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TAR REMOVAL FROM BIOMASS GASIFICATION STREAMS: PROCESSES AND CATALYSTS. Biomass gasification 
is a technology that has attracted great interest in synthesis of biofuels and oxo alcohols. However, this gas contains several 
contaminants, including tar, which need to be removed. Removal of tar is particularly critical because it can lead to operational 
problems. This review discusses the major pathways to remove tar, with a particular focus on the catalytic steam reforming of tar. 
Few catalysts have shown promising results; however, long-term studies in the context of real biomass gasification streams are 
required to realize their potential.
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INTRODUÇÃO

Um dos processos para a produção de um gás rico em hidrogênio 
a partir de biomassa é a gaseificação.1,2 No entanto, o gás combustível 
gerado no processo de gaseificação deve ser purificado de forma a 
atender aos critérios de qualidade para as diversas aplicações. Dentre 
os contaminantes gerados estão: sulfeto de hidrogênio, amônia, 
metais, alcatrão, entre outros. A natureza e a quantidade dos con-
taminantes estão relacionadas ao tipo de biomassa empregada, às 
condições de processo e ao tipo de reator. 

O alcatrão é constituído de compostos aromáticos bastante re-
fratários ao craqueamento térmico, dificultando a sua remoção, tanto 
através de processos físicos quanto químicos. O alcatrão gerado no 
processo de gaseificação é de difícil tratamento, visto que nas tem-
peraturas usuais de operação formam-se compostos mais complexos 
(tolueno, pireno, antraceno e naftaleno), que se condensam mesmo 
em temperaturas altas e com baixas concentrações. Isso acarreta 
custos com processos de limpeza, devido ao risco de problemas 
operacionais, como o depósito nas linhas de operação e descarte de 
material danoso ao meio ambiente. 

O alcatrão pode ser removido dos gases oriundos dos processos 
de gaseificação através de várias técnicas.3-8 A remoção catalítica em 
alta temperatura vem sendo apontada como uma solução oportuna, 
pois auxilia na eficiência energética do processo, já que aproveita a 
carga térmica da corrente, ao contrário do tratamento convencional de 
lavagem, onde o gás é resfriado a 60 °C, gerando resíduos líquidos.3-8

Sendo assim, diversos catalisadores são propostos na literatura 
para a remoção catalítica do alcatrão, sendo os mais citados os ca-
talisadores comerciais e/ou preparados à base de níquel suportado e 
sólidos básicos do tipo dolomita.9 Os catalisadores de reforma a vapor 
à base de níquel desativam facilmente nas condições de processo da 
gaseificação, seja através do envenenamento dos sítios do catalisador 
(por exemplo, por sulfeto de hidrogênio), pelo depósito de coque, 
ou através da sinterização devido às altas temperaturas e presença 
de vapor d’água.3-8

A remoção do alcatrão de correntes de gaseificação constitui, 

portanto, um grande desafio tecnológico e muitos estudos têm sido 
feitos visando o desenvolvimento de condições de processo e catalisa-
dores que sejam ativos e resistentes à desativação. A presente revisão 
pretende mostrar o estado da arte do desenvolvimento de processos 
e catalisadores para a remoção do alcatrão, abordando os processos 
de gaseificação de biomassa, tipos de gaseificadores, caracterização 
do alcatrão, métodos de remoção e catalisadores utilizados, tanto os 
tradicionais como as novas propostas de formulação.

GASEIFICAÇÃO DE BIOMASSA

A gaseificação é um processo termoquímico, que envolve a quebra 
das moléculas do combustível utilizado, produzindo gás combustível, 
voláteis, carvão e cinzas. O processo ocorre em condições sub-este-
quiométricas, com suprimento de oxigênio controlado. Quando se 
emprega ar, obtém-se um gás com baixo poder calorífico (3,92 a 11,78 
MJ/Nm3). Já a gaseificação com vapor d’água e/ou oxigênio resulta 
em gás com médio (11,78 a 27,48 MJ/Nm3) e alto poder calorífico 
(27,48 a 39,26 MJ/Nm3), de acordo com a relação oxigênio/vapor 
empregada. O processo é altamente eficiente, alcançando valores de 
eficiência a frio de 60 a 70% e conversão de carbono de 98 a 99%.3,4

As reações que ocorrem na gaseificação podem ser separadas em 
zonas, como a secagem, pirólise, combustão e redução:5,6 
·	 Secagem (até 150 °C) – processo endotérmico, responsável pela 

evaporação da umidade da matéria-prima; 
·	 Pirólise (T< 700 °C) – processo endotérmico que produz H2, CO, 

CO2, H2O e CH4, alcatrão e um resíduo sólido de carbono (char);
·	 Combustão (700 <T< 2000 °C) – processo exotérmico, onde o 

carbono da matéria-prima reage com oxigênio;
·	 Redução (800 <T< 1100 °C) – reação endotérmica para obtenção 

de gases combustíveis. 

Na zona de secagem, ocorre a eliminação da umidade da biomassa 
na forma de vapor. A zona de pirólise fica situada acima das zonas de 
combustão (leito fixo do tipo concorrente) e redução (contracorrente) 
e as reações começam a ocorrer em temperaturas em torno de 200 
°C, quando se inicia a decomposição da estrutura da biomassa por 
ação térmica (Figura 1).10,11
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O processo de gaseificação é globalmente endotérmico, podendo 
ser descrito pela equação 1: 

Biomassa + (O2 e/ou H2O) → CO+ CO2+ H2O+ H2+ CH4+  
alcatrão+ carvão+ cinzas+ HCl+ NH3+ HCN+ H2S+ outros	 (eq. 1)

O calor necessário para as reações endotérmicas é fornecido 
pela combustão de parte do combustível, carvão, ou gases, estando 
representada pelas equações 2 a 4. 6,7 

C+1/2 O2 → CO (-111 MJ/kmol)	 (eq. 2)
H2+1/2 O2 → H2O (-242 MJ/kmol)	 (eq. 3)
CO+1/2 O2 → CO2 (-283 MJ/kmol)	 (eq. 4)

Em um gaseificador de leito fixo, onde há uma boa definição 
entre as zonas previamente descritas, os gases quentes da zona de 
combustão passam, em seguida, à zona de redução, acima ou abaixo, 
no caso do leito fixo contracorrente ou concorrente, respectivamente, 
como mostra a Figura 1. As reações típicas para a zona de redução 
são descritas nas equações 5 a 9. 

Oxidação parcial do carbono pelo vapor d’água:
C+H2O → H2+CO (+131 MJ/kmol) 	 (eq. 5)

Reação de Boudouard:
C+CO2 ↔ 2CO (+172 MJ/kmol)	 (eq. 6)

Reação de shift:
CO+H2O ↔ CO2+H2 (-41 MJ/kmol)	  (eq. 7)

Reação de formação de metano:
C+2H2 ↔ CH4 (-75 MJ/kmol)	(eq. 8)

Reação de reforma a vapor de metano:
CH4+H2O ↔ CO+3H2 (+206 MJ/kmol)	 (eq. 9)

A tecnologia do reator de gaseificação define a sequência do 
processo de purificação do gás produzido, e de maneira geral pode 
ser feita em gaseificadores que operam em temperaturas baixas (800-
1000 °C) e temperaturas altas (1200-1400 °C). O gás produzido em 
temperaturas altas contém primordialmente CO, CO2, H2O e H2. Já 
empregando baixas temperaturas, obtém-se um gás com uma mistura 
de compostos, como CO2, CO, H2, H2O, CH4, olefinas, benzeno, alca-
trão e impurezas inorgânicas. Esse segundo caso exige um processo 
mais severo de purificação do gás, de modo a permitir a utilização 
para fins industriais, atendendo às normas ambientais.8 

No entanto, processos de purificação mais eficazes precisam ser 
desenvolvidos, não só para a remoção de alcatrão, um dos poluentes 
mais nocivos à operação de uma planta industrial, mas também para 
outros contaminantes, como NH3, H2S, particulados, álcalis, entre 

outros. A etapa de limpeza é desenvolvida de acordo com a aplicação 
final deste gás combustível, ou seja, uso em células a combustível, 
turbinas, na síntese de combustíveis, entre outras aplicações. 

