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ANDERSEN, Silvia Layara Floriani. Aplicacio de o6xidos de ferro
produzidos a partir da drenagem Acida de mina na combustio
catalitica de compostos orginicos volateis. 2011. 144p. Tese
(Doutorado) — Programa de Po6s-Graduacdo em Engenharia Quimica.
Universidade Federal de Santa Catarina, Florianopolis, 2011.

RESUMO

Compostos organicos volateis (COV) sdo substincias que causam
problemas para a saude humana e dos animais, ¢ sdo precursores na
formagdo de poluentes de toxicidade elevada. Os catalisadores
comerciais para a oxidagdo de COV geralmente sdo a base de Pd e/ou
Pt, cujo custo ¢é elevado devido & presenca desses metais nobres. A
substituicao desses catalisadores por outros compostos por metais nao-
nobres tem sido objeto de estudo de varios trabalhos, e os 6xidos de
ferro t€m se mostrado adequados. Os 6xidos de ferro estdo presentes em
grande quantidade no lodo quimico produzido no tratamento ativo da
drenagem acida de mina (DAM), e poderia constituir-se uma matéria-
prima para a producdo de catalisadores. Estima-se que sdo produzidos
de 4 a 35 t/dia de 6xidos de ferro em uma Unica mina de carvdo do
Estado de Santa Catarina. O objetivo deste trabalho é o desenvolvimento
de catalisadores contendo metais ndo-nobres, a partir da goetita
proveniente do tratamento ativo da DAM para a oxidagdo de COV.
Foram preparados catalisadores de oOxido de ferro a partir de 2
precursores: goetita (PL) e goetita acicular (AG). Dois catalisadores
foram preparados a partir do tratamento térmico do PL: PL450 ¢ PL600.
A partir do AG, 11 catalisadores foram preparados, por meio do
tratamento térmico do precursor (HCat) ou impregnacdo via umida de
outros metais (X = Mn, Cu, Zn e Ag), seguida de tratamento térmico
(HCat_XY; HCat XYXY). Os catalisadores foram caracterizados
quanto a area superficial especifica BET, analise de espectroscopia
fotoeletronica de raios X, difragdo de raios X, microscopia eletronica de
varredura e analises termogravimétricas. Testes de atividade catalitica
mostraram que o catalisador PL450 alcanca conversdes de tolueno a
CO; de 27%, o PL600 de 17%, e o HCat de 32% em temperatura de
450 °C. A atividade dos catalisadores bimetalicos, HCat X5, foi
avaliada e da melhor para a pior atividade seguiram a ordem: HCat_Cu5
> HCat_Mn5 > HCat_Ag5 > HCat_Zn5. A avalia¢do da quantidade de



manganés impregnada mostrou que quanto maior a quantidade, melhor
o desempenho catalitico. Catalisadores trimetalicos foram preparados e
mostraram efeito sinergético entre as fases ativas. A cinética do
catalisador HCat Mn30 foi estudada e somente o modelo da lei de
poténcia se ajustou aos resultados experimentais. Os catalisadores
preparados neste trabalho sdo boas opgdes para aplicacdo na destruigcdo
de COV, pois podem ser produzidos a partir de matéria-prima abundante
e de baixo custo em relagdo a metais nobres.

Palavras-Chave: combustdo catalitica, compostos organicos volateis,
oxidos de ferro, drenagem acida de mina.



ANDERSEN, Silvia Layara Floriani. Application of iron oxides
produced from acid mine drainage in the catalytic combustion of
volatile organic compounds. 2011. 144p. Thesis (Doctoral) — Programa
de P6s-Graduagdo em Engenharia Quimica. Universidade Federal de
Santa Catarina, Florianopolis, 2011.

ABSTRACT

Volatile organic compounds (VOC) can cause human and animal health
problems, they can also be precursors to the formation of pollutants with
high toxicity level. Commercial catalysts for the VOC oxidation usually
have Pd and/or Pt, which costs are high due to the presence of noble
metals. The substitution of those catalysts for the use of other non-noble
metal catalysts has been studied and iron oxides have shown to be
adequate. Iron oxides are present in great quantity present in the
chemical sludge produced from the active treatment of the acid mine
drainage (AMD), and could be raw material for the production of
catalysts. It is estimated that 4 to 35 tons per day of iron oxides are
produced from one coal mine in Santa Catarina State, Brazil. The aim of
this work is the development of non noble metal catalysts from the
goethite that comes from the active treatment of AMD for the catalytic
combustion of VOC. Iron oxides catalysts were prepared from 2
precursors: goethite (PL) and acicular goethite (AG). Two catalysts were
synthesized through thermal treatment of PL: PL450 and PL600. From
the AG, 11 catalysts were prepared, through the thermal treatment of the
precursor (HCat) or wet impregnation with other metals (X = Mn, Cu,
Zn and Ag), followed by thermal treatment (HCat XY; HCat XYXY).
All catalysts were characterized using BET surface area, X ray
photoeletronic spectroscopy, X ray diffraction, scanning electron
microscopy and thermogravimetric analysis. Catalytic activity tests
showed that the PL450 catalyst reaches conversions to CO, of 27%,
PL600 reaches 17% and HCat reaches 32% at 450 °C. The bimetallic
catalysts activity for HCat X5, was evaluated and it followed the order
from the best to the worst: HCat Cu5 > HCat Mn5 > HCat_Ag5 >
HCat_Zn5. The manganese load evaluation showed that the higher load
of Mn, the higher the catalytic activity of the catalyst is. Trimetallic
catalysts were prepared and showed that there is a synergetic effect
between active phases. Kinetics of the HCat Mn30 was studied and
only the power law model fitted experimental results. Catalysts prepared



in this piece of work are good candidates to be applied in VOC
destruction since they come from a widely found low cost raw material
compared to noble metal ones.

Keywords: catalytic combustion, volatile organic compounds, iron
oxides, acid mine drainage.



ANDERSEN, Silvia Layara Floriani. Aplicacion de éxidos de hierro
producidos a partir del drenaje dcido de minas en la combustién
catalitica de compuestos organicos volatiles. 2011. 144p. Tesis
(Doctorado) — Programa de Posgrado en Ingenieria Quimica.
Universidad Federal de Santa Catarina, Florianopolis, 2011.

RESUMEN

Los compuestos organicos volatiles (COV) son sustancias que causan
problemas para la salud humana y de los animales, y son precursores en
la formacion de contaminantes de toxicidad elevada. Los catalizadores
comerciales para la oxidaciéon de COV generalmente son de Pd y/o Pt,
cuyo costo es alto por tratarse de metales nobles. El reemplazo de estos
catalizadores por otros de metales no-nobles ha sido objeto de estudio de
varios trabajos, y los 6xidos de hierro se han mostrado como los mas
adecuados. Los 6xidos de hierro estan presentes en gran cantidad en el
lodo quimico producido en el tratamiento activo del drenaje acido de
minas (DAM), y podrian convertirse en materia prima para la
produccion de catalizadores teniendo en cuenta que son producidas de 4
a 35 t/dia de 6xidos de hierro en una Unica mina de carb6on en Santa
Catarina. El objetivo de este trabajo fue el desarrollo de catalizadores
conteniendo metales no-nobles, a partir de la goetita proveniente del
tratamiento activo del DAM para la oxidacion de COV. Se prepararon
catalizadores de 6xidos de hierro a partir de 2 precursores: goetita (PL) y
goetita acicular (AG). Como producto del tratamiento térmico del PL se
obtuvieron los catalizadores PL450 y PL600; a partir del AG, fueron
preparados 11 catalizadores, mediante tratamiento térmico del precursor
(HCat) o por impregnaciéon via himeda de otros metales (X = Mn, Cu,
Zn e Ag) seguida de tratamiento térmico (HCat XY; HCat XYXY).
Los catalizadores fueron caracterizados con relacion a area superficial
especifica BET, analisis de espectroscopia fotoelectronica de rayos-X,
difraccion de rayos-X, microscopia electronica de barrido y analisis
termogravimétricos. Pruebas de actividad catalitica mostraron que, a una
temperatura de 450°C, el catalizador PL450 alcanza conversiones de
tolueno a CO, de 27%, el PL600 de 17%, y el HCat de 32%. La
actividad de los catalizadores bimetalicos, HCat X5, fue evaluada y su
efecto sobre la conversion aumenta de acuerdo con el siguiente orden:
HCat_Cu5 > HCat_Mn5 > HCat_Ag5 > HCat Zn5. La evaluacion de la



cantidad de manganeso impregnada muestra que cuanto mayor es la
cantidad de este elemento, mejor es el rendimiento catalitico.
Catalizadores trimetalicos fueron preparados y mostraron efecto
sinérgico entre las fases activas. La cinética del catalizador HCat_Mn30
fue estudiada y unicamente el modelo de ley de potencia se ajusto a los
resultados experimentales. Los catalizadores preparados en este trabajo
son buenas opciones para la aplicacion en la destruccion de COV,
porque pueden ser producidos a partir de una materia prima abundante y
de bajo costo en comparacion con los metales nobles.

Palabras Claves: combustion catalitica, compuestos organicos
volatiles, 6xidos de hierro, drenaje 4cido de minas.
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SIMBOLOGIA

Simbolos utilizados em equac¢des matematicas

Simbolo Significado Unidade
A fator de frequéncia s’
ac area externa por unidade de volume do reator m’.m™
A area da se¢do transversal da molécula de adsorbato mm?
C constante BET
G concentra¢do do composto i ppmv
Ccov concentragdo de COV ppmv
Co concentracdo de oxigénio mol%
COogi concentracdo de CO, na saida ppmv
Cool in concentracdo de entrada de tolueno ppmv
Cwr critério de Weisz-Prater
Dag difusividade na fase gasosa m’.s!
Desr difusividade efetiva m2.s’!
Dxnudsen difusividade Knudsen m’s!
E, energia de ativagdo kJ.mol™
Fiol fluxo molar de tolueno mol.s™!
Fiol in fluxo molar de entrada de tolueno mol.s™
Ia/ls intensidade do sinal da fase ativa pela

intensidade do sinal do suporte
Ka constante de equilibrio de adsor¢do de A
K fator de forma
k velocidade especifica de reagéo s
ko fator pré-exponencial h!
k; velocidade especifica da reagdo m’.m>s”
Kg constante de equilibrio de adsor¢do de B
K¢ constante de equilibrio de adsorgdo de C
ke coeficiente de transferéncia de massa cm.s”
Kcon constante de equilibrio de adsorgdo de CO,
K; constante de equilibrio de adsor¢do de COV
k; constante da taxa de reducdo na superficie

da espécie i em’.g s
K constante de equilibrio de adsor¢do de O,
Koi constante da taxa de re-oxidacdo na superficie

da espécie i em’.g s
L, didmetro médio do cristalito nm
M peso molecular do adsorbato g.gmol’



Meat
MM,
MMp

Py/P
Ptol
Ptotal

SBET
Sc
Sh
S

Stotais

Tio

Vads

Veat
Vdeslocado
Vleito
Vig

VMP

ordem da rea¢do em reacdo em relagdo a O,

massa de catalisador g
massa molecular de A g.gmol’’
massa molecular de B g.gmol™
numero de Avogadro mol™
ordem da reagdo em relagdo a i

pressao atm
pressdo relativa

pressao de tolueno atm
pressdo total mmHg
pressdo de vapor mmHg
vazdo cn’.min”’
constante dos gases ideais cm’.MPa.K™".mol”
numero de Reynolds

taxa de reacdo s
velocidade de adsor¢do mol.g™ s
velocidade de dessorgéo mol.g™ s
taxa de oxidag@o da espécie i mol.g™.s"
raio da particula m
raio do poro cm
velocidade da reagdo na superficie mol.g.s”
velocidade de desaparecimento de tolueno mol.g"s”!
area superficial especifica m’.g"
area superficial especifica BET m’.g"
numero de Schmidt

numero de Sherwood

area superficial m’
numero de sitios totais

temperatura K

espessura estatistica de filme adsorvido A
temperatura na qual a conversao ¢ 10% °C
temperatura na qual a conversao ¢ 50% °C
temperatura de ignigdo °C
tempo de residéncia s
velocidade linear cm.min”’
volume adsorvido cm’.g”
volume do catalisador cm’
volume de agua deslocado cm’
volume do leito cm’
volume de nitrogénio liquido cm’.mol™
volume de microporos cm’. g'1



Vv, volume total de poros cm’.g!
Vyazios volume de vazios do catalisador cm®
X conversdo %
X CO, conversao de tolueno a CO, %
w massa de amostra g
w quantidade de géas adsorvido a uma Py/P cm’.g!
W, massa de catalisador g
W quantidade de adsorbato na monocamada em’.g!
y fracdo de tolueno na fase gasosa

Y tamanho da particula mm
z comprimento do reator cm
Letras gregas

B largura a meia altura rad
0 frag@o de catalisador oxidado a qualquer tempo

€cat porosidade do catalisador

Eleito porosidade do leito

A comprimento de onda do raio-X A
n viscosidade Pa.s
n fator de efetividade interno

@ porosidade do leito

& modulo de Thiele

Pb massa especifica do leito gm>
Peat densidade do catalisador g.cm'3
Pe massa especifica do gas gm”
OAB diametro de colisdo do sistema binario

Vi coeficiente estequiométrico do oxigénio na reacao global

Qp.aB integral de colisdo
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1 INTRODUCAO

Compostos organicos volateis (COV) sdo uma variedade de
compostos quimicos cujo interesse ambiental estad relacionado aos
efeitos toxicos a saude, e sdo emitidos por uma grande variedade de
atividades e produtos, como por exemplo: tintas, produtos de limpeza,
materiais de construgdo, equipamentos de escritorio (como copiadoras e
impressoras), colas e adesivos, etc. Conforme a Diretiva 2004/42/CE do
Parlamento Europeu, COV sdo compostos organicos cujo ponto normal
de ebuli¢do inicial, & pressio normal de 101,3 kPa, ¢ inferior a 250 °C.
A agéncia de protegdo ambiental dos Estados Unidos (EPA) define
COV como qualquer composto organico que participe de reacdes
fotoquimicas na atmosfera.

Os COV sdo um dos maiores contribuintes para a formagdo de
ozonio fotoquimico (Ojala, 2005). Dentre eles, se destaca o tolueno que
¢ um dos solventes mais utilizados na industria e é frequentemente
encontrado em emissdes gasosas. Além disso, pode ser formado na
combustdo incompleta de combustiveis de elevado peso molecular.

Existem muitas maneiras de reduzir a emissdo de COV. Quando a
concentragdo ¢ elevada, a recuperagdo de COV pode ser vantajosa.
Porém, as emissdes de COV geralmente sdo uma mistura de compostos
e em concentragdes baixas. Nesses casos, tecnologias de destruigdo dos
compostos, como a incineracdo térmica e a catalitica sdo as solucdes
mais apropriadas.

A combustdo catalitica de COV ¢é uma alternativa que pode ser
mais viavel economicamente, pois a temperatura necessaria para a
conversdao completa ¢ inferior comparada a temperatura necessaria na
incineragdo térmica. No entanto, o catalisador a ser utilizado também
representa um custo no tratamento de gases contendo COV.
Catalisadores comerciais sd3o extremamente ativos, mostrando
eficiéncias de destruigio de 100% em temperaturas de até 300 °C.
Porém, a fase ativa desses catalisadores é de metais nobres, como a
platina e o paladio, que sdo, além de raros, muito caros. Outro fator que
influencia negativamente o uso de catalisadores a base de metais nobres
¢ a resisténcia baixa ao envenenamento por elementos como o enxofre e
o cloro, que muitas vezes estdo presentes nos efluentes gasosos. Por
esses motivos, existe um interesse crescente em desenvolver alternativas
eficientes baseadas em 6xidos de metais ndo-nobres como catalisadores
na combustdo catalitica de COV, devido a abundancia e menor custo em
relagdo aos dos metais nobres.
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As vantagens em desenvolver catalisadores de metais ndo-nobres
(tais como o Fe, Ni, Cu, entre outros) estdo associadas ndo somente ao
fato de estes serem mais baratos e disponiveis, mas também pelo fato de
serem mais estaveis termicamente, resistentes a umidade e ao
envenenamento.

Alguns estudos recentes tém mostrado que os 6xidos de ferro
podem catalisar a oxidacdo de COV. Os 6xidos de ferro sdo uma opgéo
interessante, pois além do ferro ser o metal mais abundante no planeta
existe diferentes formas dos 6xidos em estados de oxidagdo que variam
de Fe’ a Fe®". Os oxidos de ferro apresentam uma facilidade de
interconversdo entre as fases, sendo os mais utilizados em reacgdes
cataliticas industriais a magnetita (Fe;O4) e a hematita (Fe,O3), ambos
semicondutores ¢ podem catalisar reacdes de oxidagdo e de reducdo
(Cornell e Schwertmann, 2003).

A atividade catalitica na combustdo de COV depende de muitas
variaveis, tais como: a velocidade espacial, a temperatura de reagdo, a
composi¢do do gas a ser tratado e as caracteristicas do catalisador (area
superficial, a composi¢do quimica, o tipo de suporte e a geometria).
Além disso, quando a reacdo de oxidacdo envolve reagdes
intermediarias com a formagdo de subprodutos, a seletividade do
catalisador € um pardmetro a ser considerado.

Praticamente, todos os estudos reportados na literatura
considerando os o6xidos de ferro na oxidagdo catalitica de COV sio
realizados a partir de reagentes puros utilizando métodos diferentes de
sintese. Em grande escala, a producdo de catalisadores de 6xido de ferro
pode requerer matéria-prima abundante e de pureza inferior aquela dos
estudos reportados na literatura.

Um importante e abundante recurso mineral do Estado de Santa
Catarina ¢ o carvdo mineral que, nas etapas de beneficiamento e
minera¢do, produz um residuo liquido: a drenagem acida de mina
(DAM). A DAM caracteriza-se pelo baixo pH, elevada concentragdo de
metais dissolvidos (especialmente o ferro) e acidez elevada.

A DAM ¢ tratada por métodos passivos e ativos. O tratamento
ativo baseia-se na precipitacdio dos ions metalicos dissolvidos
produzindo um lodo quimico rico em 6xidos e hidréxidos metalicos.

Segundo Madeira (2010) somente em uma das minas de carvdo
do Estado de Santa Catarina faz-se o tratamento de 60 m’.h”" de DAM
que geram um lodo quimico com percentual de 6xidos de ferro superior
a 80%, a vazdo de 4-35 t/dia de Fe,0s.
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A recuperagdo de metais do tratamento ativo da DAM ja ¢é
realidade, e por causa do elevado teor de ferro, a recuperacdo deste €
interessante para a producdo de pigmentos, catalisadores, entre outros.
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2 OBJETIVOS

2.1  OBIJETIVOS GERAIS

O objetivo principal deste trabalho ¢ o desenvolvimento de
catalisadores a base de metais nao-nobres, a partir da goetita obtida pelo
tratamento ativo da DAM. Estes catalisadores serdo aplicados na
oxidagdo catalitica do tolueno, usado neste trabalho como composto
modelo.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

- Avaliar a atividade catalitica do catalisador comercial VOCat5050
(BASF) para validagdo do sistema experimental;

- Preparar catalisadores a base de 6xidos de ferro a partir da goetita
submetida a diferentes tratamentos térmicos;

- Preparar catalisadores a base de 6xidos de ferro a partir da goetita
acicular submetidos a tratamento térmico a 450 °C;

- Preparar catalisadores bimetalicos e trimetalicos a base de 6xidos de
ferro a partir da goetita acicular, pelo método de impregnagdo de
diferentes metais ndo-nobres (Mn, Cu, Zn, Ag) e com diferentes cargas
metalicas;

- Caracterizar os catalisadores por meio da area superficial BET;
porosidade; difracdo de raios X; microscopia eletronica de varredura;
analise termogravimétrica e espectroscopia fotoeletronica de raios X;

- Avaliar a atividade catalitica dos catalisadores de 6xidos de Fe,
preparados sob diferentes condi¢des, na oxidagdo do tolueno e avaliar a
influéncia das condigdes operacionais (temperatura, concentracdo de
tolueno e ar, e a velocidade espacial);

- Avaliar a cinética das reagdes cataliticas e propor modelos cinéticos
da oxidagao catalitica do tolueno em 6xidos de Fe;

- Avaliar a estabilidade dos catalisadores.






3  REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 DRENAGEM ACIDA DE MINA

A drenagem 4acida de mina (DAM) ¢ um problema de poluicao
das aguas associado a industria de mineragdo no mundo (Johnson e
Hallberg, 2005; Marcello, et al., 2008). Esta poluicao ¢ decorrente da
percolacdo da dgua de chuva através dos rejeitos gerados nas atividades
de lavra e beneficiamento, alcangando os corpos hidricos superficiais
e/ou subterraneos (Madeira, 2010).

A DAM ¢ caracterizada por apresentar pH baixo, acidez elevada,
e varios metais dissolvidos, como o ferro, aluminio, manganés, zinco,
cobre, niquel, calcio, magnésio e cromo, além de conter sulfato (Kim, et
al., 2002; Madeira, 2010). O tratamento da DAM pode ser dificil e caro
para tratar (Cheng, et al., 2011), sendo que o tratamento ¢ geralmente
composto de sistemas passivos para fluxos baixos, e sistemas ativos,
para correntes continuas e elevadas (Kirby, et al., 1999).

O tratamento ativo da DAM envolve a adi¢cdo de agentes
neutralizantes para elevar o pH e precipitar metais, produzindo um lodo
quimico com elevado teor de ferro e outros hidroxidos metalicos (Kalin,
et al., 2006; Wei, et al., 2005).

Por causa do elevado teor de ferro, a recuperagdo de 6xidos de
ferro de residuos da DAM ¢ interessante, para a produ¢do de pigmentos,
catalisadores, entre outros. O interesse da comunidade cientifica nos
oxidos de ferro obtidos do tratamento da DAM tem sido recentemente
relatado, merecendo mengdo os trabalhos de Kirby, et al. (1999),
Kairies, et al. (2005), Wei ¢ Viadero Jr. (2007) e Marcello, et al. (2008),
que produziram pigmentos e material magnético a partir da DAM.

