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Resumo

A pirdlise rdpida é uma tecnologia promissora para a conversdo de biomassa. O princi-
pal produto desse processo é o bio-6leo, um liquido com elevada densidade energética, com
potencialidades para a aplicagdo na producdo de combustiveis e compostos renovaveis. No
entanto, existem ainda algumas barreiras para a sua utilizagdo direta e um pés-processamento
pode ser necessario. O uso de catalisadores no pés-processamento de bio-6leo, ou durante o
processo de pirdlise rapida, configura-se como alternativa para a produgédo direta de combus-
tiveis e de produtos quimicos com valor agregado, pois o processamento catalitico, além de
elevar o rendimento, melhora a qualidade do bio-6leo produzido. O presente trabalho apre-
senta uma contribuigdo para o desenvolvimento do processo de pirdlise rdpida como uma rota
vidvel de processamento de biomassas residuais, visando a obtenc¢do de bio-6leo com proprie-
dades adequadas a sua aplicagdo direta como combustivel ou ainda para o fracionamento em
produtos de interesse na industria quimica. Este estudo compreende a sintese e avaliagdo do
desempenho de diferentes catalisadores para o processo de pirélise rdpida, bem como o projeto
de uma unidade flexivel para o processamento de biomassas através do processo de pirdlise
répida catalitica. Catalisadores foram sintetizados através de diferentes metodologias e a sua
atividade para a pirdlise rapida foi avaliada através de ensaios utilizando moléculas represen-
tativas dos produtos da pirélise. O emprego de catalisadores a base de HZSM-5 modificada
por metais permitiu, em alguns casos, 0 aumento na eficiéncia da reagdo de pir6lise. A incor-
poracdo de zinco, galio e niébio resultou em aumento da atividade, elevando a producédo de
compostos aromaticos a partir da conversdo catalitica de furanos. Os catalisadores de zinco
apresentaram melhores resultados, possivelmente devido a maior incorpora¢do do zinco nos
sitios dcidos da zedlita, produzindo novos sitios capazes de elevar a taxa da reacdo de aro-
matizacdo. Uma avaliagdo das altera¢des superficiais dos catalisadores permitiu correlacionar
algumas propriedades do catalisador com sua atividade para a pir6lise rapida e distribui¢do de
produtos, permitindo também, em alguns casos, a identificagdo de possiveis rotas reacionais.
As variaveis de processo, tais como temperatura de reagdo, velocidade espacial e presenca de
diferentes teores de dgua, simulando teores de 4gua presentes em biomassas tipicas, foram
avaliadas. Verificou-se a importancia da co-alimentacdo de 4gua nos ensaios padrado para ve-
rificacdo da atividade de catalisadores para aplicagdo em pirdlise rapida de biomassa. A dgua
produz uma nova rota reacional na presenca de HZSM-5 (reagdo de hidrélise), o que altera
significativamente a distribui¢do de produtos da pirdlise.

Palavras-chave: Pirélise rapida, biomassa, bio-6leo, desenvolvimento de catalisadores,
HZSM-5, M/HZSM-5.
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Abstract

Fast pyrolysis is a promising technology for converting biomass into liquid fuels and
chemicals. The main product of this process is bio-0il, a liquid with high energy density, which
enables its use as a renewable source for the production of energy, fuels and chemicals. How-
ever, there are some barriers to its direct use as a fuel, and a post-processing may be needed.
The use of catalysts for bio-oil upgrading or combined with the fast pyrolysis process is an al-
ternative to the direct production of fuels, since the catalyst improves the quality and stability
of bio-oil, as well as improving the pyrolysis yield. This work presents a contribution to the de-
velopment of the fast pyrolysis process as a viable processing route for biomass conversion into
fuels and chemicals. This study involves the synthesis and evaluation of different catalysts for
the fast pyrolysis process, as well as the design of a flexible unit for the processing of biomass
by catalytic fast pyrolysis. Catalysts were synthesized using different methods and their activ-
ity was evaluated by using furans as representative compounds of pyrolysis-derived products.
Studies were conducted to identify catalysts with desirable properties for biofuel production.
The incorporation of metals on HZSM-5 resulted in a promoting effect on catalytic conversion
of furans. Zinc, niobium and gallium showed better activity than unmodified HZSM-5, increas-
ing the aromatics production. Zinc catalysts presented the best result among samples, possibly
due to a greater incorporation of zinc in the zeolite acid sites, producing new sites that are ca-
pable of increasing the rate of the aromatization reaction. An evaluation of the catalyst surface
changes allowed the determination of the correlation between certain catalyst properties and
their activity. It also allowed the identification of possible reaction pathways. Process variables
such as reaction temperature, space velocity and water vapour pressure were also evaluated.
The importance of water co-feeding in standard tests for catalysts activity evaluation was stud-
ied. Water produces a new reaction pathway in the presence of HZSM-5 (hydrolysis reaction),
which significantly changes the distribution of pyrolysis products.

Key-words: Fast Pyrolysis, Catalytic Fast Pyrolysis, biomass, bio-oil, catalyst synthsis,
HZSM-5, M/ZSM-5.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Motivacao

A biomassa é um recurso renovavel composto por complexas cadeias organicas
que, devido as suas caracteristicas, pode ser convertida nos mais diferentes tipos de
produtos. Para aplicagdes em energia, a biomassa apresenta a vantagem de ser uma
fonte de energia renovével. Contudo, o seu uso direto como combustivel para geracdo
de energia apresenta diversas desvantagens, que vdo desde o transporte e armazena-
mento desse recurso, até a conveniéncia do seu uso em processos pré-existentes. Desta
forma, torna-se interessante o desenvolvimento de processos e equipamentos capazes
de converter de forma eficiente os recursos da biomassa, para que sejam competitivos
com os produtos ji existentes no mercado. Com esse objetivo, varios processos bio-
quimicos e termoquimicos tém sido pesquisados (YANG et al, | 2011; HURLEY et al., 2012;
BRIDGWATER; PEACOCKE, 2000). Dentre as rotas de processamento termoquimico da
biomassa, a pirdlise rdpida desponta como uma das mais promissoras, pois permite
a obtencdo de liquidos com elevada densidade energética, com vantagens logisticas

associadas (PAN et al.,[2010).

A pir6lise rdpida de biomassa é um processo de conversdo termoquimica que
ocorre em meio inerte, no qual ocorre a ruptura das cadeias carbono-carbono e a for-
magdo de uma complexa mistura de compostos organicos. O principal produto desse
processo € o bio-6leo, que devido as suas propriedades, tem sido objeto de estudo de

diversos grupos de pesquisa (VENDERBOSCH; PRINS, 2010; LU et al., 2009; PATTIYA, 2011;
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ZHANG et al., 2009b), que identificaram nesse, potencialidades para aplicacdes futuras
no setor energético, como combustivel e na producdo de produtos quimicos de inte-

resse na industria de processos.

No entanto, o bio-6leo produzido pela pirélise da biomassa contém uma com-
plexa mistura de compostos orgénicos e dgua, possuindo elevada viscosidade, baixo
poder calorifico, elevada acidez e instabilidade, o que, em alguns casos, compromete
sua aplicagdo direta como combustivel (BRIDGWATER, 2012; VAMVUKA, 2011; VENDER-
BOSCH et al., |2010). Alternativas para melhorar a qualidade do bio-6leo estdo sendo es-
tudadas por muitos grupos de pesquisa. Dentre elas, a selecdo de biomassas e técnicas
para o seu pré-tratamento (BRUTON et al., 2009; PAN et al., 2010); os estudos de otimiza-
cdo das varidveis de processo, tais como temperatura, taxa de aquecimento, tempo de
residéncia dos produtos, entre outros (WANG et al., 2012; CARLSON et al., 2011; CARLSON
et al., 2009b); o desenvolvimento de novas tecnologias para a pirélise, com projetos de
diferentes tipos de reatores e formas de operagdo (PAPADIKIS et al., 2010; BORGES et al.,
2014; AMUTIO et al}, 2012); e o p6s-processamento dos produtos da pirdlise, através de
rotas fisicas e quimicas de processamento (GARCIA-PEREZ et al., 2010; JAVAID A., 2010;
ADAM et al., 2006), merecem destaque. Dentre as rotas quimicas, o uso de catalisadores
para o pés-processamento do bio-6leo ou de forma combinada ao processo de pirdlise
rdpida, na denominada pirdlise rdpida catalitica, configura-se como alternativa para
a produgao direta de combustiveis, pois, além de elevar o rendimento e qualidade
do bio-6leo produzido, permite ajustar a seletividade para um produto de interesse e,

portanto, permite um maior controle sobre as caracteristicas do produto final (HU et al.,
2011).

O catalisador mais empregado para melhorar as propriedades do bio-6leo é a
zeblita ZSM-5 (WILLIAMS; NUGRANAD, [2000; ZHANG et al., 2009b}; (CARLSON et al., 2009a;
CARLSON et al, 2011]), mas outras zeodlitas, zedlitas modificadas (ZHU et al., 2010; FANCHI-
ANG; LIN, 2012; CHENG et al., 2012a) e 6xidos metdlicos (AHO et al., [2008) também vém
sendo explorados. Contudo, a maior parte dos trabalhos desenvolvidos na 4rea de pi-
rélise catalitica se concentram no uso de catalisadores comerciais, ndo havendo ainda
na comunidade cientifica um grande esfor¢o para o desenvolvimento de catalisadores
especificos para a pirdlise de biomassas ou investigacdo sistemética das propriedades

do catalisador sobre os rendimentos de reacdo e distribuigdo de produtos.
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1.2 Objetivos

Em vista dos desafios associados ao aproveitamento eficiente dos recursos da
biomassa e a viabilizagdo da aplicagdo dos produtos de pirdlise como fonte alternativa
de energia, o presente trabalho objetiva o desenvolvimento e avaliagdo de catalisado-
res para o processo de pirdlise rdpida de biomassa, buscando, através disso, melhorar
a qualidade do produto de pirdlise, permitindo sua aplicagdo direta como combustivel
ou ainda a recuperacdo de compostos de interesse na industria quimica. Adicional-
mente, este trabalho visou o projeto e constru¢do de uma unidade de pir6lise rdpida
de bancada para o processamento de biomassas combinado com o uso de catalisado-
res, no processo de pirdlise rapida catalitica. Este estudo compreende uma série de

metas, dentre as quais pode-se citar como principais objetivos do trabalho:

(O1) Desenvolvimento de catalisadores para a pirdlise rdpida: sintese da zedlita

Z5SM-5 e sintese de zeolitas M /ZSM-5, modificadas por metais;

(O2) Avaliacdo das variaveis de sintese, como temperatura e tempo de cristalizagao,
contetido de direcionador de estrutura (template) e fonte de silicio, sobre as pro-
priedades da zedlita ZSM-5;

(O3) Caracterizacdo dos catalisadores quanto a sua acidez e estrutura cristalina;

(O4) Avaliacdo da atividade dos catalisadores e viabilidade de aplicagdo para a pi-
rélise rdpida de biomassas mediante a utilizagdo de ensaios padrdo utilizando

moléculas representativas dos compostos derivados da pirélise de biomassa;
(O5) Avaliacdo da distribui¢do de produtos da pirdlise para os diferentes catalisadores;

(O6) Estabelecer correlagdo entre as propriedades dos catalisadores e a sua atividade

para a pirdlise;

(O7) Avaliacdo das varidveis operacionais, tais como: temperatura de reagdo, veloci-
dade espacial e pressdo parcial de dgua; e investigagdo do efeito dessas varidveis

sobre a reagdo de pir6lise;
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(O8) Projeto e montagem de uma unidade de bancada baseada na tecnologia de leito
fluidizado para estudo do processo de pirdlise rdpida de biomassas para a pro-

dugdo de bio-6leo, com ou sem processamento catalitico integrado.

1.3 Estrutura do Trabalho

Este trabalho de doutorado foi desenvolvido no Departamento de Engenharia
Quimica (DEQUI) da UFRGS, sob a orienta¢do dos professores Jorge Otavio Trierweiler
e Oscar W. Perez Lopez que contribuiram com suas experiéncias nas dreas de projeto
e otimizagdo de processos, e de processos cataliticos e sintese de catalisadores, respec-
tivamente. Parte do trabalho foi também desenvolvida da Universidade do Wisconsin
- Madison, nos Estados Unidos, em um periodo de um ano de estdgio de doutorado
no exterior, que contou com a cooperagao cientifica do professor George Willis Huber,
como co-orientador deste trabalho, o qual lidera um grupo de pesquisas em biopro-
dutos, bioenergia e catélise. Trata-se da segunda tese de doutorado desenvolvida no
grupo de pesquisa na drea de pirdlise rapida de biomassas, e a primeira a avaliar o

desenvolvimento e uso de catalisadores no processo de pirolise.

O principal objetivo do projeto de pesquisa do grupo é o desenvolvimento de
um processo competitivo para o processamento de biomassas, baseado na tecnologia
de pirdlise rdpida. Esta tese é uma contribuicdo para o desenvolvimento da pirdlise
como uma rota tecnicamente vidvel para a obtencdo de bio-6leo com propriedades
adequadas a sua aplicagdo direta como combustivel ou ainda para o fracionamento em

produtos de interesse na indtstria quimica.

Por envolver tanto o projeto de uma unidade de pirélise quanto os estudos volta-
dos ao desenvolvimento de catalisadores para o processo, no[Capitulo 2]é apresentada
uma revisao dos aspectos gerais do processo de pirdlise rapida de biomassa, tais como:
tipos de biomassa, modo e etapas de processamento e rotas tecnolégicas. Sdo também
apresentadas algumas rotas para a obtenc¢do de um produto liquido com maior qua-
lidade, incluindo as rotas de pés-processamento catalitico dos produtos ou processa-
mento catalitico da biomassa, na pirélise rdpida catalitica. Por fim, sdo discutidos os

tipos de catalisadores mais empregados neste processo e rotas para a sua obtengéo.
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Na etapa inicial deste trabalho de doutorado, estudos foram direcionados ao
projeto e construgdo de uma unidade de bancada flexivel para o processamento de
biomassas diversas através da pirdlise rapida convencional ou catalitica. Esses traba-
lhos integraram a primeira metade do periodo de doutorado e envolveram, além do
projeto e montagem, também os testes iniciais de operac¢do da planta. No
encontra-se a descri¢do das atividades voltadas a concepgdo da unidade de bancada
de pirdlise rdpida de biomassas. Sdo apresentadas as diretrizes adotadas no projeto
da unidade, o projeto e principais equipamentos, bem como o layout final da planta e

etapa atual de testes.

Em paralelo ao projeto da unidade, foi conduzido estudo para desenvolvimento
de catalisadores para a pirdlise, visando a obtencdo de um bio-6leo com propriedades
desejaveis. Os estudos foram voltados a sintese de zedlitas ZSM-5 e zedlitas ZSM-5
modificadas por metais, e realizacdo de ensaios para a verificacdo da viabilidade do
material sintetizado para aplicacdo no processo de pirélise de biomassas. A metodolo-
gia experimental é apresentada no Nesse capitulo é feita a descri¢do dos
materiais, reagentes, catalisadores e equipamentos empregados no desenvolvimento
do trabalho de pesquisa, bem como a descrigdo da montagem experimental, metodolo-
gia dos ensaios e metodologia analitica utilizada para caracterizagdo dos catalisadores

e identificagdo dos produtos de interesse.

Duas metodologias para a sintese da zedlita ZSM-5 foram utilizadas, sendo que
o objetivo final, para ambos os casos, era a avaliagdo da influéncia dos parametros
da sintese sobre as propriedades do catalisador sintetizado e posterior avaliagdo da
viabilidade destes catalisadores para a pirdlise rdpida. Contudo, em virtude de uma
adaptacdo no plano de atividades para os trabalhos desenvolvidos no grupo de pes-
quisa americano, neste trabalho um dos métodos de preparacédo foi apenas utilizado
para estudos de otimizagdo da sintese. J4 para o segundo método foi feito o estudo
completo de sintese e avaliagdo para a pirdlise. Os estudos relacionados sdo apresen-
tados na forma de artigos nos Capitulos [ e[5| Concomitantemente, foi desenvolvido
estudo para determinar o efeito da incorporagdo de metais na zedlita sintetizada, no
qual foi feita a avaliagdo da atividade dos catalisadores ZSM-5 modificados por metais

para a reacdo de pirélise. Esse estudo é apresentado no Capitulo[7}
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No é proposto um planejamento de experimentos para avaliagdo dos
parametros da sintese da zedlita ZSM-5. A qualidade do material sintetizado é avali-
ada através da andlise estatistica dos dados para a cristalinidade das diversas amostras
sintetizadas. Os resultados deste estudo foram compilados no artigo "Sintese da zedlita

ZSM-5 utilizando planejamento de experimentos”, submetido para publicagdo.

@) trata da sintese e avaliagdo de catalisadores para a pir6lise rapida
de biomassa. Os catalisadores sintetizados foram avaliados quanto as suas proprie-
dades quimicas e texturais, sendo também avaliada a sua atividade para a conversao
de tetrahidrofurano, molécula representativa para derivados da pirélise rdpida de bio-
massa. Os resultados deste estudo foram compilados no artigo “Effect of Silicon Source
and Crystallization Time on the Properties of ZSM-5 for Catalytic Pyrolysis of Tetrahydrofu-

ran”, submetido para publicacdo.

No é feita a avaliacdo da atividade de catalisadores a base de ze6-
lita HZSM-5 modificada pela impregnacdo com metais. Catalisadores de niquel, zinco,
ferro e nidbio foram avaliados quanto a sua atividade para a conversdo de tetrahidro-
furano. Os resultados deste estudo foram compilados no artigo “Catalytic conversion of

tetrahydrofuran over metal-promoted HZSM-5 catalysts”, submetido para publicagao.

No periodo de estagio no exterior, deu-se sequéncia aos estudos com ZSM-5
modificada por metais, mas também foi desenvolvido estudo para avaliacdo da im-
portancia da co-alimenta¢do de d4gua nas rea¢des modelo utilizadas para avaliacdo dos
catalisadores. Todos os estudos foram feitos com uma zeélita ZSM-5 comercial, pois
se tratava do catalisador de referéncia para os estudos desenvolvidos na universidade
americana. Adicionalmente, as reacdes modelo, nestes casos, foram conduzidas uti-
lizando furano como composto modelo. Os estudos desenvolvidos durante estdgio
de doutorado nos Estados Unidos, sdo também apresentados na forma de artigos, os

quais sdo apresentados nos Capitulos 6|e

No é apresentado um estudo para verificagdo da importancia da co-
alimentacdo de 4gua na avaliacdo de atividade de catalisadores em reac¢des padrdo que
fazem uso de moléculas representativas de derivados da pirdlise rdpida. Os resultados
deste estudo foram compilados no artigo “The Effect of Water on Furan Conversion over
ZSM-5", publicado na revista ChemCatChem.
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No|[Capitulo 8|é estudado o efeito do gdlio e do zinco sobre a atividade da zedlita
HZSM-5 para a conversdo de furano, com ou sem co-alimetacdo de dgua. O objetivo
deste estudo é a comparagdo entre o catalisador a base de zinco, desenvolvido e ava-
liado em estudos apresentados no Capitulo [7| desta tese, com o catalisador a base de
gélio, muito utilizado no grupo de pesquisa americano, devido ao seu efeito promotor
para as reagdes de pirdlise. Contudo, para que a comparagdo entre o desempenho dos
catalisadores de ZSM-5 impregnada com zinco e galio fosse possivel, foi também ne-
cessdria a adaptacdo do método de sintese dos catalisadores modificados por metais,
os quais foram sintetizados através da impregnagdo a seco da zedlita comercial. Neste
estudo, a distribuicdo de produtos foi avaliada e uma correlacdo com as propriedades
do catalisador é sugerida. Adicionalmente, a formagdo de novos sitios ativos no cata-
lisador foi investigada, bem como se fez uma andlise da influéncia destes metais sobre
as rotas de reagdo de pirdlise. Os resultados deste estudo foram compilados no artigo
"Catalytic Conversion of Furan over Gallium and Zinc-promoted HZSM-5 Catalysts”, o qual

se encontra em fase final de elaboracao.

Para uma maior compreensdo da estrutura do trabalho e das semelhangas e
diferengas entre os diferentes estudos apresentados, foi elaborado um diagrama es-

quematico das atividades realizadas, das quais resultaram os cinco artigos desta tese,

conforme apresentado na |Figura 1.1

Por fim, o traz as principais conclusdes desta tese de doutorado e

apresenta sugestdes para trabalhos futuros.

Producao Cientifica

Os capitulos que compdem esta tese serdo publicados em revistas cientificas. A

seguir sdo listadas as contribui¢des técnicas deste trabalho:

(1) ESPINDOLA,].S.;SILVA, PXK,; PEREZ-LOPEZ, O.W.; TRIERWEILER, J.O. Sintese

da zeo6lita ZSM-5 utilizando planejamento de experimentos. Submetido.
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Figura 1.1: Diagrama esquematico das atividades realizadas no Brasil e nos Estados Unidos.
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(2) ESPINDOLA, ].S.; SILVA, PK.; TRIERWEILER, J.O.; PEREZ-LOPEZ, O.W. Effect
of Silicon Source and Crystallization Time on the Properties of ZSM-5 for Cat-

alytic Pyrolysis of Tetrahydrofuran. Submetido.

(3) GILBERT, C.J.; ESPINDOLA, ].S.; CONNER, W.C.; TRIERWEILER, ]J.O.; HUBER,
G.W. The Effect of Water on Furan Conversion over ZSM-5. Artigo in press na

revista ChemCatChem.

(4) ESPINDOLA, ].S.; SILVA, PK.; PEREZ-LOPEZ, O.W.; TRIERWEILER, J.O. Cat-
alytic conversion of tetrahydrofuran over metal-promoted HZSM-5 catalysts. Sub-

metido.

(5) ESPINDOLA, ].S.; GILBERT, C.J.; PEREZ-LOPEZ, O.W.; TRIERWEILER, J.O.;
HUBER, G.W. Catalytic Conversion of Furan over Gallium and Zinc-promoted
HZSM-5 Catalysts. Em fase final de elaboracéo.

1.4 Contribuicoes

Pode-se listar como principais contribui¢gdes desta tese os seguintes pontos:

(C1) Desenvolvimento e identificagdo de catalisadores promissores para aplicagdes em

pir6lise catalitica;

(C2) Determinacdo das condi¢des 6timas para a obtengao da zedlita ZSM-5 a partir da

avaliagdo dos parametros de sintese;
(C3) Proposta de uma metodologia otimizada para a sintese da ze6lita ZSM-5;

(C4) Identificagdo das propriedades da HZSM-5 e M /HZSM-5, modificadas por metais,

para a conversdo de furanos (compostos representativos da biomassa);

(C5) Identificacdo do zinco, nidbio e gélio como uma possibilidade vidvel para a mo-
dificacdo da zeélita ZSM-5, conferindo maior atividade e seletividade ao catali-

sador;

(C6) Identificacao de fatores associados com a estabilidade dos catalisadores;
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(C7) Identificacdo de rotas reacionais nas quais os diferentes catalisadores atuam;

(C8) Identificagdo de rotas reacionais associadas a presenga de dgua na pir6lise, rele-

vante para processos de pirélise de biomassa real;

(C9) Projeto, construgdo e testes da planta de pirdlise rapida de bancada.

1.5 Resumo Grafico

A apresenta um resumo grafico que relaciona os objetivos deste tra-
balho com os capitulos da tese nos quais os objetivos foram tratados e as contribuicoes
resultantes destes estudos. A partir desta figura é possivel ter uma visdo geral de como
este trabalho foi estruturado, bem como das interligagdes entre as diferentes etapas que

levaram a conclusdo do mesmo.

C1
o1 Capitulo 4
Planejamento de Experimentos para sintese da zedlita ZSM-5 Cc2
02
Capitulo 5 c3
03 Sintese e avaliacdo de zedlitas ZSM-5 para a Pirdlise Rapida
Cc4
04 Capitulo 6
Avaliagdo da importancia da co-alimentagdo de 4gua C5
nos testes de atividade catalitica
05
, C6
o6 Capitulos 7e 8
Sintese e avaliagdo de zedlitas ZSM-5 modificadas pela
incorporagdo de metais para a Pirdlise Rapida c7
o7
Apéndice A cs

o8 |—

Projeto da unidade de bancada de Pirdlise Rapida

C9

Figura 1.2: Resumo grafico, indicando as conexdes entre os objetivos, contribui¢des e capitulos
deste trabalho.



Capitulo 2

Pirdlise Rapida de Biomassas

A pirélise rdpida de biomassa é um processo de conversio termoquimica que ocorre em
meio inerte, no qual ocorre a a formagdo de uma complexa mistura de compostos organicos, o
bio-6leo. Durante as iiltimas décadas muitos grupos de pesquisa tem se dedicado ao estudo deste
processo e, mais recentemente, dos processos que fazem uso de catalisadores com a finalidade de
elevar a qualidade do produto da pirélise. Dentre esses processos, a conversdo catalitica do bio-
dleo e o processo de pirélise rdpida catalitica recebem destaque. Uma revisio desses trabalhos é

apresentada neste capitulo.

2.1 Fundamentos da Pirdlise Rapida

Processos de pir6lise sdo realizados na auséncia de oxigénio, a pressdo atmos-
férica e sob temperaturas que variam de 300 a 600°C. Sdo essencialmente processos de
recuperac¢do de energia, que permitem a obtencdo de 6leo, gas e carvdo, a partir das
mais diversas fontes de biomassa (VENDERBOSCH; PRINS, 2010). A distribuicdo desses
produtos é dependente da matéria-prima que os origina (LU et al, 2009), mas também
pode ser manipulada de forma a maximizar a produgdo de 6leo, gas ou carvao, através
da taxa de aquecimento, temperatura e tempo de residéncia (BRIDGWATER; PEACOCKE,
2000). O carvao é o principal produto do processo de pirdlise lenta, processo no qual
a biomassa, normalmente madeira, é aquecida lentamente a temperaturas entre 300
e 400 °C. Ja nos processos de pirdlise rdpida, o principal produto é o 6leo, também

chamado de bio-6leo (VENDERBOSCH; PRINS, 2010). Embora comumente associada ao

11
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processo tradicional para a producdo de carvdo, a pirdlise rdpida é uma tecnologia
mais avancada que exige controle cuidadoso dos parametros de processamento para

a obtencdo de elevados rendimentos na producdo de 6leo (BRIDGWATER; PEACOCKE,

2000). Uma comparagdo entre os diferentes tipos de condi¢des de processamento da
pirdlise é apresentada na adaptada de Bridgwater (2012). A figura mostra a

grande flexibilidade do processo de pirdlise que, conforme as condi¢des de processa-

mento, permite a obtenc¢do de distribui¢des de produtos bem distintas.

100
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B agua
XY carvao
B gas

90 —

80

70

60 —

50

40 4

30

Distribuicdo de Produtos (%)
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Figura 2.1: Distribuicdo de produtos da pirdlise conforme o tipo de processamento. Figura

adaptada de Bridgwater|(2012).

A pirdlise rapida de biomassa é caracterizada por elevadas taxas de aqueci-
mento até temperaturas na faixa entre 400 e 600°C, baixos tempos de residéncia, tanto
das particulas de biomassa quanto dos produtos volateis gerados (fase vapor), mo-

deradas temperaturas finais de pirdlise e resfriamento rapido para condensacdo dos

volateis e minimizagdo da ocorréncia de reacdes secundarias (VENDERBOSCH; PRINS,

2010). O bio-6leo produzido tem uma alta densidade energética e pode ser queimado

diretamente em caldeira ou turbinas para a geragdo de energia ou, ainda, pode ser re-

tfinado para a recuperagdo de produtos quimicos de interesse (WILLIAMS; NUGRANAD,

2000).
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As principais caracteristicas de um processo de pirdlise rapida sdo:

e Elevadas taxas de aquecimento e transferéncia de calor;
e Temperatura cuidadosamente controlada, na faixa entre 400 e 600°C;

e Répida condensagdo dos produtos para impedir reacdes secundérias e redugao

no rendimento em bio-6leo.

Os rendimentos tipicos em bio-6leo sdo de até 80% (BRIDGWATER; PEACOCKE,
2000), sendo também produzidos carvdo e gas. Os ultimos podem ser aproveitados na
geracdo de energia para o processo, podendo também o carvao, ou biochar, ser utilizado

como adubo, o que torna o processo limpo e sem geragdo de residuos.

2.1.1 Fontes de biomassa para a pirdlise

As biomassas sdo reconhecidas como importantes fontes de energia, devido a
sua abundancia e, principalmente, por se tratar de um recurso renovével, que oferece
possibilidades de redugdo da dependéncia dos recursos de origem féssil. Existem di-
versos tipos de biomassa disponiveis para processamento. Dentre elas, as biomassas
residuais e aquelas que ndo competem com a producdo de alimentos, se destacam de-

vido a maior sustentabilidade associada.

Muitos dos trabalhos em pirdlise rdpida tém explorado a madeira e residuos
agroindustriais como fontes de biomassa (CARLSON et al., |2011; PARK et al., 2008 JI-LU,
2007; XIU et al., |2006; |ZHANG et al, 2009b). A utilizagdo de residuos agroindustriais
possui grande relevancia, do ponto de vista ambiental e econdmico, pois favorece o
surgimento de um mercado para estes passivos ambientais. Além disso, o processa-
mento descentralizado, em uma escala adequada a disponibilidade de biomassa, torna
0 processo mais viavel do ponto de vista econdmico e, neste caso, a pirélise rapida
pode ser encarada como um processo de pré-tratamento, no qual, um intermedidrio li-
quido com elevado contetido energético é produzido localmente e pode ser submetido

a etapas posteriores de processamento e purificagdo, conforme a aplicagao.
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Outra alternativa que vem ganhando destaque nos tltimos anos é o uso das
microalgas como matéria-prima para a pirdlise rapida. Os grupos de pesquisa que
vem se dedicando a este estudo (GRIERSON et al, 2009; MIAO et al., 2004; PAN et al., 2010;
BORGES et al,|2014), destacam que o uso de microalgas estéd associado a intimeras vanta-
gens, tais como redugdo da concentra¢do de gases de efeito estufa, devido a sua elevada
capacidade de fixacdo do diéxido de carbono; elevadas taxas de crescimento celular;
possibilidade de producdo em meio aquatico, inclusive associada ao tratamento de
efluentes liquidos; além de possuir elevado contetido de carbono orgénico, o que con-

fere a elas grande aplicabilidade no setor energético.

2.1.2 Biorrefinarias descentralizadas baseadas em
Pirdlise Rapida

As fontes de biomassa geralmente possuem baixo contetido energético por uni-
dade de volume. Além disso, a sua produgdo ocorre de forma descentralizada, o que
torna o uso da biomassa bruta como combustivel um tanto invidvel do ponto de vista
econdmico, pois exige transporte, o que aumenta os custos e, consequentemente, reduz
a produgdo liquida de energia (BABU, 2008). Diante do exposto, torna-se interessante o
desenvolvimento de rotas tecnolégicas para processamento de biomassas segundo um
modelo de biorrefinarias descentralizadas, nas quais a conversdo destes recursos de
forma eficiente e econdmica é favorecida pelo emprego de unidades de pequeno porte

instaladas proximas as fontes de biomassa.

A medida que se adota um modelo de processamento descentralizado em
biorrefinarias, a pirélise rdpida de biomassas pode ser encarada como um processo de
pré-tratamento, no qual um intermediério liquido com elevado contetido energético é
produzido localmente. Desta forma, o bio-6leo pode ser produzido de forma econo-
mica e eficiente em uma escala adequada a disponibilidade de biomassa. Esse produto
com maior valor agregado pode entdo ser enviado a um centro de pds-processamento
(refinarias e estacdes de geracdo de energia), onde serd processado juntamente com
o bio-6leo de intimeras plantas para a conversdo em calor, eletricidade, quimicos ou

combustiveis (VENDERBOSCH; PRINS, [2010).
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2.2 Etapas do processo

O processo de pirdlise é composto por uma série de etapas, as quais variam em
tipo e importancia, conforme a escala de processamento da unidade. Estas etapas vdo
desde a recepcdo e armazenamento da matéria-prima, em escalas maiores, até o pro-
cessamento final dos produtos e armazenamento. Um fluxograma simplificado de um
processo de pir6lise é apresentado na na qual é possivel verificar as etapas
tipicamente aplicadas para o processamento da biomassa e as principais correntes de
processo, produtos e reciclo. A apresenta de forma concisa os principais

requisitos do processo de pirdlise rapida.

Biomassa
l TGés
> S _ Calorparaa Gas | Condensagdo | Bio-dleo
” GCagem < ecagem de Volateis
Reciclo
A
de gases L
Volateis
v \ 4
Separagao Carvdo
Moagem g R > de sélidos >
A Carva
Calor para a reagdo o' Va0
Calor para a secagem

Figura 2.2: Diagrama de blocos de um processo de Pir6lise Rapida de biomassas.

2.2.1 Pre-processamento da biomassa

O processo se inicia pelas etapas de pré-processamento da biomassa, que com-
preendem basicamente a secagem e moagem da matéria-prima, podendo variar con-
forme a biomassa utilizada (BRIDGWATER; PEACOCKE, 2000). Microalgas, por exemplo,
ndo necessitam da etapa de moagem, contudo etapas adicionais de separagdo de soli-
dos que se encontram em meio aquoso e secagem podem ser necessdrias (MIAO; WU,
2004; MIAO et al., 2004).
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Tabela 2.1: Requisitos de uma unidade de pirélise rapida. Adaptado de [Bridgwater e Peacocke
(2000).

Pré-tratamento da biomassa

Secagem Essencial até aprox. 10% .

Granulometria Necessério o uso de pequenas particulas.
Dispendioso.

Reator

Configuracao do reator Muitas configuracoes foram desenvolvidas.
Necessério maiores estudos.

Suprimento de energia Necesséria elevada taxa de transferéncia de calor.

Transferéncia de calor Gas-solido e/ou solido-sélido.

Temperatura de reacdo Na faixa entre 400 e 600°C.

Taxa de aquecimento Taxas de aquecimento compativeis com o limite

de condutividade térmica do material.
Processamento e coleta dos produtos

Tempo de residéncia Critico para os vapores.
Craqueamento secundario Reduz o rendimento.
Separagao de carvao Dificil para o vapor e para o liquido.
Separagao de cinzas Mais dificil que a separagdo do carvao.
Coleta de liquidos Dificil separagao.

Secagem

Ainda que materiais naturalmente secos como a palha sejam utilizados para a
pirdlise, a secagem é uma etapa essencial ao processo, uma vez que o contetdo de dgua
na alimentacdo é incorporado pelo produto liquido ao final do processo, reduzindo
sua qualidade. A secagem pode ser feita, conforme indicado na através do
aproveitamento dos sub-produtos do processo (carvado e gds) para a geragdo de calor.
Esta técnica de integracdo energética é de grande importancia em processos em maior
escala (BRIDGWATER; PEACOCKE, 2000), uma vez que permite a reduc¢do do consumo
de energia para aquecimento das diferentes etapas de processamento além de fazer o

aproveitamento dos sub-produtos. Em escalas menores é pouco utilizada.

