativando a fase ativa. Sob estas
condicbes de alimentacdo, a amostra bimetalica (RhNi/CeAl) apresentou uma
diminuicdo da atividade (10,6%) durante o ensaio catalitico de 15 h e o catalisador
monometalico (Ni/CeAl) mostrou uma desativacdo mais elevada (26%) nas primeiras
4 h de reacdo. Aumentando a temperatura de reacdo para 750 °C, na mesma
propor¢cdo de alimentacdo molar, o comportamento foi semelhante, embora a
desativacdo seja de menor grau.

Alves et al. (2013), fizeram um levantamento te6rico do biogas na rota do
hidrogénio, na TABELA 4 ¢é possivel observar alguns resultados de trabalhos de RS

do metano com reatores de leito fixo.
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TABELA 4- RESUMO DE TRABALHOS SOBRE A PRODUCAO DE H2 UTILIZANDO O METANO OU
O BIOGAS NO PROCESSO DE RS.

Temperatura CH4:CO2 Catalisador H2/CO Conversdo Referéncia

(°C) CHa4 (%)

860 15:1,0 Ni/CeO2-Al203 1,3 90 BEREKETIDOU; GOULA
(2012)

750 15:1,0 Rh-NiLa/y-Alz0s 0,9 70 LUCREDIO; ASSAF;
ASSAF, (2012)

700 1,0:1,0 La/Hidrotalcita 0,6 67 SERRANO-LOTINA et al
2012

700 1,0:1,0 Ni/CeZrO2- 1,2 85 ELTEJAEI et. al (2012)

MgAl204

FONTE: ADAPTADO ALVES et al., (2013)

O biogas para producéo de hidrogénio no processo de RS é vantajoso pois esta
relacionado a conversao de dois gases de efeito estufa, 0 metano e o diéxido de
carbono, em H2 e CO (BEHROOZSARAND; POUR, 2014).

Do ponto de vista industrial, a reforma a seco do biogas, assim como do metano,
também podera satisfazer a exigéncia de muitos processos de sintese de compostos
oxigenados e de hidrocarbonetos liquidos (sintese de Fischer-Tropsch), sendo uma
rota eficiente para a producédo do gés de sintese, proporcionando uma razédo H2/CO
proxima de 1 (ELTEJAEI et al., 2012).

Na literatura sdo encontrados poucos trabalhos que reportam a producéo de H>
utilizando o biogas proveniente do processo de biodigestdo da biomassa residual.
Dessa forma, essa rota de producéo de Hz, de grande potencial e aplicabilidade, ainda
necessita de esforgos significativos relacionados a diminuicdo da susceptibilidade do
catalisador a formacéo de coque e a purificacdo do biogas. A producao de Hz a partir
de fontes renovaveis como o biogas contribui significativamente para a reducéo nas
emissdes dos gases de efeito estufa, o que evidencia a importancia de futuros
estudos.

De acordo com o levantamento bibliografico ndo foi encontrado nenhum trabalho
que abordasse o estudo das variaveis: temperatura, velocidade espacial, e
porcentagem da fase ativa sobre o desempenho do catalisador Ni/Al203 e sobre o

rendimento em Hz na RS do biogas.
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3.4 CATALISADORES UTILIZADOS EM PROCESSOS DE REFORM A

Os catalisadores sé@o fundamentais nas reacdes de reforma para producéo de
hidrogénio, com a finalidade de diminuir a energia de ativacdo, favorecendo a cinética
da reacdo quimica. Para que a reacdo ocorra de modo mais produtivo e econémico
os catalisadores empregados nos processos de reforma devem superar 0s seguintes
desafios: possuir alta atividade; estabilidade; ser resistente ao envenenamento por
enxofre; gerar a menor quantidade de coque; ser resistente a sinterizagcdo (LOGLI,
2008); ndo devem facilitar as reacdes paralelas indesejaveis, tais como a metanacéo
(EQUACAO 11 e EQUACAO 1 inversa) (DAVDA et al., 2005).

O desenvolvimento de novos catalisadores € o grande desafio para um
processo catalitico de geracdo de hidrogénio. Procuram-se novos materiais, que
apresentem alta atividade e estabilidade catalitica, objetivando a formacédo de fases
metalicas altamente dispersas e ativas na superficie. O tamanho das particulas do
metal e sua localizacdo no suporte (superficie externa ou interior de poros) afetam as
propriedades e a performance do catalisador, sendo que um aumento da disperséo
metélica com decréscimo do tamanho da particula geralmente resulta em maior
atividade catalitica (MEZALIRA, 2007).

Para o desenvolvimento de um catalisador € necessario a escolha da fase ativa
e do suporte a ser utilizado, com base nas propriedades desejadas, custo e facilidade
de preparo. Os metais do grupo VIII sdo os mais comumente empregados no
processos de reforma como fase ativa, devido a capacidade que possuem de quebra
das ligacbes interatbmicas, por possuirem pares de elétrons disponiveis
intrinsicamente (MEZALIRA, 2011; VICENTE et al., 2014).

A principal funcdo do suporte é a manutencdo da area especifica do
componente ativo, além de desempenhar um papel importante promovendo uma
maior estabilidade térmica, podendo evitar processos de sinterizacéo e formacéo de
coque. A escolha do suporte deve levar em conta varios fatores incluindo:
neutralidade, possuir elevada area superficial especifica, porosidade, estrutura, e boa
interacdo metal-suporte. O suporte precisa ainda apresentar uma morfologia que
facilite o contato entre os reagentes e a fase ativa, bem como favoreca a remocéo dos
produtos formados (MEZALIRA, 2011; VICENTE et al., 2014).
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A perda de atividade ao longo da vida util do catalisador pode ser provocado
por uma adsorcdo quimica forte de impurezas sobre os centros ativos do catalisador,
incrustacéo ou deposicao de material ndo reativo sobre sua superficie, obstruindo o
acesso ao interior da estrutura porosa, processo este, denominado envenenamento
(MEZALIRA, 2007; LOGLI, 2008).

Outro problema que pode ocorrer é a sinterizacéo, o que leva a uma diminuicédo
significativa da area especifica e ativa do catalisador, tanto por conta da aglomeracéo
de cristais e crescimento das particulas de metal depositadas sobre o suporte, quanto
pela diminui¢cdo do tamanho ou fechamento dos poros no interior das particulas de um
catalisador. A sinterizagdo ocorre geralmente em temperaturas acima de 500 °C.
Como os processos de reforma sdo conduzidos a temperaturas mais elevadas, isso
se torna um problema a ser levado em consideracdo (ALMEIDA, 2012). Estudos
realizados com catalisadores suportados em éxido de magnésio para a producéo de
gas de sintese, mostraram que a alta temperatura de calcinagdo do catalisador,
ocorreu fortes interacdes metal-suporte conferindo estabilidade do metal no processo
de sinterizacdo (TOMISHIGE et al., 1999).

3.4.1 FORMACAO DE COQUE

A formacéo de carbono (coque) é um problema significativo nos processos de
reforma para producédo de hidrogénio, pois provoca a desativacéo dos catalisadores.
Muitos estudos e varios métodos tém sido propostos para evitar a formacao de
carbono durante o processo de reforma, o que inclui variagbes nas condicbes de
operacdo dos reatores, temperatura, pressao, desenvolvimento de novos
catalisadores, e outros promotores inibitérios (WANG et al., 2010).

A deposicdo de carbono elementar € um processo resultante da reacao de
desproporcionamento de mondéxido de carbono, enquanto o coque é resultado da
decomposicdo ou condensacdo de hidrocarbonetos, podendo ser constituido por
hidrocarbonetos de elevado peso molecular ou até formacgdes grafiticas (ALMEIDA,
2011).

Por coque entende-se o conjunto de substancias carbonadas de estruturas

diversas que vao desde as altamente cristalinas (grafite) as praticamente amorfas
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dependendo do modo como sao obtidas, sendo que estes depdsitos podem ter origem
catalitica ou pirolitica (FIGUEIREDO; RIBEIRO, 1987).

Ha casos em que se podem depositar nos catalisadores varias formas de
carbono, como ocorre no processo de RS, onde se observa o aparecimento de
carbono catalitico e pirolitico. O carbono catalitico resulta da ag&o catalitica de certas
superficies, como as metdlicas e as que possuem certos centros ativos acidos, como
os catalisadores de craqueamento. Ja o pirolitico provem de materiais cuja formacéo
nao € catalisada, o que incluem fuligem e alcatrdes (compostos aromaticos de elevado
peso molecular) que aparecem na fase gasosa em consequéncia de reagfes em
cadeia de radicais livres e que se podem acumular sobre qualquer substrato, o que
originara eventualmente carbono de superficie, cuja estrutura € mais orientada que a
fuligem (VASCONCELOQOS, 2006; ALMEIDA, 2011).

O coque pode originar-se de diversas fontes, é resultante de reacfes em fase
gasosas que passam por carbonos intermediarios que se condensam na superficie,
particularmente em presenca de hidrocarbonetos mais leves (ALMEIDA, 2011). A
analise de oxidacao a temperatura programada permite o estudo da desativacédo do
catalisador e a determinagao do intervalo de temperatura em que ocorre a oxidagéo
do coque na superficie do mesmo (VASCONCELOS, 2006).

Outro método em que é possivel a visualizacdo da formacédo de carbono na
superficie do catalisador é por Microscopia Eletrénica de Varredura (MEV). Alipour et
al. (2014), mostraram em seu trabalho uma imagem (FIGURA 4) da formacéo de
carbono filamentoso depositado sobre a superficie do catalisador 5% Ni/Al203 apds
reacao catalitica.
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FIGURA 4- MICROGRAFIA OBTIDA POR MEV DO CATALISADOR 5% Ni/Al203 APOS CONDICOES
REACIONAIS: CH4/CO; = 1, GHSV = 12,000 ml.g™L.h't, TEMPO= 300 min.
FONTE: ALIPOUR et al. (2014).

