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RESUMO

O trabalho experimental consistiu numa primeira fase na caraterizagdo da atividade hidrogenante de
catalisadores bifuncionais de Hydrocracking (HDC) por via da rea¢&o de hidrogenacéo do tolueno (HT).
Os catalisadores eram constituidos por uma fase metélica constante (Pt/Al,O3) misturados fisicamente
com zeolito HUSY e HBEA.

Os aspetos a destacar dos resultados dos testes cataliticas, centram-se no facto da atividade hidrogenante
ndo depender apenas dos centros metalicos acessiveis, mas também dos centros acidos para a atividade
global, através do fendmeno de spillover do hidrogénio. Verificou-se que a atividade por centro em
funcdo da razdo ne/nectna aumentava de forma progressiva apresentando uma tendéncia Unica, sendo
portanto a atividade hidrogenante independente do tipo de ze6lito. A comparagdo entre os catalisadores
Pt/AlO5+zedlito(s) e catalisadores com Pt impregnada diretamente no ze6lito, permitiram concluir que
0 aumento da distancia entre centros metalicos e centros &cidos, dificulta a difusdo dos Hsp, fator que
contribui para que a atividade por centro para ne/npr+na constante, fosse inferior para os catalisadores
Pt/Al,O3+zedlito(s).

Posteriormente, o estudo da reacdo de HDC de n-hexadecano foi conduzido numa unidade de alta
pressdo com um reator de leito fixo. Com base nos resultados obtidos da reacdo modelo de HT,
efetuaram-se testes cataliticos com zedlitos HUSY e HBEA impregnados com Pt. Os testes cataliticos
realizaram-se a uma pressao relativa constante (40 bar), temperaturas entre (255-285°C) e WHSV entre
0s 19-90 ht. A H,/HC fixou-se como constante (12,15). As condicOes operatoérias foram ajustadas em
funcdo da atividade intrinseca evidenciada por cada catalisador, de forma a que os catalisadores

pudessem ser comparados a iso-conversao.

Os catalisadores que revelaram ser mais ativos, apresentando maiores rendimentos em produtos de
cracking, foram aqueles com ze6lito HBEA na sua composicao, sendo atribuido ao ze6lito HUSY uma
melhor performance em rendimentos em isémeros mono e multi-ramificados. Verificou-se ainda que a
variagdo do balanco ne/na influencia a distribuigdo de produtos da reagéo, sendo que quanto maior essa

razdo, mais os catalisadores se aproximam de um comportamento “ideal”.
Em comum aos dois estudos, efetuou-se testes cataliticos a catalisadores com mistura de zedlitos
(0,75HUSY:0,25HBEA), com o intuito de se averiguar possiveis sinergias em compara¢cdo com a

performance catalitica dos individuais.

Palavras-chave: Pt/Al,Os, ze6litos, misturas, sinergias, hidrogenacédo do tolueno, hydrocracking






ABSTRACT

The experimental work was in a first stage focus on hydrogenating activity characterization of the
bifunctional Hydrocracking catalyst (HDC) via toluene hydrogenation reaction. The catalysts were
formed by a fixed hydrogenating function (Pt/Al,O3) mixed with either HUSY or HBEA zeolites.

Aspects to highlight the results of the catalytic tests, focus on the fact that the hydrogenating activity is
not a unigue function of accessible metal. This was proposed to be due to the contribution to the overall
activity of the hydrogenation of adsorbed toluene on acid sites via hydrogen spillover. It was found that
the activity per total adsorbing sites which was observed to increase steadly with np/(npetna). An
increase of the accessible Pt atoms leads to an increase on the amount of spilled over hydrogen available
in acid sites therefore increasing the overall activity. The comparison between the catalysts Pt/AlOs +
zeolite (s) and Pt/zeolite showed that increasing distance between metal sites and acid sites, difficult the
efficiency of spilled over hydrogen diffusion, main contributing factor to the Pt/Al.O3 + zeolite activity

for ned/(Nertnay constant, were lower than Pt/zeolite.

Subsequently, the study of the HDC reaction with n-hexadecane was led into a high-pressure unit with
a fixed bed reactor. Based on the results obtained in the model reaction of HT-catalyst as performed
tests with HBEA and HUSY zeolites impregnated with Pt clusters. The test were operated with constant
pressure (40 bar) and temperatures between (255-285°C) and WHSV between 19-90 ht. The Ho/HC was
set to be constant (12,15). The operating conditions were adjusted in view of the intrinsic activity shown

by the catalyst so that the catalyst could be compared with iso-conversion.

The catalysts that had proved to be more active, shown in turn higher cracked products yields with
HBEA zeolite in its composition, HUSY zeolite being attributed to a better performance in mono- and
multi-branched isomers yields. It was further found that the variation of the balance npi/na influences
the distribution of the reaction products, and the greater this one is, more catalysts approach an "ideal"

behavior.
In common to both studies, it performed catalytic tests with a mixture of zeolite catalysts (0,75HUSY:
0,25HBEA) in order to verify possible synergies in comparison with the catalytic performance of the

individual.

Keywords: Pt/Al,Os, zeolites, mixtures, synergies, toluene hydrogenation, hydrocracking
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Contextualizacdo

O Hydrocracking (HDC) é um processo utilizado nas refinarias para processamento do crude, cujo
desenvolvimento e proliferacdo se deve sobretudo a capacidade tecnol6gica em converter cargas
pesadas, nomeadamente gaséleos de vacuo, em compostos mais nobres, como os destilados médios, que

estdo na base da composicdo dos gaséleos, cuja procura se tem acentuado mundialmente.

A indGstria da refinacdo e a investigacdo cientifica ligadas a este sector tém investido muito no
conhecimento e desenvolvimento de catalisadores de HDC, que permitam cada vez melhores
performances cataliticas. Nesse sentido, o conhecimento das propriedades fisicas e quimicas dos
catalisadores e a avaliacdo da sua importancia relativa, nas reaces quimicas envolvidas no processo, é

indispensavel para o desenvolvimento de melhores catalisadores.

Este trabalho esta incorporado num projeto desenvolvido em parceria entre o Instituto Superior Técnico
(IST) e o IFP Energies Nouvelles (IFPEN) (Lyon, Franga), onde o objetivo global é averiguar possiveis
sinergias provenientes de misturas de zedlitos, utilizadas como fase &cida dos catalisadores, em vez de
um zeodlito individualmente. A ideia de que uma mistura de ze6litos pode proporcionar uma melhor
performance ao invés de catalisadores individuais, assenta em resultados com misturas mecénicas de
Pt/zedlito, publicados na literatura, em patentes em que se utilizam catalisadores NiMoS/(SiOz-
Al,O3+10% ze6lito) e em testes cataliticos efetuados nos laboratérios do IFPEN com
NiMoS/(Al,Os+zedblito).

No sentido de se encontrarem respostas que expliquem em que condi¢BGes essas sinergias possam
ocorrer, 0 que sustenta o fendmeno e ainda se a fungéo hidrogenante conferida pelo metal tem influéncia,
propds-se implementar um sistema catalitico simples (Figura 1) em que se utilizam dois tipos de zedlito
(HUSY e HBEA), duas func¢des hidrogenantes (Pt e NiMoS), nas quais foi variado o método de
impregnacéo no suporte acido e em efetuar testes cataliticos de HDC numa unidade piloto de alta pressao
com n-hexadecano como molécula reagente padrdo, auxiliados por técnicas de caraterizacdo avancadas

de catalisadores.

Pt/zedlito Pt/(Al,O4+zedlito) NiMoS/(AlLOs+zedlito)

Pt/(zeolito mistura) —— Pt/(Al;O+zedlito mistura) =3 NiMoS/(Al;05tzedlito misiura)

Figura 1 - Planeamento sequencial do tipo de catalisadores que se pretende testar em rea¢des de HDC.
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Contextualizacdo

A contribuicdo deste trabalho para o referido projeto, incidiu numa primeira fase no estudo de
caraterizacdo das propriedades de catalisadores Pt/Al,Os+ze6lito(s), com especial destaque para as
propriedades metalicas, através de testes cataliticos recorrendo a reacdo modelo de hidrogenacéo do

tolueno.

Numa segunda fase e tendo em consideracao os resultados cataliticos produzidos pela reagdo modelo,
efetuou-se uma sequéncia de testes cataliticos de HDC com catalisadores Pt/ze6lito na unidade de alta
pressdo, com o intuito de estudar a sua performance e os parametros que mais influenciam as reacoes

que decorrem do processo.
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CAPITULO 1 — Enquadramento Tedrico

CAPITULO 1

ENQUADRAMENTO TEORICO
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CAPITULO 1 — Enquadramento Tedrico

1.1 Objetivos e produtos principais da refinacéo petrolifera

A refinacdo de petroleo bruto envolve um vasto conjunto de operacgdes destinadas a proceder a separacao
dos seus constituintes em diferentes fracfes para posterior processamento. Os produtos decorrentes tém
como propdsitos mais nobres, servirem como combustiveis liquidos, na sua maioria gaséleos e
gasolinas, bem como servir de matéria prima de base para a inddstria petroguimica, como por exemplo,

os compostos BTX (benzeno, tolueno, xilenos) ™,

De uma forma geral, os petrdleos brutos sdo constituidos por fragfes de hidrocarbonetos parafinicos
(alcanos), naftenos (cicloalcanos), aromaticos (derivados do benzeno); por pequenas quantidades de
compostos organicos contendo enxofre (S), azoto (N) e oxigénio (O); por metais pesados como niquel
(Ni), vanadio (V) e sais (NaCl). A razdo H:C dos compostos presentes no petroleo, varia, em termos

médios entre 1,8:1 [-:2],

Os principais motores de desenvolvimento cientifico na area da refinagdo petrolifera I ! centram-se
sobretudo no aumento da eficiéncia dos processos de separacdo e conversdo, nomeadamente na
conversdo das fragdes mais pesadas (residuo) em combustiveis liquidos; no aumentar dos indices de
seletividade das reacdes para o produto de interesse; em responder as apertadas especificacbes presentes
na legislagdo, relacionadas com a composic¢ao quimica dos produtos e em desenvolver novos produtos

ou dar-lhes novas carateristicas que permitam a sua utilizagdo noutros processos 11,

Na Tabela 1, encontra-se exemplificado o perfil e respetivas % massicas dos produtos produzidos na

refinaria da Galp Energia, em Sines [,

Tabela 1 - Exemplo de um perfil de produtos %(m/m) produzidos na refinaria da Galp, em Sines (Adaptado de
4,

Familia de Produtos Produto %
e L
(Gés do Petroleo Liquefeito) BUtano 14
Gasolina 95 Ml 9
Gasolina 98 Ml 0,6
Gasolinas e Naftas Gasolina Convencional 10,4
Gasolina RBOB 3
Componentes + Naftas 11
Querosene Jet Al 10,6
Gasoleo Mineral 7.5
Gasoleos Gastleo MI (B7) 24,4
Outros 3
Fuel6leos Fuel 1% 2,4
Bancas+ Outros 14,6
Betumes Betumes 0,1
Enxofre Enxofre 0,2
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CAPITULO 1 - Enquadramento Teérico

As carateristicas da procura, particulares de cada mercado, a qualidade do crude processado, 0s
requisitos legislativos, as estratégias politicas proprias de cada pais, influenciam as proporcdes
produtivas, a configuracdo dos processos e 0 grau de complexidade de uma refinaria. Todos estes fatores

variam em funcdo da localizagdo geogréfica, levando a que ndo existem duas refinarias iguais no mundo
[

Figura 2 - Fotografia da unidade de refinagdo da Galp em Sines 1.

1.2 Evolucéo da procura de produtos petroliferos
Prevé-se gque a procura por destilados médios (Gaséleo, Querosene) aumente a um ritmo acentuado nas
proximas décadas. Esse crescimento também é esperado no continente Americano (Figura 3), o qual foi
sempre uma regido cujo mercado dos combustiveis se direcionou mais para a comercializagdo de
gasolina, em detrimento de gaséleo © 8,

Milhées de barris/dia

10

histéria Projecio de futuro Consumo de gasolinas

6 3
Consumo de gasbleos
:A Exportacdes
? /
0 i . i . i :
2005 2010 2015 2020 2025 2030 2035 2040

Figura 3 - Previsdo do consumo interno de produtos petroliferos (gaséleo e gasolina) e exportagdo nos USA até
2040 Adaptado de [1).

O aumento que se verifica na producdo de gaséleo, nomeadamente nas refinarias Norte Americanas, é

sobretudo uma resposta as necessidades de combustivel por parte de paises emergentes como a China,
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CAPITULO 1 - Enquadramento Teérico

a India e alguns paises do Médio Oriente (Figura 4), que esto a alicercar o crescimento da sua economia

e as suas necessidades de consumo, na importacéo de gaséleo mais do que em outros combustiveis B,

Milhdes de barris/dia
. . .
w2010 w2025 » 2040

20
15
10

| i '

u i

China India Middle East Linited QECD Japan

States Europe

Figura 4 - Evolucdo do consumo de combustiveis liquidos de origem petrolifera em regifes emergentes e em
desenvolvimento (Adaptado de D),

Também na Europa, em sentido inverso ao consumo de gasolinas, a procura por gaséleo tem vindo a
crescer [, Prevé-se que o mercado global de combustivel, no decorrer da proxima década (Figura 5),
privilegie a procura por destilados médios de elevada qualidade de uma forma bastante mais acentuada

que para qualquer outro tipo de combustivel I,

100 -+
Fracgdes pesadas (ex: betume)
14,8 14,7
80 - 8,1 8,2 LPG
7,1 )
Parafina leves
60 -
m gasolina para veiculos de
transporte
40 Queroseno
m Gasoleo para veiculos
20
® Gasoleo (Outras utilizagdes)
o SN e

2009 2020

Figura 5 - Previsdo da procura de combustiveis de origem petrolifera na Europa até 2020 (Adaptado de [1).

Um dos pontos de atuagdo que o sector encontrou para lidar com os novos desafios, passa pela adogdo
de tecnologias que permitam mais flexibilidade nos processos de producéo de gasolinas e gasoleos, que
cumpram as especificacbes de qualidade e permita aos refinadores maximizar o rendimento dos

produtos, em fungdo do comportamento do mercado [,

A regulamentacdo tem introduzido pardmetros restritivos relacionados com a qualidade dos
combustiveis, no sentido de melhor performance dos motores, dos niveis de ruido e das emissdes gasosas

nocivas. Especificamente no gaséleo (Tabela 2), o controlo da diminuicéo da densidade, do aumento do
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CAPITULO 1 — Enquadramento Tedrico

indice de cetano, ou das percentagens cada vez menores de enxofre na sua composicao, sdo parametros

por exceléncia que avaliam a qualidade de um gaséleo e que séo requisitos de qualidade obrigatdrios !,

Tabela 2 - Evolucdo (<2000-2009) dos limites das especificacdes fisico-quimicas que definem a qualidade do
gastleo a comercializar (Adaptado de 1),

Gasoleo Evolucéo das especificagfes do produto
Parémetros Unidade Antes de 2000 2000 2005 2009
Enxofre ppm 500 max. 350 max 50 max. 10 max.
indice de Cetano 49 min. 51min 51min 51min
p (15°C) Kg/m? 860 max 845 max. 846 max. 847 max.

Outro aspecto importante, que esta diretamente relacionado com o aumento do preco dos crudes e que
necessita de uma resposta tecnoldgica por parte da industria, tem a ver com a diminui¢do progressiva
das reservas de crudes “leves”, cuja composi¢cdo mais rica em hidrocarbonetos de menor cadeia
carbonada e menos residuos, os torna mais faceis de processar. Tem-se verificado um progressivo

aumento de crudes com carateristicas mais pesadas (Figura 6) ¢,

Crudes pesados

40

)]

Milhdes de barris/dia

20

10

o--7T7T T 7T T T

WS

Figura 6 - Previsdo de evolugdo (2005-2030) da capacidade de extracdo de crude em funcéo das suas carateristicas
geoldgicas (Adaptado de ).

Esse facto pode ser evidenciado atraves da evolucéo ao longo dos anos de dois pardmetros principais ,
o grau American Petroleum Industry (AP1) e a % de enxofre ©1. O API é um parametro usado para
classificar um crude qualitativamente, como “leve”, “médio”, “pesado” ou “muito pesado”, tendo em
conta a sua densidade, sendo esta um pardmetro bastante importante no que concerne ao seu valor de
mercado. A correspondéncia entre os valores de API e atribuicdo qualitativa de um crude encontram-se

referenciadas na Tabela 3 19,
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CAPITULO 1 - Enquadramento Teérico

Tabela 3 - Correspondéncia entre graus API e densidade de um crude (Adaptado de 1),

Leve API> 31,1
Médio APl entre 22,3 e 33,1
Pesado API <22,3

Muito Pesado API <10

Este indicador de qualidade tem progressivamente diminuido, o que motiva obrigatoriamente que a %
de enxofre (Figura 7) registe uma tendéncia oposta. As previsdes apontam para que as diferencas se

acentuem nos préximos anos, o que € revelador de um aumento tendencial do volume de crudes pesados

[9, 11]

34 1.3
=} =
E 33\ 125
S b

2L lvvrasbrv v bvvr e v byvna b aa b1

1980 1995 2000 2005 2010 2015 2020 2025
Global petroleum outlook

Figura 7 - Previsdo de evolugéo (1990-2025) dos parametros APl e % de enxofre nos crudes processados [,

No sentido de responder a todas estas questdes, as industrias de refinacdo em todo o mundo, estdo a
implementar cada vez mais nos seus parques industriais, unidades de hydrocracking (HDC), como nova
estratégia de refinacdo, que visa converter e rentabilizar ao maximo matérias-primas mais pesadas, mais
baratas que os crudes leves, os quais tém necessidade de processos de conversao e tratamento maiores
6.9.12] Estima-se que atualmente, as unidades de HDC instaladas processem o equivalente a 5,4 milhGes
de barris de crude por dia M. As regides do globo, onde o processo de HDC tem maior implementacéo
sdo as regides da América do Norte (8,4 %), Médio Oriente (8,3 %) e Europa Ocidental (7,0 %) [,
Milhares de barris/dia

5 Iy
2000

500 f\/

1000 —— W

1590 1005 2000 2005 2010

Figura 8 - Evolucédo da quantidade de barris de petréleo processado nas unidades de Hydrocracking nas refinarias
dos Estudos Unidos (Adaptado de [).
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Em Portugal, seguindo a tendéncia na aposta na maximizagdo de destilados médios (Gasoleo e
Queroseno), a Galp Energia instalou recentemente (2013) no seu complexo de refinagdo em Sines, uma
unidade de hydrocracking, que permitiu uma ampliacdo da capacidade da refinaria na produgéo de
gasbleos, sobretudo a partir do aproveitamento mais eficiente de cargas mais pesadas . O diferencial
em termos de producdo pode ser observado através da Figura 9 que compara o perfil de produtos antes
e depois da implementagdo da unidade de HDC.

uLPG
U Nafta e Gasolina
 Gasdleo e Jet

 Fuel e Betumes

Figura 9 - Evolugdo da producdo em combustiveis liquidos na refinaria de Sines antes e depois de introduzido o
processo de HDC (Adaptado de ).

As grandes areas de investigacdo ligadas ao processo de HDC visam a adogdo de procedimentos que
tornem o processo cada vez mais flexivel relativamente as carateristicas da carga, através do estudo das
suas condices operatdrias, do aperfeicoamento do seu layout e das propriedades dos catalisadores

empregues [©1.

1.3 Processo de Hidrocracking (HDC)

1.3.1 Evolucéo historica do processo

A primeira instalacdo moderna de hidrocraking surgiu em 1959, nos Estados Unidos da América (USA),
desenvolvida pela Standard Oil Company of California. As primeiras unidades permitiam converter
cargas poliaromaticas em gasolina e gas [® 2. Operavam em condicOes de temperatura e pressdo

moderadas, de modo a ndo prejudicar a eficiéncia dos catalisadores bifuncionais que se utilizavam na
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época e que eram geralmente compostos por um suporte amorfo, no qual eram dispersos metais como
Molibdénio (Mo), Tungsténio (W), Cobalto (Co) e Niquel (Ni) [,

Em 1960 surgiu pela Union Oil Company, a primeira unidade a operar com ze6litos na composic¢ao dos
catalisadores bifuncionais [,

Existem atualmente cerca de 240 unidades espalhadas pelo mundo, em comparacdo com as unidades de

Fluid Catalytic Cracking (FCC), que se estimam em cerca de 600 em todo o mundo 31,

Das principais empresas na area da refinacao e petroquimica que mais tém investido no desenvolvimento
deste tipo de unidade de conversdo, podemos destacar as seguintes: UOP, A Honeywell Company (The
UOP Unicracking Process ); Chevron Lummus Global LLC (LC Finning Process); Shell Global
Solutions Internacional B.V (Shell Hydrocracking Process); IFP Energies nouvelles; Axens (H-OilRC);
BP (Veba Combi Cracker); Eni S.p.A (Eni Slurry Technology) e a Haldor Topsge A/S (Topsge

Hydrocracking Process) 12 13.14],

1.3.2 Definicéo e alimentacéo do processo

A unidade de HDC tem como proposito, valorizar as cargas pesadas provenientes principalmente da
destilacdo a vacuo, ou proveniente de outros processos a jusante das unidades de destilacdo cujo
destaque vai para o FCC, Coking e o Visbreaker [ 281415 A figura seguinte apresenta o esquema
tipico da localizacdo do processo de HDC no contexto de uma refinaria moderna.

LPG
Crude nEIl-ll)gh?:!a
distillation _@ Gasoline
Naphtha Catalytic Gasoline/
i oo
Kerosene Jot tuelidiesel/
_i Hydrotreat heating oll
Distillate Dlesel/
Crude oll Eycirowreat heating oll

LPG/
petrochemicals

I IE'lhsm'Ica'llcn Po;mfl‘zl::on Gasoline
Heavy Fiuld I I

gas oil catalytic

cracking G

Diesel/

I-Gasollne 1

I
— Hy
| 1 Jet fuelidiesel |
a n T heating oll
—_— -

Diesel/
Coke

Asphalt/
heavy fuel

Figura 10 - Localizagdo tipica de entradas e saidas do processo de HDC no contexto de uma refinaria (Adaptado
de [161),
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As parafinas provenientes da alimentacdo sdo valorizadas, através da conversdo seletiva,
maioritariamente em destilados médios, que entram na composic¢ao do gaséleo e do querosene. Deve-se
portanto operar em condi¢des que minimizem o cracking dos destilados médios que ja estejam presentes
na alimentagéo [ 12 2%, Para além disso, deve favorecer a isomerizagdo dos destilados médios de forma
a que essas cargas ao serem incorporadas nos combustiveis, tenham boas propriedades térmicas e de

escoamento 13171,

Os catalisadores que se utilizam neste processo, sao catalisadores bifuncionais que contém uma funcéo
hidro/desidrogenante, proveniente dos centros metélicos, bem como uma fun¢do acida, dada pelos
centros acidos de Bronsted e que é promovida geralmente por zedlitos (ex: HUSY), por SiO2-Al,Os3 ou
Al,O3. A funcdo hidrogenante é conferida por um metal nobre (ex: Pt, Pd) ou sulfuretos mistos (ex:

NiMo, Niw) 1518 As condicOes operatorias gerais do processo encontram-se na tabela seguinte.

Tabela 4 - Condigdes operatdrias tipicas e carateristicas dos catalisadores numa unidade de HDC (Adaptado de
&)y,

Condigbes Operatorias da unidade HDC

Presséo (bar) 100-200
Temperatura (°C) 350-430
Ho/HC (m3/m?3) 800-2000
Tipo de Reator Leito Fixo
LHSV (h?) 0,2-2
Necessidades de Hidrogénio (wt% da alimentagao) 1,4-4
Caracteristicas do catalisador Catalisador Bifuncional
Forma dos catalisadores Extrudidos

O hydrocracking de destilados de vacuo, como se pode observar na Tabela 5, requer uma quantidade
elevada de hidrogénio, para o processo de dessulfurizacdo, mas também para o processo de saturacdo

das moléculas, que permite o aumento da razdo H,/C dos compostos que entram no processo 19,

Tabela 5 - Necessidade de hidrogénio em relacéo a alimentagdo em processos de HDT e HDC (Adaptado de
1oy,

Processo % H, (m/m) da Alimentacao

Hidrotratamento

Saturacdo de nafta de unidades destilagdo 0,05

Saturacdo de nafta de processos de conversao 0,7-1
Hidrodessulfurizacéo

indice de S na Alimentacao <0,05 % 0,15

indice de S na Alimentacdo> 0,05 % 0,35
Hidrogenacao de compostos ciclicos 3
Hidrocracking de VOG's* 2-3

*VOG=Vacuum gas oil (Gaséleos proveniente da unidade de destila¢do a vacuo)
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1.3.3 Caraterizagao da alimentacao

Na Tabela 6 evidencia-se a composicao e respetivas concentragdes massicas de componentes presentes
em diferentes tipos de alimentagdo do HDC . Em fungdo do teor destas em compostos azotados,
sulfurados e poliaromaticos (indicadores da severidade da carga), em metais, resinas e alfaltenos
(compostos gue envenenam os catalisadores) e naftenos e olefinas (oligomerizam e obstruem os canais
de passagem das moléculas pelos catalisadores), sdo geralmente necessarias duas etapas quimicas no
processo © 29 A primeira consiste em hidratar e hidrogenar a mistura através de um processo de
Hidrotratamento (HDT) e a segunda, a rea¢do de HDC com vista a obtencao dos produtos de interesse

(destilados médios) [> & 131,

Tabela 6 - Caraterizacdo dos compostos presentes nas diversas fracgdes de alimentacdo do processo de HDC
(Adaptado de ),

Compostos SR VGO VGO + Coker VGO+DAO*
3 Compostos Sulfurados | % (p/p) 0,1-2 1,55 1,5-5
é Compostos Azotados ppm 300-2000 1500-3500 1500-3500
< Azoto molecular ppm 440 830,3 567
@ Hidrogénio % (p/p) 12,4 11,7 115
Z(—é Vanéadio ppm <0,5 0,5-2 >2
< Niquel ppm <0,5 0,5-2 >2
° Aromaticos % (p/p) 30-70 30-70 30-70
g o Parafinas % (p/p) 30-60 30-60 30-60
3 g Naftenos % (p/p) 10-30 10-30 10-30
2 s
§° (Péﬂttirs"g'eogsui';o) °C 380-550 380-550 380-700+

*DAO-Desfaltanization Oil

A alimentacéo fresca do processo é muitas das vezes conduzida a um processo de HDT para remover as
impurezas, permitindo eliminar os hidrocarbonetos pesados, sulfurados, nitrogenados e anéis
oxigenados em H,S, NHs; e H,O. Hidrogena os componentes insaturados (hidrogenacdo de
poliarométicos) e também evita que as reacgdes de cracking ocorram, isto se ndo se recorrer a um
suporte muito acido nos catalisadores. As impurezas em caso de contacto com os catalisadores de HDC

provocam o seu envenenamento conduzindo a uma rapida desactivagao 28 231,

1.3.4 Configurac0es tipicas do processo nas industrias de refinagao

Existem basicamente duas configuracao tipicas do processo, residindo as diferencas na localizagdo das

etapas de HDT e HDC 8%, A Figura 11 sistematiza os dois tipos de processo.
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Pré Tratamento (HDT) Hydrocracking (HDC) Zona de Separacao

Alimentacdo [ LPG
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|
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Figura 11 - Esquemas do processuais de unidades de HDC (Adaptado de ).

Etapa sem separacdo intermédia (Estagio Unico) - Os catalisadores estdo colocados todos num UGnico
reator (HDT/HDC) e todos os produtos, incluindo o H.S e NHsz que resultam do processo de
hidrotratamento, vao circulando de leito catalitico em leito catalitico, ocorrendo o processo de HDC
imediatamente ao de HDT @ 51, Atendendo a que as pressdes de hidrogénio séo elevadas, resulta numa
grande estabilidade do catalisador, prevenindo a formacdo de compostos percursores de coque que
envenenam os catalisadores, o que permite a utilizagdo num mesmao reator de leitos cataliticos em série,
com diferentes composicdes de catalisador, em funcdo das reacGes que se pretendem efetuar. Por fim,
os produtos sdo todos encaminhados para uma unidade de separagdo [ 51,

Existe ainda unidades em que os catalisadores estdo distribuidos em 2 reatores (HDT e HDC) e ndo em
leitos consecutivos!™®. No 1° reator s&o utilizados catalisadores destinados apenas a efetuar o tratamento
da carga, sendo que no 2° reator se utilizam catalisadores de hydrocracking. No entanto a semelhanca
do processo de estagio Unico produtos intermédios (H.S e NH3) do processo de HDT, sdo encaminhados

em série para a etapa de hydrocracking e sé depois sdo separados [*°],

Posteriormente & fase de conversdo (HDC), segue-se a fase de fracionamento e separacdo dos produtos.
No caso do processo de uma Unica etapa, a corrente de topo que contém (Ha, H2S, NHs, CH4 e CoHg) é
encaminhada a um lavador de gases, com o intuito de se realizar um tratamento e recuperagdo dos
compostos, para reutilizagdo em outras unidades. A restante corrente dos produtos é direcionada para
um desbutanizador para separar 0s compostos que entram na composi¢do do gas do petroleo liquefeito
(GPL) I %31 A corrente de base do desbutanizador é conduzida a uma seccdo de separadores
consecutivos, nos quais é separada a nafta no topo e os compostos mais pesados (querosene, gasoleos e

residuo) na base para separacdes mais efetivas [*° .O gasdleo tipicamente sai como produto de topo no
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2° separador e pelo fundo sai a parte da alimentagdo ndo convertida, sendo reciclada para um novo
estagio de reacdo ou encaminhada para as unidades de FCC ou Coking ou ainda entrar na constitui¢do
de fueldleo ™,

Este tipo de processo é mais empregue quando o enfoque estd na producdo de destilados médios, que

requerem menos etapas de cracking e ndo tanto na maximizacéo da producéo de gasolinas 1.

Processo em 2 Etapas - Este processo difere dos anteriores porque existe separacéo intermédia entre as
etapas de HDT e HDC. Apos a sucessdo das reagdes no reator de HDT, a mistura é direcionada para um
separador de fases. A fase que contém H,, H2S, NH3, CH4 e CzHg, sai no topo e é encaminhada para um
lavador de gases. Na base ocorre o fracionamento dos produtos liquidos, encaminhados para a unidade
do reator de HDC. Na etapa de separacdo, a mistura ndo convertida (40-50%) [ é reciclada de volta ao

reator de forma a aumentar o grau de conversio da alimentagéo [ 51,

Este processo é mais indicado para a produgdo de produtos mais leves, destinados a serem incoporados
na gasolina . Nesta tipologia de processo, é possivel a utilizacdo de catalisadores de HDC cuja fase
metalica seja composta por metais nobres (Pt, Pd), tendo em conta que 0s compostos responsaveis pelo

envenenamento dos catalisadores (H>S, NHz) sdo separados numa fase intermédia [*°1,

1.3.5 Produtos decorrentes do processo

O processo HDC é uma das unidades mais versateis das refinarias. Este estd mais direcionado para a
maximizacdo do rendimento em destilados médios (Querosene e Gasdleos), com uma excelente
capacidade de combustdo, boas propriedades de resisténcia ao frio, elevado nimero de cetano e
viscosidade apropriada 2, mas também pode ser utilizado para fazer o cracking de combustiveis
pesados para a produgdo de nafta e producdo de lubrificantes. O tipo de catalisador empregue, as
condigOes operatdrias e a propria carga, sdo fatores condicionantes do rendimento em nafta, destilados

médios e lubrificantes.

A capacidade de resisténcia ao frio no gasoleo, estd associada a sua composicdo quimica em
hidrocarbonetos. Se a sua composi¢do global tiver uma representatividade em hidrocarbonetos mais
pesados (maioritariamente por parafinas lineares que podem ir desde Cio a Css), pode ocorrer, a baixas
temperaturas, a cristalizagdo das parafinas, o que pode danificar partes mecénicas dos motores,

nomeadamente obstruindo o filtro de retencédo de impurezas ou danificar a bomba de injecéo 1.

O indice de cetano (IC) ou nimero de cetano relaciona a capacidade de auto-ignicdo do combustivel,

variando numa escala de 0 a 100, onde 0 corresponde a molécula padrao a-methylnaphthalene e o 100
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corresponde ao cetano (n-hexadecano). Em geral, parafinas lineares (sem ramificacdes) tém elevados
indices de cetano. Por outro lado, isoparafinas (hidrocarbonetos saturados ramificados) e
hidrocarbonetos aromaticos tém baixos indices de cetano 2. Um elevado indice de cetano permite
melhores performances do motor, relativamente as emissdes e ao ruido do motor, no entanto compostos

multiramificados prejudicam parametros importantes num combustivel como a viscosidade 20 21,

A viscosidade representa a resisténcia de escoamento do fluido quando atuam forcas externas 2%, Esta
deve ser equilibrada de modo a permitir que ocorra uma boa mistura entre o ar e 0 combustivel para uma
combustdo mais limpa e mais eficiente (baixas viscosidades) e uma boa lubrificagdo da bomba e dos
injetores do motor (favorecida a viscosidades elevadas) dotando o combustivel de compostos

monoramificados 2% 21,

Para além dos destilados médios, a unidade de HDC também produz produtos mais leves (naftas) que
podem ser encaminhadas para outros processos de forma a serem valorizadas. A % de nafta, pelo facto
de possuir um numero de octano baixo, pode ser encaminhada para as unidades de Steam Cracking, para
serem isomerizadas a fim de adquirirem carateristicas adequadas para serem incorporadas na gasolina.
Também podem ser encaminhadas para uma unidade de Reforming Catalitico, no qual, sofrem inimeras
reacdes tais como: hidrocracking para produzir GPL, desidrogenacdo para produzir hidrogénio,
isomerizacdo para incorporacdo na gasolina ou ciclizagdo, seguido de desidrogenacdo, para produzir
aromaticos & 151, A tabela seguinte mostra qualitativamente o perfil tipico da composicéo de produtos
a saida de uma unidade de HDC.

Tabela 7 - Caraterizagdo dos produtos tipicos a saida de uma unidade de HDC em 2 Estagios (Adaptado de [ 151)

Produtos do HDC Caracteristicas Proces_sq/Panmpals
utilizagdes
Inexisténcia de Combustivel para
GPL . aquecimento
Olefinas L .
habitacional /veiculos
Nafta_(15—220 °C) Reforming Catalitico
Olefinas (wt %) - ou Steam Cracking
Arométicos (%) Baixa quantidade (Industria
NUmero de Octano Baixo Petroquimica)
Querosene (150-250 °C) Combustivel
H (WL %) 12 om us_tlvg para a
aviacdo
S (wppm) 20
Gasoleo (250-370 °C)
H (wt %) 13,6 Combustivel para
S (wppm) 40 veiculos automoveis
Numero de Cetano >50
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1.4 Quimica reacional do processo de HDC

Como j& anteriormente referido, as reacGes que ocorrem num reator de HDC, séo reac@es cataliticas,
por via de catalisadores bifuncionais, que apresentam simultaneamente uma funcédo
hidro-desidrogenante e uma func¢éo &cida, estando a funcéo hidro/desidrogenante associada aos centros
metalicos presentes em metais nobres (Pt/ Pd) ou sulfuretos mistos (NiW, NiMo) e a funcdo acida

protagonizada por zedlitos, nomeadamente o zeélito HUSY 22,

Os reagentes podem transformar-se por acdo consecutiva entre os dois tipos de centros ativos
(mecanismo bifuncional), mas também por mecanismos monofuncionais e mesmo por mecanismos ndo
cataliticos. Assim, o cracking de um alcano sobre um catalisador bifuncional pode fazer-se por catélise
bifuncional (hidrocraking), por catélise metélica (hidrogendlise), por catélise acida (cracking catalitico)
ou apenas por agdo térmica (cracking térmico). A preponderancia relativa destes diferentes mecanismos

dependera sempre dos catalisadores empregues e das condi¢Ges operatdrias 11,

Relativamente a hidrogendlise, a sua preponderancia, diminui quanto mais severas forem as condi¢des
operatdrias ao nivel da temperatura e da pressdo no reator, sendo a sua contribuicdo desprezavel em
processos de hidroconversdo cuja fungdo metélica no catalisador ndo seja muito ativa e em que o

tamanho das particulas metalicas néo seja de grandes dimensdes 123 241,

O cracking catalitico ocorre apenas na superficie dos centros acidos e o seu papel adverso no processo
de hydrocracking € a capacidade de provocar nos carbocatides o cracking secundario. Esse fenémeno,
demonstrado na literatura, por exemplo através de um estudo com uma molécula de cadeia carbonada
longa representativa da carga (ex: Cie), que na presenca de catalisadores com uma fase acida (ex:SiO2-
Al,O3-ZrO;) a 500°C, se verificou que a grande maioria dos produtos, se encontrava numa gama de
distribuigdo de carbonos entre o C3-Cs, perfil de moléculas que correspondem a um fendmeno de reagdes
de cracking sucessivas 21, Contudo, os processos de hidroconversdo operam usualmente a temperaturas
entre os 350-450°C e a pressdes de hidrogénio ndo inferiores a 100 bar na presenca de catalisadores
bifuncionais e ndo puramente &cidos, o que permite tipicamente limitar este tipo de reacGes na superficie

do catalisador 21,

Relativamente ao cracking térmico, esse tipo de reacdo de decomposi¢do das moléculas é limitado, dada

a baixa presséo parcial da carga a entrada do reator, consequéncia da forte presenca de H; na reagéo 7,
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1.4.1 Mecanismo Bifuncional

O mecanismo catalitico que descreve o papel dos catalisadores bifuncionais de hydrocracking, foi pela
primeira vez demonstrado por Coonradt e Garwood em 1964 e ainda hoje € valido junto da comunidade

cientifica (Figura 12) [?81,

Centros Metalicos Centros Metalicos
n-CH.,., , . .
ra Centros acidos de Bronsted
1,‘@ CH. :
1-CH n-CH. K .
I i ? C'.-""H‘-'r‘ ‘.
-~ .
: Rearranjo Segunda .
esqueleto Cissao-p '
i carhonado :
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is0-CH.,,.. CH,.. +

Figura 12 - Esquema do total de rea¢des que ocorrem na estrutura do catalisador, se 0 mecanismo for bifuncional
(Adaptado de [29),

O mecanismo bifuncional envolve sucessivamente centros hidro/desidrogenantes e centros acidos, com
formacé&o de intermediarios adsorvidos que se deslocam por difusdo entre os dois tipos de centros ativos.
Sumarizando, podemos enunciar os principios associados ao modelo da reagdo através das seguintes
etapas [*°I:

1. Desidrogenacgdo das n-parafinas em n-olefinas sobre os centros metalicos;

2. Difuséo dos alcenos dos centros metalicos para os centros acidos;

3. Isomerizacdo estrutural dos alcenos em metilalcenos sobre os centros acidos;
4. Difuséo dos metilalcenos dos centros acidos para os centros metalicos;
5

Hidrogenagdo dos metilalcenos sobre os centros metalicos.