Tipos de gaseificadores

Os principais desenvolvedores de tecnologia de gaseificação 
são a Shell, a GE e a Lurgi. Para outros combustíveis como carvão 
e resíduos de refinaria, incluindo o coque de petróleo, a tecnologia 
já está bem estabelecida.3,8 Entretanto, o mesmo não pode ser dito 
para biomassa. 

Os principais tipos de gaseificadores são: leito fluidizado, leito 
fixo e fluxo de arraste. As principais diferenças são sumarizadas a 
seguir.7,8,12

O leito fluidizado, dependendo do regime de fluidização, pode 
ser do tipo borbulhante ou circulante. Esse tipo de gaseificador opera 
com as seguintes condições típicas: tempo de residência de 1 min, 
temperatura igual a 800-1000 °C, o material deve ter granulometria 
uniforme (10-100 mm), com teor de umidade menor que 40% e de 
cinzas menor que 20%, no entanto o ponto de fusão das cinzas da 
biomassa deve ser superior a 1000 °C. A principal aplicação comercial 
do gaseificador de leito fluidizado é a produção de calor e energia 
elétrica.7,8 

No leito fluidizado borbulhante, a velocidade superficial do agente 
de fluidização se situa entre a velocidade mínima de fluidização e a 
velocidade de arraste. Para auxiliar a fluidização, e consequentemente 
a reação química, emprega-se um leito cujo material pode ser inerte 
(exemplo: sílica, calcário ou alumina), material com ação catalítica 
(exemplo: minerais como dolomita e olivina), ou uma mistura dos 
dois. O gás obtido possui menor quantidade de alcatrão devido ao seu 
maior tempo de residência, mas com elevado conteúdo de metano.8 

Já no leito fluidizado circulante, a velocidade superficial se encontra 
bem acima da velocidade mínima de fluidização, ocorrendo o arraste do 
carbono não convertido, que circula após ser separado do gás através de 
um ciclone, aumentando assim a eficiência do processo. Uma caracte-
rística importante é que esse gaseificador aceita uma grande variedade 
de matérias-primas, entretanto, como as temperaturas de processo são 
mais baixas, cargas mais reativas são preferidas.7,8 

Os gaseificadores de leito fixo para biomassa são do tipo con-
corrente ou contracorrente, de acordo com a direção do fluxo de 
biomassa e agente oxidante. Sendo assim, no gaseificador do tipo 
contracorrente, a biomassa entra pelo topo e o agente oxidante pelo 
fundo; e no concorrente ambos entram pelo topo do reator. 

O gaseificador concorrente possui zonas de reações bem definidas 
produzindo um gás com excelente qualidade. Porém, requer biomassa 
com menor umidade (20%) em comparação com o tipo contracorrente 
(50%), elevando os custos de pré-tratamento da matéria-prima. O 
principal representante comercial da tecnologia é a Lurgi, sendo uma 
tecnologia aplicável a pequenas escalas. Os dois tipos de gaseificado-
res operam com temperatura próxima a 1000 °C, sendo que o gás sai 
a temperaturas baixas, 700 °C para o tipo concorrente, e 200 a 400 
°C para o contracorrente, com tempo de residência alto, igual a 1 h. 
O gaseificador de leito fixo exige matéria-prima com granulometria 
uniforme, teor de umidade menor que 20% e 60 %m/m e baixo con-
teúdo de cinzas, menor que 6 e 25 %m/m, para os tipos concorrente 
e contracorrente, respectivamente.8 

O gaseificador de fluxo de arraste mais comum opera a alta 
temperatura (em média de 1450 °C) e pressão (20 a 50 bar), sendo 
superior à temperatura de fusão das cinzas, podendo provocar o cha-
mado “slagging”, isto é, a escória formada pela fusão das cinzas da 
biomassa desce pela parede do reator tendo como principal função a 
proteção do refratário. Também existe o fluxo de arraste do tipo “non-
-slagging”, onde não ocorre a fusão das cinzas, ideal para biomassas 

Figura 1. Esquema de gaseificador de leito fixo dos tipos contracorrente (a) 
e concorrente (b)10
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com baixo ponto de fusão. Este tipo de gaseificador já se encontra 
em escala comercial para resíduos de refinaria (exemplo: coque de 
petróleo, resíduo de vácuo) e carvão, sendo o processo licenciado 
pela Shell, GE (antiga Texaco), Siemens, Lurgi e Conoco-Phillips. 
Em caso de coprocessamento, a carga misturada com carvão pode 
ter um teor máximo de 10 a 15 %m/m de biomassa.8

Devido às suas características, como altas temperaturas e baixos 
tempos de residência (da ordem de segundos), o gaseificador de fluxo 
de arraste produz um gás praticamente isento de impureza orgânica 
(alcatrão), produzindo primordialmente hidrogênio, monóxido e 
dióxido de carbono. Os outros tipos de gaseificadores produzem 
elevado percentual de metano e olefinas, tendo registros de valores 
próximos a 8 e 3 %vol., respectivamente.8

Em relação ao alcatrão, com exceção do gaseificador do tipo fluxo 
de arraste, os demais formam teores significativos, sendo valores típi-
cos: leito fixo concorrente (0,1-1,2 gtar/Nm3), leito fixo contracorrente 
(20-100 gtar/Nm3), leito fluidizado borbulhante e circulante (10-25 gtar/
Nm3).8,13,14 A Tabela 1 relaciona os gaseificadores e suas principais 
características de operação.

Outros tipos de contaminantes, como H2S e HCl, estão relaciona-
dos com a composição da carga do gaseificador. Por exemplo, madeira 
e bagaço de cana apresentam baixo teor de enxofre (0,03-0,04 %m/m 
em base seca), enquanto que outros materiais orgânicos, como esterco, 
podem apresentar valores superiores a 0,70 %m/m. O teor de cloreto 
pode variar de acordo com o tipo de biomassa, estando na faixa de 
0,01 a 2,4 %m/m em base seca. Outro inconveniente seria a presença 
de metais alcalinos no gás, devido às elevadas temperaturas do gás 
na saída do gaseificador.3,4,7,14

Constata-se a presença de outras propostas de gaseificadores, 
porém, esses tipos não serão discutidos aqui, pois somente os gaseifi-
cadores do tipo fluidizado circulante e fluxo de arraste são adequados 
para grandes capacidades, com mínima de 20 MWth e 100 MWth, 
respectivamente. As principais dificuldades de cada tecnologia podem 
ser resumidas como:3,15 
·	 Leito fluidizado circulante: desenvolvimento de processo de 

limpeza e condicionamento do gás visando à remoção de conta-
minantes (exemplo: H2S, NH3, metais alcalinos e alcatrão), per-
mitindo o atendimento aos critérios dos processos mais exigentes, 
como por exemplo, a síntese de Fischer-Tropsch, maximizando 
a eficiência energética da planta; 

·	 Fluxo de arraste: desenvolvimento do processo de alimentação 
e otimização do coprocessamento de biomassa com outras 
matérias-primas, como, por exemplo, carvão e/ ou coque de 
petróleo. 

