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RESUMO

Pacheco, Carolina de Melo Alves. Sintese de olefinas leves a partir de
metanol empregando peneiras moleculares. Orientadora: Moénica Antunes
Pereira da Silva, EQ/UFRJ. Rio de Janeiro, 2011. Dissertagdo (Mestrado em
Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos).

Catalisadores do tipo SAPO-34, MeAPSO-34 (Me= Mn, Ni, Co) e
HZSM-5 modificada com fosforo foram sintetizados e caracterizados por
fluorescéncia de raios X (FRX), difracdo de raios X (DRX), microscopia
eletrénica de varredura (MEV), adsorcao de N, andlise térmica (TGA), reducao
a temperatura programada (TPR), dessorcdo de amobnia a temperatura
programada (TPD-NHj), espectroscopia de reflectancia difusa (DRS) e
espectroscopia de absorcao molecular no infravermelho (IV).

A atividade e seletividade a olefinas leves de peneiras moleculares na
conversao de metanol foram avaliadas. Os efeitos da temperatura, tempo de
reacdo, composicao da alimentagdo, incorporacdo de metais a SAPO-34,
adicao de fésforo a HZSM-5 e tipo de direcionador de estrutura (morfolina e
hidréxido de tetraetilaménio - TEAOH) empregado na sintese das peneiras

SAPO-34 também foram avaliados na atividade e na distribuicdo de produtos.

PHZSM-5 apresentou a maior razao propeno/eteno entre todos os
catalisadores avaliados, para temperaturas acima de 350°C. Dentre os
MeAPSO-34, MNAPSO-34 apresentou a maior seletividade a eteno+ propeno
(85,4%) a 500°C e WHSV=6,33 h™'. O NiAPSO-34 exibiu estabilidade inferior
aos demais catalisadores metdlicos e seletividade satisfatéria a
eteno+propeno. A adicdo de fosforo a HZSM-5 diminuiu a formacédo de
produtos mais pesados (C4") e a formacao de propeno e eteno foi favorecida.

O tipo de direcionador de estrutura influencia tanto as propriedades
acidas quanto o desempenho catalitico. Os catalisadores sintetizados com

TEAOH apresentaram os melhores desempenhos cataliticos.

Para os MeAPSO-34, SAPO-34 e HZSM-5, a presenca de agua na

alimentagao resultou em uma maior formagao de olefinas leves.



ABSTRACT

Pacheco, Carolina de Melo Alves. Synthesis of light olefins from methanol
using molecular sieves. Orientadora: Moénica Antunes Pereira da Silva,
EQ/UFRJ. Rio de Janeiro, 2011. Dissertacdo (Mestrado em Tecnologia de
Processos Quimicos e Bioquimicos).

SAPO-34, MeAPSO-34 (Me= Mn, Ni, Co) and phosphorous modified
HZSM-5 were synthesized and characterized by X-ray fluorescence (XRF), X-
ray diffraction (XRD), scanning electron microscopy (SEM), N, adsorption,
thermal analysis (TGA), temperature-programmed reduction (TPR),
temperature-programmed desorption of ammonia (NHs-TPD), diffuse
reflectance spectroscopy (DRS) and infrared spectroscopy (IR).

Activity and selectivity towards light olefins of molecular sieves were
evaluated for methanol conversion. The effects of temperature, time on stream,
feed composition, incorporation of metals in SAPO-34, the addition of
phosphorous to HZSM-5 e and the use of different templates (morpholine and
tetraethylammonium hydroxide - TEAOH) in SAPO-34 synthesis were also

investigated in terms of activity and products distribution.

PHZSM-5 showed the highest propene/ethene ratio among all catalyst
evaluated, above 350°C. Among MeAPSO-34, MnAPSO-34 showed the highest
selectivity to ethene+propene (85.4%) at 500 °C and WHSV = 6.33h™". NiAPSO-
34 exhibited lower stability and satisfactory selectivity towards ethene +
propene as compared to the other metal catalysts. The addition of phosphorus
to HZSM-5 decreased the formation of heavier products (C4*) and the formation

of ethane and propene was favored.

The type of template influences the acid properties and the catalytic
performance. The catalysts synthesized with TEAOH showed better catalytic

performance.

For MeAPSO-34, SAPO-34 e HZSM-5, the presence of water in the
feed resulted in an increased formation of light olefins.

Vi
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I. INTRODUCAO

Eteno e propeno sdo as olefinas mais importantes para a industria
petroquimica, sendo empregadas na sintese de varios produtos quimicos, mas
principalmente de polimeros. Elas sdo obtidas através do craqueamento com
vapor d’agua em propor¢ao determinada pela matéria-prima utilizada e pela
severidade do processo. Geralmente obtém-se mais eteno do que propeno
sendo esse 0 caso do craqueamento de gas rico em etano que produz
principalmente eteno. Apenas o craqueamento catalitico em leito fluidizado
(fluid catalytic cracking, FCC) pode produzir mais propeno do que eteno. Em
2009, 70% do propeno produzido no mundo (52 milhdes de toneladas) foram
provenientes do craqueamento a vapor da nafta, 25% (19 milhdes de
toneladas) foram obtidos com FCC e os 5% restantes (cerca de 4 milhdes de
toneladas por ano) produzidos com outras tecnologias. Algumas projecoes de
mercado até 2020 estimam crescimentos anuais de eteno da ordem de 3,5 % e
de 5% no caso do propeno, principalmente devido ao aumento da demanda de
polipropileno que é responsavel por 60 % do consumo de propeno (BASTOS,
2009).

O eteno é produzido principalmente pelo cragueamento térmico de
diversos hidrocarbonetos e vérias tecnologias estdo disponiveis, embora as
mais tradicionais sejam a da Kellog Brown & Root (com base em nafta, etano e
gaséleo) e da alema Lurgi AG (com base em hidrocarbonetos leves, etano,
nafta e residuos de hidrocarbonetos), podendo também ser produzido através
de craqueamento catalitico.

No caso do propeno, 0s principais processos sao também craqueamento
com vapor e catalitico, além da recuperagao de correntes de refinaria e, mais
recentemente, via desidrogenacao de propano em altas temperaturas e baixas
pressdes. A oferta mundial insuficiente de propeno tem estimulado muitos
desenvolvimentos tecnolégicos que incluem ainda, pirdlise catalitica, metatese
de olefinas, processos baseados em gas natural, interconversdo de olefinas,
processos que utilizam metanol como matéria prima, conhecidos como MTO
(methanol to olefins) e MTP (methanol to propylene), que utilizam gas natural,

carvao e mesmo biomassa como matéria prima. Assim parece existir uma



tendéncia mundial de desenvolvimento de rotas alternativas para a producao
de propeno.

A obtengcdo de olefinas leves em particular tem como principais
licenciadoras a UOP e a Lurgi, que usa processo MTP, ndo permitindo a
producdo de eteno, mas apenas de propeno. Até recentemente ndo existiam
plantas em operacdo que, sabe-se, exigem alto investimento e gas a custo
muito baixo. Outras tecnologias MTP disponiveis pertencem a ExxonMobil e
DICP (BASTOS, 2009).

Existe um interesse crescente nessas tecnologias, especialmente na
China, onde esta em construcdo a primeira planta de MTO do mundo com
inicio de operagao previsto para 2011. O projeto inclui uma unidade de 1,8
milhdes de toneladas/ano de metanol a base de carvdo, usando know-how
desenvolvido pela Davy Process Technology. A planta de MTO tem capacidade
de 600 mil toneladas/ano empregando tecnologia chinesa.

Na empresa Shenhua Ningxia Coal Industry Group Corporation Ltd.
propeno é produzido a partir de metanol (MTP) em planta com capacidade de
470.000 toneladas/ano, operando desde setembro de 2010. Isto marca o inicio
bem sucedido do primeiro projeto MTP na China, que é também o maior do
mundo. Uma segunda planta de MTP da Datang Power esta prevista para
entrar em operagdo no final de 2011 com uma producdo de 450.000
toneladas/ano. O projeto chinés CTO (coal to olefins) apresenta uma vantagem
decisiva em grandes escalas, quando comparado ao processo convencional de
cragueamento com vapor. Dois fatores impulsionam os projetos CTO: o baixo
custo do carvdo e o elevado preco do propeno como matéria prima
petroquimica. A chave para o desenvolvimento de tecnologias a partir do
metanol é a sua producao a baixos custos.

Nesse contexto, a conversdo MTO tem atraido atengdo como uma
potencial rota indireta para a obtengdo de eteno e propeno a partir do gés
natural. O processo MTO, que surgiu a partir do desenvolvimento do processo
MTG (methanol to gasoline), apresenta altas produtividades e esta, hoje, a
caminho de ser comercializado com vantagens econémicas em comparagao
com processos convencionais de craqueamento de nafta e outras tecnologias
de utilizagdo do gas natural. Além disso, a conversdo MTO fornece uma faixa
mais ampla e flexivel para a razado eteno/propeno comparada a do
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hidrocraqueamento, podendo-se adaptar o processo MTO a demanda do
mercado. Sabe-se que a conversdo MTO € catalisada por solidos &cidos
embora a producédo seletiva de olefinas leves, especialmente eteno e propeno,
ainda seja um desafio para os pesquisadores de catalise (STOCKER, 1999;
KEIL, 1999).

Até a década passada, a maior parte da literatura discutiu o uso da
HZSM-5, como catalisador para MTO, verificando que hidrocarbonetos
aromaticos sao obtidos como subprodutos. Mais recentemente, pesquisadores
tém estudado o uso de peneiras moleculares microporosas do tipo
silicoaluminofosfato (SAPQO), principalmente SAPO-34, que permite a producao
de hidrocarbonetos em uma faixa mais estreita (C1-Cs). Seletividades a olefinas
C».-C4 acima de 80% para conversao completa do metanol tém sido obtidas
quando catalisadores baseados em SAPO-34 sao empregados na conversao
MTO, indicando que esses catalisadores tém grande potencial para aplicacao
na producao industrial de eteno e propeno (POPOVA et al., 1998).

Apesar dos esforgos identificados na literatura com relagdo ao
desenvolvimento do processo MTO empregando peneiras moleculares (a base
de HZSM-5 e silicoaluminofosfatos), varios aspectos do processo necessitam
estudos mais aprofundados no sentido de aumentar a atividade, a seletividade
e a estabilidade dos catalisadores, sendo esta a principal motivacdo do
presente estudo.

Assim o objetivo central deste trabalho foi estudar a conversao de
metanol a olefinas leves, mais especificamente em propeno. Foram avaliados
catalisadores a base de peneiras moleculares microporosas do tipo
silicoaluminofosfatos SAPO-34 e HZSM-5.