Son et al. (2014) avaliaram a formacéao de coque nos catalisadores: 6Ni/y-Al203,
3Co3Ni/y-Al203, e 3Mg3Co3Ni/ly-Al203 na RS do metano. O catalisador com 6% de
niqual apresentou maior conversdo inicial de CHs e CO2, mas foi rapidamente
desativado e ocorreu uma queda de pressdao no leito, indicando que ocorreu a
formacéo de coque causando um bloqueio do reator. O catalisador 3Co3Ni também
foi ligeiramente desativado ao longo da reacdo. Ja o catalisador 3Mg3Co3Ni
apresentou conversao de CHs4 e CO2 superiores a 95% durante 200 h de reacéo
indicando que a adi¢cao do promotor MgO teve um efeito benéfico sobre a inibicdo de
coque.

Arbag et al. (2010), utilizaram o catalisador Ni-Rh incorporado a MCM-41 no
processo de reforma a seco do metano onde a formacgéo de coque ocorreu apés 4
horas de reacdo, embora ndo tenha causado desativacdo rapida do catalisador,
tornando o processo favoravel. Resultados promissores foram encontrados com
utilizacao de carvao ativado e Ni-yAl2Os como catalisadores, por apresentarem efeitos
sinérgicos, inicialmente observados na RS do metano. Este sinergismo leva a uma
maior atividade e seletividade além de propiciar maior estabilidade quanto as perdas
da area superficial (BERMUDEZ et al., 2011; FIDALGO et al., 2010).

Fidalgo et al. (2010), investigaram a reforma a seco do metano (800°C) com a
aplicacédo catalitica isoladamente de carvéo ativado FY5 e Ni/Al203, em seguida outra
reagdo ocorreu com a mistura de ambos em diferentes concentrac¢des. O catalisador

Ni/Al203 apresentou melhor atividade em relagéo a aplicacdo individual de FY5.
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Garcia-Vargas et al. (2015), estudaram a combinacdo dos processos de
reforma com vapor d’agua, a seco e oxidagéo parcial para a reforma do metano, onde
as principais vantagens da unido dos processos € a baixa quantidade de coque gerado
devido a presenca de oxidantes como a H20 e o Oz, a possibilidade de modificar a
proporcao molar H2/CO e diminuir os gastos energéticos na reacdo. Os catalisadores
preparados com uma razao molar Mg/Ni superior a um resultaram em catalisadores

com tamanho de particula menor e apresentaram uma menor formacéao de coque.

3.4.2 FASE ATIVA- NIQUEL

Para o desenvolvimento de um catalisador, a primeira etapa a ser estudada e
desenvolvida é a escolha da fase ativa a ser empregada. Catalisadores metalicos sédo
0s mais utilizados em reagdes envolvendo hidrogénio e hidrocarbonetos. A ordem de
atividade dos metais em reacdes de reforma costuma ser: Metais Nobres >Ni > Co >
W =Cr >>Fe. A utilizacdo de catalisadores a base de metais ndo-nobres, como Ni, se
torna atraente em funcéo da disponibilidade e custo acessivel desse metal, sendo ele
um catalisador de metanacao (MEZALIRA, 2011).

O Ni é o metal mais frequente na RS metano. No entanto, os catalisadores a
base de Ni podem sofrer a desativacdo devido a deposicdo de carbono e/ou
sinterizagdo. Os suportes Al203 e SiO2 tem sido amplamente investigados para a RS
do metano, diferentes preparos do catalisador, pré-tratamentos, adicdo de
precursores ou adicdo de promotores sdo estudados para melhoria da atividade e
estabilidade dos catalisadores a base de Ni (ALIPOUR et al., 2014; BEROLCAL, 2009;
MEZALIRA, 2007; AL-FATESH et al., 2011).

Maia et al. (2007), verificaram que a utilizacdo de cobre/niquel suportado em
alumina possui elevada atividade na reforma do etanol com vapor de agua. O aumento
no teor de niquel de 5 para 15 % proporcionou a reducéo de todos subprodutos com
ligacdo C-C, como o eteno proveniente da desidratacdo nos sitios acidos da alumina,
a compostos com um carbono. Entretanto, o rendimento a Hz ndo foi elevado (somente
45% para o catalisador 15%Ni). Através dos resultados dos testes cataliticos pode-se
observar que quando o teor de niquel sobre os catalisadores é de 15% em massa, a

ordem de impregnacao dos metais parece ndo afetar a composicao final dos produtos.
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O aumento do teor de niquel de 5 para 15% em todos os catalisadores, ndo é um fator
essencial na melhora do rendimento em H2, entretanto este aumento levou a uma
maior seletividade para COz2, devido a reacao shift ou a reacdo de Boudouard.

Ozkan et al. (2011), avaliaram a carga de Ni em 3, 6 e 10% suportados em
carvao ativado na converséo de bioetanol a hidrogénio e concluiram que o aumento
da conversao de etanol € progressivo com a carga da fase ativa, alcancando 100 %
de converséo para o catalisador de 10%Ni/C a 320 °C.

Al-Fatesh et al. (2011) prepararam catalisadores de 3%Ni/y-Al2O3 com 0s
promotores Ce, Ca, e Zr, para a RS do metano. A temperatura de calcinacdo utilizada
pelos autores foi de 900 °C, visto que a maior temperatura de reacéo foi de 850 °C. O
catalisador sem a adicdo de promotores (3%Ni/y-Al203) apresentou conversdes de
CHs4 de 73,7% e CO2 de 80%. O catalisador 3%Ni/y-Al2O3 promovido com
0,15% Ce + 0,05% Ca, apresentou os melhores resultados de atividade e estabilidade.
A conversdes de CHs e CO2 foram de 94,1% e 98,3% em 850 °C. Concluiram que as
conversdes aumentaram com um aumento na temperatura de reagéo.

Zanoteli et al. (2014), avaliaram o desempenho de catalisadores de Ni
suportados em cinza de casca de arroz, na RS do metano, utilizaram teores de 0,9;
4,5; 10,5; 15 e 19% de Ni, e observaram que o0 aumento subsequente do teor de niquel
causou um progressivo decréscimo nos valores de dispersdo. Assim, o catalisador
com teor de niquel intermediario de 4,5% apresentou a maior medida de disperséao.
Os maiores valores para H2/CO séo encontrados para o catalisador com teor de niquel
igual a 4,5% de maior medida de disperséo (13%). Os valores de H2/CO para este
catalisador correspondente as temperaturas 500, 600 e 700 °C séo respectivamente
iguais a 1,58; 1,69 e 1,51. O catalisador com 19% apresentou a menor medida de
dispersédo (2,8%) e seu rendimento em CO superou o de hidrogénio, ocasionando
H2/CO menor que um, o que provavelmente ocorreu devido a um possivel consumo
de Hz no processo, como resultado da ocorréncia simultdnea da reacao inversa de
deslocamento da agua.

Jabbour et al. (2015), prepararam catalisadores com 5% em peso de Ni em dois
tipos distintos de terras diatomaceas naturais (AW2 e MN3) e compararam com 0
catalisador com 5% de Ni em silica comercial (Aerosil SiO2). Os resultados de
conversdo em comparacdo com a referéncia de Ni/SiO2 foram cerca de 10-30%

inferior nos catalisadores suportados em diatoméaceas. Concluiram que o0 MN3 é um
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suporte de baixo custo promissor para a RS, mas sugere a sua otimizagéo pela adicéo
de promotores para evitar a formacéo de excesso de agua na reacao.

3.4.3 SUPORTE- ALUMINA

Os suportes dos catalisadores possuem diversas fungbes, porém a mais
importante € a manutencdo da area especifica do componente ativo, além de
apresentar morfologia que facilite o contato entre os reagentes e a fase ativa
(MEZALIRA, 2011). As caracteristicas do suporte, como acidez, area especifica,
diametro de poros, composicéo, cristalinidade, além de suas interacées com o metal,
influenciam a rota de uma reacdo catalitica (HE et al., 2012). Aléem de oferecer
resisténcia mecanica, térmica, dispersdao de fases ativas, diferentes suportes
apresentam influéncia na atividade catalitica em determinadas reac¢des (FURTADO et
al., 2009).

O Oxido de aluminio (Al203), € amplamente usado em catalise, € um dos
suportes mais utilizados nos processos de reforma, pois apresenta boa resisténcia
mecanica, elevada area superficial e quimica e proporciona uma boa disperséao de
metais (IRIONDO et al., 2012, DOU et al., 2009).

Existe uma grande variedade de 6xidos de aluminio que se encontram bem
caracterizados, com uma ampla faixa de areas superficiais especificas (0,5—
600 m?.g 1), tamanho e distribuicdo de poros e acidez. O tipo de alumina obtida
depende da natureza do hidratado de partida. A férmula geral do hidrato de alumina
é: Al203.H20x, na qual x € o grau de hidratacdo. As caracteristicas da alumina
dependem de uma série de fatores, como: forma cristalina, impurezas e microestrutura
(BERROCAL, 2009; CARRE, 2006).

Os estudos ja realizados indicam a existéncia de sete fases cristalograficas
principais, que sao: alfa, gama, delta, eta, theta, kappa e chi, dependendo do precursor
e da temperatura na qual o tratamento térmico é realizado (CARRE, 2006). Na
FIGURA 5 (MONTEIRO, 2005) sédo apresentados os difratogramas de raios X, das

aluminas de transicao.
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FIGURA 5-DIFRATOGRAMAS DE RAIOS X DAS DIFERENTES FASES DA ALUMINA.
FONTE: MONTEIRO (2005).

As duas formas cristalinas mais comuns destes 6xidos sao as denominadas a-
Al203 ou corundum e a y-Al203. A primeira pode ser preparada aquecendo-se Al(OH)s,
em temperatura de aproximadamente de 1200 °C. J4 a y-Al203 também ¢é obtida pela
desidratacdo do AlI(OH)s, em temperatura de aproximadamente 450 °C, possuindo
uma estrutura de espinélio defeituosa (BERROCAL, 2009).