A etapa de purificação e condicionamento do gás é necessária 
devido à presença de todos estes contaminantes, pois o gás de sín-
tese precisa atender aos requisitos de qualidade, que são definidos 

para cada tipo de aplicação, sendo mais rígidos para processos 
catalíticos, como a síntese de Fischer-Tropsch e a produção de oxo-
-álcoois. Para esses processos, sabe-se que os valores máximos são 
da ordem de 1 ppmv (NH3+HCN), 1 ppmv (H2S+SO2+CS2), 10 ppbv 
(HCl+HBr+HF) e 10 ppbv para metais alcalinos. O alcatrão também 
não deve condensar nas condições de operação, sendo limitado para 
1 ppmv para aromáticos que contenham S ou N em sua composição 
(ex.: tiofeno e piridina).5,15

A remoção de alcatrão, por ser uma etapa primordial para via-
bilização da tecnologia de bicombustíveis e bioprodutos a partir 
da rota termoquímica, será tratada com ênfase nos próximos itens 
deste artigo. 

Caracterização e definição do alcatrão

O alcatrão é definido como um grupo de hidrocarbonetos com 
peso molecular superior ao do benzeno. Uma das classificações descri-
tas na literatura propõe 5 classes de alcatrão, que são: classe 1- com-
postos com elevada aromaticidade; classe 2- compostos heterocíclicos 
com elevada solubilidade em água (ex.: fenol, piridina, cresol); classe 
3- compostos aromáticos leves (ex: tolueno, etilbenzeno); classe 4 - 
hidrocarbonetos poliaromáticos com 2 a 3 anéis policondensados (ex.: 
indeno, naftaleno); classe 5 - hidrocarbonetos poliaromáticos com 
4 a 7 anéis policondensados (ex.: fluoranteno, pireno).16 Ressalta-se 
que essa classificação é a mais usada na literatura. 

Em outra classificação proposta definiram-se quatro classes 
de alcatrão: 1- alcatrão primário – produtos derivados de celulose, 
hemicelulose e lignina; 2- alcatrão secundário – compostos fenóli-
cos, derivados da conversão do alcatrão primário; 3- alcatrão alquil 
terciário – aromáticos metílicos (estireno, xileno, etc); e 4 – terciários 
condensados – poliaromáticos sem substituintes (exemplos: naftaleno, 
antraceno, fenantreno e pireno).17

Outra classificação propõe a divisão em 6 classes, sendo: 
(1) benzeno; (2) aromáticos monocíclicos com exceção do benzeno 
e fenóis; (3) naftaleno; (4) aromáticos bicíclicos com exceção do 
naftaleno; (5) aromáticos com mais de três ciclos e poliaromáticos; 
(6) compostos fenólicos.18 

Sabe-se que a gaseificação segue etapas bem definidas, como: 
pré-aquecimento e secagem, pirólise, gaseificação do “char” e oxida-
ção. Na etapa de pirólise da biomassa, ocorre a evaporação da água 
(T<220  °C), a decomposição da hemicelulose, celulose e lignina 
ocorre nas seguintes faixas de temperatura: 220-315 °C, 315-400 
°C, e acima de 400 °C. Os produtos típicos da decomposição são 
oxigenados, como podem ser exemplificados abaixo:19

·	 Lignina: compostos fenólicos (ex.: fenol, o-cresol, m-cresol, 
p-cresol, guaiacol, 4-metilgauiacol, catecol, 4-metilcatecol), 
hidrocarbonetos (metano, etano, etileno, propano, propileno, 
n-butano e isobuteno), CO, CO2, H2S e metil mercaptana; 

Tabela 1. Tipos de gaseificadores e suas principais características de operação

Tipo de gaseificador  Leito fixo concorrente  Leito fixo contracorrente Leito fluidizado Fluxo de arraste

Temperatura de processo (°C) 1000 900-1000 1200-1400

Tempo de residência típico 1 hora 1 minuto Poucos segundos

Temperatura de saída do processo (°C) 200-400 @700 @1000 @1450

Demanda de oxidante Baixa Moderada Alta

Demanda de vapor Alta Moderada Baixa

Tamanho (mm) 20 - 100 5 – 100 10 - 100 < 1 (100-600mm)

Conteúdo de umidade (%m/m) < 20 < 50 < 40 < 15

Conteúdo de cinzas (%m/m) < 5 < 15 < 20 < 20

Morfologia Uniforme Quase uniforme Uniforme Uniforme
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·	 Celulose: compostos furânicos e aldeídos;
·	 Hemicelulose: acetaldeído, metanol, ácido acético, ácido propi-

ônico, furfural, acetona, CO, CO2, entre outros. 

O alcatrão é constituído por compostos aromáticos bastante 
refratários ao craqueamento térmico, dificultando a sua remoção, 
tanto através de processos catalíticos quanto físicos, podendo causar 
sérios problemas operacionais, tais como depósito nos equipamen-
tos devido à condensação e desativação de catalisadores. De uma 
maneira geral, os compostos mais simples, pertencentes à classe 
primária (produtos derivados da celulose, hemicelulose e lignina), 
são facilmente convertidos na faixa de 500-700 °C. Os fenóis e 
cresóis na faixa de 750-850 °C e os terciários, como fenantreno, 
naftaleno e antraceno, na faixa de 850-1100 °C. O benzeno, que é 
um composto extremamente estável, só é convertido a 1000-1300 
°C, com longo tempo de residência. Quanto maior a temperatura 
do processo de gaseificação, menor a concentração de alcatrão e 
mais complexos são os compostos, pertencentes às classes 4 e 5, 
devido às reações de dimerização (700-850 °C) ou polimerização 
(850-900 °C).16

Além da temperatura de gaseificação, outros fatores também 
influenciam a natureza do alcatrão formado, como quantidade e tipo 
de agente oxidante empregado e tipo de reator.14 Os gaseificadores de 
leito fixo contracorrente produzem compostos predominantemente da 
classe primária (ex.: fenóis, aldeídos e furfurais), porém em grande 
quantidade (20-100 g/Nm3), enquanto o concorrente produz menor 
quantidade (0,1-1,2 g/Nm3) e pertencente à classe terciária de alcatrão 
(ex.: naftaleno, pireno, fenantreno).16,20,21 

Em gaseificadores de leito fluidizado circulante, o alcatrão 
apresenta composição com predominância de compostos das classes 
secundária e terciária,16 com concentração típica de 10 g/Nm3.13,14 

Os principais compostos identificáveis no alcatrão são os seguintes: 
ciclopentadieno, benzeno, tolueno, fenol, cresóis, naftaleno, meti-
lnaftaleno, acenaftaleno, fenantreno, pireno, fluoranteno, criseno, 
benzopireno e antraceno.16 

Pode-se considerar que tanto a concentração total de alcatrão 
quanto a sua natureza química é aproximada, já que existem al-
gumas fontes de erro, como: 1- erro em balanço de massa, já que 
nem sempre se contabiliza o alcatrão que fica na forma de aerossol, 
nas cinzas do processo, depositado nas linhas e nos equipamentos; 
2- erro de detecção dos compostos mais pesados por cromatografia 
gasosa; 3- outras fontes: tipo de amostragem, condições e tipo de 
solvente empregado na coleta (metanol, acetona, iso-propanol, etc); 
e 4- método de análise do alcatrão coletado.16

Métodos de remoção de alcatrão

A tecnologia empregada para remoção do alcatrão é função prin-
cipalmente do uso final do gás, já que para algumas aplicações o gás 
precisa ser intensamente resfriado, como em máquinas térmicas (até 
40 °C) e turbinas a gás (temperaturas próximas a 100 °C). Para apli-
cações de síntese, normalmente preferem-se tratamentos catalíticos 
ou térmicos, pois permite uma melhor integração energética da planta 
e também porque os requerimentos de qualidade são mais restritos.8

Existem várias propostas para se retirar o alcatrão do gás, sendo 
as duas formas mais usadas: através da seleção das condições de 
processo de gaseificação, isto é, tipo de reator e condições operacio-
nais, o que se denomina método primário, ou através de processos 
secundários, como exemplo, ciclones, adsorventes, filtros, leitos de 
adsorção, torres de lavagem, precipitador eletrostático e remoção 
catalítica.22 Neste contexto, será apenas discutido o método secundá-
rio, já que o método primário baseia-se na otimização das condições 
experimentais de gaseificação. 

