
UNIVERSIDADE FEDERAL DO RIO DE JANEIRO 

RAFAELLA MAGLIANO BALBI DE FARIA 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

UMA METODOLOGIA DE AVALIAÇÃO DE CATALISADORES DE HIDROGENAÇÃO 

DE GASOLINA DE PIRÓLISE 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

RIO DE JANEIRO 

2011 



 
 

 
 

ii

Rafaella Magliano Balbi de Faria 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

UMA METODOLOGIA DE AVALIAÇÃO DE CATALISADORES DE HIDROGENAÇÃO 
DE GASOLINA DE PIRÓLISE 

 

 

 

 
Dissertação de Mestrado apresentada ao Programa de Pós-
Graduação em Tecnologia de Processos Químicos e 
Bioquímicos, Universidade Federal do Rio de Janeiro, como 
requisitos parcial à obtenção do título de Mestre em Tecnologia 
de Processos Químicos e Bioquímicos 

 
 
 
 
 
Orientadores: José Luiz de Medeiros, D. Sc. 

           Ofélia de Queiroz Fernandes Araújo, Ph.D. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 

Rio de Janeiro 
2011 



 
 

 
 

iii

  Faria, Rafaella Magliano Balbi de 
 

Uma Metodologia de Avaliação de Catalisadores de Hidrogenação de Gasolina 
de Pirólise / 2011 
106 f.: xviii. 

  
Dissertação (Mestrado em Tecnologia de Processos Químicos e Bioquímicos) 
– Universidade Federal do Rio de Janeiro, Escola de Química, Rio de Janeiro, 
2011. 

  
Orientadores: José Luiz de Medeiros; Ofélia de Queiroz Fernandes 
Araújo 

  
1. Gasolina de Pirólise. 2. Hidrotratamento.  3. Catalisadores Pd/Al2O3 - 
Dissertação 
I. Medeiros, José Luiz de (Orient.). II. Universidade Federal do Rio de Janeiro, 
Programa em Tecnologia de Processos Químicos e Bioquímicos, Escola de 
Química. III. D.Sc. 
I. Araújo, Ofélia de Queiroz Fernandes. (Orient.). II. Universidade Federal do 
Rio de Janeiro, Programa em Tecnologia de Processos Químicos e 
Bioquímicos, Escola de Química. III. Ph.D. 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 

 
 

iv 

Rafaella Magliano Balbi de Faria 
 
 

UMA METODOLOGIA DE AVALIAÇÃO DE CATALISADORES DE HIDROGENAÇÃO 
DE GASOLINA DE PIRÓLISE 

 
 

Dissertação de Mestrado apresentada ao Programa de Pós-
Graduação em Tecnologia de Processos Químicos e 
Bioquímicos, Universidade Federal do Rio de Janeiro, como 
requisito parcial à obtenção do título de Mestre em Tecnologia 
de Processos Químicos e Bioquímicos 

 
 
 
 
 
Aprovada por: 
 
 

______________________________________________ 
José Luiz de Medeiros, D.Sc. 

 
 
 

______________________________________________ 
Ofélia de Queiroz Fernandes Araújo, Ph.D. 

 
 
 

______________________________________________ 
Fátima Maria Zanon Zotin, D.Sc. 

 
 
 

______________________________________________ 
Maria Letícia Murta Valle, D.Sc. 

 
 
 

______________________________________________ 
Jaildes Marques Britto, D.Sc. 

 
 
 
 

 

 

 



 
 

 
 

v 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Ao meu amado marido, Bruno. 

 

 

 



 
 

 
 

vi 

AGRADECIMENTOS 
 
 

A Deus por fornecer o ânimo e a força necessários para conclusão desta etapa. 

Aos meus pais, Ricardo e Rosane, pelo incentivo diário. 

Ao meu marido, Bruno, pela compreensão e apoio incondicional. 

Aos meus irmãos, Ricardo, Renata e Rodrigo, ao meu afilhado Lucas e a minha cunhada 

Naiana por me presentear com carinhos. 

Aos amigos Raquel, Juliana e Diego por tornar os dias mais divertidos. 

Aos amigos Andreza e Carlos André, fundamentais na realização deste trabalho. 

Aos amigos do H2CIN, pelas alegrias compartilhadas nesse tempo. 

Aos professores, José Luis de Medeiros e Ofélia de Queiroz F. Araújo, pela orientação e 

comprometimento. 

Aos professores da Escola de Química da UFRJ, pela participação na minha formação 

acadêmica. 

A FAPERJ, pelo apoio financeiro. 

Ao apoio financeiro da Agência Nacional do Petróleo – ANP – e da Financiadora de Estudos 

e Projetos – FINEP – por meio do Programa de Recursos Humanos da ANP para o Setor de 

Petróleo e Gás – PRH-ANP/MCT, em particular ao PRH 13, da Escola de Química - 

Processamento, Gestão e Meio Ambiente na Indústria do Petróleo e Gás Natural. 

 

 

 

 
 
 

 
 
 
 
 
 
 



 
 

 
 

vii

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

"Para realizar grandes conquistas, devemos não apenas agir, mas também sonhar; não apenas 
planejar, mas também acreditar." 

(Anatole France) 
 
 
 
 



 
 

 
 

viii

RESUMO 
 

FARIA, Rafaella Magliano Balbi de. Uma Metodologia de Avaliação de Catalisadores de 

Hidrogenação de Gasolina de Pirólise. Dissertação (Mestrado em Tecnologia de Processos 

Químicos e Bioquímicos) - Escola de Química, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio 

de Janeiro, 2011. 

 

Este estudo fez parte de um projeto em que foram gerados dados de conversão em 

experimentos de hidrogenação para o primeiro estágio de hidrotratamento da gasolina de 

pirólise. Tais dados foram subsequentemente tratados visando ao desenvolvimento de uma 

metodologia para avaliação de desempenho de catalisadores para esse estágio. As reações 

foram conduzidas em Planta Laboratorial de Hidroconversão de PYGAS (PHP) cedida em 

comodato pela BRASKEM-UNIB-CAMAÇARI e instalada no laboratório H2CIN da Escola 

de Química da UFRJ. Cinco catalisadores comerciais à base de paládio (0,3 %w/w) em 

alumina (Al2O3) como suporte foram utilizados. Foram testadas quatro condições de reação 

por catalisador estudado, correspondendo a dois níveis de temperatura (65 e 75 oC) do banho 

de pré-aquecimento do reator e a dois níveis de velocidade espacial LHSV (6,67 e 7,73 h-1) de 

carga líquida. Um Modelo Dinâmico de Experimento em Fluxo (MEF) foi desenvolvido para 

a PHP, a fim de gerar, também, subsídio para a análise comparativa de catalisadores. A partir 

desse modelo, os parâmetros cinéticos foram estimados utilizando os dados experimentais de 

cada corrida. Observou-se que todos os catalisadores testados (A, B, C, D e E) são, em 

essência, produtos muito parecidos em termos de desempenho de hidrogenação da PYGAS. 

Todos garantiram bons patamares de conversão. Há pequena diferença de desempenho entre 

eles, que faz com que os catalisadores C, D e E apresentem melhores resultados. Em maior 

detalhe, observou-se que o catalisador E apresenta o melhor desempenho do grupo. 

Palavras-chave: Gasolina de Pirólise. Hidrotratamento. Catalisadores Pd/Al2O3. 
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ABSTRACT 

FARIA, Rafaella Magliano Balbi de. Uma Metodologia de Avaliação de Catalisadores de 

Hidrogenação de Gasolina de Pirólise. Dissertação (Mestrado em Tecnologia de Processos 

Químicos e Bioquímicos) - Escola de Química, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio 

de Janeiro, 2011. 

 

This study was part of a project in which conversion values were obtained from 

experiments of hydrogenation for the first stage of pyrolysis gasoline upgrading. These data 

were used to develop a methodology for performance evaluation of catalysts of this stage. The 

reactions were conducted from PYGAS Hydroconversion Plant (PHP) loaned for use by 

BRASKEM-UNIB-CAMAÇARI and installed in the Laboratory H2CIN in Escola de 

Química, UFRJ. Five commercial Pd(0,3%w/w)/Al2O3 catalysts were used. Four reaction 

conditions were studied for each catalyst - two reactor bath preheating temperatures (65 and 

75 oC) and two levels of spatial velocity LHSV (6,67 and 7,73 h-1) of liquid feed. A Dynamic 

Model of Experiment on Flow (MEF) was designed for PHP, to also help in comparative 

analysis of the catalysts. From this model, kinetic parameters were estimated using the 

experimental data for each experimental run. It was observed that all catalysts studied (A, B, 

C, D and E) are essentially very similar products in terms of performance for hydrogenation 

of PYGAS. All showed good levels of conversion. There is little performance difference 

between them, but the catalysts C, D and E dominate in most cases. Thoroughly, it was 

observed that the catalyst E has the best performance of the group. 

Keywords: Pyrolysis Gasoline. Hydrotreatment Process. Pd/Al2O3 catalysts. 
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CAPÍTULO 1 

INTRODUÇÃO 

 

A gasolina de pirólise (PYGAS) é um subproduto da produção de olefinas 

(tipicamente etileno, propileno, butadienos e isopreno) a partir do craqueamento com vapor 

d’água de frações de petróleo, principalmente a nafta. Devido ao seu elevado teor de 

hidrocarbonetos aromáticos, especialmente benzeno, a PYGAS constitui um produto de alto 

valor para a petroquímica. Esse subproduto apresenta faixa intermediária de ponto de 

ebulição, elevada octanagem e, também, altos teores de dienos e diversos insaturados (DE 

MEDEIROS, et al., 2007). 

A PYGAS possui uma quantidade significativa de diolefinas e estireno (18 e 3 %w/w, 

respectivamente), que a torna inadequada para uso direto como gasolina automotiva 

(CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). A presença desses compostos insaturados faz com 

que esse subproduto seja instável, impedindo praticamente qualquer processamento posterior 

dessa corrente. Isso porque tais compostos apresentam excessiva facilidade de oxidação, 

polimerização e formação de goma e, por isso, devem ser removidos. 

A estabilização da PYGAS é realizada industrialmente por meio de reações de 

hidrotratamento catalítico em plantas, conhecidas como DPGs, que utilizam dois estágios de 

hidrogenação. No primeiro estágio, a PYGAS líquida é misturada com H2 e pré-aquecida. 

Essa mistura segue para um reator adiabático de leito fixo "trickle-bed" de baixa severidade, 

sob pressões de 20 a 40 bar (2,0 a 4,0 MPa), razão H2/PYGAS de 100 a 200 NL/kg e 

temperatura de entrada no leito de 50 a 130 oC (DE MEDEIROS, et al., 2007). O objetivo do 

primeiro estágio é a conversão, em fase líquida, apenas das espécies extremamente reativas, 

como estireno, dienos, ciclo-dienos e diversos outros aromáticos (por exemplo, aromáticos 

C9). Nesse estágio procura-se manter a temperatura tão baixa quanto possível para reduzir 

reações paralelas de formação de polímeros, gomas e subseqüente retenção e carbonização de 

material sólido no leito catalítico, fenômenos responsáveis pela própria desativação do leito. 

O segundo estágio envolve um processamento mais severo, também em reator 

adiabático de leito fixo em pressão similar à do estágio anterior. A diferença principal é que a 

hidrogenação ocorre em fase vapor em temperatura de entrada acima de 230 oC. O segundo 

estágio visa à conversão de olefinas e diolefinas remanescentes, além de sulfurados. Após o 

segundo estágio, a PYGAS é condensada e está estabilizada, podendo ser encaminhada para 
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processos de separação de aromáticos de valor industrial como benzeno, tolueno e xilenos 

(BTX), ou misturada a cortes de gasolina para venda direta como combustível automotivo. 

Este trabalho fez parte de um projeto em que foram gerados dados de conversão em 

experimentos de hidrogenação no contexto do primeiro estágio de hidrotratamento da gasolina 

de pirólise. Tais dados foram subsequentemente tratados visando ao desenvolvimento de uma 

metodologia para avaliação de desempenho de catalisadores do primeiro estágio de DPGs. As 

reações foram conduzidas em Planta Laboratorial de Hidroconversão de PYGAS (PHP) 

cedida em comodato pela BRASKEM-UNIB-CAMAÇARI e instalada no laboratório H2CIN 

da Escola de Química da UFRJ. Os principais objetivos desta Dissertação foram: 

 
• Operacionalizar a utilização da Planta Laboratorial de Hidrogenação de 

PYGAS e expansão da mesma. 

• Implementar procedimentos analíticos para acompanhar quantitativamente a 

hidrogenação de PYGAS nas condições do primeiro estágio, consistindo de: (i) 

análises de Cromatografia Gasosa (CG); (ii) determinação de Número de 

Bromo (NoBr); (iii) determinação de Valor de Dienos; (iv) determinação do 

volume de H2 alimentado, consumido e residual (NL/LPYGAS). 

• Avaliar comparativamente o desempenho de diferentes catalisadores 

comerciais com relação à atividade catalítica e seletividade de hidroconversão, 

de modo a consolidar-se uma rotina confiável e imparcial para discriminar e 

ordenar produtos comerciais de catálise para o primeiro estágio de DPGs em 

condições de processo próximas às utilizadas nos testes. 

 

Para fins de demonstração da metodologia desenvolvida ao longo desta dissertação, 

um subconjunto de catalisadores comerciais estudados na PHP no Laboratório H2CIN foi 

selecionado. 

Esse subconjunto consiste de cinco catalisadores comerciais à base de paládio (0,3 

%w/w) em alumina (Al2O3) como suporte. Uma característica de catalisadores Pd+Al2O3 é a 

alta atividade nas reações de hidrogenação de PYGAS (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 

1989). Esses catalisadores apresentam, também, alta desativação irreversível caso certas 

espécies (arsênio, mercúrio e outras) estejam presentes na carga de PYGAS. Desta forma, 

catalisadores Pd+Al2O3 somente são recomendados a gasolinas de pirólise provenientes de 

naftas qualificadas.  
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Foram testadas quatro condições de reação por catalisador estudado, correspondendo a 

dois níveis de temperatura (65 e 75 oC) do banho de pré-aquecimento (carga + reciclo + H2) 

do reator e a dois níveis de velocidade espacial LHSV (6,67 e 7,73 h-1) de carga líquida.   

Um Modelo Dinâmico de Experimento em Fluxo (MEF) foi desenvolvido para a PHP, 

a fim de gerar também subsídio para a análise comparativa de catalisadores. A partir desse 

modelo, os parâmetros cinéticos serão estimados utilizando os dados experimentais de cada 

corrida. Esses parâmetros complementam a comparação dos desempenhos de catalisadores 

comerciais para o primeiro estágio da planta de hidrogenação da PYGAS, já que catalisadores 

com maior atividade levarão a maiores valores das suas constantes cinéticas. 
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CAPÍTULO 2 

REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

 

2.1 PROCESSOS DE OBTENÇÃO DA GASOLINA DE PIRÓLISE 

 

2.1.1 Craqueamento com Vapor 

 

Gás natural e frações derivadas do petróleo, obtidas após o fracionamento primário do 

óleo cru por destilação (Tabela 2.1), consistem, principalmente, de hidrocarbonetos 

parafínicos e naftênicos, cuja reatividade química é baixa, impedindo o desenvolvimento de 

famílias diversificadas de compostos químicos com diferentes complexidades. Isso, no 

entanto, pode ser alcançado por meio de hidrocarbonetos alifáticos insaturados ou 

hidrocarbonetos aromáticos que, devido à elevada reatividade, oferecem maior flexibilidade 

na síntese orgânica (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). Nesse sentido, etileno, propileno, 

olefinas C4 (buteno e butadieno), que são derivados do gás natural e do petróleo, e aromáticos 

como benzeno, tolueno e xilenos (orto, meta e para), que são derivados do petróleo e em 

pequena extensão do carvão, são considerados moléculas base para a indústria química 

orgânica (WITTCOFF, et al., 2004). 

As olefinas e aromáticos podem ser obtidos a partir de processos de craqueamento 

com vapor (Figura 2.1). Esse processo consiste na pirólise de hidrocarbonetos saturados de 

gás natural ou frações derivadas de petróleo na presença de vapor. O craqueamento com vapor 

produz, primeiramente, etileno e propileno e, como produtos secundários, dependendo da 

matéria-prima utilizada, uma corrente C4 rica em butadieno e outra C5+. Esta corrente, 

conhecida como gasolina de pirólise, apresenta elevado conteúdo de aromáticos, 

principalmente benzeno. A variedade de produtos obtidos a partir do craqueamento com vapor 

torna-o fundamental para a indústria petroquímica (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 

A Figura 2.2 apresenta um esquema das principais reações que ocorrem durante o 

craqueamento de hidrocarbonetos alifáticos saturados. No craqueamento primário, esses 

compostos são levados a parafinas e olefinas (reação I). No craqueamento secundário, há o 

aumento de produtos leves ricos em olefinas (reações II e III), cuja composição depende das 

condições de operação selecionadas. Durante essas reações, pode ocorrer a desidrogenação 

das olefinas produzidas, aumentando o grau de insaturação das moléculas (reação IV). Além 
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disso, ainda podem ocorrer reações resultando em cadeias cíclicas (reação V) que se sujeitam 

à intensa desidrogenação, dando origem a compostos aromáticos, principalmente ao benzeno 

(reação VI). Esse aromático é um precursor natural de poliaromáticos condensados que 

podem acarretar na formação de coque (reação VII). Enquanto que as reações de 

craqueamento tornam-se significantes acima de 700 °C, as de desidrogenação ocorrem 

somente acima de 800 °C. Além disso, as reações de formação de hidrocarbonetos 

poliaromáticos são viabilizadas apenas em temperaturas acima de 900 °C (CHAUVEL AND 

LEVEBVRE, 1989). 

 

Tabela 2.1: Frações obtidas pela destilação do petróleo. 

 
Fração 

Faixa de 
Temperatura 
de ebulição 

Comentários 

1. Gases 

Metano (65-90%), 
Etano, propano e butano 

< 20 ºC 

Similar ao gás natural. Utilizado como 
combustível e matéria-prima em processos 
químicos. Também obtido por reforma 
catalítica e craqueamento catalítico. 

2. Nafta 

Nafta leve (C5, C6) 70-140 ºC 

Nafta pesada (C7-C9) 140-200 ºC 

Naftas são compostos alifáticos e cicloalifáticos 
predominantemente C5-C9. Pode conter alguns 
aromáticos. Utilizado como combustível e 
matéria-prima em processos químicos. 

3. Gasóleo Atmosférico  

Querosene 175-275 ºC 
Apresenta compostos C9-C16. Utilizado 
principalmente como combustível de aviões e 
jatos. 

Diesel 200-370 ºC 

Apresenta compostos C15-C25. Utilizado como 
óleo diesel e combustível de aquecimento. O 
gasóleo é cataliticamente craqueado à nafta que 
pode ser craqueada com vapor a olefinas. 

4. Frações Pesadas  

Óleo Lubrificante >370 ºC Usado para lubrificação. 

Óleo Combustível 
Pesado ou residual 

>370 ºC 
Utilizado como combustível para caldeira. 
Destilação a vácuo resulta em gasóleo de vácuo 
para craqueamento catalítico. 

Asfalto e Resíduo >370 ºC 
Utilizado para pavimento, revestimento e 
aplicações estruturais. 

Fonte: adaptado de WITTCOFF, et al., 2004. 
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Figura 2.1: Produtos do craqueamento com vapor.  