Dentre as aluminas a y-Al203 é destacada em muitos estudos (ABDOLLAHIFAR
et al., 2014; AL-FATESH; et al., 2011; AL-FATESH et al., 2014), devido sua aplicacéo
principalmente como suporte catalitico ou como fase ativa. O uso da y-Al2O3 como
suporte € possivel por apresentar propriedades como estabilidade térmica e elevada
area especifica, o que promove a alta dispersédo de fases ativas (CARRIER et al.,
2007). Sua estabilidade térmica, que é muito maior do que a de outros suportes, como
por exemplo a silica, o 6xido de magnésio e o 6xido de titanio (NASCIMENTO, 2005).

Na superficie das particulas de alumina normalmente sdo encontrados grupos
hidroxilas. No caso dos oxidos, 0 que normalmente se observa é a adsor¢cao quimica
elou fisica de grande quantidade de agua quando exposto a atmosfera (SOUZA,
2003). Mesmo apos tratamento térmico a temperaturas elevadas (em torno de 400 °C)
e sob vacuo, tais grupos podem ser detectados por meio de técnicas apropriadas,

como a espectroscopia no infravermelho.
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A formacao dos grupos hidroxilas na superficie da alumina resulta na presenca
de sitios acidos e basicos neste material, que muitas vezes é um dos atrativos para
aplicacoes em catalise (DALMASCHIO, 2008).

Berrocal (2009), estudou catalisadores de Ni associados, ou ndo, ao ruténio
suportados em o6xidos de aluminio e zircénio, destinados a RV de metano. Foram
sintetizados catalisadores monometélicos de Ni (15 %) e bimetalicos de Ni (15 %) e
ruténio (razdo molar Ru/Ni = 0,1), por impregnacdo em oOxidos de aluminio e/ou
zirconio. A conversao aumentou com aumento da temperatura em todos os
catalisadores. O catalisador com o teor mais alto de zircbnio conduziu aos valores
mais baixos de conversdo, o que pode estar associado com a area superficial
especifica baixa, uma dispersdo mais baixa e, consequentemente uma menor
guantidade de sitios ativos na superficie. Concluiu que a composicéo do suporte afeta
o rendimento de hidrogénio de diferentes maneiras. Para todos os catalisadores a
calcinagéo foi a 750 °C, e a temperatura reacional variou de 400 a 750 °C.

A temperatura de calcinacdo influencia diretamente na forma cristalina da
alumina e na estrutura do catalisador (BERROCAL, 2009; DALMASCHIO, 2008;
CARRIER et al., 2007). Analisando varios trabalhos, percebe-se que a temperatura
de calcinagdo do catalisador sempre é superior ou igual a temperatura reacional.
Abdollahifar et al. (2014), realizaram a calcinacéo do catalisador a 800 °C e a maxima
temperatura de reagéo de 800 °C. Al-Fatesh et al. (2011) calcinaram os catalisadores
a 900 °C, e a maior temperatura de reacao foi de 850 °C. Valentini et al. (2003),
também estudaram o catalisador Ni/ y-Al2O3 porém com a adi¢ado do promotor CeOz,
a maxima temperatura reacional foi de 625 °C e a calcinacdo do catalisador foi
realizada a 650 °C.

Xu et al. (2001), estudaram os efeitos da temperatura de calcinacdo, na
estrutura do catalisador a base de Ni na RS do metano. Evidenciaram que o
catalisador Ni/ y-Al203 calcinado a 900 °C foi mais resistente ao coque do que o
mesmo catalisador calcinado a 600 °C, fato este justificado pela maior interacéo e
maior “fixacdo” dos ions de niquel no suporte a temperaturas de calcinacdo mais
elevadas.

Embora os catalisadores Ni/Al203 sejam muito conhecidos, poucos estudos
foram encontrados frente a seu comportamento sobre algumas variaveis reacionais

na RS do biogas.
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4 MATERIAIS E METODOS

4.1 PREPARO DOS CATALISADORES Ni/Al 203

Para o preparo do catalisador Ni/Al2Os foi utilizado nitrato de niquel
hexahidratado [Ni(NO3)26H20] (Sigma-Aldrich) como fonte de niquel e como suporte,
utilizada Al20s fornecida pela empresa Hytron®, que atua na construcdo de
reformadores. Para determinagéo da quantidade de Ni necessario para impregnacao
utilizou-se a EQUACAO 12 (MEZALIRA, 2011).

Yomet Msup MMsqy
MMpmet (100_ %met)

Meq = EQUACAO 12

Onde:

%met= porcentagem do metal;

msa= massa do sal metélico (g);

Msup= Massa do suporte (g);

MMsa= massa molecular do sal metélico (g.mol?);

MMmet= massa molecular do metal (g.mol1)

Apés a determinacdo das quantidades que seriam utilizadas no preparo dos
catalisadores 15% Ni/Al203 e 30% Ni/Al203, a alumina foi peneirada em peneira de
malha de 0,05 mm e o passante seco em estufa a 110 °C por 24 h.

Preparadas as solugfes de nitrato de niquel, adicionou-se 20 mL em 4 g de
Al203, em um baldo no rotaevaporador. A solugao foi mantida sob agitacao de 80 rpm
a 60 °C por 30 min e em seguida acionado o sistema de vacuo e elevada a temperatura
para 90 °C para evaporar a agua. O catalisador foi seco em estufa a 110 °C por 24 h,
passado novamente em malha de 0,05 mm e levado para calcinagcdo para obtencao
da y-Al20s.

A calcinacao até 800 °C foi realizada utilizando as seguintes condicdes: taxa de
aguecimento de 3,0 °C/min até 200 °C por 60 min, 3,0 °C/min até 500 °C por 60 min e
5 °C/min até 800 °C por 4 h.

O mesmo procedimento foi realizado para ambos os catalisador: 15% Ni/Al203
e 30% Ni/Al20s.
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4.2 CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES

4.2.1 DETERMINACAO DO TEOR METALICO

Para determinar a real concentracdo de metal presente nos catalisadores apés
a calcinacao foi utilizado o procedimento que inclui: digestdo acida (abertura das
amostras), quantificagéo por absorcdo atbmica em chama e comparacao com padréo
de niquel.

A abertura das amostras, consistiu-se em adicionar 0,5 mL de agua régia (HNOs
e HCI na proporcao 1:3 (v/v)) e 3 mL de acido fluoridrico a um recipiente de teflon
contendo 0,200 g de amostra e levar a uma chapa de aquecimento. Ap6s o volume
reduzir significativamente e a amostra se solubilizar, a mesma foi removida da chapa
de aquecimento e esperou-se esfriar. Adicionou-se entdo 10 mL de agua deionizada,
5 mL de H3BOs (4%) e 1 mL de HCI concentrado (fumegante) e levou-se novamente
para a chapa de aquecimento até apresentar um aspecto limpido. A solucdo foi
resfriada e transferida para um baldo de 100 mL, completando o volume. As
concentragdes (porcentagem) dos ions metélicos foram entdo determinadas nestas
solucbes das amostras solubilizadas por absorcdo atdbmica em chama (Spectra AA,
Modelo 50B Varian).

4.2.2 FISISSORCAO DE N2

A adsorcéo/dessorgéo de nitrogénio foi realizada com a finalidade de calcular
a area superficial, o tamanho médio dos poros e o volume dos poros. As isotermas de
adsorcao/dessorcao foram registradas na temperatura do nitrogénio liquido utilizando
0 equipamento Nova 2000e da Quantachrome. As amostras foram submetidas a um
pré tratamento a 200 °C por 4 h sob vacuo para retirar toda umidade e espécies
adsorvidas da superficie do material. Em seguida, foram caracterizadas através de
isotermas de adsorcdo/dessorcdo de N2. A técnica permitiu identificar o tipo de

estrutura porosa predominante nos catalisadores obtidos (microporosa, mesoporosa
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ou macroporosa). Para determinacdo da area superficial especifica foi utilizado o
método BET (Brunauer-Emmett-Teller), o volume e didmetro de poros foram

determinados pelo método de adsor¢cao BJH (Barret-Joyer-Halenda).

4.2.3 DIFRATOMETRIA DE RAIOS X (DRX)

A analise qualitativa das fases cristalinas presentes nos materiais foi realizada
por difratometria de raios X. As andlises foram realizadas em um difratbmetro
Shimadzu, modelo XRD-6000, utilizando as amostras na forma de p6 e as leituras
efetuadas no intervalo de 20 entre 5° e 70°, com radiacdo Cu Ka (A = 1,5406 A),
operando-se a 40 kV, 30 mA e varredura continua a 1,5°/min. A identificacdo das fases
cristalinas foi realizada por comparacao com os dados do JCPDS (Joint Comission of

Powder Diffraction File Sets).

4.2.4 ANALISE DE REDUCAO EM TEMPERATURA PROGRAMADA (RTP)

Essa técnica permite uma medida quantitativa do calculo de hidrogénio
consumido para reduzir o catalisador (fase metalica) dos 6xidos dos metais sobre os
suportes a uma corrente diluida de Hz, a uma taxa de aquecimento constante
(MEZALIRA, 2011). A técnica € aplicada para dar indicacdo da natureza dos
precursores e calcular o grau de reducdo do metal sobre o suporte. As diferentes
espécies quimicas redutiveis presentes na superficie do catalisador foram
caracterizadas por reacao entre os 6xidos dos metais e uma mistura de 5% de Hz/Ar.

