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Neste trabalho, foi verificado o efeito da adição de Y
2
O
3 
(com teores de 2%, 5% 
e 10%) a  catalisadores Rh/
-Al
2
O
3
,  na  reação  de reforma autotérmica  do  metano, 
utilizando  as  técnicas  de  determinação  de  área  específica  BET,  quimissorção  de 
hidrogênio, difração de  raios-X (DRX), fluorescência de  raios-X  (FRX), redução à 
temperatura programada (TPR), reação superficial à temperatura programada (TPSR) e 
desidrogenação do ciclo- hexano. 
Com o intuito de avaliar a conversão do metano foram realizados experimentos 
de reforma autotérmica, que ocorreu via mecanismo direto conforme observado para 
todos os catalisadores nos gráficos obtidos após a realização das análises de TPSR. 
A presença de Y
2
O
3
 aumentou a capacidade de adsorção de hidrogênio, com um 
maior teor de ítria tem-se uma maior quantidade de hidrogênio quimissorvido, como 
pode ser observado no catalisador 0,3% Rh/ 10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3
, que se apresentou bem 
mais disperso, provavelmente devido a maior área especifica do suporte. Este resultado 
também foi verificado através da reação de desidrogenação do ciclo- hexano, onde este 
catalisador apresenta uma maior taxa de desidrogenação. 
Em termos de estabilidade, a adição de Y
2
O
3
 se mostrou benéfica apenas para o 
catalisador  0,3%Rh/10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3
  uma  vez  que  os  catalisadores  

0,3% Rh/2%Y
2
O
3
 ·Al
2
O
3
 e 0,3% Rh/5% Y
2
O
3
 ·Al
2
O
3
 apresentaram uma desativação 
considerável. 
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ABSTRACT 
 
 
The  effect  of  Y
2
O
3
  addition  (2%,  5%  and  10%)  to  Rh/
-Al
2
O
3 
  on  the 
autothermal reforming of methane was investigated using the following characterization 
techniques:  BET surface area, hydrogen chemisorption, X-ray diffraction (XRD), X-
Ray fluorescence (FRX), temperature programmed reduction, temperature programmed 
surface reaction (TPSR) and cyclohexane dehydrogenation. 
TPSR results showed the autothermal reforming ogf methane reaction proceeded 
through  a  direct  mechanism  on  Rh/Y
2
O
3
.Al
2
O
3
  catalysts.The  presence  of  Y
2
O
3
 
incerease  the  hydrogen  adsorption  capacity,  as  observed  for  the 

0.3%Rh/10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3
  catalyst  which  was  more  dispersed,  probably  due  to  an 
increase in the surface area of the support. 
The  addition  of  Y
2
O
3
  improved  the  stability  of  the  catalyst  only  for  
0,3%Rh/ 10%Y
2
O
3
.Al
2
O
3
 catalyst. The  other catalysts ( 0,3% Rh/  2%  Y
2
O
3
.Al
2
O
3
 e 
0,3% Rh/ 5% Y
2
O
3
.Al
2
O
3
) showed a considerable deactivation. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 




Capítulo I 
 
Introdução 
 
Na tecnologia GTL (gas to liquids) a utilização do gás natural (metano) envolve 
inicialmente sua conversão em gás de síntese (H
2
 e CO), seguida da síntese de Fischer-
Tropsch (FT), para produção de combustível líquido.  
O gás de síntese pode ser obtido a partir de diversas fontes como nafta, carvão, 
coque de petróleo e biomassa, porém as rotas de baixo custo para a produção de gás de 
síntese são atualmente, baseadas no gás natural. O foco da tecnologia GTL tem sido 
voltado para o gás associado ao petróleo e para aquele localizado em áreas remotas ou 
que  não  são  atualmente  exploradas  economicamente.  A  tecnologia  GTL  também 
apresenta vantagens com relação ao meio ambiente. O aproveitamento das correntes de 
gás  natural  hoje  queimada  nos  “flars”  das  plataformas  de  petróleo  utilizando  a 
tecnologia GTL embarcada diminuiria a emissão de gases que causam o efeito estufa 
pelas plataformas (Wilhelm, et al. 2001). 
Atualmente,  existe também um enorme  interesse na conversão  do gás natural 
(metano), em gás de síntese (CO e H
2
) para geração de hidrogênio que é o combustível 
ideal para a tecnologia de células a combustível que permite a produção de energia sem 
emissão de poluentes devido a ter água como produto da conversão eletroquímica do 
combustível (Corbo, et al. 2007). 
Os principais processos para a produção de gás de síntese a partir do gás natural 
são: reforma catalítica a vapor do metano (SMR), reforma autotérmica (ATR), reforma 
do metano com CO
2
, oxidação parcial catalítica e não catalítica (POX). 
Um dos processos predominantes para a produção do gás de síntese é a reforma 
a vapor do metano, onde através de uma reação endotérmica, é possível obter uma razão 
H
2
 /CO = 3. O processo, por ser endotérmico requer elevadas temperaturas para que se 
obtenham altas  conversões  no  equilíbrio  e  ainda  as  condições  reacionais  necessárias 
levam a desativação do catalisador por deposição de carbono em sua superfície, que são 
os principais motivos para o encarecimento de uma planta GTL. 




Sendo  assim,  diferentes  rotas  para  a  produção  de  gás de  síntese  estão  sendo 
estudadas. A reforma com CO
2
, também endotérmica, esta recebendo uma considerável 
atenção  recentemente,  apresentando  como  vantagem  o  reuso  do  CO
2
.  A  principal 
dificuldade  é  o  alto  potencial  termodinâmico  de  formação  de  coque  nas  altas 
temperaturas requeridas para se alcançar altas conversões (Zhu, et al. 2001). 
A oxidação parcial permite a obtenção de uma razão H
2
 /CO igual a dois, ideal 
para a síntese de Fisher-Tropsch e é levemente exotérmica. A presença de O
2
 minimiza 
a formação de coque na superfície do catalisador. Entretanto, o custo deste processo é 
elevado  devido  à  necessidade  de  um  sistema  de  produção  de  O
2
  de  alta  pureza. 
(Eriksson, et al. 2005).  
A reforma autotérmica combina a oxidação parcial com a reforma a vapor em 
um reator, esse processo foi desenvolvido pela  empresa Haldor Topsøe no final dos 
anos 50. O processo é “autotérmico” no qual uma reação de reforma endotérmica segue 
com  a  assistência  de  uma  combustão  (oxidação),  minimizando  assim  os  custos 
energéticos  da  planta.  Para  o  desenvolvimento  desses  processos  uma  série  de 
catalisadores foi estudada. Muitas dessas pesquisas baseiam-se na utilização de níquel e 
outros  metais,  principalmente  os  metais  nobres  como:  Rh,  Pd,  Pt,  Ru  que  por 
apresentarem alta estabilidade, excelente atividade e seletividade tornaram-se bastante 
atrativos  para  os  métodos  de  conversão  de  gás  natural  (Ruckenstein,  et  al.1999).  A 
utilização de ródio como catalisador para os processos de reforma autotérmica permite a 
utilização de microreatores para  processos GTL embarcados em plataformas,  sendo 
assim, ocorre uma redução nos custos devido a menor quantidade de matéria-prima na 
alimentação, a um menor tempo de reação, e ainda apresenta uma menor emissão de 
poluentes (Mazanec, 2007). 
Nesta  dissertação,  será  investigado  o  efeito  da  adição  de  ítria  (Y
2
O
3
)  a 
catalisadores Rh/ Al
2
O
3 
para reforma autotérmica do metano. O catalisador Rh/Y
2
O
3
 foi 
testado  por  Ruckenstein  et  al.,  e  apresentou  ótimo  desempenho,  melhorando  a 
estabilidade e seletividade em relação ao catalisador Rh/ Al
2
O
3
. Dado ao alto custo é 
interessante testar formulações com teores menores de Y
2
O
3
. 
 
 
 




[image: alt]Capítulo II 
 
Fundamentação Teórica e Revisão Bibliográfica 
 
II.1 – Gás natural: 
 
O gás natural consiste em uma mistura de gases inorgânicos e hidrocarbonetos 
saturados contendo principalmente metano, cuja composição qualitativa e quantitativa 
depende dos  fatores envolvidos  no processo de produção, coleta, condicionamento e 
escoamento do gás. Ele é encontrado em rochas porosas  no subsolo, freqüentemente 
acompanhado por petróleo, sendo gerado como subproduto da exploração do petróleo 
(Lundsford, 2000). A figura 2.1 ilustra a localização do gás natural no subsolo. 
 
 
 Figura 2.1: Localização do gás natural 
 (Fonte:PBGAS,2008) 
O  gás  natural  encontra-se  dividido  em  duas  categorias  (associado  ou  não 
associado ao petróleo) dependendo da forma que está na natureza. 
O gás natural associado é aquele que, no reservatório, está dissolvido no óleo ou 
sob a forma de capa de gás. Apresenta porções significativas de etano, propano, butano 
e  hidrocarbonetos  mais  pesados.  O  gás  natural  não  associado  é  aquele  que,  no 




[image: alt]reservatório, está livre ou em presença de quantidades  muito pequenas de óleo. Este 
apresenta maiores teores de metano que o gás associado. A figura 2.2, ilustra a diferença 
entre gás natural associado e não-associado. 
 
 
 
 
 
 
  Fonte: CONPET – Ministério das Minas e Energia 
 
        Figura 2.2: Reservatórios produtores de óleo e gás natural 
(Fonte: CONPET, Ministério das Minas e Energia) 
  A composição do gás natural é função de uma série de fatores que determinam o 
seu processo de formação e as condições de acumulação do seu reservatório de origem. 
Além dos hidrocarbonetos fazem parte da sua composição o CO
2
, N
2
, H
2
S,
 
HCl. 
  A Tabela  2.1 apresenta  a  diversidade  e variabilidade da  composição do gás 
natural, bem como a predominância do gás metano. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Gás associado

 

Gás não

-

associado

 





[image: alt]TABELA 2.1: Composição do gás natural 
 
Elementos  Associado
1 
Não-
Associado
2 
Processado
3 
metano (C
1
)  78,74  87,12  88,56 
Etano (C
2
)  5,66  6,35  9,17 
Propano (C
3
)  3,97  2,91  0,42 
I-Butano (I-C
4
)  1,44   0,52  - 
N-Butano (N-C
4
)  3,06  0,87  - 
I-Pentano (I-C
5
)  1,09  0,25  - 
N-Pentano (N-C
5
)  1,84  0,23  - 
Hexano (C
6
)  1,80  0,18  - 
Superiores (C
7+
)  1,70  0,20  - 
Nitrogênio (N
2
)  0,28  1,13  1,20 
Dióxido de 
Carbono(CO
2
) 
0,43  0,24  0,65 
Total  100  100  100 
Densidade (g/cm
3
)  0,85  0,66  0,61 
Riqueza (% mol 
C3+
)
 

14,99  5,16  0,42 
Poder Cal.Inf. 
(Kcal/m
3
) 
11,66  9,24  8,62 
Poder Cal.Sup. 
(Kcal/m
3
) 
12,81  10,22  9,54 
(Fonte: CONPET, Ministério das Minas e Energia) 
1
 gás do campo de Marlin, Bacia de Campos, RJ. 
2
 gás do campo de Merluza, Bacia de Santos, SP. 
3
 Saída de UPGN-Candeias, BA. 
   