A literatura mostra os seguintes dados de eficiência de remoção 
de alcatrão usando diversos sistemas (limpeza de gás a seco):23 
1- Precipitadores eletrostáticos (RSP) e filtros de manga: 30-70% 
e 0-50%, respectivamente; 2- Filtro cerâmico: 77-97%; 3- Filtro 
catalítico: dados coletados sugerem elevada eficiência em tempe-
raturas superiores a 800 °C, no entanto, a tecnologia encontra-se 
em desenvolvimento e ainda apresenta elevado custo operacional.24

Um dos métodos secundários mais usados é a lavagem do gás, 
podendo ser com água ou com correntes de hidrocarbonetos, como 
biodiesel, óleo combustível e óleos vegetais. A separação do alcatrão 
insolúvel é feita em um separador do tipo scrubber.25 Quando se em-
prega água como fluido absorvente, o efluente líquido é uma emulsão 
cuja separação entre as fases aquosa e oleosa é de difícil tratamento, 
já que os compostos oxigenados são solúveis na água, enquanto os 
outros hidrocarbonetos aromáticos são insolúveis. 

O material recolhido pode ser queimado, ou reciclado para o 
gaseificador, mas existe a possibilidade, neste último caso, de geração 
de alcatrão mais refratário. Além da geração de efluente líquido, o 
processo de lavagem é realizado em baixa temperatura, obrigando o 
resfriamento brusco do gás até temperaturas baixas, de 35 a 60 °C.8 
Como a eficiência de remoção de alcatrão é tipicamente baixa (10-
40%), no caso da aplicação final ser mais exigente, o processo de 
limpeza ainda contaria com uma etapa extra para remoção a quente 
de alcatrão.25,26 

Além dos métodos citados anteriormente, o alcatrão pode ser 
removido através de processos de remoção a quente, diretamente na 
corrente já isenta de particulados e álcalis. Os catalisadores para essa 
aplicação devem possuir elevada atividade na remoção de alcatrão 
e elevada estabilidade, o que significa resistência à deposição de 
coque e ao processo de sinterização. Também é desejável que sejam 
resistentes à desativação por enxofre.23

O craqueamento térmico do alcatrão consiste na passagem do 
gás produzido na gaseificação por um reator, onde os compostos 
mais simples podem se decompor, gerando monóxido de carbono e 
hidrogênio. No entanto, os compostos aromáticos, por serem muito 
estáveis, necessitam de longo tempo de residência e temperatura su-
perior a 1000 °C. Outro fator importante é que as altas temperaturas 
levam à produção de fuligem, sendo problemático devido ao maior 
risco à saúde humana,27 e a redução da fuligem e compostos orgânicos 
em hidrogênio e monóxido de carbono só é possível em temperaturas 
superiores a 1400 °C.28

Observa-se que muitas vezes a tentativa de reduzir a quantidade 
de alcatrão no gás, através do aumento da temperatura e tempo de 
residência, leva ao aumento do ponto de orvalho do alcatrão, devido 
à presença de compostos mais complexos, aumentando o risco de 
depósito na linha e nos equipamentos de processo.27-29 A gaseificação 
com oxigênio e vapor proporciona um gás com maior concentração 
de fenol, menor concentração de compostos oxigenados e com 
compostos menos refratários, facilitando a remoção catalítica do 
alcatrão. Porém, as emissões líquidas geradas no processo precisam 
ser descartadas com cautela, pois o fenol é bastante solúvel em água. 

Apesar de muitos artigos tratarem dos processos de craqueamento 
catalítico para remoção de alcatrão, as condições da corrente de gasei-
ficação favorecem o uso de catalisadores ativos na reação de reforma 
a vapor, já que a corrente tem elevada quantidade de vapor d’água. 

Nota-se que a maioria dos estudos publicados em revistas cien-
tíficas é realizada em reatores de bancada, empregando pequenas 
quantidades de catalisador e composto modelo para o alcatrão. Uma 
das grandes dificuldades dos testes catalíticos é a simulação de uma 
corrente sintética representativa dos compostos presentes em maior 
proporção no gás produzido na gaseificação. Os compostos comumen-
te empregados para simular o alcatrão são: benzeno (C6H6), naftaleno 
(C10H8), tolueno (C7H8), antraceno (C14H10) e pireno (C16H10).

29-33 
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A razão disto encontra-se no fato do naftaleno ser um composto 
comum em diversas condições de gaseificação,15 enquanto benzeno 
e tolueno estariam em elevada proporção, cerca de 40 e 15 %m/m, 
respectivamente.31-33

Outros pesquisadores empregaram em seus estudos uma cor-
rente de gaseificação gerada em planta piloto de pequena escala, 
empregando catalisadores comerciais à base de níquel. Apesar dos 
excelentes resultados alcançados com catalisadores comerciais, com 
conversão para alcatrão superior a 97%, a vida útil dos catalisadores 
é afetada pelos seguintes fatores: 1- alto teor de alcatrão na entrada 
do reformador; 2- natureza química do alcatrão; 3- envenenamento 
por enxofre e metais alcalinos; 4- formação de coque.34-38 

Muitos estudos publicados na década de 90, oriundos das univer-
sidades espanholas, como Universidade de Zaragoza, empregavam 
minerais como calcitas, magnesitas, dolomitas e olivinas no leito do 
gaseificador, usando madeira como matéria-prima.34-38 Esses minerais 
continuam sendo estudados, porém com foco na gaseificação de outras 
matérias-primas, como lodo de esgoto, resíduo da indústria papeleira 
e bagaço-de cana.39-41

CATALISADORES USADOS NA REMOÇÃO DO 
ALCATRÃO

Catalisadores para a reforma a vapor 

O níquel é comumente empregado como fase metálica de catali-
sadores comerciais de reforma a vapor, pois seu custo é baixo quando 
comparado aos metais nobres. A ordem de reatividade para reforma a 
vapor é a seguinte: Rh, Ru>Ni, Pd, Pt>Re>...>Co. Porém, os metais 
Ni, Co, Fe e Ru são bastante suscetíveis à desativação por enxofre.42 
Além da desativação da fase metálica por enxofre, existe a possibili-
dade de sulfatação dos suportes, portanto a escolha dos suportes deve 
levar em consideração esse fato, pois alguns sulfatos como de Sr, Cu, 
Ba e Fe podem levar à desativação dos catalisadores.43,44

Uma característica essencial desejada nos suportes utilizados é 
a elevada resistência mecânica, térmica e hidrotérmica, sendo em 
geral selecionados do grupo de: alumina (a-Al2O3, ou mistura de 
fases, como a a-Al2O3, d-Al2O3 e q-Al2O3), aluminatos de magnésio, 
cálcio e/ou potássio.45

Outro aspecto importante é a acidez dos suportes, que é um dos 
fatores críticos relacionados à formação de coque.46-48 Duas estratégias 
podem ser consideradas para a obtenção de suportes de baixa acidez. 
A primeira utiliza promotores, como metais alcalinos, e a segunda 
o uso de suportes com baixa acidez intrínseca, como os aluminatos 
de magnésio e/ou cálcio.