Numa primeira fase da reacdo o papel dos centros metalicos passa pela ativacdo (adsorgdo) das
moléculas de hidrogénio [*®1, as quais sdo responsaveis pela hidrogenacéo das olefinas, passando estas a
compostos saturados % 8. E importante hidrogenar as olefinas de forma a evitar a formagio de

compostos percursores de coque que desativacéo os catalisadores %1,

Um hidrocarboneto saturado da carga é adsorvido nos centros metalicos adjacentes e posteriormente

desidrogenado, por via da difusdo dos protbes, formando uma olefina (etapa 1). Depois da dessorcao
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dos centros metalicos, as n-olefinas difundem-se até aos centros acidos de Bronsted, onde as moléculas
sdo convertidas em carbocatifes por protonacado (etapa 2). Nas moléculas adsorvidas nos centros acidos,
pode ocorrer dois tipos de reacdes: isomerizacdo (rearranjo do esqueleto da molécula, ramificando-a),
ou entdo ocorrer uma cis@o heterolitica na posi¢do f do carbono com maior deficiéncia eletronica. Este
altimo passo reacional, provoca o cracking da molécula, produzindo um carbocatido intermediario de
cadeia mais pequena e uma olefina. O carbocatido resultante (etapa 3), pode-se dessorver dos centros
acidos e difundir-se até um centro metalico (etapa 4), por forma a ser hidrogenado, originando uma
parafina (etapa 5) ou entdo ser novamente “craqueado” ou isomerizado, no caso de ser novamente
adsorvido num centro acido. Existem dois tipos de isomerizacdo possiveis: alteracao da localizacdo da
ramificacdo na molécula, sem alterar o grau de ramificacdo e aumento ou diminuicdo do grau de

ramificacdo da mesma (7281,

Independentemente do grau de ramificagdo do carbocatido, podera ocorrer cisdof. Contudo, a
velocidade da mesma aumenta com a estabilidade do carbocatido, que por seu lado, aumenta com o grau
de ramificacdo da molécula. Para além de que a velocidade de cisdo também aumenta com o nimero de
atomos de carbono que compdem a cadeia carbonada da molécula. As diferentes categorias de tipos de

cisdoP dos carbocatides encontram-se sumarizadas na seguinte tabela [718],

Tabela 8 - Classificagdo dos modelos de cissdo B em fungdo das carateristicas da molécula de reagente
(Adaptado de [17:30T)

Modelo de Numero de carbonos Grau de ramificacdo Tipo de carbocatido
ciséo- p (>ou=) (>Gou=) isomerizacéo envolvido
Tipo A 8 3 a, Y,Y terc.—tert.
Tipo B 7 2 Y,Y sec.—tert.
Tipo B» 7 2 a,y terc.—sec.
Tipo C 6 1 a sec.—sec.
Tipo D - - - sec.—prim.

Através da observacdo da Tabela 8, depreende-se que a velocidade das reacGes de cracking é favorecida
pela seguinte ordem dos modelos: A>> B1=B2> C1>>> D1. Deste modo, para que a velocidade da
reacdo de cracking seja elevada, os carbocatides intermediarios devem estar isomerizados, apresentando
pelo menos 3 ramificaces na sua cadeia carbonada %81, Nas condicGes operatdrias tipicas da reacéo

de hydrocracking, a probabilidade de ocorrer cisdo do Tipo D é diminuta 21,

Deste modo, depreende-se que as reagdes de hydroisomerizacdo e hydrocracking de hidrocarbonetos de
cadeia longa sdo reagdes consecutivas, tendo em conta que o “craqueamento” das moléculas de reagente

é mais provavel que ocorra apenas a partir de moléculas anteriormente isomerizadas nos centros acidos.
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1.4.2 Conceito de hydrocracking ideal

O conceito de “hydrocracking ideal” é mencionado na literatura como sendo um perfil mecanistico
(Figura 13) ° que privilegia a maximizagédo dos produtos em destilados médios. O catalisador ideal
para este caso especifico de mecanismo reacional, é aquele que permite que ocorra apenas hydrocraking
primério, ou seja, o catalisador deve ter carateristicas que privilegiem que os hidrocarbonetos sofram
apenas uma rutura C-C, ou seja, a molécula entdo craqueada seja dessorvida da superficie do catalisador
antes de sofrer uma segunda reagdo de cracking ?°1. Para além dessa capacidade, o catalisador deve ter
uma atividade hidrogenante elevada, quando comparada com a atividade &cida, para que nenhuma
reacdo quimica se suceda nas moléculas de reagente nos centros acidos, depois da reacdo de

hidrogenac&o dos produtos nos centros metalicos 21,

Centros Metilicos Centros Acidos
. Cisfio p Tipo D
iso-CH NW S TR 1 | EC
i Ve , Bastank improvivel
monobranched . .
“H 2“+ H, : Ramificagdo tipo B
+H
iso-CH,, — /\/\/j\%\ CslopTieC ¢ toC,
monobranched - I-iE lenta . Ambas nlio ranificades
; g Ramificagdo tipo B
. i /\/l\\“/@\/ _ Clo pTipo B C,toC,
iso-CH,, ey rvririririrrrirarirdyd .
dibranched  + w Mais lenta que a ciso- do Uma mmificada ¢ ndo
+ H2l T- H, : ) tipo B TipoA ramificada
iso-CH,,., : Ciatlo A
dibranched /%%\ . Imp % C.toC,
; Maito sigids Ambas ramificadas

Figura 13 - Percurso reacional da molécula de reagente, se o mecanismo bifuncional for “ideal” (Adaptado de %),

Este comportamento “ideal” pode ser ilustrado (Figura 14) por via da comparacdo das curvas de
distribuicdo do rendimento molar em produtos a partir de uma molécula modelo (n-Cis) em funcéo do
nimero de atomos de carbono, através de um catalisador “ideal” e um “ndo ideal”!*’]. Observando as
representacdes graficas, verifica-se que a reacdo de hydrocracking de n-Cis com um catalisador ideal,
resulta numa distribuicdo cujos rendimentos em produtos, maioritariamente se situa entre 0 C4 e 0 Cy1»
para 50% de conversdao em produtos, sendo de certa forma uma curva simétrica, em que o centro dessa
simetria corresponde a molécula com metade dos nimeros de carbono de reagente 721, A razdo molar

entre os produtos de cracking e o cracking primario ou direto de moléculas de n-hexadecano é de 2, o
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que é um dado indicativo de que as moléculas de reagente sdo craqueadas apenas uma vez e 0s produtos
de cracking séo desassorvidos do catalisador antes de ocorrer nova cisdo heterolitica. Noutra perspetiva,
um catalisador com comportamento néo-ideal leva a ocorréncia de cracking secundério, e esse indicador
é expresso através do valor mais elevado do racio molar entre os produtos de cracking e os produtos
resultantes do cracking direto do n-Cis. Esse dado, conduz a uma curva de distribui¢cdo de produtos
assimétrica, no sentido da formacéo de produtos de cracking mais leves, apresentando um maximo de

rendimento em produtos na gama entre 0 C4-Cs 17 2],

140 — ———— —_—
i=n-C,H,,
2 120 oQ Cracking catalitico por Si02-AL:Q3-Zr0Q~2 1
c i T=500°C; ¥cr=54%;LS;"=380% 1
= 100 | E
g P
%‘E 80 Hyrocracking por Co-Mo-5/5i02-Al203 1
= T=400°C; vcr=50%;L5;=310%
s 60 1
—~ ) Y
= 40 b # kY 4“\ Hyrocracking ideal por Pt/Ca-Y ]
J' f "y \ T=230°C; ¥cr=55%; IS{"~200%
w20
0

0 2 4 6 8 10 12 14 16
Numero de atomos de carbono de produtos de cracking

Figura 14 - Distribuicdo dos produtos de HDC em fungéo do nimero de carbonos das moléculas em situacdo de
comportamento catalitico “ideal” e “ndo-ideal” (Adaptado de [2%),

Como abordado no paréagrafo anterior, um catalisador definido como tendo um comportamento “ideal”
deve ter intrinsecamente uma atividade hidrogenante elevada, contudo a atividade ndo é apenas avaliada
em fungdo da atividade hidrogenante por parte dos centros metéalicos do catalisador, mas também em
funcdo do equilibrio entre a funcdo hidrogenante e a funcdo acida %, Esse balanco, depende em
particular da concentracdo e forca dos centros acidos de Bronsted e da distancia que esta associada a
difusdo dos carbocatides intermediarios, ou seja, a distancia que medeia 0s dois tipos de centros ativos

do catalisador.

Os resultados de estudos utilizando n-decano como molécula de reagente numa reacdo de
hydrocracking, variando a razdo np/na do catalisador, realizada a P=1 barg; H./n-C10=9;T=200°C, com
catalisadores de Platina suportada em ze6lito Y, demonstraram que para valores inferiores de np/na (<
0,03) o numero de centros metalicos de Pt sdo insuficientes para desidrogenar as moléculas de reagente,
de modo a estarem disponiveis para todos os centros acidos . Deste modo, o passo limitante da reacéo,
ocorre logo na 12 etapa do mecanismo bifuncional. Uma razdo ne/na baixa, conduz também a que a
distancia relativa entre dois centros metélicos seja consideravel, fator que contribuiu para que haja uma
maior probabilidade de reagdes sucessivas de isomerizagdo e cracking dos alcenos nos centros &cidos,

antes de serem hidrogenados. Essas reacdes em cadeia, mais concretamente as de cracking, promovem
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a formacdo de moléculas percursores de coque na superficie interna dos catalisadores, levando a uma
desativacdo acelerada do catalisador. Para além do efeito na atividade do catalisador, quanto maior for
o tempo de residéncia dos carbocatifes nos centros acidos, menos seletividade o catalisador apresenta
para os produtos que se pretende maximizar numa unidade de hydrocracking, consequéncia do aumento

das reacOes secundarias em cadeia 131331,

Tabela 9 - Performance tipica de catalisadores de HDC em funcéo da sua razéo ne/na (Adaptado de [32:33),

Np/NA Elevada (>0,1) Intermédia Baixa (<0,03)
Estabilidade Perfeito Médio Baixo
Atividade Maximo Maximo Baixo
i-Cyo seletividade Maximo Médio Baixo

M

Percurso reacional rem=arm ¢ iCy=M=B —C nCi == B

C

Aumentando a razdo np/na para valores acima de 0,03, verificou-se que o nimero de centros ativos de
Pt, sdo suficientes para desidrogenar os hidrocarbonetos da alimentagdo e torna-los disponiveis a todos
0s centros acidos presentes na superficie do catalisador. Deste modo, o passo limitante do mecanismo,
passam a ser as reagdes nos centros acidos, contribuindo para que a atividade do catalisador esteja no
seu nivel maximo, considerando a influéncia deste pardmetro na atividade catalitica de forma isolada.
No entanto, a distancia que existe entre dois centros metalicos de Pt continua a ser de tal forma extensa,
que ainda propicia rea¢es em cadeia nos centros acidos, que proporcionam um grau de desativacdo

consideravel, por deposicao de coque 3133,

Para razdes de net/na superiores (> 0,1), o valor médio de centros acidos em relagdo ao nimero de
centros metélicos é 6 vezes menor, ndo se verificando alteragdes na atividade do catalisador. Para além
de que, catalisadores com este nivel de equilibrio entre centros metalicos e acidos, ndo proporcionam
reacOes em cadeia nos centros acidos devido ao tempo de residéncia de adsorcao dos carbocatides nos
centros acidos ser minimo. Deste modo, concluiu-se que na presenca de catalisadores com um equilibrio
ne/Na elevado, o mecanismo bifuncional é perfeitamente sequencial, definido como se tratando de um
catalisador com um comportamento “ideal”. Os isémeros monoramificados formam-se antes dos
multiramificados, que por sua vez aparecem antes da formacéo dos produtos de cracking. Relativamente

a estabilidade do catalisador, os indices de desativacéo verificou-se serem muito baixos B 33

1.4.3 Funcéo hidrogenante em catalisadores de HDC

Para além da importancia no mecanismo de hydrocracking, do balanco entre 0 nimero de centros

metalicos e centros &cidos na atividade e a seletividade dos catalisadores, a capacidade hidrogenante dos
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centros metélicos que caraterizam a fase metélica também é um fator importante quando se compara as

performances cataliticas.

Na literatura, estd demonstrado que catalisadores cuja fase metélica € composta por metais nobres,
precisamente platina (Pt) e paladio (Pd) 4, ainda que este Gltimo em menor expressdo, provaram ter
melhores performances comparativamente com catalisadores usando metais de transi¢do (ex: Ni, Co,
Zn, Fe, Mo e W) B8 A exemplo disso, um estudo de hidroisomerizagdo com n-hexadecano, com
catalisadores bifuncionais (Pt ou Ni e Mo), suportados em silica-alumina mesoporosa, os catalisadores
com Pt, revelaram valores de conversao superiores (62,5 > 43,38 %) e indices de produtos isomerizados
também superiores (55,6 > 40,4 %) [,

No entanto, como ja foi anteriormente abordado, a escolha do metal passa sempre pelas carateristicas
da alimentacdo de um determinado processo, dai que na industria a escolha recaia em metais ndo nobres,
sulfatados, conjugado (Mo ou W com Ni ou Co) B3, Estes metais, apesar de serem menos ativos que
0s metais nobres, sdo utilizados porque ndo sdo desativados pelos compostos sulfurados e metais

pesados que estdo normalmente presentes na carga real dos processos de HDC & 131,

Para além da espécie e da proporcao de metal no catalisador, apenas 0s centros acessiveis, sdo capazes
de catalisar as reacGes que Ihes estdo incumbentes, dai que o método de disperséo utilizado, deva ser
eficiente. A eficiéncia da disperséo das particulas metalicas no catalisador, depende principalmente do
seu percursor e do método de incorporacgdo utilizado 3. A introducdo do metal pode ser realizada
recorrendo a varias técnicas, nomeadamente a permuta idnica, a impregnacao ou ainda mistura mecanica
entre a matriz acida e uma fase contendo o metal disperso. A dispersao influencia o tamanho das
particulas metalicas e a sua localizacdo na superficie do suporte, e esses parametros tem influéncia na
atividade e seletividade. Geralmente considera-se que uma boa dispersdo, € aquela que permite que as
particulas estejam dispersas por toda a superficie do catalisador, para que toda a area esteja acessivel e

disponivel, maximizando a atividade [*3 %7,

Uma fraca dispersdo na superficie do suporte, resultando em aglomerados de particulas, promove a
ocorréncia de reagdes de hidrogendlise na superficie metalica, diminui a capacidade de hidrogenagédo
dos alcenos multiramificados, contribuindo para as reagdes de cracking nos centros acidos e por outro

lado, obstruem parcial ou totalmente o acesso a superficie interna da matriz 2437,

1.4.4 Funcéo acida em catalisadores de HDC

Tipicamente a acidez dos catalisadores bifuncionais é proporcionada pelos ze6litos, como por exemplo,
zeolito USY, BEA, MOR, ZSM-5, ZSM-22, silicoaluminafosfatados (SAPO-11, SAPO-31, SAPO 41),
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materiais com mesoporosidade (MCM-41, AIMCM-41), 6xidos amorfos ou misturas (y-Alumina, SiO,-
Al,Os). Contudo, os zedlitos sdo os materiais dentro deste vasto leque, preferenciais para catalisar as
reagOes que se pretendem no processo de hydrocracking. Geralmente proporcionam niveis de atividade
catalitica superiores, menor tendéncia a formar compostos percursores do coque, maior resisténcia ao
envenenamento causado por compostos azotados e/ou sulfurados, capacidade de regeneracédo e devido
as suas propriedades estruturais (canais e porosidade) permitem melhores seletividades dos produtos de
interesse [38 %1,

Os zedlitos em termos estruturais sdo silicoaluminatos cristalinos, constituidos por tetraedros 1SiO4l e
IAlO4* interligados entre si pelos atomos de oxigénio. A carga negativa do tetraedro contendo Al é

compensada geralmente por catides alcalinos. Estes sdo expressos pela seguinte formula estrutural B71;

Mzx(AL03),(Si05),. wH,0 1)

Onde M ¢é o catido de compensagdo de carga n, (x+y) € o numero total de tetraedros na célula unitaria e
w 0 numero de moléculas adsorvidas. A estrutura tridimensional resultante, surge em funcéo do arranjo
particular que se estabelece entre as unidades estruturais, com a formacdo de cavidades e canais de

dimensbes variaveis, consoante o nimero de 4&tomos de oxigénio que formam os canais. E uma das

carateristicas dos zedlitos fundamental para a seletividade para os produtos de interesse 71,

Ao nivel da sua porosidade, 0s zedlitos podem ser classificados como sendo de poros estreitos, se
possuirem anéis com 8 4tomos de oxigénio (8 MR); de poros médios (10 MR) e de poros largos (12
MR) [2L37.401 - A abertura dos poros dos zedlitos, respetivamente a reacdo de hydrocracking, tem
implicacdo em termos de seletividade para os produtos de interesse. Um dos métodos para aumentar a
seletividade para os produtos monoramificados é através da seletividade de forma para os produtos de
transicdo. Aberturas de poros mais pequenas, dificulta a formacdo nos centros acidos de produtos
multiramificados, sendo estes 0s que sdo mais reativos a formacdo de produtos de cracking, que
contribuem para a diminuicdo do rendimento em isdmeros. E portanto expetavel que nos zedlitos de
poros mais estreitos, 0s produtos monoramificados (com grupos metil) sdo favorecidos e produtos com

ramificacdes etil- e propil- favorecidos em zedlitos com cavidades largas e aberturas de poro largas 2401

Na Tabela 10, encontra-se esquematizado a descricdo do sistema poroso de dois zeolitos classificados
como tendo poros largos: BEA e Y. Os dados presentes na tabela fornecem a descricdo do sistema
poroso: dire¢cdo dos canais, nimero de atomos T nas aberturas de poro (em negrito), diametro
cristalografico livre da abertura (em A) e 1,2 ou 3 asteriscos consoante o sistema seja mono, bi ou
tridimensional [*°1. Comparando os dois zedlitos em termos de estrutura porosa, apesar de ambos terem

idéntica abertura de poros (12 MR), a sua estrutura de canais é diferenciada. O ze6lito BEA tem um
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sistema de canais lineares bidimensional perpendiculares entre si e possuem aberturas de 6,6 por 6,7 A
e um terceiro canal monodimensional, formado pela interseccdo dos dois canais lineares e possui
aberturas de poros de dimensdes 5,6 por 5,6 A. O ze6lito Y apresenta um unico sistema tridimensional

com 7,4 por 7,4 A 132137401 (Figuras 15 e 16).

Tabela 10 - Carateristicas da estrutura porosa dos catalisadores BEA e Y [23],

Zedlitos de poros largos

Tipo de Estrutura Formula Canais Z”F‘C'pi’“s
plicacdes
[Na*7|[Al7Sis7O12s] [100] Catalise (sintese
BEA tetragonal, 12 6,6%6,7**[100] de cumeno,
P4,22,a=12,661 A, 12 5,6x5,6* hidrocraking)
€=26,406 A sem cavidades
|(Ca?*,Mg?*Na*2)20(H20)24 | [111]12 7,4x7,4*** | Y: Separacdo,
Y 0| AlsgSi1340238]-FAU supercavidades 13 A @ catalise (FCC,
clbica, Fd-3m, a=24,74 A hidrocracking)

7.4

M

Figura 16 - Representacéo esquematica dos canais que compdem a estrutura porosa dos ze6litos BEA (em cima)
e USY (em baixo) (Adaptado de ).
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As diferencas de estrutura porosa dos dois zeolitos, tem preponderdncia nas reacGes de HDC.
Catalisadores NiMo extrudidos com Al,O3 com ze6lito Y ou HBEA (NiMo/(10% zeolito+Al,O3)
revelaram diferentes niveis de hydroconverséo, com n-hexadecano 21, O catalisador com zedlito BEA
revelou ser mais ativo do que o com zedlito Y, mas promoveu reaces de HDC em cadeia, devido ao
facto das suas cavidades, permitir que as moléculas de reagentes permanecam mais tempo difundidas
dentro da sua estrutura, contribuindo para maiores indices de cracking secundario, indesejaveis para o

processo (2,

Para além das propriedades estruturais destes materiais, a acidez dos ze6litos também é um fator critico
das suas propriedades e que extrema influéncia nas reacdes de HDC. A acidez dos zedlitos depende da
natureza dos seus centros acidos, do seu nimero e forca. Os zeolitos apresentam dois tipos de centros

acidos: centros proténicos (centros de Bronsted) e centros de Lewis) 71,

A acidez protdénica provém sobretudo dos grupos hidroxilo em ponte AI(OH)Si. A atividade do
catalisador associada diretamente a contribuicdo destes centros acidos, esta relacionada com o nimero
(densidade de centros &cidos), com a sua localizacdo (acessibilidade), forca e também com a sua

localizacdo na rede cristalina 7],

Os centros de Lewis sdo, por definicdo, aceitadores de um par de eletrGes. No caso particular dos
zeolitos, a acidez de Lewis esta associada a existéncia de atomos de aluminio tricordenados na rede
estrutural, resultantes de tratamentos hidrotérmicos a temperaturas superiores a 400°C, que provocam a

desidroxilacdo parcial da rede estrutural, expondo atomos de aluminio B7,

No que diz respeito as reagdes que ocorrem no processo de hidroconversao ou hyrocracking, apenas 0s
centros de Bronsted séo ativos, ou seja, contribuem para o desempenho catalitico dos catalisadores. A
sua preponderancia, nomeadamente ao nivel da forca e o nimero, estd associada a razdo metal/acido

que o catalisador comporta (%431,

Do ponto de vista catalitico, os zedlitos, pelas suas carateristicas particulares, revelam performances
cataliticas diferentes. Na literatura, do ponto de vista particular da reagdo de HDC, encontra-se estudos
que nos permite comparar essas mesmas diferencas variando o tipo de zedlito no catalisador. Com uma
fase metalica constante (Pt), estudou-se varios catalisadores variando o tipo de zeélito 2% %%, Através de
dados cataliticos com n-hexadecano (Figura 17), verificou-se que os catalisadores Pt/HZSM-5,
Pt/HBEA e P/ZSM-22 foram mais ativos que os restantes Y Esse facto foi justificado pela maior
presenca de centros acidos fortes nos catalisadores que mostraram ser mais ativos. Estudos idénticos,
mas com n-octano como reagente, os catalisadores mais ativos foram aqueles que revelaram maior forga

de centros acidos [*°1.
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Hydrotsomenzation of m-hexadecane at 350°C and 103 bar over Pt'zeolites®

Catalysis PrZSM-5 PZSM-22 PSAPO-11 PrAI-MCM-41 PtH-Y PMH-B
Conversson (%) 3Tl 41.3 440 447 392 42.5
B-Cyg selectivity (wt %) 156 32 666 889 157 50.7
Mono-C1g (CH3=C15) 142 {139) 203(20.2) 4618 (610 636 (358) 553 (153 X6(194)
Dh-Cys 14 1.9 45 20.8 153 175
Tr-Cyg 0.0 0.0 03 46 5.1 10.6
Hydrocrackmg selectivity for Cops (wt%) 844 G658 i34 11.1 143 40 3

2 CH:=C s =methvipentadecans, mono-Cs—monobranched imobexadecapes, di-Coz—dibranched isobexadecapes. tr-Cpg=trnbranched
ischexadecanes, B-Clg=branched sohexadecanes

Figura 17 - Estudo da performance catalitica em termos de atividade e seletividade para catalisadores Pt/ze6lito
numa reacio de hydroisomerizagdo do n-hexadecano 24,

Em termos de seletividade em produtos, a conversdes moderadas (37-45%), 0os menos ativos foram
aqueles com melhores seletividades, sendo o catalisador Pt/AI-MCM-41 aquele cuja seletividade para

os produtos ramificados foi superior (88,9%) [21,

Comparando isoladamente a performance do zedlito BEA e Y, o BEA mostrou ser um catalisador mais
ativo, mas menos seletivo em isémeros, com destaque para os mono-ramificados. Inversamente, o
catalisador com zedlito BEA mostrou ser mais seletivo em produtos de cracking (49,3%). Analisando a
curva de perfil de distribuicdo dos produtos dos catalisadores (Figura 18), observa-se que a curva do
zeolito Y € bastante mais simétrica que a do catalisador com BEA, cujo maximo da curva (total) do
BEA encontra-se mais deslocada para o favorecimento de produtos mais leves. O favorecimento em
produtos mais leves resulta duma maior quantidade de produtos resultantes de cracking secundario,
consequéncia da maior acidez (Si/Al=50) 21,

PUH-Y PUH-f
1.2 o 4 ™
_ —&— [-glKane x=425 % —&— |-alKane
x=392% —&— p-alkane —&— p-alkane
10 »— total —e— total
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NiUmero de atomos de carbono Numero de atomos de carbono

Figura 18 - Curvas de distribuigdo da seletividade para produtos isomerizados e lineares em fungdo do nimero de
carbonos dos produtos, em catalisadores Pt/Y (esg?) e Pt/BEA (dir?) (Adaptado de ),

André F. C. Gregério Catéalise de Hydrocracking baseada em zeolitos 28



CAPITULO 1 — Enquadramento Tedrico

1.5 Catalisadores hibridos

Catalisadores bifuncionais hibridos, por definicdo significam que a estrutura responsavel pela funcédo
acida do catalisador tem mais do que um componente. Esses componentes podem também ter carater
acido ou podem ser inertes, ou seja, com propriedades quimicas que ndo influenciam o mecanismo da
reacdo. A formulacéo de catalisadores mistura, tem como objetivo desenvolver um catalisador com uma

performance catalitica superior aos materiais individuais que lhe estdo na origem.

A investigacdo e desenvolvimento de novos catalisadores, através de misturas, € um método de
otimizacdo de processos cataliticos, que do ponto de vista industrial € muito promissor e tem muitas
vantagens, comparativamente com os métodos de modificagdo pos-sintese de catalisadores. Permite
reduzir custos e tempo, associado as modificacBes estruturais, cidas dos suportes (zedlitos), que sao
necessarias para potenciar o catalisador para uma dada reacdo ou no investimento inerente ao

desenvolvimento de novos catalisadores que vao de encontro as performances cataliticas desejadas.

Relativamente & reagdo de HDC, o objetivo da mistura de diferentes fases &cidas nos catalisadores, vai
no sentido de através das sinergias que se possam estabelecer, proporcionar um beneficio da atividade
e/ou seletividade para os produtos de interesse. Na literatura, encontra-se casos de mistura de
catalisadores que proporcionaram um efeito sinergético, registando um aumento da concentracdo de
produtos isomerizados monoramificados. Esse aumento em termos mecanisticos, promove-se atraves
do aumento da velocidade de dessorcao dos isémeros (mono e multi) dos centros acidos, reduzindo o

rendimento em produtos de cracking [,

1.5.1 Catalisadores com suporte acido e um inerte

Quando se esta perante catalisadores hibridos, cuja combinacdo resulta de um componente acido e um
inerte, as diferencas em termos de performance catalitica estdo associadas ao contributo da estrutura do
inerte, ao nivel da dispersdo metalica ou ao nivel da velocidade de adsorcdo-desor¢cdo promovida pela
porosidade do material. Tendo em conta que os catalisadores com fase metalica composta por metais de
transicdo (ex: NiMo) revelam indices baixos de dispersdo metélica, traduzindo-se em catalisadores, por
norma, ndo equilibrados, dados da literatura, apontam que catalisadores NiMo, dispersos diretamente
em y-Al,Os, posteriormente misturado com zedlito BEA, revelam melhor performance catalitica,
comparativamente com a impregnacao do metal diretamente num suporte constituido por uma mistura
y-Al,03-BEA 12,

Melhores desempenhos cataliticos, associados a uma maior velocidade de adsorcdo-desorcdo dos
reagentes/produtos na estrutura dos catalisadores, encontram-se presentes na literatura através por
exemplo, do estudo de compdsitos constituidos por Pt/ (HBEA ou HMCM-22)-(SiO.-MCM-41) ¥4,
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Obteve-se com estes materiais conjugados, maiores indices de atividade e seletividade face aos
catalisadores individuais. Esse aumento da performance esté associado ao aumento das propriedades de
difusdo, conferidas pelos suportes inertes. As diferencas foram mais notoérias, nos casos em que se
conjugou os componentes (HMCM-22-MCM-41). Este facto esta associado ao suporte acido em causa,
ter um sistema poroso estreito, e através do inerte mesoporoso (MCM-41), criou-se um sistema de
porosidade secundaria, que permitiu em larga medida, a entrada de moléculas de reagente na boca dos
poros, aumentando a atividade e canais estreitos o suficiente, para serem seletivos aos produtos de

interesse.

1.5.2 Catalisadores com dois suportes acidos

O efeito da mistura de dois ze6litos num mesmo catalisador, tem sido objeto de estudo desde o inicio da
década de 90. Na tabela seguinte, estdo reunidos os Unicos trés exemplos de estudos presentes na
literatura ao longo das Gltimas duas décadas, onde estdo presentes os zeolitos utilizados e os parametros

cataliticos mais relevantes.

Tabela 11 - Tabela que sintetiza as carateristicas das misturas de ze6litos e resultados cataliticos respetivos, de 3
publicagdes.

E. Parton, 1091 J. A, Martens, 1993 G. Hastoy, 2005
Zéolitos
(forca centros Z5M-22 > DB-Y Z5M-212 =DB-Y ZEM-48 > Z5M-22
dcidos)
%o Pt 0.3% 0,3% 0,3%
Misturas 30430 30/30 ou 80,20 8020
Pt em ambos zedlitos
Metodo de Pt Gnico zeslito (0,23%Pt) Pt em ambos os zedlitos Pt ambos os zedlitos
Mistura Duas estruturas (zem sinergias)
+ T isémeros (maior TMTB) + T atividade » atividade = ZSM-48
Sinergias » T PC ramificados + T isémeros (maior TMTB) » T isémeros (maior TMTE)
» Aumento PC s PC>7? » T PC ramificados

Em 1991, Parton et al., investigou a partir da reacao de hydroconversdo do n-decano a 3,5 bar, diferentes
tipos de mistura com os zedlitos ZSM-22 e DB-Y, sendo o ze6lito ZSM-22 a revelar uma atividade 8
vezes superior que o DB-Y. No seu procedimento, adotou diferentes tipos de mistura, sendo

diferenciadas em funcdo da localizagdo da Pt, mantendo constante a propor¢do massica entre os zedlitos
[45]

Os seus resultados evidenciaram que em termos de atividade catalitica, todas as misturas se encontravam

a um nivel intermédio em relacdo aos zedlitos individuais. Em termos de rendimentos maximos em
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isdbmeros (Figura 19), as misturas, revelaram valores superiores face aos individuais, com excec¢ao ao

catalisador em que os zedlitos se encontravam em leitos separados.

< 100 Legenda:

Y © P{DB-Y

S =0

ué A -PZSM-22

2 60 A - PYZSM-22IPtDB-Y

g @ _pi/ZSM-22+PYDB-Y
40

S & - Pt/ZSM-22+DB-Y

[

g 20 M -7ZSM-22 + PYDB-Y

=

g o0 '

o« 0 20 40 60 50 100

Conversao de n-Cyo

Figura 19 - Evolucéo do rendimento em isémeros em fungdo da conversdo para catalisadores diferenciados pelo
método de mistura de zedlitos (DB-Y e ZSM-22) 4],

Relativamente aos produtos de cracking (PC), a sua distribuicéo revelou ser muito semelhante em todas
as misturas, com exce¢éo dos catalisadores com as particulas metalicas presentes na estrutura de ambos
0s zedlitos, cujo rendimento em produtos mais leves, revelou ser superior. Esse fendmeno foi explicado,
devido & possibilidade de ocorrer reagdes de hidrogenolise, pela maior quantidade de particulas de Pt

em relacgéo as outras preparacdes cataliticas (S,

Em termos de distribuicdo de produtos isomerizados, verificou-se que o rendimento em produtos
monoramificados das misturas € muito proximo dos catalisadores Pt/ZSM-22. Em relagdo aos isémeros
multiramificados, para niveis de conversao entre os 20-80%, o rendimento das misturas situou-se entre
os individuais, sendo o com ze6lito Y 0s que revelaram maiores rendimentos em isomerizacdo. Para
conversdes acima dos 80%, o rendimento em isdbmeros multiramificados, revelou tendéncias crescentes,
superiorizando-se até aos valores do catalisador Pt/DB-Y, acima dos 90% de conversdo. O mecanismo
proposto para este efeito positivo ao nivel do rendimento em isdémeros para catalisadores com mistura,
teve como base, 0 aumento da concentracdo em produtos monoramificados (MC9), relacionado com a
conversdo seletiva das moléculas de reagente por parte do catalisador constituido pelo zeélito ZSM-22,
gue por sua vez, proporcionou um aumento da velocidade de desorcdo dos produtos multiramificados
nos centros acidos do zedlito Y, reduzindo o cracking destes produtos. Houve portanto um aumento da
velocidade de producdo de produtos multiramificados, através do aumento da disponibilidade de

produtos monoramificados nos centros &cidos do zedlito Y, para as reacGes de isomerizagdo (5.

Posteriormente, em 1993, Martens et al., realizou estudos a partir dos mesmo tipo de zeodlitos,
apresentando niveis de acidez similares, variando as proporgdes de mistura entre eles (80 ZSM-22/20
DB-Y) e (50ZSM-22/50DB-Y) 61,
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Os estudos apontaram que, para niveis de conversdo entre os 50-95%, o rendimento em isémeros com
mistura de zeolitos, revelou-se superior face aos catalisadores individuais, sendo que a propor¢ao
maéssica de zedlitos que revelou melhores indices foi com 80/20. Relativamente aos isémeros
multiramificados, as misturas evidenciaram maiores rendimentos para conversdes entre 0s 80-99%,

sendo relativamente mais expressivas com uma proporcdo equivalente de zeélito (50/50) 461,

Em 2005, Hastoy et al., estudou possiveis sinergias mas com um diferente par de zedlitos (ZSM-48 e
ZSM-22) na hydroconversio de n-octadecano “71. Em termos de atividade, o zedlito ZSM-48 revelou
ser ligeiramente mais ativo. Efeitos sinérgicos observaram-se na atividade catalitica, tendo em conta que
para atingir o mesmo nivel de conversdo, os catalisadores com mistura, necessitam de menos tempo de
contato com as moléculas de reagente (maior velocidade espacial) em relagdo aos individuais. Em
termos de rendimento em isémeros, as misturas de zedlitos revelaram um crescimento de 9%
(rendimento maximo de 89%). O rendimento em produtos monoramificados, revelou uma tendéncia
intermédia comparativamente com os zedlitos individuais, sendo que o catalisador Pt/ZSM-22 revelou
melhor performance neste parametro. Este parametro revelou ser muito influenciado pelo aumento da

conversdo, tendo em conta que 0 aumento da converséo privilegia as reagdes de cracking ¥,

Em relagdo ao rendimento de produtos multi-ramificados, as misturas de zedlitos, revelaram indices
significativamente mais elevados, numa ampla gama de conversdes, fator que explica que o rendimento
em isémeros, no global, com catalisadores mistura, fosse superior face aos individuais. O catalisador
Pt/ZSM-48 foi, dos dois catalisadores individuais, aquele que evidenciou um maior rendimento em

produtos multiramificados “1,

O efeito de possivel sinergia em relagdo ao favorecimento de produtos multiramificados, foi relacionado
com a contribuicdo da maior atividade proporcionada pelo zedlito ZSM-48. Pelo facto de ambos os
zeolitos terem uma abertura de poros estreita (10 MR), as rea¢cBes maioritariamente ocorrem na periferia
da boca dos poros dos ze6litos ou nos centros ativos presentes nos canais mais superficiais da estrutura,
limitando a ocorréncia das reacGes de isomerizacdo. O facto de existir a mistura com um zeo6lito mais
ativo (ZSM-48), proporciona mais vias mecanisticas, do que apenas com um zeélito. Ainda centrando a
andlise na performance das misturas, no caso do grau de ramificacdo dos produtos de cracking, estas
revelaram maior grau de ramificagdo por numero de 4&tomos de carbono, com excecdo dos produtos com
6 4&tomos de carbono. Feita a comparagdo entre individuais, o catalisador com ZSM-22 apesar de revelar
rendimentos mais baixos de produtos de cracking ramificados, o seu comportamento revelou ser mais
aproximado de um catalisador “ideal” tendo em conta que o grau de distribuigdo dos produtos de

cracking ramificados aumentava em fungdo do nimero de atomos de carbono presentes nas moléculas

(47,
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Concluindo, os efeitos sinérgicos foram maioritariamente observados quando combinado um zedlito
com um tamanho de poros mais estreito (10 MR) com um ze6lito menos ativo, mas com uma porosidade
superior (12MR) (ex: Y). No entanto, quando se estd perante cargas reais, zedlitos com tamanho de
poros estreitos, evidenciam indices elevados de reagdes indesejaveis no processo de HDC, como
cracking secundario e produtos de cracking ndo ramificados, comparativamente com zedlitos com poros
mais largos. Contudo uma combinacéo de dois zedlitos, ambos com elevada abertura de poros (12 MR),
um com maior atividade de isomerizacdo (BEA) e um com maior seletividade para os produtos
ramificados (YY) 4, podera resultar numa combinacdo ideal para o desenvolvimento de catalisadores

mistura de HDC para cargas reais.

Em 1994, misturas envolvendo estes ze6litos em especifico, foram objeto de publicacdo de uma patente,
evidenciando um beneficio catalitico envolvendo a mistura destes dois zedlitos nas mesmas proporgdes

em catalisadores industriais de hydrocracking “®l,

Foram comparados diversos parametros entre os catalisadores mistura e os individuais, para processos
de HDC numa Unica etapa e em duas etapas. A figura seguinte, tem presente os dados comparativos
mais relevantes (tracejado amarelo) entre os catalisadores mistura (tracejado vermelho) para os dois
tipos de processo HDC. A notacdo *** refere-se a média arimética dos resultados cataliticos dos
catalisadores individuais. As comparacdes cataliticas dos catalisadores mistura feitas através dos valores
médios dos catalisadores individuais ndo sdo uma indicagdo inequivoca de sinergias, mas podem ser

(teis, numa primeira aproximagéo I,
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Figura 20 - Comparacdo das propriedades cataliticas mais relevantes patenteadas, entre catalisadores com zedlitos
individuais (Y e BEA) e a sua mistura em processos de HDC com um estagio e dois estagios (Adaptado de 1),
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Se avaliarmos os resultados dessa perspetiva, conclui-se para ambos os casos, existe um beneficio ao
nivel da atividade (°F) do catalisador, um rendimento em produtos de cracking (C:-Cs) mais baixo, a
formacé&o de produtos monoramificados (destilados médios), que no caso do processo em estagio Unico,
tem um aumento substancial ao passo que no processo em duas etapas, o rendimento em destilados

médios é muito similar.