 

 
          Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989. 

Figura 2.2: Principais reações presentes na pirólise de hidrocarbonetos. 
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O mecanismo das reações de craqueamento apresentadas na Figura 2.2 ocorre via 

radical livre e pode ser entendido pelo esquema exposto na Figura 2.3 (WEISSERMEL AND 

ARPE, 1997). 

 

 
     Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989. 

Figura 2.3: Mecanismo da reação de craqueamento. 

 

As principais variáveis operacionais do processo de craqueamento com vapor são: 

temperatura (determina o nível de ativação reacional do sistema), tempo de residência, 

pressão e a composição dos reagentes na matéria-prima (refletidos pela pressão parcial dos 

hidrocarbonetos). A temperatura da reação varia entre 700-900 ºC de acordo com a matéria-

prima utilizada. A taxa de craqueamento aumenta com a temperatura, já que a concentração 

de radicais gerados é maior, afetando a composição do craqueado. Quanto maior a 

temperatura, menor o tempo de residência e pressão requeridos. O tempo de residência, entre 

0,2 e 1,0 s, afeta a razão de produtos primários e secundários no craqueamento. Sendo curto, 

predominam as reações que resultam em olefinas. Prolongando-o, há reações de 

oligomerização e deposição de coque. Alta pressão parcial favorece as reações de 
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polimerização e condensação, enquanto baixa pressão parcial aumenta a produção de olefinas 

(WEISSERMEL AND ARPE, 1997). 

A influência da temperatura de craqueamento com vapor da nafta, mantendo tempo de 

residência constante, pode ser visto na Tabela 2.2. A taxa de etileno aumenta enquanto que a 

da gasolina de pirólise (C5-200 ºC) diminui com o aumento da temperatura (CHAUVEL 

AND LEVEBVRE, 1989). Porém, quanto maior a temperatura, maior o custo do processo. O 

mesmo raciocínio pode ser aplicado à quantidade de vapor na reação. Essa interfere na 

seletividade e, quanto maior, maiores, também, são a produção de etileno e o custo. 

 

Tabela 2.2: Influência da temperatura no craqueamento da nafta*.  

Produtos (% peso) 815 ºC 835 ºC 855 ºC 

H2 0,66 0,74 0,81 

CH4 13,82 15,65 17,40 

C2H4 24,71 27,06 29,17 

C3H6 17,34 16,28 14,44 

C4H6 4,18 4,17 3,99 

C6H6 4,89 5,90 7,08 

C5-200 ºC 22,64 20,89 20,01 

                Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989. 

* Características da nafta: faixa de destilação – 35-160 ºC. Composição química (% vol): parafinas 80, 

naftênicos 15, aromáticos 5. 

 

Essencialmente, existem dois processos que diferem na severidade das condições 

empregada: baixa severidade de craqueamento - abaixo de 800 ºC com o tempo de residência 

de 1 s, e alta severidade de craqueamento - aproximadamente a 900 ºC com o tempo de 

residência de 0,5 s (WEISSERMEL AND ARPE, 1997). 

A matéria-prima utilizada no craqueamento pode variar, dependendo da 

disponibilidade, desde hidrocarbonetos saturados leves como gás natural (etano e propano) a 

frações mais pesadas de petróleo como a nafta petroquímica, principalmente. A Tabela 2.3 

apresenta uma comparação da matéria-prima na obtenção de etileno por craqueamento com 

vapor utilizada nos Estados Unidos e na Europa Ocidental. Como pode ser visto, os norte 

americanos utilizam, principalmente, etano e propano para obtenção de etileno, graças a sua 

riqueza em gás natural. Já na Europa ocidental, a nafta petroquímica é a matéria-prima 

predominante (WITTCOFF, et al., 2004). 
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Tabela 2.3: Matéria-prima para etileno – Estados Unidos (USA) versus Europa Ocidental (WE).  

1982 1985 1995 2001 Matéria-prima  

(% do total) USA WE USA WE USA WE USA WE 

Nafta 20 90 21 86 20 71,9 30 75,1 

Gasóleo      10,5  8,8 

Etano/Propano 80  79   5,5  6,5 

Etano/Propano/Butano  10  14 80 10,6 70 8,5 

Corrente C4         

Gás de Refinaria      1,5  1,1 

    Fonte: adaptado de WITTCOFF, et al., 2004. 

 

A Tabela 2.4 apresenta os produtos do craqueamento com vapor para diferentes tipos 

de matérias-primas a alta severidade. O etano é a matéria-prima ideal para a produção de 

olefinas leves. Verifica-se também que a taxa de etileno diminui e a taxa de co-produtos, 

como a de gasolina de pirólise, eleva-se com o aumento da massa molecular da corrente 

(WITTCOFF, et al., 2004). 

 

Tabela 2.4: Co-produtos do craqueamento com vapor por 100 lb de etileno (lb). 

 Etano Propano Butano Nafta 
Gasóleo 

Atmosférico 

Gasóleo 

de Vácuo 

Matéria-prima 

requerida (lb) 
120 240 250 320 380 430 

Etileno (% produzido) 80 42 38 31 26 23 

Propileno 3 50 40 50 55 60 

Butadieno 2 5 9 15 17 17 

Outras olefinas C4 1 3 17 25 18 18 

Gasolina de Pirólise 

Benzeno 

Tolueno 

Olefinas C5 

Outros 

2 

1 

- 

- 

1 

15 

5 

- 

- 

10 

18 

6 

3 

1 

8 

75 

15 

10 

7 

43 

70 

23 

12 

8 

37 

65 

24 

12 

7 

22 

Óleo combustível - 2 4 10 70 125 

Outros 17 65 62 45 50 45 

Fonte: adaptado de WITTCOFF, et al., 2004. 
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2.1.2 Processo Industrial 

 

A complexidade de uma planta de craqueamento com vapor depende do tipo de 

matéria-prima utilizada. Os produtos principais são o etileno e o propileno. A corrente C4 e a 

gasolina de pirólise, que são processadas em outras unidades para delas serem obtidos 

produtos finais, são produtos secundários nessa planta. O processo de craqueamento com 

vapor da nafta pode ser subdividido, de forma resumida, nas seguintes etapas (CHAUVEL 

AND LEVEBVRE, 1989; WEISSERMEL AND ARPE, 1997; WITTCOFF, et al., 2004): 

 

� Craqueamento da nafta 

A nafta é vaporizada e misturada ao vapor pré-aquecido. Essa mistura passa através de 

tubos por um forno de craqueamento aquecido diretamente pela combustão de gases ou óleos. 

Esses tubos são dispostos verticalmente e possuem de 50-200 m de comprimento e 80-120 

mm de diâmetro (Figura 2.4) (WEISSERMEL AND ARPE, 1997). As reações de 

craqueamento com vapor ocorrem no forno a elevada temperatura. O tempo de residência no 

forno é curto, entre 20 e 100 milissegundos para minimizar a formação de coque que é 

potencialmente um grande problema, já que esse é um produto termodinamicamente 

favorecido (WITTCOFF, et al., 2004). 

 

 
Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989. 

Figura 2.4: Projeto de tubos verticais.   
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� Quenching 

Os produtos craqueados na saída do forno encontram-se a cerca de 800 °C e devem ser 

rapidamente resfriados a algo em torno de 400 °C para evitar reações secundárias. O 

resfriamento inicial ocorre com a geração de vapor a alta pressão em trocadores de calor entre 

o efluente e água (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 

 

� Compressão do gás craqueado e purificação 

Nessa fase, a água e a gasolina de pirólise são separadas do processo através de um 

fracionamento primário. Os componentes gasosos são comprimidos em uma série de 

compressores e lavados com uma solução cáustica (por exemplo, 5-15% soda cáustica ou 

etanoamidas) para a remoção de gases ácidos como H2S e CO2 (WITTCOFF, et al., 2004). 

 

� Secagem, resfriamento e destilação a baixa temperatura 

Uma cuidadosa secagem deve ocorrer de modo que a subseqüente destilação a baixa 

temperatura não seja interrompida pela formação de cristais de gelo. O gás é então seco e 

resfriado em uma série de unidades de refrigeração e separado por destilação em várias 

colunas (WITTCOFF, et al., 2004). 

Na separação, detalhada na Figura 2.5, os gases condensados são destilados em uma 

coluna desmetanizadora que possui, em seu topo, um condensador resfriado a -100 ºC. 

Metano e hidrogênio são os principais produtos obtidos no topo dessa coluna. Os produtos de 

fundo são levados a uma segunda coluna, ou desetanizadora, que separa uma corrente C2 

(etileno e etano) de produtos mais pesados. A presença de acetileno nessa corrente é 

eliminada por hidrogenação seletiva na presença de catalisador, já que esse interfere nas 

reações de polimerização do etileno. Posteriormente, a separação da mistura etileno-etano 

exige uma coluna especialmente eficaz devido à proximidade dos seus pontos de ebulição. 

Etileno pode ser obtido com uma pureza de 99,95% (grau de polímero) e a corrente de etano, 

no fundo da coluna, segue para o reciclo (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989; 

WEISSERMEL AND ARPE, 1997; WITTCOFF, et al., 2004). 

Os produtos de fundo do desetanizador seguem para uma coluna despropanizadora que 

separa a corrente C3 de produtos mais pesados. Esses seguem para o fracionamento em uma 

coluna desbutanizadora. A corrente C3, coletada no topo do despropanizador, é também 

hidrogenada seletivamente na presença de catalisador com o objetivo de remover 

metilacetileno e propadieno, convertendo-os em propileno. No entanto, para obter uma 
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corrente de propileno com uma pureza de 99,5% é necessário a separação de propano em 

colunas suplementares (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989; WEISSERMEL AND ARPE, 

1997; WITTCOFF, et al., 2004). 

Os hidrocarbonetos mais pesados, obtidos no fundo do despropanizador, são tratados 

em um desbutanizador que produz, no topo, uma corrente C4 rica em 1,3-butadieno. A 

gasolina de pirólise é obtida no fundo dessa coluna e combinada com a corrente do 

fracionamento primário e, dependendo da severidade do processo, contém de 50-85% em 

peso de hidrocarbonetos aromáticos, dos quais mais da metade corresponde ao benzeno 

(CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989; WEISSERMEL AND ARPE, 1997; WITTCOFF, et 

al., 2004). 

 

 
       Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989. 

Figura 2.5: Seção de separação por destilação no craqueamento com vapor da nafta. 

  

Na Figura 2.6, é apresentado um esquema simplificado de uma unidade completa de 

craqueamento com vapor da nafta descrito acima (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 
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         Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989. 

Figura 2.6: Seção de separação no craqueamento com vapor da nafta. 
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2.2 HIDROTRATAMENTO DA GASOLINA DE PIRÓLISE 

 

2.2.1 Gasolina de Pirólise (PYGAS) 

 

A gasolina de pirólise é um importante subproduto obtido a partir do craqueamento 

com vapor de frações líquidas do petróleo, principalmente a nafta. Quanto mais pesada for 

essa fração, maior é a sua produção (WITTCOFF, et al., 2004). A PYGAS constitui um 

produto de alto valor para a petroquímica devido ao seu elevado teor de hidrocarbonetos 

aromáticos, especialmente benzeno (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). Esse produto é 

uma importante fonte de benzeno e tolueno na Europa Ocidental, como pode ser verificado na 

Figura 2.7. No entanto, a gasolina de pirólise representa uma fonte menos importante nos 

Estados Unidos, onde a reforma catalítica é mais amplamente praticada (WITTCOFF, et al., 

2004). 

 
                                   Fonte: adaptado de WITTCOFF, et al., 2004. 

Figura 2.7: Fontes de benzeno nos Estados Unidos e na Europa Ocidental.   



 
 

 
 

15 

A Tabela 2.5 apresenta uma análise típica da gasolina de pirólise obtida pelo 

craqueamento com vapor da nafta. Como pode ser observado, esse efluente possui uma 

quantidade significativa de diolefinas e estireno, o que a torna inadequada para uso direto 

como gasolina na refinaria (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). A presença desses 

compostos insaturados torna esse produto instável e impede praticamente qualquer 

processamento posterior dessa corrente. Esses devem ser removidos por apresentarem 

excessiva facilidade de oxidação, polimerização e formação de gomas (DE MEDEIROS, et 

al., 2007). Dado o aumento da severidade das especificações comerciais relacionadas ao teor 

de enxofre no benzeno, a purificação do efluente aromático é indispensável nesse caso 

(CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 

 

Tabela 2.5: Composição da Gasolina de Pirólise obtida pelo craqueamento com vapor da nafta.  

Componentes Composição (% peso) 

Parafinas e Naftênicos 11,8 

Olefinas 5,5 

Diolefinas 18,1 

Aromáticos 64,6 

Benzeno 28,0 

Tolueno 13,9 

C8 7,2 

Estireno 3,0 

C9 12,5 

Total 100 

Conteúdo de enxofre (ppm) 220 

           Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989. 

 

O processo clássico para a estabilização da PYGAS é realizado por meio da reação de 

hidrotratamento catalítico (HDT) de suas espécies reativas e tem como finalidade reduzir 

teores de insaturados, heteroátomos e espécies poliaromáticas (DE MEDEIROS, et al., 2007). 

Esse processo deve ser altamente seletivo e converter a menor quantidade possível de 

hidrocarbonetos aromáticos cujo conteúdo, obtido do craqueamento com vapor, depende, 

essencialmente, da matéria-prima tratada e das condições de operação. 
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2.2.2 Hidrotratamento da Gasolina de Pirólise 

 

As reações de hidrotratamento abrangem processos de hidrogenação catalítica, através 

dos quais a gasolina de pirólise é hidrogenada sob certas condições operacionais de pressão e 

temperatura, em presença de catalisadores específicos. Esses são escolhidos com o objetivo de 

melhorar as propriedades da PYGAS, permitindo a sua utilização na produção de aromáticos, 

principalmente. 

Devido à excessiva instabilidade térmica, a gasolina de pirólise bruta deve passar, 

antes de ser dessulfurizada, por um processo de hidrogenação dos compostos diolefínicos e 

alquenil-aromáticos, assim como monolefinas mais reativas. Dessa forma, duas operações 

reativas sucessivas são necessárias (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989): 

 

A) Primeiro estágio da hidrogenação: ocorre a hidrogenação seletiva de diolefinas e 

alquenil-aromáticos em fase líquida. 

B) Segundo estágio da hidrogenação: ocorre a hidrogenação severa em fase vapor 

para converter compostos sulfurados e olefinas restantes, porém seletiva suficiente 

para evitar a hidrogenação significante de compostos aromáticos.  

 

A) Hidrodesdienização ou Primeiro Estágio da Hidrogenação 

 

Nessa primeira etapa do processo, a hidrogenação é seletiva para espécies 

extremamente reativas como estirenos, dienos, ciclo-dienos e parte das olefinas, evitando a 

formação de goma por polimerização durante operações posteriores (DE MEDEIROS, et al., 

2007). 

Esse estágio utiliza um reator trickle-bed de baixa severidade, operando em pressões 

de 20 a 40 bar (2,0 MPa a 4,0 MPa), razão H2/PYGAS de 100 a 200 NL/kg e temperatura de 

50 a 130 ºC. Os principais catalisadores utilizados nessa etapa são, dependendo da qualidade 

da nafta empregada, de paládio (0,3 %w/w) suportado em alumina (DE MEDEIROS, et al., 

2007). 
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� Reatores Trickle bed 

São reatores trifásicos em que o catalisador encontra-se aleatoriamente distribuído em 

seu interior e as partículas líquidas e gasosas estão em fluxo co-corrente ao longo do leito 

catalítico (AYDINA AND LARACHIA, 2008; BOELHOUWER, 2001). Um reator trickle 

bed de leito fixo é basicamente constituído por uma coluna cilíndrica (Figura 2.8). O 

catalisador pode ser esférico, cilíndrico ou ter formas mais sofisticadas. Esses reatores são 

caracterizados por utilizarem uma elevada carga de catalisador. Os custos de investimento 

com reatores de leito fixo são, em geral, baixos, comparados com outros tipos de reatores 

(BOELHOUWER, 2001). 

 

 
                                                            Fonte: BOELHOUWER, 2001. 

Figura 2.8: Esquema de um reator “trickle bed”. 

 

A maioria dos reatores comerciais trickle bed operam adiabaticamente, em altas 

temperaturas e pressões e envolvem, geralmente, hidrogenações, oxidações e dessulfurizações 

(BOELHOUWER, 2001). Esse tipo de reator é utilizado principalmente nas refinarias de 

petróleo e indústrias petroquímicas (BAUSSARON, et al., 2007; BOYER, et al., 2007). 

Quando um leito fixo é selecionado, deve-se considerar se o regime de fluxo 

empregado na operação será co-corrente descendente (downflow) ou ascendente (upflow). 

Neste, a completa inundação do catalisador é obtida a custo de maior holdup líquido 
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comparado àquele. O elevado holdup aumenta a resistência de transferência de massa do 

filme líquido para os reagentes gasosos. Devido à completa inundação do catalisador e um 

maior holdup, as características de transferência de calor são melhores em operação com 

fluxo co-corrente ascendente. Sendo descendente, o fluxo pode induzir o movimento das 

partículas sólidas do leito, isso possivelmente resulta em desgaste e perda de inventário do 

catalisador (BOELHOUWER, 2001). 

Esses reatores apresentam como vantagem a renovação da superfície do catalisador, a 

interação mais eficiente entre as fases líquidas e gasosas e maior média de temperatura. Isso 

resulta em um transporte de calor mais eficiente pela fase líquida, aumentando, assim, a vazão 

de trabalho e propiciando um aumento da produtividade. Entretanto, esses reatores possuem 

algumas desvantagens, como más condições para a troca de calor externo, má distribuição do 

líquido e a limitação da reação pela taxa de transferência de massa (LLAMAS, et al., 2008). 

A reação no primeiro estágio de plantas DPGs, como toda hidrogenação, é exotérmica, 

provocando, dessa forma, aumento da temperatura do leito no sentido de escoamento da 

corrente. A diferença máxima de temperatura entre a entrada e saída do reator recomendada é 

60 ºC (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 

 

� Catalisadores 

Um importante fator na eficiência da hidroconversão no primeiro estágio de plantas 

DPGs é o desempenho dos catalisadores de hidrogenação utilizados. Uma combinação 

satisfatória de resistência mecânica, seletividade e atividade catalítica garantem grandes 

campanhas para o catalisador e baixa formação de goma (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 

1989). 

Em geral, o metal ativo utilizado pelos catalisadores industriais mais competitivos na 

hidrogenação de hidrocarbonetos é o paládio em sua forma reduzida. O suporte onde é 

disperso o metal e que dá resistência mecânica ao catalisador, geralmente se constitui de 

alumina ou sílica. Os catalisadores a base de paládio apresentam alta atividade (CASTANÕ, 

et al., 2008; CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 

No primeiro estágio de hidrogenação da PYGAS, cerca de 90% de diolefinas e 

estireno é hidrogenado seletivamente à monolefinas e etilbenzeno, respectivamente, enquanto 

que menos de 10% das monolefinas são convertidas em compostos saturados. Os 

catalisadores do tipo egg shells fornecem alta seletividade na formação de monolefinas na 
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hidrogenação seletiva de diolefinas, por isso é o principal tipo de catalisador utilizado nas 

reações de hidroconversão de PYGAS para o primeiro estágio (ZHOU et al., 2010). 