Uma forma de incrementar o desempenho e a vida útil dos catali-
sadores é através do uso de promotores de óxidos de metais alcalinos e 
alcalino-terrosos (exemplo: MgO, CaO, SrO, Na2O e K2O) e de metais 
de terras raras (exemplo: lantânio (La), cério (Ce) e ítrio (Y)), que 
atuam na modificação do suporte e/ou na fase ativa.49,50 Além disso, 
existem relatos do efeito de supressão da formação de carbono pela 
adição de metais dos grupos 14 -15 (germânio (Ge), estanho (Sn), 
chumbo (Pb), arsênio (As), antimônio (Sb) e bismuto (Bi)).51 

Metais alcalinos e alcalino-terrosos são conhecidos como pro-
motores da reação de gaseificação do carbono com vapor, reduzindo 
a relação molar vapor/carbono (V/C) necessária para a reação e pro-
movendo a formação de coque mais facilmente removível.52 O uso 
do potássio em catalisadores de reforma a vapor está relacionado à 
melhoria da redutibilidade dos catalisadores e associado à formação 
de coque do tipo filamentoso. 

O envenenamento de catalisadores aplicáveis à purificação do gás 
de síntese proveniente da gaseificação de biomassa pode ocorrer por 
H2S, pois é conhecido que a gaseificação de biomassa pode gerar cerca 

de 20-200 ppmv de H2S.53-55 A desativação acarreta em alterações nas 
propriedades catalíticas, como por exemplo, na capacidade que o ca-
talisador possui de adsorver ou dissociar as moléculas dos reagentes, 
sendo mais preocupante em baixas temperaturas. Outra consequência 
é o bloqueio de sítios ativos adjacentes, podendo interferir na etapa 
reacional e difusional, além de prejudicar a atividade catalítica em 
algumas reações sensíveis à estrutura, favorecendo, por exemplo, a 
formação de coque.55,56 

Desse modo, a escolha dos metais é fundamental, já que se sabe 
que alguns são estáveis na presença de enxofre, como Rh, Pd, Ag, 
Ir e Pt, sendo alvo de investigações científicas e invenções.48,57 Outra 
alternativa é empregar sistemas bimetálicos visando o incremento 
da tolerância ao enxofre, como por exemplo: Pt-Re, Pt-Ir, Pt-Ge e 
Pt-Sn.58 Em alguns casos, emprega-se um metal de sacrifício, cuja 
adsorção do enxofre seja preferencial, como no caso do uso de Ni, 
Mn, Fe em catalisadores bimetálicos (ex.: Rh-Ni ) ou adição de CuO 
ao sistema catalítico Rh-Pd/óxidos.58

Catalisadores empregados na remoção de alcatrão

Os principais compostos usados na literatura para simular o 
alcatrão são: benzeno, fenol, tolueno, naftaleno, metil-naftaleno, 
além de antraceno e pireno.29,30,59-63 Coll et al.31 estudaram a reforma 
a vapor de cinco compostos aromáticos (benzeno, tolueno, naftaleno, 
antraceno e pireno), com o catalisador comercial para nafta, ICI 46-I. 
Os resultados evidenciaram que o melhor composto para representar 
o alcatrão seria o naftaleno, já que para atingir conversões razoáveis 
empregou-se maior quantidade de catalisador e velocidade espacial, 
indicando que a taxa de reação para o naftaleno é menor do que para 
os outros hidrocarbonetos estudados. A ordem de reatividade obtida 
foi a seguinte: benzeno>tolueno>antraceno>pireno>naftaleno.31 

A literatura evidencia que o naftaleno possui maior dificuldade de 
conversão do que outros compostos modelos comumente empregados, 
como tolueno e benzeno, levando a produtos típicos do craqueamento 
térmico, como olefinas e compostos poliaromáticos, que são conhe-
cidos como precursores de coque.46,47 

Vários catalisadores comerciais de reforma a vapor já foram repor-
tados na literatura para a reforma do alcatrão.34-38 Cabe reforçar que os 
catalisadores comerciais para reforma a vapor de nafta se mostraram 
mais adequados do que os catalisadores para reforma do gás natural. 

Uma das formas de se evitar que a vida útil dos catalisadores 
seja afetada pelo alto teor de alcatrão na entrada do reformador é a 
presença de um leito de guarda com catalisadores de menor custo, 
como por exemplo: calcitas (CaO), dolomita calcinada (CaMgO2), ze-
ólitas e magnesitas (MgO), entre outros. Esses catalisadores também 
podem estar presentes no leito do gaseificador, sendo responsáveis 
pela diminuição do teor de alcatrão, com conversões superiores a 
90%, e consequentemente do teor de aromáticos, que são precursores 
de coque.35-38

Além dos catalisadores comerciais, outros têm sido usados na 
reforma a vapor do alcatrão, como minerais, zeólitas, metais alcalinos, 
alumina e catalisadores metálicos suportados. As principais classes 
de catalisadores serão descritas brevemente a seguir.

Catalisadores minerais 
Dentre os catalisadores baseados em minerais de ocorrência 

natural, o exemplo mais utilizado é a dolomita, mineral de carbonato 
de cálcio e magnésio (CaMg(CO3)2), com dureza de 3,5 a 4 na escala 
Mohs, mas outros minerais contendo cálcio também são usados, 
como magnesita e calcita, que apresentam como vantagem o baixo 
custo. Além disso, possuem boa eficiência para remoção de alcatrão, 
apresentando conversão de alcatrão acima de 95%, quando calcinados 
na faixa de 800 a 900 °C, porém possuem baixa resistência mecânica. 
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A eficiência de conversão de alcatrão com 6 %m/m de calcita em 
relação ao bagaço-de-cana foi evidenciada em estudos de gaseificação 
em leito fluidizado circulante. Constatou-se que, além da diminuição 
no teor de alcatrão, ocorreu decréscimo no ponto de orvalho, de 90 
(sem aditivo) para 58 °C. Isso ocorreu porque a concentração dos 
compostos da classe 2 aumentou, enquanto da classe 3 diminuiu. 
O benefício resultante é que as superfícies podem ser aquecidas em 
temperaturas baixas, evitando depósitos e incrustações.64

Outro mineral que aparece com bastante frequência nos artigos é 
a olivina ((Mg,Fe)2SiO4), que é um mineral de cor verde oliva, com 
dureza de 6,5 a 7,0. Tem menor atividade catalítica que a dolomita, 
necessitando de elevadas temperaturas reacionais (acima de 850 
°C), mas tem elevada resistência mecânica, por isso é amplamente 
estudada como suporte.65-70

Uma questão importante no uso da olivina é que o material não 
é estável nas condições de gaseificação, pois é suscetível à decom-
posição em elevadas temperaturas, formando uma mistura de olivina 
e fases livres de óxido de ferro (FeOx) suportadas em Mg2SiO4, 
apresentando SiO2 livre. Em atmosferas oxidantes, as fases livres 
de ferro são Fe3O4, Fe2O3 e MgFe2O4, e em atmosferas redutoras, 
as fases presentes seriam Fe0 e Fe3C. Essas transformações afetam 
tanto a atividade catalítica quanto a deposição de coque, já que o Fe 
catalisa a reação de Boudouard originando coque do tipo grafítico.71 

Essa preocupação se mostra mais relevante no uso de reator de leito 
fixo, pois pode levar à interrupção da operação. Já o uso da olivina 
em leito fluidizado é apontado como factível, tendo sido empregado 
em diversos tipos de gaseificador, como Dual Fluidized Bed e o Fast 
Internal Fluidized Bed.72,73

Os minerais argilosos e óxidos de ferro são baratos e disponíveis, 
mas apresentam baixa atividade catalítica em relação à dolomita. Os 
minerais argilosos, do grupo da caolinita (Si2Al2O5(OH)4) e mont-
morilonita ((Na,Ca)0,3(Al,Mg)2Si4O10(OH)2.nH2O), apresentam baixa 
resistência térmica na faixa de 800-850 °C, e menor atividade que 
a dolomita. Os minerais ferrosos como hematita (Fe2O3), magnetita 
(Fe3O4), siderita (FeCO3) e pirita (FeS2) são menos ativos que a 
dolomita, desativando rapidamente na ausência de hidrogênio. As 
zeólitas possuem custo relativamente elevado quando sintéticas, e 
apresentam como desvantagens rápida desativação e baixa atividade 
catalítica quando comparadas com a dolomita.70