1.6 Caraterizacao de catalisadores bifuncionais por reagdes modelo - Hidrogenacéo do
tolueno

A reacdo de hidrogenagéo do tolueno é uma reacdo a que se tem recorrido nas ultimas décadas, com o
intuito de servir de modelo para caraterizar a atividade hidrogenante de catalisadores bifuncionais [4® %,
A grande vantagem ou contributo das reagdes modelo face aos métodos de caraterizagdo classicos
(Quimissorgdo H,, Adsorgéo de CO) para avaliar a fungdo hidrogenante, ou a funcéo acida (desorcéao de
amoniaco a temperatura programada ou adsor¢éo e desorcao de piridina por analise FTIR), é o facto de
permitirem operar em condig¢Oes operatorias e reacionais tais, que possibilitam uma aproximacéo aos
processos a escala industrial, de tal forma que os fenémenos cataliticos sdo estudados ndo de uma forma

isolada, mas duma forma integrada [ 50,

De entre os trabalhos j& publicados, utilizando esta reacdo como modelo para o estudo das propriedades
hidrogenantes de catalisadores bifuncionais, a primeira maior contribuicdo no dominio cientifico foi
dada por Vannice et al. Através dos seus resultados, demonstrou que a platina (Pt) era 0 metal com
maior capacidade hidrogenante, sendo cerca de 27 vezes mais ativo que o paladio (Pd) e que o suporte
da fase metalica, desempenha um papel chave na atividade do catalisador na reacdo de hidrogenagéo 1
Realizou ainda um estudo conjugando varios suportes, afirmando que a atividade varia em funcdo do
suporte acido (SiO2-Al,03> TiO>n-Al,03=Si0;) Y,

No entanto, testes cataliticos utilizando como suporte zedlitos, demoraram a ser explorados com
profundidade, consequéncia da sua baixa aplicabilidade na hidrogenacdo de aromaticos a escala
industrial, devido a rapida desativacdo dos catalisadores por formacdo de coque nas cavidades dos

zeolitos.

Contudo, mais recentemente estudos desenvolvidos por Chupin et al., com catalisadores de Pt/HUSY,
produziram alguns resultados interessantes, que serviram de base para se compreender melhor a
influéncia da quantidade de metal acessivel para 0 mesmo zed6lito na atividade catalitica e para estudos

posteriores variando o tipo de zedlito &7,

Perante este cenario, Mendes et al., desenvolveram trabalho experimental com o intuito de alargar o

espectro de conhecimento em torno da influéncia dos zedlitos na atividade global dos catalisadores e a
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relacdo entre o efeito da variacdo dos centros metalicos/centros &cidos na evolucdo da atividade dos

catalisadores Pt/zedlito %2,

Analisando as consideracdes provenientes da bibliografia, relativamente ao efeito do suporte da fase
metalica, inicialmente considerava-se que a atividade dos catalisadores utilizados para a hidrogenacgao
do tolueno ou benzeno, por exemplo, néo sofria alteracfes com o tipo de suporte onde o metal se inseria
(531 Em particular, o trabalho desenvolvido por Chupin et al., ja utilizando o zeélito HUSY como suporte
(Figura 21), propde que a atividade variava de forma linear com a quantidade de metal acessivel no
catalisador ®°, Contudo, mais recentemente, estudos comprovaram que a atividade por centro metalico
acessivel ou Turn over Frequency (TOF) dependia do suporte, nomeadamente do seu nivel de acidez
(Figura 21)P2,

Verificou-se gue essa proposta ndo estava correta atendendo aos seus resultados, visto que, de acordo
com os dados fornecidos, amostras com diferentes percentagens de Pt, revelaram diferentes tendéncias
de evolugdo dos valores de TOF. Esta observacdo, foi posteriormente verificada, através do trabalho
desenvolvido por Mendes et al., cujos resultados (Figura 21), utilizando catalisadores com diferentes
tipos de suporte &cido (zedlito HUSY e HBEA) impregnados com diferentes percentagens de Pt, os
valores de TOF ndo registaram uma tendéncia linear em funcéo da quantidade de metal acessivel, bem
como revelaram diferentes comportamentos em funcéo do tipo de zedlito, concluindo-se que a atividade

hidrogenante é sensivel a estrutura onde se alocam as particulas metalicas 2,
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Figura 21 - Evolucio da atividade catalitica em funcéo da quantidade de Pt inserida nos catalisadores 5% 52,

O trabalho de Mendes et al., permitiu também uma maior compreensdo acerca de quais sdo as
propriedades dos suportes acidos que influenciam a atividade hidrogenante deste tipo de catalisadores.
Tendo presente que entre o zedlito HUSY e HBEA, parametros de diferenciacédo texturais, tortuosidade,
impacto da porosidade na capacidade de difusdo das moléculas, ndo sdo considerados, dado que ambos
os zeolitos sdo classificados como tendo poros bastante largos (12 MR), as diferencas na atividade foram
explicadas através dos diferentes niveis de acidez dos suportes. Na literatura, a influéncia da acidez na
atividade esta explicada a partir de dois mecanismos reacionais. Um considera que ocorre uma forte

interacdo entre os centros acidos de Bronsted e as particulas metalicas, criando uma espécie de “ligagao
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metal-protdo”. O outro e 0 mais “aceite” pela comunidade cientifica, assenta na capacidade de adsorgao
das moléculas de tolueno também nos centros acidos, que por sua vez, podem ser hidrogenados por
difusdo dos protdes (Hsp), anteriormente formados por dissociacdo das moléculas de hidrogénio nos

centros metalicos (Figura 22), fenémeno denominado na literatura como o spillover do hidrogénio 21,

Adsorcio de H

Particulas de Pt ) L.
. Dissociacio

v ! o My, Spillover

Suporte:
Ex: zedlito/ AlO;

Figura 22 - Esquema do mecanismo de spilled over do hidrogénio em catalisadores bifuncionais (Adaptado de
[551),

Observando o trabalho publicado, pde-se de parte a primeira hip6tese, devido ao facto de que os
resultados de caraterizacdo efetuadas com infravermelho (IV) com adsor¢éo de CO, revelaram que ndo
existiu nenhuma variagdo do comprimento de onda da banda de IV entre o metal reduzido e molécula
sonda (Pt°-CO) para toda a série de catalisadores testados 2. De salientar que, ja desde os trabalhos de
Vannice et al., a explicagdo da contribuicdo da acidez dos suportes na atividade, estava assente na teoria

do spillover B 54,

Na literatura é possivel encontrar estudos que exploram a relevancia que as diferentes espécies (Bronsted
e Lewis) e forca dos respetivos centros tem na atividade. Essas publica¢Ges apontam que, quer o tipo de
centros, quer a forga dos mesmos, tém a sua influéncia. Contudo, as referéncias encontradas carecem de
informacdo relevante, sobretudo ao nivel da caraterizacdo dos catalisadores, 0 que nao possibilita

conclusdes efetivas.

No que respeita a forca dos centros, na literatura encontra-se um estudo que estabelece que a atividade
hidrogenante dos catalisadores (Pt/HAL-MCM-41) era favorecida com o aumento do racio entre centros
acidos de forca média (Adsorcdo de piridina a 577K) e centros fracos ¢l. Contudo, a acidez total dos
catalisadores utilizados para a conce¢do do modelo ndo era constante, logo ndo transmite uma ideia
correta acerca da influéncia da concentragdo dos centros médios, visto que ndo era a Unica variavel do

modelo. Para além disso, ndo existiam dados de dispersdo da Pt nos catalisadores 2.

Relativamente aos esclarecimentos encontradas em torno da influéncia do tipo de centros &cidos, na
literatura encontra-se publicacfes que estabelecem correlagbes em que se varia o tipo de suporte,
verificando-se que a atividade aumentava, quanto maior fosse a existéncia de centros fortes nos suportes,

e que ambos os tipos desempenham uma funcdo ativa no mecanismo de hidrogenacéo, tendo em conta
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que também foram utilizados suportes com apenas um tipo de centros &cidos na sua estrutura (y-Al2O3)

[57]

No entanto este estudo, ndo apresentou valores de proporcionalidade entre os diferentes casos, nem a
dispersdo das particulas metalicas foi contabilizada, de modo que ndo é possivel quantificar a

participacéo da acidez no mecanismo reacional 2.

Posteriormente, estudos desenvolvidos por Mendes et al., ja com dados de dispersdo metalica presentes
nos seus resultados, concluiu que para a mesma quantidade de metal presente, os catalisadores que
revelaram valores de TOF superiores, foi com o metal disperso no zedlito HBEA 2, Esse facto, foi
explicado pela maior quantidade de centros acidos presentes, face aos catalisadores com ze6lito HUSY.
Ambos os catalisadores evidenciavam a mesma quantidade de centros de Bronsted, mas o zedlito HBEA
exibia quatro vezes mais quantidade de centros acidos de Lewis. Este dado do indice de acidez dos
zedlitos, permitiu verificar que ambos os tipos de centros &cidos contribuem para 0 mecanismo da
reacdo. Relativamente a influéncia da forga dos centros, ndo foi encontrado nenhum efeito, visto que
ambos os zedlitos exibiam uma proporgéo de centros acidos médios/centro totais semelhante 54, Perante
os resultados experimentais observados, concluiu-se que a atividade catalitica também pode ser
influenciada com a capacidade de hidrogenacédo do tolueno nos centros &cidos, o que levou a propor-se
que a atividade dos catalisadores devia ser avaliada em funcdo do balanco entre centros metalicos
acessiveis e 0 nimero de centros acidos totais presentes 2. Assim sendo, o parametro que acharam
mais adequado para estudar a evolucéo da atividade entre diferentes catalisadores, passou pelo quociente
entre a atividade global do catalisador, por todos os centros que participam na reacdo de hidrogenacao,

ou seja todos os centros ativos que tem a capacidade de adsorver as moléculas de tolueno 2,

Em comparagOes baseadas na atividade por nimero totais de centros ativos (ner+na) em fungdo do
naimero de centros metalicos acessiveis, por centros totais ne/(Nectna), permetiu verificar para todas as
séries de catalisadores em estudo no artigo, que o tipo de zedlito influencia a atividade, tanto que a série
de catalisadores com HBEA apresentou valores de atividade por centro superiores as séries com HUSY,
sendo essa diferenca mais evidente a medida que se aumentou a razdo ned(npe+na)®? . Para ambas as
séries (Figura 23), independentemente do tipo de suporte, a tendéncia de evolucédo da atividade, aumenta
em funcdo da razdo ne/na, OU Seja, 0s resultados permitiram constatar que o passo limitante da reacdo
reside na disponibilidade ou ndo dos centros metalicos, disponibilizarem os protfes para que estes por
difusdo migrem até aos centros acidos, estando esse fator diretamente dependente da propor¢éo entre o

tipo de centros no catalisador 2,
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Figura 23 - Evolucéo da atividade por centro em func¢do do aumento da raz&o nei/net+na para catalisadores Pt/HBEA
e Pt/HUSY B2,

As explicacdes para os resultados cataliticos, apontaram para a diferenca ao nivel do tipo de centros
ativos dos dois zeo6litos. Tendo em conta que o zeolito HBEA, apresenta uma maior quantidade de
centros de Lewis face ao ze6lito HUSY, uma quantidade equivalente de Bronsted e uma proporgao de
forca entre centros &cidos em todo semelhante, a diferenciacao recaiu em termos da diferenca de nimero
entre centros de Lewis. Perante estes dados, colocou-se em questdo se de facto os centros acidos de
Lewis podem ter uma contribuicéo superior ao nivel da reacéo de hidrogenacéo 2.

Para além da diferenciacéo por via da acidez, outra explicagéo encontrada para explicar os resultados
cataliticos, passou pela distancia compreendida entre os centros metélicos e os centros acidos. A
distancia entre centros pode ter um efeito importante na atividade dos catalisadores. Uma menor
distancia entre as particulas de Pt e os centros acidos, fard aumentar a quantidade de protdes (Hsp) que
se difunde até aos centros acidos, etapa reacional indispensavel, para que os centros acidos possam ser
ativos, e as moléculas de tolueno adsorvidas nos mesmos, possam ser hidrogenadas, contribuindo para

o desempenho do catalisador 2,

Através da analise de IV de CO (Figura 24) de ambos os zeélitos depois da Pt introduzida, verificou-se
que os comprimentos de onda carateristicos dos grupos OH dos centros acidos de Bronsted e espécies
EFAL do HBEA, sofreraram um desvio positivo no seu comprimento de onda, depois da impregnagéo
da Pt no suporte. O mesmo fenémeno néo se verificou no HUSY. Propuseram através destes dados
fornecidos pela caraterizagdo, que as particulas de Pt se encontravam mais proximas dos grupos OH dos
centros acidos, sem alteracdes significativas na interacdo entre as particulas de Pt e o suporte. Essa
aproximacao entre os centros foi portanto usado como argumento de suposicdo, para a maior atividade

dos catalisadores com zedlito HBEA face aos com HUSY, para a mesma proporgao entre npnpr+na 2,
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Figura 24 - Evolucéo da posi¢éo e intensidade dos centros hidroxilo (OH) e espécies EFAL para o zedlito HUSY
e HBEA depois de impregnado com Pt 52,

Concluiu-se que a hidrogenacédo do tolueno é uma reacao que é sensivel tanto a funcdo metalica como a
funcdo &cida dos catalisadores bifuncionais. Perante este desenvolvimento, demonstaram que a atividade
hidrogenante ndo era quantificavel apenas em funcéo do nimero de centros metalicos acessiveis, mas
sim em funcédo do nlimero total de centros ativos no catalisador B2, Os pardmetros que pareceram mais
revelantes para explicar as diferencas ao nivel da atividade, variando os suportes, seriam a acidez total
e a distancia média entre os centros metalicos e os centros acidos, podendo também haver alguma

distincdo para os diferentes tipos de acidez.
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2.1 Objetivos do trabalho experimental

O trabalho experimental consistiu na elaboracdo de estudos comparativos entre varias amostras de
catalisadores bifuncionais (Pt/zeolito) no sentido de se procurar compreender melhor a influéncia de
certos parametros que influenciam as propriedades cataliticas, entre os quais: a variacdo da razdo
metal/acido, a propor¢éo e a natureza dos centros acidos envolvidos, a distancia entre centros metélicos
e centros acidos, no contexto do mecanismo das reacGes que ocorrem no processo de Hydrocracking.
Em particular, os catalisadores com mistura de zedlitos, foram testados no sentido de se averiguar
possiveis sinergias, que pudessem ser estabelecidas e proporcionar comportamentos cataliticos distintos,

em comparacdo com a performance catalitica dos individuais.

Numa primeira fase, a reacdo de hidrogenacdo do tolueno (HT) foi utilizada como modelo de
caracterizacdo das propriedades cataliticas de catalisadores bifuncionais, cuja fun¢éo hidrogenante foi
Pt/Al,O3 misturado com ze6lito HUSY, HBEA ou mistura de ambos. Assim foi variado o tipo de ze6lito
e para cada zedlito (ou mistura), a razdo centros metalicos/centros acidos. Ainda se avaliou a influéncia
do tamanho entre 0os componentes que compunham os catalisadores através de diferentes protocolos de

preparagéo de misturas mecanicas.

Relativamente aos métodos de caraterizagdo utilizados, determinou-se a dispersdo metélica da Pt na
Al,Os, através de titulagdo com O,-H,, enquanto a acidez dos zedlitos e da Al.Os, foi determinada por
adsorcao de piridina por analise FTIR.

Posteriormente, 0 estudo da reacdo de hydrocracking (HDC) com n-hexadecano foi conduzido numa
unidade de alta pressdo com um reator de leito fixo. Com base nos resultados obtidos da reacdo modelo
de HT, efetuaram-se testes cataliticos com zedlitos HUSY e HBEA impregnados com Pt. Os parametros
diferenciadores entre os varios catalisadores verificaram-se ao nivel do balango entre centros
metalicos/centros acidos. Os testes cataliticos serviram o propésito de analisar e comparar 0s
catalisadores, em termos da sua atividade, desativacdo, rendimento em isémeros mono/multi

ramificados e produtos de cracking.

Foi ainda testado um catalisador extrudido Pt/(HUSY+Al,Os), para comparacdo com os catalisadores

Pt/zedlito e estabelecer um protocolo de teste catalitico de catalisadores em forma de extrudido.
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3.1 Preparacao dos Catalisadores

Os catalisadores utilizados para o estudo da reacdo de HT, assim como para o estudo catalitico
desenvolvido na unidade piloto de HDC, séo catalisadores bifuncionais, que combinam a funcéo hidro-
desidrogenante conferida pelo metal nobre (Pt) e a fase acida conferida pelos zedlitos (HUSY e HBEA),
individualmente ou mistura (0,75HUSY+0,25HBEA). Os catalisadores diferem entre si, em termos de
% de Pt no catalisador e/ou no zeélito introduzido. Os valores de % de Pt introduzida nos catalisadores,
foram pensados para cobrir uma gama de razdes centro metal/acido representativa, dada a importancia
deste parametro na performance das reacdes cataliticas do processo de HDC. De acordo com a literatura,
um bom equilibrio entre centros metéalicos e centros acidos para um catalisador de HDC, é obtido entre
0,4-0,6 % Pt [58591,

Na reacdo de HT, usou-se como base, catalisadores testados por Mendes et al., 52, mas que diferem no
método de dispersdo do agente metalico. Os catalisadores de base foram preparados através da
impregnacéo a seco da Pt diretamente nos zedlitos. Nos catalisadores do presente estudo, as particulas
de Pt estdo suportadas em Al.Os;, com uma dispersao constante. O suporte (Pt/Al.O3) é posteriormente

misturado fisicamente com os zeo6litos.

Ao estudo base deste trabalho, foi ainda adicionado uma série de catalisadores, cujo suporte acido resulta
duma mistura entre os dois tipos de zeélitos (HUSY:HBEA), nas proporc¢des massicas de 0,75:0,25.

Relativamente aos testes cataliticos efetuados na unidade de HDC, os catalisadores testados foram

preparados por impregnacéo a seco, seguindo o mesmo protocolo desenvolvido por Mendes et al., &2,

Nas duas tabelas seguintes, encontram-se as séries de catalisadores utilizados para os testes cataliticos

de HT e HDC, respetivamente.

Tabela 12 - Série de catalisadores testados na HT.

Catalisador % Pt
0,1
Pt/Al,O3+HUSY 0,4
0,7
0,1
Pt/Al,O3+HBEA 0,4
0,7
0,1
Pt/Al,03+0,75HUSYO, 0.4
25HBEA 0’7
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Tabela 13 - Série de catalisadores testados no hydrocracking do n-Cis.

Catalisador % Pt
Pt/HBEA 0,4
Pt/HBEA 1
Pt/HUSY 0,7

Pt/(0,75HUSY+0,25HBEA) 0,1
Pt/(0,75HUSY+0,25HBEA) 0,7
Pt/(0,175HUSY +Al,03)* 0,18

* Foi ainda testado na unidade, um catalisador extrudido preparado nos laboratérios do IFP Energies
Nouvelles com o objetivo de ser comparado com 0 método de impregnacdo a seco.

3.1.1 Catalisadores tipo Pt/zedlito (por impregnacao a seco)

O estudo catalitico dos catalisadores Pt/zedlito foi direcionado para a reacdo de HDC, numa unidade
piloto de alta pressdo (CATATEST). O procedimento de impregnagdo da Pt nos suportes (zedlitos) ja
se encontrava realizado e ja se encontravam devidamente caraterizados em termos das suas propriedades
texturais, acidas e metalicas 2. Os zedlitos utilizados, foram zeélitos comerciais, HUSY (CBV 720) e
NH;-BEA (CP814E), comercializados pela Zeolyst 2,

Antes de se efetuar a impregnagdo do metal, o ze6lito NH4-BEA foi calcinado de modo a adquirir a sua
forma protonica. A impregnacdo da Pt nos suportes (zedlitos), foi realizada por impregnacao a seco do
complexo metélico [Pt(NHs)sNO3].6H,0, cuja quantidade a impregnar foi quantificada em relacéo a %
de Pt no zedlito que se pretendia para os diferentes catalisadores. Depois de impregnados, 0s
catalisadores foram secos a 383 K e calcinados com um caudal de ar de 4 L h** g%, com uma rampa de
temperatura de 5K min?, atingindo uma temperatura maxima de 723K, com trés patamares de
temperatura intermédios. Foram posteriormente reduzidos ex-situ e realizadas diferentes técnicas de

caraterizacdo, cujos resultados estdo presentes em proximos capitulos 2,

Antes de os catalisadores serem carregados no reator de HDC, foi necessario para cada teste catalitico,
peneirar as particulas dos catalisadores, de forma a obter-se tamanho de particula entre os 200 <um
<355.

3.1.2 Catalisadores tipo Pt/Al2Os+zedlito (misturas mecanicas)
Na base de formulagéo dos catalisadores mecanicos, o suporte manteve-se sempre constante para toda
a série de catalisadores (Pt/Al.Os), ao qual se incorporou o zedlito (HUSY ou HBEA) ou a respetiva

mistura.

m total= m Pt/Al,03 (B.S) + m.zeolito (B.S) 2
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Os zedlitos utilizados pertenceram ao mesmo lote do trabalho desenvolvido por Mendes et al.,. A

Pt/Al,Os3 utilizada foi adquirida através da Sigma-Aldrich.

Fixou-se como constante a massa de catalisador a usar (30 mg), em base seca (B.S) e como ja referido,
a diferenciacdo entre catalisadores fez-se através da % de Pt, em funcdo da massa de zedlito (s) que se
pretende introduzir. Os calculos que permitiram determinar a massa de Pt/Al.Os e dos zedlitos (s) que

constituem os catalisadores foi determinada da seguinte forma:

mPt/Al203(m/m) = 0,8 %
0 _ m Pt
% Pt = m zedlito+m Pt (4)
m Pt = m total (5)
(5e)*(Gm1)

No Anexo A.2 encontram-se definidas as massas tedricas que constituem os diferentes catalisadores da

série.

Defenidas as quantidades respetivas de cada componente, descreve-se de seguida 0os modelos de mistura
adotados. Estabeleceram-se dois métodos diferentes de mistura (Figura 25), para variar o grau de

“intimidade” entre as particulas, ou seja, estudando a influéncia da distancia relativa entre os centros

metalicos/centros acidos através de diferentes tamanhos das particulas ©°!,
Zedlito Pt/A'zOs

Figura 25 - Representagdo dos dois métodos de mistura mecanica dos catalisadores: método de mistura BSP
(zedlito+Pt/Al,0s) (esq.) maior distancia entre particulas e método de mistura SSP (dir.) maior proximidade entre
particulas (Adaptado de [6°),

O procedimento de mistura envolveu antecipadamente a saturacdo dos materiais (zeo6litos e Pt/Al,O3)

durante pelo menos um dia, sendo pesados individualmente em base himida (B.H).

Um dos métodos envolveu a mistura dos materiais com uma granulometria compreendida entre 200-
355 um (Mistura BSP), sendo necessario peneirar os zeo6litos, para se obter o tamanho de particula
pretendido. No caso da Pt/Al,Os, tratando-se de particulas bastante mais finas, foi necessério

previamente “pastilhar” a amostra, através de uma prensa, que ao exercer uma pressao (3,5 ton) no
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pastilhador, consegue moldar a amostra em forma de pastilha circular, o que permite que as pastilhas
ndo se desagreguem novamente em pos finos. As pastilhas sdo depois quebradas num almofariz e a

amostra é peneirada (Figura 26). Por fim, juntam-se as particulas num frasco e agita-se.

Figura 26 - Esquema experimental do processo de preparacgdo de catalisadores pelo método BSP.

O segundo método envolveu a pesagem prévia dos componentes do catalisador, moendo-se num
almofariz apropriado para metais, toda a massa do catalisador. Pretende-se com este método de mistura
(SSP) que esta tenha um aspeto homogéneo, cuja ordem de grandeza das particulas, atendendo ao
processo de moagem, seja inferior 200um (Figura 27).

Figura 27 - Textura dos catalisadores obtidos através do método de mistura SSP (ex: 0,1%Pt/Al,03-HUSY).

Antes de se efetuar a mistura mecénica Pt/Al,Os + zedlito (s), foi necessario realizar um procedimento
de calcinacdo a toda a quantidade de zéolito NHs-BEA. A calcinacdo serviu para dotar o ze6lito de
propriedades &cidas, ou seja, com protdes a compensar 0s ides organicos que estdo presente no interior
da estrutura porosa do zedlito 121,

O processo de calcinagdo do zedlito encontra-se descrito no Anexo A.1.

3.2 Caraterizacéo dos catalisadores

Neste ponto, apresenta-se toda a caracterizacdo efetuada aos materiais que compdem os catalisadores,
zeolitos (s) e suporte Pt/Al,Os. A caraterizagdo dos zeolitos foi anteriormente realizada por Mendes et
al.,®?, sendo que apenas irdo estar presentes os valores finais resultantes dessas técnicas. A caraterizagéo
da Pt/Al,Os foi realizada especificamente para a elaboragao deste trabalho, nomeadamente para os testes

cataliticos de HT. Em comum com os zedlitos, foram realizadas técnicas de caraterizacdo as
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propriedades térmicas, texturais e &cidas da Pt/Al,Os. Em particular, foi realizado uma técnica de
dispersdo metélica da Pt depositada no suporte AlOs.

3.2.1 Determinacao da perda de massa
Recorreu-se a uma analise por termogravimetria (TG) a Pt/Al.Os, cujo proposito, a partir da amostra
saturada e utilizando uma termobalanca (Figura 28), foi fazer o registo continuo da variacao do seu peso

em funcgdo da temperatura.

Figura 28 - Equipamento (SETARAM TG-DSC 92) utilizado para determinar a perda de massa de Pt/Al,Os,

O objetivo desta técnica é avaliar os efeitos térmicos da fusdo, ao nivel da libertagdo de compostos
volateis decorrentes do aumento gradual da temperatura 13, Nesta técnica regista-se a diferenca de
temperatura entre a amostra (Pt/Al.O3) a estudar e uma substancia inerte de referéncia. Para além do
interesse em identificar que tipo de compostos sdo libertados da amostra durante o aquecimento,
pretende-se quantificar essa mesma perda de massa. Realizou-se dois ensaios, com uma rampa de
aquecimento até aos 800°C. A estimativa de perda de massa foi definida a partir do valor médio do
resultado de cada ensaio de TG (19,9%). No Anexo A.2 encontram-se presentes os resultados de cada
um dos ensaios.

Tabela 14 - Perda de massa por ensaio de Pt/Al,Os.

Ensaio 1 Ensaio 2
Perda de massa (mg) 4,91 6,81
% Perda de massa 17,83 21
Perda de massa média=19,9 %

A figura seguinte apresenta um gréfico de um dos ensaios realizados, o qual ilustra a evolugao da perda
de massa da amostra, em funcdo do aumento continuo da temperatura. Analisando o gréfico, constata-
se gque a amostra perde praticamente todos 0s compostos adsorvidos na sua estrutura até aos 200°C. O
pico de adsorcdo de energia térmica (Fluxo de calor) ocorre na gama dos 100°C. Relativamente ao
comportamento da amostra em funcdo da evolucdo da temperatura, constata-se que praticamente toda a
quantidade de massa que a amostra perde, decorre do fendmeno de evaporacdo da &gua, adsorvida na

estrutura porosa do material. No Anexo A.2 encontra-se o gréfico do segundo ensaio de TG.
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Figura 29 - Grafico que representa a evolugdo da perda de massa e calor absorvido de Pt/Al.O3; em fungdo da
temperatura.

A partir da analise por termogravimetria, a quantidade de massa que a Pt/Al.O3 perde (PM) situa-se nos
19,9 %, sendo esta associada a perda de agua. A perda de massa prevista para os zedlitos HBEA e HUSY
encontra-se também presente na Tabela 15.

Tabela 15 - % de perda de massa adquirida pela Al.Os e zedlitos (HBEA e HUSY) quando saturados.

PM(%)
Pt Al,O5 19,9
HUSY 16,4
HBEA 17,8

3.2.2 Caraterizacdo das propriedades texturais

Procedeu-se a caraterizacdo textural da Pt/Al.Os, determinando-se 0s seguintes parametros: volume total
(mg/L); V microporoso e mesoporoso (mg/L); area BET (m?/g) e tamanho dos poros do material. Estes
parametros foram determinados a partir das isotérmicas de equilibrio de adsorcéao fisica de azoto. A
isotérmica de adsorcao de azoto (Figura 30) foi estabelecida a 77K no equipamento Micrometrics ASAP
2010 apparatus. As amostras (fresca e reduzida) antes do processo de adsorcdo foram desgaseificadas
sob vacuo a 363 K, durante uma 1 h e depois a 623K durante 2 h. O volume total (V total) foi calculado
a partir do volume total de azoto adsorvido no material para uma pressao relativa P/P, de 0,99, o volume
microporoso (Vmicro) foi obtido através do método t-plot e a area superficial BET foi determinada pela

equacdo BET. O volume mesoporoso (Vmeso) foi obtido através da diferenca entre 0 Viotal € Vmicro.
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Tabela 16 - Sumario das propriedades texturais da Pt/Al,O; utilizada no trabalho experimental.

Parametro Pt/Al.O3 (Fresca) | Pt/Al203 (Reduzida)
V total (mL/g) (P/Po) =0,99 0,45 0,43
V micro (mL/g) 0,0065 0,0047
V meso (mL/qg) 0,44 0,42
Avrea superficial (BET) (m%g) 155 156
Tamanho Médio Poros (A) 81 82
Volume poro médio (mL/g) 0,57 0,47

—=— Adsorption
12 4 —=— Desorption

Quantity Adsorbed (mmol/g) (-)

0 T T T T T
00 02 0.4
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Figura 30 - Isotérmica de adsorcéo e desorcao de Pt/Al,O3 da amostra reduzida.

As propriedades texturais principais dos zedlitos em estudo encontram-se Tabela 17. Comparando-as
com os resultados da Pt/Al;,O3, depreende-se que os ze6litos tém uma porosidade superior, sendo o
HBEA aquele que apresenta um volume total de poros e uma &rea superficial externa superior.
Relativamente ao volume dos poros da Pt/Al,Os, ao contrario dos ze6litos ndo revela praticamente

microporosidade, apenas mesoporosidade.

Tabela 17 - Sumério das propriedades texturais dos zedlitos utilizados no trabalho experimental 52,

Parametro HUSY | HBEA
Total vol/ (ml/g) 0,53 0,73
Micro vol/ (ml/g) 0,33 | 0,19
Area superficial externa (m?/g) | 95 200

3.2.3 Caraterizacao da acidez

A caraterizacdo dos centros acidos € indispensavel para interpretar de forma detalhada a atividade e
seletividade dos catalisadores. Recorreu-se aos resultados de adsorgcdo de piridina seguida por
espectroscopia de infravermelhos com transformada de Fourier (FTIR) para estudar a acidez da
Pt/Al,Os. Foi ainda efetuado uma analise por Termodessorcdo a temperatura programada (TPD). A
descrigdo da técnica e resultados encontra-se presente no Anexo A.3.

A caraterizagdo da acidez da Pt/Al,Os por andlise FTIR, permitiu determinar a quantidade de centros

acidos, o tipo e a forga dos mesmos. O procedimento de anélise encontra-se descrito no Anexo A.3.
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O resultado da anélise fornece um espectro de infravermelho que carateriza a regido de interacéo (1750-
1350 cm?) dos centros acidos com a piridina, para cada uma das temperaturas de dessorgcdo (Anexo
A.3). Teoricamente a banda (v8a) que corresponde as vibrac¢des da piridina ligada aos centros de Lewis,
situa-se na frequéncia (1456 cm™), sendo que a banda (v19b) a 1544 cm™ corresponde as vibragdes da
piridina ligadas aos centros de Bronsted %1, Através da anélise do espectro, concluiu-se que apenas é
observada a banda que corresponde a interacao entre a piridina e os centros acidos de Lewis. Esta téchica
permitiu diferenciar o tipo de centros acidos e as respetivas forcas. No Anexo A.3 encontram-se 0S
valores que correspondem, de uma forma relativa, ao numero de centros acidos dessorvidos por
temperatura, sendo que os centros acidos mais fortes sdo os que retém a piridina a temperaturas mais
elevadas (450°C).

A guantidade de centros &cidos presentes na amostra por patamar de temperatura foi determinada a partir
dos valores de intensidade das bandas (Anexo A.3) e pelos seguintes parametros:

> Area da pastilha=2 cm?

» Massa da pastilha (B.S) = 16 mg

> Coeficiente associado aos centros acidos de Bronsted=1,67 cm/umol 6

> Coeficiente associado aos centros acidos de Lewis=2,22 cm/pmol®!]

Area pastilha 6
fator corregao ( )
massa pastilha

Na tabela seguinte apresenta-se a quantidade total de centros acidos presentes na amostra, apresentando

umol g~centro acido = intensiade da banda (u.a) X

apenas acidez de Lewis, com uma quantidade total de 96 pmol/g.

Tabela 18 - Quantificacdo da quantidade e forca de centros de Bronsted e Lewis presente na Pt/Al,Os.

Pt/Al,O3
Patamares de Centros C_:entros Acidez n/total
Temperatura | Bronsted/(umol/g) Lewis/(umol/g) total/(umol/g)
2 ha150°C 0 96 96 1,00
1 h a250°C 0 40 40 0,41
1 ha350°C 0 23 23 0,24
1 h a450°C 0 17 17 0,18

A concentragdo total de centros acidos para os ze6litos HBEA e HUSY, encontra-se expressa nas
Tabelas 19 e 20. Analisando as 3 tabelas, constata-se que o zedlito HBEA é aquele que apresenta uma
concentracdo de centros &cidos superior (572 pumol/g), com 352 umol/g de centros acidos de Lewis e

220pmol/g de Bronsted.
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O zeolito HUSY apresenta niveis de acidez menores (288 pumol/g), no entanto a quantidade de centros

de Bronsted é aproximadamente a mesma da do HBEA (202 pmol/g). A Pt/Al,Os, evidencia alguma

acidez, que é aproximadamente 1/6 do valor de acidez do zedlito HBEA.

Tabela 19 - Quantidade e forca de centros de Brénsted e Lewis presente no zeélito HUSY.

HUSY
Patamares de Centros Centros Acidez total/ n/total
Temperatura Bronsted/(umol/g) Lewis/(umol/g) (nmol/g)
2 ha150°C 202 87 288 1
1 ha250°C 158 76 234 0,81
1 ha350°C 65 70 135 0,47
1 ha450°C 0.0 43 43 0,15

Tabela 20 - Quantificacdo da quantidade e forca de centros de Bronsted e Lewis presente no ze6lito HBEA.

HBEA
Patamares de Centros Centos Acidez n/total
Temperatura Bronsted/(umol/g) Lewis/(umol/g) total/(umol/g)
2 hal50°C 220 352 572 1
1 ha250°C 139 325 464 0,81
1 ha350°C 59 286 345 0,60
1 h a450°C 7 242 249 0

O estudo da acidez dos catalisadores dos zedlitos com impregnacao da Pt, utilizados nos testes cataliticos
de HDC, foi efetuado ja com o metal impregnado no zeélito. Este procedimento é realizado tendo em
conta que a introdugdo dos atomos de Pt nos poros e na superficie externa dos zedlitos, pode provocar
modifica¢des nos grupos hidroxilo (OH) dos zedlitos. Para valores inferiores a 0,7%Pt a diferenca de
acidez ndo foi contabilizada, tendo em conta que a diferenca é minima B2, Os resultados para os
catalisadores 0,4%Pt/HBEA e 0,7%Pt/HUSY podem ser consultados na bibliografia 2. A tabela dos
resultados da acidez do catalisador 1%Pt/HBEA pode ser consultada no Anexo A.3.

3.2.4 Adsorcdo de CO por analise FTIR

A técnica de adsorcdo de moléculas de CO por andlise FTIR foi efetuada a uma amostra de Pt/Al;,O3
fresca. A amostra foi ativada sobre H, a 723 K, seguido de um processo de desgaseificagdo da amostra.
Apdbs arrefecimento até a temperatura ambiente, foi progressivamente adicionado quantidades de
moléculas de CO a amostra reduzida até a sua saturagdo, conduzindo a uma aumento da intensidade das
bandas de IR que caraterizam as ligagdes de distengdo-compressao do grupo carbonilo das moléculas,
quando adsorvidas na superficie dos atomos de Pt° 52, A analise do espectro de IR permitiu observar
apenas uma banda localizada a 2094 cm™. Se estes resultados forem comparados com os obtidos para
as analises dos catalisadores cujos 4tomos de Pt se encontram impregnados a superficie dos zedlitos 2,

verifica-se que a contribuicdo da Pt° na Al,O3 surge num comprimento de onda mais baixo, ou seja,
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poderd indicar que as particulas de Pt impregnadas na Al.Os; se encontram com maior deficiéncia

eletrénica.

Tabela 21 - Resultados obtidos por analise de adsorcao de CO por analise FTIR das amostras Pt/Al,Os e Pt/zedlito.

Amostra | vCO max (cm™)
Pt/Al,O3 2094
Pt/HUSY 209702
Pt/HBEA 209702

*Representa o valor médio do comprimento de onda da banda dos catalisadores (0,1; 0,4 e 0,7%Pt/ze6lito)[52

3.2.5 Caraterizagdo da dispersao metélica

A dispersdo metalica da Pt no suporte (Al-Os) foi determinada por quimissorcdo com O, seguido de
titulacdo com Ha. A dispersdo metélica define-se como a razdo entre 0 nimero de atomos de metal
expostos a superficie e o niimero total de &tomos de metal existente no suporte [*31, O ensaio foi realizado
no equipamento Autochem Il 2920 (Micromeritics) (Figura 31), concebido com um detetor de

condutividade térmica para medir a quantidade de gas que ndo foi adsorvido pelo material.

A primeira etapa do procedimento passou pela reducao da amostra de Pt/Al.Os saturada (181 mg) através
de um pré-tratamento com H (30 ml/min) a 473 K durante 30 min e 723 K durante 60 min, com uma
variacdo de 5K por minuto, seguido de arrefecimento com H. até a temperatura ambiente e purgado com
Argon (Ar) (20 mL/min) durante a noite. A temperatura dentro do forno que contém o reator com a
amostra € deixada a estabilizar até 35°C, sendo posteriormente injetados pulsos de H, de 3 em 3 minutos,
até ndo haver registo de adsorcdo. Efetuada uma purga com um caudal de 25 cm®/min de Hélio (He)
durante 45 min, injetou-se posteriormente pulsos de O, até ndo haver nenhum sinal de adsorcao,
completando-se o 1° ciclo de titulagdo com oxigénio. Efetua-se uma purga ao sistema com um caudal
de 30 cm®/min de Ar e posteriormente injetam-se pulsos consecutivos de H; até ndo se registar nenhum
sinal de adsorg¢do de hidrogénio na amostra, completando-se o 1° ciclo de titulagdo com H,. A seguir, é
iniciado um novo ciclo de titulagGes, primeiro uma titulagdo com oxigénio e depois com hidrogénio.
Esta forma de realizar o procedimento permite maiores certezas relativamente a reprodutibilidade do

método, fornecendo duas medic¢des de quantidade de g&s consumido a partir da mesma amostra.

Para o tratamento dos resultados das amostras, recorreu-se aos ciclos de adsorc¢ao referentes a titulagdo
com hidrogénio. O erro associado entre as duas medices relativo & quantidade total de H, consumida é
de apenas 1%. O volume do loop dos quais s&o injetados os pulsos de H, e O, é de 0,07 mL.

As equagcdes seguintes, expressam a estequiometria das reagdes de adsor¢do entre os gases e a superficie

metalica do catalisador 13
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Pt + %Hz — PtH (adsor¢do quimica de hidrogénio) (8)
PtO + %HZ — PtH + H,0 (titulagdo com hidrogénio) 9
2PtH + %Oz — 2PtO + H, 0 (titulagdo com oxigénio) (10)

Figura 31 - Equipamento Autochem Il 2920 (Micromeritics) utilizado para avaliar a dispersdo metalica da
Pt/Al,Os.

A figura anterior ilustra parcialmente o esquema do equipamento utilizado, composto por 4 zonas
principais: Zona de arrefecimento do gas antes do detetor; Detetor de condutividade térmica; Zona do
reator; Zona de controlo de temperatura do reator. A descri¢do do funcionamento do equipamento

encontra-se detalha no Anexo A.4.

