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RESUi40 

A rcaçao do sintesc de Físchcr- 'l'ropsch tem mere

cido uma grande a·tenção pelo seu interesse tecnológico e cicn

tlf:Lco. Naturalmente este interesse cstii, em 'i:JTV.ncle parte, us

sociado ao problema da escassez do petróleo, na medida om que 

a síntese de Fischer- 'l'ropsch oferece uma rota adequada pa.ra a 

transformação de combus·tiveis sólidos em combus-tíveis liquidos 

e gasosos e em insumos básicos da industría petroquirnica. Da

da a estrutura do mercado brasileiro, este interesse está es

sencialmente dirigido para a substituição do óleo diesel e do 

óleo combustível. A experiência mostra que, através de uma se

leção adequada do catalisador e das condições operatórias, e 

possível alterar, dentro de certos limi·tes, a distribuição dos 

produtos obtidos na reaçao de síntese. 

Neste trabalho é apresentada uma discussão sobre a 

natureza dos catalís,;rdores usados na síntese de F lscher-Tropsch, 

o.ssim como o mecanismo da reação, uom ênfase nos catal.isadures 

à base de ferro. Pretende-se com esta discussâo 1 ide.n.tific.::u: al~{!:.! 

rraspossíveis vias par·a o desenvolvimento de catalisadores otimi

zados, mais ativos e mais seletivos, para determinadas frações 

de produ·tos (gasolina, diesel, olefinas, etc). f: ainda apre

sentada uma descrição da instalação desenvolvida para a coleta 

de dados cinêticos na síntese de Fischer- Tropsch, e discuti

das r com base em resultados preliminares, as dificuldaUes en

contradas, em po.rticulo.r no que respeita à análise das mistu

ras complexas obtidas como produto da reação. 
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SU!>iMARY 

'l'hc Pischor-'l'ropsch syrrthesls reaction has roccivod 

great attention Juc to its sciontific and tcchnological inter-est. 

'l'his interest arises mostly in assoclatJ.on wiU1 the dwinLiling 

of petroleum reserves, and because the Fischer- '3.'ropsch 

synthesis offers an apropri.ate route for ·the transforrnation of 

solid fucls in-to liquid or gaseous fuels, as \vcll as basic 

chemicals for the pctrochemical industry. Considering the 

s·tructuro of thc Brazilian rnJ.rket, this interest is ossencially 

diroctod for the substitution of diesel and fuel oil. Accumulated 

expericnce with the synthesis reaction shows that it is possible 

to altcr, \Vi-tlün cortain limits, the distribution of the 

products obtainod. 

In this work a discussion is presented on the nature 

of the catalysts used in the Fischer- 'l'ropsch synthesis, as 

well as on the reaction mechanisrn, wi th emphasis on 

bascd on iron. 'l'ho aim of this discussion is to 

catalysts 

cstablish 

possiblc schcmcs for thc developmen t o f optirnizcd cn.-taly s ts, wi t.h 

be·tter activity and selectivity for desired product: fractions 

(gasoline, diesel, olcfins, etc)~ It is also presented the 

doscríptíon of an experimental eguipmcnt developed for 

collecting kinetic data on the Fischer -1'ropsch synthesis, and 

discussed the difficulties that were met in the prelimanary 

tests, particularly with reffercnce to chemical analysis of the 

products of reaction. 
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1 - INTRODUÇÃO 
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A sintese de Fischer- 'I'ropsch tem sido objeto de 

numerosos estudos, principwl.mcntc pelo seu granUc interesse ci.-

cntífico e tecnológico. Descoberta em 1925 na Alemanha como 

alternativa para a produção de combustiveis líquidos através 

da transformação catalít.ico. do g5s de sln"..:esc: obtido por ga-

seificação do carvão, foi aplicada industrialmente com grande 

sucesso até o f.im da Segunda Guerra Mundial, quando o petróloo 

substituiu o carvão como principal fonte energética. Com a re-

cente crise do petróleo, no início da década passada, associa-

da a um.:r conscientização geral sobre a limitação das rese.rvas 

mundiais des·ta matéria prima, assistiu-se ao renascimento do 

interesse por aqueles processos que permitem o aproveitamento 

de materiais carbonáceos sob a forma de combustíveis líquidos. 

Em face a isso, desencadeou-se então uma corrida à procura de 

fontes alternativas ao petróleo e, em muitos países, como na 

Alemanha! Estados Unidos, França e também no Brasil, o -car\ uo 

voltou a ser reexaminado como uma das mais promissoras opçoes~ 

A slntese de Fischer - Tropsch é um processo testa-

do industrialmente, como o demonstra o processo SASOTJ em ope-

raçao na África do Sul, onde enormes reservas de carvão com 

baixo custo de mineração, associado u uma política de indepen-

dência energética, viabilizam economicamente a slntesc de hi-

drocarbonetos via o processo de Fischer- Tropsch. O complexo 

carb:.x]uínlico da SASOL, em Sasolburg/[~..:·r ica do Sul, e composto 

hoje por tx:ês unidades. A SASOL UM opera desde 1955 com capa-

cidade de até 270.000 t/a de combustíveis líquidos e gasosos 

e de produtos químicos. Em 1980 entrou em operaçao a SASOL 

DOIS, projetada para a produção de 1.600.000 t/a de hid.rocar-



3 

bonetos e derivados. Finalmente em 1982, foi concluída a ins

talação da SASOL 'l'Rf:S 1 de idêntica capacidade à SASO.L DOIS. 

Os estudos para elucidar o mecanismo da reação em 

presença de catalizadores metálicos e óxidos metálicos, prin

cipalmente ferro, n1quel e cobalto, têm sido realizados de modo 

mais .intenso nas duas últimas décadas, e com frequência por 

técnicas de análise de superfície, tais como espectroscopia de 

infra-vermelho, de fotoemissão de raio-X, de fotoemissão ul

tra-violeta, deserção térmica programada e outras. 

Apesar do enorme volume de informações disponíveis 

sobre a reação de síntese de Fischer- 'fropsch, tudo indica que 

alguns aspectos desta reação ainda não podem ser consíderaêos 

con1o perfeitamente esclarecidos 1 sendo m~cessãrio aindn estu

dos fundamentais, principalrnen·te no que diz respeito a identi

ficação do mecanismo da reação e ao desenvolvimento de CÇltali

sadores mais ativos e seletivos para determinadas frações, tais 

como gasolina, diesel c olefinas. 

Este trabalho pretende iniciar uma sér.íe 

de pesquisas sobre a síntese de Fischer- Tropsch, considerem

do-se a crescente importância da utilização do carvão corro fon

te energética e buse para uma indústria carboqu:Ímica no Brasil. 

Den·tro das suas limitações inerent0s, e de forma 

mais explícita, o presente ·trabalho propoe-se a: 

Fazer um levantamento bibliográfico sobre os di-

ferentes aspectos da reação de sínt.ese de 

cher - 'l'ropsch. 

Fls-

w. Desenvolver e tes-tar uma instalação de laborató-

rio :para o estudo cin(,tico da 1.:eaçao. 
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2.1 - B~eve hi~tó~ico 

A conversão do gas de síntesef uma mistura de mo-

nóxido de carbono e hidrogênio, em hidrocarbonetos ou mistu-

ras ricas nestes é denominada de síntese de Físcher- Tropsch. 

Uma variante desta reação, a conversão do gás de síntese com 

exclusiva formação de metano, é denominada metanação. 

Na síntese de Físcher- Tropsch a reação global po-

de ser descrita com boa aproximação pela combinação das se-

guintes reações: 

(n"'2,3, .... ) 

(ID=1,2,3r••••) 

(p=1,2,3, .... ) 

A sintese de Fischer- Tropsch tem sido objeto de 

numerosos trabalhos de revisão, dentre os quais se podem ci

tar os estudos de Storch 1 e Pichler2 . 

Em 1902, Sabatier e Senderens 2 descobriram a sín-

tese do metano a partir do monóxido de carbono e hidrogênio, 

na presença dos catalisadores de níquel e cobalto. 

Em 1908, Orlov3 observou a formação do etileno a 

partir do gás de síntese, usando um catalisador de Ni/Pd. 

Em 1913, foi concedida uma patente à Badische A-

nílin Sodafabrik, pela produção de um líquido oleoso por hi-

drogenação do monóxido de carbono, na presença de catalisado-

res de óxido de ôsmio e cobalto, usando pressões entre 100 e 

200 
. 2 

a-em • 

Em 1923, Franz Fischer e Hans Tropsch, usando li-

malha de ferro como catalisador a pressões entre 100-150 atm 



e a temperaturas entre 325o- 425°C, obtiveram a partir do gas 

de sintese um produto oleoso formado por uma mistura de hi

drocarbonetos e diferentes compostos orgânicos oxigenados tais 

como álcoois, ácidos, ésteres, aldeídos e cetonas. Este pro

duto foi denominado Synthol 2 ~ Variando a pressão, os mesmos 

pesquisadores foram capazes de variar a razão de compostos or

gânicos oxigenados para hidrocarbonetos puros no produto. No 

limite de 115 atm o produto era ainda quase que exclusivamen

te formado por compostos oxigenados. Diminuindo a pressao pa

ra cerca de 7atm aumentou-se a quantidade de hidrocarbonetos 

no produto da reação; os hidrocarbonetos obtidos eram quase 

que completamente parafínicos. Para pressões inferiores a 7 

atm o rendimento dos produtos era muito baixo1 ' 2 . 

Em 1925-1926, Fischer e Tropsch1' 2 desenvolveram 

catalisadores mais ativos para a síntese. Estes consistiam de 

ferro, cobalto e níquel promovidos. Com o uso destes catali

sadores Fischer e Tropsch obtiveram hidrocarbonetos de alto 

peso molecular cqm pequenas quantidades de compostos orgâni

cos oxigenados nos produtos da reação. As condiçÕes de opera-

çao usadas foram pressão atmosférica e temperaturas entre 

2500-30ooc. os resultados deste trabalho levaram à conclusão 

de que as condiçÕes Ótimas para a produção de hidrocarbonetos 

seriam pressão a·tmosférica e baixas temperaturas {2500- 300CC), 

Usando estas condições de operação a síntese foi denominada 

SÍntese à Pressão Normal ou Síntese de Fischer- Tropsch. 

Em 1928-1929 1 Fischer 1 Tropsch e Koch 1 publicaram 

os resultados de uma análise do produto oleoso obtido usando 

F e- Cu como catalisador, à pressão atmosférica e temperatura 

6 
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de 2SOoc. A análise mostrou que 70% dos produtos eram hidro

carbonetos olefínicos com ponto de ebulição entre 600-185°C, 

e 30% dos produtos eram hidrocarbonetos saturados contendo oc-

tano e nonano. 

Em 1928, Smith, Hawk e Reynolds 1 publicaram os 

resultados de uma análise dos produtos obtidos a partir do gás 

de síntese usando Co- Cu- MnO corno catalisador. Estes produ-

tos, embora mais saturados, eram similares aos obtidos por 

Fischer e colaboradores. 

Em 1930-1932, Kodama e outros pesquisadores pu-

blicaram dados da eficiência dos catalisadores de cobalto na 

reação de síntese, na presença de diferentes promotores, tais 

como cu, Th0 21 wo3 , Moo3 e MgO. 

Em 1930, Smith, Hawk e Golden 1 descobriram que 

quando se adiciona etileno ao gás de síntese ele e inserido 

nos produtos da reação. A inserção do etileno foi observada 

para o catalisador de cobalto promovido com cobre e óxido de 

manganês (Co- Cu- MnO) 1 mas não para o catalisador de ferro 

promovido com cobre (Fe- Cu). Para este catalisador 1 a maior 

parte do etileno aparece como etano nos produtos da reaçao. 

Foi também observado que para o catalisador de cobalto a a-

gua é o principal produto oxigenado da reação, enquanto que, 

para o catalisador de ferro o co2 é o principal produto oxi-

genado. 

Entre 1933 e 1939 ocorreu um intensivo e rápido 

desenvolvimento de catalísadores mais ativos para a síntese 

de Fischer- Tropsch. O catalisador considerado como o mais a-

deguado para a operação inàustrial foi o catalísador de co-
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balto promovido, com a seguinte composição: Co - Th02 - MgO -

Kieselguhr (100: 5: 8: 200 partes em peso). Este cataliSador 

foi denominado catalisador de cobalto padrão. A Tabela 2.1 1 

contém os resultados de um teste de laboratório usando o ca-

talisador de cobalto padrão a 1atm e a 7atm. 

Tabefa 2.1 - P!Lodu:to;, do eataR..i.hadO!t de. eobaR.:to padJtão a 17S9-

200oc1 

Fração 

c1 + c2 

c3 + c4 

c4ac10 

c4 a c11 

C11a c18 
~--

c,;;ac19 

r-------
Cera leve 

r---
Cera dura 

---------

{A) Pne~h~o a~moh&~nica 

{ B) Plte..&hâo de 7 atm . 

% em 
Gás peso de Densidade, 

ideal íguidos 15QOC 
g/m' mais 

ólidos 

A B A B A B 

26 21 . . . . . . . . 

24 1 7 . . .. . . . . 

70 51 56 35 0,689 0,685 

77 58 62 40 0,693 0,689 

' 
41 51 33 35 0,760 0,760 

34 51 27 35 o, 766 0,766 

--

10 36 8 25 0,900 0,900 
. ------

4 43 3 30 0,930 0,900 
-

··-

Olefinas, NÚmero 
% em de 

volume octanas 

A B A B 

. . .. . . . . 

50 30 . . . . 

37 20 52 28 

34 18 49 25 

15 1 o .. . . 

13 8 . . .. 

. . .. . . . . 

. . . . . . .. 
-·-
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As primeiras publicações de Fischer - Tropsch2 

{1926), continham um conjunto de observações de grande inte-

resse para o posterior desenvolvimento da síntese de hidrocar-

bonetos, a saber: 

Os principais catalísadores para a hidrogenação 

do monóxido de carbono, visando a produção de 

hidrocarbonetos são o ferro, o cobalto e o ' Til-

quel. O catalisador de cobalto tem grande ten-

dência a produzir hidrocarbonetos alifáticos com 

mais de um átomo de carbono por molécula. O fer-

ro e o menos ativo, e o níquel apresenta alta 

atividade na hidrogenação, favorecendo a forma-

ção de metano; 

óxidos de difícil redução, tais como ZnO e cr
2 

o 3 , promovem a conversão do gás de síntese e di

minuem a tendênc.ia do catalisador à sinteriza-

çao; 

A presença de pequenas quantidades de álcali no 

catalisador favorece a formação de hidrocarbo-

netos de alto peso molecular; 

A adição de determinadas quantidades de cobre 

e útil no caso do catalisador de ferror me lho-

rando a sua redutibilidade, e permitindo o uso 

de t.empera turas mais baixas para a redução. No 

caso do catalisador de níquel ocorre contudo a 

formação de ligas com o cobre; 

O gás de síntese deve ser livre de enxofre, o 

que pode ser conseguido pela hidrogenação ca-
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talitica dos compostos orgânicos de enxofre a 

sulfetos de hidrogênio. 

A síntese de Fischer- Tropsch tornou-se rapida

mente objeto de grande interesse para os cientistas envolvi

dos no estudo dos problemas c a tal i ·ticos, bem como para os es

pecialistas envolvidos com a produção e uso de combustíveis 

líquidos. 

A primeil:a planta em escala técnica para a sínte

se de Fischer- 'l'ropsch foi construída pela Ruhrchemie A. G. 1 

Oberhausen Alemanha, em 1935; num curto intervalo de tempo 

outras oito plantas foram construídas na Alemanha. Foram ain

da construídas usinas na França, Jap.fio e Manchúria. Os Esta

dos Unidos, Grã-Bretanha e outros pD,Íses também construíram 

plantas piloto. Em 1938 foi construída em Brownsville, 'l'exas, 

uma grande planta coxnercial para a produção de combustíveis 

líquidos através da síntese de hidrocarbonetos, designada por 

Hydrocarbon Research, Inc. 

ArYtes e durante a segunda guerra mundial o maior 

esforço em pesquisa na sintesc de Fischer- Tropsch foi reali

zado na l~lemanhct, que contava com poucas reservas naturais de 

petróleo, c ondc 1 como se: viu, v6rias plcmtas foram colocadas 

em operação. 

Logo apos a guerra, as atividades de pesquisa na 

síntese de Fischer- Tropsch continuara.m, especialmente nos Es

tados Unidos. Contudo, com a descoberta de 9randes reservas de 

petróleo em 1950 no Orient.e Médio, o interesse pela síntese 

de .Fischer- Tropsch diminuiu. Durante este período o maior e

vento no desenvolvimento da. sínt.esc de Fischer- 'l'ropsch foi a 
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construção de urna planta comercial denominada Sasol Um, na Á-

frica do Sul, que entrou em operação em 1955. 

Com a crise do petróleo em 1973 ressurgiu o inte-

resse pelo processo Fischer- Tropsch, como demonstra o apare-

cimento de numerosos trabalhos de pesquisa e de revisão. 

Em 1975, foi tomada a decisão de construir uma no-

va e grande planta da síntese de Fischer- ·Tropsch na África do 

Sul, denominada Sasol Dois, a qual entrou em operação em 1980, 

sendo logo seguida pela planta Sasol Três, idênt"ica a Sasol 

Dois, a qual entrou em operação em 1982. Estas duas Últimas 

plantas produzem primariamente etileno, gasolina e Óleo die-

4 sel . 

A reaçao da síntese de Fischer- Tropsch envolve a 

ruptura da ligação C-O do monóxido de carbono e da ligação 

H- H do hidrogênio 1 com a formçcção de novas ligações c- c e 

C- H. Deste modo, é claro que um catalisador de Fischer-Tropsch 

deve promover a formação das ligações carbono-carbono, e car-

bano-hidrogênio, e a ruptura da ligação carbono-oxigênio. 

O número de substâncias que ap.resentarn uma ativi-

dade catalítica apreciável na hidrogenação do monóxido de car-

bono ê elevado. Entre estas podem citar-se o Fe, Co, Ni, Óxi-

dos metálicos, e os metais nobres do grupo VIII, sendo que 

.Pt, Pd e Ir apresentam baixa atividade. 
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V ' 5 ann1ce comparou as atividades dos metais do gru-

po VIII suportados em Al 2o3 e observou que suas atividades de

crescem na seguinte ordem: Ru, Fe, Co, Rh, Pd, Pt e Ir. 

Entre os metais que demonstram atividade para a 

síntese de Fischer- Tropsch, o ferro parece ocupar um lugar 

especial. Sua atividade na síntese é inicialmente baixa e au-

menta lentamente até um valor máximo, enquànto ocorre a for-

maçao simultânea de carbetos de ferro& O cobalto e o níquel 1 

por outro lado, sao ativos para a síntese de hidrocarbonetos 

durante todo o processo e, embora os carbetos destes metais 

existam, nenhum carbeto é formado durante a síntese na massa 

ào meta1 6 . 

Embora o Ru, Ni e Co sejam catalisadores ativos 

para a reação de Fischer- Tropsch, os catalisadores à base de 

ferro têm a vantagem de serem mais baratos e apresentarem um 

nível de conversão similar aos outros catalisadores, produ-

zindo menos metano e mais olefinas, o que torna o processo 

mais flexível, uma vez gue as olefinas podem ser facilmente o-

-l ' 4 ligomerizadas a gasolina ou a o eo d1esel . 

Os primeiros catalisadores comerciais desenvolvi-

dos para a síntese de Fischer- Tropsch foram os catalisadores 

de Co-kieselguhr co-precipitado reduzido e o Óxido de ferro 

promovido. 

Nas condições normais de operaçao da síntese de 

Ftscher- Tropsch (pressão atmosférica e temperatura entre 

250o- 3QQOC) o cobalto, e em menor extensão o ferro, são os 

catalisadores mais adequados para a síntese de hidrocarbone-

tos de alto peso molecular. O cobalto, como se viu, tem maior 
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tendência a produzir hidrocarbonetos alifáticos, com mais de 

um átomo de curbono por molécula. O ferro é menos a·ti vo, pro-

duzindo compostos oxigenados e o.lefinas. O c.atalisador de ní-

quel, no entan-to 1 mostra uma ação hidrogenante maior que a do 

ferro e a do cobalto, favorecendo a foc,\.]_ção de metano, só po-

dendo ser usado para a síntese de hidrocarbonetos de alto pe

so molecular com diluição em 1Ucsclguhr2 . Contudo, a pressoes 

elevadas observa-se a formação de hidrocarbonetos de peso mo-

~ "I 7 lecular acima de quatro atemos de carbono entre os proautos 

Cada cataLisador específico deve ser usado den-

tro de certos limites de pressão, para se obter um rendimento 

ótimo em hidroc.J.rbonctos. O níquel não deve ser usado a prcs-

sões muito acima da atmos:férica, devido a sua tendência a for-

mar carbonilos voLiteis. Para o catalisador de cobal·to o li-

rnite ótimo de pressão cst.ã entro 5 e 20 atm, pressoes supc-

riorcs ocasionam a formação de cal7bonilos. o ferro deve ser 

usado entre 1 O e 30 atm. 

Os catalisadores à base de Óxidos metálicos mos-

tram, om gcr.:tl, um qrnu de aLividudo para a r:Intoee ô.e hldro-

cuo e K2o, constituem a base de muitos catalisadores de Fis-

cher- Tropsch comerciais. O óxido de ferro mais usado e 

m<:HJncLLt\lf Fc
3
o

4
• J:;utcu ClltalJr.mdm:en nfin contudo qox:nlm\"~ntc 

reduzidu;o;> com hidrogênio, antes de seu uso na s1ntese8 . A bat-

xa atividade dos cataTisadore,s à base de óxidos metálicos e-

xige altas t.empora tura.s de síntese, e consequen temente altas 

pressões de operação, para que se alcance uma conversão razoa 
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Os óxidos de difícil redução, tais como zno, cr2o
3 

e Al
2
o3 , atuam como promotores texturais na conversão do gás 

de síntese, diminuindo a tendência do catalisador à sinteriza-

ção. De uma maneira geral, os catalisadores à base de óxidos 

metálicos favorecem a formação de álcoois. 

A adição de pequenas quantidades de cobre aos ca-

talisadores de cobalto e ferro diminui a temperatura necessa-

ria para a redução destes catalisadores, como se viu breve-

mente a propósito das observações feitas por Fischer e Tropsch, 

sendo que para o cat.alisador de níquel a adição de cobre dá 

origem à formação de ligas~ A adição de cobre diminui o tempo 

de vida e a atividade do catalisador de cobalto. Contudo, es

te efeito não é observado para o catalisador de ferro 1' 2 . Se 

não for adicionado cobre ao catalisador, o grau de redução ob-

tido, usando temperaturas normais, é baixo, e a atividade e 

inferior, embora a seletividade à cera não seja afet.ada. Mes-

mo se o catalisador for reduzido à temperaturas mais eleva-

das, para se conseguir o mesmo grau de redução, a sua ativi-

dade ainda continua inferior a do catalisador com cobre. 

Os catalisadores metâlicos, em g-eral, favorecem a 

produção de parafinas normais e olefinas, enquanto os óxidos 

metálicos produzem hidrocarbonetos isomerizados, além de fa~ 

vorecerem a formação de álcoois, como se viu anteriormente. 

Ao contrário do catalisador de cobalto, os cat.ali-

sadores à base de ferro permitem que a reação da síntese de 

Fischer- Tropsch seja realizada nas mais variadas condições 

de operação. Estes catalisadores podem ser divididos em qua-
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tro grupos, a saber: 

Catalisadores precipitados: Estes catalisadores 

podem ser usados quando se requer um catalisa

dor altamente ativo, com rendimentos satisfató

rios de hidrocarbonetos, usando baixas tempera

turas de reação (20QO- 2400C) i 

Catalisadores obtidos por decomposição: Estes 

catalisadores podem ser usados quando nao e es

sencial que a síntese seja realizada a baixas 

temperaturas. Contudo 1 estes catalisadores a

presentam urna atividade para a sintese de hi

drocarbonetos menor do que os catalisadores pre

cipitados; 

Catalisadores a base de minérios de ferro pre

tratados: Estes catalisadores são usados na sín

tese de hidrocarbonetos quando esta requer tem

peraturas elevadas; 

Catalisadores de ferro tipo síntese da amônia: 

Neste tipo de catalisadores a porosidade e o 

arranjo da rede são realizados pela extração do 

oxigênio durante a redução do Fe 3o 4 . 

A atividade de outros metais do grupo VIII tais 

como rutênio, molibdênio e ródio, na síntese de hidrocarbone

tos 1 foi também .investigada. Estes -c a talisaàores serão discu

tidos com mais detalhe no it.em 2. 2. 5 deste capítulo. 
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2.2.2 - Catafihadoneh pnepanadoh po~ pnecipi~ação 

A maioria dos catalisadores desenvolvidos para a 

síntese de Fischer- Tropsch são preparados por técnicas de 

precipitação. 

O uso de carbonato de potássio, de sódio ou de a-

mônia como agente precipitante resulta em melhores catalisa-

dores do que o dos hidróxidos. O uso de sulfatos e cloretos 

do metal resulta em catalisadores de baixa atividade
9

. 

O cat.alisador de cobalto padrão, já citado, e pre-

parado por adição de uma solução de nitratos de cobalto, mag-

nésio e tório a uma solução de carbonato de sódio. A quanti-

dade correta de Kieselguhr deve ser adicionada com mistura 

intensiva. o precipitado é filtrado e em seguida moído e se

cado 
1 

• 

Fischer e Meyer2 desenvolveram catalisadores de 

níquel ativos para a síntese de hidrocarbonetos, com compor-

tamento similar ao do cobalto. Eles prepararam dois tipos de 

catalisadores. O primeirc tipo foi o catalisador precipitado 

de niquel -tório- Kieselguhr e o segundo tipo foi o de níquel-

manganês- alumínio- Kieselguhr. 

O catalisador de níquel- tório- Kieselguhr { 100 : 

18: 100), foi preparado pela adição de uma mistura de nitra-

tos de níquel e tório a uma solução de carbonato de potássio 1 

na presença de Kieselguhr. Este catalisador apresenta um com-

portamento similar ao do níquel -manganês - alurrtÍnio- Kieselguhr, 

que foi preparado pela adição de uma solução de nitratos de 

níquel e manganes a uma solução de carbonato de sódio, na pre-
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sença de Kieselguhr. O uso de carbonato de potássio em vez de 

carbonato de sódio como agente precipitante melhora o rendi-

menta de hidrocarbonetos líquidos. Contudo 1 a adição de pe-

quenas quantidades de nitrato de alumínio nos nitratos de ní-

quel e de manganes, por sua vez, melhora a atividade do cata-

li.sador aumentando o rendimento de hidrocarbonetos líquidos. 

Os primeiros catalisadores de ferro preparados por 

precipitação Íoram promovidos com sais de potássio. A Ruhr-

chemie desenvolveu catalisadores de ferro precipitados, que 

foram preparados por adição de uma solução de nitratos de co-

bre e de ferro a uma solução de carbonato de sódio. O preci-

pitado é lavado com agua destilada, com a finalidade de reti-

rar o excesso de sódio e, então filtrado, Ao filtrado é nova-

mente adicionado água e uma solução aquosa de carbonato de po-

- . d 'd 2, 9 tassio, sendo posterlormente seca o e mol o . Na prepara-

ção destes catalisadores são adicionados suportes tais como ó-

xido de zinco, Kieselguhr, alumina e sílica, com a finalidade 

de estabilizar a area total do catalisador e impedir a sua sin-

terização térmica. Os suportes de silica são os mais eficien

t.es. A 'Iabela 2.2 9 mostra a influência do Sio2 na área total 

e estrutura dos poros para o catalisador de ferroprecipitadc 

Corno pode ser visto pela tabela, o Sio2 awnenta a area t.otal 

e estabiliza a presença de poros mais largos. 

os catalisadores precipitados são geralmente pre-

reduzidos com hidrogênio, em condições relativamente modera-

das, antes de seu uso na reaçao de síntese. A pré-redução tem 

a finalidade de criar a area superficial metâlica requeric1a 

para catalis:adores ativos na síntese de Fischer- Tropsch. 



Tabela 2.2 - In6lu~ncla do Si0 2 ~ob~e o Fe 3o
4 

p4eeJpJtado 9 

I Reduzido com H, 
' 

Não reduzido 
Si o, I 

g{lOOg Fel"' Volume dos poros/ !{r a a/ Área dos por-os/ Volume dos poros/ tt"rea I ro2 g~t Aí-e o dós poros I Radus:tlol t)/ê0 

cms g w1 me g·l <;.5nm/mZg·l em> ~-1 4.5nm/m2g·l 
-

o 0.37 275 41 0.22 35 35 100 -
8 0.47 345 59 0.43 190 68 80 

-
19 0.74 375 90 0.48 250 ao 46 

-
25 0.7 1 390 94 o. 6 1 270 84 58 

-
29 0.75 370 96 0.65 265 85 57 

50 N.A. 405 N.A. N. A. 280 NA I N.A 
' 

Obs.: a) %de ferro total presente no estado metálico depois de um tempo fixo à Q~a temperatura fixa. 

bl N.A: n~o disponlvel. 

>-' 
00 
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Pichler9 observou que o catalisador de ferro pre

cipitado não reduzido se mostrou inicialmente inativo para a 

síntese de Fischer- Tropsch. A redução deste catalisador com 

hidrogênio usando temperaturas relativamente altas {cerca de 

633 K) não melhorou a sua atividade. Similarmente Scheuermann9 

observou que a redução com hidrogênio, usando temperatura de 

573K, resultou em catalisadores inativos, enquanto que are

dução a temperaturas entre 453 a 493 K resultou em catalisa

dores ativos para a sínt.ese de Fischer- Tropsch. 

O monóxido de carbono e o gás de síntese 

sao usados como agentes de redução. Pichler9 usou CO a 

também 

pres-

sao de 10 KPa e a Ruchermie prê-tratou seus catal.isadores com 

gas de sintese à pressão atmosíérica. Contudo, de uma manei

ra geral, estes redutores sao menos eficientes do que o hidro

gênio. 

As condições de redução influenciam a seletivida

de do catalisador na síntese de Fischer- Tropsch. A pré-redu

çao do catalisador usando hidrogênio como agente de redução a 

uma temperatura de 570 K resulta num catalisador mais ativo 

para a síntese e com baixa. seletividade para a produção de hi

drocarbonetos de alto peso molecular, enquanto que a pré- re

dução com gás de síntese resulta em catalisadores mais sele

tivos para hidrocarbonetos de alto peso molecular, porem de 

menor atividade. 

A taxa inicial de redução é elevada e independo ào 

tamanho das partículas de catalisador. Nos catalisaàores de 

ferro promovidos com Si02 a redução ocorre lentamente, além do 

estágio inicial. É postulada a ocorrência da formação de um 
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complexo de silicato de ferro durante a preparaçao do catali

sador, o qual é reduzido lentamente9 . Com efeito, como mostra 

a Tabela 2 _ 2, com o aumento do conteúdo em Si02 o grau de re

dução do catalisador obtido num tempo fixo decresce. Contudo, 

em estudos com difração de raio-X não foi observada nenhuma 

evidência da existência do silicato de ferro. 

A redução diminui a área superficial total do ca-

talisador e muda a distribuição do tamanho de poros para po-

h -d. . 9,10 ros de taman o me lO rnalor . Os catalisaclores de ferro pro-

movidos com cobre têm área menores e poros mais largos do que 

os catalisadores que não contém cobre. Esta influência e de-

vido ao maior grau de redução obtido com a presença de cobre, 

corno já mencionado anteriormente. 

O catalisador parcialmente reduzido continua a ser 

.reduzido quando submetido a síntese de Fischer- Tropsch, o-

correndo mudanças em sua área e estrutura dos poros. A Tabela 

2.3 9 mostra mudanças na área e estrutura dos poros para dois 

catalisadores de ferro suportados em silica, preparados dife-

rentemente. Observa-se pela tabela que a área total do cata-

lisador diminui enquanto que os poros se tornam mais largos. 

A atividade do catalisador promovido e reduzido 

na reaçao da sint.ese de Fischer- Tropsch cresce primeiro com 

o grau de .redução, e posteriormente decresce. Parece assim 

que, apesar da diminuição da área superficial do catalisador 

com o grau de redução, ocorre crJ..ação de novos sítios ativos. 

Estes sítios são provavelmente de ferro metálico 

reduzidos 9 . 

-Lo ta lmen te 

A observação de que um tempo de redt1ção excessivo 



Tabeta 2.3- Mu.danç,ct-6 na âhea e_ <L.6:tltu.tutw do-1 poJtol> e.m cata{'j_.6ada!te__6 de 6eJ~,'to ph~Lc.ip{tado6 9 . 

< Volume total 
Estado Catalisador dos poros Área total Área dos poros Volume dos poros 

em' g ·1 mt g-1 >4<5nm/% >16<0nm/% 

A 0<39 355 5 .o 
NO'o reduzido 

8 0<67 340 25 19 

Reduzido A 0.30 195 20 1 

parcio/mente B 0<46 150 45 22 

Depois do A 0.22 5 1 10 o 10 

sintua F- T 0 
B 0.38 47 100 44 

< ------------ --- --------------- <--

Obs.: a) Extração de toda cera. 

N 
1-" 
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diminui a atividade do catalisador na síntese de Fischer-Tropsch 

pode ser explicada pela sinterização do catalisador. 

Os catalisadores de ferro fundidos sao preparados 

a part.ir de óxidos de ferro com baixos níveis de impurezas co

mo Sio
2

, Ti0
2 1 MgO e Al 2o 3 . Apesar de Saso1 9 ter preparado ca

talisadores com atividade satisfatória a partir de minérios 

de ferro contendo grandes percent.agens de impurezas, estas di-

ficultam o controle exat.o do nível de promotor alcalino re-

querido pa.ra a atividade do catalisador na s:í.ntese de Fischer-

Tropsch~ especialmente quando os níveis de impurezas no miné-

rio de ferro oscilam. 

