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Relatério Descritivo da Patente de Invengdo para "METODO
PARA FABRICAR HIDROCARBONETOS E HIDROCARBONETOS OXI-
GENADOS, HIDROCARBONETOS LINEARES OU RAMIFICADOS DE C,
AC35".

Declaracido de Financiamento Federal

Esta invengao foi feita com o apoio do governo dos Estados Uni-
dos da América do Norte outorgado pelas seguintes entidades: DOE DE-
FG02-84ER13183. Os Estados Unidos da América do Norte tém certos direi-
tos nesta invengao.

Referéncia Cruzada a Pedidos de Patente Relacionados

Reivindica-se aqui prioridade para o pedido de patente n° de sé-
rie 60/785.471, depositado em 24 de margo de 2006, que é aqui incorporado
como referéncia.

Antecedentes da Inveng¢ao

Na presente época de diminuicdo das reservas de petrdleo e
instabilidade politica em paises ricos em petrdleo, a sociedade industrial de-
ve desenvolver maneiras para utilizar os recursos de biomassa abundantes
e renovaveis do mundo para disponibilizar novas fontes de energia e inter-
mediarios quimicos (1). Por exemplo, o setor de transportes requer combus-
tiveis que podem ser convertidos eficientemente em energia e que possuem
altas densidades de energia. A industria quimica requer moléculas funcio-
nais tais como olefinas (por exemplo, etileno e propileno) e aldeidos (por
exemplo, formaldeido) que podem ser usados para fabricar materiais polimé-
ricos. Uma caracterisitca que torna os carboidratos derivados de biomassa
uma classe particularmente promissora de compostos para suplementar (ou
em alguns casos substituir) petréleo nas areas supramencionadas é que o
bloco de construgdo estequiométrica nestes compostos tem uma composi-
¢ao atébmica de H:C:O igual a 2:1:1. Assim sendo, os carboidratos séo can-
didatos para serem convertidos em mistura de gases Ho/CO. Estes tipos de
gases sdo comumente denominados "gas de sintese" ou simplesmente
"syngas'. O gas de sintese pode ser convertido por sintese de Fischer-

Tropsch sobre catalisadores baseados em Fe e Co (2), para produzir alca-
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nos lineares com cadeia longa, para uso como oleo diesel. O gas de sintese
pode ser convertido também sobre catalisadores baseados em Cu (3), para
produzir metanol para uso como uma matéria-prima para produzir olefinas,
formaldeido e gasolina.

Embora produzir gas de sintese a partir de biomassa tenha sido
reconhecido ha anos como uma plataforma promissora a partir da qual uma
série de produtos valiosos pode ser fabricada, as vias convencionais para
produzir gés de sintese a partir de biomassa nao sao terrivelmente eficientes
por causa das altas temperaturas necessarias. Por exemplo, a gaseificagao
catalitica direta de biomassa requer uma temperatura de 800 K e mais alta
(4). A gaseificagcdo em dois estagios de biomassa requer similarmente altas
temperaturas: uma pirdlise rapida de biomassa (a cerca de 773 K), em em
seguida, reforma a vapor d'agua do bio-6leo resultante (a cerca de 1000 K)
(5, 6). Além disso, a gaseificacao de biomassa leva tipicamente a um conjun-
to complexo de subprodutos, incluindo alcatrdo (organicos volateis), carvao
(materiais carbonaceos sdlidos), e hidrocarbonetos leves, bem como com-
postos de NO, e SOy produzidos durante os processos de combustao em
altas temperaturas (1, 4-6).

Um uso relativamente recente, e rapidamente crescente de bio-
massa é na produgao de 6leo diesel combustivel por intermédio da transes-
terificagdo de 6leos vegetais e gorduras animais (1, 7, 8). A reacao de tran-
sesterificacdo produz uma corrente de rejeitos de baixo valor de glicerina,
que freqlientemente contém concentragdes de glicerina em agua entre 50 e
80% (8). O residuo resultante fez com que o prego da glicerina nos Estados
Unidos despencasse de aproximadamente US$ 2.100 por tolelada métrica
em 1995, para menos do que US$ 1.000 por tonelada métrica em 2003 (para
glicerina grau USP a 97%, pregos fornecidos por Procter & Gamble). A pro-
ducéo atual (2006) de biodiesel nos Estados Unidos e na Europa é 1 x 10%e
2 x 10° litros por ano, respectivamente. Devido aos créditos fiscais e outros
incentivos econémicos fornecidos pelos governos nacionais, espera-se que
estas quantidades dobrem no futuro muito proximo (8, 9). Quanto aos crédi-
tos de impostos sobre o biodiesel nos Estados Unidos, vide a Publicagéo da
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Receita Federal dos Estados Unidos (IRS) n° 378, e as segbes 6426(c),
6427(e), e 40A do Cddigo da Secretaria da Receita Federal dos Estados U-
nidos (IRS).

A glicerina pode ser produzida fermentando agucares tais como
glicose (10). Diferentemente de fermentar glicose para produzir etanol, que
produz etanol em concentragdes de apenas cerca de 5% em peso em agua,
fermentar glicose para produzir glicerina pode produzir glicerina em concen-
tragoes perto de 25% em peso (10). Esta concentragdo mais alta de glicerina
em comparagdo com etanol diminui os custos de energia necessarios para
remover agua dos hidrocarbonetos combustiveis oxigenados. Na realidade,
uma das etapas mais intensivas em energia na producéo de etanol grau
combustivel a partir de glicose é a etapa de destilagao (11, 12). QOutra rota
para a producdo de glicerina a partir de glicose e outros agucares é através
da hidrogenagao de glicose para sorbitol (13, 14), e em seguida, por hidro-
gendlise de sorbitol para polidis que tém pesos moleculares mais baixos (15,
16).

Em um trabalho anterior de co-autoria de alguns dos presentes
inventores (17-19), foi demonstrado que solugdes de polidis em agua (por
exemplo, etilenoglicol, glicerina, sorbitol) poderiam ser convertidas por re-
forma em fase aquosa para misturas de gases Ho/CO. contendo baixos ni-
veis de CO (por exemplo, 500 ppm) sobre catalisadores de Pt sobre suporte
em temperaturas perto de 500 K. Este processo de reforma em fase aquosa
gera razdes baixas de CO:CO; na corrente de gas efluente porque a reagao
de deslocamento agua/gas (WGS) é altamente favorecida nas altas pres-
sOes parciais de agua geradas sob estas condigdes de reagao (por exemplo,
2,5 MPa (25 bar)). Assim sendo, as condi¢des da reagao de reforma em fase
aquosa nao sao favoraveis para produzir produzir gas de sintese, onde altas
razées de CO:CO; sdo necesssérias. Outros pesquisadores estudaram a
reforma em fase vapor de glicerina. Czernik et al. (20) relataram alta seletivi-
dade para produzir H, por reforma a vapor d'agua de glicerina em altas tem-
peraturas (1.023 K) sobre um catalisador de reforma de nafta baseado em
Ni. Suzuki et al. (21) também observaram alta seletividade para a produgao
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de Hz por reforma a vapor d’agua de glicerina em altas temperaturas (873 K)
sobre um catalisador de 3% de Ru/Y.Os3;, mas eles empregaram uma alta
velocidade espacial de gas de varredura nos experimentos. Portanto, um
melhor sistema catalitico para a converséao em fase vapor de glicerina em
baixas temperaturas ainda esta a ser desenvolvido.

A sintese de Fischer-Tropsch (F-T) para produzir hidrocarbone-
tos sintéticos a partir de gas de sintese € bem conhecida. Ela foi implemen-
tada pela primeira vez pelos alemaes em larga escala durante a Segunda
Guerra Mundial, para fabricar combustiveis liquidos a patir de carvao. A rea-
¢ao de F-T genérica é a seguinte:

CO + 2H,; — -(CHy) - + H.0 H =-167 kJ/mol (1)
em que -(CH,) - representa o bloco basico de construgdo dos produtos hi-
drocarbdnicos. A sintese de FT é altamente exotérmica, o que leva a trans-
missao de calor a ser um fator significativo no projeto de um reator de F-T.

Um grande volume de pesquisas foi feito para maximizar as
possibilidades sintéticas da reagao de F-T. Vide, por exemplo, Patente n° US
6.696.501, que descreve um método para converter gas natural ou outros
combustiveis fésseis em hidrocarbonetos superiores. Neste caso, o método
usa uma combinagdo de reforma a vapor d’agua de combustiveis fésseis
para produzir gas de sintese, e em seguida, uma sintese de F-T e uma se-
gunda reforma a vapor d’agua do gas de cauda. O gas de cauda reformado
é entao alimentado de volta para dentro do reator de F-T.

Vide também Patente n° US 6.976.362, que descreve um méto-
do para integrar a geragdo de gas de sintese, uma reagao de F-T, e uma
reagao de deslocamento de agua/gas, para produzir CO,, hidrocarbonetos
alifaticos, e hidrogénio, e depois queimar o hidrogénio em um combustor de
turbina a gas, para gerar eletricidade.

Como assinalado resumidamente acima, um parémetro impor-
tante para determinar o rendimento tedrico maximo de hidrocarbonetos sin-
téticos em uma reagdo de F-T é o indice estequiométrico SN, definido como:

SN = (Hz - CO,L)/(CO + COy) 2)

Teoricamente, o rendimento de hidrocarbonetos sintéticos estd no seu valor
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mais alto quando SN=2,0 e CO nao reage ainda mais para formar CO, por
intermédio da reagdo de deslocamento dgua/gés. Neste caso, a razdo de
Ho/CO sera igual ao SN, isto é, 2,0, que teoricamente da o rendimento mais
alto de hidrocarbonetos sintéticos.

A biomassa compreende principalmente carboidratos (por e-
xemplo, amido e celulose). Um método para converter estes compostos em
combustiveis liquidos é por fermentagéo para produzir alcoois liquidos, tais
como etanol e butanol. A tecnologia para converter amidos derivados de
graos em etanol por intermédio de hidrédlise, fermentagao, e destilagcao esta
bem estabelecida, e avangos estdo sendo feitos na conversao econémica de
lignoceluldsicos em etanol (por exemplo, através do desenvolvimento de no-
vas enzimas para hidrélise de celulose). As vantagens de etanol como um
combustivel para transporte sao que ele tem uma alta octanagem (uma oc-
tanagem de pesquisa de 130). Entretanto, o etanol tem varias desvantagens
inerentes perceptiveis como um combustivel em comparagdo com alcanos
de caeias longas: (i) o etanol tem uma densidade de energia mais baixa em
comparagdo com petrdleo (isto é, aproximadamente 20 x 10° BTU/litro para
etanol versus 30 x 10° BTU/litro para petréleo); (i) o etanol é completamente
miscivel com agua, levando a uma absorgao significativa de dgua para den-
tro do combustivel; e (iii) ele tem um ponto de ebuligdo relativamente baixo
(73°C), levando a uma evaporagao excessiva em temperaturas elevadas.
Mais significativamente, entretanto, o processo de fermentagdo usado para
produzir bioetanol a partir de carboidratos leva a uma solugdo aquosa que
contém apenas cerca de 5 a 10% em peso de etanol. Uma quantidade signi-
ficativa de energia é necessaria para destilar o etanol da agua, para produzir
etanol grau combustivel. Na realidade, o balango energético global para a
produgdo de bioetanol ndo é muito favoravel, e foi estimado que a quantida-
de de energia necesséaria para produzir bioetanol é aproximadamente igual
(ou maior do que) ao teor energético do etanol produzido (11, 12, 36).

Os alcanos com cadeia longa compreendem a vasta maioria de
componentes em combustiveis para transporte a partir de petréleo (alcanos

ramificados na gasolina, alcanos lineares no diesel). Converter os recursos
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renovaveis de biomassa em alcanos liquidos é, portanto, uma opgao de pro-
cessamento atraente. Mais notaveimente, os alcanos liquidos produzidos a
partir de biomassa (i) podem ser distribuidos usando a infra-estrutura ja em-
pregada para produtos derivados do petroleo; (ii) podem ser adicionados aos
polos petroliferos existentes para processamento adicional (por exemplo,
combustiveis misturados); e (iii) podem ser queimados em motores de com-
bustao interna existentes, sem alterar o motor de combustao ou o combusti-
vel.

Sumario da Invencéao

A invengdo é um método para fabricar hidrocarbonetos ou hidro-
carbonetos oxigenados, de preferéncia hidrocarbonetos de C, a Css e/ou
hirocarbonetos oxigenados. Na versdo preferida da invengéo, os alcanos
liquidos (isto é, de C5 e mais longos, lineares, ramificados ou ciclicos) po-
dem ser produzidos diretamente a partir de compostos derivados de biomas-
sa, incluindo polissacarideos, monossacarideos e polidis (por exemplo, glice-
rina) por intermédio de um processo integrado que envolve a conversao ca-
talitica de misturas de gases H./CO (gds de sintese) e sintese de Fischer-
Tropsch (ou outras reagdes formadoras de ligagdes carbono-carbono). A
etapa da sintese de Fischer-Tropsch pode ser conduzida subseqientemente
a etapa de conversao de glicerina, ou de forma importante, ambas reagdes
podem ser acopladas integrando os sitios ativos para cada reagao dentro de
um unico leito de catalisador. Assim sendo, em uma versao da invengao, a
conversao catalitica de glicerina e as sinteses de Fischer-Tropsch séo aco-
pladas em um sistema de reator com dois leitos. No protocolo preferido, a
conversdo da matéria-prima reagente para gas de sintese é realizada usan-
do um catalisador que compreende Pt-Re sobre um suporte de carvdao. A
reacao formadora de ligagdes carbono-carbono é entdo realizada usando um
catalisador que compreende Ru/TiO,.

Em outra verséo da invengdo, a conversdo de glicerina e a sin-
tese de Fischer-Tropsch sé&o acopladas em um Unico reator, de preferéncia
usando um unico leito de catalisador, compreendendo uma mistura fisica de
Pt-Re/C e Ru/TiO,. Alternativamente, como descrito na Descrigdo Detalhada
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abaixo, 0 método pode ser conduzido em um Unico reator, mas usando um,
dois, ou mais leitos de catalisador distintos, cada leito contendo um ou mais
catalisadores distintos. Por exemplo, 0 método pode ser conduzido usando
um unico leito de catalisador, contendo um catalisador homogéneo com fun-
¢ao dupla, ou 0 método pode ser conduzido usando um unico leito de catali-
sador, contendo dois ou mais catalisadores fisicamente misturados entre si,
ou o método pode ser conduzido usando dois ou mais leitos de catalisador
em uma configuragdo empilhada ou em estagios. Todas estas versdes da
invencao produzem alcanos liquidos com Scs, entre cerca de 46% e cerca
de 64%, com entre cerca de 15% e cerca de 50% do carbono nos produtos
contidos na fase liquida orgéanica (vide exemplos abaixo). O efluente liquido
aquoso do processo integrado contém entre cerca de 5% e cerca de 15%
em peso de metanol, etanol, e acetona, que podem ser separados da agua
por intermédio de destilacao e usados na industria quimica ou reciclados
para conversao em produtos gasosos. Este processo integrado melhora sig-
nificativamente a economia da sintese de Fischer-Tropsch "verde", reduzin-
do os custos de capital e e aumentando a eficiéncia térmica das reagodes.
Assim sendo, uma vantagem notavel da presente invengao é que ela permite
que reatores de Fischer-Tropsch de escalas menores sejam incorporados
como como um componente de uma biorrefinaria. A presente invengao pode
ser usada também para processar glicerina do rejeito de fabricas de biodie-
sel para dar combustiveis liquidos. Além disso, a jungcao de (a) converter
biomassa em gas de sintese, e (b) sintese de Fischer-Tropsch, leva a siner-
gias nas operagoes destes processos. Integrar estas duas reagées em um
unico reator evita as etapas altamente endotérmicas e exotérmicas que re-
sultam de rodar as rea¢des separadamente.

Uma vantagem notavel da presente invengao € que integrando a
reacao de gaseificagdo e a reagao formadora de ligagdes carbono-carbono
em um "Unico vaso" elimina o efeito inibidor da pressao parcial de CO sobre
a velocidade da reagédo de gaseificagdo consumindo o CO no mesmo reator
(na reagao formadora de ligagdes carbono-carbono).

Assim sendo, a invengdo é um método para fabricar hidrocarbo-
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netos (preferidos), hidrocarbonetos oxigenados, e outros compostos organi-
cos. O método compreende realizar duas reagdes, uma exotérmica e a outra
endotérmica, e integrar o calor da reagdo exotérmica para suprir (pelo me-
nos em parte) a energia necessaria para impulsionar a reagao endotérmica.
Assim sendo, o método compreende realizar uma rea¢ao de gaseificagao
endotérmica com um reagente de biomassa, em uma temperatura menor ou
igual a cerca de 750 K, para produzir gas de sintese. O método compreende
ainda realizar uma reagdo exotérmica formadora de ligagdes carbono-
carbono (ou mais genericamente, qualquer reagdo exotérmica de utilizagao
de gas de sintese), tal como a sintese de metanol ou a sintese de dimetil-
éter) com o gas de sintese produzido na reagédo endotérmica. A reagao exo-
térmica é realizada em uma temperatura maior ou igual a temperatura da
reagé@o de gaseificagdo realizada na etapa (a). Na modalidade preferida, a
reagao exotérmica produz hidrocarbonetos (bem como calor). O calor gerado
a partir da utilizagdo de gas de sintese exotérmica ou reagao formadora de
ligagdes carbono-carbono é reciclado (isto &, integrado) para fornecer (pelo
menos em parte) a energia necessaria para impulsionar a reagao de gaseifi-
cagao endotérmica.

Mais especificamente, a inveng¢ao refere-se a um metodo para
fabricar hidrocarbonetos e hidrocarbonetos oxigenados. Uma primeira ver-
sao da invengédo compreende realizar uma reacao de gaseificagdo endotér-
mica com um reagente de biomassa (de preferéncia um polissacarideo, um
monossacarideo e/ou um poliol) em uma temperatura menor ou igual a cerca
de 750 K, para produzir gas de sintese. Uma reagao de utilizagdo de gas de
sintese exotérmica ou reagao formadora de ligagées carbono-carbono é en-
tdo realizada usando o gas de sintese formado na primeira etapa em uma
temperatura maior ou igual a temperatura da reagéo de gaseificagao inicial.
A reagao exotérmica produz hidrocarbonetos ou hidrocarbonetos oxigena-
dos, e calor. O calor gerado pela reagdo de utilizagao de gas de sintese ou
reacao formadora de ligagdes carbono-carbono é entédo integrado com a ga-
seificacdo endotérmica. Assim sendo, o calor gerado na reagao exotérmica é

usado para impulsionar (pelo menos em parte) a reagao de gaseificagao en-
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dotérmica.