O uso de outras argilas como suporte para 6,0 %m/m de NiO 
também é citado na literatura, como a goethita (a-FeO(OH)) e a 
palygorskita ((Mg,Al)2Si4O10(OH).4H2O), com conversão inicial de 
alcatrão de 94,4 e 64,4%, respectivamente. No entanto, os autores 
não discutiram sobre os dados ao longo do tempo e nem sobre as 
condições em que os catalisadores foram reduzidos, sendo uma 
questão crucial quando se trata de catalisadores contendo óxido de 
ferro em sua composição, no caso da goethita.74 O uso de ilmenita 
(FeTiO3) também é relatado na literatura, mas apesar da eficiência 
na remoção de alcatrão, o catalisador sofre processo de sinterização 
e desativação por coque.75

A dolomita deve ser calcinada, porém de acordo com as condições 
de reação, o mineral pode se recarbonatar durante o processo, cau-
sando decréscimo em sua atividade.38 Outra preocupação é o grande 
acúmulo de coque, já que o mineral é apenas ativo em temperaturas 
elevadas, que proporcionam a formação de coque devido às reações 
de craqueamento, sendo que esse coque pode ser minimizado através 
do emprego de catalisadores mais básicos.38,65,76

Estudos comparativos com dolomita, magnesita e calcita, empre-
gadas como leito de guarda do reator de reforma a vapor, evidenciaram 
que a dolomita foi mais ativa nas condições de reação. As condições 
favoráveis para uma vida mais longa da dolomita são temperaturas 
acima de 840 °C, pequeno diâmetro de partícula (< 1,9 mm) e altos 
tempos espaciais (> 0,17 kg(dolomita)h/m3).38 Além da desativação 

por coque, os minerais como calcita e dolomita podem perder ativi-
dade devido à adsorção preferencial do hidrogênio nos sítios ativos 
do catalisador.76

Como a dolomita é um mineral relativamente abundante na crosta 
terrestre, a composição química depende muito da localização geo-
gráfica, isto é, das condições geológicas. Prevendo essas diferenças, 
estudos foram feitos empregando diversos tipos de dolomita calcinada 
em um leito fixo, obtendo redução do alcatrão de 17,5 para 2 g/kg 
(em base seca e sem cinzas). De acordo com os dados, para alcançar 
uma conversão acima de 90%, o tempo espacial deveria ser maior 
que 0,052-0,087 kg (dolomita)h/m3. Outra observação importante foi 
que a atividade das dolomitas é maior quanto maior for o conteúdo 
de Fe2O3.

37

Em outro estudo, empregando dolomita na mesma planta piloto, 
os autores encontraram conversões maiores, entre 90 e 95%, em-
pregando tempos espaciais de 0,06-0,15 kgh/m3 (840 °C, úmido), 
sendo um resultado satisfatório considerando-se que a gaseificação 
foi realizada com oxigênio e vapor, gerando espécies mais refratárias 
à conversão catalítica. Um resultado interessante da pesquisa foi a 
observação da presença do limite difusional intrapartícula, já que a 
conversão de alcatrão foi influenciada pelo diâmetro de partícula do 
catalisador (na faixa de 0,63-1,6 mm).77

Posteriormente, os autores compararam as atividades da dolomita 
e da olivina em testes de gaseificação, conduzidos em leito fluidizado 
e borbulhante com ar, confirmando a maior atividade da dolomita. 
No entanto, coletou-se uma maior quantidade de particulados para a 
dolomita (4 a 6 vezes mais), devido a sua menor dureza, facilitando 
a sua quebra e posterior arraste. Por isso, os autores concluíram que 
a melhor solução é empregar esse tipo de aditivo em reatores secun-
dários, já que em leitos fluidizados há bastante perda de material 
do leito.66 

Catalisadores metálicos
Como mencionado anteriormente, muitos estudos em planta 

piloto empregam dois leitos catalíticos, o primeiro reator funciona 
como leito de guarda e o segundo como um reator de reforma a vapor, 
operando geralmente na faixa de 700-850 °C.9 Esse esquema permite 
uma maior vida útil do catalisador de reforma, diminuindo a desati-
vação através do coqueamento e do envenenamento por compostos 
de enxofre e cloro.78 

Exemplificando, a literatura relata que a conversão de alcatrão 
empregando dolomita em leito de guarda foi igual a 95%, e a con-
versão em reator de reforma, com catalisadores comerciais a base 
de Ni, foi superior a 98%. Ainda de acordo com os resultados ex-
perimentais, constatou-se pelas análises do alcatrão que a operação 
de gaseificação com vapor e oxigênio produziu um gás com teores 
de alcatrão da ordem de 24-40 g/Nm3, passando para 1-2 g/Nm3, na 
saída do leito de guarda com dolomita, e para 1-100 mg/Nm3 na saída 
do reformador, com catalisadores comerciais de reforma a vapor.35

Em uma nova configuração do processo, propôs-se um sistema 
com três reatores em série, sendo um gaseificador de leito borbulhante, 
um leito de guarda com dolomita e um reator de reforma a vapor. 
Como os catalisadores de reforma a vapor são fornecidos na forma 
de anéis (1 cm altura × 1 cm diâmetro), estes tiveram que ser moídos 
e peneirados, obtendo-se um tamanho médio de 1,2 mm, obtendo-
-se conversão para o alcatrão no reator de reforma igual a 98%.34,35 
Resultados publicados evidenciaram que os catalisadores usados 
para reforma a vapor de nafta foram mais ativos que os catalisadores 
comerciais empregados para a reforma de gás natural.9

Deve-se destacar que a maioria dos estudos apresentados não 
emprega injeção de vapor no reator de reforma, já que aproveita 
o vapor d’água presente na corrente produzida na gaseificação. A 
razão disto é que a quantidade de H2O presente no gás produzido na 
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gaseificação é da ordem de 40-55 %vol quando o agente gaseifican-
te é uma mistura de oxigênio e vapor; e de 10-22 %vol quando se 
emprega ar atmosférico. Outro fator importante é que o gás, estando 
em elevadas temperaturas, e contendo em sua composição H2O, H2 
e CO2, atua na gaseificação do coque depositado no catalisador.79,80 

Kinoshita et al.81 mostraram que o catalisador comercial de re-
forma a vapor foi bastante efetivo na remoção do alcatrão, até sem 
injeção de vapor, só com o vapor presente na corrente de gaseificação, 
com conversão de 86% do benzeno e 97% do naftaleno. Os melhores 
resultados foram obtidos com tempo espacial superior a 1,3 s, para a 
temperatura de 750 °C. No entanto, a presença de coque depositado 
no catalisador não foi discutida no artigo, sendo que a formação de 
coque era esperada devido ao alto conteúdo de eteno na corrente de 
gaseificação, igual a 1,19 %vol. 

Em outra publicação, a desativação do catalisador de reforma 
a vapor de nafta e gás natural foi constatada em corridas de 8 h de 
operação, quando não se empregava um leito de guarda antes do 
reator de reforma.82 A desativação dos catalisadores por coque é con-
siderada um fator crítico no desenvolvimento de catalisadores para o 
abatimento de alcatrão, sendo mais facilmente estudado em escala de 
laboratório. Alguns autores também empregam composições sintéti-
cas de gaseificação, contendo em sua composição gases permanentes 
e compostos modelos para alcatrão, além de olefinas, H2S e NH3.

83,84

A conversão do alcatrão e da amônia com diversos catalisadores, 
entre eles, catalisador de níquel suportado em alumina, foi investigada 
por Simell et al.83 A conversão do alcatrão e da amônia foi igual a 
100%, a 900 °C e tempo espacial de 0,3 s, com catalisador de Ni/
Al2O3. Segundo os autores, a deposição de coque é favorecida em 
temperaturas inferiores a 600-640 °C na pressão de 1 bar; e na tem-
peratura de 750-780 °C a 25 bar. 