O método de preparaçao dest.e t.ipo de catalisado-

res consiste em fQndir eletricamente o minério de ferro na 

presença dos promotores; as barras de ferro fundido sao em se-

guida trituradas, atê se obter o tamanho de partículas dese-

jado. 

-Devido a natureza de sua preparaçao, o catalisa-

dor de ferro fundido apresenta uma área superficial muito bai-

xa, sendo essencial a pré-redução para desenvolver a ârea su-

perficial requerida para uma boa atividade catalítica. Para 

se obterem taxas razoáveis de redução, esta deve t.er lugar a 

·temperat.uras entre 623 a 723 K, dependendo do tipo e quanti-

da de de impurezas e de promoto.res presentes no catalisadox·. 

Por out.ro lado, a t.axa de redução é também influ-

enci.ada por outros fatores tais como a natureza do agente re-
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dutor, como se viu acima. 

Nos limites de temperatura acima citados, o hi-

drogênio é um agente de redução mais eficiente do que o CO ou 

a mistura CO e H2 . A Tabela 2.4 9 mostra a influência do hi

drogênio, do monóxido de carbono e do gas de síntese no grau 

de redução dos catalisadores de ferro fundJ.do. 

Tabela Z.4 - A in6lulncia do H2, CO e CO!H 2 no g~au de ~edu-

Gás 

100% co 

d ' d - 9 pa4a tempena~uha e 673 K e S noha~ e heduçao 

~~--~-~~-~---~--~--------

- I a Reduçao % 

80 

20 

4 

Fases presentes 

a-Fe, Fe 3o 4 ------

Fe
5
c

2
, Fe 3o 4 

Fe 5c2 , Fep4 

Obs«! a} quantidade de ferro na forma de óxido convertido ou 

para ferro metálico ou para carbeto de ferro. 

Gafner e colaboradores8 similarmente observaram 

gue o grau de redução do catalisador é me.nor usando gas de 

síntese corno agente de redução do que quando é usado o hi-

drogênio. 

A quantidade de vapor de água presente no síste-

ma c1e redução tem uma grando influência na taxa de redução. A 

Figura 2.1 9 mostra a influência do vapor de água na taxa de 

redução. Quanto maior a razão rnoJa.r H2o;n
2 

menor !~era a taxa 
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de redução~ A Figura 2.2 9 mostra gue o uso de altas velocida-

des espaciais de hidrogênio aumenta a taxa de redução. Esta 

influência pode ser atribuída ao fato de que altas vazoes de 

h:i.drogê.nio di.minuem a razao molar H20/H 2 . 

Promotores tais como Al 2o3 , Cr 2o 3 , Tl0 2 e HgO em

bora retardem a taxa de redução, produzem cat.alisadores de al~ 

ta área superficial. 

A incorporação de cobre no catalisador fundido não 

tem nenhuma influência na taxa de redução, ao contrário do que 

acontece para os cat.alisadores precipitados, como já se viu. 

A área superficial e o volume dos poros do cata-

Li.sador aumentam linearmente com o grau de redução, enquanto 

que o diâmetro dos poros permanece constante, indicando que 

ocorre criação de area superficial e de novos poros durante 

- - 10 l d 8 a reauçao . Segundo Gafner e co abora ores , o volume total 

e a area superficial aumentam com o tempo de redução. Esta 

tendência foi confirmada por microscopia eletrônica do cata-

l.isador antes e depo.is da redução com hidrogênio durante uma 

hora à temperatura de 770 K. Os autores também observaram que 

para tc;mperaturas de reduçãü muito elevadas ocorre a sinteri~ 

zação das partículas do catalisador, o gue conduz a um decrés-

cimo na área superficial do catalisador reduzido. Diminuindo 

a temperatura de redução 1 diminuí-se a taxa de ' .l.. • -Slnt..erlzaçao, 

favorecendo-se deste modo a alta área superfic.ial do catali-

saôor. 
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Diferentes técnicas de preparaçao sao usadas pa-

ra desenvolver catalisadores ativos na síntese de Fischer-

'I'ropsch, especialmente catalisa.dores à base de ferro. Dentre 

elas destacam-se os catalisadores preparados por sinterização, 

os catalisadores cementados, os catalisadores preparados por 

decomposição t,érmica, além dos catalisadores preparados por 

precipitação e por fusãor já mencionados. 

Os catalisadores sinterizados comportam-se simi

larmente aos catalisadores fundidos, o que não é surpreenden

te, uma vez que a fusão representa um caso extremo da sinte

rização. Estes catalisadores são preparados a partir de Óxi

dos de ferro finamente divididos e sinterizados junto com as 

quantidades de promotores requeridas. A escolha da preparação 

do catalisador por sinter.ização ou por fusão depende de con

siderações de custo, bem como da resistência mecânica deseja

da para as partículas de catalisador9 • 

Os catalisadores cementados sao formados pela li-

gaçao do óxido de ferro, na forma de pó, com compostos tais 

como Al 2 (N0 3 ) 2 , barato de sódio ou solução aquosa de carbona

to de potá.ssio. Est.es catalisadores são menos ativos do que 

os catalisadores fundidos ou sinterizados. 

Os catalisadores preparados por decomposição tér

mica do nitrato do metal mostram-se menos ativos do que os ca

talisadores preparados por precip.itação. A impregnação de su-

portes de alta área superficial tais como aluminaf 

lumina ou silica-gel com sais de ferro tais como o 

sílica-a-

ni tra_to 
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também produz catalisadores de baixa atividade e seletividade 

para hidrocarbonetos de alto peso molecular, quando compara

das com as dos catalisadorcs precipitados 9 . 

2.2.5- Catali&ado4e& de outho6 metai4 

1\pcsw.:r de os catulis,:tdorcs mo.ü1 estududos na s.ín-

tese de :Fischer- 'l'ropsch serem os à base de ferro, de niquel 

e de cobalto, como se viu anteriormente, diversos estudos têm 

sido realizados com catalisadores de rutênio, molibdênio e ró-

dio, com a finalidade de desenvolver outros catalisadores a-

tivos para a sintese. 

O catalisador de rutênio se mostrou muito ativo 

para a hidrogenação do monóxido de carbono. A sua at~ividade a 

baixas temperaturas é maior que a dos catalisadores Fischer-

Tropsch comuns (Fe, Ni e Co). Alérn disso, é um cat"':tli:::;ador ver-

sátil, pois para al·tas temperaturas é um excelente catalisa

dor para a metanação, o ma:ls ativo dos metais do grupovrrr11 

e para baixas temporaturns c alt:as pressões (100 a 5v0 atm) 

produz grandes quantidades de hidrocarbonetos de alto peso mo-

1 l ( ,2 - . • . ,_. f d ccu ar ccras 1 • O rutcn1-o c maJ.s ac.J.vo na -orrn« ·c metal pu-

ro; supox:tes e/ou promotores têm pouca ou nenhuma influência 

na sua atividade. Mesmo usando condições que favoreçam a pro-

dução de hidrocarbonet.os de alto peso molecular, ele tende a 

ter uma al t.a sele ti v idade ao CH4 . 

A menor wtividade do catalisador de .rutênio na 

produção de hidrocarbonetos de alto peso molecular à altas tem 

:r;eratu:ras é devido ao fato do catalisador ;::u::>rese:n_t;-.rr Lm\a baixa a ti v.íc'k·tde 



28 

sica e nao ao fato do catalisador apresentar poucos sítios a

tivos12. O grau de conversão e a seletividade à hidrocarbone-

tos de alto peso molecular aumentam com a pressão. 

Estudos fei t.os pela Saso1 9 mostram que em condi-

çoes de processo apropriadas como, por exemplo, para baixos 

n1veis de conversao, o catalisador de rutênio produz hidro-

carbonetos de baixo peso molecular com grandes quantidades de 

olefinas e álcoois. 

A atividade do catal.isador de molibdênio foi es-

t.udada e compc1rada com a dos metais do grupo VIII, tendo-se 

concluído que este catalisador tem atividade na síntese de hi-

'3 
drocarbonetos 1 suficiente para justificar uma pesquisa mais 

aprofundada. A atividade e seletividade do molibdênio foram 

verificadas na conversão do gás de síntese, com razao molar 

H..-,/CO de 3 : 1, para temperaturas entre 573 e 673 K e pressoes 

entre 0,6 e 1,6 MPa. Nestas condições o catalisador mostrou-

se bastante ativo. Foi a:inda verificado nestes estudos que o 

potássio desativa os catalisadores de molibdênio, agindo como 

veneno, uma açao contrária à observada para outros catalisa-

deres metálicos. 

A U.S. Bureau of Mines 9 investigou a atividade do 

mol ibdênio como c a talisador para a síntese de F_ischer- TrOJ?sch, 

com o objetivo de desenvolver um catalisador resistente ao en-

venenamento com enxôfre. Estes catalisadores mostraram-se a-

t_tvos para a síntese, embora com uma atividade muito inferior 

à do catalisador de ferro. 

A Sasol 9 desenvolveu estudos com o catalísaàor de 

rno_li.bdêni.o, tendo observado que para se obterem níveis de con-
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versão razoáveis sao necessárias temperaturas de reaçao muito 

elevadas, superiores a 673K. A seletividade deste catalisador 

ao CH
4 

foi muito alta, de aproximadamente 90%. A impregnação 

do cat.alisador com K2o e o uso de gás de síntese rico em CO, 

com razões molares de H
2 

I CO próximas de um, diminui a sele

tividade ao CH
4 

para 50%. Contudo, a atividade observada foi 

muito baixa. 

A atividade dos catalizadores de rôdio tem sido 

também objeto de t.rabalhos de pesquisa. Assim, Watson e 

rnorjai 
14 

observaram que a principal caracterist.ica destes 

So-

c a-

talisadores é a sua capacidade em produzir compostos oxigena-

dos com altos rendimentos. Os cataJisadores de ródio suporta-

dos em Mg-0 ou ZnO são seletivos para o metanol e etanol. o c a-

talisador de rÓdio elementar, embora estável para a reação de 

metanação, apresenta contudo uma. baixa atividade. Os catali-

sadores de óxido de ródio são ativos na hidrogenaçã.o do CO, 

produzindo compost.os orgânicos oxigenados, metano e alcenos de 

dois a cinco átomos de carbono. 

A facilidade em reduzir os óxidos de Fe, Co, Ni e 

Ru aumenta na ordem dada, e a facilidade na reoxidação desses 

metais em atmosfera de H.JH"lo diminui na mesma ordem. 
" " 

Nas condições normais da sintese de Fischer- Tro-

psch os catalisadores de Co, Ni e Ru não sã_o ox:Ldados, en-

quanto que no caso do ferro o Fe 3o 4 
9 estâ sempre presente 

Os cat.aJ.j.sadores de Ni e Co formam carbetos na pre-
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sença de CO puro as temperaturas normais da síntese. Contudo, 

estas fases não são observadas para estes catalisadores quan-

do usados na reação da síntese de Fischer- Tropsch e posteri-

orment.e analisados. Com o catalisador de ferro, pelo centrá-

rio, ocorre sempre a formação de carbetos; a fase ferro metá-

lico não é estável nas condições normais da síntese. Quando 

esta fase se encontra presente no catalisador já consl.IDltdo pe-

la reação, isto indica que uma camada de Óxido inerte cobriu 

o metal. Na presença de hidrogênio os carbetos de Fe, Ni e Co 

são imediatament.e reduzidos ao metal 1 e consequentemente a es-

tabilidade destes carbetos na presença do gás de síntese de-

pende da taxa relativa das reações de carbetação e redução. 

A Figura 2.3 9 mostra as mudanças de fase que 

ocorrem em um catalisador operando a t.emperatura de cerca 600K. 

O catalisador, constituído apenas de ferro metálico, é rapi-

damente convertido em uma mistura magnetita e carbetos defer-

ro, na presença do gás de síntese. Inicialmente forma-se uma 

fase carbeto instável designada pseudo-cementita. Esta fase 

desaparece depois de poucas horas de reação originando o car-

bet.o Hãgg, Fe5 c 2
. Der;ois de vários dias de reação aparece ou

tra fase carbeto denominada Eckstrom Adock, Fe
7

c
3

, cuja con

centração aumenta lentamente com o te:n:;::o. Eckstrom e Adock ob-

servaram que, operando apressao de 2,7 MPa e temperatura de 

633K, o conteúdo deste carbeto, de cor rosa, atinge 90%. Con-

t.udo, nos reatores comerciais da Sasol este nível nunca fo.i 

observado. 

Nenhuma correlação clara foi veriftcada entre a 

at.ividade catalitica e os tipos de carbeto Dl·esentes não exis-, ' 
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TEMPO 

Figuha 2.3 - Mudançah na tompoJiç~o do catali&ado~ de 

tindo desta .forma nenhuma razao para se associar o envelheci-

menta do catalisador com o tipo ou conteúdo de carbeto. Em al

guns trabalhos 9 foi observado que nao existe diferença na ati-

vidade e seletividade entre o carbeto H<'igg e a cementita. 

Os carbetos de ferro são mais resistentes à oxi-

dação do que o ferro metálico. 

ScheueJ.:rrann9 observou que a atividade do catalisa-

dor Fe
3

o
4 

e a mesma tanto para 30% como para 100% de redução, 

o que foi confirmado pelo Bureau of Mines 9 , gue observou que 

a redução além de 25% não é mais acompanhada por um aumento 

de atividade do catalisador. Pesquisas realizadas pela Sasol 

confj_rmarn igualmente que para os catalisadores fundidos a re-

àução além de um certo nível não result.a mais em um aumento 
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na atividade do catalisador. Como a redução acontece do exte

rior para o centro das partículas de catalisador, as partícu

las parcialmente reduzidas apresentam os seus centros nao re

duzidos; logo os resultados acima estão de acordo com as ob

servações de que durante a síntese de Fischer- Tropsch os cen

tros das partículas de catalisador se reoxi.dam e se tornam 

inertes durante a síntese. Quanto maior o -tamanho das partí

culas maior será a reoxidação. 

Em catalisadores de ferro prorroviôos com potássio 

a formação de carbet.os é mais rápida e mais completa do que 

em catalisadores nao promovidos. Em pesquisas realizadas pela 

Saso19 , em reatores de leito fluidizado, observou-se que quan

to maior o conteúdo em K2o do catalisador maior é o contei:ido 

em carbetos formados no final da operação. A capacidade do 

K
2

0 em manter o catalisador de ferro no estado carbetado ati

vo e uma das suas principais características como promotor. 

Em condiçÕes anormais da síntese de Fischer- Tro

psch, tais como aLLmentação com alto conte-údo de co
2 

ou altos 

níveis de conversão {o que resulta em alta pressão parcial de 

co
2 

e H
2

0l o catalisador se oxi_da muito rápidamente e a taxa 

de declinio de atividade é acenb..ada. O declínio está rela

cionado com a oxidação da fase carbeto ativa, como comprova. 

a observação de que mudando a composição do gás de alimenta~ 

ção de (H
2

/CO = 3:1) para um {H 2 /co 2 ~ 3:1) ocorre a oxidação 

do carbeto para Fe
3
o4 . 
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2. 2. 7 _ Qe-&ativa_çªo do.D c.a.ta.fi;.;adol1.e..D da -6:Z11.te . .De de Jj.Dc.h~!!:_ __ -:_ 

T!to p;, c. h 

O declínio da atividade dos catalisadores de Fis-

cher-'rropsch durante a sintese pode ser devido basicamente a 

duas causas: 

Envenenamento por impurezas· introduzidas no sis-

tema com o gás de síntese tais como cinzas 1 al-

catrões, sulfetos de hidrogênio, compostos or-

gânicos de enxofre e outros componentes; 

Decl:l.nio de atividade associado à própria 
. 

sln-

tese, corno por exemplo, sinterização do catali-

sador, adsorção dos produtos sintéticos de alto 

peso molecular (ceras) 1 excessiva formação de 

carbono e formação de carbonilos voláteis. 

Os efeitos desfavoráveis da própria síntese e dos 

sub-produtos indesejáveis podem ser eliminados ou reduzídos 

a um mín:i.mo com a escolha adequada das condições de síntese. 

A sint:erização do catal.isador e a formação de carbono e ou-

tros produtos indesejáveis (Óxidos) podem ser causados pela 

excessiva produção de calor devido ao caráter altamente exo-

térmico da reação de síntese. A formação de carbono esta as-

saciada com a falta de capacidade do reator em remover com-

pletamente o calor da reação. Altos conteúdos de hidrogênio 

no gás de síntese e o uso de baixas temperaturas de -reaçao 

podem d_iminuir ou impedir a formação de carbono. 

Quando a síntese é realizada à pressão atmosféri-

ca se faz necessário limpar a superf.icie do cat.alisador pe-
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riodicamente, pela extraçã.o com solventes ou com tratamento 

com hidrogênio, para remover os hidrocarbonetos de alto peso 

molecular adsorvidos na superfície do catalisador. 

O gás de síntese deve ser livre de enxofre~ Os 

processos de Fischer- 'rropsch requerem um gás de sín-tese cu.~ o 

- f- /3-d- 2 conteudo de enxo "re nao exceda 2mg de S m de gas e s1.ntese 

A seguir scr5. descrito dct~alhaUamente a influência de alguns 

fatores na desativação dos cat.alisadores de Fischer- Tropsch. 

Os catalisactores precipitados preparados com baixo 

conteúdo de suporte, Sio2 , apre;:;entam uma baixa resistência à 

sinterização e, portan·to, uma taxa de declínio de atividade 

elevada9 . 

A taxa de declínio de atividade aumen·ta quando o 

vapor de água e dcliberamont.e adicionado ao gás de alimenta-

çâo, aumentando desta forma a pressão média de vapor de ag-ua 

no leito C<l'talltico. De acordo com esta observação, o cntu1i-

sador próximo a salda do reator, onde a pressão de vapor de 

agua e maior, ê mais desat.ivado do que em outras regiões do 

leito catalít.ico. Estas observações se ajustam ao fato comu-

men-te observado que o vapor de água aumenta a sinterização dos 

t l . d d lt - c· · 1 9 ca a lsa·ores e a a area super.~.-lcla . 

A perda de área, causada pela sinterização, e um 

fator que contribui para a perda de atividade dos catalisado-

res de ferro prec:Lpitado. contudo, em catalisadores de ferro 

fundido reduzido e ccu:betado com CO puro não é observada. ne-



35 

nhuma mudança na area, comprovada por medidas BET9. 

Nas condiçÕes normais da sintese de Fischer- Tropsch 

os produtos variam de metano a h:ldrocarbonetos de alto peso 

molecular {ceras). Como os Últimos sao normalmente líquidos 

nas condições da sínt~ese, os poros do catalisador ficam total 

ou parcialmente ocupados com as ceras, o que diminui a taxa 

de difusão àos reagentes dentro dos poros do catalisador e 

portanto a taxa de reação. Quando o catalisador bloqueado com 

as ceras e periód.icamente lavado com solvente ocorre um pro

nunciado aumento na sua atividade. A prática do tratamen-to pe

rtóàico com solventes foi muito aplicada na Alemanha em cata

lisadores de Fe e CO. Contudo, esta técnJca nao e utilizada 

pela Sasol, uma vez que o.s poros do catalisador sao novamen

te ocupados com as ceras dentro de minutos, sendo o período 

de alta ativldade muito curto. Nos catalisadores de cobalto, 

usados a baixas pressOes e altas temperaturas \superiores a 

673 K}, a reativação periÓdica com hidrogênio resulta no hi.

drocragueamento da cera a compostos volât.eis, e o efeit"o é o 

mesmo que a ex tração com sol ven·t.es. 

A taxa de declínio de atividade e menor e o tra

tamento periódico com hj_drogénio e menos eficiente quando o 

catalisador é. usado na síntese a altas pressões. A cera ex-

traída de um catalisador que foi usado na síntese a altas 

pressões t.ern o peso molecular médio menor do que a ext.raiàa 

de um catalisador usado a baixas p:ressoes de .s:Intese 9 . .Estas 



36 

observações podem ser explicadas baseando-se no fato que na 

síntese a altas pressões uma fração considerável dos hidro-

carbonetos produzidos se encontra em fase líquida e, como to-

dos os produtos são formados dentro dos poros do catalisador, 

os produtos líquidos escoando-se continuamente para fora dos 

poros do catalisador arrastam consigo a fração de cera de pe-

so molecular elevado, impedj.ndo desta forma o acúmulo de ce-

ras nos poros do catalisador. 

Uma distinção deve ser feita entre as ceras, que 

sao htdrocarbonetos de peso molecular elevado, e que em ge-

ral são solúveis nos produtos de peso moJ.ecu lar ma.ts baixo, e 

deoõsitos carbonáceos, os quais são tnsolúveis. Enquanto as 

ceras simplesmente retardam a taxa de difusão dos reagentes, 

os depósitos carbonáceos insolúveis dimi.nuem permanent.ernente 

o número de sítios ativos do catalisador r constituindo um blo-

gueio real na superfície do catalisador. A extração com sol-

ventes remove sornent.e os materiais solúve.is, enquant.o que a 

redução com hidrogênio, usando temperaturas elevadas, remove 

ambos os tipos de materiais, exceto se os depósitos carboná-

ceos apresentarem uro grau de coqueificação muito elevado.Nes

te caso a taxa de hidrogenação será muito baíxa 9 . 

Quando um catalisador que foi submetido à síntese 

de F.ischer- Tropsch é tratado com hidrogênio, usando tempera-

turas superiores a 623K, e novamente submetido à síntese, ob-

serva-se que sua. atividade retorna próxi;na ao seu valor ori-

ginal. Esta reativação e devido à remoção dos depósJtos car-

bonáceos, e não devido a redução de algum óxido de ferro i-

cer"e, 9 
-' '- . 
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S < <15 b d Dwyer e omor]aJ.. o servaram que quan o o cata-

lisador é tratado com gas de síntese~ com razao molar H2/CO de 

3 : 1, usando temperaturas de 573 K e pressão de 6 bar, a sua 

superfície é rapidamente coberta com materiai.s carbonáceos e 

estes materiais envenenam a superfície do catalisador. 

16 Atwood e Bennett observaram que para uma razao 

molar H2 /CO de 1 : 1 ocorre bloqueio na superfície do catali-

sador pela formação de ceras e carbono enquanto que para uma 

razao molar H2 /CO de 2 : 1 est.e problema não foi observado. 

A reativação do catalisador de ferro, bem como a 

de outros catalisadores através da redução com hidrogênio t_em 

<d < < t d < t 9 sl o ODJB o e numerosas pa-r.en .es • 

Os cata1isadores de Fe, Ni, Co e Ru sao desativa-

dos na presença de corupost.os de enxofre. 

Fischer2 recornendou como limite superior de enxo-

fre no gas de síntese 1 a 2mg de S/m3 de gás de sintese. Con-

tudo, para assegurar um envenenamento mínimo, a concentração 

de enxofre deve ser mui to menor do qc1e este valor. A Tabela 

2.5 9 most.ra a influência do conteúdo de enxofre no gás de sín-

t.ese sobre o declínio da atividade de um catalisador de fer-

ro. 
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Tabela 2.5 - 1n6luinQia do conte~do de enxo&ne no ga4 de hln

tehe hobAe a taxa de dec.lZnio de atividade, pa4a 

em fl..eatoft de 

.te.Lto 6luid-i.zado e a :ternpe.lta.tuha 

593 K9 

a c. t.Utc.a de_ 

----------
Conteúdo de enxofre 

no gas de síntese/ 

mg S m_) 

Declínio em percenta-

gern na conversao 

por dia 
--~------

o ' 1 ! mui to baixa 

0,4 0,25 

28 33 

A desativação dos cat.alisadores de ferro com com-

post.os de enxofre foi estudada usando gás de síntese contendo 

enxofre m~gânico, c
2

H
5

SH, e gás de síntese contendo enxofre j __ 

- . s9 norganlCO, H.) . A 
" 

presença de enxofre orgânico no gás de sín-

tese res\ulta em uma maior taxa de desativação do cat.al.isador 

do que quando enxofre inorgânico se encontra px.-esente. Isto 

se deve ao fato que o n 2s reage mais facilmente com o ferro 

do que o c 2 H5SH, conse•quent.e:mente o H2S é completamente aê

sorvido na camada superior do leito catalítico enquanto gue 

o c
2

H
5

SH penetra dentro do wesmo envenenando uma porção maior 

do leito. 

O catali.sador de ferro envenenado com enxoÍre é de 

diflcil reatívaçãor sendo para tal necessário altas tempera-
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turas de redução, s~periores a 723 K, com hidrogênio puro. Co

mo observou Anderson 9 , a redução com hidrogênio, usando ·tem-

peraturas a cerca de 6·18 K1 redistribui o enxofre em todo o 

leito catalitico, causando um efeito contrário à reativação. 

O efeito do enxofre como veneno, depende também 

do estado do próprio catalisador~ Assim, Rapoport e Muzovs-

17 kaya observaram que, quando o catalisador de Fe-Cu precipi-

tado alcalinizado e reduzido com hidrogênio usando tempera-

tura de 250°C é exposto ao gás de síntese contendo enxoLce 

(50mg S/m 3 de gás de síntese livre de enxofre), por um per1o-

do de cerca de dois meses, o decLínio da atividade e seleti-

vidadc é pequeno. Contudo, quando a redução e realizada a 

soooc o ca·talisador é rapidamente dHsa·tivado na presença de 

enxofre. A altas temperaturas, o catalisador é reduzido pre-

dominantemente a ferro metálico, o qual é facilmente envene-

nado pelo enxofre, enquant.o que o catalisador reduzido a tem-

pe.raturas próximas de 2500C contém óxido de ferro, o qual im-

pede a rápida desativação do catalisador na presença de enxo-

17 
fre~ Analogamente ~ Andcrson c colaboradores observaram quo 

o catalisador de ferro fundido, reduzido com hidrogênio, a 

t.effií?eratun:l de 4SOOC, é rapidamente envenenado na presença de 

gás de síntese contendo enxofre, e que na redução à 4500C 90% 

do material inicial foi convertido para ferro metálico. 

Os caL.:llisadores de ferro ~.-eduzido carbeta.dos ou 

nitrados são mais resistentes ao envenenamento com enxofre do 

que os catalisadores de ferro somente reduzidos. 

Hadon e 'l'a_ylor 17 compararam a atividade e seleti-

vidade aos hidrocarbonetos, para catalisadores de F'e-Cu pre-
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cipitado promovido com alcali, envenenados e nao envenenados 

com enxofre. A Tabela 2.6 mostra que a atividade, medida com 

base na percentagem da conversao tot.al do gás de síntese, e 

idêntica para ambos os catalisadores. Ainda nestes estudos 

foi observado que a razão molar olefinas/parafinas é pouco in-

fluenciada pela presença de enxofre no gás de sínt.ese, exis-

t.indo um pequeno aumento na razão molar do c 2H4;c2 H6 para o 

catalisador sulfetado. 

T b ' " C - d I . ' c . - .d d ' 77 a t~a z.6 - .onuenhau t t~ancgen~o e monox~ o e eanoono 

Condições experimentais2 

P (MP a) 

24 1 

Obs.: a) H
2
/CO: l,S 

H2 + CO 

conversao (%) 

S(%empeso)=0,4 o 

o catalisador de cobalto envenenado com enxofre 1 

por sua vez, torna-se menos hidrogenante do que o catalisador 

de Íerro. 

Os elementos altamente eletronegativos, tais como 

o enxofre, atuam como venenos do catalisador dc:v:Ldo ao fato 

que estes elementos rE:t.iram elétrons Ja superfície do rnetal, 

enfraquecendo a ligação do CO na superfície do catalisador e 

diminuindo desta forma a sua atividade
18 

(por esta mesma r a-

zão os Óxidos de ferro sã.o cat.alisadores inativos para a sln-
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tese de Fischer- Tropsch 9 }. Ao contrário, os elementos ele-

tropositivos 1 tais como os alcalis do grupo I, especialmente 

K
2
o, promovem a atividade do catalisador doando elétrons ao 

metal. Madon e Shaw9 afirmam que a promoção do catalisador com 

K20 retarda ou previne o envenenamento deste com enxofre. ~ 

tudo, estudos pela Sasol mostram que o uso de alcali em cata-

lisadores de ferro tem pouca influência para evitar o envene-

namento com enxofre. Nos catalisadores de ferro reduzidos 

promovidos com potássio e envenenados uniforme e progressiva-

mente com enxofre, a quantidade de CO quimisorvido decresce 

lj_nearmente com a quantidade de H...,S adsorvido. Como o CO e 
L 

assumido quimisorver seletivamente na superfície Livre do fer-

ro reduzido, os resultados parecem indicar que o H2s nao se 

combina com a superfície do potássio, preferindo a superficie 

do ferro metálico. Concluiu-se desta forma, que os promotores 

alca1inos não impedem o envenenament.o do catalisador com en-

9 xofre ~ 

18 Anderson e colaboradores observaram igualmente 

que o enxofre impede a quimisorção do CO nos catalisadores de 

ferro promovido e não promovido com potássio. Contuóo, o ca-

talisador promovido se mostrou mais resistente ao envenenamen-

to com enxofre do que o catalisador nao promovido. 

Rhodin e Brucker18 estudaram a influência do en-

xofre na adsorção do CO em catalisadores de ferro {100) F u-

sando espectroscopia fot.oeletrônica ultra-violeta (UPS) Os 

autores observaram que o enxo.fre reduz a interação ligante do 

CO com a superfície e causa menos perturbação na ligação C-0, 

ou seja, o enxofre inibe a dissociação do CO. Estes resulta-
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dos foram confirmados com trabalhos realizados por Benziger e 

d 
< 18 Ma lX , que estudaram a influência do enxofre e oxigênio na 

adsorção do CO em catalisadores de ferro (100), usando técni-

cas de espectroscopia fotoeletrônica de raio-X (XPS) e desor-

çao com temperatura programada (TPD). Os mesmos resultados fo-

ram observados para o oxigênio. Contudo, o oxigênio apresenta 

uma influência menos negativa do que o enxofre. 

Alguns metais do grupo VIII formam carbonilos vo-

láteis e o tratamento inadequado destes catalisadores 1 t.al co-

mo altas pressões de operação, resulta no transporte do met.al 

para fora do reator, devido a formação de tais carl:onilos. Con-

sequentement.e, a atividade destes catalisadores na .sintese de 

Fischer- Tropsch e diminuída, além de que os carbonil.os volá-

- - 5 teis sao altamente t.oxicos ~ 

Nas condições normalment.e usadas na sint.ese de 

Fischer- Tropsch (temperaturas infer.iores à 523 K) ocorrEo pou-

ca deposição de carbono nos catalisadores a base de Ni, de CO 

e de Ru e pouca ou nenhuma deposição de carbono elementar em 

cat:alisadores de ferro, os quais formam carbetos. A deposi-

ção de carbono elementar nestes catalisa.dores é observada pa-

ra temperaturas superiores à 523 K. Conseguentemente, a tem-

porat.ura de reação tem uma grande influência na taxa de depo-

sição de carbono: nas condições normais da slnt.ese, a taxa de 

deposição de carbono aumenta em 50% para caàa 1 O K à e eleva

ção média na temperatu:.__-a 9 . 
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19 ' 1 -Kelley e Goodman , usaram espectroscopla e etro-

nica Auger para analisar a superfície dos catalisadores de ní-

quel e de cobalto sendo observado a ocorrência da desativação 

do catalisador por deposição de carbono grafítico na superfí-

cie do metal para temperaturas de reação superiores a 650 K. 

A presença de carbono na superfície do met.al pos-

sibilita a formação de carbetos metálicos, tais como Fe 2c, os 

· d lt t t do catall' sador
20

' 21 qtwls po em a e r ar o compor amen -.o como 

se viu. Os átomos de carbono migram dent.ro da rede do :metal, 

principalmente do ferro, formando carbetos intersticiais. De-

po.is da saturação da rede do met,al, formam-se núcleos de car-

bono elementar, que ao se desenvolverem causam uma grande ten-

sao, resultando na desintegração das partículas de catalisa-

dor. A desintegração das partículas, por sua vez, pode provo-

car o bloqueio do leito catalíticor quando a. reaçao ocorre em 

reatores de leito fixo. Conseguentemente 1 os cat.alisadores a 

base de ferro não devem ser usados em reatores de leito fi-

xor quando são requeridas temperaturas de reação superiores à 

aproximadamente 550 K. Quando a reação se processa em reato-

res de leito fluj_dizado não ocorre o problema do bloqueio do 

leito catalítico. Contudo, os finos que são produzidos pela 

dc--:sintegração das partículas de catalisador têm alto cont.eúdo 

de carbono e baixa densidade, sendo facilmente arrast.ados pe-

lo gás efluent.e do reator r causando desta forma entupimentos 

nas .linhas e nos equipamentos 9 . 

Por outro lado, os carbetos de .fe.r.ro sao como se 

viu, cataliticamente ativos para a síntese de Fischer-Tropsch 

e muitos pesquisadon:"!s7 ' 
18

' 21 propõem que a formação dos c ar-
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betos na superfície do catalisadorpode ser uma etapa elemen-

tar na síntese. Portanto, o eventual envenenamento do catali-

sador de ferro devido a presença de carbono pode ser explica-

do pela saturação do catalisador com carbono, o carbono pas-

sa então a acumular na superfície do catalisador, formando o 

carbono grafítico, o gual atuaria como veneno na reaçao da 

sintese de Pischer- Tropsch18 

A taxa de deposição de carbono é influenciada pe-

la presença de promotores alcalinos e suportes no catalisador. 

Um aumento no conteúdo de promotor alcalino causa um aumento 

na taxa àe deposição de carbono na superfície do catalisador. 

Contudo, na ausência de promotor alcalino a taxa de deposjção 

de carbono na superfície do catalisador durante a síntese tam-

bérn é alta, o que parece mostrar que existe um nivel ótimo de 

alcali para o qual ocorre uma deposição mínima de carbono {Ta-

bela 2.21) ~ Uma influência similar é verificada para os su-

portes. Quando suport.es 1 tais como Sio 2 se encont.ram presen-

t.es nos catalisadores promovidos com alcali, a taxa de ' aepo-

sição de carbono diminui. Contudo, quando grandes quantida-

des de Si02 são adicionadas no catalisador ocorre um aumen-

to na taxa de deposição de carbono. Conclui-se destas obser-

vações que para ocorrer uma mínima deposição de carbono du-

rante a sín-tese de Fischer- Tropsch e requerido um catalisador 

' b . . d d 't. 9 ae aslCl a e o liDa . 