Prefere-se que a reagdo de gaseificagao endotérmica seja con-
duzida em uma temperatura menor ou igual a cerca de 750 K (e mais prefe-
rivelmente, < cerca de 625 K, mais preferivelmente ainda, < cerca de 575 K,
e mais preferivelmente ainda, < cerca de 550 K). Como asinalado anterior-
mente, as reagdes podem ser realizadas em dois vasos separados, ou em
um unico vaso com um, dois, ou mais leitos de catalisador separados, e u-
sando um, dois ou mais catalisadores.

Outra versao da invengado é um método para fabricar hidrocar-
bonetos ou hidrocarbonetos oxigenados de C; a Cgg lineares ou ramificados.
O método comprende realizar uma reagdo de gaseificagao endotérmica com
uma corrente de reagentes que compreende biomassa, em uma temperatura
menor ou igual a cerca de 750 K (e mais preferivelmente, < cerca de 625 K,
mais preferivelmente ainda, < cerca de 575 K, e ainda mais preferielmente, <
cerca de 550 K), para produzir gas de sintese. Uma reagao de Fischer-
Tropsch exotérmica é realizada com o gas de sintese assim formado em
uma temperatura maior ou igual a temperatura da reagao de gaseificagao,
onde a reag¢do produz hidrocarbonetos e/ou hidrocarbonetos oxigenados de
C2 a Cgs, € calor. O calor gerado a partir da reagdo de Fischer-Tropsch é
integrado com a reagdo de gaseificagao endotérmica, tornando assim o pro-
cesso inteiro muito eficiente em energia.

Prefere-se muito mais que a reagao de gaseificagdao endotérmica
seja operada em uma temperatura que € otimizada para a reacao de utiliza-
¢ado de gas de sintese ou reacdo formadora de ligagdes carbono-carbono.
Esta condigéo resulta em uma reagao integrada global que é mais eficiente
em termos de equivaler o calor gerado pela reagao exotérmica com o calor
necessario para a reagao endotérmica. Assim sendo, quando a reagao exo-
térmica é uma reacao de Fischer-Tropsch, prefere-se que a reagao de Fis-
cher-Tropsch e também a reagao de gaseificagdo sejam operadas em uma
temperatura otimizad para a rea¢do de Fischer-Tropsch.

Na versdo preferida da invengao, a reagéo de gaseificagao en-

dotérmica e também a reagdo exotérmica de utilizagdo de gas de sintese ou
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reagao formadora de ligagdes carbono-carbono sejam realizadas simultane-
amente em um Unico vaso reator. Alternativamente, as duas reagdes podem
ser operadas em vasos de reagao separados, sendo o calor gerado na rea-
¢do exotérmica reciclado para suprir calor para a reagdo de gaseificagao
endotérmica. O reator pode ser de qualquer projeto agora conhecido ou a
ser desenvolvido no futuro, desde que o projeto do reator permita que o calor
da reagdo exotérmica seja integrado com a reagao endotérmica. Sabe-se
muito bem nessas técnicas como projetar sistemas de reatores para maximi-
zar a integragao de calor entre duas ou mais reagdes e isto sera discutido
mais detalhadamente neste relatdrio descritivo. Vide, por exemplo, referén-
cias (33) e (34).

A matéria-prima preferida para a reagdo de gaseificagdo endo-
térmica compreende biomassa ou compostos derivados de biomassa, inclu-
indo, porém sem limitagdes, celuldsicos, lignoceluldsicos, polissacarideos,
monossacarideos, polidis, e similares. A matéria-prima preferida compreen-
de monossacarideos e/ou glicerina. Como aqui utilizado, o termo "biomassa”
refere-se aos materiais organicos produzidos por plantas, tais como folhas,
raizes, sementes, e talos, bem como refugos metabdlicos microbianos e a-
nimais (por exemplo, esterco), sem limitagdes. As fontes comuns de biomas-
sa incluem (sem limitagdes): (1) refufos agricolas, tais como sabugos de mi-
Iho, palha, cascas de sementes, sobras de cana-de-agucar, bagago, cascas
de nozes, e estrume de gado bovino, aves e orcos; (2) materiais de madeira,
tais como lenha ou casca de arvore, serragem, lascas de toras, sobras de
moinhos; (3) lixo municipal, tais como aparas de papel aparas de jardins; e
(4) culturas energéticas, tais como alamo, salgueiro, capim Panicum virga-
tum, alfafa, capim prairie bluestem, milho, soj, similares. O termo "reagente
derivado de biomassa" refere-se a qualquer reagente que pode ser fabricado
a partir de biomassa por qualquer meio agora conhecido ou a ser desenvol-
vido no futuro, incluindo, sem limitagdes, polissacarideos, monossacrideos,
polidis, hidrocarbonetos oxigenados, agucares, amidos, e similares, como
por exemplo, etanodiol, etanodiona, glicerina, gliceraldeido, aldotetroses,

aldopentoses, aldo-hexonas, cetotetroses, cetopentoses, ceto-hexonas, e
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alditéis.

A reagao exotérmica, formadora de ligagdes carbono-carbono, prefe-
rida, € uma reagao de Fischer-Tropsch. A reagdo de gaseificagcdo pode ser
realizada usando um ou mais catalisadores que compreendem um metal do
Grupo VIIIB (Fe, Co, Ni, Ru, Rh, Pd, Os, Ir, and Pt) ou qualquer um dos cata-
lisadores listados na Dexcrigdo Detalhada abaixo. Os catalisadores podem
nao ter suporte ou podem estar sobre qualquer suporte apropriado (vide a
Descricdo Detalhada abaixo para obter uma lista de suportes exempilificati-
VvOS).

Na versao preferida da invengao, a reagao de gaseificagao en-
dotérmica é realizada usando uma matéria-prima reagente que compreende
glicerina, e a reagao exotérmica de utilizagdo de gas de sintese ou reagao
formadora de ligagées carbono-carbono € uma reagao de Fischer-Tropsch.
Outras reagbes exotérmicas (tais como a sintese de metanol ou a sintese de
dimetil-éter) também podem ser utilizadas.

Para equivaler as temperaturas das duas rea¢gdes mais proxi-
mamente, prefere-se que a reagdo de gaseificagdo seja realizada usando
pelo menos um catalisador que compreende um metal do Grupo VIIIB ou
uma combinagdo de metais do Grupo VIIIB, e mais preferivelmente ainda,
pelo menos um catalisador que compreende platina, ruténio, rénio (um metal
do Grupo VIIB) ou uma combinagédo deles. O catalisador pode estar opcio-
nalmente disposto sobre um suporte, 0 que é geralimente preferido porque
estes catalisadores sobre suporte tendem a ser mais estaveis no decorrer do
tempo (vide a Descricdo Detalhada abaixo). Qualquer suporte apropriado
pode ser usado. Os suportes preferidos incluem, sem limitagdes, carvao,
bem como 6xidos de aluminio, cério, zirconio, e magnésio, e combinag¢des
de quaisquer deles. A versao mais preferida da invengao utiliza um ou mais
catalisadores que compreendem platina, ruténio, uma combinagao de platina
e ruténio, ou uma combinagao de platina e rénio, e o catalisador fica dispos-
to sobre um suporte selecionado no grupo que consiste em carvao, AlxOs,
CeO0,, ZrO,, Mg0, ZrO, e combinagdes deles.

Assim sendo, na presente invencao, os reagentes derivados de
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biomassa s&o convertidos em misturas de gases Hz e CO (isto é, gas de sin-
tese ou "syngas"); o gas de sintese é usado para produzir combustiveis e
produtos quimicos pela reagdo de Fischer-Tropsch, sinteses de metanol, ou
outras reagdes formadoras de ligagdes carbono-carbono. Na verséo preferi-
da, o gés de sintese é produzido a partir de glicerina sobre um catalisador ou
catalisadores que compreendem platina. Como demonstrado nos exemplos
aqui fornecidos, o presente método produziu gas de sintese com altas taxas
e altas seletividades, em temperaturas que sao significativamente mais bai-
Xas em comparagao com gaseificagdo convencional de biomassa. Na pre-
sente invengao, pelo menos uma parte do calor endotérmico para a etapa de
geragao de gas de sintese é suprida a partir do calor exotérmico da reagao
formadora de ligagbes carbono-carbono. Na presente invengao, as faixas de
temperatura para estes processos cataliticos sao forcadas a uma sobreposi-
¢ao ou quase sobreposi¢do, uma caracteristica inovadora na campo de fa-
bricagdo de compostos orgénicos usando uma matéria-prima de gas de sin-
tese. Assim sendo, a presente invengao fornece uma via eficiente em ener-
gia para produzir combustiveis e produtos quimicos a partir de recursos re-
novaveis de biomassa em geral, e a partir de glicerina em particular.

A produgdo de gas de sintese a partir de biomassa foi reconhe-
cida ha anos como uma plataforma promissora a partir da qual uma série de
produtos valiosos pode ser produzida. Entretanto, a produg&do convencional
de syngas a partir de biomassa requer temperaturas muito altas, o que limita
a eficiéncia do processo global. Como aqui demonstrado, a produgdo catali-
tica de gas de sintese a partir de biomassa (glicerina em particular) pode ser
forgada a ocorrer em temperaturas (cerca de 550 K até menos do que 750 K,
e de preferéncia, menos do que cerca de 620 K) que sao significativamente
mais baixas do que aquelas empregadas usando gaseificagao catalitica dire-
ta convencional de biomassa (a 800 K) (4) ou usando gaseificagao de bio-
massa convencional em dois estagios, que envolve uma pirdlise rapida de
biomassa (a 773 K) (5, 6), e em seguida, reforma a vapor d"agua do biodleo
resultante (a 1000 K).

Importantemente, na presente invengdo as baixas temperaturas
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da etapa de gaseificagdo se sobrepdes ou quase se sobrepdem as tempera-
turas empregadas para as sinteses de Fischer-Tropsch e de metanol (rea-
¢bes de utilizagdo de gas de sintese em geral). Como resultado, pelo menos
uma parte (e potencialmente, a totalidade) do calor necessario para a etapa
de gaseificagao endotérmica pode ser suprida a partir do calor gerado pelas
reagOes altamente exotérmicas de utilizagdo de gas de sintese ou reacgao
formadora de ligagdes carbono-carbono. Particularmente, a gaseificagdo da
glicerina (o reagente preferido) para produzir CO e H, ocorre pela seguinte
reacdo estequiométrica:

C,0,H, —3CO+4H, @)

O calor endotérmico desta reagédo corresponde a cerca de 24%
do valor de aquecimento da glicerina. O calor exotérmico gerado converten-
do o CO e H; a partir de glicerina, para produzir alcanos liquidos (por exem-
plo, octano) a partir da sintese de Fischer-Tropsch corresponde a cerca de
28% do valor de aquecimento da glicerina (este numero inclui a pequena
quantidade de calor liberada durante o deslocamento agua-gas (CO + H;O
—CO2+H,) para ajustar a razao dos gases H2:CO de acordo com a estequi-
ometria da reacgao global). Integrando a reagcao de gaseificagao e as etapas
de sintese de Fischer-Tropsch leva, portanto, ao seguinte processo ligeira-
mente exotérmico, com um calor que é apenas cerca de 4% do valor de a-

quecimento da gicerina:

C,0,H, ——>—7—C8H18+19C02+31H20 (4)
25 25 25

Assim sendo, uma vantagem muito notdvel da presente inven-
¢ao é que a reagao de gaseificagao funcionara usando uma matéria-prima
que tem uma alta concentragao de glicerina (25% em peso e mais alta). A-
sim sendo, a presente invengdo é comercialmente atraente para criar com-
postos orgdnicos com valor agregado a partir de grandes (e crescentes)
quantidades de glicerina que sédo criadas como um subproduto da produgao
de biodiesel. Particularmente, o gas de sintese produzido a partir de glicerina
pode ser usado para produzir metanol, um reagente importante no proceso

de transesterificagdo, diminuendo desta forma o custo de produgéo de biodi-
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esel utilizando o subproduto glicerina.

Como detalhado abaixo, prefere-se genericamente usar condi-
¢Oes de reagao de fases conseguidas vaporizando solugdes aquosas con-
centradas de glicerina (por exemplo, 25 - 50% em peso), levando a baixas
pressoes parciais de agua.

Breve Descricao das Figuras

As Figuras 1A, 1B, 1C, e 1D sao graficos que representam a va-
riagao da conversdo em produtos de fase gasosa (Figura 1A), freqiiéncia de
reposicao de H, (Figura 1B), razao molar CO/CO; (Figura 1C), e razédo de C;
para Hx x 100 (Figura 1D) para catalisadores de Pt sobre suporte de
Al,O3(m), CeO./ZrO, (A), C (V), ZrO; (¢), e MgO/ZrO (o). A conversao em
fase gasosa é calculada como (d&tomos de carbono na corrente de produtos
da fase gasosa + atomos totais de carbono dentro do reator como aimenta-
¢ao) x 100. As reagdes foram realizadas a 1 bar e 623 K com 0,32 cm?® min™!
de solugdo de alimentagao de agua/glicerina a 30% em peso sobre 1,0 g de
catalisadores de Pt sobre suporte de éxido ou 0,060 g de catalisador P/C.
¥ * indica o ponto depois de 72 horas de tempo na corrente.

As Figuras 2A, 2B, 2C, e 2D sao graficos que representam a va-
riacdo da conversao de glicerina em produtos de fase gasosa (Figura 2A) e
razoes molares para reforma em fase gasosa de glicerina a 30% em peso
(Figura 2B) a 0,1 MPa (1 bar) (m), 50% em peso de glicerinaa 1 bar (A), e
30% em peso de glicerina a 20 bar (e) sobre 0,090 g de PY/C a 623 K. A va-
riaca da conversao de glicerina em produtos de fase gasosa (Figura 2C) e ra-
z6es molares (CO/CO, = simbolos cheios; Ho/CO = simbolos vazados) para a
reforma em fase gasosa de glicerina a 30% em peso (Figura 2D) a 0,1 MPa (1
bar) sobre Pt:Ru/C a 548 K (tridngulos: 0,435 g de catalisador) e 573 K (qua-
drados: 0,513 g de catalisador) e sobre Pt:Re/C a 498 K (tridangulos invertidos:
0,535 g de catalisador) e 523 K (circulos: 0,535 g de catalisador). Vazéo de ali-
mentacado de liquido de 0,16 cm® min™ para Figuras 2A e 2B, e 0,08 cm® min”
para Figuras 2C e 2D.

A Figura 3 é um diagrama esquematico de um aparelho de ciné-

tica de reagdo exemplificativo que pode ser usado para avaliar a presente
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invengao (o fluxo de H, é usado apenas durante a redugao do catalisador).

As Figuras 3A, 3B, e 3C sao representagbes esqueméaticas de
arranjos de reator e leito de catalisador que podem ser usados na presente
invengdo. A Figura 3A representa um arranjo com um Gnico reator e um Uni-
co leito. A Figura 3B representa um arranjo com um Unico reator e multiplos
leitos; a Figura 3C representa um arranjo com dois reatores.

As Figuras 4A e 4B sao graficos que representam a variagao da
conversao de glicerina em produtos de fase gasosa (Figura 4A) e as razdes
molares para reforma em fase gasosa de 0,16 cm*min™' de glicerina 30% em
peso (Figura 4B) a 1 bar e 623 K para um sistema de leito unico (0,090 g
Pt/C: simbolos vazados) e um sistema de leito duplo (0,090 g de Pt/C, 1,0 g
de P/Ce02/ZrO,: simbolos cheios).

A Figura 5 é um grafico que representa as distribui¢bes de pesos
moleculares para co-alimentacdes de gas de sintese (m), € agua (¢), acetona
(e), etanol (A), e acetol (V). As condigbes experimentais foram como lista-
das na Tabela 2. A linha de ASF foi plotada com a = 0,83.

A Figura 6 é um grafico que representa a conversdao em produ-
tos de fase gasosa (¢), razdao molar CO/CQO; (e), e razao molar H/CO (m)
para processamento em fase gasosa de alimentagdo aquosa de glicerina a
30% em peso a 548 K e 0,83 MPa (8,3 bar). A conversao em fase gasosa foi
calculada como (4tomos de C atoms na corrente de produtos da fase gasosa/C
total dentro do reator como alimentagdo) x 100. As reagbes foram conduzidas
usando 0,08 cm®min™ de solugdo de alimentag¢éo sobre 520 mg de catalisador.

A Figura 7 é um grafico que representa as distribuigdes de pesos
moleculares para experimentos de conversao de glicerina combinada com
sintese de Fischer-Tropsch, usando 1,0 g de Pt-Re/C com 1,7 g de Ru/TiO2
(w) € 3,0 g de RU/TiO2 (o). A linha de ASF foi plotada com a = 0,8.

Descricao Detalhada da Invencao

O cerne da presente invengédo € um procolo de reagdes que e-
quipara a temperatura de uma reagdo de gaseificagdo endotérmica com a
temperatura ideal para uma reacdo exotérmica formadora de ligagbes car-
bono-carbono (por exemplo, Fischer-Tropsch) ou mais genericamente, a re-
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acao de utilizagao de gas de sintese (por exemplo, sintese de metanol ou
sintese de dimetil-éter). Selecionando criteriosamente as condigbes das rea-
¢Oes e os catalisadores para cada reagédo, as duas reagbées podem ser leva-
das a se realizarem em niveis ideais em uma temperatura quase igual (ou
em temperaturas relativamente proximas). O calor da reagdo exotérmica
formadora de ligagbes carbono-carbono €, entdo,usado para impulsionar a
reacao de gaseificacao endotérmica.