Além de catalisadores comerciais, muitas formulações são 
propostas, modificando apenas o tipo de suporte empregado para o 
catalisador de níquel. Os experimentos realizados por Miyazawa et 
al.85 em seus testes de reforma a vapor do alcatrão gerado na pirólise 
de madeira provaram que o catalisador Ni/ZrO2 possui melhor efici-
ência na remoção do alcatrão do que o Ni/CeO2. Os autores afirmam 
que a ordem de conversão do alcatrão foi a seguinte: Ni/Al2O3>Ni/
ZrO2>Ni/TiO2>Ni/CeO2>Ni/MgO, e em relação ao rendimento do 
coque, obteve-se: Ni/CeO2<Ni/ZrO2<Ni/MgO<Ni/Al2O3<Ni/TiO2. 
Os autores concluíram que a conversão de alcatrão está diretamente 
ligada à dispersão do níquel no suporte, enquanto a formação de 
coque depende mais do tipo de suporte. 

Os minerais também podem ser empregados como suporte para 
catalisadores metálicos; muitos estudos são baseados na olivina e 
na dolomita como suporte. Sendo assim, Zhang et al.69 estudaram 
a reação de reforma a vapor de alcatrão, usando tolueno e benzeno 
como compostos modelo, com catalisadores de Ni suportados em 
olivina e dopados com óxido de cério. O gás produzido nos testes 
nas temperaturas de 700, 750, 800 e 830 °C apresentou a seguinte 
composição volumétrica: 60-64% H2, 17-33% CO, 4-18% CO2 e teor 
menor que 0,2% de CH4. Os melhores resultados, isto é, maior produ-
ção de hidrogênio e conversão do tolueno e benzeno, foram obtidos 
para o catalisador 3,0 %NiO/olivina dopado com 1,0% CeO2. Já os 
catalisadores 3,0% NiO/olivina e 6,0% NiO/olivina tiveram desem-
penho semelhantes. Devi68 mostrou que a conversão do naftaleno a 
900 °C para o catalisador Ni/olivina foi menor com uma composição 
sintética (12% CO, 12% CO2, 10% H2O, 10% H2 e 56% argônio) do 
que na reação de reforma com vapor ou com CO2, cujas conversões 
do naftaleno foram as seguintes: 75, 81 e 80%, respectivamente. 

Li et al.86 encontraram altas conversões de tolueno para o catali-
sador 5 %NiO/Ca12Al14O33 na temperatura de 700 °C, com V/C= 2,1, 
sem ser detectada a presença de benzeno ou poliaromáticos. Com 
o suporte puro obteve-se uma conversão de tolueno inferior, com 

seletividade apreciável para o benzeno. Os autores verificaram que 
o Ni/Ca12Al14O33 exibe alta resistência ao coqueamento. Os autores 
testaram três concentrações diferentes para o NiO (1, 3, e 5 %m/m), 
encontrando melhores resultados de conversão de tolueno para o 
maior teor testado, com V/C= 1,9, e baixas temperaturas. No entanto, 
acima de 800 °C a conversão de tolueno para os catalisadores já se 
aproximava de 100%, mantendo-se estável. A resistência ao enve-
nenamento foi atribuída à presença de oxigênio livre nas cavidades 
da estrutura, sendo responsável pela gaseificação de carbono na 
superfície do níquel. 

O mesmo grupo de pesquisa preparou em laboratório catalisa-
dores de níquel suportados em uma mistura de óxido de magnésio e 
cálcio. A conversão de tolueno obtida acima de 650 °C foi próxima 
a 100% para todos os catalisadores testados, produzindo hidrogênio, 
monóxido e dióxido de carbono. Os autores não observaram benzeno 
ou compostos poliaromáticos na composição do gás resultante, em 
temperaturas acima de 650 °C.87

Diversos compostos aromáticos foram encontrados na reação de 
reforma a vapor do naftaleno a 800 °C, como: 1,1’ e 1,2’ binaftalenos, 
2,2’ binaftaleno, perileno e o benzo-j-fluoranteno, que condensam 
formando coque.86 A reforma a vapor do naftaleno é abordada em 
alguns artigos, mas nem sempre há o registro da composição completa 
do gás formado.50,87 A presença desses compostos deve-se à ocorrência 
do craqueamento da carga em altas temperaturas, podendo levar à 
formação de produtos primários (>C5), hidrocarbonetos secundários 
(C1-C4), além de coque.46,59,87

Quitete88 estudou a reforma a vapor de tolueno, benzeno e nafta-
leno/tolueno com catalisadores de Ni suportados em hexa-aluminatos 
(BaAl12O19, NiO/CaAl12O19, LaAl11O18 e La0,8Ce0,2Al11O19). Os me-
lhores resultados nos testes de estabilidade na reforma a vapor de 
tolueno, a 650 °C, com V/C= 1,5 e velocidade espacial de 20000 
Nml/gcat.h, foram obtidos para os catalisadores suportados em hexa-
-aluminato de Ba e La-Ce, conforme mostra a Figura 2. O ensaio de 
oxidação a temperatura programada (TPO) dos catalisadores gastos 
foi compatível com a formação de coque de fácil regeneração, do 
tipo filamentoso, que queima em temperaturas próximas a 600 °C 
(Figura 3).52,89

Adicionalmente, os estudos mostraram que a adição de 10 %m/m 
de naftaleno em solução de tolueno causou uma redução acentuada 
na conversão do tolueno, pois o naftaleno se adsorve mais fortemente 
que o tolueno, prejudicando a conversão deste último.90 A Figura 
4 ilustra o tipo de coque formado na reação de reforma a vapor de 
naftaleno/tolueno a 800 °C, com razão V/C = 1,5. Foi sugerido que 
o coque formado seja do tipo polimérico, devido à constatação da 
predominância de produtos derivados do craqueamento térmico da 

Figura 2. Teste de estabilidade para catalisadores de Ni suportados em 
hexa-aluminatos. Condições da reforma a vapor de tolueno: 650 °C, com V/
C=1,5 e velocidade espacial de 20000 Nml/gcat.h
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carga, como metano e CO2. O coque formado foi responsável pela 
completa desativação do catalisador.88

A estabilidade do catalisador é influenciada diretamente pelas 
condições experimentais, isto é, temperatura, razão V/C e carga. 
Recomenda-se o uso de temperaturas elevadas, já que a cinética 
de reforma a vapor de cargas pesadas em baixas temperaturas 
(400‑600 °C) inclui adsorção irreversível do hidrocarboneto na super-
fície do níquel, podendo formar um filme polimérico (coque do tipo 
goma). Além de baixa temperatura, este tipo de coque é favorecido 
por baixas razões molares V/C, pela ausência de hidrogênio e pela 
presença de aromáticos.91 O coque do tipo filamentoso também pode 
ser formado em temperaturas baixas como evidenciado em estudos de 
reforma a vapor de tolueno a 500 °C. A Figura 5 apresenta a imagem 
de microscopia eletrônica de varredura para o catalisador 14 %NiO/
CaNiAl11O19 ao final da reação, empregando temperatura = 500 °C, 
V/C= 1,9 e velocidade espacial de 612.000 ml/gcat*h.88

O uso de elevadas razões V/C, além de auxiliar na prevenção de 
coque, também permite a predominância das reações de reforma a 
vapor, sendo importante, pois a corrente de gaseificação a ser tra-
tada pode conter elevado conteúdo de metano, que é um composto 
bem menos reativo que outros hidrocarbonetos.91 Em estudos de 
reforma a vapor de tolueno com catalisadores de Ni suportados em 
hexa-aluminatos de Ca, Ba, La e La-Ce, a 650 °C com V/C= 1,5, 
observou-se a formação de CO2 pelo favorecimento da reação de 
shift e metano e benzeno pela reação de hidrodesalquilação do to-
lueno.88 Resultados semelhantes foram observados na literatura para 
reforma a vapor de tolueno empregando dolomita e catalisadores de 
Ni derivados de hidrotalcita.92