A Figura 2.3 apresenta um panorama das reservas nacionais de gás natural, onde 
sua maioria encontra-se no Rio de Janeiro, devido às regiões oceânicas.  
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São Paulo
Amazonas
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       Figura 2.3: Reservas nacionais de gás natural 
(Fonte: ANP/SDP; BP Amoco- 2007) 
 
As  reservas  de  gás  natural,  apesar  de  abundantes,  se  encontram  em  áreas 
remotas, como se pode observar na Figura 2.4, exigindo um grande esforço tecnológico 
para o seu melhor aproveitamento, incluindo os excedentes, que são, em grande parte, 
queimados. 
 
 
 
Figura 2.4: Reservas provadas de gás natural, segundo regiões geográficas (trilhões de 
m
3
). 
(Fonte: ANP/SDP- 2006) 
 
47,3%

 

11%

 

15,3%

 

11,7%

 

7,4%

 

1,2%

 

1,3%

 

Volume  total  das  reservas 

provadas  369.958,68  milhões  de 

m

3
.

 





[image: alt]Na Figura 2.5 são apresentadas algumas aplicações do gás natural após a sua 
conversão, que pode ser de forma direta ou indireta. A conversão indireta do gás natural 
transformando-o  primeiramente  em  gás de  síntese  tem  como  produto substâncias  de 
maior  valor  agregado.  Através  da  conversão  direta  também  podem  ser  obtidos 
combustíveis líquidos (Rostrup-Nielsen & Sehested, 2002). 
 
Figura 2.5: Opções para a conversão do gás natural em áreas remotas 
 
II.2 – Gás de síntese: 
 
O gás de síntese é um intermediário chave na indústria química, é uma mistura 
de hidrogênio, monóxido de carbono e dióxido de carbono, que pode ser usado em um 
número  grande  de  sínteses seletivas  para a produção  de  uma  ampla  variedade  de 
compostos químicos e combustíveis, além de ser fonte de hidrogênio puro e monóxido 
de carbono (Rostrup-Nielsen & Sehested, 2002). 
O gás de síntese pode ser produzido a partir de várias fontes de carbono e de 
uma variedade de materiais como gás natural, óleo residual, nafta, coque de petróleo, 
carvão e biomassa. Porém o foco atual para as aplicações GTL esta associado ao gás 
natural existente em áreas remotas não exploradas economicamente, e principalmente o 
gás natural de baixo valor (Rostrup-Nielsen & Sehested, 2002). 
 
 
 
 
 
 




II.2.1 – Conversão do gás natural em Combustíveis Líquidos- GTL: 
 
  A tecnologia GTL foi desenvolvida na década de 1920, quando os alemães Franz 
Fischer e Hans Tropsch estudaram o processo de conversão do gás de síntese produzido 
a partir do carvão em combustíveis líquidos. Inicialmente, a tecnologia foi utilizada em 
escala comercial na Alemanha, durante a Segunda Grande Guerra, nos Estados Unidos 
na década de 1930 e na África do Sul a partir da década de 1950 (Song et al., 2006). 
O primeiro complexo industrial de combustíveis sintéticos entrou em operação 
no  final  do  ano  de  1955,  na  cidade de  Sasolburg  (80  km ao  sul  de  Johannesbourg, 
capital  da  África  do  Sul),  convertendo  carvão  com  baixa  taxa  de  poluentes  em 
combustíveis sintéticos como gasolina e diesel a uma taxa diária de 8.000 barris por dia. 
Este complexo pertence à empresa Sasol, estatizada em 1950 pelo governo sul-africano 
após um programa industrial para a redução da dependência da importação de matéria-
prima  (óleo  cru,  aço  e  outros)  decorrente do  embargo  econômico  sofrido  (Stranges, 
1997). 
Como resultado da crise internacional do petróleo em 1973 e da revolução 
iraniana  de  1979,  houve  o  ressurgimento  do  desenvolvimento  das  tecnologias  de 
conversão baseadas em gás natural, liderado pelas principais empresas de energia, tais 
como British  Petroleum,  Exxon  e  Shell.  A  partir  da  década  de  1980,  essas  mesmas 
empresas iniciaram seus próprios projetos piloto de conversão do gás natural em óleos 
sintéticos (Stranges, 1997). 
  A conversão do gás natural em combustível líquido é uma alternativa bastante 
interessante para a utilização das reservas disponíveis desse gás. Possibilita a redução de 
custos  de  transporte  já  que  os  combustíveis  líquidos  têm  acesso  à  infra-estrutura 
convencional de transporte de óleos. Sendo assim, também viabiliza a exploração de gás 
natural em áreas remotas, pequenas reservas ou mesmo a exploração de reservas de óleo 
com gás associado. 
No que diz respeito à questão ambiental, os produtos derivados da tecnologia 
GTL apresentam claras vantagens em relação aos derivados  de petróleo tradicionais, 
uma vez que são produzidos a partir de um hidrocarboneto mais limpo, o gás natural. 
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Figura 2.6: Esquema de uma planta de Fischer-Tropsch 
 
Para a síntese de Fischer-Tropsch, a planta GTL encontra-se dividida em três 
seções como ilustrado na figura 2.6. O gás natural é convertido em gás de síntese na 
primeira etapa. Na segunda seção da planta tem-se a síntese de Fischer-Tropsch. E na 
última parte o acabamento dos produtos e a separação. O gás de síntese não convertido e 
os  produtos  leves  da  síntese  podem  ser  reciclados ou  utilizados  como  combustíveis 
(Aasberg-Petersen et al., 2001). 
 
II.2.2 – Processos de geração de gás de síntese: 
 
  A geração do gás de síntese é responsável por 60% dos investimentos de uma 
planta de conversão de gás em larga escala (Rostrup-Nielsen, 2002). Sendo assim, é 
interessante fazer uma otimização dos processos para uma maior redução dos custos. 
 
II.2.2.1 – Reforma a vapor: 
 
  A  reforma  a  vapor  é  um  processo  utilizado  para  conversão do  gás  natural  e 
outros hidrocarbonetos em gás de síntese.  A reforma a vapor vem sendo empregada 
desde  o  seu  desenvolvimento  em  1926,  e  com  o  decorrer  dos  anos,  melhoras 
substanciais estão sendo acrescentadas ao processo (Peña et al., 1996). 
  O processo consiste na reação entre vapor de água e metano, gerando o gás de 
síntese,  (CO e  H
2
). A razão  entre  H
2
/CO  produzida  por  este  processo  é igual  a  3, 
portanto mais adequada para a produção de hidrogênio. 
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torna-se favorável em altas temperaturas o que facilita a desativação do catalisador pela 
deposição de carbono na sua superfície. 
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3HCOOHCH +→+
 ∆H = + 206 kJ/mol  (2.1) 
 
  Os  catalisadores utilizados no  processo industrial são de  níquel,  os  suportes 
podem ser  a alumina,  com  promotores  de metais  alcalinos ou algum aluminato  de 
magnésio ou cálcio. 
 
II.2.2.2 – Reforma com CO
2
: 
 
  Este processo é interessante devido à pequena razão H
2
/CO = 1 na produção de 
gás, razão esta ideal para a obtenção de compostos oxigenados e monóxido de carbono 
com alta pureza. 
 
 
2

cat
2

4

2H2COCOCH +→+   ∆H = + 247 kJ/mol (2.2) 
 
A  reforma  do  gás  natural  com  CO
2
  torna-se  importante  não  somente  pela 
produção de CO, mas também atrai interesse devido ao consumo de CO
2
, disponível em 
algumas reservas de gás natural, não sendo necessário separá-lo do metano (Peña et al., 
1996). 
O processo por apresentar-se mais endotérmico que  o anterior, necessita de 
temperaturas elevadas para a sua realização. Em temperaturas altas o catalisador torna-
se suscetível a deposição de carbono causando a sua desativação, sendo este um fato 
agravante neste processo.  
 
 
 
 




II.2.2.3 – Oxidação parcial catalítica: 
 
Na  década  40,  foi  desenvolvida  a  oxidação  parcial  catalítica,  baseada  na 
conversão do metano e oxigênio para formação de gás de síntese. Em contraste com a 
reforma a vapor, a oxidação parcial é um processo exotérmico (Pettre, et. al.,1946). 
A oxidação parcial apresenta uma pequena razão entre H
2
/CO = 2, sendo ideal 
para a tecnologia GTL, perfeita para os catalisadores da síntese de Fischer-Tropsch. 
  Os catalisadores utilizados no processo são à base de metais nobres, como Rh, 
Ru,  Pd,  Pt,  mas  catalisadores  a  base  de  Ni  são  amplamente  utilizados  na  oxidação 
parcial catalítica. 
  A dificuldade do processo encontra-se na necessidade da utilização de oxigênio 
puro. Os custos de uma planta de gás de síntese baseada em processos que utilizam O
2
 
apresentam um acréscimo superior  a 40% relacionado  à planta  de  oxigênio (Hu  et 
al,2004). 
 
II.2.2.4 – Oxidação parcial catalítica com membrana: 
 
O processo utiliza membranas cerâmicas não porosas que podem ser feitas de 
uma  grande  variedade  de  materiais,  sendo  os  mesmos  óxidos  metálicos 
multicomponentes e que, em altas temperaturas (maiores que 700°C), conduzam tanto 
elétrons, quanto íons oxigênio (Sammells et al., 2000). Essas membranas são chamadas 
Membranas de  Transporte  de  Íons  e  despertam  um especial  interesse, pois  os íons 
oxigênio as  permeiam com  uma  alta taxa de  fluxo  e  com seletividade  infinita.  O 
oxigênio pode ser separado do ar por um  lado  da  membrana, a pressão ambiente, e 
assim  reagir na  outra  superfície  da  membrana  com  o  metano  a  uma alta  pressão  e 
formar,  H
2
  e  CO.  Em  função  da  alta  vazão  através da  membrana,  o  reator  é  muito 
compacto e deve ser de baixo custo. O esquema da membrana cerâmica não porosa é 
ilustrado na Figura 2.7 (Dyer et al., 1999). 
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 Figura 2.7: Esquema de uma membrana cerâmica não porosa 
 
Sendo assim, estudos mostraram que a difusão de O
2
 através de membranas em 
uma unidade de produção de gás de síntese é possível, porém a viabilidade econômica 
do processo ainda está para ser comprovada (Aasberg-Petersen et al., 2001; Rostrup-
Nielsen, 2002). 
 