. 'l 9 b l t Davls e WJ. son o servararr.. que os c ore .os dirni-

nuem a taxa de depos.:Lção de carbono nos catalisaàores de fer-

ro. Este resultado se ajus·ta a observada ligação entre a ba-

sicidaàe do cat.al.isador e a t.axa de deposição de carbono. 
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A presença de ions negativos, tais como haletos, 

sulfetos e Óxidos, na superfície do catalisador, reduz a for-

ça da ligação carbono- metal inibindo a formação de depósi-

22 tos de carbono . 

Os produtos da reaçao da síntese de Fischer-Tropsch 

consfstem, como se viu, essencialmente de hidrocarbonetos de 

cadeia reta, com pequenas quantidades de compostos oxige;'""lados. 

Contudo, como se viu rapidamente nos itens anteriores, a na-

tureza e distribuição por tamanho de cadeia dos produtos da 

reaçao são fortemente influenciados por diferentes fatores, 

tais como o tipo do catali.saàol·, a natureza e teor dos promo-

tores e as condições operatórias {natureza do reator, tempe-

ratura, pressao e composição do gás de síntese). Deste modo~ 

existe um elevado grau de flexibilidade~ tanto no processo de 

hidrogenação do monóxido de carbono em geral, como na síntese 

de Fischer- Tropsch em particular, como mostra a Figura 2. 4, 
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A Tabela 2. 7, por sua vez, ilustra a variedade dos 

produtos obtidos com um dado catalisador, neste caso um cata-

lisador de cobalto. 

Tabela 2.7 - V~ht~ibuiç~o do~ phoduto~ da ~eaçao de 6lntehc 

de FiAche~-Thophch com catalióadoheh de cabalta 2 

--~-··--,---

óleo 

Ponto de 

ebulição, oc 

< 30 

30 - 200 

> 200 
------~~-~--+----

Paraf.tnas no óleo 

f . a Para_lnas 

% em peso 

4 

62 

23 

7 

4 

Obs.: a} Obtidas por extração do catalisador 

% em volume 

Olefinas 

50 

30 

10 

A influência da natureza do catalisador sobre a 

natureza dos produtos da reacão de síntese de Fischer-Tropsch 

5 é perfeitamente ilustrada pela Tabela 2.8 e pelas· Figuras 

- s5 2 6 5 
L. e . . 
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Tabela 2.8 - Compa~aç~o da na~u4eza do4 phodutoA da heaçao F

T paha cataliAadoheA de 6eh~O e de cobalto 5 

% molar 
Catalisador 

Parafinas Olefinas Álcoois 
r--------

[_F_e __ ( 2_2 ~~-c-,_~oa trn_l __ 

I Co {2QOOC, 7atm) 
~L------------

79,0 

20,5 

20,0 1 'o 

46,4 3 3 ' 1 

__________ L__ __________ _ 

Entre outros pesquisadores, Atwood e 16 Bennett 

observaram que os produtos obtidos na síntese de Fischer-

Tropsch usando ferro como catalisador são na sua maioria hi-

d:rocarbonetos líquidos, enquanto que usando catalisadores de 

cobalto são produzidas grandes guant.idades de CH
4 

e de hidro

carbonetos de alto peso molecular, observações estas que sao 

confirmadas pelas distribuições mostradas nas Figuras 2.5 e 

2. 6. 

- 10 12 
NUMERO OE CARBONO 

Fi.guna 2. 5 - V-ill-f.,'t)_buJ.ção de phodu:to-6 da :uc'.açao F~ T pcuw rtm 

c.ata.t{.óadorc de 6t>'1.!tO 5 
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Pichler e seus colaboradores 9 analisaram em deta-

lhe os produtos da reação de síntese de Fischer-Tropscb, nas 

frações de produt"os de cadeia de quatro a dezessete átomos de 

carbono para catalisadores de ferro e cobalto. A Tabela 2.9 

mostra alguns dos resulta dos obtidos pelos aut.ores. 

De acordo com as observações anteriores, os pro-

dutos do catalisador de cobalto são mais paraf.Ínj"cos que os de 

ferro. Observa-se ainda que o tipo do reator e a ternperat.1..:..ra 

de operação têm uma influência considerável sobre a distri-

buição dos produtos para o caso do ferro. 

Por out.ro lado, os cata.lísadores de rutênio pro-

duzem grandes quantidades de ceras pa.rafÍn.icas, de alto peso 

rnolecular, como mostra a Figura 2. 7 

Estudos recent.es23 mostram gue o catalisador Ru/ 

Al
2
o

3 
reduzido, quando operado a baixas temperaturas 

e a pressões de cerca 10 atrn, para um gás de slntese com uma 

razão H2 /CO de 3 : 1, produz primarj_arnente ex- olef_inas e para-



Ta beta Z. 9 Vú.tJL-i.bu.éç)io dai; 

6 fL!l.Jto e c.. o baR. . .to 
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f----+--------

50 

pJtoduia.6 pa.tul caialihada1Le..6 de 

e di6 e.Jt-e.>-1 . .te.-6 .tipo-6 de Jt.ea:tofl..e-b 
9

• 

~ Processos l 
[ Cotolisador de I Sasol.' ,::~~-~:-r~:sol Syn1h~ 

de co1>alto463K, de leHIO f•"o. Coto);sodor de I 

0.1 MPa. Cotolisodor da ferro. 593 K. 1 

hrro. 4.9::01(, 2.2MPa 
2.7MPa 

Oldi..a~ IH codt~io reto 

[;arofm~~ cndeia romiticaáo 

i 
i 

4 

16 
" " 

7 

Obs. a) A quant.idadàe dos compostos está expressa em % em 

peso. 
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finas normais, com relativamente poucos compostos oxigenados, 

dos quais o mais significativo é o metanol. 

190"C.2000ATU) 

F/gu4a 2.7 -O Ru tem um cumpohtamento especiaL quanto a di6-

:t_nj_ buJção do.t. pJt.odu:to.s 5 

Outras observações genéri.cas sobre a distribuição 

dos produtos da síntesE': de F ischer- Tropsch podem ser assim 

formuladas: 

o aumento da idade do cata:-isador e da tempera-

tura de reação conduz normalmente a formação de 

hidrocarbonetos de mais baixo peso molecular e 

a uma fração mais elevada do hidrocarbonct.os ra_-

'f·' d' 2,9 rrtJ_ J.ca os ; 

o aumento da per-centagem de CO e/ou a redução 

da percentagem de H2 no gás de síntese. conduz, 

normalmente a uma percentagem mais elevada de 

olefinas nos produtos da reação; 

o aument~o do peso molecular dos produtos da rca-

ção ê normalrnent.e acompanhada por uma redução 
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da percentagem de olefinas presentes nos produ

tos da síntese. 

Estas observações e numerosas outras de diversos 

autores mostram que, norma.1mente, existe uma clara interrela

çao entre a natureza e percentagem dos diversos componentes 

dos produtos da síntese de F'ischer- Tropsch. Assim, a altera

çao da seletividade em relação a uma dada espécie com um nu

mero de carbono particular é, normalmente, acompanhada por al

teracões da sf~letividade de todas as outras espécies. 

Out"ra observação interessante, vá_Llda para diver-

sos catalisadores de ferro, cobalto ou rutênio, é a de qu(.; 

frequentemente a seJet.ividade para as espéc5es com dois áto

mos de carbono e menor do que a seletividade para espécies com 

um ou três átomos de carbono, como o mostram, por exemplo, as 

Figuras 2.5 e 2.6. Vários mecanismos propostos para a reaçao 

da síntese de Fischer- Tropsch assumem que o crescimento da 

cadeia dos hidrocarbonetos ocorre através de um processo por 

etapas, havendo a cada etapa adição de uma entidade de ca.rbo

no ã molécula do htdrocarboneto em crescimento. Admitindo uma 

pTobabJ..li.dade constante de crescimento da cadeia, a discrc-

pância observada na seletividade para as espécies com dois 

át.omos de carbono nao deveria ocorrer: ou a seletividade :real 

para as espécies com dois átomos de carbono e menor ào que a 

esperada, ou a seletividade para as espécies com um átomo de 

carbono é maior do que a prevista. 

Estas observações sao confirmadas pelos resulta

dos da Tabela 2.10, que resumem diversos estudos conduz_idos 

pela Sasol 9 . Na rea1_idade., estas discrepâncias podem ser, pe-
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Tabela 2.10 - Compa~ac5o ent~e ~ele~ividade~ keai6 e calcula

da~ paha di6ehente~ tipo~ de catali~adoheh 9 

--
Cat-alisador 

----~ 
Fe Fe T?e Co Co Hu 

! 
Ru 

c1 2.7 12.11 11.0110.21 50 1521 12011.31 8.412.21 3.712.01 14.811.71 

c2 3.6 (3.61 108(13.91 1 7 (291 2.1 ( 2.31 1.9(3.71 1.213.41 3.513.01 
-

c 3 
4.6 ( 4.61 143114.31 12 (121 3.013.01 4.714.7) 4.414.41 .:H:H3.8J 

c 4 5.215.21 12.511281 6 I 5 I 3.813.61 4.0 ( 5.3) 3.8 (5.0} 2.8(4.41 

Obs.: a) Os numeras ·entre parênteses representam valores cal-

culados da sc-;letividade, expressa em % de átomos de 

carbono. 

b) As seletividades apontadas incluem hidrocarbonetos e 

produ·tos oxigenados. 

lo menos parcialmente explicadas a partir da ol;servação de que 

o etileno pode ser facilmente incorporado nas cadeias dos hi-

drocarbonetos gerados na síntese de Fischer- Tropsch, o que 

sugere a hipótese de que a probabilidade de ·dcscnvolvimc!lto 

da cadeia para espêcies contendo dois átomos de carbono seja 

maior do que a de outras espécies. 

Estes e outros aspectos relevantes do problema da 

distribuição dos produtos da slntese de F':Lscher- Tropsch se-

rão discutidos mais detalhadamente nos it~Cns seguintes. 
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Basicament.e dois modelos podem ser v.isualizados 

para a distribuição dos produtos da síntese de Fischer- Tropsch, 

na ausência de reações secundárias: 

Desenvolvimento da cadeia através da reaçao la-

teral entre os blocos formados na superfície do 

catalisadori 

Desenvolvimento da cadeia através da inserção 

etapa por etapa de um bloco formado por etapa. 

A reação da .sintese de Ftscher- Tropsch pode ser 

considerada como um tipo especial de po1imerização diferindo 

dos outros ·tipos pelo fato de que o monomero tem que ser pro-

duzido loca.lmente pelo CO e H2 na superfície do catalisador. 

Em 1939, Craxford e Rideal 3 propuseram o conceito 

da interação lateral, assumindo que a superfície carbetada e 

pr.imeiro hidrogenada a espécies CH 2 , as quais interagerr, mu-

tua.mente para formar uma molécula grande~ (CH
2

) , 
n na super-

ficie do cata.lisador. A quebra desta molécula resultaria em 

bidrocarbone·tos gasosos. Contudo, como Storch 1 obserVOli em sua 

revisão, é muito díficil explicar com base neste modelo que 

sornente uma fração relativamente pequena de hidrocarbonetos 

ram:i.f:i_cados seja produzido na 5Íntese, na presença dos cata

lisadores de ferro e de cobalto. Storch e colaboradores 3 ob-

serva:ram que a taxa de h idrogenôl i se dos hidrocarbone·tos é r e-

duzida pelo monóxido de carbono e que as curvas de distribui-

ção dos pro:.::btos da síntese de Fischer- Tropsch e "h i.drocracking" 

dJ.ferem s ignif icati vament:e. 
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O modelo da inserção etapa por etapa para o de-

senvolvimento da cadeia de hidrocarbonetos foi introduzido, 

em 1946, por Herington 3 . Este modelo assume a presença de doi.s 

tipos de espécies na superfície do catalisador: cadeias Y
11 

e 

moni5meros inseríveis X. O mesmo autor também observou que a 

probabilidade de àesenvolvimento da cadeia de hidrocarbonetos, 

usando cobalt.o corno catalisador, não muda muito com o compri-

mento da cadeia. 

Anderson 9 invest:l.gou os espectros dos produtos de 

diferentes catalisadores, operando em reatores de leito fi-

xo, e observou que a probabilidade de desenvolvimento da ca-

deia de hidrocarbonetos se manteve constani:e para uma faixa 

razoavelmente grande de moléculas de vários pesos molecula-

res. 

Weitkamp 9 analisou os dados obtidos na reaçao de 

~síntese de Fischer- Tropsch, usando catalisadores de ferro em 

reatores de leito fluídizador de maneira similar, e concluiu 

que a probabilidade de desenvolvimento da cadeia de hidrocar-

bonetos variou segundo a relação; 

( 2. 1 I 

onde, o. ê a probabilidade de desenvolvimento da cadeia e, n e 

o numero de átomos àe carbono na molêcula. 

Se a probabilidade de desenvolvimento da cadeia é 

const.ante, o seu valor pode ser calculado através da razao 

molar de dois produtos formados durante a sín·tese 9 , segundo a 

relação: 

,!, ::; rh o.(n-x} 
~'n "'x · ' ( 2. 2 I 
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hidrocarbonetos ondef cjln e <flx sao os numeras de moles dos 

contendo n e x átomos de carbono respectivamente. 

Baseados nest:as observações, Biloen e Sachtler 3 

aplicaram os conceitos da química moderna ao modelo proposto 

, t 3 por Herlng on adicionando duas hipóteses básicas, a saber: 

a cadeia e as esp&cies inseriveis estão ligadas 

em um mesmo ât.omo à e metal; 

a propagação da cadeia e um ato de inserção eis, 

onde a caàeia Yn forma u.ma ligação com as espe-

c.-tes inseriveis Xr enquanto que a ligação 

ginal entre os átomos do metal adsorvente e 

e quebrada, 

y X 
n 
'-,, / 

M 

A primeira destas suposições aplica-se para 

ori-

y 
n 

a 

maioria, se não para todas as reaçoes, onde as ligações sao 

formad2:; entre duas partes adsorvidas. Supõe~se ainda que, ou 

a espécie resultante Yn- X é idêntica a Yn ~. 1 , que seria um 

homólogo quimico de Yn' diferindo somente no comprimento da 

cadeia, ou que uma ou rnais transformaç6es químJ.cas acontecem 

para converter Yn- X em Yn + 
1

. t es::-:;encia , contudo, que nao 

ocorra nenhuma inserção antes que Yn- X se tenha transformado 

em Y 
1 

• 
n + 

Partindo de uma cadeia Y1 , as cadeias Y 
n podem 

ser formadas por (n- 1) etapas sucessivas de i.nserção; os in-

termed_i_ários podem, em princípio, ser àesorvidos na e·tapa. de 

tenninaç0o, ou pela adição de átomos de hidrogênio ou pela 
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abstração do hldrogênio 6. Deste modo, o processo pode ser 

representado pelo seguinte esquema; 

p 
n 

( 2. 3) 

onde 1 P1 , P 2 , P3 , ... , Pn seriam os produtos da reaçao. Neste 

esquema Y
0 

representa o precursor gf?rado na reação do monóxi-

do de carbono e ll_idrogênio adsorv_idos, e Y
1

, Y
2

, ••• 1 y 
n 

sao 

os lntermediár.ios adsorvidos que conduzem ã formação de hi-

drocarbonetos. 

A probabiJ.idade de algum intermediário da cadeia 

se propagar em vez de terminar é definida pela razão das ta

xas3: 

Kp 

K + Kt p 

I 2. 4) 

onde, Kp e a constante da taxa da reaçao transformando Yn em 

v , e Kt e a constante da taxa de conversão de Yn ern pn 
~n + 1 

Como as reações de propagação e terminação afetam 

somente o átomo de carbono terminal da cadeia, e plausíve1 

admitir que a seja independente de n, exceto para cadeias mui-

to curt"as. Consequentemente, no estado estacionário ter-se-á: 

c 
n + 1 

onde, Cn + 1 e Cn representam a concentração molar dos produ-

tDs n + 1 e n respectivamente. 

É fácil mostrar (vide Anexo 1}, que a relação 

(2.5)conduz a uma distribuição dos produtos da síntese do ti_-
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n- 1 
X =a 

n 

n-1 
G "'na n 
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(1-a), ( 2. 6) 

( 2. 7) 

onde, X11 representa a fraçào molar do produto cuja cade.ia re

sulta da inserção de (n- 1) monõmeros e G representa a fra
n 

ção mássica do produto cuja cadeia resulta da inserção de (n-1) 

monomeros. 

A equaçao {2.7) foi desenvolvida. em 1935 por 

3 24 Schulz , e em 1936 por Flory , em trabalhos sobre a polime-

rização não relacionados com a síntese de Fischer- Tropsch, e 

é conhecida por equação de Schulz- Flory. 

2 Para valores de a próximos de 1 o termo {1 - cd /r.J. 

pode ser aproximado por ln 2a, e a equaçao (2.7) toma a forma: 

n 2 
Gn "" n a {lna) 1 

proposta por Schulz - Flory. De (2. 7) obtém-se: 

log Gn = n loga + cte~ 
n 

( 2 • 8) 

A V<llidade da distribuição de Schulz - Flory pode 

ser testada, como mostra a equação (2.8), representando gra-

ficamente log (Gn/n) versus n; a teoria prediz que se obtenha 

uma reta, de coeficiente angular igual a loga. 

A suposição mai.s simples que pode ser feita para 

o desenvolvimento da cadeia do tipo dado pelo esquema ( 2. 3) 

e a de que as espé<:ies Y1 e X contêm apenas um átomo de car-

3 25 bano ' . Neste caso especial, o número de inserções que le-

vam a um produto com p átomos de carbono e dado por n ""p - 1. 

Uma reta será obtida traçando um gráfico do logaritmo da fra-
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çao mássica ou molar versus n. 

Estudos 3 , 15 r23 com catalisadores de ferro, cobal-

to e rutênio most.ram que a distribuição dos produtos obtidos 

na reação da síntese de Fischer- Tropsch pode ser frequent.e-

mente representada pela equaçao de Schulz- Flory, em que n e 

0 numero de átomos de carbono da cade:La. 

As Figuras 2.8 e 2.9 mostram os gráficos de 

Schulz- Flo.ry para os produt.os da síntese de Fi.scher- Tropsch 

com catalisadores de ferro e cobaldo, respectivamente. Os pon-

tos medidos não desviam muito do gráfico linear predito pela 

equaçao. 

Gafner e colaboradores8 observaram ana log amen te 

que os produtos da síntese de Fischer- Tropsch, usando a mag-

netit.:a reduzi. da corno catalisador 1 (temperatura de reação de 

:;70K; pressão de l bar e razão molar H
2

/CO de 3:1) se ajustam 

à distribuição Schulz- F.lory, como mostrado na Figura 2.10, em-

bora o ponto correspondente à espécie c
2 

se encontra nítida-

mente abaixo do valor predito pela distribuição. Simi.larmen-

' 26 ·te, Eonzel e Krens $ que estudaram a síntese de Fischer-'l'ro-

psch em cat.alisadores de ferro e óxiàos de ferro promovidos 

e nao promovi.dos com potássio, observaram que os produtos se 

ajustant em um grâfico da distribuição m,~ssica de acordo com a 

teor.ia de polimerização Schulz- Flory, com probabilidades 

desenvolvimento da cadeia de cerca 0,28 e 0,35 para o catali-

sador de ferro promovtdo e não promov_ido com potássio. 

Os resultados destes e de outros estudos :parecem 

confirmar que a. dtstribuição dos produlos da sintese de Fis-

cher- Tropsch obedece à eguaçao ( 2. 8) , e que portanto as se-
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guintes hipóteses básicas: 

Desenvolvimento da cadeia com inserção etapa 

por etapa; 

As espécies inseríveis contêm um átomo de car-

bono, 

permitem uma descrição satisfatória de algumas das reaçces bá-

sicas da síntese de Fischer- Tropsch. Esta conclusão e tam-

bém suportada pela observação de que, mesmo em condições in-

dustriais, a maioria dos hidrocarbonetos formados 

de hidrocarbonetos alifá-ticos não ramificados 3 . 

consistem 

Tal como para os hidrocarbonetos, existe também 

uma relação regular na dlstribuição dos álcoois produzidos na 

síntese de Fischer- Tropsch. As curvas de distribuição para os 

álcoois são similares às observadas para os hidrocarbonetos, 

substituindo nestas o comprimento da cadeia n por (n-1). Des-

te modo 1 por exemplo, se a espécie com três átomos de carbono 

for o hidrocarboneto mais abundante, o álcool mais abundante 

sera o c
2

H
5

oH. 

Como se viu, na maioria dos estudos 3 ' 8 ' 9 r 15 r 23 rela~ 

cionados com a distribuição dos produtos da síntese de Fis-

cher- Tropsch observa-se por um lado, que a produção de meta-

no excede a predita pela extrapolação da distribuição Schulz-

- Flory, definida a partir dos produtos mais pesados, e que 

de outro lado o ponto correspondente aos hidrocarbonetos com 

dois átomos de carbono se encontra abaixo da linha predita pe-

.la mesma di-stribuição. A primeira observação pode ser expli-

cada a partir da observação de que no mecanismo (2.3) existem 

duas espécíes monocarbônicas, Y e X, cada uma das quais pode 
l 
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ser hidrogenada formando metano. Com relação .a segunda obser-

vação, não existe razão para excluir a possibilidade de rea-

çoes paralelas, em que espécies com mais de um átomo de car-

bono podem ser inseridas no desenvolvimento da cadeia. vários 

autores mostram a possível inserção de olefinas no desenvol-

vimento da cadeia de hidrocarbonetos {ver item 2.3.6). 

27 
Satte.rfield e Huff , usando ferro fundido como 

catalisador, observaram que as espécies contendo um ou dois 

átomos de carbono se desviam da linha reta predita pelo mode-

lo Schulz- Flory se não for considerada a fração de compostos 

orgânicos oxi.genados na distribuição dos produtos; a quanti-

dade de CH4 parece ser mais alta enquanto que a quantidade das 

espécies contendo dois átomos de carbono parece ser mais bai-

xa. Contudo, se a fração de compostos oxigenados for incluída 

na distribuição dos produtos, os dados obtidos ajustam-se a 

lj.nha reta predita pelo modelo Schulz -Flory, como o mostram 

os resultados da Figura 2.11. 

A influência da temperatura na seletividade dos 

produtos e consistente para todos os catalisadores usados na 

sintese de Fischer ~ Tropsch: aumentando-se a temperatura de 

operaçao a seletiv1dade muda no sentido da formação de hidro-

carbonetos de peso molecular mais baixo, ao mesmo tempo que 

o conteúdo de álcoois nos produtos diminui. Assim, os catali-

sadores de níquel e rutênio produzem grandes quantidades de 

hidrocarbonetos de alto peso molecular quando usados em tem-
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peraturas de reaçao inferiores a 463 K, mas para temperat.u-

ras superiores a 573 K, o principal produto da reação é o me-

9 
tano . 

Atwood e Bennett 16 usando ferro como catalisador 

observaram que aumentando a temperatura de reação aumenta- se 

a formação de metano e diminui-se a formação de hidrocarbone-

tos de alto peso molecular. 

Os catalisadores de cobalto, operando a tempera-

turas entre 433 e 448 K, produzem grandes quantidades de ál-

coais {40% do produto líquido). Contudo, aumentando-se a tem-

perat_ura para 473 K produz-se uma Íração muito pequena de mo

léculas orgânicas oxigenadas (cerca de 1% do produto obtido) 9 . 
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{A fração molar dos compostos oxigenados está 

incluída nesta di:.>tribuição dos produtos) 

Similarmente para os catalisador:es de ferro fundido promovi-

dos com potássio, operando a temperaturas de reaçao próximas 

de 463 K1 são produzidas grandes quantidades de álcoois (30% 

dos produtos), enquanto que para temperaturas de 493 K somen-

te uma fração muito pequena destas rool6culas é produzida. 

O conteúdo em olefinas dos produtos é tambüm j,n-

17 fluenciado pela temperatura de reação. Jlladon e Taylor est.u-
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daram a influência da temperatura na olefinidade dos produtos, 

Os autores observaram que, aumentando a temperatura de reação, 

a razão molar etileno/etano decresce, enquanto que, a razao 

molar propileno/propano e buteno/butano permanece constante e 

independente da temperatura. A Figura 2.12 mostra a influên-

cia da temperatura na razão molar et.ileno/etano para o cata-

lísador de Fe-Cu precipitado e promovido com alcali envenena-

do e não envenenado com enxofre. 

szo 530 540 550 
TEMPERATURA , I( 

Figu~a 2.12 - In6tu~ncia da tempehatu~a na ~azao malan etilc-

17 te.rw J etanc 

(Os pontos sôlidos são para o catalisador sul-

fe·tado e os pontos abertos são para o catalisa-

dor nâo sulfetado) 

Similarmente, Anderson 9 , usando cobalto como c a-

t:alisador, observou que a percentagem de olefinas nas várias 

frações do produto permanece constant.e ou decresce com o au-
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mente da temperatura de reaçao. 

Outros estudos 16, 20 conduzem as mesmas conclusões, 

ou seja; aumentando a temperatura de reaçao, a seletividade 

ao CH4 aumenta enquanto a olefinidade dos produtos, a seleti

vidade aos álcoois e ácidos e o peso molecular médio dos pro-

dutos sintéticos decrescem. As Tabelas 2.11 e 2.12 mostram a 

influência da temperatura na seletividade do catalisa.dor de 

ferro precipitado, operando em reatores de leito fixo e leito 

fluidizado respectivamente. 

O grau de ramificação da cadeia e o cont.eúdo em 

aromáticos nos produtos da reação de síntese sao igualment.e 

influenciados pela temperatura de reaçao. Pichler e seus co

laboraàores9 observaram que para o catalisador de ferro, ope-

rando a temperatura próxlma de 593 K, o grau de ramificação 

da cadeia aumenta com o aumento do número de átomos de carbo-

no. Contudo, para baixas temperaturas de síntese, próximas de 

493 K, existe pouca rnudança no grau de ramificação da cadeia 

(Tabela 2.9). 

9 Le Roux e Dry mostram que o grau de ramificação 

da cadeia dêcresce com o aumento do número de átomos de car-

bono, para temperaturas prÓximas de 498 K. Contudo, aument.an-

do-se a temperat.ura de reação o grau de ramificação da cadeia 

t.ambérn aumenta. As ramificações são grupos metil e estão E~s-

tatisticamente distribuídas ao longo da cadeia de hidrocarbo-

netos. Para baixas temperaturas de reação, próximas de 490 K, 

nenhum aromático é produzido na reação. Contudo, aumentando-

se a temperatura a aromaticidade dos produtos t.ambérn aument.a 

{Tabela 2.12) 
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Tabela 2.11 ~ 1n6luênc.~a. da te.mpe.JtaiuJta na .oele.LLv..i..dade do ea~ 

tali~adoJt de. 6enJto, apenando em ne.atoJt de leito 

1 ' 9 
0 --{.XO 

Seletividade à cera du Olefinas na f r a--
Temperatura/R raa/% em átom.::>s de c~ çao diesel/% 

bono 
-

486 47 45 ---

500 34 39 
' 

510 24 33 --

'---
520 17 40 

Obs.: a) Cera dura é a fração, cujo ponto de ebultção e supe-

rior a 773 K. 

Tabe..Ca 2.12 - In5tu.ênc.ia da ~e.mpeJta-tuJta. na <&e.le.tividade. do c.a-

.tali~adon de 6enJto, apenando em Jtea.toJt de leite 

6~-uidüadc 9 

Seletividade (% em átomos de carbono) razao 

li T K C"! A-l.cool's Cetonas A'cl·dos C H /C l'- ("er-mm"sSa) ' '4 363o 0
"-

l------.-~~-.------,-----,-------~~~~--------

Produtos solúveis em agua molar Aromáticos 

L-~ª----f--'1"'0---+--"2_,_, 3'--+-~0L, 4'----t-"0_,_, =-3 ----+---'6'---+----'4'-----
1 603 14 2,3 0,8 0,4 10 8 

1 _6~2=3'--+--'1~7---~-1~6'--t-~1L,~1-~_o~,~z'----t---9~----r--l~----
__ 63J__ -=2.0:0 ___ ~_1~,-'1--t--J-'-3_--~-0~,~2'---+---8'---+---'1"-3 ___ _ 

643 23 O r 8 1 1 2 O r 1 6e_' -~1--~1'-'Sé- __ --j 

I__ 653:__ _ __t--"20é8 ____ L _ _1)2 __ _,__ 0, 8 ___ _ü:L,_.1 ___ _,_ __ 4~ __ L___-'C26~~-----
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2.3.4 - 1n6lu~nci~ da compo6iç~o do ga6 de 6Znte6e na 6eleti

vldade 

Em muitos processos é desejável a produção de hi-

drocarbonetos sintéticos com alto conteúdo de olefinas (mono-

olefinas). Estas aumentam o número de octana na gasolina e po-

dem ser usadas como matéria prima em outros processos, tais 

como reprodução de Óleos lubrificantes, gasolina polirnérica e 

oxo-sín·tese. 

O conteúdo de olefinas nos hidrocarbonetos sinté-

ticos aument.a com o aumento do conteúdo de CO no gás de sin-

·tese. O gás de síntese com razão molar H2 /CO de 2: 1, na pre

sença do catalisador de cobalto e à pressão de 7atm, produz 

gasolina sintética com 20% de olefinas, enquanto que para uma 

razão molar H2 /CO de 1,2:1 produz gasolina com 40% de olefi

nas. Aumentando-se ainda o conteúdo de CO no gas de síntese 

para uma razão molar H2;co de 1:2 a gasolina produzida apre-

2 senta um conteUdo de olefinas de 70% . Analogamente, Madon e 

17 Taylor observaram que aumentando a razao molar de H2/CO, a 

razao olefinas/parafinas diminue. A Figura 2.13 mostra a de-

pendência da produção de olefinas com a razão molar de H2 ;co 

no gas de síntese. 

9 Outros estudos , usando cobalto como catalisador, 

mostram que diminuindo a razão molar H2 /CO do gás de síntese 

o peso molecular médio dos produtos, bem como o conteúdo de 

álcoois e o.lefinas nos produtos aumentam. Testes da Ruchmmie, 

usando catalisador de Co-Ni-Th0 2-Mn-K1eselguhr 1 mostram que 

para razões molares n 2;co de 1:1 a seletividade ao CH 4 é me-
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nor e o conteúdo de olefinas no produto é maior do que para 

uma razão molar H2 1CO de 2:1. Similarmente, estudos da u.s. 

Bureau of Mines 9 mostram que aumentando a razão molar n 2 ;co 

de 1,36 para 2,91 a seletividade ao metano e compostos com 

dois átomos de carbono aumenta de 47 para 60%, ao mesmo tempo 

que o conteúdo de olefinas nos produtos diminue. 

Destes estudos, conclui-se claramente que, aumen-

tando a razão molar H2/co no gás de síntese, aumenta-se a pro

dução de hidrocarbonetos mais leves e com menor conteúdo de 

olefinas. 
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2.3.5 ~ Jnjluinoia da p4•••io na ••Letividade 

Vários est"udos 2' 9 , realizados com catalisadores 

de ferro e cabal to mos·tram que, aumentando a pressão de sín-

a seletividade dos produtos muda para produtos de peso 

molecular mais alto, com pouca mudança na sua olefi.nidade e 

um aumento no conteúdo de compostos orgânicos oxigenados. 

Já nos primeiros estudos da reação de síntese fei

tos por Fischer e Tropsch2 (1923), fora observado que diminu

indo a pressão de operaçao se favorec.ia a produção de hidro

carbonetos, diminuindo-se o conteúdo de compostos oxigenados 

nos produtos. Ftscher e colaboradores 1 observaram que pres

sões superiores a 1atrn favorecem a formação de compostos oxi-

genados e hidrocarbonetos de alto peso molecular, reduzindo-

se o rendimento em hidrocarbonetos líquidos. Para pressões ln

feriores à atmosférica são necessárias quantidades proporcio

nalmente maiores de catalisadores para uma igual conversao em 

hidrocarbonetos, embora o peso molecular médio e a composição 

quimica dos produtos não sejam afetados em relação a pressao 

normal. 

Fischer e Pichler 1 estudaram a influência da pres

sao no rendimento dos hidrocarbonetos e observaram que para 

pressoes superiores a atmosférica o rendimento em hidrocarbo

net.os aumenta com a pressao, embora para pressoes superiores 

à 15atm se observe um decréscimo do rendimento, como mostra a 

'J'abela 2.13. A rápida desativação do cataltsador para pres-

sões super.íores a 15atm é provavelmente devida à corrosão da 

superficie do catalisador provocada pela formação de carboni-
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los voláteis, a deposição de hidrocarbonetos de alto peso mo-

lecular e/ou à forte adsorção dos compostos orgânicos oxige-

nados, os quais sao produzidos em grandes quant.idades a pres

sões elevadas 1• 2 

pnodu-

to.s da .6ln.te..6e. paJta o c.atali..-Sadott de c_obalto-

- . . ' h 1 tO/LA... O -K-U!.-!; C.-t.gu 11. 

! Rendimentos. g./matro cúbico de gds de sfntese 

H õdrocarbonetos oleo Gasolina Hidrocarbonetos 

solidos e 'quidcs (ponto df;l ebulif~ (ponto de ebuli- 9USOSOS 

P. atm I Parafinas acima de 200"'C) cl:lo abaixo ,, 
deZOO"C) 

c, ' c, 

1.0 117 10 38 69 38 

Z5 !31 15 43 73 50 

5.0 150 60 5 1 39 33 

M.O 145 70 36 39 33 

s to 136 54 37 . 47 2 1 

151.0 104 27 34 43 3 1 

Fiscber e Pichler2 , usando cobalto-tório-Kiesel-

guhr como catalisador e pressoes entre 5-20atm (pressões me-

dias} observaram que o rendimento em parafinas sólidas, obti-

das com os produtos líquidos, aumenta em cerca de dez vezes por 

volume de gás de síntese com relação aos produtos obtidos qua~ 

do a síntese é realizada a pressão atmosférica, e que o ren-

dimento total de hidrocarbonetos acima de três átomos de car-

bono aumenta em cerca de 20%. Para ambos os sist.emas foram u-



72 

sadas as mesmas condições de operaçao. 

