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RESUMO

FARIA, Rafaella Magliano Balbi ddJma Metodologia de Avaliacdo de Catalisadores de
Hidrogenacdo de Gasolina de PirdliseDissertacdo (Mestrado em Tecnologia de Processos
Quimicos e Bioquimicos) - Escola de Quimica, Ursidade Federal do Rio de Janeiro, Rio
de Janeiro, 2011.

Este estudo fez parte de um projeto em que foramadge dados de conversdo em
experimentos de hidrogenacdo para o primeiro estdgi hidrotratamento da gasolina de
pirdlise. Tais dados foram subsequentemente tratad@ando ao desenvolvimento de uma
metodologia para avaliacdo de desempenho de eatatess para esse estagio. As reacdes
foram conduzidas em Planta Laboratorial de Hidreessfio de PYGAS (PHP) cedida em
comodato pela BRASKEM-UNIB-CAMACARI e instalada raboratério H2CIN da Escola
de Quimica da UFRJ. Cinco catalisadores comeréiamse de paladio (0,3 %w/w) em
alumina (AbO3z) como suporte foram utilizados. Foram testadasrguandicfes de reacao
por catalisador estudado, correspondendo a doésnde temperatura (65 e %G) do banho
de pré-aquecimento do reator e a dois niveis deidelde espacial LHSV (6,67 e 7,79 ke
carga liqguida. Um Modelo Dinamico de Experimentofoxo (MEF) foi desenvolvido para
a PHP, a fim de gerar, também, subsidio para @gsar@mparativa de catalisadores. A partir
desse modelo, os parametros cinéticos foram estsnaiilizando os dados experimentais de
cada corrida. Observou-se que todos os catalissdestados (A, B, C, D e E) séo, em
esséncia, produtos muito parecidos em termos dameEnho de hidrogenacdo da PYGAS.
Todos garantiram bons patamares de converséao. dieepe diferenca de desempenho entre
eles, que faz com que os catalisadores C, D e &ampem melhores resultados. Em maior

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

Palavras-chave: Gasolina de Pirélise. Hidrotratame®atalisadores Pd/4&Ds.



ABSTRACT

FARIA, Rafaella Magliano Balbi ddJma Metodologia de Avaliacdo de Catalisadores de
Hidrogenacdo de Gasolina de PirdliseDissertacdo (Mestrado em Tecnologia de Processos
Quimicos e Bioquimicos) - Escola de Quimica, Ursidade Federal do Rio de Janeiro, Rio
de Janeiro, 2011.

This study was part of a project in which convansiwalues were obtained from
experiments of hydrogenation for the first stageyfolysis gasoline upgrading. These data
were used to develop a methodology for performaveduation of catalysts of this stage. The
reactions were conducted from PYGAS Hydroconverditent (PHP) loaned for use by
BRASKEM-UNIB-CAMACARI and installed in the Laboratp H2CIN in Escola de
Quimica, UFRJ. Five commercial Pd(0,3%w/w}¥®dd catalysts were used. Four reaction
conditions were studied for each catalyst - twat@abath preheating temperatures (65 and
75°C) and two levels of spatial velocity LHSV (6,67dan 73 R') of liquid feed. A Dynamic
Model of Experiment on Flow (MEF) was designed RiHP, to also help in comparative
analysis of the catalysts. From this model, kingtarameters were estimated using the
experimental data for each experimental run. It alaserved that all catalysts studied (A, B,
C, D and E) are essentially very similar produatseirms of performance for hydrogenation
of PYGAS. All showed good levels of conversion. fiehés little performance difference
between them, but the catalysts C, D and E domimat@ost cases. Thoroughly, it was

observed that the catalyst E has the best perfarenainthe group.

Keywords: Pyrolysis Gasoline. Hydrotreatment Precsl/AbO; catalysts.
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LHSV Velocidade espacial em base volumétrica Ystmrear
7 Taxa de reacaigs = K;P,C)) no reator na fase mol/s. Mcar
M Molaridade real da solucao de hidréxido de sédio |/ md
n Fracdo do volume do reator ocupado com catalisador
NoBr NUumero de Bromo de uma amostra kgBOOKkg
P Pressao Pa
ri Razao carga/liquida;= Fi/(R+F;)) na fase
R Vazao de reciclo de hidrogenado na fase m>/s
S Area transversal do reator m
T Temperatura K
AT Diferenca de temperatura K
TOS Tempo em fluxo na PHA {me on streain S
@ Tempo espacial de car§@=Vcai/F;) na fase S
a Tempo espacial reédf = Vcail/(Fi+t Ri+ Gj)) na fase S
Volume do titulante usado no ensaio do branco doéta de 3
Voik m
Bromo
Vear Volume de catalisador m°
Viitr Volume total do titulante na analise de NUumer@®demo n
Xi, X Converséao nas condi¢des do HPS, ao inicio e addifase
XE Converséao experimental
WHSV Velocidade espacial em base massica kd#sTkg
wW Massa da amostra kg
Wk Ponderadores da fungao objetivo
Z Variavel espacial ao longo do reator
AZ Elemento de comprimento do reator

%w/w Percentagem em massa
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CAPITULO 1
INTRODUCAO

A gasolina de pirdlise (PYGAS) € um subproduto dadpcdo de olefinas
(tipicamente etileno, propileno, butadienos e isap) a partir do cragueamento com vapor
d'agua de fracbes de petréleo, principalmente danddevido ao seu elevado teor de
hidrocarbonetos aromaticos, especialmente benzeRY,GAS constitui um produto de alto
valor para a petroquimica. Esse subproduto apieskita intermediaria de ponto de
ebulicdo, elevada octanagem e, também, altos telerebenos e diversos insaturados (DE
MEDEIROS, et al, 2007).

A PYGAS possui uma quantidade significativa deefinobs e estireno (18 e 3 %w/w,
respectivamente), que a torna inadequada para usto ccomo gasolina automotiva
(CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989). A presenca desses @astos insaturados faz com
gue esse subproduto seja instavel, impedindo pradinte qualquer processamento posterior
dessa corrente. Isso porque tais compostos apaesesmcessiva facilidade de oxidagéo,
polimerizacao e formacdo de goma e, por isso, deememovidos.

A estabilizacdo da PYGAS é realizada industrialmepor meio de reacbes de
hidrotratamento catalitico em plantas, conhecidesocDPGs, que utilizam dois estagios de
hidrogenacgéo. No primeiro estagio, a PYGAS liquddmisturada com He pré-aquecida.
Essa mistura segue para um reator adiabatico tdefibad “trickle-bed de baixa severidade,
sob pressdes de 20 a 40 bar (2,0 a 4,0 MPa), tdzZ&¥GAS de 100 a 200 NL/kg e
temperatura de entrada no leito de 50 a®CG3(DE MEDEIROS gt al, 2007). O objetivo do
primeiro estagio € a conversao, em fase liquidanap das espécies extremamente reativas,
como estireno, dienos, ciclo-dienos e diversososusiromaticos (por exemplo, aromaticos
C9). Nesse estagio procura-se manter a temperorrbaixa quanto possivel para reduzir
reacOes paralelas de formacédo de polimeros, gosassequente retencéo e carbonizacao de
material solido no leito catalitico, fenbmenos mwaveis pela propria desativacéo do leito.

O segundo estagio envolve um processamento maercsetambém em reator
adiabatico de leito fixo em pressao similar a dagie anterior. A diferenca principal € que a
hidrogenac&o ocorre em fase vapor em temperatueatdada acima de 23C. O segundo
estagio visa a conversdo de olefinas e diolefirasanescentes, além de sulfurados. Apos o
segundo estagio, a PYGAS é condensada e estaliratidhi podendo ser encaminhada para



processos de separacdo de aromaticos de valortrialeg®@mo benzeno, tolueno e xilenos
(BTX), ou misturada a cortes de gasolina para velivééa como combustivel automotivo.

Este trabalho fez parte de um projeto em que fayarados dados de conversdo em
experimentos de hidrogenacg&o no contexto do pringsitagio de hidrotratamento da gasolina
de pirdlise. Tais dados foram subsequentementaltyatvisando ao desenvolvimento de uma
metodologia para avaliacdo de desempenho de eataless do primeiro estagio de DPGs. As
reacdes foram conduzidas em Planta LaboratoriaHideoconversdo de PYGAS (PHP)
cedida em comodato pela BRASKEM-UNIB-CAMACARI e tagada no laboratorio H2CIN
da Escola de Quimica da UFRJ. Os principais olgstilesta Dissertacéo foram:

* Operacionalizar a utilizacdo da Planta Laboratodal Hidrogenacao de
PYGAS e expansdo da mesma.

* Implementar procedimentos analiticos para acompaghantitativamente a
hidrogenacédo de PYGAS nas condi¢cdes do primeigmgiestconsistindo de: (i)
analises de Cromatografia Gasosa (CG); (ii) deteg@io de Numero de
Bromo (NoBr); (iii) determinacdo de Valor de Diendww) determinacéo do
volume de H alimentado, consumido e residual (Nk/kas).

e Avaliar comparativamente o desempenho de diferentasalisadores
comerciais com relacdo a atividade catalitica etiselade de hidroconverséo,
de modo a consolidar-se uma rotina confiavel e foglpara discriminar e
ordenar produtos comerciais de catélise para ogmonestagio de DPGs em

condi¢des de processo proximas as utilizadas steste

Para fins de demonstracdo da metodologia desedaoldo longo desta dissertacéo,
um subconjunto de catalisadores comerciais estgsdadoPHP no Laboratério H2CIN foi
selecionado.

Esse subconjunto consiste de cinco catalisadone®rcinis a base de paladio (0,3
%w/w) em alumina (AIO3) como suporte. Uma caracteristica de catalisadede®\LOs é a
alta atividade nas reacfes de hidrogenacdo de PY@ARUVEL AND LEVEBVRE,
1989). Esses catalisadores apresentam, tambémgdesttivacao irreversivel caso certas
espécies (arsénio, mercurio e outras) estejam mess@a carga de PYGAS. Desta forma,
catalisadores Pd+AD; somente sdo recomendados a gasolinas de pirdbsenentes de

naftas qualificadas.



Foram testadas quatro condi¢des de reacéo poisedtal estudado, correspondendo a
dois niveis de temperatura (65 e°?y do banho de pré-aquecimento (carga + recicle)+ H
do reator e a dois niveis de velocidade espaci&\L6,67 e 7,731 de carga liquida.

Um Modelo Dinamico de Experimento em Fluxo (MEFR)desenvolvido para a PHP,
a fim de gerar também subsidio para a andlise aatiyg de catalisadores. A partir desse
modelo, os parametros cinéticos serdo estimadtzantio os dados experimentais de cada
corrida. Esses parametros complementam a compadosidesempenhos de catalisadores
comerciais para o primeiro estagio da planta dep&hacédo da PYGAS, ja que catalisadores

com maior atividade levardo a maiores valores das sonstantes cinéticas.



CAPITULO 2
REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 PROCESSOS DE OBTENGCAO DA GASOLINA DE PIROLISE

2.1.1 Craqueamento com Vapor

Gas natural e fracdes derivadas do petroleo, abgdés o fracionamento primario do
Oleo cru por destilagdo (Tabela 2.1), consistemincgalmente, de hidrocarbonetos
parafinicos e nafténicos, cuja reatividade quingéidaaixa, impedindo o desenvolvimento de
familias diversificadas de compostos quimicos caferehtes complexidades. Isso, no
entanto, pode ser alcancado por meio de hidrocatbsnalifaticos insaturados ou
hidrocarbonetos aromaticos que, devido a elevaalvidade, oferecem maior flexibilidade
na sintese organica (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989edde sentido, etileno, propileno,
olefinas C4 (buteno e butadieno), que séo derivddagis natural e do petroleo, e aromaticos
como benzeno, tolueno e xilenawth, metae para), que sdo derivados do petrdleo e em
pequena extensdo do carvdo, sao considerados masldoase para a induUstria quimica
organica (WITTCOFFet al, 2004).

As olefinas e aromaticos podem ser obtidos a pdetiprocessos de cragueamento
com vapor (Figura 2.1). Esse processo consisterabisp de hidrocarbonetos saturados de
géas natural ou fragGes derivadas de petréleo rseipga de vapor. O craqueamento com vapor
produz, primeiramente, etileno e propileno e, cgnadutos secundarios, dependendo da
matéria-prima utilizada, uma corrente C4 rica enatheno e outra C5+. Esta corrente,
conhecida como gasolina de pirdlise, apresenta aétevconteiddo de aromaticos,
principalmente benzeno. A variedade de produtaslabt partir do craqueamento com vapor
torna-o fundamental para a industria petroquim@dAUVEL AND LEVEBVRE, 1989).

A Figura 2.2 apresenta um esquema das principai®es que ocorrem durante o
cragueamento de hidrocarbonetos alifaticos satarabl® craqueamento primario, esses
compostos sdo levados a parafinas e olefinas (dacBlo cragueamento secundario, ha o
aumento de produtos leves ricos em olefinas (resaljéell), cuja composi¢cdo depende das
condicbes de operacdo selecionadas. Durante esmg®es, pode ocorrer a desidrogenacao

das olefinas produzidas, aumentando o grau deunag#@io das moléculas (reacao 1V). Além



disso, ainda podem ocorrer reacdes resultando deiasaciclicas (reagdo V) que se sujeitam
a intensa desidrogenacao, dando origem a compasiogticos, principalmente ao benzeno
(reacdo VI). Esse aromatico é um precursor natdealpoliaromaticos condensados que
podem acarretar na formacdo de coque (reacdo Whguanto que as reacdes de
cragueamento tornam-se significantes acima de TJ0aS$ de desidrogenacédo ocorrem
somente acima de 800 °C. Além disso, as reacOedomeacdo de hidrocarbonetos
poliaromaticos sdo viabilizadas apenas em tempasaacima de 900 °C (CHAUVEL AND
LEVEBVRE, 1989).

Tabela 2.1:Fracdes obtidas pela destilagdo do petréleo.

Faixa de
Fracéo Temperatura Comentarios
de ebulicdo
1. Gases Similar ao gas natural. Utilizado como
combustivel e matéria-prima em processos
Metano (65-90%), <200°C |quimicos. Também obtido por reforrha
Etano, propano e butanp catalitica e craqueamento catalitico.
2. Nafta Naftas sdo compostos alifaticos e cicloalifatifos
predominantemente C5-C9. Pode conter alguns
Nafta leve (C5, C6) 70-140°C aromaticos. Utilizado como combustivel| e
Nafta pesada (C7-C9) 140-200 °Cmatéria-prima em processos quimicos.
3. Gasoleo Atmosférico
Apresenta compostos C9-C16. Utilizado
Querosene 175-275 °Q principalmente como combustivel de avideg e
jatos.
Apresenta compostos C15-C25. Utilizado cgmo
Diesel 200-370 °C éleo, dies’el e c?c?mbustivel de aquec[mento. O
gasoleo é cataliticamente craqueado a naftd que
pode ser craqueada com vapor a olefinas.
4. Fracoes Pesadas
Oleo Lubrificante >370°C Usado para lubrificacao.
. . Utilizado como combustivel para caldeifa.
Oleo Combustivel L . . !
. >370°C Destilagcéo a vacuo resulta em gasoleo de vicuo
Pesado ou residual "
para cragueamento catalitico.
Asfalto e Residuo 5370 °C UtiI.izad~o para payimento, revestimento | e
aplicacdes estruturais.

Fonte: adaptado de WITTCOR&t, al, 2004.



Cragueamentocom vaporde |
hidrocarbonetos saturados |

(1.  Etileno:CH,=CH,
Propileno: CH;-CH=CH,

3. Olefinas C4: Butadieno CH,=CH-CH=CH,
1-Buteno CH3-CH,-CH=CH,
2:Buteno CH;-CH=CH-CH;
Isobutena CH,=CH-CH;

CH3

separacac
4, Gasolinade Pirolise —— = Benzeno
(Olefinas C5+e Aromaticos) Tolueno

b Xilenos |

Figura 2.1: Produtos do cragueamento com vapor.

Desidrogenacdo
Matéria-Prima | C5H — CLH
e[ v 74 Energia de Ligacio

SN FAVAY N CLH = 413 kdmol
cC+C =

+ 345 kJ/mol
| Craqueam en to :
Prim ario
Produtos Craqueados
Propileno Propano 1-buteno Butadieno

VAN At A\ VA
! " Craqueamente| Cicloadicdes e
: Secundirio Desidrogenacides
I
i v Vi Vil
I : CH, | + C2H4 2C5H, - = —p=|Coque
'
E Metano Etileno Benzeno
]
- l
: |IV
i Desidrogenacdo i
R, R S, S .
1 — ]
[J— —— e
' Bropino Acefilens E— Impurezas Indesejiveis

Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE89.

Figura 2.2: Principais reag8es presentes na pirélise de hidvonatos.



O mecanismo das reagfOes de craqueamento apresentadagura 2.2 ocorre via
radical livre e pode ser entendido pelo esquemastgma Figura 2.3 (WEISSERMEL AND

ARPE, 1997).

1) CasodoEtano:
Iniciacdo CH3-CH, CHy +CH.'
Propagagdo CHy + CH4-CH, CH, + CHy-CH '
CHCHy' CH;=CH;+H’
H"+ CHy-CHy H;+ CHy-CHy
5 C;H; 2CH,+ 8 CH, + 3 H,
Terminacao H +H" H;
H* +CHy' » CH,
H' +CaHy" > CiH;
CH; +CH:® CiH: CH;-CH=CH,

2] CasoGeral:
CHy" + R-CHy-CH5-CH,-CH,-CH,-CH,-CH, " CH, + R-CH,-CH,-CH,-CH,-CH-CH-CH,

R-CH,-CH,-CH, + CHy=CH-CH,-CH, R-CH," + CH,=CH,

Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989.

Figura 2.3: Mecanismo da reacéo de cragueamento.

As principais variaveis operacionais do processcragueamento com vapor Sao:
temperatura (determina o nivel de ativacdo reatidoasistema), tempo de residéncia,
pressdo e a composi¢cdo dos reagentes na maténa-(efletidos pela pressao parcial dos
hidrocarbonetos). A temperatura da reacéo varie é@t0-900 °C de acordo com a matéria-
prima utilizada. A taxa de cragueamento aumenta @demperatura, ja que a concentracao
de radicais gerados é maior, afetando a composigiacragueado. Quanto maior a
temperatura, menor o tempo de residéncia e presgéeridos. O tempo de residéncia, entre
0,2 e 1,0 s, afeta a razdo de produtos primarsecendarios no craqueamento. Sendo curto,
predominam as reacfes que resultam em olefinaslongendo-o, ha reacbes de

oligomerizacdo e deposicdo de coque. Alta press@iwigb favorece as reacdes de



polimerizacdo e condensagéo, enquanto baixa presséi@al aumenta a producdo de olefinas
(WEISSERMEL AND ARPE, 1997).