Moagem

As particulas devem ser tdo pequenas quanto o necessdrio de modo a atender ao

requerimento de rapido aquecimento, o que garante elevados rendimentos. Contudo,



2.2. ETAPAS DO PROCESSO 17

o tamanho de particula ideal para o processo varia conforme o tipo de reator de pir6-
lise empregado, podendo variar entre 200 ym e 6 mm para as tecnologias de cone ro-
tatorio e leito fluidizado (VAMVUKA| 2011; BRIDGWATER; PEACOCKE, 2000). Os custos de
moagem devem ser considerados na escolha da tecnologia de pir6lise, pois impactam

significativamente no custo final do processo (BRIDGWATER; PEACOCKE, 2000).

2.2.2 Reacao de Pirdlise Rapida

No reator de pirdlise ocorre a etapa mais importante do processo, a conversao
termoquimica da biomassa em bio-6leo, carvéio e gases. E, portanto, um equipamento
critico, o qual deve ser dotado de sistema de alimentacdo de biomassa eficiente, boa
distribuigdo e aquecimento dos gases de arraste, controle de temperatura e vazdo de

gases.

Alimentacao

A taxa de aquecimento é dependente da alimentacdo da biomassa no reator,
tendo o equipamento de alimentagdo grande importancia para o desempenho da uni-
dade. Os métodos mais empregados de alimentagado sdo o transporte pneumatico, pis-
tonado e por meio de rosca (BASU, 2010). O transporte por pistdo, faz do processo,
um processo em batelada ou batelada alimentada, quando o sistema de alimentagdo é
dotado de um silo para alimentagdo do pistdo. Este tipo de alimentacdo é mais comum
em unidades de bancada, em que a escala de produgdo ndo passa de 10g de biomassa
por batelada. O sistema de rosca e silo é 0 mais empregado em escalas maiores dada
a possibilidade de controle da taxa de alimentacdo através da variacdo na rotacdo do
motor da rosca, além de ser uma alimentacao continua (BRIDGWATER; PEACOCKE, 2000).
E a forma mais empregada em grande escala. Apresenta certa dificuldade quanto ao
dimensionamento da rosca, sendo que esta deve ser adequada para os diferentes tipos

de biomassa.

Segundo Basu| (2010), a alimentacdo de um reator de leito fluidizado ainda apre-
senta alguns desafios associados ao posicionamento do alimentador e ao controle de

temperatura, de modo a evitar que a biomassa se degrade antes de atingir o leito do
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reator. Quanto ao posicionamento, pode-se fazer a alimentacdo acima do leito, o que é
mais simples contudo provoca a perda de particulas pequenas devido ao arraste pelo
gds ascendente. Quando a alimentacdo é efetuada abaixo do leito, as perdas sdo re-

duzidas, contudo, trata-se de um sistema bem mais caro e complicado (BASU, 2010).

Reator

Principal equipamento do processo. Uma grande quantidade de tipos de reatores
vem sendo investigados nas mais diferentes escalas. Trata-se da area da pirélise com
mais investimentos em pesquisa e inovacdo, dada a necessidade de elevar o rendi-
mento do processo e a qualidade dos produtos (BRIDGWATER, 2012). Segundo Basu
(2010), os reatores de pirdlise podem ser classificados conforme o modo de contato
gds-s6lido como de leito fixo, leito fluidizado e leito de arraste, podendo ainda ser
subdividida em funcdo das configurag¢des do projeto. Os principais tipos de reatores

sao:

leito fixo, com restrita aplicacdo na pirdlise rapida;

leito fluidizado borbulhante ou circulante;

reator ablativo de disco rotativo;

reator ablativo de cone rotativo ou voértex; e

reator de fluxo de arraste.

Maiores detalhes quanto as diferentes geometrias de reator, principios de fun-

cionamento, vantagens e desvantagens sdo apresentadas na|Segao 2.3

2.2.3 Processamento dos produtos

As etapas de processamento dos produtos sdo de grande importancia, ndo s6
para a qualidade do bio-6leo obtido, mas também para o rendimento do processo, uma

vez que perdas, especialmente na etapa de separacdo dos volateis da corrente gasosa,
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sdo frequentes. Desta forma, os investimentos nesta drea sdo estabelecidos em fungao
dos rendimentos requeridos e da qualidade desejada para o produto, que pode variar
conforme a aplicacdo. As principais etapas consistem na remogdo de particulados do

meio e eficiente condensagao dos produtos voléteis.

Separacao de particulados

Como resultado da reagdo sdo formados carvao e cinzas que podem ser incor-
porados na fragdo de liquidos se uma separagdo eficiente de particulados néao for feita.
O carvdo contribui para o craqueamento secundério em fase vapor e para a instabili-
dade e elevada viscosidade do 6leo. Por esta razdo, a rdpida e completa remocdo de
carvao é desejavel (BRIDGWATER; PEACOCKE, 2000). Esta etapa de separacdo costuma
ser bastante complexa, contudo a completa remocdo de particulados ndo é necessdria
para todas as aplicagdes. Ciclones, precipitadores eletrostéticos e filtros sao os equipa-

mentos mais empregados para desempenhar esta tarefa.

Condensacao dos produtos

O tempo e a temperatura na qual os vapores de pir6lise sdo submetidos até a
etapa de condensacdo influenciam a composicado e a qualidade do produto liquido, po-
dendo ocorrer craqueamento dos vapores para temperaturas acima de 350°C (BRIDG-
WATER; PEACOCKE, 2000). Deste modo, a etapa de condensagdo tem papel importante
ndo sé na recuperacdo do produto liquido, mas também em garantir que este ndo terd a
sua qualidade alterada. Costuma ser uma etapa bastante dificil dada a caracteristica de
aerosol desses vapores. Trocadores de calor, quenching e precipitadores eletrostaticos

sdo os mais utilizados com essa finalidade.
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2.3 Rotas Tecnologicas

Muitos pesquisadores tém desenvolvido e avaliado diferentes configuragoes de
reatores para a pir6lise rdpida. Em trabalho recente, Bridgwater (2012), apresenta uma
revisdo sobre os desenvolvimentos tanto no processo quanto nas tecnologias para a
pirdlise rapida. O autor destaca que as tecnologias mais promissoras sdo as de pirélise
em leito fluidizado e de pirdlise ablativa. Na primeira, os reatores de leito fluidizado
borbulhante e circulante sdo os mais utilizados. J4 na pirdlise ablativa, trés diferentes
configuragdes sdo utilizadas: reator de disco rotativo, reator de cone rotativo e reator
de vortice. A apresenta um diagrama comparativo entre as diferentes tec-
nologias para a pirdlise rdpida com relagdo a atratividade e nivel de maturidade de
cada uma delas. Na sdo apresentadas as vantagens e desvantagens de cada

tecnologia.

Maturidade da Tecnologia

Elevada Média Baixa
g . % Legenda
3 I Leito Fluidizado borbulhante
- R Leito Fluidizado circulante

Il Disco rotativo

= Reator de vortice

Atratividade
Média

BH Cone rotativo

B reator de fluxo de arraste

Baixa

Figura 2.3: Diagrama comparativo entre as diferentes tecnologias para a pirélise rapida. Adap-
tado de Bridgwater| (2012).

2.3.1 Reator de leito fluidizado

Os reatores de leito fluidizado operam com sélidos suspensos pela agdo de gases

ascendentes que sao introduzidos pela parte inferior do reator. A velocidade dos gases
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Tabela 2.2: Vantagens e desvantagens das rotas de pirdlise rdpida. Adaptado de |[Vamvuka

(2011).
Tipo de Reator ~ Vantagens Desvantagens
Leito fluidizado Boa mistura de particulas. Transferéncia de calor em reatores

Elevadas taxas de
transferéncia de calor.

Bom controle de temperatura.
Facil aumento de escala.

Fluxo de arraste

Cone rotativo/
vortice

Disco rotativo

Boa mistura de particulas.

Féacil aumento de escala.
Baixo investimento.

Nao necessita de gases para
o transporte de calor.
Temperaturas mais baixas.
Permite o processamento de

Nao necessita de gas de arraste.

de grandes escalas é ainda um desafio.
Tamanho méximo de particulas de 6 mm.
Se operado em modo circulante, aumenta
a complexidade do sistema.

Desgastes do reator por atrito.

Baixa taxa de transferéncia de calor .
A mistura entre gas e solido é limitada.

Pequeno tamanho de particulas é requerido.

Transferéncia de calor em reatores
de grandes escalas é ainda um desafio.

Pequeno tamanho de particulas é requerido.

Taxa de reacdo limitada pela transferéncia
de calor entre os s6lidos.

Abrasao causada pela formagdo de carvao.
Aumento de escala é caro.

particulas maiores.

ascendentes define o regime de fluidizagdo, que pode ser borbulhante, turbulento,
réapido ou com transporte pneumético (LEVENSPIEL, [1999). Este tipo de reator é, con-
vencionalmente, aquecido através da queima dos subprodutos da pirélise, fazendo-se
a integracdo energética do processo. Além disso, um leito de particulas sélidas, geral-
mente areia, é utilizado para uma transferéncia mais efetiva do calor. E uma das tec-
nologias mais empregadas na pirdlise devido a sua facilidade e confiabilidade de ope-
ragdo, bom controle de temperatura e transferéncia de calor eficiente para a biomassa
(VAMVUKA, 2011). Além disso, os reatores de leito fluidizado sdo mais facilmente adap-

tados para plantas em tamanho comercial.

O aumento de escala para este tipo de reator é, contudo, um desafio no que diz
respeito ao suprimento de energia, especialmente para o fornecimento de calor para a
biomassa e gés de arraste (BRIDGWATER, 2012). Uma alternativa vidvel para o supri-
mento de energia em escalas maiores é o uso de atmosfera parcialmente oxidativa,
no processo conhecido por pirdlise oxidativa ou auto-térmica (AMUTIO et al, 2012), e

uma série de estudos cinéticos (AMUTIO et al., 2012; [LAUTENBERGER; FERNANDEZ-PELLO,
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2009; SENNECA et al., 2004; SU et al, 2012) e de pirdlise oxidativa em reatores de leito
fluidizado (WEY et al, 1997; NAPOLITANO et al, 2012) podem ser encontrados na litera-
tura. No processo auto-térmico, parte da matéria-prima e produtos é consumida pela
reagdo de combustdo, produzindo a energia necessdria para o processo e, consequente-
mente, facilitando a integragdo energética e reduzindo custos operacionais (AMUTIO et
al},|2012). Contudo, exige controle adequado da razdo de alimentacdo de matéria-prima

e oxigénio, de forma a evitar perdas de produtos por combustéo.

Em escala laboratorial, geralmente ndo se faz a integracdo energética do pro-
cesso, sendo o aquecimento efetuado através de resisténcias elétricas atuando no gés
de arraste ou localmente, no leito do reator. Mais recentemente, o aquecimento por
micro-ondas também tem sido estudado (De La HOZ et al., 2005} LUQUE et al., 2012 BORGES
et al},|2014), apresentando algumas vantagens frente aos processos de aquecimento con-
vencionais. Uma revisdo sobre o aquecimento por micro-ondas pode ser encontrada no
trabalho de Borges| (2014), desenvolvido em nosso grupo de pesquisa, no qual é feita
uma avaliagdo da viabilidade da pirélise de biomassas com aquecimento por micro-

ondas. Dentre as principais vantagens do aquecimento por micro-ondas pode-se citar:

(a) ativagdo de moléculas especificas através da variagdo na frequéncia de micro-

ondas (De La HOZ et al, 2005);

(b) possibilita a obtengdo de uma maior variedade e qualidade de produtos (LUQUE
et al.,[2012));

(c) processo ocorre em temperaturas menores (aprox. 300°C) (LUQUE et al., 2012);

(d) requer menos pré-tratamento para a biomassa alimentada, uma vez que maiores

niveis de umidade sdo benéficos para o aquecimento (LUQUE et al, 2012).

O reator de leito fluidizado borbulhante é o mais utilizado para a pirdlise ra-
pida de materiais lignocelul6sicos (ROCHA et al., 2004). Possui a vantagem de ser uma
tecnologia com elevada maturidade, que proporciona altos rendimentos para os pro-
dutos liquidos (producdo tipica de 70 a 80% em base seca), altas taxas de transferéncia

de calor para a biomassa e excelente controle da temperatura (BRIDGWATER, 2012).
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O reator de leito fluidizado circulante, que opera preferencialmente no regime
de transporte pneumatico, opera com reciclo de particulas de biomassa ndo reagida,
que sdo removidas juntamente com o carvdo e a areia pelo topo do reator (VENDER-
BOSCH; PRINS, 2010). Os particulados passam por uma camara de combustdo e sdo
realimentados no sistema, atuando como transportadores de calor para o sistema. E
também, uma opcdo atrativa para a pirdlise rapida catalitica, pela possibilidade de

regeneracdo e realimentacdo de catalisadores no sistema.

2.3.2 Reatores ablativos

A pir6lise ablativa ou pirdlise de superficie consiste no contato da biomassa com
a parede quente do reator que, pela acdo térmica e do atrito favorece a formagao dos
produtos de pir6lise. Esse processo ocorre na faixa entre 550 e 600°C e permite o uso de
ampla faixa granulométrica (VAMVUKA), 2011). Segundo Bridgwater e Peacocke| (2000)
muitas configuragdes de reatores de pirdlise ablativa foram propostas, dentre as quais
os reatores de disco rotativo, de vortice e de cone rotativo sdo os que apresentam maior
atratividade. No reator de disco rotativo o atrito do material com a superficie quente
do reator promove a formagao de um filme liquido que é removido por atrito (VENDER-
BOSCH; PRINS, 2010). Nos reatores de cone rotativo e de vortex a biomassa é forcada
contra as paredes quentes do reator pela agdo da forga centrifuga e os produtos for-
mados sdo removidos pela corrente de gases. Estes tiltimos diferem basicamente na

geometria do reator (VENDERBOSCH; PRINS, 2010).

2.3.3 Reator de fluxo de arraste

Neste tipo de reator a alimentagdo de biomassa é feita pelo topo de um reator
vertical aquecido na faixa entre 700 e 800°C. A reagdo ocorre ao longo do percurso
das particulas através do reator, o que deve acontecer num intervalo de até 1 segundo
(VENDERBOSCH; PRINS, 2010). Problemas na taxa de transferéncia de calor e rendimen-
tos na ordem de 40% em liquidos, fizeram com que esta tecnologia entrasse em desuso

(VAMVUKA), 2011).
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2.4 Distribuicao de produtos da pirdlise rapida

Segundo Bridgwater (1999), ao menos 40 mecanismos de reagdo ja foram pro-
postos para a pirdlise rapida de biomassa. Para fins de exemplificagdo, a
apresenta um diagrama simplificado de rea¢des desenvolvido por Soltes e Elder (apud

ROCHA et al.,|2004) para a pirdlise de madeira.
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massa molecular
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Figura 2.4: Diagrama simplificado das etapas de reagdo de pirdlise da madeira proposto por
Soltes e Elder|(1983). Figura adaptada de Rocha et al. (2004).

Segundo o diagrama de reacdes de Soltes e Elder (1983), as rea¢des primadrias
de decomposicdo da madeira ddo origem a uma fragdo de gases, constituida por di6-
xido de carbono, monéxido de carbono, metano e hidrogénio; a um destilado liquido,
composto por alcodis, dcidos organicos, esteres, cetonas, entre outros; e a um residuo
s6lido, o carvdo. Conforme conduzido o processo de pirélise, reacdes secundarias de
craqueamento e polimeriza¢gdo podem ocorrer, levando a formacdo de cadeias mais

leves ou pesadas, respectivamente.
A distribuicdo dos produtos da pirdlise é uma funcdo de diversos fatores, tais
como (LU et al., [2009):
(a) tipo de biomassa;

(b) tipo de pré-tratamento da biomassa (tamanho e forma das particulas, umidade,

entre outros.);
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(c) condicdes de processamento (tipo de reator, temperatura, taxa de aquecimento,

tempo de residéncia, pressdo, gas de arraste);

(d) tipo de filtragdo e condensagdo dos vapores exaustos.

A manipula¢do das varidveis listadas acima permite a obtengdo de produtos
com diferentes caracteristicas. Para exemplificar este efeito, a apresenta o
comportamento tipico da distribuicdo dos produtos da pirélise, com o aumento das
varidveis de processo listadas na primeira coluna. A fragdo volatil é composta pelos

gases e vapores condensaveis (bio-6leo).

Tabela 2.3: Influéncia do aumento das varidveis na distribui¢do de produtos.

Aumento nas variaveis Efeito sobre a fracao volatil

Temperatura Aumenta
Taxa de aquecimento Aumenta
Tempo de residéncia Diminui
Pressao Diminui
Umidade Diminui
Granulometria Diminui

As principais aplicagdes dos produtos da pirdlise sdo apresentadas de forma
esquematizada na Segundo [Venderbosch e Prins| (2010), em um processo
tipico de pirdlise rapida, sdo formados cerca de 10 a 20% de subprodutos (carvao e
gases). Esses podem ser utilizados diretamente como combustiveis para geracdo de
calor para o processo, conforme apresentado na Além disso, o carvao, tam-
bém chamado de biochar, e as cinzas originadas na queima do carvdo, sdo ricos em
minerais e, por esta razdo, podem ser utilizados como fertilizante natural. O bio-6leo,
por sua vez, pode ser utilizado diretamente como combustivel, em substitui¢do ao 6leo
combustivel, em caldeiras para geragdo de vapor e em motores e turbinas para geracao
de eletricidade. Também pode ser utilizado como matéria-prima para a obtencdo de

produtos quimicos e combustiveis automotivos (BRIDGWATER; PEACOCKE, 2000).
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Figura 2.5: Aplicac¢des potenciais dos produtos da pirélise rdpida de biomassa. Adaptado de

Bridgwater| (2012).

2.5 Propriedades do bio-6leo

A composi¢do quimica do bio-6leo é também uma funcdo dos fatores listados
na [Secdo 2.4l Desta forma, 6leos produzidos a partir de diferentes matérias-primas e

sob diferentes condi¢des de processamento, serdo também diferentes entre si (LU et al.)

2009). De um modo geral, o bio-6leo é caracterizado pelo elevado contetido de dgua e

compostos oxigenados, o que lhe confere uma natureza polar, dificultando a sua misci-

bilidade com o petréleo e seus derivados (VENDERBOSCH; PRINS, 2010). Segundo |Lu et

al.| (2009), a presenga de compostos oxigenados é responsavel pelo baixo poder calori-

fico, corrosividade e instabilidade do bio-6leo. J4 o contetido de 4gua, que pode variar

entre 15 e 30%, além de provocar a reducdo do poder calorifico do bio-6leo, também

tavorece a ocorréncia de separagao de fases. Contudo, a 4gua pode ser benéfica para

a redugdo da viscosidade e sua presenca nas etapas de pds-processamento tende a fa-

cilitar a obten¢do de compostos aromaticos. Acidez, elevada viscosidade e presenca

de particulados sdo caracteristicas comuns ao bio-6leo. Algumas das caracteristicas do

bio-6leo, segundo Bridgwater| (2012), sdo apresentadas na
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Tabela 2.4: Caracteristicas do bio-6leo. Adaptado de Bridgwater|(2012).

Caracteristica Causa Efeito
Acidez Presenca de 4cidos organicos Corrosdo de vasos

e tubulacoes
Instabilidade Progresso de reagdes Elevagdo da viscosidade

Presenca de
particulados

Elevada
viscosidade

Sensibilidade

a temperatura

Contetado
de 4gua

Nao

homogeneidade

Cheiro

Toxicidade

secundarias de polimerizacdo

Separacdo incompleta do carvdo

Presenca de areia/catalisador

Presenca de biomassa arrastada

Reagdes incompletas

Reacdo de pirélise e/ou
Agua na alimentacao

Agua na alimentacdo e/ou
Cinzas na alimentacao

Derivados da hemicelulose
Aldeidos e organicos volateis

Produtos da degradagao

Separagao de fases

Instabilidade do bio-6leo
Elevacao da viscosidade
Sedimentagao

Corrosao de tubulagoes
e motores

Elevacao de custos
associados ao bombeamento
Perda de carga

Problemas para atomizacdo

Decomposicao irreversivel
do liquido acima de 100°C
Aumento da viscosidade e
separacdo de fases acima
de 60°C

Efeito na viscosidade
Reducao da estabilidade

Separacdo de fases
Separacdo parcial de fases

Embora nao téxico, possui
odor desagradavel

Toxicidade em humanos
é baixa

Danos ao meio sdo
negligencidveis
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Para fins de comparagao com combustiveis derivados do petréleo, algumas das
principais propriedades do bio-6leo sdo apresentadas na Conforme se pode
observar na o0 bio-6leo possui menos da metade do poder calorifico e até
60% da densidade energética apresentada por combustiveis convencionais. A acidez
e teor de d4gua do bio-6leo também sdo mais elevadas. Cabe salientar que se dgua
for removida, o potencial energético pode aumentar a ponto de se equivaler ao dos

combustiveis fosseis.

Tabela 2.5: Propriedades do bio-6leo e combustiveis derivados do petréleo (adaptado de Lu et
al.| (2009), [Vamvuka| (2011)).

Varidveis Bio-6leo Combustiveis
derivados do petrdleo

Poder calorifico (M]/kg)  16-20 41-43

Massa Especifica (g/ml) 1,2 0,8-1,0

Densidade energ. (%) 50-60 100

Teor de 4gua (vol%) 15-30 0,05

pH 2-4 5

2.6 Técnicas para elevar a qualidade do bio-6leo

Conforme mencionado na o bio-6leo é uma mistura de compostos al-
tamente oxigenados, por vezes, dotado de elevada viscosidade, corrosividade e insta-
bilidade. No entanto, as suas caracteristicas podem ser melhoradas de diversas formas:
tisicas, quimicas ou através da agdo de catalisadores (BRIDGWATER, 2012). Segundo
Bridgwater| (2012), algumas alternativas encontradas para melhoria das qualidades do

bio-6leo sdo:

Tratamento fisico

e adicdo de solventes para homogeneizagao e redugao da viscosidade;

e emulsificagdo pela adicdo de 6leo diesel, a fim de tornar o bio-6leo miscivel com

hidrocarbonetos e derivados de petréleo;

e filtragdo para redugdo do contetido de cinzas, com consequente estabilizacdo;
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Tratamento quimico e catalitico

hidrotratamento para a producdo de biocombustiveis;

e craqueamento catalitico dos vapores de pirdlise;

esterificagdo do bio-6leo;

gaseificagdo para produgdo de gas de sintese e sintese de hidrocarbonetos;

e processamento integrado da biomassa com catalisadores.

Dentre as rotas citadas, a rota fisica é bastante explorada quando o objetivo é
a utilizagédo direta do bio-6leo como combustivel (GARCIA-PEREZ et al., 2010; JAVAID A,
2010). Contudo separagdes fisicas como a filtracdo sdo de dificil aplicacdo devido a
necessidade de elevada diferenca de pressdo e limpeza constante dos filtros (BRIDGWA-
TER, 2012). As rotas quimicas e cataliticas sdo as de maior interesse devido a possibili-
dade de obtencdo de quimicos com valor agregado e biocombustiveis com proprieda-
des similares aos combustiveis tradicionais. Estas rotas tém apresentado, nos altimos
anos, um aumento significativo nas pesquisas e publica¢gdes voltadas a alternativas
para a viabilizagdo do uso do bio-6leo nos setores energético e de quimica de base (LU
et al}, 2010al [LU et al, 2010b; VENDERBOSCH et al., 2010; [VISPUTE et al., [2010; WILDSCHUT et
al., 2010; XU et al., 2010; ZHANG et al., 2009b; |[ZHANG et al., 2011).

2.7 Emprego de Catalisadores

Para que o bio-6leo possa ser empregado como uma alternativa renovavel aos
combustiveis tradicionais, tais como, gasolina, diesel e querosene, é necessaria a com-
pleta desoxigenagdo do bio-6leo, o que pode ser obtido através do emprego de cata-
lisadores. Desta forma, obtém-se um bio-6leo com caracteristicas compativeis as do
petréleo, podendo, assim, ser incluido na cadeia de refino do petréleo (BRIDGWATER,

2012). As abordagens ja estudadas, no que diz respeito ao emprego de catalisadores

para a melhoria do bio-6leo, sdo apresentadas na|Figura 2.6
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Figura 2.6: Catdlise aplicada na melhoria das caracteristicas do bio-6leo. Adaptado de
Bridgwater| (2012)

As diferentes abordagens apresentadas na podem ser divididas em

duas categorias:

e pos-processamento do bio-6leo através do uso de catalisadores; e

e conversdo direta da biomassa em um processo que integra os catalisadores a

pirdlise rapida.

No primeiro caso, a conversao da biomassa ocorre em duas ou até trés etapas,
podendo ocorrer através do aproveitamento direto dos vapores gerados na pirélise
ou condensacdo para processamento em fase liquida. O produto condensado pode
ainda ser processado por etapas de volatilizagdo e processamento catalitico, conforme
indicado na O pés-processamento implica, portanto, em custos adicionais
de condensacdo e vaporizacdo do bio-6leo além da possivel ocorréncia de perdas no
processamento. No segundo caso, a integragdo dos processos de pirdlise e processa-
mento catalitico em apenas uma etapa, na chamada pirélise rdpida catalitica, agrega
vantagens energéticas e econdmicas ao processo. As vantagens estdo na intensificagdo
do processo, que possibilita a obtencdo de maiores rendimentos da reagdo e um pro-

duto com maior qualidade, o que resulta em menores esfor¢os para a recuperacio e
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pOs-processamento dos produtos. Além disso, esta rota apresenta a vantagem de o

catalisador ser também benéfico para a transferéncia de calor nos reatores de pir6lise.

2.7.1 Pés-processamento do bio-6leo (Upgrading)

O uso de catalisadores para pds-processamento do bio-6leo (ADJAYE; BAKHSHI,
1995a) foi a primeira abordagem utilizada para a melhoria das qualidades do 6leo
pirolitico. As principais rotas para pds-processamento sdo, segundo Bridgwater| (2012),
o craqueamento catalitico (ADJAYE; BAKHSHI, 1995a; LU et al., 2010a; [LU et al., 2010b), o
tratamento hidrotérmico (HUBER et al., 2007; HUBER; CORMA), 2007} [VISPUTE et al., 2010) e

a gaseificacdo do bio-6leo.

Nos trabalhos de Adjaye e Bakhshi| (1995a) e Adjaye e Bakhshi (1995b) foram
investigados diferentes catalisadores para a recuperacdo de bio-6leo de madeira de
bordo. Nestes estudos o bio-6leo foi submetido ao processo de craqueamento catalitico
em temperaturas variando entre 290 e 410°C, sendo avaliadas as zedlitas HZSM-5,
H-mordenita e H-Y, silica e silica-alumina. A ze6lita HZSM-5 foi a que proporcionou
maiores rendimentos para a producdo de hidrocarbonetos, apresentando elevado con-
teado de compostos aromaticos. A zedlita H-Y e a silica-alumina apresentaram rendi-
mentos similares para a producdo de hidrocarbonetos (aproximadamente metade do
obtido pela HZSM-5), contudo foram mais seletivas na producdo de compostos alifati-
cos. Adicionalmente, uma larga fragdo de carvao foi gerada no processo de recupera-

¢do do bio-6leo, com perdas variando entre 20 e 30% do total de produtos gerados.

O craqueamento catalitico dos vapores de pirdlise € uma rota energeticamente
mais favordvel quando conduzida de forma continua. Apesar de envolver duas etapas
de processamento (etapas de pir6lise rapida e conversdo catalitica), estas podem ser
combinadas em um dnico reator ou em reatores em série, ndo necessitando de etapas
intermedidrias de condensacédo e vaporizagdo. Desta forma, as perdas do processo sdo
reduzidas, favorecendo a qualidade do produto final. Nos trabalhos de Lu et al.{(2010a)
e Lu et al|(2010b), a reacdo de pirdlise foi conduzida em um micropirolisador dotado
de reator de leito fixo. No reator foram dispostos os leitos de catalisador e biomassa

de forma a garantir que a pirélise da biomassa ocorresse sem qualquer interferéncia
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do catalisador, sendo apenas os vapores oriundos do processo submetidos a conversao
catalitica. Os estudos foram conduzidos com diferentes catalisadores a base de 6xi-
dos metdlicos e importantes resultados foram obtidos para a redugdo do contetido de

agtcares anidros e acidez do produto.

2.7.2 Pirdlise Rapida Catalitica (PRC)

Diversos grupos de pesquisa (WANG et al, 2011; ZHANG et al., 2009a; | ZHANG et al.,
2009b; CARLSON et al, 2009a; CARLSON et al, | 2011)) tém se dedicado ao estudo da pirélise
rapida de biomassa na presenca de catalisadores, denominada pirdlise rdpida catalitica
(PRC). Além das vantagens ja mencionadas, a pirdlise catalitica possibilita a obtengao
de um bio-6leo com maior estabilidade térmica, menor degradabilidade, menor acidez
e maior compatibilidade com os derivados de petréleo. A seletividade pode ser modi-
ticada através do emprego de diferentes catalisadores, o que torna esta rota vantajosa
para a obtengdo de combustiveis liquidos e produtos quimicos com maior valor agre-

gado (CARLSON et al., 2009a)).

A pir6lise catalitica difere ligeiramente da pirélise convencional, pois a conver-
sdo dos vapores da pirdlise ocorre “in situ”, minimizando a degradacdo térmica do
produto tipica da pirdlise convencional e, consequentemente, elevando os rendimen-
tos do processo. Contudo, a inclusdo de catalisadores na pirélise requer elevado grau
de controle de temperatura e catalisadores robustos térmica e mecanicamente. Existe,
portanto, menor flexibilidade de operagdo e sistemas sofisticados de operacdo e con-
trole sdo necessarios (BRIDGWATER, 2012). Adicionalmente, a formacdo de coque que
ocorre pela desoxigenacdo dos produtos de pirdlise, torna necessario o processo de

regeneracdo do catalisador, de modo a viabilizar o processo.

A pir6lise catalitica é, geralmente, conduzida na presenca de catalisadores soli-
dos do tipo zeolitico (CARLSON et al., 2011). Estes catalisadores possuem elevada acidez
e, devido a sua geometria de poros bem estruturada, apresentam seletividade de forma,
permitindo a passagem de apenas um determinado conjunto de compostos organicos
(WILLIAMS; NUGRANAD, 2000), atuando, portanto, sobre a seletividade dos produtos da
pirdlise. O catalisador mais empregado neste processo é a zedlita HZSM-5 (WILLIAMS;
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NUGRANAD, 2000; ZHANG et al., 2009b; CARLSON et al., 2009a; CARLSON et al., 2011), mas
outras zeolitas, zedlitas modificadas (ZHU et al., 2010; FANCHIANG; LIN|, 2012} CHENG et
al},2012a) e 6xidos metalicos (AHO et al, 2008) também vém sendo explorados. Contudo,
a maior parte dos trabalhos desenvolvidos na drea de pirdlise catalitica se concentram
no uso de catalisadores comerciais, ndo havendo ainda na comunidade cientifica um
grande esfor¢o para o desenvolvimento de catalisadores especificos para a pirdlise de
biomassas ou investigacao sistematica das propriedades do catalisador sobre os rendi-

mentos de reacdo e distribui¢do de produtos.

2.7.3 Uso da zeolita HZSM-5

Segundo Bridgwater| (2012), os 6leos derivados de biomassas tém suas propri-
edades significativamente melhoradas pelo uso de ze6litas HZSM-5, seja através do
pos-processamento do 6leo ou processamento catalitico da biomassa por pirdlise ra-
pida catalitica. Os catalisadores zeoliticos do tipo HZSM-5 sdo indicados por propor-
cionarem elevados rendimentos em produtos liquidos e seletividade elevada para a
produgdo de propileno, um composto base na industria quimica. Contudo, estes ca-
talisadores sdo afetados pela deposi¢do de coque e alguns subprodutos como dgua e
diéxido de carbono sdo produzidos, configurando-se como desafios adicionais (BRIDG-
WATER, 2012). Em um estudo comparativo entre diferentes formula¢des de ZSM-5,
Stefanidis ef al.| (2011) observaram uma melhor performance e estabilidade para os
catalisadores com maior drea superficial, que apresentaram maior seletividade para

hidrocarbonetos, e bons rendimentos para produgdo de bio-6leo.

Grande parte dos estudos com zedlita HZSM-5 na PRC tem seu foco principal-
mente na comparagao de rendimentos entre os processos com e sem catalisador (WANG
et al., 2012; [LAPPAS et al., 2002; |AHO et al., 2008} CAMPANELLA; HAROLD, |2012; ZHANG et al.,
2009b), estando a investigagdo da sua atividade em segundo plano. Sdo abordados
principalmente os parametros de processo, tais como: temperatura, velocidade espa-
cial, taxa de aquecimento, razdo entre massa de catalisador e biomassa, granulometria,
entre outros. No trabalho recente de Wang et al. (2012), por exemplo, uma zedlita
Z5SM-5 comercial foi utilizada para a investigagdo do rendimento e distribui¢do de

produtos de pir6lise de pellets de madeira. Um planejamento de experimentos foi pro-
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posto com o objetivo de otimizar o processo catalitico através da avaliagdo do efeito da
temperatura e tempo de reagdo e da razado entre biomassa e catalisador (B/C). Nesse
estudo, que explora o uso de aquecimento por micro-ondas do reator de PRC, foram
desenvolvidas correlagdes matemadticas para o rendimento da reagdo como fungao das
varidveis de processo estudadas e discutidos os efeitos da temperatura, tempo e razdo
B/C sobre a distribuicdo de produtos e composi¢do do bio-6leo. Os resultados com-
parativos entre os processos com e sem catalisador mostraram que a PRC favorece a
producdo de compostos fendlicos e aromaticos. Neste estudo, contudo, ndo foi feita
nenhuma tentativa de correlacionar os rendimentos da reagdo, distribui¢do de produ-
tos e composi¢do do bio-6leo com as propriedades do catalisador, as quais ndo sdo
investigadas, sendo apenas apresentada a razdo Si/Al = 50 do catalisador comercial

utilizado.

2.7.4 Uso de zeodlitas HZSM-5 modificadas

Em uma tentativa de elevar a atividade e tempo de campanha das zeélitas
HZSM-5, alguns grupos de pesquisa tém investido em modifica¢des da zeolita através
de técnicas como a troca idnica (CAMPANELLA; HAROLD), 2012; [CHENG et al., 2012a)), a
impregnagdo com metais (PARK et al., 2012; CHENG et al., 2012a; FANCHIANG; LIN, 2012) e
a incorporagdo de metais na estrutura da zedlita (NEUMANN; HICKS, 2012). Observa-se
através destes estudos, um esfor¢o em relacionar a atividade dos catalisadores para
a pirdlise rdpida com as suas propriedades, buscando identificar quais propriedades
afetam mais significativamente a distribui¢do de produtos e a qualidade do bio-6leo e

de que forma isso ocorre.