Os produtos obtidos na reação de síntese, quando 

esta e realizada à pressões médias, são mais saturados e têm 

peso molecular mais elevado do que os da síntese a pressao 

atmosférica. Consequentemente, os processos realizados a pres-

sões médias têm a vantagem de produzir parafinas e Óleo die-

sel e a desvantagem de não produzir gasolina primária como 

combustível, com relação aos processos realizados a pressão 

atmosférica. A Figura 2.14 mostra os rendimentos em parafi-

nas, Óleo diesel, gasolina e hidrocarbonetos gasosos em fun-

ção da pressão do gás de síntese. Observa-se pela Figura que 

o rendimento em parafinas sólidas apresenta um máximo para 

pressões entre 10-20atrn. A quantidade de gás e gasolina de-

cresce com o aumento da pressão. O rendimento em óleo diesel 

d - d - 2 apresenta pequenas mu anças com a variaçao a pressao . 

Em associação com seu trabalho de sintese,Fischer 

e Pichler 2 realizaram trabalhos de pesquisas também com cata-

lisadores de ferro. Os primeiros resultados positivos campa-

ráveis com os resultados obtidos corn os catalisadores de co-

balto foram atingidos quando o catalisador de ferro precipi-

tado foi usado à pressão atmosférica por várias semanas, e lo-

go apos usados em pressões a cerca de 15atm. O pré-tratamento 

inicial do catalisador à pressão atmosférica provou ser ne-

cessário para o seu uso a pressões mais elevadas. A combina-

ção do pré-tratamento, redução e carburação do catalisDdor, 

seguido pela síntese à altas pressões, aumenta o rendimento 

de hidrocarbonetos com mais de três átomos de carbono por mo-

lêcula. O tempo de vida do catalisador também aumenta com o 
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pré-tratamento. Quando o catalisador não reduzido é usado 1 -

mediatamente na síntese à pressões elevadas ele apresenta uma 

atividade mais reduzida do que o catalisador submetido ao pré-

tratamento. 

Os produtos da síntese de Fischer- Tropsch, usan-

do pressoes elevadas, acima de 100atm, e temperaturas tão bai-

xas quanto possível, sao parafinas puras com peso molecular e 

ponto de fusão muito elevados. O catalisador mais adequado p~ 

ra a síntese a pressões muito elevadas é, como se viu, o ru-

tênio; o níquel e o cobalto não devem ser usados, devido a 

formação de carbonilos voláteis, e o ferro nao tem atividade 

< - 1 - 2 suficiente para ser usado na Slntese a a tas pressoes 

17 Madon e Taylor observaram a influência da pres-

sao de síntese sobre a razao molar olefínas/parafinas. A Fi-

gura 2.15 mostra que um aumento na pressao causa um decrésci-

mo na razão molar olefínas/parafinas. Este decréscimo é mais 

acentuado para a razão molar etileno/etano. Deste estudo con-

cluiu-se que a hidrogenação das a-olefinas é mais eficiente 

quando a síntese se realiza a pressoes mais elevadas. Simi-

larmente, Hall9 , usando ferro como catalisador e operando em 

reatores de leito fixo e lei to fluidizado, observou que um au-

menta na pressão de 2,0 para 4,0MPa causa um decréscimo na o-

lefinidade dos produtos, um aumento no peso molecular médio 

dos produtos e um aumento na seletividade dos compostos oxi

genados. Contudo~ F r ü;droan e Schles inger 9 observaram que um 

aumento na pressão para pressões superiores a 10,3MPa causa 

um aumento no conteúdo de compostos oxigenados e muda a sele-

tividade para hidrocarbonetos de peso molecu1ar mais elevado, 



~ 

E 

' o 

70 

60 

00 

•e 

,o I 
--- ------=-------~~,, 

--;-~---- : 
---..:-:::.,-GAS f c 1 ~ C-41 -------- ---

zo • 
• 

10 

o, ~----·-;,~-.~-.::---:,:-:!6~7 ""!a:-;90;100;--~---.;;0;;--·----ta 60 &O 100 

ATMOSfERAS 

74 

FiguAa Z. 14 - P~oduta~ da ~znte~e de hidhoca~tboneto~ paha di-
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F).gu!ta 2. 15 - Dependência da. JLa.z.a.o mo.tcvt ole6ina.ó/pa/w{{_nah com a 

phH6iio (T,2400C, GHSV'<Z50 V!V/h, H 1 /CO~J,51
17 
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enquanto a olefinidade dos produtos líquidos nao e influen

ciada pelo aumento de pressao. Similarmente, Roelen 9 , usando 

catalisador de ferro precipitado, observou que aumentando a 

pressão de síntese a seletividade para as ceras aumenta, com 

pouca mudança na olefinidade dos produtos líquidos. 

A influência da pressão sobre a seletividade dos 

produtos não é provavelmente devida ao valor da pressão total 

em si, mas reflete a influência da pressão parcial de um ou 

vários dos produtos e/ou reagentes. 

Estudos com catalisadores de Ru suportados em a-

lumina, usando temperaturas entre 443 e 573 K, mostraram que 

a pressão parcial do CO era o parâmetro dominante no contra-

le da seletividade dos produtos. 

9 
M.E~Dry , usando ferro precipitado como cataltsa-

dor e baixas temperaturas de síntese, observou que a razao 

molar H2 /CO foi o parâmetro mais importante no controle da se

letividade dos produtos. Contudo, para o catalisador de ferro 

fundido, a pressão parcial do co2 pareceu controlar a seleti

vidade dos produtos. A influência da pressão total foi atri-

buída à pressão parcial do co 2 , a qual aumenta com o aumento 

da pressão total. Com efeito, estudos da hidrogenação do co2 , 

9 usando Ni 1 Fe, Co e Rh , most.ram que o metano e o principal 

produto formado, enquanto que nas mesmas condições de opera-

ção, a hidrogenação do CO produz grandes quantidades de hi-

drocarbonet.os líquidos. 

A seletiv.idade dos produtos da síntese de Fischer-

Tropsch, para os diferentes catalisadores, não é simplesmen-

te influenciada por um único fat.or tal como razão molar 11 2; 
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CO, mas sim pelas pressoes parciais reais do CO, H2 , C021 H2o 

ou alguma relação mais complexa dessas pressões parciais. 

Parece que quanto maior a proporção de sítios na 

superfície do catalisador cobertos com hidrogênio, maior será 

a probabilidade de terminação da cadeia. Opostamente, quan-to 

maior a proporção de entidade contendo carbono 1 maior sera a 

probabilidade de desenvolvimento da cadeia de hidrocarbonetos. 

Consequentemente 1 a razi"w entre o hidrogênio quirnisorvido c 

as en-tidades de carbono quimisorv.idas, de·terrninam a d.Lstri-

buição do número de carbono nos produtos. Assumindo que as 

quantidades relativas de hidrogênio e entidades de carbono ad-

sorv.idas, são proporcionais a pressão parcial do H2 e do (CO 

+ co 2 ) respectivamente, então, o fator que controla a seleti

vidade dos produtos pode ter a forma geral9 : 

( 2 • 9) 

Em estudos da Sasol 4
' 

9 
, usando ca·talisadores de 

ferro em reatores de leito fixo e temperaturas de 498 K, a se-

letividade foi corr.elacionada com a raziio PH /PCO' 
2 

enquanto 

que para o catalisador de ferro operando em reatores de leito 

fluidizado e temperahlras de 593 1·: 1 a seletividade foi corre-

lacianada com a razão 1/Pco . Ambas as razões são casos part! 
2 

cula.res da forma geral representada por (2.9) e, um dos 

fatores que podem influenciar no valor das constantes a,. b, c~ 

x, y e z e a temperatura da superfície do catalisador. As Ta-

belas 2~14 a 2.16 mostram a influência da pressao na seleti-

vidade dos produtos. Pelos dados das Tabelas observa-se que 

os fatores que influenciam a seletividade dos produtos são di-



Tabela 2.14 - In6luincia da phe~4~o na 4Znte4e de Fi!eheh- T4op4ch, na p~e6en~a do catali4ado4 

de. 1Í e.Jt.fto pne.-e.lp--<.;tado 
' 

opehando em Jte.atoJt de lei~o 6ixo e te.mpe.JtatuJta de 498K
9

• 
~ ~ 

Pressiio no entrada do reator/O,lMPo rozao Seletividade/% em atamos olefinidada modo de operoçào 
H1 /CO de C no óleo 

dieseli'?'o 

Totdl PC O, PH, PCO cera duro NAC ' Aeídos 
b 

7,8 o,os 4 . .34 z.ze 19 " 1 0D06 39 Pro'x1mll 11 diferencicll {alta vnllo 

14.7 0.15 8. ~ 4>1 19 " - 0.0 12 37 de olimenloÇ~o novtl, fHinhum 

A reeicJO, baixa "(. de convtnllo) 

16. l o. 18 10.08 5.30 Jg 34 13 0.014 40 

ZLS 0.2 l 1 t97 6.30 19 32 12 0.018 35 

1 !.4 0.66 5.91 2,35 2.5 18 3.1 0-2 1 15 
RedcJolroz~o d& alimentoeãc oo· 

8 27.6 1 . .3 9 14.07 5.97 2.4 18 3.8 0.55 17 v o: I, 26, eonVt~rsi:lo de Ht e CO:, 

60"/,. /com b0$6 no oi'mento~llo 

ll(W!l ), 

27.7 1.2 4 143 6.40 2.2 22 40 0.55 22 
c Redclo/rozlíc de o!imentoçllo noi'O: 

27.5 4.05 ,.. 6.10 2.1 23 4.0 0.62 25 l, I ; conversllo ds H211CO: 50"/e 

28 3.78 16.6 2.79 7.3 13 3.4 o 1 7 flecielo/rozao dt alimentoçd'o 

28 1-52 1., 3.63 3.7 22 2.6 0.2 14 nova a cerco de 2, olto1 nlvtil 

de eanl'trld'o, 

o " 2.00 12.1 5.58 2.2 " 2.1 0.3 27 

' 
2a 1 . .38 996 537 19 37 2.1 0.3 31 

28 1.52 w• 10.8 w 48 9.5 0.2 52 
~ -- ·- -----

Obs: a) Produtos não ácidos solúveis em agua. 

b) Produtos ácidos solúveis em água. 

c) o mesmo catalisador foi usado em todos os casos. " .._, 
di A velocidade linear do gás foi a mesma em todos os casos. 



Ta beta 2,15 - 1116fuê11e-La da p!te.<SóÕ.o n.a .õ:Zn:te..be. de. FL6c.hOt- T!top.6c.h, na pfte..&e.r1ça do c.at;ali.6ado!t 

de 6e.Ju~..o 6uf1dido, o peitando em ne.a.toft de. le.-Lto 6fu_.i.dizado e -te.mpe.!tccttur.a de. 5931< 9 . 

Pressão na enfroda do reator/O.lMPa razdo Seletividade/% em átomos da C razão Atividadeb 

Total PC02 PH, PHJl 
H~ /CO 

NAC e d ~ PCO CH< Addos c2 He: 

9. 4 1. 1 -0.9 o :t.e 6 0-04 4.3 26 1.4 0.20 0.2 4 48 

I A 
_g.,• \45 l 1 7 5,1 7 0.04 5.2 19 1.7 o.z 9 0.2'6 66 

14.5 l. 52 1. 3 l !1.66 0.04 5.3 l7 1.9 O.J 4 0.25 ao 
18.0 I 66 1. 5 a 7.31 0.04 s.a 15 2.3 o. 47 0.45 95 

21 5 2.00 L 9 3 9.6 6 0.04 59 11 3.5 o. a 1 Q.67 120 

10. a O, 6 5 1.0 2 4.2 7 0.04 4 2 lêU 2.0 Q.2 o.s 54 
20 .a 1.50 1. 9 5 e"' o. o 4 44 13.8 3 5 o 6 1. 2 106 

8 40.8 2, 6 2 358 14.22 0.04 4.0 10.5 4. 1 1.1 1.2 207 

60. a 3. 7 9 5. 2 6 2 ,4 6 0-04 4.7 68 6.8 1. 7 1.3 ' 315 

7 5.8 4 55 ti. 7 o 30.7 0.04 4.6 55 7. 1 1.9 o 9 375 

1.03 1.55 7.24 0.0 4 4.4 19 1.5 0.2 0.28 •• 
c 18.0 2.20 1. 3 1 7.45 o.o 4- 57 15 2.3 0-47 0.45 96 

3. I O 1. 3 l 7. 17 o. o 4 S.S 9 2. 6 0.63 0.34 ,. 
5. 10 1. 03 !.07 o. o 4 7.6 6 3-3 1.3 1.0 97 
o. 6 7 1.79 9.84 0.04 5.5 12 3.5 0.6 1.3 10 7 

o zo .a o. 92 1.6 o 9.62 0.72 53 12 3.2 o. 7 1.5 lOS 

T. ZO 1.83 lO. O 1.40 55 12 3.2 1.0 2.0 96 

'-- ···--~ ~ U~.?..~- ~ 1,8_~- 10,3 -~~9 ..... .. 3l·:_~ ... 11 s. 9 3.2 2.0 ...... 63 
-···-- ----

Obs: a} Os conjuntos A e C sáo para catalisadores de basicídade média e os conjun-

tos B e D são para catalisadores de basicidade alta. 

b) Moles de CO+ co2 convertidos por hora. 

c) Produtos não ácidos solúveis em água. 

d) Produtos ácidos solúveis em água. 

e) A velocidade linear do gás foi a mesma em todos os casos 

'-' 

'" 



Tabela 2.16 - In6lu~~cia da p~~6bao na at~vJdade do ca~ali~ado~ de 6e~~o
9

. 

Catalisador preclpítado, leito fixo, 496 K Catalisador fundido, leito fluldizado, fi03 K 

Vurid\,~f Prus\'!o parcial/ O, 1 MPo Pressllo Atfvldodt Preu~o parclol/0.1 MPo Pr11ss~o 

lotai/ total/ 

"' co co, H• O 0.1 MPo "' co CO, "'o 0.1 MPa 

12.2 5.7 0.2 o 20 97 1 2 1.7 lO o 
PHo 18 

15.2 5.& 0.2 o 23 109 10.1 1.6 0.8 o 

15.2 •• 0.2 o 23 109 11.6 1.5 o. 1 o 13. a 
PCO 1 l7' 3.0 o. 1 o 1!1.8 

15.7 a. o 0.2 o 26 134 l 1.9 4.6 o. 1 o 16.8 

14.3 6 4 1.2 o 21 71 7.2 1.7 LO o 

7.5 1.3 2.2 o 
PC02 16.0 

1 z. 8 6 1 4 1 o .21 72 7.2 1.3 3. 1 o 

8.1 10 5. 1 o 

• 4 4.3 o. 1 o 15 69 98 16 0.7 o 
PH20 96 1.8 0.9 0.1 20.8 

8.4 4. 1 o. 1 0.35 15 51 10-0 18 1. 2 14 

10.3 18 1.6 2.8 

5.9 2 4 ,0.7' o 11.4 44 4.3 1.0 0.9 o 10.8 

Preu~o 8.5 2 o 1.' o 20.8 
total 

l 4. 1 5.9 1.4 o 27. 6 114 14.2 3.6 2.8 o 40,8 

30.7 6.7 4 6 o 7!i.8 

Obs: a) Moles de H20 e co2 produzidos por hora. 

I ,, 
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ferentes para os reatores de leito fixo e de leito fluidizado. 

No caso do reator de leito fixo um aumento da pressão não tem 

nenhuma influência aparente na seletividade dos produtos {Ta-

bela 2.14 conjuntos A e B), um aumento da pressão parcial do 

co
2 

parece também nao exercer nenhuma influência na seletivi

dade dos produtos (Tabela 2.14 conjunto C). Contudo, observa-

se uma forte influência da razão molar H2 /CO na seletividade 

dos produtos {Tabela 2.14 conjunto D): diminuindo a razão mo-

lar H2 /co aumenta-se a seletividade a cera de alto peso mole

cular, ou seja, o espectro total dos produtos muda para pro-

dutos de peso molecular mais elevado. Para o catalisador fun-

dido, operando em reator de leito fluidizado, a seletividade 

ao CH
4 

é claramente influenciada pela pressão total. Um au-

2" 15 mento na pressão diminui a seletividade do CH4 (Tabela 

conjuntos A e B). Nestes dois conjuntos de resultados a razao 

molar H
2
;co aumenta linearmente, mas do mesmo modo, a seleti

vidade do CH4 decresce. Consequentemente, a razão molar n: 2 /CO 

parece não exercer neste caso uma grande influência no con-

trole da seletividade, o mesmo nao acontecendo com a pressao 

parcial do co2 , que parece ter uma grande influência na sele

t.ividade do metano (Tabela 2.15 conjunto C). Aumentando a 

pressão parcial do co 2 , a seletividade do metano decresce, a

pesar da razão molar H2 /CO aumentar. A influência da pressao 

total, consequenteroente, seria neste caso devtdo à ínfluên-

cia da pressão parcial do co2. 

Nas experiências que conduziram à obtenção dos da-

dos apresentado na Tabela 2.15, diferentes quantidades deva-

por de água foram deliberadamente adicionadas na corrente de 

UNI 
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gas de alimentação~ Apesar da grande mudança no valor da pres-

PH 0 , a seletividade do CH
4 

permanccet1. i-
2 

nalterada. Contudo, a água quimisorve mais fortemente do que 

o H2 , o CO ou o co 2 , diminuindo deste modo o número de sitias 

disponíveis para a reação, er consequentemente diminuindo a 

a·tividade do catalisador·, como mostrado na Tabela 2.16, mas 

não necessariamente muda a raúio de H2 e CO+ co2 quimisorvi

dos. Deste modo, a pressão parcial da água não tem influência 

na seletividade dos produtos. 

A probabilidade de um produto como, por exemplo 1 

hidrocarbonetos de alto peso molecular (ceras}, ser formado 

em uma parte do catalisador e subsequentemente craqueado em 

outra parte foi investigada por diversos pesquisadores. 

9 Craxford estudou o hidrocraquearnento das ceras, 

usando cobal-to como catalisador e diferentes condições de sín-

tese, e concluiu que a taxa de üidrocraqueamento e lenta na 

presença de monóxido de carbono. Dalla Betta9
1 também con-

cluiu que o CO quinüsorvülo inibe o J:üd:rocraqu.eamonto dos 

produtos. 

Forney e colaboradores9 , usando ferro como cata-

lisador, observaram a ocorrência do craqueamento do produt.o 

oleoso obtido na s1ntese de Fischer- Tropsch para tempera tu-

ras superiores a 573 K. Contudo, em estudos realizados pela 

Saso19 , usando ferx:o corno ca.talisador e temperaturas próximas 

de 608 K, o óleo leve formado como produto foi reciclado ao 
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reator por um longo período, usando uma razao de reciclo de 

2:1 (2 volumes de Óleo reciclado por volume de óleo produzi-

do), não tendo sido observada nenhuma perda líquida no óleo; 

a distribuição do ponto de ebulição do Óleo, sua olefinidade 

e o conteúdo de aromáticos permaneceram normais, nao havendo 

nenhuma indicação de que o óleo foi quimicamente alterado, mes-

mo em condições de alta conversão (próxima de 93%). 

Friedel e Anderson 25 , sugerem que as a- olefinas 

sao produtos primários na síntese de Fischer- Tropsch. Pichler 

l ' d 25 e co aoora ores , substanciam esta sugestão experimentalmen-

te, mostrando que as parafinas sao produtos secundários na 

slntese de Fischer- Tropsch formadas pelas olefinas pr.inárias. 

Pichler e colaboradores e Schulz e colaborado-

res 
25 usaram a- olefinas marcadas para investigar as reações 

secundárias. J>..s possíveis reações secundárias com as a-olefi-

nas sao: 

1) hidrogenação a n-parafinasi 

2) isomerizaçâo,· 

3) craqueamento e hiàrogenólise; 

4) inserção no desenvolvimento da cadeia; 

5) readsorção e iniciação de cadeias de hidrocar-

bonetos. 

As reações 1) e 2) sao predominantes. As reações 

4) sao provavelmente mais eficientes para c 2H4 e c 3H6 . Schulz 

e colaboradores descobriram que as reações 5) acontecem com 

ambos os ca·talisadores de F e e Co 1 concluindo que tais rea-

ções secundárias das olefinas representam um papel importante 

na síntese de Fischer- Tropsch. 
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Schulz e colaboradores 25 realizaram experimentos 

para determinar a importância das reações secundárias. Eles 

observaram que o propileno marcado com 
14 C quando adicionado 

ao gás de síntese na presença do catalisador de cobalto rea-

gia até 93% 1 sendo que 54% era hidrogenado e 33% participava 

no desenvolviment.o da cadeia. 

Novak e colaboradores 2 ~ também· observaram que as 

o:--olefinas são produtos primários na síntese de Fischer-Tropsch 

e podem readsorver na superfícle do catalisador, iniciando no 

vas cadeias de hidrocarbonetos. Dwyer e Somorjai15 , usando fer-

ro como catalisador, adicionaram etileno e propileno no gas 

de alimentação, tendo observado que as olefinas podem read-

sorver na superfície do catalisador e iniciar novas cadeias 

de hidrocarbonetos. Os autores observaram ainda que na pre-

sença do etileno a atividade na sintese de Fischer-Tropsch au-

9 menta. Analogamente, M.E.Dry observou que na presença do e-

tileno a atividade na síntese aumenta: a fração de hidrocar-

bonetos acima de cinco átomos de carbono aumenta quase line-

armente com a quantidade de etilGno no gás de síntese. 

A inserçã.o de olefinas foi também estudada na pre-

d - . 23 d . b sença de catalisadores e ruten10 , ten o Sldo o servado que 

com a adição de etileno ao gás de síntese a níveis similares 

aos obtidos pela reaçao de síntese não ocorre nenhuma incor-

poração no desenvolvimento da cadeia. Contudo, elevando o ní-

vel de adição do etileno ocorrem mudanças na dis·tribuição dos 

produtos: a formação de produtos com três e quatro átomos de 

carbono aumenta, enquanto que a formação de hidrocarbonet.os 

com cadeia acima de seis átomos de carbono é suprimida~ 
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Em 1 8 outros estudos ' , foi também observada a pro-

vável inserção e readsorção das a-olefinas, principalmente do 

etileno, com formação de hidrocarbonetos de alto peso molecu

lar. A grande probabilidade de inserção do etileno explicaria 

porque o ponto correspondente aos produtos com dois átomos 

de carbono na distribuição dos produtos da síntese de Fischer-

Tropsch se encontra geralmente abaixo da linha predita pela 

distribuição Schulz-Flory, corno foi mencionado no item 2.3.2. 

A inserção de a-olefinas de cadeia maior que a do 

etileno produz moléculas ramificadas. A quase exclusiva for-

mação de moléculas com cadeias retas na síntese de Fischer-

Tropsch mostra que este tipo de inserção nao e muito típico 

na catálise de Fischer-Tropsch3 

2.3.7 - A ~ln~ehe de hid4ocanbone~o6 e a neaçao de tnoea gaA~ 

A agua e um produto primário na maioria das rea-

çoes de sintese. A reação de troca gás-água pode ocorrer en-

tre a água formada pela reação de síntese e o co da corrente 

gasosa de alimentação, segundo a reação de equilíbrio: 

Esta reação muda o oxigênio da a2o para o co 2 e 

altera a razao de uso de H2 e co. 

Os catal.isadores de ferro mostram urna tendência 

em converter o oxigênio do co em co2 , enquanto que, em condi

ções similares, os catalisadores de cobalto e nlquel produzem 

Em qualquer caso, longos ·tempos de contato dos 
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produtos da reaçao com a superfície do catalisador aumentam a 

formação de co 2 , e curtos tempos de contato aumentam a forma

çao de H20. Estes resultados, confirmados por ~riências fei

tas com diversos catalisadores, apoiam a hipótese de que a 

água é um produto primário na síntese de Fischer- Tropsch, en-

quanto 

troca 

o co 2 é um 

- - 2 

produto secundário, formado pela reaçao de 

gas-agua . 

. . .k B 22 Asslm, DlJ e aan , estudaram a reaçao de Fis-

cher- Tropsch, usando catalisador de ferro reduzido à tempe-

ratura de 525 K e pressoes de 24 Pa e 9,2 KPa, tendo observa-

do no início da reaçao uma maior produção de 1120 do que de 

co
2

. Contudo, com o desenvolvimento da reaçao 1 a concentração 

de H2o começa a diminuir, enquanto que a do co2 aumenta, de

vido certamente ao maior tempo de contato no reator e à rea-

çâo de troca gás-água. 

17 Madon e Taylor , concluiram que a água e um pro-

duto primário da síntese de Fischer- Tropsch, tanto para oca-

talisador de cobalto como para o de ferro~ A razão pela qual 

o co
2 

é normalmente obtido com catalisadores de ferro foi a

tribulda ao fato que o catalisador, ou pelo menos parte dele, 

oferece uma superfície muito ativa- magnetita- para a reaçao 

de troca gás-água. Os autores também observaram que para tem-

peraturas inferiores ou iguais a 240°C a superfície do cata-

lisador apresenta quantidades significativas de Fe 3o 4 que fa

voreceria a formação de co 2 , enquanto que para temperaturas 

superiores a 240°C são formados carbetos de ferro, com dimi-

nuição da quantidade de Fe 3o 4 presente na superficie e canse

quente redução da formação de co 2 . De acordo com estas obser-
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vaçoes, Jacobs e Ollis
17 

analisaram o catalisador de ferro, 

usando difração de raio-X a temperaturas entre 2400-260oc. A 

2400C a fase predominante na superfície do catalisador era o 

Fe 3o 4 , não tendo sido observada a formação de carbetos de fer

ro, mas a 2600C a fase predominante correspondia ao carbeto 

de ferro. 

d 2, 201 23 f . • • Outros estu os , con lrmam que a agua e um 

produto primário na slntese de Fischer- Tropsch, para os ca-

talisadores de Fe, Co, Ni e Ru, e que a sua reação com o CO 

para formar co2 ocorre por um processo secundário~ 

Como se viu no item 2.3.2, existem fortes indica-

çoes de que a sintese de Fischer- Tropsch envolve um rnecanis-

mo de crescimento da cadeia passo a passo, e de que a distri-

buição dos produtos depende da probabilidade de crescimento da 

cadeia. Na prática obtém-se, normalmente, uma ampla distri-

buição de produtos. Para melhorar consideravelmente a seleti-

vidade de uma faixa estreita particular de produtos seria ne-

cessário mudar significativamente a probabilidade de desen-

volvimento da cadeia para os produtos abaixo e acima dessa 

faixa. Assim, por exemplo, para se obter preferencialmenre hi-

drocarbonetos compreendidos entre c3 e c 5 seria necessário u

ma elevada probabilidade de desenvolvimento da cadeia para as 

espécie c 1 e c 2 da superfície, enquanto que a probabilidade 

de desenvolvimento para as espécies c 5 e mais deveria ~ bai

xa o que, evidentemente, exigiria um catalisador preparado "sob 
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medida" 9 

Um dos tipos de produtos mais interessantes da 

síntese de Fischer- Tropsch são as olefinas de baixo peso mo-

lecular, e numerosas patentes têm sido requeridas com a pre-

tensão de se conseguirem elevadas seletividades desta classe 

9 de produtos 

Diversos investigadores propuseram um envenena-

mente seletivo dos catalisadores de Fischer- Tropsch. Assim, 

observou-se que os catalisadores de cobalto e ferro envenena-

dos com enxofre conduzem a um aumento da olefinidade dos pro

dutosr mas à custa de uma diminuição da atividade9 . Do mesmo 

modo, os halogêneos Cl e Br aumentam a olefinidade dos produ-

tos c
2 

a c
11 

para o catalisador de ferro fundido, mas provo-

cam uma redução concomitante da atividade9 . 

Um outro método para alterar a seletividade glo-

bal consiste em reciclar frações selecionadas dos produtos, 

de modo que elas possam se.r incorporadas no crescimento da ca-

deia. Como se viu, o etileno ê, em geral, facilmente incorpo-

rado nos produtos da slntese, tendendo a deslocar a seletivi-

dade no sentido de produtos de peso molecular mais elevado. 

Urna alternativa recente para alterar a seletivi-

dade dos produtos da síntese de Fischer- Tropsch consiste em 

usa:r: catalisadores bifuncionais, do tipo zeolito-metal ativo. 

29 Caesar e colaboradores , estudaram uma classe de catalisado-

res deste tipo, formados por uma combinação de um catalisador 

de Fischer- Tropsch convencional (ferro fundido promovido com 

potássio} com o zeolito ZSM-5. A Tabela 2.17 mostra uma com-

paração entre os proãutos obtidos com o catalisador misto Fe/ 
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ZSM-5 e os obtidos com o catalisador de ferro fundido conven-

cional. 

O catalisador Fe/ZSM-5 fornece essencialmente pro-

dutos líquidos do tipo gasolina, de elevada octanagem. Contu-

do, este tipo de catalísador é susceptível à deposição de c ar-

bono 1 com a necessidade de regeneração periódica. 

Tabe..ta 2. 17 - Compah.ação entJLe. o4 cata.l-t..oadoJte.J.:. de. D.e.tow 6t.LJ1-

dido e o cataliJ.:,adoA compo.oto Fe/ZSM-5 29 

(Distribuição do número de átomos de carbono em 

percentagem em peso do produto liquido) 

Ntmero de Catalisador de Catalisador composto 

ãtorros de ferro fundido ferro/ZSH-5 

carbono {leito fluidi- (leito fixo r 330°C) 

zado, 320CÇ) 

Experimento A Experimento B 

4 5,3 15 1 4 

5 12,7 14 1 4 

6 16,6 17 18 
" 

7 16,0 15 11 

8 14 , 1 14 16 

9 10,9 20 1 5 

1 o 6,9 4 9 

11 4,3 1 3 

12 3,3 -1 -2 

1 3 2,4 - -
-"-

14 1 ' 9 - -

15 1 '5 - -!-------
16 1 , 1 - ---" 
17 0,9 - -- -" 

>17 
c--" 2' 1 - -
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os promotores e suportes sao componentes essen-

ciais dos catalisadores à base de ferro. As bases fortes de 

metais do grupo I, especialmente K20, são promotores funda-

mentais; elas influenciam na atividade e seletividade do ca-

talisador. 

Uma das principais razoes em se usar os promoto-

res de potássio nos catalisadores de Fischer- Tropsch é para 

aumentar a produção de hidrocarbonetos de cadeias mais longas, 

favorecendo, desta forma, o rendimento de hidrocarbonetos lí-

quidos e, consequentemente, a produção de gasolina. O catali-

sador à base de ferro promovido com potássio e o mais apro

priado para a produção de gasolina
30 

Os catalisadores de cobalto e rutênio nao sao 

muito sensíveis à presença de promotores~ Em catalisadores de 

cobalto, operando a pressao atmosférica, a promoção com tório 

e álcali aumenta a produção de cera. Contudo, quando a pres-

são é elevada para 1,5 MPa ou mais, estes promotores têm pou-
Q 

ca influência". 

Os suportes sao incorporados principalmente para 

aumentar e estabilizar a área superficial ativa do metal e, 

dest.e modo, assegurar uma alta atividade. Dentre os princi-

pais suportes usados nos catalisadores de F ischer - Tropsch e E. 

centram-se os óxidos de zinco, dolomita, Kieselguhr, 

MgO, sÍ.l ica e al um in a,, como já mencionado no i tem 2. 2 ~ 2. 

Os álcalis formam facilmente compostos guí.micos 

com alguns dos suportes usados, tais como sllica ou alumina. 
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Estes suportes, além de estabilizar a área superficial ativa 

do metal, também influenciam na basicidade do catalisador. Por 

outro lado, como se viu, a basicidade do catalisador tem uma 

influência direta na seletividade dos produtos, ou seja, au-

mentando a basicidade do catalisador a seletividade muda para 

produtos de peso molecular mais alto, ao mesmo tempo que pro-

dutos mais olefínicos e mais ácidos são prOduzidos. Consequen-

temente, a escolha do suporte geralmente é determinada pela 

sua influência nos promotores alcalinos. Nos catalisadores a 

base de ferro o uso de grandes quantidades de Kieselguhr nao 

é recomendável, pois este reage com o álcali, tornando-o me-

nos eficiente e diminuindo, deste modo, a atividade e seleti-

vidade do catalísador em produzir hidrocarbonetos de peso mo-

lecular elevado. O Kieselguhr é sobretudo usado para preparar 

catalisadores de Ni e Co ativos, cuja seletividade não é in-

fluenciada pela adição de álcali. Por sua vez, a sílica reage 

com os álcalis para formar silicatos menos básicos, ínfluen-

ciando deste modo o desempenho do catalisador. Em geral, para 

0 mesmo conteúdo em K2o, os promotores texturais mais ácidos, 

como o Tio 2 e Al2o3 levam a catalisadores de menor basicidade 

do que o MgO. Em catalisadores de cobalto-Kieselguhr a promo-

ção com cr2o 3 e Al 2o 3 reduz a atividade, enquanto o MgO, MnO 

ou ZnO têm pouca influência. A Tabela 2.18 mostra alguns dos 

resultados obtidos pela Sasol sobre a influência de diferen-

tes suportes no desempenho de catalisadores de ferro precipi-

9 tados . Num conjunto de experimentos, o suporte de sÍlica foi 

substituído por outros materiais e num outro conjunto uma va-

riedade de compostos foram adicionadamente incorporados no ca-
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Tabela 2.18 - In6luineia de di6enen~eA Aupoh~eA Aobhe o de

A envolvimento de eataliAadaheA de 6ehho pheci

pi.tado2 

Suporte/ A ti vi- Seleti-

Catalisador g(100gFe)-1 KP ela de vidade 

a cera 

Fe-Cu-Si0 2 24 10 45 34 

Fe-Cu não suportado o 0,6 34 25 

Fe-Cu-Cr 2o
3 

24 2,0 31 30 

Fe-Cu-MgO 32 3,6 16 13 
" 

Fe-Cu-MgO 68 3,2 28 10 

Fe-Cu-Al 2o 3 23 3,0 35 10 

Fe-Cu-Al 2o 3 
100 12 18 34 

Fe-Cu-ZnO 30 2 40 12 

Fe-Cu-Si02-CaO 10 C aO 10 38 31 

Fe-Cu-Siü2-cr2o 3 10 cr2o 3 10 42 30 

Fe-Cu-Sio2-Kieselguhr 20 Kieselgcihr 1 o 31 29 

Fe-Cu-Si0 2-Al 2o 3 10 Al 2o3 10 41 25 

Fe-Cu-Siü 2-v2o5 10 vzos 10 41 31 

Fe-Cu-Si02-Th02 10 Th0 2 1 o 47 31 

Pe-Cu-Sio 2-Mg0 10 MgO 10 30 30 

Fe-Cu-Si02-Ti02 10 Tiü2 10 43 30 

talisador de Fe-Cu-Si02-K20. Quando se altera a formulação do 

catalisador é necessário t.ambém alterar o nível de promotor 

alcalino para se obter um desempenho õtimo do catalisador. 