Wei e Viadero Jr. (2007) sintetizaram nanoparticulas de
magnetita da drenagem 4cida de mina e sulfato ferroso de pureza
elevada, por meio de coprecipitagio em temperatura ambiente. Os
autores concluiram que as caracteristicas das nanoparticulas de
magnetita podem prover aplicagdes desses dxidos como adsorventes ou
catalisadores para a engenharia ambiental. Cheng e co-autores (2011)
mostraram que ¢ possivel usar solu¢des contendo ferro soluvel da DAM
nas tecnologias de células a combustivel criando nanoparticulas
esféricas de goetita.

No entanto, o lodo resultante ainda pode conter manganés,
aluminio e outros metais, que podem representar dificuldades de
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aplicagdo, quando se deseja obter o 6xido de ferro puro (Cheng, et al.,
2011; Kirby, et al., 1999). Esses metais (manganés, aluminio ou cobre)
ndo causariam problemas se os 6xidos de ferro fossem utilizados como
catalisadores para a oxidagéo catalitica do COV, como sera discutido no
item 5.4.

3.2  COMPOSTOS ORGANICOS VOLATEIS

Compostos organicos volateis (COV), de acordo com a Diretiva
2004/42/CE do Parlamento Europeu, sdo compostos organicos cujo
ponto normal de ebuli¢do, a pressdo normal de 101,3 kPa, ¢ inferior a
250 °C. Estes incluem alcoois, éteres, ésteres, hidrocarbonetos clorados,
hidrocarbonetos aromaticos, compostos odorantes contendo enxofre,
entre outros.

COV sao emitidos por diversas atividades industriais ou até
mesmo residenciais na forma de efluentes gasosos. Exemplos de
atividades que emitem COV para a atmosfera sdo: industrias quimicas,
refinarias  de  petréleo, industrias  farmacéuticas, industria
automobilistica, industria de alimentos, servigos de impressao, servigos
de pintura, entre outros.

A emissdo de COV causa ndo somente problemas para a satde
humana e dos animais, mas s2o precursores na formacao de poluentes
persistentes e com toxicidade elevada. A incineragdo de residuos sélidos
industriais, por exemplo, envolve a formacdo de muitos compostos
organicos devido a combustdo incompleta, incluindo os hidrocarbonetos
poliaromaticos (HPA) e as dioxinas e furanos (Dibenzo-p-dioxinas
policloradas: PCDD e dibenzofuranos policlorados: PCDF). Esses
hidrocarbonetos além de serem poluidores, sdo muito toxicos,
carcinogénicos e ambientalmente persistentes (Bertinchamps, Grégoire e
Gaigneaux, 2006). Os compostos aromaticos, por exemplo, sdo
reconhecidos como precursores na formagdo de dioxinas e furanos
(Everaert e Baeyens, 2004).

Os COV podem ser removidos de correntes gasosas por meio de
diferentes técnicas. A Figura 1 mostra algumas dessas técnicas,
apresentadas por Khan e Ghoshal, 2000.
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Térmica Catalitica Zeolitas Carvio Ativado

Figura 1: Técnicas de remogio de COV
(modificado de Khan e Ghoshal, 2000).

Os COV nos gases de exaustdo podem ser destruidos por
incineragdo térmica ou oxidagdo catalitica, ou recuperados por
condensacdo, absor¢do, adsor¢do, como mostra a Figura 1.

Dentre as técnicas de remogdo de COV, a incineragdo térmica € o
método frequentemente utilizado, que destréi os compostos por meio da
combustdo em temperaturas superiores a 1000 °C. Porém em altas
temperaturas, varios subprodutos ndo desejados sdo formados como os
oxidos de nitrogénio (NOy) (Tsou, et al., 2003).

As demais técnicas também apresentam desvantagens como a
condensagdo que necessita de energia intensiva e ¢ limitada para
solventes evaporativos. Métodos bioquimicos sdo seletivos e sensiveis a
concentracdes diferentes; técnicas baseadas em adsorc¢do sdo favoraveis
para concentragdes baixas de COV, porém o problema é somente
transferido da fase gasosa para a fase solida (Li, et al., 2009).

A oxidagdo catalitica apresenta elevada eficiéncia de destruicao,
opera a baixas temperaturas quando comparadas com as temperaturas da
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destruicdo térmica, além de proporcionar menor custo da planta por
necessitar menores unidades. De fato, a combustao catalitica é realizada
em temperaturas inferiores a 800 °C, reduzindo também, custos
energéticos (Antunes, et al., 2001).

Metais nobres como Pt, Pd e Rh sdo intensivamente estudados
para o seu uso como catalisador devido a sua efetividade na combustdo
catalitica de hidrocarbonetos, porém tém custo elevado e disponibilidade
limitada (Antunes, et al., 2001).

Oxidos de metais de transi¢dio vém apresentando atividades
cataliticas comparaveis a catalisadores comerciais de metais nobres
tanto para a combustdo catalitica quanto para a oxidagdo seletiva de
hidrocarbonetos (Popova, et al., 2009; Spivey, 2005; Li, et al., 2009).

O tolueno ¢ um COV e faz parte dos solventes mais utilizados na
inddstria. O contato direto com o tolueno pode causar desde irritacdo
nas vias respiratorias até a inconsciéncia e morte (Antunes, ef al., 2001).

A Tabela 1 mostra algumas propriedades fisico-quimicas do
tolueno.

Tabela 1: Propriedades fisico-quimicas do tolueno.

Massa molar 92,14 g.gmol”’
Ponto de ebuli¢do 110,6 °C
Ponto de fusdo -95°C
Temperatura de igni¢do | 536,5 °C

Além de ser emitido por meio da evaporagdo de solventes, como
no caso das tintas, o tolueno também pode ser formado pela combustio
incompleta de combustiveis de elevada massa molar.

A Figura 2 mostra a curva de pressdo de vapor (P,) do tolueno
para diferentes temperaturas (Perry e Green, 2008). O conhecimento da
P, do tolueno ¢ essencial para a predicdo de concentragdes emitidas
quando o tolueno puro ¢ vaporizado.
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Figura 2: Curva de pressao de vapor do tolueno puro.
3.3 COMBUSTAO CATALITICA DE COV

A combustdo catalitica ¢ uma das formas mais comuns de
remocdo de COV das emissdes gasosas. A reagdo basica da combustio
catalitica de uma molécula organica ¢ mostrada na reagdo (1).

COV + ar(0,)—u 5 CO, + H,0 (1)

Hidrocarbonetos alifaticos apresentam eficiéncia de destruicao
superior quando oxidados isoladamente, ou seja, somente um composto.
Quando existe uma mistura de hidrocarbonetos, especialmente com
hidrocarbonetos aromaticos, a eficiéncia é drasticamente reduzida,
porém depende das condi¢cdes de operagdo. Deve-se também levar em
conta que os experimentos para avaliar o desempenho de catalisadores
geralmente sdo realizados em plantas-piloto, em condi¢des de limitagdo
por transferéncia de massa, e os resultados sdo influenciados pelo pré-
aquecimento e variagdes de temperatura no reator (Barresi e Baldi,
1994).

O desempenho do processo de combustdo catalitica depende do
tipo de catalisador, da sua forma fisica, da resisténcia para trabalhar em
diferentes temperaturas e da natureza das moléculas de COV (Gandia,
Gil e Korili, 2001).
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Os materiais utilizados no suporte de catalisador, também séo de
grande importdncia, pois se deseja um material termicamente estavel,
resistente & umidade, com elevada &rea superficial especifica e
habilidade de estabilizar particulas metalicas na estrutura porosa. As
zeolitas tém se mostrado eficientes como suportes de catalisadores. A
atividade catalitica de catalisadores suportados em zedlitas foi avaliada
por alguns pesquisadores na combustdo catalitica de COV, que
obtiveram a completa destruicdo do composto testado (Kucherov, et al.,
1996; Antunes, et al., 2001; Ribeiro, et al., 2007).

Kim, 2002 testou a atividade do catalisador de Cu (5% m/m) em
diferentes suportes e verificou que a atividade na ordem do melhor para
o pior foi: y-Al,O3 > TiO, (rutilo) > TiO, (anatase) > SiO,. Além disso,
mostrou que a atividade do catalisador na combustdo catalitica de
tolueno independe da area superficial especifica quando a fase ativa do
catalisador ¢ suportada em diferentes materiais.

A velocidade espacial ¢ uma varidvel importante em se tratando
de reacdes cataliticas heterogéneas. Quando o fluido esta na fase gasosa,
entdo se utiliza a velocidade espacial horaria de gas GHSV (gas hourly
space velocity), que ¢ a razdo entre vazdo total de gés pelo volume do
leito de um reator. Em testes de atividade catalitica, é essencial verificar
a influéncia da GHSV na atividade do catalisador, pois dependendo da
aplicacdo o catalisador ¢ mais efetivo em GHSV mais baixas ou mais
elevadas. Em chaminés industriais, a GHSV ¢ aproximadamente de
30.000 h!' (Bertinchamps, Grégoire e Gaigneaux, 2006).

A seletividade de um catalisador ¢ a habilidade de aumentar a
velocidade de formagdo de um produto desejado quando duas ou mais
reacdes competitivas podem acontecer (Cornell e Schwertmann, 2003).
No caso de mais de um produto ou da ocorréncia de reagdes
intermediarias, ¢ essencial verificar a seletividade do catalisador,
especialmente quando se deseja a conversdao completa, ja que podera
ocorrer a produgdo de intermediarios indesejaveis.

Para a sintese de um catalisador para a oxida¢do de COV, deve-se
fazer uma analise criteriosa dos pardmetros: como a escolha do tipo de
catalisador (fase ativa, suporte, forma fisica, tipo de sintese, entre
outros), a molécula a ser tratada, a avaliagdo de pardmetros
operacionais, como GHSV, concentragdes de reagentes, desativagao,
estabilidade, entre muitos outros. Além disso, outro aspecto que deve ser
levado em consideragdo ¢ o modelo cinético, que permite predizer a
velocidade da reagdo. Essa informagao também pode ser utilizada para o
projeto de um reator catalitico confiavel, ou ainda inspirar melhoras no
desempenho de catalisadores existentes (Hu, 2011).
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O uso de 6xidos de metais de transi¢do, como os 6xidos de ferro,
para a oxidagdo catalitica de compostos organicos volateis (COV) tem
sido amplamente estudado para substituir os metais nobres (Spivey,
2005; Li, et al., 2009) e esses oxidos tém se mostrado eficientes e
promissores (Popova, et al., 2009).

3.3.1 Catalisadores monoliticos

Catalisadores monoliticos sdo amplamente utilizados pela sua boa
resisténcia ao atrito e baixa queda de pressdo em vazdes volumétricas
elevadas presentes nas emissdes industriais (Burgos, et al., 2002).

Materiais monoliticos sdo estruturas unitarias compostas de
oxidos inorginicos na estrutura de colmeia com canais paralelos de
mesmo tamanho, que podem ser: quadrados, triangulares, hexagonais,
entre outros. Essas estruturas sfo disponiveis comercialmente em
material ceramico ou metalico. Os mondlitos ceramicos comerciais
possuem poros grandes e baixa area superficial (~0,3 m>.g™).

Catalisadores monoliticos oferecem formato vantajoso e por isso
estdo sendo amplamente utilizados em aplicagdes ambientais. A baixa
queda de pressdo leva a um menor custo com compressor em aplicacdes
de fontes estacionarias e economia de energia em fontes moéveis. Outras
vantagens sdo: resisténcia ao atrito, resisténcia mecanica e térmica, o
uso de reatores mais compactos, entre outros.

Os catalisadores monoliticos podem ser preparados por diferentes
métodos, sendo que uma forma comum de preparagdo é, devido a baixa
area superficial, o revestimento do monolito com um soélido de
porosidade elevada para uma melhor ades@o da fase ativa nas paredes do
mondlito, seguido do contato com uma solugdo contendo o elemento
ativo. Por fim o mondlito catalisador é seco e calcinado. Outra maneira
de preparar o catalisador ¢ a extrusdo de compostos como o vanadio ou
o titAnio juntamente com silica e aditivos diretamente em uma colméia
de baixa densidade (Heck e Farrauto, 2009).

Catalisadores monoliticos utilizando a Pt como fase ativa sdo os
mais utilizados para a combustio catalitica de COV. Morales-Torres, et
al., 2009, compararam a combustdo catalitica de benzeno, tolueno e
xilenos usando Pt/Al,O;. A atividade catalitica na presenga destes
compostos decresceu na ordem: benzeno > tolueno > xilenos. Para
catalisadores de Pd essa comparagdo ainda ndo existe.
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O paladio como catalisador tem se mostrado promissor devido a
sua resisténcia a umidade e sua elevada atividade a baixas temperaturas.
Entretanto, a atividade do paladio ¢ dependente da concentragdo de
outros metais no suporte, afetando positivamente ou negativamente a
sua atividade (Okumura ef al., 2003). Além disso, os autores concluiram
que a atividade do paladio esta relacionada com a caracteristica 4cida ou
basica do suporte.

3.3.2 Catalisadores de metais nobres

Catalisadores comerciais utilizados para a destruicio de COV
geralmente utilizam metais nobres (platina ou paladio) dispersos nos
poros de um suporte (alumina ou silica). Apesar desses catalisadores
serem muito ativos na combustdo catalitica, eles sdo geralmente muito
caros e suscetiveis a desativagdo por envenenamento, particularmente na
presenga de compostos contendo cloro, enxofre e fosforo, ou ainda na
presenca de dgua, um dos produtos da reagdo. Assim existe um interesse
em substituir metais nobres por catalisadores mais baratos e resistentes a
desativagdo (Zhou, et al., 2009).

A platina e o palddio sdo utilizados como catalisadores,
principalmente para a combustio de COV ndo-halogenados.
Catalisadores a base de platina sdo extremamente ativos para a remocao
oxidativa de hidrocarbonetos presentes em correntes gasosas ou
liquidas. Com excec¢do do palddio no caso do metano, a platina ¢
reconhecida como o metal mais ativo para a oxidagdo de
hidrocarbonetos (Garetto e Apesteguia, 2000).

Zhou, et al. (2009), verificaram que catalisadores mistos
compostos por metais nobres e metais ndo-nobres sdo muito ativos
quando suportados em mondlitos de alumina. Os catalisadores
apresentaram estabilidade e atividade, ndo somente para altas
velocidades espaciais, mas para uma grande variacdo da razdo
tolueno/oxigénio. A presenca de mais de um tipo de sitio ativo no
catalisador pode resultar em um catalisador mais ativo do que aqueles
que tém apenas um tipo de sitio na superficie catalitica. Existe a
hipotese de que a presenca de mais uma fase ativa na superficie dos
catalisadores cause um efeito sinergético aumentando a atividade do
catalisador na combustdo catalitica de COV (Duran, et al., 2009).
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3.3.3 Catalisadores de metais nio-nobres

Catalisadores a base de oxidos de metais ndo-nobres tém sido
considerados como alternativas de baixo custo em substituigdo aos
catalisadores de palddio e platina. Catalisadores compostos por metais
de transicdo geralmente sdo mais resistentes ao envenenamento.
Contudo, para se obter a mesma atividade catalitica obtida para um
catalisador composto por metais nobres, a quantidade de fase ativa
necessaria geralmente ¢ maior. Sendo assim, o fato de os catalisadores a
base de metais de transicdo serem mais baratos, ndo garante que o custo
total para a utilizagdo destes sera inferior ao custo de se utilizar um
catalisador composto por metal nobre (Vigneron, Deprele e Hermia,
1996). Desta forma, é necessario um estudo mais completo para
determinar o melhor custo-beneficio.

A atividade catalitica na combustdo dos COV e a resisténcia ao
envenenamento tém se mostrado promissores na presenca de
catalisadores de Cu-CuNaHY, Cu/Mg/Al-hidrotalcita, Cu/TiO,, Zn-
Co/AlL,O3, Au/CeO,, Au/Fe,05, V/IMgAl,O4, 0xidos mistos de Co-Fe-
Cu, ZrO, dopado com manganés, ZrO, dopado com ferro, V,0s-
WO;/TiO,, ou simplesmente 6xidos metalicos puros, como os 6xidos de
ferro, 6xidos de manganés, entre outros (Li et al., 2009).

Contudo, varios desafios ainda requerem trabalhos de
investigacdo. Por exemplo, Cr,Os/carvao ativado ¢ muito ativo, mas a
alta toxicidade do cromo requer um destino adequado para a disposicao
final do catalisador quando este estiver inativo. Outro exemplo sdo os
catalisadores de vanadio que tém excelente atividade, seletividade,
resisténcia ao envenenamento por SO, e aos derivados de cloro, mas as
propriedades corrosivas dos catalisadores de vanadio sdo um problema
para a aplicagdo em larga escala, particularmente no tratamento de
correntes gasosas contendo vapor de agua (Bertinchamps, Grégoire e
Gaigneaux, 2006).

A Tabela 2 mostra resultados de estudos com catalisadores de
metais ndo-nobres aplicados na combustio catalitica de tolueno e a
eficiéncia do mesmo em cada processo.
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Tabela 2: Catalisadores de metais ndo-nobres aplicados na combustio de

tolueno.
X
Catalisador cov Composto | T [°C] max | Referéncia
[ppmv] 0
[Yo]
Bacek et al.,
AgHY 1.000 Tolueno 290 100 2004
Zhou et al.,
Cu/Mn/Ag 8.900 Tolueno 350 95 2009
Ribeiro et
Cuw,HY 800 Tolueno 450 100 al., 2007
Kime
Fe,03+Cr,05 1.000 Tolueno 300 100 Shim, 2008
Mn0,67Cu0,33 220
MHO’4ZI'0’6 280 Lietal,
Mn,Os 3.500 Tolueno 230 100 2004
Mny 4Fep6 300
9,5%Ml’102
500 °C 92 Ozgelik, et
9,5%Mn0, 1.000 Tolueno 350 23 al., 2009
700 °C
Ni-Fe 30 Florea, et
Ni-Zn-Fe 1.700 | Tolueno | 450 37 » 20’069
Mn-Fe 80 v
Oxidos Duran, et
mistos 10.000 Tolueno 300 100 al 20’09
FeMn 1:3 v

* ~ ’ .
Conversdo maxima [%].

Existem intmeros trabalhos na literatura, porém cada um com
suas particularidades. A Tabela 2 apresenta um resumo dos diferentes
processos encontrados (somente para a oxidacdo de tolueno), porém
devem-se levar em conta alguns outros fatores como a velocidade
espacial utilizada nos testes, o tipo de sintese do catalisador, se ocorreu
pré-tratamento, o tipo de suporte utilizado, o composto oxidante
(oxigénio puro ou ar), carga metalica, entre outros.

Catalisadores baseados em metais de transi¢do, como os Oxidos
de Ni, Cu, Co, Cr, Mn e Fe, vém sendo amplamente estudados. Porém a
sua atividade na combustdo catalitica de COV ¢, geralmente, menor
quando comparadas as obtidas na presenca de catalisadores de metais
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nobres. Dentre os 6xidos de metais de transi¢ao, o 6xido de manganés e
o Oxido de cobre tém se mostrado muito ativos, tornando-se
promissores, para a combustdo de COV (Zhou, et al., 2009). Entretanto,
a desativacdo de catalisadores a base de manganés ainda ¢ um desafio
(Li, et al., 2004).

Quando o objetivo ¢ sintetizar um catalisador de metal ndo-nobre
para a combustdo catalitica de algum COV, outros fatores sdo
importantes e devem ser levados em consideragdo, como por exemplo, a
concentracdo da fase ativa no catalisador. Alguns autores indicam que o
teor de ferro no catalisador influencia na atividade. Quanto maior a
quantidade de ferro, maior a atividade na oxidagdo do tolueno
(Albonetti, et al., 2010). Além disso, o estudo do efeito da velocidade
espacial na conversdo completa de tolueno deve ser avaliado, ja que
existem relatos de que alguns catalisadores perdem atividade em
velocidades espaciais maiores e outros melhoram a atividade nas
mesmas condigdes. Outros autores mostraram que catalisadores com
maior area superficial mostraram melhores resultados de atividade
catalitica com velocidades espaciais mais elevadas, concluindo entdo
que a difusdo nos poros do catalisador deixou de ser limitante na
velocidade da reacdo (Li, Zhuang e Wang, 2008).

3.4  OXIDOS DE FERRO

O ferro é o elemento mais abundante da crosta terrestre,
representando 30% da massa total do planeta. A maior parte de ferro
presente na crosta encontra-se na forma de Fe™", porém ¢é rapidamente
oxidado a Fe’" na superficie, devido a sua alta instabilidade (Cornell e
Schwertmann, 2003).

Existem diferentes tipos de 6xidos de ferro, que sdo classificados
conforme o seu estado de oxidacdo pela presenga de oxigénio ou de
outros compostos. Os principais 6xidos de ferro encontrados na natureza
sdo:

a) Goetita (a-FeOOH): encontrada em rochas e em diversos
compartimentos do ecossistema global. A goetita ¢ um dos oxidos de
ferro mais estaveis termodinamicamente em temperatura ambiente. A
sua coloragdo ¢ marrom escuro ou preto, no entanto o seu p6 ¢ amarelo
o qual € responsavel pela cor de rochas e solos;

b) Hematita (0-Fe;O;): é um dos oxidos de ferro mais
encontrado em rochas e solos. Tem coloragdo vermelho, ¢
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termodinamicamente estavel, e ¢ geralmente o ultimo estado de
transformac@o de outros 6xidos de ferro;

c) Magnetita (Fe;O,4): de coloragdo preta ¢ um mineral com
propriedades ferromagnéticas contendo os dois estados de oxidagao,
Fe’" e Fe’’, ao mesmo tempo, podendo ser representado como
F62+F623+O42_;

d) Maghemita (y-Fe,O3): é um mineral ferro magnético com
a mesma estrutura da magnetita, porém com deficiéncia de cations.
Ocorre como produto entre a magnetita na presenca de material
organico.

Uma caracteristica dos 6xidos de ferro é a variedade das possiveis
interconversdes entre as diferentes fases. Em condigdes oxidantes a
goetita e a hematita s8o os compostos mais termodinamicamente
estaveis.

Algumas transformagdes entre as fases dos 6xidos de ferro estdo
resumidas na Tabela 3 (Cornell e Schwertmann, 2003).

Tabela 3: Interconversoes entre os diferentes oxidos de ferro.