No trabalho de Cheng et al.|(2012a)) sdo exploradas as técnicas de troca idnica e
impregnagdo, para a incorporagdo de gdlio na zedlita HZSM-5. Os catalisadores sdo
avaliados em ensaios de PRC em diferentes condi¢des de temperatura, mas também é
feita a identificagdo de sitios dcidos nas amostras contendo géalio e amostra de HZSM-5
de referéncia. Os resultados obtidos neste estudo indicam que o galio promove uma
reducdo na forga dcida da zeélita, com consequente redugdo da formagdo de coque na

PRC, além de favorecer a formacdo de compostos aromaticos a partir de olefinas.
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Além do galio, o efeito promotor de outros metais tais como platina, niquel,
zinco e ferro (PARK et al., 2012; CAMPANELLA; HAROLD), 2012; [FRENCH; CZERNIK, 2010;
ZHU et al., 2010; FANCHIANG; LIN, [2012) também vem sendo estudado para aplicacdo
em pirdlise rdpida. Contudo, maiores desenvolvimentos na sintese de catalisadores
HZSM-5 modificados por metais foram obtidos com estudos para a conversdo de para-
finas em aromaticos, muitos deles desenvolvidos na década de 90 (BERNDT et al., 1996a;
GUISNET et al,[1992; HOANG et al., [1994; ILIOPOULOU et al., 2012; MERIAUDEAU; NACCACHE,
1995; MERIAUDEAU et al., 1991; VISWANADHAM et al., 1996)).

A incorporagdo do gélio e zinco em zedlitas j4 vem sendo estudada para o pro-
cesso de aromatizacdo de alcanos (BISCARDI; IGLESIA, (1999; BISCARDI; IGLESIA, 1996
BISCARDI et al., |1998; MERIAUDEAU; NACCACHE, 1996; VISWANADHAM et al, |2004), apre-
sentando resultados interessantes para a producdo de aromaticos, especialmente ben-
zeno, a partir de etano (DOOLEY et al., 1992; HEEMSOTH et al., 2001; ROESSNER et al., {1993),
propano (GUISNET; GNEP, (1996; LUBANGO; SCURRELL, 2002), n-hexano (HOANG et al.,
1994; MAIA et al., 2010), entre outros. A estes metais € atribuida a propriedade de trans-
porte de hidrogénio, e sua participacdo ativa em etapas reacionais que envolvem a
desidrogenagdo de compostos saturados e ciclizacdo para a direta producdo de aroma-

ticos a partir de parafinas e olefinas.

2.7.5 Estudos de atividade

A natureza das reacdes de pirdlise rdpida de biomassas é bastante complexa e
grande esforco tem sido feito para a identificacdo das etapas envolvidas no processo
(DUPONT et al., 2009; METTLER et al., 2012). Quando catalisadores sao envolvidos no pro-
cesso, seja na pirdlise radpida catalitica ou na recuperagdo dos produtos da pirdlise,
o numero de rotas reacionais aumenta imensamente, variando também conforme o
tipo de catalisador empregado no processo (CHENG; HUBER, 2012; CHENG; HUBER, 2011;
CHENG et al., |2012a; CORMA et al, 2007). Uma forma eficiente de avaliar o desempenho
de catalisadores para a reacdo de pirdlise, mas também usada para identificacdo de
possiveis rotas reacionais, é o uso de rea¢cdes modelo de atividade com compostos

representativos dos produtos ou intermedidrios do processo. De um modo geral, os
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compostos indesejaveis ao processo sdo selecionados como compostos modelo, pois a

conversdo destes em produtos de interesse é avaliada nesses casos.

O uso de agucares, tais como levoglucosana, glicose e sorbitol é bastante co-
mum (CARLSON et al, 2009b; CARLSON et al|, 2010; NEUMANN; HICKS, 2012; |ZHANG et
al, 2011). Mais recentemente, estudos com reagentes liquidos tais como cetonas, 4ci-
dos organicos e compostos da familia dos furanos tém sido utilizados com esse fim
(CHENG; HUBER, [2011; |ZHANG et al., 2011; [CARLSON et al., 2011)). Os tdltimos estdo pre-
sentes em grande quantidade no bio-6leo de materiais celulésicos, caracterizando-se
como intermedidrios de reagdo para o processo de PRC. Um diagrama de reagdo de pi-
rolise de material celulésico foi proposto por Carlson et al.| (2011), e demonstra de que

forma os compostos da familia dos furanos sdo convertidos em compostos de maior

valor agregado (Figura 2.7).
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Figura 2.7: Mecanismo da reagdo de pirdlise rapida catalitica de celulose. Figura adaptada de
Carlson et al.|(2011)

Segundo |Carlson et al. (2011) e Cheng e Huber| (2011), estes compostos podem
ser transformados no interior dos poros dos catalisadores permitindo a obtencido de
aromaticos e olefinas a partir de rea¢des de decarbonila¢do, descarboxilagdo, desidra-

tacdo e oligomerizagdo (HOANG et al., 2010; CORMA et al., 2007)).
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2.8 Desenvolvimento de Catalisadores

2.8.1 Sintese da HZSM-5

A zedlita ZSM-5 é sintetizada hidrotermicamente a partir de uma mistura de
silica e alumina com uma base inorganica e um direcionador de estrutura (template).
O silicio e o aluminio formam as unidades primadrias da estrutura de uma zeélita e as
pontes do tipo Si-O-Al provocam o surgimento do cardter dcido do material. A base
inorgénica tem a finalidade de doar o cation para o balango de cargas da estrutura.
Também atua no pH do meio que deve ser alcalino para favorecimento da reagdo. O
template organico funciona como direcionador da estrutura, durante a etapa de nu-
cleagdo (JANSEN, (1991). A sintese da zedlitas HZSM-5 pode ser descrita a partir das

seguintes etapas:

Produgao do gel: As fontes de silicio e aluminio sdo misturadas com a fonte
de cétion e o direcionador de estrutura, normalmente em temperatura ambiente e pH

alcalino. Essa mistura produz um gel.

Aquecimento: o gel é aquecido em autoclave até temperaturas na faixa entre 150
e 200°C. Nessa etapa ocorre a dissolucdo do gel e dissociagado do silicato, resultando na
associacdo das primeiras unidades formadoras da estrutura. Essa etapa pode ou ndo

ser precedida por uma etapa de envelhecimento para homogeneizacdo do gel.

Reacdo a altas temperaturas: A reacdo é acelerada pela temperatura, que fa-
vorece a formagédo da zedlita a partir do material amorfo. Nesta etapa ocorre a nucle-

acgao e cristalizacdo do material.

Recuperacdo do material: O material cristalino é recuperado por filtracao, lava-

gem e secagem.

O tipo de reagentes, 0 modo como é feita a mistura para a produgdo do gel, o
pH e a temperatura de cristalizagdo do material, sdo varidveis que tipicamente afetam
a cinética de cristalizagdo e formacdo de produtos. Também tem influéncia sobre a

sintese o pré-tratamento (envelhecimento) do gel, a taxa de aquecimento ou etapas
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sucessivas de aquecimento do sistema e o uso de cristais para dar inicio a nucleagao do
material. Dentre estes parametros, os mais explorados na sintese sao diferentes fontes
de silicio e alumina (ZHANG et al}, 2012), uso de diferentes direcionadores organicos,
diferentes razdes Si/Al, além do tempo e temperatura de cristalizacdo (ZHANG et al.

2012;|GHIACI et al, 2004} JANSEN], [1991).

Estrutura da HZSM-5

A estrutura da HZSM-5 é constituida por dois conjuntos de canais que se entre-
cruzam: um tipo de canal é retilineo e o outro é sinusoidal. Esse sistema de canais é
interconectado e possui aberturas de 5,1 x 5,7 e 5,4 x 5,6A. Na observa-se
a estrutura da HZSM-5 e dos poros que estdo apresentados como uma formacdo de

canais tubulares.

Figura 2.8: Estrutura e rede de canais da zedlita HZSM-5.

Propriedades da HZSM-5

As propriedades cataliticas das zedlitas dependem das condi¢des de preparo e
das suas propriedades quimicas, fisicas e fisico-quimicas. Contudo algumas operagdes

podem ser realizadas para modificar determinadas caracteristicas do material.

A eficiéncia das zeélitas em catdlise se deve a algumas caracteristicas peculiares

desses materiais. Zedlitas possuem:
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(a) alta area especifica e capacidade de adsorcao;

(b) propriedades de adsor¢do que variam desde altamente hidrofébicas até altamente

hidrofilicas, conforme se varia a razdo Si/Al;

(c) estrutura com sitios acidos, cuja forca e concentracdo podem ser controladas de

acordo com a aplicagdo desejada;

(d) tamanho de canais e de cavidades compativeis com a maioria das moléculas das

matérias-primas usadas na inddustria.

Devido a sua grande drea especifica e a sua microporosidade as zeélitas podem
ser utilizadas como catalisadores e também como adsorventes quimicos. O importante
fendmeno da seletividade nas zedlitas pode ser usado para conduzir uma reagao cata-

litica na direcdo do produto desejado, evitando assim, rea¢cdes paralelas indesejadas.



40

CAPITULO 2. PIROLISE RAPIDA DE BIOMASSAS




Capitulo 3

Materiais e Métodos

Este capitulo se destina a descrigdo dos materiais e métodos empregados no desenvolvi-
mento do trabalho de pesquisa, apresentando a metodologia e equipamentos utilizados para

sintese e caracterizagdo dos catalisadores e identificacdo dos produtos.

3.1 Sintese dos Catalisadores

3.1.1 Sintese da zeolita ZSM-5

Diferentes metodologias de obtencdo de zedlitas estdo disponiveis na literatura,
havendo grande diversidade de métodos e precursores para a sintese desses materi-
ais. Neste trabalho a zedlita ZSM-5 foi sintetizada através do processo hidrotérmico,
utilizando metodologia similar a apresentada por Ghiaci et al.| (2004) ou Foletto et al.
(2000). Os detalhes da sintese sdo apresentados nos Capitulos [ e 5 sendo nesta secdo

apresentada a descrigdo das etapas do processo, equipamentos e reagentes.

Preparacao do Hidrogel

Neste trabalho, sulfato de aluminio (Riedel) foi empregado como fonte de alu-
minio, solucdo de silicato de s6dio (Merck), metasilicato de s6dio (Fluka) e silica aerosil

(Degussa, 380 m?g~') foram empregados como fonte de silicio. N-butilamina (Vetec)

41
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foi empregada como direcionador de estrutura. Hidréxido de sédio (Vetec) e cloreto
de sédio (Vetec) empregados como fontes de s6dio. Agua destilada e deionizada foi
utilizada para a preparacgdo das solugdes. O hidrogel foi preparado a partir de solucdes
dos precursores, que foram misturadas e mantidas sob agitagdo magnética, a tempera-

tura ambiente, para homogeneizacao.

Cristalizacao

A etapa de cristalizacdo foi conduzida em autoclaves de 70mL, com revesti-
mento interno de teflon, sem agitacdo. O hidrogel foi transferido para autoclaves, as
quais foram levadas a uma mufla para aquecimento até a temperatura de cristalizagdo,

que variou entre 140 e 230°C, conforme procedimento adotado.

A etapa de cristalizagdo foi seguida por rdpido resfriamento da autoclave para
interrupgdo da reagdo. O contetido das autoclaves foi filtrado a vacuo e lavado com
dgua destilada para remocdo dos sais. A amostra foi seca em estufa a 80°C por um

periodo de 12 horas.

3.1.2 Obtencao da forma acida da zedlita

O material sélido obtido esta na sua forma sédica (NaZSM-5), sendo necessaria
arealizacdo de uma etapa de troca idnica seguida de calcinacdo para a obtencdo do ma-
terial 4cido. O procedimento para a obtencdo da forma 4cida da zedlita é apresentado

a seguir.

Calcinacao

As amostras secas foram submetidas a uma etapa de calcinagdo em um reator
tubular de quartzo, a 600°C por 6 h e sob vazdo de 50 mL.min ! de ar sintético, padréo
analitico 5.0 (White Martins). Nesta etapa o direcionador organico contido nos poros

da estrutura é removido.
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Troca lonica

Para a obtencdo da forma 4cida do catalisador, a amostra foi submetida a uma
etapa de troca idnica com solu¢do 1M de nitrato de amonia (Vetec). A solugdo foi aque-
cida até 80°C e, ap0s estabilizacdo da temperatura, a zedlita foi adicionada. A troca
idnica foi conduzida a 80°C por um periodo de 2 horas sob agitacdo magnética. A mis-
tura permaneceu sob agitacdo até atingir a temperatura ambiente. O material obtido
ap0s a troca idnica foi filtrado e lavado para remogdo dos sais. A completa remogao
dos sais foi monitorada através da condutividade do filtrado. O material resultante foi
seco em estufa a 80°C por aproximadamente 12 h. A decomposi¢do térmica dos ions
NH; foi conduzida a 600°C por 2h em um reator tubular de quartzo, com vazao de 50

mL.min! de ar sintético e rampa de aquecimento de 10°C.min .

3.1.3 Impregnacao da HZSM-5

Os catalisadores foram impregnados utilizando as metodologias de impregnagdo

a seco ou impregnacdo a iimido.

Impregnacao a umido

A zeoélita sintetizada pelo método de [Foletto et al.| (2000), foi impregnada com
solugdes aquosas de diferentes precursores metélicos para produgao dos catalisadores
M/HZSM-5, modificados por metais. Nitrato de niquel (Vetec), nitrato de ferro (Vetec),
nitrato de zinco (Synth) e oxalato de niébio (CBMM) foram utilizados como precur-
sores metélicos. O estudo conduzido com os catalisadores modificados é apresentado
no O procedimento consistiu na adigdo da zedlita HZSM-5 a solugdo do
precursor metalico, a qual foi mantida sob agitacdo por um periodo de 4 horas sem
aquecimento. A amostra foi entdo transferida para uma estufa a 80°C, permanecendo
por 12 h para secagem. O material seco foi calcinado por 2 horas a 600°C sob vazdo de

50 mL.min"' de ar sintético e rampa de aquecimento de 10°C.min"".
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Impregnacéao a seco

A impregnacdo a seco foi empregada para modificagdo de zedlitas HZSM-5 co-
merciais (Zeolyst, SiO,/Al,O3 = 30) e o estudo conduzido com estes catalisadores mo-
dificados é apresentado no Solugdes de nitrato de galio (Sigma-Aldrich,
99,9%) e nitrato de zinco (Sigma-Aldrich, 98%) foram empregadas na sintese. Para
uma massa de 10g de zedlita calcinada, uma solugdo de 54mL contendo a quantidade
apropriada do precursor metélico foi adicionada gota-a-gota e a mistura foi homo-
geneizada por maceragdo do material. O material foi transferido para uma estufa para
secagem a 100°C por 12 horas. O material seco foi calcinado in situ a 600°C por 3 horas

antes da reacéao.

3.2 Caracterizacao dos Catalisadores

Os principios de operacdo dos equipamentos de caracterizagdo e procedimentos

experimentais adotados sdo descritos a seguir.

3.2.1 Area Especifica

A drea especifica de catalisadores determina a adsorgdo de reagente e dessorcao
dos produtos formados; ja a dimenséo e formato dos poros, controlam a acessibilidade
dos reagentes aos sitios ativos e os fendmenos difusivos. Estes sdo parametros im-
portantes que permitem inferir a respeito da atividade e seletividade de catalisadores

s6lidos.

A adsorgéao fisica de N» a 77 K é rotineiramente utilizada na determinacdo da
area especifica e volume de poros de catalisadores. A técnica possibilita a construgao
de isotermas de adsorcédo e dessorgdo gasosa, das quais se extraem informacgdes quanto

a morfologia do catalisador.

O procedimento utilizado nas medidas de fisissor¢do de nitrogénio consistiu nas

seguintes etapas: pré-tratamento das amostras e a andlise propriamente dita. No pré-
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tratamento as amostras foram mantidas na temperatura de 150°C, por um periodo de
14 horas, sob fluxo de nitrogénio. Esse procedimento garante a remogdo da umidade
e de gases adsorvida na superficie do catalisador, antes da etapa de fisissor¢do de ni-
trogénio. A analise foi efetuada na temperatura de -196 °C em equipamento ASAP,
modelo 2020 da Micromeritics. A area especifica das amostras foi determinada pelo
método de BET (Brunauer-Emmett-Teller). A distribui¢do de tamanho de poros foi de-
terminada pelo método BJH aplicado ao ramo de dessor¢do. O volume total de poros

foi determinado para a pressao relativa P/P, de 0,97.

3.2.2 Difracao de Raios-X

A difracao de raios-X é uma técnica ndo destrutiva de caracterizacdo da mi-
croestrutura de materiais cristalinos. Esta técnica consiste no espalhamento eldstico
dos fétons de raios-X pelos atomos do material analisado, permitindo a identificagdo
de fases cristalinas e tamanho de cristalitos (SKOOG et al, 1998). Quando um feixe
de raios-X atinge um sélido cristalino com um angulo de incidéncia ¢, ocorre o es-
palhamento do feixe tanto pelos d&tomos da camada superficial quanto pelos atomos
das camadas mais internas. A intensidade difratada é dependente do ntimero de elé-
trons no 4tomo, bem como da distribui¢do dos dtomos nos varios planos da estrutura
cristalina. Desta forma, cada plano possui uma intensidade difratada especifica, o que

permite a sua identificagdo (AHUJA| 2006).

A anélise por difracdo de raios-X foi realizada para avaliagdo da natureza da fase
cristalina dos catalisadores. Os difratogramas foram obtidos utilizando difratometro
de raios-X Bruker D2 Phaser , através da radiacdo Cu-ka, empregando o método do p6

avaliado na faixa de 5° < 26 < 45° com passo de 0,02 a cada segundo.

A cristalinidade dos catalisadores foi determinada a partir do método ASTM
D5758 (Integrated Peak Area Method, ASTM), o qual faz a determinacdo da cristalini-
dade relativa de amostras de zeélitas HZSM-5 através da integracdo dos trés picos
localizados entre 20 = 22,5 e 25° e uma amostra de referéncia. Nos diferentes estudos,
a HZSM-5 de maior cristalinidade em um conjunto de amostras foi utilizada como

referéncia para a determinagdo da cristalinidade relativa.
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3.2.3 Dessorcao a Temperatura Programada

A técnica de dessorcdo a temperatura programada (TPD) é utilizada com a fi-
nalidade de avaliar a interacdo e a forca de adsorcdo de uma molécula adsorvida na
superficie de um catalisador. A escolha da molécula depende da superficie e das carac-
teristicas que se pretende investigar. A amonia ¢é utilizada para estudar a acidez dos
materiais e sua escolha se deve ao fato dela apresentar forte basicidade, reagir tanto
com os sitios de Brensted quanto de Lewis e dessorver sem sofrer decomposigdo. E
portanto utilizada para a determinagdo da quantidade total de sitios dcidos de uma
amostra. Outro composto utilizado para a caracterizagdo de sitios acidos é a isopropil-
amina, que sofre uma decomposi¢do em amonia e propileno, na faixa de temperaturas
entre 300 e 400°C, quando adsorvida em sitios dcidos de Bronsted (KOFKE et al., 1989).

Essa caracteristica permite o seu uso na determinagdo e quantificacdo de sitios dcidos

de Brensted. O procedimento para a calibracdo da amonia, propileno e isopropilamina

é apresentado, juntamente com os fatores de resposta, no[Apéndice B

TPD-NH;

A caracterizacdo dos sitios acidos totais dos catalisadores foi realizada através
da saturagdo de amostras de 100mg de catalisador com amoénia. Antes da andlise as
amostras foram submetidas a um pré-tratamento a 250°C por 1 hora para remogdo da
umidade e gases adsorvidos na superficie do catalisador. A adsor¢do de amonia foi
conduzida a 100°C, usando 30mL.min~! de uma mistura contendo 5 vol% de amdnia
em hélio por 30 minutos. Apds a etapa de adsorgdo o sistema foi purgado com hélio
puro por 30 minutos. O perfil de dessor¢do da amonia foi coletado ao longo de uma
etapa de aquecimento a 10°C.min~! até 600°C, sob vazao de 30 mL.min~! de hélio,

através de um detector de condutividade térmica (TCD).

A acidez total das amostras foi determinada a partir da integracdo da area sob

a curva de dessorcao de amonia, a qual foi corrigida através do fator de resposta para
a amonia (FR,), indicado no |[Apéndice B, O ntmero de sitios acidos totais tem uni-
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dade de mmol.g™*, e a equacdo utilizada para a sua determinacdo é apresentada na

Equagao

Anm, - FRAy
Meat

Sitios acidos totais = (3.1)

TPD-IPA

Os sitios dcidos de Bronsted foram determinados pela adsorcdo de isopropila-
mina (IPA), utilizando amostras de 100mg de catalisador. Antes da anélise as amostras
foram submetidas a um pré-tratamento para remogdo da umidade. A adsorc¢do de IPA
(Sigma-Aldrich, 99%) foi conduzida a 50°C através da saturacdo da amostra com uma
série de pulsos de 100uL de IPA em uma corrente de 50 mL.min~! de hélio. O sistema
foi purgado com hélio por um periodo de 2 horas antes da anédlise. Os dados foram
coletado ao longo de uma etapa de aquecimento a 10°C.min "' até 600°C, sob vazado de

50 mL.min~! de hélio, através de um detector TCD.

A &rea sob o pico correspondente a decomposicdo de isopropilamina em propi-
leno e amonia foi utilizado para a determinacdo do nuimero de sitios dcidos de
Brensted, através da Eq. Os fatores de resposta do propileno (FRp) e amonia
(FR,4) foram utilizados para a corre¢do da area, utilizando uma composi¢do equimolar

de propileno e amonia.

Arpa-FRu-FRp/(FR4+ FRp)

Meat

Sitios de Bronsted = (3.2)

Os sitios 4cidos de Lewis foram determinados por diferenca entre os sitios 4ci-
dos totais e sitios de Brensted, conforme indicado na Eq. segundo metodologia

apresentada por Cheng et al.| (2012a)).

Sitios de Lewis = Sitios acidos totais — Sitios de Bronsted (3.3)
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3.2.4 Oxidacao a Temperatura Programada

A anélise termogravimétrica é a técnica na qual a mudanga da massa de uma
substancia é medida em fungdo da temperatura enquanto esta é submetida a um pro-
grama controlado de aquecimento. Quando conduzida em meio oxidante é chamada
de oxidagdo a temperatura programada (TPO). O contetido de carbono depositado nos
catalisadores ap6s a reacdo foi determinado através de ensaios de TPO, utilizando uma
termobalanga (TA Instruments Q600). Uma amostra de 10mg foi aquecida sob vazao
de ar sintético de 100mL.min"' a uma taxa de 10°C.min ! até 800°C. O perfil de perda
de massa foi coletado ao longo do aquecimento da amostra e foi utilizado para deter-

minacdo do contetido de carbono.

3.2.5 Reducao a Temperatura Programada

Na redugdo a temperatura programada (TPR) os 6xidos metdlicos sdo reduzidos
pela reacdo com o hidrogénio presente em uma corrente de gés inerte, permitindo a
identificagdo do estado do metal presente no catalisador. Os ensaios foram realizados
em uma termobalanca (TA Instruments Q600). A reduc¢do de uma amostra de 10mg
de catalisador foi conduzida usando 100 mL.min~' de uma mistura contendo 10 vol%

1

de hidrogénio em nitrogénio. A temperatura foi elevada a uma taxa de 10°C.min™" até

900°C. O perfil de redugdo da amostra foi obtido pela curva de variagdo de massa.

3.3 Ensaios de Atividade dos Catalisadores

Para a determinacdo da atividade dos catalisadores, foram realizadas reagdes
modelo de pirdlise catalitica utilizando tetrahidrofurano (THF Vetec, 99%) ou furano
(Sigma-Aldrich, 99%) como composto modelo. Estes compostos pertencentes a familia
dos furanos foram escolhidos por se tratarem de produtos da pirélise ou intermediarios
da reagdo de pirdlise rapida catalitica de materiais celul6sicos. Segundo Carlson et al.
(2011) e Cheng e Huber| (2011), estes compostos podem ser transformados no interior

dos poros dos catalisadores permitindo a obten¢do de aromaéticos e olefinas a partir de
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reagdes de decarbonilagdo, descarboxilagdo, desidratacdo e oligomerizacdo (HOANG et
al, 2010; CORMA et al., 2007).

3.3.1 Conversao catalitica de THF

Os ensaios de conversao catalitica do tetrahidrofurano (THF) foram realizados
no Departamento de Engenharia Quimica da UFRGS, em uma unidade de bancada
com reator de quartzo de leito fixo operado em modo continuo. Nesses ensaios, as ze-
6litas HZSM-5 e M/HZSM-5, sintetizadas em laboratério foram avaliadas. O aqueci-
mento do reator foi feito por meio de um forno elétrico (Sanchis) e um termopar do tipo
K foi utilizado para a medida da temperatura do leito. As rea¢des foram conduzidas
nas temperaturas de 400, 500 ou 600°C com vazao de 100 mL.min"! de nitrogénio como
gds de arraste, ajustada por um controlador de fluxo mdssico (Sierra Instruments). O
reagente foi injetado no reator através de uma bomba dosadora de liquidos (KD Sci-
entific), sendo a vazdo de THF variada entre 0,2 e 0,4 mL.h~!. Uma representagdo
esquematica da unidade de bancada utilizada é apresentada na

Procedimento experimental

Nos ensaios, uma amostra de 100mg de catalisador foi acomodada no leito do
reator de quartzo e este foi inserido no interior do forno elétrico e conectado a linha de
gases. Primeiramente se faz um teste de estanqueidade do sistema, no qual se verifi-
cou a vedacdo do reator através do monitoramento da pressdo na linha, utilizando um
mandmetro de Bourdon. O aquecimento foi feito a uma taxa de 5°C.min~' com vazio
de 100mL.min"! de nitrogénio como gés de arraste. Apos atingida a temperatura de
reac¢do (na faixa entre 400 e 600°C) e estabilizada da temperatura do forno, é iniciada
a injecdo do reagente liquido, dando inicio a reagdo. O tempo de residéncia da mis-
tura reacional no interior do reator é de 3,5 segundos. Os produtos foram analisados
em linha em um cromatégrafo a gés (Varian 3600CX) dotado de coluna Porapak Q e
detectores de ionizagdo de chama (FID) e condutividade térmica (TCD). Nitrogénio foi

utilizado como gés de arraste.
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1
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Figura 3.1: Representagdo do aparato experimental para reagdes modelo com THF. Na figura:
(1) cilindro de nitrogénio; (2) bomba dosadora de THEF; (3) reator tubular de quartzo; (4) con-
densador; (5) cromatoégrafo; (6) forno elétrico tubular.

Ao final da reacdo, que tem duragdo de 3 horas, o forno elétrico foi ajustado
para a temperatura de 200°C, temperatura a partir da qual ndo se observa a formagdo
de produtos de pirélise. Nessa condigao de temperatura foi feita a coleta dos "brancos”,

utilizados como referéncia para o célculo da conversdo de THF.

3.3.2 Conversao catalitica de Furano

Os ensaios de conversdo catalitica do furano foram realizados no Departamento
de Engenharia Quimica da Universidade do Wisconsin - Madison (Estados Unidos),
utilizando um equipamento similar ao acima descrito, contudo dotado de linhas de
alimentacdo de hélio (Airgas, padrdo analitico 5.0) e ar sintético (Airgas, padrdo anali-
tico 5.0), bomba dosadora para co-alimentacdo de dgua, sistema de coleta de amostras
gasosas e sistema de regeneracdo do catalisador, para quantificacdo do coque pro-
duzido ao longo do experimento. Nesses ensaios foram avaliadas, a zedlitas HZSM-5
comercial (Zeolyst, SiO,/Al,O3 = 30) e amostras de M/HZSM-5, sintetizadas em labo-
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ratério pela impregnacdo da amostra comercial. Uma representacdo esquematica da

unidade utilizada é apresentada na

¥
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6
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Figura 3.2: Representacdo do aparato experimental para reagdes modelo com furano. Na fi-
gura: (1) cilindro de hélio; (2) cilindro de ar sintético; (3) bomba dosadora de furano; (4) bomba
dosadora de dgua; (5) reator tubular de quartzo; (6) condensador; (7) conversor de CO para
CO;, e trap de CO»; (8) amostrador de gases; (9) forno elétrico tubular.

Procedimento experimental

As reagdes foram conduzidas com amostra de 58mg de catalisador em um reator
de leito fixo com sistema de injecdo de furano (Sigma-Aldrich) e co-alimentagdo de
agua (destilada e deionizada). O reagente e a 4gua foram injetados no reator através
de bombas dosadoras de liquidos(Fischer Scientific), sendo a vazdo de furano fixada
em 0,58 mL.h~! e a de d4gua, quando utilizada, variada na faixa entre 0,5e 7 mL.h!. A

temperatura de reagdo foi monitorada por um termopar do tipo K, e mantida a 600°C
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para todos os experimentos. Hélio foi empregado como gés de arraste. Uma vazao de

400 mL.min~* de hélio, foi ajustada por um controlador de fluxo méssico (Brooks).

O catalisador foi calcinado in situ com uma taxa de aquecimento de 4°C.min ™"

até 600°C por 3 horas. O sistema foi purgado com hélio antes de comegar o experi-
mento. Amostras gasosas foram coletadas em gas bags e analisadas por cromatografia
gasosa utilizando um GC-2014 (Shimadzu) dotado de coluna Rtx-VMS (Restek) conec-
tada a um detector de ionizagdo de chama (FID) e coluna Hayesep (Supelco Analytics)
conectada ao TCD. Os produtos foram identificados utilizando um GC-MS (Shimadzu-
2010), com coluna Rtx-VMS (Restek). Nao houve recuperacdo de fragdo liquida para
nenhum experimento. O coque foi determinado através da sua combustdo com ar
sintético na temperatura de reagdo. Os produtos da combustdo foram conduzidos ao
sistema de recuperagdo de CO,, que consiste em um reator para a conversao do CO
em CO, (reagdo a 240°C com catalisador 12% CuO/Al;,O3, Sigma-Aldrich) e adsorc¢do
de CO; em um trap de NaOH suportado em silica (Ascarite, Sigma-Aldrich). A quan-
tidade de coque formada durante a reacdo foi determinada pela diferenca de massa no

trap de Ascarite.

3.3.3 Calculo da Velocidade Espacial

A velocidade espacial (WHSV) é utilizada para designar a razdo entre a vazao
massica de reagente e a massa de catalisador utilizada em uma reagdo modelo para

avaliacdo dos catalisadores, tendo unidade de h™!. O célculo da WHSV ¢ indicado na

Eq.B34

WHSV _ Qreagente : preagente (34)

Meat

3.3.4 Calculo da Conversao

O calculo da conversao foi feito a partir do nimero de mols de furano ou THF no

inicio da reacdo e para cada ponto de amostragem, obtidos por cromatografia gasosa.
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Os dados para a calibragdo do cromatégrafo sdo apresentados no Uma
vez que a alimentagdo de THF ou furano e gas de arraste foram mantidas constantes
ao longo de cada experimento, para determina¢do da conversdo o nimero de mols
de reagente tomado como inicial é aquela obtida nos brancos, realizados ao final do

experimento. A determinagdo da conversdo foi feita através da aplicacdo da Eq.

N(t)
X =1- .
THF No (3.5)
A conversdo média foi calculada a partir da Eq.
t
— X (t)dt

3.3.5 Calculo da seletividade

A seletividade indica a razdo entre a quantidade de um determinado produto ou
conjunto de produtos e a quantidade total de produtos formados na reagdo. Pode tam-
bém ser determinada para um produto de interesse com relagdo a todos os produtos
pertencentes a um determinado grupo funcional, como por exemplo, a seletividade

para benzeno dentre os compostos aromaticos. A seletividade dos catalisadores foi

determinada a partir da

Sel — >~ Numero de mols no produto i

3.7
Ntimero total de mols nos produtos (3.7)

3.3.6 Determinacao do coque

O contetddo de coque depositado na superficie do catalisador foi determinado
através da curva de perda de massa obtida por andlise de TPO. O carbono é consu-
mido através da reacdo deste com o oxigénio, formando CO e CO,, fendmeno obser-

vado através da perda de massa da amostra. A massa total de carbono depositada
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foi determinada através da diferenca entre a massa inicial (m;) e final (m;) do evento
relacionado a reacdo do carbono com o oxigénio, evento que pode ocorrer entre 300 e

700°C, conforme o tipo de carbono formado.

O conteudo de carbono foi determinado através da razado entre a massa de car-
bono e a massa total de catalisador, conforme indicado na|[Equacao 3.8, onde m.,; €é a

massa inicial da amostra.

(mi - mf) ’evento
Meat

Coque formado = (3.8)

3.3.7 Calculo do balanco de massa

O balango de massa foi feito a partir dos dados de entrada e saida do reator. A
base para célculo foi o ntimero de mols de carbono. O niimero total de mols de carbono
alimentados no sistema ao longo de toda a reagdo (alimentacdo de THF ou furano) foi
determinado a partir dos dados de cromatografia para a concentra¢do de reagente nos
brancos. O ntiimero de mols de carbono na saida foi determinado, por cromatografia,
para cada amostra coletada (somatério do nimero de mols de carbono no reagente ndao
convertido e nos produtos) e por diferenca de massa para o coque (através da andlise
de TPO ou diferencca de massa no trap de Ascarite. Através de uma integragdo no
tempo total de reacao, foi determinado o niimero de mols de carbono total na entrada
e saida do reator. Determina-se assim o balango de carbono, conforme indicado na Eq.

onde N¢ é o numero total de mols de carbono.

N ail
Balanco de Carbono = Nelsin (3.9)

NC | entrada



Capitulo 4

Sintese da zeolita ZSM-5 utilizando
planejamento de experimentos

Resumd[t Neste trabalho foi feita uma analise sistemética da influéncia do con-
tetido de template, tempo e temperatura de cristalizagdo sobre a sintese da zedlita ZSM-
5. As amostras foram sintetizadas segundo o processo hidrotérmico, utilizando silica
aerosil como fonte de silicio. A caracterizacdo do material foi feita através da técnica
de Difracdo de Raios-X. Um planejamento de experimentos fatorial composto central
rotacional foi utilizado para anélise estatistica da influéncia dos parametros de sintese
sobre a natureza do material resultante. A cristalinidade da ze6lita foi utilizada como
variavel de resposta para a determinacdo das condi¢des 6timas de sintese. Os resul-
tados mostram que é possivel uma redugdo de até 50% da quantidade de template
utilizado na sintese sem que haja reducdo na cristalinidade do material resultante. A
reducdo do tempo de sintese é possivel, seja pela eliminacdo da etapa de envelheci-
mento, que ndo se mostrou significativa para a obten¢do de material cristalino, seja
pela elevacdo da temperatura de cristalizagdo. A formacado de quartzo cristalino como
fase predominante é observada para amostras sintetizadas sem template em condicdo

de elevada temperatura de cristalizagao.