3.2.5.1 Quantidade de metal acessivel, dispersao metélica e dimensao de particula

Neste item, apresentam-se os resultados associados a determinagédo da quantidade maxima de adsor¢ao
de hidrogénio pelos centros metalicos acessiveis; a dispersdo metélica (Dm) € as dimensdes das
particulas de Pt na superficie da amostra (Dey). Estes pard@metros de caraterizacdo foram estudadas para
amostras de Pt/Al,Os frescas e amostras sujeitas ao protocolo de preparagdo dos catalisadores pelo
meétodo SSP e BSP.

Dados:

Area méaxima=0,30 a.u.

V loop (110°C) / cc STP=0,07 mL
MMpg: = 195,1 g/mol

Estg. (H2:Pt) =1,5

xpt =0,008

Vloop (11)

André F. C. Gregério Catéalise de Hydrocracking baseada em zeolitos 54



CAPITULO 3 — Parte Experimental

oot ez
001 4
L LR | | | | |
= —
: ] 2 oo -
,5 pee ' l | o ooz |
- | I| . |
= | | £ -oo3 | |
@ oz | | | @
| || | | || 0,04
| [
004 1 L | Lo | \ 081 L]
_ L L[ o .
L a E e e A | 006 v — T — 1
185 180 185 20 25 200 25 220 120 185 150 195 200 208 210

Tempa (min) Tempa (rmin)

Figura 32 - Representacéo grafica dos picos de adsor¢ao das moléculas de H, (Ciclo 1) na superficie metalica da
Pt/Al,O3 fresca (esq.) e Pt/Al,O3 BSP (Ciclo 1) (dir.).

Vi, Total = 2i Vi (12)
MMpy (£ )x(VH(55))/vm
DM = l X Pt g (13)

Estq.(H3:Pt)

Tabela 22 - Resultados globais dos dois ensaios, referentes a analise da caraterizagdo da dispersao metélica da
Pt/Al,O3 fresca.

Parametros 1° Ciclo Titulagdo com Hz (TH) | 2° Ciclo Titulagéo com Hz (TH)
Area max/TCD a.u. X s 0,300 0,301
VHy/ cm? 0,0835 0,0843
VH,/ (cm¥qg) 0,605 0,611
n Ha/ (umol/g) 27,1 27,3
Ho/ Pt 0,66 0,67
DM (%) 43,89 44,30

Tabela 23 - Resultados globais dos dois ensaios, referentes a anélise da caraterizagdo da dispersdo metélica da
Pt/Al,O3 com diferentes tamanhos de particula (SSP e BSP).

0,8% Pt/Al,O3; SSP 0,8% Pt/Al,O; BSP
Parametros 1° Ciclo 2° Ciclo Parametos 1° Ciclo 2° Ciclo
TH TH TH TH
Area max/TCD a.u. 0,300 0,303 Area max/TCD a.u. 0,304 0,305
VH/ cm® 0,080 0,076 VH,/ cm? 0,056 0,055
VH,/ (cm®/g) 0,605 0,575 VH./ (cm®/g) 0,522 0,512
nH,/ (umol/g) 27,06 25,70 nH,/ (Lmol/g) 23,3 22,9
Ha/ Pt 0,660 0,627 Hy/ Pt 0,569 0,559
DM (%) 44 42 DM (%) 38 37
Dados:
F=5
prt =21,09 kg/m3
André F. C. Gregério Catéalise de Hydrocracking baseada em zeolitos 55



CAPITULO 3 — Parte Experimental

Sdp=20,75 pumol/m?
> Determinacéo da area metalica (Sy: m?/g)

‘DMX1,5|

Spt = slﬁl::t (14)
» Determinacdo da dimenséo de particula (dpe nmM)
F/ppt

dpe = [ 22 (15)

Analisando os resultados obtidos relativamente as Dw, verifica-se que 0 método de mistura mecénica
BSP influencia a dispersdo metélica, ou seja, a quantidade de centros de Pt acessiveis no catalisador
(37,5% < 44,1%) é menor comparativamente com a amostra fresca de Pt/Al,O3 enquanto no método de
mistura SSP a diferenca de Dm é minima (Tabelas 22 e 23). Para além dos valores de dispersao, estdo
também presentes nas duas tabelas seguintes, a quantidade de metal acessivel por catalisador e o
tamanho das particulas metalicas, tendo em conta o valor de dispersdo, para os diferentes métodos de
mistura.

Tabela 24 - Sumario dos valores das propriedades metalicas da série de catalisadores SSP.

Catalisador % Pt | % Dispersdo | np/pumol g | Dpt (nm)

0,1 2,1
Pt/Al,Os+HUSY | 0,4 59

0,7 8,4

0,1 2,1
Pt/Al,Os+HBEA | 0,4 43 6,2 2,18

0,7 8,6

0,1 2
Pt/Al,Os+Mistura | 0,4 6

0,7 8,4

Tabela 25 - Sumério dos valores das propriedades metélicas da série de catalisadores BSP.

Catalisador % Pt | % Dispersdo | np/pumol g* | De(nm)

0,1 1,6
Pt/Al,0s+HUSY | 0,4 4,5

0,7 5,3

0,1 7,1
Pt/Al,Os+HBEA | 0,4 37,5 1,7 2,53

0,7 5,2

0,1 7,2
Pt/Al;Oz+Mistura | 0,4 1,7

0,7 51

Na Tabela 26, encontram-se os resultados da caraterizacdo metalica aos catalisadores Pt/zedlito.
Verifica-se pelos resultados que para as mesmas % de Pt no zedlito, a Dm oscila de catalisador para

catalisador, fruto do processo de impregnacdo do metal ndo permitir que a quantidade de Pt acessivel na
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superficie dos suportes seja exata. Contudo, 0 método garante que a quantidade de metal acessivel no

catalisador aumenta, em funcéo do aumento da % de Pt no zedlito que se pretende.

Tabela 26 - Sumario dos valores das propriedades metalicas da série de catalisadores impregnados testados na
reacio de HT 52 ¢ testes cataliticos de HDC.

Catalisador | %Pt | Disperséo | np/pumol g* | Tamanho de particula Dpt (nm)
0,1 38 2 2,5
Pt/HUSY | 0,4 53 11 1,8
0,7 52 19 18
0,1 45 2,3 2,1
0,4 43 8,8 2,2
PUHBEA 0,7 32 11 3
1,0 37 18,9 2,6
. 0,1 75 3,8 1,3
Pt/Mistura 0.7 45 162 21

3.3 Reacdo de hidrogenacao do tolueno sob catalisadores Pt/Al2Os+zedlito (S)

As condicGes operatorias definidas para a realizagao dos testes cataliticos de HT (Figura 33) encontram-

se sumarizadas nas Tabela 27 e 28. Os catalisadores antes de sujeitos aos testes cataliticos foram sempre

sujeitos a pré-tratamento de reducéo com H, (Consultar Anexo B.1.2).

Estabeleceu-se para os testes a temperatura de 383 K a pressao atmosférica, utilizando reatores de leito

fixo de pyrex, com o volume de catalisador minimo, para que o tempo de residéncia dos produtos dentro

do reator fosse suficientemente pequeno para que o perfil de composicao de produtos analisados fosse

representativo do instante de tempo a que a reagao decorre.

Figura 33 - Imagem da unidade de testes cataliticos DANI utilizada na rea¢do de HT.
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As amostras a saida do reator foram recolhidas nos instantes de tempo 1; 1,5; 2 e 3 minutos de reacao
manualmente e aos 5; 10; 15; 30; 60 e 120 minutos, através de uma valvula multiloop (ML) da Valco.
As amostras depois de recolhidas foram posteriormente analisadas no cromatografo gasoso (GC)
equipado com uma coluna capilar de 50 m (HP-PONA) da Agilent Tenhnologies e um detetor de
ionizacdo de chama (FID). Toda a unidade entre a saida do reator e a entrada do GC, incluindo a véalvula
ML, estava aquecida a cerca de 423K de forma a prevenir a condensacdo dos produtos a analisar.

Relativamente as condi¢bes operatdrias utilizadas, seguem a linha de orientacdo dos trabalhos
experimentais desenvolvidos e publicados por J. Chupin et al., (2001) e posteriormente por Mendes et
al., (2015) % %2 A razdo molar Hx:Tolueno de 45 foi mantida, mas a razdo molar da mistura n-
hexano:tolueno variou-se para 4. Foi introduzido um diluente na carga liquida, que permite que a reacdo
ndo esteja dependente de efeitos térmicos, ficando esta apenas dependente da cinética. Foi comprovado
pelo trabalho de J. Chupin que ao introduzir-se apenas tolueno na composicéo da carga liquida, ocorria
nos instantes iniciais da reacdo uma variagdo da temperatura do leito catalitico entre os 110°C e 114°C,

dificultando a comparacéo direta da atividade inicial para os diferentes catalisadores (Figura 34) 521,
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Figura 34 - Evolucdo da atividade hidrogenante em fungdo do tempo, para catalisadores 1,9Pt/HFAU e
monotorizagdo da temperatura da reacéo 521,

A opcéo pelo n-hexano recai no facto de ser um composto que, nas condi¢fes operatorias em estudo,
ndo sofre qualquer alteracdo quimica, funcionando apenas como diluente. Em consondncia com a
bibliografia de referéncia, foi ajustada para cada teste catalitico, uma velocidade espacial de tolueno por
grama de catalisador (WHSV), de maneira a que a conversao inicial para cada ensaio fosse mantida
abaixo dos 15 %, afim de que a reagdo catalitica ndo fosse afetada pela rdpida desativacdo dos

catalisadores nem por efeitos térmicos promovidos pela exotermicidade da reacdo em causa 5.

Qm tolueno(§)

1y —=_> " = "\hJ
WHSV (h™1) = m catalisador (g)

(16)
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Tabela 27 - Condi¢des experimentais reacionais dos testes de hidrogenacéo do tolueno.

Condigbes Experimentais Reacionais

Caudal Volumétrico (tolueno +hexano) | 3,50 ml/h
Razdo molar Ha/tolueno 45

Razao vol. hexano/tolueno 5

Caudal molar de Tolueno 55 mmole/h
Caudal massico de Tolueno 0,51 g/h
Caudal Volumétrico (hidrogénio) 555 L/h
Caudal molar de hidrogénio 250 mmole/h
Caudal molar de hexano 22,2 mmole/h
Razdo molar tolueno/hexano 4,02

Massa de catalisador 30 mg
WHSV 16,91 ht

Tabela 28 - Condi¢6es operatérias de cada ensaio.

Temperatura (°C) 110
Pressdo H; (bar) 1,2
AP H; (bar) 0,2

Massa de catalisador (g) 0,03
Tempo de cada ensaio (min) | 120

Nota: O protocolo experimental completo da reagdo de HT pode ser consultado no Anexo B.1

3.4 Reacdo de HDC do n-C16 sob catalisadores Pt/zedlito

Os testes cataliticos de hydrocracking com catalisadores Pt/zeélito foram desenvolvidos numa unidade
piloto MICRO CATATEST (Figura 35), composto por um reator tubular de leito fixo (v=60 cm®) com
fluxo descendente. O PID da unidade pode ser visualizado na Figura 36. A unidade tem dois sistemas
de alimentacdo ao reator (liquida e gasosa). No caso particular desta reacéo, o reator é alimentado com
H> e uma carga liquida composta por n-hexadecano. A zona de separacao do reator € composto por um
separador de fases que permite separar 0s produtos gasosos dos produtos da fase liquida. A unidade tem

capacidade para operar até pressfes de 150 bar e temperaturas de 550°C no reator.

Os catalisadores utilizados estdo em forma de pd (200<pum<355), contudo antes de serem carregados,
sdo diluidos num inerte (SiC). A diluicdo do catalisador tem como objetivo 0 aumento do volume e
altura do leito por forma a melhorar a condugéo térmica ao longo do mesmo. A composicéo do leito e 0

procedimento de carregamento esta descrito no Anexo B.2.2.1.
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Figura 35 - Imagem frontal da unidade de Hydrocracking (MICRO CATATEST).

A zona de separagdo do reator é composta por um condensador (E1) e posteriormente um expansor (V1),
que permite que os produtos sejam separados em funcdo da sua fracdo de vapor. Os produtos liquidos
séo recuperados na base do separador para dentro de um frasco de vidro, pesados e posteriormente
analisada a sua composi¢do (w/w) no GC (HP5890-11). O efluente gasoso € recolhido antes da zona de
emissdo dos produtos pela chaminé. Os gases sdo recolhidos numa ampola com volume conhecido (70
cm?), analisada a amostra gasosa posteriormente num outro GC (Shimadzu GC-9A). Como padrdo
interno da amostra gasosa € usado buteno. O caudal de gés a saida da unidade é possivel ser medido
através de um contador de agua (FT1), que regista em continuo o volume de gas que passa através do

reator, em fungéo do tempo.
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Figura 36 - Imagem do PID da unidade MICRO-CATATEST.

Todos os testes cataliticos decorreram em condicdes operatdrias tipicas dos processos de hydrocracking
de cargas moderadas (Mild Hydrocracking) !, operando a uma presséo relativa constante (40 bar) e um
intervalo de temperaturas entre (255-285°C). Fixou-se a razdo molar da alimentacdo H,/HC como
constante (12,15). Deste modo, cada teste catalitico envolveu estudos de atividade, rendimentos em
produtos isomerizados e de cracking a diferentes % de conversao de n-hexadecano.

Para cada teste catalitico, estabeleceu-se condi¢fes operatorias (COP) que permitissem a obtencdo de
pontos (ensaios) num intervalo de valores de converséo representativo, entre os 90-20%. As COP que
se variaram em funcdo da % de conversdo pretendida, envolveram a temperatura da reacdo e a
velocidade espacial do liquido (WHSV).

WHSV (h™1) = Cn-C1g (17)

massa catalisador*

*massa de catalisador=0,498 g

E possivel calcular, a partir da razio Ho/HC estabelecida (12,15), o valor tedrico do caudal de H:

necessario ser fornecido ao reator de maneira a que as COP do ponto experimental sejam satisfeitas.

Tabela 29 - Velocidade espaciais de referéncia adotadas nos ensaios dos testes cataliticos.

WHSV/h? | Q n-Cys (mL/min) | Q Ha (NL/h)
19 0,204 12,2
25 0,268 16,1
36 0,386 23,2
44 0,472 28,3
65 0,698 41,9
84 0,902 54,1
95 1,020 61,2
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Os ensaios cataliticos representativos de cada teste, foram validados através de um balango de massa
(BM) a entrada de reagente liquido e a saida dos produtos liquidos (Consultar folha de ensaios cataliticos
no Anexo E.2.2). Heuristicamente, estabeleceu-se que para um ensaio fosse valido, o seu balango de
massa ndo poderia ter um erro associado> 5%. O erro associado ao BM é calculado em fungdo da
diferenca entre caudal massico de n-hexadecano a entrada e o somatorio associado ao caudal massico

de produtos gasosos e liquidos a saida da unidade.

iquido entrada,,_ —Ugés saida iquido saida
Qiquid dan_c,, ~(Qgas saida +Qliquido siida)

Errogy = a7

Qliquido entraday_cq¢

O caudal massico de liquido a entrada é determinado pelo caudal que a bomba de liquido debita (P1),
em fungdo das COP impostas, medido em linha por consumo de volume. O caudal de produtos liquidos
a saida é calculado em fungdo da massa de liquido pesada e do tempo de duracdo do BM. O caudal
massico de produtos gasosos a saida da unidade, é determinado a partir do caudal volumétrico, calculado

através do volume de gas que atravessa o reator durante o tempo de duracdo do BM.

Contudo, de realcar que o erro associado ao BM aumenta com a quantidade de produtos no estado
gasoso, estando relacionado com o grau de conversdo da reacao.

Antes de se proceder a qualquer ensaio num dado teste catalitico, é necessario efetuar-se um pré-
tratamento ao catalisador, que consiste na sua redugdo com um caudal de H (12 L/h), associado a uma
rampa de temperatura, cujo Ultimo patamar ocorre a 450°C durante 1h. Entre cada ensaio, ou seja, entre
cada variacdo das COP, antes de se efetuar o BM correspondente, é necessario o catalisador estar num
periodo de estabilizac&o, isto é, tempo de estabilizacdo das COP e da atividade intrinseca do catalisador.
O estado estacionario € confirmado pela composi¢do constante de produtos gasosos. O periodo de
estabilizacdo permite que as analises dos produtos presentes nas amostras liquidas e gasosas, sejam

representativas da atividade do catalisador para as COP impostas.

As COP impostas aquando do periodo de estabilizagéo, decorriam inicialmente nas condi¢des que mais
beneficiavam a atividade do catalisador, temperaturas mais elevadas (285°C) e velocidade espacial mais
baixa (19 hl), ou seja, os ensaios para um catalisador, iniciaram-se sempre a partir das conversdes mais
altas para as mais baixas. O tempo de estabilizagdo foi tanto maior, quanto maiores fossem as
dificuldades em estabilizar a atividade do catalisador, ou seja, com COP que promovessem niveis de

conversdo elevados.
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Antes de se dar por concluido qualquer teste catalitico e efetuar-se o descarregamento do reator, realiza-
se um ensaio nas mesmas COP do primeiro ponto experimental. Esse ensaio permite determinar a % de
desativacdo do catalisador, através das diferencas obtidas ao nivel da conversdo do reagente.

Nota: O protocolo experimental completo dos testes de HDC, pode ser consultado no Anexo B.2.2.
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CAPITULO 4

HIDROGENACAO DO TOLUENO
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4.1 Tratamento de resultados experimentais

O tratamento de resultados deste estudo, seguiu uma metodologia comum para todos os catalisadores
testados. Depois de todos os loops (11) terem sido injetados no cromatdgrafo (GC), a anélise de cada
loop, gera um cromatograma, carateristico do perfil de compostos que estdo presentes na amostra

recolhida a um dado tempo de reacdo.

Figura 37 - Exemplo de um cromatograma carateristico da andlise a uma amostra de um teste catalitico de HT
(Tr=3,1 min (n-hexano); Tr=4,8 min (metilciclohexano); Tr=5,5 min (tolueno).

No proprio software é realizado a integragdo da area de cada pico, picos esses que correspondem a area

dos produtos (metilciclohexano), do reagente ndo convertido (tolueno) e do diluente (n-hexano). A partir

dos valores das areas, determina-se a fragdo molar de cada composto por amostra recolhida. No Anexo

E.1 estdo presentes as propriedades fisicas dos reagentes utilizados na reacéo.
Yi = #lanasl

4;
e carbono;

(18)

A partir das fragdes molares, determinou-se a quantidade de reagente convertido (mol/h) a cada tempo

da reacéo.

__ Ymetilciclohexano X Qtolueno (19)

QTolueno convertido — .
YmtilciclohexanotYtolueno

A partir dos dados da quantidade de reagente consumido em funcéo do tempo de duracdo da reagéo,
calculou-se alguns parametros para avaliar as propriedades cataliticas das amostras. A % de conversao
de reagente em produto foi calculada a todos os tempos de reacéo.

moles reagente convertido

% Conversao = (20)

moles reagente a entrada

A atividade catalitica foi calculada em fung&o da quantidade de tolueno consumida por grama de zedlito.

- rps s s mmoles reagente convertido
Atividade catalitica por massa de zeélito = 5 Zféll,to oy (21)

André F. C. Gregério Catéalise de Hydrocracking baseada em zeolitos 66



CAPITULO 4 — Hidrogenagao do Tolueno

O TOFe: acessivel T0i calculado em funcdo do quociente entre a quantidade de reagente consumido (pmol)
e a quantidade de Pt (umol) acessivel no catalisador, a qual € determinada através dos dados da disperséo
da Pt (DM) no suporte (Al>O3) por titulacdo de Hy, presente nas Tabelas 25 e 26, e pela quantidade de
Pt total que existe no catalisador.

__ymoles reagente convertido
TOFp¢ acessivel = (22)

ymoles Pt acessivel xXh

A atividade por centro ativo, foi calculada em fung&o do racio entre a atividade catalitica e a soma entre
o namero de umoles de Pt acessivel e umoles totais de centros acidos presentes por grama de catalisador.
A determinacdo da quantidade de centros &cidos presentes nos zedlitos (HUSY ou HBEA) e na Pt/Al,O;
foi realizado através da adsor¢do de piridina a 423K pelo método FTIR, cujos valores estdo presentes
nas Tabelas 18, 19 e 20.

. At=1 zesui
A= centro ativo = “t=19zeslito (23)
nPt+nA

A taxa de desativacdo dos catalisadores foi calculada em fungdo do racio entre a perda de atividade do

ponto a t=1min e t=120 min.

% Aty
% Atnyq

% Desativacdo = (24)

4.1.1 Parametros cataliticos de catalisadores Pt/Al203
O tratamento de resultados inicia-se pelo estudo das propriedades cataliticas de catalisadores Pt/Al,Qs,
para que todo o tratamento e analise seja feito em funcdo de uma propriedade comum a todos 0s

catalisadores.

No anexo E.1 encontram-se as carateristicas de preparacdo de trés amostras frescas, uma amostra
preparada pelo método de mistura SSP e por ultimo trés amostras preparadas segundo o método de

mistura BSP.

Os resultados cataliticos das amostras apresentam-se nas tabelas seguintes:

Tabela 30 - Resultados cataliticos dos ensaios da Pt/Al,Os fresca.

0 7 q:
Catalisador | Al(mmoligh) |~ o/(r: y | Yo Des | TOF (t=1) (hd) l\_/ll_t(eglllza
17 7 66 946
Pt/Al,O5 15 6 63 a5 637
Fresca 13 3 % 720
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Tabela 31 - Resultados cataliticos dos ensaios da Pt/Al,O3 SSP.

Catalisador | Ao (mmol/gh) | % Conv | % Des | TOF (t=1) h'

Pt/Al,O;
SPP

15 6 58 850

Tabela 32 - Resultados cataliticos dos ensaios da Pt/Al.O; BSP.

Catalisador | Ao(mmol/gh) | % Conv | % Des | TOF (t=1) h* Mrgjéa
PUALLO 26 10 59 1665
23
BSP 31 2 81 2038 1961
34 13 61 2179

Todas as amostras, num quadro global, se enquadram no perfil de conversBes pretendido para que as
comparagdes em termos de resultados cataliticos sejam concordantes (<15 %). De destacar que o valor
de TOF mais elevado foi de 2179 h'. Note-se que todo o tratamento de resultados cujo enfoco seja a
atividade do catalisador, é sempre considerando a atividade a t=1 min, ou seja, 0 tempo da 1° recolha do
ensaio. Considera-se que a t=1 o catalisador se encontra no seu estado maximo de atividade.

Os resultados cataliticos dos trés ensaios com o suporte (Pt/Al.O3) (Tabela 30), apresentam um desvio
de atividade na ordem dos 24%. O valor de TOF carateristico para este tipo de amostra foi definido
como a média aritmética entre os 3 ensaios (837 h). A desativacdo média deste tipo de amostra situa-
se nos 70%.

Em seguida, encontram-se os parametros cataliticos associados ao suporte, através de dois diferentes
protocolos de preparacgdo. Pela consulta das tabelas anteriores, comparando o TOF das amostras frescas
e SSP, a diferenca de atividade é de apenas 2% e uma desativacdo menor (58%). As comparagdes estdo
feitas em funcéo dos valores de TOF dado que os valores de dispersdo das particulas de Pt no suporte,

obtidas através da titulagdo com H,-O>, apresentam diferencas apenas de 1%.

Relativamente aos ensaios efetuados com a amostra BSP, as comparagdes séo feitas em funcdo da
atividade por grama de catalisador (A.), atendendo a que os valores de disperséo apresentam diferencas
de 15% comparativamente com a amostra fresca. O valor de atividade, atribuido pela média dos ensaios
é de 30 mmol produto/g h, valor 49 vezes superior. Apesar da atividade inicial das amostras BSP ser
bastante elevada, a desativacdo ndo segue a mesma tendéncia, enquadrando-se dentro do mesmo perfil

que os catalisadores de Pt/Al,O3 frescos, com 67% de desativagéo.

Os resultados sugerem gue 0 modo como as amostras sdo preparadas (SSP vs BSP), considerando apenas
a parte comum a todos os catalisadores, tem uma grande influéncia na sua atividade, ndo sendo no

entanto, relativamente a desativacdo, essa diferenciacdo tdo evidente. Sugere-se que o método de
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preparacéo do catalisador moido no almofariz (SSP), ndo provoca implicacdes no catalisador ao nivel
da atividade. Esse facto é observado através da Figura 38, na qual se encontram presentes as curvas de
perfil de atividade em fun¢do do tempo de reagdo, na qual é notdrio que as curvas das amostras sem
modificagdo fisica e SSP, estdo praticamente sobrepostas. Ao invés, observando a Figura 39, podemos
verificar a grande diferenca ao nivel de atividade, quando se compara os resultados para diferentes

métodos de preparacéo.

1000 | A Pt/AI203_SSP
Pt/AI203_Fresca
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= 600 AR
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Figura 38 - Gréfico que relaciona a evolugdo TOF em funcéo do tempo de reacgdo para catalisadores Pt/Al>Os
frescos e SSP.
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Figura 39 - Grafico que relaciona a evolucdo TOF em funcédo do tempo de reacéo para catalisadores Pt/Al,O3 SSP
e BSP

4.1.2 Catalisadores Pt/Al20O3z+ze6lito(s)

A tabela seguinte apresenta os resultados cataliticos para a série de catalisadores, preparados de acordo
com o método SSP. Os catalisadores sdo diferenciados em funcdo da razdo Pt/zedlito e tipo de zedlito
introduzido no suporte. No Anexo E.1 encontram-se as carateristicas de preparacdo dos catalisadores, 3
amostras por zedlito HUSY, HBEA e mistura (0,75HUSY+0,25HBEA), variando a % de Pt (0,1; 0,4 e

0,7 %) por massa de zeolito nos catalisadores.
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Nota: Os resultados cataliticos dos catalisadores BSP serdo abordados apenas como “case study” no ponto 4.2.5.
Os parametros associados as preparacdes e estudos da atividade catalitica destas amostras encontram-se no Anexo
E.l.

No mesmo Anexo E.1, encontram-se ainda as figuras que evidenciam o perfil da atividade por grama
de zedlito (Ao) em funcdo do tempo de reacdo para os catalisadores com 0,1; 0,4 e 0,7 % Pt por g de

zeolito.
Tabela 33 - Resultados cataliticos dos ensaios da Pt/Al.Os+zedlito(s) SSP.
Catalisador / Misturas SSP % Pt | % Conv | %Des | Ao (mmol/g zedlito h)

0,1 0,9 95 2,0

Pt/Al20s+HUSY 0,4 8,0 83 14,6

0,7 8,0 92 26,3

0,1 14 97 3,1

Pt/Al,Os+HBEA 0,4 3,0 84 8,9

0,7 6,0 45 22,8

0,1 1,2 85 2,6

Pt/Al,03+0,75HUSY+0,25HBEA 0,4 5,0 96 14,5
0,7 9,0 83 33,7

Todas as amostras se enquadram no perfil de conversfes (<15 %) para que as comparac¢des em termos
de resultados cataliticos sejam possiveis. De destacar que o catalisador que mostrou ser mais ativo (33,7

mmol/g zedlito h) foi a amostra com mistura de ze6litos com 0,7% Pt.

Analisando a Tabela 33, a evolucéo da desativagéo dos catalisadores ndo segue uma tendéncia coerente,
excecdo feita aos catalisadores Pt/HBEA cuja desativagdo diminuiu com o aumento da % de Pt no
catalisador. Os fendmenos de maior desativagdo nos catalisadores com menor quantidade de Pt, devem-
se teoricamente ao facto de terem na sua composicdo massica maior quantidade de zedlito. Os zedlitos
por terem centros acidos e serem estes 0s responsaveis pela formacao de olefinas e diolefinas, resultantes
de reagdes secundarias de alquilagdo das moléculas de tolueno, percussoras do “coque”, causam o
envenenamento dos catalisadores, bloqueando a acessibilidade das moléculas de reagente aos centros

ativos, por obstrucdo dos canais do catalisador, diminuindo a sua &rea de superficie ativa.

Para catalisadores com composi¢ao em zeolito HUSY e mistura (Figura 40), o TOF teve uma evolucgao
crescente com 0 aumento da quantidade de metal acessivel no catalisador. Para o zedlito HUSY, houve
um acréscimo de cerca de 50% e 47% com mistura de ambos. Ao invés, para o caso de catalisadores
com zeo6lito HBEA ocorreu um decréscimo no valor de TOF de 25%, quando se variou a quantidade de
metal acessivel de 2,1 para 6,2 umol/g e um aumento em 32%, quando se variou de 6,05 para 8,45
umol/g no catalisador. No Anexo E.1 encontra-se a tabela que relaciona o TOF (h) para os diferentes

catalisadores.
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Figura 40 - Grafico que relaciona os valores do TOF (t=1) de catalisadores Pt/Al,O3+zeélito(s) SSP.

Fazendo uma andlise global, através da observacgdo da grafico da figura, constata-se que o TOF para 0s
diferentes catalisadores ndo segue a mesma tendéncia de evolucdo. Incorporando na analise aos
resultados, o valor de TOF da Pt/Al,Os (Figura 41), reforga o facto de que a capacidade de conversao
do reagente em produto por agdo do catalisador, ndo estd apenas dependente da quantidade de centros

metalicos disponiveis, porque isso implicaria valores de TOF constantes entre as séries.
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Figura 41 - Gréfico que relaciona os valores do TOF (t=1) de catalisadores Pt/Al,Os+ze6lito(s) SSP e Pt/Al;O3
SSP.

A figura seguinte, permite reforcar a ideia de que os valores de TOF para além de ndo estarem apenas
associados a proporcao de centros metalicos, também se constata que qualquer catalisador com zedlito
na sua constituicdo, independentemente da sua composicdo em centros metalicos, € sempre superiores

ao valor intrinseco do suporte.
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Figura 42 - Gréfico que relaciona o TOF (t=1) de catalisadores Pt/Al,03+zedlito(s) SSP e Pt/Al,0; SSP em fun¢éo
da razéo do TOF Pt/Al,0s+zedlito/ Pt/Al,Os,

A Tabela 34, estabelece a comparacéo entre os valores de TOF (h?) para uma dada quantidade de Pt/
zeolito no catalisador, bem como os desvios de TOF, associados a variacdo do zeolito, para a mesma

guantidade de Pt acessivel.

Tabela 34 - Valores do TOF medio e desvio do TOF em fungdo do tipo de zedlito para a mesma % Pt.

Catalisador % Pt TOF (t=1) (hY) | TOF médio (h?) Desvio TOF
Pt/Al,03+HUSY 856 -0,21
Pt/Al,Os+HBEA 0,1 1286 1084 0,19
Pt/Al,Os+Mistura 1111 0,03
Pt/Al,O3+HUSY 1652 0,18
Pt/Al,Os+HBEA 0,4 953 1401 -0,32
Pt/Al,Os+Mistura 1599 0,14
Pt/Al,03+HUSY 1686 -0,03
Pt/Al,Os+HBEA 0,7 1388 1734 -0,20
Pt/Al,Os+Mistura 2127 0,23

Verifica-se que para 0,1% Pt, o catalisador com ze6lito HBEA apresenta um valor de TOF superior
(1286 h't), seguido do catalisador com mistura e por Gltimo, com HUSY. Para 0,4% de Pt, o catalisador
mais ativo é com zeélito HUSY (1652 h), seguido da mistura e por fim HBEA. Para 0,7 % Pt, 0

catalisador mais ativo é a mistura (2127 h?).

Os resultados sugerem que o tipo de zedlito, ou as propor¢des dos mesmos, no caso da mistura, tem uma

influéncia significativa quando se varia, para a mesma quantidade de Pt, a componente &cida do
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catalisador. Para catalisadores com 0,1 % Pt, o catalisador com a presenca de ze6lito HUSY foi o que
apresentou um desvio relativo inferior (0,21) face a média dos TOF. Com 0,4%Pt, os desvios face ao
valor médio foram superiores, sendo que na presenga de HBEA, o catalisador apresentou um desvio
inferior de 0,32. Para 0,7%Pt, o catalisador com HBEA apresentou um desvio negativo de 0,20 face ao

valor médio e o com mistura de zedlitos um desvio positivo de 0,23.

Concluiu-se que para a mesma quantidade de metal acessivel, o tipo de zedlito tem influéncia na
atividade do catalisador, sendo que para uma quantidade de metal acessivel intermédia, as carateristicas

da fase &cida do catalisador parecem ter ainda mais preponderancia.

4.2 Discussao e critica dos resultados

Os resultados apresentados no capitulo 4.1, caraterizam a evolugdo dos pardmetros cataliticos mais
relevantes e que sdo: a proporcao relativa de Pt e de zedlito; as carateristicas dos diferentes tipos e
proporcdes de zedlitos e a avaliacdo do método de preparacdo dos catalisadores.

Num primeiro ponto de andlise, estes resultados parecem sustentar que a atividade por Pt acessivel
(TOF) ndo é diretamente proporcional a quantidade de metal acessivel no catalisador, existindo uma
influéncia do suporte (Al.Os) e dos zedlitos introduzidos. Esta observacéo, é concordante com resultados

experimentais publicados na literatura 2,

Tendo em conta que ambos os zedlitos sdo classificados como tendo poros bastante largos, parametros
de diferenciacdo de zedlitos como as propriedades texturais, tortuosidade ou o impacto da porosidade
na capacidade de difusdo das moléculas, ndo influenciam o mecanismo da reacgdo, as diferengas na
atividade poderdo ser explicadas através da acidez dos mesmos. Este fenémeno, o do contributo da
acidez no mecanismo de hidrogenacdo de moléculas aromaticas (tolueno), esta explicado na literatura,
através da capacidade, a semelhanca dos centros metélicos, dos centros acidos adsorverem as moléculas
de tolueno % 52:54 As moléculas ao serem também adsorvidas junto dos centros acidos, o hidrogénio
de spilled over (Hsp) resultante da dissociacdo das moléculas de H, nos centros metélicos, pode, por
fendmenos de difusdo, migrar da superficie metalica e hidrogenar as moléculas de reagente que se

encontrem adsorvidas nos centros acidos, contribuindo para a atividade hidrogenante global.

4.2.1 Atividade por centro ativo

Perante os resultados experimentais sustentados pela bibliografia, apontando que a atividade catalitica
também possa ser influenciada com a capacidade de hidrogenacdo do tolueno nos centros &cidos,
conclui-se que a atividade dos catalisadores necessita de ser avaliada em fungéo do balanco entre centros

metalicos acessiveis e 0 nimero de centros acidos totais presentes 2,
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Assim sendo, o pardmetro mais adequado para estudar a evolucdo da atividade entre diferentes
catalisadores, passa por dividir a atividade global do catalisador, por todos os centros que participam na
reacdo de hidrogenacéo, ou seja, todos 0s centros ativos que tem a capacidade de adsorver as moléculas

de tolueno. Esta razdo, permite determinar a atividade do catalisador por centro ativo (Ao (t=1) / npr+na)
[52]

A guantificacdo do numero total de centros acidos foi determinada através do método de dessorcao de
piridina seguida por IV, com transformada de Fourier para cada ze6lito e para Pt/Al;Os. Os resultados

da caracterizag¢do podem ser consultados nas tabelas 18,19 e 20.
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Figura 43 - Gréfico que relaciona a atividade por centro ativo das diferentes séries de catalisadores em fungdo da
razéo centros metalicos/centros totais.

O gréfico acima, pretende ilustrar a evolucdo da atividade por centro ativo dos catalisadores HUSY e
HBEA e mistura (0,75HUSY+0,25BEA) em fung¢&o da raz&o entre o nimero total de centros metalicos
acessiveis e 0 nimero total de centros ativos no catalisador. Os dados que suportam o grafico encontram-

se presentes no Anexo E.1.

Para ambas as séries de catalisadores testados, existe um crescimento da atividade por centro, a medida
que se aumenta a disponibilidade em centros metalicos, apresentando a mesma tendéncia de evolucéo.
Concluiu-se que o passo que limita a velocidade da reacdo, encontra-se na formacgéo de Hs, n0s centros
metalicos, tendo em conta que a atividade aumenta progressivamente com o aumento da disponibilidade

de centros metalicos acessiveis.

Centrando a analise nos pontos de cada série, pode-se observar, que as diferencas de atividade entre 0s

diferentes catalisadores, é mais notoria, quanto maior a disponibilidade de centros metalicos acessiveis
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(npy), OU Seja, quanto maior é a razdo nednectna. Essa diferenca chega a atingir os 64% entre o catalisador
mais ativo (Pt/Al,Os-Mistura) e 0 menos ativo (Pt/Al,Os-HBEA). Atribui-se essa evolucéo ao facto de
existir uma maior disponibilidade de Hs, a serem dissociados nos centros metalicos, a estarem
disponiveis para “migrarem” para os centros acidos (na) € hidrogenarem as moléculas de tolueno
adsorvidas. Uma maior razdo ngi/natende a que uma maior quantidade de na na estrutura do catalisador
passem a estar ativos. Tendo em conta que é o ze6lito HBEA (572 pmol/g), aquele que apresenta mais
guantidade de centros acidos por grama de catalisador, os valores de atividade dos catalisadores com
HBEA presente, deverdo estar associados ao facto de que nem todos os centros acidos estardo a
participar na reacdo, por limitagdo na velocidade de formacédo e/ou difuséo do Hs, aos centros &cidos,

devido aos centros metélicos disponiveis serem insuficientes.

4.2.2 Influéncia do zedlito

Concluiu-se que a velocidade da reacdo de hidrogenagdo esta dependente da razdo ne/ner+na. Contudo,
podera também estar a ser influenciada pela proporcao entre espécies de centros (Bronsted e Lewis)
presentes nos catalisadores. O fator relacionado com a influéncia da forga dos centros acidos presentes
nos zeolitos, foi excluido, tendo em conta que os zedlitos (HBEA e HUSY) revelam a aproximadamente
a mesma proporcdo de centros fortes/centros totais (0,81) (Consultar Tabelas 19 e 20).

Relativamente a proporgdo entre tipo de centros, analisando os resultados da adsor¢cdo com piridina de
ambos os zedlitos verifica-se que os catalisadores com zedlito HBEA na sua estrutura, tém uma
proporcdo (nci/ncr) 2 vezes superior em relacdo aos catalisadores HUSY (0,61>0,31). Perante este dado,
se analisarmos a atividade por centro ativo, entre dois catalisadores HUSY e HBEA, com
aproximadamente a mesma razdo ne/nertna (0,026-0,024), ou seja, com velocidades de formagéo e
difusdo de Hsp similares, podemos avaliar a velocidade de adsorcéo das moléculas de tolueno nos centros
acidos. Verifica-se que a atividade do catalisador com zeélito HUSY é ligeiramente superior (42,4 >
33,8). Pressupondo que ambos os catalisadores tem a mesma razdo de centros metalicos/centros acidos,
o facto do zedlito HBEA ter o dobro dos centros de Lewis face ao HUSY, ndo produziu beneficios ao

nivel da sua atividade.