A quantidade de hidrogénio, em funcdo da temperatura, representado
graficamente por picos, corresponde a um processo de reducdo, envolvendo um
composto particular presente no sélido, caracterizado por uma temperatura maxima
de consumo de Hz. A area sob o pico sera proporcional a quantidade total de H2
consumido na reducdo da espécie em questdo (FIUZA JUNIOR, 2012). Com isso

torna-se possivel verificar o numero de espécies oxidadas formadas anteriormente.
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Para a analise foi utilizado um equipamento construido no DEQ/UEM. A
amostra correspondente a no minimo 5 mg da fase ativa foi pesada em um reator de
quartzo e submetida a fluxo de mistura Ar-H2 com taxa de aquecimento 10 °C.min%,
da temperatura ambiente até 1000 °C. As medi¢des de vazao, tenséo e temperatura
foram coletas a cada minuto por 98 min. A partir destes dados, foi possivel calcular a
fracdo de metal reduzida e avaliar a interagdo do metal com o suporte. O gas efluente
foi quantificado (em consumo de Hz) por um medidor de condutividade térmica. A
reducao metalica foi calculada através do niumero de mols de H2 consumidos divididos

pelo nimero de mols de metal contidos na amostra.

4.2.5 DESSORCAO DE AMONIA A TEMPERATURA PROGRAMADA (DTP-NHa)

A técnica de dessorcdo com temperatura programada permite uma
caraterizacdo superficial de catalisadores e serve para determinar qualitativa e
quantitativamente as moléculas adsorvidas irreversivelmente sobre uma superficie
sélida. A DTP de amdnia tem por finalidade avaliar a interacdo e a forca de adsorcao
entre a molécula e a superficie do catalisador, permite medir as propriedades acidas
do material analisado (SCHMAL, 2011). Fornece informacdes sobre a forca e a
distribuicdo dos sitios acidos ativos do composto. A amoénia € utilizada pois € uma
molécula pequena, reage com os sitios de Brgnsted e de Lewis sem se decompor e
apresenta forte basicidade (MORENO; RAJAGOPAL, 2009).

As analises foram realizadas em uma unidade multipropésito CHEMBET 3000
da QuantaChrome Instruments no laboratério de catalise do DEQ/UEM, com detector
de condutividade térmica, onde cerca de 100 mg de amostra foi submetida a um pré-
tratamento a temperatura de 300 °C, com fluxo de nitrogénio, a uma vazao de
30 mL.min, por 60 min. Em seguida realizou-se a reducédo do catalisador in situ e
apos, adsorcao de amodnia a 100 °C. Apoés a adsorcao foi realizada a dessor¢cdo numa
taxa de 10 °C.min? até 700 °C. O numero total de sitios &cidos esta relacionado a
area total das curvas de DTP geradas pelas medidas cromatogréaficas, enquanto a
forca é proporcional a temperatura na qual ocorre a dessor¢cao das espécies. Quanto
mais forte o sitio acido, maior a interagcdo com o adsorvato e maior a temperatura
necessaria para retira-lo (MORENO; RAJAGOPAL, 2009).
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4.2.6 ESPECTROSCOPIA NA REGIAO DO INFRAVERMELHO (IV)

Os espectros na regido do infravermelho foram registrados entre 400 e 4000 cm™
com 32 scans por analise em um espectrofotdmetro Shimadzu com transformada de
Fourier e a partir da analise do material em pastilhas contendo uma mistura de KBr
1% (m/m). Os espectros obtidos revelam bandas correspondentes as vibracdes das
ligacbes quimicas existentes na rede do material, podendo evidenciar a natureza de

diversos grupos funcionais presentes.

4.2.7 MICROSCOPIA ELETRONICA DE VARREDURA (MEV)

A microscopia eletrénica de varredura foi empregada com o intuito de
determinar a morfologia e o tamanho médio das particulas. Nesta analise foi utilizado
0 microscopio eletrénico de varredura, FEI Quanta 440. As amostras, em forma de po,
foram espalhadas sobre o porta amostra sobre uma fita de carbono dupla face. Sendo
as amostras posteriormente secas e metalizadas com uma fina camada de ouro na
superficie (“sputtering”). As micrografias foram obtidas em diversos aumentos em

modulo BSE (backscattering) com 4 detectores de elétrons retroespalhados.

4.3 CONSTRUCAO DE REATOR PARA REFORMA A SECO

Com auxilio do DEQ/UEM foi definido o layout do reator de reforma a seco.
Foram adquiridas todas as pecas e o reator foi construido na oficina mecanica do

Departamento. O esquema do layout do reator pode ser observado na FIGURA 6.
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Hz

FIGURA 6- ESQUEMA DO REATOR PARA A REFORMA A SECO.

O sistema para reforma a seco é composto por 4 gases: hidrogénio, nitrogénio,
gas carbonico e metano. Os cilindros sdo adaptados com reguladores de pressao,
sendo que a tubulacéo ligante é de ¥%2” de aco inox 316. Saindo dos cilindros os gases
passam pelo regulador de posto (1), onde é possivel ajustar a pressao e vazao para
entrada no reator. A unido da tubulacdo para o reator é feita através de engates
rapidos. Os gases sao misturados em um misturador (3) de 250 mL onde na entrada
passam por uma valvula de via Unica (2) a qual impede o retorno dos gases. Apos a
mistura os gases entram no forno elétrico pré-aquecedor (5) que é responsavel pelo
pré-aquecimento dos gases em temperaturas de até 700 °C, nele o gas percorre seis
metros de tubulagcdo em contato com o calor gerado pelas resisténcias elétricas. Apds
0 pré-aguecimento a mistura passa para o forno reformador (6) e pelo reator tubular
em formato de “U” (7) onde ocorre a reacao. O forno pré-aquecedor e o reformador
sao constituidos por resisténcias controladas por controladores digitais (4) que por sua
vez estdo conectados a termopares do tipo K. A vazdo de saida dos gases é
monitorada com auxilio de um bolhédmetro e os gases de reforma sdo coletados
através de ampolas gasométricas e analisados em um cromatografo gasoso (8). Na
FIGURA 7 pode-se observar a linha de gases e na FIGURA 8 a foto do reator de
reforma a seco construido para a realizacao do trabalho.
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FIGURA 8- REATOR CONSTRUIDO PARA A REFORMA A SECO.

4.4 TESTES CATALITICOS

4.4.1 PREPARO DO REATOR

O reator em formato de “U”, constituido de tubo de %" de ago inox 316 L com
dimensodes de 25 cm de altura e 5 cm de distancia entre as extremidades. Na FIGURA

9 é possivel observar uma foto do reator acoplado ao reformador.
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FIGURA 9- - FOTO DO REATOR FORMATO DE “U” ACOPLADO AO REFORMADOR.

Na FIGURA 9 também é possivel observar o posicionamento do termopar, que
esta localizado na parte onde é acondicionado o catalisador, isto garante que a
temperatura reacional seja controlada no leito catalitico.

O empacotamento do catalisador é realizado da seguinte forma: o catalisador
e a silica gel 60 para cromatografia (Macherey-Nagel) granulometria de 35-70 mesh
sdo pesados e misturados até a completa homogeneizacéo, a mistura € transferida
pelas laterais do reator com auxilio de um funil, garantindo que ocupe toda a parte
curvada, a 1a de quartzo é colocada na saida dos gases de reforma para que o
catalisador ndo saia do leito reacional. A demonstracdo do empacotamento pode ser
observada na FIGURA 10 e as quantidades de catalisador e silica utilizada nas

reacoes podem ser observadas na TABELA 5.

[PE—
_._]

_Lade
i quartzo

A

[

_b

Catalisador e silic

(¢

FIGURA 10- ESQUEMA DA MONTAGEM DO LEITO REACIONAL.
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4.4.2 ATIVACAO DO CATALISADOR

O reator montado é acoplado na linha de gas, em seguida passado um fluxo de
N2 (pureza>99,999 da Air Liquide) e verificado se ha presenca de vazamento em todas
as unides e conexdes do sistema de reforma. O N2 é utilizado pois € um gas inerte a
maioria dos reagentes e € usado para eliminar o oxigénio da linha reacional.

Em todos os testes foi realizada a ativacao in situ do catalisador usando fluxo
de H2 (pureza >99,999% da Air Liquide) de 40 mL.mint por 10 h. A temperatura de
ativacdo no forno reacional foi a mesma da temperatura reacional, o forno pré-
aguecedor sempre foi programado para operar a uma temperatura de 100 °C inferior.
O mesmo padrao foi adotado para as reacgoes.

Apébs o tempo de ativagdo o fluxo de N2 é aberto e o de Hz fechado para que
ocorra a eliminacao de todo o Hz presente na linha.

4.4.3 ENSAIOS REACIONAIS

Na reacao foram utilizados dois gases do efeito estufa, o metano (CHa4, pureza
de 99,50%) e o dioxido de carbono (COz, pureza de 99,99%) ambos da White Martins.

Os primeiros testes cataliticos foram conduzidos buscando manter o VHSV em
30 L.h"t.gcatt € a razdo molar CO2:CH4 préxima a 1, nas temperaturas de 600, 650 e
700 °C, para os catalisadores 15% Ni/Al203 e 30% Ni/Al203. Como padréo foi adotado
a temperatura do forno pré-aquecedor 100 °C abaixo da temperatura do forno
reformador. As condi¢cdes experimentais podem ser observadas na TABELA 5. E um
fluxograma das etapas necessérias para a realizacao das reagdes pode ser observado
na FIGURA 11.

O VHSV indica o quociente entre a taxa de fluxo volumétrico dos reagentes
dividido pela massa do catalisador no reator. Neste trabalho usado o resultado em
L.h- L.gcar. A definicdo da razdo molar préoxima a 1 foi devido a estequiometria da
reacdo de RS (EQUACAO 8).



51

TABELA 5- CONDICOES EXPERIMENTAIS NA REFORMA A SECO.

Catalisador Massa Massa Temperatura VHSV Tempo de
catalisador (g) silica (g) (°C) (Vazéolgcat) reacdo (h)
15% Ni/Al2O3 0,30 0,30 600 30 4
15% Ni/Al203 0,30 0,30 650 30 4
15% Ni/Al2O3 0,30 0,30 700 30 4
30% Ni/Al203 0,30 1,00 600 30 4
30% Ni/Al203 0,30 1,00 650 30 4
30% Ni/Al203 0,30 1,00 700 30 4

Para os testes com diferentes VHSV (15 e 45 L.h.gcar) foram escolhidas as
condi¢cbes dos ensaios anteriores que geraram os melhores resultados.