Catalisadores do tipo egg shells consistem de um suporte inerte compacto com 

diferentes geometrias (esferas, anéis ou pastilhas) e uma fina camada externa de metal ativo 

(cerca de 50-250 mm) recobrindo sua superfície (ARDIACA et al., 2001; BADANO et al., 

2010). O conteúdo de paládio, principal metal ativo desses catalisadores para a hidrogenação 

em estudo, varia de 0,1 a 0,5 %w/w (ARDIACA et al., 2001). 

Esse tipo de catalisador é amplamente utilizado em processos industriais em que 

limitações de transferência de calor e massa intra-partícula têm um efeito negativo na 

atividade e seletividade de catalisadores porosos. As principais vantagens dos catalisadores 

são caminhos de transporte ou de difusão curtos, uma estrutura de poros independente do 

suporte e um melhor transporte de calor na camada do catalisador (BADANO et al., 2010). 

Os catalisadores são regenerados pela remoção das gomas depositadas no leito 

catalítico através do tratamento com vapor ou combustão controlada a 400 ºC (CHAUVEL 

AND LEVEBVRE, 1989). 

 

A Figura 2.9 mostra um esquema do processo típico de hidrogenação da gasolina de 

pirólise em estágios separados. No primeiro estágio do hidrotratamento, antes de entrar no 

reator, a PYGAS e o hidrogênio são pré-aquecidos por trocadores de calor com o efluente do 

primeiro reator. Após a reação e a troca de calor com a carga, o efluente do reator é flasheado 

à baixa pressão para separar o hidrogênio e os produtos mais leves por vaporização, sendo que 

parte da PYGAS resfriada é reciclada ao inter-leitos para quench do primeiro reator. Parte do 

produto vapor do flash é reciclada por meio de um compressor e o restante é purgado para 

impedir retenção de CH4 no loop de reação. A seguir a fração líquida é estabilizada via 

separação de leves e pesados em duas colunas de destilação. A Figura 2.10 apresenta um 

esquema da hidrogenação da gasolina de pirólise com os estágios do processo integrados 

(CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 
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       Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989. 

Figura 2.9: Hidrogenação da gasolina de pirólise. Representação dos estágios separados. 

  

 
       Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989. 

Figura 2.10: Hidrogenação da gasolina de pirólise. Representação dos estágios integrados. 
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B) Hidrodessulfurização ou Segundo Estágio da Hidrogenação 

 

O segundo estágio de reação tem a finalidade da conversão completa de insaturados 

provenientes da primeira etapa e a conversão do tiofeno em H2S, utilizando condições mais 

rígidas de hidrogenação, como temperatura acima de 240 ºC em leito fixo. Essa reação se dá 

em fase gasosa e com excesso de hidrogênio (DE MEDEIROS, et al., 2007).  

Essa etapa difere da hidrodessulfurização convencional pela pequena quantidade de 

compostos de enxofre inicialmente presentes. Além disso, os componentes a serem removidos 

são tiofênicos. Assim sendo, exigem condições relativamente severas de operação (elevada 

temperatura e alta pressão de hidrogênio) devido a sua baixa reatividade. De qualquer forma, 

a presença de quantidades residuais de certas diolefinas na alimentação que resistiram à 

desdienização e, especialmente, olefinas, tende a tornar o meio extremamente reativo 

(CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 

Para controlar a liberação de calor da reação (reação muito exotérmica), um número de 

tecnologias combinadas é indispensável, como um quench intermediário no reator. Para 

manter uma taxa de dessulfurização satisfatória, uma baixa velocidade espacial ou uma 

melhor atividade do sistema catalítico deve ser empregada, especialmente, com os riscos de 

polimerização devido aos resíduos de olefinas e diolefinas presentes. Esses resíduos são 

hidrogenados primeiramente e requerem menor temperatura possível de operação no topo do 

reator além de alta pressão parcial de hidrogênio (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 

Os principais catalisadores utilizados são baseados em cobalto, níquel, molibdênio e 

tungstênio, geralmente combinados e depositados em alumina (HOFFER, et al., 2004; 

PAWELEC, et al., 2007). A fórmula amplamente usada é composta de sulfeto de molibdênio 

e cobalto em alumina. O tempo de vida do catalisador é maior do que aquele do sistema 

catalítico empregado no primeiro estágio de hidrogenação (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 

1989). O tempo de campanha do catalisador utilizado nesse reator depende fortemente da 

eficiência do reator do primeiro estágio, já que a presença de diolefinas leva a formação de 

polímeros e, conseqüente, perda de área metálica (queda de atividade). Na operação desse 

reator, deve-se atentar, também, para evitar a alimentação de carga não vaporizada, já que o 

contato com líquido pode gerar resíduos de polimerização sólidos sobre o leito catalítico 

diminuindo, significantemente, o seu tempo de campanha. 

A alimentação desse estágio e gás hidrogênio são pré-aquecidos por meio de troca 

térmica com o efluente do reator (Figura 2.9). A vaporização e super-aquecimento da carga 
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mista ocorre em forno de processo. Após a reação, o efluente é flasheado a baixa pressão, 

onde ocorre a separação dos produtos mais leves, parte dos quais é reciclado por meio de um 

compressor. Os produtos mais pesados são estabilizados através de destilação, obtendo-se 

então os aromáticos (C6-C8) recuperados (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 

A Tabela 2.6 apresenta a composição da gasolina de pirólise antes e depois do 

processo de hidrotratamento. Após o 1º estágio de hidrogenação, a presença de aromáticos e 

olefinas asseguram um produto com elevada octanagem. Percebe-se a diminuição de 

diolefinas e estirenos, a alta concentração de olefinas e aromáticos não reagidos e, 

principalmente, enxofre. Após o 2º estágio de hidrogenação, houve a remoção de diolefinas, 

estirenos e compostos sulfurados, alcançando-se o objetivo do hidrotratamento e 

possibilitando o aproveitamento dessa corrente (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). 

Após a última etapa, a gasolina de pirólise está estabilizada. Em uma etapa posterior, 

os compostos aromáticos (benzeno/tolueno/xilenos) contidos nessa corrente são separados por 

meio de processos de destilação azeotrópica ou extrativa (WEISSERMEL AND ARPE, 

1997). 

 

Tabela 2.6: Hidrogenação da gasolina de pirólise – balanço de massa.  

Composição 
Gasolina de 

Pirólise bruta 

Após 1º Estagio 

de hidrogenação 

Após 2º Estagio 

de hidrogenação 

Diolefinas e Estireno 10,6 0,3 ≈ 0 

Olefina 3,0 2,4 ≈ 0 

Benzeno 43,7 43,7 43,6 

Tolueno 21,7 21,7 21,5 

Xilenos e Etilbenzeno 11,3 11,3 11,3 

Enxofre total (ppm) 150 145 0,5 

Enxofre tiofênico (ppm) 120 120 0,2 

         Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989. 

 

2.2.3 Rede de Reações para o Hidrotratamento da Gasolina de Pirólise  

 

Como já foi dito, o hidrotratamento da gasolina de pirólise abrange reações de 

hidrogenação dos compostos diolefínicos, alquenil-aromáticos e monolefinas, assim como 

reações de dessulfurização. Para um melhor entendimento dessas reações, são apresentadas, 
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nas Figuras 2.11, 2.12 e 2.13, redes de reações para alguns dos principais componentes 

presentes na PYGAS, entre eles diolefinas/olefinas (1,3-pentadieno e 1,7-octadieno), estireno 

e insaturados cíclicos geminados (diciclopentadieno - DCPD). Compostos saturados são 

obtidos como produtos que, por serem estáveis, possibilitam a utilização da gasolina de 

pirólise tratada em processos posteriores. Além disso, as reações são seletivas para evitar a 

hidrogenação significante de compostos aromáticos (BTX). 
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Figura 2.11: Rede de reações para 1,3-pentadieno e 1,7-octadieno. 
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Estireno 

CH2 CH3H2

Estireno Etilbenzeno
 

Figura 2.12: Rede de reações para estireno. 

 

H2

H2

H2

H22

Adamantano

Diciclopentadieno
       (DCPD)

H2

3,4 Dihidrodiciclopentadieno
          (3,4-DHDCPD)

8,9 Dihidrodiciclopentadieno
          (8,9-DHDCPD)

Tetrahidrodiciclopentadieno
             (THDCPD)

 

Figura 2.13: Rede de reações para DCPD. 

 

2.2.4 Hidrotratamento da PYGAS – Novos Estudos 

 

Diversos trabalhos na literatura abordam o processo de hidrotratamento da gasolina de 

pirólise sob diferentes perspectivas. Autores como CASTAÑO, et al. (2007); GASPAR, et al. 

(2008); HOFFER, et al. (2003) e PAWELEC, et al. (2007) estudam o desempenho de novos 

catalisadores na atividade e seletividade das reações de hidrogenação da PYGAS ou cargas 

sintéticas, além de testar a resistência desses catalisadores ao enxofre. Outros autores ainda 

desenvolvem modelos a partir de dados experimentais com o objetivo de estudar a cinética 

(DE MEDEIROS, et al., 2007; CAVALCANTE et al., 2009) ou a transferência de massa em 

reatores Trickle bed (TAILLEUR, et al., 2008). A Tabela 2.7 resume esses novos trabalhos 

apresentando informações importantes como a carga, as condições operacionais, o catalisador 

e o reator utilizados no estudo, assim como a conclusão obtida pelos autores. 
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Tabela 2.7: Trabalhos relacionados com a hidrogenação da gasolina de pirólise. 

Referência Carga Condições Operacionais Catalisador Reator Conclusão 

CASTAÑO, 
et al., 2006. 

PYGAS fornecida 
pela Repsol YPF 

(% peso): 
66 ppm de enxofre, 

alcanos: 4,4%, 
isoalcanos: 5,0%, 
alcenos: 13,7%, 

cicloalcanos: 7,1%, 
aromáticos: 69,8%. 

P = 50 bar 
T = 350 – 450 ºC 
WHSV = 4 h-1 

Redução de catalisador: 
T = 400 ºC 

H2/N2 (1:2 v/v) = 90 
ml/min 

P = 1 atm (2 h) 
Análise: cromatografia 

gasosa 

Catalisadores 
bifuncionais 
baseados em 

metais nobres (Pt, 
Pd, Ir, Ni) 

suportados em 
zeólitas HY. 

(pellets de 0,15–
0,30 mm). 

Reator de 
leito fixo. 

Fluxo 
contínuo 

downflow. 

Trabalha em condições que levam, 
além da redução de olefinas, 

também à redução de aromáticos. 
 

O catalisador Ir/HY apresentou a 
maior conversão nas reações de 

hidrodesaromatização. 
O catalisador Ni/HY apresentou 
baixa conversão de aromáticos, 

sendo melhor para a hidrogenação 
apenas de olefinas. 

Quanto maior a temperatura, maior 
a conversão dos aromáticos. 

CASTAÑO, 
et al., 2007. 

PYGAS fornecida 
pela Repsol YPF 

(% peso): 
66 ppm de enxofre, 

alcanos: 4,4%, 
isoalcanos: 5,0%, 
alcenos: 13,7%, 

cicloalcanos: 7,1%, 
aromáticos: 69,8%. 

T = 300 e 400 ºC 
Razão molar H2: PYGAS 

= 10 
P = 50 bar 

WHSV = 4 h-1 
Redução do catalisador: 
T = 450 ºC, P = 1 atm (2 

h) 
H2/N2 (1:2 v/v) = 90 

ml/min 
Análise: cromatografia 

gasosa. 

Ni/ASA 
Pd-Ni/ASA 

(catalisadores de 
Ni suportado em 
sílica-alumina 
amorfa (ASA) 

com promotores 
de Pd 

incorporado). 
(pellets de 0,15–

0,30 mm). 

Reator de 
leito fixo. 

Fluxo 
contínuo 

downflow. 

 
 

Trabalha em condições que levam, 
além da redução de olefinas, 

também à redução de aromáticos. 
 

O catalisador Pd-Ni/ASA 
aumentou a atividade de 
hidrogenação da PYGAS 
comparado a Ni/Al2O3. 

Foi obtida a redução de 40% de 
aromáticos. 

25 
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Referência Carga Condições Operacionais Catalisador Reator Conclusão 

DE 
MEDEIROS, 
et al., 2007. 

Carga sintética: 
estireno, 1,7 
octadieno, 1-

octeno, DCPD em 
tolueno. 

T = 35 – 100 ºC 
P = 30 bar 

Pd/Al2O3 
comercial 

Reatores 
Trickle Bed 
de leito fixo. 

Foi desenvolvido um modelo 
cinético para o 1º estágio de 

hidrotratamento da PYGAS a 
partir de experimentos em escala 

de bancada. 

GASPAR, et 
al., 2008. 

Carga sintética: 
estireno, 1,7-
octadieno, 1-

octeno, DCPD em 
tolueno. 

T = 60 ºC, P = 30 bar 
Redução do catalisador: 

H2 puro (30 ml/min) por 2 
h a 130 ºC 

Análise: cromatografia 
gasosa. 

Pd/Al2O3 
Pd/ZrO2 

Pd/10ZrO2/Al 2O3 
Pd/20ZrO2/Al 2O3 

Reator em 
batelada 

(escala de 
laboratório). 

O catalisador mais ativo foi o 
Pd/Al2O3 com conversão de 

estireno acima de 80%. 

HOFFER, et 
al., 2004. 

Carga sintética: 
estireno, 1,3-
pentadieno, 1-

octeno, n-heptano 
em tolueno. 

T = 47 – 127 ºC 
P = 25 bar 

Ni/Al 2O3 
pressulfitado 

ex situ. 
(tamanho de 

partícula de 0,05-
0,25 mm). 

Reator 
Trickle bed 

de leito fixo. 

Foi alcançada completa conversão 
do estireno, que é hidrogenado 
com 100% de seletividade para 

etilbenzeno. Não há formação de 
ciclohexano. Todo 1,3-pentadieno 
foi convertido a penteno. Cerca de 
70% do 1-octeno foi convertido 

para octenos isômeros. 

 
LIU, et al., 

2008. 

Carga sintética: 
DCPD 

n-hexano. 

P = 15 bar 
T = 60 ºC 

Redução do catalisador: 
T = 267 ºC 
H2 puro. 

Pd/Al2O3 
(pellets de 1,9 

mm). 

Reatores 
Trickle Bed 
de leito fixo. 

 
Comparado com as observações 

experimentais, o modelo 
desenvolvido é confiável para 

predizer o desempenho do reator. 
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Referência Carga Condições Operacionais Catalisador Reator Conclusão 

PAWELEC, 
et al., 2007. 

PYGAS fornecida 
pela Repsol YPF 

(% peso): 
66 ppm de enxofre, 

alcanos: 4,4%, 
isoalcanos: 5,0%, 
alcenos: 13,7%, 

cicloalcanos: 7,1%, 
aromáticos: 69,8%. 

T = 300 ºC, P = 50 bar 
Razão molar H2: PYGAS 

= 10 
WHSV = 4 h-1 

Redução do catalisador: 
T = 450 ºC, P = 1 atm (2 

h) 
H2/N2 (1:2 v/v) = 90 

ml/min. 
Análise: cromatografia 

gasosa. 

Ni/ASA 
Li-Ni/ASA 
Pd-Ni/ASA 

(pellets de 0,15–
0,30 mm). 

Reator de 
leito fixo. 

Fluxo 
contínuo 

downflow. 

Trabalha em condições que levam, 
além da redução de olefinas, 

também à redução de aromáticos. 
 

A hidrogenação da PYGAS e a 
atividade de Ni/ASA dependem da 

quantidade do metal e dos sítios 
ativos presentes na superfície do 
catalisador. Esse foi o mais ativo 
entre os catalisadores estudados. 

TAILLEUR, 
et al., 2008. 

Carga sintética: 
butadieno, 
1-buteno, 
Benzeno. 

T = 67 – 127 ºC 
(1 a 4 h) 

P = 30 bar 
 

PdNiCe/SiAl-SS-
316 

Reatores 
Trickle Bed 
Isotérmico 

Modelo foi desenvolvido para 
estudar o efeito de transferência de 
massa na atividade e seletividade 

da hidrogenação da carga. 

TUKAC, et 
al., 2007. 

Carga sintética: 
estireno e/ou DCPD 

em tolueno. 

T = 30 – 80 ºC 
P = 20 -50 bar 

 

Catalisadores de 
Pd tipo “egg-

shell” 

Reator 
Trickle Bed 

Elevada taxa de conversão foi 
encontrada no reator em escala 
piloto comparado ao reator em 
escala de bancada nas mesmas 

condições. 

ZOU, et al., 
2008. 

DCPD (97,7%). 

P = 15 bar 
T = 120 ºC (1 h) 

130 ºC (4 h) 
Análise: cromatografia 

gasosa. 

Catalisador de liga 
de Ni amorfo 
(SRNA-H). 

(partícula de 0,11 
mm, área 

superficial de 145 
m2/g). 

--- 
Conversão de 98,5% do DCPD a 

THDCPD. 
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De acordo com a literatura pesquisada, os trabalhos relacionados com a hidrogenação 

da gasolina de pirólise apresentam uma faixa de condições operacionais citada por DE 

MEDEIROS, et al. (2007): pressões de 20 a 40 bar e temperatura de entrada no leito de 50 a 

130 oC, com exceção dos autores CASTAÑO, et al. (2006), CASTAÑO, et al. (2007) e 

PAWELEC, et al. (2007), que utilizam maiores temperaturas de entrada no leito (300 a 450 
oC). A tendência com relação ao tipo de reator, como pode ser observada, é o de leito fixo 

(trickle-bed). 

 Os catalisadores utilizados são, principalmente, de paládio e níquel suportados. A 

busca por novos catalisadores com alta atividade e seletividade nas reações de hidrogenação 

da PYGAS tem concentrado os estudos nesse tema. Escolher o melhor catalisador é 

importante porque diminui os custos do processo, já que quanto melhor o catalisador, menor a 

temperatura utilizada. 

 Dessa forma, podemos inserir o objetivo dessa dissertação nessa abordagem. 

Selecionar o melhor catalisador por meio da comparação do desempenho de diferentes 

catalisadores comerciais com relação à atividade catalítica e seletividade de hidroconversão 

da PYGAS, um subproduto, é importante para diminuir os custos do processo, já que essa 

etapa faz parte do balanço energético da petroquímica. 

 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 

 
 

29 

CAPÍTULO 3 

METODOLOGIA EXPERIMENTAL ANALÍTICA 

 

3.1 CROMATOGRAFIA GASOSA (CG) 

 

A validação da análise química da gasolina de pirólise através de cromatografia gasosa 

foi necessária para caracterização da carga e acompanhamento das reações de HDT da 

PYGAS. Os padrões foram realizados para as seguintes moléculas: n-hexano (Vetec 95% 

P.A.), heptano (Isofar 99% P.A.), benzeno (Vetec 99,5% P.A.), tolueno (Vetec 99% P.A.), 

xilenos (Vetec 99% P.A.), isopreno (Aldrich), estireno (Isofar), etilbenzeno (Vetec 99% P.A.), 

diciclopentadieno (Aldrich) e 1-4 pentadieno (Aldrich), alguns dos principais componentes da 

PYGAS e de seus produtos de hidrogenação. 

 

3.1.1 Padrões 

 

As análises foram realizadas utilizando o cromatógrafo GC-2010 SHIMADZU (Figura 

3.1), com coluna cromatográfica J&W (100 m x 0,249 mm x 0,50 µm), que apresenta fase 

estacionária DB-PETRO e catálogo n° 12210A6. 