Il. OBJETIVOS

II.1 OBJETIVOS GERAIS

O objetivo do presente trabalho foi sintetizar, caracterizar e avaliar o
comportamento de peneiras moleculares (SAPO-34 e HZSM-5) na conversao

de metanol a olefinas leves, mais especificamente em propeno.

1.20BJETIVOS ESPECIFICOS

» Sintetizar catalisadores do tipo SAPO-34.

» Modificar a HZSM-5 (comercial) através da adicao de fésforo.

» Caracterizar os catalisadores utilizando diversas técnicas:
- Fluorescéncia de raios-X (FRX);
- Difragéo de raios-X (DRX);
- Microscopia eletrnica de varredura (MEV);
- Adsorgao/dessorgcao de Ny;
- Andlise termogravimétrica (TG);
- Reducao a temperatura programada (TPR);
- Dessorcao de aménia a temperatura programada (TPD-NHs);
- Espectroscopia de refletancia difusa (DRS);

- Espectroscopia de absor¢do molecular no infravermelho (1V).

» Avaliar o desempenho dos catalisadores sintetizados e da HZSM-5
(comercial) na conversdao de metanol variando diversos parametros
operacionais (temperatura, velocidade espacial, composicdo de
alimentagéo; tempo de reagéo, etc.).

» Determinar as condi¢des 6timas do processo para formagéo de propeno.



Ill. REVISAO BIBLIOGRAFICA
.1 HISTORICO

lll.1.1 O PETROLEO

A teoria mais aceita atualmente sobre o aparecimento do petréleo
admite que ele surgiu das diversas transformacdes quimicas ocorridas em
restos de animais e vegetais, acumulados no mar, ao longo de varios anos (TN
PETROLEO, 2011).

Na natureza, existem diversos tipos de éleo e, de forma a facilitar a sua
identificacdo como leve, médio, pesado ou ultrapesado, a industria do petréleo
utiliza o termo °API, que se refere a densidade do éleo em relacdo a agua:
quanto menor este valor, mais pesado € o petréleo. A Tabela Ill.1 mostra a
caracterizacdo dos Oleos em relacdo ao °APl definido por empresas e
instituicées da industria petrolifera (TN PETROLEO, 2007):

Tabela lll.1: Faixas de °API sugeridos por érgaos da industria petrolifera

] °API
Orgéo : : 5 -
Oleo Leve Oleo Médio Oleo Pesado Oleo Ultrapesado

Governo de Alberta (Canada) >34 25-34 10-25 <10
Departamento de Enenrgia dos EU = 35,1 25-35,1 10-25 <10
OPEP 232 26 - 32 10,5-26 <10,5
Petrobras offshore 232 19-32 14-19 <14
Petrobras onshore =32 18 -32 13-18 <13
ANP (Brasil) 2311 22,3-31,1 12-22,3 <12

Fonte: Adaptado de TN Petroleo (2007).

No que diz respeito as reservas mundiais de petréleo conhecidas,
recentemente a OPEP (Organizacdo dos Paises Exportadores de Petroleo)
divulgou a lista com a classificagdo, por paises. Na Tabela 11l.2 e Figura Ill.1
sdo apresentados os 10 primeiros colocados e dados das reservas por

continente, respectivamente (OPEC, 2011):



Tabela 111.2: Paises com maiores reservas de petroleo

Pais Reservas
(em bilhoes de barris)
Venezuela 296,5
Arabia Saudita 264,5
Ira 151,1
Iraque 143,1
Kuwait 101,5
Emirados Arabes Unidos 97,8
Russia 79,4
Libia 47,0
Casaquistao 39,8
Nigéria 37,2

Fonte: OPEC (2011)
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Figura lll.1: Reservas de petroleo conhecidas mundialmente. Fonte: OPEC
(2011).

De 1960 a 2010, a quantidade de reservas conhecidas aumentou
significativamente. Uma novidade foi o fato de a Venezuela ter ultrapassado o

volume de reservas da Arabia Saudita, que até 2009 ocupava o primeiro lugar.

l.1.2 A INDUSTRIA PETROQUIMICA

A industria petroquimica é caracterizada pela geracdo de matérias-
primas basicas a partir de nafta ou gas natural, derivados do petréleo, que sédo

utilizados para os mais diversificados fins.



No Brasil, destacam-se quatro fases de desenvolvimento deste setor
(BNDES, 2002):

1. Primeira fase (final dos anos 40 até 1964): instalagcdo de
pequenas fabricas por empresas privadas e inauguracao dos
primeiros empreendimentos do estado;

2. Segunda fase (de 1965 a meados dos anos 70): marcada pela
instalagdo, em Maua, do primeiro pélo petroquimico;

3. Terceira fase (de meados dos anos 70 a 1990): a construcao dos
pbélos de Camagari, na Bahia, e Triunfo, no Rio Grande do Sul
representam a elevada expansao e descentralizacao da industria no
periodo;

4. Quarta fase (de 1990 até os dias atuais): novo periodo de
expansao e reestruturacdo (aquisicdo, fusodes, privatizacdes, entre

outros)

As petroquimicas no Brasil sdo divididas em: primeira, segunda e
terceira geracdo. A Figura lll.2 ilustra a cadeia de producgéo do setor:

Matéria-
prima
~N
« Etileno
=iz © Propileno, etc
geragao y
N
* Polietileno
Segunda [ Polipropileno, etc
geragao )
N
» Embalagens
B-teclezl * Sacolas, etc
geragao )

Figura Ill.2: Cadeia de producao petroquimica. Fonte: Adaptado de SCHUCK
(2002).



Conforme ilustrado na Figura Il.2, a petroquimica de primeira geragéo €
aquela que obtém produtos oriundos da pirdlise da nafta ou gas natural
(seguida de processos tais como destilacdo, separacdo, entre outros), os
chamados petroquimicos bésicos. Ja a de segunda geracdo, faz uso dos
produtos da industria de primeira como matéria-prima. Consequentemente, a
de terceira geracéo utiliza os produtos obtidos nas petroquimicas de segunda
geracao como matéria-prima (SCHUCK, 2002).

Recentemente, a OPEP divulgou dados de consumo mundial de

produtos oriundos do petréleo (OPEC, 2011):

América do Norte

I América Latina

I Leste da Europa
I Europa Ocidental
Oriente Médio
W Africa
Asia e Pacifico

= Quota da OPEC 0 0
1960 70 80 90 00 2010

Figura Il1.3: Consumo mundial de produtos do petréleo (1000 b/d). Fonte:
OPEC (2011).

Na industria petroquimica, os produtos com maior volume de producao
sdo metanol, eteno, propeno, butadieno, benzeno, tolueno e xilenos. Eteno,
propeno e butadieno, juntamente com butenos, sdo coletivamente chamados
de olefinas leves, enquanto benzeno, tolueno e xilenos sdo hidrocarbonetos
aromaticos. Olefinas, aromaticos e metanol sdo precursores de uma enorme
variedade de produtos quimicos e, por isso, sdo conhecidos como
petroquimicos basicos (DAVIS, 2011).

Olefinas leves, principalmente propeno, sdo importantes matérias-primas
para uma ampla gama de mondmeros, polimeros, produtos intermediarios e
produtos quimicos e, por isso, sua demanda continua a aumentar a cada ano.
A producgao primdria dessas olefinas é baseada ou em craqueamento a vapor
de nafta ou recuperagao dos processos de refinaria.

O gas natural pode ser utilizado como matéria-prima alternativa para a

producdo desses importantes intermediarios da industria petroquimica. No
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entanto, a conversdo direta do gas natural a olefinas leves apresenta
problemas, como alto consumo energético e baixa produtividade (DEWAELE et
al., 1999). Deste modo, a conversdo de metanol a olefinas leves, conhecida
como conversao MTO, tem atraido atencdo como uma potencial rota indireta
para a obtencao de eteno e propeno a partir do gas natural (STOCKER, 1999;
KEIL, 1999, VU et al., 2010).

O metanol pode ser convertido, cataliticamente, a gasolina ou olefinas,
dependendo do catalisador e das variaveis operacionais empregadas. Tanto o
processo metanol a gasolina (MTG) quanto o metanol a olefinas (MTO)
receberam grande atencdo no passado, uma vez que fornecem uma maneira
indireta de conversdao de recursos fdsseis em olefinas industrialmente
importantes e outros produtos de elevado valor agregado, tais como polimeros
e produtos de quimica fina (DUBOIS et al., 2003).

Il1.1.3 OLEFINAS LEVES

As olefinas leves, eteno e propeno, estdo entre os principais produtos
petroquimicos consumidos mundialmente. Eteno e propeno séo intermediarios
importantes para a industria petroquimica, sendo uma de suas aplicagdes a
producao de polietileno e polipropileno, respectivamente, o que faz com que
possuam alto valor agregado.

O craqueamento térmico de hidrocarbonetos, incluindo nafta, etano,
gaséleo e GLP, o craqueamento catalitico em leito fluidizado e a
desidrogenacao de parafinas estdo entre os principais processos empregados,
na atualidade, para obtengao de olefinas leves a partir de petroquimicos.

O ajuste da razao eteno/propeno com o objetivo de atender a demanda
de eteno e propeno € a principal dificuldade nesses processos convencionais,
vantagem esta apresentada pela rota metanol/DME a olefinas (COSTA et al.,
2007).

A Figura lll.4 faz uma projecao da demanda e oferta de eteno no periodo
de 2010 a 2015 considerando dois cenarios: que a demanda de eteno cresca a
uma taxa de aproximadamente 10,2 % a.a. (cenario otimista de crescimento do
PIB), e de 7,4% (para um cenario conservador) (PEREIRA et al., 2007).
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Figura lll.4: Projecdo de mercado para o eteno entre os anos de 2010 e 2015.
Fonte: Adaptado de PEREIRA et al. (2007).

Da Figura Ill.4 pode-se inferir que haverd um déficit na balanga
comercial deste produto, uma vez que a demanda tende a aumentar no periodo
avaliado enquanto a oferta permanece praticamente constante.

Para o propeno, tanto no Brasil quanto no resto do mundo, a elevada
demanda por polipropileno € 0 que comanda o mercado deste insumo. O
mercado brasileiro, que possui 0 maior parque petroquimico da América Latina,
prevé o crescimento da demanda de polipropileno (PP) a uma taxa de
crescimento de aproximadamente 6,3% ou 4,6% a.a., considerando um cenério
otimista e conservador de crescimento do PIB, respectivamente. Isso se deve
ao fato do polipropileno ser uma resina que apresenta grande versatilidade
para inimeras aplicagdes. A Figura Ill.5 mostra a oferta e a demanda de
propeno de 2010 a 2015 (PEREIRA et al., 2007).
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Figura IlIl.5: Oferta e demanda de propeno de 2010 a 2015. Fonte: Adaptado
de PEREIRA et al. (2007).