II.3 – Reforma Autotérmica: 
 
O  processo foi desenvolvido  pela  empresa  Haldor  Topsøe  para  produção  de 
amônia e metanol no final da década de 1950 e vem sendo utilizado, desde então, para a 
produção  industrial  do  gás  de  síntese.  A  partir  dos  anos  90,  foram  acrescentadas 
melhoras substanciais ao processo como o desenvolvimento de operações com baixas 
razões  vapor/carbono  e  a  elaboração  de  novos  projetos  de  queimadores,  tornando  a 
operação mais segura (Song et al., 2006). 
O termo “autotérmico” é definido como a combinação entre a reação de reforma 
endotérmica e  a oxidação parcial que é exotérmico.  Portanto, o calor gerado pela 
oxidação  parcial  pode  ser  utilizado  na  reforma  a  vapor,  otimizando  os  custos 
energéticos  da  unidade  industrial  (Ayabe  et  al.,  2003).  Isto  constitui  uma  grande 
vantagem  deste  processo  em  comparação  aos  outros,  uma  vez  que,  nos  reatores 
convencionais  há  a  utilização  de  combustão  externa  de  outros  combustíveis  para 
geração de calor (Wilhelm et al., 2001). 
O  processo  de  reforma  autotérmica  apresenta  as  seguintes  reações   
(Rostrup-Nielsen,2000): 
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3HCOOHCH +→+  ∆H = + 206 kJ/mol (2.4) 
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H  CO  OH  CO +→+        ∆H = - 41 kJ/mol (2.5) 
 
II.3.1 – Processo de reforma autotérmica: 
 
Um típico conceito do processo de produção do gás de síntese está representado 
na Figura 2.8. O processo apresenta como etapas chave a dessulfurização, a pré-reforma 
adiabática,  a  reforma  autotérmica e a  recuperação de calor  (Aasberg-Petersen  et  al., 
2003). 
 
Figura 2.8: Esquema do processo de reforma autotérmica para a produção do gás de 
síntese. 
 
Na seção de dessulfurização, o enxofre presente no gás natural da alimentação é 
removido  para  evitar  o  envenenamento  do  catalisador  na  pré-reforma.  O  vapor  é 
adicionado  ao  gás  natural  efluente  do  dessulfurizador,  sendo  submetido  então  ao 
aquecimento e a mistura resultante segue para um pré-reformador adiabático. No pré-
reformador, os hidrocarbonetos pesados presentes no gás natural são  convertidos em 
uma mistura de metano, hidrogênio e óxidos de carbono conforme as reações a seguir: 
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O reator para reforma autotérmica apresenta um design compacto, que consiste 
em um queimador, câmara de combustão e um  leito catalítico localizado em vaso 
refratário rugoso pressurizado (Figura 2.9). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
             
 Figura 2.9: Reator para a reforma autotérmica. 
 
O hidrocarboneto presente na corrente de alimentação reage com o oxigênio e o 
vapor em uma chama sub-estequiométrica. No leito catalítico, o gás é equilibrado em 
relação à reforma do metano com vapor e em relação à reação de “shift”. A composição 
do gás produzido é determinada pelo equilíbrio termodinâmico dessas reações de acordo 
com a temperatura (obtida pelo balanço de energia e função da composição, da vazão e 
composição da alimentação do reator). O gás de síntese produzido encontra-se isento de 
fuligem e de oxigênio (Aasberg-Petersen et al., 2001). 




II.3.2 – Composição do gás de síntese: 
 
A composição do gás de síntese produzido depende do processo utilizado, dentro 
de certos limites, sendo manipulada pela alteração de várias condições do processo e/ou 
adição de  etapas ao processo. Entretanto, mesmo com essas  manipulações;  nem  a 
reforma a vapor e a oxidação parcial são ideais para as aplicações GTL. Isto é devido ao 
fato que a síntese de Fischer-Tropsch necessita de uma razão H
2
/CO próxima a 2, um 
valor alto para que a oxidação parcial ocorra e inferior ao aceitável para a reforma a 
vapor. 
A  oxidação  parcial  e  a  reforma  autotérmica  quando  usadas  em  paralelo, 
produzem uma corrente de alimentação para obtenção de gás de síntese, formando uma 
corrente de alimentação com a composição aceitável para a síntese de Fischer-Tropsch 
(Wilhelm et al., 2001). 
A produção de gás de síntese com razão H
2
/CO = 2 é conseguida pela reforma 
autotérmica com  baixas razões H
2
O/C (próximas a  0,6), reciclo  de CO
2
 e com  altas 
temperaturas de saída (Aasberg-Petersen et al., 2003; Bakkerud, 2005; Wilhelm et al., 
2001). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 




II.3.3 – Catalisadores: 
 
II.3.3.1 – Fase ativa: 
 
O catalisador é um elemento chave para a tecnologia de reforma autotérmica. O 
tamanho e a forma da partícula são otimizados para obter alta atividade e assegurar que 
não haverá queda de pressão no reator. Isto tem especial importância em grandes plantas 
GTL  para  produção  de  metanol,  DME  ou  outros  produtos  da  síntese  de  Fischer-
Tropsch. 
O  catalisador  deve ser  estável  em  altas  temperaturas  e  em altas  pressões  de 
vapor. Deve ter resistência mecânica sem que haja sinterização e, além disso, não deve 
conter componentes que sejam voláteis em condições extremas (Aasberg-Petersen et al., 
2001). 
Os  catalisadores  para  reforma  autotérmica  do  metano,  passaram  a  ser 
pesquisados com maior ênfase a partir da década de 90. Para esses processos, alguns 
autores propuseram  catalisadores à  base  de  níquel,  que são  muito  eficazes  para  a 
produção de gás de síntese. Entretanto, são insatisfatórios devido à formação de coque e 
a sinterização. Os catalisadores suportados a base de metais nobres: ródio (Rh), paládio 
(Pd), platina  (Pt),  demonstram  ser  menos  sensíveis  à  formação de coque  do  que  os 
catalisadores a base de níquel. (Freni et al., 2000). 
O ródio vem sendo estudado com grande ênfase devido a sua elevada atividade, 
seletividade ao gás de síntese e resistência a deposição de carbono quando comparado 
aos  demais  metais,  uma  de  suas aplicações  mais  importantes está  na  manufatura  de 
conversores catalíticos de automóveis. 
Eriksson et al, (2005) investigaram vários metais, assim como Rh, Pd, Pt, Ru, 
Ni, Co e Fe, os quais têm sido analisados como catalisadores para a reação de oxidação 
parcial do metano para gás de síntese. Diversos estudos relataram que especialmente os 
catalisadores de Rh são apropriados para esta reação devido a sua elevada atividade, 
seletividade para gás de síntese e resistência à deposição de carbono. 
Ayabe et al. (2003), observaram que a seqüência de atividade quando se utiliza 
25 de teor metálico com alumina como suporte no processo de reforma autotérmica foi 
Rh > Pd > Ni > Pt > Co. Esta seqüência de atividade está geralmente de acordo com a 




[image: alt]da reforma a vapor. A atividade do ródio foi alta nas amostras contendo 2% em peso do 
metal atingindo o equilíbrio próximo a 600°C. 
Li et al. (2004), observaram o perfil de temperatura dos catalisadores com fase 
metálica Rh, Pt e Pd suportados em  alumina durante as reações de reforma autotérmica 
do metano e foi possível verificar que os catalisadores de Rh exibem alta conversão de 
metano em pequenas temperaturas. De acordo com a caracterização catalítica, a ordem 
de dispersão dos metais foi: Rh > Pt > Pd. Para os testes de atividade da reforma de 
metano com H
2
O e CO
2
, a ordem de atividade na reforma foi: Rh > Pt > Pd. O ródio 
mostra-se um catalisador efetivo para a reforma autotérmica em termos da alta atividade 
para a reforma e pequena atividade de combustão. 
Tian et al. (1999), estudaram a oxidação parcial do metano para o gás de síntese 
em catalisadores de Rh/
-Al
2
O
3
 e Rh/ -Al
2
O
3
 empregando a espectroscopia no infra-
vermelho  com  transformada  de  Fourier  e  reflectância  difusa  (DRIFTS)  in  situ. 
Observaram o estado de estabilização do ródio durante a reação no espectro de adsorção 
do CO à 323K. A temperatura de oxidação tem uma ampla influência sobre o estado do 
ródio.  Durante a oxidação  parcial do  metano à  973K,  a  superfície do  Rh/
-Al
2
O
3
  e 
Rh/
-Al
2
O
3
  consistia  em  cristais  de  ródio  metálicos  e  aglomerados  de  óxidos 
parcialmente reduzidos dispersos na matriz do ródio metálico. 
Weng  et  al.  (2006)  observaram  a  significativa  diferença  na  performance 
catalítica da oxidação parcial do  metano para o Rh/Al
2
O
3
 quando calcinado a 600 e 
900° que existe pode ser atribuído à  formação de espécies de ródio de diferentes 
estruturas depois das amostras serem calcinadas no  ar em temperaturas acima dessas. 
Calcinando a amostra de Rh/Al
2
O
3 
no ar à temperatura de 900° causou não somente a 
formação de mais do que 81% de espécies de ródio não reduzidas por Hidrogênio na 
temperatura abaixo de 600°C, mas também afetou a propriedade redox das espécies de 
RhO
X
 reduzidas na temperatura abaixo de 250°C. Esta espécie de ródio é difícil de ser 
reduzida ao metal do Rh pelo hidrogênio. Sabe-se que aquecendo uma amostra do Rh 
em um ambiente de oxidação na temperatura acima de  600 °C causa não somente a 
oxidação  de  partículas  suportadas  do  metal,  mas  também  a  formação  de  formas 
oxidadas do Rh que é difícil de ser reduzido ao metal por H
2
 na temperatura abaixo de 
600 °C. 
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Um suporte típico para os processos de reforma a vapor e de oxidação parcial é a 
-Al
2
O
3
, por ser inerte sob o ponto de vista catalítico, além de possuir alta estabilidade 
térmica.  Estes  fatos tornam  a 
-  Al
2
O
3
  adequada  para  reações desenvolvidas  a  altas 
temperaturas, como no caso da reforma a vapor e reforma autotérmica do metano 
(Figueiredo & Ribeiro, 1987). 
A presença de suportes e modificadores pode diminuir a deposição de carbono 
na superfície do catalisador que é um dos principais responsáveis por sua desativação 
(Montoya et al., 2000; Guo et al., 2004). 
Entre os vários catalisadores pesquisados, os catalisadores de ródio suportados 
são os que exibem maior durabilidade. Muitas pesquisas tratam dos efeitos de várias 
espécies de óxidos de metais como suportes a base de catalisadores de ródio. Do ponto 
de vista econômico, os efeitos apresentados quando se utiliza um pequeno percentual de 
ródio são  bastante  atrativos,  devido aos catalisadores com pequena carga  do metal 
apresentar  alta  dispersão  do  metal  aumentando  sua  acessibilidade  catalítica  (Li  et 
al.,2007). 
Slaa et al. (1997), utilizaram catalisador com teor de 0,3% de ródio impregnado 
em 
-Al
2
O
3
  para  o processo  de oxidação  parcial  em  um  reator  de  fluxo  contínuo a 
temperatura de 1285K. Os autores sugerem que  o  abrupto aumento na conversão  de 
oxigênio  seja acompanhado pela redução  do óxido  de  Rh. Dessa  forma  CO
2
, H
2
O e 
C
2
H
6
  foram  encontrados  como  produtos  primários.  A  distribuição  de  produto 
correspondente mudou do CO
2
 e H
2
O em direção ao CO e H
2
. 
Torniainen et al. (1994), utilizando catalisadores de Ni, Pt e Rh suportados em 
monolitos verificaram que os catalisadores de Ni e Rh foram os que apresentaram maior 
atividade e seletividade a H
2
 na reação. 
Tian et al. (1999), como dito anteriormente estudaram a oxidação parcial para 
obtenção do gás de síntese utilizando Rh suportado em 
-Al
2
O
3 
e  -Al
2
O
3
 a pressão 
atmosférica  empregando  a  espectroscopia  no  infra-vermelho  com  transformada  de 
Fourier  e  reflectância  difusa  (DRIFTS)  in  situ  entre  823  e  973K.  Através  dos 
experimentos  puderam observar  que  o suporte  apresentou  uma  ampla influência na 
atividade do Rh como catalisador. A dimensão dos cristais de ródio na superfície da 
-
Al
2
O
3 
são maiores do que  na superfície  da 
-Al
2
O
3
.  A oxidação  e  a redução  dos 
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2
O
3 
é retardada, ocorrendo assim uma 
forte interação entre o suporte e os átomos de Rh.  
Hofstad et al. (1998), estudaram a oxidação parcial do  metano em  um reator 
TAP  utilizando  diferentes catalisadores  de ródio  que  foram  o 0,3% Rh/
-Al
2
O
3
 na 
forma de esponja diluído em SiC ou 
-Al
2
O
3
 investigando os pulsos e fluxos contínuos 
de metano e oxigênio. Os testes em branco feitos com o suporte 
-Al
2
O
3
 apresentam 
atividade  para  a  oxidação  parcial  do metano  na  faixa  de  673-1123K.  Os  pulsos  de 
oxigênio para 0,3% Rh/ 
-Al
2
O
3
 e para o suporte puro mostraram que  -Al
2
O
3
 não é 
inerte no que se refere à adsorção, dessorção e armazenamento de oxigênio. A atividade 
do catalisador depende do sistema catalítico utilizado: esponja de Rh  misturado com 
SiC< esponja de Rh misturado com 
-Al
2
O
3
< Rh/ -Al
2
O
3
 . Os autores concluíram ainda 
que o suporte deveria prover uma fonte extra de oxigênio e desta maneira CO
2
 e H
2
O 
seriam mais facilmente formados como produtos primários. 
Monnet et a.l (2000), estudando a reação de oxidação parcial do metano em altas 
temperaturas (> 1000°C) e em pequenos intervalos nos catalisadores Pt e Rh suportados 
em Si
3
N
4
, verificaram que estes catalisadores apresentaram  boa estabilidade térmica e 
apresentaram CO e H
2
 como produtos primários. O catalisador de Rh mostrou ser mais 
ativo e seletivo, enquanto o catalisador de Pt mais resistente à desativação por coque. 
A temperatura de calcinação do óxido de ródio suportado em alumina influencia 
fortemente  sua  interação  com  o  suporte  e  conseqüentemente  a  reatividade  dos 
catalisadores. 
Catalisadores de ródio podem ser divididos em dois grupos, dependendo da calcinação. 
O  primeiro  grupo  consiste  de  catalisadores,  que  não  foram  submetidos  a  severos 
tratamentos com oxigênio. O segundo grupo é formado de catalisadores calcinados em 
oxigênio  a  temperaturas  maiores  que  500°C.  As  altas  temperaturas  de  oxidação 
favorecem à difusão conduzindo ao óxido de Rh bem disperso e a uma forte interação 
com  o suporte de alumina e as partículas do  óxido de ródio  fixadas em defeitos  na 
superfície da alumina. Esta é a razão principal da dificuldade da redução do óxido de Rh 
em tais catalisadores (Weng et al, 2006). 
Ruckenstein e Wang (2000) observaram o efeito do suporte óxido (redutíveis e 
irredutíveis)  em  catalisadores  de  ródio  na  oxidação  parcial  do metano,  dentre  esses 
óxidos o Y
2
O
3 
mostra-se como uma boa opção para esse processo, sendo obtidos bons 