! Artigo submetido.
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4.1 Introducao

A zeblita ZSM-5 é um aluminosilicato cristalino integrante da familia pentasil. E
constituido por atomos de silicio e aluminio conectados entre si através de ligagdes com
o 4tomo de oxigénio, formando pontes do tipo Si-O-Al. E caracterizada pela presenca
de redes tridimensionais constituidas por dois conjuntos de canais que se entrecruzam,
sendo o primeiro formado por canais retos, ligeiramente elipticos, com dimensao de
poros de 5,1 x 5,7A e o segundo formado por canais sinuosos com aberturas de 5,4
X 5,6A (BRAGA; MORGON,, 2007} |[GIANETTO et al., [1985; MCCUSKER; BAERLOCHER, 2005).
Na intersec¢do entre os canais se formam cavidades maiores de tamanho uniforme e

dimensodes moleculares (MAESEN; MARCUS, 2001).

Devido as suas propriedades quimicas e morfoldgicas, as zedlitas encontram
aplicacdes em uma vasta gama de processos. Uma das principais aplicagdes das ze6-
litas é na drea de tratamento de dguas (BABEL; KURNIAWAN), 2003} BELVISO et al., 2014;
WANG; PENG, 2010), desde a purificacdo até o abrandamento da dgua dura. Outro uso
bastante comum é como adsorventes para purificagdo de gases (ACKLEY et al., 2003;
CHOI et al., 2009; LI et al., 2009; TRAA et al}, 1999) e como trocadores idnicos em deter-
gentes (FRUJTIER-POELLOTH, 2009). Em particular, a zedlita ZSM-5, desenvolvida em
1967 pela Mobile Oil Company, encontra aplica¢gdes no refino de 6leos na industria
petroquimica e como catalisador para a sintese de produtos organicos (CORMA; MAR-
TINEZ, |2005; |(GUISNET; RIBEIRO, 2004). Mais recentemente, tem encontrado larga apli-
cacdo como catalisador em processos de recuperagdo de biomassas para a produgdo
de combustiveis (BRIDGWATER), |2012; HUBER et al., 2006), como na pirélise rdpida de bio-
massas e recuperacao de Oleos de pirdlise (AHO et al., 2008; | CAMPANELLA; HAROLD, 2012;
CHENG; HUBER, 2011} LAPPAS et al., 2002; ZHANG et al., 2012; |[ZHANG et al., 2009b).

A zedlita ZSM-5 pode ser sintetizada hidrotermicamente a partir de uma mis-
tura de silica e alumina com uma base inorganica e, geralmente, com o auxilio de um
template organico. A silica é a unidade primdria da estrutura de uma zeélita e a sua
ligagdo com a alumina provoca o surgimento do carater 4cido do material. A base inor-
ganica tem a finalidade de doar o cédtion para a formacdo da estrutura, promovendo
o equilibrio de cargas do material. Também atua no pH do meio que deve ser al-

calino para favorecimento da reagdo. O template organico funciona como direcionador
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da estrutura, durante a etapa de nucleacdo e cristalizagdo (JANSEN, 1991). O tipo de
reagentes, o modo como é feita a mistura para a producao do gel, o pH e a tempera-
tura de cristalizagdo do material, sdo varidveis que tipicamente afetam a cinética de
cristalizacdo e formacgdo de produtos. Também tem influéncia sobre a sintese o pré-
tratamento (envelhecimento) do gel, a taxa de aquecimento ou etapas sucessivas de
aquecimento do sistema e o uso de cristais para dar inicio a nucleagdo do material.
Dentre estes parametros, os mais explorados na sintese sdo diferentes fontes de silicio e
alumina (ZHANG et al., 2012), uso de diferentes direcionadores organicos (FOLETTO et al.,
2000), diferentes razdes Si/Al, além do tempo e temperatura de cristalizagdo (GHIACI

et al., 2004} JANSEN|, [1991; |ZHANG et al., 2012).

O objetivo deste estudo é fazer uma avaliacdo sistematica da influéncia do con-
teado de template, tempo e temperatura de cristalizacdo sobre a sintese da zedlita
ZSM-5. Para tanto, um planejamento de experimentos fatorial foi utilizado para anélise

estatistica da influéncia destes parametros sobre a cristalinidade das amostras.

4.2 Materiais e Métodos

4.2.1 Sintese da zedlita ZSM-5

As amostras foram sintetizadas segundo procedimento apresentado por Foletto
et al.|(2000) para obtencdo da forma sédica da zedlita ZSM-5. O procedimento consiste,
brevemente, na adi¢do de solugdes de sulfato de aluminio e sulfato de s6dio a uma
solucdo de hidréxido de sédio sob agitacdo. Em seguida, é adicionado o direcionador
organico, n-butilamina, e a fonte de silicio, silica aerosil (Degussa, 380m?g~'). Ap0s
periodo de homogeneizagdo, o gel obtido passa por uma etapa de envelhecimento,
sendo posteriormente transferido para uma autoclave para a etapa de cristalizagdo da
zeodlita. O material obtido é por fim lavado, filtrado e secado conforme procedimento
de Foletto et al. (2000), e calcinado sob fluxo de ar sintético a 600°C por 6 horas. A forma
acida da zedlita foi obtida apds troca idnica com solugdo 1M de nitrato de amonia,
conduzida a 80°C por um periodo de 2 horas sob agitagdo. Por fim, o material obtido

foi lavado, filtrado, secado e calcinado sob fluxo de ar sintético a 600°C por 2 horas.
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4.2.2 Difracao de Raios-X

A andlise de Difracdo de Raios-X foi realizada para avaliagdo da natureza da
fase cristalina das amostras sintetizadas. Os difratogramas foram obtidos utilizando
difratdometro de raios-X Bruker D2 Phaser, através da radiacdo Cu-ka, empregando o
método do p6 avaliado na faixa de 5° < 26 < 45° com passo de 0,02 a cada segundo.
A cristalinidade do material foi determinada a partir do método ASTM D 5758 (Inte-
grated Peak Area Method, ASTM), o qual faz a determinacdo da cristalinidade relativa
de amostras de zedlitas HZSM-5 através da integracdo dos trés picos localizados entre

20 = 22,5 e 25° e uma amostra de referéncia.

4.2.3 Tempo de envelhecimento

No procedimento de |Foletto et al. (2000), uma etapa de envelhecimento a 40°C
por 40 horas foi utilizada. A fim de avaliar a importancia desta etapa de sintese, um
estudo preliminar foi realizado para trés diferentes condi¢des de envelhecimento: i) 48

horas a 40°C, ii) 24 horas a 40°C e iii) sem etapa de envelhecimento.

4.2.4 Conteudo de template

O efeito do contetido de template sobre a formagao da zedlita HZSM-5 foi avali-

ado para trés condi¢des de cristalizagao a 200°C por periodos de 24, 48 e 72 horas.

4.2.5 Planejamento de Experimentos

Um estudo para a otimizagdo da sintese dos catalisadores foi realizado através
de um planejamento composto central rotacional, com 3 fatores avaliados em dois
niveis (fatorial 2*), 6 pontos axiais e 3 pontos centrais, totalizando 17 experimentos. Os
fatores avaliados foram contetdo de template (N), tempo e temperatura de cristaliza-
¢do da zeélita. A[Tabela 4.T|apresenta os fatores e niveis adotados para o planejamento.

A cristalinidade do material obtido foi utilizada como varidvel de resposta.
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Tabela 4.1: Planejamento de experimentos para a sintese da zedlita ZSM-5.

Niveis
Fatores -1,68 -1 0 +1 +1,68
N 0 0,2 0,5 0,8 1
Tempo (h) 24 33,7 48 62,3 72
Temperatura (°C) 140 152 170 188 200

A composi¢do molar de cada amostra foi 40Na,0O:1005i04:1A1,03:4000H20 e o
contetudo de template foi avaliado considerando N.0,30 = template/SiO,, com N assu-
mindo os valores entre 0 e 1, conforme apresentado na A temperatura e o
tempo de cristalizagdo foram avaliados, respectivamente, na faixa entre 140 a 200°C e
24 a 72 horas.

4.2.6 Analise estatistica

A andlise de variancia (ANOVA) foi a técnica adotada para a verificagdo da in-
fluéncia dos fatores selecionados no planejamento de experimentos sobre a varidvel de
resposta. A ferramenta computacional Statistica foi utilizada para este fim. Adotou-se
para o teste ANOVA um intervalo de confianga de 95% e p-valor do teste de hipote-
ses para avaliacdo da significancia dos fatores e suas interagdes. Sendo assim, para
p-valores inferiores a 0,05, a hipétese nula é rejeitada e a varidvel é considerada esta-
tisticamente significativa. Caso contrdrio, é considerada ndo significativa. p-valores
entre 0,05 e 0,1 sdo considerados marginalmente significativos. O coeficiente de deter-
minagdo (R?) foi empregado para medir o grau de ajuste do modelo. A significancia
da regressdo frente ao erro puro foi determinada pelo teste F com intervalo de confi-
anca de 95%. A influéncia dos fatores (contetdo de template, temperatura e tempo)
sobre a cristalinidade das amostras foi avaliada através da metodologia de superficie

de resposta.
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4.3 Resultados e Discussao

4.3.1 Avaliacao do tempo de envelhecimento

Os resultados para a cristalinidade das amostras sintetizadas nas diferentes con-
di¢des de envelhecimento sdo apresentados na Todas as amostras foram
sintetizadas utilizando a composi¢do padrdo de hidrogel segundo trabalho de [Foletto

et al.|(2000), sendo autoclavadas por um periodo de 48 horas a 170°C.

48 h de envelhecimento

Intensidade (u.a.)
g

U\ I sem envelhecimento

11T 1T 1T 1T 1T " 1T 1
5 10 15 20 25 30 35 40 45

26 (%)

Figura 4.1: Efeito do tempo de envelhecimento do hidrogel sobre a cristalinidade das amostras.

Pode-se observar que a reducdo no tempo de envelhecimento nado interferiu na
formacdo da estrutura cristalina da zeélita. Mesmo a amostra que ndo passou por esta
etapa de sintese apresentou os picos caracteristicos da zedlita HZSM-5, com intensi-
dades similares. Uma andlise estatistica dos resultados foi efetuada, onde se verificou
que as amostras sdo estatisticamente iguais com um nivel de confianca de 95%. A par-
tir deste resultado, se observa a possibilidade de uma redugéo significativa no tempo

integral de sintese pela exclusdo da etapa de envelhecimento.
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4.3.2 Estudo de otimizacao da sintese de ZSM-5

Através do planejamento de experimentos apresentado na foi pos-
sivel a avaliacdo dos efeitos individuais e combinados do contetido de template, tempo
e temperatura de cristalizagdo sobre a sintese da zedlita ZSM-5. O planejamento com-

pleto bem como os resultados obtidos para a cristalinidade das amostras sdo apresen-

tados na

Tabela 4.2: Cristalinidade das amostras sintetizadas conforme planejamento experimental.

Exp. Amostra N Tempo Temp. Cristalinidade
(hy (O (%)
1 02N-34-152 02 337 152 13
2 02N-34-188 02 337 188 61
3 02N-62-152 02 623 152 58
4 02N-62-188 02 623 188 59
5 08N-34-152 0.8 337 152 26
6¢ 08N-34-188 0.8 337 188 100
7 08N-62-152 0.8 623 152 89
8 08N-62-188 08 623 188 97
9 ON-48-170 0 48 170 8
10°  1N-48-170 1 48 170 83
11 05N-24-170 05 24 170 35
12 05N-72-170 0.5 72 170 77
13 05N-48-140 05 48 140 11
14 05N-48-200 05 48 200 75
15 05N-48-170R1 0.5 48 170 86
16 05N-48-170R2 0.5 48 170 94
17 05N-48-170R3 0.5 48 170 98
PC  O05N-48-170Med 0.5 48 170 92

@ Amostra de referéncia para a determinacao da cristalinidade.
bCondiqéo similar a adotada por|Foletto et al.|{(2000) para sintese da zedlita ZSM-5, diferindo

apenas no tempo de cristalizagdo (50 h).

Os experimentos de 1 a 8 compdem o planejamento fatorial de experimentos,
com as combinagdes entre os niveis -1 e +1 para os trés fatores selecionados. Os ex-
perimentos de 9 a 14 sdo os pontos axiais do planejamento, os quais testam individu-
almente as condi¢Ges mais extremas de sintese para cada um dos fatores estudados
(niveis -1,68 e +1,68). Os experimentos de 15 a 17 sdo as repeti¢des no ponto central

(PC), importantes para a verificacdo do erro puro associado aos experimentos.
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Os padrodes de difragdo de raios-X das amostras sintetizadas sdo apresentados
na Como pode ser visto, algumas amostras possuem apenas fase amorfa,
indicando que ndo houve a formagao da estrutura da zeélita ZSM-5 nestes casos. Esse
resultado se verificou para as amostras 1, 9 e 13 do planejamento de experimentos. As
amostras 5 e 11 apresentaram pouca fase cristalina, contudo ja mostram a formacao de

picos caracteristicos da zedlita ZSM-5 nos valores de 20 de 7,9 e 8,8°.

Todas as demais amostras possuem padrao de difracdo caracteristico da zedlita

ZSM-5, com dois picos caracteristicos em 20 = 7,9 e 8,8° e um conjunto de trés picos

1

0.2N-34-152
2

0.2N-34-188
3

0.2N-62-152

4

l i 0.2N-62-188
i

5
‘/ 0.8N-34-152

6
0.8N-34-188

7
0.8N-62-152

8
JN M 0.8N-62-188
|

9
ON-48-170
10

1N-48-170

11
0.5N-24-170

12
0.5N-72-170

A } * 13

JU ! h 0.5N—48—1 :o

0.5N-48-200

PC
0.5N-48-170

L] I L] I L] I L] I L] I L] I L]
10 15 20 25 30 35 40

26 (%)

-

Intensidade (u.a.)

Figura 4.2: Difratogramas dos catalisadores sintetizados. A fase quartzo é indicada por um *
nas amostras 4 e 14.
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na regido entre 20 = 22,5 e 25°. Conforme a condi¢do em que se realizou a sintese, se
observa variagdes na intensidade destes picos e também na cristalinidade da amostra,
conforme pode ser visto na Nas amostras 4 e 14, além do padrao carac-
teristico da zedlita, se observa também a presenca de dois picos pertencentes a fase
cristalina do quartzo em 26 = 20,9 e 26,7°. A presenca desta fase na estrutura do mate-

rial, teve impacto sobre a sua cristalinidade, reduzindo-a.

Para a identificacdo da influéncia dos fatores sobre a cristalinidade do material,
uma andlise de varidncia (ANOVA) foi realizada. O resultado da ANOVA para a cris-
talinidade como varidvel de resposta do planejamento experimental é apresentado na
[labela 4.3

Tabela 4.3: ANOVA para a cristalinidade das amostras sintetizadas.

Soma Graus de Média

Fatores Quadratica Liberdade Quadratica F p
SQ GL MQ

N (L) 4452,22 1 445221 64,12 0,015
N (Q) 1753,73 1 1753,72 25,25 0,037
Temperatura (°C)(L) 3872,64 1 3872,63 55,77 0,017
Temperatura (°C)(Q) 1955,84 1 1955,84 28,16 0,033
Tempo (h)(L) 2353,86 1 2353,85 33,90 0,028
Tempo (h)(Q) 868,92 1 868,91 12,51 0,071
N x Temperatura 192,31 1 192,30 2,76 0,237
N x Tempo 16,76 1 16,76 024 0,671
Temperatura x Tempo 1606,56 1 1606,56 23,13 0,040
Falta de ajuste 1222,58 5 244 51 3,52 0,235
Erro Puro 138,87 2 69,43
Total 16833,15 16
Ajuste do modelo \ SQ GL MQ F Fiap
Regressao 15471,70 9 1719,08 8,84 3,68
Residuo 1361,45 7 194,50

Ajuste significativo - F' > Fj,
Coef. de determinacio - R? = 91,9%

Os termos linear e quadratico da temperatura e contetido de template (N), bem
como, o termo linear do tempo e o efeito combinado temperatura x tempo se mostraram
estatisticamente significativos (p-valor < 0,05). As variancias associadas aos demais

efeitos combinados e a falta de ajuste se mostraram néo significativos. O modelo ajus-
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tado apresentou coeficiente de determinacdo de 91,9%. A partir do teste F, se observou
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que o modelo é representativo uma vez que F calculado para a regressao foi maior que
F,., indicando que o modelo representa bem os dados experimentais. A superficie de

resposta e as curvas de nivel para o contetido de template e temperatura sobre a crista-

linidade das amostras podem ser visualizadas na que apresenta as curvas
obtidas para 48 h de cristalizagao.
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Figura 4.3: Superficie de resposta para a cristalinidade. Efeito da variagdo em N e na tempera-
tura para 48 h de cristalizagdo das amostras.

Os efeitos linear e quadratico de N e da temperatura sobre a cristalinidade sdo

observados através da superficie de resposta da Para um periodo de cris-
talizacdo de 48 h, se observa um méximo na regido entre 0,6 e 0,9 para N e entre 180
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e 190°C para a temperatura, intervalo no qual estatisticamente se produz um mate-
rial com maxima cristalinidade, sem que haja a formacao de fases distintas as da ze6-
lita ZSM-5. A anélise das curvas de nivel permite identificar que é possivel reduzir o
contetido de template no hidrogel de N = 1 para 0,5 sem que haja qualquer perda na

cristalinidade, para sintese com cristalizagdo de 48h a 170°C.

O efeito do contetido de template pode ser analisado tomando como referéncia
as amostras 2 e 6, onde é possivel observar que o aumento no contetido de template
de N = 0,2 para 0,8, favorece a cristalizacdo da zeélita. Até mesmo para as amostras
1 e 5, sintetizadas nos niveis inferiores de tempo e temperatura de cristalizacdo do
planejamento fatorial, é possivel observar a contribui¢do deste pardmetro através do
surgimento de picos caracteristicos na amostra 5. O efeito quadrético de N pode ser
observado a partir das amostras 9, 10 e PC (média das repeti¢des no ponto central - Exp.
15, 16 e 17). Para a amostra sem template (Exp. 9) se obteve material completamente
amorfo. Ja para as amostras 10 e PC, se observa que o aumento de 0,5 para 1 em
N ndo provoca alteracdo significativa na cristalinidade do material, como constatado

anteriormente através da anélise das curvas de nivel.

A comparagdo entre as amostras 4 e 8, sintetizadas no limite superior de tem-
peratura e tempo de cristalizagdo para o planejamento fatorial, permite observar que
condi¢des extremas de temperatura e tempo associadas a um reduzido contetido de
template favorecem a formacao da fase quartzo (amostra 4). Na amostra 8, que possui
elevado contetido de template, apenas se observa a presenca de picos caracteristicos da
ZSM-5.

O efeito da temperatura sobre a cristalinidade pode ser observado ao comparar
as amostras 1 e 2 ou 5 e 6, que diferem apenas na temperatura de cristalizagdo. Em am-
bos os casos, o aumento da temperatura favoreceu a formacdo da estrutura da zedlita,
elevando de forma bastante significativa a cristalinidade das amostras 2 e 6. Quando
sdo comparadas as amostras 7 e 8, que possuem um elevado contetdo de template
combinado a um tempo de cristalizagdo também elevado, ndo se observa diferenga sig-
nificativa na cristalinidade das amostras sintetizadas, indicando que o efeito da tempe-
ratura é atenuado quando se trabalha nos limites superiores do planejamento fatorial

para as demais variaveis.
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O efeito quadrético da temperatura pode ser observado através das amostras 13,
14 e PC, as quais foram sintetizadas nas temperaturas de 140, 170 e 200°C. A amostra
13 foi sintetizada no limite inferior de temperatura de cristalizagdo e o resultado foi a
obtencdo de um material totalmente amorfo. A elevacdo da temperatura para 170°C
favoreceu a formacado da estrutura da zedlita permitindo a obten¢do de um material
com elevada cristalinidade, i.e. 92% para PC. Com a elevagdo da temperatura para
200°C ocorreu a formagdo de quartzo como uma das fases cristalinas do material. Com
isso houve reducédo na fragao cristalina de zeélita, remetendo a uma cristalinidade de

75% para a amostra 14, sintetizada no limite superior de temperatura.

A superficie de resposta e as curvas de nivel para o contetido de template e
tempo de cristalizacdo sobre a cristalinidade das amostras podem ser visualizadas na
As curvas apresentam os resultados para a temperatura de cristaliza¢do de
170°C.

Os efeitos linear e quadratico de N e do tempo sobre a cristalinidade sdo ob-
servados através da superficie de resposta da Para uma temperatura de
cristalizagdo de 170°C, se observa um mdaximo na regido entre 0,6 e 0,9 para N e entre
52 e 65 h para o periodo de cristalizagdo, intervalo no qual estatisticamente se produz
um material com méxima cristalinidade, sem que haja a formacao de fases distintas as
da zedlita HZSM-5.

O efeito do tempo de cristalizacdo sobre a cristalinidade das amostras pode ser
analisado através das amostras 1 e 3 ou 5 e 7, sintetizadas nas mesmas condi¢des de
temperatura e contetido de template, diferindo apenas no tempo de cristalizagdo. Em
ambos os casos, 0 aumento no tempo de cristalizagdo favoreceu a formacado da estru-
tura cristalina da zedlita. Os resultados também parecem indicar que o aumento no
conteudo de template, favorece a formacado da estrutura do material através da ele-
vagdo da taxa de cristalizagdo, o que permite a obtencdo de um material mais cristalino
para a amostra 7 quando comparada a amostra 3. Quando sdo comparadas as amostras
6 e 8, que possuem um elevado contetido de template combinado a uma temperatura
de cristalizagdo também elevada, ndo se observa diferenga significativa na cristalini-

dade das amostras sintetizadas, indicando que o efeito do tempo de cristalizacao, as-
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Figura 4.4: Superficie de resposta para a cristalinidade. Efeito da variagdo em N e no tempo
para cristalizagdo conduzida na temperatura de 170°C.

sim como o da temperatura, é atenuado quando se trabalha nos limites superiores do
planejamento fatorial para as demais varidveis.

O efeito quadrético do tempo de cristalizacdo pode ser observado através das
amostras 11, 12 e PC, as quais foram sintetizadas, respectivamente, por 24, 72 e 48
horas. Na condigdo intermedidria (PC) se obteve uma maior cristalinidade para o ma-
terial. A amostra sintetizada no limite inferior de tempo de cristalizacdo (Exp. 11)
resultou em um material com fase amorfa significativa, porém com a presenga dos
principais picos caracteristicos da zedlita HZSM-5. No outro extremo (Exp. 12), se

produziu uma zedlita com 77% de cristalinidade, sem a presenca da fase quartzo. Esta
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amostra, quando comparada a amostra 14, permite concluir que a temperatura, muito

mais que o tempo de cristalizacdo, é responsavel pela formacdo da fase quartzo no
material.

A superficie de resposta e as curvas de nivel para o par temperatura e tempo de

cristalizagdo sobre a cristalinidade das amostras podem ser visualizadas na
As curvas apresentam os resultados para N = 0,5. Um perfil mais alongado é obser-

vado para estas varidveis, onde se observa uma relagdo inversamente proporcional
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Figura 4.5: Superficie de resposta para a cristalinidade. Efeito da variacdo no tempo e na tem-
peratura de cristalizagdo para um contetido de templete N = 0,5.
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entre temperatura e tempo. Na regido de mais baixas temperaturas esta relagao é linear
e, a medida que se aumenta a temperatura, um leve efeito quadrético é observado. As
curvas de nivel para N = 0,5 mostram uma regido de maximo bastante ampla, com
possibilidade de obten¢do de material com elevada cristalinidade (acima de 80%) para

temperaturas acima de 152°C e tempo de cristalizagdo acima de 30 horas.

Para uma melhor visualiza¢do das condi¢des 6timas de sintese, a[Figura 4.6|apre-
senta as regides 6timas para a etapa de cristalizagdo. As regides apresentadas na figura
correspondem a um material com cristalinidade superior a 80% obtido para os diferen-

tes teores de template aplicados neste estudo.

24

140 150 160 170 180 190 200 210 220
Temperatura (°C)

Figura 4.6: Regido 6tima de temperatura e tempo de cristalizagdo para a sintese.

Conforme se pode observar na[Figura 4.6, o uso de N = 0,8 amplia a regido 6tima
para a sintese da zedlita ZSM-5 de forma a englobar as regides 6timas das demais
condigdes. Se o objetivo é reduzir o tempo de sintese, a melhor abordagem seria o uso
de temperaturas na faixa entre 200 e 210°C e N = 0,8. J& quando o objetivo é a redugdo
do contetido de template, a melhor condicao de cristalizagdo seria na faixa entre 180 e

200°C com tempo variando entre 30 e 48 horas.
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4.3.3 Avaliacao do conteudo de template

Os resultados de difra¢do de raios-X para os materiais obtidos sem o uso de tem-
plate é apresentado na na qual também é apresentado o padrio de difragdo
da amostra 14 do planejamento de experimentos (Figura 4.7p), a qual foi sintetizada

com N = 0,5, nas mesmas condi¢des de temperatura e tempo.
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Figura 4.7: Padrdo de difragdo das amostras sintetizadas sem template. A fase quartzo é indi-
cada por um * na figura.

Conforme se observa na [Figura 4.7a, com 24 horas de sintese, se observa a for-
macado de um pico alargado na regido entre 20 = 25 até 28. Este pico evolui nas proxi-
mas 24 horas, de forma a suprimir completamente a formacdo da estrutura da zedlita
HZSM-5 na amostra autoclavada por 48 horas. As fases cristalinas caracteristicas da

zellita permanecem praticamente inalteradas, contudo, se observa intensos picos em
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20 =20,9 e 26,7°, caracteristicos do quartzo. Apds 72 horas de cristalizacdo, se observa
uma pequena redugdo na intensidade das fases pertencentes a zedlita e consequente
elevacdo da intensidade dos picos referentes ao quartzo. Este resultado é um indica-
tivo de que nesta condi¢do, um periodo de cristalizagdo ainda mais longo, levaria ao

consumo total da silica para a formacao de quartzo.

A adicdo de N = 0,5 de template na sintese permite a obten¢do de um material
mais cristalino, com menor quantidade da fase quartzo na sua estrutura. Esses resul-
tados indicam que a presenca do template como direcionador de estrutura da zedlita
é de grande importancia quando a sintese é conduzida em condi¢des de temperatura

mais elevadas e, nestes casos, 0 uso de uma maior quantidade de template é desejavel.

4.4 Conclusoes

Neste trabalho foi feita uma andlise sistemaética da influéncia do contetido de
template, tempo e temperatura de cristalizagdo sobre a sintese da zedlita ZSM-5. Os re-
sultados para o planejamento de experimentos permitiram identificar, para diferentes
contetidos de template, as melhores condi¢des de temperatura e tempo de cristalizagao
para a obtencdo de material cristalino. A redugdo na quantidade de template utilizada
em até 50% (reducdo de N = 1 para 0,5) é possivel, sem que haja reducdo na cristali-
nidade da zedlita. Abaixo deste valor, sdo observadas perdas significativas na crista-
linidade e a formagdo de quartzo como fase predominante nos casos em que o baixo
contetido de template é combinado a uma etapa de cristalizacdo em temperatura ele-
vada. Os resultados ainda mostram que uma reducao significativa no tempo integral
de sintese pode ser obtida pela exclusdo da etapa de envelhecimento. Adicionalmente,
se observou que o tempo de cristalizagdo da zedlita pode ser reduzido a metade (de 48
para 24 horas), sem que haja diminui¢do na cristalinidade, se a cristalizacdo for con-
duzida na faixa de temperaturas entre 200 e 210°C, com elevado contetido de template
(N =38).
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Capitulo 5

Effect of Silicon Source and
Crystallization Time on the Properties
of ZSM-5 for Catalytic Pyrolysis of
Tetrahydrofuran

Abstmc Samples of ZSM-5 catalyst were synthesized using different silicon
sources and crystallization times. The samples were characterized by surface area mea-
surements, XRD, and NH3-TPD. The catalysts were evaluated for their activity in cat-
alytic fast pyrolysis experiments using tetrahydrofuran (THF) as a model compound
of cellulosic biomass. The spent catalysts were characterized by TPO analysis. The
results show that the crystallization time and silicon source affect the crystallinity and
acidity of the catalyst, indicating the existence of an optimal synthesis condition for
each silicon source to obtain ZSM-5 with suitable properties for THF pyrolysis. A high
content of acid sites with moderate strength was observed to promote the production
of aromatic products, leading to a smaller decrease in the activity and selectivity of
the catalyst. In contrast, greater number of strong acid sites promotes fast deactivation
of the catalyst and a sharp decrease in selectivity due to hard coke deposition on the

catalyst surface.

ISubmitted for publication.
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5.1 Introduction

Catalytic fast pyrolysis (CFP) is a thermochemical process in which solid biomass
is directly converted into liquid fuels and chemicals. This process involves the fast
heating of biomass under inert atmosphere, up to 700°C, in the presence of a catalyst
(BRIDGWATER, 2012; CARLSON et al., 2008). The catalyst is responsible for the elimination
and modification of unwanted compounds, reducing the oxygen content and increas-
ing the hydrogen to carbon ratio of final products (DICKERSON; SORIA} 2013 PEREGO
C.,[2011; RINALDI; SCHUTH, 2009). Due to the convenience of its use, commercial cata-
lysts have been used for biomass pyrolysis and product upgrading (ADJAYE; BAKHSHI,
1995a; /ADJAYE; BAKHSHI, 1995b; BRIDGWATER, 2012; CARLSON et al|, 2009a). However,
as it is now known, the use of commercial catalysts is far from solving the problem of
biomass conversion to liquid fuels, and improvements in catalyst activity, selectivity
and stability are essential for surpassing the technological challenge of biomass uti-
lization (PEREGO C.,[2011). The development of solid catalysts for this process has been
addressed in recent studies (DICKERSON; SORIA|, 2013; PEREGO C., 2011) concerned with

the main challenges facing the biomass conversion to fuels.

Most of the current work in CFP is focused on the improvement of the pyrolysis
conditions (e.g. temperature, heating rate and catalyst to biomass ratio) (LAPPAS et al.,
2002; WANG et al, 2012; |[ZHANG et al., 2009a)), investigation of CFP viability using differ-
ent sources of biomass (CAMPANELLA; HAROLD), 2012} ICARLSON et al., [2010; MURATA et
al., 2012; |PARK et al., 2008} WANG et al., 2012; ZHANG et al., 2009b) and comparison of prod-
uct yields using different catalysts (CARLSON et al., 2009aj; [LAPPAS et al., 2002; |ZHANG et
al}, 2009a; |AHO et al., |2008; CAMPANELLA; HAROLD), 2012} |[FABBRI et al., 2007; NEUMANN;
HICKS, 2012). In this regard, recent studies showed that several zeolite catalysts are
capable of increasing biomass conversion and product quality, being the commercial
Z5SM-5 zeolite the most effective in the production of aromatic compounds (CARLSON
et al., 2008; CARLSON et al., |2009a;; JAE et al| 2011; |PEREGO C., 2011; ZHANG et al., 2011]).
However, due to the ZSM-5 high acidity, the biomass conversion typically produces
large amount of coke as by-product, which results in catalyst deactivation (CARLSON
et al., 2011} SAHOO et al., 2001} ZHANG et al}, [2011). In an attempt to improve the ZSM-5

activity, some catalyst modifications have been proposed. The introduction of metals
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by ion exchange (BISCARDI; IGLESIA| 1999; BISCARDI et al., (1998; (CAMPANELLA; HAROLD,
2012; CHENG et al., 2012a) and impregnation (CHENG et al., 2012a;|CHOUDHARY et al., 2000;
FANCHIANG; LIN, 2012} PARK et al, 2012) of commercial ZSM-5 have been explored to
improve the ZSM-5 performance. In these studies, it was observed that the improve-
ment in catalytic performance of modified ZSM-5 is mostly related to the reduction in
acidity as a result of a decrease in the number of Brensted acid sites. Other possibility
for obtaining a catalyst with reduced acidity is by synthesis of ZSM-5 zeolite, where
several parameters can be used to control important properties that affect activity and
shape selectivity of the final zeolite. The more extensively studied variables for the
synthesis of zeolites include the i) Si/ Al ratio; ii) silicon source; iii) solvent and tem-
plate for structure directing; and iv) crystallization time and temperature (GHIACI et al},
2004; JANSEN)|, (1991} |ZHANG et al., 2012).

Although CFP has been widely studied in the past few years, little research has
been done to identify how the properties of the catalyst, such as acidity, crystallinity
and the shape-selective transport and adsorption, affect the biomass fast pyrolysis re-
action and its product distribution (NEUMANN; HICKS, 2012). In an attempt to address
this gap in CFP research, model compounds reactions have been studied for better un-
derstanding the chemistry of CFP and several biomass-derived feedstock have been
tested (CHENG; HUBER, 2012; CHENG; HUBER, 2011; GRANDMAISON et al, (1990; ZHU et
al., |2010; FANCHIANG; LIN| 2012; [ZHANG et al., 2011; HOANG et al., |2010). For cellulosic
materials, furanic compounds were found to act as reaction intermediate compounds
(CARLSON et al, 2011} [CHENG; HUBER, 2011), and have been used as model compounds
for biomass. According to Huber and co-workers (JAE et al., |2011; ZHANG et al, 2011;
CHENG et al|, 2012b; FOSTER et al), 2012), these oxygenated intermediates can be con-
verted on the catalyst surface, producing aromatics and olefins through a series of de-
carbonylation, decarboxylation, dehydration, and oligomerization reactions, resulting

in a decrease in the oxygen content of the products.

The purpose of this work is to understand how different synthesis conditions
affect the final ZSM-5 properties and establish a correlation between these properties
and catalyst activity and selectivity for the production of gasoline-range aromatics by
CFP. In this work, ZSM-5 samples were synthesized using different silicon sources and

crystallization times. The influence of these parameters over the surface area, crys-
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tallinity and acidity of the resulting catalysts was evaluated. CFP experiments were

performed using tetrahydrofuran (THF) as a model compound of cellulosic biomass.

5.2 Experimental

5.2.1 Catalyst Synthesis

The catalysts were synthesized under hydrothermal conditions by adapting the
methodology described by |Ghiaci et al.| (2004), using n-butylamine (Vetec) instead of
TPABr as structure-directing template. The molar ratio of the batch composition was
30Na30:1005i05:2A1,05:2200H,0, and the template to SiO, ratio was 0.10. Samples
were synthesized using sodium silicate solution (Merck) or sodium metasilicate (Fluka)
as silicon source and different crystallization time was also evaluated. sum-

marizes the samples studied in this work.

The hydrogel was obtained by dissolving hydrated aluminum sulfate (Riedel)
and sodium chloride (Vetec) in water and slowly mixing the organic template and sil-
icon source. The mixture pH was adjusted to 3 by adding sulfuric acid (Vetec), and
then it was stirred for 1h to obtain a homogeneous gel. After that, the pH was adjusted
to 9 by addition of sodium hydroxide (Vetec) and the hydrogel was transferred into a
70mL autoclave. The autoclave was kept at 110°C for 2h for aging and, subsequently,
the temperature was increased to 230°C and kept for 6 or 20h for crystallization. The
solid sample was vacuum filtered and washed, dried overnight in an oven at 80°C and
calcined in a flow reactor at 600°C for 6 h under air flow. To obtain the acidic form of

the catalyst, the sample was ion-exchanged with ammonium nitrate solution at 80°C

Table 5.1: Crystallinity, surface area and pore volume of the synthesized samples.