A partir da Figura 111.5, verifica-se que haverd um déficit na balanga
comercial deste produto até 2015, sendo necessario se buscar novas fontes
para que seja possivel suprir essa demanda.

Enquanto a Asia detém quase 40% da producdo mundial de
petroquimicos basicos, seguida pela América do Norte (26%) e a Europa
(23%), a Africa com o Oriente Médio respondem por apenas 7%. No entanto,
ha perspectivas de ampliagcdo de participacdo nos préximos anos em virtude
dos investimentos na regiao e estima-se que possa superar 20% da producao
mundial, em 2015 (Tabela IlI.3).

Em relacdo a América Latina, sua participacao ainda é reduzida (4%),
com possibilidade de ampliagcdo nos proximos anos com o0s investimentos
programados. A producdo de eteno € liderada individualmente pelos Estados
Unidos (Figura 111.6), no entanto esta producao deverd ser fortemente afetada
nos préximos anos (BASTOS, 2009).
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Tabela 1Il.3: Produgdo mundial de petroquimicos basicos (em mil ton)

Eteno Propeno Butadieno

Benzeno,
tolueno e

xilenos

Total

%

Américado ., /o, 22621
Norte
Ameérica

Latina 5.590 3.784

Europa 26.818 20.790

Oriente Medio ., 494 3.376
e Africa
Asia e

. 36.816 34.631
Oceania

3.111

420

3.551

403

3.853

23.610

4.143

23.113

5.646

50.253

82.834

13.937

74272

22.316

125.553

26

23

Total 115.607 85.202

11.338

106.765

318.912

100

Fonte: Adaptado de BASTOS (2009).
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China
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Canada
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123,2
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Figura Il.6: Ranking da producao mundial de eteno. Fonte: BASTOS (2009).

lll.1.4 PROCESSO MTO

O processo Mobil de gasolina sintética, baseada na conversdo de
metanol em hidrocarbonetos utilizando catalisadores zeoliticos, foi o primeiro
grande empreendimento de sintese de combustiveis sintéticos dos anos 50,
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desde o desenvolvimento do processo Fischer-Tropsch, e é conhecido como
processo metanol-a-gasolina (MTG). Este processo surgiu por acaso, quando
dois grupos da Mobil, trabalhando em projetos distintos, obtiveram,
concomitantemente, hidrocarbonetos a partir do metanol sobre a zedlita
sintética ZSM-5: um deles, da Mobil Chemical, em Nova Jersey, vinha tentando
converter metanol em 6xido de eteno; o outro, da Mobil Oil's Central Research
Laboratory, em Princeton, tentava metilar o isobuteno com metanol em
presenca de ZSM-5. No entanto, ambas as reacdées ndo obtiveram sucesso e
hidrocarbonetos aromaticos foram obtidos (KEIL, 1999).

No processo MTG, o metanol €, em primeiro lugar, convertido a
dimetiléter (DME) e a mistura em equilibrio de metanol, DME e agua € entao
convertida a olefinas leves. Uma etapa final produz uma mistura de olefinas
pesadas, n/iso-parafinas, aromaticos e nafténicos, conforme ilustrado na Figura
1.7 (AGUAYO et al., 2005).

Processo MTG

Olefinas Cs*

Cicloparafinas

Olefinas leves

Co--Cs Parafinas

Aromaticos

S ————— S

Figura IlIl.7: Esquema do processo MTG. Fonte: Adaptado de AGUAYO et al.
(2005).

A obtencao seletiva de olefinas leves (processo MTO) é atingida pela
interrupcdo do mecanismo de reagcdo apds a primeira etapa. A completa
conversdo do metanol deve ser alcancada para tornar o processo lucrativo
(AGUAYO et al., 2005).

A Figura 1.8 apresenta um esquema do processo MTO.
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I Reacoes MTO I

Etileno
Metanol Catalisador Propileno
-

Butenos

Figura lIl.8: Esquema de obtencao de olefinas a partir do metanol. Fonte: VAZ
(2007).

Na reagcdo MTO, o metanol é, em primeiro lugar, desidratado a
dimetiléter (DME). A mistura em equilibrio de metanol, DME e agua é
convertida a olefinas leves (C. — C4). Se esta reacao nao for interrompida, pode
gerar olefinas mais pesadas, n/iso parafinas, aromaticos e nafténicos (KEIL,
1999).

ll.1.5 TECNOLOGIAS DESENVOLVIDAS

I.1.5.1 UOP/HYDRO

Durante o final de 1980, NorskHydro, iniciou um trabalho independente
sobre o processo MTO. Através desse trabalho, Hydro tomou conhecimento do
desenvolvimento de materiais do tipo SAPO realizado pela UOP. Em 1992,
UOP e Hydro assinaram um acordo para desenvolverem, em conjunto, o
processo MTO UOP/Hydro para acelerar sua comercializacdo (VORA et al.,
1997).

A tecnologia MTO, desenvolvida pela UO/NorskHydro ASA, converte
metanol a eteno e propeno. O processo, baseado em catalisadores de
propriedade da UOP, proporciona elevados rendimentos de eteno e propeno
com um minimo de subprodutos (UOP, 2008).

A transformacdo de gas natural em olefinas leves é um processo de

duas etapas. A primeira delas, conversdao de gas natural em metanol cru, ja
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esta disponivel no mercado ha algum tempo. A segunda, transformacao do
metanol resultante em olefinas, foi introduzida recentemente pela UOP e
HYDRO (Figura IIl.9). O processo MTO UOP/HYDRO fornece uma maneira

econdmica de converter gas natural a olefinas.

| combustio Etileno de

Reator pureza 987 %

Regenerador Propileno de
. [ .! pureza 987 %
DP
1(\:*Ietanol Ar
ru
Produtos
Cyt
WR = remocao de agua DE = deetanizadora
CO:R =remocao de CO> AS = saturador de acetileno
DM = demetanizadora C = compressor
DP = depropanizadora D = secadora

Figura 11l.9:Fluxograma simplificado do processo MTO UOP/Hydro. Fonte:
Adaptado de UOP (2007).

No processo UOP/HYDRO MTO, metanol é convertido primeiramente
em olefinas leves (eteno e propeno), podendo produzir uma larga faixa de
proporcao propeno/eteno, dependendo das condigdes operacionais utilizadas.
O processo emprega um reator de leito fluidizado, que permite 0 movimento
continuo de uma porcdo usada do catalisador para um vaso de regeneracao
para remocao de depdsitos de coque através da queima com ar. Dessa forma,
a atividade do catalisador e a distribuicdo de produtos podem ser mantidas
constantes no processo MTO. A conversdo € quase que completa e o
rendimento em eteno e propeno de cerca de 80%. As proporcdes aproximadas
dos produtos em relagdo ao total de olefinas leves (C,+C3) sdo mostradas na
Tabela I11.4 para os modos de operagao com alto eteno e alto propeno. O modo
operacional do processo UOP/HYDRO MTO pode ser ajustado de acordo com
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a demanda do mercado pela simples mudanca da severidade de operagao do
reator (UOP, 2007; BARGER et al., 2003).

Tabela lll.4: Razdes aproximadas de produtos em relagdo ao total de olefinas

leves (C2+C3)

Produtos 1,46 Alto Modo Alto
(Razao Eteno Propeno
Massica)
Eteno 0,57 0,43
Propeno 0,43 0,57
Butenos e 0.19 0.28
pesados
C37/Cy 0,77 1,33

Fonte: Adaptado de UOP (2007).

l.1.5.2 LURGI

O processo Lurgi é denominado de MTP (metanol-a-propeno), visto que
produz somente propeno a partir de metanol. Ainda hoje, 0s processos
classicos de producgao desta olefina ndo sao capazes de atender a demanda do
mercado.

Com ele, é possivel obter cerca de 70% de propeno, com elevado
rendimento e seletividade, e 30% de gasolina livre de enxofre e gas liquefeito
(GLP), que podem ser comercializados a pre¢os atrativos.

As vantagens do processo Lurgi estdo enumeradas a seguir:

i. Elevada eficiéncia carbono/energia;
ii. Maior rendimento em comparagdo com 0s processos de
craqueamento (70% de propeno: 30% de gasolina);
ii. Emprego de zedlita como catalisador extremamente simples e
estavel;

iv.  Processo comercialmente experimentado, testado e comprovado;
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v. Alta capacidade de produgédo de propeno (470.000 ton/a), com
formacgéo de subprodutos importantes.

O esquema do processo MTP estd ilustrado na Figura I11.10.

Gas natural, gas associado, gas de biomassa

Megasyn® '

!

Gas de sintese (CO, H,)

Lurgi Mega Methanol® '

Metano

|
MtPower®

DME Diesel Combustiveis Propeno

!

Polipropileno

Figura IlIl.10: Processo Lurgi de producdo de propeno. Fonte: Adaptado de

LURGI: Gas-to-Chemical. www.lurgi.com/website/fileadmin/pdfs/brochures/GtC.pdf
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O processo MTP foi demonstrado em escala piloto pela Lurgi e Statoil.
Esta tecnologia faz uso de um catalisador do tipo zedlita ZSM-5 dopada com
Oxido em reatores de leito fixo.

Pelo fato de reatores de leito fixo serem utilizados, o calor da reagéao
deve ser removido. Isso é conseguido pela conversao inicial de parte do
metanol em DME em um primeiro reator. A proxima etapa envolve a divisdo da
alimentacdo em uma série de reatores. A operacao ocorre a 500°C, onde a
formacao de propeno é favorecida em relacao a de eteno (SEDDON, 2006).

O fluxograma ilustra o processo MTP da Lurgi (Figura 111.11):

Reator
de DME
D T Lo
Metanol Ng:t; ' Reatores
Propeno @

Ca+
Mafta

Figura Ill.11: Processo Lurgi. Adaptado de SEDDON (2006).

ll.2 MECANISMOS REACIONAIS

As principais etapas da conversao de metanol a hidrocarbonetos podem
ser sintetizadas como descrito na Figura I11.12.
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CH,0H :
C3Hg maiores Aromaticos

Figura Ill.12: Etapas do processo metanol-a-hidrocarbonetos. Fonte: Adaptado
de HAW & MARCUS (2005).

Primeiramente, o metanol é desidratado a dimetiléter e a mistura em
equilibrio formada (metanol + agua + DME) é convertida a olefinas leves,
através de uma reacao primaria, frequentemente precedida por um periodo de
inducéo cinética (HAW & MARCUS, 2005).