Assim sendo, a Figura 1 ilustra os resultados dos desempenhos
de varios catalisadores de Pt sobre suporte para reformar fases gasosas a
623 K e a pressao atmosférica, usando uma solugdo de alimentagado que
compreende glicerina a 30% em peso em agua. Os catalisadores que com-
preendem Pt com suporte sobre A1,03, ZrQ,, Ce0,/ZrO,, e MgO/ZrO, apre-
sentaram desativagcao rapida durante o tempo em corrente. Asim sendo,
embora estes catalisadores possam ser usados na presente invengao, eles
nao sao preferidos. O catalisador de PY/C apresento conversao estavel de
glicerina em gas de sintese por pelo mneos 72 h. Vide Figura 1A. O catali-
sador com o0 maior suporte acido aqui relatado, PY/A1,03, apresentou um
periodo de atividade catalitica estavel durante as primeiras 30 horas, e em
seguida, um periodo de desativagdo rapida do catalisador. Este comporta-
mento é caracteristico de uma frente de desativagao que se move a partir da
entrada do reator até a saida, e o inicio da desativagao rapida ocorre quando
a frente atinge a saida do reator. O suporte de catalisador mais basico aqui
testado, MgO/ZrO,, apresentou rapida desativagao para todos os tempos em
corrente. O catalisador sobre suporte de 6xido mais estavel testado parece
ser Pt sobre CeQ,/ZrO,. Entretanto, 0 desempenho deste catalisador ainda é
menos preferido do que Pt sobre suporte de carvao.

A Figura 1B ilustra as taxas de produgao de H, sobre varios ca-
tatalisadores, expressas como frequéncias de reposi¢ao (TOF), onde as ta-
xas foram normalizadas pelo nimero de atomos de Pt supefficiais, determi-
nado pela absorgéo na saturagao de CO a 298 K. As freqiéncias de reposi-
¢ao para a produgao de hidrogénio, determinadas desta maneira sdo mais

altas (por exemplo, em um fator de pelo menos 10) do que os valores para
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geragao de hidrogénio por reforma em fase aquosa a 500 K com um catali-
sador de Pt sobre suporte de alumina (vide, por exemplo, 19). A taxa de pro-
dugéo de H, a partir de glicerina com catalisador de Pt/C corresponde a a-
proximadamente 160 watts de geracao de energia por grama de catalisador
(usando o valor de aquecimento mais baixo de H,). Devido ao fato de que
este catalisador esta produzindo gas com uma razdo de H.:CO de aproxi-
madamente 1,3, o teor de energia do gas efluente corresponde a aproxima-
damente 300 watts por grama de catalisador.

Os diferentes perfis de desativagdo apresentados nas Figuras
1A e 1B para os varios catalisadores testados sugerem que o suporte de-
sempenha um papel importante no processo de desativa¢do. A razao H,:.CO
para a corrente de produto a partir do catalisador de Pt/C € igual a aproxi-
madamente 1,3 (vide Tabela 1), 0 que estd em concordancia com a estequi-
ometria da reagdo 3. Em contraste, as razdes H,:CO obtidas com os outros
catalisadores foram maiores do que 1,5, indicando a contribuicao de outras
reagdes, tais como o deslocamento agua/gas (WGS). Este comportamento é
demonstrado mais claramente pela razao CO:CO,, como ilustrado na Figura
1C. A razdo incial de CO:CO, para Pt/C é 12, enquanto que ela é menor do
que 3 para o outro catalisador. Assim sendo, parece que a reagdo WGS é
facilitada pela presenga do suporte de 6xido, como relatado em outros estu-
dos da reacao WGS com catalisadores metalicos sobre suporte (22-24). Pa-
rece também a partir da Figura 1C que a taxa de WGS com o catalisador de
Pt/ZrO, diminui com o tempo em corrente.

A Figura 1D ilustra a taxa de formagao de hidrocarbonetos de C,
(etano e etileno) normalizada pela taxa de produgao de H, para os varios
catalisadores de Pt sobre suporte (onde esta razdo é multiplicada por 100).
Apenas pequenas quantidades de de hidrocarbonetos de C, foram formadas
com o catalisador de Pt/Ct. Em contraste, os catalisadores que comprendem
Pt sobre suporte de varios 6xidos formaram quantidades significativas de
hidrocarbonetos de Co, e a razao (C,-TOF):(H.-TOF) parece aumentar com o
tempo em corrente. Este comportamento sugere que um dos modos de de-

sativagao de catalisadores é causado por processos de desidratacdo que
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ocorrem sobre suportes de Oxidos para catalisadores. Embora ndo sendo
ligado a qualquer mecanismo subjacente especifico, isto presumivelmente
leva a formagao de espécies hidrocarbonicas insaturadas que formam dep6-
sitos carbonaceos sobre a superficie da Pt, diminuindo desta forma a taxa de
producao de Hz e aumentando a razéo (Co-TOF):(Ho-TOF).

A Tabela 1 indica 0 desempenho do catalisador PYC sob varias
condigdes de reacgao. As condi¢des que levam a baixar as conversdes de glice-
rina (isto é, vazdes mais altas da alimentagcao de glicerina e concentragoes
mais altas de glicerina em vazdo constante de alimentagédo) levam a razbes
mais altas de CO:CO,. Este comportamento sugere que a principal reagao na
conversao de glicerina, usando este sistema catalitico, é a formag¢ao de CO e
Ho, e a produ¢éo de CO, por WGS é uma reagao secundaria. A taxa de forma-
¢ao de metano permaneceu baixa para todas as condi¢des na Tabela 1.
Tabela 1: Dados Experimentais para a Conversao Catalitica de Glicerina sob
Varias Condig¢des

Condi¢cbes do Proces- Conversao Hy H./CO CO/CO,  CHy/H,

SO em fase TOF
gasosa (min™)
(%)
Vazao de Ali-3 0,08 68 111 1.6 5.7 0,038
men;:;\i%g%a(cm 016 71 241 14 88 0,036
0,32 64 A 373 1.3 12 0,045
0,64 39 449 1.3 17 0,038
Concentragao 20 64 265 1.4 8.7 0,025
de Glicerina (% g5c g 285 13 14 0.032
em peso)

50 26 267 1.2 37 0,050
Temperé':ltura 573 17 104 1,31 90 0,037
(K) 623 54 33 131 17 0,027
673 100 600 1,33 11 0,027

673° 72 450 1,38 - -
723 61 419 1,68 4.6 0,019

723° 43 300 1,83 - -
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Para os estudos de cinética da reagao na Tabela 1, usou-se 0,060 g de 5%
em peso de Pt/C.
 Concentragdo da alimentacdo de glicerina de 30% em peso, 623 K, e 0,1
MPa (1 bar).
® Vazdo de alimentagéo de 0,32 cm® min™, 623 K, € 0,1 MPa (1 bar).
° Ponto tomado depois de 2 h e tempo em corrente.
4 Concentragdo de alimentagdo de glicerina de 30% em peso a 0,32 cm®
min” e 0,1 MPa (1 bar).
® Ponto tomado depois de 3 h de tempo em corrente.

Os resultados na Tabela 1 indicam que a taxa de produgdo de
H. passa através de um maximo com relagao a temperatura da reagao em
condigbes de alimentagao constantes. A taxa aumenta com a temperatura
crescente a partir de 573 a 623 K, consistente com uma barreira de energia
ativadora de cerca de 75 kdJ/mol. Em contraste, enquanto a taxa de produgao
de hidrogénio aumenta ainda mais quando a temperatura € inicialmente au-
mentada para 673 K, o catalisador de Pt/C comega a sofrer desativagéo ver-
sus tempo em corrente nesta temperatura mais alta. Presume-se que 0s
processos de desidratagdo sdo rapidos demais em comparagao com as rea-
¢Oes de formagédo de H, em temperaturas mais altas, levando a desativagao
do catalisador.

As Figuras 2A e 2B ilustram o desempenho do catalisador de
Pt/C em pressdo aumentada [de 0,1 para 2 MPa (de 1 para 20 bar)] para a
alimentagao de glicerina a 30% em peso, e para contragdo da alimentagao
de glicerina aumentada (de 30 para 50% em peso) em uma pressédo de (1
bar). O catalisador apresentou boa estabilidade por pelo menos 48 h de tem-
po em corrente para concentragdo mais alta da alimentagdo de glicerina
(50% em peso) e também pressdo mais alta da reagédo (20 bar). E critico
assinalar que o catalisador de PY/C apresenta estabilidade excelente para
converter uma alimentagdo de glicerina a 30% em peso, para produzir gas
de sintese a 20 bar com uma razéo de H,:CO (igual a aproximadamente 2)
que é apropriada para a reagdo de Fischer-Tropsch (2) ou sintese de meta-

nol (3) subsequente.
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Para conseguir uma transmisséo de calor eficiente a partir das
etapas exotérmicas de Fischer-Tropsch ou sintese de metanol (ou a etapa
de utilizagao de gas de sintese em geral) para a etapa de gaseificagao endo-
térmica, é benéfico operar a etapa de gaseificagdo na temperatura mais bai-
xa possivel. Portanto, os estudos da gaseificagdo de glicerina descritos nos
exemplos foram conduzidos a 548 e 573 K, temperaturas nas quais a taxa é
baixa por causa do envenenamento superficial por CO fortemente adsorvido.
Para atingir altas conversoes de glicerina nestas baixas temperaturas, um
catalisador bimetalico que compreende Pt:Ru foi escolhido (com uma razao
atébmica de Pt:Ru de 1:1), junto com um catalisador bimetalico que compre-
ende Pt:Re (com uma razao atémica de Pt:Re de 1:1), porque a presenca de
Ru e Re diminui a intensidade da adsor¢ao de CO (25). As Figuras 2C e 2D
ilustram que a conversdo de glicerina, bem como as razdes CO:CO; e
H./CO, permanecem constantes por pelo menos 72 h de tempo em corrente
nessas baixas temperaturas sobre os catalisadores de Pt:Ru/C e Pt:Re/C.
Os balangos globais de carbono para estas corridas fecharam dentro de 5%,
e a espécie organica condensavel principal na corrente de efluente era glice-
rina nao-convertida (73 mol% e 35 mol% a 548 K e 573 K, respectivamente),
com quantidades menores de metanol (4 mol% e 15 mol% a 548 K e 573 K,
respectivamente) e acido acético (20 mol% e 40 mol% a 548 K e 573 K, res-
pectivamente).

Assim sendo, na presente invengao, o calor liberado a partir de
uma reagao formadora de ligagdes carbono-carbono ou uma reagao exotér-
mica de utilizagao de gas de sintese em geral (e, de preferéncia, uma reagao
de F-T) é reciclado para proporcionar (pelo menos em parte) a energia ne-
cessaria para uma reagao de gaseificagao de biomassa em geral (e, de pre-
feréncia, uma reagdo de gaseificacao de glicerina). Uma vantagem especifi-
ca é que as duas reagdes podem ser realizadas em um unco reator, tais co-
mo aqueles ilustrados na Figura 3A e Figura 3B.

Estes resultados demonstram que a gaseificacdo de biomassa
em geral, e glicerina em particular, pode, de fato, ser operada em temperatu-

ras bem dentro das faixas de temperatura emregadas para as sinteses de
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Fischer-Tropsch e metanol (2, 3, 26), permitindo uma integragao de calor
eficiente entre estes processos. Além disso, a razao de Ho/CO pode ser a-
justada adicionando um Segundo leito de catalisador que é eficaz para o
WGS, como esta ilustrado nos exemplos. Nota-se que a taxa de produgao
de Hy a 573 K sobre Pt:Ru/C (Figuras 2C e 2D) é mais baixa do que a ta-
xa sobre PY/C (Tabela 1) porque conversdes mais altas de glicerina e
pressao parciais mais altas de CO foram atingidas sobre o catalisador de
Pt:Ru/C.

A invengao é, assim, um processo catalitico em baixa temperatu-
ra para gaseificagéo de glicerina, a fim de produzir misturas de gases H,:CO
que sdo apropriadas para sinteses de Fischer-Tropsch e de metanol subse-
quentes (ou etapas exotérmicas de utilizagdo de gés de sintese em geral).
Os produtos da rea¢ao de gaseificagdo podem ser utiizados diretamente na
reacao formadora de ligagées carbono-carbono, sem qualquer tratamento
interveniente (evidentemente, isto é, necessariamento caso quando as duas
reagdes sao conduzidas em um Unico vaso reator, em vez de em dois reato-
res separados). A invengao abre novas oportunidades para integragédo de
calor entre as etapas de gaseificagao e de utilizagao de gas de sintese. Este
sistema atinge uma operagdo estavel durante periodos de tempo longos e
fornece uma nova orientagao para produzir combustiveis e produtos quimi-
COs a partir de recursos renovaveis.

Para demonstrar o desempenho de um catalisador de Pt-Re so-
bre suporte de carvdo em alta pressdao, uma solugdo de alimentagédo que
contém glicerina a 30% em peso, em agua, foi convertida em gas de sintese
a 548 K e 0,83 MPa (8,3 bar) sobre 10% em peso de Pt-Re (razao atbémica
1:1)/C. Depois de um periodo de 60 h, durante o qual a conversao de gliceri-
na em produtos de fase gasosa diminuiu de 68% para 57%, o catalisador
apresentou excelente estabilidade por mais 60 h de tempo em corrente (vide
os exemplos e a Figura 6). O efluente da fase gasosa compreende gas de
sintese com uma razao H,:CO igual a 1,6, que pode ser ajustada por inter-
médio da reagao de deslocamento dgua/gas para atingir a razéo 2:1 apropri-

ada para a sintese de Fischer-Tropsch (37). O balango dos produtos gaso-
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sos compreende CO, (razdo molar de CO:CO; de cerca de 6) e alcanos le-
ves (C4-Csz, com uma razao de carbonos de CO:alicanos de cerca de 10). A
548 K e 0,5 MPa (5 bar), a distribuicao de produtos da fase gasosa e a esta-
bilidade catalitica foram similares, e a conversao em produtos de fase gaso-
sa foi de aproximadamente 80%. A glicerina remanescente foi convertida em
produtos liquidos, tais como metanol, etanol, n-propanol, etilenoglicol, 1,2
propanodiol, acetona, e acetol, todos os quais podendo ser convertidos em
misturas de gases H,/CO contendo pequenas quantidades de alcanos (17).
O balango de carbono fechou dentro de cerca de 10%. Vide os exemplos
para obter uma descrigao da distribuicao de produtos na fase liquida.

Para acoplar a conversado de glicerina em gas de sintese com
uma sintese de Fischer-Tropsch em um reator com dois leitos, requer a ex-
posicdo do catalisador Fischer-Tropsch a jusante ao vapor d’agua da ali-
mentagdo aquosa de glicerina. Os experimentos iniciais, usando uma ali-
mentacgao de glicerina a 30% com um sistema de dois leitos, compreenden-
do um catalisador de Pt-Re/C, e em seguida, um catalisador de Fischer-
Tropsch baseado em Co, apresentaram uma atividade relativamente baixa
para a formacao de alcanos liquidos. Iglesia, et al. relatam que pequenas
quantidades de dgua podem melhorar 0 desempenho de catalisadores de
Fischer-Tropsch baseados em Co (38). Entretanto, a pressao parcial de a-
gua mais alta no estudo de Iglesia et al. (PH20:Pco = 3) foi mais baixa do que -
aquela que resulta da conversao de uma alimentagao de glicerina a 30% em
peso (Pu20:Pco = 8). Além disso, os estudos de Iglesia et al. (38) foram con-
duzidos em pressao total mais alta (20 bar). Portanto, na presente invengéo,
é vantajoso diminuir a razao de agua para CO. Assim sendo, o catalisador
de Pt-Re/C foi testado em solugdes de glicerina a 50% e 80% em peso entre
0,1-1,1 MPa (1-11 bar). A Tabela 2 indica a conversao em produtos de fase
gasosa, bem como as razdes molars H,:CO e CO:CO..

Tabela 2: Desempenho de Pt-Re/C para a conversao de solu-
¢Oes concentradas de glicerina em agua a solugbes em gas de sintese em
véarias pressdes. A conversao em produtos de fase gasosa foi calculada co-

mo (dtomos de C na corrente de produtos da fase gasosa/C total C dentro
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do reator como alimentagdo) x 100. A reagéo foi conduzida usando uma va-
zao de ~0,04 cm® min' de alimentagdo sobre 1,0 g de catalisador a 548
K.

Concentragao
da Alimenta- Pressdo H2:CO CO:CO Conversdo em Produtos de
¢do (% em  (bar) e Fase Gasosa (%)
peso)
80 1 1,4 23 86
50 1 1,6 11 96
80 5 1,2 13 56
50 5 1.5 7.8 76
80 11 1,0 5.0 44
50 11 1,4 2.7 55

A conversao em produtos de fase gasosa aumenta com concen-
tracao decrescente de glicerina na alimentagao em pressao constante e di-
minui com pressao crescente em concentragao constante da alimentagéo. A
atividade de deslocamento de agua/gas aumenta em pressdes mais altas
e/ou concentragdes mais baixa da alimentagao por causa da maior pressao
parcial de H,O, como evidenciado pelo decréscimo na razao CO:CQO,. Estes
experimentos foram conduzidos a 548 K e pressdes acima do ponto de orva-
lho para solugbes de glicerina da alimentagao de 50% em peso e 80% em
peso. Entrtanto, cada condi¢ao testada apresentou uma operagao estavel
por aproximadamente 20 h de tempo em corrente, € houve uma perda de
apenas 6% na atividade depois da operac¢do a 1,1 MPa (11 bar) com alimen-
tacao de glicerina a 80% em peso. A fase liquida continha produtos hidro-
carbdnicos oxigenados similares aqueles para a conversao de uma alimen-
tacdo de glicerina a 30% em peso. A distribuicdo de produtos liquidos para
cada condigao na Tabela 2 esta indicada nos exemplos.

As distribuicées dos produtos para a conversao de solugdes a-
quosas de glicerina em varias pressdes sao consistentes com o esquema de
reacOes proposto por Cortright, et al. (17) para a reforma de polidis em fase
aquosa. O esquema de reagdes compreende adsorgdo/desidrogenagao de
glicerina, clivagem das liga¢gdes C-C, e dessor¢édo de CO e Haz. O desloca-
mento agua-gas do CO adsorvido leva a produgéo de CO,, e a clivagem de
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ligagbes C-O ao invest de ligacoes C-C resulta na formagao de alcanos e
alcoois (17). Os produtos da fase liquida podem ser condensados a partir do
gés de sintese e depois reciclados para conversdo adicional em produtos
gasosos.