A influéncia da temperatura de cragueamento coronag nafta, mantendo tempo de
residéncia constante, pode ser visto na Tabela®2&xa de etileno aumenta enquanto que a
da gasolina de pirélise (C5-200 °C) diminui comumanto da temperatura (CHAUVEL
AND LEVEBVRE, 1989). Porém, quanto maior a tempamat maior o custo do processo. O
mesmo raciocinio pode ser aplicado a quantidadeager na reacdo. Essa interfere na

seletividade e, quanto maior, maiores, tambémag&#oducao de etileno e o custo.

Tabela 2.2:Influéncia da temperatura no craqueamento da*nafta

Produtos (% peso) 815 °C 835 °C 855 °C
H> 0,66 0,74 0,81
CH, 13,82 15,65 17,40
CoHy 24,71 27,06 29,17
CsHs 17,34 16,28 14,44
C4Hs 4,18 4,17 3,99
CeHs 4,89 5,90 7,08
Cs-200 °C 22,64 20,89 20,01

Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEB¥RE, 1989.
* Caracteristicas da nafta: faixa de destilacas-1&0 °C. Composicao quimica (% vol): parafinas 80,

nafténicos 15, aromaticos 5.

Essencialmente, existem dois processos que difer@mseveridade das condicbes
empregada: baixa severidade de craqueamento -catb@i®00 °C com o tempo de residéncia
de 1 s, e alta severidade de cragueamento - apadaimente a 900 °C com o tempo de
residéncia de 0,5 s (WEISSERMEL AND ARPE, 1997).

A matéria-prima utilizada no cragueamento pode avaridependendo da
disponibilidade, desde hidrocarbonetos saturadasleomo gas natural (etano e propano) a
fracbes mais pesadas de petréleo como a naftagpétiiza, principalmente. A Tabela 2.3
apresenta uma comparacao da matéria-prima na dabtele;etileno por cragueamento com
vapor utilizada nos Estados Unidos e na Europaedtadl Como pode ser visto, 0s norte
americanos utilizam, principalmente, etano e propaara obtencao de etileno, gragas a sua
rigueza em gas natural. JA na Europa ocidentakfia petroquimica é a matéria-prima
predominante (WITTCOFFet al, 2004).



Tabela 2.3:Matéria-prima para etileno — Estados Unidos (U@&psusEuropa Ocidental (WE).

Matéria-prima 1982 1985 1995 2001
(% do total) USA WE | USA WE | USA WE | USA WE

Nafta 20 90 21 86 20 71,9 30 75|1
Gasoleo 10,5 8,8
Etano/Propano 80 79 5% 6,p
Etano/Propano/Butano 10 14 80 10,6 70 8,5
Corrente C4

Gas de Refinaria 1,5 1,1

Fonte: adaptado de WITTCORg#,al, 2004.

A Tabela 2.4 apresenta os produtos do craquearnseniovapor para diferentes tipos

de matérias-primas a alta severidade. O etano atérimprima ideal para a producdo de

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

como a de gasolina de pirolise, eleva-se com o atom#a massa molecular da corrente
(WITTCOFF,et al, 2004).

Tabela 2.4:Co-produtos do craqueamento com vapor por 10@ ktiteno (Ib).

Etano | Propano| Butano | Nafta Gasoleo Gasoleo
Atmosférico | de Vacuo

Matéria-prima
requerida (Ib) 120 240 250 320 380 430
Etileno (% produzido) 80 42 38 31 26 23
Propileno 3 50 40 50 55 60
Butadieno 5 9 15 17 17
Outras olefinas C4 1 3 17 25 18 18
Gasolina de Pirdlise 2 15 18 75 70 65
Benzeno 1 5 6 15 23 24
Tolueno - - 3 10 12 12
Olefinas C5 - - 1 7 8 7
Outros 1 10 8 43 37 22
Oleo combustivel - 2 4 10 70 125
Outros 17 65 62 45 50 45

Fonte: adaptado de WITTCOR&t, al, 2004.
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2.1.2 Processo Industrial

A complexidade de uma planta de craqueamento cqorvdepende do tipo de
matéria-prima utilizada. Os produtos principais saiileno e o propileno. A corrente C4 e a
gasolina de pirolise, que sdo processadas em oulrdades para delas serem obtidos
produtos finais, sdo produtos secundarios nessdapl® processo de cragueamento com
vapor da nafta pode ser subdividido, de forma redaymas seguintes etapas (CHAUVEL
AND LEVEBVRE, 1989; WEISSERMEL AND ARPE, 1997; WITIOFF,et al, 2004):

= Craqueamento da nafta

A nafta é vaporizada e misturada ao vapor pré-agpieEssa mistura passa através de
tubos por um forno de craqueamento aquecido dimttpela combustdo de gases ou o6leos.
Esses tubos sdo dispostos verticalmente e possees-d00 m de comprimento e 80-120
mm de diametro (Figura 2.4) (WEISSERMEL AND ARPEQ9T). As reacgOes de
cragqueamento com vapor ocorrem no forno a elevadpdratura. O tempo de residéncia no
forno é curto, entre 20 e 100 milissegundos panaimizar a formacdo de coque que é
potencialmente um grande problema, jA& que esse épmuduto termodinamicamente
favorecido (WITTCOFFet al, 2004).

Tubos Yerticais
4 ou & tubos por forne

Tipe U Tipo W

Tubos de pequene diametro
16, 24 ou 22 tubos por forno

Tubos Duplos
4 ou & tubos por forno

Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989.

Figura 2.4: Projeto de tubos verticais.
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= Quenching

Os produtos craqueados na saida do forno encostarcerca de 800 °C e devem ser
rapidamente resfriados a algo em torno de 400 °@ paitar reacfes secundarias. O
resfriamento inicial ocorre com a geracéo de vapalta pressdo em trocadores de calor entre
o efluente e agua (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989).

» Compresséao do gas craqueado e purificacdo

Nessa fase, a agua e a gasolina de pirélise sapasi@g do processo atraves de um
fracionamento primario. Os componentes gasosos ce@igprimidos em uma série de
compressores e lavados com uma solucdo causticaeexemplo, 5-15% soda céaustica ou
etanoamidas) para a remocéo de gases acidos cgrm EQ (WITTCOFF,et al, 2004).

= Secagem, resfriamento e destilagédo a baixa tenoparat

Uma cuidadosa secagem deve ocorrer de modo quesacgiente destilagdo a baixa
temperatura ndo seja interrompida pela formacaoridtais de gelo. O gas é entdo seco e
resfriado em uma série de unidades de refrigerec8eparado por destilacdo em varias
colunas (WITTCOFFet al, 2004).

Na separacéo, detalhada na Figura 2.5, os gasdsnsamos sao destilados em uma
coluna desmetanizadora que possui, em seu topocamdensador resfriado a -100 °C.
Metano e hidrogénio séo os principais produtosdoltno topo dessa coluna. Os produtos de
fundo sdo levados a uma segunda coluna, ou dexsmdara, que separa uma corrente C2
(etileno e etano) de produtos mais pesados. A mrasele acetileno nessa corrente é
eliminada por hidrogenacéo seletiva na presencaatiisador, jA que esse interfere nas
reacdes de polimerizacdo do etileno. Posteriormentgeparacdo da mistura etileno-etano
exige uma coluna especialmente eficaz devido aipidade dos seus pontos de ebulicéo.
Etileno pode ser obtido com uma pureza de 99,958 (de polimero) e a corrente de etano,
no fundo da coluna, segue para o reciclo (CHAUVEINDA LEVEBVRE, 1989;
WEISSERMEL AND ARPE, 1997; WITTCOFIet al, 2004).

Os produtos de fundo do desetanizador seguem pa@oluna despropanizadora que
separa a corrente C3 de produtos mais pesados &Speem para o fracionamento em uma
coluna desbutanizadora. A corrente C3, coletaddopo do despropanizador, é também
hidrogenada seletivamente na presenca de cataliseolm o objetivo de remover

metilacetileno e propadieno, convertendo-os em il@m@ NoO entanto, para obter uma
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corrente de propileno com uma pureza de 99,5% ésméro a separacdo de propano em
colunas suplementares (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 198WEISSERMEL AND ARPE,
1997; WITTCOFFgt al, 2004).

Os hidrocarbonetos mais pesados, obtidos no funddedpropanizador, sdo tratados
em um desbutanizador que produz, no topo, umarmterr€4 rica em 1,3-butadieno. A
gasolina de pirdlise é obtida no fundo dessa colenaombinada com a corrente do
fracionamento primario e, dependendo da severidadprocesso, contém de 50-85% em
peso de hidrocarbonetos aromaticos, dos quais d@imetade corresponde ao benzeno
(CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989; WEISSERMEL AND ARPE,997; WITTCOFF,et
al., 2004).

HidrogEnio *+ Metane

Etilenao
Propileno
- 35°C e
=100°C | - 10°C 25%C | c
Hs . Hy m 50°C
.
1
T Ca
Recicle de Etano

Reciclo de Propana

Desmetanizador Separacao Separacdo
Etano\Etileno PropanoyPropileno

Desetanizador Despropanizador Deshutanizador

Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1298

Figura 2.5: Sec¢éo de separacéo por destilacdo no craqueaotenteapor da nafta.

Na Figura 2.6, é apresentado um esquema simplifideduma unidade completa de
cragueamento com vapor da nafta descrito acima (BHA. AND LEVEBVRE, 1989).



Fracionamento

Primario Lavagem
com soda
Quench Desmetamizador oo
Compressores Secagem CHa Hy
e 358g LEO=C
Wapor |
anaes 3 4 Resiriameanto
Carga
1 i
Lpn dgum
T Gasoling nag
FERE
Canmrbar cbivel Combu stivel Soda gasta
Desmuetanirad or Saparacdts Enwvio aoc Fracionamento
Secund ario S
T - ) BT =30aC :
:I oL L
. H
Desetanizador e Deshutanizador
(1 =) ieec
Hid mo de Acetil i
rogEnacan ce — i Despropanizador
e tne | | emno ] [ Gasolina |

Racichs

Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRERSD.

Figura 2.6: Secéo de separacdo no cragueamento com vapoftala na

€T



14

2.2 HIDROTRATAMENTO DA GASOLINA DE PIROLISE

2.2.1 Gasolina de Pirolise (PYGAS)

A gasolina de pirélise é um importante subproduitido a partir do craqueamento
com vapor de fracBes liquidas do petroleo, pringipate a nafta. Quanto mais pesada for
essa fracdo, maior € a sua producdo (WITTCGHFRl, 2004). A PYGAS constitui um
produto de alto valor para a petroquimica devidosao elevado teor de hidrocarbonetos
aromaticos, especialmente benzeno (CHAUVEL AND LBWIRE, 1989). Esse produto é
uma importante fonte de benzeno e tolueno na EW@apdental, como pode ser verificado na
Figura 2.7. No entanto, a gasolina de pirélise eggmta uma fonte menos importante nos
Estados Unidos, onde a reforma catalitica € maaanente praticada (WITTCOFE{ al,
2004).

Importados e outras fontes

52 Gasolina de Pirdlise de

Craqueamento com vapor
24%

Destilacdo do alatrdo
2%
Reforma Catalitica
51% Tolueno (Dismutacio)
12%

Tolueno (Hidroalguilagdo)

[+7d
Estados Unidos (2001)

7%

Importados € outras fontes
3%

Reforma Catalitica
258%

Gacoling de Pindlise de
| Cragqueamento com vapor

o,
Tolueno S

(Hidroalguilagdo)
10%
Tolueno
(Di=mutacia) —"I —
3% | Europa Ocidental (1999)

Destilagdo do alcatrdo |
5%

Fonte: adaptdéd/NITTCOFF et al, 2004.

Figura 2.7: Fontes de benzeno nos Estados Unidos e na Eucgantal.
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A Tabela 2.5 apresenta uma andlise tipica da gasale pirdlise obtida pelo
cragueamento com vapor da nafta. Como pode servaloee esse efluente possui uma
quantidade significativa de diolefinas e estireaqjue a torna inadequada para uso direto
como gasolina na refinaria (CHAUVEL AND LEVEBVREN89). A presenca desses
compostos insaturados torna esse produto instaveinpede praticamente qualquer
processamento posterior dessa corrente. Esses dsgememovidos por apresentarem
excessiva facilidade de oxidacéo, polimerizacdormdécao de gomas (DE MEDEIROS&,
al., 2007). Dado o aumento da severidade das esp&dis comerciais relacionadas ao teor
de enxofre no benzeno, a purificacdo do efluentenatico € indispensavel nesse caso
(CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989).

Tabela 2.5:Composicéo da Gasolina de Pirdlise obtida pelguaamento com vapor da nafta.

Componentes Composicgéao (% peso
Parafinas e Nafténicos 11,8
Olefinas 55
Diolefinas 18,1
Aromaticos 64,6
Benzeno 28,0
Tolueno 13,9
Cc8 7,2
Estireno 3,0
C9 12,5
Total 100
Conteudo de enxofre (ppm) 220

Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRE)89.

O processo classico para a estabilizacdo da PYG#&Sliegado por meio da reacéo de
hidrotratamento catalitico (HDT) de suas espéodativas e tem como finalidade reduzir
teores de insaturados, heteroatomos e espéciesqmoéticas (DE MEDEIROSt al, 2007).
Esse processo deve ser altamente seletivo e cenwerimenor quantidade possivel de
hidrocarbonetos aromaticos cujo conteudo, obtidocdmueamento com vapor, depende,

essencialmente, da matéria-prima tratada e dasod@sdde operacéo.
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2.2.2 Hidrotratamento da Gasolina de Pirdlise

As reacdes de hidrotratamento abrangem processusrdgenacao catalitica, através
dos quais a gasolina de pirélise é hidrogenadacedbs condi¢cdes operacionais de pressao e
temperatura, em presenca de catalisadores espschHisses sao escolhidos com o objetivo de
melhorar as propriedades da PYGAS, permitindo ausilizacdo na producdo de aromaticos,
principalmente.

Devido a excessiva instabilidade térmica, a gaaotie pirdlise bruta deve passar,
antes de ser dessulfurizada, por um processo degkithcdo dos compostos diolefinicos e
alguenil-arométicos, assim como monolefinas magdivas. Dessa forma, duas operacdes
reativas sucessivas sao necessérias (CHAUVEL ANDHE/RE, 1989):

A) Primeiro estagio da hidrogenacéocorre a hidrogenacéao seletiva de diolefinas e
alquenil-arométicos em fase liquida.

B) Segundo estagio da hidrogenacamworre a hidrogenacédo severa em fase vapor
para converter compostos sulfurados e olefinaamtest, porém seletiva suficiente

para evitar a hidrogenacéo significante de compgaatomaticos.

A) Hidrodesdienizacéo ou Primeiro Estagio da Hidrogengéo

Nessa primeira etapa do processo, a hidrogenacdselativa para espécies
extremamente reativas como estirenos, dienos,-dieltos e parte das olefinas, evitando a
formacédo de goma por polimerizacdo durante opesagosteriores (DE MEDEIROS®{ al,
2007).

Esse estagio utiliza um reativickle-bedde baixa severidade, operando em pressdes
de 20 a 40 bar (2,0 MPa a 4,0 MPa), raza®®¥GAS de 100 a 200 NL/kg e temperatura de
50 a 130 °C. Os principais catalisadores utilizatEssa etapa sdo, dependendo da qualidade
da nafta empregada, de paladio (0,3 %w/w) suportad@lumina (DE MEDEIROSt al,
2007).
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» Reatoredrickle bed

S&o reatores trifasicos em que o catalisador ersceataleatoriamente distribuido em
seu interior e as particulas liquidas e gasosd@® esh fluxo co-corrente ao longo do leito
catalitico (AYDINA AND LARACHIA, 2008; BOELHOUWER,2001). Um reatotrickle
bed de leito fixo € basicamente constituido por uméur@ cilindrica (Figura 2.8). O
catalisador pode ser esférico, cilindrico ou temfms mais sofisticadas. Esses reatores séo
caracterizados por utilizarem uma elevada cargaatiisador. Os custos de investimento

com reatores de leito fixo sdo, em geral, baixosparados com outros tipos de reatores
(BOELHOUWER, 2001).

q
AAs

.

£
'y

i

i1
.l:l.l

54
LELL

Fonte: BOELHOUWER, 2001.

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

A maioria dos reatores comerciaisckle bed operam adiabaticamente, em altas
temperaturas e pressoes e envolvem, geralmentegbith¢oes, oxidagdes e dessulfurizagoes
(BOELHOUWER, 2001). Esse tipo de reator € utilizg@ncipalmente nas refinarias de
petréleo e industrias petroquimicas (BAUSSAR®@Nal, 2007; BOYERgt al, 2007).

Quando um leito fixo € selecionado, deve-se coramidee 0 regime de fluxo
empregado na operacdo sera co-corrente descendemtafloy ou ascendenteufflow).

Neste, a completa inundacdo do catalisador € olgidausto de maioholdup liquido
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comparado aquele. O elevatdoldup aumenta a resisténcia de transferéncia de massa do
filme liquido para os reagentes gasosos. Devidondpteta inundacdo do catalisador e um
maior holdup as caracteristicas de transferéncia de calomsglbores em operacdo com
fluxo co-corrente ascendente. Sendo descenderflex@ pode induzir o movimento das
particulas soélidas do leito, isso possivelmentelt@sem desgaste e perda de inventario do
catalisador (BOELHOUWER, 2001).

Esses reatores apresentam como vantagem a renalagéperficie do catalisador, a
interacdo mais eficiente entre as fases liquidgssesas e maior média de temperatura. Isso
resulta em um transporte de calor mais eficieniiz fase liquida, aumentando, assim, a vazao
de trabalho e propiciando um aumento da produtid&ntretanto, esses reatores possuem
algumas desvantagens, como mas condi¢Oes pareaadteacalor externo, ma distribuicdo do
liquido e a limitacao da reacéo pela taxa de tesméstia de massa (LLAMAS®t al, 2008).

A reacgdo no primeiro estagio de plantas DPGs, dowh® hidrogenacéo, é exotérmica,
provocando, dessa forma, aumento da temperaturgitdono sentido de escoamento da
corrente. A diferenca maxima de temperatura enémti@da e saida do reator recomendada é
60 °C (CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989).

= Catalisadores

Um importante fator na eficiéncia da hidroconvers@oprimeiro estagio de plantas
DPGs € o desempenho dos catalisadores de hidr@gendgizados. Uma combinacéo
satisfatoria de resisténcia mecanica, seletividadatividade catalitica garantem grandes
campanhas para o catalisador e baixa formacao m@ §GHAUVEL AND LEVEBVRE,
1989).

Em geral, o metal ativo utilizado pelos catalisadandustriais mais competitivos na
hidrogenacdo de hidrocarbonetos € o paladio emf@uaa reduzida. O suporte onde é
disperso o metal e que da resisténcia mecanicaiatisador, geralmente se constitui de
alumina ou silica. Os catalisadores a base de ipaddesentam alta atividade (CASTANO,
et al, 2008; CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989).