Duas reacodes escolhidas aleatoriamente foram conduzidas por 10 h, para
avaliacao da estabilidade dos catalisadores ao longo da reacao.

Para a medida da vazao dos gases reagentes e dos produtos de reacao foi
utilizado um bolhédmetro, onde com o auxilio de um crondmetro calculava-se o tempo
de deslocamento do géas e assim determinado sua vazéo. Para garantir a leitura, todas

as medidas foram realizadas em triplicata.
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Catalisador + silica de cromatografia + 1& de quartzo

Acoplamento do reator “U” na linha de géas

Verificagao de possiveis vazamentos de gas

Regulagem da vazéo de CO, e CH, com auxilio de um bolhémetro
Fechamento dos cilindros

~
* Regulagem do fluxo de H, para 40 mL/min
 Ativagéo da temperatura do forno pré aquecedor e forno reator por 10
horas
J
~
* Fluxo de N, para limpeza da linha de passagem dos gases
* Tempo minimo de 30 min ou até a temperatura reacional
J
~

» Temperatura reacional (pré-aquecedor + forno)

« Abertura dos cilindros de CO, e CH, simultaneamente e fechamento
do cilindrode N,.

» Medidas de vazao do produto gasoso utilizando um bolhémetro

« Coleta do produto gasoso com ampolas gasométricas

FIGURA 11- FLUXOGRAMA DAS ETAPAS REACIONAIS.

O teste sem a presenca de catalisador foi realizado carregando-se o reator com
1 g de silica + 1a de quartzo na temperatura reacional de 650 °C.

4.4.4 COLETA DOS GASES

A coleta e o armazenamento dos gases reacionais para analises no
cromatografo foi realizada através de ampolas gasométricas de 35 mL. A ampola é
constituida por uma valvula com sistema de pistéo abre e fecha por sonda com auxilio
do tubo de transferéncia.
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4.5 ANALISE DOS PRODUTOS GASOSOS

O produto gasoso foi avaliado em um cromatégrafo a gas Agilent 7890A
(colunas HP-PLOT/U e HP Mol. sieve 30 m x 0,530 mm x 20,00 pm, split a 100 mL/min,
3,9 mL/min de Ar na fase médvel, volume de injecdo na coluna de 0,01 pL, utilizando
detector TCD).

Os componentes gasosos sao dessorvidos na coluna cromatografica de acordo
com seu respectivo tempo de retencdo e analisados no detector, resultando na area
do pico. Para o célculo da composi¢cdo dos componentes, foi aplicado o método do
padrdao externo, utilizado uma mistura padrdao (TABELA 6) da White Martins para

determinacao da fracdo molar, vazao molar, conversao e rendimento.

TABELA 6- COMPOSICAO CILINDRO PADRAO.

Substancia Concentracdo (%omol)
CO2 2,00
C2Has 10,00
C2He 10,00
H2 50,00
N2 21,00
CHa 5,00
CO 2,00

A conversdo do CHs4 e CO2foram calculados com base na vazao molar,
conforme EQUACAO 13, 14.

Xy, = —ta—Tcly EQUACAO 13
UO(;H4
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— 10:c0,7VC0; EQUACAO 14

X
co, voco,

em que vo representa a vazao molar inicial e v de saida. A fragdo molar (F;) meédia
de produtos foi calculada de acordo com a EQUACAO 15, para cada componente i na
corrente de saida,

Vi

Fi == EQUACAO 15

i

sendo v; a vazdo molar média da espécie i ao longo do teste catalitico.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 TEOR METALICO

A quantidade real de Ni impregnado no suporte foi determinada por absorcao
atbmica. A TABELA 7 apresenta a fracdo massica do metal nos diferentes

catalisadores.

TABELA 7- FRACAO METALICA DE Ni NOS CATALISADORES.

Catalisador Ni (%)
15% Ni/Al203 15,26
30% Ni/Al203 31,17

Observa-se que o teor de niguel nos catalisadores apresentou valores
esperados. Para a discussdo e nomenclatura os catalisador serdo denominados
15% Ni/Al203 e 30% Ni/Al20s.

5.2 PROPRIEDADES TEXTURAIS

Na TABELA 8 estdo apresentados os resultados de fissisorgdo de N2 obtidos
para os catalisadores apds a calcinagéo e para a alumina. Na FIGURA 13 observam-

se as isotermas de adsorcéo e dessorcao de Na.

TABELA 8- PROPRIEDADES TEXTURAS DOS CATALISADORES E SUPORTE.

Amostra S ger (M?/ @) Volume de poros Raio de poros
(cm3. g ') (BJH) (A) (BJH)

Al,Oz peneirada 199,50 0,63 36,46

15% Ni/Al 203 142,60 0,68 57,47

30% Ni/Al 203 118,10 0,48 56,98
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FIGURA 12- ISOTERMAS DE ADSORCAO/DESSORCAO DA AL203 NAO CALCINADA,
CATALISADOR 15% NiAl203 E 30% NiAl,0s CALCINADOS A 800 °C.

Podemos verificar que os valores de area especifica dos materiais impregnados
diminuiram em relacdo ao suporte utilizado. Essa mudanca também foi observada nas
isotermas de adsorcao/dessorgéo. Estes fatos, podem ser devido a impregnacéo do
Ni nos poros e na superficie da alumina.

A IUPAC (International Union of Pure and Applied Chemistry) no documento
organizado por Sing et at. (1985), apresenta uma classificacdo das isotermas de
adsorcao/dessorcdo de gases e das histereses que podem ser observadas segundo
a sua forma.

Segundo a classificacdo da IUPAC, as isotermas obtidas para os materiais
podem ser classificadas como sendo do tipo IV caracteristica de sélidos mesoporosos
(poros com diametro médio entre 2 nm < @ < 50 nm).

Quando uma curva de dessorcéo de uma isoterma nao esta sobreposta a curva
de adsorcéo, a isoterma apresenta uma histerese. Esse fenbmeno esta associado a
diferenca entre o0 mecanismo de condensac¢do e evaporacdo do gas adsorvido em
estruturas mesoporosas. Ocorre em diferentes valores de pressao relativa e sua forma
€ determinada principalmente pela geometria dos poros (MEZALIRA, 2011).

As histereses séo classificadas em quatro tipos, segundo a IUPAC, os
catalisadores e a Al203 podem ser caracterizados como histerese do tipo H1 e, é

encontrada em materiais cujos poros sdo regulares, de formato cilindrico e/ou
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poliédrico com as extremidades abertas. Os valores de didmetro de poros encontrados
estdo entre 30 e 60 A, evidenciando que os catalisadores sdo constituidos de
mesoporos de variados tamanhos (MEZALIRA, 2011).

Na FIGURA 13 constam os graficos com a distribuicdo do diametro de poros

de acordo com o modelo BJH.

1,84 —=—ALO,
164 —e— 15% Ni/ALO,
—4— 30% Ni/ALO

3

1,4—-
1,2—-
1,0—-
0,8—-

0,6

dV(logD) cm®g

0,4

0,2

0,0

-0,2 -——
0 200 400 600 800 1000 1200
Diametro de Poros [A]

FIGURA 13- GRAFICO DA DISTRIBUICAO DO VOLUME DE POROS NA DESSORCAO
(dV(logD)cm?3/g) DA AL.O3 NAO CALCINADA, DOS CATALISADORES 15% NiAl203 E 30% NiAl2O3
CALCINADOS A 800 °C.

Como pode ser notado na FIGURA 13 as distribuic6es do volume de poros sao
monomodais, com valores de dimensdes de poros nos maximos das distribuicoes bem

definidas. Apresentando uma faixa entre 20 e 250 A de diametro de poros.

5.3 DIFRATOMETRIA DE RAIOS X (DRX)

A FIGURA 14 mostra os difratogramas da alumina sem calcinacdo, dos
catalisadores 15% Ni/Al203 e 30% Ni/Al2O3 calcinados e do catalisador sem

calcinacdo com a as fases cristalinas identificadas pelo JCPDS.
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FIGURA 14- DRX (a) Al203 NAO CALCINADA, (b) 15% Ni/Al03 SEM CALCINACAO, (c)
15% Ni/Al203 CALCINADO A 800 °C e (d) 30% Ni/Al03 CALCINADO A 800 °C.

Como observado, o difratograma do suporte Al2O3 sem calcinagdo apresenta
picos de difracdo em 38°, 46° e 67° caracteristico da y-alumina (ALIPOUR et al., 2014).
Comparando os difratogramas da FIGURA 5 com os difratogramas da alumina
analisada (FIGURA 14), percebe-se claramente que a alumina encontra-se na fase
gama.

Os picos de difracdo da alumina, seguem para o catalisador calcinado e sem
calcinacdo porém com uma intensidade maior. A maior intensidade é devido a maior
cristalinidade obtida apds a calcinacéo, e também, a formacdo do NiAl204 (XU et al.,
2001).

No catalisador calcinado percebe-se o aparecimentos de picos de difracdo a 19°
e 60° também correspondentes a fase NiAl204. Ja no catalisador ndo calcinado os

picos em 13°, 26° e 52° sdo atribuidas a fase NiIOOH (oxi-hidroxido de niquel).

5.4 ANALISE DE REDUCAO EM TEMPERATURA PROGRAMADA (R TP)

Os resultados da analise de RTP podem ser observados na FIGURA 15.
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FIGURA 15- PERFIL DE REDUCAO A TEMPERATURA PROGRAMADA DOS CATALISADORES
15% NiAl203 E 30% NiAl20s CALCINADOS A 800 °C.