Para coseguir a integragcao de energia entre a conversdo endo-
térmica de glicerina em gas de sintese e a conversdo exotérmica de gas de
sintese em alcanos liquidos, a temperatura para a etapa da sintese de Fis-
cher-Tropsch deve ser comparavel a (ou mais alta do que) aquela emprega-
da na etapa de conversado de glicerina. Além disso, as pressdes nas quais
ambas reagOes sao conduzidas devem ser similares para minimizar 0os cus-
tos de compressao (isto é, as reacdes podem ser realizadas em pressoes
diferentes, mas a energia necessaria para comprimir 0S gases para a reagao
de pressao mais alta diminuird a eficiéncia energética do processo global).
Aém disso, quando o gas de sintese da etapa de conversado de glicerina é
alimentado diretamente para o catalisador Fischer-Tropsch, o catalisador
ficara exposto a agua e subprodutos hidrocarbonicos oxigenados. Portanto,
varios experimentos de sintese Fischer-Tropsch foram conduzidos a 548 K e
0,5 MPa (5 bar) sobre 4 g de 2,9% de catalisador Ru/TiO, com 150 cm?® min™
de gas de sintese seco (H2:CO = 2) e com co-alimentagdes de dgua ou solu-
¢oes aquosas de acetol, etanol, ou acetona (os produtos da fase liquida
mais abundantes a partir da conversao de glicerina), para simular as condi-
¢coes de um sistema de reator com dois leitos que processa uma alimentagao
de glicerina a 80% em peso a 0,5 MPa (5 bar). Um catalisador de Fischer-
Tropsch baseado em Ru foi usado porque um catalisador baseado em Co
apresentou baixa atividade durante os experimentos iniciais. A Tabela 3 lista
a conversao de CO e as seletividades para CH4, CO>, e hidrocarbonetos de
Cs. para estes experimentos de sintese de Fischer-Tropsch.

A conversdao de CO é cerca de 50% para sintese de Fischer-
Tropsch com gés de sintese seco. Adicionar agua a alimentag¢éo de gas de
sintese aumenta a seletividade para CO,, muito possivelmente por um au-
mento na taxa de deslocamento agua/gas; entretanto, a converséo de CO e

a atividade (definida pelo rendimento de tempo sitio) permanecem similares
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ao experimento de gas de sintese seco. A conversao e a atividade diminuem
ligeiramente com a adigdo de hidrocarbonetos oxigenados para o géas de
sintese. E possivel que as espécies adsorvidas a partir destas moléculas
inibem a reac¢ao de Fischer-Tropsch bloqueando os sitios de Ru para a dsor-
cao de CO e H,. Este decréscimo na atividade poderia ser a razdo das sele-
tividades mais baixas de CO> com co-alimenta¢des de hidrocarbonetos oxi-
genados em comparagao com a co-alimentagao de agua. A seletividade pa-
ra hidrocarbonetos de Cs, aumenta ligeiramente com a adi¢ao de moléculas
oxigenadas da alimentagdo em comparagdo com a alimentagao de gas de
sintese seco, enquanto que as seletividades para metano e CO; ficam inalte-
radas. A Unica excegao € que a seletividade para metano diminui em mais
do que um fator de dois (2) com a dicao de acetol. O acetol reagiu pronta-
mente depois da adi¢do ao reator Fischer-Tropsch. A totalidade da alimenta-
¢ao do reagente acetol produziu produtos, sendo 30% convertidos em ace-
tona, metanol, e etanol na fase aquosa de produtos e 20% sendo converti-
dos em especies oxigenadas na fase organica de produtos (principalmente
hexanonas). Outros 10% da alimentagdo de acetol foram convertidos em
acetone gasosa. Portanto, cerca de 40% da alimentagao de carbono para o
reator como acetol entraram no crescimento da cadeia de Fischer-Tropsch e
foram convertidos em hidrocarbonetos liquidos. Estes resultados indicam
que a agua e os hidrocarbonetos oxigenados no gas de sintese produzido na
conversao de glicerina tém pouco efeito sobre a seletividade do catalisador
Fischer-Tropsch. No caso de acetol, este hidrocarboneto oxigenado parece
ter um efeito sinérgico por se adicionar ao crescimento das cadeias de hi-

drocarbonetos. Portanto, o trabalho aqui descrito demonstra a



Tabela 3: Resultados da sintese de Fischer-Tropsch sobre 4 g de 2,9% em peso de RuTiO, a 548 K.
A reago foi conduzida usando ~150 ¢m’ min” de gas de sintese (H,C0=2)

Rendimento
PToal  GHSV ¥y, Cetemono

Molgcula de e Py P P de oxige-
i
[MPa oar] (5" o s Sz Sowe Seae

almentagdo nedo
ovigenada [MPa (oar)] [MPa (bar)] [MPa (bar)] Pa )

(min'
- 017(1,7) o_@ma,wv - - 05() 40 53 27 02903 009
fa 007 005 0828 - OMBN 60 5 28 0230% 0%

AcetolAqua 0,18(16) 035(35) 026(28) 002002 08181 60 30 15 038 05 008
BandiAgia 0,19(19) 037(37) 022022 08303 08181 50 2 17 03403 010
AcetonefAgua 0,19(19) 038(38) 021(21) 00303 08181 50 2 14 03203 0

“elocidade espacial horéria do gas (GHSV), calculada como a taxa de fluxo volumétrico total no reator dividida pelo volume do
leito de catalisador (39)

"A conversio do 0 6 calculada como ({Foole-{Fo)s/Fcolet100, em que F & a taxa de fuxo molar

“Tal como definido na referEncia 39.

As seletvidadss sdo calculadas como SeusnFus G £ QU8 1 6 0 nimero d carbonos no produto de alcano & F é ata
xa d fluxo molar totalde C nos produtos.

o
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Integracédo de (1) conversao de hidrocarbonetos oxigenados em gas de sin-
tese com (2) sintese de Fischer-Tropsch em um sistema de reator com dois
leitos. As reagdes produzirao os produtos F-T desejados sem a necessidade
de condensar a dgua e os subprodutos liquidos entre os dois leitos de catalisa-
dor (e, como assinalado acima, ambas rea¢des podem ser realizadas sobre um
unico leito misto de catalisadores). Os produtos da reagdo de conversao de hi-
drocarbonetos oxigenados em gas de sintese podem ser alimentados direta-
mente para dentro de uma reagao de Fischer-Tropsch sem quaisquer eatapas
de tratamento interveniente (uma descricdo detalhada da distribuicao de carbo-
no para reagdes de Fischer-Tropsch esté indicada nos exemplos).

A atividade e a seletividade de catalisadores Fischer-Tropsch po-
dem ser afetadas por limitagdes de transporte dentro dos péletes de catalisador
(2, 38, 39). Um aumento na densidade de sitios de Ru ou no raio dos péletes
leva a uma maior seletividade por Cs, causada por maior difusao e readsorgao
de o-olefinas, 0 que inibe a terminagdo de cadeias (2). Entretanto, estas limita-
¢Oes de difusdo podem se tornar tao graves que elas inibem a difusdo de CO
dentro do pélete, resultando em um decréscimo na seletividade por Cs, (2). I-
glesia, et al. (2) relatam um parametro estrutural (x), dependente do raio do péle-
te de catalisador, distribuigdo do tamaho dos poros, e densidade volumétrica de
atomos de Ru superficiais, 0 que indica o grau destas restricbes de difusdo den-
tro de um catalisador (2). Para o catalisador de 2,9% em peso de Ru/TiO, usado
nestes experimentos, X foi de 50 x 10'® m™. Este valor estd em concordancia
com os valores determinados por Iglesia, et al. para catalisadores de Ru sobre
suporte de TiO, (39) e fica na faixa intermediaria, sugerindo que as limitagdes de
transporte promovem a readsor¢ao de a-olefinas, mas néo retardam a difuséao de
reagentes para dentro dos péletes de catalisador. Na realidade, os catalisadores
com valores intermediarios de X levam a uma seletividade ideal por Cs..

Além disso, este fendbmeno de readsorgdo leva a um desvio da
cinética de crescimento de cadeias de Anderson-Schulz-Flory (ASF). Como
uma cadeia de hidrocarboneto aumenta de comprimento, a difusdo através
dos poros do catalisador torna-se mais dificil e a possibilidade de readsorca

aumenta. Este efeito aumenta a probabilidade de crescimento de cadeias
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para cadeias de hidrocarbonetos mais longas e resulta na curvatura na plo-
tagem semilogaritmica da distribuicdo dos pesos moleculares. A Figura 5
ilustra essas plotagens para as cinco corridas de Fischer-Tropsch na Tabela
3, e estas distribuicoes se desviam da cinética de ASF, em concordancia
com os estudos de Iglesia, et al. (2, 38, 39). As razdes de olefinas para para-
finas foram relativamente baixas, 0 que é consistente com tempos de resi-
déncia longos no leito do catalisador (6-9 s).

Para demonstrar a formagao de combustiveis liquidos a partir da
integragdo da conversdo de glicerina com a sintese de Fischer-Tropsch, foi tes-
tado um sistema de catalisadores em dois leitos, usando 1,0 g de 10% em peso
de Pt-Re (1:1)/C e 1,7-3,0 g de 1,0% em peso de Ru/TiO,, com uma alimenta-
¢ao de glicerina a 80 em peso a 548 K e pressao total de 0,5 MPa (5 bar). A
Tabela 4 indica as seletividades para hidrocarbonetos de Cs,, CO, CO,, e CHy,
junto com as taxas de efluente de carbono no gas, fases liquida aquosa e liqui-
da organica. Baseado na produgdo de CO a partir de alimentagao de glicerina a
80% em peso a 548 K e 0,5 MPa (5 bar), a conversao de CO através do leito de
Ru/TiO; foi de aproximadamente 30% para a corrida de 1,7 g e 40% pra a cor-
rida de 3,0 g, com rendimentos de tempo em sitios de 1,3 e 1,1 min™, respecti-
vamente. A alta seletividade por CO resulta do fato de que toda a glicerina foi
convertida sobre o catalisador de Pt-Re/C, enquanto que 30-40% do CO reagi-
ram sobre cataliador de Fischer-Tropsch. O importante é que este sistema pro-
duziu uma alta seletividade para hidrocarbonetos de Cs, em cmparagao com
CH4 (Scs+:Scha > 1). O valor de x para o catalisador de 1,0% em peso de
RwTiO; foi de 36 x 10'® m™, em concordanica com os resultados de Iglesia et
al. (39), e as distribuicbes de pesos moleculares dos hidrocarbonetos apresen-
taram desvio da cinética de ASF (vide exemplos e Figura 7 para obter dados
adicionais), indicando os efeitos de readsorgdo de a-olefinas. O importante é
que estes experimentos demonstram que os alcanos liquidos podem ser con-
vertidos diretamente a partir de hidrocarbonetos oxigenados em um sistema de
reator com dois leitos usando um processo integrado, sem qualquer tratamento
entre a conversdo em gas de sintese e a re¢ao de F-T. Uma descrigao detalha-

da das distribuigdes de carbon pode ser encontrada nos exemplos.



Tabela 4; Resutiados de expermentos de conversao de glicerina combinada com sintese de Fischer-Tropsch,
A reacio foi conduzida a 548 K & 5 bar usando -0,04 e’ min” de alimentacdo de glicerina a 80% em peso.

Selectividades calculadas como na Tabela 3.
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A produgao de géas de sintese a partir de hidrocarbonetos oxige-
nados tais como glicerina, acoplada com a conversao do gas de sintese para
produzir combustiveis liquidos por sintese de Fischer-Tropsch é um proces-
so energético liquido com um calor que é cerca de 4% do valor de aqueci-
mento mais baixo de glicerina (37). Os dados aqui apresentados demons-
tram que pela primeira vez ambas estas etapas podem ser conduzidas efi-
cazmente nas mesmas condigées e em um sitema de reator com dois leitos,
permitindo o acoplamento entre a conversao de hidrocarbonetos oxigenados
e a sintese de Fischer-Tropsch a ser usado para a produ¢ao de combusti-
veis liquidos a partir de solu¢des aquosas da matéria-prima hidrocarboentos
halogenados.

Como assinalado anteriormente, a glicerina pode ser convertida
em gas de sintese com altas taxas e seletividades em temperaturas meno-

res do que cerca de 625 K, de acordo com a Equagéao 3:

C,0,H, ——3CO+4H, 3)

Esta glicerina pode ser derivada a partir da fermentg¢éo de glico-
se, a partir da hidrogendlise de sorbitol, ou como um produto de rejeito a par-
tir da transesterificagdo de 6leos vegetais e gorduras animais. Na presente
invengao, esta reacao é operada em baixas temperaturas para proporcionar
a oportunidade de acoplar a reagao endotérmica de conversao da glicerina
com uma sintese de Fischer-Tropsch exotérmica, para produzir combustiveis
liquidos para uso em transporte, de acordo com a reagao 4:

C,0,H, — iCSH,S +12co2 +§1H20

25 25 25 (4)

Este processo integrado melhora a economia da sintese de Fis-
cher-Tropsch "verde", reduzindo os custos associados a produgdo de gas de
sintese. Especificamente, usando a presente invengao, reduz-se os custos
de capital eliminando a necessidade de um auto-reformador térmico soprado
com Oz ou um gaseificador de biomassa. Além disso, a presente invengao
permite reduzir 0 tamanho do reator da sintese de Fischer-Tropsch, produ-
zindo uma corrente de gas de sintese nao-diluida e eliminando as etapas de
limpeza subseqlentes necessarias para 0 gas de sintese produzido a partir

da gaseificagdo de biomassa. Assim sendo, a presente invengdo permite
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que unidades de sintese de Fischer-Tropsch de menor escala sejam incor-
poradas e uma fabrica de biorrefinaria, ou para processor rejeito de glicerina
emu ma instalagao de biodiesel. Além disso, como assinalado acima, a baixa
temperatura do processo de conversdo permite o0 acoplamento térmico com
a reacao de sintese de Fischer-Tropsch, aumentando desta forma a eficién-
cia térmica.

Além disso, o acoplamento entre estas reagdes produz sinergias
quimicas realacionadas a presenca de espécies quimicas de ambas reagdes
no mesmo reator. Por exemplo, os intermediarios produzidos a partir da con-
versao de (por exemplo, acetol) podem entrar na cadeia em crescimento de
hidrocabonetos nos sitios do catalisador de Fischer-Tropsch, e o efeito inibi-
dor da pressao parcial de CO sobre a taxa de conversao da glicerina ode ser
diminuido consumindo o CO nos sitios de Fischer-Tropsch.

Para demonstrar como a invengao pode ser conduzida em um
Unico vaso reator, usando um unico leito de catalisador, estudos de conver-
sao de glicerina foram conduzidos usando um catalisador de Pt-Re/C que foi
preparado por impregnag¢ao de umidade incipiente de negro-de-fumo (Vulcan
XC-72) com uma solugao aquosa de HoPtClg*6H0 (Sigma-Aldrich) e HReO4
(Strem Chemicals) para produzir um catalisador com cargas de 5,1% em
peso de Pt e 4,9% em peso de Re (razdo atémica de Pt:Re de 1:1). O supor-
te secado ao ar por 12 h a 373 K antes da impregnacgéao, e usou-se 1,7 g de -
solugdo por grama de suporte. O catalisador foi secado a 403 K por 12 h ao
ar antes da ativagdo. Um catalisador de sintese fischer-Tropsch de1,0% em
peso de Ru/TiO; foi preparado de acordo com os métodos descritos por I-
glesia, et al. (40).

Antes das medigbes da cinética de reagdo ou da adsorgéo de
gases (isto é, quimiossorgcao de CO e O,), o catalisador de Pt-Re/C foi redu-
zido a 723 K (taxa de ascencdo de 0,5 K min™') por 2 h em in corrente de H;
(140 cm®(NTP) min™). Os catalisadores de Ru/TiO, foram reduzidos in-situ
antes dos estudos da cinética da reagdo e das medi¢des da adsorgao de
gases. A velocidade espacial horaria ponderal (WHSV) foi calculada para

experimentos de conversé@o de glicerina, usando a vazao ponderal de glice-
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rina dentro do reator e da massa total de catalisador. A captacéao irreversivel
de CO de Pt-Re/C a 300 K foi tomada como sendo o nimero de sitios catali-
ticos (150 umol g') e foi medida usando um aparelho-padrdo de absorgéo
de gas. Este nimero de sitios corresponde a uma dispersdo (razdo molar
CO:metal total) de 29%. A dispersao (CO:Ru) do catalisador de Ru/TiO, foi
determinada como sendo 0,.55 por quimiossorgcdo de O, a 195 K em um sis-
tema de quimiossorcao estatico (41).

O aparelho usado para conduzir os experimentos de conversao
de glicerina combinada com sintese de Fischer-Tropsch esté ilustrado na
Figura 3. Catalisador fresco foi carregado dentro de um reator de ago inoxi-
davel tubular com didametro externo de 12,7 mm (0,5 pol.) com uma espessu-
ra de parede de 0,71 mm (0,028 pol.). O leito de catalisador continha entre
tampao de extreidade de 1a de quartzo (Alltech) e granulos de SiO; fundida (-
4+16 mesh; Sigma-Aldrich) que auxiliam na vaporizagdo da alimentagéao li-
quida. Para os experimentos que cmbinaram conversao de glicerina com
sintese de Fischer-Tropsch em um sitema de um Unico reator com dois lei-
tos, um leito de 1,0% em peso de Ru/TiO, foi misturado com um volume i-
gual de granulos de SiO, esmagados, e este leito foi carregado a jusante de
um leito de 10% em peso de Pt-Re(1:1)/C misturado com grénulos de SiO;
fundida. Para os experimentos que combinaram conversao de glicerina com
sintese de Fischer-Tropsch em um sitema com um unico leito, o leito de ca-
talisador foi preparado misturando parcialmente o Pt-Re/C com Ru/TiO,, isto
é, 0,8 g de 10% em peso de Pt-Re (1:1)/C foi misturado com 1,7 g de 1,0%
em peso de Ru/TiO, e carreagado embaixo de 0,2 g d catalisador de Pt-
Re/C. O reator foi aquecido com um forno que consiste em um bloco de a-
luminio de encaixe firme aquecido externalmente por um forno bem isolado
(1450 W/115 V, Applied Test Systems série 3210). Termopares Tipo K (O-
mega) foram afixados ao lado externo do reator para medir a temperatura do
reator, que foi controlada com um controlador de temperatura do tipo da sé-
rie 16A (Dwyer Instruments). O catalisador fresco foi reduzido emu ma cor-
rente de H,, como descrito anteiormente. Controladores de vaséo ponderal

(5850 Brooks Instruments) foram usados para controlar a vazdo de H,. Uma
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bomba HPLC (Modelo 301, Alltech) foi usada para introduzir a solugdo a-
quosa de alimentagéo para dentro de uma agulha de 6 com um bico do tipo
estilete 5 (Hamilton) soldado dentro de uma se¢do de 3,2 mm (0,125 pol.) de
didmetro externo, tubos de ago inoxidavel, e esta agulha foi posicionada a
montante do leito de catalisador. O efluente liquido foi condensado em um
separador de géas/liquido e drenado periodicamente para anédlise com croma-
tografo a gas (GC) (Agilent 6890 com um detector de ionizagdo de chama
(FID) e coluna HP-innowax ou Shimadzu GC-2010 com um detector de FID
e coluna Rtx) e analise de carbono organico total (Shimadzu TOC-V CSH).
Cada efluente foi testado quanto a presenga de glicerina e outros subprodu-
tos liquidos. As linhas do sistema a jusante de forno foram aquecidas até
373 K para impedir que os alcanos mais pesados solidifiquem antes do se-
parador.