 

 
Figura 3.1: Cromatógrafo GC SHIMADZU. 

 



 
 

 
 

30 

O método utilizado na análise teve como referência QUADRO et al. (1999) e 

CARDOSO (2008) e apresenta as seguintes condições: split a 100 mL/min, detector FID (320 

ºC), injetor a 260 ºC, hidrogênio como gás carreador com fluxo 17,2 cm/s e com injeção de 1 

µl de amostra. Uma programação de temperatura do forno de 35 ºC (15 min) 1 ºC/min 60 ºC 

(15 min) 2 ºC/min 130 ºC (0 min) 4 ºC/min 280 ºC (20 min), como apresentado na Figura 3.2, 

foi realizada para aquecer a coluna. A aquisição e o processamento de dados foram feitos com 

o programa GCSolution da Shimadzu. 

 

 
Figura 3.2: Programação de temperatura do forno. 

 

3.2 NÚMERO DE BROMO 

 

A determinação do número de bromo – NoBr - (gBr2/100g) também foi utilizada para 

o acompanhamento da reação e a caracterização da carga. Esse método analítico indica o grau 

de insaturação da amostra através da titulação de uma solução de brometo/bromato em 

temperatura reduzida e em meio ácido, de acordo com as reações abaixo. 

  

OHBrHBrOBr 223 3365 +→++ +−−  

RBrCBrCRRCCRBr −−−→−=−+ )()(2  

 

3.2.1 Materiais e Métodos 

 

As análises foram realizadas através do titulador de número de bromo TIM 840 

Titration Manager Titralab Radiometer Analytical (Figura 3.3), de acordo com a norma 

ASTM D1159-98. 
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Figura 3.3: Equipamentos utilizados para a análise da titulação de bromo. 

 

Foi necessária a preparação de três soluções utilizando-se os seguintes reagentes: 

brometo de potássio (Vetec), bromato de potássio (Proquímicos), ácido sulfúrico (Vetec 99% 

P.A.), ácido acético glacial (Vetec 99% P.A.), diclorometano (Proquímicos) e metanol 

(Proquímicos). 

  

• A solução titulante foi preparada dissolvendo-se 51,0 g de KBr e 13,92 g de 

KBrO3 em um litro de água destilada usando-se balão volumétrico de 1 L. 

• A solução do titulado foi preparada misturando-se 714 mL de ácido acético 

glacial, 134 mL de diclorometano, 134 mL de metanol e 18 mL de uma 

solução de ácido sulfúrico (1:5) em um balão volumétrico de 1 L. 

• A solução de ácido sulfúrico (1:5) foi preparada adicionando-se 

cuidadosamente um volume de ácido sulfúrico concentrado para cinco volumes 

de água destilada em um balão volumétrico. 

 

O ensaio do branco da titulação do número de bromo foi feito adicionando-se 115 mL 

da solução do titulado com 5 mL de diclometano em um béquer de 150 mL. Essa solução foi 

então titulada sob agitação e a baixa temperatura (0 a 5 ºC), consumindo aproximadamente 

0,1 mL da solução titulante. 
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Para análise, dissolveu-se uma quantidade da amostra, determinada pelo seu número 

de bromo (Tabela 3.1), em diclorometano em um balão de 50 mL. Em um béquer de 150 mL 

foi adicionado 110 mL da solução do titulado e 5 mL da solução preparada da amostra em 

diclorometano. Essa mistura foi titulada com a solução titulante sob agitação e a baixa 

temperatura (0 a 5 ºC). 

 

Tabela 3.1: Influência do número de bromo no preparo da solução da amostra. 

Número de bromo Quantidade da amostra 
em gramas (g) 

Volume do titulante em 
mL (aproximadamente)  

0-10 20-16 4 
 10-20 10-8  3-4  
20-50  5-4 5 

50-100 2-1,5 4 
100-150 1,6-1,8  3-4 
150-200 0,8-0,6  3-4 

                   Fonte: www.radiometer-analytical.com. 

 

O bromo é consumido por reações de adição, substituição, oxidação e reações com 

enxofre, nitrogênio e oxigênio. Todas essas reações contribuem para o número de bromo do 

material. No entanto, baixas temperaturas retardam as reações de substituição e oxidação, 

priorizando a reação de adição de bromo. Dessa forma, a solução do titulado deve ser mantida 

refrigerada e o ensaio realizado em baixa temperatura. 

 

3.2.2 Cálculo do Número de Bromo 

 

O resultado fornecido pelo titulador de número de bromo é expresso em gramas de Br2 

necessários para reagir com 100 g da amostra, como indicado na equação abaixo. 

 

1000*/100*8,159*)(*)( WtitrCVVNoBr blktitr −=  

 

Onde NoBr  corresponde ao número de bromo, Vtitr ao volume total do titulante (ml), 

Vblk ao volume do titulante usado no ensaio do branco (ml), C(titr) à concentração do titulante 

(mol/L), W à massa da amostra (g) e 159,8 à massa molecular do Br2. 
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3.3 VALOR DE DIENOS 

 

Outra metodologia utilizada para o acompanhamento da reação e a caracterização da 

carga foi a quantificação de dienos nas amostras. O valor de dienos é definido como o número 

de gramas de iodo (I2) necessário para ser adicionado às ligações duplas contidas em 100 g de 

amostra (gI2/100g), sob as condições especificadas (ANDRADE, et al., 2010). O método 

UOP-326-821 foi utilizado e baseia-se na reação de Diels-Alder (Figura 3.4) com anidrido 

maléico em excesso. Esse é o método utilizado nas refinarias de petróleo para quantificação 

dos dienos conjugados (PEREIRA, et al., 2003). 

 

 
Figura 3.4: Reação de ciclo adição de um dieno conjugado com anidrido maléico. 

 

3.3.1 Materiais e Métodos 

 

A aparelhagem utilizada na análise é apresentada na Figura 3.5, na qual pode-se 

observar a presença de conjuntos formados por manta de aquecimento, balão de fundo 

redondo e condensador de bolas, necessários para a reação do anidrido maléico com a amostra 

em tolueno sob condições de refluxo. O anidrido maléico não reagido é hidrolisado a ácido 

maléico, extraído da mistura de reação e titulado com hidróxido de sódio. 

 Foi necessária a preparação de soluções utilizando os seguintes reagentes: éter etílico 

(Petroquímicos 99,8% P.A.); hidróxido de sódio (Petroquímicos 99% P.A.); anidrido maléico 

(Petroquímicos 99% P.A.); tolueno (Vetec 99% P.A.); fenolftaleína (Petroquímicos); álcool 

etílico (Petroquímicos 99,5% P.A.) e biftalato de potássio (Petroquímicos). 

 

• A solução de hidróxido de sódio 1 mol/L foi preparada dissolvendo-se 40,0 g 

dessa base em um litro de água destilada usando um balão volumétrico de 1 L. 

                                                 
1 Diene value by maleic anhydride addition reaction, UOP Method 326-82.  
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Essa mistura foi preparada adicionando-se cuidadosamente a base na água por 

ser uma reação exotérmica. 

• A solução de biftalato de potássio foi preparada dissolvendo-se 9,0 g desse sal 

em água destilada usando um erlenmeyer de 250 mL. Essa solução foi utilizada 

para a padronização da solução de hidróxido de sódio 1 mol/L através da 

titulação com a fenolftaleína como indicador. 

• A solução indicadora foi preparada dissolvendo-se 0,5 g de fenolftaleína em 50 

mL de álcool etílico e posterior adição de 50 mL de água destilada. 

• A solução de anidrido maléico em tolueno foi preparada dissolvendo-se 60,0 g 

do anidrido em tolueno aquecido num béquer de 1000 mL (o volume do 

tolueno foi inferior a 1000 mL). A mistura foi resfriada e transferida 

quantitativamente para um balão volumétrico de 1 L. Completou-se o volume 

da solução com tolueno até a marca da aferição do balão. A solução descansou 

por 1 dia e foi filtrada através de papel de filtro qualitativo. 

 

 
Figura 3.5: Aparelhagem utilizada na análise de dienos.  
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Para análise de uma amostra, colocou-se 20 mL da mistura de anidrido maléico e 

tolueno e 20 mL da amostra pesada no balão de fundo redondo contendo pérolas de vidro. 

Iniciou-se o aquecimento através da manta na temperatura em torno de 110 °C até ebulição e 

manteve em refluxo por 3 horas, utilizando água de resfriamento a 20 °C no condensador. 

Após isso, resfriou-se o sistema e adicionou-se 5 mL de água no balão através do topo do 

condensador colocando em aquecimento novamente por mais 15 minutos. Resfriou-se o 

sistema novamente até temperatura ambiente e adicionou-se 5 mL de éter etílico e 20 mL de 

água através do topo do condensador. Transferiu-se, então, o conteúdo do balão para um funil 

de decantação. Adicionou-se ao balão 20 mL de éter (em três porções) e, em seguida, 25 mL 

de água (em três porções), adicionando as lavagens também para o funil de separação. Após 

separação, transferiu-se a parte aquosa para um erlenmeyer. O líquido remanescente no funil 

foi lavado com porções sucessivas de 25, 10 e 10 mL de água, agitado e após separação das 

fases, transferiu-se a fase aquosa para o erlenmeyer, que já continha a fase extraída na etapa 

anterior. A fase aquosa foi titulada com a solução de hidróxido de sódio 1 mol/L. 

O ensaio do branco do valor de dienos foi realizado como procedimento anterior, no 

entanto, na ausência da amostra. 

 

3.3.2 Cálculo do Valor de Dienos 

 

O resultado é expresso em número de gramas de iodo (I2) necessário para ser 

adicionado às ligações duplas contidos em 100 g de amostra (gI2/100g), como indicado na 

equação abaixo. 

 

Valor de Dienos =  1000*/100*9,126**)( WMAB −  

 

Onde B corresponde ao volume da solução de hidróxido de sódio gasto para titular o 

branco (mL), A ao volume da solução de hidróxido de sódio gasto para titular a amostra (mL), 

M à molaridade real da solução de hidróxido de sódio (mol/L), W à massa de amostra (g) e 

126,9 à massa molecular do I2. 
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CAPÍTULO 4 

PLANTA PILOTO DE HIDROTRATAMENTO DE PYGAS - PHP 

 

As reações de hidrotratamento da gasolina de pirólise foram conduzidas na Planta 

Laboratorial de Hidroconversão de PYGAS (PHP) cedida em comodato pela BRASKEM e 

instalada no laboratório H2CIN da Escola de Química da UFRJ. Foi realizada uma série de 

modificações da versão original da planta com o objetivo de aumentar a segurança e o 

controle do processo.  

 
Tabela 4.1: Nomenclatura para descrição da PHP e seus subsistemas. 

Símbolo Significado 
Bk Bomba dosadora k 
C Compressor de ar 

CX Resfriador de produto de reação 
Ek Válvula esfera k 

FAr Sistema de fornecimento de ar comprimido (150 psig) 
FH2 Sistema de fornecimento de H2 
FN2 Sistema de fornecimento de N2 
Gk Manômetro mecânico k 
GD Sensor-Transdutor Digital de Pressão 
HPS Separador de alta pressão 
HX Pré-aquecedor de alimentação do reator (Banho) 

HXC Unidade de controle do pré-aquecedor 
LIk Indicador de nível k 
LPS Separador de baixa pressão 
MFC Mass Flow Controller (Brooks) 

MFCC Unidade de controle do MFC 
PDk Misturador e amortecedor de pulso k 
PID Controlador PID 

PRVk Válvula de alívio k 
Rk Rotâmetro k 

RGk Regulador de pressão k 
RGF Regulador de pressão de ar com filtro de óleo 
RH Reator upflow de hidrogenação 
SC Sistema de carga de PYGAS 

SCW Sistema de água de resfriamento 
SCP Sistema de controle de pressão 
Tk Sensor de temperatura k 
TC Tanque de carga de PYGAS 
TQk Tanque de PYGAS k 
Vk Válvula resistiva k (Agulha, Micrométrica) para ajuste manual de pressão 
VB Válvula Badger para controle automático de pressão 

 Válvula qualquer 
WTM Medidor de gás (Wet Test Meter) 
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Os subsistemas e o núcleo da PHP serão descritos a seguir, assim como as condições e 

o procedimento adotados para a reação. A nomenclatura apresentada na Tabela 4.1 é utilizada 

nessa descrição. Os tubos de conexão e os vasos de pressão da PHP são confeccionados em 

aço inox 316 com espessura de parede apta a trabalho até 60 bar (6,0 MPa) e, para os tubos, 

diâmetro de 1/4”. 

 

4.1 DESCRIÇÃO DOS SUBSISTEMAS E NÚCLEO DA PHP 

 

(A) Tanque de Carga  

 

O Tanque de Carga (TC) (Figura 4.1) possui capacidade de 50 L e permite o 

transporte da carga de PYGAS a ser processada nos testes da PHP até o laboratório H2CIN. 

Para a retirada da carga do tanque, o N2 comercial é alimentado, evitando a entrada de O2. 

 

 

FN2 

N2 

PYGAS 

50 L 

 
Figura 4.1: Tanque de carga. 

 

(B) Sistema de Carga  

 

O sistema de carga (SC) compreende o setor da PHP que se destina a estocagem e 

bombeio da PYGAS. É composto por quatro tanques (TQk) (sendo dois com capacidade de 10 
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L e dois de 5 L), indicador de nível (LI1), manômetro (G8) e rotâmetro (R1). Esse sistema é 

conectado ao sistema de fornecimento de N2 para possibilitar a remoção de O2, como 

mostrado na Figura 4.2. 

 

 

TQ1 
10L 

TQ2  
10L 

TQ3  
5L 

TQ4  
5L 

LI1 Processo 

TC 

R
1 

   
   

0 
– 

2 
L/

h 

PYGAS 

FN2 

G8  

 
Figura 4.2: Sistema de carga da PHP. 

 

(C) Sistema de Fornecimento de N2  

 

Esse sistema (Figura 4.3) é responsável pela oferta de N2 comercial para aplicações na 

PHP, tais como: (i) inertização da PHP e dos sistemas SC e TC, (ii) testes de vazamentos e 

(iii) diluição de H2 utilizado para a redução dos catalisadores. O cilindro com uma pressão de 

200 bar (20,0 MPa) de N2 fica armazenado na Casa de Gases (área externa ao laboratório). O 

sistema possui um regulador de pressão (RG3), manômetros (Gk) e rotâmetro (R4). 

 

(D) Sistema de Fornecimento de Ar Comprimido  

 

Envolve a rede de ar comprimido do laboratório H2CIN alimentada por compressor 

Schulz (C) com 140 L de reservatório e pressão de trabalho de 150 psig. O compressor dispõe 

de um filtro de óleo. O reservatório (tanque de 140 L) dispõe de um sistema de purga de 

umidade automático. O sistema é mostrado na Figura 4.4.  
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G7  G6  

RG3 
0-6 bar 

  SC    TC 

R
4 

   
   

20
 –

 2
50

 N
L/

h 
 Processo  
 

Casa de Gases  

N2 
200bar  

 
Figura 4.3: Sistema de fornecimento de N2. 

 

 

C Tanque 140L 

G11 

… 

RGF 
0-150 psig 

    PHP 

 
Figura 4.4: Sistema de fornecimento de ar comprimido. 
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(E) Sistema de Controle de Pressão  

 

O Sistema de Controle de Pressão (SCP) controla a pressão da planta de 

hidroconversão via válvula de controle Badger (VB), recebendo a corrente gasosa da PHP e 

sendo acoplado a um controlador PID e a um sensor-transdutor digital de pressão (GD), como 

mostrado na Figura 4.5. 

 

 
PID set  

GD  

vent  Processo  

VB  
Figura 4.5: Sistema de controle de pressão.  

 

(F) Sistema de Água de Resfriamento  

 

O sistema fornecedor de água de resfriamento (SCW) é mostrado na Figura 4.6 e é 

composto por um refrigerador comercial (refresqueira) para circulação de água de 

resfriamento com temperatura de entrada a 25 oC e saída a 15 oC. 

 

 
SCW 

Refresqueira 
Água Rede Processo 

Retorno de água 

 
Figura 4.6: Sistema de água de resfriamento 

 

(G) Sistema de Fornecimento de H2  

 

Esse sistema (Figura 4.7) disponibiliza H2 Industrial (99,99% v/v) em alta (H2AP) e 

baixa (H2BP) pressões para a PHP com as seguintes finalidades: (i) reação de hidrogenação, 

(ii) redução catalisador e (iii) calibração do Mass Flow Controller (Brooks). O cilindro com 
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uma pressão de 200 bar (20,0 MPa) de H2 fica armazenado na Casa de Gases (área externa ao 

laboratório). O sistema possui reguladores de pressão (RGk), manômetros (Gk) e rotâmetros 

(Rk). 
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Figura 4.7: Sistema de fornecimento H2. 
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(H) Núcleo da Planta de Hidrogenação de PYGAS  

 

O núcleo da PHP é composto pelo reator de hidrogenação (RH) de leito fixo, 

adiabático e com escoamento upflow, onde ocorre a hidroconversão catalítica da PYGAS. O 

reator RH é um corpo cilíndrico de aço inox 316 maciço com 75 cm de comprimento por 1,5” 

de diâmetro interno. A espessura de parede apresenta 3/8” com flanges em inox 316 

adequadas a trabalho em pressões até 60 bar (6,0 MPa). O RH dispõe de quatro poços para 

termopares sensores de temperatura igualmente espaçados (T1, T2, T4, T5 na Figura 4.8) e de 

uma fornalha de aquecimento externo com resistências elétricas para experimentos 

isotérmicos. A massa total do RH, devidamente montado e fechado, é superior a 80 kg. Dessa 

forma, as operações de carga e descarga utilizam um guincho hidráulico com capacidade de 

250 kg. Outros detalhes geométricos e descritivos do carregamento/descarregamento do RH 

em um experimento típico serão descritos adiante.  

O RH e os subsistemas da PHP situam-se em uma cela não pressurizada de estrutura e 

portas em aço com painéis visores em plástico LEXAN transparente. Esse ambiente foi 

construído especificamente para processos de hidrogenação. O painel elétrico de comando 

(PEC) da PHP situa-se fora dessa cela. Dentro desse ambiente encontram-se também: (i) dois 

exaustores, sendo um de teto, (ii) sensor detector de H2 no teto e (iii) alimentação elétrica.  

O fluxograma da PHP é apresentado na Figura 4.8 e fotos do SC, do RH e do PEC da 

planta instalada no laboratório, nas Figuras 4.9 e 4.10. 

No fluxograma da Figura 4.8, tem-se que BK corresponde às bombas dosadoras, Tk aos 

sensores de temperatura, Gk aos manômetros, PRV1 à válvula de segurança de pressão 

(válvula de alívio), WTM ao medidor de gás (Wet Test Meter), HX ao pré-aquecedor de 

alimentação do reator (banho de Silicone 1000), HXC à unidade de controle do pré-aquecedor, 

CX ao resfriador de produto de reação, LIk aos indicadores de nível, HPS ao separador 

líquido-vapor de alta pressão e LPS ao separador líquido-vapor de baixa pressão. 
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Figura 4.8: Fluxograma da PHP. 
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Figura 4.9: Sistema de carga e reator da PHP. 

 

 
Figura 4.10: Painel elétrico de comando da PHP. 