No primeiro estagio de hidrogenacdo da PYGAS, celea90% de diolefinas e
estireno € hidrogenado seletivamente a monoleéretibenzeno, respectivamente, enquanto
gue menos de 10% das monolefinas sao convertidascampostos saturados. Os

catalisadores do tipegg shellsfornecem alta seletividade na formacdo de momasfina



19

hidrogenacgéo seletiva de diolefinas, por isso éimcipal tipo de catalisador utilizado nas
reacOes de hidroconversao de PYGAS para o prirestémio (ZHOUet al, 2010).

Catalisadores do tipegg shellsconsistem de um suporte inerte compacto com
diferentes geometrias (esferas, anéis ou pastithasya fina camada externa de metal ativo
(cerca de 50-250 mm) recobrindo sua superficie (BRIA et al, 2001; BADANOZet al,
2010). O conteudo de paladio, principal metal atesses catalisadores para a hidrogenacéo
em estudo, varia de 0,1 a 0,5 %w/w (ARDIA@#al, 2001).

Esse tipo de catalisador € amplamente utilizadopemsessos industriais em que
limitacbes de transferéncia de calor e massa pardeula tém um efeito negativo na
atividade e seletividade de catalisadores poro&sgrincipais vantagens dos catalisadores
sdo caminhos de transporte ou de difusdo curtos, estrutura de poros independente do
suporte e um melhor transporte de calor na camadatdlisador (BADANO et al., 2010).

Os catalisadores sdo regenerados pela remocao aaas gdepositadas no leito
catalitico através do tratamento com vapor ou catdloucontrolada a 400 °C (CHAUVEL
AND LEVEBVRE, 1989).

A Figura 2.9 mostra um esquema do processo tipchidtogenacdo da gasolina de
pirélise em estagios separados. No primeiro estdgihidrotratamento, antes de entrar no
reator, a PYGAS e o hidrogénio séo pré-aquecidosrpoadores de calor com o efluente do
primeiro reator. ApOs a reacao e a troca de calor & carga, o efluente do reatdtasheado
a baixa pressao para separar o hidrogénio e ostpsothais leves por vaporizacéo, sendo que
parte da PYGAS resfriada é reciclada ao interdaitaraquenchdo primeiro reator. Parte do
produto vapor ddlash é reciclada por meio de um compressor e o restapiergado para
impedir retencdo de CHnho loop de reacdo. A seguir a fracdo liquida é estabdéizad
separacao de leves e pesados em duas colunastiliec@es A Figura 2.10 apresenta um
esquema da hidrogenacdo da gasolina de pirdlise csomstagios do processo integrados
(CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989).
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Figura 2.9: Hidrogenacédo da gasolina de pirélise. Represent@dgsé estagios separados.
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Figura 2.10: Hidrogenacédo da gasolina de pirélise. Representdgs estagios integrados.
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B) Hidrodessulfurizacdo ou Segundo Estagio da Hidrogextdo

O segundo estagio de reacdo tem a finalidade deers@io completa de insaturados
provenientes da primeira etapa e a conversao tenticem HS, utilizando condi¢cdes mais
rigidas de hidrogenacdo, como temperatura acinde€C em leito fixo. Essa reacao se da
em fase gasosa e com excesso de hidrogénio (DE MREDE et al, 2007).

Essa etapa difere da hidrodessulfurizacdo convealcigela pequena quantidade de
compostos de enxofre inicialmente presentes. AlBsodos componentes a serem removidos
sao tiofénicos. Assim sendo, exigem condi¢cOesivalaente severas de operacédo (elevada
temperatura e alta presséo de hidrogénio) devileaaixa reatividade. De qualquer forma,
a presenca de quantidades residuais de certadirdislena alimentacdo que resistiram a
desdienizacdo e, especialmente, olefinas, tenderrart 0 meio extremamente reativo
(CHAUVEL AND LEVEBVRE, 1989).

Para controlar a liberacéo de calor da reacaodoeagiito exotérmica), um namero de
tecnologias combinadas € indispensavel, como quenchintermediario no reator. Para
manter uma taxa de dessulfurizacado satisfatérica baixa velocidade espacial ou uma
melhor atividade do sistema catalitico deve serreggua, especialmente, com 0s riscos de
polimerizacdo devido aos residuos de olefinas éeftias presentes. Esses residuos sao
hidrogenados primeiramente e requerem menor tetopanaossivel de opera¢do no topo do
reator além de alta pressao parcial de hidrog@HAUVEL AND LEVEBVRE, 1989).

Os principais catalisadores utilizados sdo baseadosobalto, niquel, molibdénio e
tungsténio, geralmente combinados e depositadosalemina (HOFFER,et al, 2004;
PAWELEC, et al, 2007). A féormula amplamente usada é compostailfiete de molibdénio
e cobalto em alumina. O tempo de vida do catalisédmaior do que aquele do sistema
catalitico empregado no primeiro estagio de hidnagéo (CHAUVEL AND LEVEBVRE,
1989). O tempo de campanha do catalisador utilizaekse reator depende fortemente da
eficiéncia do reator do primeiro estagio, ja guare@senca de diolefinas leva a formacédo de
polimeros e, consequente, perda de area metaliemdqde atividade). Na operacdo desse
reator, deve-se atentar, também, para evitar s&eatagdo de carga ndo vaporizada, ja que o
contato com liquido pode gerar residuos de polragéo solidos sobre o leito catalitico
diminuindo, significantemente, o seu tempo de carhga

A alimentacdo desse estagio e gas hidrogénio s&aqurecidos por meio de troca

térmica com o efluente do reator (Figura 2.9). Aor&zacado e super-aquecimento da carga



22

mista ocorre em forno de processo. Apos a reac&fluente éflasheadoa baixa presséo,
onde ocorre a separacdo dos produtos mais levés,dus quais € reciclado por meio de um
compressor. Os produtos mais pesados sédo estdbsiz#través de destilacdo, obtendo-se
entdo os aromaticos (C6-C8) recuperados (CHAUVEIDANEVEBVRE, 1989).

A Tabela 2.6 apresenta a composi¢cdo da gasolinpirdése antes e depois do
processo de hidrotratamento. ApGs 0 1° estagiddiedenacdo, a presenca de aromaticos e
olefinas asseguram um produto com elevada octanagercebe-se a diminuicdo de
diolefinas e estirenos, a alta concentracdo deinakefe aromaticos nado reagidos e,
principalmente, enxofre. Apds o 2° estagio de lgdnacdo, houve a remocao de diolefinas,
estirenos e compostos sulfurados, alcancando-sebjetivo do hidrotratamento e
possibilitando o aproveitamento dessa corrente (GY#AL AND LEVEBVRE, 1989).

ApoOs a ultima etapa, a gasolina de pirdlise esbiizada. Em uma etapa posterior,
0s compostos aromaticos (benzeno/tolueno/xilermgjdns nessa corrente sdo separados por
meio de processos de destilagdo azeotropica oatigatr(WEISSERMEL AND ARPE,
1997).

Tabela 2.6:Hidrogenacédo da gasolina de pirélise — balangmatesa.

Composicio C.sasjolina de Apé.s 1° Estagio Apé.s 2° Estagio
Pirdlise bruta | de hidrogenacédo| de hidrogenacéo
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 tiofénico (ppm 120 120 0,2

Fonte: adaptado de CHAUVEL AND LEVEBVRERSB.

2.2.3 Rede de Reacdes para o Hidrotratamento da Gédisa de Pirdlise

Como ja foi dito, o hidrotratamento da gasolina gislise abrange reacfes de
hidrogenagdo dos compostos diolefinicos, alquenikaticos e monolefinas, assim como

reacOes de dessulfurizacdo. Para um melhor ententbndessas reacdes, sdo apresentadas,
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nas Figuras 2.11, 2.12 e 2.13, redes de reagOesgbguns dos principais componentes
presentes na PYGAS, entre eles diolefinas/olefib@pentadieno e 1,7-octadieno), estireno
e insaturados ciclicos geminados (diciclopentadied@CPD). Compostos saturados séo
obtidos como produtos que, por serem estaveis,ljldasn a utilizacdo da gasolina de
pirélise tratada em processos posteriores. Alémodias reacdes sao seletivas para evitar a
hidrogenacéo significante de compostos aromati8oXx).
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Figura 2.11: Rede de reacdes para 1,3-pentadieno e 1,7-oatadien
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Estireno
XCH; CH
—_—
Estireno Etilbenzeno

Figura 2.12: Rede de reac8es para estireno.
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(DCPD) (3,4-DHDCPD)

lZHZ yz {'2

O do = da

Adamantano 8,9 Dihidrodiciclopentadieno  Tetrahidrodiciclopentadieno
(8,9-DHDCPD) (THDCPD)

Figura 2.13: Rede de reac¢fes para DCPD.

2.2.4 Hidrotratamento da PYGAS — Novos Estudos

Diversos trabalhos na literatura abordam o procdedadrotratamento da gasolina de
pirdlise sob diferentes perspectivas. Autores c@ASTANO, et al. (2007); GASPARet all.
(2008); HOFFERet al. (2003) e PAWELECet al. (2007) estudam o desempenho de novos
catalisadores na atividade e seletividade das esagé hidrogenacdo da PYGAS ou cargas
sintéticas, além de testar a resisténcia dessalisadbres ao enxofre. Outros autores ainda
desenvolvem modelos a partir de dados experimeotas 0 objetivo de estudar a cinética
(DE MEDEIROS,et al, 2007; CAVALCANTE et al, 2009) ou a transferéncia de massa em
reatoresTrickle bed(TAILLEUR, et al, 2008). A Tabela 2.7 resume esses novos trabalhos
apresentando informacgdes importantes como a casgagndi¢cdes operacionais, o catalisador

e o0 reator utilizados no estudo, assim como a aséol obtida pelos autores.



Tabela 2.7:Trabalhos relacionados com a hidrogenacéo daigaste pirdlise.

S.

oD

A0

or

m,

S.

AL*4

Referéncia Carga Condic¢des Operacionais Catalisador Reator Concluséo
Trabalha em condi¢des que levam,
P = 50 bar além da reducao de olefinas,
PYGAS fornecida T= 3;0 450 °C Catalisadores também a reducdo de aromaticg
pela Repsol YPF N ] bifuncionais
_ WHSV =4 h .
(% peso): ~ . baseados em Reator de | O catalisador Ir/HY apresentou
Reducéo de catalisador . e . ~ ~
~ 66 ppm de enxofre, _ metais nobres (Pt, leito fixo. maior conversao nas reacoes d
CASTANO, _ T=400°C . : .
ot al. 2006 alcanos: 4,4%, Hy/N3 (1:2 VIV) = 90 Pd, Ir, Ni) Fluxo hidrodesaromatizacao.
’ " | isoalcanos: 5,0%, 2e e T suportados em continuo O catalisador Ni/HY apresentou
ml/min . . ~ fe
alcenos: 13,7%, _ zeollitas HY. downflow baixa conversao de aromaticos
. ] P=1atm (2 h) .
cicloalcanos: 7,1% L . (pellets de 0,15— sendo melhor para a hidrogenag
e Andlise: cromatografia .
aromaticos: 69,8% 0,30 mm). apenas de olefinas.
gasosa :
Quanto maior a temperatura, ma
a conversdo dos aromaticos.
- o
s S | e
PYGAS fornecida | o22° O—alo Pd-Ni/ASA Trabalha em condigbes que leva
pela Repsol YPF P __50 bar (catalisadores de além da redugéo de olefinas,
(% peso): WHSV = 4 Rt Ni suportado em| Reator de | também a reducdo de aromaticg
- 66 ppm de enxofre, . , silica-alumina leito fixo.
(e:?j-rgcl)\lo(;, alcanos: 4,4%, $ (Ed:gg Sg Opciui“asfr:(z; amorfa (ASA) Fluxo O catalisador Pd-Ni/ASA
’ " | isoalcanos: 5,0%,| @ H) - com promotores|  continuo aumentou a atividade de
alcenos: 13,7%, _ B de Pd downflow hidrogenacdo da PYGAS
. . H2/N» (12 V/V) =90 . :
cicloalcanos: 7,1% mlmin incorporado). comparado a Ni/ADs.
aromaticos: 69,8% Andlise: toarafi (pellets de 0,15- Foi obtida a reducao de 40% dg
nalise: cromatografia 0,30 mm). Aromaticos.
gasosa.

S¢
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Referéncia Carga Condi¢des Operacionais Catalisador Reator Concluséo
Carga sintética: Foi desenvolvido um modelo
DE estireno, 1,7 _ o Reatores cinético para o 1° estagio de
MEDEIROS, octadieno, 1- T _P3—5 \’;Olt?:r c fodr:glig; Trickle Bed hidrotratamento da PYGAS a
et al, 2007. | octeno, DCPD em - de leito fixo. | partir de experimentos em escala
tolueno. de bancada.
Carga sintética: T=60°C, P =30 bar
est?reno 1,7- | Redugdo do catalisador Pd/ALOs Reator em O catalisador mais ativo foi 0
GASPAR,et . H, puro (30 ml/min) por 2 Pd/ZrG batelada ~
octadieno, 1- Pd/AlL,O; com converséo de
al., 2008. h a 130 °C Pd/10ZrG/Al 03 (escala de ; :
octeno, DCPD em e . L. estireno acima de 80%.
tolueno Andlise: cromatografia | Pd/20ZrGQ/Al,O3 | laboratorio).
' gasosa.
Foi alcancada completa conversgo
o Ni/Al ;03 do estireno, que € hidrogenadd
Carga sintética: . .
estireno. 13- pressulfitado Reator com 100% de seletividade para
HOFFER,et entadie’no, 1- T=47-127°C ex situ Trickle bed etilbenzeno. Nao ha formacao de
al., 2004. P ’ P =25 bar (tamanho de L ciclohexano. Todo 1,3-pentadieno
octeno, n-heptano . de leito fixo. . .
em tolueno particula de 0,05- foi convertido a penteno. Cerca de
) 0,25 mm). 70% do 1-octeno foi convertido
para octenos isdmeros.
P =15 bar Comparado com as observagdes
Carga sintética: T=60°C Pd/AlLO3 Reatores experimentais, o modelo
LIU, et al, DCPD Reducéo do catalisador; (pellets de 1,9 Trickle Bed desenvolvido é confiavel para
2008. n-hexano. T=267°C mm). de leito fixo. | predizer o desempenho do reatar.
H- puro.

9¢



Referéncia Carga Condicdes Operacionais Catalisador Reator Conclusao
T =300°C, P =50 bar Trabalha em condi¢des que levam
PYGAS fornecida| Razao molar Hl PYGAS . ~ ¢ ; . '
~ além da reducao de olefinas,
pela Repsol YPF =10 também a reducdo de aromaticas
(% peso): WHSV = 4 Kt Ni/ASA Reator de ¢ '
PAWELEC, 66 ppm d(=j enxofre| Rﬁdugao do cziltallsador L|-N|{ASA leito fixo. A hidrogenac&o da PYGAS e 4
alcanos: 4,4%, | T=450°C, P =1 atm (2 Pd-Ni/ASA Fluxo o .
et al, 2007. | . ) . atividade de Ni/ASA dependem da
isoalcanos: 5,0%, h) (pellets de 0,15—-| continuo uantidade do metal e dos sitiok
alcenos: 13,7%, H2/N2 (1:2 viv) =90 0,30 mm). downflow at .
. ] . ativos presentes na superficie do
cicloalcanos: 7,1% ml/min. . : o
o - . catalisador. Esse foi 0 mais ativp
aromaticos: 69,8%| Analise: cromatografia .
entre os catalisadores estudadas.
gasosa.
Carga sintética: T=67-127°C Reatores Modelo foi desenvolvido para
TAILLEUR, butadieno, (1a4h) PdNiCe/SIAI-SS- Trickle Bed estudar o efeito de transferéncia|de
et al, 2008. 1-buteno, P =30 bar 316 L massa na atividade e seletividade
Isotérmico . ~
Benzeno. da hidrogenacao da carga.
Elevada taxa de converséao foi
Carga sintética: T=30-80°C Catalisadores de encontrada no reator em escala
TUKAC, et . . Reator .
estireno e/ou DCPD P =20 -50 bar Pd tipo “egg- . piloto comparado ao reator em
al., 2007. y Trickle Bed
em tolueno. shell escala de bancada nas mesmas
condicoes.
Catalisador de lig:
P =15 bar de Ni amorfo
T=120°C (1 h) (SRNA-H). ~ 0
ZOU, et al, DCPD (97,7%). 130 °C (4 h) (particula de 0,11 Converséao de 98,5% do DCPD @a
2008. . , . THDCPD.
Andlise: cromatografia mm, area
gasosa. superficial de 145
m?/g).

LC
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De acordo com a literatura pesquisada, os trabaélasionados com a hidrogenacao
da gasolina de pirélise apresentam uma faixa deligdes operacionais citada por DE
MEDEIROS, et al. (2007): pressoes de 20 a 40 bar e temperaturatceda no leito de 50 a
130 °C, com excecdo dos autores CASTARNE,al. (2006), CASTANO,et al. (2007) e
PAWELEC, et al. (2007), que utilizam maiores temperaturas de éatre leito (300 a 450
°C). A tendéncia com relacdo ao tipo de reator, cpoae ser observada, € o de leito fixo
(trickle-bed.

Os catalisadores utilizados séo, principalmenee pdladio e niquel suportados. A
busca por novos catalisadores com alta atividasigatividade nas reagdes de hidrogenacdo
da PYGAS tem concentrado os estudos nesse temalh&sm melhor catalisador €
importante porque diminui 0s custos do processgugquanto melhor o catalisador, menor a
temperatura utilizada.

Dessa forma, podemos inserir o objetivo dessaed&zio nessa abordagem.
Selecionar o melhor catalisador por meio da congdarado desempenho de diferentes
catalisadores comerciais com relacédo a atividatsitiea e seletividade de hidroconversao
da PYGAS, um subproduto, é importante para dimingircustos do processo, ja que essa

etapa faz parte do balango energético da petrogaimi
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CAPITULO 3
METODOLOGIA EXPERIMENTAL ANALITICA

3.1 CROMATOGRAFIA GASOSA (CG)

A validacao da analise quimica da gasolina deipe@través de cromatografia gasosa
foi necessaria para caracterizacdo da carga e acb@mento das reacbes de HDT da
PYGAS. Os padrdes foram realizados para as segumt#éculas: n-hexand/¢tec 95%
P.A.), heptano Icofar 99%P.A), benzeno\{etec99,5% P.A.), toluenoMetec99% P.A)),
xilenos {/etec99% P.A.), isoprenoAldrich), estireno Icofar), etilbenzeno\etec99% P.A.),
diciclopentadienoAldrich) e 1-4 pentadiendd{drich), alguns dos principais componentes da
PYGAS e de seus produtos de hidrogenacéo.

3.1.1 Padrdes

As analises foram realizadas utilizando o cromatfogbC-2010 SHIMADZUFigura
3.1), com coluna cromatografid&w (100 m x 0,249 mm x 0,5am), que apresenta fase
estacionari®B-PETROe catalogo n° 12210A6.