A corrente de gas efluente atravessou um regulador de contra-
pressdo (GO Regulator, Modelo BP-60) que controlava a pressdo do sitema.
O gas efluente foi analisado por cromatografia a gas: H, com Carle GC (sé-
rie 8700), usando um detector de condutiviade térmica (TCD), CO e CH4 u-
sando um GC HP 5890 GC com TCD e uma coluna de peneira molecular
lavada 5A 80/100 (Alitech), e 0 CO, e os alcanos leves (C,-Cgs) usando um
GC HP 5890 com TCD e uma coluna Porapak QS 100/120 (Alltech). Os al-
canos gasosos (C+-Cyo) foram medidos usando um GC/MS Varian Saturn 3
com um detector FID e coluna capilar GS-Q (J&W Scientific). Todas solu-
¢Oes de alimentagdo foram preparadas misturando glicerina (99,5%, reagen-
te ACS, Sigma-Aldrich) com agua desmineralizada.

Assim sendo, a presente invengdo pode ser conduzida em um
arranjo de um reator, um leito (como representado na Figura 3A) ou um ar-
ranjo de um reator e multiplos leitos (como representado na Figura 3B), ou
em um arranjo de dois reatores (como representado na Figura 3C). E cada
uma das Figuras 3A, 3B, e 3C, o reator 14 tem uma entrada 10 para introdu-
zir reagentes, e uma saida 12 para retirar produtos. Dentro de cada reator ha
um ou mais leitos de catalisador 16.

Estes experimentos empregaram um sistema de dois leitos, u-
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sando 1,0 g de 10% em peso de Pt-Re (1:1)/C, e em seguida, 1,7 g de 1,0%
em peso de Ru/TiO,, ou um Unico leito que consiste em uma mistura parcial
de dois catalisadores (como descrito anteriormente), com uma alimentagéo
de glicerina a 80% em peso, a 548 K e presses totais entre 5 e 17 bar. A Ta-
bela 5A indica as seletividades para alcanos de Cs,, CH,, e alcanos de C»-C4
para cada um dos experimentos combinados, baseado unicamente nos pro-
dutos alcanos (isto é, C1-Cs,). A seletividade para a produgao de alcanos Cs,
por sintese de Fischer-Tropsch aumenta tipicamente em presses mais altas,
e os resultados para o sistema de dois reatores seguem esta tendéncia. Um
aumento na pressao de 0,5 MPa para 1,1 MPa (5 bar para 11 bar) resulta
em um aumento na seletividade para hidrocarbonetos de Cs,. de 0,46 para
0,59; entretanto, um aumento adicional na pressao para 1,7 MPa (17 bar)
produz apenas um ligeiro decréscimo na Scs, para 0,57. O importante é que
a seletividade para hidrocarbonetos de Cs, é quase trés vezes a seletividade
para CH4 a 1,1 MPa e 1,7 MPa (11 bar e 17 bar) em comparagédo com 0,5
MPa (5 bar). A Tabela 5B indica as seletividades totais, baseado na quanti-
dade total de carbono em todos os produtos.

A 0,5 Mpa (5 bar), o principal produto foi CO a partir da conver-
sao de glicerina com apenas 32% do carbono indo para alcanos. Entretanto,
aumentando a pressao para 1,1 MPa e 1,7 MPa (11 bar e 17 bar), desloca a
distribuicao de carbono.na direcdo de alcanos de C4-Cs, (isto €, Saianos @u-
menta para 42% e 51% a 1,1 MPa e 1,7 MPa (11 bar e 17 bar), respectiva-
mente). Além disso, a quantidade de carbono oxigenados no efluente liquido
orgéanico (cetonas de C3-C;) aumenta em mais do que um fator de 5 com a
pressao crescente. A porcentagem de carbono nos produtos liquidos organi-
cos (oxigenados de Cs, e orgéanicos) foi 43% a 1,7 Mpa (17 bar), 35% a 1,1
MPa (11 bar), e 15% a 0,5 MPa (5 bar), sendo que a porcentagem de carbo-
no em produtos gasosos (CO, COy, e alcanos de C4-C+o) diminui de 71% a
0,5 MPa (5 bar) para aproximadamente 50% a 1,1 e 1,7 MPa (11 e 17 bar).
A 0,5 MPa e 11 MPa (5 bar e 11 bar), 14% do carbono ficam contidos como
espécies oxigenadas no efluente aquoso, e a 1,7 MPa (17 bar), este valor

diminui ligeiramente para 10%. Estes efluentes liquidos aquosos contém en-
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tre 5% em peso e 15% em peso de metanol, etanol, e acetona e s&o aprpri-
ados para destilagdo adicional.

A 1,7 MPa (17 bar), a quantidade de carbono que deixa o reator
como CO diminui em mais do que uma ordem de grandeza, e a seletividade
para alcanos aumenta em comparagdo com a operagao das reagoes a 11
bar. Entretanto, a seletividade para alcanos de Cs, diminui ligeiramente. Este
comportamento resulta da atividade aumentada do deslocamento agua/gas
(indicada por Sco, mais alta), bem como de um aumento na velocidade da
sintese de Fischer-Tropsch em pressdes mais altas. A sintese de Fischer-
Tropsch mais alta faz com que a temperatura do leito de Ru/TiO, aumente,
resultando na formaga de alcnos mais leves (isto é, C4-C4). Portanto, a dis-
tribuicao de carbono é deslocada na dire¢ao de produtos alcanos mais leves
(isto é, aumento na Saicanos SEM UM aumento correspondente na Scs.).

A Tabela 6 indica a porcentagem de carbono contida em cada
fase de produtos para experimentos de conversdo de glicerina combinada
com sintese de Fischer-Tropsch nas Tabelas 5A e 5B. E evidente que a por-
centagem do carbono do efluente contido na corrente de liquido organico
aumenta progressivamente de 15% para 42,7% a medida que a pressao pa-
ra o sistema de catalisador de dois leitos aumenta de 0,5 para 1,7 MPa (5
para 17 bar). O importante é que a porcentagem do carbono do efluente na
corrente liquida organica aumenta para 50,7% quando os catalisadores de
PtRe/C e Ru/TiO, sdo misturados parcialmente a 1,7 MPa (17 bar). Estes
sao resultados criticamente importantes porque os resultados para as rea-
¢oes com leito misto indicam que a presente invengdo podem ser usadas
para produzir combustiveis liquidos a partir de biomassa com rendimentos
de carbono muito altos.

Como assinalado anteriormente, a conversao de glicerina em
gas de sintese é inibida por CO. Inversamente, a produgao de alcanos por
hidrogenagao de CO sobre Ru é positiva com relagao a altas pressoes par-
ciais de CO (isto &, >0,15 MPa (>1,5 bar)). Além disso, como afirmado ante-
riormente, o calor produzido pela sintese de Fischer-Tropsch pode ser con-

sumido pela reagao de conversdo de glicerina. Portanto, quando os sitios
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ativos de catalisadores para as duas reag¢des sao trazidos para estreita pro-
ximidade, entdo o catalisador de Ru aumenta a atividade do catalisador de
Pt-Re em pressoes altas consumindo o CO produzido sobre Pt-Re a partir
de glicerina. Adicionalmente, a reagdo de gaseificagao de glicerina consome
o calor produzido pela hidrogencdo de CO na reagao de Fischer-Tropsch,
mantendo a temperaturano leito de catalisador em condi¢des favoraveis para
o crescimento de cadeias ongas (isto é, temperatura mais baixa no leito de
catalisador).

Tabelas 5A e 5B: Resultados de experimentos da conversao de glicerina
combinada com sintese de Fischer-Tropsch. A) Seletividades para Cs,, CHs,
e C.-C4 em produtos alcanos. Seletividades calculadas como Scnhx = NFenhx
/ Fiota, ONde n € 0 numero de carbonos no produto alcano CnHy, FcnHx € @
vazao molar do produto CHy, e Fioai € a razdo molar total molar de carbon
nos produtos alcanos. B) Seletividades de carbono total. Seletividades clacu-
ladas como S; = Fi/Fiota X 100, onde F; é avzao total de carbono no produto i
e Fow € a vazao total de carbon em todos produtos. Reagdes conduzidas a
548 K, usando ~0,04 cm® min de alimentagdo de glicerina a 80% em peso
(WHSV de glicerina = 0,86 h'').

5A
Puo Scs+ Scha Sca-ca
MPa (bar) _
0,5 (5) 0,46 0,28 0,26
1,1 (11) 0,59 0,22 0,19
1,7 (17) 0,57 0,20 0,23
1,7 (17)? 0,64 0,15 0,21
5B

b c
P (bar) SAkes S (or)  Soo (%) ooy Saguow

(%) (%) (%)
05(5) 31,6 15,1 37,0 2,5 13,8
1,1 (11) 41,6 15,5 16,4 12,7 13,8
1,7 (17) 51,2 21,5 1,2 15,7 10,4
1,7 (17)* 55,3 19,7 0,7 17,5 6,7

2Leito parcialmente misturado.
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PEspécies oxigenadas na fase organica.

°Espécies oxigenadas na fase aquosa.

Tabela 6: Porcentagem de carbono contida em cada fase de produtos para
em experimentos da conversao de glicerina combinada com sintese de Fis-

cher-Tropsch nas Tabelas 5A e 5B.

Pyt [MPa(bar)]  Gasosos® Liquido Organico® Liquido Aquoso®

0,5 (5) 71,0 15,3 13,8
1,1 (11) 51,2 35,0 13,8
1,7 (17) 46,9 427 10,4
1,7 (17)¢ 425 50,7 6,7

4CO, COy, € alcanos de C4-Co.

®Cetonas de Cs-Cs.

“Metanol, etanol, acetona, e n-propanol.

dLeito parcialmente misturado.

Os dados nas Tabelas 5A, 5B, e 6 indicam que a configuragao
de leito misturado (usando um catalisador homogéneo ou um catalisador
misturado) € melhor em rendimento de alcanos liquidos para a configuragao
que compreende leitos segregados (embora ambas configuragdes estejam
englobadas nas presents reivindica¢des). Misturar os leitos aumenta a sele-
tividade para alcanos em mais do que 10% embora consumindo a maior par-
te do CO produzido a partir de glicerina. A alta converséo de CO resultou em
um decréscimo na seletivade por Cs. para o sistema de leitos segregados;
entretanto, o experimento que usou leito misturado produziu prosutos alca-
nos com uma Scs, mais alta (0,64) em comparagao com o0s experimentos
combinados. Além disso, a quantidade de carbono nos produtos liquidos
orgénicos aumenta de 35% para o sistema com dois leitos a 1,1 Mpa (11
bar) para 50% para o leito misturado a 1,7 MPa (17 bar). A quantidade de
carbono nos produtos gasosos dimunui de 50% para 43%, embora a quanti-
dade de carbono na fase aquosa diminua em um fator de 2 (14% para 7%).

A seletividade de Cs,, a seletividade para cetonas de C3-C; no
liquido orgénico, e a conversdo de CO para a conversao de glicerina combi-

nada com a sintese de Fischer-Tropsch a 1,1 MPa e 1,7 MPa (11 bar e 17
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bar) sdo ambas mais altas do que aquelas a 0,5 MPa (5 bar), apesar do fato
de que a atividade do catalisador de Pt-Re/C seja diminuida nestas presses
elevadas. Estes resultados indicam que as condigbes de Fischer-Tropsch
mais favoraveis (isto é, pressdo mais alta) sdo mais essenciais para o pro-
cesso integrado do que a taxa de produgéo de gas de sintese. Além disso, 0
catalisador de Ru/TiO, é exposto a quantidades crescentes de subprodutos
hidrocarbonetos oxigenados a 1,1 MPa e 1,7 MPa (11 bar e 17 bar). Entre-
tanto, a seletividade para oxigenados no efluente liquido aquoso nessas
pressoes € similar ou menor do que aquela do efluente aquoso a 0,5 MPa (5
bar). Este resultado indica que os subprodutos hidrocarbonetos oxigenados
a partir de glicerina reagem sobre o leito de Ru/TiO,, mais possivelmente
entrando no crescimento de cadeias Fischer-Tropsch. Devido ao fato de que
a distribuicao de produtos aquosos contém uma ampla série de espécies
oxigenadas, é possivel que outros subprodutos (por exemplo, polibis, alcoois
secundarios, e hidroxil-cetonas) tenham um efeito sinérgico similar sobre a
sintese de Fischer-Tropsch. O importante é que estes experimentos de-
monstram que os alcanos liquidos podem ser produzidos diretamente a par-
tir de glicerina, usando um processo integrado.

A conversao de glicerina e a sintese de Fischer-Tropsch podem
ser conduzidas eficazmente (e talvez de forma sinérgica) nas mesmas con-
dicdes em um sistema com dois leitos que consiste em catalisadores sepa-
rados para conversao de glicerina e para a sintese de Fischer-Tropsch ou
em um sistema de leito unico misturado, permitindo o acoplamento entre a
conversao de glicerina e a sintese de Fischer-Tropsch a serem usadas para
a produgao de combustiveis liquidos a partir de solugdes aquosas de gliceri-
na. Ambas abordagens estdo englobadas na presente invengéo. Este pro-
cesso "verde" representa uma alternativa eficiente em energia ao invés de
produzir combustiveis liquidos para o setor de transportes a partir de petr6-
leo. Além disso, ele apresenta a oportunidade para melhorar a viabiidade
econbmica da sintese de Fischer-Tropsch "verde" reduzindo os custos ad-
dociados a produgdo de gés de sintese e melhorando a eficiéncia térmica de
processos Fischer-Tropsch.
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Particularmente, a baixa temperatura do presente processo de
conversao de glicerina permite 0 acoplamento térmico com a reag¢ao de sin-
tese de Fischer-Tropsch, aumentando desta forma a eficiéncia térmica. Além
disso, 0 acoplamento entre estes processos produz sinergias quimicas rela-
cionadas a preseng¢a no mesmo reator de espécies quimicas de ambas rea-
coes, por exemplo, os intermediarios produzidos a partir da conversao de
glicerina podem entrar na cadeia de hidrocarbonetos em crescimento nos
sitios de catalisadores Fischer-Tropsch, e inibir o efeito da pressao parcial
de CO sobre a taxa da conversao de glicerina pode ser diminuido consumin-
do o CO nos sitios Fischer-Tropsch.

Nota-se que os catalisadores preferidos para uso na invengao
estao assinalados acima e nos exemplos. Os catalisadores que podem ser
usados na presente invengdo compreendem metais primarios selecionados
no grupo que consiste em Ru, Co, Fe (FeC, Fe-O3, Fe304), Ni, Rh, Pt, Pd, Ir,
e combinagdes deles. Estao incluidos também como catalisadores que po-
dem ser usados na os Oxidos dos metais listados, quealquer combinagao
bimetalica dos metais acima ou seus 6éxidos, bem como pds sem suporte
dos metais acima.

Quando os catalisadores estdo sobre um suporte, o carvao &
geralmente preferido. Outros suportes de catalisadores também podem ser
usados na presente invengado, tais como zedlitas, suportes poliméricos, etc.
Os suportes de catalisadores que podem ser usados na presente inven¢gao
incluem, sem limitagdes, TiO, (de preferéncia 25%-100% anatase), SiOp,
Al,O3, MgO, ZrO,, Zr,TiyOz, ThO,, diatomita, LazOs, MgCrz0a, TixSiyOz, TixZr-
yO2, ZnO, Crz03, MnO, Nb2Os, CeO,, zedlita Y, zedlita USY, zedlita ZSM-5,
zeblita MCM-41, zedlita MCM-22, zedlita HZSM-5, zedlita H-BEA, zedlita HY,
zeollita LTL substituida com Fe, ITQ-6, zedlita deslaminada, zedlita deslami-
nada ITQ-2, peneiras moleculares HMS, montmorillonita, estireno-divinil-
benzeno macroporoso, 4-vinil-piridino-divinil-benzeno, antraceno, quinolina
carbonizada, e combinagdes deles (incluindo éxidos mistos, aerogéis, e for-
mas mesoporosas dos Oxidos assinalados acima).

Os promotores que podem ser usados na presente invengao in-
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cluem, sem limitagbes (estando os promotores preferidos de cada elemento
especifico entre parénteses), Cu (Cu0), K (K.CO3, K:0), Mn (MnO), La
(La203), Ru, Re, Zn (Zn0), Si, Ag, Pt, Ce (CeOy), Gd>03, ThO;, MnO, ZrO,,
Pd, Ti, Co, Cr, V, Li, Na, Rb, Cs, Mo, Au, B, Cl, e combinagtes deles.

As reagbes podem ser conduzidas sob uma série bem grande de
condigdes. Entretanto, as condi¢gbes criticas do processo caem dentro ge-
ralmente dentro das seguintes faixas:

Temperatura: < cerca de 750 K, sendo cerca de 473 K a 625 K
mais preferida.

Faixa de pressao total: 0,1-3 MPa (1-30 bar).

Razao do "syngas" H,/CO: 1-10.

As condigdes do "syngas" incluem (sem limitagdes): agua, olefi-
nas, alcoois, outras moléculas de hidrocabonetos oxigenados, e parafinas.
Exemplos

Os exemplos que se seguem sao incluidos unicamente para for-
necer uma descricdo mais completa da invengdo aqui descrita e reivindica-
da. Os exemplos séo nao-limitativos.