Sample Silicon source Crystallization Crystallinity® Pore Volume  Surface Area (m?g ™)
time (h) (%) (em3g~!)  Micropore External BET
S-6 Sodium silicate 6 38 0.05 71 25 96
S-20  Sodium silicate 20 100 0.17 254 85 339
M-6 Sodium metasilicate 6 68 0.10 155 48 203
M-20  Sodium metasilicate 20 92 0.14 213 77 290

“Sample S-20 was used as the reference for relative crystallinity.
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under constant stirring for 2h. The sample was then filtered, washed with distilled

water and dried at 80°C. The sample was then calcined under air flow at 600°C for 2h.

5.2.2 Characterization

The surface area and pore volume of the catalysts were measured using nitrogen
adsorption at liquid nitrogen temperature using a Micromeritics surface area analyzer
(ASAP model 2020). The samples were submitted to a thermal treatment at 150°C
under vacuum for 14h prior to analysis. The specific surface area was determined by
the Brunauer-Emmett-Teller method (BET), and the total pore volume was determined
from the single point adsorption and desorption isotherms at a partial pressure of P/Po
=0.97.

X-ray powder diffraction patterns were recorded on a Philips X"Pert MPD diffrac-
tometer using Cu-Ka radiation and a graphite filter over a 20 range from 5 to 45°. The
D 5758 test method (Integrated Peak Area Method, ASTM) was used to determine the

relative crystallinity of the zeolite samples.

The distribution of acid sites was measured using ammonia temperature-
programmed desorption (NH;-TPD). Prior to the analysis, the calcined samples were
subjected to thermal treatment at 250°C under helium flow for 30min and then cooled
to 100°C. The ammonia adsorption was carried out at 100°C using a mixture containing
5 vol% of ammonia in helium for 30min at a flow rate of 30mL.min"'. After adsorption,
the system was purged for 30 min using 30mL.min "' of pure helium. The desorption
profiles were recorded using a thermal conductivity detector (TCD) from the adsorp-
tion temperature to 600°C, using a heating rate of 10°C.min~! and a helium flow rate
of 30mL.min .

The spent catalysts were characterized by temperature-programmed oxidation
analysis (TPO). The TPO with differential thermal analysis (DTA) was performed using
a thermobalance (TA Instruments SDT-Q600) under air flow with a heating rate of

10°C.min~"! to a final temperature of 800°C.
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5.2.3 Pyrolysis of Tetrahydrofuran

Catalytic pyrolysis experiments were performed in a continuous flow fixed bed
quartz reactor at 500°C. The tetrahydrofuran (THF) was fed by a syringe pump (KD
Scientific) and then mixed with the carrier gas (nitrogen). The flow of nitrogen was
adjusted by a mass flow controller (Sierra Instruments). The feed weight hourly space
velocity was maintained constant at 2.5 h™!. The products were analyzed using an on-
line gas chromatograph equipped with FID and TCD detectors (Varian 3600CX) and

using a Porapak Q column and nitrogen as the carrier gas.

5.3 Results and Discussion

5.3.1 Characterization of the catalysts

The surface area and pore volume of the samples are presented in [Table 5.1 The
surface area increases with increasing synthesis time for both silicon sources. When
comparing samples S-6 and 5-20, both synthesized using sodium silicate, it is seen that
the increase in crystallization time promotes the formation of micropores, which sig-
nificantly increases the surface area and pore volume of the sample. A less noticeable
increase in the surface area was observed for samples M-6 and M-20, which were both

synthesized using sodium metasilicate as silicon source.

The X-ray diffraction patterns of the zeolite samples are shown in[Figure 5.1} All
samples presented reflections at 8.0, 8.9, 23.1, 23.4, 24.0 and 24.5° corresponding to the
diffraction pattern of ZSM-5. The presence of a shoulder at 26 from 15 to 30° in sample
S-6 indicates the presence of an amorphous phase of silica. The additional peaks at 26
=20.9 and 26.7° in sample M-20 indicate the formation of quartz. Relative crystallinity
increases with increasing autoclavation time using either source of silicon (Iable 5.1).
Considering samples synthesized from sodium silicate, S-6 and S-20, it is seen from
that the increase in autoclavation time from 6 to 20h favors the formation
of the zeolite framework, producing a very crystalline sample after 20h of synthesis.

Furthermore, the presence of an amorphous fraction in sample S-6 indicates that 6h
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Figure 5.1: X-ray diffraction patterns for synthesized catalysts. Quartz phase is indicated by *
for sample M-20.

was not enough for the synthesis to go to completion, resulting in a sample with very
low crystallinity. The increase in autoclavation time also increased the crystallinity of
the samples synthesized using sodium metasilicate, M-6 and M-20. These results are

in agreement with the samples surface area.

Sample M-6, synthesized with sodium metasilicate, shows higher crystallinity
and nearly double the intensity at 26 = 23.1° than the sample S-6. Moreover, sample
M-6 shows no peaks from other crystalline phase or the presence of amorphous mate-
rial. This result indicates that there is an increase in the crystallization rate when using
sodium metasilicate as silicon source and explains the higher crystallinity of sample
M-6 when compared to sample S-6. This faster crystallization rate can possibly lead
to the formation of another phase (quartz) during autoclavation times greater than 6h,
explaining the results obtained for sample M-20, that presents lower crystallinity than

sample S-20, as a result of quartz formation (evidenced by peaks at 20.9 and 26.7, indi-

cated by * in|Figure 5.1).
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The ammonia desorption profiles are shown in in which is possible

to observe the distribution of acid sites strength of the samples. The peak centered

at approximately 240°C corresponds to weakly adsorbed ammonia, characteristic of
Lewis acid sites. The peak centered at approximately 470°C indicates the presence of
more strongly adsorbed ammonia, characteristic of Brensted acid sites. Sample M-20
exhibits the greatest amount of both weak and strong acid sites, followed by samples
5-20 and M-6. Sample S-6 showed no acid sites. Considering samples M-6 and M-20, it
can be seen that the increase in autoclavation time contributes to the formation of acid
sites. These results demonstrate that samples with well-defined zeolite framework
also present acid sites, which is well established in the literature (KATADA et al, 2010;
MAKOWSKI et al., 2013 NICOLAIDES et al., 2002).

Detector Signal (a.u.)

.

T T T T T T T T T T T
100 200 300 400 500 600
Temperature (°C)

Figure 5.2: NH;3-TPD for the synthesized catalysts and deconvolution of the desorption pro-
files.
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Deconvolution of the desorption profiles shows that they are composed of three
peaks, as seen in The additional peak occurs at intermediate temperatures
(approximately 400°C) and can be related to acid sites of medium strength (MASIERO
et al., 2009). Regardless of the sample, the maximum temperature (T),,,,) for each peak
is approximately the same, indicating that the acid strength of each type of acid site
is similar for all samples. As shown in the first peak presents a maximum
between 229 and 241°C and is attributed to the weak acid sites. The second peak has
maximum between 391 and 400°C and represents sites of moderate acid strength. The

third peak occurs between 471 and 475°C and is related to strong acid sites.

Table 5.2: Deconvolution data for the acidity of the samples.

Sample Tonaz® (°C) Relative Peak Total
fraction (%) Acid Sites
15t 2nd 37‘d 1st 2nd 37“d (a'u.)

56 . -
S20 | 229 399 475|657 7.0 273| 799
M-6 |237 400 471|614 169 217 | 644
M-20 |241 391 471|604 7.6 320| 1034

“Temperature of peak maximum.

The main difference observed between the samples is in the total amount and
proportion of each type of acid site. As shown in sample M-20 presents
the largest quantity of acid sites among the samples as well as a greater proportion
and absolute quantity of strong acid sites. The amount of acid sites decreased in the
following order: M-20 > S-20 > M-6. Despite the lower acidity of sample M-6, a higher
proportion and absolute amount of medium acid sites was observed for this sample.
When comparing samples M-6 and M-20, it is seen that sample M-20 presents more
strong acid sites (3rd peak) while sample M-6 shows more medium acid sites (2nd
peak), thus indicating that sample M-20 has a higher acid strength than sample M-6.
The comparison between samples S-20 and M-20 shows that S-20 has fewer strong and
medium acid sites than M-20, thus presenting a lower acid strength. Furthermore, the

proportion of weak acid sites appears to be similar for all samples.
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5.3.2 Evaluation of catalytic activity for CFP

The activity of the synthesized catalysts was evaluated in CFP experiments per-
formed at 500°C using THF as the reagent. The results for THF conversion are pre-
sented in To verify the influence of thermal conversion, the results for the

conversion of THF without using catalyst were also included.

—a— M-20
1004 —o— M-6
—e— S-20
—0— S-6
80 - —A— Without
60 -

| = T~ — Catalyst
20__ / \O/ O\
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: : : —
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THF Conversion (%)
&
1

Figure 5.3: THF Conversion over time on stream.

The experiment carried out without catalyst resulted in a conversion of barely
1%, which is attributed to the high stability of the THF molecule and can be consid-
ered negligible. Sample M-6 showed the highest conversion among the samples. At
the beginning of the reaction, this catalyst almost completely converts the THE. How-
ever, shortly after, an appreciable decrease in THF conversion rate was noticed and the
conversion decreased to 50% at the end of the reaction due to catalyst deactivation.
Similar results were obtained for samples 5-20 and M-20, which also exhibit a signif-
icant decrease in activity, presenting conversions below 40% and 30% at the end of

reaction, respectively. Sample S-6 led to a conversion of about 12%.

The products obtained in the reaction were classified as light (LC), intermediate

(IC) and heavy compounds (HC). The LC and IC are derived from the cracking of the
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THF molecule, whereas the LC are aliphatics in the range of C1 to C4 and the IC are
oxygenated compounds. The HC are aromatics, obtained from the rearrangement of
molecules to form compounds with a higher molecular weight than THF.
shows the average THF conversion and selectivity for usable carbon (HC + LC). As
seen, sample S-6 shows greater selectivity for usable carbons, however due to its low
conversion, the degree of oxygen removal from THF is very low for this sample. The
best results were obtained for sample M-6 that presents high conversion (72.3%) and
selectivity for usable carbon (76.1%), resulting in a significant reduction in oxygenated
compounds. Samples S-20 and M-20 were also effective in removing oxygen from THF,

although the degree of removal was inferior mainly due to the lower THF conversion.

Table 5.3: THF conversion, product selectivity and coke amount after CFP experiments.

Sample THF Usable Carbon Coke

Conversion  Selectivity” amount

(average %)  (average %) (M.t ')
S-6 12.6 95.4 24
S-20 62.8 73.9 70
M-6 72.3 76.1 36
M-20 42.8 74.4 70

“Selectivity for heavy and light compounds.

The selectivity for heavy compounds (HC) is presented in At the
beginning of the reaction, greater selectivity for HC was observed for samples M-20
and S-20, being this result related to their high density of strong acid sites (Table 5.2).
Despite the good conversion, these samples lose their selectivity for HC shortly after
the beginning of the reaction. Towards the end, the average HC selectivity for sam-
ples M-20 and S-20 was approximately 2% as a result of catalyst deactivation by coke
deposition. The decrease in selectivity during the reaction for sample M-6
was observed to be significantly smaller than that of samples M-20 and S-20, show-
ing a loss of only 5% in HC selectivity when compared to 25% and 10% for samples
M-20 and S-20, respectively. This sample also showed slightly higher selectivity than
M-20 and S-20 towards the end of reaction. Sample S-6 did not show selectivity for the
production of heavy compounds. This sample was able to crack THF to produce light

compounds, but only a small amount of THF was converted.
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Figure 5.4: Selectivity for heavy compounds over time on stream.

The results of TPO as profiles of TG/DTG for the spent catalysts are shown in
where three weight losses are observed. The first loss, observed for all
samples below 150°C, is related to the loss of water and possibly to the oxidation of
some adsorbed volatile compounds. The second event, at approximately 320°C, is
only observed for sample S-6 and is related to the oxidation of soft coke (KARGE, 1991}
MASIERO et al., 2009). The third weight loss, at 600°C, is ascribed to the oxidation of hard
coke formed at the strong acid sites in samples M-6, M-20 and S-20 (KARGE, 1991} [LEE
et al),2012; MAKOWSKI et al, 2013} MASIERO et al, 2009). As shown in the coke
content decreased in the following order: 5-20 = M-20 > M-6 > 5-6.

Sample M-6 showed higher THF conversion and lower coke deposition, with
only 36 mg of carbon per gram of catalyst (Table 5.3). This result is ascribed to the
lower amount of strong acid sites in this sample, resulting in a reduced formation of
coke and consequently improving catalyst stability. The reduced activity of sample
M-20 can be related to the presence of quartz or, more likely, to the high rate of coke
deposition at the beginning of reaction, causing fast deactivation. Furthermore, M-20
has more than twice the amount of strong acid sites than M-6 (see[Table 5.2), presenting
higher coke deposition, in agreement with the higher rate of deactivation soon after the

start of the reaction. The selectivity for HC is also affected by the sample acidity. The
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Figure 5.5: TPO profiles for the spent catalysts: a) weight losses and b) derivative weight.

results indicate that higher the amount of strong acid sites better the ability to produce
aromatic compounds. Although, this also increases the rate of hard coke formation,
thus decreasing the selectivity with time on stream. When comparing samples M-6
and M-20, it seems likely that the activity and HC selectivity are directly related to
the moderate acidity of the samples since sample M-6 presented higher stability and
average selectivity towards heavy compounds than sample M-20. This result suggests
that the medium acid sites promote the production of heavy compounds with reduced

coke formation, which increases the catalyst stability.

5.4 Conclusion

Characterization of the catalysts indicates that the crystallinity and acidity of the

material depends on the crystallization time and silicon source. Sodium metasilicate
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seems to increase the crystallization rate, producing a crystalline material after only 6h
of autoclavation (sample M-6), while sodium silicate requires 20h to obtain a crystalline
sample. With a longer crystallization time, the formation of quartz was observed for
metasilicate, indicating that the optimum time to obtain highly crystalline ZSM-5 is in
the range of 6 - 20h for this silicon source. Regardless of the silicon source, the increase
in the autoclavation time was found to increase the sample crystallinity and acidity,
leading to the formation of strong acid sites. Furthermore, the presence of acid sites
with moderate strength was observed by deconvolution of the NH3-TPD desorption

profiles.

The CFP results show good THF conversion for the samples, with the exception
of sample S-6. The activity for CFP was found to be related to the acidity, and therefore
to the crystallinity of the ZSM-5 samples. It does not appear to be affected by the
surface area. The sample deactivation and sharp decrease in HC selectivity observed
for samples S-20 and M-20 is ascribed to the deposition of hard coke on the catalyst
surface due to the high content of strong acid sites in these samples. Sample M-6
showed the highest stability, selectivity and oxygen removal. This result is attributed
to the moderate acidity of the sample, allowing the production of heavy compounds

with lower coke formation.



Capitulo 6

The Effect of Water on Furan
Conversion over ZSM-5

Abstract} Catalytic fast pyrolysis (CFP) is a method for converting lignocellu-
losic biomass into renewable aromatics and olefins. Water is a byproduct of this reac-
tion and is also present in the biomass feed. As the water partial pressure is increased
from O Torr to 212 Torr, there is an increase in furan conversion from 43.8 to 84.8% over
ZSM-5. The CO, and propylene yields also increase from 0.7 to 16.4 %C and 2.9 to 44.9
%C, respectively, as the water partial pressure increases. Water partial pressures in an
industrial CFP reactor should be within the range of water partial pressures used in
this study. These results demonstrate that the presence of water promotes hydrolysis

reactions in the gas phase conversion of furanic pyrolysis vapors over zeolite catalysts.

! Accepted for publication at ChemCatChem.
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6.1 Introduction

Lignocellulosic biomass is an inexpensive and renewable feedstock that can be
used to produce renewable fuels and chemicals (HUBER et al., 2006; THILAKARATNE et
al},[2014). Several processes for biomass conversion are currently under development
(HUBER et al., 2006). One approach is catalytic fast pyrolysis (CFP) which converts lig-
nocellulosic biomass into aromatics in a single-step reaction that uses zeolite catalysts
(CARLSON et al., 2011; CARLSON et al.,|2010; CARLSON et al., 2009aj; FRENCH; CZERNIK|, 2010;
PARK et al., 2010; ZHANG et al}, 2012) and a fluidized bed reactor (CARLSON et al| 2011}
ZHANG et al., 2012; KARANJKAR et al., 2014). Previously, it has been reported (CARLSON
et al., 2010; [CARLSON et al|, 2009a; CARLSON et al., 2009b) that CFP of biomass first un-
dergoes dehydration to produce anhydrosugars (such as levoglucosan), followed by
dehydration, decarbonylation, and decarboxylation reactions, producing furanic inter-
mediate species that are further converted into aromatic species through acid catalyzed
reactions. Conversion of furans over HZSM-5 have been used as a model reaction for
CFP of real biomass (CARLSON et al} 2011, CHENG; HUBER, 2012} [CHENG et al., 2012b;
CHENG; HUBER, 2011} ICHENG et al., 2012a; FANCHIANG; LIN, 2012} |GRANDMAISON et al.,
1990; VAITHEESWARAN et al., 2013)) to attempt to elucidate the reaction chemistry. Water
is a byproduct of the CFP process produced in the dehydration reactions. In addition
water is present with the biomass and therefore fed into the process with the biomass.

The objective of this paper is to study the effect of water on the CFP chemistry.

There are a few studies in the literature that have reported on the role of water
in conversion of pyrolysis vapors over zeolite catalysts. [Horne et al.| (1997) examined
the effect of co-feeding water (at a partial pressure of 74 Torr) with biomass during py-
rolysis, and then upgrading the pyrolytic vapors over a bed of ZSM-5. The water was
found to double the yields of all gaseous product species (CO, CO,, Hy, methane and
C2-C3 alkanes & olefins) at all temperatures investigated (400-550°C). The addition of
steam to the catalytic pyrolysis of lipids produced by the algae Chlorella pyrenoidosa
(the main fatty acids contained in this algae are oleic acid, linoleic acid, and palmitic
acid) over ZSM-5 has been shown to shift product selectivity towards CO, CO,, and
C2-C4 olefins while decreasing selectivity towards alkanes and coke (DONG et al.,2013)).
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6.2 Experimental Section

Reactions were performed in a continuous flow fixed bed reactor system capa-
ble of feeding a volatile reaction stream, as well as dripping a second reaction stream
into the furnace over the catalyst bed. The catalyst was supported by a quartz frit in-
side a tubular quartz reactor. Reaction temperature was monitored by a thermocouple
inserted inside the furnace into a well located in the quartz reactor immediate above
and to the side of the catalyst bed. Both streams were fed using syringe pumps (Fisher,
KDS100). Helium (Airgas, UHP 5.0 grade) was used as a carrier gas, controlled by
mass flow controller (Brooks) set at 400mL.min~'. The catalyst used in all experiments
was ZSM-5 (molar SiO,/Al,O5 = 30; NH,4 form, obtained from Zeolyst International),
calcined in situ with a heating rate of 4°C.min~" to 600°C for at least 3 hours before use
under air (Airgas, industrial grade) at a nominal flow rate of 60mL/min (controlled by
needle valve), purified by passing through a desiccant trap. The feed for the reactions
was furan (99% purity, obtained from Sigma Aldrich; used without any modification).
In-house deionized water was used as the aqueous feed. All reactions were performed

at 600°C; reaction time was 6 minutes.

Gaseous products were collected by gas bags and quantified by GC-FID/TCD
(FID column: Restek, Rtx-VMS 40m x 0.25mmID x 1.4m; TCD column: Supelco Ana-
lytics, 80/100 Hayesep D 30ft x 1/8in x 2.1mm). Coke content was determined by com-
busting residual carbon and passing combustion products over a 13% CuO on Al,O3
(Sigma-Aldrich) converter to convert any CO to CO,. The CO; was captured by the
Ascarite (NaOH supported on silica, obtained from Sigma Aldrich) trap. Coke content
was calculated from the mass difference of the Ascarite trap. No liquid products were

recovered.

Conversion was calculated based on the moles of furan present in the feed minus
the moles of furan detected at the reactor effluent. Yield was calculated based on the
amount of carbon present in the product species divided by the amount of carbon
present in the furan feed. Selectivity was calculated based on the amount of carbon
present in a product species divided by the amount of carbon present in all product

species of that type.
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6.3 Results and Discussion

[Table 6.1] and [Figure 6.1a-c show the effect of increasing the water partial pres-

sure for furan conversion over ZSM-5 at 600°C. These experiments were done by co-
feeding water and furan over a ZSM-5 catalyst (H-form, obtained from Zeolyst, Inc.;
Si0,/Al,O3 = 30). As shown in the furan conversion increased with in-
creasing water partial pressure. The CO, and propylene yields also increased with
increasing water partial pressure as shown in and c. These results show
that increasing the water partial pressure increases the overall furan conversion and
that water promotes the hydrolysis of furan to CO; and propylene. Water therefore

has a very important role in CFP.

The product yields and selectivities for individual species are shown in[Table 6.1}
The results obtained in the absence of a water co-feed are comparable to those that
have been reported previously under similar reaction conditions (CHENG; HUBER, 2012}
CHENG; HUBER, 2011). The overall aromatic yield decreased with increasing water par-
tial pressure. The yield of CO and coke did not change with increasing water partial
pressure. The increase in olefin yield is almost entirely due to the increase in propy-
lene. The toluene and xylene selectivity increases with water partial pressure. Cheng
and Huber (2012) have previously shown that toluene can be produced from a reaction
of furan with propylene by Diels-Alder condensation in the vapor phase over ZSM-5
(CHENG; HUBER, 2012). These authors also showed a decrease in the selectivity towards
heavier aromatics (e.g. styrene, ethylbenzene, indene, naphthalene) when propylene
was co-fed with furan at a propylene to furan molar ratio of 2.4:1. The increase in
the toluene and xylene selectivity is probably related to an increase in the propylene
concentration that is produced by the hydrolysis of furan with water. The yield of the
polycyclic aromatics decreased with increasing water content, which again, is proba-
bly related to the increase in propylene yield. The yield of oxygenates did not show a
major change with water content. However, among oxygenates, there is a shift in se-
lectivity towards acetone and acetaldehyde and a decrease in benzofuran as the partial

pressure of water co-feed increases.
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Figure 6.1: The effect of water partial pressure on (a) conversion of furan, (b) CO, yield, (c)
propylene yield. Reaction conditions: Temperature = 600°C, Furan WHSV = 9.3hr~!, Furan
Partial Pressure = 6 Torr, Reaction time = 6 minutes, Total system pressure = 760 Torr.
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Table 6.1: The effect of co-feeding water on the overall product yields, and individual product
selectivities. Reaction conditions: Temperature = 600°C, Furan WHSV = 9.3hr~!, Furan Partial
Pressure = 6 torr, Reaction time 6 minutes, Total system pressure = 760 torr. One standard
deviation is given in small text next to the main entry in the table, when available. All values
for yields/selectivities are in % carbon.

H>O Partial Pressure (Torr) 0 21 130 212
Molar Water:Furan 0 3.5 244 47.7
Furan Conversion (%) 43.8 | 51.8+2.6 | 72.5+6.7 | 84.84+1.2
Yields

Aromatics 8.1 6.3+0.3 | 6.9+£0.8 | 5.2+0.5
Olefins 8.2 14.5+1.2 | 30.6+3.4 | 53.9+1.6
Oxygenates!!! 1.3 | 1.340.0 | 1.7404 | 1.940.0
CcO 5.8 5440.6 | 6.1£1.1 | 5.240.1
CO, 0.7 3.6+0.6 | 89+15 | 16.4+1.2
Methane 0.0 0.1£0.0 | 0.2£0.0 | 0.240.0
Coke 119 | 10.2+0.3 | 12.44+2.2 | 5.6+0.6
Aromatic Selectivity

Benzene 324 | 379414 | 33.6+0.7 | 27.6+0.2
Toluene 27.0 | 36.141.7 | 42.3+2.6 | 51.2+2.0
Ethylbenzene 0.1 1.240.1 | 1.1+0.0 | 1.2+0.3
Xylenes!? 3.4 4340.5 | 6.6+0.5 | 9.0+0.6
Styrene 6.8 59+12 | 49+1.0 | 4.0+04
Indene 15.5 6.8+40.5 | 45+09 | 3.24+0.7
Naphthalene 9.7 52426 | 45+1.8 | 2.7+09
2-methylnaphthalene 3.8 24+17 | 22411 | 1.1£0.1
1-methylnaphthalene 0.0 0.3+£0.2 | 0.3+=0.1 | 0.2+0.0
Olefin Selectivity

Ethylene 40.1 | 18.743.9 | 13.4+3.4 | 8.0+1.0
Propylene 35.0 |60.3+2.9 | 74.1+£2.9 | 83.2£1.3
Butenes!’ 42 | 8441.1 | 82402 | 8.1+0.2
Allene 6.0 48+0.8 | 1.1+04 | 0.4+0.1
Cyclopentadienel*! 14.7 | 7.8409 | 3.24+0.1 | 0.3+0.1
Oxygenate Selectivity

Benzofuran 376 | 36.3+t7.7 | 94463 | 3.3+£2.0
Acetaldehyde 28.6 | 27.14+1.3 | 47.4+1.1 | 48.0£2.3
Acetone N/AP! | 11.540.6 | 28.0+£1.9 | 42.74+4.2
2-methylfuran 247 | 162458 | 6.8+1.2 | 1.3+0.0
Phenol 9.2 89+1.1 | 84+2.1 | 4.74+0.0
Coke on catalyst (wt%) 7.8 6.7+0.2 | 8.1+1.5 | 3.7+04

Defined as any oxygen containing molecule other than CO or COs,.

AIncludes all three xylene isomers.

4 Only C5 olefin detected in significant quantities.

[
BlIncludes 1-butene, 2-butene, isobutene, & butadiene.
[
[

5INot analyzed for these conditions.
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We have previously reported that furan undergoes three initial reactions over
ZSM-5 (CHENG; HUBER, 2012): (1) decarbonylation to produce allene and CO, (2) Diels-
Alder reaction with another furan to produce benzofuran and water, and (3) Diels-
Alder condensation with an olefin to produce aromatics and water. The results in this
communication demonstrate that there is another pathway for furan conversion that
involves the hydrolysis of furan with water to produce propylene and CO,. Thus there
are four reactions for the initial conversion of furan as illustrated in This
illustrates that the products in CFP will be influenced by (1) the concentration of furan
and other oxygenated pyrolysis vapors, (2) the concentration of olefins, and (3) the
concentration of water. The data in indicate that increasing the water partial
pressure will increase the rate of furan hydrolysis into propylene and CO,. However,
water did not change the CO yield suggesting that water has little impact on the rate

of decarbonylation.
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Figure 6.2: The effect of water partial pressure on (a) conversion of furan, (b) CO, yield, (c)
propylene yield. Reaction conditions: Temperature = 600°C, Furan WHSV = 9.3hr~!, Furan
Partial Pressure = 6 Torr, Reaction time = 6 minutes, Total system pressure = 760 Torr.
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It is useful to consider the effect of water in an industrial CFP reactor. The actual
water concentration in the reactor will depend on several factors including the mois-
ture content of the initial biomass, the overall stoichiometric reaction, the reactor pres-
sure and the amount of moisture that is present in the fluidization recycle gas stream.
Jae et al.| (2014) estimated that water yield to be 19.3 wt% using a gallium promoted
ZSM-5 catalyst for the CFP of pine wood (JAE et al., 2014). Equation 1 has been devel-
oped to calculate the amount of water that may be produced during the CFP of biomass
(where x is the moles of water present in the biomass). Equation 1 was adapted from
the stoichiometry proposed by |Carlson et al. (2010) and the coefficients were calculated
by fitting experimental yields obtained from [Jae et al.| (2014) for the conditions with
highest aromatic yield (600°C, WHSV=0.3h-1). Equation 1 uses toluene (C;Hs) as a
proxy for all aromatics, propylene (C3Hg) as a proxy for all olefins, and pure carbon
(C) as a proxy for coke. We estimate that the water partial pressure is 84 Torr for a
CFP reactor that operates at 760 Torr, with a feed that has 8.5 wt% moisture content
and a water yield of 23.4 wt %. The water partial pressure could vary between 60 Torr
to 117 Torr (bone dry biomass to 20 wt% moisture content, respectively; total pressure
760 Torr). If the reactor pressure increased to 1520 or 2180 Torr, then the water partial

pressure would increase to 119 or 171 Torr, respectively, for an anhydrous feed.

C4'2H6'1OQ'7 + XHQO — 010C7H8 + 013C3H6 + 1.12CO + 035(:02 + 016CH4 +
(0.91+x)H,0 + 1.04H, + 1.50C (Eq. 1)

As shown in this communication this partial pressure of water value does cause
a 45.4% increase in the conversion of furan (based on interpolation between the 21 Torr
and 130 Torr water partial pressure experiments) and an increase in the propylene and
CO, yields. While the CFP of real biomass does not selectively produce propylene and
COs; in as high of quantities as in this communication, it is plausible that water does
indeed have an effect on the reaction chemistry. This difference is likely due to the
more complex nature of real biomass. It is also possible that water may preferentially

react with these other species rather than with furan.

Water can cause dealumination and may also influence the catalyst stability
(CORMA et al|, 2012b; IONG et al, |2012). Dealumination can result in a decrease in the

number of Brensted sites present on the catalyst, which can result in catalyst deac-
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tivation (CORMA et al, 2012b} ONG et al} 2012). Zeolites can be stabilized to prevent
dealumination by the addition of phosphorus (CORMA et al., [2012a). However, during
the course of our experiments, we did not observe any effects of dealumination. A cat-
alyst sample examined after 4 experiments showed almost no change in the amount of
Bronsted sites (determined by isopropylamine temperature programmed desorption
(KOFKE et al., 1989); 0.366mmol/g before, 0.354mmol/g after experiments) or surface

area (measured by N, adsorption).

6.4 Conclusion

Water has a dramatic influence on the CFP chemistry with furan model com-
pounds. As shown in this paper water hydrolyzes furans to producing propylene and
CO,. This reaction is of importance in the design of realistic processes from biomass
and suggests that the water partial pressure will be very important in designing a re-
alistic CFP process. More work is necessary to determine if changing the water partial

pressure will have an effect on the product distribution of CFP of real biomass.
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Capitulo 7

Catalytic Conversion of
Tetrahydrofuran over Metal-promoted
HZSM-5 Catalysts

Abstmciﬂ Nickel, niobium, iron and zinc-promoted HZSM-5 catalysts were
synthesized and their activity for catalytic pyrolysis was evaluated using tetrahydro-
furan as a model compound for biomass pyrolysis-derived products. The experiments
were performed in a fixed bed reactor at 400, 500 or 600°C and weight hourly space
velocity (WHSV) range of 1.5 to 3.5h™!. The Nb and Zn-promoted catalysts showed
better activity and stability than unmodified HZSM-5, presenting also higher selec-
tivity for aromatic products. The zinc sample also showed a lower rate of deactiva-
tion by coke deposition and higher efficiency in converting tetrahydrofuran into non-
oxygenated compounds. High yield for aromatic compounds was obtained at 500°C
and low WHSV.

ISubmitted for publication.
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7.1 Introduction

Environmental concerns over fossil fuels usage have recently boosted research
into clean renewable energies and several processes for biomass utilization to produce
clean energy, liquid chemicals and fuels are currently under development (GOYAL et
al., |2008; HUBER et al., 2006). Among them, fast pyrolysis has been experiencing rapid
development as it offers an alternative way to produce substitutes for petroleum based
fuels and chemicals (BRIDGWATER; PEACOCKE, 2000; [HUBER et al., 2006; THILAKARATNE et
al),2014).

Fast pyrolysis is a thermochemical process that involves a fast heating of biomass
in the absence of oxygen at up to 700°C, resulting in a thermal decomposition of
biomass components mainly into liquid products, but also into solid char and non-
condensable gases. The liquid product, known as bio-oil, retains most of the oxygen
present in the feedstock, which results in a highly polar oil, immiscible with petroleum
fuels (BRIDGWATER, 2012; |ZHANG et al., 2007). Furthermore, its typically high oxygen
content is responsible for lowering the oil heating value (BRIDGWATER, 2012; ZHANG et
al}, 2007} LU et al., 2009), increasing its corrosiveness and instability (BRIDGWATER, 2012}
ZHANG et al., 2007, VAMVUKA, 2011), hindering its direct application as a biofuel. To
reach the requirements for biofuel application, increasingly attention has been paid to
the pyrolysis oil upgrading (BRIDGWATER, |2012; CZERNIK; BRIDGWATER), 2004; ZHANG et
al}, 2007). The use of catalysts to improve the bio-oil composition by elimination and
modification of unwanted compounds (DICKERSON; SORIA, 2013; PEREGO CJ, 2011)) is
one of the several approaches for bio-oil upgrading. With this purpose, two differ-
ent routes for catalytic upgrading can be applied: the catalytic vapor cracking (LI et al.,
2014; MORTENSEN et al., 2011; SHARMA; BAKHSHI, 1993) and integrated catalytic pyroly-
sis (AHO et al., 2008, CARLSON et al, 2011; [CARLSON et al., 2010 LIANG et al., 2012)). The first
one involves catalytic processing of entrained vapors from a conventional pyrolysis
reactor, while the second approach, also known as catalytic fast pyrolysis (CFP), com-
bines pyrolysis with catalysis in a single step process. Independently of the catalytic
upgrading route, the development of suitable catalysts for bio-oil upgrading is very

important to meet the requirements for its application as biofuel.
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Recent studies showed that several zeolite catalysts are capable of increasing
product quality, being the ZSM-5 zeolite the most effective in the production of aro-
matic compounds (CARLSON et al., |2008; CARLSON et al}, 2009a; JAE et al., 2011; ZHANG
et al, 2011; ZHAO et al, 2013). The major problem observed in these studies was the
drastic decrease in catalyst activity attributed to significant coke formation, as a result
of the catalyst high acidity (SAHOO et al, 2001). In an attempt to minimize this effect,
studies with modified catalysts have been proposed. The introduction of metals by
ion exchange (BISCARDI et al, 1998; CAMPANELLA; HAROLD, [2012; [CHENG et al., 2012a)
and impregnation (CHENG et al., 2012a; CHOUDHARY et al., |2000; FANCHIANG; LIN, 2012;
HOANG et al, [1994) of the HZSM-5 catalyst have been explored to improve the catalyst

stability and performance.

Furthermore, catalytic reactions using model compounds have been used as a
useful tool for testing catalysts activity and for studying the chemistry of catalytic up-
grading (FANCHIANG; LIN|, |2012; GRANDMAISON et al., [1990; |ZHANG et al, 2011; CHENG;
HUBER), 2011} [HOANG et al., 2010; ZHU et al., 2010). For cellulosic materials, furanic com-
pounds were found to act as reaction intermediate compounds in CFP experiments
(CARLSON et al., 2011; CHENG; HUBER, 2011) and as biomass pyrolysis-derived products
in conventional pyrolysis processes (POLLARD et al., 2012), and have been used as model
compounds for biomass pyrolysis. According to Huber and co-workers (JAE et al., 2011;
ZHANG et al., 2011; CHENG et al., 2012b; FOSTER et al., 2012), these oxygenated compounds
can be converted on the catalyst surface, producing aromatics and olefins through a se-
ries of decarbonylation, decarboxylation, dehydration, and oligomerization reactions,

resulting in a decrease in the oxygen content of the products.