Como pode ser visto pela Tabela~ o Siüz é o suporte que for-
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nece os melhores resultados, tanto na seletividade à cera como 

na atividade~ A incorporação de outros materiais em adição à 

quantidade normal de Si02 resulta em catalisadores de menor 

basicidade e/ou seletividade a ceras. 

Os promotores de potássio sao usualmente adicio

nados ao catalisador na forma de carbonatos, mas os hidróxi

dos, nitratos, baratos, fluoretosr oxalatoS, silicatos e per

manganatos de potássio apresentam resultados igualmente sa

tisfatórios. Os brometos, cloretos, sulfatos e sulfetos de po

tássio produzem catalisadores com baixa atividade9 . 

A promoção com K20 tem uma acentuada influência 

na seletividade dos produtos, deslocando o espectro destes pa

ra moléculas de cadeia mais longa. Quanto maior o nível de ál

cali, maior será a mudança, sem considerar se o catalisador é 

suportado ou não. A Tabela 2.19 mostra a influência do álcali 

em um catalisador de ferro. A atividade catalítica, por sua 

vez 1 aumenta com a adição de álcali, atingindo um máximo, pa

ra posteriormente decrescer novamente 9 • 

A influência do conteúdo de K20 no desempenho do 

catalisador nem sempre e consistente, e depende do tipo de ca

talisador e das condições sob as quais ele está sendo testad~ 

como mostram as Tabelas 2~19 e 2.20. Como pode ser visto pela 

Tabela 2. 20, quando o catalisador fundido ê usado a baixas tem

peraturas, próximas de 473 K, a atividade do catalisador e a 

seletividade aos álcoois decrescem com o aumento no conteúdo 

de K2o. Contudo, quando o catalisador é empregado a altas tenl

peraturas, próximas de 603 Kr a atividade do catalísador pas

sa por um máximo com o aumento do conteúdo de K2o no catali-
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Tabela. 2.19 - 1n6tuê.nc.i.a do eon.te.údo de áiea.v: nob!Le, o de.6e_m_ 

penha de ea~ali~a.do!Le~ de 6enno p!Lecipitado~ 9 

Tipo de Nivel Razão Seletividade Alcooisb Acidos b Atividade 

catalizador de H2/CO à cera dura 
o 

K,O 

Fez 03 ,,. o L9 5 <' 26 

~uportada I. O 1.9 34 3 47 

1.6 1.9 41 8 50 

2.0 1.9 53 12 53 I 
! 

. 3.0 1.9 63 19 I 4" I 
FetOJ 5uportado 12 2.2 18 2.5 0.2 112 
em sílica 16 2.4 20 3.0 03 i 109 

2 1 2.3 30 3.4 0.3 i 85 

24 2.2 38 2.0 0.5 63 

32 2.4 44 2.0 0.7 75 

Obs: a) percentagem em peso de hidrocarbonetos com pon-

to de ebulição acima de 773K. 

b} Percentagem em peso. 

sador e post.eriormente diminui. para altos níveis de conver-

sao. (Tabela 2.21). A seletividade ao CH4 decresce progressi

vamente, enquanto que a seletividade aos álcoois e a olefini-

dade dos hidrocarbonetos aumentam. Consequentemente, dependen-

do das condições de operação a atividade do catalisador pode ou 

nao aumentar com o aumento do conteúdo em K2o. 

A influência do conteúdo de álcali na atividade 

catalÍtica não se limita ao catalisador de ferro. Para o cata-
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Tabela 2.20 - Veõempenho do eataliôado~ de óe~~o 6undido p~o

movido ope~ando em neaXon de leito 6ixo e tempe

natuna pnõxima de 473K 9 • 

. 

Conteúdo de K~O/ Atividade/ Seletividade ao 
Unidades rela iva Unidades relativa CH

3
oH6 

o 64 6,6 
--

0,4 60 4,8 

0,8 55 4' 9 

l,l 50 3,6 

2,6 29 2,7 

Obs: a) {Catalisador de ferro fundido promovido com 

quantidades fixas de Al2 0 3 e quantidades variá

veis de K2 0.) 

b) A seletividade é calculada com base na percen-

tagem de átomos de carbono. 

lisador de níquel promovido com sódio, a atividade aumenta pri-

meiro, para logo após decrescer com o aumento do conteúdo de 

9 
promotor 

Como mostra a Tabela 2.21, a influência do Na
2
o e 

menos pronunciada do que a do K2 0. O Na2 o influência a seleti

vidade, em comparação com catalisadores que nao contém álcali; 

contudo, um aumento do conteúdo em Na
2

0 parece nao ter nenhum 

efeito adicional na seletividade dos produtos. Por outro lado, 

os produtos do catalisador promovido com Na2 o são menos olefi

nicos do que os obtidos com o catalisador promovido com K o9 
2 

A Tabela 2.22 compara a influência do Sio
2 

em ca-
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Ta.be!a. 2. 21 - VeH.mpenho do ca.ta.LLóadoJt de 6eNw 6undLda p!ta-

mov..Ldo ope.Jtavtdo em Jte.,a...tah de. fe...L:to óiuidizado e 

~e.mpehatuJta~ phÕx..Lma~ de. 603K 9. 

' 
Afcoli Quantidade Atividade Seletivida3e Seletividade razão Selefi"c}Jade Taxo de 

de alcall/ Conversão ao CH4 ao ácidos d C:s Hs NAC deposição 
unidades r e- doCO+eq 

C, Ha 
. 

de carbo-
I ativas % no~ 

K, O o 63 41 0.05 o.z o . 3 2.8 
. 

1.7 5 90 20 0.2 3 1. 7 1.5 

2.1 90 15 0.3 5.7 2.6 1. 5 

2.65 92 13 0.5 7.6 3. 4 3.0 

3.4 94 12 0.7 11 3.8 4.5 

3.95 93 10 0.8 12 4.0 5.5 
. 

•s o o 63 4 1 0.05 0.2 0.3 

2.3 78 1 5 o. 15 1.8 2.7 

4.5 85 13 0.2 2.3 2.0 

6.8 84 1 4 0.2 2.0 2.5 

9. I 87 I 6 ' 0.2 L? 2.7 

Obs: a) {Catalisador de ferro fundido com quantidades 

e tipos de álcalis variáveis) . 

b) Os niveis de álcali são expressos em base molar 

c) NAC = produtos não ácidos (álcoois e cetonas) 

d) A seletividade é calculada coro base na percen-

tagem de átomos de carbono (% de átomos carbo-

no). 

e) Grama de carbono por lOOg de ferro por unidade 

de tempo. 
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--

Na
2
o 

K20 

movido~ eom Na 2o e 

lei-to Qluidiza.do e_ 
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c.om K20, ope,Jtando e.m nea.tonde 
9 

tempo~atu~a do 593K • 

Siü 2/razão Conversão Seletividade -razao 
molar de CO + C0 2/ ~o CH4/% em C3H6 
álcali % a tomos de 

carbono~ C3H8 

0,6 86 13 2,8 

2,1 83 13 2,4 

4,2 81 13 3,1 

0,8 85 lO 6,1 

4,2 78 27 0,9 

talisadores promovidos com Na2 o e com K2 D . 

Para os catalisadores promovidos com Na
2

0 1 a adi

ção de Si0 2 não tem influência na seletividade, enquanto que 

para o catalisador promovido com K2 0 a adição de Si0
2 

influên

cia a atividade e seletividade do catalisador. 

Sabe-se que os átomos de álcali adsorvidos nos me-

tais de transição existem no estado parcialmente iÔnico, doan-

do uma fração elevada de seus elétrons para a superfície roetá-

lica. Esta densidade adicional de elétrons nos átomos da su-

perficie do metal parece ser o fator de maior importância para 

explicar a influência dos álcalis na ligação quimisortiva das 

moléculas de co e N2 e a consequente promoção da atividade ca

talítica nas reações da sintese de Fischer- Tropsch, metana

çao, e sintese da amônia respectivamente. 31 , 32 A capacidade de 

alguns promotores de doar elétrons modificando as propriedades 
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quimisortivas dos metais de transição é denominada de efeito 

ligante. Este efeito ligante pode igualmente ser invocado para 

explicar a ação de átomos eletronegativos adsorvidos, corno o 

. - 32 enxofre, como venenos dos metais de trans1çao 

O aumento na densidade eletrônica nos catalisado-

res pela presença de promotores alcalinos fortalece a ligação 

carbono- metal, aumentando desse modo a adsorção do CO e au-

mentando, da mesma forma, o tempo de residência do intermediá-

rio formado pelo CO na superfície do catalisador. Por oubD la-

do, a mesma transferência de elétrons inibe a adsorção do H2 t 

uma vez que o hidrogênio atua como um doador de elétrons quan

do adsorvido na superficie do metal 9 , 30 • 

32 
Campbell e Goodmann observaram que o potássio 

aumenta igualmente a atividade do níquel e muda a seletividade 

dos produtos da síntese para hidrocarbonetos de peso molecular 

mais elevado. A taxa total de produção de hidrocarbonetos de 

peso molecular mais elevado é mais rápida na superfície do ní-

quel promovido com potássio do que no níquel nâo promovid~ pa

ra todas as temperaturas estudadas. Deste modo, o potássio po-

de ser considerado como um promotor geral na síntese de Fls-

cher - Tropsch. 

20 
Bell e Arakawa observaram para o catalisador de 

-ferro reduzido suportado em alumina que a razao molar olefi-

nas/parafinas é uma forte função da razao K/Fe, como mostra a 

Tabela 2.23~0bserva-se pela Tabela que para razões molares de 

K/Fe iguais a 0,065 são produzidas quantidades aproximadamente 

idênticas de olefinas e parafinas.Contudo, para razões mola-

res de K/Fe superiores a este valor, os produtos com numero 



Tabela 2.23 - Irt~lu~ncia da ~azao molah K/6e ~ob4e a atividade e 4eletlvLdade do eatalibadok
20

. 

' 

Oistribui~õo dO$ produ tos , em percentagem mo! ar 

K/ Fe co 
C<lnY.' ""/e 

c, q c; c• 
' c; c: c-• c; c; MtOH E'IOH c,• 

o. o o o 20.1 57.6 0.9 l 6. 1 15 1 1.3 0.3 58 0.2 2.4 0.4 o. 1 ' J, -'4 

0.022 20.4 59.0 1.0 17. 4 1.6 10.2 04 5.2 0.4 2.2 0.3 o. 1 2.2 

' 
0.065 18.0 49.2 8.3 9.3 14.3 2. 1 4.0 3.9 12 2. 7 o. 2 o 4 4.4 

0.200 '·' 32.4 20.3 o. a zo.a 0.3 lO. 6 0.6 5.0 0.4 0.4 16 7. 1 

0-400 14 22 . .5 29.3 rra,os 1 a.s Tf1l'M 11.7 TrO!iO! 0.3 Traços Tr.aços Trc,ot 12. 6 

- - I 3 I Obs: a) Condiçoes da reaçao: T = 533K; H
2 

CO = 3; GHSV = 6000 em (CNPT h.g). 

"' '" 
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-de átomos de carbono superiores a dois sao quase exclusivamen-

te olefínicos. O aumento na razão molar olefínas/parafinas foi 

tabém atril:uido ã redução da car;acidade de hidrogenação do f erro na 

presença de potássio. A Tabela mostra que quando a razão molar 

K/Fe aumenta, a proporção de metano nos produtos decresce e a 

fração de hidrocarbonetos com dois ou mais átomos de carbono 

nos produtos aumenta. Nestes estudos observou-se ainda que a 

atividade do catalisador, definida como volume de H2 e CO con

vertido por massa ou volume de catalisador, passa por um máxi

mo, para razões molares K/Fe próximas de 5 x 10-3 ou 10-2 , e 

posteriormente decresce com mais aumento na razao molar K/Fe. 

A maioria dos est.udos com relação a influência dos 

promotores alcalinos, especialmente K
2

0, nos catalisadores usa

dos na síntese de Fischer- Tropsch, principalmente os catali-

sadores de ferro e óxido de ferro, conduz a conclusão que o 

potássio aumenta o calor de adsorção e a probabilidade de dis

sociação do CO (ver item 2.4.2) aumentando, desta forma, a ta

xa de deposição de carbono o que equivale a diminuir a energia 

de ativação para a adsorção dissociativa do CO na superflcie dos 

catalisadores. O potássio aumenta do mesmo modo a taxa de de-

senvolvimento da cadeia de hidrocarbonetos, o que corresponde 

a alterar a seletividade do catalisador promovido, dimi.nuindo 

a taxa de formação de metano e aumentado o conteúdo de olefi-

nas nos produtos da reação. 
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2.4 - Mecanüma dct S1n:teAe de FüchH- Tltapóch 

2.4.1 - Con..side.naç.Ôe..6 geJta1.ó 

Dada a diversidade dos produtos da reaçao de sin-

tese de Fischer- Tropsch e a complexidade associada a diversos 

aspectos da reação, tanto no que respeita à distribuição dos 

produtos como no que diz respeito à influência de vários fato-

res {condiçÕes operatórias, natureza do catalisador, etc) so-

bre o desenrolar da reação, é compreensível a dificuldade em 

formular um mecanismo geral, que possa explicar satisfatoria-

mente todos estes pontos, 

Os mecanismos propostos na literatura podem ser 

agrupadosr basicamente, em três categorias. Os da primeira ca-

tegoria assumem que as moléculas de CO quimisorvidas dissociam 

completamente em átomos de carbono e oxigénío 1 sendo os átomos 

de carbono individualmente hidrogenados para espécies CH , as 
X 

quais se ligam para formar os produtos da reação. A segunda 

categoria de mecanismos assume que as moléculas de CO quimi-

sorvidas nao dissociam 1 mas são diretamente hidrogenadas para 

espécies contendo oxigênio. O desenvolvimento da cadeia ocorre 

pela eliminação de u20 entre as espécies vizinhas. A terceira 

categoria, finalmente, assume a reaçao de inserção do CO: a mo-

lécula de CO não dissociada é inserida nas ligaçÕes M - H ou 

M - C, onde M representa um sítio na superfície do catalisador. 

Dos modelos pertencentes à primeira categoria o 

primeiro foi formulado por Fischer e Tropsch em 1926, e e co-

nhecido por Teoria do Carbeto. Os autores assumiram que o CO e 
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o metal reagem primeiro para formar um carbeto, e que o hidro-

gênio reage com o carbono carbídico para formar radicais CH
2

. 

Estes grupos metileno polímerizam para formar cadeias de hi-

2 
drocarbonetos saturados . 

A etapa básica deste mecanismo seria a dissociação 

do CO na superfície do metal, 

co~ c+ o 
I I 
M M 

seguida pela hidrogenação 

C + xH---------- CH + M, 
I I I "" 

M M M 

e polimerização das espécies CH formadas. 
X 

Em 1932, Fischer e Koch
2 

formularam o mecanismo 

da síntese como segue; O monóxido de carbono e o hllhúgênio -sao 

prfueiro adsorvidos na superfície do catalisador, sendo que o 

CO sofre quimisorção nos centros ativos, com rompimento da li-

gaçao C - O. O hidrogênio ou o CO em excesso no ferro, reagem 

com o oxigênio, para formar H
2

0 e co2 respectivamente. o car

bono, presente como carbeto, é transformado por ação do H2 em 

radicais CH~ CH2 e CH 31 os quais polimerizam em uma grande va

riedade de hidrocarbonetos. Quando o comprimento da cadeia au-

menta ocorre lentamente a deserção dos produtos da superfície 

do catalisador, aumentando o intervalo de tempo disponível pa-

ra que ocorra a hidrogenaçâo. Esta suposição explica facilmen-

te o constante de.créscimo na insaturação dos produtos com o au

mento do ponto de ebulição. Em determinadas condições, h.idro-
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carbonetos de alto peso molecular podem ser divididos em fra-

ções menores pelo 11oraeking 11
, estabelecendo um equilíbrio en-

tre a polimerização e o "cracking". 

Craxford e Rideal
9 

refinaram a teoria do Carbeto. Atra-

vés de estudos da conversáo orto-para do hidrogênio e usando 

várias condições de reação, os autores concluíram que nas con-

dições normais da síntese de Fischer- Tropsch somente hidrogê-

nio molecular é envolvido na síntese. O hidrogénio atêmiro es-

taria presente somente quando são produzidas grandes guantida-

desde CH
4

, ou seja, em condições fortemente hidrogenantes. :t; 

postulado que o CO adsorvido reage com o hidrogênio molecular, 

para formar átomos simples de carbono. Os átomos de carbono 

são convertidos para espécies CH2 , as quais se unem para for-

mar cadeias mais longas. As cadeias são craqueadas pelo hidro-

gênio para produzir uma grande variedade de hidrocarbonetos. 

Anderson
9 

avaliou a teoria do carbeto em profundi

dade e concluiu que ela não é satisfatória. A principal obje-

ção contra a teoria do carbeto é a de que ela nao prediz a for-

mação de compostos orgãnicos oxigenados, como por exemplo ál-

coois. Qualquer mecanismo proposto para a reação de Fischer -

Tropsch deve ter em consideraç.i~io o fato de que altas seletivi-

dades para moléculas oxigenadas sáo facilmente obtidas com os 

catalisadores normais da síntese, quando se alteram adequada-

mente as condiçües de reaçao. 

Elvins e Nash
9 

foram os primeiros pesquisadores a 

postular a existência de espécie.s oxigenadas na superfície do 

catalisador. Posteriormente, Storch, Golumbic e Anderson
3

' 7 

apresentaram um esquema de reação que leva em consideração a 
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formação de moléculas oxigenadas. O CO e o H2 interageriam na 

superfície do catalisador para produzir uma espécie do tipo 

M-CH
2
0, e o desenvolvimento da cadeia ocorreria pela reação de 

condensação, na superfície~ destas espécies com outros comple-

xos CH
2

o ou com complexos de cadeia mais longa contendo oxigê

nior com a fórmula geral; 

De acordo com este tipo de mecanismo, o CO seria primeiro par-

cialmente hidrogenadc em espêcies tais como: 

H - C - OH 
I 

M 

cuja ligação co seria quebrada posteriormente com elllillWeção de 

H
2

0 (dehidrocondensação} 1 

Entre os mecanismos pertencentes à terceira cate

goria pode citar-se o proposto por Pichler e Schulz 7 . Os auto-

res sugerem um mecanismo no qual a síntese é iniciada pela in-

serção do co numa lígaçáo metal-hidrogênio, formando um com-

plexo M - cn
2

0 1 e propagada pela inserçáo do CO em uma ligação 

metal- alquilo, aumentando desse modo de um o número de átomos 

de carbono. A água seria subsequentemente eliminada, para pro-

duzir os grupos rnetileno e/ou metilo como intermediários pre-

dominantes na superfície do catalisador em vez de grupos con-

tendo oxigênio. Este mecanismo explica numerosas observações 

experimentais; contudo, o seu ponto de controvérsia é a etapa 

de iniciaçáo. 

Va,rl'os t b 1 h 6,18,19121 22,29,30,32-37 1 , ado ra a os rea ~z s nos 
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últimos anos1 indicam que nas temperaturas normais da síntese 

de Fischer - Tropsch ocorre adsorção dissociativa do CO nos ca-

talisadores de Ni 1 Co, Fe, Ru e Rh 1 mas que 1 simultaneamente 

quantidades relativamente grandes de CO quimisorvido não dis-

saciado estão presentes na superfície do catalisador. 

'Os vários tipos de mecanismos propostas na litera-

rua sao discutidos a seguir em mais detalhe. 

A adsorção do monóxido de carbono, um dos reagen-

tes básicos da síntese de Fischer- Tropsch, nos diferentes ti-

pos de catalisadores tem sido objeto de numerosos estudos. 

·- - 7 Em estudos com desorçao termica programada (TPD) , 

usando níquel e ligas de Ni - Cu como catalisadores, após re-

petidas adsorções e desorções do CO observou-se a formação de 

co
2

. Como somente co estava presente no sistema, concluiu-se 

naturalmente que o co2 só pode ter sido formado pela dissocia

ção do co. 

Kishi e Roberts 5 usaram espectroscopia de f o toe-

missão ultravioleta (UPS) e espectroscopia de fotoemissão de 

raio-X (XPS} para estudar a adsorção do CO em filmes de ferro. 

Os autores observaram que a dissociação de CO ocorre lentamen-

te a 295K, mas prossegue rapidamente a 623K. Noutros 
7 estudos 

observou-se igualmente que para temperaturas super.iores a 350 

oc, usando Ni como catalisador, a molécula de CO adsorve dis-

sociativamente em extensão detectável, enquanto que para tem-

peraturas inferiores à 350°C 1 a molécula de CO desloca o hi-
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drogênio da superficie do níquel quase que quantitativamente. 

Conclui-se que nos limites de temperaturas usados na síntese 

de Fischer - Tropsch e metana.ção a molécula de CO é sempre ad

sorvida e dissociada na superfície do metal. 

1 b 18 -Banze e cola oradores estudaram a adsorçao do 

CO em superfícies de ferro (110), usando UPS. Os autores ob-

servaram que para temperaturas próximas de 300K o CO adsorve rro-

lecularmente e posteriormente dissocia-se lentamente, enquanto 

que para temperaturas próximas de 385K ocorre somente a adsor-

çao dissociativa do co. Resultados similares foram obtidos com 

o ferro (100) e ferro (111); uma mistura de CO adsorvido mole-

cularmente e dissociado coexistem na superfície do metal a 300K 

mas; aumentando a t_empera·tura aumen·ta a dissociação do CO. 

Benziger e Madix 18 estuéla.ram a adsorção do CO no 

ferro (100), usando UPS, XPS, desorção com temperatura progra

mada ('l'PD), espectroscopia eletrônica Auger (AES) e difração 

eletrônica de baixa energia (LEED) como técnicas de análise de 

superfície. Os autores observaram que, para temperaturas pro-

ximws de 300K, uma mistura de CO adsorvido melecularmente e 

dissociativamente se encontra presente na superfície do ferro 

(lO O) 1 enquanto que para temperaturas próximas de 450K ou su-

periores somente o CO dissociado se encon·tra presente na super-

fície do catalizador. As Figuras 2~16 e 2.17 mostram os espec-

tros fotoeletrônicas "de raío-X para o C(ls) e O(ls) do CO ad-

sorvido no ferro (100). A curva, ~, da Figura 2.16, para o CO 

adsorvido a l50K, mostra um pico largo centralizado a 284,8 e V. 

A larqura do pico sugere que ele não é devido a uma espécie 

simples adsorvida na superfície do metal, mas uma combinação 
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de dois picos, representando dois picos de CO adsorvidos na 

superficie do ferro. Esta hipótese é suportada pelo espectro 

do O{ls) (Figura 2.17} onde dois picos são claramente discer-

níveis. Além do mais, as energias de ligação dos elétrons C (ls) 

e O{ls} são substancialmente maiores do que os respectivos va-

leres observados para a adsorção dissociativa do CO, onde a 

energia de ligação dos elétrons C(ls) é 282,2 eV e dos O(ls) 

é de 530 eV, observadas em superflcies carbetada e oxidada 

respectivamente. Com o aquecimento a 300K, a banda do espectro 

XPS do C{ls) mostra um decréscimo na magnitude, com o apareci-

menta de dois picos distintos, um a 284,3 eV característico do 

CO adsorvido molecularmente e outro a 282,4 eV característico 

do co dissociado. Ambos os picos C(ls) observados para a ad-

sorçao do co a 300K são mais estreitos do que o obtido na ad-

sorção a baixa temperatura o que suporta a hipótese de que ca-

da um deles corresponde a uma espécie simples adsorvida na su-

perficíe do metal {curva b). O espectro XPS do O(ls) a 300K 

mostra as mesmas caraterísticas que o espectro C(ls). Com o 

aquecimento a 450K, os espectros XPS mostram a conversao do CO 

molecular para o CO dissociado (curva c), acompanhada de de-

sorção do CO; ambos os espectros C(ls) e O(ls) mostram picos 

simples com as carateristicas do CO dissociado. Com o aqueci-

mento a 900K praticamente nenhum oxigênio ou carbono sáo detec-

tados na superficie do metal. 

- b 30 Broden e cola oradores estudaram a adsorçao do 

CO na superficie do ferro (llO)I usando UPS, XPS, AES e desor-

ção flash. Os autores observaram que o CO adsorve molecular-

mente na temperatura ambiente. Contudo, quando a temperatura é 
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elevada J?3ra 390K sanente a presença de CD dissociado é observada na su

p.=rf.icie do metal. A Figura 2.18 apresenta o espectro UPS obtido 

neste estudo, mostrando a influéncia do aquecimento na adsor-

ção do CO. Os picos A e B, observados na Figura sao identifi-

cados como sendo do CO adsorvido molecularmente no ferro(llú). 

O aumento da temperatura para 390K é suficiente para remover 

t.odos os traços de co adsorvido molecularmente e causar um no-

vo pico a 5,6 eV característico da emissão de elétrons 0(2p) e 

C{2p) formados pela dissociaçâo do CO. 

fe{liOl.Co ek~ o 

/,..___ ___ _, 
F•(IIO)~ Umpo 

<O 5 o 

E
0 

(eVl 

FJ..gu-ia 2.18 - E.bp(l"c.tJLo UPS, mo.bXJtando a in61'.uê:nc.i_a do aqueci-

mento pa!La o CO a.d.6o1Lv-i.do 30 , 

-1 
(Taxa de aque.c.ime.nt.o Z~ 7 Kó ) 

18 
Brundle empregou igualmente o método XPS para es-

tudar a adsorção do CO na superfície do ferro (100). O autor 

identificou pelo menos duas espécies adsorvidas na superfície 

do metal, o CO adsorvido molecularmente e o CO dissociado. o 

autor também observou que o CO dissociado e o adsorvido mole-
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cularmente coexistem na superfície do ferro (100) a temperatu-

ras próximas de 300K, enquanto que para temperaturas próximas 

de 400K somente o CO dissociado foi observado na superfície do 

metal. Brucker e Rhodirf8 , usando UPS 1 observaram a mesma de-

pendência da temperatura na dissociação do CO em catalisadores de 

ferro (100). Em estudos usando espectroscopia fotoeletrônica e 

18 
infra-vermelho , sobre a adsorçáo do CO em diversas faces do 

ferro e filmes policristalinos a mesma conclusão prevaleceu, a 

saber: 

- O CO adsorve molecularmente na superfície dos me-

tais a baixas temperaturas de adsorção; 

- A molécula de CO díssocía na superfície dos me-

tais para temperaturas entre 300 e 40DK. 

Outros estudos5' 6 ' 19
r
21 ' 22 '

34
' 38confirmaro a dissocia-

çao do CO na superfície dos catalisadores de níquel, cobalto, 

ferro, platina, ródio, paládio e rutênio e a sua dependência na 

t.emperatura. 

De todos estes trabalhos, e de outros aciUogos rea-

liz,ados a pro pó si to de síntese do metanol 1 por exemplo, con-

clui-se que para os metais existe uma correla9ào clara entre a 

sua posição na Tabela Periódica e sua aptidão em quiroisorver o 

co dissociativamente. A Tabela 2.24 39 mostra uma seçáo da Ta-

bela Periódica; os elementos do lado direito da linha de divi-

são traçada adsorvem o CO não dissociativamente e os do lado 

esquerdo adsorvem o CO dissociativamente. Com o aumento àa tem-

peratura a linha de divisão na Tabela Periódica move-se para a 

d ' 't 39 
~re1. a , como mostra a Tabela. Como se pode observar, os me-

tais que funcionam como catalisadores da síntese de Físcher-
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rrropsch encontram-se localizados do lado esquerdo da linha cor

respondente à temperatura de cerca (2000 a 3QOoc) , que é a fai-

xa de temperatura normal para a reaçáo. 

A geometria de superfície tem pouca influência na 

40 dissociação do CO . Contudo, para aqueles metais que se en-

Tabe.ta 2. 24 - A qu.-i..m-i..J.JofLç.âo do CO no L> me.ta-i.-5 de -t>'LctY!hi..ç.ão 39 

V/AV/JA 

C r Mn 

' ' 

VIII 18 

' 
Fe : Co 

' 
Ni l Cu 

-- ' 

Mo Te l Ru 
' -~ 

:J 
Rh : Pd Ag 

' ' 
W ! Re 

' 

Temperatura _j 
Ambienfe 

' ' Os 1 Ir 

~ 

L 
Pl Au 

T emperoturo da 
200-300°C 

síntese 

contram ao longo da linha de divisão na Tabela Periódica entre 

a adsorção dissociativa e molecular, a geometria de superfície 

pode influenciar a adsorção do CO na superfície do metal em urna 

ou outra direção particular, para uma dada temperatura, cau-

sando ou a adsorção dissociativa ou a molecular. Este parece 

ser o caso do tungsténio, onde a superfície {100) quimisorve o 

co dissociativamente e a superfície (110) quimisorve o CO pre-

dominantemente na forma molecular 4 ~ Contudo, Benziger e Ma-

díx18 observaram que o ferro (111) e o ferro p:>lícristalino pa-

recem dissociar mais CO do que o ferro {100) 1 indicando que a 
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dissociação do CO e sensível à estrutura da superfície do cata

lisador. 

A aptidão dos metais de transição, que se encon

tram a margem esquerda da linha de divisao na Tabela Periódi

ca1 em dissociar a molécula de CO pode ser explicada com base 

em suas eletronegativídades atôm.icas. A eletronegativi-

dade atÕmica dos metais de transição geralmente e me-

nor para os metais a esquerda da Tabela Periódica e 

como a quebra da ligaç~o da molécula de co é devido a 

transferência de carga do metal para a molécula do adsorbato 

a quimisorção dissociativa do CO ocorrerá mais facilmente para 

os metais que se encontram à esquerda da Tabela Periódica. 

2.4.3 - O~ mecanihmoh com diõôocia~~o do CO 

Como se viu anteriormente, o modelo proposto por 

Fischer e Tropsch tendo em consideração a dissociação do co -

A Teoria do Ca.rbeto- foi posteriormente descartado em favor dos 

conceitos da não dissociação do CO, Contudo, nos anos recentes 

ressurgiram novas e fortes evidências em favor da teoria ori

ginal da dissociação do CO na superfície do catalisador~ como 

foi visto no item 2.4.2. 

Araki 7 depositou 13c marcado na superfície do cata-

lisador de níquel através do 13co. Em seguida, a fase gasosa, 

foi evacuada e uma mtstura de foi intro-

duzida no recinto dando-se inicio à reação. Pela formação do 

13CH
4 

o autor concluiu que o CO é dissociado 1 e que o carbono 

adsorvido é um intermediário na reação de metanação. 
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9 
Sachtler e colaboradores estudaram analogamente 

a incorporaç~o do 13c marcado aos produtos da reação de Fis

cher - Tropsch, usando níquel como catalisador e temperatura de 

reação próxima de 443K, tendo observado que nao somente 

é formado durante a síntese, mas que muitas das moléculas de 

produtos com dois a quatro átomos de carbono continham ma.ís que 

um átomo de 1t marcado. Este resultado suporta o conceito de 

que o co é primeiro dissociado na superfície do catalísador, e 

posteriormente hidrogenado para grupos CHx' os quais se 

para formar hidrocarbonetos. A permuta entre o 12 CO (gâs) 

13cO(quimisorvido) bem como a permuta do oxigênio entre o 

{quimisorvido} e o 13c(superfície) foi também estudada na 

unem 

e o 

12ço 

au-

séncia do hidrogênio, partindo-se da hipótese de que, se a per-

muta do oxigênio ocorrer em um grau notável então quantidades 

· - · d 13co d · t t -aprec~ave1s e ever1am es ar presen es no gas efluente 

do reator. Observou-se que durante a reação de Fischer- Tropsch 

a quantidade de 
13

co presente no efluente era menor do que 3%, 

o que significaria portanto que a permuta do oxigénio ocorreu 

parcialmente, e que parte do 13co formado na superfície do ca-

talisador pode ter participado na reação em vez de desorver na 

fase gasosa. 