percentuais de conversão para o CH
4
 (68,3%), seletividade a CO de 85,9% para o H
2
 de 
88,7% em uma estequiometria de 2,1 adequada para a síntese de Fischer-Tropsch. 
Ruckenstein  e Wang  (1999)  estudaram  catalisadores  de  ródio  suportados  em 
(MgO,  La
2
O
3
,  Y
2
O
3
  e  Ta
2
O
5
)  separando-os  em  óxidos  redutíveis  e  irredutíveis  e 
observaram que os óxidos redutíveis não são em geral suportes apropriados para o ródio 
neste tipo de reação.  Uma possível razão  é que o segundo  os autores, óxido gerado 
através da redução dos óxidos redutíveis migra para a superfície das partículas do metal, 
diminuindo  o  número  de sítios  ativos  do  ródio e com isso  a atividade catalítica e 
promove a combustão da reação. Entre os óxidos irredutíveis, o MgO provê a mais alta 
atividade catalítica com elevada seletividade e estabilidade do produto. As interações 
fortes entre o ródio e óxidos do magnésio (especialmente a formação de MgRh
2
O
4
) são 
responsáveis pela elevada estabilidade dos catalisadores de ródio suportados em MgO. 
O ródio metálico pode ser gerado através da reação entre o metano e o óxido do ródio 
(ou composto contendo ródio) sempre na presença do oxigênio. 
No mesmo estudo  os  autores  observaram  que de  acordo com a temperatura 
utilizada para a calcinação do Rh/ Y
2
O
3
 existe formação de compostos entre Rh e Y
2
O
3
 
como (RhYO
3
), obtendo uma forte interação entre o Rh e o suporte. Entretanto, quando 
o RhYO
3
 é formado, existe um aumento na estabilidade do Rh/ Y
2
O
3
 para a oxidação 
parcial do metano em temperaturas acima de 800°C. Este aumento na estabilidade pode 
ser explicado  pela  formação  de  um  estado quase-estacionário  na  formação de  sítios 
metálicos nas condições de reação, quando é realizada em temperaturas que mantêm a 
forte interação entre o metal e o suporte. 
 
II.3.3.3 –– Formação de Coque: 
 
Por coque entende-se todo um conjunto de substâncias carbonadas de estruturas 
diversas  que  vão  desde  as  altamente  cristalinas  (grafite)  às  praticamente  amorfas, 
dependendo do modo como são obtidas, sendo que estes depósitos podem ter origem 
catalítica ou pirolítica (Figueiredo & Ribeiro, 1987). 
Consiste  na deposição  de  carbono  sobre a superfície  do  catalisador,  podendo 
causar bloqueio de seus poros e sítios ativos. A deposição de carbono elementar é um 
processo  resultante  da  reação  de  desproporcionamento  de  monóxido  de  carbono, 
enquanto o  coque  é  resultado  da  decomposição  ou  condensação  de hidrocarbonetos 




[image: alt](Bartholomew, 1984),  podendo ser sua natureza  constituída  por  hidrocarbonetos  de 
elevado peso molecular até formações grafíticas (Fulton, 1988). 
Os processos de reforma geralmente envolvem o risco de formação de carbono, 
o que consiste em uma das suas mais importantes limitações (Luna & Becerra, 1996). 
As principais reações envolvidas neste processo são: 
 
 
2
4 2H  C  CH +→        ∆H = 75 kJ/mol   (2.9) 
 
 CO CO  2CO
2
+→    ∆H = - 172 kJ/mol   (2.10)  
 
OH  C  H  CO
22
+→+      ∆H = - 131 kJ/mol  (2.11) 
 
Tian et al., (1999), estudaram dois catalisadores que foram: 0,3%Rh/
-Al
2
O
3
 e 
0,05%Rh/
-Al
2
O
3
, onde na decomposição do CH
4
, observaram a deposição de espécies 
carbonáceas na superfície do catalisador, sendo que a formação de coque tornou-se mais 
séria para o catalisador 0,3%Rh/ -Al
2
O
3
 em altas temperaturas, a atividade de reação 
diminuiu. 
Weng et al., (2006), através de pulsos de CH
4
 em catalisadores 1%Rh/Al
2
O
3
, 
sugeriram que as espécies de ródio no catalisador foram reduzidas, sendo necessários 
três pulsos de CH
4
 para reduzir todas as espécies Rh
2
O
3
 do catalisador ao estado 
metálico,  favorecendo  a  formação  de  CO  devido  a pequena  concentração  de  fase 
metálica. 
Montini et al., (2007), ao estudarem o catalisador Rh(1wt.%) Al
2
O
3
, verificaram 
a desativação da reação através da formação de coque sobre a superfície do catalisador. 
 
II.3.3.4– Sinterização: 
 
A  sinterização  inclui  todos  os  processos  dependentes  de  temperatura  que 
conduzem ao crescimento das partículas dos catalisadores e, portanto,à diminuição de 
sua área específica. Como efeito, se os contituintes de um sólido tiverem mobilidade 
suficiente, podem ocorrer processos que tendem a minimizar a sua energia superficial, 
ocorrendo a coalescência de partículas pequenas formando partículas maiores, de menor 




[image: alt]razão  área/volume.  Esses  processos  são  mais  rápidos  quanto  menores  forem  as 
partículas e maior a temperatura. 
Para impedir a sinterização  do catalisador, com  a consequente diminuição da 
seletividade e atividade, pode suportar-se a fase ativa sobre um metal refratário (Al
2
O
3
, 
SiO
2
, MgO). Para a maioria das aplicações em catálise é aconselhavel que o catalisador 
seja suportado. 
Os metais do grupo 8 têm ponto de fusão mais elevados; contudo, são também 
em geral suportados por razões de economia (Michel, 2008). 
Em seus estudos sobre catalisadores de ródio suportados em óxidos redutiveis e 
irredutiveis  Ruckenstein  e  Wang  (2000),  observaram  diferentes  extensões  de 
desativação para catalisadores com suportes sobre SiO
2
, Y
2
O
3
 e Ta
2
O
5
. Ocorreu uma 
diminuição na conversão de CH
4
 de aproximadamente 5% para o catalisador Rh/Y
2
O
3
, 
devido  a  sinterização  que  diminuiu  o  número  de  sítios  ativos  e  também acelerou  a 
deposição  de  carbono,  havendo  uma  grande  quantidade  de  partículas  do  metal 
aglomeradas. No mesmo estudo foi verificado  a existência de uma forte interação entre 
óxido  ródio  e  alumina,  no  qual  não  necessariamente  formação  de  um  composto 
quimico,  mas  suficientemente  forte  para  assegurar  a  estabilidade  do  catalisador, 
indicando  que  os  catalisadores  de  ródio  suportados  em  alumina  são  muito  mais 
resistentes a sinterização que os suportados em silica. 
Ojeda et al., (2004), observou a sinterização de catalisadores de ródio suportados 
em  
- Al
2
O
3
, durante o processo de calcinação a 700°C. Comprovados pelos resultados 
de quimissorção de H
2
, onde os espaços entre as partículas dos óxidos de ródio crescem 
de  acordo  com  o  aumento  da  temperatura  de  calcinação  de  400  para  700°C.  A 
sinterização  foi  significante  para  as  amostras  em  temperaturas  maiores,  nos 
catalisadores calcinados nas temperaturas entre 400 e 600°C o tamanho das partículas 
variou de 2,5-3,0nm, porém para os calcinados a 700°C o diâmetro das partículas foi de 
40nm. Deste modo, o aumento da temperatura de calcinação para catlisador de Rh/ 
- 
Al
2
O
3
 causa a sinterização das partículas metálicas. 
 