In this work, metal-promoted HZSM-5 samples were synthesized by wet-
impregnation using zinc, nickel, iron, and niobium precursor salts as metal sources.
The catalysts activity was evaluated by catalytic pyrolysis experiments performed us-
ing tetrahydrofuran (THF) as a representative biomass-derived compound. The effect
of metal and metal loading, reactor temperature and space velocity over catalyst activ-

ity and distribution of products was evaluated.
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7.2 Experimental

7.2.1 Catalyst Synthesis

The HZSM-5 zeolite was synthesized under hydrothermal conditions using
methodology described by [Foletto et al. (2000). The hydrogel was prepared using sil-
ica Aerosil 380 (Degussa), hydrated aluminum sulfate (Riedel), n-butylamine (Vetec),
sodium hydroxide (Vetec), sodium sulfate (Vetec) and deionized water. The batch com-
position was 40Na;0:100510,:1A1,05:4000H,O in molar bases and the n-butylamine to
SiO, ratio was 0.3. The hydrogel was kept at 40°C for 48h for aging. Subsequently, it
was transferred to an autoclave and kept at 170°C for 48h. The resulting solid material
was vacuum filtered and washed, dried overnight in an oven at 80°C and calcined un-
der air flow at 600°C for 6h. To obtain the acidic form of the ZSM-5, the sample was
ion-exchanged with ammonium nitrate solution at 80°C under constant stirring for 2h.
The sample was then filtered and washed, dried and calcined under air flow at 600°C

for 2h. The HZSM-5 framework was confirmed by powder X-ray diffraction.

Metal-promoted M/HZSM-5 catalysts were prepared by wet-impregnation us-
ing nickel nitrate (Vetec), iron nitrate (Vetec), niobium oxalate (CBMM) or zinc nitrate
(Synth) as precursor salts. The impregnation was carried out at room temperature for
4h under constant stirring. The solution concentration was adjusted to a final metal
loading of 5wt%. Zinc-promoted catalysts were also synthesized at lower zinc load-
ings. The samples were dried at 80°C overnight and calcined under air flow at 600°C

for 2 hours.

7.2.2 Characterization

The distribution of acid sites for HZSM-5-based catalysts was measured using
ammonia temperature-programmed desorption (NH3-TPD). Prior to the analysis, the
calcined samples were subjected to thermal treatment at 250°C under a helium flow
for 60min and then cooled to 100°C. The ammonia adsorption was carried out at 100°C

using a mixture containing 5 vol% of ammonia in helium for 30min at a flow rate of

1 1

30mL.min~". After adsorption, the system was purged for 30min using 30mL.min"~
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of pure helium. The desorption profiles were recorded using a thermal conductiv-
ity detector (TCD) from the adsorption temperature to 750°C, using a heating rate of
10°C.min"! and a helium flow rate of 30mL.min .

The spent catalysts were characterized by temperature-programmed oxidation
analysis (TPO). The TPO with differential thermal analysis was carried out on a ther-
mogravimetric analyzer (TA Instruments SDT-Q600) under air flow and heating rate
of 10°C.min ! up to 800°C.

7.2.3 Catalytic conversion of tetrahydrofuran

The experiments were performed in a quartz fixed bed flow reactor. Tetrahydro-
furan (THF) was injected in the reactor by a syringe pump (KD Scientific) and the flow
of nitrogen was adjusted by a mass flow controller (Sierra Instruments). The products
were analyzed by on-line gas chromatography using FID and TCD detectors (Varian
3600CX). Nitrogen was used as carrier gas. In order to evaluate the effect of different
metal and metal loadings over the catalyst activity, tests were carried out at 500°C and
the weight hourly space velocity (WHSV), defined as the feed mass flow rate divided
by the mass of catalyst, was kept constant at 2.5 h~!. For operational parameters eval-
uation, tests were performed at 400, 500 and 600°C and at 1.5, 2.5 and 3.5h—! WHSV.

The products obtained by catalytic fast pyrolysis reaction were classified into
light (LC), intermediate (IC), and heavy compounds (HC). The LC and IC are derived
from the cracking of the THF molecule, whereas LC are aliphatics from C1 to C4. The
HCs are aromatics obtained by rearrangement of the molecules to form compounds

with higher molecular weight than THF.
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7.3 Results

7.3.1 Evaluation of metal-promoted catalysts

The samples impregnated with 5wt% of nickel, niobium, iron or zinc and the un-

modified HZSM-5 were evaluated for catalytic pyrolysis of THF at 500°C. The results
for THF conversion are shown in
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Figure 7.1: THF Conversion for metal-promoted HZSM-5 containing 5 wt% of Zn, Nb, Ni or
Fe. Experimental conditions: 500°C and 2.5h~! space velocity (WHSV).

The experiment carried out with no catalyst (not shown) resulted in a negligi-
ble conversion of approximately 1%. Niobium and zinc-promoted catalysts, Nb5 and
Zn5, showed improved results for THF conversion. Both samples presented total con-
version at the beginning of the reaction and similar average deactivation rate, with a
loss of only 25% in activity. Despite the high initial activity of the unmodified HZSM-5
catalyst, its faster deactivation rate resulted in a loss of about 46% in activity.
shows the initial and final conversion for all samples. The samples impregnated with
iron and nickel were less active than unmodified HZSM-5. Their initial THF conver-
sion was significantly lower and they also presented high deactivation rate, resulting

in a loss of about 50 and 57% in the activity of the catalysts Ni5 and Fe5, respectively.
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Table 7.1: Initial and final THF conversion, HC selectivity and coke amount in spent catalysts.

Catalyst Xrpri Swei Xrwry Swey Coke amount?
(%) (%) (%) (%) (g Gowt moL! )

Ni5 88 2 45 1.2 21.6
Fe5 79 4 34 0.5 9.8
Nb5 100 29 76 0.6 7.6
Zn5 100 33 74 1.8 6.6
HZSM-5 100 9 54 0.0 7.5

*Coke amount measured by TPO analysis of spent catalysts. The coke
mass is weighted by total moles of THF converted.

The selectivity for heavy compounds (Sy¢), shown in[Table 7.1} reveals that sam-
ples Zn5 and Nb5 produce more than three times the amount of aromatic compounds
than the unmodified HZSM-5 at the beginning of the reaction. In spite of presenting
initially high conversion and selectivity, these samples show a strong decrease in the
HC selectivity and towards the end, the average HC selectivity falls below 2%. Sam-
ples Fe5 and Ni5 were poorly selective to heavy compounds. Furthermore, as seen
in all samples presented a decrease in conversion and HC selectivity, which
is related to catalyst deactivation by coke deposition, since greater amount of coke is
observed for samples with high decrease in THF conversion. Sample Zn5, for exam-

ple, showed higher activity and stability, as well as lower amount of carbon deposition

-1
THF

(6.6 g.g.. mol~! ). On the other hand, sample Ni5 presented higher content of coke

(21.6 g.2- 1 mol~! ) and significant decrease in THF conversion, from 88 to 45%.
&-8cat THF &

shows the products selectivity with time on stream. Only samples
Zn5 and Nib5 are shown, for being representatives of distinct qualitative behaviors, the
tirst one being more active and the second one less active than HZSM-5. The product
distribution for the catalyst Zn5 shows that initially all the THF was consumed and a
large amount of light and heavy compounds were produced. Almost no intermediary
compounds (IC) were produced at this point. Shortly after, a decrease in both HC and
LC production, with significant increase of intermediate compounds, can be noticed.
The nickel-promoted catalyst, on the other hand, presents almost no selectivity to HC
during the entire reaction, showing high initial selectivity for LC and IC. In the first
45min it is observed a decrease in LC selectivity and an increase in IC selectivity. After
about 90 minutes, both catalysts are already partially deactivated by coke deposition

and the product distribution seems to stabilize. At this point, both catalysts present
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Figure 7.2: Products selectivity with time on stream. HC are aromatic compounds, LC are light
aliphatic compound and IC are oxygenated compounds. Experimental conditions: 500°C and

2.5h~! space velocity (WHSV).

almost no selectivity for heavy compounds and similar selectivity for IC and LC. Since

no significant variation is observed after 45min except for THF conversion, which still

decreases with time on stream, all further results were collected and analyzed in the

tirst 45min interval, in which better catalyst activity was observed.
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Figure 7.3: Product yields and THF conversion for metal-promoted catalysts and HZSM-5.
Experimental conditions: 500°C and 2.5h~! space velocity (WHSV). The results are average

yield and conversion for 45min time on stream.
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The products yield is presented in As previously discussed, among
the metal-promoted samples, Zn5 and Nb5 showed better results for heavy compounds
production. They also presented higher production of aliphatic compounds (LC). Zn5
also produced lower amount of intermediate compounds, due to its higher selectivity
for aliphatic and aromatic products (LC + HC). Samples Fe5 and Ni5 provided reduced
yields of intermediary compounds when compared to the unmodified catalyst, but the
overall production of aliphatic and aromatic was inferior for sample Ni5, due to its
low conversion. This result is best seen in [Table 7.2} which summarizes all the aver-
age results for the initial 45min reaction. Pure HZSM-5 produced about 5% of heavy

compounds and showed the highest IC yield among samples.

Table 7.2: THF average conversion and LC + HC yield and selectivity.

Catalysts Zn5 Fe5 Ni5 Nb5 HZSM-5
X7 P t<45min (%) 98.2 747 733 99.1 91.2
LC + HC Selectivity* (%) 74.1 57.7 48.0 67.9 41.9
LC + HC Yield* (%) 728 431 352 673 38.2

*Represents the total yield of aliphatics and aromatics.

7.3.2 Catalysts acidity

The samples acidity measured by ammonia TPD is shown in

From ammonia desorption profiles it is possible to observe the presence of two
main peaks for all samples, and that the incorporation of metals resulted in some
changes in the peaks shape. The peak centered at about 250°C correspond to the
weakly adsorbed ammonia, characteristic of Lewis acid sites. The peak centered at
about 460°C indicates the presence of more strongly bounded ammonia, characteris-
tic of Brensted acid sites. Nickel incorporation produced a very distinct third peak at
about 470°C, indicating the formation of very strong acid sites. shows the
quantification of acid sites and relative percentage of strong and weak acid sites for

each sample.
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Figure 7.4: NH3-TPD profiles for metal-promoted samples containing 5wt% metal loading and

unmodified HZSM-5 catalyst. Ammonia was adsorbed at 100°C and the profiles were recorded

from adsorption temperature to 750°C with a heating rate of 10°C.min"1.

As seen on all samples showed a decrease in total acid sites, except
for the nickel-promoted catalyst (Ni5). This sample also presented higher percentage
of strong acid sites, totalizing 57.5% of the total acid sites. The iron-promoted catalyst
also presents high proportion and absolute quantity of strong acid sites. Zinc and
niobium-promoted catalysts presented a decrease in total acid sites as well as absolute
strong acid sites. The zinc sample also presented a decrease in the strong acid sites

proportion and an increase in the absolute quantity and proportion of weak acid sites.

7.3.3 Evaluation of Zn loading

Due to the promoting effect of zinc incorporation, the Zn-promoted material was
chosen for metal loading evaluation. Samples with different zinc loadings (5, 2.5 and
1.25wt%) were synthesized and evaluated by catalytic pyrolysis experiments carried

out at 500°C. The results for THF conversion (X7 ) and product yields are shown in

Samples Zn1 and Zn2 had comparable catalytic activity to Zn5, indicating the

decrease in zinc amount from 5wt% to 1.25wt% has not significantly affected the THF
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Table 7.3: Total acid sites and relative acid strength for metal-promoted catalysts and parent
HZSM-5 catalyst.

Catalysts | Relative Acid | Total Acid
Strength (%) | Sites Amount

Weak Strong (a.u.)

HZSM-5 | 59.3 40.7 184.4

Feb 48.9 51.1 182.3

Nb5 58.0 42.0 177.1

Ni5 42.5 57.5 315.1

Zn5 67.7 32.3 178.5

conversion or catalyst activity. It was found that even the sample with only 1.25wt% of
impregnated zinc significantly increased the catalyst stability and selectivity for heavy
compounds, when compared with unmodified HZSM-5 (Figure 7.3). The yield for

heavy compounds shows a small decrease to 13% for Zn1.

100

X, | Product Yield (%)

Catalyst

Figure 7.5: THF conversion and product yields for Zn-promoted catalysts with 1.25, 2.5 and
5wt% zinc loadings. Experimental conditions: 500°C and 2.5h~! space velocity (WHSV).

7.3.4 Evaluation of operational parameters

The reactor temperature was evaluated in the range of 400 to 600°C. [Figure 7.6

shows the THF conversion and product yield for experiments performed at WHSV of
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2.5h™! using catalyst Znl. As seen in the THF conversion increases with
the temperature. Total conversion is achieved at 600°C whereas only 70% of THF is
converted at 400°C. At 500°C the THF conversion is 95%.

100 +
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Figure 7.6: THF Conversion and product yields for catalytic fast pyrolysis reactions per-
formed at different temperatures. Experimental conditions: 2.5h™! space velocity (WHSV)
using 1.25wt% zinc-promoted catalyst (Zn1).

For all temperatures, higher yield of light products was observed. The LC yield
increased with increasing temperature, resulting in a maximum yield of 63% at 600°C.
As shown, the HC yield first increases from 400 to 500°C and then decreases again
at 600°C. The maximum heavy compound yield of 13% was achieved at 500°C, being
significantly higher than the obtained at 400 and 600°C, below 3% in both cases. The IC
yield decreased with the increase in temperature from 400 to 500°C and then increased
again at 600°C. This opposite result for heavy and intermediary compounds suggests

that IC are consumed to produce HC.

The effect of THF weight hourly space velocity (WHSV) was evaluated in ex-
periments with space velocity in the range of 1.5 to 3.5 h™*. shows the THF
conversion and product yield for catalytic pyrolysis reactions performed at 500°C us-
ing the catalyst Znl. As expected, the THF conversion decreases with the increase

in WHSV as a result of the increase in the feed to catalyst ratio. The increase in res-
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idence time increases the THF conversion from 90% to 100% (at the lowest WHSV).
The product distribution was also affected. The increase in residence time promotes
the increase in both light and heavy compounds yields. It also decreases the interme-
diate compounds yield. A maximum HC yield of 15.3% and a minimum IC yield of
about 10% is obtained at this condition (WHSV = 1.5 h™!). This result, as well as the re-
sults for temperature evaluation, suggests the IC compounds are converted into HCs.
Moreover, due to the increased contact time at lower WHSYV, the IC and possibly HC

are likely consumed to form LCs.

100 o

X, | Product Yield (%)

25h" 35h
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Figure 7.7: THF conversion and product yields for catalytic pyrolysis reactions performed at
different feed/catalyst ratios (WHSV). Experimental conditions: 500°C using 1.25wt% zinc-
promoted catalyst (Znl).

7.4 Discussion

In the first part of the results section the effect of metal incorporation in the
HZSM-5 zeolite was evaluated. The zinc incorporation decreases the catalyst total
acidity, reducing the proportion and absolute quantity of strong acid sites in sample
Zn5. This is possibly a result of the formation of exchanged zinc species during the

calcination step (BERNDT et al., 1996a; BISCARDI et al., 1998), resulting in a reduction in the



CAPIiTULO 7. CATALYTIC CONVERSION OF TETRAHYDROFURAN OVER
110 METAL-PROMOTED HZSM-5 CATALYSTS

total amount and strength of acid sites (Table 7.3). The lower acidity of zinc-promoted
catalysts is responsible for the decrease in coke formation (lable 7.1), which reduces

the deactivation rate and improves catalysts stability. This also contributes to the high
selectivity to HC presented by sample Zn5, because the exchanged sites are reported
to be good dehydrogenating agents (BISCARDI; IGLESIA, 1999; BISCARDI; IGLESIA, 1996;
BISCARDI ¢t al., 1998), which possibly promotes the aromatics formation. The niobium-
modified catalyst presented similar behavior, which can be attributed to the reduction
in the proportion and absolute quantity of strong acid sites, as observed for sample
Zn5.

On the other hand, the nickel-promoted catalyst presented a very high acid-
ity, resulting in the greatest amount of coke formation (Table 7.1). This catalyst also
showed fast initial deactivation followed by a gradual decrease in the rate of deactiva-
tion at the end of the reaction (Figure 7.1), suggesting the impregnation with nickel
possibly resulted in poorly dispersed materials, increasing the catalyst acidity and
causing high deactivation rate by coke deposition at the beginning of the reaction.
Their very low HC production can be attributed to its fast initial deactivation, possibly
due to polyaromatics formation inside the catalyst channels. The iron-promoted cata-
lyst presented similar behavior, which can be attributed to its high acidity. This sample

presented the second highest absolute quantity and proportion of strong acid sites.

The temperature of reaction affects the THF conversion and products yield. It
is possible to observe a maximum for HC as well as a minimum for IC yield at 500°C,
indicating the first is produced from intermediary compounds. Higher reaction tem-
peratures increase the rate of cracking reaction on the zeolite surface, favoring the light
compounds production, whereas lower temperatures are insufficient for HC produc-
tion. The increase in contact time at lower WHSV leads to an increase in both LC
and HC yields, while the IC yield decreases, suggesting intermediary compounds are
the precursors for aromatics (HC). The increased residence time possibly increases the
cracking and oligomerization reactions rate, which results in light compounds produc-
tion from both IC and HC.
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7.5 Conclusions

Improved results for catalyst activity were obtained with zinc and niobium-
promoted catalysts, which showed small amount of coke deposition and lower de-
activation rate. These samples presented a reduction of only 25% in their initial ac-
tivity after about 2.5 hours, whereas pure HZSM-5 activity decreased to half its initial
value. Furthermore, zinc and niobium samples were more selective to heavy com-
pounds production and presented a better overall yield of aliphatic and aromatic com-
pounds, presenting almost double the yield of unmodified HZSM-5. Iron and nickel-
promoted catalysts presented a negative effect on the catalysts activity for THF conver-
sion. The results for zinc loading on metal-promoted catalysts indicate the reduction
in zinc amount from 5wt% to 1.25wt% did not affect significantly the THF conversion

or catalyst activity.

In relation to the process parameters, the optimal reaction temperature for ob-
taining heavy products was 500°C. Higher temperatures favor the formation of light
compounds. The increase in the residence time increases the production of heavy com-

pounds but at the same time also increases the formation of light compounds.
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Capitulo 8

Catalytic Conversion of Furan over
Gallium and Zinc-promoted HZSM-5
Catalysts

Abstract} Catalytic fast pyrolysis (CFP) is a method for converting lignocel-
lulosic biomass into renewable aromatics and olefins. Gallium and zinc-promoted
HZSM-5 catalysts were synthesized by incipient wetness and their activity for cat-
alytic pyrolysis was evaluated using furan as model biomass feedstock. The exper-
iments were performed in a fixed bed reactor at 600°C, with and without water co-
feeding. It was found that both metals enhance the aromatics production, being the
zinc-promoted catalysts the most active at equivalent metal loadings. The exchanged
metal sites appears to be the active metal form of gallium and zinc-promoted HZSM-5.
The hydrolysis reaction in presence of water is hindered by zinc incorporation, while

decarbonylation and aromatization reactions are enhanced even in presence of water.

1For submission.
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8.1 Introduction

Catalytic fast pyrolysis (CFP) of lignocellulosic biomass is a promising process
to directly produce substitutes for petroleum based fuels and chemicals (BRIDGWATER,
2012; |CARLSON et al., 2008; |ICARLSON et al., 2011). This process involves fast heating
of biomass under inert atmosphere and in the presence of a catalyst producing, in a
single-step reaction, a bio-oil with high content of gasoline-range aromatics (CARLSON
et al, 2011; CHENG; HUBER, 2011). According to previous studies (CARLSON et al., 2010;
CARLSON et al, |2009a; CARLSON et al, |2009b)), cellulosic biomass is thermally decom-
posed into anhydrosugars, that are further converted by dehydration, decarbonyla-
tion, and decarboxylation reactions to produce furanic compounds. These compounds
were found to act as reaction intermediate in CFP experiments, being converted into
aromatics through acid catalyzed reactions. For this reason, the conversion of furans
have been used as model reaction for catalyst evaluation and to elucidate the reac-
tion chemistry of CFP (CARLSON et al, 2011; CHENG; HUBER, 2012; |CHENG et al., 2012b;
CHENG; HUBER, 2011 ICHENG et al., 2012a; FANCHIANG; LIN, 2012} |GRANDMAISON et al.,
1990; [VAITHEESWARAN et al., 2013; ZHANG et al., [2011).

Recent studies showed that several zeolite catalysts are capable of increasing
biomass conversion and improve the oil properties. The HZSM-5 zeolite is the most
effective for aromatic production (CARLSON et al, 2008; CARLSON et al, 2009a; JAE et al.,
2011 PEREGO C., 2011; |ZHANG et al., 2011). Furthermore, the introduction of metals
by ion exchange (CAMPANELLA; HAROLD, 2012; |CHENG et al., 2012a; FRENCH; CZERNIK,
2010) and impregnation (CHENG et al., 2012a; FANCHIANG; LIN, 2012} [ZHU et al., 2010) of
the HZSM-5 catalyst results in improved catalyst stability and performance for CFP.
According to (Cheng et al.| (2012a)), the addition of gallium increases the aromatic se-
lectivity for catalytic conversion of furan in a fixed bed reactor and CFP of pinewood
sawdust in a bubbling fluidized bed. In both cases, similar products selectivity was
observed. Fanchiang and Lin (2012) studied the furfural conversion over HZSM-5 im-
pregnated with zinc, and a promoting effect on aromatics selectivity was also observed.
Moreover, the introduction of gallium or zinc was found to decrease the Brensted and

total acid site density in both studies(CHENG et al., 2012a; FANCHIANG; LIN, [2012).
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The role of gallium and zinc-promoted ZSM-5 catalysts have been investigated
by catalytic conversion of alkanes into aromatics (HEEMSOTH et al., 2001} ROESSNER et
al., 1993 VISWANADHAM et al., (1996} GUISNET et al.,|1992; MERIAUDEAU; NACCACHE, 1995;
BISCARDI et al., 1998; BERNDT et al., [1996a; BERNDT et al., [1996b; BISCARDL IGLESIA, 1996).
The generally accepted role of gallium or zinc promoted ZSM-5 is in hydrogen atom
transfer, promoting reactions of dehydrogenation and dehydrocyclization of light alka-
nes into aromatics. Both catalysts were found to effectively convert C6 - C8 oligomers
into the corresponding aromatics, while hindering further oligomerization or cracking
reactions. Changes in acid properties of gallium and zinc-promoted HZSM-5 cata-
lysts were extensively investigated by these authors. Meriaudeau e Naccache (1990)
investigated the gallium promoting effect on NaZSM-5 and HZSM-5 zeolites by using
propane as a model reactant. The sodium form of gallium promoted zeolite was in-
active for propane conversion, suggesting gallium dos not create new Bronsted acid
sites. On the other hand, the protonated zeolite showed an increase in dehydrogena-
tion rate of propane to propylene, suggesting the existence of a dual site mechanism
involving gallium oxide and H* in Brensted sites. Biscardi and Iglesia (1996) showed
evidences of in situ ion exchange of non framework gallium oxide species by solid
state phase exchange in the presence of propane at high temperatures. According to
these researchers, the active form of gallium is in ion exchange positions. Zinc modi-
fied ZSM-5 were found to decrease the Bronsted and total acid site density due to solid
state ion exchange of catalysts prepared by impregnation (BERNDT et al., 1996b; BERNDT
et al., 1996a; BISCARDI et al., 1998). The new sites formed by exchange of protons on

Bronsted sites are believed to be the active form of zinc to propane aromatization.

In this work, gallium and zinc-promoted HZSM-5 catalysts were synthesized by
incipient wetness and their activity for catalytic pyrolysis was evaluated using furan
as model biomass feedstock. The effect of water co-feeding on the activity of zinc-
promoted catalysts was also investigated, because water is fed into the process in real
biomass CFP. The objective of this paper is to investigate the role of metal promoted
ZSM5 based catalysts in changing the distribution of products and reaction pathways
for CFP.
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8.2 Experimental

8.2.1 Catalyst Preparation

NH] ions in NH,ZSM-5 (Zeolyst, CBV 3024E, SiO,/Al,03=30) were decom-
posed to H" by thermal treatment in a muffle furnace at 600°C for 6h to form the
acidic form of the zeolite (HZSM-5). The metal promoted HZSM-5 catalysts were pre-
pared by incipient wetness using gallium nitrate (Sigma-Aldrich, 99.9%) or zinc nitrate
(Sigma-Aldrich, 98%) as precursor salts. shows the M/HZSM-5 samples and
their composition. The impregnated samples were dried at 100°C overnight and cal-
cined under air flow at 600°C for 3 hours. Samples were sieved to 354-710um prior

analysis.

8.2.2 Catalyst Characterization

The surface area and pore volume of the catalysts were measured by nitrogen
adsorption at liquid nitrogen temperature using a Micromeritics surface area analyzer
(ASAP model 2020). The samples were submitted to thermal treatment at 350°C un-
der vacuum for 8h prior to the analysis. The specific surface area was determined by
Langmuir isotherm method and the total pore volume was determined from a single

point adsorption and desorption isotherms at partial pressure P/Po = 0.95.

The acid sites were measured by NH3-TPD and isopropylamine-TPD using an
Micromeritics analyzer (AutoChem model 2920). Prior to the analysis, calcined sam-
ples were subjected to thermal treatment at 600°C under helium flow for 60min and
cooled to 150°C. The ammonia adsorption was carried out at 150°C, using 50mL.min "
of a mixture containing 15 vol% ammonia in helium for 30min. After adsorption the

1

system was purged using 50mL.min™" of pure helium for 60 min. The desorption

profiles were recorded by a thermal conductivity detector (TCD) during a 10°C.min~*
heating step from adsorption temperature to 600°C. The Bronsted acid sites were mea-
sured by Isopropylamine-TPD (IPA-TPD). After thermal treatment of samples, iso-
propylamine was dosed at 50°C until saturation. The sample cell was purged using

50mL.min~" of helium for 120min prior starting the analysis. The desorption profile
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was recorded at 10°C.min~! heating step from adsorption temperature to 600°C by a

thermal conductivity detector.

Temperature-programed reduction of gallium-promoted samples were carried
out using a Micromeritics analyzer (AutoChem model 2920). The samples were sub-
jected to thermal treatment at 600°C under helium flow for 60min prior analysis. The
reduction was done by flowing 50mL.min! of a mixture containing 10 vol% of hy-
drogen in helium. The reduction profile was recorded by a thermal conductivity de-
tector from room temperature to 600°C at 10°C.min~! heating rate. For zinc-promoted
samples the analysis was conducted in a thermogravimetric analyzer (TA Instruments
SDT-Q600) under 100mL.min"! of a mixture containing 10 vol% of hydrogen in nitro-

gen from room temperature to 900°C and heating rate of 10°C.min .

8.2.3 Catalytic Conversion of Furan

Fixed bed reactor system

Reactions were performed in a continuous flow fixed bed reactor system capa-
ble of feeding a volatile reaction stream, as well dripping a second reaction stream into
the furnace over the catalyst bed. Both streams were fed using syringe pumps (Fisher,
KDS100). Helium (Airgas, UHP 5.0 grade) was used as a carrier gas for reactions and
was controlled by a mass flow controller (Brooks). Air (Airgas, industrial grade) was
used for calcination and for combustion of the coke produced during reaction. It was
purified by passing through a desiccant trap and the flow was adjusted by a needle
valve and using a bubble flow meter. The catalyst was supported by a quartz frit in-
side a tubular quartz reactor. Reaction temperature was monitored by a thermocouple
inserted inside the reactor immediate above of the catalyst bed. During reaction, the
reactor effluent passes through a condenser and goes to gas sampling lines for collec-
tion into gas bags. For coke analysis the effluent goes to the CO to CO, converter and
CO, is collected in the Ascarite trap. shows the fixed bed reactor system

used in the experiments.
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Exhaust
»

Figure 8.1: Diagram of fixed bed reactor used for the catalytic fast pyrolysis of furan and fu-
ran/water co-feed. Indicated on the diagram are the (1) air tank, (2) helium tank, (3) furan
syringe pump, (4) water syringe pump, (5) tubular quartz reactor, (6) condenser, (7) CO con-
verter and ascarite trap, (8) gas sampling lines, and (9) furnace.

Operation and analysis of products

The catalyst were calcined in situ with a heating rate of 4°C.min "' to 600°C for 3
hours before being used under air at a nominal flow rate of 60mL.min"'. After calcina-
tion the system was flushed with 400mL.min"! of helium for 10min and the flow was
then switched to exhaust. Furan (Sigma-Aldrich, 99%) was pumped into the helium
stream at a flow rate of 0.58mL.h~" and bypassed the reactor for 30min. All reactions
were performed at 600°C; reaction time was 4.5 or 6min. In-house deionized water was

used as the aqueous feed in experiments with water co-feeding.

Gaseous products were collected by gas bags, identified by GC-MS (Shimadzu-
2010) and quantified by GC-FID/TCD (FID column: Restek, Rtx-VMS 40m x 0.25mmID
x 1.4pm; TCD column: Supelco Analytics, 80/100 Hayesep D 30ft x 1/8in x 2.1mm).

No liquid products were recovered.

Conversion was calculated by difference between the moles of furan present
in the feed detected at the reactor effluent. Yield is defined as the amount of carbon
present in the product species divided by the amount of carbon present in the furan

feed. Overall selectivity was calculated based on the amount of carbon present in a
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product species divided by the total amount of carbon present in products. Selectivity
was calculated based on the amount of carbon present in a product species divided by
the amount of carbon present in all product species of that type. Unless indicated, the

carbon balance for all experiments was higher then 90%.

After reaction, the flow was switched to air for coke quantification. The coke
content was determined by combusting residual carbon and passing combustion prod-
ucts over a 13% CuO on Al,O3 (Sigma-Aldrich) converter to convert any CO to COs.
The CO, was captured by the Ascarite (NaOH supported on silica, obtained from
Sigma Aldrich) trap. Coke content was calculated from the mass difference of the

Ascarite trap.

8.3 Results and Discussion

8.3.1 Catalysts Characterization

shows the effect of metal incorporation on the catalysts surface area,
pore volume and micropore volume. The increase in zinc content slightly increases the
surface area and pore volume until 1wt% zinc loading. For higher metal loadings a
decrease in surface area is observed for both metals. The micropore volume slightly

decreased for all samples except for the sample with 2wt% gallium.

Table 8.1: Catalysts composition and surface morphology determined by N> adsorption at 77K.

Catalyst Metal M M/Al Surface Areal!  Pore Volume Micropore Volumel?
(wt%) Molar Ratio (m?/g) (cm3/g) (cm3/g)
ZSM-5 - 0.0 0.00 478 0.19 0.122
0.5Zn/ZSM-5  Zinc 0.5 0.07 487 0.20 0.115
1Zn/ZSM-5 Zinc 1.0 0.15 494 0.20 0.116
27n/ZSM-5 Zinc 2.0 0.30 408 0.25 0.108
57Zn/ZSM-5 Zinc 5.0 0.77 448 0.24 0.107
2Ga/ZSM-5  Gallium 2.0 0.28 451 0.18 0.127
5Ga/ZSM-5  Gallium 5.0 0.72 357 0.15 0.087

MSurface area calculated by assuming a pseudo-Langmuir isotherm. ?IDetermined by t-plot.

The incorporation of metals changes the nature of acid sites. For zinc incorpo-

ration, several zinc species could coexist. According with [Biscardi et al| (1998), zinc



CAPIiTULO 8. CATALYTIC CONVERSION OF FURAN OVER GALLIUM AND
120 ZINC-PROMOTED HZSM-5 CATALYSTS

hydroxyl species (ZnOH") are formed prior calcination. After calcination some of
the zinc produces extracrystalline ZnO species, while others are present as cation ex-
changed sites. Two exchanged species are possible: Species I may be formed at high
metal loadings by coupling of two (ZnOH™); and Species II can be formed by coupling
of (ZnOH™) with the zeolite acidic site. The incorporation of gallium leads preferen-
tially to gallium deposition on the external surface of the zeolite, producing extracrys-
talline gallium oxide (Ga2O3) (BISCARDL IGLESIA, [1996). The migration of gallium to
cation exchange sites is possible after calcination, producing Species III on the outer
surface of the zeolite, and an activation under reducing conditions increases diffusion
of gallium into the zeolite channels. The exchanged species possible generated after
calcination of metal-promoted samples are shown in

shows the ammonia TPD profiles of calcined catalysts. Two distinct
peaks are observed for sample ZSM-5. The peak centered at 225°C corresponds to
weakly adsorbed ammonia, associated to Lewis acid sites. The peak centered at 385°C
corresponds to strongly adsorbed ammonia, characteristic of Brensted acid sites. The
incorporation of zinc resulted in a widening of low temperature peak, suggesting the
formation of zinc species of weak acidity with increasing Zn loadings. Furthermore,
low temperature peak shifts toward higher temperatures, indicating an increase in
acid strength. The high temperature peak shows a decrease in intensity for all zinc-
promoted samples and a shoulder toward higher temperatures for 2 and 5wt% zinc
loading. These results indicate a decrease in amount of strong acid sites, possible due

to the formation of zinc exchanged species (BISCARDI et al., (1998; BERNDT et al., [1996a).
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Figure 8.2: Possible active species generated after calcination of samples. Exchanged zinc as-
sumes two different forms: Species I with one Zn?** per exchange site, bridged by one oxygen;
or Species Il where a single Zn?" interacts with two exchange sites. On Species III, the ex-
changed gallium is bounded with one oxygen resulting in [GaO]™! species. Adapted from
Biscardi and Iglesia (1996) and Biscardi et al.| (1998).
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Figure 8.3: Ammonia TPD profiles for the catalyst samples. The ammonia was dosed at 150°C
and then the sample was purged for 90 minutes prior analysis. The TPD profile was recorded
during the heating step, at 10°C/min from adsorption temperature to 600°C. The temperature
was held at 600° for 60 minutes.