Ha um consenso geral de que o intermediario na desidratagdo do
metanol a DME sobre um catalisador sélido acido é uma superficie protonada

metoxil, que é sujeita ao ataque nucleofilico pelo metanol, conforme ilustra a

Figura 111.13.
H-
0, H;C-OH  HsC.
HgC-C{I:I Mo HOH 3/ v / HiC-0-CH;
" B L CHy o CHy iy

0O 0 o 0 o 0 0 0 Q0
AN AN—AN— AN — AN
ol A a1 a1 Al a1 31 Al 31 31 A R 51 A 21

Figura IlI1.13: Mecanismo de formacao do dimetiléter a partir do metanol. Fonte:
BARROS (2007).

A conversdo subsequente de olefinas leves a olefinas pesadas,
aromaticos e naftenos que ocorre via mecanismos de ion carbénio classicos
com concomitante transferéncia de hidrogénio, € bem conhecida da quimica

dos hidrocarbonetos em meio &cido (Figura I11.14).

C =—= C;-Cy — C;y -Cy~ —» X, -X~ u Al AL
'/C_ alcenos dienos Ci cicloalcenos 2TH  grométicos

C.m-Cs5
Figura lll.14: Formacao de alcanos e aromaticos a partir de olefinas leves.
Fonte: GUISNET e RAMOA RIBEIRO (2004).
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No entanto, a etapa que representa a formagéo da ligagédo C — C inicial a
partir dos reagentes C; (i.e., metanol, dimetiléter, ions trimetiloxénio), provou
ser um problema intelectualmente desafiador: mais de 30 anos de estudos
fundamentais produziram pelo menos 20 mecanismos distintos, mas a maioria
deles nao leva em consideracao ou os produtos primarios ou o periodo de
indug&o cinética (STOCKER, 1999; HAW et al, 2003; OLSBYE et al., 2005).

No processo MTO, em particular, a compreensdo do mecanismo é
altamente desejavel a fim de controlar a atividade catalitica, a seletividade e a
estrutura do catalisador zeolitico. Dependendo do intermediario envolvido na
formacdo da ligagdo C — C, o mecanismo pode ser dividido em duas

categorias: rotas diretas e indiretas, que serdo abordadas a seguir.

lll.2.1 ROTAS DIRETAS (OU MECANISMO DIRETO)

A primeira proposta de mecanismo direto (onde as olefinas sao
formadas pelo acoplamento direto de espécies C4) admitiu que o metanol
possa ser ativado no catalisador formando o ion carbénio (CHs") ou carbeno (:
CHy). Muitas variagbes deste mecanismo surgiram na literatura, conforme

apresentado na Figura lll.L15 a e b.
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a + e
H i CH;OCH; N/
CH3OH —> Hp0 + CHy* ————=> CH3 7~ 0CH;
-H* H
— CH;CH,OCH;4

b CH;0H — :CH, + Hy0
:CHy + CH30H —» CH3CH,O0H

acoplamento
¢ § + CH30CH3; —> SH+ CH,0CH; —> —>

d CH3 CH;0H CH,CH, CHy H
e— I

=si ’O“‘Al =

- S

€ cH;0H — co+2H,

CO/2H,
CH30H ———> CH3CH,0H + H;0
: . :

f CH CH
Y I,> CH3OH [ ° +H0
H3C CH;  H3C CHy,” H3C CH,CHjy
Figura ll.15: Varias rotas diretas classicas de conversdo de

metanol/dimetiléter a olefinas (ou um precursor direto) apresentados de forma
simplificada. Fonte: HAW et al. (2003).

A Figura Ill.15 também sumariza exemplos de alguns outros
mecanismos propostos para a conversdo direta do metanol a espécies com
uma “primeira” ligagéo carbono — carbono:

(a) Um caminho mostrando um ion carbénio alquilando um dimetiléter para
formar um ion carbénio;

(b) Um dos muitos caminhos propostos para o carbeno;

(c) Uma abreviacdao de uma das muitas rotas por radical livre, onde S« é a
superficie de espécie radical ndo especificada;

(d) Um processo de crescimento de cadeia alcéxi ocorrendo em um sitio da
estrutura;

(e) Um dos mecanismos propostos com CO, mostrando um papel para as
impurezas do metal de transi¢ao;

(f) Uma rota abreviada para o ileto de oxénio
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Inicialmente, varias rotas por radicais livres foram propostas (por
exemplo, Figura Il.15 c¢). Metanol pode reagir com os sitios 4cidos da zedlita
para formar espécies metdxi vinculadas a estrutura (metox6nio), mas o
processo de crescimento da cadeia alcoxi na Figura 1l1l.15 d nunca foi
observado.

No processo Fischer — Tropsch, monéxido de carbono e H, reagem
formando alcanos lineares empregando catalisadores de ferro ou outro metal
de transicao. Pequenas quantidades de CO sao encontradas nas correntes dos
produtos dos reatores MTO e MTG e o ferro é uma impureza presente em
muitos catalisadores (Figura 11l.L15 e). Em um conjunto de mecanismos
propostos, o CO era considerado como um intermediario ou um co-catalisador
na conversao de metanol.

A Figura Ill.15 f apresenta a rota por ileto de oxdnio e uma de suas
principais dificuldades é a desprotonagdo do cation trimetoxénio em
catalisadores &cidos (HAW et al., 2003).

A seguir, os mecanismos diretos para formacao da primeira ligacdo C —
C mais relevantes serdo abordados.

No mecanismo por iletos de oxénio, primeiramente postulado por Van
den Berg em 1980, o dimetiléter (DME) reage com um sitio de Bronsted acido
da zedlita (denotado por ZEO — H) para formar o ion dimetiloxénio (DMO).
Este, por sua vez, reage com outra molécula de DME para formar o ion
trimetiloxénio (TMO). J4 em 1981, Olah propbs a formacao direta de TMO por
ataque nucleofilico do DME adsorvido em uma estrutura sujeita a espécie
metdxido (denotada por ZEO — CHs).

A formacao do trimetiloxdnio é entao seguida pela desprotonacdao de um
sitio basico adjacente para formar o metileto de dimetiloxénio (DOMY). A
proxima etapa, que leva & formacdo da primeira ligacdo C — C, € ou um
rearranjo intramolecular de Stevens, resultando na formagéo de etil-metil-éter
(MEE), ou uma metilacao intermolecular, resultando na formacdo do ion
etildimetiloxénio (EDMO). O EDMO sofre facilmente B-eliminacao produzindo
etileno e dimetiléter (LESTHAEGHE et al., 2006).

Contudo, a observacéo da formagéo paralela de dgua por DEWAELE et
al. (1999) a partir desta rota sugere a presencga do intermediario metileto de
metiloxénio (MOMY), formado a partir da desprotonacdo do dimetiléter. O
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MOMY, por sua vez, pode se decompor em agua e eteno ou reagir com o
metanol adsorvido, formando propeno e agua, parecendo ser esta ultima a
opcao preferencial, conforme mostrado na Figura I11.16.

(CHy),0H*Zeo + B — Zeo <> MOMY — Zeo + H  Zeo
MOMY — Zea — C,H, + H,0

MOMY — Zeo + CH;0H;Zeo — C3H, + H,0+ H*Zec

Figura lll.16: Mecanismo de obtenc¢éo do intermediario metileto de metil oxénio
(MOMY) e obtencao dos possiveis produtos a partir dele. Fonte: DEWAELE et
al. (1999).

Além dos produtos anteriores, um rearranjo do tipo Stevens pode levar a
formacao de etanol a partir do intermediario MOMY, produzindo a requerida
ligagcao carbono — carbono (LESTHAEGHE et al., 2006).

Os mecanismos mencionados anteriormente se encontram sumarizados

na Figura lll.17.
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Rota (I)

CH,OCH,
OME = ~~.
l+Zeo —H
CH,
i +DME
- OH - Metanol
CH,  —=~~=—-
ZEO+DMO

l Desprotonagao

CH,
_ _OH
CH,

ZEO-H+MOMY

Rearranjo
TS(I) de
Stevens
CH,CH,0H
ZEO-H+etanol

Rota (IT) Rota (I1I)
+Zeo — CH;
Sa
CH,
I
/0‘\
> CH, CH,
ZEO+TMO
lDesprotona(;éo
CH, CH,
| para
+ Zeo — CH +
- A BB 3 O
CH, CH, TS(I1I) CH,CH, CH,
ZEO-H+DOMY ZEO+EDMO
Rearranjo B -
TSI de eliminagdo
Stevens
CH,CH,OCH, C;H+CH,OCH,
ZEO-H+MEE ZEQ-H+eteno+DME

Figura 1ll.17: Possiveis mecanismos por iletos e/ou ions de oxoénio. Fonte:
Adaptado de LESTHAEGHE et al. (2006).

ll.2.2 ROTA INDIRETA (OU MECANISMO INDIRETO)

Neste caso, o mecanismo envolvido € o “pool” de hidrocarbonetos, em

que determinados centros de reacao organica presos nos poros do catalisador

servem como suporte, onde metanol é adicionado e olefinas sdo eliminadas.

Este mecanismo foi conceitualmente introduzido por Dahl e Kolboe
(Figura 111.18) no inicio de 1990, utlizando o catalisador SAPO-34, e

contribuigbes independentes

levaram a uma descricao detalhada do

mecanismo de reacdo de metanol a hidrocarbonetos (MTH) (STOCKER, 1999;

BJJRGEN et al.,2007).
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CoHy
#

y
CHOH —— (CHy), =——==C3Hg
4

Hidrocarbonetos Saturados

y
C4qHg Coque

Figura Ill.18: Mecanismo proposto por Dahl e Kolboe. Fonte: Adaptado de

STOCKER (1999).

Neste modelo de “pool” de hidrocarbonetos (HP) ((CHy),), o sitio ativo de
um catalisador tipico da reacdo MTO é composto de um canal inorganico de
tamanho nanométrico com um préton &cido de Brénsted, contendo um
composto organico essencial, todos interagindo de modo a formar um
catalisador supramolecular. Em um ciclo catalitico tipico, as espécies HP
sofrem sucessivas etapas de metilagdo pelo metanol e/ou dimetiléter e, em
seguida, elimina olefinas leves como eteno e propeno. As espécies HP mais
frequentemente observadas sao tipicamente polimetilbenzenos, embora
alcenos lineares possam funcionar como espécies organicas ativas durante o
ciclo do metanol a olefinas.