Ti .
Precursor Produto ipo de ~ Meio
transformacio
Dehidroxilagdo térmica
. ou mecanica; Gas/vacuo; ar;
Hematita . s ~
. Dehidroxilacao Solugdo
Goetita . -
hidrotérmica
. i ilaca +
Maghemita Deh1dr9x1la}gao Ar c?mposto
hidrotérmica orgénico
Reducio; Gas redutor;
Hematita Magnetita Redugao — dissolugdo Solucéo alcalina
reprecipitagdo com NH,
. Maghemita; S
Magnetita Hematita Oxidagao Ar
Maghemita | Hematita Conversdo térmica Ar

A goetita, por exemplo, pode ser desidratada para formar Fe,O;
sob influéncia do calor ou por stress mecénico, como mostra a reacdo de
dehidroxilagdo (2).

2FeOOH — Fe,0, + H,0 )
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A dehidroxilagdo do FeOOH pode acontecer na faixa de
temperatura entre 140-500 °C, dependendo da natureza do composto, da
cristalinidade e da presenca de impurezas quimicas. A conversdo de
goetita para magnetita e maghemita estd representada na reagéo (3).

FeOOH— 0,0 — e 0, — r o7Fe 0, (3)

300-600"C

Os oxidos de ferro sdo amplamente utilizados como catalisadores
em diferentes reagdes quimicas. Os principais 6xidos de ferro utilizados
em reacdes cataliticas industriais sdo a magnetita e a hematita. Ambos
sdo semicondutores e podem catalisar reagdes de oxidagdo e de reducao.
Por terem propriedade anfotera, eles também podem ser utilizados como
catalisadores acido/base (Cornell e Schwertmann, 2003). A sintese de
Fisher-Tropsch, a sintese de amonia e a oxidacdo parcial de alcodis em
aldeidos e cetonas, sdo exemplos de processos industriais que utilizam
oxidos de ferro como catalisadores.

A utilizagdo de 6xidos de ferro para a combustio catalitica de
COV vem sendo testada e apresentada em diversas fontes da literatura
(Nogueira, et al., 2011; Duran, et al., 2009; Florea, et al., 2009). Porém,
a utiliza¢@o destes 0xidos puros, ou seja, sem a presenga de outro metal,
nem sempre apresenta bons resultados, mas quando combinados, podem
mostrar resultados tdo bons quanto os dos catalisadores comerciais a
base de metais nobres (Escobar, ef al., 2004; Sciré, et al., 2001; Arnone,
etal., 1998).

Nanoparticulas de oxido de ferro, também mostraram bom
desempenho como catalisador de oxidagdo (Li, et al., 2003). O pequeno
tamanho das particulas de goetita no catalisador contribui para um
melhor desempenho na oxidagdo de compostos.

3.5 CINETICA DA COMBUSTAO CATALITICA DE COV

Para a identificagdo de um mecanismo de reag¢do para a oxidagdo
catalitica de COV, deve ser realizado o estudo cinético das reagoes.
Reagdes de oxidagdo catalitica de gases utilizando catalisadores sélidos
podem apresentar mecanismos muito complexos, pois sdo muitos os
fatores que influenciam na velocidade de cada etapa da reacdo além de
poder existir mais de uma etapa limitante da reacdo tornando-se ainda
mais dificil o equacionamento da lei de velocidade.
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O primeiro passo no estudo cinético é a identificacdo da etapa
limitante da velocidade (adsor¢do, reacdo na superficie ou dessor¢do),
para isso, varios experimentos devem ser realizados a fim de identificé-
la. Um exemplo de experimento é variar o volume do leito no reator e
proporcionalmente variar a vazao de entrada de gases para que a GHSV
se mantenha constante. Para que ndo exista limitagdo por transferéncia
de massa externa, a conversdo para esses testes devera ser a mesma.

A eficiéncia na qual o catalisador vai exercer sobre certa reacdo
quimica depende de qual etapa controla a reag@o global, ou seja, qual a
etapa lenta. Se a cinética de um processo ¢ medida e conclui-se que a
etapa limitante ¢ a reagdo na superficie do catalisador, entdo o
catalisador deve ter a maior area superficial catalitica possivel. Isso ¢é
possivel aumentando a carga do componente catalitico ou melhorando a
dispersdo do mesmo, assim todos os sitios ficam disponiveis para os
reagentes. Outros fatores fisicos, como por exemplo, o aumento da
temperatura também promove uma reacdo global controlada pela reacdo
na superficie. Quando o processo é limitado pela difusdo nos poros o
suporte deve ter poros maiores ¢ a fase ativa deve estar o mais proximo
da superficie.

Se a limita¢do for por difusdo externa, a reagdo na superficie é
muito rapida e os compostos organicos que chegam a superficie sdo
imediatamente oxidados. Assim o0s poros internos permanecem
praticamente inativos. A velocidade de transferéncia de massa externa ¢é
descrita por uma relagdo empiricamente estabelecida entre os grupos
adimensionais: numero de Sherwood (Sh), Reynolds (Re) e Schmidt
(Sc).

Em geral, a oxidagdo catalitica de COV ocorre através do ciclo
redox na superficie, conhecido como mecanismo de Mars-van-Krevelen,
especialmente quando o catalisador ¢ de metal nobre. Porém, a oxidagdo
completa de COV também pode ocorrer segundo o mecanismo de
Langmuir-Hinselwood (reagdo entre o oxigénio adsorvido e o composto
também adsorvido) ou ainda pelo mecanismo Eley-Rideal (reacdo entre
0 oxigénio adsorvido e o composto em fase gasosa ou vice-versa) (Gaur,
Sharma e Verma, 2005; Everaert e Baeyens, 2004).

A lei de poténcia ¢ simples e geralmente ¢ utilizada para simular
a maioria dos reatores. Porém dificilmente serve para descrever as
reacdes na superficie do catalisador, pois a ordem de reagdo e a energia
de ativacdo podem variar com a temperatura de operagdo (Tseng e Chu,
2001) quando houver mudanca de mecanismo. A lei de poténcia pode
ser representada pela equagdo (4), em que: -r; = velocidade de oxidacao
da espécie i; C; = concentragdo do composto i; Co, = concentracdo de
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oxigénio; k = velocidade especifica de reagdo; n = ordem da reagdo em
relacdo a i; m = ordem da reag@o em relacdo a O,.

dC,
—r == kCC 4
i dt i 0, ( )

A equacdo de Arrhenius é utilizada para calcular a energia de
ativacdo da reagdo (5).

k= Aexp(_E%T) (5)

Sendo que: A = fator de freqiiéncia [s™];
E, = energia de ativagdo [kJ.mol™];
R = constante dos gases ideais [kJ .mol'l.K'l];
T = temperatura do gas [K].

3.5.1 Mecanismo de Eley-Rideal

O modelo de Eley-Rideal (Fogler, 1999) baseia-se na reacdo entre
uma molécula adsorvida em um sitio ativo (S) do catalisador e uma
molécula proveniente diretamente da fase gasosa conforme a reagdo (6).

AS+B, —>CS+D,, 6)

Para a reagdo controlada pela reacdo na superficie, a lei da
velocidade € descrita por (7), sendo que: K4 = constante de equilibrio de
adsor¢do do composto A; Kc = constante de equilibrio de adsor¢do do
componente C.

B kC,C,
1+K,C,+K.C.

()

-r,

Um exemplo de modelo cinético é apresentado abaixo para
encontrar a lei da velocidade quando a reacdo na superficie é a etapa
controladora na reag¢do de oxidacdo catalitica de tolueno. A Tabela 4
mostra as etapas da reagdo de oxidagédo de tolueno.
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Tabela 4: Etapas da reacio de oxidacao do tolueno segundo o
modelo de Eley-Rideal.

Adsorg¢ao LN
T+S (TTS
Reagdo na T.S+0,e==C0,S + H,0,,
superficie ks £
D i ko
SSSOTEHo CO,Se=C0, +$

A velocidade de adsorg¢do (rap) € descrita por (11), a partir de (8),
(9) e (10).

T+ST2T.8 8)
Yip = kA'[T]-[S]_k_A'[T'S] (9)
kA
K, "%, (10)
- _I15]
Tup _kA([T]‘[S] X, j (11)

A velocidade da reagdo na superficie (1) € obtida por (12), (13) e

(14).
T.S+0, k‘ﬁcoz.ﬁﬂzo(g) (12)
r =k [T.S1[0,]- k_[CO,.S][H,0] (13)
r =k, [[T.S].[Oz] —[CO”ZMJ (14)

A velocidade de dessor¢do ¢ dada por (15), (16), (17) e (18).
Sendo que K¢, = constante de equilibrio de adsor¢do de CO,.

CO,ST==C0, +§ (15)
r, =k,[CO,.S1-k_,[CO,1.[S] (16)
K- (17)

o, " g

D
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ry =k, ([CO,.S1- K, [CO,1.[S)) (18)

Se for limitado pela reacdo na superficie, tem-se (19) e (21).

rAD ~

X- 0 (19)

[T1.[S]= [11;.5 LN [T.S1=[T].[S]K, (20)
rD ~

- 0 (21)

[CO,.851= K, [CO,1[S] (22)

Balanco de sitios ¢ descrito pelas equagdes (23)-(26).

Sias =[S1+[T.81+[CO,.S] (23)
S =ISIHITLIS1K, +[CO,1IS1K (24)
S =[SN1+[T1K, +[CO, 1Ky, ) (25)

Srotais (26)

(147K, +[CO, K, )

Como a reagdo de oxidagdo ndo tem reagdo reversa, substituindo
(20) em (14), tem-se (27).

=k [T1[S1K,.[0,] @7

Substituindo (26) em (27), tem-se (28).

r=k,. S IT1IO,1K, (28)
(1+[T1K, +[CO,1K 5, )

Considerando a concentragdo de O, constante, assume-se (29).

K=k.S, K,O] (29)

s *“totais *
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Substituindo (29) em (28), tem-se a equacdo do modelo de Eley-
Rideal dado por (30).

. k'\[T]
Y1+ K, [T]+ K, [CO,]

(30)

3.5.2 Mecanismo de Langmuir-Hinshelwood

O modelo de Lagmuir-Hinshelwood se baseia na adsorcdo dos
reagentes para posterior reagdo e liberagdo do produto. A reacdo pode
acontecer em sitio Uinico ou em sitio duplo. As reagdes e as equagdes
estdo apresentadas na Tabela 5 (Fogler, 1999).

Tabela 5: Leis de velocidade do modelo de Langmuir-Hinshelwood
quando a reacio é controlada pela reacio na superficie.

Sitio tinico kC,
=
AS > BS Y 1+K,C,+K,C,
Sitio duplo kC,
=
AS+S—>BS+S ' (1+K,C,+K,C,)
kC,C,

AS+BS—>CS+S =

(1+K,C, +K,C, +K.C.)

Duas rotas podem ser assumidas para a descricdo do modelo de
Langmuir-Hinshelwood para reagdes de combustdo catalitica
controladas pela reagdo na superficie: (i) a molécula de O, ndo dissocia;
(i1) a molécula de O, dissocia a 2 atomos de O. O produto da reagdo,
CO, ndo fica adsorvido no catalisador. A equagdo do modelo
considerando que o oxigénio ndo dissocia pode ser representada por (31)
(Tseng e Chu, 2001). Sendo que K; = constante de equilibrio de
adsor¢do de COV e K,,; = constante de equilibrio de adsor¢édo de O,.

—r = kKiCiKoiCai - (31)
(1+K.C +K,C,)

oi ~oi
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A equacdo do modelo considerando a dissociacdo do oxigé€nio
para oxigénio atomico ¢ descrita por (32).

kK.C\JK,C,.
= (32)

(1+K.C+K,C,)

3.5.3 Mecanismo Mars-van-Krevelen

Muitos pesquisadores propuseram que o mecanismo de oxidagdo
catalitica completo depende do tipo de catalisador. Na oxidagdo de
hidrocarbonetos aromaticos, geralmente é assumido que a oxidagdo
ocorre via redox na superficie em um ciclo conhecido como modelo da
taxa redox de dois estagios, este modelo foi proposto por Mars-van
Krevelen, como mostram as equacdes (33) e (34) (Gangwal, et al.,
1988).

(a) Redugdo de um catalisador oxidado pelo COV:
COV + catalisador. + produtos  (33)

oxidado

—% s catalisador

reduzido

(b) Oxidagdo do catalisador pelo oxigénio na fase gasosa:
—%i s catalisador

oxidado (3 4)

O, + catalisador,

reduzido

No estado estacionario, as taxas de oxidagdo e reducdo devem ser
iguais, assim, as etapas descritas pelas equagdes (33) e (34) sdo
assumidas de primeira ordem para cada espécie gasosa. Tendo que 0 ¢ a
fragdo de catalisador oxidado em qualquer tempo, tém-se as equacdes
(35) e (36):

= kiCCOVH (35)
To, = k, CO2 (1-6) (36)

Eliminando 0, tém-se as equagdes (37), (38) e (39):

7,

r, =k,C, | 1-— 37
0, oi 02( kiCCOVJ ( )
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kCeor (Vi’}) = koz kiCOZ Ceor — koz Cor1; (33)

h L

k kC,C
’; — 0i""i 0, T COV (39)
koiCOZ +v,kCeoy

Sendo que v; é o coeficiente estequiométrico do oxigénio na
reacdo global (v; =9 para a oxida¢do completa de tolueno).
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4 MATERIAL E METODOS

Tolueno ¢ um composto frequentemente encontrado dentre os
COV e, por este motivo, neste trabalho foi selecionado como molécula
teste para a avaliacdo da atividade dos catalisadores.

Além de novos catalisadores de metais ndo nobres preparados
nesta tese, foi também utilizado o catalisador VOCat5050 (BASF). Este
catalisador contém os metais nobres (palddio e platina na proporc¢ao
massica 1:1), e s3o suportados em um monolito ceramico na propor¢do
massica total de 2%. Este solido ¢ disponivel em blocos de 1.000 g
contendo 24 g em proporgoes iguais de platina e palddio e porosidade
igual a 78%.

4.1 PREPARACAO DOS CATALISADORES DE OXIDO DE
FERRO

Neste trabalho foram preparados catalisadores de 6xidos de ferro
a partir de 2 tipos de precursores (PL e AG), ambos recebidos da
Carbonifera Cricitima S.A., sintetizados a partir do lodo do tratamento
ativo da drenagem 4cida de mina. A diferenca essencial entre os dois
precursores, conforme serd apresentado estd na morfologia e na
cristalinidade, resultantes do processo de sua producao.

O método de preparagdo dos precursores ¢ bem descrito por
Madeira (2010) e ¢é baseado na precipitacdo seletiva dos metais
presentes na drenagem 4acida de mina de carvdo. A primeira etapa é a
neutralizagdo parcial pela adigdo de Ca(OH),, até pH < 3,0, resultando
na precipitacdo seletiva de aluminio (na forma de hidréxidos) e sulfato
de calcio (CaSO,). O sobrenadamente, rico em fons Fe*', ¢ entdo
neutralizado pela adicdo de NaOH (até pH 4,5) precipitando Fe(OH),
(lodo quimico).

O precursor PL (goetita) foi sintetizado por meio de secagem do
lodo quimico a 110 °C, em atmosfera de ar sob agita¢do durante 24 h. O
precursor AG (goetita acicular), foi sintetizado a partir da aeragdo
controlada do lodo quimico (0,017 L.min™" ar/g Fe*). Apos oxidagdo
completa, o sélido foi lavado até a completa remocdo dos sais
incorporados, seco a 110 °C por 24 h, moido e peneirado (<0,074 mm).
O fluxograma da sintese dos precursores esta apresentado na Figura 3.



54

Mais detalhes da sintese dos precursores estdo apresentados em
Madeira, 2010.
DAM

Neutralizagéo Parcial - Ca(OH),

Lodo 1 — CaSO,
Al(OH)3

Sobrenadante

Neutralizagédo - NaOH

v v

Secagem, moagem, Aeragéo
Peneiramento.
PL (FeOOH) Lavagem, secagem, moagem,

Peneiramento.

CAG (FeOOH - acicular))

Figura 3: Fluxograma da sintese da dos precursores PL e AG a partir do
tratamento ativo da DAM.

4.1.1 Preparacio dos catalisadores P1.450 e PL600

A faixa granulométrica das particulas do precursor PL
selecionada neste trabalho foi de 0,5 mm a 0,7 mm. O precursor foi
submetido a tratamento térmico as temperaturas 450 e 600 °C por 2 h
em atmosfera de ar sintético (50 mL.min™"), produzindo os catalisadores
PL450 e PL600, respectivamente.
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4.1.2 Preparacio dos catalisadores bimetalicos e trimetalicos

A impregnagdo de metais sobre AG foi realizada por via imida
na qual o AG foi imerso em uma solu¢do aquosa contendo nitratos de
metais desejados. A concentracdo dos sais de nitrato foi calculada para
se ter a quantidade desejada da segunda e terceira fase ativa. As
dispersdes contendo AG foram mantidas sob agitacdo durante 24 h e
posteriormente secas a 110 °C durante pelo menos 24 h, moidas e
peneiradas (<0,074 mm). A caracterizagdo quimica do precursor AG foi
realizada por Madeira (2010) e ¢ mostrada na Tabela 6.

Tabela 6: Analise de fluorescéncia de raios X do precursor AG. Fonte:
Madeira, 2010.

F6203 S102 A1203 NaQO MgO BaO Outros L()Ial

%, massa | 83,07 | 1,40 | 0,80 | 0,32 | 0,10 | 0,72 | 0,58 13,01

*LOL: Perda ao fogo.

Verifica-se que o AG apresenta 83,07% de ferro em massa, e
13% de perda ao fogo que pode estar relacionada a presenca de agua de
constituicdo da goetita (FeOOH). Os demais elementos quantificados
tém concentragdes relativamente baixas comparadas a concentracido de
ferro.

O precursor AG foi utilizado para preparar 11 catalisadores,
conforme resumido na Tabela 7.
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Tabela 7: Catalisadores preparados a partir do precursor AG.

Catalisador

Descricao

HCat

Tratamento isotérmico do AG a 450 °C durante 2 h
em fluxo de ar sintético (50 mL.min™);

HCat_Mn2,5

Catalisador bimetalico com base em 6xido de ferro
(AG), impregnado com 2,5% de Mn, pré-tratado a
450°C durante 2h em fluxo de ar sintético
(50 mL.min™).

HCat_Mn5

Catalisador bimetalico com base em 6xido de ferro
(AG), impregnado com 5% Mn, pré-tratado a
450°C durante 2h em fluxo de ar sintético
(50 mL.min™).

HCat_Mn7,5

Catalisador bimetalico com base em 6xido de ferro
(AG), impregnado com 7,5% Mn, pré-tratado a
450°C durante 2h em fluxo de ar sintético
(50 mL.min™).

HCat_Mn30

Catalisador bimetalico com base em 6xido de ferro
(AG), impregnado com 30% Mn, pré-tratado a
450°C durante 2h em fluxo de ar sintético
(50 mL.min™).

HCat_Cu5

Catalisador bimetalico com base em 6xido de ferro
(AG), impregnado com 5% Cu, pré-tratado a
450°C durante 2h em fluxo de ar sintético
(50 mL.min™).

HCat_Zn5

Catalisador bimetalico com base em 6xido de ferro
(AG), impregnado com 5% Zn, pré-tratado a
450°C durante 2h em fluxo de ar sintético
(50 mL.min™).

HCat_Ag5S

Catalisador bimetalico com base em 6xido de ferro
(AG), impregnado com 5% Ag, pré-tratado a
450°C durante 2h em fluxo de ar sintético
(50 mL.min™).

HCat Mn2,5Cu2,5

Catalisador trimetalico com base em 6xido de ferro
(AG), impregnado com Mn (2,5%) e Cu (2,5%),
pré-tratado a 450 °C durante 2h em fluxo de ar
sintético (50 mL.min™).

HCat_Cu2,5Ag2,5

Catalisador trimetalico com base em 6xido de ferro
(AG), impregnado com Cu (2,5%) e Ag (2,5%),
pré-tratado a 450 °C durante 2 h em fluxo de ar
sintético (50 mL.min™).

HCat_Mn2,5Ag2,5

Catalisador trimetalico com base em 6xido de ferro
(AG), impregnado com Mn (2,5%) e Ag (2,5%),
pré-tratado a 450 °C durante 2h em fluxo de ar
sintético (50 mL.min™).
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42 CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES

A caracterizagdo fisico-quimica dos solidos precursores e dos
catalisadores foi realizada por meio de analises de adsor¢do/dessor¢do
de N; a 77K, difracdo de raios X (DRX), microscopia eletronica de
varredura (MEV), espectroscopia fotoeletronica de raios X (XPS)
(somente PL, PL450 e PL600) e analises de termogravimetria (TGA).

4.2.1 Medidas de adsorciao/dessorcao de N,

A adsorg¢do (fisissor¢ao) de N, a 77 K foi utilizada como técnica
de caracterizagdo textural.

O volume total de poros, o volume de microporos e a drea
superficial BET foram determinados no equipamento Autosorb-1,
Quantachrome, na Central de Andlises do Departamento de Engenharia
Quimica e Engenharia de Alimentos da UFSC. O Autosorb-1 determina
a quantidade de N, adsorvido a temperatura de 77 K e/ou dessorvido na
superficie de um so6lido, em condi¢des de equilibrio, pelo método
volumétrico estatico. O equipamento tem a capacidade de medir
volumes adsorvidos ou dessorvidos de N, em pressdes relativas com
limite inferior de 1x10. Para a determinagdo da area BET, a regido de
pressdo relativa foi limitada na regido de 0,10 até 0,30 (Quantachrome,
2000).

O método BET (Brunauer-Emmett-Teller) é o mais utilizado para
a determinagdo de 4rea superficial de materiais solidos porosos e
envolve a equacdo de BET (40).

((p/) ) ch VCVCI( j (*0)

Sendo que: W = quantidade de gas adsorvido a uma pressao
relativa; Po/P = pressdo relativa; Wy, = quantidade de adsorbato na
monocamada; C = constante BET, que esta relacionada com a energia
de adsor¢do da primeira camada adsorvida.

Por este método a equagdo para o calculo da éarea superficial ¢é
dada por (41).
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W .N.A,

5, = e (4D

Sendo que: N = niimero de Avogadro; M = peso molecular do

adsorbato ¢ A, = area da secdo transversal da molécula de adsorbato.

Assim, o calculo da 4rea superficial especifica, BET, ¢ dado pela
equacdo (42), sendo que w = massa da amostra utilizada na analise.