Foram detectados dois picos de consumo de H2 nos catalisadores com
diferentes teores de Ni. O catalisador 15% Ni/Al2O3 apresentou o primeiro pico a
631 °C e o0 segundo a 831 °C. O catalisador 30% Ni/Al2Os apresentou o primeiro pico
a 759 °C e o ultimo pico a 940 °C.

Para ambos os catalisadores, o primeiro pico pode ser atribuido a espécies NiO
com fraca interacdo com catalisador e o Ultimo pico pode caracterizar a reducéo de
oxido de niquel com um certo grau de interacdo com o suporte (CHEN; LIN, 2011). A
interacdo metal suporte foi mais intensa no ultimo pico, onde, a temperatura de
reducdo para o niquel foi mais alta. Esta interacdo € confirmada pela anédlise de DRX,
onde os picos de difracdo indicaram a formacdo de novos compostos entre a fase
ativa e o suporte. Porém nao indicaram a formacéao de NiO por DRX, pois pode ser
amorfo ou em pequenos cristalitos.

O pico entre 600 e 1000 °C é atribuido a espécies de aluminato de niquel (XU et
al., 2001). No trabalho realizado por Molina e Poncelet (1998), verificou-se que a
temperatura de calcinacéo influencia diretamente na reducéo do niquel, deslocando o
pico de reducgéo para temperaturas mais elevadas, no catalisador calcinado a 700 °C
contendo aproximadamente 10% de metal ocorreu um ombro a 700 °C referente ao

aluminato de niquel.
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A reducdo das fases NiO e NiAl204 estfo representadas nas EQUACOES 16 e
17, respectivamente (MEZALIRA, 2011).

NiO + H2>Ni° + H20 EQUACAO 16
NiAl204 + H2>Ni° + Al203 + H20 EQUACAO 17

Resultados observados por Mezalira (2011), mostraram que o catalisador
calcinado em menor temperatura (300 °C) apresentou pico de reducdo de Ni na regido
abaixo de 300 °C, correspondente a 5,0% da amostra, os catalisadores calcinados a
500 °C, apresentaram esse mesmo pico, porém com quantidade de 2,6 e 2,0%,
respectivamente. Isso indica que o aumento da temperatura e do tempo de calcinacao
proporcionou uma maior transformacdo do nitrato de niquel em espécies NiO e
NiAl20a4.

5.5 DESSORCAO DE AMONIA A TEMPERATURA PROGRAMADA (D TP-NHa)

No método de DTP a molécula de NHs é adsorvida sobre a amostra e entdo se
procede a dessorcdo aumentando-se a temperatura de forma controlada. A
determinacdo da quantidade dessorvida e, consequentemente, do numero de sitios
acidos pode ser feita analisando-se o0 gas que evolui da amostra. O namero total de
sitios acidos esta relacionado a area total das curvas de DTP geradas pelas medidas.
Quanto mais forte o sitio acido, maior a interacdo com o adsorvato e maior a
temperatura necessaria para retird-lo (MORENO; RAJAGOPAL, 2009).

A técnica de DTP-NHs ndo permite diferenciar sitios de Bronsted e sitios de
Lewis, podendo existir ambos a altas e baixas temperaturas de dessor¢cdo de amonia.
Esta técnica apenas fornece informacdes sobre a quantidade total e da forca acida
destes sitios (CARVALHO, 2013), sendo que a regido abaixo de 400 °C é denominada
de baixa temperatura, onde estao presentes 0s sitios acidos fracos, enquanto a regiédo
acima desse valor se encontram os sitios acidos fortes (MORENO; RAJAGOPAL,
2009). A FIGURA 16 mostra os perfis de dessorcdo de amobnia para a alumina,
catalisador 15% Ni/Al203 e 30% Ni/Al203 calcinado a 800 °C.
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FIGURA 16- PERFIL DE DESSORCAO DE AMONIA DA AL,03; NAO CALCINADA,
CATALISADORES 15% NiAl2Oz E 30% NiAl.O3 CALCINADOS A 800 °C.

O suporte alumina apresentou dois picos de dessorcao, sendo a temperatura
maxima de dessorcao do primeiro pico a 206 °C, que é atribuido a sitios acidos fracos,
e a maxima temperatura do segundo pico a 459 °C, que é atribuido a sitios acidos de
maior for¢ga. A quantidade de amoOnia dessorvida para a alumina foi de
0,074 mmolINHs.g™.

A incorporacao de Ni na alumina levou a formacéo de um pico de dessor¢ao de
amonia que se estende de 160 °C até aproximadamente 500 °C com a temperatura
méxima de dessorcdo de 269 °C. A quantidade de aménia dessorvida para o
catalisador 15% Ni/Al203 calcinado a 800 °C foi de 0,039 mmoINHz.g!, com uma
reducao de 52,70% da acidez quando comparada com a acidez do suporte.

O catalisador 30% Ni/Al2O3 apresentou a formacéo de um pico de dessorgéo que
se estende de 170 °C a 607 °C, com a temperatura maxima de 335 °C. A quantidade
de amonia dessorvida foi de 0,038 mmolNHs/g, com uma reducgdo de 51,35% da
acidez quando comparado com a acidez do suporte.

A alumina apresenta uma diversidade de sitios acidos de Lewis e de Bronsted
ou ainda de sitios basicos. O sitio acido de Bronsted é caracterizado por sua
capacidade de transferir prétons da superficie do sélido para a molécula adsorvida.
Na alumina, os grupos hidroxila comportam-se como sitios acidos promovendo a
formacdo de um ion que interagem com a molécula adsorvida (MONTEIRO, 2005).

Essa interagéo foi claramente evidenciada com a adicdo de Ni, pela ocorréncia de
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uma reducdo da acidez e a formacdo de somente um pico. A reducdo da acidez é
favoravel a estabilidade do catalisador, reduzindo a deposi¢édo de carbono e evitando
sua desativacao (ALIPOUR et al., 2014).

5.6 EPECTROSCOPIA NA REGIAO DO INFRAVERMELHO

Os espectros obtidos podem ser observados na FIGURA 17.
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FIGURA 17- ESPECTROS (a) Al203 NAO CALCINADA, (b) 15% Ni/Al20s NAO CALCINADO, (c)
15% Ni/Al20s CALCINADO A 800 °C e (d) 30% Ni/Al03 CALCINADO A 800 °C.

Em todas as amostras analisadas o0s espectros apresentaram bandas no
intervalo de 1600-1650 cm™ e 3400-3600 cm™ que correspondem as vibragées de
estiramento e flexdo dos grupos OH da agua na superficie da alumina (MONTEIRO,
2005). A banda larga que contém as bandas 3400-3600 cm™ é constituida pelos picos,
gue resultam de dois diferentes modos de estiramento dos grupos OH
(NASCIMENTO, 2005). Observa-se que no catalisador ndo calcinado a amplitude &
maior, quando comparada a alumina e o catalisador calcinado a 800 °C. Nos espectros
também sdo observadas vibracdes do grupo OH da boemita na regido de 1385 cm?,
caracteristico da Al203 ndo calcinada (NASCIMENTO, 2005).

A absorcdo observada em 2361 cm™ corresponde as vibracdes do CO:2
atmosférico (NASCIMENTO, 2005). No intervalo de frequéncia 1200-1700 cm! nota-
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se que o catalisador calcinado teve uma reducao da banda evidenciando a reducéo
da quantidade de grupos OH pela calcinacdo (MONTEIRO, 2005). Nao foram

observados picos referentes as interacées do Ni com o suporte Al2Os.

5.7 MICROSCOPIA ELETRONICA DE VARREDURA

As micrografias obtidas na MEV podem ser observadas na FIGURA 18.
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FIGURA 18- MICROGRAFIAS OBTIDAS POR MEV, (a) Al,Os NAO CALCINADA, (b) 15% Ni/Al:03
NAO CALCINADO, (c) 15% Ni/Al20s CALCINADO A 800 °C, (d) 30% Ni/Al20s CALCINADO A 800 °C.

A microscopia eletronica de varredura da Al2z03 e dos catalisadores calcinados a
800 °C e nédo calcinados revelou um p6é composto por distintos aglomerados de
formato irregular de distintos tamanhos. Nao foi possivel observar diferencas

significativas entre as amostras analisadas.
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5.8 ENSAIOS CATALITICOS

5.8.1 ENSAIOS SEM CATALISADOR

Na TABELA 9 é possivel observar os resultados da analise conduzida sem

catalisador, somente utilizando 1 g de silica de cromatografia e 1a de quartzo a 650 °C.

TABELA 9- FRACAO MOLAR (%) DO PRODUTO GASOSO OBTIDO SEM CATALISADOR A 650 °C.
Composto Fracao inicial (%) (30 °C) 1hora (%) 2horas (%) 3horas (%) 4 horas (%)

CHas 41,98 49,23 49,33 49,30 49,59
CO2 58,02 50,77 50,67 50,70 50,41
H2 0 0 0 0 0
CO 0 0 0 0 0

De acordo com os resultados da TABELA 9 observa-se que as fragcdes molares
mantiveram-se constantes durante as 4 horas de reacéo na temperatura de 650 °C, o
gue sugere que nao ocorreram reagdes nessas condi¢cdes, tampouco a quebra das
ligagdes C-H no metano. Porém, foi observado que a fragdo molar inicial para a reacéo
sofreu alteracdo de aproximadamente 8%, sendo que essa diferenca pode ser
causada por efeitos térmicos (650 °C) ou até mesmo alteracdes no controle de vazao

do sistema, visto que a vazao € programada manualmente antes da ativagao.

5.8.2 ENSAIOS COM VARIACAO DE TEMPERATURA

Os primeiros testes cataliticos foram conduzidos mantendo a velocidade
espacial (VHSV) em 30 L.h.gcat! € razdo molar CH4:CO:2 préxima de 1. Os ensaios
foram conduzidos nas temperaturas de 600, 650 e 700 °C. A temperatura do forno
pré-aquecedor foi de 500, 550 e 600 °C respectivamente.