Reforcando a anélise anterior, com os dados experimentais de Pt/Al,Os, acrescidos de dados de Pt/Al,O3
retirados da literatura 5%, podemos constatar que parece existir uma tendéncia tnica de evolugéo (Figura
44) para o comportamento dos catalisadores s6 com Pt/Al,Os, cuja composi¢do acida apenas tem
presentes centros de Lewis (Consultar Tabelas 18 e 35) e para os catalisadores com zedlito, que se

distinguem por terem além de centros de Lewis, centros de Bronsted.
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Tabela 35 - Propriedades metalicas, acidas e cataliticas de catalisadores Pt/Al,O3 5,

Catalisador | DM | M (10% Pt acessivel Ao CL Cs nPt+n Ad
(%) atomos/q) pumol /g (mmol/g) (umol/g) | (umol/g) A nPt+nA
0,57 %
PUALO: 43 7,6 12,6 17 182 0 0,065 87,3
0,57 %
PUALO: 83 14,6 24,2 22,6 182 0 0,118 109,6
140
120
L
<
?‘g 100
+ X
& 80
= +
:, A A Pt/AI203+HUSY
£ 60 A Pt/AI203+HBEA
S Pt/AI203+Mistura
40 A
b \ Pt/AI203 DM(%)=44
20 X Pt/AI203 DM(%)=44[50]
A Pt/AI203 DM(%)=83[50]
A
0
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nPt/(nPt+nA)

Figura 44 - Gréfico de atividade por centro ativo de catalisadores Pt/Al,Os + zedlito(s) e Pt/Al,O3 (s) em fungdo
da razdo centros metéalicos/centros totais.

Com esta gama de resultados, verifica-se que apenas a razdo nei/na, tem influéncia na atividade dos
catalisadores, ou seja, a velocidade da reacdo dentro da gama ne/nectna estudada, apenas parece estar a
ser limitada pela quantidade de Hsp que € disponibilizada, face a quantidade de centros ativos presentes,
logo uma possivel influéncia do tipo de centros &cidos, podera apenas ser observada quando a velocidade

da reacéo estiver dependente da adsorcao das moléculas de tolueno nos centros &cidos.

Apesar da exploracdo de hipoteses em torno do papel do contributo da acidez dos zedlitos na velocidade
da reacgdo, estudos complementares poderiam ser realizados para se conseguir perceber melhor o tipo de
influéncia dos centros acidos. Tendo em consideragdo apenas os resultados experimentais presentes, ndo
é possivel avaliar em termos quantitativos a contribuigdo exata do tipo de centro na atividade total de
um dado catalisador, no sentido em que a atividade das amostras, esta calculada em funcdo da massa de
catalisador utilizado, sendo impossivel decomp6-la em funcdo da proporcéo entre centros de Bronsted
ou de Lewis, ndo sabendo a partida qual o grau de preponderancia na reacao nos respetivos centros. Por
outro lado, a razdo ne/neisNa N0 € possivel de ser decomposta linearmente, o que também nao permite

fazer uma soma das contribuicdes.
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Em termos experimentais, uma possivel via para se estudar a contribui¢do de cada tipo de centro, seria
efetuar uma comparacéo entre a atividade dos catalisadores estudados e catalisadores Pt/Al,Os-zedlito,
mas apresentando apenas um tipo de centros &cidos na sua estrutura. No entanto, a preparacao desses
catalisadores implicaria modificagfes pos-sintese.

Perante os resultados experimentais, o contributo do tipo de acidez dos zedlitos, podera ser explorado
com mais clareza, se a velocidade da reacdo de hidrogenacdo do tolueno estiver dependente da
velocidade de adsorcdo/desorcdo das moléculas de tolueno dos centros acidos. Esse fendmeno poderé
ser atingido, se forem preparados catalisadores adicionais, com uma razao ne/npr+na a semelhanca dos
catalisadores Pt/Al,O; expressos na Figura 44. Uma comparacdo direta das atividades entre os
catalisadores com Pt/Al,Os+zedlito e Pt/Al,O3, para a mesma razdo npdnpctna, poderia permitir verificar
se de facto, o tipo de centro acido, tem preponderancia ou influéncia na etapa de adsorcéo das moléculas

de tolueno.

Para além de testes cataliticos, analises complementares de caraterizacdo da acidez, nomeadamente a
substituicdo da molécula sonda utilizada (piridina), pela molécula reagente (tolueno), podera ser uma
via a explorar. Tendo em conta que a molécula de tolueno é uma base mais fraca comparativamente com
a piridina, a quantificacdo dos centros fortes/centros fracos para os diferentes tipos de centros &cidos,
podera ser diferente. Para além disso permitiria trabalhar com dados mais efetivos sobre o que acontece
no mecanismo da reacdo de adsor¢ao/desorcao nos centros acidos, tendo em conta que se utiliza a mesma

molécula que se usa nos testes cataliticos.

4.2.3 Impacto da mistura de zedlitos na atividade

Os testes cataliticos utilizando uma mistura 0,75HUSY+0,25BEA, foram efetuadas no sentido de
explorar possiveis sinergias em relagdo aos catalisadores individuais HUSY e HBEA. Como j& foi
abordado anteriormente, possiveis contribui¢fes ao nivel da atividade dos catalisadores, em funcéo do
tipo de zedlitos, apenas estdo associadas a acidez intrinseca de cada suporte acido. Tendo em conta que
a tendéncia de evolucdo da atividade por centro para os catalisadores mistura é similar aos catalisadores

individuais, refor¢a o facto de que apenas o nivel de acidez tem influéncia no mecanismo da reagao.

Dentro deste ambito, uma possivel sinergia, s6 poderia estar associada, a uma contribui¢do na atividade,
através de uma proporcdo HUSY:HBEA, que beneficia-se a estrutura do catalisador, em maior

quantidade de centros acidos do tipo e forca, que favorecessem a velocidade da reagdo de hidrogenacao.

Analisando os resultados cataliticos (Figura 43) verifica-se que apenas comparando os catalisadores
para a maxima quantidade de Pt (0,7 %), os valores de atividade por centro (Anexo E.1) sdo ligeiramente

superiores (74) em relacdo aos com ze6lito HUSY (68). Para razdes ne/na inferiores, a atividade dos
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catalisadores com mistura, encontra-se num patamar intermédio, sempre mais proxima da atividade dos

catalisadores com HUSY, devido essencialmente a % da mistura ser com zedlito HUSY.

Constata-se que a diferenca em termos de beneficio da atividade apenas se reflete num caso, sendo essa
diferenca minima. Considerando ainda o erro experimental associado a este tipo de testes cataliticos,
parecem nao existir sinergias nos testes cataliticos efetuados.

4.2.4 Influéncia da distancia entre centros

A influéncia da distancia entre centros ativos, em catalisadores bifuncionais, no mecanismo da reacao
de hidrogenacdo do tolueno, foi avaliada neste estudo comparando os resultados experimentais com
catalisadores com os mesmos zeélitos (HUSY e HBEA) e as mesmas proporcdes metal/acido, presentes
na literatura consultada ®° 521, O que permite relacionar a distancia entre centros e a atividade dos
catalisadores, reside no seu método de preparacdo. Na literatura, o método de preparacdo dos
catalisadores envolveu a impregnacdo direta das particulas de Pt na estrutura cristalina dos zeolitos,
enquanto que na preparacdo dos catalisadores experimentais, as particulas de Pt encontram-se
suportadas (Al.O3) com uma dispersdo constante, aumentando assim a distancia entre as particulas
metélicas e os centros &cidos do zedlito.

Analisando os resultados dos graficos seguintes, a primeira observacdo estd associada ao perfil de
evolugdo dos catalisadores impregnados com zedlito HUSY e HBEA, que revela, a semelhanga dos
resultados com Pt/Al,Os, a mesma tendéncia de evolucdo. Este dado reforca que a atividade catalitica

parece estar apenas dependente de fatores associados ao nimero e tipo de centros ativos.
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Figura 45 - Grafico de atividade por centro ativo de catalisadores Pt/Al,O3 + HUSY e Pt/HUSY em func¢do da
razdo centros metalicos/centros totais.
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Figura 46 - Gréfico de atividade por centro ativo de catalisadores Pt/Al,O; + HBEA e Pt/HBEA em funcédo da
razdo centros metalicos/centros totais.

Apesar de ambos os conjuntos de catalisadores revelarem o mesmo perfil, em termos de evolucdo da
atividade em funcdo da razdo entre centros metalicos e centros totais, a amplitude das curvas referentes
aos impregnados é menor, ou seja, a atividade por centro ativo, mantendo constante a razdo ne/npctna,
é superior as amostras Pt/Al.Os+ zedlito(s). O declive mais acentuado das curvas, pode estar associado
a maior proximidade entre os centros metalicos e os centros acidos. Essa maior proximidade, pode
proporcionar que 0s Hsp dissociados nos centros metalicos, tenham maior capacidade de chegar a mais

centros 4cidos, aumentando a velocidade das reagdes de spilled-over.

O facto da distancia entre centros ativos poder ser o parametro que melhor permita explicar a diferenga
de atividade entre as diferentes séries cataliticas, é reforcado se atendermos aos resultados da adsor¢éo
de CO por IR. Verificou-se que o comprimento de onda da banda que carateriza a Pt® na Al,O; é 3cm™?
inferior & carateristica dos catalisadores Pt/zedlito, resultado do facto dos a&tomos de Pt na Al:O3
apresentarem uma maior deficiéncia eletrénica, permitindo uma maior adsor¢do das moléculas de
tolueno na superficie metalica 4, fator que poderia contribuir para o favorecimento da atividade nos
catalisadores. Contudo, parece que este efeito é mitigado pela maior distancia entre centros ativos que

caraterizam cada um dos suportes onde os atomos de Pt estdo alocados.

Para além de se ter conseguido avaliar o parametro da proximidade entre centros, comparando as
diferentes séries de catalisadores, 0s resultados experimentais permitem retirar outras conclusées em
relacdo ao perfil da curva, associada aos catalisadores impregnados com zedlito HBEA. Na bibliografia
consultada ©?, foram exploradas duas hipdteses para explicar a maior atividade por centro ativo
comparativamente com os catalisadores HUSY. Associou-se a maior atividade do HBEA, a

possibilidade de ter 4 vezes mais centros de Lewis na sua estrutura comparativamente com o HUSY,
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conduzindo a que estes sejam mais ativos, através de uma maior capacidade de adsorcao/dessorcéo das
moléculas de tolueno. A outra hip6tese, reforgada com dados de caraterizacdo, apontou para a existéncia
de uma maior afinidade das particulas de Pt com os centros acidos de Bronsted presentes na estrutura
do HBEA, face aos centros OH presentes no zeélito HUSY.

Nos resultados dos catalisadores Pt/Al,Os+ze6litos(s), considerando que a proximidade das particulas
de Pt com os centros acidos dos zedlitos é constante, apenas o fator que permite distinguir a maior ou
menor atividade por centro de um catalisador face a outro, reside nas propriedades acidas. Considerando
gue os catalisadores com ze6lito HBEA revelam neste caso, menor atividade face ao HUSY para a
mesma razdo nedNprtna, Sugere-se que no caso concreto dos catalisadores Pt/zedlito, os catalisadores
Pt/HBEA revelam maior atividade fruto da maior interacdo entre centros OH-centros metalicos,

afastando a hipdtese dos centros de Lewis terem uma influéncia superior face aos centros de Bronsted.

4.2.5 Influéncia da granulometria

Estabeleceu-se dois protocolos de preparagdo da série de catalisadores em estudo, com o objetivo de
avaliar a sua influéncia nas propriedades cataliticas. Preparou-se uma mistura Pt/Al,Os+zedlito, cujo
tamanho de particulas fosse inferior a <200um, sendo necessario a sua moagem (método SSP). Uma
segunda preparacdo consistiu em misturas, cuja dimensao das particulas estivesse compreendida entre
0s 200<um<355. Para isso foi necessario peneirar os zeolitos e o suporte, para se obter particulas dentro
dessa dimensdo (método BSP). Estes dois métodos de preparagdo, permitem estabelecer distancias
relativas entre os centros metalicos-centros acidos diferentes, influenciando o grau de proximidade, e

permitem avaliar se o tamanho entre as particulas tem ou ndo influéncia na reacao.

Comparando os resultados de TOF, para ambas as séries de catalisadores (Figura 47), verifica-se que
todas os catalisadores preparados pelo método BSP, evidenciaram TOF muito superiores, mais do dobro

em muitos casos, comparativamente com os catalisadores SSP.
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Figura 47 - Gréfico que compara os TOF (t=1) em funcéo da quantidade de metal acessivel, das séries cataliticas
SSP e BSP.

Comparando os dados de dispersdo metalica (Dm) para ambos 0s métodos, verificou-se que, apesar dos
catalisadores BSP evidenciarem atividades muito superiores, este dado ndo é sustentado pelos valores
de dispersdo, evidenciando valores de dispersdo inferiores (38 <43%). O facto do valor de Dy ser
diferente entre preparagdes, significa que durante o processo de preparagdo da Pt/Al,Os em dimensdes
compreendidas entre 200<um<355, ocorre um fendmeno de aglomeracdo das particulas metalicas

depositadas na Al,Os, resultando numa diminuicdo da &rea de metal acessivel.

Considerando que os valores de atividade estdo diretamente relacionados com a disponibilidade em
centros metalicos, esperar-se-ia que Dw inferiores, conduzissem & diminuicdo do reagente que é

convertido.

No entanto, os resultados mostram uma tendéncia totalmente contraria. Parece existir outro efeito, do
ponto de vista reacional e ndo do catalisador, que afeta muito mais a velocidade da reagdo do que a

influéncia da raz&o ned(nNpt+na).

A aglomeracdo das particulas de Pt conduz a que o tamanho dos “clusters” de metal sejam superiores.
Esse fendmeno pode ser avaliado, através da comparacao da atividade por centro ativo, de duas amostras

de Pt/Al,O; preparadas por cada um dos métodos.

Entre estas duas amostras, a Unico parametro que se altera é a dispersdo metalica, e tendo ja sido

concluido que a grande diferenga possa estar relacionada com a aglomeragéo das particulas, estes dados
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revelam que essa alteragdo da disposi¢do do metal, tem uma influéncia expressiva em termos de
atividade catalitica (230> 132 h?).

Analisando o perfil de evolugdo das séries de catalisadores dos diferentes métodos em simultaneo
(Figuras 48, 49 e 50), em termos da influéncia da distancia entre centros na atividade, verifica-se que o
grau de curvatura das séries cataliticas preparados pelo método BSP sdo mais acentuados,

comparativamente com os catalisadores SSP.

Tendo em conta que o método SSP proporciona um grau superior de intimidade, devido aos solidos
terem dimensdes inferiores (<200 um), a tendéncia observada nos graficos das Figuras 48, 49 e 50 ndo
vai de encontro ao esperado, nem reforca a tendéncia observada anteriormente, de que a menor distancia
entre os centros metalicos-centros acidos (catalisadores impregnados), favorecia a atividade total dos

catalisadores.
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Figura 48 - Grafico que compara atividade por centro ativo de catalisadores Pt/Al,O; + HUSY SSP e
Pt/Al,03+HUSY BSP, em funcéo da razdo centros metalicos/centros totais.
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Figura 49 - Gréfico que compara atividade por centro ativo de catalisadores Pt/Al,O3 + HBEA SSP e
Pt/Al,O3+HBEA BSP, em funcdo da razdo centros metalicos/centros totais.
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Figura 50 - Gréafico que compara atividade por centro ativo de catalisadores Pt/Al,O; + Mistura SSP e
Pt/Al,Os+Mistura BSP em funcdo da razdo centros metalicos/centros totais.

Os resultados sugerem que o facto das particulas de metal se aglomerarem, pode ter uma influéncia
muito superior em termos da velocidade da reacéo de hidrogenagdo que torne os efeitos da &rea de metal

acessivel e maior distancia centros metalicos-centros &cidos, pardmetros secundarios.

A maior velocidade da reacdo de hidrogenacéo do tolueno para o caso das particulas cataliticas BSP, foi
também avaliado na perspetiva da possibilidade de existéncia de limitagcdes difusionais internas (LDI) a
transferéncia de calor. As limitacdes difusionais externas, ndo foram exploradas porque a reacao ocorre

num sistema trifasico, em que a fase liquida e a fase gasosa sdo bons condutores térmicos.
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Foi explorada a existéncia de gradientes de temperatura entre o interior e a superficie de particulas de
Pt/Al,O3, com tamanhos de particula carateristicos dos dois métodos de mistura mecénica adotados.
Sendo a reagdo exotérmica, teoricamente quanto maior for o gradiente de temperatura entre o interior e

a superficie do catalisador, maior sera a velocidade da reac&o catalitica.

Foram efetuados os célculos para a determinacdo da termicidade da reacdo (ATSs, max) para ambas as

situacOes, que representa a diferenga maxima de temperatura entre o centro e a superficie do gréao.

De’ oLueno
ATs,méx = # X (_AHr) X CA,S (25)

Legenda:

De tolueno=Difuséo efetiva do reagente (m?/s) (Valor presente no Anexo E.1)

Ae= Condutividade térmica efetiva da particula de catalisador (Pt/Al203) (J/msK) (Férmula presente no Anexo E.1)
-AHr=Calor de reagdo (J/mol) (Valor presente no Anexo E.1)

Crolueno.s= A concentracdo do reagente & superficie (mol/dmd)

V= (26)

1-g

Vc=volume do catalisador (m?) (Vc=Vs+Vp)
Vs=volume da particula (m3)

Vp=Volume de poros da particula

&1= porosidade do leito catalitico

Considerando que as diferencas ao nivel do tamanho e densidade da particula de catalisador, influenciam
o volume da particula (Vs) e volume de leito (Vr), a porosidade do leito catalitico (g)) em ambas as
situacoes é diferente. Diferentes niveis de porosidade conduzem a diferentes valores de condutividade

térmica do catalisador (Ae). Os dados relativos a estes parametros encontram-se presentes no Anexo E. 1.

Apesar das diferencas entre as particulas de catalisador influenciarem a capacidade de conducédo de
calor, este dado, nas condicGes do estudo, ndo tem implicagdes relativamente a diferenca maxima de

temperaturas determinada (Tabela 36).

Tabela 36 - Resultados da diferenga maxima de temperatura entre o centro e a superficie do grdo (ATs, max) em
funcdo do tamanho de particula de Pt/Al;Os.

Catalisador Tamanho particula (um) | ATs,max (K)
Pt/Al,03 SSP <200 1,18
Pt/Al,03 BSP 200-355 2,14

Em ambos os casos o valor é positivo, devido & exotermicidade da reacdo, contudo, em ambas as

situaces a diferenca de ATs é minima (<5K), logo as LDI a transferéncia de calor sdo desprezaveis.
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Importa destacar que o maior gradiente de temperatura se verificou na situagdo cujo tamanho de
particula € menor. Conclui-se que as diferencas de atividade entre os catalisadores preparados pelos
diferentes métodos, ndo séo explicadas em funcdo das LDI ao calor.
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CAPITULO5

REACAO DE HDC DE N-HEXADECANO
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51 Tratamento dos resultados experimentais

5.1.1 Identificacdo e quantificacédo dos produtos da reacao
Concluido o ensaio catalitico (periodo de estabilizacdo + BM), procede-se ao tratamento de resultados

relacionado com a identificacdo das amostras de produtos gasosos e liquidos obtidos no ensaio.

A partir dos dados de integracdo das areas dos picos presentes nos cromatogramas e que sao atribuidos
aos produtos presentes nas amostras de gas recolhidos durante o balanco (Tabela de produtos em Anexo
E.2), determina-se a % molar de cada composto i nas amostras e possibilita o calculo do caudal molar
de cada componente i. No Anexo C encontra-se as COP das andlises de cromatografia dos produtos
gasosos.

5

Figura 51 - Representagdo grafica de todos compostos em fungdo do tempo possiveis de serem identificados nas
amostras de produtos gasosos (direita). Na imagem da esquerda esta presente a localiza¢do do padréo (buteno) na
corrida cromatografica.

Posteriormente calcula-se o caudal massico de cada componente individualmente e 0 seu somatério (Qgss

asaida (9/h)) permite determinar o erro associado ao BM.

Fator resposta; Areai MMpadrao .
o MM; XAreapadrao Fator respostapadrao*x%mOlarpadrao**
% molar; = T T— (27)
( - 100 )
*fator de resposta do padrao (buteno)=1
**0pmolar padrdo=1
mmol\ _ %mol; dm3 Patm(Pa)
Q ( h )i ~ 100 X Qsaidagés( n ) X R (28)
Tamb
Legenda:
R=constante dos gases perfeitos
m mmol
Q(59) = o (™) xMML) (29)
h h i mol
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Finalizado o BM e calculado o seu erro associado, se o erro estivesse dentro do intervalo admissivel,

conclui-se 0 ensaio e passa-se para o ensaio das COP seguintes.

A % de conversdo de n-Css é calculada em funcdo da razdo entre o caudal de reagente convertido e o
caudal total de saida de produtos (liquidos e gasosos).

1-Q saidanc,,

% Conv¢, = (30)

Qtotal a saida
Legenda:
Qsaidanc1s (Mg/h)=Caudal de reagente (n-Cis) presente na fracéo liquida dos produtos

Qtotal a saida (Mg/h) = Somatdrio dos caudais massicos dos produtos i presentes na mistura liquida e gasosa

Para se calcular Qsaiga de n-c16, € Necessario realizar uma analise de cromatografia aos produtos na fase
liquida. Em anexo (D) encontra-se as COP das analises de cromatografia das analises dos produtos
liquidos. A analise dos produtos por cromatografia permite identificar todas as areas dos compostos
(isébmeros e n-parafinas) por nimero de 4tomos de carbono. Na figura seguinte, esta presente o perfil de

cromatograma de analise dos produtos liquidos.

nCy ntyg
o 7 Ci6
z
&l
2
nCg
nCs nCy nCyg
r_n nCq
=€ nc,
i %’ | nc s
ol e LS
Vi, — S— e —— =
ncy |1 2 3 4 5 & 7 8 = 0 11 12 13 1415 1§ 17 igmin
nCy iCg iCy iCy iCy iCyg iCqy iCya iCy3  Multibranched iCyg Menobranched
+nCyq + nCis iCyg

Figura 52 - Representacdo por cromatografia gasosa do perfil dos produtos presentes numa amostra liquida,
encontrando-se assinalados os picos correspondentes as n-parafinas e intervalo de picos que correspondem aos
isdmeros em funcdo do nimero de 4tomos de carbono.

A identificacdo dos compostos € realizada a partir de um software que permite identificar e quantificar
a % (m/m) de cada familia de compostos por nimero de atomos de carbono, a partir de picos de

referéncia (n-parafinas).

A partir do valor da % (m/m) de n-hexadecano na mistura liquida, calcula-se o caudal massico

correspondente.
m

Qsaidan_616 =% (m

)n—C16 X fator de resposta® X Qiiquido a siida (31)

*fator de resposta dos HC na fase liquida=1
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5.1.2 Estudo da Atividade Catalitica
Nota: Os resultados cataliticos da atividade, produtos isomerizados, cracking e desativacao do catalisador 0,18Pt/
(0,175HUSY+AI,03) ndo estdo presentes neste titulo. O estudo catalitico deste catalisador ira ser abordado como

“case study” no ponto 5.2.4.

A atividade dos catalisadores testados foi avaliada através da determinacdo da constante cinética

aparente (k) a diferentes temperaturas de rea¢do. Considerou-se que a reacao € de 12 ordem.

46
k=——7F5~ (32)
atog(Z5)
Legenda:
k-constante cinética aparente (mmol/ g h)
6-tempo de residéncia (h)

X-Conversdo de n-Cys

Através da linearizacdo da lei de Arrhenius, determinou-se o fator pré-exponencial ko (mmol/ g h) e a
Energia de Ativagao (Ez) (J/mol) para os diferentes catalisadores testados.

_Ea Ea1l
k=Kkoxe Rt &Ink =Inky ——= (33)

Na tabela seguinte encontra-se o calculo do valor de k para as diferentes temperaturas (255, 265 e 275°C)

e 0 valor de ko e Ea em funcéo dos catalisadores testados.

Tabela 37 - Determinagéo dos parametros cinéticos préprios de cada catalisador.

Catalisador | Tr (°C) | k (mmol/g*h?) | R? | ko (mmol/g*h?) | Ea (J/mol)

0,4 Pt/HBEA 265 62 0,98 - -
255 31 0,99

1Pt/HBEA 265 84 0.97 3,15E+24 2,33E+05
255 10 0,91

0,7Pt/HUSY 265 23 0,90 3,67E+19 1,88E+05
275 50 0,97
255 8 0,99

0,1Pt/Mistura 265 20 0,95 2,19E+28 2,78E+05
275 85 0,92
255 17 0,80

0,7Pt/Mistura | 265 42 0,98 4,81E+01 1,99E+05
275 89 0,98

Através da analise aos valores obtidos de k, verifica-se que a atividade dos catalisadores, ou seja, a
velocidade das reagdes, é favorecida @ medida que se opera a temperaturas mais elevadas. Destacar que

o catalisador cuja influéncia da temperatura na atividade foi mais expressiva foi para o caso do
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catalisador 1%Pt/HBEA em que apenas uma diminuigdo de 10°C na temperatura da reacéo, resultou

num decréscimo de atividade elevado (84 para 31mmol/g h).

Também se verifica, que a temperatura constante, a atividade catalitica é superior para catalisadores cuja
% de Pt introduzida é superior. Essa diferenga foi mais notoria quando se compara os catalisadores com
zeolito HBEA.

No entanto, comparando os valores das constantes cinéticas entre os catalisadores com zedlito HBEA
(0,4 e 1%Pt) e HUSY (0,7%Pt), verifica-se que ambos os catalisadores com HBEA, apresentam
atividades superiores, independentemente da quantidade de metal presente no catalisador. De realcar
portanto que parece existir uma dependéncia maior da atividade intrinseca dos catalisadores em funcéo

do tipo de zedlito presente do que em fungdo da quantidade de Pt introduzida.

Se forem comparadas as atividades dos catalisadores de mistura com os individuais, para as mesmas
condigOes de temperatura (255 e 265°C), para catalisadores com maior quantidade de Pt, as atividades

dos primeiros situam-se num patamar intermédio relativamente as atividades dos individuais.

Contudo, o valor das atividades dos catalisadores de mistura encontra-se mais préximo dos valores de
atividade registados para o catalisador com HUSY, sendo certo que essa maior convergéncia, se verifica
em funcdo da maior proporcdo do zed6lito HUSY face ao HBEA (0,75:0,25), nos catalisadores em que
se misturam os dois zeolitos. A 275°C ndo se consegue comparar a atividade, porque nao existem pontos

experimentais de catalisadores Pt/HBEA a essa temperatura.

Relativamente aos valores de energia de ativacdo (Ea) para os diferentes catalisadores, concluiu-se que
ndo varia de forma significativa, ou seja, a energia cinetica minima de ativacdo necessaria para 0s
catalisadores catalisarem as reacfes, ndo estd dependente da variagdo das COP dentro da gama
estabelecida de trabalho. Em oposicéao, os valores referentes a constante pré-exponencial (ko), variam
bastante, estando portanto este parametro diretamente relacionado com as diferengas obtidas nas
constantes cinéticas globais (k) de cada um dos catalisadores. Sendo portanto de concluir, que a
atividade intrinseca dos catalisadores, encontra-se apenas dependente da velocidade global com que
estes catalisam todas as reacdes, sendo estas como ja foi referido dependentes da quantidade de centros

metalicos e do tipo de suporte cido.
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5.1.3 Rendimento em Isémeros
O rendimento em isdmeros totais do n-hexadecano (% nso-c16), foi determinado em fungéo dos resultados
da integracdo dos compostos presentes na fase liquida dos produtos da reagéo.

% rliso—C16 — ZQiso—C16saida (34)

Qtotal a saida

Em seguia encontra-se 0 método de calculo dos isdmeros mono (iso-MB) e multiramificados (iso-MTB).

Niso-MB = w (35)
totalasaida
Niso_yrp = Lse=MIB saida (36)

Qtotal asaida

Os graficos seguintes, evidenciam a tendéncia de evolucdo do rendimento em isémeros totais, mono
(MB) e multi-ramificados (MTB) em fung&o da converséo de n-hexadecano (n-Cis). Os resultados estdo

organizados em fun¢do da composicao do suporte acido utilizado.

60
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Figura 53 - Evolugdo do rendimento em isomeros do n-C¢ obtidos pelos catalisadores Pt/HBEA em fungéo da conversao
em produtos. 60
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Figura 54 - Evolugdo do rendimento em isémeros do n-Cys obtidos pelo catalisador Pt/HUSY em funcédo da
conversdo em produtos.
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Figura 55 - Evolugéo do rendimento em isémeros do n-Cys obtidos pelos catalisadores Pt/Mistura em funcéo da
conversao em produtos.

A partir da observagdo dos gréaficos anteriores, que relacionam a evolugdo do rendimento em isbmeros
totais em funcéo da conversdo para os diferentes catalisadores, a tendéncia de evolugéo das curvas dos
catalisadores com maior quantidade de Pt introduzida € muito idéntica (Figuras 53, 54 e 55), sendo estas
superiores as curvas de rendimentos obtidas para catalisadores com menor quantidade de Pt dispersa no
zedlito (Figuras 53 e 55).

Apresentam uma tendéncia em forma de parabola, com concavidade negativa e encontram-se mais
deslocadas no sentido das maiores conversdes (76-80%). O maximo das curvas corresponde a
quantidade maxima de isémeros do Cis que 0 catalisador conseguiu produzir, na gama de condigdes
operatdrias estudadas. Esse rendimento maximo corresponde a um determinado nivel de conversdo.
Verifica-se que o catalisador que obteve maiores rendimentos foi o 0,7%Pt/HUSY, apresentando um
rendimento de 50%. No entanto a diferenca de rendimentos em comparacdo com 0s restantes
catalisadores com razfes ne/na elevados, € minima. De realcar que no catalisador com mistura de
zeolitos (0,75HUSY0,25HBEA) a diferenca de rendimentos é de apenas 2% e é conseguida operando

com menos 10°C de temperatura.

Nos catalisadores com menor % de Pt, a curva de tendéncia de rendimento em isomeros, ao contrario
das restantes, ndo apresenta uma evolugéo tdo bem definida, no sentido é que néo lhes € identificado um
méaximo de isomeriza¢do bem determinado, tendo em conta que 0s pontos experimentais consecutivos
apresentam desvios considerdveis. No entanto, ambos os catalisadores, apresentam um ponto com
rendimento mais elevado, obtido para valores de conversdo mais baixos comparativamente com os

catalisadores com a mesma constitui¢do acida, mas razdes ne/na superiores (Figura 53 e 55).
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Nos graficos das Figuras 56, 57 e 58, estdo presentes os resultados dos rendimentos em produtos mono
e multiramificados do Cs¢ obtidos para os diferentes catalisadores. A evolucdo das curvas é semelhante
aos graficos anteriores, 0 que é expectavel tendo em conta que o rendimento em MB e MTB resultam
do somatorio do rendimento em isémeros totais. No entanto, ha a destacar que o ponto experimental que
permitu um maior rendimento em isomeros totais (maximo da curva) por catalisador, ndo corresponde
ao méaximo da curva para os produtos MB nem para a curva carateristica dos MTB. No caso das curvas
de rendimento em produtos MB, o maximo das curvas estd mais deslocado para o centro (conversdes

intermédias) e dos MTB deslocado para conversdes mais elevadas.

O catalisador que apresenta maior rendimento em produtos monoramificados é o catalisador com zeélito
HUSY, sendo que no caso dos MTB, o maior rendimento foi obtido com os resultados do 1%Pt/HBEA.
De salientar que as maiores diferencas de rendimento entre os catalisadores com maior npyna, foram
mais significativas para os produtos MB (32%) face ao catalisador com menores rendimentos sendo que

para os produtos MTB a diferenca foi minima (3%).
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Figura 56 - Evolucéo do rendimento em isémeros MB e MTB obtidos pelos catalisadores Pt/HBEA em funcéo da

conversdo em produtos.
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Figura 57 - Evolugéo do rendimento em isomeros MB e MTB obtios pelos catalisador Pt/HUSY em funcéo da

conversdo em produtos.
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Figura 58 - Evolucédo do rendimento em isomeros MB e MTB obtidos pelos catalisadores Pt/Mistura em fungéo
da conversdo em produtos.

5.1.4 Rendimentos em produtos de Cracking (PC)
O rendimento em produtos obtidos por craqueamento das moléculas de reagente também foi um
pardmetro comparativo entre catalisadores e que permite caraterizar o perfil catalitico das amostras. No

método de calculo do rendimento (n) para os produtos de cracking (PC) foi usada a seguinte formula:

Y. Qmassico; XN° carbonos;*
’ (37)

nPC(%) =

Qtotal saida

Legenda:
* Produtos constituidos por 1-15 carbonos (C1-Cis)

Os 3 gréficos seguintes (Figuras 59, 60 e 61), evidenciam a tendéncia de evolucéo do rendimento em
PC em funcdo da conversdo de n-hexadecano (Cis). Os resultados estdo organizados em funcéo da

composicao do suporte &cido utilizado.
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Figura 59 - Evolucéo do rendimento em PC obtido pelos catalisadores Pt/HBEA em funcéo da conversdo em
produtos.
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Figura 60 - Evolugdo do rendimento em PC obtido pelo catalisador Pt/HUSY em funcdo da conversdo em
produtos.
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Figura 61 - Evolucdo do rendimento em PC obtidos pelos catalisadores Pt/Mistura em func¢éo da conversdo em
produtos.

A partir da observacdo dos gréficos anteriores, que relacionam a evolucéo do rendimento em PC em
fungdo da conversdo para os diferentes catalisadores, a tendéncia de evolucéo das curvas de todos o0s
catalisadores, sugere que existe um aumento gradual do rendimento em PC em fung¢&o da conversdo. A
tendéncia de evolugdo é semelhante, independentemente da razdo ne/na e do tipo de zedlitos, no entanto,
para 0 mesmo intervalo de conversdes [20-99%] os catalisdaores com menor quantidade de Pt, revelam
indices de PC superiores. Essa diferenca vai-se tornando evidente & medida que se evolui no nivel de
conversdo. No entanto para valores de conversdo méximos, o rendimento em produtos € em todo
semelhante, independentemente da quantidade de Pt presente.
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Comparando o rendimento em produtos PC em funcgdo do tipo de zedlito, o catalisador com zedlito
HUSY apresenta, para niveis de conversdo idénticos, rendimentos menores em 42% face ao catalisador
com maior quantidade de PC (1%Pt/HBEA). Analisando o comportamento do catalisador com mistura
de zedlitos (Figura 61) este revela um rendimento maximo muito similar ao obtido s6 com HBEA, no
entanto destaque-se que o rendimento diminuiu 51% quando a conversdo variou apenas 11%. Nos
ensaios subsequentes, o rendimento em PC segue uma tendéncia mais proxima da evolucéo verificada

no catalisador com HUSY (Figura 60).

5.1.5 Desativacdo dos Catalisadores

O estudo da desativacdo dos catalisadores testados na reacdo de HDC, envolveu a comparacdo dos
resultados experimentais do ensaio catalitico, com conversao de reagente maxima, normalmente obtida
para o primeiro ensaio e o ultimo ponto do teste catalitico, denominado por ponto de “retorno”. No ponto
de retorno adota-se as mesmas condicGes operatérias e compara-se a diferenga ao nivel da % de
conversdo. A diferenca de conversdes permite averiguar a perda de atividade catalitica que o catalisador
sofreu, em funcdo da quantidade de testes que o catalisador foi sujeito.

Nota: Os ensaios cataliticos usados para comparar o grau de desativacdo dos catalisadores, estdo presentes nas tabelas resumo
em Anexo E.2.1. E usado para a determinagéo da % desativacio 0 1° e o (ltimo ensaio que consta em cada tabela

Avaliando os catalisadores Pt/HBEA, ambos evidenciaram um decréscimo de conversdo inferior a 10%,
ndo sendo visivel um efeito na atividade pelo facto de terem diferentes razdes ne/na. Os rendimentos
para os isdmeros e PC ndo sofreram também alteragdes significativas, tendo-se registado em certos

casos, situacdes em que estes parametros cataliticos subiram ligeiramente.

O catalisador Pt/HUSY evidenciou um decréscimo de conversdo superior (13%), e essa diferenca de
conversdo teve impacto nos parametros cataliticos. O rendimento em produtos MB aumentaram. No

sentido inverso diminuiram os indices relacionados com os PC.

Por Gltimo, relativamente aos catalisadores Pt/misturas, ambos baixaram os seus niveis de conversao,
cujo catalisador com menor % de Pt revelou menor perda de atividade (4<10%). Em ambos os

catalisadores o rendimento em isémeros aumentaram e em sentido inverso, os PC diminuiram.

5.2 Discusséo dos Resultados

5.2.1 Efeito da temperatura na performance catalitica

Como anteriormente abordado no capitulo 5.1, os pardmetros cataliticos dos catalisadores foram
avaliados através de ensaios variando a velocidade espacial (WHSV/h?) e a temperatura da reagdo

(T/°C). A variacdo das COP de ensaio para ensaio, revelaram-se diferentes em funcdo dos catalisadores
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testados na unidade. Esta analise pode ser comprovada, analisando os primeiros 4 ensaios realizados aos
catalisadores 1%Pt/HBEA (PM_R020) e 0,7%Pt/HUSY (PM_RO018), catalisadores cuja razdo ngdna é

comparavel.

Tabela 38 - CondigGes operatorias de ensaios cataliticos realizados ao catalisador 0,7%Pt/HUSY.

N° ensaio PM_RO18A | PM_R018B | PM_R018C | PM_R018D
T/ °C 275 275 275 275
WHSV/ ht 19 26 35 46
0/h 0,053 0,038 0,029 0,022
Conversao% 92 86 76 68

Tabela 39 - Condicdes operatérias de ensaios cataliticos realizados ao catalisador 1%Pt/HBEA.

N° ensaio PM_R020A  PM_R020B | PM_R020C | PM_R020D
T/ °C 275 265 265 265
WHSV/ ht 35 26 35 46
0/ h 0,029 0,038 0,029 0,022
Conversao/ % 98 97 91 80

Comparando as tabelas anteriores verifica-se que o catalisador com zedlito HUSY evidenciou menos
atividade e consequentemente maior facilidade em estabilizar as COP entre ensaios, comparativamente
com o Pt/HBEA. O catalisador com HBEA atingiu um nivel de conversdo maior (98>92 %) no 1° ensaio,
com COP que promovem menos o tempo de contato entre o reagente e o catalisador (WHSV=35 h).
Nos ensaios seguintes, no caso do Pt/HUSY apenas foi necessario variar o WHSV numa sequéncia
constante (T=275°C), procurando-se cumprir o intervalo de conversdo pretendido entre cada ensaio
(aproximadamente 10%). No caso do Pt/HBEA, para baixar a conversdo de forma significativa, foi
necessario baixar a temperatura dos ensaios subsequentes. Através da comparagao destes dois exemplos,
depreende-se que a temperatura em detrimento da velocidade espacial, € a COP que mais influencia a

atividade de um dado catalisador.

Conclui-se que o catalisador com HBEA na sua composicao, é o catalisador mais ativo, porque necessita
de temperaturas menores e tempo de residéncia de reagente menores, para atingir a mesma conversao
do catalisador com HUSY, para a mesma razdo ne/na. Ou seja, em funcdo dos diferentes niveis de
atividade dos catalisadores, é necessario para se atingir niveis semelhantes de conversdo entre

catalisadores operar sobretudo a temperaturas diferentes.