S[
Sper =— (42)
w

4.2.2 Microscopia eletronica de varredura e espectrometria por
energia dispersiva

Para a avaliacdo de tamanho e morfologia de particula, foram
realizadas andlises de microscopia eletronica de varredura (MEV) no
Laboratério Central de Microscopia Eletronica da UFSC, utilizando o
microscopio eletronico de varredura JEOL JSM-6390LV. Analises de
espectrometria por energia dispersiva (EDS) foram realizadas para a
avaliagdo da composi¢do quimica das amostras e verificacdo das
quantidades impregnadas utilizando o NORAN microanalise de raios X
acoplado ao microscopio.

4.2.3 DRX - Difracio de raios X

As fases cristalinas dos catalisadores foram identificadas pela
analise de difragdo de raios X (DRX). As andlises de DRX foram
realizadas pelo Laboratorio de Caracterizagdo Microestrutural do
Departamento de Engenharia Mecanica da UFSC utilizando um
Difractometro X'Pert Multi-Purpose, Philips, com scan de 0,038/s e
radiacdo de Cu Ka. Os dados foram coletados na faixa de 20 de 3-80
graus.

As fases cristalinas foram identificadas com referéncia nos dados
de difracdo de p6 (JCPDS 1993). O didmetro médio dos cristalitos (Ls)
foi determinado pela ampliagdo do pico de maior intensidade dos
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difratogramas de raio X por meio da equacdo de Sherrer (Park e
Ledford, 1998) mostrada em (43).

KA
* Bcosd

(43)

Sendo que A é o comprimento de onda do raio X (A=1,546 A); K ¢ o
fator de forma, adotado como 0,9, e B € a largura a meia altura do maior
pico, em radianos.

A equacdo de Sherrer prevé o tamanho dos cristalitos desde que
eles sejam menores que 1.000 A.

4.2.4 XPS — Espectroscopia fotoeletronica de raios X

Os espectros de XPS das amostras solidas foram realizados no
Departamento de Fisica da Universidade Federal do Parand. As andlises
foram feitas em um espectrometro VG Microtech ESCA 3000,
utilizando fonte de raios X Mg Ka de 1253,6 eV, que ¢ a linha mais
intensa, a uma corrente de emissdo de 20 mA e um potencial de 15 kV.
Os fotoelétrons foram coletados em um analisador semi-hemisférico
com resolugdo 0,8 eV. A calibra¢do da energia foi feita utilizando-se a
energia de emissdo do C(1s) fixada em 284,6 eV. As analises dos dados
e a decomposicdo dos espectros gerados foram feitas utilizando o
programa SPD32 e o software VGX900-W, acoplado ao equipamento.

As analises de XPS foram realizadas somente para o PL, PL450 e
PL600.

4.2.5 TGA - Analise térmica

Para  caracterizar os catalisadores quanto aos  seus
comportamentos térmicos, as analises térmicas foram realizadas no
equipamento DTG60/60H, Shimadzu, em condigdes de atmosfera de N,
ou ar sintético (21% v/v Oy; 79% v/v N;) a fim de verificar presenca de
adsorcao de produtos além da decomposi¢do do material.

Foram caracterizadas amostras dos catalisadores preparados neste
trabalho, além de seus precursores.
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Também foram caracterizados os catalisadores PL450 e
HCat Mn30 submetidos a reagdo de oxidagdo do tolueno durante 3
horas: nas seguintes temperaturas: 300, 350, 400 e 450 °C (reagdes
isotérmicas do PL450) e de 250 a 450 °C (reagdo ndo isotérmica para o
HCat Mn30). As condi¢des de andlise foram: a partir da temperatura
ambiente até 900 °C numa velocidade de aquecimento de 10 °C.min™
em atmosfera de N, e/ou ar sintético, ou seja, atmosfera inerte e/ou
oxidante, para facilitar a identificacdo dos compostos liberados durante
0 aquecimento da amostra.

No intuito de verificar possivel reacdo do CO,, que € produto da
reacdo, com o catalisador, foram realizados testes termogravimétricos
com o PL, o HCat e o HCat Mn30 variando-se a atmosfera de forma
que o processo de analise simulasse uma reagdo de combustdo catalitica,
porém sem reagentes. Para este fim, a analise ocorreu nas seguintes
condigdes operacionais: a partir da temperatura ambiente até 450 °C
numa velocidade de aquecimento de 10 °C.min™ permanecendo por 2 h
em atmosfera inerte (pré-tratamento); permaneceu isotérmico a 450 °C
durante 3h em atmosfera de CO,; por fim a uma velocidade de
aquecimento de 10°C.min” em atmosfera inerte (N,) até 900 °C,
temperatura na qual permaneceu constante por 10 min (suficiente para a
massa permanecer constante).

A Figura 4 mostra a rampa de aquecimento do equipamento TGA
para a verificagdo de adsor¢do ou reagdo com o CO, que é produto da
reagao.

1000

| |
N | co, | N
8004 | |
2 | |
6001
g | |
5 |
3
£ 4004 | |
K]
| |
200] | |
| |
0 | - —1
0 100 200 300 400
Tempo [min]

Figura 4: Rampa de aquecimento para analise de TGA.
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O grau de pureza do N,, do ar sintético e do CO, utilizados nas
analises termogravimétricas era de 99,99%.

43 ATIVIDADE CATALITICA

O sistema reacional para a avaliacdo da atividade catalitica
consiste de um reator tubular de a¢o inox de volume total de 11,31 cm’
no qual foi colocado o catalisador de forma em que este estivesse
posicionado no centro do reator, para evitar contato com possiveis zonas
frias. Um forno de aquecimento com controle de temperatura ON/OFF
via software, envolve o reator, e este contém dois termopares: um para a
medida da temperatura da massa de catalisador, e outro para a medida
da temperatura da resisténcia elétrica. A Figura 5 mostra um esquema do
reator e do forno com os termopares e a resisténcia elétrica para controle
da temperatura do sistema de reagao.

A 2 [=} 2
Controle de
temperatura

A

A
Moédulo
de
poténcia

(1) resisténcia elétrica; (2) termopar; (3) catalisador; (4) isolamento térmico; (5) reator.
Figura 5: Esquema do forno e do reator com os termopares para
controle de temperatura.

Ar sintético de pureza 99,999% era saturado com tolueno pela
passagem em um saturador a temperatura controlada. A concentragio de
tolueno na entrada do reator foi calculada por meio da pressdo de vapor
(P,) a temperatura do saturador e pelo balanco de massa, quando
dilui¢des da corrente de gas eram desejadas.
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A concentracdo de tolueno saturado no ar foi calculada segundo a
equagao (44).

B, =yP

total (44)
Como a pressdo do sistema era de 1 atm, a concentragdo de
tolueno em ppmv foi calculada conforme (45).

c _ P [mmHg]
760[mmHg]

wi_inLPPMV] .100.10000 (45)

A mistura gasosa reacional passava através do reator em fluxo
ascendente e a vazdo de saida do reator foi verificada periodicamente
para a garantia de que a velocidade espacial permaneceu constante. A
Figura 6 mostra um esquema do aparato experimental utilizado para
experimentos de atividade catalitica.

},{—Sb Exaustao

X » TCD
6

L FID
7

(1) cilindro de ar sintético; (2) regulador de vazao; (3) saturador; (4) reator
catalitico; (5) forno; (6) cromatografo a gas — detector TCD; (7) cromatografo a
gas — detector FID; (8) exaustao.

Figura 6: Diagrama esquematico do aparato experimental para os
testes de atividade catalitica.

Para a avaliacdo da atividade catalitica em diferentes
temperaturas de reacdo, o saturador foi mantido a 0 °C e a concentragéo
de entrada de tolueno foi de 8868 ppmv. A concentragdo de entrada foi
medida utilizando-se um cromatografo a gas com detector de ionizagdo
de chama FID, CG37, a coluna utilizada foi a DB-5 (30 m x 0,53 mm x
0,5 um), Agilent, e as condi¢des de analise foram: temperatura da
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coluna = 120 °C; temperatura do injetor = 220 °C; temperatura do
detector = 250 °C e vazdo de N, como gas de arraste = 30 mL.min".

A analise da concentracdo de CO, a saida do reator foi realizada
em um cromatégrafo a gas CG35, Cromacon, com detector de
condutividade térmica (TCD). A coluna utilizada foi a Porapaq-Q
empacotada com 1,8 metros e as condicdes de analise foram:
temperatura da coluna = 65 °C; temperatura do injetor = 65 °C;
temperatura do detector = 220 °C e vazdo de He como gas de arraste =
30 mL.min"'. Para verificar a formagao eventual de CO amostras de
gases da exaustdo dos testes de oxidacdo catalitica foram analisadas
periodicamente no mesmo cromatdgrafo a gas com detector TCD na
coluna Peneira Molecular 5A, empacotada, com 1,8 m nas mesmas
condi¢cdes de analise do CO,. A conversdo a CO, do tolueno foi
calculada  conforme a equacdo (46), que foi obtida
estequiometricamente.

¥ 2% 100 (46)

“~tol.in

O produto da reacdo foi analisado a cada 2 min nos primeiros
10 minutos de reacdo e a cada 5 minutos durante pelo menos 3 horas de
reacdo. Apds cada teste, o fluxo de reagentes era interrompido,
impedindo assim que a reagdo continuasse ou que ocorresse a liberagao
de compostos que poderiam estar adsorvidos no catalisador.

Um teste branco, ou seja, sem catalisador no reator foi realizado
nas mesmas condi¢des experimentais ¢ nenhuma reagdo, ou seja,
presenca de CO, ou CO foi observada.

4.3.1 Atividade catalitica do catalisador VOCat5050

Para os ensaios de combustio catalitica, o catalisador
VOCat5050, foi cortado em pedagos para se ajustar a geometria do
reator. Para este solido, antes de cada reagdo propriamente dita, o reator
foi aquecido a temperatura de 450 °C durante 1 h em corrente de ar
sintético (periodo de ativacdo). Apds a ativagdo, o catalisador era
resfriado até a temperatura desejada para a reagdo isotérmica.

Como este catalisador é suportado em um mondlito, para garantir
a velocidade espacial (em condi¢des de 1 atm e 25 °C) constante no
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sistema, a vazdo utilizada foi obtida a partir da equagdo da velocidade
espacial conforme dedugéo abaixo.

0

GHSV =—%— (47)
leito
char = Vleito (l - g/eito) (48)
m
» — cat 49
Pea =7, (49)

cat

Substituindo-se as equagdes (48) e (49) na equagdo (47), obtém-
se a equagdo (50), que foi utilizada para o calculo da vazio.

Q'pcat (1 - gleito)
m

cat

GHSV = (50)

Considerando que os espacos vazios entre a parede do reator € o
catalisador sdo aproximadamente iguais aos espagos vazios do proprio
catalisador, foi considerado que a porosidade do leito (gein) €
aproximadamente igual a porosidade do catalisador (g.). Sendo que:
Q =vazao [cm3.min'l]; m, = massa de catalisador [g]; V.o = volume do
catalisador [cm3 1; Vieito = volume do leito [cm3 ].

Os testes de atividade catalitica do VOCat5050 foram realizados
nas seguintes GHSV (em condigdes de 1 atm e 25 °C): 28.000, 30.000 e
118.000 h™". A massa de catalisador era de 0,3 g ¢ a altura do leito de
aproximadamente 0,7 cm. Os testes de atividade catalitica do
VOCat5050 foram realizados isotermicamente nas temperaturas de 280,
300, 350 e 400 °C. Para ndo ocorrer interferéncias de desativagdo do
catalisador ou casual envenenamento, o catalisador utilizado em cada
teste era novo, ou seja, sem que este tivesse sido submetido a testes
anteriores.

A Figura 7 mostra os resultados obtidos pela empresa BASF' do
catalisador VOCat5050 para a combustio catalitica do tolueno em
diferentes temperaturas para diferentes concentracdes de entrada de
tolueno e diferentes velocidades espaciais.

! Resultados enviados pela empresa.
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VOCat 5050 (PD Lab L/N 47010 004)
Test@ 30K & 60K hr', 10% 05, 10% H.0, balance N
Toluene Performance (ppmv as C1)

100 =
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]
é —s— 250ppm Bhere COE
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—a— 1C0ppm0 TR 30K
—— 250ppm ThERE EOE
o —— 100 pprm Tokere: (50
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00 150 1] 40 el 0 400 460

Terpemture [ 2]
Figura 7: Resultados de experimentos realizados pela BASF.

A Figura 7 mostra que a conversao de tolueno ¢ 100% para
temperaturas superiores a 250 °C, independente da concentragdo inicial
de tolueno. Os resultados apresentados pelo fornecedor mostram que
para baixas concentracdes de tolueno e baixas velocidades espaciais, a
conversdo do poluente atinge mais rapidamente o valor maximo, ou
seja, 100% de destruigdo de tolueno.

4.3.2 Atividade catalitica dos catalisadores de oxido de ferro:
PL450 e PL600.

A atividade dos catalisadores PL450 e PL600 foi avaliada
experimentalmente, utilizando a GHSV (em condigdes de 1 atm e 25 °C)
de 30.000 h™', que ¢ tipica de uma chaminé industrial (Bertinchamps,
Grégoire e Gaigneaux, 2006), em condi¢des isotérmicas.

A massa de catalisador utilizada nos testes foi de 1,0 g e a altura
do leito de aproximadamente 1,0 cm. Para ndo ocorrer interferéncias
causadas pela desativagdo do catalisador ou envenenamento, o
catalisador utilizado em cada teste era novo, ou seja, sem que este
tivesse sido submetido a testes anteriores.
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Para estudar o efeito da concentracdo de entrada de tolueno na
atividade catalitica, experimentos foram realizados somente para o
catalisador PL450 o qual foi submetido a testes de reacdo catalitica em
diferentes temperaturas de reacdo (processo isotérmico) e diferentes
concentracdes de entrada de tolueno: 4000, 4500, 6000, 7500 e
8868 ppmv.

4.3.3 Atividade catalitica dos catalisadores de oxido de ferro:
Bimetalicos e Trimetalicos

Para os testes de atividade catalitica dos catalisadores bimetalicos
e trimetalicos, foi utilizado 0,1 g de catalisador (<0,074 mm) misturados
a pérolas de vidro (2 mm). A insercdo de pérolas de vidro tinha por
finalidade evitar gradientes de temperatura no leito devido a reagdo
exotérmica. Além disso, como cada catalisador pode apresentar uma
densidade diferente, é necessario manter o mesmo volume de leito e
mesma massa para estudo comparativo entre os catalisadores.

Os testes de atividade catalitica foram realizados de maneira nao-
isotérmica na faixa de temperatura de 250-450 °C, com passos de 20 ou
30 °C, e para cada teste uma nova amostra de catalisador (ou seja, que
ndo foi submetida a testes cataliticos) foi utilizada, para evitar
interferéncias de desativagdo. As conversdes foram medidas, a cada
5 min, apds a temperatura desejada atingir o equilibrio, durante 40 min.
Apds este tempo, a temperatura foi elevada para o proximo nivel.

A velocidade espacial utilizada para a avaliacdo da atividade
catalitica dos bimetalicos foi de 30.000 h™".

Para todos os catalisadores testados, nenhuma formacdo de CO
foi identificada.

4.4  CINETICA DO HCat Mn30

O estudo da cinética de reagdo foi realizado para o catalisador
HCat_Mn30. O reator foi considerado diferencial para a determinagio
da velocidade de reagdo e a determinacao da ordem de reagao. Também
foi determinada a energia de ativacdo (Ea), utilizando o balango de
material de um reator de leito fixo e a equacdo de Arrhenius. Assim foi
possivel identificar os regimes controladores da velocidade. As
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equacdes e descricdo completa serdo apresentadas no Capitulo 5
(Resultados e Discuss@o).

Para a determinagdo do modelo cinético, a lei de poténcia
(empirica), o modelo de Mars-van-Krevelen, o modelo de Langmuir-
Hinshelwood e o modelo de Eley-Rideal foram usados para o ajuste aos
resultados experimentais.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO
5.1 CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES
5.1.1 Analise de adsorc¢ao/dessorcio de N, a 77 K.
A Tabela 8 mostra os resultados de area superficial especifica
BET, o volume total de poros dos catalisadores ¢ o volume de

microporos.

Tabela 8: Area superficial especifica BET e volume de poros dos

catalisadmb'es.
. SBETa A\Y Vm ¢ Metal
Catalisador [mz.g'l] [cm{g'l] [cm3.l:g'1] [%, massa]
PL 175 0,179 0,155 -
PL450 158 0,165 | 6,22x107 -
PL600 70 0,152 | 0,62x107 -
VOCat5050 25 0,072 | 1,02x107 2
AG 67 0,143 | 1,79x107 -
HCat 108 0,154 | 2,69x107 -
HCat Mn2,5 123 0,256 | 3,23x107 2,5
HCat Mn5 116 0,193 | 3,58x107 5,0
HCat Mn7,5 102 0,175 | 3,52x107 7.5
HCat Mn30 77 0,125 | 1,92x107 30,0
HCat Cu5 123 0,235 | 4,15x107 5,0
HCat Zn5 94 0,173 | 2,76x107 5,0
HCat Ag5 87 0,180 | 3,00x10~ 5,0
HCat Mn2,5Cu2,5 | 109 0,194 | 4,24x107 | 5,0 (2,5/2,5)°
HCat Cu2,5Ag2,5 83 0,176 | 1,85x107 | 5,0 (2,5/2,5)"
HCat Mn2,5A¢2,5 | 96 0,184 |[2,42x107 | 5,0 (2,5/2,5)"

* Area superficial especifica BET;

® Volume total de poros a P/Py=0,99;

¢ Volume de microporos (z-plot);

4 Cada metal impregnado = 2,5% em peso.

Pode-se observar que a area superficial especifica BET dos
catalisadores preparados neste trabalho sdo maiores que a area do
catalisador comercial.

Verifica-se que os catalisadores sintetizados a partir do PL
apresentaram area superficial especifica BET inferiores ao so6lido de
origem, porém ainda superiores ao catalisador comercial de metal nobre
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VOCat5050. O catalisador comercial apresentou menor volume total de
poros e apenas 14% do volume de poros sdo referentes a microporos.
Para o PL450, pode-se observar que ocorreu coalescéncia dos
microporos e para o PL600 ocorreu a redug@o de 55% na area superficial
BET. O solido PL apresentou um volume de microporos que
corresponde a quase sua totalidade do volume de poros.

Tem sido reportado que, quando a hematita ¢ produzida a partir
da goetita na presenca de sulfato — como ¢ o caso dos catalisadores
estudados nesta tese, ocorre formagdo de poros orientados e vazios
devido a uma desordem estrutural. A presenca de sulfato promove a
estabilizagdo dos poros, especialmente os menores evitando a
aglomeracdo resultando em mais mesoporos no aquecimento (Cornell e
Schwertmann, 2003). Este fato poderia explicar a pequena variagdo de
area superficial quando o precursor PL foi aquecido a 450 °C (PL450).
A decomposigdo térmica do sulfato inicia a partir de 600 °C (Cornell e
Schwertmann, 2003), o que poderia estar relacionado com a
desestabilizagdo dos poros do catalisador PL600, e que apresentou
menor area BET e menor volume de microporos.

Pode-se observar que o tratamento térmico do AG ocasionou em
um aumento da area superficial especifica BET de 62% do AG para o
HCat, contrario do que se observou nos catalisadores PL. Um fato
comum na dehidroxilacdo da goetita ¢ inicialmente o desenvolvimento
de microporosidades devido a expulsdo da agua e por isso ocorre um
aumento de area superficial. Conforme a temperatura aumenta, ocorre a
coalescéncia dos microporos que se transformam em mesoporos.
Somente acima de 600 °C o produto poderia sinterizar ¢ a area
superficial diminuiria consideravelmente (Cornell e Schwertmann,
2003).

Observa-se que com a impregnagdo de manganés ocasionou um
pequeno aumento na area superficial (13% do HCat para o
HCat Mn2,5) e seqiiente diminui¢do com o aumento da quantidade de
Mn impregnada. O mesmo efeito foi observado quando a impregnagdo
foi de 5% em massa de cobre (aumento de 13,7%), ja para a
impregnagdo de zinco e prata, ocorreu a diminui¢do da area superficial
BET (13 e 19%).

Os catalisadores trimetalicos apresentaram area BET entre 82 e
109 m>.g”"', mesma faixa observada para os catalisadores bimetalicos.

A caracterizacdo quanto ao sOlido ser mais microporoso ou
macroporoso pode ser observada nas isotermas de adsor¢do. A Figura 8
apresenta as isotermas de adsor¢ao/dessor¢do das amostras PL, PL450,
PL600.
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Figura 8: Isotermas de adsorc¢ao-dessorcio com N, a 77 K: (a) PL;
(b) PL450; (c) PL600.

Essas isotermas de adsor¢do de N, sobre PL, PL450 ou PL600
sdo do tipo II (Figura 8) tipicas de adsorventes ndo-porosos ou
macroporosos, um brusco aumento na quantidade de gas adsorvido em
pressdes relativas baixas indica a presenga de microporos associados a
presenca de macroporos. Pela forma estreita e inclinada da histerese
apresentada na dessor¢do, esta pode ser classificada como do tipo H3
para o PL e o PL450, o que indica a presenga de microporos mais largos
e principalmente de mesoporos/macroporos na forma de fendas e H1
para o PL600, que indica a presenca de mesoporos/macroporos em
quase sua totalidade na forma de cilindros (IUPAC, 1994). Essas
histereses sdo ocasionadas pela resisténcia na transferéncia de massa dos
microporos para a fase gasosa, ¢ sdo usadas para identificar o formato
das aberturas de poros.

A temperatura do pré-tratamento resultou numa diminuicdo de
microporos no catalisador, tornando-se mais macroporoso. Este
resultado € verificado devido ao baixo volume de N, adsorvido em P/P,
baixas, seguido de uma inclinagdo muito baixa na isoterma em pressoes
relativas intermediarias, mostrando que quase ndo ocorre adsor¢do,
finalizando com uma inclinagdo maior e mais rapida em pressdes
relativas maiores, 0 que caracteriza os so6lidos como essencialmente
Macroporosos.
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A Figura 9 mostra as isotermas de adsor¢ao/dessor¢do de N, do
AG e HCat.
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Figura 9: Isotermas de adsorcio/dessorciio de N, a 77 K do AG e HCat.