Wentrcek, Wood e Wise
3 

realizaram experimentos com 

catalisadores de níquel suportados em Al 2o 3 cobertos com cama

das de Cads e Cüadsr pulsando o CO na superfície do catali.sa-

dor, a temperaturas próximas de 250°C, tendo observado que_. par-

te do CO foi disproporcionado, através da -reaÇ'ao Boudouard 

formando Cads e co
2

, como comprovado pela presença de co2 no 

pulso de saída do reator. Controlando a quantidade de CO con-
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sumido e a quantidade de co2 produzida é possível quantificar 

a quantidade de CO ads e Cads coexistindo na superfície do ní-

quel, depois do pulso de co. O catalísador coberto com co ads 

e Cads foi submetido à pulsos de hídrogênio 1 observando-se que 

a quantidade de CH
4 

produzida correspondeu exatamente ã quan

tidade de Cads. Estas observaçêies sugerem fortemente que a 250 

oc, o hidrogênio puro é mais reativo para o Cads do que para o 

CO ads. Os mesmos autores concluem que a qrnilldsorção díssociati-

va do CO nas superfícies do níquel representa um mearrúffiro pos-

sível para a formação de um intermediário de carbono na super

fície do metal, na reação de metanaçáo. Rabo, Rísch e Pouts

ma3 estenderam estas medidas para os catalisadores de cobalto 

e rutênio, variando a temperatura de hidrogenação os seus re-

sultados demonstram claramente que à temperatura ambiente o 

Cads é muito mais reativo do que o CO ads, mas que para tempe-

raturas mais elevadas tanto o COads como o Cad sáo reativos. 

3 Araki e Ponec em estudos similares, com um fluxo 

continuo de CO/H
2 

em catalisadores de níquel, observaram que 

a produção de metano tem um período de indução que precede a 

evoluçâo do co
2

• Estas observações levaram os autores a sus

peitarem que o COads na superfície do catalisador se dissocia 

em Cads e Oads, onde o Cads é hidrogenado para CH4 e o Oads na 

presença de CO produz o co2 • Para comprovar suas idéias Araki 

e Ponec pré-cobrü-am o catalisador de ní_quel com 13c ads e 

puseram o catalisador a atmosfera de l2 C0/H2 , tendo 

que a evolução do 
,. 12 

precedeu a evoluçao do cH
4 

observado 

12 e co
2

, de 

onde se concluiu que o caminho da reaçào através do Cads é pre-

ferido. 
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Nw'na análise crítica alguns pontos deste trabalho 

merecem contudo atenção. Primeiro, os resultados foram obtidos 

13 usnndo uma alta pre-cobertura com Cads, ou seja, próxima a 

uma monocamada. Nestas circunstâncias a adsorção do 1 ~o é ini-

b.ida pela quase completa pré-cobertura da superficie do cata-

13 .. 13 
lisador com o Cads. A remoçao do Cads, sob a forma ele 

13cH
4

, p~-ecede a hidrogenaç&o catalitica do 
12co porque os 

tios livres do catalisador devem primeiro ser criados. Segun-

• sl-

do, Araki e Ponec usaram pressões muito baixas, de tal mXb que 

a possibilidade de que a reação do CO náo dissociado possa pre-

valecer a altas pressoes de operação não pode ser eliminada. 

Por outro lador os resultados de Araki e Ponec limitam-se -a 

reação de formação do metano, e não fornecem informações sobre 

a possivel participação do carbono carbeto na síntese; de hi-

drocarbonetos de peso molecular mais elevado. 

3 Estes argumentos induziram Biloen e colaboradores 

a repetir as experiências de Araki e Ponec, usando altas pres

sões de 12cO/H2 com catalisadores de Ni, Co e Ru suportados em 

SiD 2 ~ Os autores observaram que o metano presente nos produtos 

da reação continha quantidades significativas de 13cH4 , mas 

concluíram que o 13 Cads e o 12coads cineticamcnte equivalen-

t:es. sendo ambos convertidos num in-termediário comum, o qual reage 

com o hidrogênio para formur metano em uma etapa lenta. 
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Os autores observaram também que uma quantiàade sig-

nificativa dos hidrocartonetos de peso molecular mats elevado 

formados continha átomos de 
13 tendo concluido int.er-c, que o 

mediário CHx produz metano e participa no desenvolvimento da 

13 12 
cadeia de hidrocarbonetos 1 e que as espBcies Cads e Cüads 

apresentam reatividades equivalentes com relação ao desenvol-

viment.o da cadeia de hidrocarbonetos, 

1\ Figura 2.19, mostr<l um escp.l0'ma de reaçao no qual 

o co é prirneiro dissociado e posteriormente hídrogenado, de 

acordo com as seguintes etapas básicas. 

Etapa a. O monóxido de carbono -e completamente 

dissociado em átomos de ca-rbono e oxi-

gênlo, adsorvidos na superfície do ca-

talisador; 

- E"tapa b. O hidrogénio é quJmisorvido no es-tado 

molecular e são formaUas pequenas quan-

tidades de hidrogénio atômico; 

- Etapa. c. Os átomos de carbono são hídror_;enados a 

unidades CH2 . Contudo, algumas unidades 

CH e cn3 estão presentes na superfície 

do catalisador; 

- Etapa d. A propagação da cadeia ocorre pela con-
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F__.{_gu!La 2.19 - EJ.,quema da fLe.açao. O CO di.ó.óoc..{a c_omp.te.tame.nt:e na 

ad~ohçao. O A1mbolo} denota uma ligaçao de ohdern 
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.. ur e. n Ln..t a . 
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densação das unidades CH2 com as unida

des vizinhasí 

- Etapa e. A ramificação da cadeia ocorre ~la a di

ção das unidades CH
3 

à cadeia. Como é 

prevista uma pequena concentração de 

unidades CH
3

, o grau de ramificação se

rã baixai 

- Etapa f~ A terminação da cadeia de hidrocarbone-

tos ocorre pela desorçao dos produtos, 

a qual produz olefinas, ou pela hidro

genação das moléculas de produto, a qual 

produz parafinas. 

A fragilidade deste esquema de reaçao consiste, co-

mo se viu em não levar em consideração a produção de compostos 

orgânicos oxigenados, os quais são observados como produtos da 

reação de Fischer- Tropsch, tanto para os catalisadores de fer

ro corno para os catalisadores de cobalto, como já mencionadoan-

teriormente. 

2.4.4 - 04 mecarti4mo4 com hid~ogenação do CO 

Como já se viu, os produtos da síntese de Fischer -

Tropsch contêm normalmente espécies orgânicas oxigenadas, prin-

cipalmente álcoois. Em uma tentativa de apresentar um mecanis-

mo, no qual se leva em consideração a produção destas espécies, 

Storch, Golumbic e Anderson
3

' 
7 

sugeriram mo esquema de reaçao on-

de o monóxido de carbono não sofre dissociação na superficie 

do catalisador, sendo no entanto parcialmente hidrogenado para 
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espécies CH20. Segundo Anderson e colaboradores, as moléculas 

de CO e hidrcgênio interagem na superfície para produzir uma es-

pécie do tipo M - cn2 o adsorvida na superficie do metal, e o 

desenvolvimento da cadeia ocorre pela reaçáo de condensação, na 

superficier destas espécies com outros complexos -CH2 0 ou com 

complexos contendo oxigênio de cadeia mais longa, da forma ge-

ral, M - CH
2 

- {CH2 )x OH, A Figura 2.20, mostra o esquema de 

reaçao proposto por Anderson e colaboradores. De acordo comes-

te esquema, a ramificaçao da cadeia de hidrocarbonetos acon-

tece pela presença de hidrogênio atômico na superfície do ca-

talisador. 

9 Emmett e colaboradores estudaram a incorporação 

de uma série de álco:J-is, radioativamente ativados, na síntese 

de Fischer- Tropsch, tendo concluído que o etanol e o n- propa-

nol podem iniciar o desenvolvimento da cadeia desde que somen-

te um alcool seja incorporado por cadeia. A probabilidade de 

incorporação do metanol aumenta linearmente com o comprimento 

da cadeia de hidrocarbonetos. 

41 
Blyholder e Neff em estudos com espectroscopia in-

fra-vermelho, usando ferro suportado em sílica como catalisa-

dor e temperatura de reação de 180°C, observaram a presença de 

espécies tais como H CO na superfície do catalisador 1 tendo asx 

sumido que estas esp6cies eram de natureza alcóolica. Contudo, 

quando o níquel suportado em sílica foi usado como catalisador 

nâo foi observada nenhuma espécie fortemente quimisorvida do 

tipo - H2co na superfície do catalisador, mas apenas algumas 

espécies fracamente adsorvidas, as quais possuem ambos os gru-

pos OH e CH. 
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. b 5 d -Sastr~ e cola oradores estu aram a coadsorçao do 

CO e H
2 

na superfície do catalisador de Co - Th0
2 

- Kieselguhr, 

tendo observado a formaçào de um complexo na superfície do ca

talisador com a composiçáo estequiométrica correspondente a 

Similarmente, Kraerner e Menze1 5 e Vlasenko e colaborado-

usando respectivamente Ru e Ni como catalisadores, ob-

servaram a formação de um complexo na superfície do catalisa-

dor do tipo H 2 Co~ 

Kolbel e Hanus
7

, usando ferro como catalisador e 

temperatura prôxima à 433K, interromperam a corrente de ali-

mentação do gás de síntese enviando um pulso de CO puro. Este 

pulso força a deserção de uma variedade de espécies existentes 

na superfície do catalisador 1 as quais foram analisadas por 

espectroscopia de massaL tendo sido observada a existência de 

compostos do tipo H2co juntamente com outras espécies contendo 

oxigênio e hidrocarbonetos de baixo peso molecular. 

Embora estes e outros trabalhos evidenciem a exis-

tencia de um complexo do tipo H2CO na superfície do catalisa-

dor 1 apoi.ando desta forma o mecanismo proposto por Anderson, e 

embora este mecanismo leve em consideraç2io a formação de com-

postos orgânicos oxigenados e muitos outros aspectos da sínte-

se, existem fortes evidências experimentais de que, nas condi-

çôes normais à sfntese de Pischer- Tropsch, a adsorção do CO 

nos metais de transiçã:o é dissociativa~ como visto no item 

2.4.2, o que seria contrário a etapa de iniciaçâo proposta no 

mecanismo de Anderson e colaboradores. 
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O primeiro mecanismo a levar em consideração a in-

serção do monóxido de carbono foi proposto por Pichler e 

7 Schulz 1 que sugeriram que a síntese é iniciada pela inserção 

do CO em uma ligaçà:o metal-hidrogênio, formando um complexo 

M - CH
2

D1 e propagada pela inserção do CO -em uma ligação me

tal-alquilo, aumentando deste modo de um o número de átomos de 

carbono na cadeia de hidrocarbonetos. A água é subsequentemen-

te gerada para produzir grupos metileno e/ou metilo corno in-

termediários predominantes na superfície do catalisador, em 

vez de grupos contendo oxigênio, como se mostra na Figura 2.21. 

Este mecanismo explica a formação de compostos orgânicos oxi-

genados. Contudo, o seu ponto de controvérsia é a etapa de ini-

ciação, pois como descrito no item 2.4.2, nas temperaturas nor-

mais da síntese de Físcher- Tropsch a adsorção do CO nos cata-

lisadores de Fe, Ni, Co, Ru e Rh é dissociativa. 

Considerando a possibilidade da formação de com-

postos oxigenados como produtos da síntese de Fischer - Tropsch 

e as evidências experLmentais em 

superficie dos metais, Matsumoto 

favor da dissociação do CO na 

9 e Bennett sugeriram um es-

quema de reação, no qual a metanaçao ocorre pela dissocia;:ão do 

co e o desenvolvimento da cadeia de hidrocarbonetos pela in-

serçao do co. 

7 Ponec por sua vez sugeriu que os compostos oxi-

genados podem ser formados por mecanimos paralelos aos da for-

mação dos hidrocarbonetos, ocorrendo nos componentes óxidos do 

catalisador, atendendo a que, como visto no item 2.2.6, nas 
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condições normais â síntese de Fischer- Tropsch, o catalisa

dor de ferro é normalmente convertido em uma mistura de óxi-

dos, carbetos e ferro metálico, e propos o seguinte mecanismo 

para a reação: O CO dissocia e é parcialmente hidrogenado pa

ra espécies CH . Os grupos CH desenvolvem-se em aiDElilli mais 
X X 

longas pelas repetidas inserções do CO náo dissociado e hi-

drogenólise parcial para espécies C H . Depois ou durante a rn rn 
inserção do CO o oxigênio pode ser novamente separado do gru-

po _;CO. O desenvolvimento da cadeia ê terminado por hidro-

genação. 

~foi visto no item 2.2.7-C, o enxofre desativa 

o catalisador usado na sintese de Fischer - Tropsch, ao mesmo 

tempo em que aumenta a seletividade da formação de hidrocar-

bonetos de peso molecular mais elevado. Segundo o mecanismo 

proposto por Ponec, a influência do enxofre seria explicada da 

seguinte forma; O enxofre é adsorvido no sítio ativo do cata-

lisador inibindo a dissociaçao do CO. Como o CO dissociado e 

náo dissociado são necessários na síntese de Fischer-Tropsch, 

pode-se deste modo obter um rendimento ótimo em hidrocarbone-

tos de alto peso molecular quando se tém um conteúdo ótimo de 

enxofre na superfície do catalisador. 

De maneira análoga, se se remove rapidamente o CO 

da mistura reacional a formação de metano continua e torna-se 

rápida na ausência do CO, porque o hidrogênio ê mais facil-

mente adsorvido na superfície do metal. Contudo, a prcxlução de 

hidrocarbonetos de peso.molecular mais elevado paraquase lme

diatamente7, indicando que a presença de CO ê essencial para 

o desenvolvimento da cadeia de hidrocarbonetos, como prevê o 
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mecanismo proposto por Ponec~ 

O mecanismo proposto por Ponec explica rm.rl.tos dos 

aspectos observados na sintese de Fischer - Tropsch. Contudo, 

como se viu 1 altos rendimentos em meta.nol são obti'dos como produ-

to da síntese, com catalisadores de ferro a baixas ternperatu-

rasou com catalísadores parcialmente envenenados. Como o me-

tanol é um composto com um átomo de carbono, obviamente ele 

não pode ser fo.rmado pela inserção do CO em um radical alqui-

lo, e portanto a sua presença nos produtos apeia o conceito de 

que complexos do tipo CH
2

0 podem estar presentes na superfície 

do catalisador além das espécies CH . 
X 

Em uma tentativa de apresentar um esquema geral mi-

ficado levando 
9 

em consideração a produçào do metanol, M.E.Dry 

propõs o esquema de reação formado pelas segulntes etapas bá-

sicas (Figura 2.22}; 

- Etapa a. o monóxido de carbono é quimisorvido; 

- Etapa b~ O monóxido de carbono e ativado.; 

Neste estado os átomos de carbono e oxi-

gênio são livreri.ente asscx:;iados uns cem os ou-

tros, bem cano can 1os sítios do catalisador; 

- Etapa c. O complexo ativo pode dissociar-se em 

ãtomos de carbono e oxigênio; os átomos 

de carbono ou sao hidrogenados para es-

pécies CH
2 

ou migram para formar agre

gados de carbono; 

-Etapa d. Alternativamente 1 o complexo ativo C -0 

pode ser hidrogenado para formar o com-

plexo CH
2

o ativado, (A), o qual p:xle ser 
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hidrogenado com formação de CH30H ou de 

CH
2 

e H2 0. Consequentemente as espécies 

CH
2 

podem ser formadas por dois 

nhos claramente relacionados. 

carni-

O desenvolvimento da cadeia de hídrocarbJnetos ocor-

re pela reação de inserçáo do complexo ativado c - O nas ca

deias dos hidrocarbonetos seguida pela hidrogenação. 

A termínaçáo da cadeia ocorre pela desorção ou hi

drogenaçáo do complexo (B} 1 na superflcie. A força da ligação 

entre os átomos de carbono e oxigênio neste complexo de·termi

na em que extensao são formados os hidrocarbonetos ou os com

postos oxigenados. Esta força da ligação depende das condições 

experimentais, tais como tipo de catalisador e do promotor. 

Com relação a etapa de terminação, a deserção do 

complexo (B} produz aldeidos enquanto que a hidrogenação deste 

complexo produz álcoois. A terminação da cadeia pela adição de 

átomos de oxigênio, os quais estão presentes na superficie do 

catalisador, resulta na formação de ácidos. 

Este mecanismo explica o aumento na seletividade dos 

álcoois observado quando se aumenta a pressão parcial do H2 por 

elevaçáo da pressâo total( pois segundo este mecanismo os ál

coois são formados pela hidrogenação do complexo (B}, na su

perficie do catalisador. 

A presença de grupos CH 2 na superfície do catali

sador foi inicialmente postulada por Fischer e Tropsch e tam

bém por Craxford e Rídeal, como se viu anteriormente, quando 

estes mesmos autores propuseram o mecanismo do carbeto para a 

reação de síntese. 
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A primeira evidência experimental na r:ossível par-

ticipação dos grupos CH2 na catálise da síntese de Fischer -

Tropsch foi apresentada em 1940 por Eidus e Zelinski3 ,que adi-

cionaram benzeno ao gás de síntese e identificaram tolueno nos 

produtos da reação. Como o tolueno não é normalmente observado 

nos produtos da reação, os autores conclUíram que o tolueno e 

formado pela reação de hldrocondensação do benzeno com os gru

pos CH2 ou CH3 existentes na superfície do catalisador. Os ca

talísadores usados neste trabalho foram o CO - Ni e Fe - Cu. 

38 Kocsís e colaboradores adicionaram etileno e pro-

pileno no gás de sintese. Os autores observaram que a presença 

do etileno aumenta consideravelmente a quantidade d~ propileno 

nos produtos da reaçao, e que a adiçáo de propileno na alimen-

tação durante a síntese aumenta a formação de buteno e butano. 

Os mesmos autores observaram ainda que, aumentando a concen-

tração das alefinas adicionadas~ aumenta-se também a concen-

tração de propileno, buteno e butano na corrente dos produtosy 

tendo concluído que os grupos metileno, CH2 ou CH31 se encon

tram presentes na superficie do catalisador durante a reaçáo 

de síntese. 

O mecanismo de inserção das espécies CH
2

, favore

cido através de evidências experimentais anteriormente relata-

das, pode ser visualizado como uma migração eis, onde o grupo 

alquilo forma uma ligaçã:o com o grupo carbidico, sendo que es-

tes dois grupos se encontram ligados a um mesmo átomo de me-

tal. 
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O papel predominante do intermediário carbeto no 

desenvolvimento da cadeia não impede contudo o papel dos in-

termediários oxigenados, como por exemplo precursor do carbe-

to. 

Cüads + Y Hads ~ CH Oads -~ CH ads + H
2

0 
y X 

Consequentemente, Biloen e Sachtler3 assumem que 

os álcoois e hidrocarbonetos têm um precursor comum, onde uma 

molécula oxigenada é originada quando o CO não dissociado ou 

um grupo oximetileno é inserido na cadeia. A inserção deste 

grupo pode ocorrer ou no mesmo sitio onde ocorre a inserção 

das espécies CH
2 

ou em sities diferentes, como por exemplo 

fragmentos Óxidos, formando as moléculas orgânicas oxigenadas. 

Brady e Pettit 
34 

fornecem evidências experimen-

tais suportando o mecanismo proposto por Bíloen e colaborado-

res. Os autores observaram que um espectro de produtos seme-

lbante aos obtidos pela hidrogenação do CO pode ser obtido com 

a passagem de diazometano e hidrogênio na superfície dos cata-

lisadores de Ni, Fe, Co e Ru suportados. Para explicar os re-

sultados obtidos os autores propÕem que o díazometano decompõe-

-se formando grupos metileno na superfície do metal, os quais 

reagem com o hidrogênio formando os grupos metílo. A formação 

de metano e hidrocarbonetos de peso molecular mais elevado e 

descrita por estes autores como ocorrendo segundo o mecanismo 
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proposto por Biloen e Sachtler. 

K 11 B 1123,37 d e ner e e por sua vez concor am que o me-

canism proposto por Biloen e Sachtler pode ser usado para in-

t~etar a cinética observada para a sintese dÜ metano e sin-

tese de hidrocarbonetos de peso molecular mais elevado incluin-

do olefinas e parafinas. 
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3 - DESENVOLVIMENTO DA INSTALAÇÃO CINÉTICA 
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3. 1 - I n:tJwduçiia 

O estudo das reaçoes cataliticas tem sido frequen

temente desencorajado pelo elevado número de dificuldades ex-

perimentais a ele associadas. 

A precisão nas medidas e a facilidade de operaçao 

que devem ser obtidas em uma instalação experimental mantive-

ram-se por muito tempo inconsistentes 1 tendo, de muitas for-

mas influenciado negativamente as pesquisas cataliticas. Por 

um lado, as idéias novas devem ser submetidas a testes experi-

mentais explora·tórios e discriminatórios, exigindo rapidez e 

facilidade na manipulação dos equipamentos que compõem a ins

talação experimental. Por outro lado, a avaliação final de ca-

talisadores exige o seu teste em condiçóes reprodutlveis, Com 

resultados precisos e de boa qualidade, o que impÕe restriçÕes 

42 
severas ao tipo e modo de operação dos equipamentos usados . 

Aparelhos inc8modos e técnicas imprecisas desenco-

rajam o pesquisador q testar essas novas idéias, ou impedem-no 

de obter resultados confiáveis para a comparação e uso de ca-

talisadores. 

Nos últimos anos, contudo, novas técnicas e equi-

pamentos foram desenvolvidos, os quais podem ser aplicados co-

mo um meio de reduzir o esforço envolvido na obtenção de dados 

precisos para sistemas catalíticos~ A partir das primeiras des-

cobertas sobre os fenôme.nos catalitícos, pesquisadores tem IIDS-

trado ingenuidade em planejar processos e equipamentos úteis 

que compÕem as instalações experimentais para observar tais 

fenômenos~ Tai.s esforços têm sido consideravelmente facilita-
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dos pelo desenvolvimento recente de aparelhos tais corno medi-

dores de vazão continua, amestradores automáticos e outros dis-

positivos de controle, medida e análise necessários para a 

montagem de uma instalação experimental. 

W. Keíth e Ha11
43 

descrevem em vários artigos uma 

técnica microcatalítica, na qual um pulso de reagente passa 

através do reator acoplado diretamente a um crornatõgrafo em-

pregado com um dispositivo amestrador intermitente. Similar-

. 8 9 16 19 27 44 mente, mu~tos outros estudos ' 1 1 1 
' empregam técnicas 

de microreator com vazão contínua de gases, onde os produtos 

da reação são analisados semi continuamente em um cromatógra-

fo, equipado com válvula de amostragem. Tais técnicas foram 

aplicadas ao estudo da cinética das reações, e da atividade e 

comportamento, assim como a comparação entre catalisadores e 

análise dos produtos (rendimento e seletividade) da reação. 

Harrison e colaboradores43 desenvolveram um siste-

ma automático com microreator para estudo de reações catalíti-

casr o qual em vários aspectos serviu de base para o desenvol-

vlmento da instalação experimental usada neste trabalho. 

A instalação experimental aqui proposta foi desen-

volvida visando conseguir-se flexibilidade na variaçãodas con-

dições experimentais, dependendo do tipo de teste a realizar e 

do espectro de produtos a obter, bem como facilidade para a co

leta rápida e precisa de dados para o estudo da cinética da 

reação, do comportamento e atividade do catalisador, e para a 

-comparaçao entre catalisadores. 
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A Figura 3~1 apresenta um esquema da instalação 

experimental montada para a coleta de dados círiéticos da rea

çao de Síntese de Fischer- Tropsch~ Conforme se vê pela figu-

ra, a instalação de bancada construída compoe-se basicamente 

de um sistema para controlar e medir a vazão dos gases,um pre-

-aquecedor do ar para o banho termostático do reator, um mi-

croreator com controle de temperatura, um condensador para a 

coleta dos produtos condensáveis e um sistema de análise dos 

produtos~ 

O gás de síntese para o reator, uma mistura de mo-

nóxido de carbono e hidrogênio, provém de um cilindro comer-

cial. 

Do cilindro a mistura reagente percorre uma linha 

de cobre, com diâmetro ele 1/4", passa por uma vávula abre-fe-

cha, 1., e vai até a bancada, onde é reduzida para uma linha de" 

aço inox 316, com diâmetro de 1/8". A mistura na linha é ex-

pandida através de uma válvula reguladora de pressão, ~ e pas-

sa por urna válvula reguladora de vazão, ~~ e um medidor capi-

lar de vazão, i' previamente calibrado. 

Uma vez fixada a vazáo da mistura reagente, com a 

ajuda da válvula 3 e do medidor capilar de vazão !, aquela -e 

enviada ao microreator, ~~ através de uma serpentina de pre-

-aquecimento. O reator e a serpentina encontram-se mergulhados 

em um banho termostático de areia fluidizada para o controle 

da temperatura no reator, aproveitando as excelentes proprie-

dades da transferência de calor dos leitos fluidizados. 
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Os gases efluentes do reator passam através do con

densador, 13, onde os produtos pesados são condensado~ enquan

to que os leves seguem diretamente para o sistema de análise, 

14, onde são coletados numa válvula de amostragem aquecida. 

Um manômetro diferencial, em uur' de vidro 1 ll1 co

nectado a entrada do reator, mede a pressão neste ponto. 

O ar necessário para fluidizar o leito de areia do 

banho termostático provem de uma linha de ar comprimido do la

boratório, através de urna válvula globo, ~, e de um filtro re

gulador de pressão, z, com um retentor de óleo, ~, destimdos a 

retirar as partículas de óleo arrastadas pela corrente gasosa 

oriunda do compressor de ar~ 

A vazão volumétrica do ar de fluidização é medida 

por meio de um rotâmetro, ~~ após o que aquele atravessa um 

pré-aquecedor, !Q, de onde é enviado para o banho termostáti

co. 

O ar que deixa o banho passa através de um sepa

rador, 12, que retém a areia eventualmente arrastada, sendo em 

seguida enviado para a atmosfera. A Figura 3.2 mostra uma vi

são geral da montagem experimental. 

A seguir são descritos mais detalhadamente alguns 

dos componentes básicos da instalação~ 
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3.3 ·O Jteatolt 

O tipo de reator e as condiçÕes de operaçao empre

gadas na coleta de dados cinéticos experimentais têm uma in

fluência direta na escolha do método de análise (diferencial ou 

integral), adequado para a otimização dos parâmetros cinéticos 

Os reatores empregados na coleta de dados cinéti

cos podem ser classificados em duas categorias básicas: reato

res di.ferenciais e reatores integrais 45 Os reatores integrais 

fornecem dados "integrais" de conversão, enquanto que os rea-

teres diferenciais fornecem uma medida direta da taxa de rea-

çao. 

A qualidade dos dados cinéticos depende do desem

penho do reator e, dada a dificuldade de se analisar este atra-

vês de modelos matemáticos rigorosos, nos casos mais gerais, 

procura-se normalmente operar o reator em condições que permi

tam a utilização de modelos matemáticos simples. 

Existem vários tipos de reatores que podem ~ uti

lizados para o estudo de reaçOes cataliticas gás-sólido, e a 

escolha entre um dos tipos disponíveis depende de vários fato-

res, dentre os quais se podem citar; 

- O tipo de análise. de dados cinéticos que se de

seja obter, se diferencial ou integral; 

A facilidade de construção e operação do reator e 

manutenção das condiçOes operatórias; 

_A confiabilidade das medídas dos parâmetros de 
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-operaçao do reator, principalmente a temperatura. 

Os reatores de mistura comportam-se corno reatores 

diferenciais, já que fornecem uma medida direta da taxade rea-

ção. Entretanto, estes reatores apresentam limitações constru-

tivas que dificultam a sua utilização em reações que têm lugar 

a altas pressões e altas temperaturas. 

O reator tubular sem reciclo é um dos tipos de rea-

teres mais ublizado para a classe de reações catalÍticas hete-

rogêneas em que a fase fluida é um gás. Este reator p:rle-se com-

portar tanto como um reator integral como diferencial, depen-

dendo apenas do nível de conversão nele alcançado. 

É evidente que, para além de eventuais dificulda-

des operatórias, associadas ao eficiente contato do gás com uma 

pequena quantidade de catalisador, a maior dificuldade asso-

ciada ao uso de reatores tubulares diferenciais resulta da ne-

cessídade de se usar um sistema de análise muito sensível, da-

das as pequenas variações de concentrações envolvidas. 

Além da necessidade de uma grande precisão anali-

tica, há a necessidade de se preparem alimentações com dife-

rentes composições, para que se possa extrair dos dados ciné-

ticos um conjunto de informações semelhante ao obtido com os 

dados cinéticos integrais45 

Quanto se empregam reatores tubulares operando em 

condiçÕes de conversão elevadas, ou seja, quando os dados ci-

nétícos são do tipo integral, a hipótese de uma taxa de reação 

média constante ao longo do leito catalítico não é vâlidai o 

que náo permite a transformação direta de tais dados em valo-

res da taxa de reação. 
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Por outro lado, na análise cinética de dados expe-

rimentais obtidos em reatores tubulares supõe-se nonnalmente 

uma série de hipóteses que simplificam e viabilizam tal análi-

se, a saber: escoamento pistão, operação isotérmica e ausência 

de limitações no transporte inter e intrafase46 . 

Os dados cinéticos do tipo integral consistem ba-

sicamente em informações de conversao em função do tempo espa-

cial no reator. Estes dados podem ser analisados por métodos 

- 47-49 
integrais, ou por metades diferenciais. 

Os métodos diferenciais apresentam, contudo, um in-

conveniente básico, que consiste na dificuldade associada à di-

ferenciação de dados discretos, operação numérica que, como e 

sabido, é acompanhada de uma amplificação de erros experimen-

tais. Por isso mesmo, estes métodos sáo mais vantajosamente em-

pregados em ligação com aqueles tipos de reatores que fornecem 

diretamente o valor da taxa de reação, em particular os reato-

res de mistura perfeita. 

Por outro lado, os métodos integrais, como o pró-

prio nome indicar usam dados de conversao 

para a estimaçáo dos par&metros cinéticos 

integral 

49 

corno base 

Além das razões apontadas, a análise de dados ci-

néticos depende ainda fortemente da etapa de coleta de tais da-

dos, na medida em que a consistência dos resultados da análise 

é função da boa qualidade desses dados. Contudo, a boa quali-

dade dos dados cinéticos depende do tipo de reator a ser usa-

do. 

Dada a natureza complexa dos produtos da reaçao de 

Fischer- Trop5:ch, cuja análise pressupõe normalmente uma quan-
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tidade razoável de tais produtos, por um lado, e dada a faci

lidade de construção e operação deste t.ipo de reator, no pre

sente trabalho optou-se pelo uso de um reator tubular, de es

coamento continuo, passível de operação en1 regime integral. 

O projeto do rc.·ator foi feito de forma a permitir 

o maior grau possível de isotermicidade no leito do reator, e 

ao mesmo tempo possibilitar o emprego de altas velocidades su

perficiais do gás. 

Devido á amplitude das faixas das condições de ope

raçao da s.l.ntese de Fischcr- 'I'ropsch, assim como a varieéklde de 

catalísadores que se mostram ativos para tal síntese, depen

dendo das condições de operação, como foi visto anteriormente 

no capÍ'tulo 2, o reat:or usado neste trabalho foi projetado pa

ra operar a temperaturas de até cerca de 4500C e pressoes de 

até 20 atm, com a finalidade de se poderem testar diferentes 

tipos de c.::.ltulisadores, em condi.çõca de operação adcquDKl.1s para 

cada um deles. 

Umw, das razoes que lcvurum a projetar o reator pa

ra operar a temperaturas elevadas reside no fato de tais tem

peraturas serem normnlmcntc necessárias parw. a redução e ;::tti

vação dos catalizadores usados na reação de Fischer - Tropsch. 

O reator propriamente dito é constituído por um 

tubo em aço inox 304 f com diâmetro externo d'~ 5/16 11
, como re

presentado na Figura 3. 3. O volu:ne úttl do reator varia de acor

do com a quantidade. de massa de catalisador utilizada. 
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Nas extre~idades do reator encontram-se placas po

rosas de bronze sínterizado que servem como suportes para a 

massa de catalisador, e evitam a dispersão das partículas e o 

seu arraste para a linha pela corrente gasosa.· 

Antes de ser alimentada na parte inferior do rea

tor, a corrente gasosa passa através de uma serpentina de pre

-aquecimento, também em aço inox 304 e de diâmetro de 1/8", co

rno representada na Figura 3.3. A serpentina aumenta o tempo de 

contato da mistura reagente dentro do banho termostático de 

areia fluidizada, permitindo que esta atinja a temperatura de 

reaçao antes de ser alimentada ao reator. 

A ligação entre a linha e o reator é feita çor meio 

de conexÕes da DETROIT, permitindo com facilidade a troca do 

catalisador. 

O reator está mergulhado num banho termostátíco, 

constituído por um leito de areia fluidizado com ar comprimi

do, sendo desta. forma mantido em condiçÕes a mais próximas pos

sível da isotermicidade. 

3.3.3 - Banho ~ehmo4~ático 

O termostato de areia fluidizada é constituido por 

um tubo de aço inox 304, com diâmetro interno de 11 1 03cm, corno 

representado na. Figura 3. 4. 

Nas extremidades inferior e superior do termostato 

encontram-se flanges 1 permi'tindo com facilidade a troca e re

posição do leito de areia, bem como o fácil manuseio do reator 

que se encont~a em seu interior. As flanges são vedadas com 
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juntas de amianto grafitado, evitando deste modo, eventuais va

zamentos do ar de fluidização através das mesmas. 

Na flange inferior encontra-se uma tela rnet5.lica 

perfurada, cuja f.inalidade é de suportar o leito de areia e as 

segurar uma dis-tribuição uniforme do ar. 

O reator e o termostato são conectados por meio de 

conexoes da DETROIT, de modo a facilitar a remoção do reator, 

san_pre que necessário. 

O leito de areia é formado por partículas com diâ

metro entre 0,25 e O,Srruu, Após a introdução do reator ao tubo, 

este é carregado com areia até a altura de entrada da mistura 

gasosa reagente. A fluidização e realizada por meio de ar, com 

uma vazão de 80 1/min, valor determinado experi.mentalrnente de 

modo a assegurar uma boa qualidade de fluidização e deste modo 

uma boa transferência de calor entre o leito e as paredes do 

reator e da serpentina de pré-aquecimento. 

O ar que alimenta o termostato é pré-aquecido num 

pré-aquecedor (vide item 3.5.2) de modo a permitir um melhor 

con·trolc da temperatura no banho termostáti.co. 