Figura 3.1: CromatografdcC SHIMADZU
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O método utilizado na andlise teve como referé@@ADRO et al. (1999) e
CARDOSO (2008) e apresenta as seguintes condigpksa 100 mL/min, detector FID (320
°C), injetor a 260 °C, hidrogénio como gas carreadm fluxo 17,2 cm/s e com injecao de 1
pl de amostra. Uma programacéao de temperatura do fig 35 °C (15 min) 1 °C/min 60 °C
(15 min) 2 °C/min 130 °C (0 min) 4 °C/min 280 °Q (@in), como apresentado na Figura 3.2,
foi realizada para aquecer a coluna. A aquisicd@mcessamento de dados foram feitos com

0 programaGCSolutiondaShimadzu

711 B S R b e o

Lt
.l

0 50 100

Figura 3.2: Programacao de temperatura do forno.

3.2 NUMERO DE BROMO

A determinacdo do numero de brombleBr - (gBr,/100g) também foi utilizada para
0 acompanhamento da reacdo e a caracterizacaogda Ease método analitico indica o grau
de insaturacdo da amostra através da titulacdonte aolucdo de brometo/bromato em

temperatura reduzida e em meio acido, de acordoasomacdes abaixo.

5Br~ +BrO, +6H" - 3Br, +3H,0
Br,+R-C=C-R - R-C(Br)-C(Br)-R

3.2.1 Materiais e Métodos

As analises foram realizadas atraves do tituladarianero de bromolM 840
Titration Manager Titralab Radiometer Analytic@tigura 3.3), de acordo com a norma
ASTM D1159-98.
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Figura 3.3: Equipamentos utilizados para a analise da titolagibromo.

Foi necesséaria a preparacdo de trés solucbesantlizse 0s seguintes reagentes:
brometo de potassid/éted, bromato de potassi®foquimico$, acido sulfurico YVetec 99%
P.A), acido acético glacialVetec 99% P.A, diclorometano Froquimico$ e metanol
(Proquimico}.

* A solucéo titulante foi preparada dissolvendo-s@® Bflde KBr e 13,92 g de

KBrOzem um litro de &gua destilada usando-se baldo \ético de 1 L.

e A solucao do titulado foi preparada misturando-$é L de acido acético
glacial, 134 mL de diclorometano, 134 mL de meta@ol8 mL de uma
solucédo de &cido sulfurico (1:5) em um baldo volwitegde 1 L.

* A solugdo de é&cido sulfarico (1:5) foi preparadaiciatdando-se
cuidadosamente um volume de acido sulftrico conagatpara cinco volumes
de agua destilada em um balédo volumétrico.

O ensaio do branco da titulacdo do niumero de bifonfeito adicionando-se 115 mL
da solucéo do titulado com 5 mL de diclometano embéquer de 150 mL. Essa solucao foi
entdo titulada sob agitacdo e a baixa temperaueaq °C), consumindo aproximadamente
0,1 mL da solucéo titulante.
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Para analise, dissolveu-se uma quantidade da andsterminada pelo seu nimero
de bromo (Tabela 3.1), em diclorometano em um ba@#ab0 mL. Em um béquer de 150 mL
foi adicionado 110 mL da solucéo do titulado e 5 dalLsolucédo preparada da amostra em
diclorometano. Essa mistura foi titulada com a c@dutitulante sob agitacdo e a baixa

temperatura (0 a 5 °C).

Tabela 3.1:Influéncia do nimero de bromo no preparo da soldgdamostra.

. Quantidade da amostra |Volume do titulante em
Numero de bromo .
em gramas (g) 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-analyticam.

O bromo é consumido por reacfes de adicdo, subabttuoxidacdo e reacbes com
enxofre, nitrogénio e oxigénio. Todas essas reac@esibuem para o nimero de bromo do
material. No entanto, baixas temperaturas retardameacdes de substituicdo e oxidacao,
priorizando a reacdo de adicdo de bromo. Dessafarmsolucao do titulado deve ser mantida

refrigerada e o ensaio realizado em baixa temperatu

3.2.2 Célculo do Nimero de Bromo

O resultado fornecido pelo titulador de niumero erto € expresso em gramas de Br

necessarios para reagir com 100 g da amostra, cwhoado na equacao abaixo.

NoBr = (V,, —V,,) * C(titr) * 159,8%100/W * 1000

OndeNoBr corresponde ao numero de brorg, ao volume total do titulante (ml),
Voik @0 volume do titulante usado no ensaio do bramtp C(titr) & concentragéo do titulante

(mol/L), W a massa da amostra (g) e 159,8 a massa moleoubas.d
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3.3 VALOR DE DIENOS

Outra metodologia utilizada para o acompanhameatoedcao e a caracterizacao da
carga foi a quantificacdo de dienos nas amostrasl@ de dienos é definido como o numero
de gramas de iodoyfInecessario para ser adicionado as ligacdes domhslas em 100 g de
amostra (g#100g), sob as condi¢des especificadas (ANDRABEal, 2010). O método
UOP-326-82 foi utilizado e baseia-se na reacéo de Diels-Al@iégura 3.4) com anidrido
maléico em excesso. Esse é o0 método utilizadoefamrias de petréleo para quantificacao
dos dienos conjugados (PEREIR& al., 2003).

N &
1' Lf

Figura 3.4: Reacéo de ciclo adicdo de um dieno conjugado cuanido maléico.

3.3.1 Materiais e Métodos

A aparelhagem utilizada na andlise é apresentadBiguaa 3.5, na qual pode-se
observar a presenca de conjuntos formados por ndmtaquecimento, baldo de fundo
redondo e condensador de bolas, necessarios pzaigd do anidrido maléico com a amostra
em tolueno sob condig6es de refluxo. O anidridoéimalndo reagido é hidrolisado a acido
maléico, extraido da mistura de reacao e titulauho kidroxido de sodio.

Foi necessaria a preparacdo de solucdes utilizandeguintes reagentes: éter etilico
(Petroquimicos 99,8% P.Ahidréxido de soédioRetroquimicos 99% P.A.anidrido maléico
(Petroquimicos 99% P.A.tolueno Yetec 99% P.A; fenolftaleina Petroquimicoy alcool
etilico (Petroquimicos 99,5% P e biftalato de potassi®€troquimicok

* A solucao de hidroxido de sodio 1 mol/L foi premiralissolvendo-se 40,0 g

dessa base em um litro de agua destilada usandiaidim volumétrico de 1 L.

! Diene value by maleic anhydride addition reactld®P Method 326-82.
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Essa mistura foi preparada adicionando-se cuidattrs® a base na agua por

ser uma reagao exotérmica.

A solucao de biftalato de potassio foi preparadaalvendo-se 9,0 g desse sal
em agua destilada usando um erlenmeyer de 250 ssh. $blucao foi utilizada
para a padronizacdo da solucao de hidréxido deosbdinol/L através da
titulacdo com a fenolftaleina como indicador.

A solucéo indicadora foi preparada dissolvendo;Say@le fenolftaleina em 50

mL de é&lcool etilico e posterior adicdo de 50 mlagea destilada.

A solucao de anidrido maléico em tolueno foi pragardissolvendo-se 60,0 g
do anidrido em tolueno aquecido num béquer de 1800(o volume do
tolueno foi inferior a 1000 mL). A mistura foi resfda e transferida
guantitativamente para um baldo volumétrico de Campletou-se o volume
da solucdo com tolueno até a marca da aferica@ldo.bA solucao descansou
por 1 dia e foi filtrada através de papel de fitjt@litativo.

Figura 3.5: Aparelhagem utilizada na andlise de dienos.
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Para analise de uma amostra, colocou-se 20 mL daunaide anidrido maléico e
tolueno e 20 mL da amostra pesada no baldo de fredtimdo contendo pérolas de vidro.
Iniciou-se 0 aquecimento através da manta na tenyarem torno de 110 °C até ebulicdo e
manteve em refluxo por 3 horas, utilizando aguaedfriamento a 20 °C no condensador.
Apos isso, resfriou-se o sistema e adicionou-seL.5demagua no baldo através do topo do
condensador colocando em aquecimento novamentenp® 15 minutos. Resfriou-se o
sistema novamente até temperatura ambiente e adicge 5 mL de éter etilico e 20 mL de
agua através do topo do condensador. Transferient®), o contetdo do baldo para um funil
de decantacdo. Adicionou-se ao baldo 20 mL de(étertrés porcdes) e, em seguida, 25 mL
de 4gua (em trés porc¢des), adicionando as lavdgeri®m para o funil de separacdo. Apos
separacao, transferiu-se a parte aquosa para anm&yer. O liquido remanescente no funil
foi lavado com porcdes sucessivas de 25, 10 e 1@endgua, agitado e apds separacédo das
fases, transferiu-se a fase aquosa para o erlenmigyeja continha a fase extraida na etapa
anterior. A fase aquosa foi titulada com a solwgbidréxido de sédio 1 mol/L.

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

entanto, na auséncia da amostra.

3.3.2 Calculo do Valor de Dienos

O resultado é expresso em numero de gramas de (lgdmecessario para ser
adicionado as ligacdes duplas contidos em 100 gnuestra (g¥100g), como indicado na

equacao abaixo.

Valor de Dienos :(B - A) *M * 126,9* 100/W *1000

OndeB corresponde ao volume da solucdo de hidroxidodde gyasto para titular o
branco (mL)A ao volume da solucéo de hidroxido de sodio gaamta fptular a amostra (mL),
M a molaridade real da solucdo de hidroxido de s@dm/L), W a massa de amostra (g) e
126,9 & massa molecular do |
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CAPITULO 4
PLANTA PILOTO DE HIDROTRATAMENTO DE PYGAS - PHP

As reacdes de hidrotratamento da gasolina de ggrdbram conduzidas na Planta
Laboratorial de Hidroconversdo de PYGAS (PHP) cedich comodato pela BRASKEM e
instalada no laboratério H2CIN da Escola de Quindi@dJFRJ. Foi realizada uma série de

modificagces da versédo original da planta com cetoly de aumentar a seguranca e o

controle do processo.

Tabela 4.1:Nomenclatura para descricdo da PHP e seus subaiste

Simbolo Significado
Bx Bomba dosadoria
C Compressor de ar
CX Resfriador de produto de reacéo
Ex Vélvula esfer&
FAr Sistema de fornecimento de ar comprimido (1&@)p
FH, Sistema de fornecimento de H
FN, Sistema de fornecimento de N
Gk Mandmetro mecanick
GD Sensor-Transdutor Digital de Presséo
HPS Separador de alta pressao
HX Pré-aquecedor de alimentacao do reator (Banho)
HXC Unidade de controle do pré-aquecedor
LIy Indicador de nivek
LPS Separador de baixa pressao
MFC Mass Flow Controlle{Brookg
MFCC Unidade de controle do MFC
PDx Misturador e amortecedor de pulso
PID Controlador PID
PRV Valvula de alividk
Rk Rotametrdk
RG Regulador de presséo
RGF Regulador de pressao de ar com filtro de 6leo
RH Reatowupflowde hidrogenacéo
SC Sistema de carga de PYGAS
SCW Sistema de agua de resfriamento
SCP Sistema de controle de pressao
Tk Sensor de temperatuka
TC Tanque de carga de PYGAS
TQ« Tanque de PYGASR
Vi Valvula resistivak (Agulha, Micrométrica) para ajuste manual de @ess
VB Valvula Badgerpara controle automatico de pressao
S Vélvula qualquer
WTM Medidor de gasWet Test Met@r
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Os subsistemas e o0 nucleo da PHP serdo descstmgiat, assim como as condi¢des e
o procedimento adotados para a reacdo. A nomerelapuesentada na Tabela 4.1 é utilizada
nessa descricdo. Os tubos de conexdo e os vagwes$dio da PHP sdo confeccionados em
aco inox 316 com espessura de parede apta a wadt#&60 bar (6,0 MPa) e, para os tubos,
diametro de 1/4”.

4.1 DESCRICAO DOS SUBSISTEMAS E NUCLEO DA PHP

(A) Tanque de Carga

O Tanque de Carga (TC) (Figura 4.1) possui capdeidée 50 L e permite o
transporte da carga de PYGAS a ser processadastes tla PHP até o laboratério H2CIN.
Para a retirada da carga do tanque; cdtnercial € alimentado, evitando a entrada gle O

N>
FN> » PYGAS

—
\&’

S0 L

N—

Figura 4.1: Tanque de carga.

__

(B) Sistema de Carga

O sistema de carga (SC) compreende o setor da BelRejdestina a estocagem e

bombeio da PYGAS. E composto por quatro tanqueg)({®ndo dois com capacidade de 10
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L e dois de 5 L), indicador de nivel ¢)l manémetro (g e rotametro (B. Esse sistema é
conectado ao sistema de fornecimento depBra possibilitar a remocado de, &Zomo

mostrado na Figura 4.2.

FN,
PYGAS @

TC

TQ: TQ: TQs3 TQq
10L 10L 5L 5L

Processo Ly

0-2L/h

Ry

Figura 4.2: Sistema de carga da PHP.

(C) Sistema de Fornecimento de N

Esse sistema (Figura 4.3) € responsavel pela aferdéd comercial para aplicagbes na
PHP, tais como: (i) inertizacdo da PHP e dos se$e8C e TC, (ii) testes de vazamentos e
(iii) diluicdo de H utilizado para a reducao dos catalisadores. @dcdi com uma presséo de
200 bar (20,0 MPa) de;Nica armazenado na Casa de Gases (area extefalboaatorio). O

sistema possui um regulador de pressaoRftanometros ( e rotametro (.

(D) Sistema de Fornecimento de Ar Comprimido

Envolve a rede de ar comprimido do laboratério HR@limentada por compressor
Schulz(C) com 140 L de reservatério e pressao de trald¢hl50 psig. O compressor dispde
de um filtro de 6leo. O reservatério (tanque de Li@ispde de um sistema de purga de
umidade automatico. O sistema é mostrado na Figdra
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Figura 4.4: Sistema de fornecimento de ar comprimido.



40

(E) Sistema de Controle de Presséao

O Sistema de Controle de Pressado (SCP) controlareasgn da planta de
hidroconversao via valvula de contr@adger(VB), recebendo a corrente gasosa da PHP e
sendo acoplado a um controlador PID e a um seramwseutor digital de pressao (GD), como

mostrado na Figura 4.5.

GD

Processo p Vent
VB

Figura 4.5: Sistema de controle de presséo.
(F) Sistema de Agua de Resfriamento

O sistema fornecedor de agua de resfriamento (S€EWpstrado na Figura 4.6 e é
composto por um refrigerador comercial (refres@)eipara circulacdo de agua de

resfriamento com temperatura de entrada %26 saida a 1%C.

o SCw
Agua Rede = I} Refresqueira :]_, Processo
I: Retorno de agua

Figura 4.6: Sistema de agua de resfriamento

(G) Sistema de Fornecimento de H

Esse sistema (Figura 4.7) disponibiliza IHdustrial (99,99% v/v) em alta (AP) e
baixa (HBP) pressdes para a PHP com as seguintes finadid@jleeacdo de hidrogenacéao,
(ii) reducao catalisador e (iii) calibracdo Btass Flow Controller(Brookg. O cilindro com
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uma pressao de 200 bar (20,0 MPa) ddéi¢h armazenado na Casa de Gases (area externa ao

laborat6rio). O sistema possui reguladores de @0efRG), mandmetros (3 e rotametros
(Rw.

RG;
0-34 bar

n
»
v

Vi

E; E,

5 5 ! RG,
: 0-69 bar
a a V2

N—"
(=)

200bar i : P MEC

:

\ 4

MFCC

—

Casa de Gases | Exterior

-"x%

A
y

20 — 250 NL/h
60 — 600 NL/h

R
Rs

v

H, AP H,BP

S
y

Figura 4.7: Sistema de fornecimento,H
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(H) Nucleo da Planta de Hidrogenacédo de PYGAS

O nucleo da PHP é composto pelo reator de hidrggendRH) de leito fixo,
adiabatico e com escoamenipflow, onde ocorre a hidroconversao catalitica da PYGAS.
reator RH € um corpo cilindrico de aco inox 316 igacom 75 cm de comprimento por 1,5”
de diametro interno. A espessura de parede apaes¥8t com flanges em inox 316
adequadas a trabalho em pressfes até 60 bar (@D MARH disp6e de quatro pogos para
termopares sensores de temperatura igualmenteag®isat,;, T,, T4, Ts na Figura 4.8) e de
uma fornalha de aquecimento externo com resist&éneigtricas para experimentos
isotérmicos. A massa total do RH, devidamente naunéafechado, € superior a 80 kg. Dessa
forma, as operagfes de carga e descarga utilizaguimoho hidraulico com capacidade de
250 kg. Outros detalhes geométricos e descritivosalregamento/descarregamento do RH
em um experimento tipico serdo descritos adiante.

O RH e os subsistemas da PHP situam-se em uma&aelaressurizada de estrutura e
portas em aco com painéis visores em plastiEXAN transparente. Esse ambiente foi
construido especificamente para processos de leidaggo. O painel elétrico de comando
(PEC) da PHP situa-se fora dessa cela. Dentro d@esisiente encontram-se também: (i) dois
exaustores, sendo um de teto, (ii) sensor detdetbt no teto e (iii) alimentacao elétrica.

O fluxograma da PHP é apresentado na Figura 4&se flo SC, do RH e do PEC da
planta instalada no laboratorio, nas Figuras 419 .

No fluxograma da Figura 4.8, tem-se decorresponde as bombas dosadofasaps
sensores de temperatur@, aos mandmetrosPR\, a valvula de seguranca de presséao
(valvula de alivio), WTM ao medidor de gas\et Test Met@r HX ao pré-aquecedor de
alimentacéo do reator (banho $iicone1000, HXC a unidade de controle do pré-aquecedor,
CX ao resfriador de produto de reacdd, aos indicadores de niveHPS ao separador

liquido-vapor de alta pressédd.BSao separador liquido-vapor de baixa pressao.
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Figura 4.8: Fluxograma da PHP.
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Figura 4.10: Painel elétrico de comando da PHP.

Com o objetivo de possibilitar a remocao e carregamde catalisador no reator foi
desenvolvido um berco de descanso do reator (FigdrB) que dispde de um eixo central
permitindo o giro do reator como em uma gangorsaeklispositivo € um cavalete em tubos
redondos de aco galvanizado de 2" e peffis L de aco carbono de ¥4 de espessura. A

estrutura tem resisténcia e travas para descansatty apds remogdo do mesmo da PHP.
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Figura 4.11: Berco de descanso do reator.

4.2 CATALISADORES

Como ja citado no Capitulo 1, cinco catalisadom®mearciais a base de paladio (0,3
%w/w) em alumina, como suporte, foram selecionagas estudo de comparacdo de
desempenho no primeiro estagio de hidrogenacad @AB. Por raz6es impostas nos termos
de sigilo assinados com os fabricantes destesiszmtaies e com BRASKEM S.A., a
identidade desses produtos ndo podera ser aqladeve

Como explicado na segao 2.2, catalisadores PMsAdpresentam alta atividade nas
reacOes de hidrogenacédo de PYGAS. Os objetivostdd@ sdo: (i) comparar o desempenho
desses diferentes catalisadores com relacdo ada®i catalitica e seletividade de
hidroconversao e (ii) recomendar um produto coratde catalise para servico no primeiro
estagio da planta de hidrogenacdo de PYGAS.