 

Com o objetivo de possibilitar a remoção e carregamento de catalisador no reator foi 

desenvolvido um berço de descanso do reator (Figura 4.11) que dispõe de um eixo central 

permitindo o giro do reator como em uma gangorra. Esse dispositivo é um cavalete em tubos 

redondos de aço galvanizado de 2” e perfis T e L de aço carbono de ¼” de espessura. A 

estrutura tem resistência e travas para descanso do reator após remoção do mesmo da PHP. 
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Figura 4.11: Berço de descanso do reator. 

 

4.2 CATALISADORES 

 

Como já citado no Capítulo 1, cinco catalisadores comerciais à base de paládio (0,3 

%w/w) em alumina, como suporte, foram selecionados para estudo de comparação de 

desempenho no primeiro estágio de hidrogenação de PYGAS. Por razões impostas nos termos 

de sigilo assinados com os fabricantes destes catalisadores e com BRASKEM S.A., a 

identidade desses produtos não poderá ser aqui revelada.  

Como explicado na seção 2.2, catalisadores Pd+Al2O3 apresentam alta atividade nas 

reações de hidrogenação de PYGAS. Os objetivos do estudo são: (i) comparar o desempenho 

desses diferentes catalisadores com relação à atividade catalítica e seletividade de 

hidroconversão e (ii) recomendar um produto comercial de catálise para serviço no primeiro 

estágio da planta de hidrogenação de PYGAS.  

A Tabela 4.2 apresenta a densidade de carregamento no reator tubular experimental 

(RH), as dimensões das partículas e o teor de paládio para cada catalisador. Em todos os 

casos, a base de comparação de desempenhos corresponde à utilização do mesmo volume de 

150 mL de catalisador. A Figura 4.12 apresenta imagens dos cinco catalisadores na sua forma 

oxidada antes do carregamento no reator e a Figura 4.13 mostra esses catalisadores retirados 

do reator após a ativação e o teste de hidrogenação. 
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Tabela 4.2: Dados de carregamento, dimensão e teor de paládio dos catalisadores utilizados. 

Catalisador Volume 
(mL) 

Massa 
(g) 

Densidade 
Carregamento (g/mL) 

Diâmetro das 
Partículas (mm) 

Pd 
(%w/w) 

A 150 101,58 0,68 2,5-3,5 0,3 
B 150 113,50 0,76 3-4 0,3 
C 150 76,23 0,51 2,5-4 0,3 
D 150 88,02 0,59 2,5 0,3 
E 150 130,50 0,87 2-4 0,3 
 

   

    
Figura 4.12: Catalisadores antes da reação na sua forma oxidada. 

 

     

   

Figura 4.13: Catalisadores retirados do reator após a ativação e o teste de hidrogenação. 
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4.3 METODOLOGIA EXPERIMENTAL 

 

Um plano experimental foi formulado e mantido invariável em cada um dos 

catalisadores testados. Esse plano segue um modelo fatorial simples com dois fatores 

independentes (temperatura do banho de pré-aquecimento da Carga+Reciclo+H2 (THX) e 

velocidade espacial LHSV) e dois níveis de valores. Isso corresponde ao Plano 22 com 4 

corridas como mostrado na Figura. 4.14. 

A velocidade espacial LHSV é definida em termos da vazão de carga (L/h) (isto é, não 

inclui o reciclo de líquido nem a vazão de H2) por volume de catalisador (L), portanto com a 

unidade h-1. A temperatura do banho de pré-aquecimento da Carga+Reciclo+H2 (THX) do 

reator é definida em oC. 

 

LHSV (h-1) 

T(oC) 

LHSV 2 

LHSV 1 

T 1 T 2 

3 

1 2 

4 

 
Figura 4.14: Plano experimental 22 para corridas de hidrogenação de PYGAS (T é a temperatura THX). 

 

A escolha das coordenadas experimentais foi feita com base no estudo técnico anterior 

conduzido por QUADRO et al. (1999) e estão definidas para cada catalisador na Tabela 4.3. 

Pequenas alterações nas vazões de carga e de H2 foram realizadas por limitações de faixa no 

equipamento de controle de vazão de H2 (MFC Brooks), cujo limite operacional é de 135 

NL/h, porém ambos os valores utilizados tanto de razão H2/PYGAS (NL/L) quanto de LHSV 

(h-1) estão dentro da faixa operacional industrial, não trazendo prejuízo às conclusões do 

estudo. 

Como é possível manter bom controle da temperatura do banho de Silicone 1000 

(temperatura de HX na Figura 4.8), responsável pelo pré-aquecimento da carga, esta foi a 

coordenada experimental escolhida no lugar da temperatura de alimentação do reator (T3 na 

Figura 4.8). No entanto, foi previamente constatado que há uma diferença de 5 oC, em média, 
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entre a temperatura do banho (THX) e a da corrente de alimentação (T3) do reator 

(carga+reciclo+H2). Isso corresponde a utilizar a temperatura de alimentação de PYGAS 

próxima aos níveis de 60 oC e 70 oC como em QUADRO et al. (1999). 

 

Tabela 4.3: Coordenadas de hidrogenação do plano experimental utilizado neste estudo. 

Teste 
Carga 
Pygas 
(L/h) 

Temp. 
Banho 
(oC) 

Volume 
Catalisador 

(cm3) 

Pressão 
(kgf/cm2 

man) 

Vazão 
Reciclo 
(L/h) 

H2 
(NL/h)  

H2/ 
Pygas 
(NL/L) 

1 1,16 65 150 22,5 2,5 135 116 
2 1,16 75 150 22,5 2,5 135 116 
3 1,0 65 150 22,5 2,5 116 116 
4 1,0 75 150 22,5 2,5 116 116 

 

O reciclo é usado no experimento para compensar deficiências hidrodinâmicas, de 

homogeneidade térmica e de contato catalisador-fluido do reator RH upflow. Neste estudo, a 

vazão de reciclo manteve-se fixa em 2,5L/h, pois há certa dificuldade de alterar, com precisão 

e confiabilidade, a taxa da bomba de reciclo, porém essa vazão é alta o bastante para permitir 

os benefícios hidrodinâmicos do reciclo em todos os testes. 

Os experimentos baseiam-se no conceito de TOS (Time on Stream). O valor de TOS 

expressa, em horas, os instantes de início e fim das fases dos experimentos. Cada corrida tem 

quatro fases após estabilização de pressão, temperatura do banho de pré-aquecimento e fluxo 

de H2 para garantir razão H2/PYGAS de 116 NL/L. O experimento é cronometrado a partir do 

início da Fase 0. Essa e as demais fases do experimento em fluxo são descritas abaixo: 

 

• Fase 0: Bombeio acelerado de PYGAS a 2,25 L/h, sem reciclo, até formar 

nível no separador de alta pressão (aprox. 20-25 min). 

• Fase 1: Bombeio de PYGAS na taxa nominal da corrida e reciclo a 2,5 L/h. 

Termina ao retirar-se a amostra 1 de 500 mL = 250 mL coleta + 250 mL 

lavagens (duração 30 min). 

• Fase 2: Bombeio de PYGAS na taxa nominal da corrida e reciclo a 2,5 L/h. 

Termina ao retirar-se a amostra 2 de 500 mL = 250 mL coleta + 250 mL 

lavagens (duração 30 min). 

• Fase 3: Bombeio de PYGAS na taxa nominal da corrida e reciclo a 2,5 L/h. 

Termina ao retirar-se a amostra 3 de 500 mL = 250 mL coleta + 250 mL 

lavagens (duração 30 min), finalizando a corrida. 
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Portanto, cada fase corresponde a uma amostra a analisar, excetuando-se a Fase 0 para 

a qual não há amostragem. 

 

4.4 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL 

 

(A) Carregamento de PYGAS na PHP 

 

O recebimento de PYGAS da PHP ocorre via TC. Primeiramente, deve-se purgar a 

planta e seus subsistemas (especialmente SC) completamente com N2 comercial a 20 NL/h 

durante 15 ou 20 minutos com o objetivo de remover O2. Conecta-se o TC ao SC (abrindo-se 

as válvulas desses sistemas) e o sistema de fornecimento de N2 ao TC. Abre-se lentamente a 

passagem de N2 comercial ao TC deslocando PYGAS para SC. Através do indicador de nível, 

acompanha-se o deslocamento de PYGAS para SC e interrompe-se o fluxo de N2 quando SC 

estiver quase cheio ou TC esgotado. Desconecta-se o TC do SC e fecham-se as válvulas em 

questão. Aplica-se leve pressurização de N2 no SC de modo a ter 5 a 15 psi acima da pressão 

atmosférica. Havendo sobra de PYGAS no TC, mantém-se esse sistema também pressurizado 

com 5 a 15 psi de N2 acima da pressão atmosférica. Todo esse procedimento deve ser 

realizado com os exaustores da cela ligados. 

Neste momento, também é realizada a extração de amostras de PYGAS do ponto de 

amostragem no SC para realização de análises quantitativas a fim de caracterizar a carga 

através da determinação do número de bromo, densidade a 25 oC, valor de dienos e teores de 

benzeno, tolueno, xilenos, etil-benzeno, estireno, DCPD, isopreno, indeno, entre outras 

espécies, via CG. 

 

(B) Preparo da PHP  

 

Admitindo-se que a PHP completou um ciclo de corridas de hidrogenação há pouco 

tempo, o reator RH está inundado com PYGAS e seus respectivos produtos de hidrogenação, 

necessitando, portanto, ser esvaziado, purgado e descarregado. Os seguintes procedimentos 

deverão então ser aplicados: fechar válvulas que isolam SC, sistema de fornecimento de H2, 

SCP e WTM da PHP; abrir válvulas de vent para o exterior; manter o reator RH sob fluxo de 

N2 comercial de purga a 25 NL/h em temperatura no leito acima de 180 oC e baixa pressão (1 
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a 2 bar absoluta) durante 60-90 minutos, com o objetivo de secar e purgar o reator de 

hidrocarbonetos para manuseio posterior, mantendo ativo o resfriamento em SCW para 

capturar eventuais vapores orgânicos no HPS e LPS; e desligar o aquecimento do reator e a 

corrente de N2 e aguardar a queda de temperatura até próxima da ambiente, mantendo-se 

pressão positiva de N2. O reator RH está agora seco e pronto para abertura.  

 Com a temperatura baixa, desconecta-se o reator da PHP, guinchando-o para o berço 

do reator. Nesse momento, os exautores devem estar ligados. Abre-se o reator e verte-se seu 

conteúdo para um recipiente adequado à devolução de catalisador ao fornecedor. 

Para carregar o novo conteúdo sólido no espaço tubular de 75 cm do reator, realiza-se 

a deposição do material seqüencialmente, debaixo para cima, da seguinte forma: 

 

• Tela metálica de suporte; 

• 12,5 cm de leito de tubos de vidro de 2 cm de comprimento;  

• 12,5 cm de leito de esférulas de vidro de 3 mm de diâmetro; 

• 25 cm de mistura uniforme de 150 mL Catalisador + 150 mL esférulas de vidro 

de 3 mm; 

• 12,5 cm de leito de esférulas de vidro de 3 mm de diâmetro; 

• 12,5 cm de leito de tubos de vidro de 2 cm de comprimento; 

• Tela metálica de proteção superior. 

 

O catalisador é diluído com material inerte (esférulas de vidro de 3 mm de diâmetro) 

com o objetivo de manter uma temperatura homogênea de reação, evitando-se pontos quentes 

e efeitos de parede indesejáveis, já que a hidrogenação da PYGAS é exotérmica (CHENG et 

al., 1986). 

O reator é então selado e verifica-se sua estanqueidade, aplicando-se pressurização 

com N2 comercial (26 kgf/cm2) até sustento de pressão por 30 min. Guincha-se o reator de 

volta para PHP e refazem-se as conexões de 1/4” do reator ao processo. 

Com o reator reconectado, fecham-se as válvulas de vent e pressuriza-se a PHP com 

N2 comercial até a pressão de trabalho (26 kgf/cm2), a fim de verificar estanqueidade por 30 

min (se necessário refazem-se as conexões). 

Com o reator conectado e estanque, reduz-se a pressão da PHP até próximo de 1 atm 

via vent e aciona-se o fluxo de N2 comercial a 25 NL/h durante 60 min para purgar o 

oxigênio. Nesse momento, deve-se proceder a redução (ativação) do catalisador da seguinte 
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maneira: (i) direcionar a saída do produto gasoso de reação (RH) para um trap de gelo seco + 

acetona para capturar água de reação, vedando-se a entrada em CX, (ii) aquecer e manter o 

reator entre 120 oC e 150 oC, (iii) acionar fluxo de 100 NL/h de N2 comercial e fluxo de 50 

NL/h de H2 comercial em pressão de 3 kgf/cm2 por 150 min e (iv) desligar os fluxos de gases 

e reposicionar as válvulas de CX isolando o trap de água.  

Após esse procedimento, mantém-se a PHP selada com alguma sobre-pressão de N2 

até atingir temperatura ambiente. O catalisador estará ativo e pronto para as corridas de 

hidrogenação de PYGAS. A formação de gelo no trap de água (feito em material 

transparente) serve de indicador da redução do catalisador. 

CHENG et al. (1986) desenvolveram um estudo do efeitos da temperatura na redução 

dos catalisadores de paládio com hidrogênio nas temperaturas de 100, 200, 300, 350 e 450 ºC 

por quatro horas sob uma pressão de 4,5 atm e um fluxo de 200 ml/min de H2. Concluiram 

que os catalisadores podem ser reduzidos completamente em uma hora a 100 ºC e 4,5 atm de 

H2 e que a sinterização do paládio se torna significativa com uma temperatura acima de 300 

ºC. 

 

 (C) Corrida de Hidrogenação 

 

O plano experimental dos catalisadores em estudo contém 4 corridas de hidrogenação 

cada. A descrição a seguir refere-se ao procedimento a ser executado em cada uma dessas 

corridas após a execução dos procedimentos descritos em (A) e (B): 

Preparação: Com os exaustores ligados e a PHP pressurizada com leve sobre-pressão 

de N2, removem-se eventuais líquidos existentes nos HPS e LPS, direcionando-os ao galão de 

descarte, e fecham-se as válvulas entre HPS e LPS. Conecta-se o SC carregado à PHP. 

Aciona-se o aquecimento do banho HX e do reator RH após configurar o valor de 

temperatura de alimentação desta corrida e aciona-se o SCW. Com o perfil de temperatura 

estável, desliga-se o aquecimento do reator mantendo-o em HX. 

Inicia-se a alimentação de H2 após configurar o valor de vazão de H2 para esta corrida. 

A taxa de H2 deve ser aumentada gradativamente. Regula-se o valor de pressão da PHP 

acionando-se o SCP e estabiliza-se a pressão na saída do reator em 22,5 kgf/cm2 man. 

Após estabilização de pressão, temperatura do banho de pré-aquecimento e fluxo de 

H2, inicia-se a Fase 0 do experimento em fluxo. 
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Fase 0 [Bombeio Acelerado + Reação]: Mantendo-se constantes as variáveis 

estabelecidas na preparação, inicia-se: (i) cronômetro do experimento (TOS = 0 h), (ii) 

captura e medição do gás de reação e (iii) bombeio acelerado de PYGAS, sem reciclo, com 

controle de stroke de carga 100% aberto, resultando em F1 = 2,25 L/h de PYGAS e LHSV = 

15 h-1, visando encher o reator e gerar nível mínimo no HPS. A Fase 0 normalmente dura 20-

25 min, o que garante 15 a 30% de nível de líquido no HPS. 

Fases 1, 2, 3 [Carga+Reciclo+Reação+Amostragens]: Após finalizar a Fase 0, 

posiciona-se a bomba de carga no valor nominal do experimento em F1 (L/h). Aciona-se, 

então, a bomba de reciclo de hidrogenado em 2,5 L/h. São colhidas três amostras de 500 mL 

(250 mL coleta + 250 mL de lavagens) em intervalos de tempo constantes (aproximadamente 

30 min) subseqüentes à entrada em ação do reciclo de hidrogenado. 

 

Para finalizar a corrida, devem-se interromper os fluxos da bomba de carga (B1) e de 

H2 e cortar o regulador de pressão do sistema de fornecimento de H2 (0-34 bar). Interrompe-

se, também, o SCP, o aquecimento em HX (mantendo SCW) e o fluxo em B2 quando ∆T do 

reator se aproximar de zero. O vent atmosférico deverá estar parcialmente aberto. Pressuriza-

se a PHP com N2 sobre-pressão de 15 psi, mantendo 25 NL/h de N2 durante 30-60 min. 

Remove-se o conteúdo de líquidos de LPS e HPS, direcionando-os para o galão de descarte. 

Fecham-se as válvulas de vent mantendo PHP com sobre-pressão de 15 psi de N2 e 

interrompe-se o sistema de fornecimento de N2. Encerra-se a operação do teste, mantendo 

PHP pressurizada com N2 a pelo menos 15 psi de sobre-pressão. 
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CAPÍTULO 5 

RESULTADOS EXPERIMENTAIS 

 

5.1 CARACTERIZAÇÃO DA PYGAS 

 

A gasolina de pirólise utilizada nas reações de hidrogenação na PHP foi fornecida pela 

BRASKEM S.A.. As análises quantitativas executadas para a caracterização da PYGAS 

foram: (i) Número de Bromo (gBr2/100g), (ii) Valor de Dienos (gI2/100g) e (iii) teor (%w/w) 

de algumas espécies via CG. A densidade foi medida a partir de um picnômetro.  

Oito amostras, extraídas e analisadas em datas distintas, foram utilizadas para a 

determinação das propriedades de PYGAS bruta. Os valores médios obtidos com essas 

amostras foram estabelecidos como propriedades de carga para cálculos de conversão a partir 

dos valores analíticos tirados para os hidrogenados. Tais valores médios são apresentados na 

Tabela 5.1. A caracterização através de CG foi possível devido à validação de um método 

analítico adequado, como descrito na seção 3.1 (MENDONÇA, et al., 2009). 

A Tabela 5.2 apresenta os tempos de retenção obtidos a partir dos padrões 

cromatográficos utilizados. Por limitações de orçamento, foram utilizados apenas os padrões 

correspondentes às espécies mostradas, embora existam centenas de espécies em uma PYGAS 

típica, sendo várias dezenas de espécies passíveis de reação no primeiro estágio de 

hidroconversão. Claramente, estireno e DCPD são as principais espécies de interesse a serem 

convertidas, estando nesse conjunto restrito de espécies rastreadas analiticamente. 

Para uma melhor visualização, o resultado obtido do cromatograma será apresentado 

como na Figura 5.1, representando os componentes mais importantes encontrados na PYGAS. 

Os tempos de retenção das substâncias que não foram obtidos por padrões cromatográficos 

foram identificados por semelhança com o perfil de cromatografia de QUADRO et al. (1999). 
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Figura 5.1: Representação parcial do cromatograma de PYGAS bruta. 

 

 

Tabela 5.1: Valores médios obtidos da caracterização da PYGAS. 