Gallium-promoted samples showed smaller changes in the ammonia TPD profile. The
low temperature peak became wider for both samples and the increase in Ga loading

widened the high temperature peak toward lower temperatures (5Ga/ZSM-5).

shows the isopropylamine TPD of calcined samples. The low tem-
perature wide peak is related to desorption of weakly adsorbed isopropylamine. The
narrow peak at approximately 340°C, shown between the dotted lines, corresponds
to Brensted acid site catalyzed decomposition of IPA into propylene and ammonia
(KOFKE et al.,1989), and allows the quantification of strong Brensted acid sites. The gal-
lium incorporation produces a slight decrease in Bronsted peak and small shift toward
higher temperatures. Moreover, a third peak at about 500°C appears for both sam-
ples as a result of interactions with metal species in gallium-promoted samples. These

small changes indicate most of gallium is incorporated as isolated Ga,Oj3 clusters, not
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significantly affecting the total amount of Brensted acid sites (AUSAVASUKHI et al., 2009).
These results are in accordance with ammonia TPD results. On the other hand, the zinc
incorporation significantly changes the IPA-TPD profile. The increase in zinc loading
leads to a decrease in Brensted peak intensity, indicating Zn*" exchanges with hydro-
gen in Brensted sites, producing new zinc exchanged species. This result agrees with
ammonia profile that shows a significant reduction in intensity of high temperature
peak for these samples. The appearance of some extra peaks for temperatures higher
than 350°C is related to interactions with the metallic sites. These peaks are probably
related to different species of zinc formed during calcination (species I and II), showing

slight difference in the acid strength.
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Figure 8.4: IPA-TPD profiles for the catalyst samples. The IPA was dosed at 50°C and then the
sample was purged for 120 minutes. Following the purge, the sample was heated at 10°C/min
to 600°C, and then held for 60 minutes at that temperature. The peak at approximately 340°C
corresponds to Brensted acid site catalyzed decomposition of IPA into propylene and ammo-
nia. The higher temperature peaks result from the interaction with metal species presents in
the metal-promoted samples.



8.3. RESULTS AND DISCUSSION 123

summarizes the TPD results. Total acid sites were determined by am-
monia TPD, Brensted sites were determined by the IPA-TPD method developed by
Kofke et al.| (1989) and Lewis sites were determined by difference between total acid
sites and Bronsted acid sites. The exchanged metal species were estimated by decon-
volution of IPA-TPD peaks, assuming the high temperature peaks are related to ex-
changed metal species. The more likely species to be formed at lower zinc loadings
is Species II, with a single Zn*" interacting with two exchange sites. For this reason,
the peak centered at approximately 500°C was assumed to be related to Species II for
zinc-promoted samples (it is the only extra peak observed for sample 0.5Zn/ZSM-5).
The peak centered at about 425°C was associated to Species I. For gallium samples the

peak centered at approximately 500°C was assumed to be related to Species IIL

Table 8.2: Summary of TPD results. Total sites were determined by ammonia TPD; Brensted
sites were determined by the IPA-TPD method developed by |Kotke et al. (1989); Lewis sites
were determined by difference between total acid sites and Brensted acid sites.

Catalyst M/Al Acid Sites Exchanged Metal Speciesl!l  Extra-framework
Molar Ratio (mmol/g) (mmol/g) Species!?
Total Brensted Lewis 1 I 111 (mmol/g)
ZSM-5 0.00 0.697 0.420 0.277 - - - -
0.5Zn/ZSM-5 0.07 0.542 0.216 0.327 0.000 0.130 - 0.000
1Zn/ZSM-5 0.15 0.546 0.111 0.435 0.032 0.224 - 0.000
27n/ZSM-5 0.30 0.661  0.097  0.565 0.055 0.178 - 0.129
5Zn/ZSM-5 0.77 0.803  0.064 0.739 0.092 0.233 - 0.521
2Ga/ZSM-5 0.28 0761  0.401 0.360 - - 0.088 0.286
5Ga/ZSM-5 0.72 0.778 0.322 0.456 - - 0.124 0.618

MDetermined by IPA-TPD deconvolution of peaks . Species I is 1:1 ratio of Zn to Al; species Il is 1:2 ratio of Zn to Al; species IIl is
1:1 ratio of Ga to Al

[ ZnO content determined by TPR of zinc promoted samples. Ga,O3 amount determined by difference between total gallium
content in gallium-promoted samples and exchanged gallium species.

The increase in Zn loading significantly decreases the amount of Brensted sites
while increases the total Lewis. Species II are the main species of exchanged zinc
formed after calcination of samples. At high zinc concentration, a small amount of
Species II are produced. Except for sample 5Zn/ZSM-5, all other zinc samples pre-
sented lower total acidity than the parent zeolite. Gallium-promoted samples pre-
sented small decrease in Brensted sites and a significant increase in Lewis with in-
creasing Ga loadings. The total acidity of these samples is greater than the acidity of
unmodified HZSM-5. shows the distribution of acid sites as a function of

metal to aluminum molar ratio.
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Figure 8.5: Distribution of acid sites for a) Zn/Al and b) Ga/Al molar fractions on catalysts.
Total sites were determined by ammonia TPD; Bronsted sites were determined by the IPA-TPD
method developed by [Kofke ef al.| (1989); Lewis sites were determined by difference between
total acid sites and Brensted acid sites.

The extra-framework species were determined by TPR of zinc-promoted sam-
ples and ZnO (Merk, 99%), used as a reference. The amount of ZnO in samples was
calculated by the reaction of ZnO reduction: ZnO + Hy — Zn° + H,0. The water pro-
duced during reduction vaporizes and the weight loss was used to determine the ZnO
amount by difference between the mass of samples before and after the ZnO reduction
event. The extra-framework gallium species were determined by difference between

total gallium content and exchanged gallium species.
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8.3.2 Conversion of furan over Ga and Zn-promoted HZSM-5

shows the products distribution for furan conversion at 600°C over
the different metal-promoted catalysts. The increase in gallium or zinc loading in-
creases the aromatics and CO overall selectivity while decreases olefin and coke se-
lectivity. The promoting effect of gallium and zinc over aromatics production is at-
tributed to their capability to hydrogen transfer, increasing the rate of dehydrogena-
tion reactions and promoting benzene production from alkanes and alkenes (CHENG et
al., 2012a; BISCARDI; IGLESIA|, (1999; LUBANGO; SCURRELL, 2002; BISCARDI; IGLESIA, 1996).
Furthermore, both metals have been found to inhibit cracking side reactions that lead
to undesirable products (BISCARDI; IGLESIA, 1996; BISCARDI; IGLESIA, 1999), increasing

the selectivity of aromatization reactions.
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Figure 8.6: Overall selectivity for major products of furan conversion over metal promoted
ZSM-5. Reactions conditions: Temperature = 600°C, Furan WHSV = 9.3hr~!, Furan partial
pressure = 6 Torr, Reaction time = 4.5 minutes, Total system pressure = 760 Torr.

The product yields and selectivities for individual species are shown in
The furan conversion increased from 46% for ZSM-5 to 69% for 5Zn/ZSM-5. The

addition of zinc also improved results for aromatics production showing significant
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Table 8.3: The effect of metal loading on the overall product yields and individual product
selectivities of CFP of furan over ZSM-5 and M/ZSM-5. Experiments carried out at 600°C
with a furan partial pressure of about 6 Torr, total system pressure 760 Torr, reaction time 4.5
minutes. One standard deviation is given in small text next to the main entry in the table. All
value for yields/selectivities are in % carbon. Conversion is calculated based on the moles of
furan feed minus the moles of furan detected at the reactor effluent. Yield is calculated based
on the amount of product species divided by the amount of furan feed.

Catalyst ZSM-5  0.5Zn/ZSM-5 1Zn/ZSM-5 27Zn/ZSM-5 5Zn/ZSM-5 2Ga/ZSM-5 5Ga/ZSM-5
Feed Furan Furan Furan Furan Furan Furan Furan
Reaction Temp (°C) 600 600 600 600 600 600 600
Feed WHSV (h™}) 9.2 9.3 9.3 9.2 9.3 94 9.2
average std average sd  average sid average sidd average sid average sd average std
Conwversion (%) 46.08 215 4851 273 66.24 174 53.00 325 69.51 1.01 52.46 1.14 46.48 175
Coke on catalyst (%) 5.66 037 5.60 0.07 5.45 0.9 4.51 o067 4.88 031 5.74 o050 5.55 0.09
Overall Yield (Carbon %)
aromatics 7.86 028 10.73 030 15.78 161 13.22 o089 19.56 074 10.95 061 12.10 0.09
olefins 9.88 043 11.86 0.08 10.68 047 9.40 090 7.61 032 7.89 o042 8.31 020
oxygenates!! 0.67 005 1.12 o004 0.56 0.06 0.72 o015 0.56 0.6 0.45 005 0.80 0.2
CcO 6.76 019 8.54 o013 13.63 064 10.35 036 12.99 os0 9.02 023 8.34 0.07
CO, 0.98 o0.04 1.23 0.09 0.68 o0.07 0.93 o013 1.15 o013 0.90 o023 1.03 o.16
methane 0.02 0.03 0.25 o015 0.59 0.06 0.56 0.09 0.83 o0.08 0.11 o.04 0.15 o.01
coke 11.57 o076 11.42 o014 11.10 181 9.23 138 9.97 064 11.54 101 11.39 oas
Owerall Selectivity (Carbon %)
aromatics 20.84 o031 23.87 o042 30.99 1.2 29.77 201 37.13 o7s 26.66 231 28.73 o0.07
olefins 26.17 o038 26.25 026 20.14 173 21.20 237 14.45 o026 19.18 o042 19.72 039
oxygenates!! 1.78 o015 2.47 014 1.14 o12 1.62 035 1.06 009 1.10 o009 1.91 o4
CcO 17.93 o038 18.93 0.03 25.60 o0.17 23.30 o055 24.66 057 21.96 123 19.79 o027
CO, 2.60 o015 2.76 019 1.31 o07 2.10 o025 2.20 029 2.18 o048 2.45 036
methane 0.06 0.09 0.72 020 1.10 o.07 1.25 o019 1.57 o018 0.27 0.09 0.36 0.03
coke 30.63 o8 25.15 o062 2041 171 20.76 271 18.93 113 28.03 158 27.05 o056
Aromatic Selectivity (Carbon %)
benzene 40.39 os6 46.34 094 67.92 165 64.07 339 73.89 091 54.70 s.02 48.53 215
toluene 34.82 o075 21.02 o015 14.65 o1 14.72 o7 12.26 o0.08 26.03 261 23.28 0.6
ethylbenzene 0.84 0.04 0.83 o.01 0.54 007 0.52 0.09 0.31 o.02 0.39 o012 0.36 0.01
xylenes! 3.28 o014 4.13 o033 4.89 o016 4.18 o047 2.97 o027 2.00 o.0s 2.22 002
styrene 7.51 o016 5.06 0.04 2.59 023 3.82 038 2.58 o.10 7.56 164 7.55 056
indene 8.16 036 8.22 028 3.66 045 5.13 0.0 4.51 o034 5.77 o067 8.36 015
naphthalenest®! 499 133 14.42 o069 5.75 069 7.55 112 3.48 031 3.55 012 9.70 003
Olefin Selectivity (Carbon %)
ethylene 36.01 o061 29.95 0.08 3417 101 21.38 10 2547 141 3692 061 31.29 osr
propylene 36.32 020  27.27 0.60 20.86 o023 12.59 o049 1842 064 31.67 504  27.63 211
butenes” 5.39 on 9.08 o.07 8.26 041 11.41 o028 8.92 0.09 5.73 o061 8.46 0.04
allene 742 o016 25.01 o052 30.18 o013 46.78 044 39.83 o087 15.50 541 22.29 130
cyclopentadiene 13.34 o020 7.56 0.09 526 o024 5.81 o027 5.60 o038 9.53 023 9.62 0.02
hexenes 1.52 o017 1.14 o.04 1.28 o014 2.03 014 1.76 o007 0.65 015 0.71 o.01
Oxygenates Selectivity (Carbon %)
benzofuran 55.01 237 76.90 o087 59.19 429 79.60 241 77.01 220 66.32 207 76.78 153
acetone 3.74 0.09 5.59 o097 7.90 o064 5.43 159 3.43 161 0.00 0.00 6.49 030
acetaldehyde 3.80 043 2.27 023 2.04 o054 1.52 o2 1.74 168 2.16 054 1.29 o009
2-methylfuran 31.95 240 9.71 022 14.48 206 5.02 031 4.81 036 25.83 278 10.80 0.09
phenol 8.33 2s1 5.53 o038 16.39 2.5 8.43 o058 13.01 109 5.69 125 4.64 124

UINT! oxygenated compounds except for CO and COs.
IContains all three xylene isomers.

]Naphthalenes includes naphthalene, 1-methylnaphthalene and 2-methylnaphthalene.

2
3
4

IContains 1-butene, 2-butene, isobutene, and butadiene.
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increase in benzene selectivity. Toluene shows a decrease in selectivity and at a zinc
loading of 1wt% a shift in selectivity is observed toward benzene production that be-
came the main product among aromatics. The olefin selectivity decreased with in-
creasing zinc loadings. However, among olefins, there is a shift in selectivity towards
allene and a decrease in ethylene and propylene as the zinc loading increases. The
increase in allene and CO products suggests zinc promotes decarbonylation of furan
into allene and CO. The increase in benzene is a result of hydrogen transfer capabil-
ity that promotes olefin aromatization, specially from propylene to produce benzene.
Similar results are observed for gallium-promoted samples. These catalysts showed
higher activity than unmodified ZSM-5. A increase in conversion to 52% is obtained
with 2Ga/ZSM-5. Gallium also promoted benzene production among aromatics. A
increase in allene and decrease in propylene is also observed for both gallium sam-
ples. Although, results indicate zinc has enhanced decarbonylation and aromatization

activity when compared to gallium.

Among metal species, the amount of exchanged species in promoted samples
appears to be related to benzene and overall aromatics selectivity, both monotonically
increasing with increasing amount of exchanged metallic species. This result is shown
in and b. Gallium presented limited incorporation in exchange sites of
the zeolite, resulting in lower amount of exchanged gallium species, which is possibly

related to its lower activity when compared to zinc catalysts.

8.3.3 Water effect on furan conversion over Zn-promoted HZSM-5

shows the effect of water co-feeding on furan conversion over cata-
lysts with different zinc loadings at 600°C and water partial pressure of 130 Torr. The
increase in zinc loading leads to an decrease in olefins selectivity and to a small increase
in aromatics, CO and CO,. Methane shows a significant increase with zinc loading un-

der this conditions.

The product yields and selectivities for individual species are shown in
The furan conversion increased for all catalysts with water co-feeding. Although,

the increase in conversion was higher for unmodified ZSM-5 than for zinc-promoted
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catalysts, indicating the increase in conversion is a result of a ZSM-5 catalyzed reac-
tion in the presence of water. According to our previous report on water effect over
ZSM-5 conversion of furan, the water promotes hydrolysis reaction of furan to produce
propylene and CO,. The presence of zinc appears to reduce the hydrolysis rate, pos-
sibly due to the competing effect of zinc that enhances the allene and CO produc-
tion from furan. The reduction in propylene production with increasing zinc loadings

agrees with these results.
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Figure 8.7: Overall a)benzene and b)aromatic selectivity for zinc (Species I and II) and gallium
(Species III) exchanged species on metal promoted ZSM-5. Reactions conditions: Temperature
= 600°C, Furan WHSV = 9.3hr™!, Furan partial pressure = 6 Torr, Reaction time = 4.5 minutes,
Total system pressure = 760 Torr.
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Table 8.4: The effect of co-feeding water on overall product yields and individual product
selectivities. Experiments carried out for 6 minutes at 600°C with a furan partial pressure of
about 6 Torr, water partial pressure of about 130 Torr, total system pressure of 760 Torr, using
ZSM-5 or metal promoted catalysts.

Catalyst ZSM-5 0.5Zn/ZSM-5 1Zn/ZSM-5 2Zn/ZSM-5 5Zn/ZSM-5
Feed Furan Furan Furan Furan Furan
Reaction Temp (°C) 600 600 600 600 600
Feed WHSV (h-1) 92 93 9.3 9.3 9.3 9.5 92 93 9.3 9.2
H,0O Partial Pressure (Torr) 0 130 0 131 0 132 0 130 0 132
Conversion (%) 4375 7638 4143 6736 5859 68.10 48.77 56.57 66.30 61.26
Coke on catalyst (%) 775 926 573 287 687 429 585 361 539 276
Owerall Yield (Carbon %)

aromatics 778 733 945 663 1331 842 1007 756 1699 8.79
olefins 812 3285 11.14 3224 1015 2255 994 16.84 7.85 1044
oxygenates!! .00 119 1.09 155 056 1.62 055 192 052 204
Cco 584 712 779 633 1198 974 933 830 1234 10.07
CO, 074 912 101 946 059 713 063 784 088 9.80
methane 0.00 018 008 058 054 260 042 463 065 9.30
coke 1190 1410 877 439 1050 655 9.00 517 825 424
Owerall Selectivity (carbon %)

aromatics 21.99 1020 24.02 1071 2737 13.74 2523 1447 3579 16.07
olefins 2295 45.69 2833 5281 2091 37.64 24.88 3222 1653 19.09
oxygenates!! 285 166 277 253 114 293 138 367 109 373
Cco 1650 9.90 19.81 1035 24.65 15.69 2336 1589 25.99 1842
CO, 210 1269 258 1555 122 1280 157 1500 186 17.93
methane 0.00 025 020 093 111 397 104 886 137 17.01
coke 33.61 19.61 2229 713 21.28 1092 2253 990 1737 7.75
Aromatic Selectivity (Carbon %)

benzene 33.57 33.63 44.89 48.17 66.87 56.09 6529 5995 73.60 68.14
toluene 27.67 4498 2055 3223 14.61 21.60 1544 18.07 12.04 1544
ethylbenzene 083 119 080 120 059 084 059 061 034 055
xylenes!? 338 717 372 557 471 479 428 485 326 4.06
styrene 691 571 507 295 266 312 379 339 249 230
indene 1497 372 836 321 397 4.03 425 401 430 3.03
naphthalenes!” 1267 3.60 1660 6.67 659 952 635 912 397 647
Olefin Selectivity (Carbon %)

ethylene 3747 15.61 2823 741 2957 1492 1950 14.33 24.14 16.75
propylene 35.32 7132 2489 7337 20.00 58.80 11.64 46.92 1590 38.99
butenes! 471 788 918 1442 864 1713 1113 2315 9.02 19.57
allene 566 086 2870 189 3457 579 4999 1226 43.63 20.66
cyclopentadiene 1462 322 776 242 575 3.00 561 289 542 312
hexenes 221 111 123 049 147 036 215 046 190 091
Oxygenates Selectivity (Carbon %)

benzofuran 4745 756 7653 11.66 5798 1278 76.70 1279 75.82 8.98
acetone 264 4761 471 5824 791 6484 631 7131 245 79.14
acetaldehyde 770 2171 222 2122 198 1412 169 1110 096 6.75
2-methylfuran 33.08 11.71 1081 325 17.06 431 689 158 568 1.53
phenol 9.13 1140 572 563 1507 395 842 323 15.08 3.60

HINT oxygenated compounds except for CO and COs.
2

]
3
4

Contains all three xylene isomers.
Naphthalenes includes naphthalene, 1-methylnaphthalene and 2-methylnaphthalene.
Contains 1-butene, 2-butene, isobutene, and butadiene.
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Figure 8.8: Overall selectivity for major products of furan conversion with water co-feeding
and over zinc promoted ZSM-5. Reactions conditions: Temperature = 600°C, Furan WHSV =
9.2hr~!, Furan partial pressure = 6 Torr, Reaction time = 4.5 minutes, Water partial pressure =
130 Torr, Total system pressure = 760 Torr.

The results obtained with promoted-samples are comparable to the ones ob-
tained from unmodified ZSM-5 under similar conditions. The overall aromatic selec-
tivity decreased with co-feeding of water for all samples. The selectivity of CO and
coke also decreased. The increase in olefins selectivity is almost entirely due to the
increase in propylene. The presence of water also increases toluene selectivity over
ZSM-5. As previously shown, the increase in toluene selectivity is related to an in-
crease in the propylene concentration as a result of furan hydrolysis in presence of
water. The propylene reacts with furan to form toluene by Diels-Alder condensation
over ZSM-5 catalyst (CHENG; HUBER, 2012). The presence of zinc, and consequent de-
crease in propylene production with zinc-promoted catalysts, also results in a decrease
in toluene production, as seen in The oxygenates selectivity did not show a
significant change with water co-feeding. However, among oxygenates, there is a shift

in selectivity towards acetone and acetaldehyde and a decrease in benzofuran.
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Figure 8.9: Benzene to propylene product ratio for furan conversion with water co-feeding at
600°C.

shows the benzene to propylene molar ratio with respect to zinc to
aluminum fraction on catalysts. The increase in zinc loading monotonically increases
the benzene to propylene molar ratio, indicating the presence of zinc enhances the
propylene oligomerization an cyclization reactions to form benzene. This result is in
agreement with the results obtained by Biscardi and Iglesia (1999) for conversion of la-
beled propane on zinc-promoted ZSM-5. The zinc-promoted catalyst produces mainly
benzene isotopomers with two *C atoms, indicating the dehydrogenation of propane
and direct combination of two propylene molecules to form benzene. ZSM-5 catalyst
produces a wider distribution in the number of *C atoms in resulting benzene, revel-
ing the propane is cleaved and re-formed many times before aromatization reaction to

take place (BISCARDL IGLESIA) 1999).

8.3.4 Reaction network

It has been previously reported that furan undergoes thee reactions over ZSM-5
(CHENG; HUBER, 2012): (1) decarbonylation to produce allene and CO, (2) Diels-Alder
reaction with another furan to produce benzofuran and water, and (3) Diels-Alder con-
densation with an olefin to produce aromatics and water. The fourth reaction, reported

previously, is the hydrolysis of furan with water to produce propylene and CO,. The
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incorporation of metals in ZSM-5 catalyst enhances some of this pathways and possi-
bly produces some new pathways. shows the proposed reaction network
for furan conversion over unmodified and metal-promoted ZSM-5. (*) indicates en-
hancement by the presence of gallium or zinc. According to the results, the presence
of both metals enhanced furan decarbonylation (2) and aromatization (3) reactions. It
also promotes olefins alkylation with aromatics to form heavy aromatics (6). The al-
lene is possibly converted into other olefins by oligomerization and cracking reactions
over ZSM-5 catalyst. The co-feeding of water promotes furan hydrolysis pathway (4).
The presence of zinc possibly reduces the amount of acid sites in zeolite that are acti-
vated by steaming, resulting in a reduced production of propylene and carbon dioxide
trough this pathway. For this reason, more aromatics are produced by promoted sam-
ples when compared with unmodified ZSM-5 catalyst. The existence of new pathways

are still under analysis.

8.4 Conclusions

Gallium and zinc incorporation on HZSM-5 results in a promoting effect on cat-
alytic conversion of furan, increasing the aromatics production. Both metals have a
dehydrating action that promotes decarbonylation and aromatization reactions to pro-
duce benzene, the main aromatic product. Furthermore, zinc has enhanced decar-
bonylation activity when compared to gallium, presenting higher aromatic yields at
equivalent metal loadings. The exchanged metal sites appears to be the active metal
form of gallium and zinc-promoted HZSM-5, enhancing aromatization reaction. The

limited gallium exchanged sites could be the reason for its lower performance.

The furan conversion increases for all zinc catalysts with water co-feeding. How-
ever, the amount by which the conversion is increased, is reduced with the increase
in zinc loadings, suggesting zinc hinder hydrolysis reaction as a result of the reduced
amount of Brensted acid sites in zinc-promoted samples. The enhancement in aromatic
production with increasing zinc loadings is probably a result of propylene conversion
into benzene. Moreover, zinc-promoted catalysts retain their selectivity to decarbony-
lation, even in the presence of water, and show increased allene production with in-

creasing Zn loading.
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Figure 8.10: Proposed reaction network for furan conversion over metal-promoted ZSM-5
adapted from (Cheng e Huber|(2012), Cheng et al.| (2012a). Reactions are indicated by numbers:
(1) furan Diels-Alder self-condensation to produce benzofuran and water; (2) furan decarbony-
lation to produce CO and allene; (3) aromatization; (4) furan hydrolysis and decomposition to
produce CO; and propylene; (5) oligomerization and cracking; (6) alkylation; and (7) Diels-
Alder condensation between furan with olefins to produce aromatics and water. (*) indicates
enhancement by the presence of gallium or zinc.
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Capitulo 9

Conclusoes e Trabalhos futuros

Neste trabalho foi desenvolvido um estudo voltado para a sintese de catalisa-
dores HZSM-5 e de HZSM-5 modificada por metais, no qual foram avaliadas as suas
propriedades quimicas e texturais e atividade para a reacdo de pirdlise. O estudo foi
dividido em cinco partes, tendo sido abordado em cada parte uma ou mais das seguin-
tes etapas: i) sintese e caracterizacdo dos catalisadores ii) investigagdo da atividade dos
catalisadores através de ensaios padrado de pirdlise do tetrahidrofurano ou furano em
reator de leito fixo e iii) investigacdo da correlagdo existente entre a atividade e sele-
tividade do catalisador e suas propriedades quimicas e texturais. Buscou-se também
identificar de que forma as varidveis de sintese e de processo afetam os produtos da

reacgdo de pirdlise.

A sintese da zedlita ZSM-5 foi otimizada, permitindo a identificacdo das me-
lhores condicdes de temperatura e tempo para a obtengdo de material cristalino para
diferentes contetidos de template no hidrogel. A ferramenta de planejamento de expe-
rimentos se mostrou adequada para a avaliacdo preliminar das condi¢des de sintese.
Os estudos para avaliagdo da atividade destes catalisadores para a pirélise de biomassa

fica como sugestdo para trabalhos futuros.

A investigacdo da fonte de silicio e tempo de cristalizacdo para a sintese da ze6-
lita ZSM-5 permitiram concluir que a pureza, cristalinidade e acidez da HZSM-5 resul-
tante é afetada pela fonte de silicio empregada na sintese e disso depende também o

tempo de sintese. A atividade dos catalisadores para a conversdao de THF est4 relacio-

135



136 CAPITULO 9. CONCLUSOES E TRABALHOS FUTUROS

nada principalmente com a acidez em sitios 4cidos de média acidez, que promovem a
produgdo de aromaticos com menor perda de atividade em decorréncia da deposigdo
de coque. Uma grande densidade de sitios 4cidos fortes foi relacionada a uma maior

taxa de desativacdo e deposicdo de coque.

O emprego de catalisadores a base de HZSM-5 modificada por metais permitiu,
em alguns casos, o aumento na eficiéncia da reagdo de pirélise. Num primeiro estudo
com niquel, zinco, niébio e ferro, se observou que dentre os metais estudados o zinco e
o niébio proporcionaram uma maior conversao e seletividade para produgdo de com-
postos pesados. Também conferiram maior atividade ao catalisador, que apresentou
menores taxas de desativacdo quando comparadas a HZSM-5 pura. A incorporagdo
de ferro e niquel teve efeito negativo sobre a atividade para a pirdlise, reduzindo a
conversdo e seletividade. O catalisador de zinco foi o que se mostrou mais ativo e a
reducdo no teor de zinco ndo afetou significativamente a conversdo de THF ou a ati-
vidade do catalisador. A incorporacdo de metais afetou a distribuicdo de sitios dcidos
do catalisador e, a partir deste estudo, também se conclui que a redugdo na forca acida
do catalisador favorece a sua atividade, aumentando a producdo de compostos leves e

pesados e reduzindo a formacdo de coque.

Num segundo estudo utilizando HZSM-5 modificada pela incorporagao de zinco
ou gélio, foi possivel uma avaliagdo mais detalhada tanto das altera¢des que ocorrem
na superficie do catalisador e de como elas afetam a atividade deste para a pirdlise
rédpida, como das alteragdes na distribui¢do de produtos e identificacdo de possiveis
rotas reacionais. A incorpora¢do de ambos os metais resultou em aumento da ativi-
dade e producdo de compostos aromaticos a partir da conversao catalitica do furano.
Este efeito promotor pode ser atribuido a incorporagdo dos metais em sitios dcidos da
zellita, produzindo novos sitios capazes de elevar a taxa das rea¢des de descarboni-
lagdo do furano e aromatizacdo de olefinas. Os catalisadores de zinco apresentaram
melhores resultados, possivelmente devido a maior incorporagdo de zinco nos sitios

acidos da zeodlita frente ao gélio.

As varidveis de processo, tais como temperatura de reagdo, velocidade espacial
e presenca de diferentes teores de 4gua, simulando teores de d4gua presentes em bio-

massas tipicas, foram avaliadas em dois trabalhos distintos. No primeiro, o efeito da
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temperatura e da velocidade espacial foi estudado com HZSM-5 modificada pela in-
corporagdo de zinco. Maiores rendimentos para o processo foram obtidos na tempera-
tura de 500°C para uma maior relagdo catalisador/THF (operagdo em baixa velocidade
espacial). A partir do segundo estudo, foi possivel a identificacdo da importancia da
co-alimentagdo de dgua nos ensaios padrdo para verificacdo da atividade de catalisa-
dores para aplicagdo em pirdlise rapida de biomassas. A presenga de 4gua produz uma
nova rota reacional na presenca de HZSM-5 (reagdo de hidrélise), o que altera signi-
ficativamente a distribuicdo de produtos da pirdlise. Mais estudos com biomassa real
sdo importantes para se chegar a uma conclusao definitiva, mas os resultados obtidos
sugerem que a presenga de dgua deve ser considerada para avaliacdo do desempenho

de processos cataliticos de conversdo de biomassa.

A avalia¢do do efeito da dgua sobre a atividade de catalisadores Zn/HZSM-5
permitiu concluir que o aumento no teor de zinco aumenta também a taxa de descar-
bonilagdo e aromatizagdo, mesmo na presenga de dgua, reduzindo a taxa de reacdo
de hidrolise. A hidrélise é, portanto, uma reagdo que ocorre nos sitios dcidos da ze6-
lita pura quando em presenga de dgua. A incorporacdo de zinco nos sitios dcidos da
zellita e consequente redugao na quantidade de sitios de Brensted, reduz também os

produtos de hidrolise.

O uso de catalisadores a base de HZSM-5 modificados por metais apresenta re-
sultados promissores para a conversdo de furanos em aromaéticos. Melhores atividades
e seletividades foram observadas a partir da incorporacdo de zinco, niébio e gélio. Os
resultados com ensaios padrao de pirdlise sdo importantes ndo sé como um indicador
da atividade desses catalisadores para a pir6lise de biomassa real, mas também como
uma forma simplificada para a identificacdo de potenciais rotas reacionais da pirdlise
rdpida catalitica ou da conversdo catalitica do bio-6leo. Fica como sugestdo para tra-
balhos futuros o emprego de catalisadores de HZSM-5 modificada por metais em pro-
cessos de pirdlise rapida catalitica de biomassas e/ou upgrading do bio-6leo da pirdlise
réapida convencional. A anélise da estabilidade dos catalisadores, através de ensaios
de desativagdo, e a avaliagdo do efeito de sucessivos ciclos de reagdo-regeneracdo dos
catalisadores, sdo importantes parametros para a verificagdo da viabilidade técnica e
econdmica da utilizagdo de catalisadores em processos de conversdo de biomassa. Es-

tes estudos ficam também como sugestdo para trabalhos futuros.
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Apéndice A

Projeto e construcao da unidade de
bancada

Este capitulo se destina a apresentagdo do projeto da unidade de bancada de pirdlise
rdpida de biomassas. Sdo apresentadas as principais premissas para o projeto, layout final da
planta, etapas de processo, equipamentos, bem como resultados atingidos até o momento com a

construgdo da unidade e testes pré-operacionais.

A.1 Premissas

As principais premissas para o projeto da unidade de pirdlise compreendem
uma série de requisitos para garantir a flexibilidade e seguranca de operagdo da planta
e o atendimento das necessidades de processo. Alguns dos principais critérios consi-

derados no projeto sdo apresentados e discutidos a seguir.

Unidade Flexivel: A flexibilidade operacional da planta diz respeito tanto aos
tipos de biomassas que se pretende processar, quanto as condi¢des de processamento.

As principais premissas neste contexto sdo:

(a) a possibilidade de processamento de diferentes biomassas;
(b) o uso de aquecimento convencional resistivo ou por micro-ondas;
(c) ouso de catalisadores integrados ao processo.
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Dentre as biomassas que se pretende processar, estdo as microalgas e residuos
agroindustriais diversos. Dada a grande diversidade de matérias-primas, a unidade
deve comportar a opera¢do com uma faixa ampla de granulometrias para as biomassa,

sendo também necessario um sistema de alimentagdo robusto.

Quanto ao aquecimento, a unidade deve ser projetada de modo a comportar
duas formas de aquecimento do reator, aquecimento resistivo convencional ou por
micro-ondas. Contudo, o uso de aquecimento por micro-ondas impde uma série de
restri¢des ao modo de operagdo da planta, materiais de construcdo para o reator e ins-
trumentos para monitoramento do processo, o que restringe as opgdes de projeto. As
principais diferencas, que impactam no projeto da unidade sdo apresentadas na

Tabela A.1: Requisitos para o projeto conforme o tipo de aquecimento.

Caracteristica Aquecimento Aquecimento por
resistivo micro-ondas

Restri¢bes de operagdo da planta

Temperatura de Constante, ajustada antes Transiente, o aquecimento
processamento da partida da planta. acontece devido a presenga
da biomassa no interior do
forno e ocorre gradualmente.

Partida da planta Ap6s aquecimento do sis- Partida a temperatura ambi-
tema, apds a alimentagdo ente a menos que um supri-
da biomassa no reator. mento de ar quente seja for-

necido.

Restri¢oes de materiais de construcdo e instrumentacdo

Instrumentacao Termopares e sensores pa- Termocameras de infraver-
drdo. melho e sensores especiais.
Material Reator em ago ou quartzo. Reator em quartzo.

A incorporagdo de catalisadores ao processo aponta a necessidade de etapas de
regeneracdo do catalisador para processos operados em modo continuo. Para a opera-
¢do em batelada, ndo se faz necessdria a regeneracdo, contudo esta possibilidade deve

ser avaliada.
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Seguranca de operacdo: Por se tratar de um processo que ocorre em elevadas
temperaturas (tipicamente entre 400 e 600°C) e que promove a formagdo de produtos
com propriedades combustiveis, o projeto da planta exige especial atengdo quanto aos
requisitos de seguranga, na especificacdo de materiais de construgdo, instrumentos e

no controle de processo. Os principais requisitos ao projeto sao:

(a) instalacdo de instrumentos de medicao e controle;

(b) implementagdo de um sistema para controle e monitoramento dos instrumentos

criticos ao processo;
(c) inclusdo de sistema de intertravamento para seguranca;

(d) inclusdo de um sistema de exaustao.

Atenda as necessidades de processo: O rendimento do processo depende fun-
damentalmente de parametros do processo, tais como temperatura, taxa de aqueci-
mento e tempo de residéncia, mas também estd associado as caracteristicas do mate-
rial processado, como granulometria e umidade. Desta forma, grande flexibilidade de
operacdo é requerida para que seja possivel o emprego de biomassas diversas. O con-
trole de processos neste caso é muito importante, desta forma tem-se como principal

requisitos de projeto:

(a) controle sobre a taxa de aquecimento;

(b) controle sobre a temperatura;

(c) controle sobre a vazdo de gases;

(d) répida condensagdo e recuperacdo dos volateis;

(e) separagdo eficiente de particulados.