A Tabela 4.2 apresenta a densidade de carregamenteator tubular experimental
(RH), as dimensdes das particulas e o teor de ipaiata cada catalisador. Em todos os
casos, a base de comparacdo de desempenhos cadespotilizacdo do mesmo volume de
150 mL de catalisador. A Figura 4.12 apresenta @msglos cinco catalisadores na sua forma
oxidada antes do carregamento no reator e a FfgliBamostra esses catalisadores retirados
do reator apdés a ativacao e o teste de hidrogenacgéo
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Tabela 4.2:Dados de carregamento, dimensao e teor de paladioatalisadores utilizados.

Catalisador Volume | Massa Densidade Diametro das Pd
(mL) (9) Carregamento (g/mL) | Particulas (mm) | (Yow/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 4.13: Catalisadores retirados do reator apés a ativagiteste de hidrogenacao.
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4.3 METODOLOGIA EXPERIMENTAL

Um plano experimental foi formulado e mantido in&eel em cada um dos
catalisadores testados. Esse plano segue um mdatelgal simples com dois fatores
independentes (temperatura do banho de pré-aqueonuda Carga+ReciclotH(Tyx) e
velocidade espacidlHS\) e dois niveis de valores. Isso corresponde anoP# com 4
corridas como mostrado na Figura. 4.14.

A velocidade espacidlHSV é definida em termos da vazao de catgh)((isto é, ndo
inclui o reciclo de liqguido nem a vazéo dg iHor volume de catalisador)( portanto com a
unidadeh™. A temperatura do banho de pré-aquecimento daa@Regiclo+H (Tux) do
reator é definida effC.

A
LHSV (h™)
1 2
LHSV2 -------------- ? ----------------- ? --------------------
LHSV 1 e, 5.3. ............... 5..4. .................
>
T T, T(°C)

Figura 4.14: Plano experimentaldara corridas de hidrogenacdo de PYGA® & temperatury).

A escolha das coordenadas experimentais foi feitaltase no estudo técnico anterior
conduzido por QUADRt al. (1999) e estédo definidas para cada catalisaddmabala 4.3.
Pequenas alteracdes nas vazdes de carga g fdeahh realizadas por limitacdes de faixa no
equipamento de controle de vazdo de(MFC Brookg, cujo limite operacional € de 135
NL/h, porém ambos os valores utilizados tanto @déaadd/PYGAS (NL/L) quanto deHSV
(h™") estdo dentro da faixa operacional industrial, trhaendo prejuizo as conclusées do
estudo.

Como é possivel manter bom controle da temperatardanho deSilicone 1000
(temperatura de HX na Figura 4.8), responsével psteaquecimento da carga, esta foi a
coordenada experimental escolhida no lugar da teryya de alimentagao do reatdg fa

Figura 4.8). No entanto, foi previamente constatpa® ha uma diferenca d€G, em média,
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entre a temperatura do banh®yy) e a da corrente de alimentacadbs)(do reator
(cargatreciclo+h). Isso corresponde a utilizar a temperatura dmeatacdo de PYGAS
préxima aos niveis de 6C e 70°C como em QUADRt al.(1999).

Tabela 4.3:Coordenadas de hidrogenacao do plano experimaiiizhdo neste estudo.

Carga | Temp. Volume Pressao Vazao H Ho/
Teste | Pygas| Banho | Catalisador (kgflcm? Reciclo NL/2h Pygas
(L/h) (°C) (cm’) man) (L/h) ( ) (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 compensdi@hafias hidrodinamicas, de

homogeneidade térmica e de contato catalisadatefldd reator RHipflow. Neste estudo, a

vazao de reciclo manteve-se fixa em 2,5L/h, poisdnta dificuldade de alterar, com preciséo

e confiabilidade, a taxa da bomba de reciclo, pagéga vazao ¢é alta o bastante para permitir

os beneficios hidrodindmicos do reciclo em todoestes.

Os experimentos baseiam-se no conceito de Tl@Be(on Streain O valor de TOS

expressa, em horas, os instantes de inicio e fariadees dos experimentos. Cada corrida tem

quatro fases apos estabilizacdo de presséo, tetm@edd banho de pré-aquecimento e fluxo
de H para garantir razao,HPYGAS de 116 NL/L. O experimento é cronometragh@iir do
inicio da Fase 0. Essa e as demais fases do exgmammm fluxo sdo descritas abaixo:

« Fase 0:Bombeio acelerado de PYGAS a 2,25 L/h, sem recalé formar

nivel no separador de alta presséo (aprox. 20-8% mi

« Fase 1:Bombeio de PYGAS na taxa nominal da corrida ecltea 2,5 L/h.

Termina ao retirar-se a amostra 1 de 500 mL = 2hOcnleta + 250 mL

lavagens (duracéo 30 min).

+ Fase 2:Bombeio de PYGAS na taxa nominal da corrida eclea 2,5 L/h.

Termina ao retirar-se a amostra 2 de 500 mL = 2b0cnleta + 250 mL

lavagens (durag&o 30 min).

« Fase 3:Bombeio de PYGAS na taxa nominal da corrida ecltea 2,5 L/h.

Termina ao retirar-se a amostra 3 de 500 mL = 2b0cnleta + 250 mL

lavagens (duracéo 30 min), finalizando a corrida.
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Portanto, cada fase corresponde a uma amostrdisagnexcetuando-se a Fase 0 para

a qual ndo ha amostragem.

4.4 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

(A) Carregamento de PYGAS na PHP

O recebimento de PYGAS da PHP ocorre via TC. Pranente, deve-se purgar a
planta e seus subsistemas (especialmente SC) damplge com Ncomercial a 20 NL/h
durante 15 ou 20 minutos com o objetivo de rem@eiConecta-se o TC ao SC (abrindo-se
as valvulas desses sistemas) e o sistema de forer@ci de N ao TC. Abre-se lentamente a
passagem dedtomercial ao TC deslocando PYGAS para SC. Atrdeésdicador de nivel,
acompanha-se o deslocamento de PYGAS para SCreompe-se o fluxo de Nqguando SC
estiver quase cheio ou TC esgotado. Desconectaf§edp SC e fecham-se as valvulas em
questao. Aplica-se leve pressurizacdo dexdSC de modo a ter 5 a 15 psi acima da pressao
atmosférica. Havendo sobra de PYGAS no TC, man&gesse sistema também pressurizado
com 5 a 15 psi de Nacima da pressdao atmosférica. Todo esse proceintmve ser
realizado com os exaustores da cela ligados.

Neste momento, também é realizada a extracdo dst@®ae PYGAS do ponto de
amostragem no SC para realizacdo de analises @i@as a fim de caracterizar a carga
através da determinacdo do nimero de bromo, delesal25°C, valor de dienos e teores de
benzeno, tolueno, xilenos, etil-benzeno, estirddGPD, isopreno, indeno, entre outras

espécies, via CG.

(B) Preparo da PHP

Admitindo-se que a PHP completou um ciclo de cagide hidrogenacdo ha pouco
tempo, o reator RH esta inundado com PYGAS e ssysectivos produtos de hidrogenacéao,
necessitando, portanto, ser esvaziado, purgade@megado. Os seguintes procedimentos
deverdo entdo ser aplicados: fechar valvulas quansSC, sistema de fornecimento dg H
SCP e WTM da PHP; abrir valvulas dentpara o exterior; manter o reator RH sob fluxo de

N, comercial de purga a 25 NL/h em temperatura rio &ima de 186C e baixa presséo (1
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a 2 bar absoluta) durante 60-90 minutos, com otigbjele secar e purgar o reator de
hidrocarbonetos para manuseio posterior, mantetido a resfriamento em SCW para
capturar eventuais vapores organicos no HPS e &RI8sligar o aquecimento do reator e a
corrente de B e aguardar a queda de temperatura até proximandeerte, mantendo-se
presséao positiva de;NO reator RH esta agora seco e pronto para abertur

Com a temperatura baixa, desconecta-se o reat®H&a guinchando-o para o berco
do reator. Nesse momento, os exautores devemligstaons. Abre-se o reator e verte-se seu
conteudo para um recipiente adequado a devolucéatdksador ao fornecedor.

Para carregar o novo contetdo sélido no espacdatuthet 75 cm do reator, realiza-se
a deposicéo do material sequencialmente, debareogoaa, da seguinte forma:

* Tela metalica de suporte;

e 12,5 cm de leito de tubos de vidro de 2 cm de comgto;

* 12,5 cm de leito de esférulas de vidro de 3 mmi@metro;

» 25 cm de mistura uniforme de 150 mL Catalisadob@ hL esférulas de vidro
de 3 mm;

* 12,5 cm de leito de esférulas de vidro de 3 mmi@metro;

e 12,5 cm de leito de tubos de vidro de 2 cm de congnto;

* Tela metalica de protecao superior.

O catalisador € diluido com material inerte (edé&ule vidro de 3 mm de didmetro)
com o objetivo de manter uma temperatura homogéaeaacédo, evitando-se pontos quentes
e efeitos de parede indesejaveis, ja que a hideggenda PYGAS é exotérmica (CHENG
al., 1986).

O reator é entdo selado e verifica-se sua estatapesi aplicando-se pressurizacéo
com N, comercial (26 kgf/cA) até sustento de presséo por 30 min. Guincharsator de
volta para PHP e refazem-se as conexdes de 1/atior a0 processo.

Com o reator reconectado, fecham-se as valvulagwle pressuriza-se a PHP com
N, comercial até a pressdo de trabalho (26 kdlcanfim de verificar estanqueidade por 30
min (se necessério refazem-se as conexdes).

Com o reator conectado e estanque, reduz-se &éprdasPHP até proximo de 1 atm
via vent e aciona-se o fluxo de,Ncomercial a 25 NL/h durante 60 min para purgar o

oxigénio. Nesse momento, deve-se proceder a redag&eacao) do catalisador da seguinte
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maneira: (i) direcionar a saida do produto gasescedcédo (RH) para utrap de gelo seco +
acetona para capturar dgua de reacdo, vedandergeada em CX, (ii) aquecer e manter o
reator entre 126C e 150°C, (iii) acionar fluxo de 100 NL/h de Ncomercial e fluxo de 50
NL/h de H comercial em presséo de 3 kgffcpor 150 min e (iv) desligar os fluxos de gases
e reposicionar as valvulas de CX isolandoap de agua.

Apods esse procedimento, mantém-se a PHP seladalgoima sobre-presséo de N
até atingir temperatura ambiente. O catalisadaar&sativo e pronto para as corridas de
hidrogenacdo de PYGAS. A formacdo de gelo trep de agua (feito em material
transparente) serve de indicador da reducao dbszatar.

CHENGet al. (1986) desenvolveram um estudo do efeitos da tetypa na redugao
dos catalisadores de paladio com hidrogénio napdrturas de 100, 200, 300, 350 e 450 °C
por quatro horas sob uma presséo de 4,5 atm euxm dle 200 ml/min de H Concluiram
gue os catalisadores podem ser reduzidos completaremy uma hora a 100 °C e 4,5 atm de
H, e que a sinterizacdo do paladio se torna sigtifec@om uma temperatura acima de 300
°C.

(C) Corrida de Hidrogenacéao

O plano experimental dos catalisadores em estudigiro4 corridas de hidrogenacéo
cada. A descricdo a seguir refere-se ao procedomerster executado em cada uma dessas
corridas apés a execucao dos procedimentos desenitdA) e (B):

Preparacdo:Com os exaustores ligados e a PHP pressurizaddesensobre-pressao
de N, removem-se eventuais liquidos existentes noséHBESS, direcionando-os ao galao de
descarte, e fecham-se as valvulas entre HPS eddtecta-se o SC carregado a PHP.

Aciona-se 0 aquecimento do banho HX e do reatoraRét configurar o valor de
temperatura de alimentacdo desta corrida e acemaSCW. Com o perfil de temperatura
estavel, desliga-se 0 aquecimento do reator maoterman HX.

Inicia-se a alimentacédo de ldpds configurar o valor de vazao depdra esta corrida.
A taxa de H deve ser aumentada gradativamente. Regula-seoo dal pressdo da PHP
acionando-se o SCP e estabiliza-se a presséodaadsafeator em 22,5 kgf/éman.

Apos estabilizacdo de pressao, temperatura do bamhmwé-aquecimento e fluxo de

H, inicia-se a Fase 0 do experimento em fluxo.
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Fase 0 [Bombeio Acelerado + ReacgdoMantendo-se constantes as variaveis
estabelecidas na preparagéo, inicia-se: (i) crottom#do experimento (TOS = 0 h), (ii)
captura e medicdo do gas de reacao e (iii) bomdimterado de PYGAS, sem reciclo, com
controle destrokede carga 100% aberto, resultando en¥ 2,25 L/h de PYGAS e LHSV =
15 h?, visando encher o reator e gerar nivel minimo R&HA Fase 0 normalmente dura 20-
25 min, o que garante 15 a 30% de nivel de lign@blPS.

Fases 1, 2, 3 [Carga+Reciclo+tReacao+Amostragen8pos finalizar a Fase 0,
posiciona-se a bomba de carga no valor nominalxgerenento em £ (L/h). Aciona-se,
entdo, a bomba de reciclo de hidrogenado em 2,534t colhidas trés amostras de 500 mL
(250 mL coleta + 250 mL de lavagens) em intervd®$empo constantes (aproximadamente

30 min) subsequentes a entrada em acao do reeidimcbgenado.

Para finalizar a corrida, devem-se interromperlwsos da bomba de carga;j& de
H, e cortar o regulador de pressao do sistema dedonento de K (0-34 bar). Interrompe-
se, também, o SCP, o0 aguecimento em HX (mantendld) ®® fluxo em B quandoAT do
reator se aproximar de zero.v@ntatmosférico devera estar parcialmente abertosesa-
se a PHP com Nsobre-presséo de 15 psi, mantendo 25 NL/h gelidante 30-60 min.
Remove-se o conteudo de liquidos de LPS e HPS;ialr@ndo-os para o galdo de descarte.
Fecham-se as vélvulas deent mantendo PHP com sobre-pressdo de 15 psi gde N
interrompe-se 0 sistema de fornecimento de Bhcerra-se a operacdo do teste, mantendo

PHP pressurizada com ld pelo menos 15 psi de sobre-presséao.
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CAPITULO 5
RESULTADOS EXPERIMENTAIS

5.1 CARACTERIZACAO DA PYGAS

A gasolina de pirdlise utilizada nas reacfes deobighacdo na PHP foi fornecida pela
BRASKEM S.A.. As andlises quantitativas executapgasa a caracterizacdo da PYGAS
foram: (i) Namero de Bromo (gBi00g), (ii) Valor de Dienos (g1L.00g) e (iii) teor (Y%ow/w)
de algumas espécies via CG. A densidade foi medpatir de um picnémetro.

Oito amostras, extraidas e analisadas em datastalstforam utilizadas para a
determinacdo das propriedades de PYGAS bruta. @sesamédios obtidos com essas
amostras foram estabelecidos como propriedadearda para calculos de converséo a partir
dos valores analiticos tirados para os hidrogenathis valores médios sédo apresentados na
Tabela 5.1. A caracterizacdo atraves de CG foiipelsdevido a validacdo de um método
analitico adequado, como descrito na se¢édo 3.1 (MENCA, et al, 2009).

A Tabela 5.2 apresenta os tempos de retencdo ebtdqartir dos padrdes
cromatograficos utilizados. Por limitacbes de orgatn, foram utilizados apenas os padrdes
correspondentes as espécies mostradas, emboexisttenas de espécies em uma PYGAS
tipica, sendo varias dezenas de espécies passieeilacdo no primeiro estagio de
hidroconversao. Claramente, estireno e DCPD s§oiasipais espécies de interesse a serem
convertidas, estando nesse conjunto restrito decesprastreadas analiticamente.

Para uma melhor visualizacéo, o resultado obtiderdmatograma sera apresentado
como na Figura 5.1, representando os componentiesmy@ortantes encontrados na PYGAS.
Os tempos de retencdo das substancias que ndo édtaios por padrbes cromatograficos
foram identificados por semelhanca com o perfitidenatografia de QUADRGE®Lt al. (1999).
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Figura 5.1: Representacao parcial do cromatograma de PYGAS&.bru
Tabela 5.1:Valores médios obtidos da caracterizacdo da PYGAS.
Propriedades Valor Médio Propriedades Valor Mé
Numero de Bromo (gBf100g) 31,1 o-Xileno (Yow/w) 1,03
Valor de Dienos (g/100g) 8,82 Estireno (%ow/w) 6,45
Densidade (kg/L) 0,8586 Propilbenzeno (Yow/w) 1,42
Isopreno (%w/w) 0,286 Indano (Y%ow/w) 0,985
Hexano (Yow/w) 0,581 Metil-Etilbenzeno (Yow/w 0,58
Benzeno (Yow/w) 45,5 Indeno (%w/w) 2,25
Metil-C6Dienos (Yow/w) 1,28 Aromaticos C9H10 (Yow/w 5,28
Tolueno (Y%w/w) 19,9 DCPD (%w/w) 1,06
Etilbenzeno (%ow/w) 1,36
: Total (%w/w) 91
m+p Xilenos (%ow/w) 2,97
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Tabela 5.2: Tempos de retencéo obtidos a partir de padrdesatograficos.

Padréo Tempo de reteng¢ao (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 composicdo quimica determinada por CG mostra @umnteudo de benzeno,
tolueno e xilenos séo respectivamente 45,5, 1999%w/w, ou seja, um elevado teor de
hidrocarbonetos aromaticos que constitui um prodig#alto valor para a petroquimica. A
proporcao desses aromaticos € maior do que deseriliteratura para a gasolina de pirolise
obtida por cragueamento com vapor da nafta (CHAUYARID LEVEBVRE, 1989; CHENG
et al, 1986). Com isso, os valores encontrados parareraide bromo e o valor de dienos
sdo menores que os reportados por CHEN@I (1986), indicando a menor proporcao de
hidrocarbonetos insaturados (62,4 gBd0g e 21-23 gi100g) .

5.2 CONVERSAO EM NUMERO DE BROMO E EM VALOR DE DIEN OS

Os resultados de conversdo em Numero de Bromo (NgBR/100g) e em Valor de
Dienos (g}/100g) séo apresentados abaixo. Nas Figuras 5& é&demonstrada a conversao
(%) para cada catalisador nas quatro condi¢cdesisadas ([T{C)=65, F(L/h)=1,16] ,
[T(°C)=75, F(L/h)=1,16], [T{C)=65, F(L/h)=1], [T{C)=75, F(L/h)=1]). As Figuras 5.7 a 5.10
apresentam uma comparacao entre os catalisadoeea panversdo em Numero de Bromo e
Valor de Dienos em cada condicdo analisada. Esseersiio foi obtida pela razdo entre a
quantidade de insaturacdes reagidas e o totalsa¢unacOes alimentados ao sistema, ambas
expressas em Numero de Bromo ou Valor de DienosGER, 2002). Os resultados

tabulares encontram-se no Apéndice 1.