Exemplo 1 - Preparagao e Caracterizagao de Catalisadores:

Os catalisadores de Pt sobre suporte foram preparados por im-
pregnacado de umidade incipiente de AlO3; (marca Catapal B, da Sasol, Jo-
hannesburg, Africa do Sul e Houston, Texas), CeO./ZrO, MgO/ZrO,, e
ZrO,,4cido cloro-platinico sing hexaidratado (Strem Chemicals, Newburyport,
MA) para ZrO, e CeQ./ZrO,, e usando nitrato de platina (ll) tetramina (l1) (S-
trem Chemicals) para A1,03 e MgO/ZrO,. Depois da impregnacgao, os catali-
sadores de PY/ZrO, e P/CeO,/ZrO, foram secados ao ar a 393 K por 15 h e
calcinados a 773 K por 4 h em um forno de mufla. Durante a calcinagao, a
temperatura foi aumentada da temperatura ambiente para 373 K e mantida
por | hora, e depois aumentada em incrementos de 100 K até 773 K, man-
tendo em cada incremento por 1 hora. Os catalisadores de Pt sobre suporte
de MgO/ZrO, e A1,0; foram secados ao ar por 15 h a 393 K, e depois calci-
nados em misturas de gases O./He (20% para Pt/MgO/ZrO, e 10% para
Pt/A1,03, usando uma vazdo de 300 cm® (NTP) por minuto) até 533 K (a 1,3
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K por minuto) para PVAI,O3 e 723 K (a 3,6 K por minuto) para PtYMgO/ZrO, e
mantida nestas temperaturas por 2 horas. O catalisador de Pt sobre suporte
de carvéao o catalisador de liga de Pt:Ru (razdo atdmica de 1:1) foram adqui-
ridos da E-TEK (uma divisao da PEMEAS Fuel Cell Technologies, Somerset,
New Jersey). O catalisador de Pt:Re sobre suporte de carvao (razdo atdmica
de 1:1) foi preparado por intermédio de impregnacdo de umidade incipiente
de PYC (ETEK), usando &cido perrénico (Strem Chemicals, Newburyponr,
MA). Antes das medi¢Oes da cinética da reagdo e adosrcao de gas (isto &,
quimiossorgao de CO, area supefficial de Brunauer- Emmett-Teller ["BET"]),
cada catalisador foi reduzido sob corrente de Hz (180 cm® (NTP) por minuto)
em temperaturas de 533 K (catalisadores sobre suporte de A1,03,
MgO/ZrO,, e carvao; gradiente de elevagédo de 0,5 K por minuto e mantida
por 2 horas) ou 773 K (catalisadores sobre suporte de CeQ,/ZrO.- e ZrOy;
gradiente de elevagao de 0,5 K por minuto e mantida por 1 hora). O catalisa-
dor de Pt:Ru/C foi reduzido sob corrente de H, (140 cm® (NTP) por minuto)
na tempeatura da reagédo (548 K ou 573 K; com gradiente de elevagao de
0,5 K por minuto), enquanto que Pt:Re/C foi reduzido a 723 K (gradiente de
elevacdo de 0,5 K por minuto) por 2 horas em corrente de H, (140 cm®(NTP)
por minuto). A Tabela 7 indica as caracteristicas de cada catalisador. As a-
dorgdes irreversiveis de CO e as areas superficiais BET foram medidas em
um aparelho de adsor¢éo de gas padrao descrito alhures (28).

A preparagao dos suportes de ZrO, e CeZrQ; esta descrita deta-
lhadamente alhures (29). Resumidamente, estes suportes de 6xidos foram
preparados por co-precipitagéo, partindo de uma solugédo aquosa que con-
tém 0,12 M de nitrato de zirconila (Sigma-Alidrich, Milwaukee, WI) e também
nitrato de amdnio e cério (Sigma-Aldrich) e usando um excesso (Me** :OH" =
8) de hidréxido de aménio (28-30% em peso de NH3, Sigma-Aldrich) como o
agente de precipitagdo. Os precipitados foram lavados em agua desminerali-
zada e calcinados ao ar a 773 K em um forno de muflas. Um procedimento
similar para a preparagao de MgO/ZrO, esta descrita alhures (30). O suporte
de MgO/ZrO, foi preparado usando uma solugao aquosa que contém 0,2 M
de nitrato de magnésio (Sigma-Aldrich) e 0,02 M de nitrato de zirconila (Sig-
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ma-Aldrich). A solugao foi agitada a temperatura ambiente, enquanto a solu-
cao de NaOH (25% em peso) era adicionada até que um pH de 10 fosse
atingido e o gel correspondente tivesse sido formado. O gel foi envelhecido
por 72 horas e filtrado a vacuo. O precipitado formado foi lavado com agua
desmineralizada até que a concentragdo de Na no filtrado fosse abaixo de
10 ppm, medida andlise de plasma acoplado de forma indutiva (ICP). A a-
mostra foi entdo secada ao ar a 393 K por 16-24 h. O suporte de MgO/ZrO,
foi calcinado sob corrente de O, (100 cm®(NTP) por minuto) até 873 K (3,2 K
por minuto) e depois mantido nesta temperatura por 3 horas.

A Tabela 7 apresenta as propriedades dos varios catalisadores
metalicos sobre suporte:

Tabela 7: Propriedades de catalisadores metalicos sobre suporte

Catalisador % em Adsor¢ao Area Superfi- Razdo atomi-
pesode lrreversivel cial BET (m*  ca CO/Metal
Pt? de CO (umol ah
-1
g)
PY/AI,O3 3,0 92 218 0,60
PtYMgO/ZrO, 1,5 22 182 0,29
PYZrO, 1,0 26 112 0,51
Pt/CeO,/ZrO, 1,0 5.5 73,7 0,11
Pt/C-Vulcan XC-72 50 110 -- 0,42
Pt:Ru/C-Vulcan 5,0 120 -- 0,23
XC-72
Pt:Re/C-Vulcan 50 110 -- 0,20
XC-72

4Carga nominal
Exemplo 2 - Medig¢bes da Cinética de Reagao:

A Figura 3 ilustra um esquema do aparelho usado para conduzir
as medigdes da cinética das reagbes. "A" indicado na figura, o aparelho
compreende um reator tubular disposto dentro de um forno. Granulos de sili-
ca fundida e la de quartzo foram usados para manter firmes um o mais leitos
de catalisador dentro do reator. O efluente do reator tubular é passado atra-
vés de uma coluna de resfriamento, e 0s produtos gasosos sdo separados

dos produtos liquidos. Os produtos gasosos e os liquidos sao ambos entao
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removidos do aparelho ilustrado na Figura 3 para anélise posterior. Mais es-
pecificamente, catalisador fresco foi carregado dentro de um reator tubular
de ago inoxidavel com didmetro externo de 0,635 cm (0,25 pol.). Para os
experimentos em condicdes de baixas temperaturas (isto €, 548 e 573 K so-
bre Pt:Ru/C e Pt:Re/C), foi usado um reator tubular de ago inoxidavel com
didmetro externo de 1,27 cm (0,5 pol.). Para os tipos tubuares de reator, o
leito de catalisador ficava contido entre um tampao de 1a de quartzo na ex-
tremidade (Alltech, Nicholasville, Kentucky) e granulos de SiO; fundida (-
4+16 mesh; Sigma-Aldrich) que auxiliaram na vaporiza¢ao da alimentagao
liquida. Os pods de catalisadores de PY/C, Pt:Ru/C, e Pt:Re/C foram mistura-
dos com volumes iguais de granulos de SiO, esmagados antes de carregar
no reator para reduzir a queda de pressao através do leito de catalisador.
Termopares do tipo K (Omega Engineering, Stamford, Connecticut) foram
afixados sobre o lado de fora do reator para medir a temperatura do reator,
que foi controlada com um controlador de temperatura do tipo série 16A
(Dwyer Instruments, Michigan City, Indiana). O catalisador fresco foi reduzi-
do sob uma corrente de Hy, como delineado acima. Medidores de vazao
ponderal (Modelo 5850, Brooks Instrument, uma divisao da Emerson Pro-
cess Management, Hatfield, Pennsylvania) foram usados para controlar a
vazao de Hz. Uma bomba HPLC (Modelo 301, Alltech) foi usada para intro-
duzir a solugao aquosa de alimentagao para dentro da unidade de inje¢ao de
liquido acima do reator. A unidade compreende uma agulha de 15,24 cm (6
pol.) com um bico de ponta tipo 5 (Hamilton Company, Reno, Nevada) sol-
dada em uma sec¢do de tubo de ago inoxidavel de 0,3175 cm (0,125 pol.). A
agulha se estende para dentro do reator logo acima dos grénulos de SiO;
fundida. O efluente do reator foi resfriado com agua em um trocador de calor
com tubulagdo dupla. O liquido efluente foi drenado periodicamente para
anadlise por GC (Agilent Modelo 6890 com um detector de ionizagao de cha-
ma ("FID") e coluna HP-Innowax ou Shimadzu GC-20 10 com um detector
FID e coluna DB 5) e a andlise de carbono organico total (Shimadzu TOC-V
CSH). Cada efluente foi testado quanto a presenga de glicerina e outros
subprodutos liquidos.
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A corrente de gas efluente atravessou um regulador de contra-
pressdo (GO Regulator, [Spartanburg, South Carolina], Modelo BP-60) que
controlava a pressao do sitema. O gas efluente foi analisado com trés cro-
matografos a gas diferentes: (1) o Hy foi analisado com um Carle GC (série
8700) usando um detector de condutividade térmica ("TCD"); (2) o CO, CHa,
e hidrocarbonetos de C, foram analisados usando um HP-5890 GC com um
TCD e coluna de peneira molecular lavada 5A 80/100 (Alltech); e (3) o CO,
foi analisado usando um Shimadzu GC-8A com TCD e uma coluna Haysep
DB 100/120 (Alltech).

Todas solugbes de alimentagdo foram preparadas misturando
glicerina (99,5%, ACS grau reagente, Sigma-Aldrich) com agua desminerali-
zada.

Exemplo 3 - Varia¢ao da Razéao H,:CO Usando um Sistema Ca-
talitico com Dois Leitos:

Um sistema catalitico para produzir gas de sintese com razdes
variadas de Hz:CO foi adaptado usando dois leitos de catalisador, o primeiro
dos quais foi um leito de PYC para atingir uma conversdo de 100% de glice-
rina para produzir uma mistura de gases Ho/CO, e em seguida, um Segundo
catalisador que era eficaz para deslocamentoe de agua-gas, tal como 1,0%
de P¥CeO./ZrO; contendo sitios de oxirredugdo para promover o desloca-
ment agua-gés (31, 32). Como ilustrado nas Figuras 4A e 4B, este sistema
catalitico com dois leitos atingiu uma conversao de 100% de glicerina, e as
razoes de H.:CO e CO:CO, permaneceram apropriadas por pelo menos 48
horas de tempo em corrente. Os valores de 1,33 e 14 para as razdes de
H,:CO e CO:CO,, respectivamente, para o catalisador de PY/C indicam um a
contribuicdo desprezivel da reagdo de deslocamento agua-gas; entretanto, o
aumento significativo na razdo H,:CO e o correspondente decréscimo na
razdo CO:CO, rpara o sistema catalitico com dois leitos indicam que o catali-
sador de Pt/CeQ,/ZrO, catalyst atingiu uma conversao eficaz com o deslo-
camente de dgua-gas.

Exemplo 4 - Gaseificagdo e Fischer-Tropsch Combinadas em

um Unico Reator:
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Um catalisador de platina e rénio sobre suporte de carvao foi
preparado para conter 5% em peso de platina e uma razao atémica de Pt/Re
de 1:2.5. Este catalisador foi preparado por intermédio de umectagao incipi-
ente de uma solugcdo aquosa de hexacloro-platinato (V) diacido hexaidrata-
do (39,85% de Pt) (Alfa Aesar, uma subsididria totalmente pertecente a
Johnson Matthey Company, Ward Hill, Massachusetts) e acido perrénico
sobre um carvao UU de 60 x 120 mesh funcionalizados com peroxide de
hidrogénio e secado a 100°C sob vacuo.

Uma quantidade (9,64 gramas) deste catalisador foi carregada
em um reator de ago inxodavel de 0,127 cm (%2 pol.) e reuzido em corrente
de hidrogénio antes da reagao. O reator de ago inxidavel foi aquecido usan-
do um aquecedor de bloco de aluminio, para manter condi¢des isotérmicas.

Uma solugao de glicerina em agua a 70% em peso foi alimenta-
da sobre o catalisador a 260°C e 4.290 kPa (600 psig) a um WHSV de 2m4
baseado na glicerina (2,4 gramas de glicerina por grama de catalisador por
hora). Nestas condigbes de reagédo, a alimentagdo permaneceu na forma
condensada sobre o leito de catalisador.

Sob as condi¢des de reagao assinaladas, 100% da glicerina fo-
ram convertidos. Noventa por cento (93%) do carbono foram coletados em
produtos da fase gasosa. Um por cento (1%) do carbono foi coletado como
uma camada organica que foi analisada por intermédio de GCMS. A andlise
desta camada orgéanica indicou a presenga de hidrocarbonetos de Cq até
Cy. Vide Tabela 7.

Embora os rendimentos sejam baixo, este exemplo demonstra
claramente que a reagao produz hidrocarbonetos de cadeia longa. A presen-
¢a destes hidrocabonetos com cadeia longa indica que a reagao de Fischer-
Tropsch esta ocorrendo dentro do sistema com um uUnico reator.

Tabela 8: Rendimento de Hidrocarbonetos de Cadeia Longa

Composto % em Peso de Carbono na Fase Orgénica
NONANO 1,1506
DECANO 0,6107

UNDECANO 0,5268
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DODECANO 0,3329
PENTADECANO 0,2194
HEXADECANO 0,1499
HEPTADECANO 0,5248
OCTADECANO 0,1241
EICOSANO 0,0555

Exemplo 5 - Preparagao e Caracterizagao de Catalisadores:

O catalisador de Pt-Re/C foi preparado por impregnagéao de umi-
dade incipiente de negro-de-fumo (Vulcan XC-72) com uma solugao aquosa
de HoPtClg*6H,0O (Sigma-Aldrich) e HReO4 (Strem Chemicals) para produzir
um catalisador com cargas nominais de 5,1% em peso de Pt e 4,9% em pe-
so de Re (razdo atdmica de 1:1). O suporte foi secado ao ar por 12 h a 373
K antes da impregnagao, e 1,7 g de solugao foi usado para cada grama de
suporte. O catalisador foi secado a 403 K por 12 h ao ar, antes da ativagéo.
Os catalisadores de Ru/TiOz (1,0% em peso de 2,9% em peso) foram prepa-
rados de acordo com o0 método descrito por Iglesia, et al. (40).

Antes das medicos da cinética da reagao ou adsor¢ao de gases
(isto &, quimiossor¢ao de CO e O,), o catalisador de Pt-Re/C foi reduzido a
723 K (gradiente de elevagio de 0,5 K min™") por 2 h em corrente de Hy (140
cm®(NTP) min™). Os catalisadores de Ru/TiO, foram reduzidos in situ antes
dos estudos de cinética da reagao e das medicos da adsorgao de gases. A
adsorc¢ao irreversivel de CO de Pt-Re/C a 300 K foi tomada como sendo o
numero de sitios cataliticos (150 umol g') e foi medida usando um aparelho
de adsorgdo de gases padrao descrito na literatura (28). As dispersdes dos
cataisadores de Ru/TiO; foram determinadas por quimiossorgao de O, a 195
K em um sistema de quimiossorgéo estatico (41), e os valors de x de 36 x
10"® m™e 50 x 10" m™ para 1,0% em peso de Ru/TiO, e 2,9% em peso de
Ru/TiOg, respectivamente, foram calculados. A Tabela 9 indica as proprieda-
des dos catalisadores de Ru/TiO,, e estes resultados estdao em concordancia
com catalisadores similares estudados por Iglesia, et al. (39).

Exemplo 6 - Medi¢bes da Cinética das Reagdes:

O aparelho usado para conduzir as medicos da cinética das rea-
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¢Oes para Pt-Re/C esta descrito alhures (37). Catalisador fresco foi carrega-
do dentro de um reator tubular de ago inoxidavel com didmetro externo de
1,27 cm (2 pol.). O leito de catalisador ficou contido entre um tampao de 1a
de quartzo na extremidade (Alltech) e granulos de SiO; fundida (-4+16 mesh;
Sigma-Aldrich) que auxiliaram na vaporizagao da alimentagao liquida. O pé
do catalisador de Pt-Re/C foi misturado com volumes iguais de volumes i-
guais de granulos de SiO, esmagados para diminuir a queda de pressao a-
través do leito de catalisador. Para os experimentos de conversao de giceri-
na combinada com sintese de Fischer-Tropsch, um leito de 1,0% em peso
de Ru/TiO; foi carregado a jusante do leito de Pt-Re/C. Termopares do tipo
K (Omega) foram afixados sobre o lado de fora do reator para medir a tem-
peratura do reator, que foi controlada com um controlador de temperatura do
tipo série 16A (Dwyer Instruments). O catalisador fresco foi reduzido sob
uma corrente de H,, como descrito na se¢ao anterior. Medidores de vazéo
ponderal (Modelo 5850, Brooks Instruments) foram usados para controlar a
vazao de H,. Uma bomba HPLC (Modelo 301, Alltech) foi usada para intro-
duzir a solugdo aquosa de alimentag¢ao para dentro de uma agulha de 15,24
cm (6 pol.) com um bico de ponta tipo 5 (Hamilton) soldada em uma segéo
de tubo de ago inoxidavel de 0,3175 c¢cm (0,125 pol.). Esta agulha introduz
solugdes de alimentagdo de liquido dentro do reator. O efiuente liquido do
reator foi resfriado com agua em um trocador de calor com tubulagdo dupla e
drenado periodicamente para andlise por GC (Agilent 6890 com um detector
de ionizagdo de chama ("FID") e coluna HP-Innowax ou Shimadzu GC-20 10
com um detector FID e coluna Rtx-5) e a andlise de carbono orgéanico total
(Shimadzu TOC-V CSH). Cada efluente foi testado quanto a presenga de
glicerina e outros subprodutos liquidos.