 
 
 
 
 




[image: alt]Capítulo III 
 
Objetivos 
 
O objetivo deste trabalho  foi  investigar a influência da adição  de Y
2
O
3 
(com 
teores de 2%, 5% e 10%) em catalisadores de Rh/
-Al
2
O
3
 na reforma autotérmica do 
metano, comparando a seletividade e a estabilidade catalítica dos mesmos na reação. 
Para  que  o  objetivo  fosse  atingido  foram  feitos  testes  de  determinação:  de  área 
específica (BET); da fração de fase ativa e suportes exposta para a reação (FRX); da 
fase cristalina (DRX); do intervalo de temperatura em que ocorre a redução das espécies 
metálicas do suporte (TPR); foi realizada ainda uma avaliação: da superfície metálica 
dos  catalisadores  na  reação  de  desidrogenação  do  cicloexano;  da  atividade  dos 
catalisadores na reação superficial à temperatura programada (TPSR) e com o intuito de 
obter  a  atividade  e  seletividade  dos  catalisadores  utilizou-se  a  reação  de  reforma 
autotérmica do metano. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 




[image: alt]Capítulo IV 
 
Material e Métodos 
 
IV.1 – Preparação de catalisadores: 
 
Foram preparados catalisadores com teor de 0,3% Rh suportado em 
-Al
2
O
3
 do 
CENPES e Y
2
O
3
·Al
2
O
3
, variando-se os teores de Y
2
O
3
 em 2%, 5% e 10%, para estudar 
o seu desempenho. 
O  suporte  Y
2
O
3
, foi  preparado através  da calcinação  em mufla  a 800°C do 
Y(NO
3
)
2
.6H
2
O da ALDRICH por 1 hora à taxa de 10 ºC/min. O suporte Y
2
O
3
·Al
2
O
3
, foi 
preparado pelo método de impregnação seca, utilizando o mesmo precursor, as amostras 
foram secas à 120°C, e calcinadas à 800°C por 1 hora, à taxa de 10 ºC/min. 
A  preparação  dos  catalisadores  baseou-se  no  método  de  impregnação  seca, 
utilizando como precursor da fase ativa o Rh (NO
3
)
3
.6H
2
O. Neste método utiliza-se um 
volume de solução impregnante igual ao volume de poros do suporte a ser impregnado. 
Para o procedimento experimental, após a determinação do volume de poros do 
suporte, a quantidade do mesmo a ser impregnada foi colocada em um gral e a solução 
aquosa  de  Rh  (NO
3
)
3
.6H
2
O  foi  adicionada  aos  poucos,  utilizando-se  uma  pipeta  de 
maneira  a  fornecer um teor de Rh aos catalisadores  de 0,3% p/p. Para garantir a 
homogeneidade da distribuição da solução sobre toda a massa de suporte, a mistura foi 
mantida sob vigorosa agitação. Com o término da impregnação os catalisadores foram 
secos em estufa à temperatura de 120ºC por 12h e calcinados em mufla a 400 ºC (10 
ºC/min) por 2 horas. 
 
 
 
 




[image: alt]IV. 2- Análises de Caracterização Físico-Química 
 
IV. 2.1 - Área BET: 
A área específica (método BET) foi determinada por meio de adsorção de N
2
 à 
77 K.  O  levantamento  das  isotermas  de  adsorção  dos  catalisadores  calcinados  foi 
realizado num equipamento ASAP (Accelerated Surface Area and Porosimetry System) 
2010 da Micromeritics. Para isso 1,5 g de cada amostra foi previamente tratada à 120
o
C 
durante 24 horas em estufa e posteriormente no próprio equipamento a 220ºC por 10 
horas sob vácuo para em seguida serem submetidas à adsorção de nitrogênio à 77 K. As 
isotermas de adsorção e dessorção foram obtidas numa faixa de p/p
o
 de 0,01 até 0,95. 
Os  dados  relativos  a  volume  de  gás  adsorvido  em  função  da  pressão  parcial foram 
correlacionados  por  modelos  matemáticos  para  determinação  da  área  específica 
(Brunauer et al.,1938). 
 
IV. 2.2 - Difração de Raios-X: 
 
Essa  técnica  tem  o  objetivo  de  verificar  as  fases  cristalinas  existentes  no 
catalisador preparado, e também para  verificar  as estruturas dos suportes preparados 
(Figueiredo & Ribeiro, 1987). 
As análises  foram realizadas no Instituto Nacional  de Tecnologia (INT) no 
equipamento  RIGAKU,  modelo  miniflex,  utilizando  radiação  CuKa  (1,540  Å).  Os 
difratogramas foram obtidos entre 2
 = 25 e 65°, usando um passo 0,04° e um tempo de 
contagem de 1 segundo por passo. 
 
IV. 2.3 – Fluorescência de Raios-X: 
 
A técnica de análise de  Fluorescência de Raios-X determina o teor exato dos 
componentes contidos  em  uma  amostra  de  catalisador.  Esta  análise  foi  realizada  no 
equipamento Rigaku modelo RIX 3100, cedido pelo NUCAT-UFRJ. 
 




[image: alt]IV. 2.4– Quimissorção: 
 
Técnica de determinação do número de sítios metálicos acessíveis, área metálica 
e tamanho médio das partículas. A técnica consiste em medir a área do metal depositado 
sobre seu suporte, sem medir simultaneamente a superfície do suporte. Isto só é possível 
por adsorção seletiva de um gás  na superfície do metal (Delannay,  1984).  O gás  de 
análise é quimissorvido sob condições que permitam a formação da monocamada sobre 
o metal, sem contribuição significativa do suporte. A determinação da área metálica e a 
dispersão são realizadas através da adsorção química de H
2 
pelo método estático. 
A quimissorção das amostras (500mg) foi realizada no aparelho automático 
ASAP 2010 da Micromeritics (Accelerated Surface  Area and Porosimetry System) 
disponível no RECAT (Laboratório de Reatores, Cinética e Catálise). O experimento 
consistiu em três etapas consecutivas, sendo elas, secagem, redução e análise. 
A Tabela 4.1, a seguir, apresenta as condições realizadas nos catalisadores no 
experimento de quimissorção. 
 
TABELA 4.1 – Etapas do experimento de quimissorção 
 
Etapas da 
Quimissorção 
Gás  Temperatura
 

Taxa de aquecimento 
(°C/min) 
Tempo (min) 
1° Secagem  He  150°C  10  30 
2° Ativação 
Catalítica 
H
2 
500°C  10  60 
Aquecimento  He  800°C  10  30 
3° Vácuo  -  35°C  -  60 
4° Análise  H
2 
35°C  -  - 
 
 
 




IV. 2.5 - Desidrogenação do Cicloexano: 
 
A desidrogenação do cicloexano é uma reação insensível à estrutura. Portanto, é 
função apenas do número de sítios ativos dispostos na superfície do catalisador, e não 
da disposição dos átomos na superfície. Sendo assim, a taxa de reação é diretamente 
proporcional ao número de sítios ativos, sendo uma medida indireta da dispersão da fase 
ativa. 
Para os experimentos de desidrogenação do cicloexano foi utilizado um micro-
reator contínuo acoplado a um cromatógrafo a gás HP 5890 Series II, equipado com um 
detector de ionização em chama de 200°C e uma coluna  capilar HPINNOWax, com 
60m de comprimento,  temperatura de  70°C  e  temperatura  do  injetor  de 200°C.  As 
vazões de He na coluna e na purga foram respectivamente 2,9 e 19,2mL, a vazão de He 
foi de 173mL/min, de N
2
 33mL, de H
2
 28 mL/ min e de ar de 260 mL/min. 
As amostras (10mg) foram previamente secas a 150°C por 30min, em atmosfera 
de He (30 mL/min). Na etapa de ativação, as amostras foram reduzidas sob fluxo de H
2
 
a uma taxa média de 10°C/min até 500°C, sendo que esta temperatura foi mantida por 
1h, seguida de aquecimento sob fluxo de He a 800°C a uma taxa de aquecimento de 
10°C/min durante 30 min. Após a redução, o reator foi resfriado em He até 250°C. O 
teste catalítico foi então realizado em um reator diferencial, com temperaturas variando 
de 250 até 320°C. A alimentação era constituída de uma  mistura de cicloexano e 
hidrogênio (100mL/min), a uma razão molar de H
2
/C
6
H
6 
igual a 13,2. 
 
IV. 2.6 - Redução à Temperatura Programada (TPR): 
 
Essa  técnica  permite  uma  medida  quantitativa  do  cálculo  de  hidrogênio 
consumido para reduzir  o  catalisador já  que  consiste em  submetê-lo a uma  corrente 
diluída de  H
2,
  a
 
uma  taxa  de  aquecimento  constante.  A  técnica  é  aplicada  para  dar 
indicação da natureza dos precursores e calcular o grau de redução do suporte. 
 Para a realização das análises de TPR, foi utilizada uma unidade multipropósito 
acoplada a um espectrômetro de massas (Balzers Omnistar) como mostra a Figura 4.1. 
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 FIGURA 4.1 - Unidade Multipropósito utilizada na técnica de TPR 
 
Na unidade multipropósito, a mistura gasosa passa por um controlador de vazão 
Brooks Instruments, onde sofre ajustes de vazão volumétrica, e segue em direção ao 
reator de leito fixo. A mistura efluente do reator é analisada por um espectrômetro de 
massas. 
 O reator de quartzo em forma de tubo em U foi envolvido por um  forno 
cerâmico controlado por um programador linear de temperatura Therma TH 2231. A 
taxa de aquecimento foi monitorada por um termopar tipo K situado na parede do forno, 
existe ainda um outro termopar tipo K situado no reator para verificar a temperatura do 
mesmo. Toda linha por onde passa a corrente gasosa foi mantida à 120°C de maneira a 
evitar a formação de condensados. Esse controle foi realizado por um termo-controlador 
analógico,  modelo  FH-1 da  Digimec.  As temperaturas do reator  e  da linha  foram 
verificadas em um indicador de temperatura de seis canais da Equipamentos Científicos 
do Brasil, modelo MD 350. 
A amostra (500mg) foi previamente seca a 150°C, por 30 minutos, em atmosfera 
de He (30mL/min), com uma taxa de aquecimento de 10°C/min, para eliminar qualquer 
traço  de  umidade existente.  O  procedimento  foi realizado  com a  válvula de  seleção 
pulso/dinâmico  posicionada  em  pulso,  de  maneira  que  a  corrente  gasosa  de  hélio 
escoasse pelo arraste. 
Após a secagem, a válvula de seleção by-pass/reator foi posicionada em by-pass 
e  a outra  válvula pulso/dinâmico  era posicionada  em  dinâmico abria-se o canal  do 
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controlador de fluxo  mássico  correspondente  à mistura gasosa 5% H
2
/Ar,  esperando 
então a estabilização da linha de base. Após a estabilização a válvula era posicionada 
em reator e dava-se inicio ao processo de redução com a mistura 5% H
2
/Ar e uma taxa 
de aquecimento de 10°C /min até a temperatura final de 1000°C. 
 