Para além da atividade, pretendeu avaliar-se se a temperatura tem influéncia na distribuicdo dos produtos
da reacdo. A analise é feita em funcédo das carateristicas dos produtos resultantes, nomeadamente do

rendimento em isdmeros e produtos de cracking (PC).
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A evolucdo da quantidade de isdmeros em fungdo da conversédo, para as diferentes temperaturas de
reacdo, dos catalisadores 1%Pt/HBEA, 0,7%Pt/HUSY e 0,7%Pt/Mistura encontram-se nos gréficos das
figuras seguintes (Figuras 62, 63 e 64). Verifica-se que existe uma tendéncia Unica das curvas,
independentemente da temperatura do ensaio, para ambos os catalisadores. Esse dado esclarece que a
capacidade de isomerizacdo, estd apenas dependente da atividade intrinseca do catalisador,
nomeadamente dos centros ativos.
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Figura 62 - Evolucdo do rendimento em isdmeros do n-Cis obtidos pelo catalisador PtYHUSY em fun¢éo da
converséo em produtos por temperatura de reacao.
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Figura 63 - Evolucéo do rendimento em isomeros do n-Cis obtidos pelo catalisador 1%Pt/HBEA em funcéo
da conversdo em produtos por temperatura de reacéo.
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Figura 64 - Evolugéo do rendimento em isomeros do n-Cis obtidos pelo catalisador 0,7%Pt/Mistura em funcéo da
conversdo em produtos por temperatura de reag&o.

O mesmo raciocino se aplica quando se avalia o perfil de evolugdo das séries referentes aos produtos de
cracking em funcédo da conversao, para as diferentes temperaturas de reagdo, exemplificado pelo gréfico
da Figura 64 referente ao catalisador 0,7%Pt/Mistura. No Anexo E.2 encontram-se os graficos referentes
aos catalisadores 1%Pt/HBEA e 0,7%Pt/HUSY. Através da observacdo desses graficos, evidencia-se

uma tendéncia Unica de evolugdo dos produtos de cracking em funcdo da conversao.
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Figura 65 - Evolucéo do rendimento em PC obtidos pelo catalisador 0,7%Pt/Mistura em fungdo da converséo em
produtos por temperatura de reacéo.

O perfil Unico da evolugdo em produtos de cracking, aponta para que a capacidade de craqueamento dos

carbocatides nos centros acidos, ndo é influenciado pelo aumento da temperatura.

Contudo, o raciocinio sobre a atividade catalitica estar muito dependente das propriedades intrinsecas
aos catalisadores, suportado nos dados anteriores, ndo se comprova quando se avalia a curva do
rendimento em isomeros totais (Figura 66) referente ao teste catalitico com o catalisador

0,1%Pt/Mistura. A anélise do gréfico, evidencia 3 tendéncias distintas de evolugdo do rendimento em
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isdmeros em funcdo da temperatura. A curva de rendimento em isomeros que mais se sobrepde é dos

ensaios cataliticos realizados a temperaturas mais baixas (255°C).
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Figura 66 - Evolucéo do rendimento em isomeros (esq) e PC (dir) obtidos pelo catalisador 0,1%Pt/Mistura em
funcdo da conversdo em produtos por temperatura de reacéo.

Centrando a analise, no rendimento em isdmeros mono e multi-ramificados (Figura 67), verifica-se que
ambas as situacdes, os produtos MB e MTB sofrem flutuagBes com a mudanca de temperatura para 0s
mesmos intervalos de conversao. Ou seja, pode excluir-se a hipotese de a temperatura poder favorecer

a seletividade para produtos mono ou multi-ramificados.
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Figura 67 - Evolugdo do rendimento em isomeros MTB (esq) e MB (dir) obtidos pelo catalisador 0,1%Pt/Mistura
em funcdo da conversdo em produtos por temperatura de reacgao.

Esse fendmeno de favorecimento da isomerizacdo a temperaturas mais baixas, pode estar associado ao
facto do catalisador, em comparacdo com os catalisadores anteriormente referenciados, ter uma razéao
ne/Na Mais baixa. Segundo o mecanismo bifuncional, para catalisadores com raz6es npi/na baixas, o
passo limitante do mecanismo ocorre nos centros metalicos, logo na etapa inicial do percurso reacional.
Devido a energia de ativacdo aparente das reagcdes que ocorrem nos centros acidos ser mais elevada que
as reagOes que ocorrem nos centros metalicos, a temperaturas mais baixas, para as mesmas COP, as
reacdes nos centros ativos acidos € que passam a limitar a velocidade da reacdo, aproximando o

catalisador de um comportamento “ideal” [62],
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No entanto, a observagdo de que a variacdo da temperatura afeta a atividade catalitica deste catalisador,
comprovada pelo perfil da curva de isomerizagdo, ndo se verifica quando se analisa a curva do
rendimento em produtos de cracking (Figura 66), apresentando um comportamento comum aos
catalisadores com elevado np/na. No sentido de explorar a influéncia da temperatura na atividade
catalitica de catalisadores com razdo ne/na baixa, ao nivel do perfil de produtos isomerizados, testes
cataliticos 0,1%Pt com zedlitos individuais (HUSY e HBEA) podem ajudar a clarificar os resultados

obtidos.

5.2.2 Influéncia do balanco np¢/na

A partir dos resultados cataliticos referentes aos catalisadores PtYHBEA, é possivel enguadrar os
resultados sob o ponto de vista da influéncia do equilibrio ne/na. Na tabela seguinte estd presente a
razdo centros metalicos de Pt (nei)/ centros acidos de Bronsted (ngas) em fungdo da % de Pt introduzida
no ze6lito HBEA.

Tabela 40 - Raz&o np/na evidenciada pelos catalisadores Pt/HBEA.

Pt/ HBEA (wt.%) Npt/NBAS
0,4 0,040
1,0 0,131

Reportando as Figura 68, que representam a determinacao das constantes cinéticas (k), conclui-se pelos
valores de k, que a atividade do catalisador 1%Pt/HBEA apresenta alguma superioridade (84 mmol/g h

> 62 mmol/g h).

4,0 - 2652C

35 ¢ 1Pt/HBEA
’

M 0,4Pt/HBEA

30 - y = 83,986x
2,5 - R?=0,97

2,0 -
1,5 -
1,0 -
0,5 -
0,0 \ \ \
0,00 0,02 0,04 0,06
6/h

R?=0,9781

In [1/(1-X)]

Figura 68 - Determinacdo das constante cinéticas (k) através dos ensaios cataliticos realizados a 265°C pelos
catalisadores 1% e 0,4%Pt/HBEA.

Tendo em consideragdo que ambos os catalisadores tém a mesma fase acida (HBEA), a diferenca na
atividade estara relacionada com o balango entre o nimero de centros metalicos acessiveis (net) e 0s
centros acidos de Bronsted (na) nos catalisadores. O facto do catalisador 1%Pt/HBEA ser mais ativo, é

devido a ter uma capacidade hidrogenante mais elevada, derivado a apresentar um racio ne/na muito
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superior (0,131> 0,04). Esse balango, tendo em conta que se esta perante 0 mesmo zedlito e 0 mesmo
método de preparacdo, depende em particular do tempo de residéncia de adsor¢do dos carbocatides
intermedidrios nos centros &cidos, estando esse tempo diretamente relacionado com a proporcao e
consequentemente com a proximidade entre os dois tipos de centros ativos na superficie do catalisador.
Quanto maior for 0 balango np/na (1% Pt), 0 passo que limita 0 mecanismo reacional, sdo as reacfes
que ocorrem nos centros &cidos, contribuindo para que a atividade do catalisador aumente. Ao invés,
para catalisadores com menos neg: (0,4%Pt), o passo limitante da reacdo, ocorre logo na 1% etapa do
mecanismo bifuncional. Isso acontece devido ao nimero de centros metalicos de Pt serem insuficientes
para desidrogenar as moléculas de reagente em olefinas, de forma a estarem disponiveis a todos o0s
centros acidos presentes na estrutura do catalisador. Essa quantidade insuficiente de centros metalicos
face aos centros &cidos, proporciona que o tempo de residéncia dos carbocatifes nos centros acidos seja

elevado, levando a reagdes em cadeia.

A analise feita anteriormente, permite constatar que o catalisador 1%Pt/HBEA é um catalisador mais
equilibrado face aquele com menor guantidade de Pt (0,4%Pt/HBEA). O facto de catalisadores com
maior récio np/na, proporcionarem uma difusdo das moléculas de reagente intermediérias mais rapida,
que conduz a menos reacGes em cadeia nos centros acidos, permite que a distribuicdo dos produtos da
reacao seja mais concordante com o mecanismo. Um catalisador de HDC cuja distribui¢do de produtos
va de encontra a sequéncia do mecanismo bifuncional, considera-se que é um catalisador com um

comportamento “ideal”.

Em resumo, 0 aumento da atividade do catalisador através do aumento do balanco entre centros ativos,
afeta a distribuicéo de produtos obtidas da reacdo, conduzindo a que essa distribuicdo se aproxime do
perfil apresentado por catalisadores com comportamento “ideal”. Esta tltima afirmacdo € sustentada
através da analise comparativa dos produtos obtidos nos ensaios cataliticos efetuados aos catalisadores
0,4%Pt/HBEA e 1%Pt/HBEA.

Se avaliarmos o racio de isomeros MB/MTB em func¢do do rendimento em PC (Figura 69), verificamos
que tém a mesma tendéncia de evolucdo. Isso demonstra que o rendimento em PC é um pardmetro
adequado para se avaliar a evolugdo do mecanismo da reagdo de HDC. A medida que se aumenta o
rendimento em PC, favorecido para catalisadores com menor balan¢o ne/na, existem mais isdmeros
intermedidrios a serem craqueados nos centros &cidos. Com base na interpretacdo do mecanismo
bifuncional das reacdes de HDC, o aumento da severidade (> n PC) faz com que o racio MB/ MTB
diminua progressivamente, ou seja, a ocorréncia de reacOes de craqueamento dos isOmeros

monoramificados nos centros acidos aumenta, ao invés de serem hidrogenados nos centros metalicos.
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Figura 69 - Evolucdo da razdo MB/MTB em funcdo da evolucdo dos PC obtida para catalisadores 0,4 e
1%Pt/HBEA.

Verifica-se portanto que o maior balango ne/na (1%Pt/HBEA), para as mesmas condi¢des operatorias,
o rendimento em PC é menor, sendo esse rendimento o resultado de reagdes de cracking apenas
maioritariamente a produtos intermediarios com elevado indice de isomerizagao, tendo em conta que 0
aumento do grau de ramificacdo da molécula, favorece a quebra das ligacdes C-C dos compostos nos
centros &cidos.

A diferenca que existe em termos de percurso mecanistico é ainda reforcada, se atendermos ao estudo
do récio de produtos de cracking isomerizados totais e produtos de cracking totais (i/(i+n)) em funcédo
da evolucao do rendimento em produtos de cracking (n-PC) para ambos os testes cataliticos (Figura 70).
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Figura 70 - Evolugdo da razdo entre produtos de cracking isomerizados totais e produtos de cracking totais em
func¢do da evolucdo dos PC obtida para catalisadores 0,4 e 1%Pt/HBEA.

A andlise do gréfico da Figura 70 permite visualizar que as curvas referentes ao catalisador 1%Pt/HBEA
se sobrepdem as que correspondem ao catalisador 0,4%Pt/HBEA. Essa sobreposicao atribuiu-se ao facto
de que, para 0 mesmo rendimento em PC, os produtos obtidos pelo catalisador com uma razéo nei/na
superior, as reacdes de cracking que ocorrem nos centros acidos, tém uma maior probabilidade de

ocorrer a partir de moléculas entretanto ja isomerizadas. Este dado indica o que o percurso reacional dos
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reagentes apresenta uma sequéncia mais direta, utilizando o catalisador 1%Pt/HBEA. Este tipo de

percurso mecanistico (Consultar Tabela 8) ¢ atribuido a um catalisador com comportamento “ideal”.

Além do perfil de produtos de isomerizagdo permitir diferenciar o padrdo catalitico dos catalisadores
em funcdo do racio ne/na, também no que respeita aos produtos de cracking, existem diferencas entre
os catalisadores. O gréfico da figura seguinte, permite comparar a razdo molar entre produtos de
cracking totais e os produtos de cracking obtidos a partir diretamente da molécula de reagente (cracking

primario) em funcdo da evolugdo do n-PC.
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Figura 71 - Evolugdo da razdo molar entre produtos de cracking totais e os produtos de cracking do n-Cis em
funcéo da evolugdo dos PC obtida para catalisadores 0,4 e 1%Pt/HBEA.

Analisando a evolugdo das séries presente na Figura 71, verifica-se que a curva experimental do
catalisador 0,4%Pt/HBEA se sobrepde a curva que descreve a tendéncia para o 1%Pt/HBEA. Essa
sobreposicdo sugere-nos que existem mais produtos de cracking secundario a serem produzidos. No
caso oposto, a razao molar entre os produtos de cracking e o cracking primario ou direto de moléculas
de n-hexadecano, os valores oscilam entre [1,8-2,3], 0 que é um dado indicativo que existe maior
propensdo para que as moléculas de reagente sejam craqueadas apenas uma vez e 0s produtos de
cracking sejam dessorvidos do catalisador antes de ocorrer nova cisdo heterolitica no esqueleto

carbonado.

O cracking secundario conduz a que o perfil de produtos privilegie o rendimento em produtos mais
leves. O gréfico da figura seguinte, relaciona a razdo molar entre produtos com composi¢éo carbonada
entre 0 Ce-Cy, e produtos mais pesados Co-C1o em funcéo do n-PC. Verifica-se uma sobreposicéo da
curva do catalisador 0,4%Pt/HBEA, consequéncia da maior proporgdo de produtos leves, resultantes de
reacOes de cracking sucessivas, em comparagdo com o catalisador 1%Pt/HBEA, onde a formacédo de

compostos Cg-C7 contrapondo com o rendimento em produtos Ce-C1o, N80 é tdo contrastante.

André F. C. Gregério Catéalise de Hydrocracking baseada em zeolitos 105



CAPITULO 5 — Reac#o de HDC de n-hexadecano

3,0 + 0,4Pt/HBEA-2652C + 1Pt/HBEA-2652C

'E m 0,4Pt/HBEA-260°C A 1Pt/HBEA-2552C
© 25 +
£ B .
& -
U 2,0
e

[=11]
9]
< 1,5
= I &
o Ady A
+Lﬁ
3 1,0 ]

0 20 40 60 &0 100
n CP (%)

Figura 72 - Razdo molar entre produtos com composi¢do carbonada entre 0 C¢-C7, € produtos mais pesados Co-
C10 em fungdo do n-CP.

De destacar a medida que se evoluiu no n-PC, em ambos os catalisadores existe uma tendéncia para que
a formacéo de produtos mais leves (cracking secundario) face a produtos mais pesados, aumente.

A maior relevancia de % em produtos resultantes do cracking secundario no catalisador 0,4%Pt/HBEA,
pode ser mais facilmente interpretado através da comparagdo das curvas de distribui¢cdo do rendimento
molar em produtos a partir da molécula de reagente (n-Ci) em fungdo do nimero de &tomos de carbono
(Figura 73). Verifica-se que a reacdo de hydrocracking de n-C1s com o catalisador 1%Pt/HBEA, resulta
numa distribui¢do cujos rendimentos em produtos se situam entre o Cs e 0 Cg para 18% de conversdo
em PC, traduzindo-se num perfil de curva mais simétrico do que a obtida para o catalisador
0,4%Pt/HBEA, para 22% de PC, cuja distribui¢do de produtos, se situa maioritariamente entre C4 e 0

Cs.
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Figura 73 - Histogramas representativos da % mol de produtos e razdo (i/n) em fungdo por nimero de carbono
para o catalisadores 0,4 e 1% Pt/HBEA.

Tendo presente que a curva de distribuicdo tipica de produtos obtidos através de catalisadores de

hydrocracking “ideais” é simétrica !, cujo centro corresponde a molécula com metade do nimero de
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atomos de carbono do reagente, a anélise aos histogramas dos catalisadores em estudo (Figura 73),
permite concluir que o catalisador que apresenta uma curva de distribuicdo de produtos que mais se
assemelha ao perfil de performance ideal é o catalisador 1%Pt/HBEA.

Como trabalho futuro, poderd ser conveniente testar-se um catalisador, com maior % de Pt
(ex:1,5%Pt/HBEA) de modo a avaliar, se o catalisador 1%Pt/HBEA, esta devidamente equilibrado, de
tal forma gue um aumento da razao np/na, NA0 proporcione uma alteracdo na distribuicdo dos produtos

gue conduza a um perfil mais proximo de um catalisador “ideal”.

Se a esta analise for acrescentado o perfil das curvas de distribuicdo de produtos, para os catalisadores
com mistura de zedlitos 0,1%Pt/ (0,75HUSY0,25HBEA) e 0,7%Pt/ (0,75SHUSY0,25HBEA) com 21%
em n-PC, é possivel através dos seus histogramas (Figura 74), visualizar-se uma diferenca mais clara do

gue se considera ser um perfil correspondente a um catalisador ndo-ideal e ideal.
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Figura 74 - Histogramas representativos da % mol de produtos e razdo (i/n) em fungdo por nimero de carbono
para o catalisadores 0,1 e 0,7% Pt/Mistura.

A curva de distribuicdo de produtos do catalisador 0,1%Pt/Mistura apresenta-se bastante assimétrica,
cujo maximo estd deslocada para um intervalo de produtos entre o Cs-Ce. Este perfil é mais
demonstrativo da elevada propor¢do de produtos resultantes de cracking secundario em relacéo a
produtos resultantes apenas de cracking priméario. Em oposicao, a curva do catalisador 0,7%Pt/Mistura,
apresenta um perfil mais carateristica de um catalisador ideal”, com a curva em forma de “sino”.
Importa destacar que o catalisador 0,7%Pt/Mistura apresenta uma distribuicdo de produtos mais
semelhante a um catalisador ideal, com uma razdo ng/na mais baixa que a do 1%Pt/HBEA
(0,089<0,131). Depreende-se deste facto, que ndo € apenas o equilibrio entre centros metélicos/centos
acidos que tém influéncia nas carateristicas dos produtos de HDC, mas também as carateristicas do

zeolito presente na estrutura do catalisador.
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5.2.3 Comparacéo de catalisadores para nei/na elevada

No ponto anterior, foi concluido que o perfil dos produtos que resultam da reacdo de HDC ndo estdo
apenas dependentes da razdo ne/na No catalisador, tendo o tipo de zeo6litos introduzido um contributo
importante. Em funcéo disso, pretendeu-se colocar em comparacdo 3 catalisadores com fases &cidas

distintas, com razdo np/Na comparaveis entre si. Os catalisadores estdo presentes na tabela seguinte.

Tabela 41 - Raz&do np/na evidenciada pelos catalisadores 1%Pt/HBEA, 0,7%Pt/HUSY e 0,7%Pt/Mistura.

Catalisador np¢/NBAs

0,7Pt/HUSY 0,103

1Pt/HBEA 0,131
0,7Pt/(0,75HUSY+0,25HBEA) | 0,089

Entrando em consideragdo com a atividade dos catalisadores (Figura 75), a 265°C, verifica-se que a
atividade do catalisador com zeo6lito HBEA € 2x superior ao catalisador com mistura
(0,75HUSY0,35HBEA) e 4x superior face ao catalisador com ze6lito HUSY.

2652C

4,0 - # 1Pt/HBEA
3,5 - . W 0,7Pt/HUSY
y = 83,986x
3,0 0,7Pt/(0.75HUSY+0.25HBEA)
< 25 -
! y =41,459x
E 2,0 - R? = 0,9803
=15
£ 10 - ‘
05 - _/-/'/-/- y = 22,448x
R? = 0,9023
0,0 T T 1
0,00 0,02 0,04 0,06
6/h

Figura 75 - Determinacdo das constante cinéticas (k) através dos ensaios cataliticos realizados a 265°C pelos
catalisadores 1% Pt/HBEA, 0,7%Pt/HUSY e 0,7%Pt/Mistura.

A atividade do catalisador com HBEA ser 4x superior face ao HUSY néo se restringe ao facto do
catalisador 1%Pt/HBEA apresentar uma razao ne/na ligeiramente superior (21%) face ao Pt/HUSY. Isto
porque se for avaliada a diferenca de atividades entre o catalisador 0,4%Pt/HBEA e 1%Pt/HBEA
(Consultar Tabela 37), cuja variacdo da razao metal/acido foi na ordem dos 70%, apenas houve um
aumento da velocidade das reacfes em 25%. Constata-se portanto, que os catalisadores com zeélito

Pt/HBEA sdo intrinsecamente mais ativos comparando com o catalisador Pt/HUSY .

Verifica-se ainda que a atividade do catalisador com mistura dos dois ze6litos, ndo parece ser
influenciado por nenhum outro fator que nédo seja a contribuicdo de cada zedlito, em funcdo da massa

presente de cada um.
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Na literatura consultada, os catalisadores com zeolito HBEA evidenciaram ser mais ativos
comparativamente com Pt/HUSY. A justificacdo para a maior atividade do HBEA em detrimento do
HUSY, relacionou-se com a maior concentra¢do de centros acidos entre os dois catalisadores.No entanto
estes zeolitos em concreto apresentam quer em termos de concentracdo de centros acidos totais, quer
em termos da proporcao entre centros fortes e centros totais (Consultar Tabelas 19 e 20), perfis muito

semelhantes.

Um fator que pode estar associado ao facto dos catalisadores Pt/HBEA serem mais ativos em
comparagdo com Pt/HUSY, estara relacionado com a distribui¢do dos &tomos de Pt no momento da sua
impregnacdo nos suportes &cidos. Foi demonstrado através dos resultados publicados por Mendes et al,
gue os atomos de Pt aquando da sua dispersdo no zedlito, ficaram mais préximos aos centros de Bronsted
da superficie do zeolito HBEA 521, A maior atividade dos catalisadores com HBEA no estudo da reagéo
da hidrogenacédo do tolueno, foi portanto, explorada com base na teoria de que a maior proximidade
entre centros metalicos e centros acidos, favorecia a velocidade da reacdo de hidrogenacdo das

moléculas de tolueno, através do menor percurso difusional dos Hs, até aos centros acidos.

Tendo em consideracdo que os catalisadores utilizados neste trabalho resultam do mesmo processo de
preparacdo, a maior atividade dos catalisadores com zeolito HBEA pode estar realmente associada, a
maior proximidade entre 0s centros metalicos e centros acidos, que permite que a velocidade das reacdes
de hidrogenacdo (centros metélicos) e de isomerizacdo e cracking (centros acidos) estejam menos
condicionadas pela variagéo da razdo np/na no catalisador. A evolugéo da atividade com o aumento do
ne/Na dos catalisadores Pt/Mistura, ajuda a reforcar esta hipdtese, tendo em conta que uma variagdo de
59% na razdo ne/na, fez com que os valores das constantes cinéticas a 255 e 265°C, aumentassem cerca
de 50% (Consultar Tabela 39). Estes resultados, dado que a maior proporcao de ze6lito na mistura é
HUSY, reforcam que a atividade do ze6lito HUSY é mais dependente da razdo ne/na, por ndo ter uma

atividade intrinseca tdo elevada quanto o HBEA.

No entanto, verifica-se que em comum com os estudos consultados (Tabela 42), a menor atividade do
zeolito HUSY face ao HBEA, favorece o rendimento em isdmeros, tendo em conta que as reacGes de
cracking nos centros &cidos ndo sdo tdo favorecidas. A evolucdo do rendimento em PC pode ser

visualizada na Figura 76.
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Tabela 42 - Distribuicdo de produtos isomerizados e de cracking obtidos para catalisadores 0,5% Pt/USY e BEA
a partir de diferentes moléculas de reagente padrédo.

% Zeolito USY Zeolito BEA
Reagente Metal Récio Conversdo/ isbmeros/ Récio Conversdo/ | isdbmeros/%
Si/Al % % Si/Al % %
n-Cgiol | 0,5% Pt 2,6 52 39 15 52 9
28 56 46 132 48 28
n-C16[21] 0,5% Pt 2,5 39 76 50 43 51
100 @
# 1Pt/HBEA
80 -
- = 0,7Pt/HUSY ¢
R 60 -
%) 0,7Pt/(0.75HUSY+0.25HBEA) 'y
o
o 40 - "
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Figura 76 - Evolucdo do rendimento em PC obtidos pelos catalisadores 0,7%Pt/Mistura, 1%Pt/HBEA e

0,7%Pt/HUSY em fungdo da conversao.

Comparando a evolucédo do rendimento em isémeros do n-Css (Figura 78) com os dados fornecidos pela

literatura (Tabela 42), verifica-se que a diferenca de rendimentos € menor (8%). De destacar no entanto

que as comparagdes em termos de diferenca absoluta de rendimentos em isdmeros, s serd mais coerente

cientificamente, se forem comparados catalisadores com razfes np/na ainda mais préximas. Ou seja,

esta comparacédo so seria de facto conclusiva se houvesse a certeza de que o catalisador 0,7%Pt/HUSY

estivesse equilibrado.

60
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[ ] “ ®
< . ¢
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O T T T T +
0 20 40 60 80

Conversio/ %
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Figura 77 - Evolucdo do rendimento em isémeros do n-Cs¢ obtidos pelo catalisador 0,7%Pt/HUSY, 1%Pt/HBEA
e 0,7%Pt/Mistura em funco da conversdo em produtos.
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A ligeira diferenca nos rendimentos deve-se ao rendimento em isomeros monoramificados (MB) ser
32% superior face ao HBEA (Figura 78). Depreende-se pelos resultados, que o ze6lito HUSY apresenta
maior seletividade, para produtos com apenas uma ramificacdo no seu esqueleto carbonado.

B0 60
# 1PL/HBEA .
. # 1PL/HBEA
- O TP HUSY 50
® 0.7 PL/HUSY
a0 0.7PL{0.7 5HY0 25HBEA]
- _ 40 07 PL0.7SHY 40,25 HEEA]
= 2
= 3p A = 10 » 8%
= 30
E ™ T E -"I' -
~ 20 ot . c 20 y ! '
. . - F ] -l ..‘
r L
10 4 A 10 A
* u
a T 1 0 : "
0 20 40 &0 80 100 o 210 40 &0 a0 100
=« ta =
Conversdo/ % Conversdo/ %

Figura 78 - Evolucdo do rendimento em isémeros MB (esq) e MTB (dir) obtidos pelo catalisador 0,7%Pt/HUSY,
1%Pt/HBEA e 0,7%Pt/Mistura em fungdo da conversdo em produtos.

Estes resultados sdo reforcados se a andlise for feita em funcdo da evolucdo do racio MB/MTB em
funcéo do aumento do n-PC (Figura 79). Verifica-se que a curva do catalisador 1%Pt/HBEA se encontra
abaixo das restantes curvas. Ndo havendo seletividade, ou seja, percursos reacionais preferenciais por
razdo da constituicdo das moléculas que se encontram adsorvidas na superficie dos zedlitos, as curvas
de evolugdo de catalisadores (ne/na comparavel) deveram estar sobrepostas. O facto da curva do
catalisador com HBEA evoluir inferiormente, pressupde que mais moléculas monoramificadas estdo a
ser craquedas nos centros acidos do zedlito HBEA, ou seja, 0 maior rendimento em PC obtido com
zedblito HBEA esta diretamente relacionado com o craqueamento destas moléculas e ndo através das

moléculas multiramificadas.
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Figura 79 - Evolucdo da razdo MB/MTB em funcéo da evolucdo dos PC obtida para catalisadores 1%Pt/HBEA,
0,7%Pt/HUSY e 0,7%Pt/Mistura.
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Contudo nos casos até aqui considerados, apesar do ze6lito HBEA ser mais ativo que HUSY e esse facto
resultar num rendimento menor em produtos isomerizados e maior rendimento em produtos de cracking,
ndo se verificou que a opgdo pelo zedlito HUSY nos catalisadores, resulta-se num aumento da
seletividade nem para produtos monoramificados nem para multiramificados 24, Através da consulta
da Tabela 43, concluiu-se que apenas catalisadores com abertura de poros menor (10 MR), houve
seletividade para os produtos monoramificados em detrimento dos multiramificados.

Tabela 43 - Rendimentos atribuidos a compostos moleculares monoramificados e multiramificados obtidos
utilizando diferentes zedlitos (4%,

Zeoblito | ZSM-12-35 | ZSM-12-69 | Beta-15 | Beta-132 | USY-2.6 | USY-28
2-MC, 39,9 40,9 32,6 35,6 33,5 34,6
3-MCy 40,3 38,6 43,7 36,5 41,3 38,1
4-MC, 14,7 15,2 17,5 18,1 17,1 17,6
3-ECs 51 54 6,2 9,8 8,3 9,7

Analisando em particular o rendimento em 2-metilpentadecano (2-MCss), produto que permite um
menor erro no processo de identificagdo nos cromatogramas, a evolugdo ndo segue uma tendéncia Unica
guando comparando a evolucdo das restantes curvas. As curvas relacionadas com o catalisador
1%Pt/HBEA evoluem desfavoravelmente, contrapondo com os catalisadores Pt/HUSY e Mistura,
ambas apresentando evolucédo crescente. Estes resultados reforcam a maior apeténcia para os produtos
monoramificados serem craqueados utilizando o ze6lito HBEA como fase &cida dos catalisadores.

14 -
°\° 12 7 * * ° . . . -
S | |
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E 8 _ X x *
= 1Pt/HBEA-2652C
v 6 + 1Pt/HBEA-2552C
a = 0,7Pt/HUSY-2752C
O 4 X 0,7Pt/HUSY-265°C
EI 2 x 0,7Pt/Mistura-2752C
~ 0,7Pt/Mistura-2652C

0 T T T T 1
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Figura 80 - Evolucdo do rendimento em 2-MCis em funcdo da convercdo obtida para catalisadores 1%Pt/HBEA,
0,7%Pt/HUSY e 0,7%Pt/Mistura.

Apesar destes resultadas ndo estarem de acordo com os dados bibliograficos, que justifica a ndo
seletividade de forma destes zedlitos para os produtos intermediarios, devido a ambos apresentarem uma
abertura de poros bastante larga, estes resultados poder&o ser justificados com base na maior acidez em
centros de Lewis apresentada pelo HBEA (352umol/g) face ao HUSY (87umol/g). Atendendo as
reacOes de cracking de moléculas MB apresentarem uma energia de ativacdo superior & dos MTB, o

facto dos centros de Lewis poderem conferir um aumento da forca acida aos centros de Bronsted 2%, o
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zeolito pode ser capaz de ultrapassar a barreira de energia de ativagdo mais facilmente e aumentar a

velocidade das reacdes de cracking de monoramificados.

Se a esta andlise, for ainda considerado a hipotese ja apresentada no capitulo anterior, de que o
catalisador 1%Pt/HBEA poder ndo estar totalmente balanceado (ne/na intermédia), isso conduz a que a
velocidade de ocorrerem reagBes de cracking em ambos os tipos de moléculas (MB e MTB) seja
equilibrada, passando o equilibrio a estar mais a favor do craqueamento dos MB, devido & maior forca
dos centros de Bronsted, conferida pela maior propor¢do de centros de Lewis no HBEA. Esta analise
reforca ainda mais a necessidade de se efetuar um teste catalitico com um catalisador Pt/HBEA com
maior % de Pt (ex:1,5%Pt/HBEA).

Para além dos resultados comparativos do nivel do rendimento em isdmeros, a distribuicdo dos produtos
de cracking ira ser explorada de seguida. Como foi anteriormente discutido, a maior atividade do
catalisador 1%Pt/HBEA, proporcionou que o perfil de produtos fosse mais representativo em produtos

de cracking do que em produtos sofrendo apenas reacdes de hidroisomerizacao.

Consequentemente, a comparacdo dos indices de cracking secundario entre os catalisadores, & mais
favoravel ao catalisador com HBEA, sobretudo a temperaturas (265°C) que favorecam mais a atividade
do catalisador. No que concerne aos restantes catalisadores, parece existir contrariamente ao esperado,
uma diminuigdo do cracking secundéario para condi¢cbes mais severas. N&o entanto é de realgar a ndo

existéncia de uma tendéncia clara de evolugdo deste pardmetro com a evolucdo do rendimento em

cracking.
2'5 ] 1Pt/HBEA-2652C ¢ 1Pt/HBEA-2552C
= 0,7Pt/HUSY-2752C x 0,7%Pt/HUSY-265°C
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Figura 81 - Evolucdo da razdo em produtos de cracking secundario e primario em fun¢do do rendimento em PC
obtida para catalisadores 1%Pt/HBEA, 0,7%Pt/HUSY e 0,7%Pt/Mistura.

Se for observado a evolucdo do rendimento em produtos com menos do que cinco d&tomos de carbono
na sua constituicdo (n-Cs?), consegue-se visualizar tendéncias mais claras. Estes produtos em presenca

do zeolito HBEA sdo mais favorecidos e a sua preponderancia aumenta em funcdo da severidade das
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condicBes da reagdo, enquanto que os catalisadores Pt/Mistura revelam uma tendéncia intermédia

expectavel, seguindo-se o catalisador Pt/HUSY .

30 - 1Pt/HBEA-2652C ¢ 1Pt/HBEA-2552C

25 - m 0,7Pt/HUSY-2752C x 0,7%Pt/HUSY-2652C

20 x 0,7Pt/Mistura-2752C 0,7Pt/Mistura-2652C
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Q" 10 - »
:’ 5 X Q.X | |

x K
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Figura 82 - Evolugdo do redimento em produtos < Cs em funcdo do rendimento em PC obtida para catalisadores
1%Pt/HBEA, 0,7%Pt/HUSY e 0,7%Pt/Mistura.

Se forem comparadas as distribui¢des dos produtos em fungdo do nimero de carbonos, para rendimentos
de PC similares (Figura 83), verifica-se que a curva de distribuicdo de produtos no caso do 1%Pt/HBEA
esta mais desequilibrada para os produtos mais leves, facto demonstrado pelas figuras anteriores (81 e
82), apesar de evidenciar uma razao np/na superior. O catalisador Pt/HUSY evidencia uma distribuicéo
muito mais simétrica, carateristica de um catalisador com uma distribui¢do de produtos “ideal”. Esta
observacao, permite concluir que é necessario dotar os catalisadores Pt/HBEA de muito mais quantidade
de centros metalicos face a centros &cidos, para que a distribuicdo de produtos se aproxime de um
catalisador “ideal”, ou seja, a maior atividade do HBEA faz com que o catalisador ndo seja tdo

influenciado pela razédo nena.
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Figura 83 - Histogramas representativos da % mol de produtos e razdo (i/n) em funcdo por ndmero de carbono
para os catalisadores 1%Pt/HBEA (n-PC (%) =18) 0,7%Pt/HUSY (n-PC (%) =18) e 0,7% Pt/Mistura (n-PC (%)
=21).

Analisado o perfil em termos de atividade, rendimento em isémeros e produtos de cracking e
distribuigdo de produtos dos catalisadores Pt/Mistura face aos individuais, a evolucdo destes parametros
revelam que os catalisadores Pt/Mistura apresentam um comportamento intermédio. Revelam um
comportamento catalitico que é conjugado em funcdo das carateristicas intrinsecas de cada zedlito,
nomeadamente a maior atividade (Consultar Figura 75) e rendimento em PC (Consultar Figura 76) face
ao Pt/HUSY conferida pela composi¢do massica em zedlito HBEA e maiores rendimento em isémeros
(Figura 77) e consequentemente uma distribuicdo de produtos mais proxima do comportamento ideal
face ao Pt/HBEA (Figura 83), conferida pela maior contribuicdo massica do HUSY. Concluiu-se
portanto que a partir da analise dos catalisadores apresentados, ndo se identifica nenhuma sinergia
conjugando os dois ze6litos como matriz &cida do catalisador, ou seja, as carateristicas cataliticas destes
catalisadores, provém diretamente da capacidade intrinseca de cada ze6lito individualmente, sendo essas

mais ou menos predominantes em fungdo da propor¢do massica entre ambos.
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5.2.4 Catalisador extrudido: Otimizacgdo das condicOes operatorias e estudo catalitico

Para além de se ter efetuado testes cataliticos a uma gama de catalisadores impregnados (Pt/zedlito),
testou-se na unidade CATATEST um catalisador em forma de extrudido. O objetivo principal deste
teste foi determinar em que COP, mantendo a altura do leito constante, puder ter-se testes comparaveis
entre catalisadores Pt/ze6lito em p6 e extrudidos moidos. A estrutura fisica dos catalisadores inddstriais
encontram-se sob a forma de extrudido ®, o que permite uma maior aproximacdo entre resultados

cataliticos efetuados no laboratério com a realidade industrial.

O extrudido foi preparado no IFP Energies Nouvelles (Lyon, Franca), com 0,18%Pt impregnada num
suporte extrudado, composto por Al,Os+ze6lito HUSY, em que 17,5% da massa do suporte é ze6lito. A
impregnacdo do metal realizou-se através de permuta iénica com competicdo, para aumentar o grau de
distribuicdo dos 4tomos de Pt pela superficie do material. Na Tabela 44, encontram-se os resultados da

caraterizacdo metalica e cida.

Nota: Foi considerado para o célculo do na (umol/g) o nimero de centros de Bronsted do catalisador 0,7%
Pt/HUSY, tendo em conta que ndo se teve acesso aos dados de caraterizacdo dos centros &cidos do suporte
(AlO3+HUSY).

Tabela 44 - Caraterizagdo metalica e acida do catalisador extrudido 0,18%Pt/ (0,175HUSY+Al,03).

Catalisador %Dwm | nPt(umol/g) | na (umol/g) | ne(umol/g) | net/na | Dp (NM)
0,18%Pt/ (0,175HUSY+Al,03) | 51 4,7 35 18,9 0,133 1,9

O catalisador antes de ser carregado no reator, foi peneirado para que as particulas de catalisador
estivessem nas mesmas dimens@es (200-355 um) que os preparados por impregnacdo direta no zedlito,
de forma a evitar limitagdes difusionais. Carregou-se o reator com 2,1 gramas (B.H), quantidade que foi
ajustada de forma a cobrir a altura do leito catalitico. As COP tipo (WHSV e Temperatura) foram
ajustadas em funcdo da massa de zedlito presente no catalisador (0,328 g). Os ensaios cataliticos foram
efetuados num intervalo de WHSV entre 28 e 92 h'e a duas temperaturas de reagdo (275°C e 265°C).

Esta gama de COP permitiu obter-se um intervalo de conversdo de reagente entre (80-21%).

A conclusdo que se tira com base no intervalo de conversdes atingido, é que é possivel operando a COP
dentro da mesma escala, uma gama de conversdes, que permite efetuar comparagdes cataliticas com 0s
catalisadores Pt/zeolito. Concretizando, método de preparacdo do extrudido, nomeadamente a massa de
zeolito e a massa de catalisador carregada revelaram ser adequadas as condigdes operatdrias usadas na

unidade.
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No entanto, sera necessario no futuro, testar outros extrudidos com razdes np/na Mais baixas, de forma
a averiguar, se com menores quantidades de Pt se consegue garantir uma boa dispersdo do metal por
toda a superficie do extrudido, tendo em conta que este catalisador testado, apresentava uma razao ne/na
elevada, proporcionando que a Pt estivesse bem distribuida por todo o suporte, ndo permitindo tirar

muitas conclus@es acerca do melhor método de impregnac&o a utilizar em extrudidos.