Embora a maioria dos trabalhos na literatura apresentem temperaturas
superiores a 700 °C decidiu-se avaliar esta faixa de temperatura tanto por limites

operacionais como buscando reduzir o consumo energético do processo.
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Na TABELA 10 constam as condicfes experimentais para oS ensaios com
variacao de temperatura. A variacdo na massa de silica foi devido a granulometria do
catalisador e a possibilidade de entupimento do reator. Os resultados da fracdo molar

podem ser observados na FIGURA 19.

TABELA 10- CONDICOES EXPERIMENTAIS DOS ENSAIOS COM VARIACAO DE TEMPERATURA.

Catalisador Massa Massa  Temperatura Raz&o molar VHSV Tempo de
catalisador silica (°C) CH4:CO2 (Vazéo/geca)  reagéo (h)
(9) (9) inicial
15% Ni/Al203 0,30 0,30 600 0,95 30 4
15% Ni/Al203 0,30 1,00 650 1,20 30 4
15% Ni/Al203 0,30 0,30 700 0,79 30 4
30% Ni/Al203 0,30 1,00 600 0,82 30 4
30% Ni/Al203 0,30 1,00 650 0,84 30 4
30% Ni/Al203 0,30 1,00 700 0,75 30 4
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FIGURA 19- FRAGAO MOLAR DE PRODUTOS PARA O VHSV= 30 L.h1.gcar* EM DIFERENTES
TEMPERATURAS. (a) CHs; (b) COz (c) CO, E (d) He.
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Na FIGURA 19 (a) observa-se que na temperatura de 650 °C com catalisador
30% Ni/Al203 apresentou maior fracdo molar de CH4 (média de 59,99%), seguida das
reacoes conduzidas a temperatura de 600 °C.

Para os demais experimentos observou-se que as fracdes molares de CHas
ficaram na faixa de 30 a 40%.

A maior fragdo molar de H2 (d) foi obtida na temperatura de 700 °C onde na
primeira hora de reacdo apresentou valores de 50 e 38% para os catalisadores
15% Ni/Al203 e 30% Ni/Al203 respectivamente. Porém na quarta hora de reagédo a
fracdo molar de Hz caiu para 41 e 32%. Observou-se também, que a fragdo molar de
CO2 (b) para 700 °C aumentou com o passar do tempo, indicando que a taxa de
desativacdo do catalisador a 700 °C é maior quando comparado aos outros
catalisadores. A formacao de coque foi visivelmente observada na reagao a 700 °C
para o catalisador 15% Ni/Al203, sendo muito dificil retirar o catalisador do leito

reacional. Na FIGURA 20 é possivel observar o coque formado durante a reacao.

FIGURA 20- FORMACAO DE COQUE NO CATALISADOR 15% Ni/Al203 APOS 4 h DE REACAO A
700 °C COM VHSV= 30 L.h1.gear?.

A formacao de CO (c) foi observada nas temperaturas mais baixas, a 600 °C o
catalisador 15% Ni/Al203 variou a fracdo molar de CO de 7 a 18% e o catalisador
30% Ni/Al203 de 10 a 13%. Na temperatura de 650 °C os catalisadores apresentaram
uma média de 3,82% de CO.
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Podem estar ocorrendo reacdes paralelas como a reacdo de deslocamento
gas-agua (water-gas Shift) (EQUACAO 2), onde o CO liga-se a agua para formar CO2
e H20 (goticulas de agua foram observadas na saida do reator), a reagdo de
Boudouard (EQUACAO 5) também pode estar ocorrendo. Outra reacéo paralela, é a
reacéo de reducédo do CO (EQUACAO 6), pelo Hz formando C e H20. De forma geral,
0 aumento da carga metalica de Ni ocasionou menor conversao de reagentes
(FIGURA 21) para uma mesma temperatura, indicando que as reacdes paralelas
aumentaram e, portanto, as fracbes molares observadas nos produtos diferem das
proporcdes estequiométricas apresentadas nas equacdes da TABELA 3.

Nos casos em que a razdo H2/CO é maior que 1, pode-se observar também
que a seletividade para o CO2 é maior que para o CO. Nesses casos, sugere-se que
houve uma grande producéo de hidrogénio, permanecendo grande quantidade de
CO:2 e consequentemente menor formacgédo de CO. Este fato pode estar relacionado a
formacao de vapor de 4gua, que estd sendo consumido no processo, diminuindo a
quantidade de CO, por deslocamento de gas -4gua (ZANOTELI et al., 2014).

A conversdo CHs e do CO2 pode ser observada na FIGURA 21, e os valores

médios das fracBes molares e conversdes podem ser observadas na TABELA 11.
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FIGURA 21- CONVERSAO CH4 E CO2 NO VHSV=30 L.h’.gcar?, EM DIFERENTES
TEMPERATURAS.
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TABELA 11- VALORES MEDIO DE FRACAO MOLAR E CONVERSAO NO VHSV= 30 L.hl.gcar EM
DIFERENTES TEMPERATURAS

Temperatura 600 °C 650 °C 700 °C 600 °C 650 °C 700 °C
Catalisador 15% Ni/Al 203 30% Ni/Al 03
Fragcdo molar média de 24,77 22,79 17,07 29,43 18,47 27,28
CO2 (%)

Fracdo molar média de 17,02 30,54 44,40 13,51 17,42 24,90
H2 (%)

Fracdo molar média de 45,91 42,83 37,97 44,20 59,99 37,74
CH4 (%)

Fracdo molar média de 12,11 3,82 0 12,53 3,83 0
CO (%)

Conversdo média de 41,13 26,32 49,05 5,89 5,25 39,17
CH4 (%)

Fragcdo molar média de 69,83 52,78 82,48 48,72 65,19 70,09
CO: (%)

Os perfis de conversao (FIGURA 21) mostraram que o catalisador com
15% Ni/Al203, em geral, apresentou uma maior conversao dos reagentes. O
catalisador 15% Ni/Al203 na temperatura de 700 °C apresentou conversao de CHas de
36 a 59% na temperatura de 650 °C conversdes de 21 a 30% e 600 °C de 34 a 46%.
Nas reacdes a 600 e 650 °C com catalisador 30% Ni/Al203 a conversdo de CHa ficou
entre 2% e 8% o que sugere que a reacdo de metanacdo (EQUACAO 11) possa ter
ocorrido.

Para o CO:2 as maiores conversodes foram nas reagdes a 700 °C (15% Ni/Al203
conversao de 80 a 84% e 30% Ni/Al203 conversédo de 69 a 71%), seguido pelas
reacoes de temperaturas de 600 °C (66 a 73%) e 650 °C (51 a 54%) do catalisador
15% Ni/Al2Os.

Valores de conversdo de CHas ligeiramente maiores que a conversdo de COz2
pode ser um indicativo de que outras reacdes podem estar ocorrendo
simultaneamente a reagdo de reforma, tais como a reagdo de deslocamento gas-agua
(water-gas Shift) (EQUACAO 2), e a reacdo de Boudouard (EQUACAO 5), a qual
diminui a seletividade para o CO, levando uma razao H2/CO maior que 1 e a deposi¢éo
de carbono (ALMEIDA, 2012).

Nos casos em que a conversdo do COz é mais elevada do que a converséo de
CHa4, é consequéncia da reacao inversa do deslocamento gas-agua (water-gas Shift),
gue pode proceder simultaneamente com a reacéo de reforma (ABDOLLAHIFAR; et
al., 2014).



69

Estudos de Al-Fatesh et al. (2014), da reforma a seco do metano com
temperaturas de 500, 600 e 700 °C, concluiram que o aumento da temperatura leva a
maiores conversdes de CHs e CO2. Fato este devido a reacado de reforma a seco ser
endotérmica (AH298= 247 kJ/mol) e favorecida a altas temperaturas (EQUACAO 8).

Rathod; Bhale (2014), testaram o catalisador 10% Ni/Al203 (em formato de
esferas) na RS do metano nas temperaturas de 550 a 700 °C, razdo CH4:CO2=1 e
com GHSV 1450 m3%h os resultados mostraram que com aumento de temperatura,
houve aumento no volume produzido de Hz e CO e reducédo de CH4 e CO:2 indicando
gue CHa4 e CO:2 foram convertidos em CO e Hz. No estudo os resultados a 550 °C
mostraram aproximadamente: 20% de Hz, 35% de CO e 40% de COz, ja para a reacao
a 700 °C aproximadamente: 50% de Hz, 40% de CO e 10% de CHa.

No estudo de Goncalves et al. (2005), com o catalisador 8% Ni/Al203, em
reacao a 800 °C, a fracdo molar obtida para o COz2 foi de 50%, CO por volta de 40%,
H2 em torno de 15% e a fracdo de CH4 em 5%. Os valores de conversao foram de
40% para o CO2 e 78% para o CHa.

No estudo de Alonso et al. (2013), os catalisadores que continham baixos
teores de Ni e Co (1, 2,5 e 4%) suportados y-Al203, apresentaram uma baixa
guantidade de carbono durante a RS na temperatura de 700 °C, porém a conversao
de CHa4 foi baixa.

5.8.3 ENSAIOS COM VARIACAO DO VHSV

Para os testes com diferentes velocidades espaciais (VHSV) foi escolhida a
temperatura de 650 °C, pois nas reacfes a 700 °C percebeu-se uma maior formacéao
de coque (FIGURA 20), e nas temperaturas de 600 °C observou-se baixas fracdes
molares de Ho.

As condi¢cOes e resultados experimentais para 0s ensaios com variagao de
VHSV, estao apresentadas na TABELA 12.
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TABELA 12- CONDICOES EXPERIMENTAIS DOS ENSAIOS COM VARIACAO DO VHSV.