Ainda nao estéa claro quando e como esses compostos cocataliticos do
“pool” de hidrocarbonetos sdo formados, no entanto, algumas hipdteses

admitem que tais compostos possam ser originados a partir de:

(i) impurezas presentes no metanol, tais como etanol, propanol ou
isopropanol;

(i) calcinagéo incompleta do direcionador de estrutura;

(iii) produtos MTO primarios tais como eteno e propeno.

A Figura IIl.19 apresenta a vista bidimensional da particula de um
catalisador (tipo chabazita) durante o seu tempo de vida.
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| I _| hidrocarbonetos:

Processo de envelhecimento
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Figura 111.19: Visdo bidimensional de uma particula de catalisador durante seu
tempo de vida. Fonte: Adaptado de VANDICHEL et al. (2010).

Inicialmente, o catalisador ndo apresenta atividade pelo fato de nao
haver espécies HP dentro dos poros. Durante o tempo de indugcdo cinética,
quantidade suficiente de metilbenzenos é formada para gerar um catalisador
MTO ativo, resultando na formacao primaria de eteno e propeno. Durante a
fase ativa, uma grande quantidade de espécies do “pool” de hidrocarbonetos
esta presente devido as rotas secundarias de formacao de intermediarios
ciclicos. Enquanto o tempo avanga, as espécies evoluem para espécies
biciclicas, que sdo menos ativas para a formagéo de olefinas. Por fim, no final
da vida util do catalisador, o transporte de massa é severamente restringido
quando aproximadamente metade dos poros contém compostos aromaticos
policiclicos (VANDICHEL et al., 2010).
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Ha duas rotas, de longa data, que explicam como os metilbenzenos
funcionam como espécies HP. A primeira, conhecida como rota de
emparelhamento, foi proposta em 1961 para elucidar a conversdo de
hexametilbenzeno a isobutano e outros produtos em um catalisador bifuncional
sob fluxo de gas hidrogénio. A caracteristica essencial de contracao do anel
seguido por expansao fornece os meios para prolongagdo de uma cadeia
alquilica e, assim, eliminar uma olefina a partir do metilbenzeno. A reacédo dos
produtos aromaticos pelo metanol ou dimetiléter em condi¢ées do processo
MTO regeneraria o metilbenzeno original, completando o ciclo catalitico (Figura
[11.20). A segunda, denominada de rota da cadeia lateral, foi proposta por Mole
e colaboradores, que foram os primeiros a propor a metilacdo da cadeia lateral
do metilbenzeno durante a catélise MTO. Este mecanismo surgiu para explicar
o efeito cocatalitico do tolueno na catalise de conversdo de metanol sobre a
zedlita HZSM-5 (Figura 111.21) (ARSTAD et al., 2004; HAW et al., 2003, WANG

et al., 2010a).
; S —C3H6 HT
—_—— —_——

Figura Ill.20: Uma das possiveis rotas (simplificada) para o mecanismo de
emparelhamento. Fonte: ARSTAD et al. (2004).

CH30H e CH30H
-H,0 S -H»0
HZ ; HZ 7"
l -C3H
e CH30H 316 g
-H,0
HZ A

Figura 1ll.21: Reinterpretagdo do mecanismo original de Mole. Fonte: ARSTAD
et al. (2004).
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1.3 CINETICA DO PROCESSO MTO

O conhecimento de modelos cinéticos € necessario para o projeto e
simulacdo de reatores quimicos de diversos tipos e modos de operacdo. Os
modelos cinéticos podem ser agrupados em duas classes principais:

(a) Discretos, que sdo um compromisso entre simplicidade e representacao
da realidade do processo;
(b) Detalhados, que levam em consideracao etapas da reagao individuais.

Para fins de projeto, modelos cinéticos do tipo (a) sdo mais utilizados e
tais expressdes devem cobrir toda a extensdo de operacdo do reator com
respeito a temperatura, pressao e composicao de alimentacao.

Em 1970, descobriu-se que, para uma ampla faixa de conversoes, a
etapa inicial de formacéao do éter € muito mais rapida que a etapa subsequente
de formacéo de olefinas e esta essencialmente em equilibrio. Assim, a mistura
oxigenada em equilibrio pode ser convenientemente tratada como sendo uma
Unica espécie cinética (KEIL, 1999).

A maioria dos estudos cinéticos sobre a conversdo de metanol utilizou
HZSM-5 como catalisador e, dessa forma, varios modelos cinéticos
simplificados tém sido propostos (CHEN et al., 2007).

CHEN & REAGAN (1979) descobriram, atravées de uma analise dos
dados cinéticos para a conversdo de metanol a hidrocarbonetos e da
composicdo dos produtos olefinicos leves, que reagbes entre
metanol/dimetiléter e olefinas sdo etapas importantes e autocataliticas no
processo de conversdo sobre a zedlita ZSM-5. A conversdao de olefinas a
aromaticos pode ser negligenciada em baixas conversdes (< 50%) e um ajuste
razoavel pode ser obtido, significando que a etapa autocatalitica € muito mais
rapida do que a formacao da primeira olefina a partir dos oxigenados. Além
disso, 0 ajuste de dados experimentais obtidos com HZSM-5 com diferentes
densidades de sitios acidos apresentou uma correlacdo linear entre a
constante da taxa de reacdo dos oxigenados com as olefinas e a atividade

acida intrinseca do catalisador. O seguinte esquema reacional (Figura 111.22) foi
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proposto por CHEN & REAGAN (KEIL, 1999; CHEN & REAGAN, 1979;
STOCKER, 1999).

Ky

4 —=F

Kz
A+B—B

k
B C
Figura 111.22: Etapas reacionais propostas por CHEN e REAGAN. Fonte: KEIL
(1999).

Na Figura 111.22, “A” representa os compostos oxigenados, “B” as
olefinas e “C” os compostos aromaticos + parafinas. Neste esquema, a taxa de
desaparecimento é de primeira ordem em relagdo aos oxigenados e pode ser

expressa pela equacéo (3.1) (KEIL,1999).

A
F=k1}l—|—k2}l*8 (3.1)

Baseado no mecanismo por carbeno, MIHAIL et al. (1983) apud
STOCKER (1999) desenvolveram um modelo cinético para reacdo MTO até
CsH1o contendo 33 reacdes. A formacao de carbeno a partir de dimetiléter foi
considerada a etapa determinante entre os parametros cinéticos avaliados. Isto
esta de acordo com as descobertas de CHEN e REAGAN e ONO e MORI. Em
seguida, o modelo foi estendido para compreender 53 reacdes, incluindo a
formacdo de aromaticos e compostos alifaticos Cs* (STOCKER, 1999).

BOS et al. (1995) propuseram um modelo cinético bastante difundido na
literatura para o processo MTO (modo eteno) empregando o catalisador SAPO-
34 com base em experimentos realizados em um reator de leito fixo.

Uma vez que o coque € um dos principais fatores que governam tanto a
atividade quanto a seletividade, o modelo proposto deveria descrever esses
dois parametros em funcao do teor de coque e da composicao da fase gasosa

(pressbes parciais) para que uma previsdo confidvel pudesse ser feita. Em
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seguida, os modelos cinéticos foram descritos por modelos matematicos de
varios reatores para estimativa de suas principais dimensdes e da seletividade
dos produtos, formando esta a base quantitativa para comparagdo dos
diferentes tipos de reatores para um processo em escala comercial. Os autores
buscavam um modelo tdo simples quanto possivel visando apenas descrever
os principais efeitos e tendéncias com precisdo suficiente para uma
comparacao entre os reatores alternativos e as suas configuragdes (BOS et al.,
1995).

A cadeia cinética final de 10 reacdes de primeira ordem e 2 de segunda
ordem descrevem os resultados experimentais satisfatoriamente. O esquema
reacional final a partir da discriminacdo do modelo, onde das quatro
correlacoes empiricas diferentes testadas, aquela descrita por uma equacéao de

dependéncia exponencial mostrou ser a melhor representagéo para o efeito do

coque na taxa das reagoes k;(c) = kf’e‘“fc (sendo ¢ é a porcentagem, em

massa, de coque e q; € a constante empirica) pode ser apresentado como
mostra na Figura 111.23 (BOS et al.; 1995; KEIL, 1999).

Este modelo esta de acordo com o mecanismo de pool de
hidrocarbonetos proposto por DAHL e KOLBOE (GAYUBO et al., 2000).
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Figura I11.23: Esquema reacional final proposto por BOS et al.(1995).
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.4 DESATIVAGCAO

Um dos maiores problemas relacionados a operagcdo de catélise
heterogénea é a perda de atividade do catalisador com o passar do tempo, isto
€, desativacdo. Este processo € tanto de natureza quimica quanto fisica e
ocorre simultaneamente a reagado principal. A desativagdo é inevitavel, no
entanto, pode ser reduzida ou prevenida e algumas de suas consequéncias
podem ser minimizadas. Os custos envolvidos no processo e substituicdo do
catalisador sdo de um total de bilhdes de dblares por ano. As escalas de tempo
para desativacdo do catalisador variam consideravelmente; por exemplo, no
caso daqueles utilizados em processo de fracionamento, este fendbmeno pode
ser da ordem de segundos, enquanto na sintese da aménia o catalisador de
ferro pode durar 5-10 anos (FORZATTI & LIETTI, 1999; BARTHOLOMEW,
2001).

Os mecanismos de desativacao catalitica sdo muitos, contudo, podem
ser agrupados em seis mecanismos intrinsecos de deterioragdo do catalisador:

i) Envenenamento;

ii) Incrustantes ou Coque;

iii) Degradacao térmica;

iv) Formacdo de composto em fase vapor acompanhado de
transporte;

v) Reacobes gas-soélido e/ou sélido-sélido;

vi) Atrito/Esmagamento

Como (i), (iv) e (v) sdo de natureza quimica, enquanto (i) e (vi),
mecanica, as causas da desativagdo sdo basicamente de trés tipos: quimico,
mecanico e térmico. Os seis mecanismos basicos estdo definidos na Tabela
[1.5 (BARTHOLOMEW, 2001).
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Tabela 11l.5: Mecanismos de desativagao catalitica

Mecanismo Tipo Breve definicao/Descricao

Forte quimissorcdo de espécies nos
Envenenamento Quimico sitios cataliticos, havendo um bloqueio
dos sitios para reagao catalitica.

Deposicéo fisica de espécies oriundas
Incrustantes Mecanico da fase fluida sobre a superficie e no
interior dos poros do catalisador.

Perda de area superficial catalitica,
Degradacgao térmica Térmico area do suporte e reagdes fase ativa-
suporte induzidas termicamente.

Reagdo de gas com a fase do

Formagéao de vapor Quimico . . -
¢ P catalisador produzindo composto volatil.

Reacao do fluido, suporte ou promotor
Quimico com a fase catalitica formando uma fase
inativa.