Verifica-se que os solidos AG e HCat praticamente nao
apresentam histerese, caracteristico da auséncia de mesoporos. As
isotermas também podem ser classificadas como do tipo II que ¢ tipica
de adsorventes nao-porosos ou macroporosos. Todos os catalisadores
bimetalicos e trimetalicos apresentaram mesma forma de isoterma, sem
histerese.

O tratamento térmico do AG resultou em um aumento do volume
de microporos devido a liberagdo de agua estrutural. Este volume se
manteve praticamente o mesmo para os catalisadores bimetalicos, com
excecdo do HCat Mn30 que, juntamente com a area BET, apresentou
menor volume de microporos.

O volume de microporos para os catalisadores preparados a partir
do AG foi de mesma ordem de grandeza, porém comparando os
precursores, o HCat apresentou volume de microporos 10 vezes menor
que o PL.

Para a combustdo catalitica de COV, indica-se que os
catalisadores sejam preferencialmente mesoporosos ou macroporosos do
que microporosos, pois o processo de oxidagdo pode gerar coque, que
por ocupar a superficie do catalisador, desativa os sitios ativos
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microporosos impedindo assim que os reagentes entrem em contato com
estes. Recentemente foi reportado que os catalisadores mais
mesoporosos apresentam maior atividade catalitica comparados a
catalisadores microporosos para a combustdo catalitica de tolueno com
excesso de oxigénio devido a reduc@o da formagdo de coque nos poros
do catalisador (Li, Zhuang e Wang, 2008).

5.1.2 MEV e EDS

A Figura 10 mostra as imagens da analise de MEV do so6lido PL e
catalisadores PL450, PL600 e VOCat5050.

10KV~ X5,000,. Spm

(d) VOCat 5050

JAokv ~"x5,000 . spm &Y 10KV X5,000  Sum

Figura 10: MEV: (a) PL, (b) PL450, (c) PL600e (d) VOCat 5050.

Observa-se que a morfologia do PL, PL450 ¢ PL600 ndo ¢ bem
definida e mostra particulas irregulares e aglomeradas. A Figura 10 (c)
mostra um grande fragmento que parece mais cristalino. A imagem do
VOCat5050 mostra uma morfologia mais uniforme sem presenga de
poros pequenos, como também mostra a analise de poros.
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A Figura 11 mostra as imagens da andlise de morfologia do
precursor AG e dos catalisadores produzidos a partir deste (HCat,
HCat Ag5 e HCat Mn30).

. #
427.5 nm

Z5kV  X300000 0.5pm

26KV X30,000 0.5pm & kv sax30i000 . 1pm

Figura 11: Imagens da analise de EV: (a)AG; (b) HCat; (c)HCat_Ag5;
(d) HCat_Mn30.

E possivel observar que o precursor AG é formado por particulas
aciculares. As particulas sdo homogéneas, porém aglomeradas. As
particulas do AG foram medidas e apresentaram tamanho em torno de
de 66,7 x 427,5 nm, confirmando serem nanoparticulas. Apesar de néo
existir uma unica defini¢do do termo nanoparticulas, tem sido aceito o
conceito de que as nanoparticulas tém uma ou mais dimensdes menor do
que 100 nm (PAS71, 2005).

A morfologia do HCat ¢ a mesma de seu precursor AG ¢ a
mesma ocorreu para os demais catalisadores bimetalicos exceto para o
HCat Ag5 e o HCat Mn30. O HCat_Ag5 apresentou morfologia menos
uniforme que seu precursor (mais aglomerada) justificando a menor area
superficial e o HCat Mn30 apresentou aglomerados maiores € menos
definidos, provavelmente pela quantidade de manganés impregnada.
Todos os catalisadores trimetélicos apresentaram a mesma morfologia
do precursor AG.
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A Tabela 9 mostra os resultados da andlise quantitativa pontual
por meio de EDS. Todas as amostras foram analisadas por varredura nas
imagens apresentadas na Figura 10 e na Figura 11, com excegdo da
amostra PL600 que foi analisada pontualmente para distingdo das
composigdes em cada posigao.

Tabela 9: Andlise elementar por meio de EDS'.

Amostra Fe (0) Al S Ca C Si
PL 79,20 | 8,29 2,23 3,88 3,44 3,15 -
PL450 75,69 | 7,48 2,67 4,97 5,08 2,94 0,88

PL600 1° 28,07 | 11,03 17,96 | 31,22 4,8 -

PL600 2° 67,64 | 13,30 | 3,37 | 454 | 4,19 5,26 -

Amostra Fe 0) Al Cu Ag Mn Zn
AG 82,90 | 15,29 | 1,81 - - - -
HCat 83,06 | 15,55 | 1,39 - - - -

HCat Cu5 79,99 | 15,24 | 1,78 2,99 - - -

HCat Mn5 77,21 | 17,49 | 1,18 - - 4,13 -

HCat Mn2,5 | 80,79 | 15,83 | 0,91 - - 2,48 -
HCat Mn7,5 | 71,95 | 19,20 | 1,77 - - 7,09 -

HCat Mn30 | 55,56 | 11,10 | 0,69 -

HCat Ag5 68,44 | 25,94

HCat Zn5 77,64 | 16,41 | 1,10 - - - 4,83

"Valores em % massa;
“Analise ponto 1 (Figura 10.c);
®Andlise ponto 2 (Figura 10.c).

Os resultados apresentados na Tabela 9 mostram que o precursor
PL e os catalisadores preparados a partir deste, apresentaram presenca
de enxofre e célcio, comprovando a contaminagdo por sulfato de calcio.
O PL600 foi analisado pontualmente em dois pontos € comprova que o
fragmento é referente a presenca do contaminante. A analise também
mostrou presenca de carbono como contaminante.

Os catalisadores bimetalicos mostraram composi¢do condizente a
calculada para a preparag@o, mostrando uma boa dispersdo dos metais
impregnados.
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5.1.3 Analise de DRX

A Figura 12 mostra os difratogramas de raios X obtidos para as
amostras PL, PL450 e PL600.

1) Ca(SO.)

. 2) FeOOH
33 3) Fe,05
UL'8 133 13 PL600

Intensidade

0 20 40 60 80 100
20

Figura 12: Difratogramas de raios X das amostras PL, PL450 e PL600.

Verifica-se que o solido PL apresenta picos caracteristicos de
goetita (FEOOH) com menos intensidade e de Ca(SO4) com maior
intensidade, o que indica que a maior parte dos 6xidos de ferro esta
presente como fase amorfa. Com o tratamento térmico a 450 °C verifica-
se que os picos de sulfato diminuiram e os de o6xido de ferro
representam somente a fase (hematita) a-Fe,O;. O tratamento térmico a
600 °C resulta num aumento da cristalinidade (PL600), com diminuig@o
da cristalinidade associada a presenga de Fe(OH),(SOy)y.

A Figura 13 mostra os difratogramas de raios X das amostras AG
e HCat. A amostra AG apresentou como fase cristalina somente picos
relativos a goetita e o tratamento térmico do mesmo a 450 °C mostrou
que toda amostra mudou de fase para hematita.

Os picos identificados referentes a a-Fe,O; sdo para 20 = 24,35;
33,27, 35,7; 40,93; 49,78 e 54,09; 62,55 e 64,02 (JCPDS - 01-089-0598)
também identificados por Nogueira, et al. (2011) que caracterizou lamas
impregnadas com oxidos de ferro.
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Figura 14: Difratogramas DRX: (a) HCat, (b) HCat_Mn5, (¢) HCat_Cu5,
(d) HCat_AgS5, (e) HCat_Zn5.

80

A partir dos difratogramas observa-se que somente 0S picos
relativos ao HCat aparecem como fase cristalina, o que pode indicar
uma boa dispersdo da segunda fase ativa. A Figura 15 mostra os
difratogramas de raios X dos catalisadores HCat MnY.

Intensidade
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Figura 15: Difratogramas DRX: (a) HCat, (b) HCat_Mn2,5, (c)
HCat_MnS5, (d) HCat_Mn7,5, (¢) HCat_Mn30, (¢) MnO,.
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Os difratogramas dos catalisadores HCat Mn2,5, HCat Mn5 e
HCat Mn7,5 apresentaram somente os picos caracteristicos do suporte
HCat. Entretanto, o catalisador HCat Mn30 apresentou picos
caracteristicos de MnO, (Figura 15). A intensidade dos picos mostrou
um leve acréscimo comparando o HCat para o HCat Mn2,5 porém
diminuiram com o acréscimo da quantidade de Mn impregnada.
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A Figura 16 mostra os difratogramas de raios X para os
catalisadores trimetalicos. Da mesma forma que os bimetalicos, os
catalisadores trimetalicos apresentaram somente picos referentes ao
HCat, o que leva a crer que as fases estdo dispersas na goetita acicular
calcinada a 450 °C.

Intensidade

20 40 60 80
20

Figura 16: Difratogramas DRX: (a) HCat, (b) HCat_Cu2,5Ag2,5, (¢)
HCat_Mn2,5Ag2.5, (d) HCat_ Mn2,5Cu2,5.

Os tamanhos dos cristalitos (didmetro médio) foram calculados
pela equagdo de Sherrer utilizando o maior pico (20~35,5°) e estdo
apresentados na Tabela 10.

Tabela 10: Tamanho do cristalito segundo a equacio de Sherrer.

Catalisador | L," [nm] Catalisador L" [nm]
AG 16,22 HCat Cu5 35,49
HCat 27,92 HCat Zn5 29,91

HCat Mn2,5 27,16 HCat Ag5 23,93

HCat Mn5 | 21,33 | HCat Mn2,5Cu2,5 | 26,17
HCat Mn7,5 | 15,13 | HCat Cu2,5Ag2,5 | 22,39
HCat Mn30 | 2538 | HCat Mn2,5Ag2.5 | 2147

* Tamanho do cristalito calculado pela equagéo de Sherrer.

A faixa de tamanho dos cristalitos dos catalisadores calculado
(Tabela 10) ficou entre 15 ¢ 36 nm.
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5.1.4 Analise de XPS

Por meio da analise de XPS verificou-se a presenga dos picos de
S(2p), de baixa intensidade, de C(1s), de O(1s), e de dois picos que
representam o Fe(2ps;,) € o Fe(2py,). Para a interpretacao dos resultados
de analise por XPS o pico C(ls) foi tomado como referéncia com
energia de ligagdo 284,6 eV, para a correcdo das demais energias de
ligagdo. Conforme Correa, 2004, o pico de carbono C(1s) se refere as
ligagdes do tipo C-C ou C-H, tendo-se como consenso na literatura que
a presenca de carbono em 6xidos de ferro € muito comum (Yamashita e
Hayes, 2008). Os desvios encontrados nas amostras podem se referir a
presenca de ligagdes C-O ou estruturas mais complexas com a
participacdo de oxigénio. Os espectros do Fe(2ps,) e Fe(2pin) estdo

mostrados na Figura 17.
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Figura 17: XPS — Fe(2p) dos catalisadores PL450 e PL600 e do
solido PL.

Os dois picos se referem a soma de picos que representam
estados de oxidagdo do ferro de Fe’* e Fe**, que aparecem nas energias
de ligagcdo de 711 eV e 709,8 eV, respectivamente para o pico Fe(2p;.)
(Albonetti, ef al., 2010). A quantificacdo de cada estado de oxidagdo ¢é
complexa e necessita simula¢do de picos para a quantificagdo de cada
estado de oxidagdo dos compostos separadamente (Aronniemi, Sainio e
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Lahtinen, 2007). A Figura 17 mostra também que em sua maioria o
ferro est no estado de oxidagdo Fe’", pois o pico ¢ de aproximadamente
711 eV que é relativo ao Fe’™.

A Figura 18 mostra o espectro do O(1s) resultante da analise de
XPS. Os picos do PL450 e do PL600 apresentam pequeno alargamento
e sugere que estes podem ser resultantes de dois picos representando
estados diferentes do oxigénio. Um que corresponde ao O (530,3 eV)
presente nos oxidos de ferro, e outro a uma energia de ligagdo mais
elevada podendo representar a ligagdo do oxigénio no grupo hidroxila
(OH"), presente na goetita, ou ainda proveniente da umidade. Essa
defasagem pode aparecer com diferenca entre 0,7eV até 2,0 eV
(Aronniemi, Sainio e Lahtinen, 2007).
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Figura 18: XPS — O(1s) dos catalisadores PL450 ¢ PL600 e do PL.

Para a verificagdo da presenca de ligacdes O, majoritariamente
hematita e OH™ proveniente da goetita ou da umidade, a separagdo dos
picos de oxigénio foi realizada por método de Gauss, utilizando-se o
software Origin 5.0. A Figura 19 mostra a separagdo de picos de
oxigénio para a identificacdo das possiveis fases de 6xido de ferro na
superficie dos catalisadores.
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Figura 19: Separacio dos picos de oxigénio para identificacio de

possiveis fases na superficie: (a) PL; (b) PL450; (c) PL600.
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O primeiro componente: pico a aproximadamente 530,3 eV,
corresponde 4 presenga de O, ¢ o segundo componente, defasado de
1,5 eV até 2,3 eV ¢ atribuido a presenca de OH™ que pode ser devido a
presenca de goetita ou a presenca de dgua na superficie. Quando o
segundo pico ¢ defasado de valores superiores a 1,5 eV pode ocorrer a
presenca de O" ou O,” juntamente com o OH™ (Aronniemi, Sainio e
Lahtinen, 2007).

A Tabela 11 mostra a energia de ligagdo referente aos picos e a
porcentagem de cada componente por meio da integragao dos picos.

Tabela 11: Separacio dos picos XPS do espectro O(1s).

Energia pico O™ 13- | Energia pico OH" -

g[e\‘,’] % O g [e{’,] % OH
PL 530,3 8,9 532,0 91,1
PL450 530,5 38,6 532.0 61,4
PL600 530,6 58,7 532,1 41,2

Verifica-se que o so6lido PL, precursor dos catalisadores
apresentou na superficie em sua quase totalidade goetita, visto que
91,1% sdo referentes ao pico de OH™ na separagdo do espectro O(1s).
Essa quantidade diminuiu para 61,4% para o PL450 e para 41,2% para o
PL600, significando que ainda existe goetita além de umidade na
superficie.

A Tabela 12 mostra os resultados de quantificacdo de 4tomos na
superficie por meio da andlise de XPS.

Tabela 12: Analise quantitativa XPS.

Fotoelétrons Sélido Conc[e(:;lot]rag:ao lin::gS;(%l[iz {17?*

PL 27,36 711,5
Fe(2p3p) PL450 35,38 711,8
PL600 32,06 711,5

PL 67,61 532
O(1s) PL450 56,96 530,8
PL600 64,68 530,7
PL 5,03 169,5

S(2p) PL450 7,66 169,1
PL600 3,26 169,2

"Valores corrigidos para a energia de ligagio do C(1s) de 284.,6 eV.
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Observa-se que as energias de ligacdo dos picos apresentados sdo
superiores as apresentadas em dados de algumas referéncias
bibliograficas para catalisadores de oOxidos de ferro (Cornell e
Schwertmann, 2003; Florea, et al., 2009), fato este que acontece com
todos os atomos analisados. Esta ocorréncia deve-se a possivel
existéncia de ligacdes mais fortes entre os elementos e o oxigénio, pois
este também apresentou energia de ligacdo superior a 530 eV, energia
esta que corresponde a ligagdes de Fe-O.

Avaliando a composi¢do superficial, verifica-se que a preparacao
do PL450 resultou em um catalisador com maior teor de fase ativa na
superficie, o que ja era esperado por apresentar maior intensidade de
picos. O carbono estava presente nas trés amostras analisadas em
quantidades que podem ser contaminagao, por contato direto da amostra
com a pele ou ainda com superficies ndo adequadamente limpas.

O sulfato se decompde em temperaturas superiores a 600 °C,
assim, a preparacdo do PL450 resultou na eliminagdo da umidade e do
carbono presente na superficie, concentrando a presenca de ferro e de
enxofre. Porém a preparagdo do PL600 por ser em temperatura de
600 °C resultou em uma superficie com menor concentragdo de enxofre
quando comparada a superficie do PL450.

5.1.5 Analises de termogravimetria

A Figura 20 mostra a andlise termogravimétrica em atmosfera
oxidante do solido PL.

Observa-se (Figura 20) que existem trés picos endotérmicos,
relacionados a perdas de massa, que aparecem até 300 °C, sendo o
primeiro na temperatura de 98,95 °C, que representa a liberagdo de
umidade, o segundo na temperatura de 143,41 °C que representa
eliminacdo e 4gua de constituicdo e o terceiro na temperatura de
270,04 °C. Este pico endotérmico a 270 °C representa a mudanga de
fase de goetita para hematita. Segundo Cornell e Schwertmann (2003), a
temperatura de mudanca de fase da goetita para a hematita varia
conforme a cristalinidade de cada fase podendo ser entre 260 °C até
320 °C, ou seja, quanto maior a cristalinidade da fase, maior a
temperatura para que ocorra a mudanca de fase. Neste caso, a
temperatura de mudanca de fase foi de 270 °C o que mostra uma baixa
cristalinidade da fase goetita, como anteriormente apresentado nos
difratogramas de raios X.
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Figura 20: Andlise de TGA/DTA PL in natura em atmosfera de ar.

A temperatura de 620 °C apareceu um pico endotérmico, que
pode ser atribuido & decomposi¢do de sulfato presente no solido. A
perda de massa associada a este pico € de 8,13%.

Nao ocorreram mudangas significativas de comportamento
quando o PL foi submetido a analise em atmosfera inerte, sendo assim,
seria praticamente indiferente a atmosfera utilizar para o pré-tratamento
do s6lido para a sintese dos catalisadores.

O comportamento térmico dos catalisadores, PL450 e PL600,
foram analisados e comparados entre si. A Figura 21 mostra as analises
de TGA em atmosfera oxidante dos catalisadores PL450 e PL600.

Verificou-se que mesmo apds a calcinagdo dos catalisadores,
ocorreu a presenga de um pico endotérmico em temperaturas baixas
referente a liberagdo de umidade adquirida por contato com a atmosfera
ambiente. Para o catalisador PL450, ocorreu um pico de decomposi¢ao
de sulfato, na temperatura de 618 °C, enquanto que o pré-tratamento nio
foi suficiente para a decomposig@o deste. A perda de massa associada a
este pico ¢ de 8,5%.
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Na analise do catalisador PL600, o pico ¢ menos evidente, porém
a perda de massa na temperatura de 592 °C foi de 6,4% o que mostra
que nem todo o sulfato da amostra foi decomposto com o pré-tratamento
a 600 °C durante duas horas. Para que isto ocorresse, seria necessario
um pré-tratamento em temperatura superior a 620 °C e o tempo do pré-
tratamento deve ser verificado. Entretanto, o tratamento térmico as
temperaturas mais elevadas produziu uma grande redugdo da area
superficial (Tabela 7), o que poderia resultar na redugdo da atividade
catalitica.

A Figura 22 mostra o resultado da anélise TGA da amostra AG.
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Figura 22: Andlise TGA/DTA do precursor AG.

Observa-se uma pequena liberagdo de umidade, em temperaturas
inferiores a 100 °C, devido ao contato com a atmosfera.

A segunda perda de massa que comega abaixo de 230 °C e tem o
seu maximo em 292,15 °C, é associada a perda estrutural de quantidade
de grupos hidroxila e a transformagfo da goetita em hematita que ocorre
na faixa de 200-300 °C (Cornell e Schwertmann, 2003). Este pico
aparece como resultado da formagdo de uma goetita intermediaria de
maior cristalinidade seguida da expuls@o de moléculas de H,O que
transforma a goetita em a-Fe,O3 (Subbana, et al., 2003).

A perda de massa do AG determinado pelo TGA, entre as
temperaturas de 110-900 °C foi de 12,46%. Este valor é um pouco
acima do ideal para mudanga de fase da goetita para hematita (10,1%)
(Ruan, et al, 2001), indicando que existe um excesso de
aproximadamente 2% de grupos hidroxila no AG.

Os solidos AG impregnados com metais foram analisados para
definicdo da temperatura de pré-tratamento para o seu uUso como
catalisador. Estes solidos apresentaram curvas muito semelhantes a de
seu precursor AG, com a presenca de dois picos apenas, com exce¢ao do
AG impregnado com 30% em massa de Mn, que apresentou 3 picos
endotérmicos referentes as perdas de massa. A Tabela 13 mostra os
resultados da analise de termogravimetria para os solidos AG
impregnados.
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Tabela 13: Anadlise termogravimétrica do AG impregnado com metais.

Sélido® TP1' [°C] | PM1? | TP2' | PM2?
Mn2,5% 37,07 1,99 | 287,09 | 10,24
Mn5% 35,74 1,79 | 287,23 | 10,00
Mn7,5% 39,71 2,64 | 287,55 | 10,32
Mn30% 6424 | 1425 | 277,25 | 9,09
Cu5% 62,39 3,83 [297,95 | 12,65
Ag5% 39,45 1,27 | 283,20 | 10,92
Zn5% 72,53 6,85 | 297,34 | 11,56
Mn2,5%Cu2,5% | 47,76 2,97 | 288,48 | 11,96
Mn2,5%Ag2,5% | 39,50 1,99 | 276,44 | 11,68
Cu2,5%Ag2,5% | 37,03 2,00 | 285,17 | 12,96

*Solido AG imprenado (antes do tratamento térmico);
'Pico: Temperatura do pico DTA [°C];
PM: perda de massa referente aos picos [%].

Todas as amostras apresentaram liberagdo de umidade
(T<100 °C, TP1). O segundo pico, apareceu em temperaturas entre 276
e 298 °C, que ¢ superior a encontrada no PL mostrando a maior
cristalinidade dos s6lidos.

A presenga de MnO, que ¢ verificada na analise de DRX, para o
HCat_Mn30, é confirmada na andlise de TGA pois um terceiro pico que
aparece na temperatura de 588 °C, ¢ endotérmico e referente & mudanga
de fase do MnO, para Mn,0; (Reddy e Reddy, 2003), a perda de massa
relativa ao pico ¢ de 1,8%.

A andlise de TGA dos catalisadores preparados a partir do
precursor AG (ou seja, apds o tratamento térmico a 450 °C durante 2 h)
ndo apresentou nenhuma perda de massa significativa e nenhum pico
endotérmico ou exotérmico, nas temperaturas entre 110 e 900 °C, com
excegdo do HCat Mn30 que manteve o pico na temperatura de 580 °C
referente a presenga do MnO,.