IV. 2.7 – Reação Superficial à temperatura programada (TPSR): 
 
Os experimentos de TPSR foram realizados na mesma unidade multipropósito, 
acoplada a um espectrômetro de massas Balzers Omnistar que foi também utilizada nos 
experimentos anteriores. 
 O pré-tratamento das amostras (150mg) consistiu na secagem a 150°C, por 30 
min, sob fluxo de He (30mL/min). Em seguida as amostras foram reduzidas sob fluxo 
de H
2
 a uma taxa média de 10°C/min até a temperatura de 500°C, que foi mantida por 1 
hora. Após essa etapa seguiu-se com o aquecimento em He até 800°C a uma taxa de 
aquecimento de 10°C por 30 min e resfriamento em He até temperatura ambiente. A 
reação superficial ocorreu fazendo-se passar pelo reator uma corrente de 200mL/min e 
razão 4:1:2:30, composta por 5% O
2
/He, 20% CH
4
/He, H
2
O (vapor) e He (puro) com 
vazões,  respectivas,  de  60,2  mL/min,  60,2 mL/min,  6,0 mL/min  e  73,6 mL/min. A 
mistura  reacional  foi  então  obtida  utilizando-se  um  saturador  contendo  água  a 
temperatura  ambiente.  O  reator  foi  submetido  a  uma  taxa  de  20  °C  /min  até  a 
temperatura  de  800°C  e  a  corrente  efluente  foi  monitorada  por  espectroscopia  de 
massas. 
 
IV. 2.8 – Pulsos de CH
4
 e O
2
: 
 
As análises de pulsos de CH
4 
e O
2
 foram realizadas na mesma unidade utilizada 
para a técnica de Redução à Temperatura Programada, descrita anteriormente. 
As  amostras  (200mg)  foram  previamente  secas  a  150°C  por  30min,  em 
atmosfera de He (30 mL/min). Na etapa de ativação, as amostras foram reduzidas sob 
fluxo de H
2
 a uma taxa média de 10°C/min até 500°C, sendo que esta temperatura foi 




mantida por  1h,  seguida  de aquecimento  sob  fluxo  de  He a  800°C a  uma taxa de 
aquecimento de 10°C/min durante 30 min. 
Após a etapa de ativação, as amostras foram expostas a uma série de pulsos de 
CH
4
 seguida por uma série de pulsos de O
2
 e mais uma série de pulsos de CH
4
. 
 
IV. 3 – Teste de Atividade: 
 
Com o objetivo de produzir gás de síntese através da reforma autotérmica do 
metano, foram realizados testes catalíticos em um reator de quartzo conectado a uma 
unidade acoplada a um cromatógrafo a gás VARIAN CP3800. 
A unidade foi projetada de modo a permitir de maneira eficiente e prática todas 
as etapas da reação de reforma autotérmica, que se resumem ao pré-tratamento, ativação 
catalítica e a própria reação de reforma. 
O esquema da unidade, demonstrado na Figura  4.2, apresenta  as principais 
linhas e válvulas da unidade, a unidade possui um forno cerâmico de resistência exposta 
que aquece o reator de quartzo no qual está contida a amostra. O forno é controlado por 
um programador linear de temperatura Therma TH 2231P. A taxa de aquecimento foi 
monitorada por um termopar tipo K situado no reator.  Toda linha  por onde  passa  a 
corrente gasosa foi aquecida a 110°C de maneira a evitar a formação de condensados. 
Esse  controle  foi  realizado  por  um  termo-controlador  analógico,  modelo  FH-1  da 
Digimec. As temperaturas do reator, da linha e do saturador foram verificadas em um 
indicador  de  temperatura  de seis  canais fornecido  por  Equipamentos  Científicos  do 
Brasil, modelo MD 350. O aquecimento da água do saturador foi controlado pelo Banho 
ultratermostato criostato 521/D (Nova Ética). 
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FIGURA 4.2- Esquema da unidade de conversão do metano. 
 
A corrente gasosa passou por um controlador de fluxo mássico Brooks Instruments 
modelo 0124, onde sofreu ajustes de fluxo, e entrou no reator. Em seguida, a corrente 
gasosa efluente do reator chegou ao cromatógrafo à gás VARIAN CP3800 com detector 
de condutividade térmica (TCD) e coluna capilar de  sílica fundida, 30m X 0,53 mm 
Supelco  Carboxen  1010  tplot,  a  qual  esta  submetida  as  seguintes  condições 
apresentadas na tabela 4.2: 
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[image: alt]TABELA 4.2 – Etapas Variáveis da coluna capilar Supelco Carboxen 1010 tplot 
 
Temperatura 
(°C) 
Taxa de aquecimento 
(°C/min) 
Tempo de 
permanência (min) 
Tempo Total 
(min) 
220  0  0,02  0,02 
40  40  8,50  13,02 
100  40  3,00  17,52 
220  40  2,58  23,10 
Pressão (Psia)  Taxa de compressão 
(Psia/min) 
Tempo de 
permanência (min) 
Tempo Total 
(min) 
3,5  0  12,80  12,80 
Razão de split 
2 
Volume de Loop (µL) 
1000 
Tempo  de 
injeção (min) 
6,75 
Temperatura  de 
injeção (°C) 
800 
 
As amostras (10mg de catalisador e 90mg de carbeto de silício (utilizado como 
diluente para evitar pontos quentes)) foram previamente secas a 150°C, por 30min, em 
atmosfera de He (30mL/min). 
Para a redução foi utilizado H
2
 puro (30mL/min) a uma taxa de aquecimento de 
10°C/min, até a temperatura de 500°C, sendo esta temperatura mantida por 1 hora. Após 
esse tempo, seguia-se para etapa de limpeza da superfície catalítica, quando as amostras 
foram purgadas em atmosfera inerte, utilizando He (30mL/min) para que a temperatura 
de reação 800°C (10°C/min) fosse alcançada, mantendo nesta temperatura por 30 min. 
Com o término da etapa de redução o reator foi isolado e trocou-se He pelos 
reagentes.  A  mistura  reacional  era  composta  por  metano  (67mL/min),  oxigênio 
(33mL/min) e água (12,6mL/min), utilizando-se um saturador mantido sob aquecimento 
a 49°C. A razão de reagentes na alimentação foi, portanto CH
4
: O
2
: H
2
O
 
igual a 2: 1: 
0,4.  A temperatura da reação foi  mantida a 800°C e  a composição dos produtos foi 
acompanhada por 24h. 
 
 
 




[image: alt]Capítulo V 
 
Resultados e Discussão 
 
V.1 – Área BET: 
 
Os  valores  da área BET dos  catalisadores e suportes  empregados nesse  estudo  são 
apresentados na Tabela 5.1. A 
-Al
2
O
3
 apresenta como característica uma baixa área 
específica, e o valor medido estão de acordo com resultados disponíveis na literatura 
para este suporte (Beretta et al., 2007). 
 
TABELA 5.1 – Área BET dos catalisadores e suportes 
 
Catalisadores  Área BET (m
2
/g) 
0,3% Rh/  -Al
2
O
3 
3,3 
0,3% Rh/ 2%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
4,3 
0,3% Rh/ 5%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
5,6 
0,3% Rh/ 10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
6,9 
0,3% Rh/Y
2
O
3 
28,8 
   
O  catalisador  suportado  em  Y
2
O
3
  apresentou  área  de  28,8m
2
/g.  Wang  e 
Ruckenstein  (2000)  apresentaram  uma  área  igual  a  9,4m
2
/g  para  um  catalisador 
Rh/Y
2
O
3
. Valores próximos a 10m
2
/g foram observados por outros autores (Tabela 5.2). 
O maior valor obtido nesta dissertação pode estar ligado ao método de preparação da 
Y
2
O
3
  por  calcinação  do  Y(NO
3
)
2
.6H
2
O,  e  não  por  precipitação  como  em  outros 
trabalhos.  A  adição de  Y
2
O
3
  a             
-Al
2
O
3
  causou  um  pequeno  aumento na  área 
específica, dada a maior área da Y
2
O
3. 
 




[image: alt]TABELA 5.2 – Referêcias de área BET 
 
Catalisadores  Área BET (m
2
/g)  Referência 
0,5% Rh/ Y
2
O
3 
13,7  Nishimoto et al.,(2002) 
Rh/Y
2
O
3 
9,4  Wang e Ruckenstein (2000) 
Pd/Y
2
O
3 
8,1  Gaikwad et al.,(2002) 
Y
2
O
3 
11  Karunakan et al., (2009) 
 
 
V.2 – Difração de Raios- X: 
 
A  Figura  5.1  apresenta  os  difratogramas  de  raios-X  característicos  dos 
catalisadores de ródio suportados. O DRX dos catalisadores de Rh com presença de α- 
Al
2
O
3
  apresentaram  picos  característicos  de  -alumina  de  estrutura  romboédrica 
(JCPDS 85-1337). Os picos referentes aos cristais Rh não foram observados devido ao 
baixo teor utilizado e o tamanho de suas partículas que foram menores que 5nm, como 
foi estudado por Ojeda et al.(2004). 
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FIGURA 5.1-Difratograma dos catalisadores. 
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Para catalisadores com teor de  0,5% Rh, Ruckenstein  e  Wang (2000), não 
observaram padrão de DRX relativo às espécies de ródio. Para catalisadores de 10% de 
Rh, os autores identificaram a presença de Rh
2
O
3
 nos catalisadores suportados em 
-
Al
2
O
3
, SiO
2
, CeO
2
, Y
2
O
3
, Nb
2
O
5
, Ta
2
O
5
, TiO
2
 e ZrO
2
. Desta forma, os difratogramas 
obtidos nesta dissertação não permitiram a observação das espécies de ródio, devido ao 
baixo teor deste metal presente nas amostra. 
Para o catalisador Rh/Y
2
O
3
, o difratograma obtido foi o característico da Y
2
O
3 
de estrutura cúbica de corpo centrado (JCPDS 88-1040). Para os suportes Y
2
O
3
·Al
2
O
3
, 
padrões de DRX referentes a Y
2
O
3
 apenas foram observados para os teores 5% e 10% 
em Y
2
O
3
.Não houve deslocamento dos picos característicos de Y
2
O
3
 indicando apenas 
um recobrimento de 
- Al
2
O
3
 pela Y
2
O
3
 sem a formação de uma solução sólida entre 
Y
2
O
3
 e Al
2
O
3
. 
 
V. 3 – Fluorescência de Raio-X: 
 
A Tabela 5.3 apresenta os resultados do experimento de fluorescência realizados 
nas  amostras,  que  permitiu  quantificar  os  reais  teores  dos  componentes  em  cada 
catalisador. Os teores ficaram próximos aos teores nominais, conforme o planejado na 
etapa experimental. 
Tabela 5.3 – Resultados do experimento de fluorescência 
Catalisador 
Rh 
(% em massa)
 

Y
2
O
3 
(% em massa)
 

α
αα
α-Al
2
O
3 
(% em massa)
 

0,3%Rh/α- Al
2
O
3
 
0,29  -  99,7 
0,3%Rh/ 2% Y
2
O
3
·Al
2
O
3
  0,29  1,89  - 
0,3%Rh/ 5% Y
2
O
3
·Al
2
O
3
  0,29  4,93  - 
0,3%Rh/ 10% Y
2
O
3
·Al
2
O
3
  0,29  9,98  - 
 
V.4 – Quimissorção: 
 
 Os resultados de quimissorção de H
2
 para os catalisadores estudados podem ser 
observados na Tabela 5.4. O fator estequiométrico de adsorção utilizado foi 2, conforme 




[image: alt]proposto por Wanke e Dougharty (1972), observaram que dois hidrogênios encontram-
se ligados a um átomo de ródio. 
A dispersão observada para 0,3% Rh/ 
- Al
2
O
3
 ( 35%) foi  similar à obtida por 
Beretta et al.(2007), para catalisadores 0,5% Rh/ 
- Al
2
O
3
 que obtiveram uma dispersão 
igual a 38% a partir de medidas de titulação H
2
/O
2
. 
 