Reagoes gas-solido
e sélido-solido

Perda de material catalitico devido a
abrasao/perda da area superficial

Atrito/Esmagamento  Mecéanico interna face ao esmagamento da
particula do catalisador induzido
mecanicamente.

Fonte: Adaptado de BARTHOLOMEW (2001).
ll.4.1 DESATIVAGAO DO CATALISADOR ZEOLITICO

Na maioria dos processos de transformacdo e separacdo, ha uma
progressiva diminuicdo da eficiéncia da zedlita. Esta desativagcdo é causada,
principalmente, pelo aprisionamento de compostos organicos pesados
(denominados coque) dentro dos microporos, que é resultado de reacdes
secundarias ou do deposito de impurezas oriundas da alimentacdo na
superficie externa. Em primeiro lugar, o coque pode envenenar os sitios ativos

ou bloquea-los, impedindo o acesso das moléculas reagentes. Em segundo
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lugar, a regeneracdo do catalisador pela remocdo do coque requer um
tratamento oxidativo a altas temperaturas com, frequentemente, efeitos
prejudiciais, tais como desaluminizagdo e degradacao da estrutura da zedlita,
sinterizacao de metais suportados, etc. (GUISNET et al.,2009).

BARTHOLOMEW (2001) sumarizou algumas as principais conclusdes a
partir de estudos focados na formagédo de coque em zedlita durante reagdes
envolvendo hidrocarbonetos:

i) A formagdo de coque e a maneira com que ele desativa um
catalisador zeolitico sdo processos de seletividade de forma;

ii) A desativagédo é causada principalmente pela formacéao e retencao de
aglomerados aromaticos pesados nos poros € em suas intersecoes;

i) Embora tanto o envenenamento do sitio 4cido quanto o bloqueio do
poro contribuam para a desativagao, o primeiro € dominante a taxas de
coqueamento pequenas, baixas coberturas de coque e altas
temperaturas, enquanto o Uultimo predomina em taxas de reagéo

elevadas, baixas temperaturas e grandes coberturas de coque.

Portanto, o tamanho e a estrutura dos poros sdo, provavelmente, mais
importantes do que a forga e a densidade dos sitios &cidos em condi¢des
tipicas do processo comercial. A Figura 111.24 ilustra quatro possiveis modos de
desativacao da HZSM-5 por depésitos carbonaceos em fungdo do aumento da
severidade de coqueamento. O modo 1 representa a adsorgcao reversivel nos
sitios acidos, o0 modo 2 trata da adsorcao irreversivel nos sitios com bloqueio
parcial das interse¢des dos poros, o modo 3 ilustra o bloqueio estérico parcial e
o modo 4, extenso bloqueio estérico dos poros pelos depdsitos exteriores
(GUISNET et al., 1997 apud BARTHOLOMEW, 2001).
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Figura IlIl.24: Esquema dos quatro possiveis modos de desativacdo por
depésitos carbondceos em HZSM-5. Fonte: Adaptado de BARTHOLOMEW
(2001).

A seguir serdo apresentados os efeitos de alguns parametros sobre a

taxa de formacéo de coque:

a) SISTEMA REACIONAL

Alcenos, dienos e poliaromaticos sao hidrocarbonetos tipicos formadores
de coque. Tais moléculas formadoras de coque, que frequentemente sao
intermediarios ou produtos da transformacao desejada, devem satisfazer as
seguintes condi¢des: ser altamente reativa e/ou ser fortemente retida na
superficie externa ou dentro dos microporos da zedlita.

Assim, alcenos e dienos de cadeia curta (especialmente
ciclopentadienos) s&o altamente reativos em catalisadores &cidos. Em zedlitas
acidas, estas moléculas sofrem reagcbes de condensacdo muito rapidas
(oligomerizacéo, polimerizacdo) levando a produtos pesados e polares que
podem ser facilmente retidos na zeodlita. Além disso, esses produtos sao
reativos o suficiente para sofrerem reagdes monomoleculares, tal como
ciclizagdo, e também reagbes bimoleculares, tal como transferéncia de

hidrogénio, levando a moléculas de coque. Moléculas poliaromaticas sao
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menos reativas do que alcenos de cadeia curta, mas devido ao seu volume e
polaridade (basicidade), estes compostos pesados sdo fortemente retidos nas
zellitas acidas. Por isso, o tempo de contato desses compostos com 0s sitios
acidos é muito longo, o que favorece a sua transformacado em moléculas mais
pesadas que nao podem ser dessorvidas da zedlita, sendo consideradas como

moléculas de coque.
b) EFEITOS DA TEMPERATURA DE REACAO

A temperatura de reacdo tem um efeito muito significativo na
composicao do coque e este é usualmente classificado como coque de baixa (<
200°C) e de alta (> 350°C) temperatura. A baixas temperaturas, a retengao de
coque € resultante da baixa volatilidade dos componentes, enquanto em

temperaturas elevadas, se deve ao aprisionamento destes nos microporos.
c) EFEITOS DAS CARACTERISTICAS DA ZEOLITA ACIDA

As principais caracteristicas dos catalisadores zeoliticos acidos, por um
lado a densidade, forca e proximidade dos sitios ativos acidos (em geral os
protdnicos), por outro lado o tamanho e forma das estruturas, canais e suas
intersecoes, desempenham um papel importante nas varias etapas quimicas
sucessivas na formagao do coque, bem como na retencdo de precursores e
moléculas de coque.

No que diz respeito a acidez, quanto mais fortes forem os sitios &cidos,
mais rapidas serao as etapas quimicas e mais nitida a retencao de precursores
e moléculas de coque, por isso mais rapida sera a taxa de coqueamento. Além
disso, quanto maior for a densidade de sitios &cidos, maior sera 0 numero de
etapas quimicas sucessivas sofridas pelas moléculas reagentes durante a
etapa de difusdo dentro dos cristalitos zeoliticos favorecendo as reacdes de
condensagao, e por isso mais rapida sera a taxa de coqueamento.

Ja em relacéo a estrutura dos poros, ela deve ser grande o suficiente
para permitir a reacao desejada e pequena o suficiente para limitar a formacao
do “coque”. Além disso, deve permitir uma rapida dessorgao de precursores de
coque (GUISNET et al., 2009).
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l11.4.2 DESATIVAGAO DO CATALISADOR SAPO-34

Sabe-se que o depdsito de coque no catalisador SAPO-34 é o principal
responsavel pela sua desativacdo na reacdo MTO, influenciando tanto sua
atividade quanto a seletividade (CHEN et al., 2000).

Para o caso do catalisador HSAPO-34, o processo é parcialmente
compreendido conforme mostrado na Figura 111.25.

Figura I11.25: Desativacao do catalisador HSAPO-34. Fonte: HAW et al. (2002).

Na etapa (a) da Figura 111.25, hexametilbenzenos e outros metilbenzenos
estdo presentes em uma pequena porcentagem dos sitios em um catalisador
MTO ativo. Com o passar do tempo de reacao, alguns dos metilbenzenos sao
convertidos a metilnaftalenos (Figura 111.25-b) e estes, por sua vez, dao origem
a derivados de fenantreno (Figura [11.25-c), que causam perda de atividade do
catalisador HSAPO-34 no processo MTO. Por ultimo, é formado o pireno
(Figura I11.25-d), que € o maior sistema aromatico que pode ser acomodado
nos nanositios deste catalisador. O transporte de massa de reagentes e
produtos é significativamente reduzido, uma vez que uma fragdo expressiva
dos sitios do HSAPO-34 estd ocupada pelos aromaticos policiclicos e a
conversdo de metanol a produtos volateis diminuiu. Para aplicagéo industrial, o

catalisador usado é regenerado através do seu aquecimento com ar para
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combustao dos compostos organicos presos e remogao de quaisquer depositos
de carbono grafitico do exterior das particulas de catalisador (HAW et al.,
2003).

CHEN et al. (1999) mostraram que as taxas de coqueamento aumentam
com o aumento do tamanho de cristal do SAPO-34 a baixos teores de coque
(inicio da reagéo) e, para os cristais maiores, essa taxa se estabiliza a um nivel
inferior ao dos menores cristais ao final da reacdo (alto teor de coque),

conforme apresentado na Figura I11.26.
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Figura 111.26: Formagcdo de coque durante reagdo MTO em SAPO-34 com
diferentes tamanhos de cristais a 425 °C. Fonte: Adaptado de CHEN et al.
(1999).

Ql et al. (2007) estudaram o comportamento da deposi¢cao de coque no
catalisador SAPO-34 durante reagcdo MTO e verificaram que o aumento da
temperatura favoreceu a formacdo de coque. Além disso, os autores
observaram que a elevada taxa de deposi¢ao de coque durante a reacdo MTO
pode estar relacionada a estrutura especial do poro do SAPO-34. Este
catalisador apresenta canais de tamanho pequeno e as intersecdes entre os

canais que ligam a cavidades cujo tamanho permite o arranjo de estruturas de
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elevado peso molecular. Os efeitos da presenca de agua na alimentacéo
também foram avaliados na formagdo de coque. Foi observada uma
significativa diminuicdo no teor de coque formado em pequenos intervalos de
tempo de operacdo. No entanto, quando a deposicdo de coque se torna
saturada, esse teor se torna quase constante e o efeito da agua ndao pode mais

ser observado.

.5 CATALISADORES PARA O PROCESSO MTO

l.5.1 ZEOLITAS

No passado, demonstrou-se que as zedlitas, tanto naturais quanto
sintéticas, tém capacidades cataliticas para varios tipos de conversdes de
hidrocarbonetos. A Figura I11.27 apresenta trés tipos de zedlitas naturais.

Modernita

Natrolita

Figura Il.27: Zedlitas que ocorrem na natureza. Fonte: UOP (2007).

Esses materiais sdo aluminosilicatos cristalinos constituidos por
estruturas tetraédricas de [SiO4]* e [AIO4]>, com elementos catidnicos dos
grupos | e Il (para balancear a eletrovaléncia do tetraedro que contem o
aluminio), conectados uns aos outros através de atomos de oxigénio (a razéao
entre os atomos totais de silicio e aluminio e o de oxigénio é de 1:2). Estes

cétions, junto com as moléculas de agua, ocupam o0 espago intracristalino
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destes aluminosilicatos. A férmula quimica por célula unitaria pode ser escrita

como:

Mnyn[(AlO2)x(SiO2)y].mH20

onde M é um cation de valéncia n [(Na, K, Li) e/ou (Ca, Mg, Ba, Sr)], m é o
namero de moléculas de 4gua e a soma de x com y indica o numero de
tetraedros se aluminio e silicio por célula unitaria.