[Catalisador A]

110
100 A i B
7 J:””’JJJJJJJ —a =
90 + o
80 1
70 1
g
3 601 ffff———f—ffﬂ*A?/—"4d
@ £
$ 50
8 —A— % Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
40 4 —4A— % Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
—&—% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
30 1 —a—9 Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
20 | —&—9%Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
—&—9%Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
10 4 ——%Conv Valor Dieno (gl2/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
/ —— %Conv Valor Dieno (gl2/100g) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
0 T T T T T T T T T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6 1,8 2 2,2 24
TOS (h)
Figura 5.2: Conversdo em Numero de Bromo e Valor de Dienos paratalisador A.
[Catalisador B]
110
100 A o u)
a9 @ OO
90 v
80 1
70 1
€
o 60 - N
xg A/j
2 504
8 —a— % Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
40 —2—% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
—4—% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
30 1 —4— % Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
20 | —8—% Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
—3—% Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
10 ——% Conv Valor Dieno (gl2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
—2— % Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
0

0,2 0,4 0,6 0,8 1 12 14 16 18 2
TOS (h)

Figura 5.3: Conversdo em Numero de Bromo e Valor de Dienos paatalisador B.
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[Catalisador C]

110
100 4
90 -
80 -
70 A
g
E 60 -
[} —a— % Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
> 50 4
c
8 —4— 9% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
40 1 —4— % Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
30 | —2— % Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
—&— 9% Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
20 1 —o— 9% Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
10 1 ——9% Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
—0— % Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
0 o ‘ ‘ ‘ : ‘ ‘ ‘ ‘
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,2 1,4 1,6 1,8 2
TOS (h)
Figura 5.4: Conversdo em Numero de Bromo e Valor de Dienos paatalisador C.
[Catalisador D]
110
100 1
90 -
80 -
70 A
g
o 60 -
i)
w
g
g 509 —a—9% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
O
40 4 —&— % Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
—4—% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0oC)=65, F(L/h)=1]
30 —a—9% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
20 4 —8—9% Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(0oC)=65, F(L/h)=1,16]
—&—9% Conv Valor Dieno (g12/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
10 ——9% Conv Valor Dieno (gl2/100g) [T(oC)=65, F(L/h)=1]
—0—% Conv Valor Dieno (gl2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
0 : ‘ ‘ ‘

0,6

0,8

1,2 1,4 1,6 1,8

TOS (h)

Figura 5.5: Conversdo em Numero de Bromo e Valor de Dienos paratalisador D.
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[Catalisador E]

110
100 o 5
R — 3
90 1
80 1
70 1 A
A
g ———
§ 60 - —
l
2 —a— 9% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
Z 50
§ —4— 9% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
40 —2— 9% Conv NoBR (gBr2/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
30 | —— % Conv NoBR (gBr2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1]
—8— 9% Conv Valor Dienos (g12/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
20 1 —3— 9% Conv Valor Dienos (gl2/100g) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
104 —— 9% Conv Valor Dienos (g12/100g) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
—&— % Conv Valor Dienos (g12/100g) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
0 f T T T T T T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6 1,8 2
TOS (h)
Figura 5.6: Conversdo em Numero de Bromo e Valor de Dienos paxatalisador E.
[T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
110
100 A a
0 o —0
ﬁ
D= a
90 1 o
80 1
70 1
;\a 7,,,,,/7——7}””’
o 60 A - =
*é A— — @ *
G>J 50 1 n
I —A— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador A]
© —a— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador B]
40 1 —4&— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador C]
—a— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador D]
301 —&—9% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador E]
—&— % Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador A]
20 1 —0— % Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador B]
—&— % Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador C]
10 4 —8— % Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador D]
——% Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador E]
0 f T T T T T T T T T T T T
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)
Figura 5.7: Conversdo em Numero de Bromo e Valor de Diend®C)F65, F(L/h)=1,16].
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[T(0C)=75, F(L/h)=1,16]

110
100 A _ = .
ﬂfffffffffiiiﬂ o
90
80 1
70 , o,
9 o~ —
o 604 A
1 x A
1%
§ 50 1 :
S —a— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador A]
o —a— 9% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador B]
407 —4— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador C]
—4— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador D]
307 —2—% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador E]
—&— 9% Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador A]
207 —0—9% Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador B]
—&— 9% Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador C]
101 —&— 9% Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador D]
——9% Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador E]
0 T T T T T T T T T T T
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)
Figura 5.8: Conversdo em Numero de Bromo e Valor de Dieno®)E(75, F(L/h)=1,16].
[T(0C)=65, F(L/h)=1]
110
100 ~ = 0
— = ——————11
[ O -
90 1 .
80 1
70 1
g A3
5" =,
)
2 50+
o
© —a— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador A]
40 1 —&— 9% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador B]
—4— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador C]
30 A —4— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador D]
——% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador E]
20 —&— 9% Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador A]
—0— % Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador B]
10 | —=— % Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador C]
—&— % Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador D]
o —— % Conv Valor Dienos (g12/100g) [catalisador E]
o . . . . . . . : : T : :
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)

Figura 5.9: Conversdo em Numero de Bromo e Valor de Diend®CJE65, F(L/h)=1].
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[T(0C)=75, F(L/h)=1]
110

100 -

90 A

80 -

70 A

60 -
//
—a— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador A]
—&— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador B]
—4A— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador C]
—aA— % Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador D]
% Conv NoBR (gBr2/100g) [catalisador E]
—— % ConvValor de Dieno (gl2/100g) [catalisador A]
—— % ConvValor de Dieno (gl2/100g) [catalisador B]
—&— 9% ConvValor de Dieno (gl2/100g) [catalisador C]
—&— 9% ConvValor de Dieno (gl2/100g) [catalisador D]
% ConvValor de Dieno (g12/100g) [catalisador E]

50 A

Converséo (%)

40 +

30 A

20 A

10 A

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)

Figura 5.10: Conversdo em Numero de Bromo e Valor de Diend®CE75, F(L/h)=1].

Em primeiro lugar, os resultados de conversdo dmeé¥a de Bromo e Valor de
Dienos apresentados mostram que a temperatura mloo bde pré-aguecimento € uma
coordenada experimental importante: a conversaoedgdes de hidrogenacéo de PYGAS foi
maior nos ensaios realizados a 75 °C comparadosngasos a 65 °C, com algumas excecdes
pontuais.

Em segundo lugar, pode-se perceber que todos alisadbres testados sdo, em
esséncia, produtos muito parecidos em termos daargeEnho de hidrogenacao de gasolina de
pirdlise. Todos cumpriram requisitos basicos pamsethpenhar satisfatoriamente a
hidroconversdo da gasolina de pirolise, isto épgaghrantem bons patamares de converséao.
Todavia, h4 pequenas diferencas de desempenhoetedrque faz com que os catalisadores
C, D e E dominem na maioria dos processos de cefwecomo mostram os resultados

apresentados nas Figuras 5.7 a 5.10.

5.3 CONVERSAO DE ESPECIES VIA CROMATOGRAFIA GASOSA

Os resultados de conversdo de espécies via CG (Vsdov apresentados abaixo.
Apesar de o método analitico ter acompanhado disezspécies presentes na PYGAS, as

Figuras 5.11 a 5.15 mostram apenas as conversoestideno, indeno e DCPD para cada
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catalisador nas condi¢cOes analisadas. As Figuts &.5.19 apresentam uma comparagao
entre os catalisadores para a conversdo dessasesspén cada condicdo analisada. Essa
conversao foi obtida pela razédo: (quantidade d&aspeagida (%w/w)) / (quantidade da
espécie alimentada (%w/w)) (FOGLER, 2002). Os taedok tabulares encontram-se no

Apéndice 1 e registram também a conversao parasoespéecies relevantes.

[Catalisador A]

110
100 + o—=n
90
0
80
70 A
9 —A
S 604
l@ —&8— 9% Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
: 504 —a— 9% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
3 —o— % Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
40 1 —&— 9% Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
—4— % Convindeno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
30 | —o— 9% Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
% Conv Estireno (%ow/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
20 | % Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
% Conv DCPD (%w/w) [T(0oC)=65, F(L/h)=1]
—8— % Conv Estireno (%ew/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
101 —a— % Conv Indeno (%wiw) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
0 #f . . . . . . : : : : : :
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)

Figura 5.11: Converséao do estireno, indeno e DCPD para catfalisa.

[Catalisador B]
110

100

90

80

70 A

) — —A

S — A
1% & —=— % Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
§ 0 | —a— % Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
§ —o— % Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
—&— 9% Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
407 —a— % Conv Indeno (%wiw) [T(0C)=75, F(L/)=1,16]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
301 % Conv Estireno (Y%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
20 1 % Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
—— % Conv Estireno (%ew/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
10 1 —a— % Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
0 T T T T T T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6 1,8 2
TOS (h)

Figura 5.12: Converséo do estireno, indeno e DCPD para catfalid.



[Catalisador C]

110
100 A — —— e a
90 - — — —
80 1
& —aA
70 1
= _ R —i
g '
g %91 —=— 9% Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
g —a—9% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
g 509 —o—9% Conv DCPD (%wiw) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
© —8—9% Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
40 1 —a—9% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
301 —5- 9% Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/)=1]
—2—9% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
207 ~o— 9% Conv DCPD (%wiw) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
—0— % Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
10 4 —a—9% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
0 T T T T T T T T T
0 0,2 0,4 0,6 08 1 1.2 14 16 18
TOS (h)
Figura 5.13: Converséao do estireno, indeno e DCPD para catalisa.
[Catalisador D]
110
100 A = 0
90 1
80 1
70 1
g
g 507 —&—9% Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
§ —a— 9% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
g 501 —o—% Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]

40

30

20

10 A

—8—% Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
4% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
—o—9% Conv DCPD (%w/w) [T(oC)=75, F(L/h)=1,16]
——% Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
—4—% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
—o—9% Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
—0— 9% Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
—4— % Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
—o— 9% Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]

0,2 0,4 0,6 0,8 1 12 1,4 1,6 1,8

TOS (h)

Figura 5.14: Converséao do estireno, indeno e DCPD para cadali<a.
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[Catalisador E]

110
100 A I O—— —0
90 - % 'S
80 1
70 1
=
8 60 —m— % Conv Estireno (%w/w) [T(oC)=65, F(L/h)=1,16]
g —aA— % Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
§ 50 —e— 9% Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
8] —3— % Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
40 1 —a— 9% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
—o— 9% Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1,16]
30 4 ~— % Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
—2—% Conv Indeno (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
20 4 —o—% Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=65, F(L/h)=1]
—&— % Conv Estireno (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
10 1 —a—9% Conv Indeno (%wi/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [T(0C)=75, F(L/h)=1]
0 T T T T T T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6 1,8
TOS (h)
Figura 5.15: Converséao do estireno, indeno e DCPD para catalida.
[T(0C)=65, F(L/h)=1,16]
110
100 + B m) =
90 1
80 1
70 1
> /;é
c\: A A A
S 60 A
Q
o —8— 9% Conv Estireno (%w/w) [catalisador A]
5} | —A— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador A]
g o0 —o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador A]
o —0— % Conv Estireno (%w/w) [catalisador B]
=275 Gomy DPD (st ctaioacts 5
(] \" oWIW, I
—8— 9% Conv Estireno (%w/w) [catalisador C]
30 —2— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador C]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador C]
—&— 9% Conv Estireno (%w/w) [catalisador D]
20 1 —A— 9% Conv Indeno (%w/w) [catalisador D]
—6— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador C]
10 4 —— 9% Conv Estireno (%w/w) [catalisador E]
—4— 9% Conv Indeno (%ow/w) [catalisador E]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador E]
0 4 T T T T T T T T T T T T
0 0,2 04 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6 1,8 2 2,2 2,4
TOS (h)

Figura 5.16: Conversao do estireno, indeno e DCPIDC€65, F(L/h)=1,16].
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[T(0C)=75, F(L/h)=1,16]

110
100 = g — —a o
90 1
— <O
7S
80 1
A
70 1
g
2 601 —&— % Conv Estireno (%w/w) [catalisador A]
g —4A— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador A]
2 50 —o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador A]
8 —&— % Conv Estireno (%w/w) [catalisador B]
—&— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador B]
40 1 —o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador B]
—— % Conv Estireno (%w/w) [catalisador C]
30 —&— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador C]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador C]
—&— % Conv Estireno (%w/w) [catalisador D]
20 / —4&— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador D]
/ —o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador D]
10 1 ——— % Conv Estireno (%w/w) [catalisador E]
—#— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador E]
—>—9% Conv DCPD (%w/w) [catalisador E]
0 T T T T T T T T T T T
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)
Figura 5.17: Conversao do estireno, indeno e DCPDC€75, F(L/h)=1,16].
[T(0C)=65, F(L/h)=1]
110
100 1 —0 -
90 - —3
<> ° ¢
80 1
70 1
< 3
s A
8 60 —@— % Conv Estireno (%w/w) [catalisador A]
1%} —4— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador A]
€ 5o —o—9% Conv DCPD (%w/w) [catalisador A]
S —0—9% Conv Estireno (%w/w) [catalisador B]
© —2— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador B]
40 1 —o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador B]
——9% Conv Estireno (%w/w) [catalisador C]
30 —4— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador C]
—o—9% ConvDCPD (%w/w) [catalisador C]
—&— 9% Conv Estireno (%w/w) [catalisador D]
20 4 —a— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador D]
—o— 9% Conv DCPD (%w/w) [catalisador D]
10 4 ——9% Conv Estireno (%w/w) [catalisador E]
/ ——% Conv Indeno (%w/w) [catalisador E]
0 g —o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador E]
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6 1,8 2 2,2 2,4 2,6
TOS (h)

Figura 5.18: Conversao do estireno, indeno e DCPDCI€65, F(L/h)=1].




65

[T(0C)=75, F(L/h)=1]
110

100 - e

90 -

80 -

70 A
IE——]

—— A&

60 -

—B— % Conv Estireno (%w/w) [catalisador A]
—A— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador A]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador A]
—0— % Conv Estireno (%w/w) [catalisador B]
—2— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador B]
—o— 9% Conv DCPD (%w/w) [catalisador B]
—B— 9% Conv Estireno (%w/w) [catalisador C]
—A— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador C]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador C]
—o— 9% Conv Estireno (%w/w) [catalisador D]
—4&— % Conv Indeno (%w/w) [catalisador D]
—o— % Conv DCPD (%w/w) [catalisador D]
% Conv Estireno (%w/w) [catalisador E]
% Conv Indeno (%w/w) [catalisador E]
% Conv DCPD (%w/w) [catalisador E]

50 -

Converséo (%)

40 A

30 -

20 A

10 4

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 12 14 1,6 18 2 2,2 2,4
TOS (h)

Figura 5.19: Conversao do estireno, indeno e DCPDC€75, F(L/h)=1].

Os resultados de conversao das espécies via CiGnaaf as conclusdes apresentadas
nos resultados de conversdo em Numero de Bromdoe 8&aDienos. Novamente, verifica-se
a importancia da temperatura nas reacbes de hitgge da PYGAS e o aumento da
conversao com o aumento da temperatura do banpi@dejuecimento.

Os catalisadores, mais uma vez, mostraram desempesdtisfatorio de
hidroconversdo da gasolina de pirolise, havendoimiondos catalisadores C, D e E como
apresentado nas Figuras 5.16 a 5.19.

Embora o isopreno estivesse presente na cargagmmeteor (<0.3%), praticamente
nao foi detectado em nenhum dos hidrogenados adalis resultando em conversdes

praticamente de 100% em todos os casos.

5.4 CONSUMO ESPECIFICO DE H,

O consumo especifico de; INL/L PYGAS) € apresentado na Figura 5.20 para as
vinte corridas executadas com os cinco catalisagdeendo calculado a partir das seguintes
medic¢des:
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* Total de H (NL) alimentado na corrida em funcdo da integraf@aecida
pelo equipamentBrooksde controle de vazdo massica de H

» Total de H (NL) residual calculado em funcéo do volume (L)g#e residual
(este gas residual é o efluente do Sistema de @erde Pressédo da planta,
sendo coletado continuamente por um tanque conmred@ L de capacidade
protegido por selo de agua e dotado de indicadaricoéde nivel, de modo
que o volume de Hhao convertido pode ser estimado facilmente).

» Total de PYGAS (L) alimentada na corrida em fungdaronometragem e da

taxa constante de bombeio garantida pela bombaldi@sde carga.

Ha uma pequena imprecisdo inerente ao procedimecitma, que decorre de
pequenos volumes ndo contabilizados deBs$ses volumes estdo associados a liberacéo de
gas na despressurizacao, durante a coleta de amdsthidrogenado (que € “ventado” e nao
capturado pelo sistema do tanque de coleta deegihial), € ao Hque se mantém dissolvido
em liquidos sob pressédo. Esse gas dissolvido mide gresente no hidrogenado residual no
separador de alta pressao ehotd-upde liquido do reator e outros pontos pressurizados
planta ao fim da corrida. Cabe lembrar que o cowmsdenH, associado a pressurizacédo da
unidade até o nivel apropriado para as corridasprésiderado item de preparacdo do
experimento, ndo sendo contabilizado como cons@atvo de H. ISso porque a integracéo
desse gas alimentado pelo contrBl®oksde vazdo massica sO se inicia com a partida do
bombeio de carga liquida. Aléem do mais, estedel pressurizacdo permanece na planta ao
final da corrida, ndo sendo capturado pelo tanguentkta de gas residual.

Observando-se a Figura 5.20, pode-se relacionansumo especifico de;itom os
resultados de conversdo em Numero de Bromo. Com iswifica-se que os maiores
consumos médios de;lorrespondem aos catalisadores C, D e E, quesséwesmos que,
sistematicamente, lideram as conversées em NuneeBramo conforme visto nas Figuras
5.7 a 5.10. Esses catalisadores séo, portanto, efiaeisntes para introduzir hidrogénio na
gasolina de pirélise, atingindo niveis de consueaiivo de H de 25 a 30 NL/L de PYGAS.
Paralelamente, os catalisadores A e B cumpriramisitie consumo reativo de Ha faixa de
20 a 25 NL/L de PYGAS.
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Consumo H ,/PYGAS (NL/L)

35

30 — —

25 A

N
o
L

Consumo H, (NL/L)
=
o

10 4

catalisador A catalisador B catalisador C catalisador D catalisador E

[ O[T(0C)=65, F(L/)=1,16] 0 [T(oC)=75, F(L/h)=1,16] O [T(0C)=65, F(L/h)=1] B [T(0C)=75, F(Uh)=1] |

Figura 5.20: Consumo especifico de,KNL/L) em todos os experimentos.