A corrente de gas efluente atravessou um regulador de contra-
pressdo (GO Regulator, Modelo BP-60) que controlava a pressdo do sitema.
O gas efluente foi analisado por cromatografia a gas: o H; foi analisado com
um Carle GC (série 8700) usando um detector de condutividade térmica
("TCD"); o CO e CH,4 foram analisados usando um HP-5890 GC com um
TCD e coluna de peneira molecular lavada 5A 80/100 (Alltech); € 0 COz e 0s
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alcanos leves (Co-C3), usando um HP-5890 GC com um TCD e uma coluna
Porapak QS 100/120 (Alitech). (Shimadzu GC-8A com TCD e uma coluna
Haysep DB 100/120 (Alitech). Todas solugbes de alimentagdo foram prepa-
radas misturado glicerina (99,5%, reagent ACS, Sigma-Aldrich) com agua
desmineralizada.

O aparelho usado para conduzir os experimentos da sintese de
Fischer-Tropsch é similar aquele usado para as medicos da cinética das re-
acoes de Pt-Re/C, exceto que as linhas de saida do reator foram aquecidas
a 373 K. O catalisador de 2,9% em peso de Ru/TiO, foi misturado com um
volume igual de granulos de SiO, esmagados para ajudar a dissipar o calor
gerado pela reagdo exotérmica de Fischer-Tropsch e carregado dentro de
um reator tubular de ago inoxidavel com diametro externo de 1,27 cm (%2
pol.). Os produtos da fase liquida foram coletados em um separador de géas-
liquido e analisados por GC (Shimadzu GC-2010 com um detector FID e co-
luna Rtx-5). A corrente de géas efluente foi analisada quanto a hidrocarbone-
tos de C4-C1o com um Varian GC-MS (Saturn 3) usando um detector FID e
coluna capilar GS-Q. O CO e o CO; foram analisados com um HP 5890 GC
com TCD e uma coluna Porapak QS 100/120 (Alltech). Usou-se CO e H;
ultrapuros (Linde), e as solugbes aquosas de acetona, acetol, e etanol foram

introduzidas dentro do reator de uma maneira similar aquela das solugbes de

. glicerina acima.

Exemplo 7 - Distribuicoes de Carbono:

(a) Conversao de Glicerina sobre Pt-Re/C:

A Figura 6 ilustra a conversdo em produtos de fase gasosa e as
razoes molars de CO/CO; e Hy/CO, e a Tabela 10 indica a distribuigéo de
carbono na saida para a conversao de solugdo de glicerina a 30% em peso
sobre 520 mg de 10% em peso de Pt-Re/C (razdo atébmica 1:1). A vazéo de
entrada total de carbono (como glicerina) para este experimento foi de 833
pmols min”' (vazdo de alimentagdo de 0,08 cm® min™'), e a converséo total
de glicerina foi de 91% (58% em produtos da fase gasosa e 33% em produ-
tos da fase liquida).

As Tabelas 11-13 indicam as distribuicbes de carbono na saida
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e os balancos de carbono para a conversao de solugbes de glicerina a 50 e
80% em peso sobre 1,0 g de 10% em peso de Pt-Re/C (razdo atémica de
1:1) a 548 K e presses totais entre 0,1 - 1,1 MPa (1-11 bar). A vazao de en-
trada de liquido foi 0,04 cm® min™' para a solugéo a 50% em peso e 0,03 cm®
min"' para a solugao a 80% em peso. A conversao total de glicerina foi de
100% para cada condicao.

(b) Sintese de Fischer-Tropsch sobre Ru/TiOz

As Tabelas 14 e 15 indicam as distribuicdes de carbono e balan-
¢os de carbono para a sintese de Fischer-Tropsch de 150 cm® min™' de uma
mistura de H,/CO com H,:CO = 2 junto com co-alimentagdes de agua e so-
lugbes aquosas de moléculas oxigenadas a 548 K sobre 4 g de 2,9% em
peso de Ru/TiO,. A conversdo da co-alimentacdo de acetol em produtos foi
de 100%, enquanto que menos do que 20% do etanol formaram produtos e
menos do que 10% da acetona formaram produtos.

(c) Conversao de Glicerina Combinada com Sintese de Fischer-
Tropsch:

As Tabelas 16-18 fornecem a distribuicao de carbono de produ-
tos para a conversao de uma solugao de glicerina a 80% em peso por inter-
médio da conversao em gas de sintese com subseqlente sintese de Fis-
cher-Tropsch em um reator com dois leitos a 548 K e 0,5 Kpa (5 bar). A Fi-
gura 7 ilustra a distribuicdo de pesos moleculares para estes experimentos.
Esta distribuicdo se desvia da cinética de Anderson-Schulz-Flory. Uma va-
zao de glicerina de ~0,04 cm® min™ foi usada com 1,0 g de 10% em peso de
Pt-Re (1:1)/C e 1,7-3,0 g de 1,0% em peso de Ru/TiO,.

A soma das espécies nas tabelas de distribuicdo de carbono
(Tabelas 10-12, 14, e 16-18) pode diferir ligeiramente dos valores totais de
Cout Nas tabelas de balance de carbono (Tabelas 13 e 15). Esta diferenga
resulta da omissao de espécies de produtos minoritarios das tabelas de dis-

tribuicao de carbono.
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Tabela 9: Propriedades de Catalisadores Fischer-Tropsch

Area Disper- Densida- Raio Mé- Raio

C;E’?o/de Superfi- sdo(ra- dedeSi- diodos d'\gsecgg_ x (10'®
em e;o) cial BET ~ z80  tiosdeRu Péletes o o m™)°
P (m*g")  ORuw  (10°m? (10%m) S )
1,0 18 0,55 180 0,63 201 40
2,9 30 0,36 208 0,63 165 50

4Estimado a partir de medi¢Oes da area superficial BET e valores para cata-
lisadores similares estudados por Iglesia, et al. (39)

®Calculado como na referéncia (39).

Tabela 10: Distribuigdo de Carbono para Conversédo de Glicerina em Gas de
Sintese sobre Pi-Re/C a 548 K e 0,8 Kpa (8 bar).

Reagdo conduzida usando 0,08 cm® min™ de solucdo de alimentagao de gli-
cerina a 30 % em peso

Distribuigdo de Carbono na Fase Liquida (vazao de carbono em pmol min’™")

- Eti- ,
Meta- Aceto- n- Acido Glice-
nol Etanol na Propanol  Acético Acetol  leno- ",

glicol
26 28 11 4,2 8,0 119 80 75

Distribuicdo de Carbono na Fase Gasosa
(vazdo de carbono em pmol min’™)

CO  CH, CO, Etano P’gga'

380 23 63 8,9 4,9




Tabela 11: distriouicédo de Carbono na Fase Liquida para Conversao de SoluoGes Aquosas de Glicerina a 50 e 80% em peso

em Gas de Sintese sobre P-Re/C a 548 K & varias pressoes.

Distibigdo de Carbono na Fase Liquida (vazdo de carbono em pmol min)

Concentragdo da Al Pressdo it
mentacdo (% empe-  [MPa  Metanol Etanol Acetona n-Propanol A Acetol Etilenoglicol - Propanediols
cAtico
50) (bar)]
80 of() 133 14 o 88 087 075 083
50 i) 13 34 18 - .- : .
80 056) 2 5 12 - 7 49 18 43
50 05() 19 28 88 - 0 38 72 -
80 i) 67 18 {5 3 8 19 3
50 ) 1 46 16 86 66 58 13 53

s
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Tabela 12: Distribuicdo de Carbono na Fase Gasosa para Conversao de So-
lugbes de Glicerina a 50 e 80% em peso em Gés de Sintese sobre Pt-Re/C a

548 K e varias pressoes.

Distribuicao de Carbono na Fase Gasosa (vazédo
de carbono em pmol min'")

Concentragao

’ Pressao
da~AI1Tenta- [MPa  CO CH, CO; Etano  Propano
¢ao (% em
(bar)]
peso)
80 0,1 (1) 724 39 27 21 4.8
50 0,1(1) 613 27 57 9.3 2.5
80 0,5(5) 413 41 33 19 8.2
50 0,5(5) 427 35 55 12 3.9
80 1,1(11) 280 46 59 22 9.4
50 1,1 (11) 215 42 79 19 13

Tabela 13: Balango de Carbono para Conversdo de Solugbes Aquosas de
Glicerina a 50 e 80% em peso em Gas de Sintese sobre Pt-Re/C a 548 K e

varias pressoes.

Cout tOta| Cout tOtal

A?oncentr?géi) da  Pressao Cj, Total de gas de liqui- Balango

imentagao (% em [MPa (p_m_?l (umol do® (umol ds C
peso) (bar)] min™) min™") min™) (%)

80 0,1(1) 946 816 52 8

50 0,1 (1) 737 708 23 0.8

80 0,5 (5) 914 515 431 4

50 0,5 (5) 700 533 128 6

80 1,1 (11) 946 417 552 2

50 1,1(11) 663 368 352 9

2Determinado por intermédio de andlise de carbono organico total do efluen-

te liquido.



Tabela 14: Distribuicao de Carbono para Experimentos Fischer-Tropsch. Pressio Total de 5 bar para Corrica de Gés de Sintase

8 5ec0 (Pog = 1.7 and Pry = 3.3) & pressdo total pressure de 8,1 bar para experimentos de co-a

imentacdo.

Distrbuigdo de Carbono (vazéo de carbono em ymol min')

Molécula de G LK
Aimentagio  CO €0, OHy CxCy CsCys o; Acetona Etanol  Metanol  n-Propand N__; g
Oxigenada 0 NS
- %510 M0 MW X’ OB - - - . -
A o7 ab B w W B - - - . .
Aetolgu 411 57 13 1% X 105 X 5 6 15 1
Blanoguar 1482 83 27 4 2 6 - 4 3 - .
heetonaldgua’ 1622 0 %0 M6 80 T W - - 4

*Peo=0,17 MPa (1,7 bar), Pro= 0,35 MPa (3,5 bat), Pugo = 0,29 MPa (2,9 bar),

"D = 0,18 MPa (1,8 b, Pio= 0,35 MPa (3,5 bar), Proo = 0,26 MPa (2,6 bar), Py = 002 MPa (0.2 b,
5 %Peo=0,19 KPa (19 bar), Pro= 0,37 MP (3.7 bar), Prag = 0,22 MPa (2,2 bar), P = 0,03 MPa (03 b,

%P = 0,19 KPa (19 bar), Pip= 0,38 MPa (3.8 bar), Prao = 0,21 MP3 (2,1 b, Pgsra = 0,03 MPa (03 bar).

“Co-alimentagdo de etanol ndo-convertido

'Coa

imentacdo de acetone ndo-convertida,

es
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Tabela 15: Balango de Carbono para Experimentos Fischer-Tropsch (mes-
mas condigoes que na Tabela 14).

TOtal Cout TOtal Cout
fase liquida fase organi-

Total Cow  Balangc
gas (umol deC

Molécula de  Total Cj,
Alimentacao (umol

Oxigenada min™) (H:ﬁ;ﬁfﬁq) (ﬁ?ni?;?fﬁ) min~')? (%)
- 2024 - 183 1908 3
Agua 2024 - 145 1983 5
Acetol/Agua 2670 193 522 1964 0,3
Etanol/Agua 2801 436° 178 2168 0,7
Acetona/Agua 2967 501° 146 2433 4

qInclui CO nao-convertido.
bEtanol ndo-convertido.

°Acetona ndo-convertida.



Tabela 16: Distribuicdo de Carbono na Fase Gasosa para a Gonversdo dg Glicerina Gombinada com a Sintese de Fischer-

Tropsch A reaqdo foi conduzida usando 0,04 om i de alimentacdo de glicerina a 80% em peso,

Distibuigéo de Carbono nia Fase Gasosa (vazao de carbono em pmol min)

Massa  Massa

dePt-  de
RoC Rumo, O O CO G G G G G &G G G

/)

0 17 2 0 120 # 26 8 58 53 23 08 02
B30 2 @ 1 40 ¥ 50 82 30 10 02

SS9



Tabela 17: Distribuicdo de Carbono na Fase Liquida Aquosa para a Conversao Combinada de Glicerina com Sintesa de Fis-

cher-Tropsch. As condicdes da reacdo estdo indicadas na Tabela 16.

Distrbuiedo de Carbono na Fase Liguida Aquosa (vazao de carbon em ymol min”)

Massa  Massa

kRt B g |
ReC RUTIO, Metanol - Etanol Acetona Isopropanol Propana _mn_w_ﬂm. Aol poplic 1,2-Propanodiol
W o U

17 13 2 U N % 131 1

i1 30 3 3 23 13 pA; 23 21 80

oG



Tabela 18: Distrbuicdo de Carbono na Fase Liquica Orgénica para a Conversdo Combinada de Glicerina e Sintese de Fischer-

Tropsch. As condicdes da reacdo esto indicadas na Tabela 16,

Distrbuigio de Carbono na Fase Liquida Organica (vazdo de carbono em pmol min’)

Massa

e gmé de

PLRG/C o, ¢, & G G Co G« Cp Cys GCu Cs;  Cou
(9

)

10 LY/ X A N | A (R | AN AN | A ¥ N A Y 14
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Exemplo 8 - Conversao de Glicose em Hidrocarbonetos:

Um catalisador de 5% em peso de ruténio sobre suporte de car-
vao ativado foi preparado de acordo com 0 método genérico do Exemplo 1.
Uma solugdo aquosa, 38 mL, contendo 0,98 g de nitrosil-nitrato de ruténio
(Il) (Alfa Aesar, 1,5% de Ru) foi adicionada a 47,52 g de carvao ativado
(Calgon OLC-AW, peneirado até 18-40 mesh). A mistura foi secada a 100°C
sob véacuo. Trés aplicagdes adicionais usando 38 mL desta solugéo, e depois
uma ultima aplicagdo, usando 14 mL desta solucéo diluida até 38 mL, foram
realizadas. A mistura de carvao foi secada a 100°C sob vacuo entre cada
aplicagao.

Um sistema de catalisador bimetalico que contém platina e ruté-
nio (5% em peso de platina com uma razao molar de Pt:Re de 1:2,5) sobre
suporte de carvao ativado (Calgon OLC-AW, peneirado até 18-40 mesh) foi
preparado usando técnicas de umectao incipiente, como descrito no Exem-
plo 1. O carvao ativado foi adicionado lentamente a uma solugao de peroxide
de hidrogénio a 30%. Depois de completada a adicdo de carvao, a mistura
foi deixada descansando de um dia para o outro. A fase aquosa foi decanta-
da e o carvao foi lavado trés vezes com agua desmineralizada, e depois se-
cado sob vacuo a 100°C. Uma solugdo aquosa, com um volume igual ao
volume de unidade incipiente para o carvao a ser impregnado e contendo
hexacloro-platinato (V) diacido hexaidratado (Alfa Aesar, 39,85% de Pt) e
solugédo de acido perrénico (Alfa Aesar, 76,41% de HReQ,) foi aplicada ssob
a forma de gotas sob agitagéo simultdnea ao carvao funcionalizado com pe-
roxido de hidrogénio. O carvao umectado foi secado a 100°C sob vacuo.

Um reator tubular com didametro interno de 0,85 cm (0,334 pol.)
foi carregado com catalisadores de PY/Re e Ru; 10,28 gramas do catalisador
de Pt/Re foram carregados no fundo do reator e 2,28 gramas do catalisador
de Ru foram carregados pelo topo do reator (usando um reator de teste co-
mo ilustrado na Figura 3). O reator tubular de ago inoxidavel foi colocado
dentro de um forno que contém trés zonas eletricamente aquecidas. A tem-
peratura de cada zona eletricamente aquecida foi controlada com controla-

dores PID separados que medem a temperature da casca da se¢ao do rea-
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tor na zona aquecida e controlam a saida elétrica para o aquecedor associa-
do com cada zona aquecida. A solugédo de alimentagéo de glicose foi alimen-
tada continuamente para dentro do reator usando uma bomba HPLC (desig-
nada "alimentacdo de liquido na Figura 3). O material que sai do reator foi
resfriador passando-o através de um trocador de calor com camisa de agua,
e foi entdo passado para um separador de fase liquida para separar os pro-
dutos liquidos dos produtos gasosos.

Como ilustrado no fundo da Figura 3, os gases saem do separa-
dor de fases por intermédio de um distribuidor que foi mantido em pressao
constante por um subsistema de controle da pressao (nao ilustrado na Figu-
ra 3). A quantidade do gas que sai do separador de fases foi medida por um
medidor de vazdo ponderal. A composi¢gao do gas que sai foi monitorada por
cromatografia a gas.

O nivel de ligquido no separador de fases foi mantido em um nivel
constante por um sistema de controle de nivel (ndo ilustrado). A solugao a-
quosa que drenava do separador de fases durante o experimento de avalia-
cao de catalisadores foi coletada e a quantidade coletada foi medida gravi-
metricamente. Varias andlises dos produtos da fase de solugédo foram reali-
zadas, incluindo pH e concentragcao total de carbon organico. Uma cromato-
grafia a gas foi realizada para determinar as concentragoes de substrato
nao-reagido e para identificar intermediarios e subprodutos especificos.

Antes de cada experimento, o catalisador foi pré-tratado com
uma corrente de hidrogénio a 250°C durante um periodo de 2 horas. As
temperaturas das zonas do reator foram ajustadas de tal modo que o catali-
sadord e Ru/C fosse operado a 130°C e o catalisador de Pt/Re fosse opera-
do a 240°C. A pressao total do sistema foi de 3.539 mPa (495 psig). Uma
solugdo de glucose em agua a 30% em peso foi alimentada para o reator
com um WHSV de 1,2 grama de glicose por grama de cataisador (gramas
totais de catalisador) por hora. Neste sistema, houve conversdao complete da
glicose. A Tabela 19 indica os rendimentos de hidrogénio, bem como os ren-
dimentos de compostos que contém carbono. Adicionalmente, esta tabela

indica a formagéo de componentes de C9-C18, o que indica alongamento de
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cadeias devido a reagao de Fischer-Tropsch.