Catalisador Massa Massa Temperatura Razao molar VHSV Tempo
catalisador silica (°C) CH4:CO2 (Vazéol/gcat) de reacdo
(9) (9) inicial (h)
15% Ni/Al.O3 0,60 1,00 650 1,04 15 4
15% Ni/Al.O3 0,20 0,40 650 0,87 45 4
30% Ni/Al2O3 0,60 0,70 650 0,73 15 4
30% Ni/Al2O3 0,20 1,10 650 0,85 45 4

Os resultados de fracao molar de produtos (%) das reacdes a 650 °C com
diferentes velocidades espaciais (VHSV de 15 e 45 L.h.gcart) podem ser observados

na FIGURA 22.
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Nas reacOes conduzidas com catalisador 30% Ni/Al203 e a reagdo com
15% Ni/Al203 com VHSV de 45 L.h.gcar® ficaram com fracdo molar de CHs4 (a) de 24
a 45%. O teste com 30% Ni/Al20z e VHSV de 15 L.ht.gcat apresentaram de 30 a 40%
de CHa. Ja a reacdo com 15% Ni/Al203 com VHSV de 15 L.h.gcat® resultaram de 15
a 16% de CHa4 durante as 4 horas de reacéo.

Para fracdes molares de COz2 (b) ocorreu o inverso da fragdo molar de CHas, 0s
ensaios que apresentaram maiores fragoes de CHa4 ficaram com menores fragdes de
COo..

A maior fracdo molar de Hz (d) foi no teste com catalisador 15% Ni/Al203 com
VHSV de 15 L.ht.gcat® (27 a 30%).

Somente ocorreu a formagdo de CO (d) nos testes com 15% Ni/Al2O3 com
VHSV de 15 L.hl.geat! (2 a 3%) e no teste com 30% Ni/Al20s com VHSV de
45 L.h"1.geart (26 a 28%).

De acordo com Almeida (2012), quando a razdao H2/CO é maior que 1 pode
ocorrer um favorecimento na decomposi¢cdo do metano formando carbono conforme
demonstrado na EQUACAO 18.

CHs+*-> CH3s+* > CH2+*>CH+*>C EQUACAO 18

O metano é considerado o maior responsavel pela deposi¢do de carbono nos
catalisadores. A adicdo de promotores alcalinos pode resultar em mudanca na
adsorcdo dos sitios metalicos de uma espécie resultantes da decomposicdo do
metano para espécies ativadas geradas pela dissociacdo de CO2, assegurando a
supressédo da decomposicao de CHa. Alguns promotores aumentam a estabilidade
térmica do catalisador, sua atividade catalitica e impedem a sinterizacdo da alumina
a temperaturas elevadas (ALMEIDA, 2012).

As reacbes secundarias determinam a seletividade do processo. Na RS do
metano podem ocorrer as reacdes: i) reacdo de deslocamento gas-agua inversa
(Water-Gas Shift) (EQUACAO 2 inversa) que aumenta a conversio de CO2, e pode
produzir CHa; ii) reacdo de Boudoard (EQUACAO 5) que diminui a conversio de COz,
diminui o rendimento de CO e favorece a deposicdo de carbono; iii) reacdo de
decomposicdo do metano (EQUACAO 4) favorece a deposicdo de carbono, aumenta
a conversdo do metano e o rendimento de Hz (KANG et al., 2011).

A TABELA 13 apresenta os valores meédios de fracbes molares e conversoes.
A conversdo (%) de CH4 e CO2 nas diferentes velocidades espaciais podem ser
observadas na FIGURA 23.
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TABELA 13- VALORES MEDIO DE FRACAO MOLAR E CONVERSAO NA TEMPERATURA DE
650°C COM DIFERENTES VHSV

VHSV 15 L.htgeat 45 L.htgea? 15L.hLgeat 45L.h1gea
Catalisador 15% Ni/Al,03  15% Ni/Al,03  30% Ni/Al,0O3 30% Ni/Al 203
Fracdo molar média de CO2 (%) 52,50 37,70 45,56 25,16
Fracdo molar média de Hz (%) 28,35 17,50 18,23 19,91
Fracéo molar média de CHa (%) 16,33 44,42 35,85 27,76
Fracdo molar média de CO (%) 2,73 0 0 27,16
Converséao média de CHa (%) 81,18 38,68 47,95 26,86
Fracdo molar média de CO2 (%) 41,97 54,67 52,72 43,38

650°C
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FIGURA 23- CONVERSAO CH4 E CO2 A 650 °C EM DIFERENTES VHSV (L.h1.gcar?).

A melhor conversdo de CHs4 foi no teste conduzido com o catalisador
15% Ni/Al203 com o0 VHSV de 15 L.ht.gcar que apresentou média de conversdes de
81%. Para o mesmo catalisador com VHSV de 45 L.h"l.gcar’?, @ média de conversido
ficou em torno de 26%. Para o catalisador 30% Ni/Al20z e VHSV de 15 L.ht.gcar?, a
converséo de CH4 passou de 30 para 60% durante as 4 h de reagéo.

As reacbes com catalisadores 30% Ni/Al2O3 apresentaram em geral, baixas
conversodes de CHa.

Os resultados indicaram que a maior quantidade de catalisador (menor
velocidade espacial) favoreceu a conversdo de CHs. De um modo geral maiores
velocidades espaciais foram desfavoraveis para conversdao do CHa, indicando que a
menor quantidade de catalisador no leito reacional ocasionou diminuicdo da
conversao.

Rahemi et al. (2014) estudaram o efeito do GHSV (velocidade espacial horaria

de gas) (24, 36, 48, e 60 L.g.h1) na RS do metano, os resultados mostraram que
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com aumento do GHSV a conversdao de CO2 e CHas diminuiram, na reacdo a
temperatura de 850 °C e o GHSV de 24 L.g*.h"! resultou em conversées na faixa de
80 a 90% de conversao de CO2 e CHa. As mesmas condi¢des reacionais porém com
GHSV de 60 L.gt.h! resultou em conversdes de 40 a 60% de CO2 e CH4. O que pode
ser devido ao menor tempo de contato dos reagentes com o catalisador, fazendo com

gue os reagentes tenham menor oportunidade para difundir no catalisador.

5.8.4 ENSAIOS PARA AVALIAR A ESTABILIDADE DO CATALI SADOR

Para avaliar a estabilidade dos catalisadores duas reacOes escolhidas

aleatoriamente foram conduzidas por 10 h, os resultados podem ser observados na
FIGURA 24.
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FIGURA 24- MONITORAMENTO DAS REAGCOES POR 10H- CATALISADOR COM 15% Ni/Al20s E
30% Ni/Al203, A 650 °C.

A FIGURA 24 apresenta as fracées molares e conversédo dos componentes dos
produtos gasosos do reator durante o tempo de 10 h de reagédo na presenca dos
catalisadores 15 e 30% Ni/Al2Os. Em ambas as reag0es percebeu-se estabilidade
durante as 10 h de reacdo, indicando que ndo ocorreu perda da atividade catalitica

significativa durante o processo.
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5.9 CATALISADORES APOS ENSAIOS CATALITICOS

Apdbs os ensaios cataliticos os catalisadores foram retirados do leito, e em
algumas reacfes a formacdo de coque era bem visivel, como j& observado na
FIGURA 20. Vale destacar que em todas as reagfes o0 coque foi observado. Na
FIGURA 25 é possivel observar o catalisador antes e apos a reacao.

FIGURA 25- CATALISADOR 15% Ni/Al20s ANTES E APOS A REACAO.

De acordo com Valentini et al. (2003) que também observaram a formacéo de
carbono na superficie do catalisador a perda da atividade catalitica esta estreitamente
relacionada com o bloqueio dos sitios ativos por tubos de carbono.

Para os catalisadores utilizados neste trabalho, nas temperaturas mais baixas
de 600 e 650 °C em todos os experimentos realizados nao foi observado uma reducéo
significativa na producédo de hidrogénio até 4 h ou 10 h de reacéo.

Para minimizar e solucionar a formacgéo de coque varios estudos adicionam nos
catalisadores agentes promotores, alteram método de preparo e alteram condi¢cdes
no processo catalitico (BERROCAL, 2009; MEZALIRA, 2007; ALIPOUR et al., 2014;
AL-FATESH et al., 2011; FOUSKAS et al., 2014).
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6 CONCLUSAO

Nas reacdes de RS, o aumento da temperatura de reacdo levou a maiores
produgbes de H2 e conversbes de CHs4 e CO2, o melhor resultado foi com a
temperatura de 700 °C com catalisador 15% Ni/Al203, que resultou na fracdo molar de
50 a 41% de Hz, conversdes de CHa de 36 a 59% e CO2 de 84 a 81%, porém, a 700 °C
foi observada maior formacéo de coque.

Nas reacfes variando a velocidade espacial, observou-se que o aumento da
velocidade espacial (VHSV de 45 L.h.gcar®) ocasionou diminuicdo nas conversées
de CHs, indicando que a maior quantidade de catalisador no leito catalitico foi
favoravel a reacdo de reforma. O catalisador 15% Ni/Al203, com VHSV de
15 L.h-1.gcar ! apresentou conversdes de CHa de 75 a 84%, CO2 de 42 a 41% e fraces
molares de H2 em torno de 29%.

Em geral as melhores conversdes foram observadas nas rea¢gfes conduzidas
com o catalisador 15% Ni/Al203. Embora, o melhor resultado a 700 °C apresentou
maior producéo de coque.

Os resultados dos testes conduzidos durante 10 h de reacéo, indicaram que
ndo ocorreu perda da atividade catalitica significativa ao longo da reagéo.

De um modo geral foi possivel a producéo de hidrogénio a partir da simulacéao
do biogas, tornando-se uma fonte de energia renovavel alternativa possibilitando

também agregar valor ao biogas.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Para garantir o controle efetivo da vazao € necessario a instalagdo no reator de
controladores de fluxo, os quais irdo controlar a vazdo de entrada dos gases.

Realizar a quantificacdo da formacéo dos depdsitos carbonaceos.

Estudar a inclusdo de promotores no catalisador Ni/Al2O3 para diminuigdo da

formacao de coque.
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