Algumas restricdes quanto aos materiais de constru¢do sdo também impostas

pelas caracteristicas do produto, que pode apresentar elevada acidez e abrasividade.
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A.2 Projeto da unidade e equipamentos

A tecnologia de leito fluidizado foi selecionada para o projeto da unidade, prin-
cipalmente por atender o requisito de flexibilidade de operagado, permitindo o proces-
samento de diferentes biomassas. A adaptacdo do sistema as restricdes impostas pelo
aquecimento do sistema, foi determinante para o layout da unidade, como seréa visto
mais adiante. Outras vantagens associadas a esta tecnologia incluem a facil adaptacdo
do reator ao sistema de aquecimento por micro-ondas, flexibilidade de operagdo, além
da facilidade de scale-up e ao fato de ser uma tecnologia com elevada maturidade.
Embora o reator de leito fluidizado borbulhante seja o mais adequado para a pir6lise
répida catalitica, por permitir a alimentacdo continua de catalisador regenerado ao sis-
tema, bastando apenas incluir um sistema de regeneracdo apos a separagdo de sélidos,
optou-se pelo uso do reator de leito borbulhante por uma restricdo de faixa de vazao

para os gases de arraste.

A unidade de bancada foi concebida, portanto, como uma unidade multi-pro-
posito, dotada de reator de leito fluidizado e duas formas distintas de aquecimento do
sistema de reacdo: aquecimento resistivo e por micro-ondas. O emprego de diferentes

gases de arraste é previsto, sendo possivel a alimentagdo de misturas gasosas. O layout

tinal de projeto é apresentado na

A unidade de pir6lise possui um sistema reagdo composto por dois reatores de
leito fluidizado independentes, sendo um destinado ao processamento com aqueci-
mento convencional (RAR) e o outro para aquecimento por micro-ondas (RARMO).
O uso de dois reatores foi uma necessidade de projeto, dada a diferenca significativa
entre os modos de operagdo e materiais de construgdo requeridos para as duas for-
mas de aquecimento (vide Tab. [A.I). Esta opgdo permitiu a flexibilidade de operagao
sem que houvesse elevacdo significativa na complexidade do projeto do reator, apenas

restringindo o uso combinado em série dos reatores.

Os dois reatores de pirélise fazem uso compartilhado dos sistemas de alimenta-
¢do e aquecimento de gases e pds-processamento dos produtos, o que impede a ope-

ragdo em paralelo dos dois reatores. Uma valvula trés-vias de acionamento manual
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(VM31) foi inserida na linha de alimentacdo de gases dos reatores, para selecdao do re-
ator que serd usado. Um aquecedor de gases (AQR1) foi incluido nesta linha, antes
da vélvula, de modo a permitir o uso de gas aquecido em ambos os reatores de pir6-
lise. Na linha de saida de cada um dos reatores foi inserida uma vélvula abre-fecha de
acionamento manual (VM23 e VM24) que tem a finalidade de bloqueio da linha cor-
respondente ao reator que ndo se encontra em operagdo, mas servindo também para a

realizacdo de testes de estanqueidade da planta antes da sua partida.

Visando a seguranga de operacdo da unidade, foi projetada e construida uma
capela de exaustdo de gases (CEQ1), dentro da qual foram abrigados os equipamentos.

O isolamento do sistema evita riscos em casos de vazamento.

A.2.1 Sistema de alimentacao de gases

O sistema de alimentacdo de gases é composto por valvulas e controladores para
distribuicdo de nitrogénio, di6xido de carbono e ar e é compartilhado entre as plantas
de pirélise rapida e cultivo de microalgas do GIMSCOP. Sao ao total, seis controladores
de vazdo, dentre eles trés sdo operados na faixa entre 0 e 10 L/min (FIC 1010, FIC2010,
FIC3010), dois na faixa entre 0 e 500 mL/min (FIC4005 e FIC5005) e um na faixa entre
0 e 100 mL/min (FIC6001). As valvulas (VS) sdo solenéides do tipo abre-fecha contro-
ladas, que sdo acionadas conforme o tipo de gés e o destino da alimentagdo. A val-
vula solenéide de trés vias (VS0015) tem fungdo de seguranca, sendo acionada quando
existe a necessidade de interrupcdo rdpida da alimentagdo de gases no reator, desvi-
ando a corrente de gases para a saida de gases do sistema. O aquecimento do sistema
é proporcionado por um aquecedor de gases (AQR1), dotado de duas resisténcias de

700 W cada. Todas as linhas de gases sdo de aco inox de 1/4".

O nitrogénio (C1) é o principal suprimento de gas da planta, atuando como gés
de arraste para o processo, promovendo a fluidizacdo do meio particulado e carre-
gando consigo os produtos de rea¢do. O diéxido de carbono (C2) e o ar (COMPR1) sdo
gases auxiliares. O primeiro pode também ser ser utilizado como gds de arraste por ser
inerte, j4 o ar pode ser utilizado de forma combinada com o nitrogénio para alimenta-

¢do da planta, desde que a quantidade de ar seja abaixo da estequiométrica para que
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ndo haja combustado, ou com a finalidade de combustdo de residuos depositados apds
a reacdo.Também pode ser utilizado para realizagdo de ciclos de regeneragao dos cata-
lisadores, desde que sua umidade seja controlada. A configuracdo dos alimentadores e
linhas de alimentagao de gases permite a realizagdo de misturas de gases ou o seu uso
independente. O uso combinado de mais de um controlador é possivel, permitindo
elevar a vazdo méxima de operagdo da planta, ndo limitando a faixa de vazao para a

planta de pirdlise a um maximo de 10 L/min.

A.2.2 Reator de Pirdlise e alimentacao de biomassa

O reator de leito fluidizado para pirdlise rdpida consiste basicamente em um ci-
lindro com uma abertura inferior e uma superior para a passagem de gases, uma placa
porosa na parte inferior, para a sustentacdo do leito de sé6lidos e distribuicdo de gases.
O dimensionamento do reator foi feito considerando as velocidades minima e méxima
de fluidizacdo, funcdes das caracteristicas dos sélidos do leito (areia e catalisadores)
e a faixa de vazdo da alimentagdo de gases, definida pelos equipamentos de controle
de vazdo disponiveis ao grupo. Detalhes do projeto do reator podem ser vistos no
Apéndice C. O resultado foi um reator de 1 polegada de didmetro e 35 centimetros de

comprimento.

O detalhamento do projeto dos reatores foi feito de forma independente para
cada uma das aplica¢des, conforme o tipo de aquecimento do sistema. Consideragdes
apresentadas na secdo foram aplicadas nesta etapa. Dentre os materiais possiveis
de serem utilizados na construcdo do reator de pirdlise, o quartzo se destaca por poder
ser utilizado tanto para o aquecimento convencional resistivo quanto para o aqueci-
mento por micro-ondas. Este material possui elevada resisténcia térmica, contudo,
baixa resisténcia mecanica. A baixa resisténcia mecanica do quartzo foi a principal ra-
z30 para se utilizar um sistema de reagcdo composto por dois reatores, uma vez que
a adaptacdo de um sistema de alimentagdo de biomassas a um reator construido em
quartzo, tornaria o sistema muito suscetivel a quebra e pouco pratico. O detalhamento
do projeto dos reatores de pirélise RAR e RARMO sdo apresentados nas préximas se-

¢coes.
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Detalhamento de projeto do reator RARMO

O projeto detalhado do Reator de Aquecimento Resistivo e por Micro-ondas
(RARMO) é apresentado na[Figura A.2l O material de construgao para o reator RARMO
foi o quartzo, selecionado por permitir a operagdo com micro-ondas em elevadas tem-
peraturas. A entrada de gases foi posicionada lateralmente para melhor adaptacdo da
antena de micro-ondas na parte inferior do reator. Na parte superior, foram inclui-
das duas chicanas para reter as particulas arrastadas do leito. Como a biomassa ja
deve estar dentro do reator no momento em que o magnetron for acionado, nao se faz
necessario neste caso o uso de alimentador de biomassas. Em funcao da dificuldade
em fazer medicdo de temperatura no interior do micro-ondas esta serd feita, em um

primeiro momento, apenas na saida do reator.

35

25

345

SI==¢

Figura A.2: Projeto do reator de pir6lise rdpida com aquecimento por micro-ondas (RARMO).

O reator serd conectado com a tubulagdo de ago inox através de conexdes espe-
cificas para vidro e inox. Externamente ao reator, o direcionador de ondas do forno
de micro-ondas permitird o aquecimento da biomassa, sendo a energia excedente con-
sumida por um reservatério de 4gua, posicionado na parte superior do direcionador,

projetado para protecdo do sistema.
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Detalhamento de projeto do reator RAR

O Reator da Aquecimento Resistivo (RAR) foi construido em aco inox ASTM-
316. A escolha do ago se deu ndo s6 pela resisténcia mecanica deste material e maior
facilidade de adaptacdo de um sistema de alimentagdo de biomassas, mas também pela
resisténcia térmica e quimica que este material oferece, favorecendo a operacdo em

elevadas temperaturas mesmo quando produtos de elevada acidez sdo produzidos.

O reator possui entrada de gases inferior conectada ao corpo do reator por meio
de uma flange, local onde é posicionado o distribuidos de gases. Uma secao flangeada
de 50 mm compde a regido do leito do reator, tendo posicionado logo acima o ramo
lateral para alimentagdo de biomassa. O projeto detalhado do reator RAR é apresen-
tado na Na figura também estd representado o pistdo de alimentacdo de

biomassas. Algumas das principais caracteristicas do reator RAR sdo listadas a seguir.

Figura A.3: Projeto do reator de pir6lise rapida RAR.
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Comprimento do reator: Com comprimento total de 350 mm, possui uma pega
removivel fixada por flanges, com comprimento de 50 mm. Esta peca estd posicio-
nado imediatamente abaixo do ponto de alimentagdo de biomassa, permitindo maior
flexibilidade de operacdo, como por exemplo, a possibilidade de realizar estudos para
avaliagdo de diferentes posicionamentos do alimentador: acima ou abaixo do leito, ou
avaliacdo de diferentes alturas de leito. A vedacdo das conexdes é feita por anéis de

grafite, resistentes a condi¢do de temperatura da reacao.

Distribuidor: O distribuidor e contentor de particulados é composto por uma
malha de 120 mesh Tyler em aco inox e é fixado junto a flange inferior por meio de

uma rosca, permitindo a troca da malha para maior flexibilidade de operacéo.

Chicanas: Com o intuito de minimizar o transporte pneumaético de finos e bio-
massa nao pirolisada, foram posicionadas duas chicanas com inclina¢do de 45° préxi-

mas a saida superior do reator.

Cruzetas e conexdes laterais: O reator possui, nas suas extremidades, conexdes
de entrada e saida de gases e para tomada de pressdo e temperatura. Ao longo do
comprimento do reator também foram posicionadas sete conexdes para instrumentos
e/ou instalacdo de tubulagdes. As conexdes laterais serdo, em um primeiro momento,
utilizadas para a tomada de temperatura no reator, mas permitem também a inclusao

de uma linha de reciclo, caso se venha a operar com leito fluidizado circulante.

Sistema de alimenta¢do de biomassas: O reator possui um ramo lateral desti-
nado a alimentacdo de biomassa. Esse ramo possui, duas conexdes para alimentagdo de
gds de arraste e tomada de temperatura e uma conexdo central para o pistdo de alimen-
tacdo. A inclinagdo de 45° favorece o transporte da biomassa pela acdo da gravidade
e do fluxo de gas descendente, minimizando entupimentos. O sistema de alimenta-
¢do pistonado, pode ser visualizado na Esse sistema permite a operacdo
do reator em modo batelada, sendo a biomassa introduzida apenas quando o reator e
leito estiverem na temperatura do experimento. Permite também facil adaptacdo para

alimentagdo continua de biomassa.

Isolamento térmico: Para o isolamento térmico do reator foi projetada uma

caixa bipartida em fibra ceramica, permitindo o facil encaixe do reator.
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A apresenta o reator de aquecimento resistivo (RAR), o pistdo para

alimentagdo da biomassa e seu isolamento térmico.

Figura A.4: (a) Reator RAR, (b) pistdo de alimentagdo de biomassa e (c) isolamento térmico.

A.2.3 Processamento dos produtos

O sistema de processamento de produtos é composto por um ciclone (CIC1),
um condensador (COND1) e coletores de produtos (AMO1, AMO2 e AMO3). Ainda
possui uma unidade auxiliar de refrigeracdo (URF1). Este sistema é compartilhado

entre os dois reatores de pir6lise, RARMO e RAR.

Optou-se pelo uso de um ciclone para a separagdo dos particulados da corrente
de produtos, devido ao baixo investimento, facil manuten¢do, bem como a possibili-
dade de suportar condi¢des severas de temperatura. A configuragdo classica do ciclone
Lapple foi escolhida devido a flexibilidade na velocidade de operacgdo e por permitir
uma boa eficiéncia de separacdo. O ciclone foi construido em ago inox ASTM-316. O
coletor de particulados (AMO1) foi confeccionado em vidro e é conectado ao ciclone

através de uma pinga.
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A recuperacdo do bio-6leo é feita apds a remocdo de particulados através de um
condensador de vidro. A unidade auxiliar de refrigeracdo fornece a corrente de resfria-
mento ao condensador. O coletor de bio-6leo (AMO2), também em vidro, é conectado
ao coletor de gases através de uma mangueira de silicone. O amostrador de gases
(AMO3), em vidro, é dotado de duas véalvulas, sendo uma na entrada e outra na saida

do amostrador. Também possui um ponto de amostragem com septo para coleta.

A.2.4 Sistema de controle

O sistema de controle é responsavel por toda a aquisi¢do, processamento e trans-
missdo de informacdo para o bom funcionamento e cumprimento dos objetivos da
planta de pirélise réapida. E constituido por sensores de temperatura e pressdo, por um
controlador 16gico programavel e atua também sobre todos os equipamentos elétricos

da planta.

A aquisi¢do de dados do processo, tais como vazao de gases, temperatura e pres-
sdo, é feita através da instrumentagdo instalada em pontos chave do processo. Para de-
teccdo da ocorréncia de entupimentos e obten¢do de informagdes sobre perda de carga
foram posicionados transmissores de pressdo diferencial, com tomadas de pressdo na
entrada e saida dos reatores, no ramo de alimentacdo de biomassa, saida do ciclone
e do condensador. A informagdo de temperatura é obtida através de termopares do
tipo K instalados nas linhas entre os equipamentos principais e ao longo do compri-
mento do reator RAR. Esta informacdo é muito importante para o sistema de pirdlise,
pois permite o monitoramento do aquecimento do sistema, conhecer o balango ener-
gético do sistema e perfis de temperatura. Os controladores eletronicos de vazao, de
uso compartilhado com a planta de cultivo de microalgas, permite que se controle e
conhega o regime de fluidizacdo dentro dos reatores, o tempo de residéncia de gases,

sendo importante também para o balango de massa do sistema.

Para o processamento e transmissdo das informacdes do sistema, foi previsto o
uso de um um controlador 16gico programavel (CLP) baseado num microprocessador
que opera através de softwares desenvolvidos pelo usudrio. Ao CLP sdo conectados

os instrumentos e relés, além de interruptores acionados eletricamente, que permitem
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sua atuacgdo no ligamento e desligamento de equipamentos da planta. Também sera
instalada na planta uma interface homem méaquina (IHM), que permite a interagdo do
usudrio da planta diretamente com o CLP, e um painel indicativo do funcionamento

de vélvulas e resisténcias de aquecimento.

A.3 Montagem da unidade

A unidade de pirdlise rapida se encontra atualmente em etapa de testes. Ja fo-
ram instaladas a bancada de trabalho, o sistema de resfriamento para condensacdo de
produtos, a capela de exaustdo, as tubulagdes de gases e instrumentos de medigdo e
controle, o aquecedor de gases, o reator RAR e demais equipamentos, além do sistema
de controle CLP. Na estd registrada a etapa de montagem da planta, onde
é possivel ver a capela de exaustdo e os equipamentos que compdem a unidade de

pirdlise sendo instalados no seu interior.

Figura A.5: Montagem da unidade de pirdlise rapida.
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A.4 Testes preliminares

A etapa de testes inclui os testes de valvulas e instrumentos de medida e con-
trole, testes de estanqueidade, equipamentos e seguranca de operacdo, além da imple-
mentacdo e testes da interface de controle da planta. Um detalhamento das etapas e

principais resultados obtidos é apresentado.

A.4.1 Identificacao e correcao de falhas

Nesta etapa foi feita a instalagdo e calibragdo dos instrumentos de monitora-
mento e controle da planta, bem como de tubula¢des e equipamentos. Testes foram
conduzidos para identificacdo e corregdo de falhas. Alguns dos principais testes sdo

descritos.

Teste de vdlvulas e controladores: Ap0s instalacdo de todas as valvulas sole-
noéides e controladores e feita a comunicacdo destes instrumentos com o CLP, foram
feitos testes de abertura e fechamento das vélvulas e a verificacdo das faixas de vazao

para os controladores.

Teste de estanqueidade da planta: Todas as conexdes da planta foram checa-
das e, com o auxilio de um mandmetro, foram conduzidos testes de estanqueidade,
primeiramente por se¢des, e finalmente a estanqueidade de todo o sistema foi verifi-
cada. Alguns problemas de vedacdo foram identificados, especialmente na conexao

dos termopares, que foi corrigido pela aplicagdo de grafite para vedagao.

Teste de aquecimento: Testada a estanqueidade da planta, foram iniciados os
testes de aquecimento. Nesta etapa foram encontradas intimeras dificuldades, que re-
sultaram num novo projeto para o sistema de aquecimento, a fim de permitir que as
temperaturas de trabalho (na faixa entre 400 e 600°C) fossem atingidas. O aquecimento
no novo sistema é feito no préprio reator, através do uso combinado de um forno elé-
trico, para aquecimento de todo o reator e chama, para aquecimento local do leito. O
forno de aquecimento é dividindo em sec¢des de aquecimento que permitem o aqueci-

mento independente das diferentes se¢des do reator.
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A.4.2 Testes preliminares de pirdlise rapida

Foram realizados alguns testes do sistema de controle e testes de operacdo da
unidade, nos quais o funcionamento de cada equipamento foi avaliado e eventuais
melhorias foram propostas. Apos testes, identificagdo e correcdo de falhas, foram ela-
borados manuais de operagdo, partida e parada da planta, contendo a descrigdo do
processo e suas etapas, e procedimentos operacionais. Atende aos requisitos para a
seguranga operacional da unidade. Um cromatégrafo a gas foi instalado e estd sendo

calibrado para a identificacdo dos produtos de pirdlise.

A.5 Préximas etapas

Testes preliminares de pirélise rdpida: Novos testes padrdo de pirdlise serdo
conduzidos com a finalidade de avaliacdo da unidade. Todas as respostas do sistema

serdo estudas e propostas para melhoria do processo serdo buscadas.

Ensaios na Planta de Pirélise: Os experimentos serdo conduzidos em trés mo-
dos de operacgdo distintos: pirélise com aquecimento convencional, pirélise com aque-
cimento por micro-ondas e pirdlise catalitica. Para uma primeira etapa de estudos,
optou-se por fazer a avaliacdo da distribuicdo de produtos a partir da variacdo dos
parametros do processo, tais como: temperatura de reacdo, vazao do gés de arraste e
tempo de residéncia da biomassa. Para o uso de aquecimento por micro-ondas, seréd
avaliado o efeito da poténcia de aquecimento e, para a pirdlise catalitica, o efeito da
fracdo catalisador - biomassa. Todos os ensaios serdo conduzidos com microalgas ou

biomassas residuais.

Andlise dos produtos da Pirélise Rdpida: A fim de identificar suas potenci-
ais aplicagOes, pretende-se investigar algumas das seguintes propriedades do bio-6leo:
composi¢do elementar, teor de dgua, estabilidade de armazenamento, estabilidade tér-
mica, propriedades de destilagdo e termogravimétricas. Para aplicagdes como combus-
tiveis, ponto de flash, ponto de orvalho, capacidade calorifica, atomizag¢do, nimero de
cetanos, propriedades de combustdo, acidez e corrosividade, serdo algumas das pro-

priedades avaliadas.
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Estudos de otimizacao da operacao da Planta de Pirélise: Estudos de otimiza-
¢do da operacdo da unidade de pirdlise e a obten¢do de dados para a validagdo dos

estudos de simulagdo estdo previstos.

Projeto da unidade piloto de Pirélise Rdpida: Os resultados das atividades
propostas neste plano de trabalho serdo o ponto de partida para que o grupo desen-
volva o projeto de uma nova planta de pirdlise rdpida em escala piloto. Esta planta
devera ser construida no novo prédio do GIMSCOP a ser localizado no futuro Parque

tecnolégico da UFRGS, o qual encontra-se em fase de implantagdo no Campus do Vale.



Apéndice B

B.1 Calibracao do TPD

B.1.1 Calibracao da Aménia

Para a determinacdao do ntmero total de sitios dcidos das amostras de catalisa-
dores, a técnica de Dessor¢do a Temperatura Programada (TPD) de amonia foi empre-
gada, conforme procedimento apresentado na A calibragdo do sinal do
detector de condutividade térmica (TCD) foi feita através de uma série de pulsos de
uma mistura de amonia em hélio de composigdo conhecida. A area dos picos no sinal
do TCD é proporcional a concentragdo de amonia e foi utilizada para o cdlculo do fator
de resposta para a amoénia. Os dados para calibragdo sdo apresentados na
O fator de resposta para a amonia foi utilizado para a determinacdo da quantidade
total de sitios 4cidos da amostra e também para os cdlculos da acidez de Brensted, pela

técnica de TPD de isopropilamina, segundo procedimento de Kofke et al.|(1989).

B.1.2 Calibracao do Propileno

Para a determinacdo do ntmero total de sitios acidos de Breonsted, a técnica de
Dessor¢ao a Temperatura Programada (TPD) de isopropilamina (IPA) foi empregada,
conforme procedimento de Kofke et al.|(1989), apresentado na A calibragao
foi realizada através de uma série de pulsos de propileno puro. A drea dos picos no

sinal do TCD foi utilizada para o célculo do fator de resposta para para o propileno.

Os dados para calibracdo sdo apresentados na

155



156 APENDICE B. CURVAS DE CALIBRACAO

Tabela B.1: Calibragdo de amonia para a técnica de TPD.

Calibragio Amoénia
Pulso | Temp | Altura do Pico | Area do Pico
(°C) (u.a.) (u.a.)
1 37.5 0.0934 0.0127
2 37.7 0.0933 0.0127
3 37.6 0.0936 0.0135
4 37.7 0.0934 0.0132
5 37.7 0.0935 0.0132
6 37.8 0.0933 0.0130
7 374 0.0932 0.0129
8 379 0.0933 0.0128
9 37.9 0.0934 0.0128
10 379 0.0933 0.0128
Area Média (u.a.) 0.0130
Desvio em relacdo a média (%) 2.20
Pulso - 15% amonia em He
Fracdo de amonia (%) 15
Temperatura (°C) 110
Presséo (atm) 1
Volume Injetado (cm?) 0.5
Mols de amonia (mol) 2.39E-06
| Fator de resposta (mol/Area) | 1.84E-04 |

Tabela B.2: Calibracdo de propileno para a técnica de TPD.

Calibracao Propileno
Pulso | Temp | Altura do Pico | Area do Pico
°C) (u.a.) (u.a.)
1 39.1 0.3153 0.0337
2 39.2 0.3153 0.0337
3 39.2 0.3184 0.0341
4 39.2 0.3094 0.0330
5 39.3 0.3119 0.0334
6 39.3 0.3094 0.0330
7 39.4 0.3166 0.0336
8 394 0.3124 0.0332
9 39.5 0.3140 0.0336
10 39.3 0.3181 0.0342
Area Média (u.a.) 0.0335
Desvio em rela¢do a média (%) 1.24
Pulso - Propileno puro
Fracdo de propileno (%) 100
Temperatura (°C) 25
Presséo (atm) 1
Volume Injetado (cm?) 0.1
Mols de propileno (mol) 4.09E-06

| Fator de resposta (mol/Area) | 1.22E-04 |
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B.1.3 Calibracao da Isopropilmanina

A calibracdo para a isopropilamina (IPA) foi realizada através de uma série de
pulsos de IPA puro. A area dos picos no sinal do TCD foi utilizada para o célculo
do fator de resposta para para a IPA. Os dados para calibragdo sdo apresentados na
Tabela B.3

Tabela B.3: Calibragdo de isopropilamina para a técnica de TPD.

Calibracao Isopropilamina
Pulso | Temp | Altura do Pico | Area do Pico
°C) (u.a.) (u.a.)
1 449 1.2409 0.1456
2 45.1 1.2340 0.1422
3 454 1.2276 0.1411
4 452 1.2220 0.1405
5 449 1.2188 0.1404
6 44.8 1.2168 0.1398
7 449 1.2153 0.1394
8 45.0 1.2118 0.1389
9 45.0 1.2127 0.1389
10 45.0 1.2127 0.1388
Area Média (u.a.) 0.1406
Desvio em relacdo a média (%) 1.48
Pulso - Isopropilamina puro
Fracgdo de IPA (%) 100
Temperatura (°C) 110
Pressédo (atm) 1
Volume Injetado (cm?) 0.5
Mols de IPA (mol) 1.59E-05
| Fator de resposta (mol/Area) | 1.13E-04 |

B.2 Calibracao do GC

A técnica de cromatografia gasosa foi utilizada para a identificacdo e quantifi-
cagdo dos produtos de reacdo. A identificacdo dos produtos foi feita por um GC-MS
(Shimadzu-2010) com coluna Restek, RTx-VMS e hélio como géas de arraste. Os com-

postos identificados e seus respectivos tempos de retensdo, sdo apresentados na
bela B.4} para as condi¢des de operacdo do cromatégrafo.
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Tabela B.4: Calibragdo de isopropilamina para a técnica de TPD.

Compounds Retention Time (min)
Ethylene 2.640
Propylene 2.870
Allene 3.125
1-Butene 3.420
Butene Isomer Mix 3.590
Butene Isomer 3.780
Acetylaldehyde 4120
1-Pentene 4.850
Furan 5.900
Ethanol 6.000
1,3-pentadiene 6.130
Cyclopentadiene 6.730
Acetone 7.460
1-Hexene 8.010
2-Methylfuran 9.730
C6 Alkene Isomer 10.730
C6 Alkene Isomer 11.140
Benzene 12.600
2-Ethenylfuran 15.900
Toluene 17.650
Ethylbenzene 21.790
p- & m-Xylene 22.210
o-Xylene 23.410
Styrene 23.560
Benzofuran 27.850
Indene 28.800
Phenol 29.430
Phenyl Acetate 29.940
1,4-dihydronaphthalene 31.140
Naphthalene 31.860
2-methylnaphthalene 33.740
1-methylnaphthalene 34.050
Hexadecanoic Acid 35.600
1-methylethyl ester 35.620

Condigoes de andlise: Coluna: RTx-VMS (40m; 0.25mm ID); Gés
de arraste: hélio; Vazao: 1.53 mL/min; Temperatura do Injetor:
150°C; Temperatura da Coluna: 35°C por 5 min, 5°C/min até
140°C, 50°C/min até 230°C, 230°C por 10 min; Temperatura do
FID: 240°C
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B.2.1 Procedimento para Calibracao do GC

Para gases como metano, CO, CO,, e olefinals a calibracdo foi feita a partir de
misturas padrdo para calibracdo da marca airgas. A calibragdo de liquidos de elevada
volatilidade foi feita através da preparagdo de amostras contendo uma quantidade co-
nhecida do composto em hélio. As amostras foram preparadas em laboratoério, uti-
lizando gas bags e um controlador de vazdo calibrado, para a coleta de um volume
conhecido de He. A pressdo de vapor do composto foi calculada para o volume da
amostra gasosa, e se fez a inje¢cdo (com micro seringa) de uma quantidade de amostra
pelo menos 10 vezes inferior ao limeite para a completa volatilizacdo. Furano, benzeno,
tolueno, xilenos, estireno, entre outros, foram calibrados desta forma. Compostos pe-
sados ou em fase sdlida, como naftalenos e fenol, foram calibrados em fase liquida,
utilizando etanol como solvente. Neste caso, benzeno foi utilizado na amostra como
um padrao externo para corregdo dos fatores de resposta em fase liquida. Os fatores de
resposta para os compostos calibrados, sdo apresentados na Também sdo
indicados na tabela os tempos de retencdo de cada composto para as diferentes colunas

cromatogréficas, nas condi¢des de operacdo do cromatégrafo.

Condicoes de analise:

Cromatégrafo Shimadzu GC-2014.

Gas de arraste: He.

Temperatura da Coluna: 35°C por 5 min; 5°C/min até 140°C; 50°C/min até 230°C;
230°C por 10 min.

Temperatura dos Injetores: 150°C.

Temperatura dos detectores: 240°C.

Coluna FID: RTx-VMS (40m; 0.25mm ID).
Vazao: 1.53 mL/min (Razdo de Split = 5).

Coluna TCD: Haysep 80/100 (10m; 3.17mm ID).

Vazio: 30 mL/min.
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Tabela B.5: Fatores de resposta obtidos por calibragdo do GC.

Retention Time

Response Factor

(min) (Area/ppm)
Compound MW (g/mol) | FID TCD FID TCD
He 4.00 X X X X
cO 28.01 X 7.90 X 0.7154
COy 44.01 X 14.00 X 0.8031
CH, 16.04 X 5.02 X 0.5654
Ethylene 28.05 2.64 19.79 93.08 0.7882
Propylene 42.08 287  30.70 133.83 X
1-butene 56.11 3.42 33.14 179.36 X
Furan 68.08 5.90 X 174.88 X
Benzene 78.11 12.60 X 272.79 X
Toluene 92.14 17.65 X 347.21 X
Ethylbenzene 106.17 21.79 X 411.42 X
m- & p-Xylene 106.17 22.21 X 419.74 X
o-Xylene 106.17 23.41 X 423.17 X
Styrene 104.15 23.56 X 421.71 X
Benzofuran 118.13 27.85 X 379.58 X
Indene 116.16 28.80 X 467.00 X
Naphthalene 128.17 31.86 X 529.61 X
Allene 40.06 3.13 X 133.831 X
Acetone 58.08 7.46 X 107.45 X
Acetylaldehyde 44.05 4.12 X 107.4521  x
1-pentene 70.13 4.85 X 216.94 X
Cyclopentadiene 66.10 6.73 X 216.94F X
1-hexene 84.16 8.01 X 246.53 X
2-methylfuran 82.10 9.73 X 198.76 X
Phenol 94.11 29.43 X 268.80 X
2-methylnaphthalene 142.20 33.74 X 552.91 X
1-methylnaphthalene 142.20 34.05 X 603.01 X

1l Assume same response as porpylene

2]
(3]

Assume same response as acetone

Assume same response as 1-pentene
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Cromatogramas:

Os cromatogramas tipicos de analise dos produtos sdo apresentados nas Figuras

B.Ile
Analysis Date & Time :20/02/2014 17:37:53
Sample Name : Furan 1Zn/ZSM5_TCD
Sample ID : Furan_1Zn/ZSM5_TCDO001
Injection Volume : 1.00
Method Name : C:\GCsolution\Data\Chris\rxn-FID-TCD.gem
Intensity
4 ’E 8
400+ e
300
200-]
100- i z =+
] < 8 B g7
J 3 S E 3
T T T T T T L L S S B S
0 10 20 30
min
Peak#  Ret.Time Area Height Conc.  Unit Mark ID# Cmpd Name
1 3.183 21 2 0.000
2 4.262 11673 1460 0.000
3 4.523 1840 232 0.000 v
4 4.740 3681 416 0.000 ppm V 1 CO
5 7.960 150 15 0.000 ppm 2 Methane
6 14.010 214 16 0.000 ppm 3 CO2
7 20.128 437 31 0.000 ppm 4 Ethylene
8 30.877 204 22 0.000 ppm 5 Propylene
9 31.551 219 22 0.000
Total 18439 2216

Figura B.1: Cromatograma tipico para coluna Hysep 80/100 e detector TCD.
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Analysis Date & Time : 20/02/2014 17:37:53

Sample Name : Furan_1Zn/ZSMS5_FID
Sample ID : Furan_1Zn/ZSMS5_FIDO001
Injection Volume 1 1.00
Method Name : C:\GCsolution\Data\Juliana\rxn-FID-TCD.gecm
Intensity
40000 ] 2
1 < g
30000 " g
20000 g2z o5 £ H 2 35
1 SEz s | B 2t 3 % ER R
1 GEgEE |2 g 23 2 gz £:  IF
. 252 |5 2 2 =3 £5 22 § 2% 32 £
1 TR Rl R EEEE
o] Foge 2 S s== | g S | a8 SR
i . T — 1
0 10 20 30
min
Peak#  Ret.Time Area Height Conc.  Unit Mark ID# Cmpd Name
1 2.574 7456 2964 0.000
2 2.637 57471 13155 0.000 ppm V 1 Ethylene
3 2.866 29110 7826 0.000 ppm V 2 Propylene
4 3.050 5281 2164 0.000 \Y%
5 3.111 27628 6746 0.000 ppm V 3 Allene
6 3.427 1897 510 0.000 ppm 4 1-Butene
7 3.586 7308 1926 0.000 ppm V 5 Butene Isomer Mix
8 3.774 640 121 0.000 ppm 6 Butene Isomer
9 4.138 80 21 0.000 ppm 7 Acetylaldehyde
10 5.837 153295 35754 0.000 ppm 9 Furan
11 6.123 84 15 0.000 ppm SV 11 1,3-pentadiene
12 6.669 4269 943 0.000 ppm V 12 Cyclopentadiene
13 7.517 249 48 0.000 ppm 13 Acetone
14 9.717 253 56 0.000 ppm 15 2-Methylfuran
15 10.739 469 109 0.000 ppm 16 C6 Alkene Isomer
16 11.148 342 82 0.000 ppm 17 C6 Alkene Isomer
17 11.692 264 57 0.000
18 12.512 219707 56035 0.000 ppm 18 Benzene
19 17.584 48672 13070 0.000 ppm 20 Toluene
20 21.746 1089 271 0.000 ppm 21 Ethylbenzene
21 22.157 15484 4113 0.000 ppm 22 p- _m-Xylene
22 23.373 1625 430 0.000 ppm 23 o-Xylene
23 23.521 7919 2080 0.000 ppm V 24 Styrene
24 27.035 457 157 0.000
25 27.321 444 166 0.000
26 27.422 422 162 0.000
27 27.872 3474 1188 0.000 ppm 25 Benzofuran
28 28.142 411 75 0.000
29 28.824 8500 3015 0.000 ppm 26 Indene
30 29.470 1110 364 0.000 ppm 27 Phenol
31 30.437 576 202 0.000
32 30.838 2025 580 0.000
33 31.027 636 181 0.000
34 31.100 1009 304 0.000 ppm 29 1,4-dihydronaphthalenc
35 31.918 8466 2719 0.000 ppm 30 Naphthalene
36 33.810 4345 1258 0.000 ppm 31 2-methylnaphthalene
37 34.123 294 81 0.000 ppm 32 1-methylnaphthalene
38 34974 129 37 0.000
39 35.790 751 195 0.000
40 36.480 620 145 0.000
Total 624261 159325

Figura B.2: Cromatograma tipico para coluna RTx-VMS e detector FID.
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