No banho termostático estão inseridos dois termo

pares de Fe- Constantan, un1 deles ligado diretamente a um con

controlador de temperatura PID 6000D da Intrumentos Elétricos 

Engro e o outro lig·ado a um potenciômetro portátil SULLIVAN 

tipo 44228, onde a força eletromotríz é medida e convertida em 

temperatura através de tabelas adequadas {Tabelas para Termo

pares, IP'l'S 68) ~ A Figura 3. 5 mostra a posição dos termopares 

inseridos no banho termostático. 

O termostato de areia fluidizada e envolvido por 



145 

juntas de amianto grafitado, evitando deste modo, eventuais va

zamentos do ar de fluidização através das mesmas. 

Na flange inferior encontra-se uma placa perfura

da, cuja finalidade é de suportar o leito de àreia e assegu

rar uma distribuiçao uniforme do ar~ 

O reator e o termostato são conectados por meio de 

conexoes da DETROIT, de modo a facilitar a remoção do reator, 

sempre que necessário. 

O leito de areia e formado por partículas com diâ

metro entre 0,25 e O,Scm. Após a introdução do reator ao tubo, 

este é carregado com areia até a altura de entrada da mistura 

gasosa reagente. A fluidização é realizada por meio de ar, com 

uma vazão de 80 1/min, valor determinado experimentalmente de 

modo a assegurar uma boa qualidade de fluidização e deste modo 

uma boa transferéncia de calor entre o leito e as paredes do 

reator e da serpentina de pré-aquecimento. 

O ar que alimenta o termostato é pré-aquecido num 

pré-aquecedor (vide item 3.5.2} de modo a permitir um melhor 

controle da temperatura no banho termostático. 

No banho termostático estão inseridos dois termo

pares de Fe-Constantan 1 um deles ligado diretamente a um con

controlador de temperatura PID 6000D da Intrurnentos Elétricos 

Engro e o outro ligado a um potenciômetro portátil SULLIVAN 

tipo 44228, onde a força eletromotriz é medida e convertida em 

temperatura através de tabelas adequadas (Tabelas para Termo

pares1 IPTS 68)~ A Figura 3~5 mostra a posição dos termopares 

inseridos no banho termostático. 

O termostato de areia fluídízada e envolvido por 
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uma coleira de aquecimento de 500 watts de potência e tensão de 

220 volts, isolada eletricamente com mica. A corrente na co-

leira é controlada pelo controlador de temperatura PID acima 

citado, completando-se deste modo o sistema de aq:uecimenta do 

banho. 

A primeira tentativa no sen·tido de se conseguir uma 

fluidizaÇ;~ão uniforme dentro do banho termostático consistiu em 

Se alimentar o ar de fluídização na parte lateral inferior do 

termostato, logo abaixo da placa de dis·tribuição, corno mostra-

do na Figura 3.4, e como recomendado por Harrison e colabo-

43 radares . Contudo, esta tentativa falhou, nâo se conseguindo 

uma boa fluidizar;:ão, r::ois ocorria um accntuad:) fenômeno de uchanel-

ling" no leito. 

Diversas ·tentatlvas foram feitas paru se melhorar 

a qualidade de fluidização, mudando a placa distribuidora de 

ar por outras com abertura de malha inferior y aLrrnent.ando-se des-

te modo, a perda de carga na placa de dis·tribuição. Contudo 1 

tais tentativas não foram bem sucedidas. 

O método finalmente usado para resolver o problema 

consistiu em modificar a parte inferior do termostatoF isto e, 

a entrada de ar. Para tal, o disco tampa da parte inferior do 

termostato foi perfurado, transformando-o em uma segunda pla-

ca distribuidora de ar, a qual passou a ser fixada através de 

uma flange ligada a· um fundo cônico com alimentação central de 

ar, como mostra a Figura 3.6~ O ar passou deste modo a pene-

trar pela parte inferior ccHtral do banho termostático, pas-

sando por duas placas distribuidoras e saindo na parte supe-

rior lateral do termostato, conseguindo-se deste modo uma ex-
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Figuna 3.6 -Montagem do nea~on ~om o banho tehmo~~~~ieo modi-

6i..cado. 



149 

celente e uniforme agitação da areia fluidizada. 

Após deixar o termostato o ar passa por um separa

dor de sólidos, no qual ficam retidas as partlculas finas de 

areia arrastadas para a linha pela corrente gasosa, sendo em 

seguida enviado para o exterior. 

As li.gações entre as linhas e o termostato tanto 

para a mis-tura gasosa reagente quanto para o ar de fluidização 

são fei.tas por meio de conexÕt's da DE'I'ROIT idênticas às 

no reator. 

usadas 

o te.rmostato de areia fluidizada que contém o rea-

tor encontra-se totalmente isolado, lateralmente c inferior-

mente, por meio de lã de rocha envolvida com alumínio corruga

do preso com presilhas, de modo a evitar a perda de calor do 

sistema para o meio ambiente. 

O banho termostático de areia tem uma vantagcrn so

bre os banhos de Óleo, pelo fato de que. o reator pode ser fá

cil e rãpidamente removido do banho, sem as dificuldades usu

almente associadas aos banhos de óleo. 'l'udo que se necessita 

fazer ao retirar o reator do banho de areia é soprar a pequena 

quantidade de areia aderente às paredes do reator, antes de 

abri-lo, não correndo nenhum risco de contaminação do c.:..tali

sador pelo banho. 

3.4 -~a de. anãLU,e 

A mistura gasosa, à saída do rea·tor, é levada até 

'-~ 
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un1 condensador-separador, através de uma linha aquecida em 

aço inox, com diâmetro de l/8", de modo a evitar-se a eventual 

condensação de produtos e o entupimento da linha. O aquecimen

to se dá através de uma resistência elétrica de constantan, 

ligada a um regulador de voltagem, e isolada por uma dupla ca

mada de a:mi,anto e fibra de vidro~ Uma fita de amianto, enrolada 

à linha aquecida, isola o conjunto, de modo a evitar perdas de 

calor para o meio ambiente. 

A Figura 3.7 mostra o esquema do condensador-sepa

rador usado para separar da mistura gasosa efluente do reator, 

os componentes condensáveis. 

Os produtos condensáveis, a serem analisados fora 

da linha, formam, como se viu,duas fases imiscíveis, uma fase 

orgânica, constituída por hidrocarbonetos e uma fase ay_uosa 1 

contendo a água formado. na síntese e eventualmente compostos 

oxigenados nela solúveis~ 

Os reagent:es gasosos nao consum.idos na reaçao e os 

produtos nao condensáveis (hidrocarbonetos gasosos de um a cin

co átomos de carbono, e co2 ) são enviados diretamente para o 

sistema de an5.lise dos produtos gasosos. 

O conderisador é constituído basicamente por dois 

tubos de vidro concêntricos conectados por meio de uma junta 

também de vidro, conforme mostra a Figura 3.7. 

A mistura gasosa produzida na reaçao e introduzida 

através do tubo interno até a extrewidade inferior do tubo ex-

terno e circula livremente em contato com as paredes resfria-· 

das deste tubo, onde ocorre a separação. O resfriamento resul-

ta da imersão do condensador-separador em um banho de gelo. 
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Após o contato com as paredes frias, os produtos nao condensá

veis deixam o condensador-separador através da parte superior 

do tubo externo. 

A junta de vidro existente no condensador- separa

dor permí te a retirada da amostra liquida por intermédio de uma 

microseringa e posteriormente injetada diretamente no cromató-

grafo. 

As uniões entre o tubo de aço inox da linha e o 

condensador-separador, assim como todas as uniÕes do mesmo ti

po na montagem experimental 1 foram feitas com uma peça de bor

racha viton. 

Â saida do reator obtém-se uma mistura complexa de 

hidrocarbonetes olefinicos e parafinicos, compostos orgânicos 

oxigenados 1 reagentes não consumidos na reação e co2 • 

Para análise da fração gasosa não condensável,uti

lizou-se um cromatógrafo modelo 1420 da Varian, equipado com 

detetar de condutividade térmica (DCT). O cromatógrafo dispõe 

de duas colunas para análise, de aço inox, uma empacotada com 

Peneira Molecular SA, 30/60 mesch, e com diâmetro de 1/8" e 2m 

de comprimento, e outra empacotada com polimero orgânico Pora

pak N, 80/100 mesch, e com diâmetro de 1/8" e 2m de comprimen

to. 

As colunas foram ligadas ao detetar por melo de 

uma válvula série/desvio de oito vias, permitindo que- o gás, 

numa das posi9ões atravesse as colunas de Porapak N e Peneira 
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Molecular em série, e na outra posição apenas a coluna de Po

rapak N e urna válvula agulha calibrada para compensar a perda 

de pressão da coluna de Peneira Molecular. A Figura 3.8 mostra 

o esquema da ligação das colunas no cromatógrafo para a análi

se continua de gás. 

Completam o equipamento de cromatografia um Inte

grador-Processador modelo CG 100 e um registrador, ambos da 

Instrumentos Cientificas CG Ltda~ Como gás de arraste utili

zou-se Argônio U, fornecido em cilindros da Oxigênio do Brasil 

S/A. 

Este sistema por crornatografia gasosa permite a 

análise simultânea do H2 , CO, co2 e hidrocarbonetos leves pre-

sentes na amostra, com uma duração da análise de 

mente dez minutos. 

aproximada-

Os gases nao condensáveis sao coletados numa vál-

vula de amostragem aquecida acoplada ao cromatógrafo, e a amos

tra assím coletada é arrastada pelo gás de arraste para as co

lunas de Porapak N e Pene-ira Molecular~ o comprimento das co

lunas foi ajustado de modo que, enquanto os componentes mais 

leves como H
2

, CO e CH
4 

atravessam as duas colunas, o co2 e os 

componentes mais pesados náo condensáveis ainda estão atraves-

sando a coluna de Porapak N~ Assim que o monóxido de carbono 

deixa a coluna de Peneira Molecular a válvula de oito vias e 

invertida isolando a coluna de Peneira Molecular impedindo des

ta forma, a entrada de co2 nesta coluna e ligando a coluna de 

Porapak N diretamente ao detetor~ Para se evitar uma variação 

súbita do e.scoamento, quando se- suprime a coluna de 

Molecular, a perda de pressão provocada por esta é 

Peneira 

mantida 
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através da válvula de agulha. Este conjunto para a análise 

cromatográfica da fração gasosa foi usado com a finalidade 

de se evitar que o co2 eventualmente formado na reaçao 

em contato com a coluna de Peneira Molecular, causando 

forma um tempo de análise. demasiado elevado 50 . 

entre 

desta 

Para padronização das condições de análise foiusa-

da urna mistura de referência contendo os seguintes gases! H
2

, 

N2 , ca
4

, co e co
2

. 

Antes de se dar início à análise cromatográfica da 

mistura de referência torna-se necessário realizar 

preparativos, tais como estabilização do detetor 1 a 

diversos 

injeção 

do gás de arraste e estabilizacão do fluxo na saída do detetar 

e da temperatura das colunaS 1 a ligaçáo do ventilador e do 

forno das colunas. Com o registrador ligado ajusta-se a linha 

de base, mudando a posição da válvula série/desvio no cromató

grafo até que a linha de base coincida para as duas posições, 

evitando-se deste modo que a linha de base seja desviada quan

do se muda a posição da válvula série/desvio durante a análise. 

As condiçÕes cromatográficas usadas na calibração 

do cromatógrafo e análise da mistura de referência sao 

sentadas na Tabela 3.1. 

apre-

O íntegrador eletrônico utilizado automatiza as 

operaçoes cromatográficas aprese.ntando os resultados das amos

tras em concentração (% vol), bem como o tempo de retenção de 

cada componente presente na amostra. 

A Figura 3~9 apresenta uma listagem tipica do in

tegrador para a amostra do gás padrão. A Figura 3.10, por sua 

vez, mostra um cromatograma típico obtido na análise de uma 



Tabela 3.1 - Condiç5e4 ehoma~ogh~~ica4 u4ada~ na 

caiibhação do cnomatÔgha6o. 

gás de arraste ................. argônio 
- - -1 vazao do gas de arraste .....•.. 25ml. min 

colunas ........................ porapak N { 6 u x 1/8 11
) 

peneira molecular 5A (6"x 1/8") 

temperaturas das colunas ....... 4ooc 

temperaturas do detector ..•.... ll0°C 

arnperagem do detector .......... lOOmA 

fundo de escala, ......•.•..•... 2mV 

.... 
"' "' 
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amostra da mistura de referência. 

O uso deste cromatograma permite, através dos tem-

pos de retenção, realizar igualmente a identificação dos com-

postos presentes na amostra dos não-condensáveis. 

A Figura 3.11 mostra uma vista do crcrna.tó:p:afo uti

lizado na análise da fração gasosa. 

Para analisar os hidrocarbonetos condensáveis pre-

sentes na fração liquida dos produtos, utilizou-se um crornató-

grafo a gás modelo CG 3537 da Instrumentos Cientificas CG 

Ltda., equipado com detector de ionização de chama (DIC) e co-

luna capilar de sílica fundida, com 0,25mm de diâmetro e 25m 

de comprimento. 

Os detectores de ionização de chama sao altamente 

sensíveis e seletivos à compostos orgánicos, sendo sua sensi-

bilidade muito superior à dos detectores de condutividade tér-

mica (DCT) ~ Da mesma forma, as colunas capilares são mis efi-

ciente.s e tém uma resolução (separação dos compostos existen-

tes na amostra} maior que a das colunas empacotadas; o tempo 

de análise das colunas capilares é também menor do que o das 

colunas empacotadas. A eficiência das colunas é proporcional ao 

seu comprimento 1 ou seja, quanto mais longa a coluna maior se-

rã a sua eficiência. A dificuldade em se trabalhar com colunas 

empacotadas longas é devido a perda de carga associada, que 

51 obriga a trabalhar com pressões de gás elevadas. Conse,quente-

menter o detector de ionização de chama e colunas capilares 
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-sao os mais adequados na análise dos produtos obtidos na rea-

çao de síntese de Fischer- Tropsch, considerando-se sua natu-

reza e sua complexidade, corno se viu no capitulo 2. 

A eficiência da coluna diminui com<o aumento de 

massa injetada; consequentemente, deve-se introduzir um mini-

mo de amostras nas colunas capilares a fim de que estas operem 

com a máxima eficiência. Para isto, utiliza-se normalmente wn 

divisor de amostras. 

A análise de misturas multicornponentes com um lar-

go espectro de ebulição, ou seja, de misturas onde estão pre-

sentes diversos compostos que apresentam entre si grande di-

ferença de pondo de ebulição, requer o uso de colunas de alta 

eficiência e uma variaçao programada da temperatura. Em termos 

práticos, isso implica na impossibilidade de se encontrar uma 

Única temperatura Ótima de análise, sendo necessário trabalhar 

a baixas temperaturas para se conseguir boa separação entre os 

compostos de baixo ponto de ebuliçâo 1 e a altas temperaturas 

para se conseguir picos nao excessivamente deformados dos com-

postos de alto ponto de ebulição. Para solucionar este proble-

ma recorreu-se a um Programador Linear de Temperatura (PLT)mo-

delo 23 acoplado ao cromatógrafo, que permitia conseguir-se uma 

variação de temperatura do termostato da coluna durante a anã-

li se~ 

For:am utilizados ainda um Integrador-Processador :mo-

dele CG 100 e um registrador CG. Estes equipamentos, bem como, 

o divisor de amostras para colunas capilares e o Programador 

Linear de Temperatura são produzidos pela Instrumentos Clentí-

ficos CG Ltda. 
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Um estabilizador de tensão CG 2000, usado na ali

mentação do sistema, elimina a interferência de outros equipa-

mentes elétricos ligados à rede sobre o sistema de análise, 

completando deste modo 1 o equipamento de cromatografia gasosa~ 

Como gás de arraste, gás de complementação e gases auxiliares 

para a chama foram utilizados o hélio, o hidrogênio e ar sin

tético, todos fornecidos pela Oxigênio do Brasil S/A. 

Para padronização das condiçÕes de análise foi usa

da uma mistura de referênc.ia contendo os seguintes hidrocarbo

netos: n-hexano, n-heptano 1 n-nonano, n-decano, n-dodecano, n-tridecano, 

n-tetradecano, n-r:;entadecano 1 n-hexa.decano, n-heptadecano e n-cx:tadecano. 

Esta mistura foi grac:i.osarrente cedida pela Rhcd.ia. 

Para realizar a análise cromatográfica de misturas 

é necessário realizar um conjunto de preparativos: estabiliza

ção da coluna; estabilização das temperaturas do detector e 

vaporizador; ajuste da vazão do gás de arraste, tanto para a co

luna como para o divisor de amostras; ajuste da vazão dos ga

ses auxiliares e gás de complementação; estabilização da tem

J;eratura inicial da col-una; ligação do registrador; estabilização da li

nha de base, e injeção dos gases auxiliares acendendo a cf~ma~ 

A e.stabilização da coluna foi realizada usando-se o 

Programador Linear de Temperatura (PLT) 1 com velocidade de aque-

cimento fixada em lQOC/min. A coluna foi aquecida gradativa-

mente partindo-se da temperatura ambiente atê atingir a tempe

ratura de 30QOC e mantida nesta temperatura por um período de 

dez horas. Este procedimento de estabilização é neces~io pa

ra todas as colunas novas~ assim como para aquelas em uso, sem

pre que, em dadas 'condiçÕes de análise {tempe.ratura ou sensi-
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bilídade) não se conseguir a estabilização da linha de base. 

Este procedimento provoca a eluiçâo de materiais tais caro tra

ços de solventes provenientes da impregnação da fase estacio

nária, materiais leves presentes na fase liquida, materiais pe

sados presentes nas amostras e outros, e que contaminam as co

lunas. 

As condiçÕes cromatográficas usadas na calibração 

do cromatógrafo e análise da mistura de referência de 

carbonetos são apresentadas na Tabela 3.2. 

hidro-

A mistura de referência de hidrocarbonetos foi uti-

lizada inicialmente para acertar as condições de operação do 

cromatógrafo ou seja, temperaturas, vazões, velocidades de aque

cimento1 e, posteriormente 1 para identificar os produtos obti

dos na reação 1 através da comparação dos tempos de retenção. 

O integrador eletrônico usado para a análise dos 

cromatogramas foi o empreqado no sistema de análise da fração ga

sosa. Para tal 1 o integrador foi ligado em paralelo nos dois 

cromatógrafos, permitindo desta forma o seu uso simultâne-O na 

análise da fração gasosa e na da fração líquida. 

A Figura 3.12 apresenta uma listagem típica do in

tegrador para a amostra da mistura de re,ferência de hidrocar

bonetos. 

A Figura 3.13 mostra um cromatrograrna típico obti

do na análise da mistura de hidrocarbonetos com o sistema des

crito. 

A Figura 3.14 mostra o cromatósrafo capilar usado 

para a análise dos produtos condensáveis. 

Os tempos de retenção dos componentes da mistura de 
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Tabela 3.2 - CondiçÕe4 c.4ama~o9~á6ic.a4 u4ada6 paka a análi~e 

da mi.!du!l..a de.. Jte-óe4ênc.ia de hJ..dJt.oc.a.Jtóone--t.oh ~ 

gas de arraste.~ .................. ~ ........ hélio 

gases auxiliares para a chama ...... ~._,~ .... hidrogênio e ar 

sintético 

gás de complementação ...................... hélio 

vazao de hélio no divisor de amostras .....• lOOml.min -l 

vazao de hélio na purga do septo ........... 20ml~min 
-l 

vazao de hélio na purga .........•.•.•.... ~ .20ml.min 
-1 

vazao de hélio como gás de complementaçào .. 30ml.min-l 

d h . d • . 30 1 . - 1 vazao e l rogenlo ........................ m .mln 

- d . • . 300 1 . - 1 vazao e ar slntetlco................ •..... m .mln 

coluna ...................................... Capilar de Silica 

Fundida 

temperatura inicial da coluna~···~~·~······3soc 

temperatura final da coluna .....•.•.•.•• ~ .. 2950C 

velocidade de aquecimento ................•. 6ocjmin 

temperatura no detector ..... ~ .•.• ~ •••....•• 3090C 

temperatura no vapor izador ...•.....•... _ •... 2 68oc 



C-1 

RT 
361 
441 
465 
512 
556 
771 

1714 
2138 
284 3 
3146 
3428 
3693 
3943 
4179 
4404 

ID RT 
361 
441 
465 
512 
556 
771 

1714 
2138 
2843 
3146 
3428 
3693 
3943 
4179 
4404 

o 
2 se 

41 MD 

AR 
113 
338 

2129 
604565V 

2289V 
1255 
1919 
134 7 
1037 
1382 
1309 
2117 
2925 
1589 
1841 

626161T 

CONC 
0.018 
0.054 
o. 340 

96.550V 
0.365V 
0.200 
0.306 
0.215 
0.165 
0.220 
0.209 
0.338 
o. 467 
0.253 
0.294 

99.999T 

AR: Âreas 

RT: Tempo de retenção 

CONC: Concentração 

... n- hexano 

... n- heptano 

... n- nonano 

... n- decano 
••• n- dodecano 
... n- tridecano 
... n- tetradecano 
... n- pentadecano 
... n- hexadecano 
.•• n- heptadecano 
... n- octadecano 
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F-iguJta. 3.12 - Li.I>t:age..m .tZpic_a. do in.tegJta.do!t pa.!w a amo.6t:Jta 

mi..6.ttL'La. de Jte.'!)e.Jtênc-i.a_ de. hidtwc.a.Jtbon.e.:to-6. 
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F1.guJta 3.14 - CJtoma-tÕgJta6o c.ap-i..taJt u-6ado pa!La a anã.tL~e. da 6,'La-
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referência de hidrocarbonetos obtidos podem ser usados como 

um me.io de identificação d"': compostos existentes em uma amo;:>

tra desconhecida. 

Para hidrocarbonetos homólogos ou qualquer série 

homóloga, fixadas as condiç(.ies crornatográficas e o tipo de co

luna a ser usada, o tertp:) de retenção dos con1f0st.os (TR) varia linear-

mente com o número de átomos de carbono (n) ou ponto de ebuli

ção (PE), para experimentos realizados com Programador Linear 

de Temperatura (PL'r) 51 . 

Os gráficos do tempo de retenção sao Ótimos para 

a identificação de substâncias; todavia o problema é extrema

mente complexo~ Misturas na-turais, principlamente óleos essen

ciais, frações de petróleo e produtos sintéticos do tipo de:; 

obtidos na síntese de Fischer- Tropsch, são incrivelmente com

plexos para .?. identificação inequí.voca de todos os compostos51 

A Figura 3.,15 apresenta a variaçáo do tempo de 

retenção obtida para a mistura de. referência, com base no va

lor médio de. tr8s análises, nas mesmas condiçõ.es cromatográfi

cas~ Com exceção dos componentes de menor peso molecular, a 

linear idade. apontada é prat;icamente confirmada. Esta figura po

de ser usada, dentro das limitações apontadas~ como um primei

ro instruinento para a identificação de uma classe de produtos da 

reação da síntese de Fischer- Tropsch. 
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O sistema de medida de vazao volumétrica da mistu-

ra gasosa reagente (gás de síntese) e do gás usado para a re-

dução e ativação do catalisador consis·te de um medidor capilar 

O gás cuja vazão se pretende medir é dirigido atra-

ves de um capilar de O, Sm..>n de diâmetro interno e 50:m.""l1 de com-

primento, Figura 3.17, fixado entre dois ramos de um manômetro 

em nU 11
1 de vidro, através de juntas esféricas e pinças espe-

cia.is de metal. Para llill dado gás, a diferença de pressao me

dida pelo manômetro varin com a vazão de gás que percorre o ca

pilar. Para se evitar o método de tentativa e erro na obtenção 

do comprimento e diâmetro do capilar adQ:Juados para as condi-

ções experimentais, foram utilizadas calibrações feitas com 

ar, obtidas por Haines 52 com medidores idêntícos ao construi-

do para este trabalho, tal corno mostra a Figura 3~18. Cano es-

tas curvas de calibraçâo de Haines se aplicam ao ar, a sua 

conversáo para o gã.s que se pretende utilizar foi feita usan-

do a relação: 

Qar "" Qgás 

A partir daí, admitindo-se um valor aceitável para o desnível 

do fluido manomi?trico, fUl, obtém-se uma estimativa do compri-

mento c c1o diâmetro adequados para o capilar~ 

Como o desnivel manométrico é função do flu1rJo ma-



• • o, 

~I 

• • o 

l_ 

MANÔMETRO 

.IIJN'fol 

EsFERlCA' 

, .. 

I 
:I 
Oi 
• 

F-iguJta 3. 16 - E.óquema do medidofL c_apLf.a.Jt de. vazá:o 

l7l 



• • • o • ~ o • 
o ~ 

s 
• o 
e o 
'-v-' 

cr 

"' -' 
a_ 

"' o 

\ 

/ 

I 

\ 

I 

\ 
\ 
\ 

\ 

I 
/ 

I 

I 

\ 
\ 

> 
I 

/ 

172 



173 

'00 

000 
c 

E 
7 00 

• o • 
• o o 

• 
• 5 00 
~ 

w 400 o 

o 
~ 

3 00 N • > 

zoo 

ALTURA MANOMETR!CA • m11'1 OE COLUNA DE ÁGUA 

Figu.na 3 • 1 8 - Ca.tibhaç.ã.o de c.ap,i_-fa.lt e.ó de p!te.c . ..t.;..ão ~.:. e,gundo tla..úte.-6 . 

Dimensões do capilar. 

l. 38nuu de comprimento; o, 74mm D • I. 

2. 74nun de comprimento; O, 74mm D. I. 

3 • 35mm de comprimento; O,Slmm D. I. 

4 • 76nuu de comprimento; O,Slmm D.I. 

5. 37mm de comprimento; 0,33mm D • I. 

6. 74mm de comprimento; 0,38mrn D. I. 
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nométrico utilizador os dados de ~H para a água, obtidos pela 

correlação de Haines, foram igualmente corrigidos com a massa 

específica do fluido manométrico aqui usado, um Óleo com massa 

especifica de 0,92 g.cm- 3 

Um recipiente fechado de vidro ligado ao ramo de 

saída do manômetro impede a passagem do fluído manométríco pa

ra a linha~ no caso de se ter uma vazào excessiva do gás (Fi-

gura3.16). 

As uniÕes entre o tubo de aço inox da linha e o 

tubo de vidro do medidor capilar de vazão foram fe.itas com uma 

peça de borracha viton, como descrito anteriormente. 

Uma vez concluída a montagem experimental foi fei

ta a calibração do medidor capilar de vazão. 

Após a passagem dos gases através do medidor capi

lar de vazão, estes percorrem a linha até a saída da válvula 

de amostragem, acoplada ao cromatógrafo, onde o fluxo dos ga

ses era medido com o auxílio de um fluximetro de filme, procu

rou-se desta forma minimizar a influência da perda de carga na 

linha, no reator, no condensador e na própria válvula de amos

tragem, sobre a calibração do medidor. 

A Figura 3.19 apresenta a curva de calibração para 

o gás hidrogênio usado para a redução do catalisador. A Figura 

3~20 por sua vez, apresenta a curva de calibração para o gas 

de slntese, uma mistura especial de monóxido de carbono e hi

drogênio nas proporções molares de 1 : 3 1 de alta pureza, for

necido pela Oxigênio do Brasil. 

Conforme foi dito atrás, a instalação foi montada 

para poder operar a pressões elevadas de até cerca 20 atm. 



175 

1.0 

6.0 

5.0 

- ••• • 
• E 4.0 

u 

,_. 
<t 
o 

"' 5.0 ,_ . .., 
:!' 
::> 2.5 
-' o 
> 

2.0 

o ,.., 
N <,5 
« 
> 

LO 

0.5 

o 
o 2 4 • ' <O " 

,. ,. 
AH ( em } 

FigaAa 3.19- Cunva de cabib~açao do hidncg~nio 



176 

4.0 

'• • E 
u 

"' 3.0 !l 
"' 1-

'"' "' ::> 
-' o ,_o 
> 

o 

'"' N 

"' > LO 

o 

AH em } 

Figun_a 3. 20 - Cwtva de c.a.f..ib!Lação da m.{.,t,tu.Jw .. monõx .. f._do de. c.a!t-

bana e hidhog~nio. 

P " 1 a.tm, T " zsoc 



177 

Contudo, o uso de um medidor de vazao de vidro, como o aqui 

descrito, limita, na realidade, a pressão de operação do sis

tema a valores próximos da pressão atmosférica~ Esta limitação 

pode, em principio ser facilmente eliminada se se substituir o 

medidor de vidro por um medidor de pressão diferaxial de cons

trução mais robusta, como os encontrados já no mercado nacío

nalr o que não pode ser feito no presente trabalho por limita

çoes da verba disponível. 

3. 5. 'l - Sii.te_ma de p!té":-aque_c.imen;to do alt de, 6lui..di.zaç_ão 

O pré-aquecedor de ar propriamente dito é consti

tuído por um tubo de aço carbono, com diâmetro interno de 50mm, 

no interior do qual se encontra um cilindro de refratário com 

40mm de diâmetro externo, envolvido por uma resistêncía de aque

cimento elétrico 1 como representado nas Figuras 3.21 e 3.22. 

O espaço livre entre o tubo e o cilindro refratã

ri.o, onde circula o ar 1 é cerca de 5mm 1 de modo que o ar fica 

diretamente em contato com a resistência elétrica, favorecendo 

a troca de calor entre e.sta e o ar, tanto por convecção 

por radiação. 

como 

Numa das extremidades do pré-aquecedor encontra-se 

uma flange (Figura 3.21} permitindo caso seja necessário a tro

ca fácil da resistência elétrica. A flange é vedada com junta 

de amianto, com a finalidade de se evitar vazamento de ar. 

Uma haste de aço carbono, fixa por meio de rosca na 

extremidade do pré-aquecedor, sustenta o cílindro refratário. 

A resistência elétríca usada para aquecer o ar 
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deixa o interior do pré-aquecedor por meio de dois orifícios 

espaçados entre si de 2,5cm, sendo então isolada eletricamente 

com miçangas de porcelana. A resistência está ligada a um trans

formador variável de tensão, com potência máxima de 1800 War.ts. 

A tensão de alimentação do transformador é de 220 Volts, sen

do que a tensão de saída pode variar de O a 100% da tensão de 

entrada. Deste modo é possivel obter uma temperatura de saída 

do ar do pré-aquecedor variável, conforme as necessidades,quer 

seja para a redução e ativação do catalisador quer seja para a 

reação. A teiTij?2ratura do ar à saída do pré-aqu.ece-Jor é med.ida através de 

u..rn te.rrropar de ferro-constant_an, inserido na li.nha próxinD à saída do pré

-aquecedor, e cuja força eletromotriz é medida com o mesmo po

tenciômetro que é usado para medir a temperatura da reação~ co

mo descrito anteriormente no ítem 3.3.3. 

O ar entra e saí do pré-aquecedor através de uma 

linha de cobre, com diâmetro de 1/4", e ã saída do pré-aquece

dor é enviado para o banho termostático de areia fluidizada. 

A linha que le.va o ar desde o pré-aquecedor até a 

entrada do banho encontra-se isolada termicamente com fita de 

amianto. Do mesmo modo, o pré-aquecedor é totalmente isolado 

com uma camada de 1.3. de rocha envolvida em aluminio corrugado 

preso por meio de. presilhas também de aluminio. (Figuras 3. 23 

e 3.24) 
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Vi.6.:ta ex:te.Ai..oJt do banho de. a.!!..e.-La ólui.d.<..zado a aJt, 

que. c.ontêm o ne.a.talt. 
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4.1 - O Qatal~áado~ 

Para os testes com a instalação cinética desenvol-

vida no presente trabalho foi escolhido um catalisador à base 

de ferro. Como se viu no capítulo 2, dentre os diferentes ca-

talisadores usados para a síntese de Fischer- Tropsch os cata-

lisadores à base de ferro assumem uma posição especial, e.In fun-

çâo da sua grande versatilidade, facilidade de preparação e 

baixo custo. 

O catalisador usado é um catalisador industrial de 

síntese da amônia 1 preparado por fusão oxidante do ferro ou 

por fusão simples da magnetita, em presença de promotores ade-

quados. 

A Tabela 4 .l mostra uma composição típica de um ca-

talisador de síntese da amôn.ia, no seu estado não reduzido. 

Além da magnetita 1 estes catalisadores contém nor-

malmente, como mostra a Tabela 4.1 óxido de potássio, que atua 

como um promotor estrutural, aumentando a atividade intrínsic~ 

e o õxido de alumínio, que atua como um promotor textural, au-

mentando a estabilidade do catalisador. 

Embora não se disponha da composição exata do ca-

talisador usado, estima-se que esta corresponda aproximadamen

te a apresentada na Tabela 4.1. Com efeito, a Figura 4»1
53 

a-

presenta o espectro ESCA do catalisador evidenciando a presença 

de todos os el-ementos que figuram na Tabela. 
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Pela sua composição e método de preparaçao pode-se 

concluir, em função do que foi dito no capítulo 2, que os cata-

lisadores de síntese da amônia devem igualmente ser adequados 

para a síntese de Fischer- Tropsch. 

A area superficial é um parâmetro significa t:Lvo pa-

ra a caracterização de catalisadores. Por um lado, sendo a ca-

tálise um fenômeno de superfície, a área superficial está di-

retamente relacionada com a atividade catalitica. Por outro la-

do, a área superf.icial é um reflexo da estrutura porosa do ca-

talisador: de dois catalisadores com a mesma porosidade, aque-

le com um tamanho médio de poros mais pequeno apresenta a maior 

area superf.icial. 

A área superficial de um catalisador é normalmente 

determinada por medida da fisisorção do nitrogênio, usando a 

' 54 55 
~soterma de B. E. T. ' Para medir a área superficial do c a ta-

lisador usado nos testes da instalação foi usado um Medidor de 

Área Superficial C~G. 2000, desenvolvido pela Firma C. G. Ins-

trumentos Científicos Ltda. Trata-se de um instrumento que o-

pera segundo o método dinâmico da fisisorção. 