5.2  ATIVIDADE CATALITICA - VOCat5050

A existéncia de periodos de indugdo, ou seja, um tempo maior
para que ocorra a presenga de CO, na saida do reator, durante a
oxidagdo completa de hidrocarbonetos foram reportados tanto para
catalisadores de Pt quanto de Pd. No caso da oxidacdo do metano,
alguns autores propuseram que o periodo de ativacdo inicial dos
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catalisadores é causado pela re-oxidagdo do Pd metalico ou PdOx com
deficiéncia de oxigénio para espécies mais ativas como o PdO (Burch,
Loader e Urbano, 1996; Fujimoto, et al., 1998). Por outro lado, alguns
autores publicaram que catalisadores de platina também apresentam um
periodo de indugdo, porém o motivo ainda é desconhecido (Garetto e
Aspesteguia, 2000). Nos testes cataliticos apresentados nesta tese, ndo
foram verificados periodos de indugdo, como reportado acima.

A Figura 23 mostra a atividade do catalisador VOCat5050 em
diferentes velocidades espaciais para a concentragdo inicial de tolueno
de 8868 ppmv. Os resultados fornecidos pelo fabricante com velocidade
espacial de 30.000 h™' e concentragdo inicial de tolueno de 1000 ppmv
sdo também mostrados na Figura 23.
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Figura 23: Efeito da velocidade espacial na atividade do catalisador
VOCat5050.

Observa-se que quanto maior a concentragdo de tolueno, na
velocidade espacial 30.000 h™', menor a conversdo do tolueno. Segundo
alguns autores (Ordofiez, et al., 2002; He, et al., 2010), a adsor¢do de
tolueno e oxigénio na superficie de catalisadores de metais nobres seria
competitiva. Isto significa que, com o aumento da concentracdo de
tolueno na fase gasosa, uma maior quantidade do composto aromatico
seria adsorvida e a concentragdo superficial de oxigénio diminuiria,
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tornando-se assim, um fator controlador, e que explicaria os resultados
do presente trabalho.

Entretanto, ndo existe consenso sobre a co-adsor¢do de tolueno e
oxigénio, como relatado por Burgos, et al. (2002). Os autores
verificaram que a oxidagdo completa do tolueno ndo ¢é afetada pela
presenca de outros COV o que sugere que ele ¢ oxidado diretamente na
fase gasosa com os atomos de oxigénio quimissorvidos na platina.

O vapor de agua produzido na oxidagdo catalitica de tolueno
também poderia resultar num decréscimo da atividade catalitica pela
ocorréncia de adsor¢do competitiva. Também ja foi mostrado que existe
a formacdo de radicais hidroxil na superficie do suporte Al,O; em
catalisadores de Pd e Pd-Pt durante a combustdo do metano a 200 °C
(Morales-Torres, et al., 2009).

Verificou-se que existe influéncia da velocidade espacial na
conversdo de tolueno em CO, sendo que quanto maior a velocidade
espacial menor a conversao, especialmente para temperaturas superiores
a 300°C. Em temperaturas inferiores a 300 °C a conversio para
diferentes GHSV ¢ praticamente a mesma para concentragdo de tolueno
de 8868 ppmv.

5.3  ATIVIDADE CATALITICA - PL450 E PL600

A Figura 24 mostra os resultados de atividade catalitica (para a
oxidagdo completa do tolueno a CO, e H,O) dos catalisadores PL450 e
PL600 em diferentes temperaturas. Este tipo de curva também ¢é
chamado de curva de ignic¢ao (light-off curve).
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Figura 24: Conversiao a CO; do tolueno em funcio da temperatura
de reacao nos catalisadores PL450 e PL600 (GHSV=30.000 h").

O estudo do efeito da temperatura de calcinagdo de catalisadores
¢ de grande importancia, visto que altas temperaturas podem ocasionar
sinterizacdo de algum componente do suporte ou do proprio material
bloqueando sitios ativos e levando a conversdes extremamente baixas ou
até mesmo nulas. Para avaliar esse efeito, os testes cataliticos foram
realizados de modo que a maxima temperatura de teste ndo ultrapassasse
a temperatura de pré-tratamento, garantindo que a estrutura do
catalisador ndo fosse modificada. Nao foi identificada a presenca de CO
como produto em nenhum dos testes de atividade catalitica.

Como pode ser observado na Figura 24, quando o pré-tratamento
do catalisador se deu a 450 °C, a conversdo atingiu aproximadamente
30% na temperatura de reagdo de 450°C. No entanto, quando o
catalisador foi pré-tratado a 600 °C, a conversdo atingiu o maximo de
17% a 400 °C e manteve a mesma conversdo nas temperaturas mais
altas. Esta queda pode ser devido a sinterizag@o do catalisador e possivel
destruicdo dos sitios ativos, como mostrado na Tabela 8, pois o
catalisador PL450 tem aproximadamente o dobro de area BET
comparado ao catalisador PL600 ¢ um volume de microporos cerca de
10 vezes maior.

De fato, Ozgelik, Soylu e Boz (2009), verificaram este mesmo
efeito ao testarem a combustdo catalitica de tolueno na presenga de
catalisadores de Fe, Co e Mn suportados em clinoptilolita. Os autores
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observaram uma reducdo de 94% para 28% na conversdo de tolueno
com o catalisador de MnO,, quando a temperatura de calcinagdo passou
de 500 para 700 °C. O mesmo aconteceu para catalisadores de Fe,O; e
Cos04, porém na presenga destes catalisadores as conversdes maximas
ja eram relativamente baixas.

Li, Zhuang e Wang (2008), também verificaram a perda de
atividade em catalisadores de metais ndo nobres quando a temperatura
calcinagdo do catalisador foi de 800 °C, quando a conversdo de tolueno
foi nula, sendo que quando a temperatura de calcinagdo foi 300 °C a
conversdo de tolueno era de 87% na temperatura de reagdo de 300 °C.

Kim (2002), também concluiu que existe influéncia da
temperatura de calcinagdo dos catalisadores na conversdo completa de
tolueno. O autor explica por meio de analises de DRX e area BET, que a
diminui¢do da conversdo em temperaturas maiores acontece devido ao
aumento da cristalinidade do catalisador, ¢ a diminui¢do da area
superficial, o que ocasionou perda de sitios ativos.

5.3.1 Repetibilidade dos dados

Para a avaliagdo do sistema experimental, a repetibilidade de
dados foi testada em diferentes condigdes com o catalisador PL450.

A Figura 25 mostra a repetibilidade de dados em reagdes
realizadas em condigdes de operacdo iguais, com o catalisador PL450
quando a temperatura de reagdo era 450 °C, porém em datas de
experimento defasadas de um més. Verifica-se que o pico inicial se
repetiu seguido da estabilizagdo da conversao do tolueno, que em média
foi muito semelhante para os dois experimentos.
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Figura 25: Repetibilidade de dados — PL450
(Reacio isotérmica a 450 °C; T = 450 °C).

Todos os experimentos de combustdo catalitica com o catalisador
PL450 apresentaram o pico inicial, algumas vezes superior a 100% de
conversdao, o que mostra que o catalisador necessita entrar em estado
estacionario e possivelmente adsorve tolueno e/ou CO,, e vapor de dgua
que sdo em seguida liberados até atingir o estado estacionario. Este
comportamento também pode ser atribuido a um forte acimulo inicial
de subprodutos ou reagentes ndo dessorviveis dentro dos poros do
catalisador seguido de sua oxidacdo e liberagdo, at¢é um regime
permanente (Antunes, et al., 2001).

5.3.2 Efeito da concentracio de inicial de tolueno (PL450)

A Figura 26 mostra os resultados de conversdo a CO, ¢ H;O em
diferentes temperaturas para diferentes concentragdes de entrada de
tolueno.
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Figura 26: Conversio de tolueno a CO; com diferentes
concentragdes de entrada de tolueno a diferentes temperaturas
(PL450; GHSV = 30.000 h™").

Verifica-se que o aumento da concentragdo de tolueno de 4000
para 4500 ppmv ndo alterou a conversdo a CO, em toda a faixa de
temperatura avaliada, sugerindo que nessas condigdes um mecanismo de
pseudo-primeira ordem poderia ser proposto. Entretanto, os testes
realizados com maiores concentragdes iniciais de tolueno resultaram em
maiores conversoes a CO,, fato este incomum em reagdes de oxidagdo
catalitica de COV (Li, Zhuang e Wang, 2008; Kim, 2002) e também
inverso ao encontrado neste trabalho com o catalisador VOCat5050.

Este resultado pode estar relacionado a possivel competi¢do entre
os reagentes pelos sitios ativos. Quanto maior a concentragdo inicial de
tolueno, maior a quantidade adsorvida nos sitios ativos do catalisador,
permitindo assim que a reagdo ocorra mais efetiva que quando as
concentracdes de tolueno eram mais baixas. H4 também a possibilidade
de competigdo de sitios com o produto ou subprodutos formados.

Em catalisadores de elevada area superficial pode existir um
periodo de transicdo elevado, no qual as moléculas de COV sdo
adsorvidas. Autores verificaram este fendmeno em micro balanca, na
combustdo catalitica de butanol em catalisador de Pt/y-Al,Os.
Constatou-se que nenhum butanol foi detectado na saida do reator,
porém a conversdo a CO, foi extremamente baixa. Dependendo da
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concentracdo de entrada e do catalisador, este periodo transiente pode
durar de 10-15 h (Papaefthimiou, loannides e Verykios, 1997).

Esses fatores dependem de qual etapa ¢ limitante na cinética de
reacdo heterogénea, além do tipo de catalisador, da area superficial, da
porosidade, entre outros, para que qualquer conclusio seja verdadeira.

Nao foi realizado estudo com diferentes concentragdes de
oxigénio na alimentagdo para o PL450 e o PL600, e o detalhado estudo
cinético das reagOes exigiria esta avalia¢do. Esta decisdo foi baseada na
baixa atividade catalitica dos catalisadores PL450 ¢ PL600 em relagao
ao catalisador comercial. Assim, outros catalisadores deveriam ser
preparados com o objetivo de se alcangar atividades cataliticas
semelhantes as do catalisador comercial. Cumpre ressaltar que, ainda
que os catalisadores PL450 e PL600 apresentem atividade catalitica
inferior a do catalisador comercial, o custo do catalisador comercial
contendo os metais nobres Pd e Pt é muitas vezes superior aquele dos
catalisadores PL450 e PL600.

5.4  ATIVIDADE CATALITICA HCat E HCat XY

Os resultados experimentais da atividade catalitica dos
catalisadores preparados a partir do precursor AG, serdo apresentados a
seguir. A Figura 27 mostra os resultados de atividade catalitica do
catalisador HCat.

Pode-se observar que o HCat apresenta um aumento na atividade
quando a temperatura é elevada de 350 para 450 °C, alcangando
aproximadamente 32% de conversdo de tolueno a CO,. Verifica-se que
a 380 °C a conversdo de tolueno é inferior a 5%, mas ainda assim,
nenhum produto de combustdo incompleta, tal como o CO foi detectado
nas diferentes condi¢des experimentais.

O estudo da influéncia da GHSV nas rea¢des de oxidagdo
catalitica de tolueno ¢ importante, pois além de avaliar o tempo de
contato entre reagentes e catalisador, pode indicar a existéncia de efeitos
difusionais (Li, et al., 2008). A Figura 28 mostra a influéncia da GHSV
na atividade catalitica do HCat.
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Figura 28: Influéncia da GHSYV na conversao de tolueno a CO, (HCat).

Observa-se (Figura 28) que o aumento da velocidade espacial,
resultou em um aumento da conversdo de tolueno a CO,, especialmente
para temperaturas superiores a 400 °C. Entretanto, para GHSV maior do
que 30.000 h™' os efeitos difusionais sdo despreziveis em toda a faixa de
temperatura avaliada nesta tese.
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Oxidos de ferro tém sido utilizados como catalisadores puros ou
impregnados com outros metais e a a-Fe,O3; vem apresentando elevadas
conversdes quando combinada com outros metais (Ozgelik, et al., 2009;
Florea, et al., 2009).

De fato, a literatura reporta que os 6xidos de ferro podem ser
bons suportes de catalisadores, mas sua atividade catalitica quando
usado isoladamente, ¢ geralmente baixa em comparagdo aos
catalisadores contendo os metais nobres. A atividade catalitica do HCat
poderia ser melhorada com a adicdo de outro metal ndo-nobre (como
Cu, Mn, Ni) (Li, Wang e Gong, 2009; Duran, et al., 2009; Li, Zhuang,
Wang, 2008).

5.4.1 Influéncia da concentracio de oxigénio

A Figura 29 mostra a influéncia da concentragdo de O, na
atividade catalitica do HCat ¢ mostra que quando a concentragdo de
oxigénio ¢ superior a 15%, ndo ocorre interferéncia na atividade
catalitica.
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Figura 29: Influéncia da concentragio de oxigénio na oxidacio catalitica de
tolueno com o HCat. (GHSV=30.000 h"; Cto1 in=8868 ppmyv)
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Em toda faixa de concentracdo de O, avaliada, a propor¢do molar
oxigénio/tolueno era muito maior do que a estequiométrica,
contribuindo para a conversdo do tolueno para formar CO, e agua
(produtos da combustio completa) (Zhou et al., 2009).

Entretanto, a quantidade excessiva de oxigénio pode ocupar sitios
ativos impedindo a adsor¢do de tolueno produzindo um efeito negativo
na conversdo. Li, Zhuang ¢ Wang (2008), também verificaram que em
concentragdes muito baixas de oxigénio, ocorreu a presenca de um
produto preto e pegajoso nos testes de combustdo catalitica de tolueno,
referindo-se a ocorréncia da polimerizacdo parcial do tolueno. Sendo
assim, ¢ fundamental que a quantidade de oxigénio fornecida seja
suficiente para que ocorra combustdo completa, como mostrado neste
trabalho.

Estes resultados concordam com Burgos, et al. (2002) que
propuseram que a oxidacdo do tolueno ocorreria diretamente na fase
gasosa com os atomos de oxigénio quimissorvidos até a satura¢do dos
sitios superficiais. Posterior aumento da concentragdo de oxigénio na
fase gasosa ndo produziria aumento na conversdo do tolueno.

5.4.2 Influéncia da impregnacio de metais

No intuito de melhorar a atividade do HCat, foi impregnado no
precursor AG, metais (para a preparacdo de catalisadores bimetélicos):
Mn, Cu, Zn e Ag a 5% em massa, uma vez que estes metais tém
demonstrado produzir efeitos cataliticos sinergéticos com os 6xidos de
ferro.

Para avaliar o catalisador mais ativo dentre os HCat X5, reagoes
de oxidag¢do do tolueno a CO, foram realizadas em concentra¢do de
entrada de tolueno de 8868 ppmv, velocidade espacial de 30.000 h™,
variando a temperatura de 250-450 °C. As conversdes em fungdo da
temperatura estdo mostradas na Figura 30.
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Figura 30: Influéncia da impregnacio de metais no AG
(Ciorin= 8868 ppmv; 30.000 h™).

Pode-se observar que o HCat sem impregnacdo de outros metais,
apresentou atividade catalitica inferior a 5% a 380 °C, enquanto o
HCat_Cu5 e o HCat Mn5 apresentaram conversdes de 27 e 16% na
mesma temperatura. No caso do HCat_Ag5, a conversdo a 380 °C, 3%,
foi ligeiramente superior a conversdo do HCat nesta temperatura, 2%,
porém a conversdo na temperatura de 450 °C foi superior aos demais
catalisadores. A presenga de zinco no catalisador produziu um efeito
deletério a atividade catalitica, assim como também reportado por Kim
(2002).

5.4.3 Influéncia da quantidade de Mn no catalisador (HCat_MnY)

Embora o catalisador impregnado com Cu tenha apresentado
atividade catalitica ligeiramente superior aquele contendo manganés,
este ultimo foi selecionado para este trabalho para estudos posteriores,
uma vez que o manganés ¢ um elemento frequentemente encontrado no
lodo quimico produzido no tratamento ativo da DAM (Madeira, 2010),
em concentragdes que podem exceder 10%. Desta forma, o precursor
AG foi impregnado com 2.,5; 5; 7,5 ¢ 30% de Mn, originando os
catalisadores HCat_Mn2,5, HCat Mn5, HCat Mn7,5 e HCat Mn30.
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A conversdao do tolueno em CO, em diferentes temperaturas
utilizando esses catalisadores ¢ mostrada na Figura 31.

50 ® HCat_Mn2,5 X
O HCat_Mn5 s 3 5 X
v HCat_Mn7,5 o
40 A HCat_Mn30
= 304 v
o)
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Figura 31: Influéncia da quantidade de manganés impregnada
(Co1.in=8868 ppmv; GHSV = 30.000 h™).

Observa-se que a conversdao de tolueno a CO, aumenta com o
aumento da concentragcdo de manganés em toda a faixa de temperatura
avaliada, assim como reportado por Li e co-autores (2004). E importante
ressaltar que no trabalho de Li, ef al. (2004), os 6xidos de ferro foram
preparados a partir de reagentes de pureza analitica, enquanto que no
presente trabalho o precursor AG foi obtido do lodo quimico do
tratamento da DAM. Na temperatura de 380 °C, as conversdes foram de
13, 14, 15,5 e 27% para os HCat Mn2,5, HCat Mn5, HCat Mn7,5 e
HCat_Mn30 respectivamente.

A caracterizagdo textural dos catalisadores contendo manganés
mostrou que ha uma reducdo da area superficial especifica BET com o
aumento da quantidade de Mn. Assim, o fato de a conversdo a CO,
aumentar com o aumento da quantidade de Mn impregnada, sugere que
a conversdo ndo estd associada a 4rea superficial disponivel e concorda
com os trabalhos reportados por Kim (2002) e Park e Ledford (1998).

A Figura 32 mostra o efeito da GHSV na atividade catalitica do
HCat_Mn30 (8868 ppmv). Observa-se que efeitos difusionais tornam-se
importantes somente as temperaturas superiores a 350 °C e GHSV
menor que 30.000 h™.
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Figura 32: Efeito da GHSV (HCat_Mn30; Ctol_in = 8868 ppmv).

5.4.4 Efeito da concentracio de entrada de tolueno (HCat_Mn30)

O efeito da concentra¢do de entrada de tolueno foi estudado
somente para o HCat Mn30, que foi o catalisador que apresentou
melhor desempenho catalitico dentre os catalisadores bimetalicos. A
Figura 33 mostra a conversdo de tolueno a CO, em fungdo da
temperatura, para o catalisador HCat Mn30 para as concentracdes de
entrada de tolueno de 4000, 5000, 6000, 7500 e 8868 ppmv.

Nas temperaturas inferiores a 340 °C, a conversdo de tolueno a
CO, ¢ praticamente a mesma e inferior a 10%, sugerindo que a reagao
seja de pseudoprimeira ordem.

Para a concentragdo de entrada de tolueno de 4000 ppmv, a
conversdo, na temperatura de 400 °C, foi de 21,5% enquanto para as
concentragdes de 5000, 6000, 7500 e 8868 ppmv as conversdes, na
mesma temperatura foram de 31, 36, 41,5 e 48% respectivamente. Esse
resultado mostra que o aumento da concentragdo de entrada de tolueno
resultou em um aumento da atividade catalitica. Este comportamento ¢
atipico quando comparado com o comportamento descrito na literatura
para a oxidagdo catalitica de COV (Li, Zhuang e Wang, 2008; Kim,
2002), e, pode estar relacionado com interagdes entre as moléculas de
COV com a superficie do catalisador (Ordofiez et al., 2002; He, et al.,
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2010.) A concentragdo de tolueno na superficie pode ser um fator
controlador, assim, quanto maior a concentragdo de tolueno, maior a
conversdo a CO,.
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Figura 33: Efeito da concentracio de entrada de tolueno
(HCat_Mn30; GHSV=30.000 h™").

5.4.5 Atividade catalitica — Catalisadores trimetalicos

A Figura 34 mostra as curvas de atividade catalitica dos
catalisadores trimetalicos preparados neste trabalho.

Verifica-se que 6xido de ferro impregnado com dois metais pode
ter eficiéncia catalitica superior a catalisadores somente de oxido de
ferro ou bimetalicos, o que implica em menor carga de cada metal a ser
impregnado. Além disso, a atividade catalitica do HCat Mn2,5Ag2,5 foi
inferior que a do HCat Mn2,5Cu2,5 e do HCat Cu2,5Ag2,5. Os dois
ultimos tiveram atividade catalitica muito proxima uma da outra sendo
que o HCat Cu2,5Ag2,5 foi levemente mais ativo.

Pode-se comparar a atividade de cada catalisador trimetalico com
os catalisadores bimetalicos com mesma carga de metal impregnado. A
Figura 35 mostra a comparacao do catalisador HCat Mn2,5Ag2,5 com o
HCat Mn5 e o HCat_Ag5.
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Figura 34: Atividade catalitica catalisadores trimetalicos
(Co1in=8868 ppmv; GHSV = 30.000 h™).
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Figura 35: Atividade catalitica catalisadores de 6xidos de ferro
impregnados com Mn e Ag (Cy, ;,=8868 ppmv; GHSV = 30.000 h").

Verifica-se que existe um efeito sinergético na impregnagdo de
dois metais em relacdo aos seus similares bimetalicos. E possivel dizer
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que menos massa de cada metal impregnado permite conversdes
superiores em temperaturas inferiores, ou seja, a regido cinética da
reacdo de oxidagdo catalitica de tolueno ocorre a uma velocidade
superior. A 380 °C pode-se observar que as conversdes seguem a
seguinte ordem decrescente: HCat Mn2,5Ag2.5 (26%) > HCat Mn5
(16%) > HCat_Ag5 (3%).

A Figura 36 e a Figura 37 mostram a variag¢do da conversdo com
a temperatura dos catalisadores trimetalicos HCat Cu2,5Ag2,5 e
HCat Mn2,5Cu2,5 respectivamente, comparadas com as curvas dos
catalisadores bimetéalicos com a mesma carga de metal.
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Figura 36: Atividade catalitica catalisadores de 6xidos de ferro
impregnados com Cu e Ag (Cy, ;,=8868 ppmv; GHSV = 30.000 h'l).
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Figura 37: Atividade catalitica catalisadores de 6xidos de ferro
impregnados com Mn e Cu (Cy, ;,=8868 ppmv; GHSV = 30.000 h'l).