Propriedades Valor Médio Propriedades Valor Médio 

Número de Bromo (gBr2/100g) 31,1 o-Xileno (%w/w) 1,03 

Valor de Dienos (gI2/100g) 8,82 Estireno (%w/w) 6,45 

Densidade (kg/L) 0,8586 Propilbenzeno (%w/w) 1,42 

Isopreno (%w/w) 0,286 Indano (%w/w) 0,985 

Hexano (%w/w) 0,581 Metil-Etilbenzeno (%w/w) 0,58 

Benzeno (%w/w) 45,5 Indeno (%w/w) 2,25 

Metil-C6Dienos (%w/w) 1,28 Aromáticos C9H10 (%w/w) 5,28 

Tolueno (%w/w) 19,9 DCPD (%w/w) 1,06 

Etilbenzeno (%w/w) 1,36 

m+p Xilenos (%w/w) 2,97 
Total (%w/w) 91 
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Tabela 5.2: Tempos de retenção obtidos a partir de padrões cromatográficos. 

Padrão Tempo de retenção (mim) 

Isopreno 12,553 ± 0,050 
Hexano 18,639 ± 0,027 
Benzeno 24,237 ± 0,018 
Tolueno 40,467 ± 0,023 

EtilBenzeno 61,584 ± 0,042 
m+p-Xilenos 63,643 ± 0,100 

o-Xileno 63,762 ± 0,100 
Estireno 66,865 ± 0,010 
DCPD 89,245± 0,012 

 

A composição química determinada por CG mostra que o conteúdo de benzeno, 

tolueno e xilenos são respectivamente 45,5, 19,9 e 4 %w/w, ou seja, um elevado teor de 

hidrocarbonetos aromáticos que constitui um produto de alto valor para a petroquímica. A 

proporção desses aromáticos é maior do que descrito na literatura para a gasolina de pirólise 

obtida por craqueamento com vapor da nafta (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989; CHENG 

et al., 1986). Com isso, os valores encontrados para o número de bromo e o valor de dienos 

são menores que os reportados por CHENG et al. (1986), indicando a menor proporção de 

hidrocarbonetos insaturados (62,4 gBr2/100g e 21-23 gI2/100g) . 

 

5.2 CONVERSÃO EM NÚMERO DE BROMO E EM VALOR DE DIEN OS 

 

Os resultados de conversão em Número de Bromo (NoBR, gBr2/100g) e em Valor de 

Dienos (gI2/100g) são apresentados abaixo. Nas Figuras 5.2 a 5.6 é demonstrada a conversão 

(%) para cada catalisador nas quatro condições analisadas ([T(oC)=65, F(L/h)=1,16] , 

[T(oC)=75, F(L/h)=1,16], [T(oC)=65, F(L/h)=1], [T(oC)=75, F(L/h)=1]). As Figuras 5.7 a 5.10 

apresentam uma comparação entre os catalisadores para a conversão em Número de Bromo e 

Valor de Dienos em cada condição analisada. Essa conversão foi obtida pela razão entre a 

quantidade de insaturações reagidas e o total de insaturações alimentados ao sistema, ambas 

expressas em Número de Bromo ou Valor de Dienos (FOGLER, 2002). Os resultados 

tabulares encontram-se no Apêndice 1. 
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% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

%Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

%Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

%Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

%Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

 
Figura 5.2: Conversão em Número de Bromo e Valor de Dienos para o catalisador A. 
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% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

 
Figura 5.3: Conversão em Número de Bromo e Valor de Dienos para o catalisador B. 
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[Catalisador C]
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% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

 
Figura 5.4: Conversão em Número de Bromo e Valor de Dienos para o catalisador C. 
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% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv Valor Dieno (gI2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

 
Figura 5.5: Conversão em Número de Bromo e Valor de Dienos para o catalisador D. 
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[Catalisador E]

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

110

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6 1,8 2

TOS (h)

C
on

ve
rs

ão
 (

%
)
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% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

 
Figura 5.6: Conversão em Número de Bromo e Valor de Dienos para o catalisador E. 
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% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador D]
% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador E]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador A]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador B]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador C]

% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador D]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador E]

 
Figura 5.7: Conversão em Número de Bromo e Valor de Dienos [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]. 

 

 

 



 
 

 
 

59 

[T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
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% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador C]
% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador D]
% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador E]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador A]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador B]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador C]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador D]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador E]

 
Figura 5.8: Conversão em Número de Bromo e Valor de Dienos [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]. 
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% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador A]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador B]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador C]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador D]
% Conv Valor Dienos (gI2/100g) [catalisador E]

 
Figura 5.9: Conversão em Número de Bromo e Valor de Dienos [T(oC)=65, F(L/h)=1]. 
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[T(oC)=75, F(L/h)=1]
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% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador C]
% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador D]
% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador E]

% ConvValor de Dieno (gI2/100g) [catalisador A]
% ConvValor de Dieno (gI2/100g) [catalisador B]

% ConvValor de Dieno (gI2/100g) [catalisador C]
% ConvValor de Dieno (gI2/100g) [catalisador D]

% ConvValor de Dieno (gI2/100g) [catalisador E]

 
Figura 5.10: Conversão em Número de Bromo e Valor de Dienos [T(oC)=75, F(L/h)=1]. 

 

Em primeiro lugar, os resultados de conversão de Número de Bromo e Valor de 

Dienos apresentados mostram que a temperatura do banho de pré-aquecimento é uma 

coordenada experimental importante: a conversão das reações de hidrogenação de PYGAS foi 

maior nos ensaios realizados a 75 ºC comparados aos ensaios a 65 ºC, com algumas exceções 

pontuais. 

Em segundo lugar, pode-se perceber que todos os catalisadores testados são, em 

essência, produtos muito parecidos em termos de desempenho de hidrogenação de gasolina de 

pirólise. Todos cumpriram requisitos básicos para desempenhar satisfatoriamente a 

hidroconversão da gasolina de pirólise, isto é, todos garantem bons patamares de conversão. 

Todavia, há pequenas diferenças de desempenho entre eles que faz com que os catalisadores 

C, D e E dominem na maioria dos processos de conversão, como mostram os resultados 

apresentados nas Figuras 5.7 a 5.10. 

 

5.3 CONVERSÃO DE ESPÉCIES VIA CROMATOGRAFIA GASOSA 

 

Os resultados de conversão de espécies via CG (%w/w) são apresentados abaixo. 

Apesar de o método analítico ter acompanhado diversas espécies presentes na PYGAS, as 

Figuras 5.11 a 5.15 mostram apenas as conversões de estireno, indeno e DCPD para cada 
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catalisador nas condições analisadas. As Figuras 5.16 a 5.19 apresentam uma comparação 

entre os catalisadores para a conversão dessas espécies em cada condição analisada. Essa 

conversão foi obtida pela razão: (quantidade da espécie reagida (%w/w)) / (quantidade da 

espécie alimentada (%w/w)) (FOGLER, 2002). Os resultados tabulares encontram-se no 

Apêndice 1 e registram também a conversão para outras espécies relevantes.  
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% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

 
Figura 5.11: Conversão do estireno, indeno e DCPD para catalisador A. 
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0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

110

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6 1,8 2

TOS (h)

C
on

ve
rs

ão
 (%

)

% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

 
Figura 5.12: Conversão do estireno, indeno e DCPD para catalisador B. 
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[Catalisador C]
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% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

 
Figura 5.13: Conversão do estireno, indeno e DCPD para catalisador C. 
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% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

 
Figura 5.14: Conversão do estireno, indeno e DCPD para catalisador D. 
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[Catalisador E]
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% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1]

% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

% Conv Indeno (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1]

 
Figura 5.15: Conversão do estireno, indeno e DCPD para catalisador E. 
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Figura 5.16: Conversão do estireno, indeno e DCPD [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]. 
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[T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

110

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6 1,8 2 2,2 2,4

TOS (h)

C
on

ve
rs

ão
 (

%
)

% Conv Estireno (%w/w) [catalisador A]
% Conv Indeno (%w/w) [catalisador A]
% Conv DCPD (%w/w) [catalisador A]
% Conv Estireno (%w/w) [catalisador B]
% Conv Indeno (%w/w) [catalisador B]
% Conv DCPD (%w/w) [catalisador B]
% Conv Estireno (%w/w) [catalisador C]
% Conv Indeno (%w/w) [catalisador C]
% Conv DCPD (%w/w) [catalisador C]
% Conv Estireno (%w/w) [catalisador D]
% Conv Indeno (%w/w) [catalisador D]
% Conv DCPD (%w/w) [catalisador D]
% Conv Estireno (%w/w) [catalisador E]
% Conv Indeno (%w/w) [catalisador E]
% Conv DCPD (%w/w) [catalisador E]

 
Figura 5.17: Conversão do estireno, indeno e DCPD [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]. 
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Figura 5.18: Conversão do estireno, indeno e DCPD [T(oC)=65, F(L/h)=1]. 
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[T(oC)=75, F(L/h)=1]
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% Conv DCPD (%w/w) [catalisador C]
% Conv Estireno (%w/w) [catalisador D]
% Conv Indeno (%w/w) [catalisador D]
% Conv DCPD (%w/w) [catalisador D]
% Conv Estireno (%w/w) [catalisador E]
% Conv Indeno (%w/w) [catalisador E]
% Conv DCPD (%w/w) [catalisador E]

 
Figura 5.19: Conversão do estireno, indeno e DCPD [T(oC)=75, F(L/h)=1]. 

. 

Os resultados de conversão das espécies via CG reafirmam as conclusões apresentadas 

nos resultados de conversão em Número de Bromo e Valor de Dienos. Novamente, verifica-se 

a importância da temperatura nas reações de hidrogenação da PYGAS e o aumento da 

conversão com o aumento da temperatura do banho de pré-aquecimento. 

Os catalisadores, mais uma vez, mostraram desempenho satisfatório de 

hidroconversão da gasolina de pirólise, havendo domínio dos catalisadores C, D e E como 

apresentado nas Figuras 5.16 a 5.19. 

Embora o isopreno estivesse presente na carga em pequeno teor (<0.3%), praticamente 

não foi detectado em nenhum dos hidrogenados analisados, resultando em conversões 

praticamente de 100% em todos os casos. 

 

5.4 CONSUMO ESPECÍFICO DE H2 

 

O consumo específico de H2 (NL/L PYGAS) é apresentado na Figura 5.20 para as 

vinte corridas executadas com os cinco catalisadores, sendo calculado a partir das seguintes 

medições: 
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• Total de H2 (NL) alimentado na corrida em função da integração fornecida 

pelo equipamento Brooks de controle de vazão mássica de H2. 

• Total de H2 (NL) residual calculado em função do volume (L) de gás residual 

(este gás residual é o efluente do Sistema de Controle de Pressão da planta, 

sendo coletado continuamente por um tanque com quase 200 L de capacidade 

protegido por selo de água e dotado de indicador métrico de nível, de modo 

que o volume de H2 não convertido pode ser estimado facilmente). 

• Total de PYGAS (L) alimentada na corrida em função da cronometragem e da 

taxa constante de bombeio garantida pela bomba dosadora de carga. 

 

Há uma pequena imprecisão inerente ao procedimento acima, que decorre de 

pequenos volumes não contabilizados de H2. Esses volumes estão associados à liberação de 

gás na despressurização, durante a coleta de amostras de hidrogenado (que é “ventado” e não 

capturado pelo sistema do tanque de coleta de gás residual), e ao H2 que se mantém dissolvido 

em líquidos sob pressão. Esse gás dissolvido pode estar presente no hidrogenado residual no 

separador de alta pressão e no hold-up de líquido do reator e outros pontos pressurizados da 

planta ao fim da corrida. Cabe lembrar que o consumo de H2, associado à pressurização da 

unidade até o nível apropriado para as corridas, é considerado item de preparação do 

experimento, não sendo contabilizado como consumo reativo de H2. Isso porque a integração 

desse gás alimentado pelo controle Brooks de vazão mássica só se inicia com a partida do 

bombeio de carga líquida. Além do mais, este H2 de pressurização permanece na planta ao 

final da corrida, não sendo capturado pelo tanque de coleta de gás residual. 

Observando-se a Figura 5.20, pode-se relacionar o consumo específico de H2 com os 

resultados de conversão em Número de Bromo. Com isso, verifica-se que os maiores 

consumos médios de H2 correspondem aos catalisadores C, D e E, que são os mesmos que, 

sistematicamente, lideram as conversões em Número de Bromo conforme visto nas Figuras 

5.7 a 5.10. Esses catalisadores são, portanto, mais eficientes para introduzir hidrogênio na 

gasolina de pirólise, atingindo níveis de consumo reativo de H2 de 25 a 30 NL/L de PYGAS. 

Paralelamente, os catalisadores A e B cumpriram níveis de consumo reativo de H2 na faixa de 

20 a 25 NL/L de PYGAS. 
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Consumo H 2/PYGAS (NL/L)
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Figura 5.20: Consumo específico de H2 (NL/L) em todos os experimentos. 

 

 

Em síntese, confirma-se uma tendência de que todos os catalisadores testados estão 

habilitados, em termos básicos, para o serviço de hidroconversão de gasolina de pirólise. 

Todavia, uma diferenciação de desempenho superior evidenciada pelos catalisadores C, D e E 

é, claramente, perceptível. 
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CAPÍTULO 6 

MODELO CINÉTICO PARA HIDROTRATAMENTO DA PYGAS 

 

6.1 MODELO DE EXPERIMENTO EM FLUXO (MEF) 

 

O modelo cinético desenvolvido para as reações de hidrotratamento da gasolina de 

pirólise corresponde a um modelo dinâmico de experimento em fluxo (MEF) para a planta 

PHP. O emprego do MEF, apesar de razoavelmente simplificado, viabiliza o tratamento dos 

dados levantados na PHP (ver Capítulo 5) para estimação de constantes cinéticas 

independentemente da obtenção ou não de estados estacionários (EE), ou mais propriamente, 

estados pseudo-estacionários (EPE) já que a PHP é uma planta de batelada alimentada com 

retiradas.  

Com isso, torna-se desnecessário aguardar, em tempo real, pela ocorrência de 

legítimos estados estacionários (EE) ou pseudo-estacionários (EPE) na PHP (embora eles 

sejam bem vindos, se ocorrerem) para fazer coleta de amostras e análises de propriedades. Em 

outras palavras, tratamos a PHP como um sistema dinâmico, evoluindo no tempo na escala 

TOS (Time on Stream), e ao longo desta evolução fazemos as coletas de amostras e 

respectivas análises de propriedades. A maioria das Figuras do Capítulo 5, com eixo 

horizontal TOS, evidencia que as medições ocorrem à medida que a PHP evolui 

dinamicamente aproximando-se de um EPE. 

Isso significa que não foi necessário observar, por exemplo, invariância no perfil de 

temperatura do reator e nos principais resultados analíticos do experimento em fluxo com 

parâmetros específicos (T, carga, reciclo e vazão de H2) para, só então, considerar os 

resultados analíticos como medidas efetivas do desempenho do catalisador em teste.  

Dessa forma, reduziram-se drasticamente o tempo das corridas, o consumo de PYGAS 

e de H2 e, principalmente, o número de análises de acompanhamento para rastrear EPEs, 

reduzindo-se, obviamente, o custo de cada experimento. As análises em regime TOS, mesmo 

fora de condição EE ou EPE, ganharam valor experimental e foram perfeitamente suficientes 

para conduzir a proposta de avaliação comparativa de catalisadores. Naturalmente, o requisito 

para isto é que um modelo MEF esteja disponível. 

No presente MEF a rotina experimental é dividida em quatro fases como descrito 

anteriormente (seção 4.4). As Fases 0, 1, 2 e 3 operam na mesma pressão, temperatura de 

banho e taxa de H2 sendo todas reativas. Porém, usa-se elevado LHSV na Fase 0, diferente do 
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LHSV característico da corrida em questão, que foi mantido constante nas demais Fases 1, 2, 

3. Essa variação em LHSV (Fase 0 apresentou LHSV = 15 h-1, enquanto que as Fases 1, 2, 3 

utilizaram LHSV = 6,67 h-1 ou 7,73 h-1) pode ser interessante para as conclusões do 

experimento, porque se utilizou o conceito de Time on Stream (TOS) para mapear condições 

de fluxo e, portanto, de reação. Variáveis, coordenadas e parâmetros do experimento, 

mencionadas ao longo desse capítulo, são descritos a seguir: 

 

Ai: Volume de amostra colhida ao fim da fase i (L) a partir do HPS; 

ai: Razão volume de amostra/carga+reciclo na fase i; 

Ci-1, Ci: Concentração no HPS ao início e ao fim da fase i (mol/L); 

Cv: Concentração no HPS (mol/L); 

CiR: Concentração de espécie em algum ponto no reator e na fase i (mol/L); 

Fi: Vazão de alimentação de PYGAS na fase i (L/h); 

Gi: Vazão de gás alimentado, nas condições do reator (i.e. T, P), na fase i (L/h); 

gi: Razão gás/líquido (gi = Gi/(Ri+F i)) na fase i; 

Hi-1, Hi: Hold-up de líquido no HPS ao início e ao fim da fase i (L); 

hi: Razão Hold-up / taxa de líquido (hi = Hi-1 / (Ri+F i)) na fase i (h); 

Ki: Constante cinética média na fase i (bar-1h-1); 

µi: Taxa de reação (µi = K iPiCi) no reator na fase i (mol/h.LCAT); 

η: fração do volume do reator ocupado com catalisador; 

Pi: Pressão na saída do reator na fase i (bar abs); 

Ri: Vazão de reciclo de hidrogenado na fase i (L/h); 

r i: Razão carga/líquido (r i = F i/(Ri+F i)) na fase i; 

S: Área transversal do reator; 

φi: Tempo espacial de carga (φi=VCAT/Fi) na fase i (h);  

θi: Tempo espacial real (θi = VCAT/(Fi+ Ri+ Gi)) na fase i (h); 

TOSi-1, TOSi: Time on Stream referentes ao início e ao fim da fase i (h);  

TOS: Time on Stream genérico ao longo de uma fase do experimento (h); 

VCAT: Volume de catalisador (L); 

Xi-1, Xi: Conversão nas condições do HPS, ao início e ao fim da fase i; 

Z: Variável espacial ao longo do reator; 

∆Z: Elemento de comprimento do reator; 
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Os parâmetros do modelo de experimento, Ki (em bar-1h-1), são constantes cinéticas de 

ordem 1 no hidrocarboneto para cada conversão específica de interesse (conversão de 

estireno, conversão de dienos, conversão de número de bromo, etc.) nas 4 Fases do 

experimento (K0, K1, K2, K3). Considerou-se apenas um valor de constante cinética a ajustar 

para cada conversão específica e para cada catalisador, isto é, admitiu-se que todas as fases 

apresentaram o mesmo valor de constante cinética (K0 = K1 = K2 = K3). Assim, os diversos 

catalisadores puderam ser comparados pelos valores das respectivas constantes, estimadas 

com as três amostras colhidas e respectivas análises. Teoricamente, catalisadores mais 

eficientes e temperaturas de banho mais altas levam a K’s maiores.  

Para desenvolver o Modelo de Experimento em Fluxo (MEF) foram tomadas as 

seguintes simplificações:  

• Pressão parcial (fugacidade) de H2 estável e constante ao longo do reator, 

tendo em vista o excesso de H2 alimentado e a pressão praticamente constante. 

• Modelo cinético de ordem 1 no hidrocarboneto reativo e na pressão parcial de 

H2. 

• Reator tubular com escoamento pistonar com perfil aproximadamente 

isotérmico no leito de reação. 

• Fases 0 e 1, 2, 3 do experimento com constantes cinéticas K0 = K1 = K2 = K3  

para o mesmo tipo de conversão. 

• Efeitos dinâmicos concentrados no vaso HPS, ou seja, o reator responde em 

modo pseudo-estacionário. 