Em sintese, confirma-se uma tendéncia de que toslamtalisadores testados estao
habilitados, em termos bésicos, para o servigoidedonversdo de gasolina de pirdlise.
Todavia, uma diferenciacdo de desempenho supetsereiada pelos catalisadores C, D e E

€, claramente, perceptivel.
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CAPITULO 6
MODELO CINETICO PARA HIDROTRATAMENTO DA PYGAS

6.1 MODELO DE EXPERIMENTO EM FLUXO (MEF)

O modelo cinético desenvolvido para as rea¢desidiettatamento da gasolina de
pirdlise corresponde a um modelo dindmico de erparto em fluxo (MEF) para a planta
PHP. O emprego do MEF, apesar de razoavelmentdifstiangbo, viabiliza o tratamento dos
dados levantados na PHP (ver Capitulo 5) para a&glion de constantes cinéticas
independentemente da obtencdo ou ndo de estadomratios (EE), ou mais propriamente,
estados pseudo-estacionarios (EPE) ja que a PHiFaéplanta de batelada alimentada com
retiradas.

Com isso, torna-se desnecessario aguardar, em teeghp pela ocorréncia de
legitimos estados estacionarios (EE) ou pseudaiestaios (EPE) na PHP (embora eles
sejam bem vindos, se ocorrerem) para fazer cotetartbstras e andlises de propriedades. Em
outras palavras, tratamos a PHP como um sistendandio, evoluindo no tempo na escala
TOS (Time on Streajn e ao longo desta evolucdo fazemos as coletaanuestras e
respectivas analises de propriedades. A maioria Fdgsras do Capitulo 5, com eixo
horizontal TOS evidencia que as medi¢cdes ocorrem a medida queHBR evolui
dinamicamente aproximando-se de um EPE.

Isso significa que nao foi necessario observar,exemplo, invariancia no perfil de
temperatura do reator e nos principais resultadeditewos do experimento em fluxo com
parametros especificod,(carga, reciclo e vazdo dey)Hpara, s0 entdo, considerar os
resultados analiticos como medidas efetivas dongeseho do catalisador em teste.

Dessa forma, reduziram-se drasticamente o tempoadadas, o0 consumo de PYGAS
e de H e, principalmente, o nUmero de andlises de aconapaento para rastrear EPEs,
reduzindo-se, obviamente, o custo de cada expetomAs analises em regintl®®§ mesmo
fora de condicdo EE ou EPE, ganharam valor expetahe foram perfeitamente suficientes
para conduzir a proposta de avaliagdo comparaévaatilisadores. Naturalmente, o requisito
para isto € que um modelo MEF esteja disponivel.

No presente MEF a rotina experimental € dividida gqumatro fases como descrito
anteriormente (secéo 4.4). As Fases 0, 1, 2 e fampaa mesma pressdo, temperatura de
banho e taxa dettendo todas reativas. Porém, usa-se elevado LidF4se 0, diferente do
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LHSV caracteristico da corrida em questéo, quenfamtido constante nas demais Fases 1, 2,
3. Essa variacdo em LHSV (Fase 0 apresentou LH3¥ K, enquanto que as Fases 1, 2, 3
utilizaram LHSV = 6,67 1 ou 7,73 H) pode ser interessante para as conclusfes do
experimento, porque se utilizou o conceitoTilme on StreanfTOS para mapear condi¢coes
de fluxo e, portanto, de reacdo. Varidveis, coaadas e parametros do experimento,
mencionadas ao longo desse capitulo, sdo desarseguir:

Ai: Volume de amostra colhida ao fim da fagk) a partir do HPS;

a: Razao volume de amostra/carga+reciclo naifase

Ci.1, G: Concentracdo no HPS ao inicio e ao fim da ifgsel/L);

C.: Concentracdo no HPS (mol/L);

Cir: Concentracéo de espécie em algum ponto no reataifase (mol/L);
Fi: Vazéo de alimentacdo de PYGAS na fiadeh);

Gi: Vazéao de gas alimentado, nas condi¢des do reaor,(P), na fase (L/h);
gi: Razdo gas/liquiday(= Gi/(R+F))) na fase;

Hi.1, Hi: Hold-upde liquido no HPS ao inicio e ao fim da fage);

hi: RazadHold-up/ taxa de liquidoh = Hi.1/ (R+F;)) na fasa (h);

Ki: Constante cinética média na fagbar‘h™);

L Taxa de reacé = KiP;C;) no reator na fase(mol/h.LcaT);

n. fracdo do volume do reator ocupado com catalisado

Pi: Pressdo na saida do reator na fgbar abs);

Ri: Vazao de reciclo de hidrogenado na fa@éh);

ri: Razao cargal/liquidai;& Fi/(R+F;)) na fase;

S Area transversal do reator;

@: Tempo espacial de car¢@=VcaFi) na fase (h);

8: Tempo espacial re@fl = Vcatd(Fi+ Ri+ Gj)) na fase (h);

TOS1, TOS Time on Streameferentes ao inicio e ao fim da fagh);
TOS Time on Streargenérico ao longo de uma fase do experimento (h);
Veat. Volume de catalisador (L);

Xi.1, X: Conversao nas condi¢cdes do HPS, ao inicio enaddifase;

Z: Variavel espacial ao longo do reator;

AZ: Elemento de comprimento do reator;
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Os parametros do modelo de experimeltdem barh™), sdo constantes cinéticas de
ordem 1 no hidrocarboneto para cada conversao iispede interesse (conversao de
estireno, conversdo de dienos, conversdo de numerdromo, etc.) nas 4 Fases do
experimento Ko, Ki, Kz, Kz). Considerou-se apenas um valor de constanteacangtajustar
para cada conversdo especifica e para cada cdtalissto €, admitiu-se que todas as fases
apresentaram o mesmo valor de constante cindica K1 = K, = K3). Assim, os diversos
catalisadores puderam ser comparados pelos valasesespectivas constantes, estimadas
com as trés amostras colhidas e respectivas anali@oricamente, catalisadores mais
eficientes e temperaturas de banho mais altas ledmmaiores.

Para desenvolver o Modelo de Experimento em FIUM&R) foram tomadas as
seguintes simplificacdes:

» Presséo parcial (fugacidade) de ébktavel e constante ao longo do reator,
tendo em vista 0 excesso dedlimentado e a presséo praticamente constante.

* Modelo cinético de ordem 1 no hidrocarboneto reativna presséo parcial de
Ho.

e Reator tubular com escoamento pistonar com penitoxamadamente
isotérmico no leito de reacao.

« Fases 0 e 1, 2, 3 do experimento com constantésoasK, = K; = K; = K3
para 0 mesmo tipo de conversao.

» Efeitos dinamicos concentrados no vaso HPS, oy sejaator responde em
modo pseudo-estacionario.

* Auséncia de gradientes radiais no leito de reacao.

A partir das simplificacbes acima e com 0 esquemduzido da planta de
hidrogenagcdo de PYGAS apresentada na Figura 6.&¢endelveu-se o Modelo de

Experimento em Fluxo.
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H:(G3) .. _
(Cin) (Cy) Gas a medir
+ Controle P
Pygas (k)
> > >
(F) \y Z
(Ciro)
Separadar
1 Alta P
N | [ —-—
AZRNSNNN
Banho Térmico
LY
p/ Separador
Resfriador BaixaP e
Amostragem
Reciclo de Hidrogenado (Fi)

Bomba de Reciclo

Figura 6.1: Esquema reduzido da planta de hidrogenacéo de BYGA

(A) Modelagem no Reator na Fase

A modelagem no reator para a fas®i feita levando em considerac&, Fi e Ri

7

constantes. O desenvolvimento € apresentado arsétarie-se de um balanco pseudo-

estaciondrio de espécie (ou propriedade) em elenespicial do reator (equacao (1)):

(F, +R +G,)Cx|,=(F, + R +G,)Ci a0 + SA27K, PCg @)

Que reduz-se a forma na equacao (2) :

(Fi +R +G ) dccllle =-SK,PC (2

Definindo-se o tempo espacial seguinte:

___ S7 )
g=-— "4
(F+R+G)
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Tem-se para a equagao (2):
4
d& =-KRCxg “
dé
Integrando-se a equacao (4), resulta:
(5)

In(Cr/Cir)=-K/PE
Ou melhor:
(6)

Cr =Cp exd_ K, F)IHI)

OndeCir* corresponde a concentracdo de uma espécie nariasentrada do reator

(Cr* = (RCiro+tRC))/(Fi+Ri+G))) e Gr a concentracdo na saida do reator.

(B) Modelagem no Vaso Separador na Fase
A modelagem no vaso separador para a fafke feita levando em consideracéo

tambémGi, Fi e Ri constantes e homogeneidade de propriedades hoGH&&&senvolvimento

€ mostrado abaixo. Parte-se de um balanco traegienéspécie no HPS:

(7)

dHC
at s :(R| +F +Gi)CiR -RC,

Da modelagem do efluente do reator na fasguacéao (6), tem-se:

C. 4 8

- :(FICIRO-FRCV)GXF(—KiPiei) ( )
(F+R+G)

Sabe-se, por outro lado, que:
9)

dd_T: F=>H=H_+F({-t,)

Substituindo-se (8) em (7) e aplicando-se a equégao
(10)

C.F +H 9 = (Fe,, +RC,Jexd-K R8)-RC,
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Definindo-se as razoes:
r=F/(R+F) (raz&o cargal/liquido) (11)
(12)

=Gi/(R+Fi) (13)
h=H_,/(R+F)

(razao gas/carga+treciclo)

(razadhold-upcarga+reciclo)

Aplicando-se as definicbes acima na Equacéo (10)
CUF, +{H + Rl =) G0 =(F + R Ceo +(1-1)C.Jexf-K RE)-R (14)

-4 (15)

(0 + 1.t~} =1 Coop 30l K RO )+ C. {11 Jexrl- K R)

Definindo-se os termos:
(16)

/\ r.|C|Roexd KI i |)
(17)

={(t-r)exp-K;R6)-1
Com isso, a equacao (15) resulta em (18):
(18)

dc, _ dt
(/\ +—|Cv) (hi * (t_ti—l))

Integrando-se a equagdao (18), tem-se:
(19)

f jh+rtt))

/\+:|V

Ou seja:
(20)

2if (hzC)) 2y el

/\ = |C|—l) r

Rearranjando-se a equagdao (20), tem-se:

(21)

= ‘_|_||

W+=C) (1+h'(t t )j

(/\i + Eic:i 1)

De modo que:
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Sabe-se, por outro lado, que:

_ SZ? _527 Fi _ ri
""" (F+R+G) F (F+R +Gi)_w 1+,

||||_>

— )eXF(_ K; F)Iel)_l)

_ («1 (. exd- K, P) }C e

Substituindo-se (24) em (22) e dividindo-se esta@g, :

C T, + (ri + S j.(1+r—i(t —ti_l)j
CiRO CiRO hi

Desenvolvendo-se a expressao:

=

= 1

Reescrevendo-se a equacao (25):

1
) : (1=r )i =
& =-I+| L+ G - 1+r_l(t_ti—1)
C h

C:iRO iRO i

Introduzindo-se a conversao:

Ss1-x

iRO

C, = CiRO(l_ X)D
A equacéo (27), em termos da conversao, torna-se:

T
X =141, -(, +1- Xi—l)‘(l-l-;]_i(t _ti_l)j(l‘ﬁ)ﬁ-n
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(22)

(23)

(24)

(25)

(26)

(27)

(28)

(29)
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Ou ainda:

Para TOS_, <TOS<TOS
1

xlrog =1er,~[r+1-x ) fros-Tos,) "

. [ ostena)

(@-r)exp-K,P8)-

R+F " R+R) T (R+F)
H, L+F(TOS-TOS,)-A
Xi—l = X(TOS—l)

O quadro acima resume as equacdes do modelo Migfavflara a descricdo da fase

I, para a qualTOS_ <TOS<TOS. Em um dado teste de hidrogenacéo, entra-se @sn tr

valores de conversdo de alguma propriedade, obtidesanalises das trés amostragens ao
final das Fases 1, 2 e 3. A partir disso, estimadseregressao nao linear, a constante cinética
da Fase 0Kp) considerando-a igual as respectivas das demsgs 8= K; = K, = Kj3). A
comparacao de catalisadores ocorreu atraves dmesib, pois catalisadores mais eficientes

(e/ou temperaturas de carga maiores) tendem daesul maiores valores desses parametros.

6.2 ESTIMACAO DE PARAMETROS CINETICOS DO MEF

A partir de conversdes experimenta,(, X;, X.), obtidas para algum item de

interesse nos instantes das trés amostraged§,(TOS, TOS) provenientes do HPS, as
equagcbes do modelo MEF foram ajustadas numericameat sucessivas proposi¢coes de
valores par&K, = K; = K, = K3, de modo a minimizar a discrepancia com as cofesrs
preditas nos mesmos instant@&=X(TOS), X=X(TOS), X%=X(TOS)). O problema de
otimizacdo em questdo corresponde a equacéao (30):

Min iwk (xF - x(ros)f (30)

{Ko=K,=K,=K;} K=1
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OndeW corresponde aos ponderadores da funcdo objetoadhédos a priori. Nesse
estudo, adotaremd¥;= W, = W3 = 1 em todos 0s casos de ajustekde

O método numérico de otimizacdo selecionado fSiroplex Flexive(Nelder-Mead
modificado para incluir restricdes de dominio (tesiinferiores e superiores nas variaveis de
decisdo). Os critérios de convergéncia selecionamwgespondem a variagdo absoluta
méxima na funcéo objetivo de 1E-3 e variacdo absohéxima nas variaveis de busca de 1E-
3.

Esse procedimento foi aplicado para cada uma dasrogwcorridas (com trés
amostragens cada) de cada um dos cinco catalisagam@ os seguintes itens de conversao:
NUmero de Bromo (gBf100g), Valor de Dienos (glL00g), estireno (%w/w), indeno (Yow/w)

e DCPD (%w/w). Os resultados sé&o apresentadosuir.seg

6.2.1 Estimacdo de Parametros Cinéticos para Consgo em Numero de Bromo

A Tabela 6.1 apresenta informagfes do processdideacao definido pela equacao
(31) para os catalisadores A, B, C, D e E. Para esas proximas TabelasxitFlag = 1
corresponde a otimizacdo bem-sucedida. Os valoresli e final da funcdo objetivo

correspondem aos campaogtial Objectivee Final Objective

Tabela 6.1:Ajuste cinético para conversdo em Nimero de Bromo.

A Catalisadon Catalisadon Catalisadorn Catalisador Catalisador
Parametros
A B C D E
K [T(°C)=65, F(L/h)=1,16]
(1/bar.h) 1,310 1,402 1,588 1,402 1,593
(o] —_ -
KIT(C)=75, F(L/n)=1.16] 1,157 1,438 1,798 1,537 1,756
(1/bar.h)
K [T(°C)=65, F(L/h)=1]
(1/bar.h) 1,055 1,106 1,323 1,302 1,414
0 —_ -
KITCC)=75, FILIN=1] | g6 1,142 1,477 1,569 1,692
(1/bar.h)
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 fithags respectivos ajustes. Nas
Figuras 6.2 a 6.6, os valores experimentais deassfe em Numero de Bromo sdo marcados

com circulos, enquanto os gerados pelo modelo spwrelem aos asteriscos e as curvas
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tracejadas. Verifica-se capacidade de aderéncMattelo de Experimento em Fluxo (MEF)
aos dados experimentais de conversdao em NumeroodeoB

A Figura 6.7 consolida os resultados para a comparde desempenhos na conversao
em Numero de Bromo. Nessa Figura, um grafico deabarom os valores estimados piésa
em cada um dos quatro experimentos para cada unirdmscatalisadores é apresentado.

Pela Figura 6.7, verifica-se que os catalisadord3 € E produzem valores maiores da
constante cinétick, (valores na faixa de 1.4 a 1.8 Bar) significando maiores velocidades
de reacao para conversdo em Numero de Bromo. @iésadbres A e B apresentdfg com
valores de 1 a 1.4 b&#r'. Ou seja, as velocidades de reacdo com os cdw@lésaC, D e E
sdo 29% superiores as demais. Pode-se perceb&éramue quanto maior a temperatura,
maior o valor da constank®, com excecédo do caso do catalisador A.
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Figura 6.2: Ajuste cinético para conversdo em Numero de Brsoioo catalisador A.
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Figura 6.3: Ajuste cinético para conversdo em Numero de Brsatoo catalisador B.
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Figura 6.4: Ajuste cinético para conversdo em Numero de Breaioo catalisador C.
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Figura 6.5: Ajuste cinético para conversdo em Numero de Brsaotoo catalisador D.
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Figura 6.6: Ajuste cinético para conversdo em Numero de Brsaoioo catalisador E.
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Figura 6.7: Comparacao dos ajustes cinéticos para conversadiemro de Bromo para os catalisadores.

6.2.2 Estimacao de Parametros Cinéticos para Conwato em Valor de Dienos

A Tabela 6.2 apresenta informacfes do processdideacdo definido pela equacao

(31) para os catalisadores A, B, C, D e E paratimagdo dos parametros cinéticos em

relacdo a conversdo em Valor de Dienos.

Tabela 6.2:Ajuste cinético para conversao em Valor de Dienos.

Parametros Catalisadorn Catalisador Catalisadon Catalisador Catalisador
A B C D E
(0] —_ -
KIT(C)=65, F(LIN=1,16]| 4 434 11,908 6,542 6,107 6,375
(1/bar.h)
K [T(°C)=75, F(L/h)=1,16]
(1/bar.h) 5,755 11,172 8,824 9,187 7,516
0, —_ -
KIT(C)=65, F(LN=1] | 4 654 4231 5,873 6,951 6,313
(1/bar.h)
K [T(°C)=75, F(L/h)=1]
(1/bar.h) 7,414 19,900 19,900 19,900 19,90(
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 o0s resultados fihass respectivos ajustes. Nas
Figuras 6.8 a 6.12, os valores experimentais deere@o de Valor de Dienos sdao marcados
com circulos, enquanto os gerados pelo modelo spwrelem aos asteriscos e as curvas
tracejadas. Verifica-se capacidade de aderéncMatielo de Experimento em Fluxo (MEF)
aos dados experimentais de conversao em Valore&teoBi

A Figura 6.13 consolida os resultados para a comggardo desempenho em relacéo a
conversao em Valor de Dienos. Nessa Figura, unicgrde barras com os valores estimados
para Ko em cada um dos quatro experimentos para cada wncidoo catalisadores é
apresentado.

Pela Figura 6.13, verifica-se que os catalisad&e&, D e E produzem valores
maiores da constante cinétikg, significando maiores velocidades de reacdo pamaersao
em Valor de Dienos. Constantes exageradamente egafgl= 20 barh™) observadas para
as corridas & = 75 °Ce F = 1L/h dos catalisadores B, C, D, e E devem-se ao famude
nestes casos, praticamente todas as trés amostrazperimento apresentaram 100% de
conversao em Valor de Dienos. Percebe-se, tambéenp ccatalisador B apresentou maior
reatividade com relacdo a conversdo em Valor dad3ieNovamente, observa-se que quanto

maior a temperatura, maior o valor da const&gte
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Figura 6.8: Ajuste cinético para conversdo em Valor de Diesuiso catalisador A.
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Figura 6.9: Ajuste cinético para conversdo em Valor de Diesuiso catalisador B.
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Figura 6.10: Ajuste cinético para conversao em Valor de Diegguiso catalisador C.
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Figura 6.11: Ajuste cinético para conversao em Valor de Diesaiso catalisador D.
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Figura 6.12: Ajuste cinético para conversdo em Valor de Diesaiso catalisador E.
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Figura 6.13: Comparacédo dos ajustes cinéticos para conversdtamde Dienos para os catalisadores.