Observa-se 0 mesmo efeito sinergético quando dois metais sdo
impregnados no o¢xido de ferro, as conversdes sdo maiores em
temperaturas inferiores, o que indica que o fato de existir mais tipos de
sitios ativos beneficia a atividade catalitica de tolueno. A avalia¢do do
desempenho catalitico de cada catalisador sera discutida no item (5.5) a
seguir.

5.5 AVALIACAO DO DESEMPENHO CATALITICO

O desempenho catalitico dos catalisadores estudados pode ser
comparado em termos de temperatura de igni¢do (Tig), Tio € Tso, ou
seja, temperaturas nas quais as conversoes de 3, 10 e 50% foram obtidas
respectivamente (Ordofiez, et al., 2002; Gandia, et al., 2002; Ribeiro, et
al., 2007). As Tig, e T dos catalisadores preparados estdo apresentadas
na Tabela 14 utilizando GHSV = 30.000 h™' e Ciol in = 8868 ppmv.
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Tabela 14: Desempenho catalitico dos catalisadores.

. Sger” | Tign® | T
Catalisador [mz.g'I] °C] °C]
VOCat5050 25 <280 | <280

PL450 175 340 380
PL600 158 355 380
HCat 70 385 396
HCat Mn2,5 25 355 380
HCat Mn5 67 345 372
HCat Mn7,5 108 345 357
HCat Mn30 123 320 330
HCat Cu5 116 340 360
HCat Zn5 102 410 428
HCat Ag5 77 380 393
HCat Mn2,5Cu2,5 123 325 335
HCat Cu2,5Ag2,5 94 315 330
HCat Mn2,5Ag2,5 87 340 360
FeMn 1:3° 60 262 | 285

* Area superficial BET;

® Temperatura de ignigdo: temperatura em que a converso atinge 3%;
¢ Temperatura em que a conversao atinge 10%;
¢ Duran, et al., 2009.

A atividade dos catalisadores com 5% em massa de metais
impregnados foi observada seguindo a sequéncia decrescente:
HCat Cu5 > HCat Mn5 > HCat_Ag5 > HCat > HCat_Zn5. Verifica-se
que o catalisador bimetalico obtido com a impregnacao do Cu foi o mais
ativo e foi o que apresentou maior area superficial, seguido do Mn e da
Ag. Porém, a area superficial especifica do HCat e do HCat_Zn5 sdo
superiores a do HCat Ag5, mostrando que nao existe a relagdo entre
area superficial e atividade catalitica neste caso.

Avaliando a temperatura de ignicdo e a Ty e comparando os
catalisadores preparados pelo método da impregnagdo com diferentes
cargas massicas de Mn observa-se que a atividade catalitica decresce da
seguinte maneira: HCat Mn30 > HCat Mn7,5 > HCat Mn5 >
HCat_Mn2,5. A Tj,, dos HCat_Mn5 e HCat_Mn7,5 foi praticamente a
mesma. Porém, a T;y do HCat Mn7,5 foi inferior a do HCat Mn5
(357 °C e 372 °C respectivamente), concluindo-se que a quantidade de
manganés na superficie catalitica influencia na atividade catalitica de
maneira crescente com o aumento da carga de Mn impregnada.
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Com relagdo aos catalisadores trimetalicos, verifica-se que a
atividade catalitica decresce seguindo a ordem: HCat Cu2,5Ag2,5 >
HCat_Mn2,5Cu2,5 > HCat Mn2,5Ag2,5; pois tanto a temperatura de
igni¢do quanto a Ty, sdo superiores para o catalisador trimetalico menos
ativo.

As Tign € Ty sdo maiores do que os valores reportados na
literatura, também apresentado na Tabela 14, que variam entre 262 °C e
280 °C respectivamente (Duran, et al., 2009) para a combustéo catalitica
de tolueno, porém novamente ressalta-se que existem diferengas nas
condigdes experimentais e concentragdo de entrada de tolueno, além de
o proprio catalisador ser diferente. Em suma, a comparacdo de
resultados se torna dificil devido a ampla diversidade de condigdes
experimentais, desde o tipo de reator, até as concentragdes de entrada de
tolueno.

E, portanto, possivel afirmar que os catalisadores preparados
neste trabalho, sdao boas alternativas aos catalisadores basecados em
oxido de ferro preparados a partir de reagentes de pureza analitica; e que
o precursor AG obtido do tratamento ativo da DAM pode ser utilizado
como matéria-prima desses catalisadores, pois em todos os casos, as
temperaturas de igni¢do foram inferiores a temperatura de auto-ignigdo
do tolueno.

5.6 AVALIACAO CINETICA DO HCat Mn30

5.6.1 Ordem da reacio e energia de ativaciio aparente

Como o catalisador HCat Mn30 foi aquele que apresentou a
atividade catalitica mais alta daqueles preparados neste trabalho, os
estudos cinéticos mais detalhados foram realizados para este catalisador.

A equagdo cinética mais simples ¢ o modelo de velocidade lei de
poténcia. Este modelo ¢ util para rapidas comparagdes de
comportamentos cinéticos entre catalisadores.

Para a determina¢do da ordem de reagdo foram utilizados os
resultados ja mostrados na Figura 33, porém somente para conversdes
inferiores a 10% que € a regido no qual se pode considerar o reator
diferencial sob condi¢des nas quais, a velocidade da reagdo ¢ limitada
exclusivamente pela cinética intrinseca. A velocidade da reacgdo
observada (velocidade de desaparecimento de tolueno) foi calculada
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segundo a equagdo (51), considerando que todo o tolueno converteu a
CO..

F;ol in _Eol
e (51)

A partir da equacdo linearizada da lei de poténcia (52),
considerando que a concentracdo de oxigénio se manteve praticamente a
mesma durante a reacdo, foi possivel determinar a ordem da reagdo em
relacdo ao tolueno (Figura 38).

In(-r,) =In(k) +n.In(P,,) (52)

Verifica-se que a ordem de reacdo ¢ de aproximadamente 1 em
relacdo ao tolueno, o que era esperado visto que a conversdo ¢
independente da concentragdo de entrada a faixa avaliada. Porém,
observou-se que ha uma pequena variacdo da ordem da reagdo com a
temperatura, assim como observado por Hu (2011), que mostrou que a
ordem da reagdo de oxidacdo de tolueno utilizando catalisador de Cu e
Ce, variou entre 0,81-0,9 para temperaturas entre 150 € 200 °C.
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-8,6- v
-8,8
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-9,61 b
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-10,01

410, 330 °C, Ln(-ra) = 1,0877.Ln(Ptol) -9,2945
R?=0,9776

-10,4 340 °C, Ln(-ra) = 1,0245.Ln(Ptol) -8,3213

R?=0,9669

Ln(-rA) [mol.g™.min™]
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Figura 38: Ordem de reacio
(HCat_Mn30; GHSV=30.000 h™'; T =330 e 340 °C).



109

Para a determinagdo da energia de ativagdo foi considerado o
reator de leito fixo, no qual o balango de material ¢ dado pela equacio

(53).

d(vC)
= (53)
Sendo:
v = velocidade [cm.s'l];
C = concentrag¢do molar [mol.cm’3];
z = comprimento do reator [cm];
r = taxa da reacdo [mol.cm'3.s']].

Quando a conversdo do reagente ¢ baixa, o reator ¢ considerado
isotérmico (eq. (54)).

dc
V—=—r (54)
dz
Assumindo um grande excesso de oxigénio, a taxa de reagdo €
insensivel a pequenas mudangas de concentragdo, assim pode-se assumir
que a taxa ¢ independente da concentracdo de O, obtendo-se a equacdo
(59).

dcC,
(GHy) _ —kC"

dz (C;Hg) (55)
Em que k = velocidade especifica da reagdo [s'l] e n = ordem de
reacao.
Integrando, obtém-se (56) e (57).

mQ _ ke _ —kt, para n=1 (56)
Cin v
1-n I-n

Co_ut_cf_":_E:—ktr para n£1 (57)

l1-n 1-n Y
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Sendo que t; = tempo de residéncia do tolueno no leito de

catalisador [s].
A GHSYV ¢ dada por (58).

GHSV =1/1,

A expressdo da taxa de reacdo ¢ descrita por (59) e (60).

k
n =-— para n=1
C, GHSV

mn

out

Cul Gk anl
l-n 1-n GHSV P

(58)

(59)

(60)

Utilizando as equacdes (59) e (60) foram determinados os k para
cada temperatura e cada concentragdo de entrada de tolueno. Graficando
In(k) em fung@o de 1/T resulta em uma série de linhas cujas inclinagdes
estdo diretamente relacionadas com as etapas limitantes da velocidade.
Na Figura 39 tem-se o grafico de Arrhenius para a oxidagdo de tolueno
utilizando o HCat Mn30 para as concentra¢des de entrada de tolueno de
4000, 5000, 6000, 7500 e 8868 ppmv, onde se observa claramente as
mudancas de mecanismos que ocorrem em fun¢do do aumento da

temperatura.
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Figura 39: Grafico de Arrhenius para determinacio da energia de
ativacio.

A Figura 40 mostra, como um exemplo, a identificagdo da etapa
limitante na velocidade da reag@o.
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Figura 40: Grafico de Arrhenius com etapas limitantes da velocidade
(Cior_in = 6000 ppmv, GHSV = 30.000 h™).
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Quando a reagdo ¢ controlada pela reagdo quimica, a
transferéncia de massa dos reagentes para os sitios ativos ¢ rapida e a
concentracdo dos reagentes dentro do catalisador ¢ essencialmente
uniforme. Quando o controle ¢ por difusdo nos poros, a concentragéo
dos reagentes decresce da periferia externa do catalisador até o centro do
mesmo. Se a transferéncia de massa externa controla, a concentragao
dos regentes se aproxima de zero na superficie externa do catalisador
(Heck e Farrauto, 2009).

A energia de ativacdo aparente foi calculada para cada
concentracdo de entrada de tolueno somente nos casos onde a etapa
limitante € a cinética intrinseca (Tabela 15).

Tabela 15: Energias de ativacio e fatores pré-exponenciais (k,) aparentes

(n=1).

Ctot in [ppmv] | Ea [kJ.mol"] | ko [h”']
4000 177,49 2,65x10°™®
5000 248,49 4,05 x107*
6000 298 81 8,07 x10™®
7500 290,81 1,78 x10™
8868 290,81 1,78 x10™®

Verifica-se que a energia de ativagdo aparente variou na faixa de
177 a 299 kJ.mol™. A dependéncia da Ea aparente com a concentragio
inicial de tolueno indica que o mecanismo de reagdo € muito mais
complexo do que o proposto inicialmente nesta tese. Estudos posteriores
devem ser conduzidos especialmente para a verificacdo do efeito dos
produtos de reagdo na cinética de oxidagdo catalitica.

Nao existem muitas publicagdes tratando da energia de ativagdo
para a oxidacdo catalitica de tolueno utilizando catalisadores de 6xidos
de ferro. Os valores da energia de ativagdo encontrados por Tseng e Chu
(2001), que utilizaram catalisador de MnO/Fe,0s3, por exemplo, situam-
se na faixa de 80-150 kJ.mol™, e as energias de ativagio encontradas
para o caso do HCat Mn30, sdo maiores. A energia de ativagdo para a
oxidagdo de tolueno utilizando catalisadores de metais nobres, tendem a
apresentar energias de ativagdo inferiores as energias dos catalisadores
de metais nao-nobres, podendo variar entre 80-100 kJ.mol! (He, et al.,
2010). Embora o comportamento cinético da oxidacdo catalitica do
tolueno seja bem conhecido e descrito na literatura utilizando baixas
concentracdes de tolueno, muito pouco foi descrito sobre o
comportamento em concentragdes elevadas (acima de 4000 ppmv) de
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COV (Ordofiez, et al., 2002), sendo este aspecto, uma importante
contribui¢do do presente trabalho.

5.6.2 Limitacgdes por transferéncia de massa

Para uma avaliagdo cinética completa de uma reagdo quimica
envolvendo catalisador e proposi¢do de um modelo, sdo necessarios
estudos preliminares para verificar influéncias e limitacdes de
velocidade devido a transferéncia de massa externa e difusdo interna nos
poros. A resisténcia a transferéncia de massa externa foi verificada
experimentalmente variando-se a velocidade linear (v), mantendo a
GHSV. Verificou-se que até a temperatura de 350 °C a influéncia da
transferéncia de massa externa na velocidade da reacdo pode ser
desprezada, pois a conversdo foi independente da mudanga da
velocidade do gas, como mostra a Figura 41.
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Figura 41: Verificacio da influéncia da transferéncia de massa externa
(350 °C).

A influéncia das resisténcias difusionais foi verificada
teoricamente utilizando o critério de Weisz-Prater para determinar se a
difusdo interna era a etapa controladora. O pardmetro de Weisz-Prater
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(Cwp) € dado pelas equagdes (61) e (62), e representa a razao entre a
velocidade observada pela velocidade de difuséo interna (Fogler, 1999).

—r (obs R’
C,, = mACLO S ©61)

Deff As

Cyp = 77'¢12 (62)

Sendo que: n = fator de efetividade interno [adimensional];
¢ = modulo de Thiele [adimensional].

Assim, se Cywp << 1, ndo existe limitagdo difusiva e ndo ha
gradiente de concentragdo no interior da particula e se Cyp >> 1, entdo a
velocidade da reacdo € controlada pela difusdo nos poros.

O fator de efetividade interno também indica a importancia da
difusdo nos poros do catalisador na velocidade da reagdo, e foi
determinado pela equagdo (63) que € para reacao de primeira ordem.

n=%<¢l coth gy —1) (63)

O moédulo de Thiele ¢ dado por (64), sendo a reacdo de primeira
ordem.

g =R, P Seer 4
Deﬁ’

Sendo que:

R, =raio da particula [m];

k; = velocidade especifica da reagdo [m’.m?.s"];

pcat = Massa especifica do catalisador [g.m’3];

Sger = rea superficial especifica do catalisador [m’.g"];
D¢ = difusividade efetiva [m®.s™].

Observando que k; ¢ a velocidade especifica da reagdo por
unidade de area superficial e ¢ dado por (65). Sendo que k = velocidade
especifica da reagdo [s'l].
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P - (65)

SBE T *F~ cat

Para o calculo da D usou-se a relagao (Ruthven, 1984) (66), em
que a difusividade Knudsen (Dgyudgsen) ¢ dada por (67).

D (66)

eff D Knudsen D AB

[T
Knudsen — 9700'rpom' W (67)

Sendo que:

I'poro = raio do poro [cm];

T = temperatura [K];

MM = massa molecular [g.gmol™];
Dxnudsen= difusividade Knudsen [m2 .s'l];
Dag = difusividade na fase gasosa [mz.s'l].

D

O raio médio do poro (13,8 A) foi determinado por meio de
analise de adsor¢do/dessor¢do de N, a 77 K. A densidade do catalisador
(4,0 g.cm™) foi medida por meio da analise de picnometria.

A difusividade do sistema binario na fase gasosa (Dap) foi
calculada pela equacdo de Chapman e Enskog (68).

]’3 # + L
MM, MM,
D,, =0,0018583 (68)

Paf1 582

D,AB

No qual:
oap = didmetro de colisdo do sistema binario [A];
Qp ap = integral de colisdo [adimensional].

O didmetro de colisdo do sistema binario e a integral de colis@o
(Parametros de Leonard-Jones para componentes (Bird, et al., 2004))
foram calculados a partir de dados na literatura: Dag = 8,44.10 cm®.s™
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a 298 K e 1 atm (Cremasco, 2002; Welty, et al., 1984). Assim tem-se
que GABZ.QD,AB =24,1284 Az, para o sistema ar-tolueno.

O fator de efetividade global indica a influéncia do transporte de
massa interfase e intrafase ocorrendo simultancamente com a reacdo
quimica sobre a taxa de rea¢do global. Da mesma maneira do fator de
efetividade interno, se Q proximo de 1, a reacdo ¢ limitada pela reacdo
na superficie, e se Q < 1, existem limita¢des por transferéncia de massa.
Para avaliagdo do fator de efetividade global (Q) utilizou-se a equagao
(69), que ¢ para reacdo irreversivel de primeira ordem.

R/ —
1+ 1k -Sppr-Py
k,.a,

(69)

Sendo que:

k. = coeficiente de transferéncia de massa [cm.s'l];

a. = area externa por unidade de volume do reator [mz.m3] (70);
pp, = massa especifica do leito [g.m'3 1(71).

_6(1-¢)
a,= d,, (70)
Py = P (1-9) (71)

Para o calculo do coeficiente de transferéncia de massa, k., foi
utilizada a correlagdo de Frossling (72).

k.d
Sh=2+0,6Re’ 8¢/ = —<r (72)
AB

Sendo que o numero de Reynolds (Re) e o nimero de Schmidt
(Sc) sdo dados por (73) e (74) respectivamente (Fogler, 1999).

vd
Re = Pe

s (73)

(74
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A densidade do gas (py) foi calculada considerando gas ideal por

(75).
MM .P
= 75
Pe RT (75)
No qual:

p, = densidade do gas [g.cm™];

MM = massa molecular [g.gmol™];

P = pressao total do sistema [atm];

R = constante universal dos gases ideais [cm’.atm.mol™ . K™'];
T = temperatura [K];

v = velocidade da corrente [m.s']].

A viscosidade do gas foi calculada a partir da equacdo de
Sutherland (76). Como a concentragdo de tolueno ¢ relativamente baixa,
a viscosidade do gas assumida foi a viscosidade do ar.

7 \°( 398 j
=1,73x10" | — 76
H (273) (T+125 (76)

No qual:
p = viscosidade do ar [Pa.s];
T = temperatura [K];

A Tabela 16 mostra os resultados dos calculos de fatores de
transferéncia de massa: modulo de Thiele, fator de efetividade interno,
critério de Weisz-Prater e fator de efetividade global.

Avaliando os fatores de efetividade, e considerando que as
resisténcias podem ser completamente desprezadas quando estes fatores
sdo superiores a 0,95 (Fogler, 1999); verifica-se que para todas as
concentragdes avaliadas, até a temperatura de 350 °C, estas resisténcias
podem ser desprezadas, confirmando assim a ordem de reacdo intrinseca
igual a 1, e as energias de ativagdo mostradas na Tabela 15.

A conversdo esperada se a velocidade global estivesse sendo
limitada totalmente por transferéncia de massa externa foi calculada
através da equacdo (77) (Fogler, 1999). Espera-se que em temperaturas
elevadas, a velocidade da reagdo se torna muito rapida e o controle da
velocidade global passa a ser por transferéncia de massa externa.
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X =1-exp(k..a.t,) (77)

Sendo t, = tempo de residéncia [s].

A Tabela 17 mostra as conversdes medidas e as previstas para a
temperatura de 450 °C.

Tabela 17: Conversoes medidas e calculadas para limitacio da velocidade
essencialmente por transferéncia de massa externa (450 °C).

X medida [%] | X calculada [%]
4000 ppmv 26 59,34
5000 ppmv 31 59,35
6000 ppmyv 39,5 59,35
7500 ppmv 42 59,36
8868 ppmv 48 59,36

Verifica-se que existem outras limitacdes além da transferéncia
de massa externa, pois as conversdes medidas foram inferiores as
calculadas. Essas limitagdes podem ser da propria velocidade da reagdo
quimicas ou outros fatores como adsor¢do/dessor¢do nos poros. Um
estudo mais completo e rigoroso € necessario para descrever todo o
processo de oxidagdo catalitica utilizando o HCat Mn30, além de se
obter um modelo que descreva o processo.

5.6.3 Ajuste de modelos tedricos

Quando a conversdo ¢ de até 10% o reator pode ser considerado
diferencial e fora do equilibrio permitindo o estudo da reagdo em si, sem
influéncia de reagcdes reversas ou transferéncias de calor ¢ massa. Assim,
a velocidade da reacdo foi calculada por meio da equagdo (78), para a
regido no qual a conversdo foi menor ou igual a 10%.

- F;ol
Wy (78)

c

tol _in

Sendo que:
-1’1 = velocidade de desaparecimento de tolueno [mol.g’l.s'l];
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Fiol in = fluxo molar de entrada de tolueno [mol.s ]
Fo1 = fluxo molar de tolueno [mol.s™];
W, =massa de catalisador [g].

O modelo de poténcia vem se apresentando adequado para
estudos preliminares e esta apresentado na equacao (79).

=k.P

tol

_rtol (79)
Sendo que:

k = constante cinética [mol. g'l.min'l.atm'"];

Pi,1 = pressdo parcial de tolueno [atm].

Considerando o reator integral, a equacdo de projeto (80) e
substituindo a equacao da velocidade da reagdo tem-se (81).

ax
_rrol = F;oliin‘ deC (80)
X X
dX dXx
ol _in 0 in (81)
tl ‘([ tol - ;')-k( to/ m(l_X))

Integrando e isolando X obteve-se (82) e (83).

F

tol _in

thZ/ in Wc(l_n) v
X=1-|1- para n#1 (82)

|:[ _k‘Rol in WL‘ ]:l
X=l-exp|| ——— para n=1 (83)
tol _in

A velocidade especifica, k, segue dependéncia com a temperatura
segundo a equacdo de Arrhenius.

A equacdo (82) foi utilizada para ajustar os pardmetros
experimentais e as curvas estdo apresentadas na Figura 42. Os ajustes
foram realizados somente para a faixa de temperatura entre 300 e 350 °C
(regido em que a velocidade global da reagdo ¢ limitada pela velocidade
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da reagdo quimica). Pode-se perceber que sdo poucos os pontos
experimentais, porém o modelo ajustou-se bem para todas as
concentragdes de entrada de tolueno testadas neste trabalho. Além disso,
verifica-se que o fator R* aumentou com o aumento da concentra¢do o
que mostra que o modelo ¢ mais apropriado para concentragdes maiores.
Apesar de simples, o modelo aplicado é preciso para a faixa de

conversdo e temperatura considerada e ¢ util para comparagdo com
outros catalisadores.

20 20
4000 ppmv 5000 ppmv
R?=0,85

R?=0,90

2 [%]

X_CO.