Outro aspecto que deve ser levado em consideração é a disper-
são metálica dos catalisadores, já que a resistência à deposição de 
carbono do tipo filamentoso é bastante influenciada pelo tamanho 
da partícula de níquel.88,93-95 Ensaios conduzidos em equipamento de 

análise termogravimétrica com correntes sintéticas de gaseificação 
(21,5 %H2, 27,3 %CO, 42,9 %CO2, 8,3 %CH4 ou 21 %H2, 27 %CO, 
42 %CO2, 8 %CH4, 2 %C2H4) saturadas com vapor de água a 15 °C 
com programação de temperatura de 350 °C até 700 °C, na taxa de 
5 °C/min, permitiram a seleção de catalisadores com menores taxas 
de deposição de coque (mgcoque*gNi/h*m2).88 Os catalisadores mais 
resistentes a desativação por coque foram 12 %NiO/La0,8Ce0,2Al11O19 
e 7 %NiO/BaAl12O19, que apresentaram maior dispersão metálica 
comprovada por quimissorção de hidrogênio, e indiretamente através 
da reação de desidrogenação do ciclo-hexano. Esses catalisadores 
apresentaram bom desempenho nos estudos de reforma a vapor de 
tolueno.88

A introdução de pequenas quantidades de metais nobres, como 
Pt, Rh, Ru e Pd, a sistemas catalíticos contendo níquel apresenta-se 
como uma alternativa para incrementar a resistência à desativação 
dos catalisadores. O catalisador Ni/CeO2/Al2O3 com maior concen-
tração de níquel (12 %m/m) apresentou alta atividade na conversão 
do alcatrão, entretanto com grande tendência ao coqueamento, que 
foi reduzida pela incorporação de metais nobres, tendo aumentado 
a atividade catalítica na seguinte ordem: Pt»Rh>Ru>Pd.96 O melhor 
resultado foi obtido com a adição de 0,01 %m/m de Pt (Pt/Ni/CeO2/
Al2O3). A mesma tendência foi observada nos testes com catalisa-
dores de CeO2/Al2O3 modificados com esses metais, mas a atividade 
catalítica foi menor que a obtida quando se empregou o Ni/CeO2/
Al2O3 modificado com metais nobres.96

Diversos sistemas catalíticos foram propostos para a reforma 
a vapor de fenol (composto modelo para o alcatrão), como cata-
lisadores de Rh e Fe com vários tipos de suporte. No caso do Rh, 
a concentração de hidrogênio produzida foi maior para o catali-
sador 1,5 %Rh‑35 %CeO2/SiO2 na faixa de temperatura estudada, 
575‑750 °C. A conversão do fenol alcançada para esse catalisador foi 
superior a 80%, enquanto o catalisador 1,5 %Rh/SiO2 apresentou con-
versão acima de 90% apenas a 750 °C. Os melhores resultados foram 
encontrados para o 1,5 %Rh-35 %CeO2/SiO2 e 1,5%Rh-35 %ZrO2/
SiO2. O catalisador 1,5 %Rh/Ce-Zr-O, preparado pelo método sol-gel, 
mostrou alta estabilidade em testes de 24 h de duração. Os autores 
ainda propuseram a recuperação da atividade dos catalisadores através 
de tratamento com 40% H2O/He a 700 °C por 3 h, após reação de 
reforma a vapor do fenol por 8 h a 700 °C.61

Outros suportes, Mg-Zr-O, Mg-Ce-O e Mg-Ce-Zr-O, preparados 
pelo método sol-gel, também foram testados na reforma a vapor do 
fenol.62 A maioria dos catalisadores de Rh suportados foi preparada 

Figura 3. Resultados do ensaio de oxidação a temperatura programada dos 
catalisadores de Ni suportados em hexa-aluminatos gastos na reforma a 
vapor de tolueno88

Figura 4. Imagem por MEV do catalisador 12%NiO/La0,8Ce0,2Al11O19 após 
reforma a vapor de naftaleno em solução de tolueno a 800 °C, com razão 
V/C = 1,588

Figura 5. Imagens por MEV obtidas em diversas ampliações da amostra 
14%NiO/hexa-aluminato de Ca, coletada ao final da reação de reforma a va-
por de tolueno a 500 °C, V/C=1,9 e velocidade espacial de 612000 Nml/gcath
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através do método de impregnação úmida. Altas conversões de fe-
nol foram obtidas a 700 °C, sendo que a diminuição do teor de Rh 
acarretou em maior seletividade ao hidrogênio. 

O Rh também foi empregado em estudos usando uma composição 
sintética de gaseificação, contendo 3,1 %CH4, 5,0 %CO, 5,1 %CO2, 
1,3 %C2H4, 7,9 %H2, 22,1 %He, 55,5 %H2O e 77,3 ppm de H2S. 
Os autores inicialmente empregaram elevada velocidade espacial 
(159000 h-1), na temperatura de 900 °C, usando a reforma a vapor do 
etileno, constatando que a desativação foi menor para os catalisadores 
contendo Rh. Os testes foram conduzidos por 200 h, os catalisadores 
contendo Ni tiveram que ser reativados com vapor após 100 h de 
reação, perdendo um pouco da atividade inicial.53

Outros catalisadores foram mencionados na revisão elaborada 
por Shen e Yoshikawa,97 como Co/Al2O3, Co-Fe/Al2O3, Cu/Ni/Al2O3, 
Ni-Cr/Al2O3.

 O efeito do cromo é descrito em Bangala et al.98 em seus 
estudos de reforma a vapor de naftaleno com catalisador com 15% de 
Ni e teores variáveis de Cr, suportados em uma mistura de 5% La2O3, 
10% MgO e 65% Al2O3. Os autores atribuem ao Cr a função catalítica 
de hidrogenação-desidrogenação e desidrociclização, cujo efeito é 
pronunciado em teores de Cr2O3 acima de 5 %m/m, o que resulta em 
aumento do teor de coque e decréscimo na conversão de naftaleno.98

CONCLUSÕES 

O gás produzido na gaseificação de biomassa tem ampla utili-
zação, porém seu uso está limitado ao desenvolvimento da etapa de 
purificação, principalmente no que tange à remoção de alcatrão. O 
gás produzido pode ser tratado com catalisadores que tenham elevada 
atividade catalítica para remoção de hidrocarbonetos aromáticos, 
além de resistência a coqueamento e a envenenamento por enxofre. 
Diversos catalisadores foram empregados para o abatimento do alca-
trão, sendo as principais classes: zeólitas, catalisadores minerais (ex.: 
olivina, dolomita, calcita e magnesita), metálicos (ex.: Ni, Rh, Co, Fe) 
suportados (ex.: ZrO2, Al2O3, CeO2, MgO, La2O3 e mistura destes) e 
catalisadores bimetálicos (ex.: Ru-Ni, Pd-Ni, Ni-Pt). No entanto, esses 
catalisadores ainda precisam ter sua eficiência comprovada em testes 
de longa duração, de modo a avaliar o seu comportamento em relação 
à desativação por envenenamento por H2S e por depósito de coque. 
Esses dois pontos são considerados críticos no desenvolvimento de 
catalisadores para purificação do gás de síntese proveniente da ga-
seificação de biomassa. Pode-se destacar o desempenho obtido com 
catalisadores de Ni suportados em hexa-aluminatos e catalisadores 
de Rh, estes últimos se mostraram promissores em testes de 200 h 
na presença de H2S. 
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