6.2.3 Estimacao de Parametros Cinéticos para Conwa#o de Estireno

A Tabela 6.3 apresenta informacfes do processdideacdo definido pela equacgao
(31) para os catalisadores A, B, C, D e E paranegfio do parametro cinético em relacéo a

conversao de estireno.

Tabela 6.3:Ajuste cinético para conversao de estireno.

A Catalisador | Catalisador | Catalisador | Catalisador | Catalisador
Parametros A 5 o 5 -
K [T(°C)=65, F(L/h)=1,16]
(1/bar.h) 6,721 9,031 11,851 7,187 16,553
K [T(°C)=75, F(L/h)=1,16]
(1/bar.h) 8,348 8,030 17,250 8,811 16,109
K [T(°C)=65, F(L/h)=1]
(1/bar.h) 6,046 5,124 9,401 8,428 12,426
K [T(°C)=75, F(L/n)=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 o0s resultados fihass respectivos ajustes. Nas
Figuras 6.14 a 6.18, os valores experimentais deersdo de estireno sdo marcados com
circulos, enquanto os gerados pelo modelo correlgmonaos asteriscos e as curvas
tracejadas. Verifica-se capacidade de aderéncMatielo de Experimento em Fluxo (MEF)
aos dados experimentais de conversao de estireno.

A Figura 6.19 consolida os resultados para a coagparde desempenhos em relacdo
a conversao de estireno. Nessa Figura, um grafidzadas com os valores estimados jpara
em cada um dos quatro experimentos para cada unirdmscatalisadores € apresentado.

Pela Figura 6.19, verifica-se que os catalisadGresE produzem, em geral, valores
maiores da constante cinétika (valores na faixa de 10 a 16 Barf para o primeiro e na
faixa de 12 a 16 bah™ para o segundo), significando maiores velocidatteseacdo para
conversao de etireno. Em terceiro lugar, aparecatalisador D conkKy na faixa de 7 a 9
bar'h™. Catalisadores A e B tiveram um desempenho &gnma faixa de 5 a 9 ban™.
Observa-se, também, que quanto maior a temperabaiar o valor da constank®, para a

maioria dos casos.
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Figura 6.14: Ajuste cinético para conversdo de estireno sadtalisador A.
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Figura 6.15: Ajuste cinético para conversao de estireno scdtalisador B.
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Figura 6.16: Ajuste cinético para conversao de estireno sodtalisador C.
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Figura 6.17: Ajuste cinético para conversdo de estireno sodtalisador D.
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Figura 6.18: Ajuste cinético para conversao de estireno sodtalisador E.
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Figura 6.19: Comparacédo dos ajustes cinéticos para converséstideno para os cinco catalisadores.

6.2.4 Estimacao de Parametros Cinéticos para Conwa#o de Indeno

A Tabela 6.4 apresenta informacgfes do processdinizacado definido pela equacao

(31) para os catalisadores A, B, C, D e E paranegfio do parametro cinético em relacéo a

conversao de indeno.

Tabela 6.4:Ajuste cinético para conversao de indeno.

A Catalisador | Catalisador | Catalisador | Catalisador | Catalisador
Parametros A B c 5 -
K [T(°C)=65, F(L/h)=1,16]
(1/bar.h) 1,629 1,814 1,839 1,852 1,953
K [T(°C)=75, F(L/h)=1,16]
(1/bar.h) 1,758 1,827 2,419 1,915 2,008
K [T(°C)=65, F(L/h)=1]
(1/bar.h) 1,411 1,529 1,570 1,625 1,677
K [T(°C)=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 o0s resultados fihass respectivos ajustes. Nas
Figuras 6.20 a 6.24, os valores experimentais dwersdo de indeno sédo marcados com
circulos, enquanto os gerados pelo modelo correlgmonaos asteriscos e as curvas
tracejadas. Verifica-se capacidade de aderéncMatielo de Experimento em Fluxo (MEF)
aos dados experimentais de conversao de indeno.

A Figura 6.25 consolida os resultados para a coamgparde desempenhos em relacdo
a conversao de indeno. Nessa Figura, um gréfidmad@as com os valores estimados pé&ya
em cada um dos quatro experimentos para cada unirdmscatalisadores € apresentado.

Pela Figura 6.25, verifica-se que os comportametitsscatalisadores C, D e E séo
similares e levemente superiores aos demais c@pa®la conversao de indeno. Isso levou a
valores similares da constante cinéti€a (1.5 a 2.4 bath™) significando velocidades
similares de reacéo para conversdo de indeno neésesatalisadores. Catalisadores A e B
operaram coni na faixa de 1.4 a 1.8 b4r'. Pode-se perceber, também, que quanto maior a

temperatura, maior o valor da constaie
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Figura 6.20: Ajuste cinético para conversao de indeno sobalisatior A.
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Figura 6.21: Ajuste cinético para conversao de indeno sobalisatior B.
o i e e

Model [TiC =75 FLR)=1]

Moded [TiC k83 FiLMju1)

Mooe? [TC = FAFLMST I8 | L dicincasnanan

Exp. [T{CIu6%FiLMI=1.16]
Eep. [T{Cie78 ALMe1 15
Ex. [TYC=BS F{LMjst]
Exp. [T(GInT5F{LMnT] :
Modal [T(Cl=63 FiLj=1.16 H
Mogel [TCI=T3 FiLb=1 061 ...,
Mogal [TICI=63 FiLM=1]
Model [T(Gl=TA FiLm)=1}
Exp [TiCIsE3.FiLhet 16
Exp [TC)aTE Filhj=1, 16
Ep [TiCIag3E(LM=1]
Exg. [T{CITSFLA)=1]
Moge! [TrCas FrLmjaT 16
———

i
02

[ S

%

©

[ G P b

50 ‘ilﬁlaw.wh

¥ ®8 8 =8 =°

100
a0

OpSRAIRD) %

TOS (h)
Figura 6.22: Ajuste cinético para conversao de indeno sobalisatior C.
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Figura 6.23: Ajuste cinético para conversao de indeno sobalisatior D.
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Figura 6.24: Ajuste cinético para conversao de indeno sobalisatior E.
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Figura 6.25: Comparacédo dos ajustes cinéticos para converséleleo para os cinco catalisadores.

6.2.5 Estimacao de Parametros Cinéticos para Conwa#to de DCPD

A Tabela 6.5 apresenta informacgfes do processdinizacado definido pela equacao

(31) para os catalisadores A, B, C, D e E paranegfio do parametro cinético em relacéo a

conversao de DCPD.

Tabela 6.5:Ajuste cinético para conversao de DCPD.

A Catalisador | Catalisador | Catalisador | Catalisador | Catalisador
Parametros A 5 o 5 -
K [T(°C)=65, F(L/h)=1,16]
(1/bar.h) 2,926 3,633 4,462 3,153 4,757
K [T(°C)=75, F(L/h)=1,16]
(1/bar.h) 3455 3,417 4,745 3,566 4,778
K [T(°C)=65, F(L/h)=1]
(1/bar.h) 2,485 2,250 3,520 3,209 3,864
K [T(°C)=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 o0s resultados fihass respectivos ajustes. Nas
Figuras 6.26 a 6.30, os valores experimentais dweredo de DCPD sdo marcados com
circulos, enquanto os gerados pelo modelo correlgmonaos asteriscos e as curvas
tracejadas. Verifica-se capacidade de aderéncMatielo de Experimento em Fluxo (MEF)

aos dados experimentais de conversao de DCPD.

A Figura 6.31 consolida os resultados para a comgparde desempenhos em relacdo
a conversao de DCPD. Nessa Figura, um grafico dasheom os valores estimados pidsa

em cada um dos quatro experimentos para cada unirdmscatalisadores € apresentado.

Pela Figura 6.31, verifica-se que os comportametibsscatalisadores C, D e E séo
superiores aos demais com relagdo a conversdo B®Ddestacando-se um pouco mais, C e
E. Isso levou a valores similares da constanteticini, (3.5 a 4.5 bath™) para C e E. O
catalisador D apresentd( = 3 a 3.5 bath™, enquanto que os catalisadores A e B operaram
comKy entre 2.5 a 3.5 bah™. Observa-se, também, que quanto maior a tempayamaior o

valor da constanti,.
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Figura 6.26: Ajuste cinético para conversado de DCPD sob oisatidr A.
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Figura 6.27: Ajuste cinético para conversao de DCPD sob oisatidr B.
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Figura 6.28: Ajuste cinético para conversao de DCPD sob oisatidr C.

94



i A
Exp [T(Cheb3FLbjed. 16]
Exp, [T(CTSFLmst 18]
Exp [T(CHb3 F{Lbei]
Bip. [TC)s7E FiLmj=i]
Moo [T{CI=65 FLM)=1.167
Moded [TiC/=T5 FiLj=t 18]
Mode! [T(CaE5 F{LMjs1]
Moded (TiC|=78 FiLmj=1]

% Conversdo

Figura 6.29: Ajuste cinético para conversao de DCPD sob oisatidr D.
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Figura 6.30: Ajuste cinético para conversdo de DCPD sob oisatidr E.
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Figura 6.31: Comparacao dos ajustes cinéticos para conversBEB® para os cinco catalisadores.
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CAPITULO 7
CONCLUSOES E SUGESTOES

Este estudo possibilitou a comparacdo do desempehainco catalisadores
comerciais a base de paladio (0,3 %w/w) suportadoatimina em relacdo a graus de
conversdo de algumas propriedades e respectivasidaiies de reacdo para o primeiro
estagio da planta de hidrogenagdo de gasolina widispi Através dos procedimentos
analiticos implementados, como Cromatografia Gasb&anero de Bromo e Valor de
Dienos, foi possivel acompanhar quantitativamerntielengenacdo da PYGAS.

Todas as corridas ocorreram, apos ativacdo adegi@mdatalisador, em condi¢cdes
padronizadas sob um Planejamento Experimental ihtrdois fatores — temperatura do
banho de pré-aquecimentb.f) e velocidade espacidlKISV) — e dois niveis de intensidade
em cada fator T = {65 °C, 75°C} e LHSV= {6,67 h';7,73 h'}.

Pelos resultados experimentais apresentados, olssevque todos os catalisadores
testados (A, B, C, D e E) sdo, em esséncia, predataito parecidos em termos de
desempenho de hidrogenacdo de gasolina de pirdligks garantiram bons patamares de
conversao. Todavia, ha pequenas diferencas de desbm entre eles que foram reveladas
pelos dados experimentais e com o auxilio do Model&xperimento em Fluxo.

Essa pequena diferenca de desempenho faz com quataisadores C, D e E
dominem na maioria dos processos, apresentandoesaiiveis de conversao e de constantes
cinéticas ajustadas. Esse comportamento é espeai@mnisivel com respeito as conversdes
em Numero de Bromo, %w/w estireno, %w/w indeno e/#\WCPD. Por outro lado, o
catalisador B evidencia-se como lider na categl&ieonversao em Valor de Dienos.

O superior desempenho relativo dos catalisadore® €,E também é corroborado
pelo grafico de consumo especifico de (Higura 5.20), que aponta a maior capacidade
desses catalisadores de introduzir mais hidrogé&nicarga liquida. Esses atingem indices de
25 a 30 NL/L ultrapassando os catalisadores A@uB,se restringiram a faixa 20 a 25 NL/L.

Admitindo-se algum nivel de detalhe nas comparaddesbém € possivel perceber
que os catalisadores C e E se distanciaram levendentatalisador D em algumas categorias
de conversdo, conforme visto nas Figuras 6.7 (Nonder Bromo), 6.19 (conversao de
estireno), 6.25 (conversao de indeno) e 6.31 (asdvede DCPD).

Por fim, a um nivel ainda maior de detalhe, é pessibservar que o catalisador E

apresenta o melhor desempenho do grupo, emboraabisador C esteja extremamente
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préximo em quase todos 0s quesitos. Em conexaoessan pequena vantagem, cabe relatar
gue o catalisador E apresenta a maior densidadarcegamento no reator experimental (0,87
kg/L) comparativamente aos demais A, B, C e D @espamente com as densidades 0,68;
0,76; 0,51 e 0,59 kg/L). Como sempre se usou 15@entatalisador em todas as corridas, é
possivel que isso tenha beneficiado o catalisagddorBando-0 com maxima massa de Pd
ativo instalada no reator, ja que todos os catiiss utilizam teor de Pd em torno de 0,3
Yow/w.

Os resultados foram apresentados e analisadoscpdes condicdes experimentais
determinadas nesta dissertacdo. Para se obter ama abrangéncia, uma maior faixa dos
parametros como temperatura e velocidade espaodér® ser estudado. Talvez, isso
facilitaria uma melhor visualizacdo das diferendasdesempenho entre os catalisadores.
Importante lembrar também que ndo houve repetigdoedperimentos, com isso pode-se
haver erros associados aos resultados, que naapuder estimados.

Os catalisadores ndo foram testados com respeitguamas questdes criticas para o
desempenho industrial como resisténcia a desatiyagdpacidade de regeneracédo depois de
desativado, duracdo de vida util e resisténcia demacanica, ficando esse estudo como
sugestdo para trabalhos futuros. Outra sugestdanélise de novos catalisadores comerciais
a base de niquel, que segundo a literatura (segat) apresentam também bom desempenho
com relacdo a atividade catalitica e seletividagl@idroconversdo para o primeiro estagio da

planta de hidrogenacéo de PYGAS.
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APENDICE 1 — DADOS DE CONVERSAO

Tabela Al.1:Dados de conversédo para o catalisador A nas diesligstudadas.
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CATALISADOR A
[T(°C)=65, F(L/h)=1,16]
TOS | No Bromo | Valor de Dienos | Isopreno C(';/:;ait;lr-lo Estireno | Indeno Ar(c):rgsigo DCPD
0, 0, 0, 0,

(h) | (9Br,/100g) (gl,/1009) (Yow/w) (%6wiw) (Yew/w) | (Yow/w) (owiw) (Yow/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

[T(°C)=75, F(L/h)=1,16]
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
[T(°C)=65, F(L/h)=1]

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 79,9 834
2,32 57,7 100,0 100,0 93,9 97,3 64,6 79,3 84,5

[T(°C)=75, F(L/h)=1]

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

Tabela Al.2:Dados de conversédo para o catalisador B nas deslgstudadas.
CATALISADOR B
[T(°C)=65, F(L/h)=1,16]
TOS | No Bromo | Valor de Dienos | Isopreno C(';/:;ait;lr-lo Estireno | Indeno Ar(c):rgstllgo DCPD
0, 0, 0, 0,

(h) | (9Br,/100g) (gl,/1009) (Yow/w) (%6wiw) (Yow/w) | (Yow/w) (©owiw) (Y%ow/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

[T(°C)=75, F(L/h)=1,16]

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

[T(°C)=65, F(L/h)=1]

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

[T(°C)=75, F(L/h)=1]

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




Tabela A1.3:Dados de conversdo para o catalisador C nas déewastudadas.
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CATALISADOR C
[T(°C)=65, F(L/h)=1,16]
TOS | No Bromo | Valor de Dienos | Isopreno C:\S/lDeitelzlr-lo Estireno | Indeno Argrgsggo DCPD
0, 0, [0) 0,

(h) | (gBr,/100g) (g1,/100g) (Yow/w) “owiw) (Yow/w) | (Yow/w) (%wiw) (Yow/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
[TCC)=75, F(L/h)=1,16]

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
19 68,6 100,0 100,0 93,4 99,9 73,1 89,7 89,5

[T(°C)=65, F(L/h)=1]

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

[T(°C)=75, F(L/h)=1]

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

Tabela Al.4:Dados de conversédo para o catalisador D nas dieslegstudadas.
CATALISADOR D
[T(°C)=65, F(L/h)=1,16]
TOS | No Bromo | Valor de Dienos | Isopreno C:\S/lDeitelzlr-lo Estireno | Indeno Argrgsggo DCPD
0, 0, 0, 0,

(h) | (gBr,/100g) (g1,/100g) (%w/w) (“owiw) (Yow/w) | (Yow/w) (%wiw) (Yow/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
[T(°C)=75, F(L/h)=1,16]

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
19 62,4 100,0 100,0 93,8 99,0 66,5 78,0 88,1

[T(°C)=65, F(L/n)=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

[T(°C)=75, F(L/h)=1]

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
14 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




Tabela A1.5:Dados de conversédo para o catalisador E nas @ewéestudadas.
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CATALISADOR E
[T(°C)=65, F(L/h)=1,16]
TOS | No Bromo | Valor de Dienos | Isopreno C:\S/lDeitelzlr-lo Estireno | Indeno Argrgsggo DCPD
0, 0, [0) 0,

(h) | (gBr,/100g) (g1,/100g) (Yow/w) “owiw) (Yow/w) | (Yow/w) (%wiw) (Yow/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
[T(°C)=75, F(L/h)=1,16]

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

[T(°C)=65, F(L/n)=1]

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

[T(°C)=75, F(L/n)=1]

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
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APENDICE 2 — DADOS DE CONSUMO ESPECIFICO DE H, (NL/L)

Tabela A2.1:Dados de consumo especifico de(NL/L) para cada catalisador nas condigbes esaglad

CATALISADOR A
H, alimentado (NL) | H; saida (NL)| H, consumido (NL) | H,consumido/PYGAS (NL/L)
[T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 324,0 241,8 82,2 257
[T(0C)=75, F(L/h)=1,16] 308,3 242,0 66,3 22,4
[T(0C)=65, F(L/h)=1 268,7 194,2 74,6 27,9
[T(0C)=75, F(L/h)=1 264,9 195,8 69,0 26,2
CATALISADOR B
[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(0C)=65, F(L/h)=1 220,4 158,3 62,1 25,9
[T(0C)=75, F(L/h)=1 220,4 158,3 62,1 25,9
CATALISADOR C
[T(oC)=65, F(L/h)=1,16] 256,5 189,2 67,3 255
[T(oC)=75, F(L/h)=1,16] 256,5 177,8 78,7 29,8
[T(0C)=65, F(L/h)=1] 220,4 156,2 64,2 26,7
[T(0C)=75, F(L/h)=1 220,4 146,0 74,4 31,0
CATALISADOR D
[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(0C)=65, F(L/h)=1 220,4 1449 75,5 31,5
[T(0C)=75, F(L/h)=1 220,4 144,9 75,5 31,5
CATALISADOR E
[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(0C)=65, F(L/h)=1 220,4 150,1 70,3 29,3
[T(0C)=75, F(L/h)=1 220,4 145,9 74,5 31,0