A Técnica de adsorção física do nitrogênio empre-

gada na determinação da área superficial do ca·talisador está 

suficientemente descrita na literatura 54 , pelo que aqui se fa-

ra apenas uma rápida apresentação. 

Com a temperatura do forno estabilizada procede-se 

a limpeza e at·ivação da catalisador com nitrogênio. 
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A limpeza e a ativação do catalisador tem por fi

nalidade eliminar a água e outros materiais adsorvidos na su

perfíc:Le do catalisador, de modo a obter-se resultados repro

dutiveis. A temperatura de aquecimento empregada deve ser in

ferior a qualquer temperatura que acarrete alteração na área 

superficial. O tempo de limpeza da superfície do material, em

pregando a técnica do fluxo contínuo, geralme11te é da ordeiü de 

60 minutos. Contudo, em trabalhos que exigem alta precisão 1 e 

conveniente empregar tempos maiores. 

Uma vez limpo e ativado o catalisador desliga-se o 

forno de aquecimento e aguarda-se o resfriamento da amostra a 

temperatura ambiente, após o que se interrompe o fluxo de ni·tro

gênio, iniciando-se os preparativos para a determinação da a

reu superficial propriamente d.i.ta, tais como ajustar a pressao 

e a vazao da mis-tura N
2
/ne nos dois ramos do detector, ajustar 

a pressao e a vazão de hélio para a padronização, ligar a cor

rente do detec·tor T ligar o registrador potenciomet.rico e es·ta

bilizar a linha de base com a válvula reguladora de vazão na 

posição padronJ.zação e na posição medida e em seguida ajustar 

o seu valor em zero, instalar o frasco de "Dewar 11 contendo ni

trogênio líquido ao lado do reator. Após est.as medidas a análi

se prossegue fazendo-se mergulhar, lentamente e com extremo 

cuidado, o frasco de amostragem e o manômetro de Argônio no 

"Dewar" contendo nitrogênio liquido, aguardando-se o tempo ne

cessário para o equil :r.brio da adsorção. 

Uma vez estabilizada a linha de base, inverte-se a 

polaridade, e com a atenuação conveniente ajusta-se o zero do 

registrador com o zero do integrador. Ao re·tirar o b<>nho de ni-
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trogênio líquido, o aquecimento provoca a deserção do nitrogê

nio, a qual é detectada pelo detector de condutividade térmica 

e registrada no registrador. 

As medidas de adsorção e deserção do N
2 

foram rea

lizadas com uma mistura de N2/He, para pressões no frasco de 

amostragem de 1, 2 , 1, 5 e l, 8 a tm. A pressão de vapor do nitro-

gênio é determinada com o auxílio do manômetro de Argônio. Ter

minadas as medidas realizou-se a padronização com hélio puro, a 

qual ê utilizada nos cálculos da determinação da área superfi-

cial do catalizador~ No Anexo 2 apresentam-se a rotina de cál-

culos para se determinar a area superficial do catalisador. 

A Tabela 4.2 apresenta as condiçÕes de operação u

sadas para a determinação da área superficial do catalisador de 

ferro. 

O valor obtido para a área superficial do catali

sador nao reduzido foi de 11,4 m2;g. 

A atividade dos catalisadores metálicos está inti-

mamente relacionada com o seu estado de oxidação. Como se viu, 

o gás usado na síntese de Fischer- Tropsch, uma mistura de mo-

nóxido de carbono e hidrogênio, apresenta por si só uma forte 

atividade redutora, atividade esta que muda consideravelmente 

durante a reação 1 à medida que o monóxido de carbono e hidrogê

nio vão sendo consumidos e o gás é enriquecido com vapor de á

gua e/ou diÓxido de carbono produzidos na síntese. 

Embora os catalisadores à base de ferro apresentem 



Tabela 4. 2 - Cond-Lçôe.o 1.u,ada..t. na de.teJLm-i.nação da ã:ne.a -OupeJt6,te;.at 

·Massa da amostra de catalisador-

Temperatura de aquecimento no forno para limpeza e ativação da amostra--

Vazão de nitrogênio durante a limpeza e a ativação da anwstra 

1,5016 g 

200°C 

-1 75 ml.min 

Tempo de limpeza -- - - - - - - - - - - - - - - - - - - 4 h 

Pressão de He/N 
2 

na referência - -

Vazão de He/N
2 

na referência-- -

Pressão de He/N 2 na análise 

Vazão de He/N 2 na análise -

Pressão de hélio para a padronização-- - - -

Vazão de hélio para a padronização-- -

Pressão no frasco de amostração - - -

Corrente do detector-- - - - - - - -

Fundo de escala do registrador - - -

3 atm 

100 ml.min -1 

0,8 atm 

300 ml.min -1 

6,0 atm 

300 ml.min -l 

1,2, 1,5, 1,8 atm 

190 mA 

l mv 
L_----------------------------------------~-------------------~ 

1·-' 
00 
w 
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uma certa atividade para a síntese de Fischer- Tropsch, mesmo 

no seu estado oxidado, estes catalisadores são normalmente re

duzidos antes do inicio da reação de síntese. 

A redução do catalisador, que no caso da síntese da 

amônia e obrigatória para o desenvolvimento da atividade cata

lítica, no caso da síntese virá essencialmente a colocar o ca

talisador numa forma reprodutível e, ao mesmo tempo, desenvol

ver a area superficial adequada para uma boa ativida('ie catalí

tica. Esta redução pode ser realizada por açao do próprio gas 

de síntese, antes do inicio da reação. Contudo, como se viu, a 

redução é normalmente um processo fortemente exotérmico, devi

do a formação de vapor de água. Sendo assim, para evitar o de

senvolvimento de temperaturas elevadas, que podem prejudicar a 

atividade do catalisador, devido a um processo de sinterização, 

prefere-se normalmente realizar essa redução em condições con

troladas. 

O catalisador de ferro, que se apresenta normal

mente sob a forma de pastilhas cilíndricas com cerca de 5 rrun de 

altura, foi primeiramente sujeito a um processo de moagem, se

guido de peneiração com duas peneiras àe malhas de 0,105 mm e 

0.177 mm. As partículas retidas entre as duas peneiras, com um 

diâmetro nominal médio de 0,141 mm foram utilizadas para os 

testes cinéticos. 

O reator foi carregado com 1,8 g de catalisador e 

introduzido no banho termostático de areia fluidizada. Uma cor

rente de hidrogênio puro percorria o leito catalitico a vazao 

aproximada de 5 ml/seg. Os sistemas de aquecimento e controle 

de temperatura· eram ligados simultâneamente, ajustando-se as 
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temperaturas do banho termostãtico do reator (temperatura de 

redução e ativação), e da linha de aquecimento (próxima de 

200°C), nos seus respectivos valores4 A temperatura no banho 

termostãtico foi gradativamente elevada desde o valor ambiente 

até atingir o valor de 4S0°c, com uma taxa de aquecimento de 

40°C/h 1 sendo o valor de 450°c mantido por um período de 12 ho

ras, resultando em um período total de aquecimento de aproxi.

madamente 22 horas. 

o aumento gradattvo de temperatura tem por finali

dade e v i ta r a sint.er ização das oartículas de c a tal isador. 

A redução do catalisador pode ser acompanhada ob

servando-se a formação de água, cujos vapores eram condensados 

no condensador- separador, descrito no capítulo 3. 

O procedimento experimental propriamente dito con-

siste inicialmente da redução e a-tivação do catalisador, 

descrito anteriormente. 

como 

À etapa de redução e ativação do catalisador com 

hidrogênio seguia-se um resfriamento lento, também sob atmos

fera renovada de hidrogênio, até se atingir a temperatura de 

reação. A temperatura de reação usada neste trabalho variou na 

faixa de 220°C a 300°C. 

Uma vez estabilizada a temperatura de reaçao, 

substituía-se o hidrogênio pela mistura reagente com razao mo

lar H
2

/CO de 3:1, à vazão de interesse, esperando-se no mínimo 

duas horas para a coleta de amostras e anállse. A vazão variou 
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-1 na faixa de 120 a 300 ml.min (CNP'l'). 

Mantendo-se constante a composição da mistura rea-

cional, a massa de catalisador e a pressão de operação varia-

va-se a temperatura de reação e a vazão de reagente obtendo-se 

desta forma os produtos da reação 1 para posterior análise com 

cromatografia gasosa. 

A reaçao se processou sempre apressao atmosférica. 

Após cada corrida experimental, o catalisador era 

novamente submetido ã etapa de redução e ativação. Esta rotina 

-tem por finalidade a limpeza da superfície do catalisador, e-

-liminando-se os reagentes e materiais produzidos na reaçao que 

eventualmente possam ter adsorvido na superfície do catalísa-

dor em testes anteriores 1 de modo a conseguir-se resultados re-

produtíveís e uma operação estável. 

4.3 - Phodu~o~ da Aeacao 

Os produtos formados na hídrogenação catalltíca do 

monóxido de carbono compõem uma mistura complexa de compostos, 

cuja análise constitui-se em um grande desafio para os pesqui-

sadores envolvidos no estudo do mecanismoy da cinética, da a-

tivídade e seletividade dos catalisadores e do desenvolvimento 

de novos catalisadores da síntese. 

Os componentes da mistura efluente do reator foram 

analisados por cromatografia gasosa em doj.s cromatógrafos di-

ferentes, um para a análise da fração gasosa e o outro para a 

análise da fração líquida, como descrito detalhadamente nos 

itens 3.4.2 e 3.4.3~ 
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4. 3. 1 

A corrente de produtos efluente do reator passava 

pelo condensador- separador resfriado em banho de gêlo, onde 

era separada a fração de produtos não- condensáveis da fração 

de produtos líquidos, como já mencionado anteri.ormente. 

Com o cromatõgrafo ligado e com todas as tempera-

turas e vazões estabilizadas, com a ajuda da válvula de amos-

tragem int.roduzia-se uma amostra dos não- condensáveis no cro-

matógrafo e realizava-se a análise, usando as mesmas condições 

de análise apresentadas no item 3.4.2. Durante as oitoho.rasde 

operação experimeDtal consideradas em regime foram coletadas 

quatro amostras dos produtos não- condensáveis, a intervalos 

de duas horas. No intervalo durante as análises eram lidas as 

temperaturas do banho termostático de areia fluidizada. 

Esta rotina foi repetida diariamente,possibilitan-

do assim a coleta dos resultados experimentais~ 

A Figura 4.2 apresenta um cromatograma típico dos 

produtos não- condensáveis efluentes do reator {fração gaso-

sa). A Figura 4.3, por sua vez mostra uma listagem típica obti~ 

da na análise da fração dos nao- condensáveis, com a indicação 

dos tempos de retenção e dos valores absolutos das areas dos 

picos. 

Comparando os tempos de retenção dos componentes 

existentes na mistura gasosa de referência, ver item 3. 4. 2, com 

os tempos de retenção dos componentes da fração dos não- con-

densáveis é possível identificar alguns dos compostos existen-

tes nesta fraç'ão~ contudo, observa-se pela Figura 3.1 O que os 
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F..i.guJta 4.2- Cltama..togJtama .:tlpic.o do p~wduto ga0o,6o e.!}.tue.n.-te. do 
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pJcos 3 e 4 fundiram-ser ou seja 1 sairam sem resolução, sendo 

que o mesmo foi verificado na Figura 4.2, para os picos 2, 3 e 

4, 5. Diversas tentativas foram feitas para se conseguir uma 

separação adequada, como por exemplo, o uso de temperaturas 

mais baixas nas colunas de Porapak N e Peneira Molecular SA e 

o uso de vazoes de gas de arraste também mais baixas. Devido a 

falta de um programador linear de temperatura no cromató-grafo 

usado para a análise dos não- cond(onsáveis, só foi possível di-

minuir a temperatura das colunas de 40°c para a temperatura am-

biente. Estas tentativas falharam não se conseguindo desta for-

ma uma separação adequada dos picos existentes no croma·tograma. 

Por outro lado, a mistura gasosa de referência era 

constituída dos gases H
2

, N
2

, CH
4

, CO e co
2

, como descrito no 

item 3.4.2, e na falta de uma mistura de referência mais com-

pleta contendo além do CH4 outros hidrocarbonetos de baixo pe

so molecular não foi possível identificar alguns dos picos que 

foram registrados no cromatograma. A Tabela 4.3 lista alguns 

dos componentes identificados na fração dos não- condensâveis. 

Os resul-tados aqui apresentados não pretendem ser 

conclusivos, mas servem como base para a análise dos produtos 

em futuras pesquisas. 

Os produtos relacionados na Tabela 4.3 foram obti

dos para uma temperatura de reação de 300°C (temperatura do ba

nho de areia) 1 com uma vazão de gás de sintese de 133 ml. mln-1 

- o o Para uma faixa de temperatura de reaçao de 220 C a 300 c para 

-1 d uma faixa de vazão de 120 a 300 ml.min -os resulta os observa-

dos para a composição da fração dos não- condensáveis foram 

qualitativamente idênticos aos aqui apresentados. 
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ma eon4e6pondente ~ Snaç~o ga6o6a da Figuna 4.1. 

N9 COMPOSTO 
--~--~~----

01 hidrogênio 

02 N.I* 

03 N. I* 

04 metano 

05 monóxido de carbono 

06 dióxido de carbono 

07 
L____--~------------------~ 

N.I* - nao identificado 

Como se viu, a composição dos produtos gerados pe-

la hidrogenação catalítica do monóxido de carbono é fortemente 

influenciada pelas condições operacionais da síntese (pressão, 

temperatura, velocidade espacial, composição do gás de sínte-

se), pelo tipo de reator (leito fixo e leito fluidizado) e, 

principalmente pela composição e método de preparação do cata-

lisador. Por outro lado a complexidade de produtos obtidos pe-

la síntese de Fischer- Tropsch dificulta consideravelmente a 

sua análise 44 , exigindo do pesquisador uma cuidadosa operaçao 

experimental, um sistema eficiente de coleta de produtos e um 

método analítico preciso. 

Na época do descobrimento da sintese de Fischer-
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-Tropsch e durante os anos seguintes os pesquisadores emprega

ram técnicas analíticas baseadas na separação por destilação e 

identificação por métodos químicos. Posteriormente, emprega~ 

ram-se métodos analíticos cornplerJentares tais corno espectros-

copia de massa e espectroscopia infra vermelho. 

o aparecimento da cromatografia em fase gasosa deu 

a pesquisa e anãlise dos produtos da síntese de Fischer-'l'ropsch 

um novo e importante impulso. Por outro lado# o grande i_nV-2res

se na síntese de combustíveis líquidos e produtos químicos in

terrnedlár los a partir do monóxldo de carbono e hidrogênio, con-

tribuiu para uma acelerada evolução dos métodos analíticos, 

principalmente a cromatografia em fase gasosa empregando colu-

nas capilares, permitindo deste modo a obtenção de dados ana-

líticos mais detalhados e precisos e, consequentemente, permi

tindo interpretaçOes essenciais quanto à cinética, ao mecanis-

mo e aos critérios de seletividade, atividade e comparação de 

catalisadores]6, 23, 28, 29, 40, 44 

O método analltico empregado neste trabalho para a 

anállse dos produtos liquides restringiu-se a cromatograf ia ga-· 

sosa usando coluna capila:r 1 como descrito no item 3.4.3. 

Com o cromatógrafo ligado e com todas as tempera

turas e vazões estab.ilizadas, a amostra da fração líquJ.da orgâ-

nica era retirada do condensador- separador através de uma mi-

crosseringa. e injetada diretamente no cromatógrafo, nas mesmas 

condições de anãlise usadas para a mistura de referência, como 

apresentadas no item 3*4.3. 

A Figu:r:a 4.4 apresenta um cromatograma típico obti

do com a amostra da fração liquida orgânica. 
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No final de cada corrida experimental o produto li-

quido deveria estar acumulado no condensador- separador e pos-

teriormente ser submetido a análise cromatogx·áfica. Contudo~ a 

quantidade de liquido orgãn.íco gerado no final de cada corrü1;;,. 

experimental (aproximadamente 10 horas de reação} era muito pe-

que.na, impossibilitando desta forma a sua anâli.se cromat.ogrã-

fica. Em face a isso optou-·se em recolher a quantidade de li-

guido gerado somente no final de cada série de quatro corridas 

experj_mentais. Desta formay a fração liquj_da se acumulava no 

condensador- separador em duas fases im.iscíveis, uma fase a-

quosa e a outra fase orgânica de coloração marrom escuro. 

É possível que durante o longo período de armaze-

nagem no condensador - separador alguns compostos produzidos na 

reaçao se tenham evaporado, causando alterações na composição 

da fração lÍquida analisada. 

Devido ao elevado numero de compostos presentes na 

fração líquida, evidenciado pelo elevado número de picos do 

cromatograma da Figura 4.4, foi impossível, com os meJos dis-

poníveis, identificar todos esses compostos. A Tabela 4.4 mos-

tra uma identificação tentativa de alguns destes compost.os, 

obtida por comparaçao dos tempos de retenção dos cromatogramas 

da mistura de referência e da mistura dos condensáveis; como é 

evidente, só os hidrocarbonetos saturados puderam ser identi-

ficados por esta via. 

4.4- V/.hcu.,s..úio. Suae.!:>-tOe.;., pa.Jta .tha.ba.lho,!:. ,jutu.Jtol. ----- --~"~:.;L--~----------------·-~~--

O elevado volume de trabalhos publicados sobre a 
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Tabela 4.4 - Relacic dob compo~~o~ lden~i~ieadaj no c~oma~o

gJtama c.o:vr.eétponden~te à. 6JLação l2qui.da da. F.iguha. 

4.4. 

NO 

o]_ 

02 

03 

04 

05 

06 

07 

08 

09 

lO 

ll 

12 

13 

------

COMPOSTOS 

heptano 

oc-tano 

nona.no 

decano 

unciecano 

dodecano 

tridecano 

tetradecano 

pentadecano 

hexadecano 

heptadecano 

octadecano 

nona decano 

sínt.ese de Fische::::-- Tropsch revela claramente o in·teresse in

dustrial e cienti:::_:::o deste processo. Naturalmente, este inte

resse está, em gra.::de parte associado ao problema da escassez 

do petróleo, na me::.ida em que a síntese de Fischer- Tropsch o-

ferece uma rota aC~-quada e testada industrialmente para a 

transformação de c03bust1veis sólidos (carvão e madeira, por 

exemplo) em combus~íveis líquidos e gasosos, e em insumos bá

sicos da indús'tria petroqu1mica. 
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Apesar do elevado numero de trabalho publicados, a 

síntese de F ischer - Tropsch continua sendo um campo in teres-

sante de pesquisa a nível mundial, tanto no que diz resqei.to ao 

desenvolvimento de novos cat.alisadores, mais ativos e seleti-

vos e à elucidação do mecanismo básico da reação~ como também, 

em termos tecnolõgicos, no aue diz respeito ao desenvolvimento . -

de novos tipos de reatores 6 à otinüzação das condições opera-

cionais, ou à síntese seletiva de determinadas frações de pro-

dutos {olefi.nasr gasolina r diesel' etc). 

A síntese de Fischer- Tropsch poderá também vir a 

ser uma alternativa tecnológica válida no cenário energético e 

da indús·tria quirnica no Brasil, dada a disponibilidade de c ar-

vões minerais de baixa qualidade e de recursos abundantes em 

termos de biomassa~ que possibilitam a produção do gás de sin-

tese via gaseificação. 

O presente trabalho pretende apenas constituir um 

ponto de partida e de introdução a um assunto tão complexo e 

fascinante como o é a síntese de Fischer- 'I'ropsch, que, como 

se disse, embora já sendo pesquisada há mais de 60 anos, vol-

tou a ganhar um grande interesse nos últimos anos, em função 

das recentes "crises do petróleo". 

Visando a continuação deste trabalho, impõe-se con-

tudo uma avaliação crítica de alguns aspectos da instalação de

senvolvida e da metodologia usada para a análise dos produtos 

da reação. 
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4. 4. 1 

De uma manoira geral, a instalação cinética desen-

volvida f une ionou sa-tisfa tõr iamen te durante os testes realiza-

dos com o catalisador de ferro. 

Contudo, uma instalação para o estudo da síntese de 

Fischer- Tropsch deve, como foi observado anteriormente, poder 

operar numa faixa de condições bastante vasta~ em particular 

no que diz respei-to à pressão de síntese. 

Por razões ·técnicas e limitações de tempo a insta-

laçãa desenvolvida dispõe de um medidor capilar de vazão do 

gás de síntese construido em vidro. Este medidor limita, natu-

ralmente, a pressão de operação a uma faixa próxima da pressão 

atmosférica. Deste modo, seria necessário substituir este medi-

dor capilar de vaz.âo 1 de vidro, por um medidor de pressão di-

ferencial, como os já encontrados no mercado nacional, permi-

tindo uma operaçao a pressoes mais elevadas. 

Por outro lado, o sistema micro-reator/banho ter-

mos tático, na sua forma atual tem o inconveniente básico de não 

permitir medir e controlar diretamente a temperatura do leito 

catalítico, o que, para testes mais precisos, pode ser uma li-

m:Ltação sê r :La. Seria então conveniente equtpar o micro- reator 

com um poço de termopar merg-ulhado no leito de catalisador. 

Quanto ao condensador- separador dos produtos da 

reaçao, a ser montado, ele deverá ser substituído por um con-

densador metálico, para se poder operar a pressao mais eleva-

da, ou então será necessário fazer a redução da pressao à saí-

da do reator e antes da entrada no condensador, por uma vãlvu-
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la redutora de pressao~ 

O interesse na síntese de Fischer- Tropsch para. a 

produção de combustiveis líquidos e insumos químicos motivou, 

desde cedo, o desenvolvimento de métodos aperfeiçoados para a 

análise dos respectivos produtos. Weitkamp e l ' ~ 56 co anora.Gor:es 

introduziram métodos de análise baseados na separação por des-

tilação, na espectroscopia de massa e de infravermelho e na 

cromat.ografia em fase gasosa. Por sua vez, Huff e Satterfielct56 

desenvolveram um procedimento anaLítico quantitativo detalhado 

para as diversas frações de produtos da reação de sintese de 

Fischer- Tropsch, permitindo um balanço completo da maioria dos 

componentes. 

Contudo, como observam Dictor e Be11 44 , estes me-

todas partem de uma se?aração dos produtos da reaçao em duas 

frações básicas: não- condensáveis e produtos liquidas, tal co-

mo foi feito no presente trabalho, e, por isso mesmo, apresen-

ta.m algumas limitações fundamentais: (a) Eles exigem uma medi-

da exata do volume de cada fração produzida. A quantidade dos 

cornponentes que aparecem em mais de uma fração é obtida soman-

do as quantidades presentes em cada uma das fraçÕes; (b) Du-

rante a manipulação das frações alguns componentes podem ser 

perdidos por vaporização (como já foi observado atraS) ou por 

reações químicas dentro de cada fração; (c) Para obter quanti-

dades suficientes de condensado é necessário operar os reato-

res com elevadas conversões, o que limita a aplicabilidade 
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destes métodos no caso de baixas conversoes, como e normalmen-

te o caso dos estudos cinéticos. 

Estes problemas foram em parte contornados por 

Schulz.56 , que desenvolveu um mé.todo de amostragem da corrente 

gasosa global, eliminando somente as parafinas pesadas que sao 

separadas na forma liquida a 200°C . .Heinshausen 56 mostrou que 

o raétodo de Schu1z, coEtbinado com o uso de cromatografia emfa-

se gasosa com coluna capilar, permite identificar num Úníco 

cromatograma cerca àe 180 compostos diferentes, desde c
1 

até 

c 20 , incluindo os compostos oxigenados. 

D .. Bll 44 a lCtor e e" . , por sua vez 1 propoem o recurso 

um sistema de cromatografia em fase gasosa, comdua~;coluna3, uma 

empacotada operando com detetor de condutividade té.rm.ica e a 

outra capilar operando com detetar de ionização de chama, e 

com duas válvulas de amostragem, uma ?rímeira aquecida, e outra 

nao aquecida, separadas por um condensador- coletor. 

Em face ao elevado numero de trabalhos publicados 

sobre a síntese de Fischer- Tropsch 1 é difícil apresentar su-

gestões para futuros trabalhos nesta área sem repetir aquilo 

que tem sido proposto por numerosos pesquisadores, 

Em termos da instalação experimental desenvolvida, 

os pontos apresent.ados at.rás constituem um minlrno indispensá-

vel para o futuro desenvolvimento. 

Em termos da metodologia de análise deve-se procu-

raL· adequar o 'sístema atual seguindo as observações e metodolo-
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gias apresentadas por Schulz e Dictor e Bell. 

Vários autores têm perseguido o objetivo de desen

volver catalisadores seletivos para determinados tipos de pro

dutos (gasolina 1 diesel, olefinas). Quando se têm presentes as 

limitações intrinsicas da reação de síntese de Fischer- Tropsch 

em termos da distribuição dos produtos, tal como foi vi.sto no 

capitulo 2, fica claro que um tal objetivo é extremamente com

plexo. Uma possível via para se conseguLr este objetivo pode

ria ser o de se desenvolver catalisadores de Fischer- Tropsch 

tais que a respectiva dis·tribuiçâo de produtos fosse definida 

pela sobreposição de duas distribuições de Schulz- Flory inde

pendentes, eventualmente catalisadores bimetálicos ou cata.lisa

dores bifuncionais~ 
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ANEXO l 

A EQUAÇÃO DE SCHULZ - FLORY 
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Neste anexo e desenvolvida a equaçao de Schulz-

-Flory 

Considere-se o seguinte mecanismo de crescimento 

de cadeia: 

p 
3 

v +X 
~i--

P. 
l 

••••• 1 IAl.l) 

onde Y. e um intermediário, P e um produto resultante de Y. 
l l l 

por uma reação de terminação (não envolvendo crescimento da ca-

deia), X ê um monômero e Y
0 

um precursor. 

ou seja: 

d [Y .] 

No estado estacionário ter-se-á, 

[Y.] "cte, 
l 

l 

dt 
, K [Y. -1]- (K +Kt) [Y.] "'O, p l p :1 

donde se deduz a relação: 

[Y. - l] K + K 
l p t 

(Al. 2) 

(Al.3) 

Nestas relações [Y.] e a concent.ração do intermediário i, e K 
l - p 

e Kt são pseudo- constantes da taxa de 1~ ordem respectiva.men-

te para as reações de propagação e ·terminaçáo da cadeia (supõe-

-se que estas constantes não dependem do comprimento da cadeia). 

Por outro lado, das relações 



obtém-se diretamente 

d[P.] [Y.] 
l l ----" 

d[P.-l] 
l 

e 
d[Pi-1] 

d 
t 

ou seja, no regime .estacionário, atendendo a {Al.3): 

[P.] 
]. 

[P. - l] 
J. 

K 
" _ _;o;l_ 

K + Kt p .. 

Deste modo, a constante 
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(Al. 4) 

(Al. 5) 

representa, por um lado, a probabilidade de que a cadeia seja 

propagada 1 e, par outro lado, a relação entre as concentrações 

de dois produtos <~consecutivos" da reação, quando em regime 

estaclonárío. 

Seja c i '"' [P i] a concentração molar do produ ·to i, 

resultante de {i. -1} adições consecutivas do monôme.ro X ao 

pre~:ursor Y
0

• De (Al~4) e {Al.S} obtém-se; 

"' c' 1." 
]. -

Aplicando esta relação recursivamente obb?m- se 

ainda: 



i- 1 c = c Çl. 
i l 
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(Al. 6) 

Deste modo, a fração molar do componente P n nos prt~dutos será: 

c c 
n n 

xn = = 
00 

~ 
i-1 

2 c cl" 
i= l J. i= 1 

ou, atendendo a (Al.6}: 

n-1 
a 

i-1 

" 

c 
l n 

= ------- ' 
cl 00 í-1 

2 " i= l 

De acordo com (Al. 5) a é uma cons-tante de 

menor que 1, de modo que se pode escrever: 

00 

2 
i= 1 

i- 1 
" 

l 
' l-a 

e a relação (Al.7) tomn a forma: 

(Al. 7) 

valor 

(Al. 8) 

Frequentemente a composição dos produtos é expres-

sa em termos da fração mássica, em vez da fração molar. 

Se se considcr:tr que o peso molecular do monomero 

X, 11
0

, e o do intermediário Y
1 

são iguais, ter-se-á: 

= nM o ' 
(Al. 9) 
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onde M é o peso molecular do intermediário Y 1 e, em primeira 
n n 

aproximação, do produto P . Deste modo, a massa do produto i 
n 

por unidade de volume do produto será: 

ou, atendendo a (Al.9): 

e a fração mássica de n no produto sera: 

= :;> 
i""'l 

m. 
l 

ou, atendendo a (Al.6): 

= :;> 

nc M n o 

i =1 

n-l na 

Mas, 

> i- 1 
la 

d 
da 

00 

2 
Í=l 

00 

2 
i:.. 1 

i 

" 
d 

da 

de modo que se tem: 

n- 1 2 
g = na ( 1 - o:) 

n 

= 
2 
i~l 

l-a 

. i- l 
la 

l 
2 

(l -a) 

(Al.lO I 

(Al.ll) 

(Al.l2) 



As .relações {Al. 8 l e {Al.l2 l são, como se 

duas formas da equação de Schulz- Flory. 

217 

disse, 
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ANEXO 2 

CÂLCULO DA líREA SUPERFICIAL DO CATALISADOR 



219 

Neste anexo sao desenvolvidas os cálculos para a 

determinação da área superficial do catalisador, aplicando a 

54 equação de Brunauer, Enunett e Teller (B.E.T.) : 

__ P 

vad (Po-P) 

onde: 

onde: 

p 

1 (c- 1) 
+ ---

v .c 
m 

p 

p 
o 

-· Pressão de equilíbrio, mmHg. 

(A.2 .1) 

P
0 

= Pressão de vapor de saturação do adsorbato, 

rmnHg. 

Vm = Volume requerido para cobrir a superfície do 

adsorvente com uma camada monomolecular do 

3 adsorbado, em . 

Vad = Volume adsorvido, cm 3 (CNPT). 

c constante. 

A eguaçao B.E.T. e eguação de uma reta do tipo: 

Y = a + bx 

y = 

a = 

b = 

1 

v .c 
m 

p 

(c - 1) 

v . c 
m 
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De·terminando experimentalmente os valores de Y pa-

r a diversos valores de x inferiores a O, 3 determina~se grá-

fica ou analiticamente os valores de a e :e.~ e a partir destes, 

ovalor do volume necessário para cobrir uma monocamada à o 

adsorven te. 

da equaçao: 

sendo que: 

v 
m 

l 
a + b 

o cálculo da area específ.tca, sg' e feito 

a + b 

s0 = 4,328 + 0,000176.P
0 e' 

p 
0 

"'" 13 O , 7 + 3 , 1 31 ( P a tm - P arg} 

(A2. 2) 

através 

(A2. 3) 

(A2.4) 

(A2. 5) 

onde nestas equaçoes; 

s
0 

= Área recoberta por ml de N2 (CNPT} 

(Calculada à diversos valores de P ) o 

patm Pressão atmosférica lida no Barômetro 

cor.rigida para o O C, nunHg. 

e 

Parg = Pressão fornecida pelo monõmetro de argônio 

durante a análise, mmHg. 

O valor de Y ""' 
p 

é calculado através das 



equaçoes; 

p. (P .760 + P t ).c m a m 

vad = 
M .A 1 • t a ca_ 

v,... 273,16 
I 

760 

p -P 
(~~~) 

T amb 
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(A2. 6) 

(A2. 7) 

(A2. 8) 

cujos valores sao determinados experimentalmente e onde, nestas 

equaçoes: 

Pm = Pressão no frasco de amostragem {N 2 /He), atm 

c = Concentração de N2 na mistura 

V0 f = Volume do fluxímetro de bolhas (CNPT), cm3 

Ha = Massa da amostra, g 

t = Tempo de trânsito no fluximetro de bolhas, s 

A = Área de deserção, A = a*Aten' contagens 

a = Área do plco de deserção, contagens 

Aten = Atenuação empre.gada 

A A =A' A cal cal cal · ten 

A~al = Calibração, contagem/min 

V f = Volume do fluxímetro de bolhas calibrado com 

- . 3 agua ou mercurlo, em 

P = Pressão do vapor de água a temperatura am-
w 

biente, mrnHg 

Tan~ = Temperatura ambiente, K 

A ·Tabela A2.1 apresenta os resultados das medidas 



e os cálculos para a determinação da área superficial do cata-

lisador utilizando as equaçoes apresentadas anteriormente. 

O valor médio das duas medidas conduz ao valor de 

aproximadamente 11,4 m2;g para a área superficial do cata1isa-

dor, como já apresentado no capitulo 4. 



Tabe.Ztt A2. 1 

.-------·--------------~---~, 

Temp.,ratur<!. de l.impeza, 200°C, durante 4 hora" I 
i v~~ão d<! l'l

2 
durante a limpe2a' 7S ml/m'ln 

I ---~--------~ 

~
! I '\, 
I , "'" 
I Tamb 

l"' """'dida z_, medida 

l,SOlli 

701,765 

lOl' 16 

28,349 

3t,OI3S 

'IEDIOAS 

~·--r---~- .. ·- T"--2-·-·-~-~--r 4 l 1 ·-
2 
-~í---J-----r-· 

L __ ;----;- ·-+·--+--!----+-------~-·-·· 

I 

Pm !1,2 11,5 !1,8 2,0 11,2 ~1,5 ll,B ~2,0 
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Qb5.: a) O valor da ãrea 5Uperflcial, sg, p.:n·a cadi! ponto foi calculada utili~ando" "''l""'i",lo, 

Sg = s
0

/ (Y/X). 

b) Os valores 11,07 e ll.,69 foram obtidos.det.ermin.;~ndo-se os valores de~· coeficiente 

lin»ar da t·eta e :?_, coeflcie,;te •"'gulolr da. ret" atra.vó;s dã regressec l.ine<u:, rçspe<O

tivamente para " l<'- e para a 2~ medida e, substituindo-os na relação (A2.Jl. 
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