Tabela 19: Rendimentos de Hidrogénio e Carbono

Moles de H,/Mol de Ali-

mentacéao 1,37
PRODUTO % de Carbono/Carbono na Alimentacéao

CO, 36,39

Metano 2,39

Etano 3,51

Propano 4,12

Butano 3,74

Pentano 1,65

Hexano 1,74

Carbono da Fase Organica 17,34
Carbono da Fase Aquosa 28,77
% de Coversao de Glicose 100,00

ppm na Fase Orgénica

NONANO 946
DECANO 519
UNDECANO | 582
DODECANO 267
TETRADECANO
PENTADECANO 98
HEXADECANO
HEPTADECANO 797
OCTADECANO
EICOSANO
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REIVINDICAGOES

1. Método para fabricar hidrocarbonetos e hidrocarbonetos oxi-
genados, caracterizado pelo fato de que compreende:

(a) realizar uma reacdo de gaseificagdo endotérmica com
um reagente de biomassa em uma temperatura menor ou igual a cerca de
750 K, para produzir gas de sintese;

(b) realizar uma reacao de utilizagdo de gas de sintese exo-
térmica ou ou reagao formadora de ligagdes carbono-carbono com o gas de
sintese da etapa (a) em uma temperatura maior ou igual a temperatura da
reagado de gaseificagao realizada na etapa (a), onde a reagdo produz hidro-
carbonetos ou hidrocarbonetos oxigenados, e calor; €

(c) integrar o calor gerado a partir da reagao de utilizagao
de gas de sintese ou reagado formadora de ligagdes carbono-carbono da eta-
pa (b) com a reagdo de gaseificacao endotérmica da etapa (a).

2. Método de acordo com a reivindicagao 1, caracterizado pelo
fato de que a etapa (a) compreende realizar uma reacao de gaseificagao
endotérmica em uma temperatura menor ou igual a cerca de 625 K.

3. Método de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado pelo
fato de que a etapa (a) compreende realizar a reagdo de gaseificacdo endo-
térmica em uma temperatura menor ou igual a cerca de 575 K.

4. Método de acordo com a reivindicagao 1, caracterizado pelo
fato de que a etapa (a) compreende realizar a rea¢ao de gaseificagdo endo-
térmica em uma temperatura menor ou igual a cerca de 550 K.

5. Método de acordo com qualquer uma das reivindicagdes 1 a
4, caracterizado pelo fato de que compreende realizar a etapa (a) e a etapa
(b) simultaneamente em um Unico vaso de reator.

6. Método de acordo com a reivindicagao 5, caracterizado pelo
fato de que compreende realizar a etapa (a) e a etapa (b) usando um unico
leito de catalisador.

7. Método de acordo com a reivindicagdo 6, caracterizado pelo
fato de que compreende realizar a etapa (a) e a etapa (b) simultaneamente

com 0O unico leito de catalisador, onde o leito de catalisador compreende
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uma mistura de catalisadores ou um unico catalisador dimensionado e confi-
gurado para catalisar as rea¢des da etapa (a) e também da etapa (b).

8. Método de acordo com a reivindicagao 5, caracterizado peio
fato de que compreende realizar a etapa (a) e a etapa (b) usando mais do
que um leito de catalisador.

9. Método de acordo com qualquer uma das reivindicacoes 1 a
4, caracterizado pelo fato de que compreende realizar a etapa (a) antes da
etapa (b), e realizar a etapa (a) e a etapa (b) sequiencialmente em dois vasos
reatores separados.

10. Método de acordo com qualquer uma das reivindicagdes 1 a
4, caracterizado pelo fato de que a etapa (a) compreende realizar a reagao
de gaseificagao endotérmica com um reagente que compreende um ou mais
compostos selecionados no grupo que consiste em polissacarideos, monos-
sacarideos, e polidis. '

11. Método de acordo com a reivindica¢do 10, caracterizado pe-
lo fato de que a etapa (a) compreende realizar a rea¢ao de gaseificagao en-
dotérmica com um reagente que compreende glicerina.

12. Método de acordo com qualquer uma das reivindicagoes 1 a
4, caracterizado pelo fato de que a etapa (b) compreende realizar uma rea-
¢ao de Fischer-Tropsch.

13. Método de acordo com qualquer uma das reivindicagbes 1 a
4, caracterizado pelo fato de que a etapa (a) e a etapa (b) sao realizadas
usando um ou mais catalisadores que compreendem um metal do Grupo
VIIIB (Fe, Co, Ni, Ru, Rh, Pd, Os, Ir, e Pt).

14. Método de acrodo com a reivindicagao 13, caracterizado pe-
lo fato de que o catalisador forma uma liga com, € combinado com ou com-
prende ainda um ou mais elementos selecionados no grupo que consiste em
Cu, K Mn, La, Re, Zn, Si, Ag, Ce Gd, Th, Mn, Zr, Ti, Cr, V, Li, Na, Rb, Cs,
Mo, Au, B, e Cl, e seus 6xidos.

15. Método de acordo com qualquer uma das reivindicagdes 1 a
4, caracterizado pelo fato de que a etapa (a) e a etapa (b) séo realizadas

usando um ou mais catalisadores que compreendem platina, ruténio, rénio, e
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combinagdes deles.

16. Método de acordo com qualquer uma das reivindicagoes 1 a
4, caracterizado pelo fato de que a etapa (a) e a etapa (b) sdo realizadas
usando um ou mais catalisadores que compreendem um metal do Grupo
VIIIB disposto sobre um suporte.

17. Método de acordo com a reivindicacao 16, caracterizado pe-
lo fato de que o suporte é selecionado no grupo que consiste em carvao, e
oxidos de aluminio, cério, zirconio, e magnésio, e combinacoes deles.

18. Método de acordo com a reivindicagéo 16, caracterizado pe-
lo fato de o suporte é selecionado no grupo que consiste em TiO,, SiOs,
Al203, MgO, ZrO,, Zr,TiyO,, ThO,, diatomita, La;0s, MgCr;04, TixSiyO, Ti,Zr-
yO2, ZnO, Crx03, MnO, Nb2Os, CeO,, zedlita Y, zedlita USY, zedlita ZSM-5,
zedlita MCM-41, zedlita MCM-22, zedlita HZSM-5, zedlita H-BEA, zedlita HY,
zedlita LTL substituida com Fe, ITQ-6, zedlita deslaminada, zedlita deslami-
nada ITQ-2, peneiras moleculares HMS, montmorillonita, estireno-divinil-
benzeno macroporoso, 4-vinil-pridino-divinil-benzeno, antraceno, quinolina
carbonizada, e combinagdes deles.

19. Método de acordo com qualquer uma das reivindicagoes 1 a
4, caracterizado pelo fato de que a etapa (a) e a etapa (b) sao realizadas
usando pelo menos um catalisador que compreende platina, ruténio, rénio, e
combinacgbes deles, e onde o catalisador fica disposto scbre um suporte se-
lecionado no grupo que consiste em carvao, Al,Os, CeO,, ZrO,, MgO, ZrO»,
e combinagdOes deles.

20. Método de acordo com qualquer uma das reivindicagoes 1 a
4, caracterizado pelo fato de que o gés de sintese da etapa (a) € introduzido
diretamente dentro da reagao da etapa (b), sem qualquer pré-tratamento.

21. Método para fabricar hidrocarbonetos lineares ou ramificados
de C, a Csg ou hidrocarbonetos oxigenados, caracterizado pelo fato de que
compreende:

(a) realizar uma reacao de gaseificacdo endotérmica com
uma corrente de reagentes que compreende compostos selecionados no

grupo que consiste em polissacarideos, monossacarideos, poliéis, e combi-
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nagOes deles, em uma temperatura menor ou igual a cerca de 625 K, para
produzir gas de sintese;

(b) realizar uma reagao de Fischer-Tropsch exotérmica com
0 gés de sintese da etapa (a) em uma temperatura maior ou igual a tempera-
tura da reagéo de gaseificagao realizada na etapa (a), onde a reagao produz
hidrocarbonetos ou hidrocarbonetos oxigenados de C, a Cgg, € calor; e

(c) integrar o calor gerado a partir da reagao de Fischer-
Tropsch da etapa (b) com a reagéo reacdo de gaseificagdo endotérmica da
etapa (a).

22. Método de acordo com a reinvidcagao 21, caracterizado pelo
fato de que compreende realizar a etapa (a) € a etapa (b) simultaneamente
em um unico vaso reator.

23. Método de aordo com a reivindicagao 22, caracterizado pelo
fato de que compreende realizar a etapa (a) e a etapa (b) usando apenas um
leito de catalisador.

24. Método de acordo com qualguer uma das reivindicagoes 21
a 23, caracterizado pelo fato de que compreende realizar a etapa (a) e a e-
tapa (b) simultaneamente com um leito de catalisador, onde o leito de catali-
sador compreende uma mistura de catalisadores ou um unico catalisador
dimensionado e configurado para catalisar as reagbes da etapa (a) e tam-
bém da etapa (b).

25. Método de acordo com a reivindicagdo 22 ou 23, caracteri-
zado pelo fato de que compreende realizar a etapa (a) e a etapa (b) usando
mais do que leito de catalisador.

26. Método de acordo com a reivindicagao 21, caracterizado pe-
lo fato de que compreende realizar a etapa (a) antes da etapa (b), e realizar
a etapa (a) e a etapa (b) seqliencialmente em vasos reatores separados.

27. Método de acordo com a reivindicagdo 21, caracterizado pe-
lo fato de que a etapa (a) compreende realizar a rea¢ao de gaseificagao en-
dotérmica com um reagente que compreende um ou mais compostos sele-
cionados no grupo que consiste em polissacarideos, monossacarideos, e

polidis.
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28. Método de acordo com a reivindicagao 27, caracterizado pe-
lo fato de que a etapa (a) compreende realizar a rea¢@o de gaseificagdo en-
dotérmica com um reagente que compreende glicerina.

29. Método de acordo com a reivindicagao 21, caracterizado pe-
lo fato de que a etapa (a) € a etapa (b) sdo realizadas usando um ou mais
catalisadores que compreendem um metal do Grupo VIIIB (Fe, Co, Ni, Ru,
Rh, Pd, Os, Ir, e Pt).

30. Método de acordo com a reivindicagao 29, caracterizado pe-
lo fato de que o catalisador forma uma liga com, é combinado com ou com-
prende ainda um ou mais elementos selecionados no grupo que consiste em
Cu, K Mn, La, Re, Zn, Si, Ag, Ce Gd, Th, Mn, Zr, Ti, Cr, V, Li, Na, Rb, Cs,
Mo, Au, B, e Cl, e seus 6xidos.

31. Método de acordo com a reivindicagao 21, caracterizado pe-
lo fato de que a etapa (a) € a etapa (b) séo realizadas usando um ou mais
catalisadores que compreendem platina, ruténio, rénio, e combinagdes de-
les.

32. Método de acordo com a reivindicagao 21, caracterizado pe-
lo fato de que a etapa (a) e a etapa (b) séo realizadas usando um ou mais
catalisadores que compreendem um metal do Grupo VIIIB disposto sobre um
suporte.

33. Método de acordo com a reivindicagdao 31 ou 32, caracteri-
zado pelo fato de que o suporte é selecionado no grupo que consiste em
carvao, e 6xidos de aluminio, cério, zirconio, e magnésio, e combinagbes
deles.

34. Método de acordo com a reivindicagdo 31 ou 32, caracteri-
zado pelo fato de que o suporte é selecionado no grupo que consiste em
TiOz, SiOy, Al,O3z, MgO, ZrO,, Zr,TiyO, ThO,, diatomita, LazOs, MgCrzaOs,
TixSiyO2, TixZr,Oz, ZnO, Cr203, MnO, Nb2Os, CeO., zedlita Y, zedlita USY,
zedlita ZSM-5, zedlita MCM-41, zedlita MCM-22, zedlita HZSM-5, zedlita H-
BEA, zedlita HY, zedlita LTL substituida com Fe, ITQ-6, zedlita deslaminada,
zeolita deslaminada ITQ-2, peneiras moleculares HMS, montmorillonita, esti-

reno-divinil-benzeno macroporoso, 4-vinil-piridino-divinil-benzeno, antraceno,
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quinolina carbonizada, e combinagOes deles.

35. Método de acordo com a reivindicagdo 21, caracterizado pe-
lo fato de que a etapa (a) e a etapa (b) séo realizadas usando pelo menos
um catalisador que compreende platina, ruténio, rénio, e combinagoes deles,
e onde o catalisador fica disposto sobre um suporte selecionado no grupo
que consiste em carvao, AlO;, CeO,, ZrO,, MgO, ZrO,, e combinagdes de-
les.

36. Método de acordo com qualquer uma das reivindicagdes 21
a 35, caracterizado pelo fato de que o gas de sintese da etapa (a) € introdu-
zido diretamente na reagéo da etapa (b), sem qualquer pré-tratamento.

37. Método para fabricar hidrocarbonetos lineares ou ramificados
de C; a Css ou hidrocarbonetos oxigenados, caracterizado pelo fato de que
compreende:

(a) realizar uma reag¢do de gaseificacdo endotérmica com
uma corrente de reagentes que compreende glicerina, em uma temperatura
menor ou igual a cerca de 625 K, usando um catalisador que compreende
um metal do Grupo VIIIB, para produzir gas de sintese;

(b) realizar uma reagao de Fischer-Tropsch exotérmica com
0 gas de sintese da etapa (a) em uma temperatura maior ou igual a tempera-
tura da reagao de gaseificagéo realizada na etapa (a), onde a reagdo produz
hidrocarbonetos ou hidrocarbonetos oxigenados de C, a Cgg, € calor; e

(c) integrar o calor gerado a partir da reagao de Fischer-
Tropsch da etapa (b) com a reacdo de gaseificagdo endotermica da etapa
(a).

38. Método, de acordo com a reinvidcagao 37, caracterizado pe-
lo fato de que compreende realizar a etapa (a) e a etapa (b) simultaneamen-
te em um unico vaso reator.

39. Método de acordo com a reivindicagao 38, caracterizado pe-
lo fato de que compreende realizar a etapa (a) e a etapa (b) usando apenas
um leito de catalisador.

40. Método de acordo com a reivindicagao 39, caracterizado pe-

lo fato de que compreende realizar a etapa (a) e a etapa (b) simultaneamen-
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te com um leito de catalisador, onde o leito de catalisador compreende uma
mistura de catalisadores ou um unico catalisador dimensionado e configura-
do para catalisar as reagbes da etapa (a) e também da etapa (b).

41. Método de acordo com a reivindicagao 38, caracterizado pe-
lo fato de que compreende realizar a etapa (a) e a etapa (b) usando mais do
que leito de catalisador.

42. Método de acordo com a reivindicagao 37, caracterizado pe-
lo fato de que compreende realizar a etapa (a) antes da etapa (b), e realizar
a etapa (a) e a etapa (b) sequiencialmente em vasos reatores separados.

43. Método de acordo com qualquer uma das reivindica¢des 37
a 42, caracterizado pelo fato de que a etapa (a) e a etapa (b) sado realizadas
usando um ou mais catalisadores que compreendem um metal do Grupo
VIIB (Fe, Co, Ni, Ru, Rh, Pd, Os, Ir, e Pt).

44, Método de acordo com a reivindicagdo 43, caracterizado pe-
lo fato de que o catalisador forma uma liga com, é combinado com ou com-
prende ainda um ou mais elementos selecionados no grupo que consiste em
Cu, K Mn, La, Re, Zn, Si, Ag, Ce Gd, Th, Mn, Zr, Ti, Cr, V, Li, Na, Rb, Cs,
Mo, Au, B, e CI, e seus 6xidos.

45. Método de acordo com a reivindicagao 37, caracterizado pe-
lo fato de que a etapa (a) e a etapa (b) sao realizadas usando um ou mais
catalisadores que compreendem platina, ruténio, rénio, e combinacbes de-
les.

46. Método de acordo com a reivindicagdo 37 ou 45, caracteri-
zado pelo fato de que a etapa (a) e a etapa (b) sao realizadas usando um ou
mais catalisadores que compreendem um metal do Grupo VIIIB disposto so-
bre um suporte.

47. Método de acordo com a reivindicacao 46, caracterizado pe-
lo fato de que o suporte é selecionado no grupo que consiste em carvao, e
oxidos de aluminio, cério, zirconio, € magnésio, e combinagdes deles.

48. Método de acordo com a reivindicagao 46, caracterizado pe-
lo fato de que o suporte é selecionado no grupo que consiste em TiO,, SiOo,
AlO3, MgO, Zr0O,, Zr,TiyOz, ThO,, diatomita, La,Oz, MgCr20a, TixSiyOa, TixZr-
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yO2, Zn0O, Crz03, MnO, Nb,Os, CeO,, zedlita Y, zedlita USY, zedlita ZSM-5,
zedlita MCM-41, zedlita MCM-22, zedlita HZSM-5, zedlita H-BEA, zedlita HY,
zedlita LTL substituida com Fe, ITQ-6, zedlita deslaminada, zedlita deslami-
nada 1TQ-2, peneiras moleculares HMS, montmorillonita, estireno-divinil-
benzeno macroporoso, 4-vinil-piridino-divinil-benzeno, antraceno, quinolina
carbonizada, e combinagdes deles.

49. Método de acordo com a reivindicagao 37, caracterizado pe-
lo fato de que a etapa (a) e a etapa (b) sédo realizadas usando pelo menos
um catalisador que compreende platina, ruténio, rénio, e combinacdes deles,
e onde o catalisador fica disposto sobre um suporte selecionado no grupo
que consiste em carvao, Al,O3, CeO,, ZrO,, MgO, ZrO,, e combinagdes de-
les.

50. Método de acordo com qualquer uma das reivindicagdes 37
a 49, caracterizado pelo fato de que o gas de sintese da etapa (a) € introdu-

zido diretamente na reacao da etapa (b), sem qualquer pré-tratamento.
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RESUMO
Patente de Invencdo: "METODO PARA FABRICAR HIDROCARBONETOS
E HIDROCARBONETOS OXIGENADOS, HIDROCARBONETOS LINEA-
RES OU RAMIFICADOS DE C, A C36".

Descreve-se um processo catalitico em baixa temperatura para
converter biomassa (de preferéncia glicerina recuperada da fabricagao de
biodiesel) em gas de sintese (isto é, mistura de gases H,/CO) em uma rea-
cao de gaseificacdo endotérmica. O gas de sintese é usado em reagbes
exotérmicas formadoras de ligagdes carbono-carbono, tais como as sinteses
de Fischer-Tropsch, de metanol, ou de dimetil-éter. O calor da reagao exo-
térmica formadora de ligagdes carbono-carbono é integrado com a reagao
de gaseificacao endotérmica, fornecendo assim uma via eficiente em energia
para produzir combustiveis e produtos quimicos a partir de recursos renova-

veis de biomassa.
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