• Ausência de gradientes radiais no leito de reação. 

 

A partir das simplificações acima e com o esquema reduzido da planta de 

hidrogenação de PYGAS apresentada na Figura 6.1, desenvolveu-se o Modelo de 

Experimento em Fluxo. 
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Figura 6.1: Esquema reduzido da planta de hidrogenação de PYGAS. 

 

(A) Modelagem no Reator na Fase i 

 

A modelagem no reator para a fase i foi feita levando em consideração Gi, Fi e Ri 

constantes. O desenvolvimento é apresentado a seguir. Parte-se de um balanço pseudo-

estacionário de espécie (ou propriedade) em elemento espacial do reator (equação (1)): 

 

( ) ( ) iRiizziRiiiziRiii CPKzSCGRFCGRF η∆+++=++ ∆+..  
(1) 

Que reduz-se à forma na equação (2) :  

( ) iRii
iR

iii CPKS
dz

dC
GRF η−=++ .  (2) 

Definindo-se o tempo espacial seguinte:  

( )iii GRF

Sz

++
= ηθ                                                                               

(3) 
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Tem-se para a equação (2):  

iRii
iR CPK

d

dC
−=

θ
                                                                                        

(4) 

Integrando-se a equação (4), resulta:  

( ) iiiiRiR PKCC θ−=*/ln                                   
(5) 

Ou melhor: 

 ( )iiiiRiR PKCC θ−= exp*                                                                    
(6) 

 

Onde CiR*  corresponde à concentração de uma espécie na fase i na entrada do reator 

(CiR*   = (FiCiR0+RiCv)/(Fi+Ri+Gi)) e CiR à concentração na saída do reator. 

 

(B) Modelagem no Vaso Separador na Fase i 

 

A modelagem no vaso separador para a fase i foi feita levando em consideração 

também Gi, Fi e Ri constantes e homogeneidade de propriedades no HPS. O desenvolvimento 

é mostrado abaixo. Parte-se de um balanço transiente de espécie no HPS: 

 

( ) viiRiii
v CRCGFR

dt

CdH
−++=

.
 (7) 

Da modelagem do efluente do reator na fase i, equação (6), tem-se:  

( )
( ) ( )iii

iii

viiRi
iR PK

GRF

CRCF
C θ−

++
+

= exp0             
(8) 

Sabe-se, por outro lado, que:  

)( 11 −− −+=⇒= iiii ttFHHF
dt

dH
                                         

(9) 

Substituindo-se (8) em (7) e aplicando-se a equação (9): 

( ) ( ) viiiiviiRi
v

iv CRPKCRCF
dt

dC
HFC −−+=+ θexp0       (10) 
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Definindo-se as razões:  

( )iiii FRFr += /         (razão carga/líquido) 

( )iiii FRGg += /        (razão gás/carga+reciclo)                                     

( )iiii FRHh += − /1      (razão hold-up/carga+reciclo)                           

(11) 

(12) 

(13) 

 

Aplicando-se as definições acima na Equação (10): 

( )( ) ( ) ( )( ) ( ) viiiiviiRiii
v

iiiiv CRPKCrCrRF
dt

dC
ttFHFC −−−++=−++ −− θexp1011       (14) 

( )( ) ( ) ( ) ( ){ }1exp1exp01 −−−+−=−+ − iiiiviiiiRi
v

iii PKrCPKCr
dt

dC
ttrh θθ  (15) 

Definindo-se os termos:  

( )iiiiRii PKCr θ−=Λ exp0  

( ) ( ){ }1exp1 −−−=Ξ iiiii PKr θ                                                           

(16) 

(17) 

Com isso, a equação (15) resulta em (18):  

( ) ( )( )1−−+
=

Ξ+Λ iiivii

v

ttrh

dt

C

dC
                               

(18) 

Integrando-se a equação (18), tem-se:  

( ) ( )( )∫∫
−− −−+

=
Ξ+Λ

t

t iii

C

C vii

v

i

v

i
ttrh

dt

C

dC

11 1

                                       
(19) 

Ou seja: 

( )
( )

( )( )







 −+
=









Ξ+Λ
Ξ+Λ

Ξ
−

− i

iii

iiii

vii

i h

ttrh

rC

C 1

1

ln
1

ln
1

 
(20) 

Rearranjando-se a equação (20), tem-se:  

( )
( ) ( ) i

i

r

i
i

i

iii

vii tt
h

r

C

C
Ξ

−
−









−+=

Ξ+Λ
Ξ+Λ

1
1

1                     

De modo que: 

(21) 
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( ) i

i

r

i
i

i
i

i

i

i

i
v tt

h

r
CC

Ξ

−− 







−+








+

Ξ
Λ

+
Ξ
Λ

−= 11 1.  (22) 

Sabe-se, por outro lado, que: 

( ) ( ) 








+
=

++
=

++
=

i

i
i

iii

i

iiii
i g

r

GRF

F

F

Sz

GRF

Sz

1
. φηηθ                

(23) 

( )( )
( ) ( )( ) 001exp1

exp
iRiiR

iiii

iiii

i

i CC
PKr

PKr
Γ=









−−−
−

=
Ξ
Λ

θ
θ

 (24) 

 

Substituindo-se (24) em (22) e dividindo-se esta por 0iRC : 

( ) i

i

r

i
i

i

iR

i
ii

iR

v tt
h

r

C

C

C

C
Ξ

−
−









−+








+Γ+Γ−= 1

0

1

0

1.  (25) 

Desenvolvendo-se a expressão: 

 ( ) iiii

i

rrr −Γ−
=

Ξ
1

1
                                              

(26) 

 

Reescrevendo-se a equação (25): 

( )
( ) iii rr

i
i

i

iR

i
ii

iR

v tt
h

r

C

C

C

C −Γ−

−
−









−+








+Γ+Γ−=

1

1

1
0

1

0

1.  (27) 

 

Introduzindo-se a conversão: 

( ) X
C

C
XCC

iR

v
iRv −=∴−= 11

0
0  (28) 

 

A equação (27), em termos da conversão, torna-se: 

( ) ( )
( ) iii rr

i
i

i
iii tt

h

r
XX

−Γ−

−− 







−+−+Γ−Γ+=

1

1

11 1.11  (29) 
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Ou ainda: 

Para  ii TOSTOSTOS ≤<−1  

( ) ( ) ( )
( ) iii rr

i
i

i
iii TOSTOS

h

r
XTOSX

−Γ−

−− 







−+−+Γ−Γ+=

1

1

11 1.11  

( )( )
( ) ( )( )







−−−
−

=Γ
1exp1

exp

iiii

iiii
i PKr

PKr

θ
θ

 










+
=

i

i
ii g

r

1
φθ , ( )ii

i
i FR

F
r

+
= , ( )ii

i
i FR

G
g

+
= , ( )ii

i
i FR

H
h

+
= −1  

iiiiii ATOSTOSFHH −−+= −− )( 11  

( )11 −− = ii TOSXX  

 

O quadro acima resume as equações do modelo MEF válidas para a descrição da fase 

i, para a qual ii TOSTOSTOS ≤<−1 . Em um dado teste de hidrogenação, entra-se com três 

valores de conversão de alguma propriedade, obtidos nas análises das três amostragens ao 

final das Fases 1, 2 e 3. A partir disso, estima-se, via regressão não linear, a constante cinética 

da Fase 0 (K0) considerando-a igual às respectivas das demais fases (K0 = K1 = K2 = K3). A 

comparação de catalisadores ocorreu através dos valores K0, pois catalisadores mais eficientes 

(e/ou temperaturas de carga maiores) tendem a resultar em maiores valores desses parâmetros. 

 

6.2 ESTIMAÇÃO DE PARÂMETROS CINÉTICOS DO MEF 

 

A partir de conversões experimentais (EX1 , EX 2 , EX3 ), obtidas para algum item de 

interesse nos instantes das três amostragens (TOS1, TOS2, TOS3) provenientes do HPS, as 

equações do modelo MEF foram ajustadas numericamente via sucessivas proposições de 

valores para K0 = K1 = K2 = K3, de modo a minimizar a discrepância com as conversões 

preditas nos mesmos instantes (X1=X(TOS1), X2=X(TOS2), X3=X(TOS3)). O problema de 

otimização em questão corresponde à equação (30): 

 

{ }
( )( )∑

====
−

3

1

2

3210 k
k

E
kk

KKKK
TOSXXWMin  (30) 
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Onde Wk corresponde aos ponderadores da função objetivo escolhidos a priori. Nesse 

estudo, adotaremos W1= W2 = W3 = 1 em todos os casos de ajuste de K0.  

O método numérico de otimização selecionado foi o Simplex Flexível (Nelder-Mead) 

modificado para incluir restrições de domínio (limites inferiores e superiores nas variáveis de 

decisão). Os critérios de convergência selecionados correspondem à variação absoluta 

máxima na função objetivo de 1E-3 e variação absoluta máxima nas variáveis de busca de 1E-

3. 

Esse procedimento foi aplicado para cada uma das quatro corridas (com três 

amostragens cada) de cada um dos cinco catalisadores, para os seguintes itens de conversão: 

Número de Bromo (gBr2/100g), Valor de Dienos (gI2/100g), estireno (%w/w), indeno (%w/w) 

e DCPD (%w/w). Os resultados são apresentados a seguir. 

 

6.2.1 Estimação de Parâmetros Cinéticos para Conversão em Número de Bromo 

 

A Tabela 6.1 apresenta informações do processo de otimização definido pela equação 

(31) para os catalisadores A, B, C, D e E. Para essa e as próximas Tabelas, ExitFlag = 1 

corresponde à otimização bem-sucedida. Os valores inicial e final da função objetivo 

correspondem aos campos Initial Objective e Final Objective. 

 

Tabela 6.1: Ajuste cinético para conversão em Número de Bromo. 

Parâmetros 
Catalisador 

A 
Catalisador 

B 
Catalisador 

C 
Catalisador 

D 
Catalisador 

E 
K [T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 

(1/bar.h) 
1,310 1,402 1,588 1,402 1,593 

K [T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 
(1/bar.h) 

1,157 1,438 1,798 1,537 1,756 

K [T(oC)=65, F(L/h)=1] 
(1/bar.h) 

1,055 1,106 1,323 1,302 1,414 

K [T(oC)=75, F(L/h)=1] 
(1/bar.h) 

0,996 1,142 1,477 1,569 1,692 

ExitFlag 1 1 1 1 1 
Initial Objective 151,097 4,278 6,323 2,038 2,071 
Final Objective 14,714 1,109 0,367 0,204 0,382 
 

As Figuras a seguir apresentam os resultados finais dos respectivos ajustes. Nas 

Figuras 6.2 a 6.6, os valores experimentais de conversão em Número de Bromo são marcados 

com círculos, enquanto os gerados pelo modelo correspondem aos asteriscos e às curvas 
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tracejadas. Verifica-se capacidade de aderência do Modelo de Experimento em Fluxo (MEF) 

aos dados experimentais de conversão em Número de Bromo. 

A Figura 6.7 consolida os resultados para a comparação de desempenhos na conversão 

em Número de Bromo. Nessa Figura, um gráfico de barras com os valores estimados para K0 

em cada um dos quatro experimentos para cada um dos cinco catalisadores é apresentado. 

Pela Figura 6.7, verifica-se que os catalisadores C, D e E produzem valores maiores da 

constante cinética K0 (valores na faixa de 1.4 a 1.8 bar-1h-1) significando maiores velocidades 

de reação para conversão em Número de Bromo. Os catalisadores A e B apresentam K0 com 

valores de 1 a 1.4 bar-1h-1. Ou seja, as velocidades de reação com os catalisadores C, D e E 

são 29% superiores às demais. Pode-se perceber, também, que quanto maior a temperatura, 

maior o valor da constante K0, com exceção do caso do catalisador A. 

 

 
Figura 6.2: Ajuste cinético para conversão em Número de Bromo sob o catalisador A. 
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Figura 6.3: Ajuste cinético para conversão em Número de Bromo sob o catalisador B. 

 

 

 
Figura 6.4: Ajuste cinético para conversão em Número de Bromo sob o catalisador C. 
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Figura 6.5: Ajuste cinético para conversão em Número de Bromo sob o catalisador D. 

 

 

 
Figura 6.6: Ajuste cinético para conversão em Número de Bromo sob o catalisador E. 
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Figura 6.7: Comparação dos ajustes cinéticos para conversão em Número de Bromo para os catalisadores. 

 

6.2.2 Estimação de Parâmetros Cinéticos para Conversão em Valor de Dienos 

 

A Tabela 6.2 apresenta informações do processo de otimização definido pela equação 

(31) para os catalisadores A, B, C, D e E para a estimação dos parâmetros cinéticos em 

relação à conversão em Valor de Dienos. 

 

Tabela 6.2: Ajuste cinético para conversão em Valor de Dienos. 

Parâmetros 
Catalisador 

A 
Catalisador 

B 
Catalisador 

C 
Catalisador 

D 
Catalisador 

E 
K [T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 

(1/bar.h) 
4,934 11,908 6,542 6,107 6,375 

K [T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 
(1/bar.h) 

5,755 11,172 8,824 9,187 7,516 

K [T(oC)=65, F(L/h)=1] 
(1/bar.h) 

4,051 4,231 5,873 6,951 6,313 

K [T(oC)=75, F(L/h)=1] 
(1/bar.h) 

7,414 19,900 19,900 19,900 19,900 

ExitFlag 1 1 1 1 1 
Initial Objective 10501,788 1,866 0,929 0,330 0,180 
Final Objective 102,295 0,071 0,226 0,273 0,116 
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As Figuras a seguir apresentam os resultados finais dos respectivos ajustes. Nas 

Figuras 6.8 a 6.12, os valores experimentais de conversão de Valor de Dienos são marcados 

com círculos, enquanto os gerados pelo modelo correspondem aos asteriscos e às curvas 

tracejadas. Verifica-se capacidade de aderência do Modelo de Experimento em Fluxo (MEF) 

aos dados experimentais de conversão em Valor de Dienos. 

A Figura 6.13 consolida os resultados para a comparação do desempenho em relação à 

conversão em Valor de Dienos. Nessa Figura, um gráfico de barras com os valores estimados 

para K0 em cada um dos quatro experimentos para cada um dos cinco catalisadores é 

apresentado. 

Pela Figura 6.13, verifica-se que os catalisadores B, C, D e E produzem valores 

maiores da constante cinética K0, significando maiores velocidades de reação para conversão 

em Valor de Dienos. Constantes exageradamente grandes (K0 = 20 bar-1h-1) observadas para 

as corridas a T = 75 ºC e F = 1L/h dos catalisadores B, C, D, e E devem-se ao fato de que, 

nestes casos, praticamente todas as três amostras do experimento apresentaram 100% de 

conversão em Valor de Dienos. Percebe-se, também, que o catalisador B apresentou maior 

reatividade com relação à conversão em Valor de Dienos. Novamente, observa-se que quanto 

maior a temperatura, maior o valor da constante K0. 

 

 
Figura 6.8: Ajuste cinético para conversão em Valor de Dienos sob o catalisador A. 
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Figura 6.9: Ajuste cinético para conversão em Valor de Dienos sob o catalisador B. 

 

 

 
Figura 6.10: Ajuste cinético para conversão em Valor de Dienos sob o catalisador C. 
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Figura 6.11: Ajuste cinético para conversão em Valor de Dienos sob o catalisador D. 

 

 

 
Figura 6.12: Ajuste cinético para conversão em Valor de Dienos sob o catalisador E. 
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Figura 6.13: Comparação dos ajustes cinéticos para conversão em Valor de Dienos para os catalisadores. 

 

6.2.3 Estimação de Parâmetros Cinéticos para Conversão de Estireno 

 

A Tabela 6.3 apresenta informações do processo de otimização definido pela equação 

(31) para os catalisadores A, B, C, D e E para estimação do parâmetro cinético em relação à 

conversão de estireno. 

 

Tabela 6.3: Ajuste cinético para conversão de estireno. 

Parâmetros 
Catalisador 

A 
Catalisador 

B 
Catalisador 

C 
Catalisador 

D 
Catalisador 

E 
K [T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 

(1/bar.h) 6,721 9,031 11,851 7,187 16,553 

K [T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 
(1/bar.h) 8,348 8,030 17,250 8,811 16,109 

K [T(oC)=65, F(L/h)=1] 
(1/bar.h) 6,046 5,124 9,401 8,428 12,426 

K [T(oC)=75, F(L/h)=1] 
(1/bar.h) 7,511 6,985 11,586 7,264 12,310 

ExitFlag 1 1 1 1 1 
Initial Objective 12115,826 0,484 0,726 0,546 0,455 
Final Objective 18,629 0,294 0,017 0,182 0,002 
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As Figuras a seguir apresentam os resultados finais dos respectivos ajustes. Nas 

Figuras 6.14 a 6.18, os valores experimentais de conversão de estireno são marcados com 

círculos, enquanto os gerados pelo modelo correspondem aos asteriscos e às curvas 

tracejadas. Verifica-se capacidade de aderência do Modelo de Experimento em Fluxo (MEF) 

aos dados experimentais de conversão de estireno. 

A Figura 6.19 consolida os resultados para a comparação de desempenhos em relação 

à conversão de estireno. Nessa Figura, um gráfico de barras com os valores estimados para K0 

em cada um dos quatro experimentos para cada um dos cinco catalisadores é apresentado. 

Pela Figura 6.19, verifica-se que os catalisadores C e E produzem, em geral, valores 

maiores da constante cinética K0 (valores na faixa de 10 a 16 bar-1h-1 para o primeiro e na 

faixa de 12 a 16 bar-1h-1 para o segundo), significando maiores velocidades de reação para 

conversão de etireno. Em terceiro lugar, aparece o catalisador D com K0 na faixa de 7 a 9   

bar-1h-1. Catalisadores A e B tiveram um desempenho com K0 na faixa de 5 a 9 bar-1h-1. 

Observa-se, também, que quanto maior a temperatura, maior o valor da constante K0, para a 

maioria dos casos. 

 

 
Figura 6.14: Ajuste cinético para conversão de estireno sob o catalisador A. 
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Figura 6.15: Ajuste cinético para conversão de estireno sob o catalisador B. 

 

 

 
Figura 6.16: Ajuste cinético para conversão de estireno sob o catalisador C. 
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Figura 6.17: Ajuste cinético para conversão de estireno sob o catalisador D. 

 

 

 
Figura 6.18: Ajuste cinético para conversão de estireno sob o catalisador E. 
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Figura 6.19: Comparação dos ajustes cinéticos para conversão de estireno para os cinco catalisadores. 

 

6.2.4 Estimação de Parâmetros Cinéticos para Conversão de Indeno 

 

A Tabela 6.4 apresenta informações do processo de otimização definido pela equação 

(31) para os catalisadores A, B, C, D e E para estimação do parâmetro cinético em relação à 

conversão de indeno. 

 

Tabela 6.4: Ajuste cinético para conversão de indeno. 