TABELA 5.4 - Quimissorção de H
2
 a 35°C em catalisador à base de Ródio. 
 
A presença de Y
2
O
3
 aumentou a capacidade de adsorção de hidrogênio. Com um 
maior teor de ítria tem-se uma maior quantidade de  hidrogênio quimissorvido, como 
pode ser observado no catalisador 0,3% Rh/ 10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3
, que se apresentou bem 
mais disperso, provavelmente devido a maior área especifica do suporte. Este resultado 
também foi verificado através da reação de desidrogenação do ciclo- hexano, onde este 
catalisador apresenta uma maior taxa de desidrogenação, como será visto a seguir. 
Para o catalisador Rh/Y
2
O
3
 não foram obtidos valores de quimissorção de H
2
 
devido a problemas técnicos com o equipamento. 
 
V.5 – Desidrogenação do ciclo- hexano: 
 
Para todos os catalisadores foi observado somente o benzeno como produto da 
reação,  indicando  que  na  faixa  de  temperatura  analisada  não  ocorre  a  reação  de 
hidrogenólise. 
H
2
 Quimissorvido(µmol/gcat) 
 
Catalisadores 
Total  Irreversível  Reversível 
H/Rh 
Irreversível 
0,3% Rh/  -Al
2
O
3 
16,1  5,1  11  0,35 
0,3% Rh/ 2%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
22,5  4,5  18  0,31 
0,3% Rh/ 5%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
26  7,9  18  0,54 
0,3% Rh/ 10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
44  17,8  28  1,0 




[image: alt]Na Tabela 5.5 encontram-se os resultados obtidos na desidrogenação do ciclo- 
hexano para os catalisadores em  estudo  a 270°C.  Os  valores de dispersão aparente 
foram determinados a partir do catalisador 0,3% Rh/
-Al
2
O
3 
, e os valores da razão 
(H/Rh) foram obtidos da quimissorção de H
2
. 
  A desidrogenação do ciclo- hexano foi realizada após a ativação do catalisador a 
800°C. Como foi mencionado anteriormente, a taxa de desidrogenação é proporcional 
ao número de sítios ativos metálicos na superfície do catalisador. Dessa forma, a análise 
da Tabela 5.5 evidencia  que o catalisador
 0,3% Rh/Y
2
O
3 
possui o  maior  número  de 
sítios  ativos,  uma  vez  que  este  catalisador  apresentou  o  maior  valor  de  taxa  de 
desidrogenação  do ciclo-hexano. Porém, os testes de reforma autotérmica, que serão 
discutidos  posteriormente,  para  este  catalisador  não  apresentam  bom  desempenho, 
devido à sua desativação. Dentre os catalisadores analisados o que apresenta melhores 
resultados é o 0,3% Rh/ 10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3
, com dispersão e razão H/Rh quase 2 vezes 
maior que a dos demais catalisadores utilizados neste trabalho, justificando assim sua 
maior atividade na reforma autotérmica do metano que será discutida posteriormente. 
 
  TABELA 5.5 – Resultados da reação modelo, valores da dispersão aparente e 
valores de razão H/Rh. 
 
Catalisadores 
Taxa de 
Desidrogenação 
a 270ºC 
(x
 
10
-3
 
mol/hg
cat
) 
Dispersão aparente  H/Rh 
0,3% Rh/  -Al
2
O
3 
5,24  0,4  0,35 
0,3% Rh/ 2%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
5,74  0,4  0,31 
0,3% Rh/ 5%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
7,75  0,6  0,54 
0,3% Rh/ 10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
10,9  0,8  1,0 
0,3% Rh/Y
2
O
3 
20,2  1,0  - 
 
Tem-se a seguinte ordem como resultado para a dispersão aparente: 
 
0,3%Rh/Y
2
O
3
~0,3%Rh/10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3
>0,3%>Rh/5%Y
2
O
3
·Al
2
O
3
> 
0,3%Rh/2%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
~0,3% Rh/
-Al
2
O
3
. 




[image: alt]V.6– Redução a Temperatura Programada (TPR): 
 
A Figura 5.2 apresenta os perfis de TPR dos catalisadores de ródio suportados. 
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FIGURA 5.2-Perfis de TPR dos catalisadores. 
 
Os catalisadores com um teor 0,3% de Rh em presença de  - Al
2
O
3
 no suporte 
apresentam um perfil de TPR com picos de temperatura próximos a 180°C e 240°C, que 
podem  ser  atribuídos  a  espécie  RhO
X
  com  diferentes  extensões  de interação  com  a 
Al
2
O
3
, 
 
como encontrado por Weng et al. (2006). 
Li et al., (2007) também observaram em seus estudos que, quanto menor o teor 
de ródio no catalisador, ocorre uma maior  interação entre a fase metálica e a Al
2
O
3
, 
tendo  como  resultado  uma forte ligação  entre  Rh-O, o  que dificulta  a redução das 
espécies RhO
x
. 
A interação das espécies superficiais RhO
x
 com a Y
2
O
3
 são maiores do que com 
a Al
2
O
3
, uma vez que na presença de Y
2
O
3
 há um aumento no pico de redução a mais 
alta temperatura (em torno de 400°C). 




[image: alt]Os catalisadores que apresentam Y
2
O
3
 no suporte apresentam picos entre 300 e 
400°C devido a interação do RhO
x
 à Y
2
O
3
, com possível formação de RhYO
3
. A 
formação do composto entre Rh e Y
2
O
3
  depende da temperatura  de  calcinação do 
catalisador, e ocorre devido a maior interação entre suporte e fase metálica (Ruckestein 
et al.,1999). 
 
V.7 – Reação Superficial A Temperatura Programada (TPSR):
 
 
As  Figuras  5.3-  5.7  apresentam  os  perfis  de  TPSR  para  os  catalisadores 
estudados. 
Através  dos  perfis  de TPSR  foi possível observar que todos  os catalisadores 
seguem o mecanismo direto para reforma autotérmica do metano, que assume que o H
2
 
e o CO são os produtos primários formados na reação na zona de oxidação. Após esta 
etapa ocorre a dissociação  do metano  (CH
4
 
 C* + 4H*), e os átomos de  carbono 
presentes na superfície reagem com o oxigênio da superfície formando CO (C* + O* 
 
CO) e ocorre a combinação entre os átomo de hidrogênio da superfície formando H
2
 
(H* + H* 
 H
2
). 
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 FIGURA 5.3-Perfil de TPSR para o catalisador 0,3%Rh/
- Al
2
O
3
. 
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A reação começa com temperatura superior a 500°C, com consumo de 
CH
4
 e O
2
 e formação de  H
2
 e CO. Existe um consumo  do CO
2
 formado em 
temperaturas mais elevadas para à reforma a vapor. O consumo de H
2
O não foi 
significativo. 
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 FIGURA 5.4-Perfil de TPSR para o catalisador 0,3%Rh/2%Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
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 FIGURA 5.5-Perfil de TPSR para o catalisador 0,3%Rh/5%Y
2
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 · Al
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 FIGURA 5.6-Perfil de TPSR para o catalisador 0,3%Rh/10%Y
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 · Al
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 FIGURA 5.7-Perfil de TPSR para o catalisador 0,3%Rh/Y
2
O
3
. 
 
Weng et al. (2006), utilizaram o catalisador 1% Rh/ Al
2
O
3
 em seus estudos e 
através dos perfis de TPSR observaram na temperatura de 516°C a formação de CO
2 
e 
H
2
O e uma pequena quantidade de CO acima de 400°C, com o aumento de temperatura 
a quantidade de gás de síntese  também  cresceu indicando o consumo de  CH
4
 e O
2
, 
conforme verificado nesse estudo. 
Em todos os gráficos foi possível observar a formação de CO
2
 a partir de 516°C 
até  aproximadamente 700°C, com  o aumento da temperatura  a  quantidade  de  CO 
cresceu até estabilizar em 800°C. 
 
 
 
 
 
 
 
 




[image: alt]V.9 – Pulsos de CH
4
 e O
2
: 
 
Para investigar a capacidade de remoção de espécies carbonáceas da superfície 
catalítica,  foram  utilizados  pulsos  de  CH
4
  e  O
2
.  Nas  Figuras  5.8  a  5.10,  estão, 
respectivamente, representados os resultados de consumo de CH
4
, quantidade de CO e 
H
2
  produzidos,  a  quantidade  de  CO
2
  produzida  foi  pequena  não  sendo  possível 
quantifica-la. 
Os  primeiros  pulsos  corresponderam  a  formação  de  H
2
  e  CO  para  os 
catalisadores estudados.  Após a dissociação do CH
4
 no Rh,  o H
2
 foi produzido pela 
combinação dos átomos de H adsorvidos no Rh e o CO pela oxidação do C adsorvido 
pelo oxigênio proveniente do suporte, uma  vez que esta é a única fonte de oxigênio 
existente. A ítria utilizada como suporte encontra-se no grupo dos óxidos irredutíveis, 
segundo  estudos  de  Wang  et  al.,  (2000),  não  apresentando  capacidade  de 
armazenamento  de oxigênio,  sendo assim,  a  produção de  CO  durante  os primeiros 
pulsos  nos  catalisadores  com  teor  de  Y
2
O
3
,  pode  ser  devido  à  reação  entre  o  C 
adsorvido  e  a  presença  de  O
2-
  na  superfície  que  provavelmente  mantém as  espécies 
oxidadas,  sendo  responsável  pela  seletividade  e  completa  oxidação  do  metano 
dependendo da concentração na superfície metálica, conforme observado por Weng et 
al., (2006). 
Através da análise da Figura 5.8, observa-se uma diminuição da quantidade de 
CH
4
  de  aproximadamente  20%  para  o  catalisador  0,3%  Rh/ 
-  Al
2
O
3
,  devido  ao 
depósito  de  carbono  na  superfície  do  catalisador  não  sendo  possível  obter  total 
recuperação do CH
4 
após os pulsos de O
2
, ocorrendo formação de CO (Figura 5.9). O 
mesmo fato foi observado para o catalisador 0,3% Rh/ 2% Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
, porém em 
menor percentual próximo a 5%. 
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 FIGURA 5.8- Conversão de CH
4
. 
 
 
O consumo de CH
4
 e a produção de H
2
  foram  maiores para os catalisadores   
0,3%Rh/ 10%Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
 e 0,3%Rh/ Y
2
O
3
. Esse fato sugere que para o catalisador 
com teor 10%Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
 a sua maior atividade esta relacionada com a capacidade do 
suporte  em  remover  espécies  carbonáceas  da  superfície  catalítica.  Para  o  catalisador 
0,3%Rh/Y
2
O
3
 pode ter ocorrido uma reoxidação melhorando a dispersão.
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 FIGURA 5.9- Quantidade de H
2
 produzido. 
 