A estrutura apresenta canais e cavidades de dimensdes moleculares
onde se encontram os cations de compensacdo, moléculas de agua e/ou
outros adsorvatos e sais. Este tipo de estrutura microscépica faz com que as
zedlitas apresentem uma superficie interna extremamente grande (entre 500 e
1000 m%g) em relacdo & externa, o que a torna pouco acessivel para os
contaminantes do tipo macromolecular. As zedlitas podem ser classificadas
quanto ao tamanho dos poros, conforme Tabela 111.6 (ARGAUER & LANDOLT,
1972)

Tabela lll.6: Classificagcao das zedlitas em relagédo ao tamanho dos poros

Atomos de oxigénio que Didmetro de poro 0

Zedlita formam a abertura ( 1&) Exemplos
Poro pequeno 8 3<0 <5 MCM-9, VPI-5
Poro mediano 10 5<0<6 Y, B, Q
Poro grande 12 6< 6 <9 ZSM-5, ZSM-11
Poro extragrande 18 0>9 Erionita, A

1.5.1.1 ZSM-5

O catalisador ZSM-5, designado com as iniciais de sua inventora ZSM
(“Zeolite Socony Mobil”) pertence a uma familia de zedlitas também conhecida
como pentasil. E uma zedlita de poros médios (5,1-5,6 A) com canais
tridimensionais definidos por anéis de 10 membros. A Figura 11.28 apresenta

diferentes formas de visualizagdo da ZSM-5.
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Figura 111.28: Diferentes maneiras de visualizagdo da zedlita ZSM-5. Fonte:
UOP (2007).

Além disso, apresentam elevada relacao Si/Al (compreendida entre 15 e
infinito) e, em fungéo disso, possuem 0s seguintes parametros de cela unitaria:
a=20,10 — 20,07 A, b=19,90 — 19,86 A e c=13,40 — 13,36 A (MIGNONI, 2007;
SHIRAZI et al., 2008). Este material possui um grau de estabilidade térmica
excepcionalmente elevado tornando-o, assim, particularmente eficaz para o
uso em processos envolvendo elevadas temperaturas. Neste contexto, as
ZSM-5 parecem ser uma das familias de zedlitas mais estaveis conhecidas,
sendo utilizadas em processos de craqueamento e hidrocragueamento
(ARGAUER & LANDOLT, 1972).

lll.5.1.2 ZSM-5 MODIFICADA COM FOSFORO

ZSM-5 possui tamanho de poro médio e, por isso, é estavel nas reacdes
MTO. Contudo, os sitios acidos fortes do catalisador resultam em grandes
fracoes de subprodutos formados através de reagdes de oligomerizagao,

especialmente compostos aromaticos. Uma das técnicas que vem sendo
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amplamente empregada para aumentar a especificidade catalitica da ZSM-5
para formagdo de olefinas leves é a modificacdo desta zedlita com fésforo.
Uma alta fracdo de olefinas leves pode ser obtida através da HZSM-5
modificada devido ao enfraquecimento da for¢ca acida ocasionada pela adi¢cao
de fésforo (VU et al., 2010).

A caracterizacao de zedlitas contendo fésforo revela a coexisténcia de
diferentes espécies resultantes da interacao com a zedlita. Embora haja um
consenso geral quanto a formacdo de uma fase de aluminofosfato extra-
estrutura durante a desaluminacao da estrutura, diferentes modelos foram
propostos, conforme ilustrado na Figura 111.29.

O modelo (A) apresenta as espécies resultantes da interacdo do fosforo
com sitios acidos de Brénsted, proposto por VEDRINE et al. (1982).

O modelo (B), proposto por LERCHER et al. (1987) apud BLASCO et al.
(2006), mostra um modelo alternativo envolvendo uma ligacao direta entre um
atomo de P e o oxigénio do grupo Si — O — Al pela quebra da ligacao Al —O
seguida da abertura da estrutura da zedlita. O acido ortofosforico interage com
o aluminio da estrutura para formar diferentes espécies Al. Parte das ligacoes
Si — O — Al sdo quebradas, uma vez que fosforo ocupa os sitios do silicio para
formar espécies (SiO)Al(OP)sx. Com o passar do tempo sob condi¢coes
hidrotérmicas, mais silicio é substituido pelo fésforo, até que todas as ligagdes
Al — O — Si tenham sido quebradas para formar espécies Al extra-estrutura.

Pelo fato de (A) e (B) requererem a quebra da ligacdo Si — O — Al,
parece ser dificil de reverter por troca catibnica Unica ou lavagem com agua
quente.

De acordo com o modelo (C), o fésforo pode ser incorporado a estrutura
da zedlita pela formagdo de um cation tetrahidroxifosfénio (P(OH)s*) via
protonacao do acido ortofosférico pelos sitios de Brénsted da zedlita. Uma vez
o ion formado, ele pode perder uma molécula de &gua, gerando o cation
dihidroxioxofosfénio ((PO(OH).") ou pode formar dimeros ou oligdmeros com
uma ou mais moléculas de acido ortofosfoérico (o acido pirofosférico protonado
HsP>07"), mostrado em (D) (BLASCO et al.,2006; ZHUANG et al.,2004).
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Figura 111.29: Modelos propostos para interacao do fésforo com os sitios acidos
de Brbénsted da ZSM-5, preparada por impregnagdo e calcinagdo. Fonte:
BLASCO et al. (2006).

Além dos modelos citados, XUE et al.(2007) formularam o modelo
ilustrado na Figura 111.30:
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Figura 111.30: Mecanismo proposto por XUE et al. (2007). Fonte: Adaptado de
XUE et al. (2007).

Nesse mecanismo, duas moléculas de hidroxila zeolitica condensadas
com uma molécula de fosfato (a), antes do tratamento com vapor, mas
calcinada com ar seco, levam a diminuicao dos grupos OH na modificacdo com
fésforo (b). Durante o tratamento com vapor (desaluminacao), alguns grupos
OH zeoliticos ((SiO)4Al — H) foram substituidos por hidroxilas de fésforo (P —
OH) estabilizadas por aluminio ndo pertencentes a estrutura, que séao
hidrotermicamente estaveis (c).

Os efeitos da modificagdo da zedlita HZSM-5 com varios promotores,
inclusive fosforo, na seletividade a propeno foram investigados por LIU et al.
(2009). Todos os promotores avaliados mostraram efeitos positivos na
seletividade a propeno, sendo que o foésforo apresentou o melhor desempenho,
com completa transformacdo do metanol/DME. Quanto ao desempenho
catalitico, os autores observaram que a modificacdo com fosforo levou a uma
melhora na estabilidade de conversdo de metanol/DME. Além disso, a
seletividade a propeno aumentou e se manteve estavel por um longo periodo
de cerca de 100 h, enquanto para a zedlita nao modificada esse valor comegou
a diminuir apés de 25 h de reacdo. Quanto a desativacdo, a PHZSM-5
apresentou menor seletividade a aromaticos, o que indicou uma menor taxa de
coqueamento.

Quando o catalisador HZSM-5 € modificado com P, a intensidade e forca

dos sitios acidos diminui. Isso pode suprimir, com sucesso, a transferéncia de
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hidreto e reagdes de ciclizagdo que levam a formacdo de arométicos. Logo,
com uma menor quantidade de aromaticos nos produtos e menos coque sendo
formado, maior é a seletividade a propeno na reacao MTP (LIU et al., 2009).

ll.5.2 SAPO-34

As peneiras moleculares do tipo SAPO-34 sao formadas pela introducao
de atomos de silicio em substituicdo ao fésforo na estrutura do AIPO4-34,

conforme mostrado na Figura 111.31.
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Figura 1ll.31: Substituicdo do atomo de fosforo pelo atomo de silicio na
estrutura do AIPO4-34. Fonte: UOP (2007).

Esta substituicdo leva a uma estrutura de carga negativa e, para
compensa-la, é necessario um cation de compensacao extra-rede. Quando o
cation de compensacgao é o hidrogénio, tém-se materiais com sitios acidos de
Brénsted (UOP, 2007; BENVINDO, 2006).

Além da substituicdo do atomo de fésforo por &tomo de silicio, conhecido
como mecanismo SM2 (onde s&o formados sitios de configuragdo Si(4Al)),
existem mais dois mecanismos: SM1, onde um atomo de aluminio é substituido

pelo atomo de silicio, gerando uma carga positiva na rede e sitios de silicio em
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configuracéo Si(4P); e SM3, onde dois atomos de silicio substituem um atomo
de fosforo e outro de aluminio, ndo gerando nenhum tipo de carga elétrica e
formando pares isolados de silicio com sitios em configuragdo Si(1Si3Al) e
Si(1Si3P).

Os silicoaluminofosfatos apresentando estrutura da chabazita, ou seja,
tipo CHA (SAPO-34) sdo empregados como catalisadores seletivos e
apresentam oOtimos resultados na conversdao de metanol em olefinas leves
devido ao sistema tridimensional de poros pequenos da estrutura tipo CHA de
aproximadamente de 3,8 A. Esta peneira molecular apresenta simetria
romboédrica com parametros de cela unitaria a = 9,42 A e a = 94,47°

(BENVINDO, 2006). A Figura I11.32 ilustra a estrutura dessa peneira molecular.

Figura I11.32: Estrutura tridimensional da SAPO-34. Fonte: UOP (2007).

Em relacdo a ZSM-5, a peneira molecular SAPO-34 apresenta uma alta
seletividade a olefinas leves, mas € rapidamente desativada por depdsito de
coque, que bloqueia completamente seus canais internos (HIROTA et al.,
2010). A Figura Il1.33 (a) ilustra um comparativo entre os rendimentos dos
produtos em uma reacao MTO com ZSM-5 e SAPO-34 e (b) apresenta uma
comparagao estrutural.
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Figura II1.33: (a) Rendimento dos produtos da reagcdo MTO para SAPO-34 e
ZSM-5 e (b) Comparagdo estrutural entre SAPO-34 e ZSM-5. Fonte:
CHESTER&DEROUANE (2009) e adaptacao de UOP (2007).

CAMPELO et al. (2000) demonstraram que a peneira SAPO-34
apresenta maior seletividade a olefinas leves dentre os outros catalisadores
SAPOs. Os autores atribuiram esta seletividade a resisténcia difusional no
interior dos microporos € a presenca de maior proporcao de grupos hidroxil-

aluminio em relacao a hidroxil-silicio e hidroxil-fésforo. A Figura 111.34 apresenta
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um comparativo da seletividade do processo MTO empregando diferentes tipos
de SAPOs:

SAPO-34 SAPO-5
(j'.-'_'_ il Pequeno Grande
C, |
Cs ]
CC,
c,C, |
co ]

0 20 40 60 80 80 0 20 40 60 80

Seletividade (%massa)

Figura 1Il.34: Seletividade do processo MTO empregando diferentes tipos de
SAPOs. Condicdes reacionais: 3502 C, WHSV = 0,3 h™', MeOH = 0,02 bar, N, =
0,98 bar. Fonte: Adaptado de UOP (2007).