Parâmetros 
Catalisador 

A 
Catalisador 

B 
Catalisador 

C 
Catalisador 

D 
Catalisador 

E 
K [T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 

(1/bar.h) 1,629 1,814 1,839 1,852 1,953 

K [T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 
(1/bar.h) 1,758 1,827 2,419 1,915 2,008 

K [T(oC)=65, F(L/h)=1] 
(1/bar.h) 1,411 1,529 1,570 1,625 1,677 

K [T(oC)=75, F(L/h)=1] 
(1/bar.h) 1,394 1,538 1,781 1,505 1,699 

ExitFlag 1 1 1 1 1 
Initial Objective 1142,805 2,544 4,327 4,155 2,001 
Final Objective 46,607 1,575 1,755 1,582 1,379 
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As Figuras a seguir apresentam os resultados finais dos respectivos ajustes. Nas 

Figuras 6.20 a 6.24, os valores experimentais de conversão de indeno são marcados com 

círculos, enquanto os gerados pelo modelo correspondem aos asteriscos e às curvas 

tracejadas. Verifica-se capacidade de aderência do Modelo de Experimento em Fluxo (MEF) 

aos dados experimentais de conversão de indeno. 

A Figura 6.25 consolida os resultados para a comparação de desempenhos em relação 

à conversão de indeno. Nessa Figura, um gráfico de barras com os valores estimados para K0 

em cada um dos quatro experimentos para cada um dos cinco catalisadores é apresentado. 

Pela Figura 6.25, verifica-se que os comportamentos dos catalisadores C, D e E são 

similares e levemente superiores aos demais com relação à conversão de indeno. Isso levou a 

valores similares da constante cinética K0 (1.5 a 2.4 bar-1h-1) significando velocidades 

similares de reação para conversão de indeno nesses três catalisadores. Catalisadores A e B 

operaram com K0 na faixa de 1.4 a 1.8 bar-1h-1. Pode-se perceber, também, que quanto maior a 

temperatura, maior o valor da constante K0. 

 

 
Figura 6.20: Ajuste cinético para conversão de indeno sob o catalisador A. 
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Figura 6.21: Ajuste cinético para conversão de indeno sob o catalisador B. 

 

 

 
Figura 6.22: Ajuste cinético para conversão de indeno sob o catalisador C. 
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Figura 6.23: Ajuste cinético para conversão de indeno sob o catalisador D. 

 

 

 
Figura 6.24: Ajuste cinético para conversão de indeno sob o catalisador E. 
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Figura 6.25: Comparação dos ajustes cinéticos para conversão de indeno para os cinco catalisadores. 

 

6.2.5 Estimação de Parâmetros Cinéticos para Conversão de DCPD 

 

A Tabela 6.5 apresenta informações do processo de otimização definido pela equação 

(31) para os catalisadores A, B, C, D e E para estimação do parâmetro cinético em relação à 

conversão de DCPD. 

 

Tabela 6.5: Ajuste cinético para conversão de DCPD. 

Parâmetros 
Catalisador 

A 
Catalisador 

B 
Catalisador 

C 
Catalisador 

D 
Catalisador 

E 
K [T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 

(1/bar.h) 2,926 3,633 4,462 3,153 4,757 

K [T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 
(1/bar.h) 3,455 3,417 4,745 3,566 4,778 

K [T(oC)=65, F(L/h)=1] 
(1/bar.h) 2,485 2,250 3,520 3,209 3,864 

K [T(oC)=75, F(L/h)=1] 
(1/bar.h) 2,904 2,943 3,836 2,926 3,985 

ExitFlag 1 1 1 1 1 
Initial Objective 5809,140 2,148 4,239 3,564 3,260 
Final Objective 69,109 1,358 0,065 0,573 0,051 
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As Figuras a seguir apresentam os resultados finais dos respectivos ajustes. Nas 

Figuras 6.26 a 6.30, os valores experimentais de conversão de DCPD são marcados com 

círculos, enquanto os gerados pelo modelo correspondem aos asteriscos e às curvas 

tracejadas. Verifica-se capacidade de aderência do Modelo de Experimento em Fluxo (MEF) 

aos dados experimentais de conversão de DCPD. 

A Figura 6.31 consolida os resultados para a comparação de desempenhos em relação 

à conversão de DCPD. Nessa Figura, um gráfico de barras com os valores estimados para K0 

em cada um dos quatro experimentos para cada um dos cinco catalisadores é apresentado. 

Pela Figura 6.31, verifica-se que os comportamentos dos catalisadores C, D e E são 

superiores aos demais com relação à conversão de DCPD, destacando-se um pouco mais, C e 

E. Isso levou a valores similares da constante cinética K0 (3.5 a 4.5 bar-1h-1) para C e E. O 

catalisador D apresentou K0 = 3 a 3.5 bar-1h-1, enquanto que os catalisadores A e B operaram 

com K0 entre 2.5 a 3.5 bar-1h-1. Observa-se, também, que quanto maior a temperatura, maior o 

valor da constante K0. 

 

 

Figura 6.26: Ajuste cinético para conversão de DCPD sob o catalisador A. 
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Figura 6.27: Ajuste cinético para conversão de DCPD sob o catalisador B. 

 

 

Figura 6.28: Ajuste cinético para conversão de DCPD sob o catalisador C. 
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Figura 6.29: Ajuste cinético para conversão de DCPD sob o catalisador D. 

 

 

 

Figura 6.30: Ajuste cinético para conversão de DCPD sob o catalisador E. 
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Figura 6.31: Comparação dos ajustes cinéticos para conversão de DCPD para os cinco catalisadores. 
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CAPÍTULO 7 

CONCLUSÕES E SUGESTÕES 

 

Este estudo possibilitou a comparação do desempenho de cinco catalisadores 

comerciais à base de paládio (0,3 %w/w) suportado em alumina em relação a graus de 

conversão de algumas propriedades e respectivas velocidades de reação para o primeiro 

estágio da planta de hidrogenação de gasolina de pirólise. Através dos procedimentos 

analíticos implementados, como Cromatografia Gasosa, Número de Bromo e Valor de 

Dienos, foi possível acompanhar quantitativamente a hidrogenação da PYGAS. 

Todas as corridas ocorreram, após ativação adequada do catalisador, em condições 

padronizadas sob um Planejamento Experimental Fatorial a dois fatores – temperatura do 

banho de pré-aquecimento (THX) e velocidade espacial (LHSV) – e dois níveis de intensidade 

em cada fator - T = {65 oC, 75 oC} e LHSV = {6,67 h-1;7,73 h-1}. 

Pelos resultados experimentais apresentados, observou-se que todos os catalisadores 

testados (A, B, C, D e E) são, em essência, produtos muito parecidos em termos de 

desempenho de hidrogenação de gasolina de pirólise. Todos garantiram bons patamares de 

conversão. Todavia, há pequenas diferenças de desempenho entre eles que foram reveladas 

pelos dados experimentais e com o auxílio do Modelo de Experimento em Fluxo. 

Essa pequena diferença de desempenho faz com que os catalisadores C, D e E 

dominem na maioria dos processos, apresentando maiores níveis de conversão e de constantes 

cinéticas ajustadas. Esse comportamento é especialmente visível com respeito às conversões 

em Número de Bromo, %w/w estireno, %w/w indeno e %w/w DCPD. Por outro lado, o 

catalisador B evidencia-se como líder na categoria de conversão em Valor de Dienos. 

O superior desempenho relativo dos catalisadores C, D e E também é corroborado 

pelo gráfico de consumo específico de H2 (Figura 5.20), que aponta a maior capacidade 

desses catalisadores de introduzir mais hidrogênio na carga líquida. Esses atingem índices de 

25 a 30 NL/L ultrapassando os catalisadores A e B, que se restringiram à faixa 20 a 25 NL/L. 

Admitindo-se algum nível de detalhe nas comparações, também é possível perceber 

que os catalisadores C e E se distanciaram levemente do catalisador D em algumas categorias 

de conversão, conforme visto nas Figuras 6.7 (Número de Bromo), 6.19 (conversão de 

estireno), 6.25 (conversão de indeno) e 6.31 (conversão de DCPD). 

Por fim, a um nível ainda maior de detalhe, é possível observar que o catalisador E 

apresenta o melhor desempenho do grupo, embora o catalisador C esteja extremamente 
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próximo em quase todos os quesitos. Em conexão com essa pequena vantagem, cabe relatar 

que o catalisador E apresenta a maior densidade de carregamento no reator experimental (0,87 

kg/L) comparativamente aos demais A, B, C e D (respectivamente com as densidades 0,68; 

0,76; 0,51 e 0,59 kg/L). Como sempre se usou 150 mL de catalisador em todas as corridas, é 

possível que isso tenha beneficiado o catalisador E, tornando-o com máxima massa de Pd 

ativo instalada no reator, já que todos os catalisadores utilizam teor de Pd em torno de 0,3 

%w/w. 

Os resultados foram apresentados e analisados para certas condições experimentais 

determinadas nesta dissertação. Para se obter uma maior abrangência, uma maior faixa dos 

parâmetros como temperatura e velocidade espacial poderá ser estudado. Talvez, isso 

facilitaria uma melhor visualização das diferenças de desempenho entre os catalisadores. 

Importante lembrar também que não houve repetição dos experimentos, com isso pode-se 

haver erros associados aos resultados, que não puderam ser estimados.   

Os catalisadores não foram testados com respeito a algumas questões críticas para o 

desempenho industrial como resistência à desativação, capacidade de regeneração depois de 

desativado, duração de vida útil e resistência termo-mecânica, ficando esse estudo como 

sugestão para trabalhos futuros. Outra sugestão é a análise de novos catalisadores comerciais 

à base de níquel, que segundo a literatura (seção 2.2.4) apresentam também bom desempenho 

com relação à atividade catalítica e seletividade de hidroconversão para o primeiro estágio da 

planta de hidrogenação de PYGAS. 
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APÊNDICE 1 – DADOS DE CONVERSÃO 

 

Tabela A1.1: Dados de conversão para o catalisador A nas condições estudadas. 

TOS 
(h)

No Bromo 
(gBr 2/100g)

Valor de Dienos 
(gI2/100g)

Isopreno 
(%w/w)

Metil-
C6Dieno 
(%w/w)

Estireno 
(%w/w)

Indeno 
(%w/w)

Aromático 
C9H10 
(%w/w)

DCPD 
(%w/w)

0,00 0 0 0 0 0 0 0 0
1,07 55,1 88,3 100,0 94,5 90,8 63,7 81,7 70,5
1,73 55,5 92,5 100,0 93,5 97,0 61,9 77,3 83,2
2,40 59,1 92,5 100,0 94,0 98,5 64,2 77,3 87,9

0,00 0 0 0 0 0 0 0 0
0,95 50,6 90,8 100,0 94,3 96,1 66,4 80,7 80,8
1,62 53,1 94,2 100,0 94,2 97,5 65,3 79,4 85,1
2,28 56,5 95,0 100,0 94,3 98,0 66,5 80,0 86,8

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,95 55,3 80,0 100,0 94,5 93,5 66,8 82,5 75,8
1,65 57,2 94,2 100,0 94,1 97,1 64,8 79,9 83,4
2,32 57,7 100,0 100,0 93,9 97,3 64,6 79,3 84,5

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,95 52,8 95,0 100,0 94,4 96,5 64,7 79,2 80,1
1,62 53,7 97,5 100,0 94,3 97,8 63,4 77,7 85,1
2,28 56,7 100,0 100,0 93,9 98,3 65,5 78,4 87,7

[T(oC)=75, F(L/h)=1]

CATALISADOR A
[T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

[T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

 [T(oC)=65, F(L/h)=1]

 
 

Tabela A1.2: Dados de conversão para o catalisador B nas condições estudadas. 

TOS 
(h)

No Bromo 
(gBr 2/100g)

Valor de Dienos 
(gI2/100g)

Isopreno 
(%w/w)

Metil-
C6Dieno 
(%w/w)

Estireno 
(%w/w)

Indeno 
(%w/w)

Aromático 
C9H10 
(%w/w)

DCPD 
(%w/w)

0,0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 54,4 97,6 100,0 92,6 95,7 65,8 80,9 78,5
1,4 58,3 100,0 100,0 93,8 99,0 64,4 77,0 88,3
1,9 58,7 100,0 100,0 94,0 99,0 65,5 77,6 88,7

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 55,1 96,8 100,0 93,8 94,2 64,8 81,1 76,1
1,4 56,9 100,0 100,0 93,7 98,0 64,5 78,7 86,0
1,9 60,0 100,0 100,0 93,8 98,4 65,2 78,1 88,0

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 53,2 88,1 100,0 94,2 88,7 64,6 83,9 67,3
1,4 52,8 92,8 100,0 94,2 95,9 65,6 80,1 80,6
1,9 59,3 91,3 100,0 93,5 98,2 64,8 78,4 86,5

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 54,4 100,0 100,0 93,8 94,3 64,4 80,5 76,7
1,4 54,5 100,0 100,0 94,1 98,1 64,4 78,5 85,9
1,9 57,4 100,0 100,0 93,8 98,5 65,0 77,9 88,0

[T(oC)=75, F(L/h)=1]

CATALISADOR B
[T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

[T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

 [T(oC)=65, F(L/h)=1]
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Tabela A1.3: Dados de conversão para o catalisador C nas condições estudadas. 

TOS 
(h)

No Bromo 
(gBr 2/100g)

Valor de Dienos 
(gI2/100g)

Isopreno 
(%w/w)

Metil-
C6Dieno 
(%w/w)

Estireno 
(%w/w)

Indeno 
(%w/w)

Aromático 
C9H10 
(%w/w)

DCPD 
(%w/w)

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 56,5 92,0 100,0 94,0 98,2 66,1 78,7 86,3
1,4 61,2 96,8 100,0 93,5 99,4 64,2 76,2 89,4
1,9 66,2 96,0 100,0 93,7 99,8 66,7 77,0 91,0

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 58,2 93,6 100,0 93,7 99,6 72,8 76,3 89,2
1,4 67,5 100,0 100,0 93,9 99,9 73,8 77,2 89,7
1,9 68,6 100,0 100,0 93,4 99,9 73,1 89,7 89,5

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 57,2 92,8 100,0 94,1 97,6 65,0 78,4 83,4
1,4 59,7 95,2 100,0 93,8 99,1 66,1 77,2 88,7
1,9 65,2 98,4 100,0 93,8 99,7 66,4 76,8 90,3

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 60,1 100,0 100,0 94,0 98,8 70,4 76,3 86,5
1,4 64,8 99,2 100,0 94,1 99,6 71,6 75,7 89,4
1,9 65,2 100,0 100,0 93,8 99,8 65,7 75,9 89,7

[T(oC)=75, F(L/h)=1]

[T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

CATALISADOR C
[T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

 [T(oC)=65, F(L/h)=1]

 

 

Tabela A1.4: Dados de conversão para o catalisador D nas condições estudadas. 

TOS 
(h)

No Bromo 
(gBr 2/100g)

Valor de Dienos 
(gI2/100g)

Isopreno 
(%w/w)

Metil-
C6Dieno 
(%w/w)

Estireno 
(%w/w)

Indeno 
(%w/w)

Aromático 
C9H10 
(%w/w)

DCPD 
(%w/w)

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 52,5 91,8 100,0 93,8 92,6 66,5 82,1 75,1
1,4 58,1 94,3 100,0 93,9 97,1 65,9 79,5 83,3
1,9 61,5 95,9 100,0 93,8 98,6 65,2 77,9 86,8

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 56,3 94,3 100,0 93,8 95,3 65,6 80,1 78,0
1,4 59,6 100,0 100,0 93,8 98,4 66,7 79,2 86,4
1,9 62,4 100,0 100,0 93,8 99,0 66,5 78,0 88,1

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 56,2 95,9 100,0 93,7 96,3 66,7 80,4 80,3
1,4 60,7 95,1 100,0 93,9 99,3 65,8 77,4 88,1
1,9 63,5 100,0 100,0 93,5 99,4 68,1 78,3 88,7

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 62,8 95,9 100,0 93,8 94,4 64,3 79,2 77,0
1,4 65,2 100,0 100,0 94,1 98,4 64,0 76,9 85,4
1,9 67,8 100,0 100,0 94,2 99,2 63,7 75,5 87,4

[T(oC)=75, F(L/h)=1]

[T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

CATALISADOR D
[T(oC)=65, F(L/h)=1,16]

 [T(oC)=65, F(L/h)=1]
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Tabela A1.5: Dados de conversão para o catalisador E nas condições estudadas. 

TOS 
(h)

No Bromo 
(gBr 2/100g)

Valor de Dienos 
(gI2/100g)

Isopreno 
(%w/w)

Metil-
C6Dieno 
(%w/w)

Estireno 
(%w/w)

Indeno 
(%w/w)

Aromático 
C9H10 
(%w/w)

DCPD 
(%w/w)

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 58,1 91,9 100,0 93,0 99,8 67,3 77,4 89,5
1,4 61,0 95,2 100,0 93,0 99,8 67,5 77,6 90,0
1,9 64,6 96,8 100,0 93,0 99,8 67,6 77,6 90,0

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 59,9 96,0 100,0 93,2 99,8 67,8 77,6 89,8
1,4 63,9 96,8 100,0 93,3 99,7 67,7 77,6 89,5
1,9 67,4 95,2 100,0 93,4 99,7 67,6 77,5 89,4

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 59,6 95,2 100,0 93,8 99,3 67,8 78,6 87,6
1,4 63,7 96,0 100,0 93,4 99,8 67,8 77,9 89,3
1,9 64,6 96,8 100,0 93,7 99,7 67,9 77,7 89,9

0 0 0 0 0 0 0 0 0
0,9 66,3 96,8 100,0 93,8 99,1 67,9 78,4 88,0
1,4 67,1 98,4 100,0 93,6 99,8 67,2 77,4 89,5
1,9 69,1 100,0 100,0 93,7 99,7 67,8 77,6 89,9

 [T(oC)=65, F(L/h)=1]

[T(oC)=75, F(L/h)=1]

[T(oC)=75, F(L/h)=1,16]

CATALISADOR E
[T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
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APÊNDICE 2 – DADOS DE CONSUMO ESPECÍFICO DE H2 (NL/L) 

 

Tabela A2.1: Dados de consumo específico de H2 (NL/L) para cada catalisador nas condições estudadas. 

H2 alimentado (NL) H2 saída (NL) H2 consumido (NL) H2 consumido/PYGAS (NL/L)
[T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 324,0 241,8 82,2 25,7
[T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 308,3 242,0 66,3 22,4

[T(oC)=65, F(L/h)=1] 268,7 194,2 74,6 27,9
[T(oC)=75, F(L/h)=1] 264,9 195,8 69,0 26,2

[T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 256,5 186,8 69,7 26,4
[T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 256,5 192,4 64,1 24,3

[T(oC)=65, F(L/h)=1] 220,4 158,3 62,1 25,9
[T(oC)=75, F(L/h)=1] 220,4 158,3 62,1 25,9

[T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 256,5 189,2 67,3 25,5
[T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 256,5 177,8 78,7 29,8

[T(oC)=65, F(L/h)=1] 220,4 156,2 64,2 26,7
[T(oC)=75, F(L/h)=1] 220,4 146,0 74,4 31,0

[T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 256,5 186,0 70,5 26,7
[T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 256,5 177,8 78,7 29,8

[T(oC)=65, F(L/h)=1] 220,4 144,9 75,5 31,5
[T(oC)=75, F(L/h)=1] 220,4 144,9 75,5 31,5

[T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 256,5 162,6 94,0 35,6
[T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 256,5 178,9 77,6 29,4

[T(oC)=65, F(L/h)=1] 220,4 150,1 70,3 29,3
[T(oC)=75, F(L/h)=1] 220,4 145,9 74,5 31,0

CATALISADOR E

CATALISADOR A

CATALISADOR B

CATALISADOR C

CATALISADOR D

 