Centrando a analise, nos resultados cataliticos do catalisador extrudido foram comparadas diretamente

com o catalisador 0,7%Pt/HUSY, tendo em conta que apresentam o mesmo ze6lito, e razdes np/na

proximas.
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:q" R*=10,9023 =
= =
e U4 . = 10 .
- - ¥ = 10,643x - v£= 31,0655
0.2 R*= 10,9592 0.5 R =0,9742
ne 0,0
0,00 0,02 8/ h 0,04 0,06 0.00 002 0.04 0,06
/ 6/h

Figura 84 - Determinag8o das constante cinéticas (k) através dos ensaios cataliticos realizados a 265°C e 275°C
pelo catalisador 0,18% Pt/(0,175HUSY+Al,03).

A comparacdo da atividade dos catalisadores (Figura 84) revela que se encontram na mesma ordem de
grandeza, no entanto de destacar que o catalisador extrudido apesar de ter uma razao nedna Superior,
apresenta ser cerca de 2x menos ativo. Este facto sugere que a maior distancia entre centros metalicos/
centros acidos que se verifica quando se tem um catalisador extrudido, tem bastante influéncia na
atividade catalitica, ou seja é um fator que limita a velocidade das reacdes, apresentando uma
preponderancia superior a variagdo da relacdo entre centros metalicos/centros acidos. Este resultado
sustenta a hipdtese de que a maior atividade evidenciada pelo zeélito HBEA face ao zedlito HUSY,
possa estar na maior proximidade entre os atomos de Pt e 0s centros acidos de Bronsted verificado para
0 ze6lito HBEA.

Se a andlise dos resultados cataliticos do extrudido, for estendida ao rendimento em isémeros (Figuras
85, 86) e rendimento em PC em funcdo da converséo (Figura 87), verifica-se que ambos os catalisadores
comparados apresentam 0 mesmo nivel de rendimentos.
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Figura 86 - Evolugdo do rendimento em isémeros MB e MTB obtidos pelo 0,18% Pt/(0,175HUSY+AI,03) em

funcéo da conversdo em produtos.
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O facto dos resultados em termos de distribuigdo de produtos em isomeros (Figura 85 e 86) e PC (Figura
87) serem muito idénticos, revela que o catalisador 0,7%Pt/HUSY ja se encontra devidamente
equilibrado, ou seja, 0 aumento da razéo ne/na, deixa de proporcionar o aumento do rendimento em
produtos isomerizados, porque a quantidade de centros metéalicos passa a ser suficiente para
disponibilizar olefinas em quantidade suficiente, passando a velocidade da reacéo a estar totalmente
dependente das reagcdes que ocorrem nos centros acidos.

Outro facto curioso que os parametros cataliticos do catalisador extrudido permitiram concluir é que
parece ser mais facil estabilizar o rendimento em isémeros e PC do que estabilizar a atividade intrinseca
dos catalisadores. Esta demonstrado que o aumento da razdo ned/na, permite numa primeira fase
estabilizar a atividade do catalisador e s6 posteriormente o rendimento em isomeros e de cracking
atingem um equilibrio B4, Este fenémeno verifica-se porque a partir duma certa quantidade de centros
metalicos relativamente a centros &cidos, a velocidade das reagdes passa a ser constante, no entanto, as
reacOes de isomerizagdo com o aumento dos centros metélicos séo privilegiadas em face as reacGes que
de cracking, tendo em conta que a as moléculas intermediarias tém uma maior facilidade em se dessorver
dos centros acidos, quando rodeadas por mais centros metalicos. Estes resultados podem ser observados
através dos graficos da Figuras 88, em que a partir do ze6lito HUSY, se vai continuamente adicionando
maiores quantidades de Pt 1%,

It
1 PIHY35 —— 50
| ® 01PHYI
~
- )/ | @ 04PIHYY | 40 4
’
1 PHHYD : & 1 PHY]
E | e 1S PHYd | 30
- R L] i
- — 20 1
10 +
(18 == +
0 20 40 60" 80 100
] —+ # Uf‘l G.i‘) n-decane converted (%s)
nPYnA

Figura 52 - R&cio da atividade final/inicial para catalisadores Pt/HY em fun¢do da razéo ne/na (esq) e evolugdo
do rendimento em isomeros em funcdo da conversdo em n-decano para catalisadores Pt/HY (dir) (Adaptado de

[31)y,
Com os resultados experimenatis verifica-se a tendéncia contraria do que foi anteriormente afirmado,
ou seja, 0 rendimento em isoémeros do catalisador 0,7%Pt/HUSY e extrudido € idéntico, mas a atividade
dos catalisadores ndo é similar (22-11 mmol/ h g), ou seja em func¢do do que se encontra publicado, era

esperado que a atividade do 0,7%Pt/HUSY nao fosse tdo superior a do extrudido.

No entanto, é importante ter em consideracdo que o estudo em que se concluiu que através do aumento
da razdo np/na é mais facil equilibrar a atividade e posteriormente o rendimento em produtos, foi

justificada variando apenas a % de Pt para 0 mesmo zedélito (HUSY), ou seja, as comparacdes elaborados
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com base nos resultados experimentais, podem ser explicadas em funcéo das diferentes carateristicas
dos materiais (distancia entre centros), carateristica essa que parece influenciar em muito a atividade
catalitica, mas que ndo tem reflexo no rendimento em produtos, parecendo estes estarem

maioritariamente dependentes da variagdo da raz&o np/na.

Esta conclusao, em sentido inverno, também pode justificar a diferenca entre rendimentos maximos em
produtos isomerizados (Consultar Figura 77) e de cracking (Consultar Figura 76) ndo ser dispare (8%)
entre o catalisador 1%Pt/HBEA e 0,7%Pt/HUSY apesar da diferenca de atividades entre ambos ser
bastante consideravel (84-22 mmol/g h), ou seja, a menor distancia entre centros ativos no HBEA podera
justificar a maior atividade, mas ndo tem influéncia significativa nos rendimentos dos produtos, estando

maioritariamente dependente da razdo ne/na do catalisador.

A andlise da evolucdo dos produtos da reacdo em funcdo do grau de severidade da mesma (Figura 89),
também permite tirar algumas conclusfes relativamente aos testes cataliticos anteriormente
apresentados. A evolucédo dos produtos seguem uma tendéncia Unica, ou seja, em ambos os catalisadores
ocorre uma diminuigdo progressiva da formacéo de isomeros MB em MTB em funcéo do aumento do

rendimento em PC, fenémeno apoiado pela teoria do mecanismo bifuncional.

2,5 4
>
— 20 + 0,7Pt/HUSY
£
) Su
E 1,5 - ‘. = 0,18%Pt/(0.175HUSY+AI203)
=
- |
= 10 Sou * ¢
3 - .
S 0,5 . .
0,0 T T 1
0 20 40 60

nPC/%

Figura 89 - Evolucdo da razdo MB/MTB em funcéo da evolugéo dos PC obtida para catalisadores 0,7%Pt/HUSY
e 0,18%Pt/(0,175HUSY +Al,03).

Verifica-se portanto que apenas os resultados cataliticos com zeélito HBEA (1%Pt/HBEA) a evolucéo
apresenta diferencas, em face de se ter observado o favorecimento do cracking de compostos MB em
detrimento dos MTB (Consultar Figura 79). Estes resultados reforcam que a maior concentracao de
centros de Lewis no HBEA face ao HUSY, o torna mais seletivo a que compostos MB tenham mais
apeténcia a serem craqueados em vez daqueles (MTB) que apresentam maior facilidade em sofrer

reacOes de cracking nos centros acidos.
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Concluiu-se que o estudo catalitico 0,18%Pt/ (0,175HUSY +Al,Os) permitiu ndo s6 ajustar as condi¢des
experimentais para a realizagdo de testes cataliticos em forma de extrudido, mas também permitiu ajudar
a sustentacdo de algumas interpretacGes em relacdo a estudos comparativos entre os catalisadores
impregnados (Pt/zedlito).
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Numa fase inicial, este trabalho experimental consistiu na realizacdo de testes cataliticos recorrendo a
reacdo modelo de hidrogenagdo do tolueno, com catalisadores Pt/Al,O3; + ze6lito(s), com o intuito de
sustentar e aprofundar as conclusfes obtidas para catalisadores Pt/zedlito. Também foram efectuados
catalisadores Pt/Al,Osz com mistura de zeolitos (HUSY e HBEA), de modo a averiguar possiveis
sinergias, que pudessem ser estabelecidas e justificar comportamentos cataliticos distintos, em
comparagdo com a performance catalitica dos catalisadores individuais.

Os resultados obtidos confirmaram algumas conclusdes sobre os catalisadores Pt/zedlito, nomeadamente
gue a sua atividade hidrogenante nao se encontra dependente apenas da quantidade de metal acessivel
na massa de catalisador, mas também da contribuicéo total dos centros ativos capazes de adsorver as
moléculas de tolueno (teoria do spillover do hidrogénio). Assim, foi possivel concluir que o melhor
modo de descreve a atividade hidrogenante, passa por avaliar a atividade por centro ativo (Ao/Nettna) €

ndo o centro metalico acessivel (TOF).

Para ambas as séries de catalisadores testados, existe um crescimento progressivo da atividade por
centro, com o aumento da disponibilidade em centros metélicos, observando-se 0 mesmo quando
comparados com os catalisadores Pt/zeélito. Concluiu-se que o passo limitante da velocidade da reacdo
se encontra na formagdo de Hsp, nos centros metalicos e a sua consequente difusdo até as moléculas de
tolueno adsorvidas nos centros acidos, logo, uma possivel influéncia do tipo e forca dos centros acidos
(Bronsted e Lewis) na atividade global s6 podera ser avaliada, se a velocidade da reacdo estiver
dependente da adsorg¢do do tolueno nos centros acidos.

Apesar dos catalisadores Pt/Al,Os+zedlito e Pt/zedlito, apresentarem o mesmo perfil de atividade,
verificou-se para os primeiros, valores mais baixos, para a mesma raz&o ne/nectna. A menor atividade
atribuiu-se ao facto da distancia entre centros ativos ser superior em catalisadores suportados em Al,Os.
A maior proximidade entre os centros ativos pode aumentar a velocidade das rea¢fes de spilled-over,
assim a distancia entre eles permite explicar a diferencga de atividade entre as diferentes séries cataliticas,
sendo esta suspeita reforcada pelos resultados da adsorcéo de CO por IR. Verificou-se que pelo facto do
comprimento de onda da banda que carateriza a Pt° na Al,Os ser inferior a carateristica dos catalisadores
Pt/zedlito, os &tomos de Pt na Al,O3 apresentam uma maior deficiéncia eletronica, permitindo uma maior
adsorcao das moléculas de tolueno na superficie metélica. No entanto, esse efeito parece ser mitigado
pela maior distancia entre centros ativos que carateriza cada um dos suportes onde 0s a&tomos de Pt estdo

alocados.

A mesma série de catalisadores foi ainda testada com um método de preparacdo diferenciado, que
permitiu variar o tamanho entre as particulas (método SSP vs BSP), de modo a se avaliar o grau de

intimidade entre os componentes dos catalisadores que influenciam o mecanismo da reacéo.
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Comparando os dois métodos, os resultados revelaram niveis de atividade catalitica muito diferentes,
favorecidas para tamanhos de particulas superiores. Verificou-se no método BSP um aglomeramento
das particulas metélicas e que esse facto, pode ter influéncia na velocidade da reacéo, fazendo com que
a éarea de metal acessivel e distancia centro metélicos-centros acidos sejam considerados parametros
secundarios. Foram exploradas limitagdes difusionais internas a transferéncia de calor para ambos o0s
tamanhos. Os diferentes métodos de preparacéo das misturas foram comparados, com base no célculo

do ATs, max, N0 considerando limitacdes a transferéncia de calor, onde os resultados foram similares.

A segunda etapa do trabalho experimental envolveu testes cataliticos de HDC na unidade de alta pressdo
(CATATEST). Nestes foram usados catalisadores Pt/ze6lito, testados para uma melhor compreensao da
influéncia da razdo centos metélicos/centros acidos, a influéncia do tipo de zedlito e exploracdo de
possiveis sinergias através de testes cataliticos com catalisadores com mistura de zedlito HUSY e
HBEA. Optou-se pelos catalisadores impregnados (Pt/ze6lito), porque pelos resultados obtidos com
base na reacdo de hidrogenagdo do tolueno, concluiu-se ser mais apropriado estudar, numa primeira
fase, catalisadores cuja atividade fosse menos dependente da distancia entre centros ativos, para que 0s

produtos obtidos ndo pudessem ser condicionados por esse parametro.

O teste catalitico efetuado ao catalisador extrudido (0,18%Pt/(0,175HUSY+AI.O3), reforcou os
resultados provenientes da reacdo modelo, de que a maior distancia entre centros ativos, nas reagdes de
HDC, desfavorece a sua atividade. Aparentemente, a distribuicdo dos produtos esta dependente da razdo

net/Na € das carateristicas intrinsecas do zedlito.

Os testes permitiram verificar que os catalisadores com ze6lito HBEA na sua composi¢do, sdo mais
ativos, necessitando de temperaturas e tempo de residéncia do reagente menores, para atingir 0s mesmos

valores de converséo do catalisador com HUSY, para a mesma razao np/na.

Verificou-se que, a excecdo do catalisador 0,1%Pt/Mistura, a temperatura na distribui¢do dos produtos
da reacdo, apesar de favorecer a atividade, ndo interfere na seletividade dos produtos. Ao nivel do
catalisador mistura a evolugdo do rendimento em isémeros era influenciada pela mudanga da
temperatura da reacdo, obtendo-se rendimentos superiores a temperaturas menores. Como ensaio futuro
sera importante realizar testes com catalisadores individuais (Pt/zeélito) com np/na comparaveis a este
altimo, de forma a comprovar-se se a temperatura tem de facto influéncia quando os catalisadores

apresentam um balanco np/na baixo.

Relativamente a evolucdo dos parametros cataliticos com o aumento do balanco nei/na, verificou-se que
0 aumento dessa razdo faz com que um catalisador seja mais ativo, ou seja, 0 mecanismo da reacao passa

a estar limitado pelas reacdes que ocorrem na superficie dos centros acidos. O aumento do balanco afeta
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a distribuicdo de produtos obtidas da reacdo, fazendo com que se aproxime do perfil de catalisadores
com comportamento “ideal”. Através do comportamento catalitico dos catalisadores HBEA e Mistura,
verificou-se que o rendimento em isémeros MB e MTB é beneficiado para catalisadores com maior %
de Pt em detrimento dos produtos de cracking, nomeadamente em produtos de cracking secundario. De
destacar que o catalisador 0,7%Pt/Mistura apresentou uma distribuicdo de produtos mais semelhante a
um catalisador ideal. Este facto depreendeu-se, ndo apenas do equilibrio entre centros metalicos/centos

acidos, mas também as carateristicas do zeolito presente na estrutura do catalisador.

Através da comparacdo de catalisadores com npyna similares, verificou-se que o catalisador com ze6lito
HUSY apresentou maiores rendimentos em isdbmeros e menores em produtos de cracking. Sustentou-se
essa analise com o fato do zedlito HUSY ser menos ativo face ao ze6lito HBEA, sendo mais seletivo a
hidrogenar as moléculas intermediarias. Essa diferenca de rendimentos fez com que a curva de
distribuicdo de produtos no caso do 1%Pt/HBEA estivesse desequilibrada a favor dos produtos mais
leves. O catalisador 0,7%Pt/HUSY evidenciou uma distribuicdo muito mais simétrica, carateristica de
um catalisador com uma distribuigdo de produtos “ideal”. Esta observacdo, permitiu concluir que é
necessario dotar os catalisadores Pt/HBEA de uma maior quantidade de centros metalicos face a centros
acidos, pois a maior atividade do HBEA faz com que o catalisador ndo seja tao influenciado pela razdo

npt/n/.\.

Como trabalho futuro, poderd ser conveniente testar-se um catalisador, com maior % de Pt
(ex:1,5%Pt/HBEA) de modo a avaliar se o catalisador 1% Pt/HBEA esta devidamente equilibrado, de
tal forma que um aumento da razdo ne/na, NA0 proporcione uma alteracdo na distribuicdo dos produtos

que conduza a um perfil mais préximo de um catalisador “ideal”.

Considerando que a forga e concentracdo dos centros de Bronsted entre 0 HUSY e HBEA é similar e
apresentam a mesma abertura de poros, a atividade mais elevada dos catalisadores com ze6lito HBEA
(0,4%Pt/HBEA e 1%Pt/HBEA) face aos demais, seja consequéncia da maior proximidade dos 4&tomos
de Pt dos centros de Bronsted do zeolito HBEA e/ou maior concentracdo de centros de Lewis na

superficie do HBEA em relagdo ao HUSY.

Relativamente aos catalisadores com mistura de ze6lito (0,75HUSY:0,25HBEA), os resultados
experimentais obtidos, quer a partir dos testes cataliticos de hidrogenacdo do tolueno, quer através dos
testes cataliticos de HDC, revelaram um comportamento intermédio face aos catalisadores com zedlito
HUSY e HBEA. Concluiu-se que as carateristicas destes catalisadores, provém diretamente da

capacidade intrinseca individual de cada zedlito, sendo funcdo da proporcdo massica entre ambos.

André F. C. Gregério Catéalise de Hydrocracking baseada em zeolitos 126



CONCLUSOES

Relativamente ao catalisador extrudido, concluiu-se que é possivel comparar este tipo de catalisadores

diretamente com a performance dos catalisadores Pt/ze6lito, operando a COP dentro da mesma escala.

Sera no entanto necessario efetuar-se testes futuros com catalisadores com razfes np/na mais baixas
para se validar o método de impregnacdo do metal na superficie do extrudido e para se perceber se de
facto, em condigdes em que os catalisadores se encontram menos equilibrados, os resultados cataliticos

sdo coerentes com os resultados obtidos com a sequéncia de catalisadores Pt/zedlito.
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A. Caraterizacéo de catalisadores

A.1 Calcinagao do zedlito NHs-HBEA

A calcinacdo serviu para dotar o ze6lito de propriedades acidas, ou seja, com protGes a compensar 0s
ides organicos que estdo presente no interior da estrutura porosa do zeélito 3. Colocou-se a massa
medida de catalisador (6,69 g) dentro de um reator de vidro, o qual foi colocado no interior do forno e
fixado com a ajuda de uma pinca, realizando-se de seguida a conexdo com a tubagem de gas oxidante
(Ar reconstituido). Fechou-se o forno, tendo-se o cuidado de colocar quer na base quer no topo, la
ceramica para que o reator fique bem isolado. Ap6s o isolamento e fecho do forno, abre-se a pinca de
apoio do reator, de forma a evitar presses nas suas paredes durante o tratamento térmico. Ligou-se o
gas, impondo-se com a ajuda de um fluximetro um caudal de 7,77 ml/s, tendo como referéncia

operatoria, um caudal de 4L/h g de zedlito.

O programa de temperatura utilizado para a calcinagdo encontra-se na figura seguinte. A perda de massa

de zeolito decorrente do processo de calcinagéo foi de 16,3 %.

600
. 550
4
E 400
>
B 355
8
£ 200
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|_

110
0
0 500 1000
Tempo (min)

Figura 90 - Rampa de temperatura utilizado na calcinacao do ze6lito NH4-BEA.

A.2 Caraterizacdo da perda de massa

Tabela 45 - Pesagem da amostra Pt/AI203 para determinacdo da perda de massa na termobalanca (ensaio 1).

Pesagens Base HUmida (mg) Pesagens em Base Seca (Ap6s TG) (mg)
Pt/Alumina 27,54 Pt/Alumina 22,63
Cadinho 708,82 Cadinho 708,82
Cadinho+Pt/Alumina 736,36 Cadinho+Pt/Alumina 731,45
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Tabela 46 - Pesagem da amostra Pt/Al,O; para determinacdo da perda de massa na termobalanga (ensaio 2).

Pesagens Base HUmida (mg)

Pesagens em Base Seca (Apo6s TG) (mg)

Pt/Alumina 31,08 Pt/Alumina 24,27
Cadinho 708,73 Cadinho 708,73
Cadinho+Pt/Alumina 739,81 Cadinho+Pt/Alumina 733,00
3.0 7 S 0,00
0,0 L ' — ' ' ' ' - 0,10
) T, 100 200 300 400 500 600 700 800
F 5.0 - I T[=C)
- | DED ™
b | s
8 -10,0 [ g
E | 0,30 8
2150 \ g
e \ i'\ 0,40 T
& -200 || - _ s
-25.0 v —— Perda de massa (%) 020
-30,0 - Caler normalizado 0,60

Figura 91 - Gréfico que representa a evolugdo da perda de massa e calor absorvido de Pt/Al,O3 em fungédo

da temperatura.

Tabela 47 - Composi¢ao massica dos componentes que perfazem cada amostra a testar (B.S).

Amosra | Pt PUMO PUALOS() V) aea (mg
AG_001 0,1 0,027 3,3 26,7 0,000
AG_002 0,4 0,080 10,0 20,0 0,000
AG_003 0,7 0,112 141 16,0 0,000
AG_004 0,1 0,027 3,3 0,000 26,7
AG_005 0,4 0,080 10,0 0,000 20,0
AG_006 0,7 0,112 141 0,000 16,0
AG_007 0,1 0,027 3,3 20 6,7
AG_008 0,4 0,080 10,0 15 5,0
AG_009 0,7 0,112 14,1 12,0 4

A.3 Caraterizacdo da acidez

A TPD ¢é uma técnica que consiste numa primeira fase, na adsorcao de uma base. A temperatura da

amostra é aumentada regularmente, medindo-se a quantidade de base que é dessorvida em funcdo do

tempo de andlise. Esta técnica permite obter-se descricGes quantitativas da distribuicdo dos centros

acidos 131,

O procedimento de analise, operado no equipamento Autochem Il 2920, envolveu trés etapas:
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e Pré-Tratamento da amostra, que consistiu na sua exposi¢do a uma atmosfera em Hélio (He) (50
ml/min), com rampa de temperatura (10°C/min), estando em patamar a 500°C durante 2h;

e Adsorcao de amoniaco (NHs) em excesso, expondo toda a superficie da amostra a molécula, de
forma a possibilitar que todos os centros acidos tenham moléculas de NH; adsorvidas. A
adsorcdo foi efetuada a 150°C durante 30 min. Realizou-se uma purga com He nas mesmas
condicoes;

e Dessor¢do das moléculas de NHs; dos centros &cidos, através do aumento programado da
temperatura (10°C/min), estando em patamar a 600°C durante 30 min. E um procedimento que

visa a dessorcao total das moléculas sonda, sendo os centros acidos regenerados a sua forma
inicial.

Assumindo que cada molécula de NH3 dessorvida corresponde a um centro acido, a area sob a curva de
TPD (Figura 93) é proporcional a quantidade de centros, correspondendo a area total ao nimero total de
centros acidos [*°1. A observagédo da curva permite verificar que a dessorcdo do NHs se distribuiu por
uma gama alargada de temperaturas, o que resulta do facto de que as ligagdes entre os centros e as
moléculas sonda, terem intensidades diferentes. Assume-se que 0 aumento da temperatura de dessorcéo,
corresponde a uma maior ligacéo entre o NHz e o centro acido. Analisando a figura, verifica-se um pico
de concentracdo de NHs dessorvido da amostra entre os 250-300°C. A concentragdo total de NHs

determinada pelo método e que se correlaciona com o nimero de centros &cidos foi de 296 pmol/g, com
uma margem de incerteza de 10%.

0.14

# 137704 0.8% PY/A203

0.12

0.1

0.08
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0.04

Concentration NH3 (%débit)

0.02

0
150 250 350 450 550
-0.02 - o
Température (°C)

Figura 92 - Representacdo gréafica do resultado da caraterizacdo da acidez da Pt/Al,O; por analise TPD de NH,*.

O procedimento de anélise da técnica de espectroscopia por anélise FTIR envolveu as seguintes etapas:
e A amostra, numa primeira fase pastilhada (20 mg em base himida), sofre no aparelho Nexus 2

(ThermoOptek Nicolet), um processo térmico a 450°C durante 10h, sob vacuo, para limpar o

André F. C. Gregério Catéalise de Hydrocracking baseada em zeolitos 136



ANEXOS

mais completamente possivel a superficie de quaisquer compostos quimicos que pudessem estar

adsorvidas na estrutura;

e A amostra foi posteriormente exposta a um excesso de H durante 30 min;

e Adsorcdo de piridina a 150°C, sendo depois submetida a um vacuo secundario a temperaturas
crescentes de 150°C durante 2h, 250°C durante 1h, 350°C durante 1h e 450°C durante 1h.

Absorbaice

-0.05

ws0 woo

Tes0 1eoo =50
Mombredonde (cer1)

152

130

. .15‘5(. — .145:(' P .14.|:I|:. P

1350

Figura 93 - Representacdo grafica do resultado da caraterizacdo da acidez da Pt/Al,O3 por anélise FTIR, com

adsorc¢éo de piridina.

Tabela 48 - Dessorgdo de piridina da Pt/Al,O3 a diferentes patamares de temperatura.

Temperatura v19b (1544 cm?)/ a.u v8a (1456 cm™)/ a.u
2h a 150°C 0 1.7
1lha 250°C 0 0.7
1h a 350°C 0 0.4
1h a 450°C 0 0.3

Tabela 49 - Quantidade e forca de centros de Bronsted e Lewis presente no catalisador 1%Pt/HBEA.

Programa de Centros de Bronsted / Centros de Lewis / Acidez Total/
Temperatura (umol/g) (umol/g) (numol/g)

2 hat 150°C 144 271 415

1 h at 250°C 101 238 339

1 h at 350°C 43 206 249

1 hat450°C 0 190 190
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A.4 Caraterizacao da dispersdo metélica

Descricdo do equipamento: Autochem 11 2920 (Micromeritics)

O local de arrefecimento do gas é composto por uma “Trap” suspensa no equipamento, imersa em gelo
seco através de um Dewar. A funcdo da “Trap ” é condensar substancias que possam ser arrastadas pelo
gés, quando o mesmo atravessa a superficie da amostra. E importante reter essas substancias para
impedir que as mesmas cheguem ao detetor, porque vao interferir com a analise de condutividade, que
se pretende que seja carateristica do gas que esta a passar no equipamento naquela altura. Os reatores
utilizados neste tipo de analises sdo tipicamente reatores de vidro em forma de U e encontram-se
inseridos numa camisa que permite que este ndo esteja exposto as condigdes do exterior, ajudando a
manter as condicfes de temperatura pretendidas. Contudo, para a temperatura se mantenha constante e
perto dos 35°C ao longo do ensaio, é utilizado ar comprimido, a pressao de 2 bar, que circula a volta da
camara onde se encontra o reator. Para que o ar comprimido ndo aqueca, em virtude da reacdo de
adsorcao ser exotérmica, o sistema por onde circula o ar comprimido tem acoplado um Dewar com gelo,

que permite que aquele ndo aqueca durante o ensaio.

Tabela 50 - Resultados das areas dos pulsos de H; adsorvido nos centros metalicos da Pt/Al,O3 fresca (ensaio 1).

Pulso 1 2 3 4 5 6 7
Area/ TCDau.xs | 0,012 | 0,243 | 0,282 | 0,296 | 0,298 | 0,293 | 0,301
A/AMax 0,041 | 2,703 | 3,140 | 0,989 | 0,995 | 0,978 | 1,005

Vil cm? 0,0663 | 0,0131 | 0,0041 - - - -

Tabela 51 - Resultados das reas dos pulsos de H; adsorvido nos centros metélicos da Pt/Al,Os fresca (ensaio 2).

Pulso 1 2 3 4 5 6 7
Area/ TCD a.u. xs | 0,013 | 0,243 | 0,289 | 0,290 | 0,298 | 0,303 | 0,294
A/Amax 0,044 | 0,808 | 0,962 | 0,966 A 0,990 | 1,010 | 0,979
Vi/ cm® 0,066 | 0,013 | 0,003 | 0,002
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A. Protocolos Experimentais

B.1 Reacdo de hidrogenacao do tolueno sob catalisadores Pt/Al2Os+zedlito (s)

B.1.1 Procedimento de preparacéo do reator

1. Carregar o catalisador para dentro do reator atraves de um funil de carga;
Nota: Deve-se evitar deixar particulas de catalisador nas paredes do reator.

2. Colocar o termopar que |& a temperatura do leito catalitico envolta no reator e
suficientemente bem ajustado para que a temperatura que se 1€, seja representativa da
temperatura a que se encontra o leito catalitico;

3. Colocar o septo na entrada do liquido e grease nos esmerilados de entrada e saida do gas
do reator;

4.  Colocar o reator dentro do forno ligando a parte superior do reator a linha de gases e sua
saida a valvula de recolha das amostras. Utilizar duas pingas para fechar os esmerilados de
entrada e saida do reator.

B.1.2 Fase de ativacédo do catalisador

Antes da reacdo, é efetuado ao catalisador um pré-tratamento sob H, (16 mL/ h g), acompanhado com
um programa de temperatura que submete o leito catalitico a 473 K durante 30 minutos e 723 K durante
uma hora. A temperatura dentro do forno esta programada para subir durante 5K/ min (Figura 96). Os

passos efetuados para este procedimento encontram-se enumerados em seguida:

1. Abrir os manorredutores dos gases a usar (N2, Ha, ar);

2. Abrir a véalvula de corte do N2 na unidade e purgar o sistema com N para eliminar ar nos
tubos (7% Abertura ou equivalente a 40,06 L/ g h) durante 5 min.

3. Regular o caudal um valor ligeiramente superior ao da reacdo ( > 79 % ou 183 L/g h) para
detetar possiveis fugas de H; resultantes de mas conexdes na instalagdo. Para se detetar essas
fugas utiliza-se um detetor especifico de H- e verifica-se se existem fugas por rotina nos
esmerilados de entrada e saida do gas do reator e na zona do borbulhador.

4. Se ndo existirem fugas, regular o caudal de H- para o caudal de pré-tratamento do catalisador.
Normalmente para catalisadores de Pt sera 16 L/ h/g (6,9% abertura)

5. Ligar o forno e a resisténcia e colocar o programa de temperatura a correr
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Figura 94 - Controlador de Temperatura da unidade DANI.

B.1.3 Preparacdo da carga liquida

800

700 ¢
723

600
500

< 400 473

'_

300 ¢ 298

200

100

0

100
Tempo(min)

150 200

Figura 95 - Programa de Temperatura do Pré-Tratamento dos catalisadores.

Tarar previamente um frasco de vidro, de forma a verter para 0 mesmo 72 mL de uma solucéo contendo
tolueno e n-hexano. A mistura é preparada com uma razdo volumétrica (hexano/tolueno) de 5. Desta
forma, pesar previamente para o frasco 10,44 mL (12 mL) de tolueno e de seguida, com o copo tarado,
pesar 39,29 g (60 mL) de n-hexano. Deve primeiro medir-se a massa de tolueno de modo a evitar que o
hexano volatilize durante a fase de preparacdo da mistura. Por fim, agita-se a mistura até deixar de se

evidenciar duas fases no frasco.

Tabela 52 - Dados de informacao técnica dos reagentes liquidos utilizados nos testes.

Composto Marca N° Lote MM (g/mol) | p(g/cm?)
n-hexano Carlos Erbar | D3G010223G 86,18 0,65
tolueno Sigma-Aldrich | SZBC114DV 92,14 0,87
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Verter para um copo de precipitagdo parte da mistura para posteriormente recolhe-la para uma seringa
(min 10 ml de reagente). Colocar o tubo que acopla a agulha a seringa e remover as bolhas de ar que
estejam presentes no tubo. Ligar a bomba doseadora de reagente (Perfursor Compact S) e purgar para
um copo (junto & instalagdo) com um caudal de aproximadamente 20 mi/h.

Figura 96 - Imagem da bomba de injecéo da carga liquida.

Abertura da valvula de corte de Hz, N, e imposicao das respetivas pressdes no manorredutor. (H,=2 bar;
N>=6 bar).

Figura 97 - Manorredutores da unidade.
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Verificar se 0 GC esté nas condigdes do método inicial (22) e a sequéncia de métodos esté ativa. Se ndo
estiver deve-se ir a (Extrafunction) e colocar ativa a sequencia de métodos. Ligar a chama do
cromatografo assim que se liga o equipamento ( Extrafunction-FID ingnition) . STOP na sequéncia de
métodos anterior (29 —>22);

| st JUTE 0 T
2o BB LA S

Jil
' ‘

B

Figura 98 - Imagem do GC, e valvula de recolha das amostras.

B.1.4 Inicio da Reacéo
1. Deixar estabilizar a temperatura que o leitor do termopar do reator regista (SP=110°C) durante
pelo menos 5 minutos. Deve registar-se a temperatura do reator para t=1 min, t=5 min e t=120
min de reag&o;
2. Voltar a verificar se ndo existem bolhas de ar no tubo de injecdo do reagente;

3. Regular o Caudal de Hidrogénio para (79 % abertura ou 185 L/h/g).

Figura 99- Caixa do controlo de caudais de gases da unidade.
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4. Regular o caudal de liquido para o caudal experimental (3,5 mL/h), deixar estabilizar durante 5
min e colocar a agulha dentro do reator através do septo.

5. Iniciar a contagem do tempo, apenas quando se evidenciar um caudal (gotas) de reagente
seguidas. Nota: Deixar a agulha encostada a parede do reator, de forma a se conseguir visualizar
a escorréncia do liquido. Este procedimento é de elevada importancia porque diferentes formas
de colocar a agulha, provoca desvios nos resultados, porque ndo se garante uma fluidizacéo do

liquido constante de ensaio para ensaio;

Figura 100 - Imagem da zona de injecdo da carga liquida e linha de gases de entrada no reator.

6. Ligar o forno e a resisténcia, programando para uma temperatura de 110°C.

500

400

300

T (K)

200

100

0 40 80 120

Tempo (min)
Figura 101 - Programa de temperatura da reacéo.
Recolha das amostras:

Recolha Manual: 1; 1,5; 2; 2; 3,0 (tempo da reagéo (min))

Ao fim de 3 minutos esta-se na Loop 5

André F. C. Gregério Catéalise de Hydrocracking baseada em zeolitos 143



ANEXOS

Fazer “start” no cromatdgrafo ao minuto 4 - Inicio da recolha automética (Sequéncia de métodos

programada no GC)

O cromatografo (GC), faz além da analise de produtos reacionais, tem associada uma valvula multiloop
(ML)/ 6 Vias para a recolha e injecdo dos produtos. Como os primeiros 5 tempos de reacdo (recolha)
sdo muito curtos entre eles, a passagem entre programas no cromatdgrafo torna o tempo de amostragem
muito impreciso. Por essa razdo os primeiros 5 pontos de recolha sdo recolhidos manualmente pelo

operador.

Instalacdo da valvula MultiLoop/6 Vias
Vélvula 6 vias: A valvula estabelece a interacdo entre a saida do reator, a valvula ML, a entrada do GC,
0 gés de arraste e o escape da unidade, tendo em consideracdo o0 modo de operagdo que se pretende,

modo de recolha ou injecdo, as ligagdes que se estabelecem na valvula sdo sempre adjacentes.

Valvula Multiloop Escape — Modo de recolha

Foe, A

Maodo de injecdo

Linha de entrada GC T Linha saida reator

Gas de arraste [MNz) d - Valvula Multilopp
Figura 102 - Esquema de funcionamento da valvula Multiloop.

Modo de Funcionamento do mecanismo de valvulas:

Em modo de recolha, o caudal que sai do reator entra diretamente na valvula ML e passa continuamente
no anel selecionado para a recolha e sai para o escape. Quando se procede a rodagem da valvula ML o
contetdo de gas que circula no anel fica aprisionado no anel em causa e passa-se ao seguinte.

Em modo de Injecdo, o géas de arraste do GC passa na valvula ML arrastando o conteido do anel em
causa. A saida do reator vai diretamente para o escape.

A valvula ML pode ser controlada diretamente pelo GC, ou seja modo de recolha e injecdo automatica.
Esse controle decorre de um envio de impulso eletrénico que tem de ser ligado e desligado. O tempo
desse impulso é de 0,02 minutos. A valvula ML ndo tem posicdes intermédias entre os anéis, logo

quando se roda a valvula, o anel em causa é fechado e o seguinte é aberto.
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Sequéncia de Métodos do GC que permite a recolha e injecdo automatica das amostras:

Método 22 - Inicio da recolha automatica
Loop 6
1. Tempo da reac¢do= 5minutos
2. Tempo do programa decorrido:
1. On:0,98 min
2. Off: 1 min
Loop 7
1. Tempo da reac¢do= 5minutos
2. Tempo do programa decorrido:
3. On:3,48 min
4, Off:3,50 min
Método 23
Loop 8
1. Tempo da reac¢do= 10minutos
2. Tempo do programa decorrido:
5. On:2,15 min
6. Off:2,17 min
Loop 9
1. Tempo da reac¢do= 15 minutos
2. Tempo do programa decorrido:
7. On: 7,15min
8. Off: 7,17min
Método 24
Loop 10
1. Tempo da reac¢do= 30 minutos
2. Tempo do programa decorrido:
9. On: 14,65min
10. Off; 14,67min
Loop 11
1. Tempo da reac¢do= 60 minutos
2. Tempo do programa decorrido:
11. On: 44,65min
12. Off: 44,67min

Método 25
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Loop 12
1. Tempo da reacdo= 120 minutos
2. Tempo do programa decorrido:
13. On: 59,44min
14. Off: 59,46min
Mudanga para 0 modo de inje¢éo

Método 26: Injecéo dos 11 loops;
Meétodo 27: Voltar a colocar a valvula em modo de recolha (Load);
Meétodo 28: Limpeza da coluna;

Método 29: Arrefecimento

B.1.5 Fim da Reacao
1. Desligar a bomba doseadora de reagente
2. Desligar o forno
3. Fechar a linha de H, que da entrada ao reator e abrir a de N para purgar durante pelo menos 15
minutos.
Nota: Durante este tempo, comegard o programa de injecdo automatica das amostras no GC (método
26).

B.1.6 Fase de Lavagem
1. Deixar arrefecer o reator antes de o remover do reator;
2. Retirar o catalisador do reator. Lavar o reator com etanol e acetona. Passar com ar comprimido
no sentido contrario ao fluxo durante a reagao.
Colocar o reator a secar na estufa.

4. Lavar o tubo de injecéo do reagente (Sistema: Etanol-Acetona-Ar comprimido)

Figura 103- Imagem tipica da textura dos catalisadores apds 0s ensaios cataliticos.
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B.2 Reacdo de HDC do n-C16

B.2.1 Filosofia da Unidade Catatest

B.2.1.1 Procedimento de Regulacdo de Caudal de gas e controlo de Pressdo da Unidade

A linha de entrada de gases da unidade permite a entrada de H. e N, sendo que o N, é utilizado para se
efetuar as purgas ao reator. O caudal de H- é regulado por um debitometro Brooks 5850TR (0-300 NL/h)
que esta ligado a um potencidometro que é manipulado na consola central. O mostrador existente exibe
um caudal que ndo € o caudal real que passa no debitémetro, ainda assim a leitura é proporcional tanto
ao valor regulado no potenciémetro como ao caudal real (lido no contador de gases). Existe, assim, uma

curva de calibracdo para os caudais de H; a 25 °C.

Existem uma véalvula antes do debitometro (que funciona como valvula de corte) e uma valvula de

agulha de by-pass ao debitémetro.