 
A  produção  de  H
2
  mostrou  uma  queda  significativa  para  o  catalisador     
0,3% Rh/
- Al
2
O
3
. O valor inicial de 60% passou para 15% após os pulsos de O
2
, com a 
superfície do catalisador recoberta por carbono a reação para formação de H
2
 tornou-se 
mais dificultada. O catalisador 0,3% Rh/ 2% Y
2
O
3
 · Al
2
O
3, 
apresentou queda de 90% 
para 25%, tal efeito não foi significativo para o catalisador 0,3% Rh/ 5% Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
. 
O  percentual  de  70%  de  produção  de  H
2
  foi  mantido  para  o  catalisador     

0,3% Rh/ 10% Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
. 
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 FIGURA 5.10- Quantidade de CO produzido. 
 
 
V.10 – Teste de Atividade: 
 
Com os testes de reforma autotérmica foi possível obter as curvas de conversão 
de CH
4
 em função do tempo representadas na Figura 5.11. 
O  catalisador  Rh/α-Al
2
O
3
  apresentou  uma  conversão  inicial  igual  a  0,64, 
sofrendo desativação ao longo do tempo de teste catalítico.  
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 FIGURA 5.11-Conversão do CH
4
. 
 
 
Para os catalisadores suportados em Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
, houve influência do teor de 
Y
2
O
3
 na conversão  do metano. O  catalisador 0,3%Rh/  2% Y
2
O
3
·Al
2
O
3
 apresentou 
conversão inicial igual a 69%, próxima à do catalisador 0,3%Rh/ 
-Al
2
O
3
. A conversão 
inicial aumentou um pouco para o catalisador 0,3%Rh/ 2% Y
2
O
3
·Al
2
O
3
 obtendo-se uma 
conversão de CH
4
 de 80% para 0,3%Rh/ 10% Y
2
O
3
·Al
2
O
3
. 
A Figura 5.12 mostra que a conversão inicial aumenta de maneira coerente com 
a dispersão aparente calculada pela desidrogenação do ciclo-hexano. 
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 FIGURA 5.12- Correlação entre taxa de reação e conversão do CH
4
. 
 
Apesar da alta dispersão aparente, o catalisador 0,3 % Rh/ Y
2
O
3
 não apresentou 
um aumento na conversão inicial proporcional ao esperado. A Tabela 5.6 compara as 
conversões iniciais e após 10 horas de reação para todos os catalisadores. 
Em termos de estabilidade, a adição de Y
2
O
3
 se mostrou benéfica apenas para o 
catalisador  0,3%  Rh/  10%  Y
2
O
3
  ·  Al
2
O
3
  uma  vez  q
ue  os  catalisadores     

0,3% Rh/ 2% Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
 e 0,3% Rh/ 5% Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
 apresentaram uma desativação 
considerável. 
 
TABELA 5.6 - Conversão de CH
4
 
 
Catalisadores 
Conversão de CH
4
 (%) 
inicial 
Conversão de CH
4
 (%) 
após 10 horas de reação 
0,3% Rh/  -Al
2
O
3 
63,98  30,03 
0,3% Rh/ 2%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
64,41  49,85 
0,3% Rh/ 5%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
68,70  54,49 
0,3% Rh/ 10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3 
79,26  74,27 
0,3% Rh/Y
2
O
3 
68,84  59,00 
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As Figuras 5.13 e 5.14 apresentam as seletividades para H
2
 e CO que seguiram a 
mesma  tendência  que  a  conversão  do  metano,  ou  seja, os  catalisadores  mais  ativos 
foram  os  mais  seletivos e  a  medida  que  ocorreu  desativação,  houve  também  um 
decréscimo de seletividade para H
2
 e CO. 
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 FIGURA 5.13-Seletividade ao H
2
. 
 
Ruckenstein e Wang (2000)  mostraram que, dependendo da temperatura de 
calcinação, há a formação de um composto RhYO
3
, que está relacionada a uma forte 
interação entre Rh e o suporte. Além disso, os autores observaram que quando o 
composto  RhYO
3
  foi  formado,  houve  um  aumento  na  estabilidade  na  reação  de 
oxidação  parcial  do metano para temperaturas maiores que 800°C.  Este aumento  de 
estabilidade  foi  explicado  pela  geração  de  um  estado  quase-estacionário  de  sítios 
metálicos  nas  condições  de  reação.  Nos  resultados  aqui  obtidos,  não  ocorreu  a 
confirmação  do  composto  RhYO
3
  por  DRX  devido  ao  baixo  teor  de  Rh  nos 
catalisadores, mas o aumento da intensidade dos picos a mais altas temperaturas durante 
os experimentos de TPR na presença de Y
2
O
3
 pode ser um indicativo da formação deste 
composto. Uma outra hipótese é que a presença de Y
2
O
3
 pode levar a uma proteção das 




[image: alt]partículas metálicas em relação ao depósito de coque com um efeito geométrico como 
mostrado por Trimm et al., (2007). 
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 FIGURA 5.14-Seletividade ao CO. 
 
 
A seletividade de CO seguiu a mesma ordem da seletividade de H
2
, sendo menor 
para o catalisador 0,3% Rh/ 
- Al
2
O
3
, e a maior para 0,3% Rh/ 10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3
. Em 
resumo, a adição de Y
2
O
3 
a catalisadores 0,3% Rh/ 
- Al
2
O
3
 foi  benéfica, com um 
pequeno  aumento  na  atividade  mas  uma  melhora  significativa  na  estabilidade  dos 
catalisadores, quando houve para o teor de 10% de Y
2
O
3
. 
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Conclusões e Sugestões 
 
VI. 1- Conclusões: 
 
Os catalisadores de ródio suportados em  -Al
2
O
3
, Y
2
O
3
 e em (2%, 5%, 10%) 
Y
2
O
3
·Al
2
O
3
,  foram  caracterizados  e  comparados  frente  à  reforma  autotérmica  do 
metano para produção de gás de síntese. 
A adição de Y
2
O
3
 a 
-Al
2
O
3
 causou um pequeno aumento na área específica 
dada a maior área da Y
2
O
3. 
O DRX dos catalisadores de Rh com presença de α- Al
2
O
3
 apresentaram picos 
característicos de 
-alumina. Os picos referentes aos cristais Rh não foram observados 
devido ao baixo teor utilizado. 
Para o catalisador  Rh/Y
2
O
3
 o  difratograma  foi  o característico da  Y
2
O
3 
de 
estrutura  cúbica de corpo  centrado.  Para  os suportes Y
2
O
3
·Al
2
O
3
, padrões de DRX 
referentes a Y
2
O
3
 apenas foram observados para os teores 5% e 10% em Y
2
O
3
. 
Não houve deslocamento dos picos característicos de Y
2
O
3
 indicando apenas um 
recobrimento de 
- Al
2
O
3
 pela Y
2
O
3
 sem a formação de uma solução sólida entre Y
2
O
3
 
e Al
2
O
3
. 
A presença de Y
2
O
3
 aumentou a capacidade de adsorção de hidrogênio, com um 
maior teor de ítria tem-se uma maior quantidade de  hidrogênio quimissorvido, como 
pode ser observado no catalisador 0,3% Rh/ 10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3
, que se apresentou bem 
mais disperso, provavelmente devido a maior área especifica do suporte. Este resultado 
também foi verificado através da reação de desidrogenação do ciclo- hexano, onde este 
catalisador apresenta uma maior taxa de desidrogenação, como será visto a seguir. 
Dentre  os  catalisadores  analisados  o  que  apresentou  melhores  resultados  é  o 
0,3% Rh/ 10%Y
2
O
3
·Al
2
O
3
, com dispersão e razão H/Rh quase 2 vezes maior que a dos 




[image: alt]demais catalisadores utilizados neste trabalho, justificando assim sua maior atividade na 
reforma autotérmica do metano. 
Os catalisadores com um teor 0,3% de Rh em presença de 
- Al
2
O
3
 no suporte 
apresentaram um perfil de TPR com picos de temperatura próximos a 180°C e 240°C, 
que podem ser atribuídos a espécie RhO
X
 com diferentes extensões de interação com a 
Al
2
O
3 
. 
Os catalisadores que apresentaram Y
2
O
3
 no suporte apresentam picos entre 300 e 
400°C devido a interação do RhO à Y
2
O
3
, com possível formação de RhYO
3
. 
Através  dos  perfis  de TPSR  foi possível observar que todos  os catalisadores 
seguem o mecanismo direto para reforma autotérmica do metano, que assume que o H
2
 
e o CO são os produtos primários formados na reação na zona de oxidação. Após esta 
etapa ocorre a dissociação  do metano  (CH
4
 
 C* + 4H*), e os átomos de  carbono 
presentes na superfície reagem com o oxigênio da superfície formando CO (C* + O* 
 
CO) e ocorre a combinação entre os átomo de hidrogênio da superfície formando H
2
 
(H* + H* 
 H
2
). 
A ítria utilizada como suporte encontra-se no grupo dos óxidos irredutíveis, não 
apresentando capacidade de armazenamento de oxigênio, sendo assim, a produção de 
CO durante os primeiros pulsos nos catalisadores com teor de Y
2
O
3
, pode ser devido à 
reação entre o C adsorvido e a presença de O
2-
 na superfície que provavelmente mantem 
as espécies oxidas, sendo responsável pela seletividade e completa oxidação do metano 
dependendo da concentração na superfície metálica. 
Para os catalisadores suportados em Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
, houve influência do teor de 
Y
2
O
3
 na conversão  do metano. O catalisador 0,3%Rh/ 2% Y
2
O
3
 ·  Al
2
O
3
 apresentou 
conversão  inicial  de 0,69  próximo à  do  catalisador  0,3%Rh/ 
-Al
2
O
3
. A conversão 
inicial aumentou um pouco de 69% para o 0,3%Rh/ 2% Y
2
O
3
 ·  Al
2
O
3
 obtendo uma 
conversão de CH
4
 de 80% para. 0,3%Rh/ 10% Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
. 
Apesar da alta dispersão aparente, o catalisador 0,3 % Rh/ Y
2
O
3
 não apresentou 
um aumento na conversão inicial proporcional ao esperado. 
Em termos de estabilidade, a adição de Y
2
O
3
 se mostrou benéfica apenas para o 
catalisador  0,3%  Rh/  10%  Y
2
O
3
  ·  Al
2
O
3
  uma  vez  que  os  catalisadores   

0,3% Rh/ 2% Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
 e 0,3% Rh/ 5% Y
2
O
3
 · Al
2
O
3
 apresentaram uma desativação 
considerável. 




 
VI. 2- Sugestões: 
 
Algumas das conclusões deste estudo necessitam de uma análise mais apurada. 
Para isto são necessárias análises complementares conforme citado a seguir: 
-  Testar outros métodos de impregnação, através da modificação da adição 
de ítria para verificar o comportamento dos catalisadores. 
-  Teste de sinterização para verificar a desativação do catalisador por este 
mecanismo. 
-  Acompanhamento da reação em uma termobalança de forma a verificar 
em uma medida direta a possível formação de coque.  
-  Medidas de infra-vermelho de CO adsorvido para estudar a modificação 
do estado das partícula superficiais de Rh com a mudança no suporte. 
-  Medidas de microscopia eletrônica de transmissão dos catalisadores antes 
e depois dos testes catalíticos. 
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ANEXO I 
 
 
GRÁFICOS DE QUIMISSORÇÃO DE H
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GRÁFICOS DE ARRHENIUS PARA CONVERSÃO DO CICLOEXANO 
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