. , , , 0;
0300 310 320 330 340 350 300 310 320 330 340 350
Temperatura [°C] Temperatura [°C]

20
6000 ppmv 7500 ppmv
R?=0,93 R?=0,93

300 310 320 330 340 350 300 310 320 330 340 350
Temperatura [°C] Temperatura [°C]
20
8868 ppmv .
2_

15 R“=0,97
8
S 10 D
©
<

5 s

0]
300 310 320 330 340 350
Temperatura [°C]

Figura 42: Curvas de ignicio para diferentes concentragdes de entrada de
tolueno (HCat_Mn30; GHSV = 30.000 h™): As linhas correspondem ao
modelo Lei de Poténcia e os pontos sdo experimentais.
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Os modelos de Langmuir, Eley-Ridel e Mars van Krevelen
também foram testados, porém o ajuste resultava em constantes
cinéticas negativas o que invalida estes modelos para descrever a
oxidagdo catalitica de tolueno utilizando o HCat Mn30.

5.7 ANALISES TERMOGRAVIMETRICAS DOS CATALISADORES
REAGIDOS

Para a verificagdo de deposicdo de coque ou adsorcdo irreversivel
de reagente, produtos ou subprodutos da combustdo catalitica do
tolueno, o catalisador PL450 utilizado previamente em reagdes de
oxidagdo foi submetido a testes termogravimétricos. A Figura 43 mostra
a analise de TGA em atmosfera de N, da amostra do catalisador PL450
reagido a temperatura de 450 °C (PL450 450) comparada a analise do
PL450 virgem.

20
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T T T _140
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Temperatura [°C]
Figura 43: Analise de TGA/DTA em atmosfera de N, para o
catalisador PL450 reagido a 450 °C durante 3 horas, comparado ao
catalisador PL450.

O comportamento da andlise DTA dos catalisadores que foram
utilizados em testes de combustdo catalitica foi semelhante, sendo
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caracterizado pelo aparecimento de um primeiro pico endotérmico em
temperatura inferior a 100 °C (pico 1), um segundo pico exotérmico em
temperaturas entre 400 °C e 450 °C (pico 2) e o pico de decomposi¢do
de sulfato em temperaturas proximas de 600 °C (pico 3).

Em atmosfera inerte ¢ em oxidante, o comportamento das curvas
DTA foi semelhante, aparecendo os mesmos 3 picos. As perdas de
massa referentes a cada pico estdo apresentadas na Tabela 18, a qual
mostra os resultados das analises de TGA do catalisador PL450 reagido
isotermicamente nas temperaturas de 300, 350, 400 e 450 °C; em
atmosfera inerte e em atmosfera oxidante.

Para as duas atmosferas, as temperaturas de pico e a perda de
massa associada a cada pico, ndo variaram consideravelmente nos
catalisadores PL450 utilizados nos testes. O pico exotérmico (pico 2)
indica que algum composto sendo ele reagente ou produto da reagdo
ficou adsorvido no catalisador € com o aumento da temperatura este se
decompds ou dessorveu gerando uma liberacao de energia. Descarta-se a
hipotese de ser coque depositado ou combustio do tolueno, pois o pico
exotérmico também apareceu em atmosfera inerte.

Tabela 18: Analise de TGA em atmosfera de N, e ar sintético das
amostras reagidas.

Sélido Atm. | TP1! | PM12 | TP2! | PM22 | TP3! | PM3? t]())]t\:l
PLASO N, |90,70 | 12,35 | NA NA | 626,92 | 10,74 | 23,09
ar | 80,13 | 15,78 | NA NA | 61821 | 9,14 | 24,92
N, | 9435 | 236 | 428,95 | 2,30 | 638,17 | 1,66 | 6,32

PL450 300
- ar | 84,73 | 329 | 411,56 | 2,87 | 622,30 | 1,13 | 7,29
N, | 80,81 | 1,99 | 468,07 | 0,72 | 649,86 | 1,11 | 3,82

PL450 350
ar | 63,44 | 226 | 391,48 | 1,25 | 613,85 | 1,27 | 4,78
N, | 77,62 | 6,73 | 413,09 | 2,52 | 621,82 | 4,79 | 14,04

PL450 400
- ar | 7423 | 6,91 | 40233 | 1,71 | 643,59 | 3,78 | 12,40
N, | 78,11 | 850 | 417,83 | 2,86 | 597,37 | 5,77 | 17,13

PL450 450
- ar | 67,29 | 8,38 | 393,71 | 3,46 | 611,38 | 5,69 | 17,53

'Pico: Temperatura do pico DTA [°C];
?PM: perda de massa referente aos picos [%].

A Figura 44 mostra a analise TGA, em atmosfera oxidante, do
catalisador HCat Mn30 depois de submetido a reacdo de oxidagdo de
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tolueno. Neste caso, a reacdo foi ndo isotérmica seguindo condigdes
descritas anteriormente no capitulo Material e Métodos.

101 40
238,60 °C
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Figura 44: TGA do HCat_Mn30 submetido a reagao de oxidacio de
tolueno (atmosfera oxidante).

Pode-se observar que o catalisador mostrou 3 regides de perda de
massa. A primeira relativa a perda de umidade por contato com a
atmosfera na temperatura de 50,68 °C, a segunda regido, que apresentou
pico exotérmico (238,60 °C), que analogamente com o ocorrido com o
PL450, deve-se a tolueno e/ou subprodutos intermediarios da reacao que
estariam adsorvidos, e uma terceira regido (585,95 °C), que se refere a
perda de massa devido a decomposi¢ao do MnQO,.

Os resultados de atividade catalitica do catalisador PL450
mostraram um pico de conversdo no inicio do teste, levantando a
hipotese de que o catalisador poderia adsorver o CO,, que ¢ o produto
desejado. Para comprovar o fendomeno, uma analise TGA/DTA foi
realizada simulando a reacdo, porém o catalisador foi submetido a
atmosfera de CO, na temperatura de 450 °C como explicado no item
4.2.4.

A Figura 45 mostra o resultado da analise de TGA no so6lido PL
em atmosfera de N, e CO,. Verifica-se que no periodo inicial o
comportamento da curva DTA foi o mesmo apresentado na Figura 20, e,
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ap0s entrar no periodo isotérmico a 450 °C, houve um pequeno aumento
na massa (1,18%), isso indica que o sélido adsorve um pouco de N,.
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Figura 45: Anilise de TGA do PL com atmosferas de N, e CO,.

No momento em que a atmosfera mudou para CO,, foi observada
uma perda de massa de 0,46%, seguida de um acréscimo de 1,67%. Isso
mostra que existe, mesmo que em pequena escala, adsor¢do de CO; no
catalisador. Na fase final da analise, na qual a temperatura voltou a subir
e a atmosfera mudou para N,, ocorreu uma perda total de massa de
10,13%, que envolve a decomposi¢do de sulfato (8,44%) juntamente
com a liberagdo dos gases adsorvidos (1,67% - 0,458% + 1,18% +
8,44% = 10,83%).

A Figura 46 mostra a analise referente ao HCat Mn30. No
periodo inicial, analogamente ao PL, ocorreram os mesmos picos de
liberagdo de umidade e dgua estrutural. A partir do momento em que a
analise foi isotérmica, ocorreu uma adsor¢do insignificante de N,
seguida de uma perda de massa quando a atmosfera passou a ser CO; e
uma adsor¢@o de CO, (0,4% de aumento de massa), sendo que a massa
permaneceu constante durante o tempo restante da andlise. O
aquecimento final resultou em perda relativa a decomposi¢do do MnO,
(2,6%) e liberagao do CO, adsorvido.
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Figura 46: Andlise de TGA do HCat_Mn30 com atmosferas de N, e
CO,.

5.8 ESTABILIDADE DOS CATALISADORES

A estabilidade dos catalisadores foi avaliada durante 3 horas em
condigdes isotérmicas. A Figura 47 mostra a estabilidade dos
catalisadores PL450, HCat e VOCat5050 em testes de oxidagdo
catalitica para a concentragdo de entrada de tolueno de 8868 ppmv e
temperaturas de reagdo isotérmica de 450 °C para o PL450 e o HCat; e
350 °C para o VOCat5050.

Pode-se observar que a conversdo a CO, oscila com o tempo, no
entanto, a média tende a ser constante. O fendmeno oscilatorio é
frequentemente associado a oxidagdo de compostos que ndo
dessorveram e permaneceram presos nos poros do catalisador durante a
reacdo (Legodi e de Waal, 2007; Tsou, et al, 2003). Além disso, o
controle de temperatura ¢ do tipo ON/OFF, sendo que a oscilagdo da
conversao era sincronizada com as oscilagdes na temperatura.

Verifica-se que o catalisador comercial VOCat5050 em 60 min
atinge conversdo a CO, superior a 90% logo atingindo 100% de
conversdo a CO, e se manteve constante por todo o periodo até os
180 min.
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Figura 47: Estabilidade dos catalisadores VOCat5050, PL450 e
HCat durante reacio isotérmica (350, 450 e 450 °C
respectivamente).

Com relacdo a metais nobres, alguns autores apontam uma
pequena perda de atividade nas primeiras 5 horas de operagdo em
catalisadores de platina, seguido de estabilidade por pelo menos
50 horas. Segundo Burch e Loader (1994), esse comportamento
acontece devido a uma oxidagdo parcial das particulas de platina.
Hwang e Yeh, (1999), defendem que dependendo da temperatura de
operagdo, trés espécies de platina coexistem além da platina metalica.
Como exemplo a Pt, como Pt/Al,O3;, em condi¢des oxidantes pode se
apresentar como PtO, PtO, e PtAL,O, e essas trés espécies sdo
essencialmente inativas. Hurtado er al. (2004) reportou o mesmo
acontecimento na oxidacdo de metano em diversas condi¢des. Esta
desativacdo também ocorreu para o catalisador bi-metalico Pd-Pt com
uma pequena desativacdo nas primeiras 2 h de processo seguida de uma
desativacdo continua.

Ja o catalisador PL450 logo em 5 min de reagdo apresenta um
pico de 100% de conversdo completa diminuindo até atingir em média
30% em aproximadamente 20 min, mantendo-se constante até o final
dos 180 min.

O catalisador HCat teve comportamento semelhante ao
catalisador comercial, porém atingindo o maximo de conversiao
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(aproximadamente 35%) em 15 min, mantendo-se constante até o final
dos 180 min. O mesmo comportamento para catalisadores contendo
ferro ¢ observado na literatura porém com conversdes muito superiores
(90-100%) (Albonetti, et al., 2010).

Poucos estudos, entretanto, reportam a estabilidade do catalisador
em testes de longa duragdo. Por este motivo, neste trabalho foi realizado
um teste com duragdo de 24 h utilizando o catalisador HCat Mn30
(Ciol in = 8868 ppmv; GHSV = 30.000 h™). Os resultados sdo mostrados
na Figura 48.
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Figura 48: Estabilidade do catalisador HCat_Mmn30.

Observa-se que em 3 horas de teste continuo o catalisador
manteve-se estavel, mas apds 4 horas de reagdo hd uma progressiva
perda de atividade, que tem sido atribuida na literatura a progressiva
desativacdo causada pela adsor¢do de agua (produto da reacdo) nos
sitios ativos do catalisador (Gandia, et al., 2002).
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6 CONCLUSOES

Um catalisador comercial, VOCat5050, foi utilizado a fim de
comparacdo de eficiéncia de atividade catalitica, e, por meio dos
resultados de atividade deste, foi possivel confirmar a funcionalidade do
aparato experimental.

Dois solidos precursores foram utilizados para a preparagdo dos
catalisadores: PL (goetita) e AG (goetita acicular).

Foram preparados dois catalisadores de oxidos de ferro, que
tiveram como precursor o solido PL: PL450 e PL600. A partir do
precursor AG foram preparados 11 catalisadores sendo eles: HCat,
HCat Mn5, HCat Cu5, HCat Ag5, HCat Zn5, HCat Mn2,5,
HCat Mn7,5, HCat Mn30, HCat Mn2,5Cu2,5, HCat Mn2,5Ag2,5 ¢
HCat Cu2,5Ag2,5. A preparagdo do PL450 e do PL600 foi por meio do
tratamento térmico do PL a 450°C e 600 °C respectivamente. A
preparagdo dos catalisadores a partir do AG foi por meio de
impregnacdo via umida do segundo e/ou terceiro metal seguido e
tratamento térmico a 450 °C.

Todos os catalisadores e seus precursores foram caracterizados
por meio de analises de adsorgdo/dessor¢do de N, a 77 K, difracdo de
raios X, microscopia eletronica de varredura e andlises
termogravimétricas. O PL, o PL450 e o PL600 foram também
caracterizados por meio de espectroscopia fotoeletronica de raios X.

A andlise de area BET mostrou que a area superficial dos
catalisadores preparados s@o superiores a area do VOCat5050, o mesmo
acontece para o volume de microporos. As isotermas de adsor¢do podem
ser classificadas como do tipo II, ou seja, tipicas para soélidos ndo
POrosos ou macroporosos com presenga de poucos microporos. Somente
o VOCat, o PL e os catalisadores PL450 e PL600 apresentaram
histerese, que mostram que solido PL e o catalisador PL450 apresentam
poros cilindricos classificados como H3 e o PL600 e o VOCat5050
apresentam poros no formato de fendas classificados como H1. O sélido
AG teve area superficial especifica BET (67 m’.g") inferior ao PL
(175 m>.g™).

As andlises de DRX mostraram que s6lido PL apresenta picos de
goetita com menos intensidade e de Ca(SO4) com maior intensidade e
com o tratamento térmico a 450 °C e a 600 °C verifica-se que os picos
de sulfato diminuiram e os de 6xido de ferro representam somente a fase
(hematita) a-Fe,Os.
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Os difratogramas do AG mostraram que existe somente a goetita
como fase cristalina e o tratamento térmico que deu origem ao HCat
resultou em um catalisador com somente hematita como fase cristalina.
Os catalisadores bimetalicos e trimetalicos apresentaram fase somente
referente a hematita, pelo motivo de a quantidade impregnada ter sido
pequena e mostrando que a dispersdo dos metais impregnados foi boa.
Somente o HCat Mn30 apresentou picos referentes a presenca de
MIIOQ.

As analises de MEV mostraram que morfologia do PL, PL450 e
PL600 n3o ¢ bem definida mostrando particulas irregulares e
aglomeradas e o precursor AG ¢ formado por particulas aciculares
homogéneas, porém aglomeradas. As particulas do AG foram medidas e
apresentaram tamanho de 66,7 x 427,5nm, confirmando serem
nanoparticulas. A morfologia dos catalisadores preparados a partir do
AG foi a mesma com exce¢do do HCat Ag5 e do HCat Mn30. O
HCat Ag5 apresentou morfologia menos uniforme e mais aglomerada, e
o HCat Mn30 apresentou aglomerados maiores ¢ menos definidos
provavelmente pela quantidade de manganés impregnada.

As andlises de EDS mostram que o precursor PL e os
catalisadores preparados a partir deste, apresentaram presenga de
enxofre e calcio. A analise do AG mostrou concentragdo de 82,9% de
ferro e os catalisadores bimetalicos mostraram composi¢do condizente a
calculada para a preparagdo, mostrando uma boa dispersdo dos metais
impregnados.

As analises XPS dos catalisadores PL450 e PL600 mostraram a
presencga de sulfato na superficie além de mostrar energias de ligagdo do
ferro que mostram que em sua quase totalidade o ferro estd no estado de
oxidagdo Fe’". O espectro do O(1s) foi separado pelo método de Gauss e
verificou-se que nas amostras analisadas existe presenca de O, que
caracteriza a ligagdo do composto Fe,O; e a presenca de OH™ que ¢
proveniente da goetita e a agua na superficie. Verificou-se que o solido
precursor PL, era composto de 91% goetita e umidade e os catalisadores
PL450 e PL600 mostraram uma reducdo da presenga de OH mostrando
que na superficie a goetita passou para hematita.

A atividade catalitica dos catalisadores PL450 e PL600 mostrou
que a utilizagdo do PL450 resulta em conversdoes a CO, maiores que o
PL600 sendo que a maior conversdo a CO, se d4 na temperatura de
reacdo de 450 °C e ¢é de 27%. A conversio a CO, de tolueno utilizando o
catalisador PL600 resultou em 17% mantendo-se constante nas
temperaturas superiores a 400 °C. A avaliagdo do desempenho catalitico
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quanto a temperatura de igni¢cdo e a Ty, mostrou que o PL450 é mais
ativo que o PL600.

A influéncia da concentra¢do de entrada de tolueno na atividade
do PL450 foi verificada e concluiu-se que a atividade do catalisador
melhora com o aumento da concentragdo de tolueno, o que ¢ atipico
quando se trata de combustdo catalitica de COV, isso pode indicar a
possibilidade de competi¢do de sitios ativos entre reagentes e produtos
ou somente entre reagentes.

O HCat apresentou um aumento na atividade, alcancando
aproximadamente 32% de conversdo de tolueno a CO, e verificou-se
que a 380 °C a conversdo de tolueno foi inferior a 5%. Apesar de a
conversdo nao atingir 100%, nenhuma formacao de CO foi verificada.

O estudo da influéncia da velocidade espacial no HCat, resultou
em um aumento da conversdo de tolueno a CO,, com o aumento da
GHSV.

A influéncia da concentracdo de O, na atividade catalitica foi
somente estudada para o HCat e mostrou que quando a concentragdo de
oxigénio ¢ superior a 15%, ndo ocorre interferéncia na atividade
catalitica.

A atividade dos catalisadores bimetalicos, HCat X5, foi avaliada
e foi verificada seguindo a ordem decrescente, da melhor para a pior
atividade: HCat Cu5 > HCat Mn5 > HCat Ag5 > HCat Zn5. A
conversdo nas temperaturas testadas para o HCat ZnS5, foi inferior
comparada a todos os demais catalisadores preparados neste trabalho.

A quantidade de manganés impregnado foi avaliada e verificou-
se que o aumento da quantidade de manganés aumentou a atividade do
catalisador. A avaliacdo do desempenho destes catalisadores mostrou a
seguinte ordem decrescente de atividade: HCat Mn30 > HCat Mn7,5 >
HCat Mn5 > HCat Mn2,5.

O efeito da GHSV na atividade catalitica do HCat Mn30
(8868 ppmv) foi estudado e verificou-se que em conversdes inferiores a
20%, a GHSV nao influenciou no resultado, porém acima de 20% o
aumento da GHSV provocou um aumento na conversao mostrando que
pode existir interferéncia da transferéncia de massa externa sobre a
velocidade da reagdo. Para GHSV superiores a 30.000 h™', observou-se
que ndo houve mudanga nas conversdes medidas em toda a faixa de
temperatura estudada. Do ponto de vista pratico, os catalisadores HCat e
HCat Mn30 sdo Uteis para a combustdo de tolueno em elevadas
velocidades espaciais.

O efeito da concentracdo de entrada de tolueno foi estudado para
o HCat Mn30 e da mesma forma que para o PL450, o aumento da
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concentracdo de entrada de tolueno proporcionou um aumento da
conversdao. Esse comportamento € atipico quando comparado com o
comportamento descrito na literatura para a oxidagdo catalitica de COV,
e, pode estar relacionado com intera¢des entre as moléculas de COV
com a superficie do catalisador e a concentracdo de tolueno na
superficie pode ser um fator controlador.

Em se tratando dos catalisadores trimetalicos, verificou-se que o
oxido de ferro impregnado com dois metais pode ter eficiéncia catalitica
superior a catalisadores somente de 6xido de ferro ou bimetalicos, o que
indica sinergia entre as fases ativas. Verificou-se também que a
atividade catalitica decresce seguindo a ordem: HCat Cu2,5Ag2,5 >
HCat_Mn2,5Cu2,5 > HCat Mn2,5Ag2,5.

A cinética de reacgdo foi avaliada para o catalisador HCat Mn30
que se mostrou mais ativo dentre os preparados neste trabalho. Foi
possivel concluir que a ordem de reagdo foi de 1,09 para temperatura de
330 °C e de 1,02 para temperatura de 340 °C.

A energia de ativacdo para a regido controlada pela reacdo
quimica foi determinada para as concentragdes de entrada de tolueno
testadas e verificou-se que elas variam entre 177 e 291 kJ.mol™'. Esses
valores sdo superiores aos encontrados na literatura para catalisadores
que sdo utilizados para o mesmo processo, porém deve-se levar em
conta que as concentragdes testadas sdo elevadas e pouco se sabe sobre
o comportamento dos catalisadores nesta faixa de concentragdo de
tolueno.

As possiveis limitagdes por transferéncia de massa foram
determinadas a partir do fator de efetividade interno, critério de Weisz-
Prater e fator de efetividade global, para todas as concentragdes de
entrada de tolueno testadas e toda a faixa de temperatura. Os resultados
mostraram que até a temperatura de 350 °C, as limitagdes podem ser
desprezadas.

Para ajuste dos modelos teoricos, foram utilizados os modelos de
Eley-Rideal, Langmuir, Mars van Krevelen e o modelo de Poténcia,
porém somente o modelo de Poténcia se ajustou aos resultados
experimentais.

As estabilidades dos catalisadores VOCat5050, PL450 e HCat
foram avaliadas e foram boas durante o tempo de reacdo de 3 horas,
além disso, ocorreu repetibilidade dos resultados mostrando a
confiabilidade do aparato experimental.

A estabilidade do HCat Mn30 foi testada por 24 horas e
verificou-se que nas primeiras 4 horas o catalisador se mantém estavel e
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na sequéncia comega a perder atividade gradativamente chegando a
perder aproximadamente 50% no final das 24 horas.

Em suma, os catalisadores preparados mneste trabalho,
especialmente os catalisadores que tiveram como precursor a goetita
acicular, sdo boas op¢des para uso em processos de destruicdo de COV,
visto que a origem desses catalisadores foi a matéria-prima produzida do
tratamento de uma grande fonte poluidora.
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7  SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

- Preparar catalisadores bimetalicos e trimetalicos utilizando
precipitacdo direta;

- Impregnar as nanoparticulas de 6xidos de ferro em suportes
monoliticos;

- Avaliar formagdo de compostos intermediarios;

- Preparar catalisadores mistos de Fe,O; com CeO,, TiO,, entre
outros de forma a diminuir a T);

- Avaliar os catalisadores para uma aplicagdo especifica tal como
os gases de combustdo de veiculos com motor de combustdo interna,
avaliando o CO, CHy, dioxinas, etc.;

- Fazer testes de oxidag¢do com CO e outros hidrocarbonetos;

- Propor modelos cinéticos a partir de dados experimentais com
misturas gasosas contendo CO, CO,, H,0, SOy, NOs e possivel
envenenamento e perda de atividade.
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