1. Verificar que o potenciémetro estd em 000

2. Abrir a valvula antes do debitometro de Ho.

3. Ligar o controlador de pressdo e verificar a pressdo no reactor. Se for igual ou superior a
pretendida, continuar para o passo seguinte. Se for inferior:

a. Abrir muito lentamente a valvula de by-pass até a pressdo ser igual ou superior a
pretendida.

b. Impor ao debitémetro o caudal desejado regulando o potenciémetro para o
correspondente valor (ver curva de calibragéo)

4. A regulacdo do caudal da-se por concluida quando o caudal de saida e a pressao estiverem
estaveis, assim:

a. Verificar que a pressdo esta estavel e existe caudal de saida. Caso contrario, podera ser
necessario aumentar ou diminuir o set-point do controlador até que este comece a reagir
na gama desejada.

b. Medir o caudal usando o contador de gases, comparar com o desejado e verificar se é
estavel. Caso contrario, retomar o passo anterior: o controlador ainda ndo atingiu a
abertura de valvula que corresponde ao caudal de entrada de gés e, logo, ao estado

estacionario.
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Nota: O sobreaquecimento da valvula de orificio que controla a presséo é relativamente comum e, por
isso, deve-se confirmar com frequéncia que esta ndo deixa de funcionar o que terd como consequéncia

0 aumento da presséo (valvula normalmente fechada).

B.2.1.2 Programa de Temperatura
O reator (SS 316 aco inoxidavel) é aquecido através de dois sistemas de controlo independentes, cujos
termopares estdo localizados na zona do leito catalitico, por sua vez localizado entre duas placas de

aquecimento de forma a garantir que a temperatura se mantenha constante ao longo da reacéo.

Os controladores de temperatura existentes sdo de modelos diferentes e, por isso, tém respostas
diferentes mesmo que usados em modo “Autotune”. O objectivo € aquecer o reactor a uma velocidade
nunca superior a 5°C/min. Tendo em conta a experiéncia deve-se:

e Controlador da 1?2 coquilha: usar aquecimento com rampa (290 °C/h) e colocar o set-point
necessario. (Velocidade de aquecimento real entre 3 e 4 °C/min).

e Controlador da 22 coquilha: usar aquecimento em patamar (300 °C/h) colocando o set-point
necessario. (Velocidade de aguecimento real entre 3 e 4 °C/min, logo ndo é necessario usar um
programa com rampa - se a resposta ndo estiver a ser adequada, refazer “autotune”).

Como é habitual, as temperaturas no reactor sao superiores as temperaturas do forno num dado
momento, sendo também diferentes entre as duas coquilhas de aquecimento. Existe assim uma curva de
calibragdo entre as temperaturas das coquilhas e as correspondentes temperaturas no reactor.

1. Fechar o forno.

2. Impor os set-points necessarios em ambos os controladores.

3. Carregar em “Heating Switch”.

4. Ajustar os set-points se no fim do aquecimento as temperaturas nao forem as desejadas (neste
caso, é melhor colocar uma velocidade de aquecimento de 2000 °C /h na controlador 1, caso

contrario as mudancas no set-point vao ser sentidas muito lentamente).

A temperatura deve ser monitorizada periodicamente ao longo do aquecimento tal como o “Heating

Switch”, pois o disjuntor associado pode disparar sem se dar por isso.
B.2.2 Metodologia de desenvolvimento dos testes cataliticos de HDC

B.2.2.1 Carregamento do Reator
O carregamento do reator deve respeitar as diferentes alturas de leitos pré-definidas. O reator vai sendo

cheio do topo para a base.
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Figura 104 - Imagem do reator inserido na unidade revestido com a camisa de agquecimento.

Colocar o reator no torno na vertical com a base para cima.
Esferas de vidro:
a. Medir 3-4 mL com uma proveta.
b. Colocar dentro do reator e compactar suavemente com o0 mago.
c. Confirmar altura com a vareta.
SiC (granulometria: 1,6 mm):
a. Medir 23-24 mL com uma proveta.
b. Colocar dentro do reator em 3 vezes (8 mL cada vez) através dum funil, compactando
suavemente com 0 mago (min. 30 s) e aferindo o volume.
c. Apos a Gltima camada, verificar que se esta de facto a altura exigida.
Leito catalitico (SiC 0,484 mm + catalisador 0,2-0,35 mm)
a. Inserir uma camada de 1a de vidro que cubra todo o didmetro do reator (ndo deve ser
muito espessa para ndo contribuir para a perda de carga no reator).
b. Pesar 0,6 g de catalisador (saturado).
c. Pesar 3 gde SiC a 0,484 mm e adicionar ao frasco do catalisador, misturando de forma
a tornar a mistura o mais homogénea possivel.
d. Colocar a mistura no reator através dum funil. O carregamento deve ser feito de forma
rapida e continua.
e. Inserir uma camada de Ia de vidro que cubra todo o didmetro do reator. Verificar com
a lanterna se a I& cobre toda a seccdo do reator para que nao passe catalisador.
Completar a sequéncia de carregamento do leito mas de forma inversa: primeiro 0 SiCa 1,6 mm
e depois as esferas de vidro, compactando sempre.
Antes de colocadas as esferas, tapar a entrada do reator com papel. Limpar cuidadosamente a
parte roscada e o encaixe da anilha, utilizando uma escova e papel.

Limpar a rosca com ar comprimido (baixo caudal para as esferas ndo voarem) e um pincel.
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8. Verificar com a lanterna que ndo existem quaisquer poeiras ou finos.

9. Colocar 3-4 cm? de esferas de vidro batendo suavemente com o mago para compactar. Ajustar
a quantidade de esferas, caso a cabeca de esmagamento ndo consiga entrar ou, pelo contrario,
existam vazios.

10. Moldar uma pequena pastilha de 1& de quartzo usando como molde uma anilha usada e colocé-

la em cima das esferas de vidro, verificando que ndo existem fios no encaixe da anilha

B.2.2.2 Fecho do Reator

1. Verificar de novo que as roscas estdo bem limpas.

2. Colocar uma anilha de ferro macio nova, uma “pastilha” de 13 de vidro por cima das esferas
(sem tocar na anilha) e depois a cabeca de esmagamento.

3. Espalhar um pouco de pasta lubrificante na rosca da porca e enroscar devagar garantindo que
nao se danificam as roscas (se houver algum atrito, voltar a limpar ambas as roscas).

4. Verificar que o reator esta bem preso ao torno. Fechar o reator com uma chave. A cabeca de
esmagamento deve ficar o mais centrado possivel.

5. Tirar o reator do torno e vira-lo devagar.

A rosca ndo deve ser apertada em demasia pois podera ficar presa apds a acao do calor, sendo necessaria
muita forca para a desapertar o que podera causar deficiéncias nas roscas.

Apenas em Ultimo caso se devem reutilizar anilhas. Caso tal seja expressamente necessario, a anilha
escolhida deve estar a menos marcada possivel e nunca devera ser a anilha que garante a estanquicidade

mas a anilhas que esta entre a rosca e a cabeca de esmagamento.
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B.2.2.3 Montagem do Reator

1. Colocar o reator em posi¢éo, tendo cuidado para ndo bater com a caixa dos termopares. Fechar

a primeira coquilha do forno para manter o reator na posicao vertical.

Figura 105 - Imagem da zona do reator inserido na estruura da unidade com a camisa de aquecimento fechada.

2. Enroscar manualmente as entradas do reator, sem nunca forgar. No caso de ndo se conseguir
enroscar, desenroscar um pouco e mudar ligeiramente a posicao do reator. Se necessario, limpar
as roscas.

3. Enroscar manualmente a saida do reator, seguindo 0 mesmo principio.

4. Abrir o forno. Apertar com chaves as entradas do reator e, em seguida, a saida. Usar sempre
duas chaves “em tesoura” para apertar as ligac0es, nunca apertar a chave se for necessario forcar

para apertar a mdo e nunca apertar demasiado.

Figura 106 - Zona da conecdo entre a linha de gases e a linha de entrada do liquido no reator.
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5. Ligar as fichas dos termopares ao controlador de temperatura. (Atencdo: as fichas dos

termopares ndo sdo iguais, verificar as correspondéncias antes de tentar encaixar).

B.2.2.4 Teste de Estanquicidade
Atencdo: O teste de estanquicidade sob H; s6 deve ser executado por operadores experientes. O
protocolo adequado sera realizar um primeiro teste de estanquicidade a pressao de trabalho sob No.
1. Ligar o controlador de pressao.
Verificar que as valvulas de bypass a PCV estdo completamente abertas.

Abrir a linha de azoto e purgar entre 10-15 Litros (max. 3 L/min).

2

3

4. Fechar a linha de azoto.

5. Fechar as linhas de saida de gas

6. Abrir a linha de hidrogénio (pressao da linha aprox. 45 barg)

7. Pressurizar a unidade (méax. 3 bar/min) até 10 barg usando (muito suavemente) a valvula de by-
pass ao caudalimetro. Usar Milbolhas para detetar fugas nas entradas e saidas do reator e na
rosca da parte inferior. No caso de haver fuga (formacéo de bolhas):

a. Despressurizar (ver procedimento).

b. Limpar os componentes da conexdo em questdo (se a fuga for na rosca de fecho do
reator, hd que abrir o reator com todo o cuidado, limpar a rosca e repetir 0s
procedimentos de fecho).

c. Apertar a conexao.

d. Repetir o teste de estanquicidade.

8. Pressurizar a unidade (maximo 3 bar/min) até 2 - 3 bar acima da presséo de trabalho. Repetir o
procedimento de detecéo de fugas - passo 7.a.

9. Apo6s 10 min de estabilizacdo da pressdo, comegar o teste de estanquicidade: anotar a presséo
inicial e final durante, no minimo, 4 h (assim, este procedimento deve ser realizado durante a
noite). A perda de pressdo ndo deve exceder 0,5 bar/h. Caso contrario, seguir o procedimento

de detegdo de fugas - passo 7.a.

B.2.2.5 Pré-Tratamento
1. Ligar o controlador de pressao e ajustar a pressdo para a pressdo de trabalho (Pirab):
a. P < Puap: pressurizar usando a valvula de by-pass ao caudalimetro.
b. P > Pyap:inserir o SP no controlador de presséo.

2. Ligar caixa de controlo da unidade: “Main Switch”.
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Figura 107 - Painel de controlo da unidade.

Regular o caudal de H, de pré-tratamento no potenciometro e verificar no contador de gases.
4. TImpor o SP de temperatura nos controladores do forno e carregar em “Heating Switch”.
Verificar que o forno esté fechado!
5. Registar o inicio do patamar de pré-tratamento. Apés o fim do tempo, desligar o aquecimento
em “Heating Switch”.
Os passos seguintes dependem da operacdo a executar: parar a unidade ou comegar um teste
catalitico:
6. Parar a unidade:
a. Manter o caudal do pré-tratamento até uma temperatura proxima da temperatura
ambiente (< 100 °C).
b. Regular o caudal de H, no potenciometro para 0.
c. Fechar alinha de H2: valvula antes do caudalimetro, valvula de corte a garrafa,
manorredutor e valvula de corte da linha.
d. Desligar a caixa de controlo da unidade em “Main Switch”.
7. Iniciar um teste catalitico: Para realizar as COP do teste catalitico € necessario arrefecer o reator,
sendo necessario alterar os parametros dos dois controladores de temperatura, no que se refere
a velocidade de arrefecimento da rampa de langamento.
Nota: Antes de se proceder ao aquecimento para as condicdes de teste, é necessario reprogramar
a velocidade de aquecimento da rampa, de forma a que o aquecimento se regista a 5°C/min.
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B.2.2.6 Testes Cataliticos

Em regra, por catalisador (teste catalitico) variou-se as COP de forma a obter-se pontos experimentais
consecutivos com diferencas na conversdo ndo superiores a 10%. Por teste catalitico, era também
indispensavel realizar pontos experimentais a pelo menos duas temperaturas de reacdo. Para cada
temperatura, foram necessarios no minimo 4 pontos experimentais, para se obter uma correlacdo
fidedigna entre pontos. No entanto, a variagdo entre valores de WHSV e a escolha das temperaturas de
reacao estd sempre associado as carateristicas dos catalisadores a usar, ou seja, dependera sempre da

maior ou menor atividade do sélido.

» Fase de Arranque
1. Verificar nivel de 4gua no contador de gas. O nivel deve estar acima do macro de referéncia.
Nota: O nivel ndo pode ser medido com caudal de gas a passar no contador de gés.

2. Verificar nivel do deposito de liquido.

O reagente liquido encontra-se depositado num depésito cilindrico, estanque e devidamente aquecido,
de forma a prevenir a precipitacdo do liquido. O liquido chega ao reator através de uma bomba de
deslocamento positivo (Dosapro Milton Roy). Toda a linha do liquido até ao reator é aquecida através
de fitas de aquecimento. Existe na tubagem, antes da zona onde se promove a mistura entre o hidrogénio

e 0 n-hexadecano, uma valvula anti-retorno.

Nota: E importante ter atencdo a temperatura do liquido (n-hexadecano) porque o seu ponto de fusio é
elevado, e em dias frios é importante garantir que se inicia a reagdo com o reagente totalmente no estado

liquido.

Figura 108 - Imagem frontal da unidade, onde se localiza o depdsito do liquido, bomba e tubagem do reagente
liquido até ao reator.
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3.

Verificar temperaturas da unidade.

Tabela 53 - Zonas da unidade onde estdo alocados 0s termopares, respetivos setpoints e objetivo inerente ao
controlo de temperatura.

Zona Setpoint (SP) Objetivo
Depésito n-hexadecano 50 Evitar a cristalizacdo do liquido
Evitar a formacdo de cristais na tubagem que
Tubagem depois da bomba 60 aumentem a perda de carga e ou que danifiquem
a bomba
Z#tt::gzngo(:gatlg?mdo antes da 90 Pré-aquecimento da carga
Zona saida gas unidade 50 Evitar a condensagéo de hidrocarbonetos

4. Ligar o controlador de pressdo e Temperatura (Main Switch)

5. Abrir a linha de hidrogénio. Primeiro abrir na valvula de corte, de seguida a valvula de corte
vermelha e impor uma pressdo acima da pressao de trabalho (P=45 bar) no manorredutor, para
vencer a perda de carga na linha.

Figura 109 - Imagem de controlo da pressao de gas a entrada da unidade.

6. Abrir a valvula de corte totalmente, valvula essa que permite a entrada de pressao na tubagem
da unidade. Abrir a segunda valvula de corte que permite a entrada de pressdo na linha para
caudais muito elevados. Fixar a pressdo nos 40 bares (Ler no mandmetro).

7. Regular o caudal de H, (Gas Flow Control) em funcdo do ensaio catalitico em causa. O
debitometro é o aparelho é que regula esse caudal. A regulacéo é feita indiretamente ou seja, é
em funcdo de uma percentagem de abertura no potenciometro (Painel de Controlo).

8. SO0 apds estar a passar caudal no reator, fornecer poténcia de aquecimento ao reator (Heating
Switch). Introduzir os SP nos controladores.

9. Deixar estabilizar o caudal imposto (T=constante; P=constante; Q=constante) Nota: Esse tempo
tera de ser mais prolongado nos casos em que se alterna de teste catalitico.

10. Ler o caudal de saida de gas no contador de gases. 3 Medigdes de caudal concordantes (<10%

erro face valor tedrico).
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11. Injetar o caudal de liquido (Pump Switch) Nota: O valor de caudal a impor na bomba tem
sempre um desvio positivo face ao valor tedrico. E tanto maior quanto maior for o caudal de
HC necessario impor.

12. Inicio do periodo de estabilizacdo

» Periodo de Estabilizagdo

1. O tempo de estabilizacdo é em funcdo das condices operatorias do ensaio (WHSV e % de
Conversdo prevista).

Nota: O periodo de estabiliza¢éo € tanto mais longo quando menor for o WHSV e especialmente
superior a 2h30 min guando se procede ao 1° ensaio do catalisador.

2. Dentro de cada periodo de estabilizacdo deve-se efetuar 3 medi¢des concordantes de caudal de
HC. Nota: No caso da razdo Hc/H, apesentar um desvio significativo face ao valor teérico
(12,15), deve-se alterar o valor de caudal de liquido, nunca no caudal de gés.

3. Ajustar o valor de SP dos controladores de temperatura de forma a manter a temperatura
pretendida para a reacgao.

4. A poucos minutos do periodo de estabilizagdo recolher uma amostra de gés. Nota: O objetivo é
avaliar o perfil de composigéo dos gases.

5. Arrecolha é feita com o auxilio de uma ampola com volume conhecido (70 mL).

Nota: A ampola é colocada entre duas valvulas de regulacéo inseridas na linha de saida do gas.
E necessario antes de a retirar da unidade, deixar passar algum caudal (3-4 voltas) pela ampola
de forma a purga-la de forma eficiente.

6. Retira-se a ampola da unidade e injeta-se 0,7 ml de padrdo (buteno) para dentro da mesma.
Agita-se vigorosamente e depois injeta-se a amostra no GC préprio para a analise dos produtos
gasosos (Shimazoe ...)

Nota: Existe uma agulha prépria para a recolha do padrao e recolha da amostra a introduzir no
equipamento de analise.

7. Seno fim do periodo de estabilizacdo as condigdes estiverem estaveis, esta-se em condic¢des de

se iniciar o balan¢o de massa.

» Balanco de Massa
1. Abrir alinha de liquido e retirar para um frasco de residuos toda a massa liquida (Até se ouvir

a sair gas para dentro do copo).
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Figura 110 - Zona de separacéo dos produtos liquidos da reacao.

Nota: No caso de se tratar do primeiro teste para um dado catalisador, deve recolher-se o liquido
para um frasco vazio para que possa ser analisado ao mesmo tempo que o balanco decorre. O
objetivo é ter-se uma estimativa da conversdo do teste, para se poder decidir acerca das
condigdes operatorias do teste seguinte.

2. Fechar imediatamente as valvulas de saida de liquido e dar inicio a contagem do tempo do

balanco.

w

Subir a pressao no reator, de forma a compensar a perda de pressdo decorrente da abertura da
linha de liquido. Esse procedimento é feito através da valvula de regulacdo e sequencialmente
registar o valor de caudal de gas para t=0 (Vi).

4. Através do controlador de pressao, baixar a pressdo até se verificar caudal de gas a saida. Fixar
novamente para a pressao de trabalho (P=40 bar), demorando o tempo minimo para que o caudal
circule de forma constante. Nota: Repor o caudal na linha ndo deve exceder os 3 minutos
posteriormente ao inicio do balancgo.

5. Para cada balango é conveniente recolher ao longo do tempo:

e Registar a temperatura do reator e ir ajustando os valores de SP nas circunstancias em
gue a temperatura sofra oscilacfes

e Registar o volume no contador de gas para um dado instante

e Recolher pelo menos 3 amostras de gas representativas do tempo do balango
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Figura 111 - Zona de recolha das amostra dos produtos gasosos.

6. Terminado o periodo de balanco, o procedimento para fechar um balanco inclui as seguintes

etapas:

Tarar um frasco de recolha de liquido

Recolhe-lo totalmente até se ouvir a saida de gas

Parar a contagem do tempo

Subir a pressdo da unidade

Registar o volume lido no contador

Regular a pressdo para o valor de trabalho e voltar a passar caudal na unidade

Pesar a massa de liquido e avaliar se o balango fechou

Se o balanco tiver sido bem concretizado, desligar a bomba de liquido e deixar o sistema
purgar durante pelo menos 15 minutos. Nota: Retirar a massa de liquido que esteja ainda
no reator

Passar para a condi¢Ges operatdrias seguintes:

Antes de se impor na unidade, as COP do ensaio seguinte, é necessario ter os dados da % de

conversdo de reagente resultante do ensaio anterior. Considerando que se pretende um conjunto de

pontos experimentais que cubra uma gama de conversdes entre 0s 90-20% e que a diferenga entre

pontos ndo deve exceder os 10%, é necessario sobretudo para os primeiros ensaios de cada

catalisador, acompanhar a evolugdo dos valores de conversdo em fun¢do das COP (WHSV e

Temperatura) impostas

Fase de analise

B.2.2.7 Despressurizar a unidade

1. Vdlvula de saida do liquido fechada;

2. Deixar o reator purgar a presséo de trabalho (10 a 15 voltas no contador de gas)
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3. Parase iniciar o processo de despressurizacdo, muda-se o controlador de pressdo para “manual”
e ajustasse-lhe um valor de abertura (n&o superior a 90 no inicio). A medida que a pressio vai
baixando, ir abrindo continuamente a abertura da valvula.

Nota: O procedimento de despressurizacdo realiza-se a temperatura de trabalho para que o
liquido que ainda se encontre retido no reator vaporize e saia juntamente com o gas da unidade

4. Quando a pressdo desce para valores entre os 15-10 bar, desliga-se o controlador de presséo, e
a pressao passa a ser regulada em funcdo da valvula de agulha a saida da unidade. Manipula-se
a valvula até o reator estar a pressdo atmosférica.

5. Purgar o reator com Azoto (3-5 voltas ao contador de gas)

6. Abriravalvula do liquido para garantir que estamos a pressdo atmosférica

7. Desligar os controladores de temperatura

B.2.2.8 Descarregar o reator

1. Verificar que estamos a Pressédo/Temperatura ambiente

2. Purgar a unidade com azoto (10-15 dm?®)

3. Retirar o reator da unidade

e Abrir a camisa de isolamento, deixando apenas a fracdo de cima da camisa para evitar
que 0 reator se mova.

o Desenroscar primeiro a porca que fixa o reator por baixo, e depois desenroscar a porca
que estabelece ligacdo entre o reator e a linha de gases e por Gltimo a do liquido

e Os termopares devem ser retirados com muito cuidado

4. Prender o reator no torno de cabega para baixo e desenroscar a porca por onde é carregado o
reator. Nota: O reator deve ser aberto, com a chave o mais paralelamente ao mesmo, de forma
a evitar que o reator sofra oscilagGes.

5. Retira-se a anilha que faz a estanquicidade, e coloca-se no saco onde sdo recolhidas as que ja
foram usadas.

6. Limpa-se a volta da rosca para retirar o lubrificante de forma a néo ficarem particuladas
agarradas ao material.

7. De seguida retira-se o reator do torno e verte-se para um recipiente apropriado para recolha de
residuos, e deixa-se que as particulas que compdem o leito sejam removidas (esferas de vidro,
SiC (maior granulometria).

8. O catalisador deve ser recuperado para um copo especifico. Retira-se antes do reator a la de
vidro que promove a separacdo entre as particulas inertes e o catalisador.

9. Depois do catalisador recuperado, retira-se a parte superior do leito novamente para o recipiente

de solidos
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B.2.2.9 Fase de Lavagem

10.
11.

12.

13.

14.

15.

16.

17.
18.

Volta-se a colocar o reator no torno e lava-se primeiro com Etanol e depois com Acetona
Seca-se o reator com ar comprimido, inserindo a mangueira quer nos orificios, quer por dentro
do mesmo
Com o auxilio de uma vareta, revestida com papel na ponta, limpa-se as paredes do reator.
Volta-se a realizar a mesma sequéncia de lavagem até nao se evidenciar sinais de sujidade
Limpar as entradas do reator com uma escova e verificar que nao existem poeiras. Em seguida
tapar com parafilm (para que ndo entrem poeiras durante o carregamento).
Envolver a parte movel da cabeca dos termopares com parafilm (por forma a que esta se mova
0 menos possivel quando o reator for batido).
Limpar a entrada roscada do reator com uma escova, papel e papel. Verificar que ndo existem
restos da pasta lubrificante (com a ajuda duma lanterna).
Fazer passar ar comprimido no interior do reator para eliminar eventuais poeiras

Reator pronto a ser novamente carregado.
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B. Condices de analise de Gas-Shimadzu GC-9A

Entrada do GC

Par / (kg/cm?) 0,6

Puo/ (kg/cm?) 0,6

Porimary/ (Kg/cm?) 5

Coluna e Injecdo

Qcoluna / (cm3/min) 45

Pcotuna/ (kg/cmz) 0,5-0,75

Qspiit / (cM3/min) 250

Vinj / L 300

— = SESETY S
Qul (Cm3/mli)ne)tecwr 550 Fi_g_ura 53 - Imagem_ do cromatografo (Shimadzu GC-9)
- utilizado para a analise dos produtos gasosos.

Quz/ (cm?/min) 45

Qmake-up / (Cm3/mln) -

Tinj/ °C 200

Tdet/ °C 275

Range 0

Programa de Temperaturas
Ti/°C 45
T/ °C 45
t/ min 30
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C. Condic0es de analise de liquido-HP5890-11

Entrada do GC
Par / barg 2,7
Pw2/ barg 1,6
Paux/ barg 2,7
Coluna e Injegdo
Qcoluna / (Cm3/min) 1
Pcoluna/ barg >2
Qspiit / (cm3/min) 250
Vinj / L 0,3
Programa de Temperaturas
Ti/°C 45
ti/ min 0
Rampa / (°C/min) 2
T¢/°C 250
ts/ min 0
Detector
Qa/ (cm®/min) 310
Qu2/ (cm®/min) 35
Qmake-up / (CM*/min) -
Tinj / °C 300
Tdet/ °C 310
Range 0

Figura 54 - Imagem do cromatografo (HP5890-11) utilizado para
a analise dos produtos liquidos.
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D. Tratamento dos Resultados Experimentais

E.1 Hidrogenacao do tolueno sob catalisadores Pt/Al2Os+zedlito (s)

Tabela 54 - Propriedades fisico-quimicas dos reagentes e produto da reacdo de hidrogenacédo do tolueno.

Componente n-hexano | Tolueno | metilciclohexano
NUmero de carbonos 6 7 7
MM (g/mol) 86,180 92,140 98,190
p (g/cm3) 6,5E-01 | 8,7E-01 7,7E-01

Tabela 55 - Composicdo massica das amostras de catalisador de Pt/Al,O3; Fresca.

- m cat total B.S WHSV (h) m Pt total | ymoles Pt ac’fsswel/g
Catalisador | % Pt (mg) (mg) (nPt)
Pt /ALOs 0,8 22,1 22,9 0,089
Fresca 0,8 22,4 22,7 0,090 18,1
0,8 11,5 44 0,046

*% Dispersdo de Pt no suporte (Al,O3) =44,1%

Tabela 56 - Composi¢do méassica das amostras de catalisador de Pt/Al,O3 SSP.

. % | mecattotal B.S | WHSV (h" | m Pt total ,
Catalisador moles Pt acessivel/g (nPt)*
Pt (mg) 1 (mg) | " g Py
Pt/Al,O3
SSp 0,8 22,3 22,77 0,089 17,6

*% Dispersdo de Pt no suporte (Al,O3) =43%

Tabela 57 - Composi¢ao méassica das amostras de catalisador de Pt/Al,O3; BSP.

. % | m cat total B.S 4 | mPttotal | ymoles Pt acessivel/g
Catalisador Pt (mg) WHSV (h™) (umol) (nPL)*
A 21,9 23,2 0,088
Pt/Al,O3
BSP 0,8 3,6 141 0,014 15,4
21,8 23,3 0,087

*0 Dispersdo de Pt no suporte (Al,O3) =37,5%
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Tabela 58 - Composigao méssica das amostras de catalisadores de Pt/Al,Os+zedlito (s) SSP.

Catalisador/ Mistura % | m zedlito total B.S moles Pt acessivel/
SSP Pt (mg) wHsv (v | T

0,1 25,92 17,33 2,07

Pt/Al,Os+USY 0,4 19,74 17,06 5,93
0,7 15,72 17,34 8,37

0,1 25,79 17,38 2,1

Pt/A,03+HBEA 0,4 19,35 17,27 6,17
0,7 15,15 17,54 8,61

Pt/Al,03+(0,75HUSY+0 0.1 2,58 174 2,04
2 35H|'3E A ' 0,4 19,77 17,08 6,05
0,7 15,38 17,58 8,45

Tabela 59 - Composigdo massica das amostras de catalisadores de Pt/Al,Os+zedlito (s) BSP.

CatallsacEi;oSrF/’ Mistura T:/: m zeoll(trc:l ;c);tal B.S WHSV (h) ymoles lz; :sessivel/g

0,1 26,59 17,06 1,63

PYAIOs+HUSY 0,4 29,23 17,36 5,25

0,7 29,25 17,34 7,13

0,1 28,86 17,58 1,7

Pt/A,0s+HBEA 0,4 29,38 17,27 6,17

0,7 29,38 17,48 7,18

0,1 29,02 17,18 1,83

PUA'Zoggﬁgé’K)USY*O' 0,4 29,52 17,25 5,11
0,7 28,97 17,51 7,16

Tabela 60 - Resultados cataliticos de TOF (h!) para as amostras de catalisadores Pt/Al,Os+zedlito (s).

Catalisador/Mistura_SSP % Pt | pumol Pt acessivel/ g cat | TOF (t=1) (h?)

0,1 2,07 856

Pt/Al,03+HUSY 0,4 5,93 1652

0,7 8,37 1686

0,1 2,10 1286

Pt/Al,O03+HBEA 0,4 6,17 953

0,7 8,61 1388

0,1 2,04 1111

Pt/Al,03+(0,75HUSY0,25HBEA) | 0,4 6,05 1599
0,7 8,45 2127
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Tabela 61 - Resultados cataliticos de TOF (h) para as amostras de catalisadores Pt/Al,Os+zedlito (s).

Catalisador/Mistura_BSP % Pt | pumol Pt acessivel/ g cat | TOF (t=1) (h?)
0,1 2,07 856
Pt/Al20s+HUSY 0,4 5,93 1652
0,7 8,37 1686
0,1 2,10 1286
Pt/Al,Os+HBEA 0,4 6,17 953
0,7 8,61 1388
0,1 2,04 1111
Pt/Al;03+(0,75HUSY0,25HBEA) | 0,4 6,05 1599
0,7 8,45 2127
4 0,1% Pt SSP
= A Pt/AI203+HUSY A Pt/AI203+HBEA
23 A
2
o Pt/Al203+Mistura
S A
52 A
g A
=
o A A
E1 AA
:1 A A
A
0 = = A
0 40 80 120

Tempo (min)

Figura 114 - Evolugéo da atividade catalitica em funcéo do tempo de reacdo das amostras de catalisadores SSP
com 0,1%Pt.

0,1% Pt BSP
= @ Pt/AI203+HUSY
26
c e @ Pt/AI203+HBEA
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o ) Pt/Al203+Mistura
54 |o
]
.
o
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g 2 ° ® ] )
< [ J
0
0 40 80 120

Tempo (min)

Figura 55 - Evolucédo da atividade catalitica em funcdo do tempo de reacdo das amostras de catalisadores BSP
com 0,1%Pt.
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20 0,4% Pt SSP
= A Pt/AI203+HUSY
2 15
ey A
\o 4
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X
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A
0
(] 40 80 120

Tempo (min)

Figura 56 - Evolucdo da atividade catalitica em funcéo do tempo de reacdo das amostras de catalisadores SSP
com 0,4%Pt.
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0 40 80 120
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Figura 57 - Evolucéo da atividade catalitica em funcéo do tempo de reagdo das amostras de catalisadores BSP
com 0,4%Pt.
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0,7%Pt SSP

40
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0 20 40 60 80 100 120

Tempo (min)

Figura 118 - Evolucéo da atividade catalitica em fungdo do tempo de reagdo das amostras de catalisadores SSP
com 0,7%Pt.
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Figura 119 - Evolugdo da atividade catalitica em func¢do do tempo de reacdo das amostras de catalisadores BSP
com 0,7%Pt.
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HUSY (SSP)
2000
AO1%Pt A

1500 A 0,4%Pt

< 0,7%Pt
S 1000

= A
500
0
0,0 2,0 4,0 6,0 8,0

umol Pt acessivel/g

Figura 120 - Evolugdo dos valores de TOF (t=1) em func¢éo da quantidade de metal acessivel (ne;) das amostras
de catalisadores SSP com ze6lito HUSY.

HUSY (BSP)
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o
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0,0 2,0 4,0 6,0 8,0

umol Pt acessivel/g

Figura 121 - Evolugdo dos valores de TOF (t=1) em funcdo da quantidade de metal acessivel (np;) das amostras
de catalisadores BSP com zedlito HUSY.
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HBEA(SSP)
2000
A0,1%Pt
1500 A0,4%Pt
a A 0,7%Pt
=
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o
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0
0,0 2,0 4,0 6,0 8,0

umol Pt acessivel/g

Figura 122 - Evolugdo dos valores de TOF (t=1) em funcdo da quantidade de metal acessivel (np;) das amostras
de catalisadores SSP com zedlito HBEA.
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Figura 123 - Evolugdo dos valores de TOF (t=1) em funcdo da quantidade de metal acessivel (np;) das amostras
de catalisadores BSP com zedlito HUSY.
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Figura 58 - Evolucéo dos valores de TOF (t=1) em funcéo da quantidade de metal acessivel (np;) das amostras de
catalisadores SSP com Mistura de ze6litos.
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Figura 125 - Evolugdo dos valores de TOF (t=1) em fun¢do da quantidade de metal acessivel (ne;) das amostras
de catalisadores BSP com Mistura de ze6litos.

Tabela 62 - Resultados cataliticos da atividade por centro ativo para as amostras SSP de catalisadores

Pt/Al,O3+zedlito (5).

Catalisador_SSP | % Pt | pmol Pt acessivel/ g cat | npd/(Npetna) | A (t=1) /(Npetna)
01 2,1 0,008 6,6
Pt/Al,03-USY 0,4 59 0,026 42,4
0,7 8,4 0,040 68,0
0,1 2,1 0,004 5,2
Pt/Al,Os+HBEA | 0,4 6,2 0,015 14,2
0,7 8,6 0,024 33,8
0,1 2,0 0,006 6,8
Pt/Al,Os+Mistura | 0,4 6,0 0,022 34,8
0,7 8,4 0,035 73,7
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Tabela 63 - Resultados cataliticos da atividade por centro ativo para as amostras BSP de catalisadores

Pt/Al,03+zeolito (5).

Catcéllssgdo_ %Pt | A(t=1) (mmol/g h) aceglsrir\]/(e)zll/Pgt cat | "P/(NPctNa) /(Anrf:ra)

0,10 4,9 16 0,006 18

ij'zs%* 0,40 18,4 5.3 0,023 81
0,70 188 71 0,035 o1
0,10 4,6 1,7 0,003 9

Pth'%'éo;* 0,40 12,8 5,2 0,012 31
0,70 14,0 72 0,023 45
0,10 5,7 1,7 0,005 17

Plt\//l'?s'tﬁ;* 0,40 20,7 5,1 0,018 75
0,70 22,6 72 0,029 174

Tabela 64 - Resultados catalitico globais para as amostras de catalisadores Pt/ zedlito (s)2.

nPt/ Atzl min - ~
T 1~ | Actmin/(Npetna) | TOFpgt=1 Desativacao
0, 1 ,

Zedlito Y% Pt ug_llol /mmoll h'g hil L 110° ht 60 min/ %
0,1 2,0 2.4 8,4 1,24 95
HUSY 0,4 11 48 106 2,88 87
0,7 19 93 279 4,98 85
0,1 2,3 9.3 16 4,07 81
HBEA 0,4 8,8 61 105 6,91 86
0,7 11 67 125 5,92 83

Tabela 65 - Parametros necessarios calcular o ATmax das amostras de Pt/Al,Os com diferentes tamanho de

particula.

Método de Preparagdo | Pt/Al,O; BSP | Pt/Al,O4 SSP
Diametro da particula (um) 200-355 <200
Volume particula (m®) 2,34133E-11 | 4,18667E-12
p aparente (g/m°) 853400 1218000
Vol poros (cm®/g) 0,43 0,43
Vporoso (m®/g) 1,29E-08 1,29E-08
Vtotal cat (m?®) 1,29E-08 1,29E-08
massa catalisador (Q) 0,03 0,03
V leito(m?®) 3,52E-08 2,46E-08
€l 0,632 0,476
Temperatura reacéo (K) 383 383
De (m?/s) 3,52E-07 3,52E-07
AHr (J/m s K) -2,16E+05 -2,16E+05
CsTolueno (mol/md) 1600 1600
M (Hp (400K) J/ ms K 0,23 0,23
As (I/m s K) 27,35 27,35
e (/M s K) 103,14 56,86
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Figura 126 - Formula de Célculo do gradiente térmico maximo entre a superficie interna e extrena das particulas.
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Figura 127 - Condutividade térmica efetiva da particula de catalisador (Pt/Al,O3).

A
S

with A
S

T T
= 439.2 - 1838.4 - = + 3588 - 2
1000 1000

T 3 e

- 3360 - 2 + 1200 - 8
1000 1000

the thermal conductivity of Al

2

O, [ in kJ/(m.hr.K) 1

3

TS the temperature of the solid [ in K ]

Figura 128 - Condutividade térmica da particula de catalisador (Pt/Al;O3).
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Figura 129 - Parametros necessarios para calcular 0 ATsmax
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E.2 Reagdo de HDC do n-C16

Tabela 66 - Tempos de retengdo dos compostos possiveis de ser identificados pela analise por cromatografia das
amostras gasosas.

Composto Tempo retencéo (min)
Metano 3,434
Etano 3,529
Propano 3,737
isso-Butano 4,045
buteno (padréo) 4,228
n-butano 4,305
iSo-pentano 5,216
pentano 6,576
2,3-dimetilbutano 7,466
2,2-dimetilbutano 7,566

3-metilpentano 8,07

n-hexano 8,669
2,2-dimetilpentano 9,643
2,4-dimetilpentano 9,873
2-metilhexano 11,501
2,3-dimetilpentano 11,64
3-metilhexano 11,908
n-heptano 12,985

Tabela 67 - Fatores de resposta dos produtos gasosos.

Composto Fator de resposta
Metano 1,03
Etano 1,03
Propano 1,02
Iso-butano 0,92
n-butano 0,92
Iso-pentano 0,95
n-pentano 0,96
2,2-dimetilbutano 0,97
2,3-dimetlbutano 0,95
2-metilpentano 0,96
3-metilpentano 0,97
n-hexano 0,96
3-metilhexano 0,96
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Figura 130 - Evolugéo do rendimento em PC obtidos pelo catalisador 0,7%Pt/HUSY em func¢do da converséo e
produtos por temperatura da reagéo.
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Figura 131 - Evolucdo do rendimento em PC obtidos pelo catalisador 1%Pt/HBEA em funcdo da conversdo e
produtos por temperatura da reagéo.
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E.2.1 Resultados Cataliticos (Mapas Resumo)
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ANEXOS

E.2.2 Folha de registo dos ensaios Cataliticos

André F. C. Gregorio Catalise de Hydrocracking baseada em zedlitos 183



Folha de Registo de Teste Catalitico - Catatest

| Condig6es Pretentidas |
Run T/ °C Q HC/ (mL/min)
Catalisador P/ barg QH2/ (NL/h)
Data WHSV/ h™
H2/HC ltBM - 20 mL
Leituras |
Caudal H2 |Qinicial/dm3/h |

Potencidometro Vi/ dm3
Leitor Vf/dm3
C.Calib. / (dm3/h) t/s
Contador/ (dm3/h) Q/ (dm3/h)
Temperatura
t t= t= t=

T1
T2
Caudal C16

TOS
Volume/ mL Tempo/ s
Q C16/ (mL/min) TOS

Tempo/ s
Caudais de Saida Gas Liquido
Tempo BM/ h Vi /dm3 m frasco/ g
Tamb/ °C Vf /dm3 m total/ g

Q saida/ (dn mlig/ g

Q saida/ (g/h)

T linhas / °C | | Branco Shimadzu
T banho/ °C Paragem bomba liquido

Observagoes |