111.5.3 MeAPSO-34

Os MeAPSOs sao formados quando atomos de aluminio da estrutura
dos SAPOs e atomos de aluminio e/ou fosforo da estrutura dos AIPO4 séo
substituidos por metais, tais como manganés, niquel e cobalto (entre outros),
para formar estruturas do tipo P(nAl, (4-n)Me) (WEI et al., 2008; HARTMANN &
KEVAN, 2002).

Os metais podem ser incorporados através de trés métodos diferentes:
impregnagao, troca iénica ou substituicdo isomorfica onde, no ultimo caso, o sal
contendo o ion de transi¢cdo é introduzido diretamente na mistura de sintese.
Os modelos apresentados na Figura [I1.35 foram propostos para o caso da
substituicdo isomérfica em AIPOg.
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Figura 111.35: Modelos propostos para substituicao (a) dos atomos de aluminio
e (b) dos atomos de fésforo por metais. Fonte: (HARTMANN & KEVAN, 2002).
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Os experimentos de WEI et al. (2008) mostraram que a incorporagcao de
metal aumentou o tempo de vida do catalisador bem como favoreceu a
formacdo de eteno e propeno. OBRZUT et al. (2003) demonstraram que o0
catalisador SAPO-34 modificado com certos metais produziu uma quantidade
significativamente menor de metano enquanto elevou a seletividade a olefinas
a 500°C.
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KANG (2000) verificou que a incorporagdo de metais ao SAPO-34
aumentou a conversao de metanol. Além disso, observou que o SAPO-34
incorporado com niquel exibiu a maior seletividade a eteno e aquele
incorporado com cobalto mostrou a menor metanagdo quando comparado aos
demais catalisadores.

DUBOIS et al. (2003) observaram que os catalisadores modificados com
metal exibiram atividades e seletividade a C, — C4 comparaveis as do SAPO-
34. No entanto, MNAPSO-34 mostrou maior resisténcia a desativacdo. Além
disso, nos resultados obtidos para o NIAPSO-34 e Ni-APSO-34 (este ultimo
com niquel fora da estrutura), a maior diferenca constatada foi a quantidade de
metano no produto: no primeiro, uma quantidade muito pequena de metano foi
formada, comparavel a obtida com SAPO-34, MnAPSO-34 e CoAPSO-34,
mostrando a influéncia causada pela natureza e/ou localizagdo do ion no

catalisador.

s ACIDEZ DOS CATALISADORES

A acidez dos catalisadores possui grande influéncia tanto na atividade
quanto na seletividade no processo MTO.

O conceito de acidez proposto por Brénsted e Lowry define que o acido
é toda substancia capaz de doar ion H". No entanto, tal definicdo era limitada a
solucbes aquosas, ndao havia obrigatoriedade da presenca da hidroxila e néo
considerava reagdes acido-base sem transferéncia de proétons.

A nova concepcao criada por Lewis veio a suprir tal deficiéncia: a
substancia &cida era aquela capaz de atuar como receptora de elétron. Sendo
assim, todo acido de Bronsted-Lowry € um &cido de Lewis.

No caso de acidez em solidos, os sitios acidos de Bronsted sado grupos
doadores de proétons, simplificadamente representados por —OH em superficies
de 6xidos. Para sistemas nao proéticos capazes de receber elétrons a acidez é
definida como sendo de Lewis.

No caso das zedlitas, estas possuem tanto sitios acidos de Brdnsted,
(parte do Na* usado na sintese funcionara como cation de compensagao e sera
necessaria uma etapa de troca iénica) quanto de Lewis (substituicdo isomorfica
do aluminio pelo silicio) (MORENO & RAJAGOPAL, 2009)
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A seguir estdo representados trés mecanismos para formacao dos sitios
acidos de Bronsted e Lewis (Figura 111.36):

Na* NH,*
\ /0\ / NH,* (aq) *\ / ~q /
P

(@) /\ /\ < /\ /\

(b)\/‘\/ A \/\/OUO\ ~,°
NSNS SN /\ /\
0\. \/ A \/\/ < O

(c) 2 —_ N Al si
VAN AN AN AN ANRAN

Figura 1ll.36: Etapas de troca ibnica para formagdo de sitios acidos de
Bronsted (a e b) e de desidratacdo para formacao dos sitios acidos de Lewis
(c). Fonte: MORENO & RAJAGOPAL (2009).

A Figura 111.36 (a) representa a troca do ion Na® pelo NH4", com a
consequente formagéo do sitio acido de Brdnsted, (b) representa a liberagdo de
amoniaco devido a decomposi¢céo do ion aménio, também formando sitio 4cido
de Brénsted e (c) ilustra a formacéo de sitio 4cido de Lewis pela desidratagao
de sitio acido de Brdnsted, sendo este ultimo questionavel. Atualmente, admite-
se que os sitios de Lewis estejam associados a presenga das espécies de
aluminio extra-rede (espécie SiO3* nunca foi observada).

A acidez global da zedlita é o resultado, entre outras coisas, de dois
parametros caracteristicos dos sitios acidos de Brdnsted: sua densidade (ou
concentracao) e sua forca.

A densidade diminui com o aumento da razdo Si/Al (SAR -
silica/alumina ratio) uma vez que, quanto menor o teor de aluminio, menos
cations de compensacdo serdo necessarios, ou seja, menos acido sera o

catalisador.
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Ja a forga dos sitios é governada tanto por caracteristicas estruturais
quanto composi¢cao quimica. Um tetraedro Al completamente isolado formara o
tipo mais forte de sitio acido de Bronsted. Além disso, se houver uma grande
quantidade de aluminio, menos desbalanceada estard a estrutura cristalina,
uma vez que dois sitios acidos proximos podem interagir, causando a
diminuicdo de sua forga (RAHIMI & KARIMZADEH, 2011; MORENO &
RAJAGOPAL, 2009).

Os principais catalisadores utilizados no processo MTO sédo ZSM-5 e
SAPO-34. Uma vez que sitios acidos fortes sdo responsaveis pelas reacoes de
oligomerizagdo, acidez moderada é requerida na conversdo de metanol a
olefinas (CHESTER & DEROUANE, 2001).

BARROS et al. (2007) observaram em seus experimentos de conversao
de metanol a olefinas leves sobre ZSM-5 que o aumento da relagdo SAR
reduziu a densidade e a forca dos sitios acidos, favorecendo tanto a atividade
catalitica quanto a producgéo de olefinas leves, principalmente propeno.

SHIRAZI et al. (2007) também estudaram a influéncia da razao Si/Al na
acidez do catalisador ZSM-5. As andlises de TPD-NH3 mostraram que, quanto
maior € esta razao, menor € a quantidade de sitios acidos totais do catalisador.

.6 EFEITO DAS VARIAVEIS OPERACIONAIS NO PROCESSO
MTO

As condi¢des operacionais do processo MTO influenciam fortemente a
conversdao de metanol, seletividade a olefinas e desativagdo do catalisador,
especialmente no que se refere ao SAPO-34. A seguir estdo listadas as

principais variaveis e seus efeitos na reacao de metanol a olefinas leves.

ll.6.1 EFEITO DA TEMPERATURA

Temperatura é uma variavel de processo importante na reacao de MTO,

onde temperaturas elevadas levam a redugdo dos rendimentos em olefinas

leves totais devido a formacgao de coque excesso (CHEN et al., 2005).
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WILSON e BARGER (1999) estudaram o efeito da temperatura na
distribuicdo de produtos olefinicos no catalisador SAPO-34. Foi observado que,
conforme a temperatura foi elevada, a seletividade a eteno aumentou enquanto
as seletividades a propeno e buteno diminuiram.

LEE et al. (2007) investigaram o efeito da temperatura na reagdo de
MTO empregando catalisador SAPO-34. Para o catalisador com composi¢cao
do gel igual a 1.0 Al,O3 : 1,0 P2Os : 0,6 SiO» : 1,5 morfolina : 0,5 TEAOH : 52
H-O, definido como M15, o efeito da temperatura na faixa de 250 — 500 °C foi

avaliado, conforme ilustrado na Figura 111.37.
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Figura l11.37: Efeito da temperatura de reacdo na conversao de metanol e na
distribuicdo de produtos. Alimentagdo: Me/He= 1/11 (razdo molar), WHSV
(MeOH) = 1h™, tempo de reacdo = 1h. Adaptado de LEE et al. (2007).

Verificou-se que o metanol foi convertido em sua maioria a dimetiléter
(DME) em baixas temperaturas, enquanto, a temperaturas elevadas, a
conversdao de metanol se tornou completa. O rendimento em olefinas leves
(eteno, propeno e butenos) aumentou com o aumento da temperatura,
atingindo um méaximo a 450°C e diminuindo em seguida, com o aumento de

hidrocarbonetos saturados. Para estes Ultimos, o valor se manteve
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praticamente constante até 450°C. No caso do propeno, o rendimento
aumentou com o acréscimo da temperatura até cerca de 400°C, depois
diminuindo a 500°C. Ja o rendimento em eteno aumentou de forma constante
em toda faixa de temperaturas testada. A elevagdo da temperatura também
favoreceu a razao molar eteno/propeno.

WANG et al. (2010b) também verificaram a influéncia da temperatura
sobre a conversdo e seletividade, utilizando como catalisadores HZSM-5 e
SAPO-34. Dos resultados, observou-se que a conversdo de metanol sobre
HZSM-5 aumentou com a temperatura de reacdo como era esperado. A
seletividade a eteno e propeno aumentaram, no entanto a seletividade a buteno
diminuiu. Ja as peneiras SAPO-34 apresentaram um comportamento diferente
com a variagdo da temperatura. A conversao de metanol foi quase completa
em toda a faixa de temperatura. J& seletividade a eteno aumentou
continuamente com a elevagcao da temperatura. No caso do propeno, a
seletividade aumentou com a elevacado da temperatura até 450°C, quando
entdo diminuiu, enquanto a seletividade a butenos diminuiu gradualmente.
Corroborando com o proposto por LIU et al. (2007), a razdo para este
comportamento é atribuida ao fato de que propenos e butenos podem formar
oligbmeros que se quebram para formar eteno a elevadas temperaturas. A
Figura 111.38 ilustra os resultados de WANG et al. (2010b).
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Figura 111.38: Efeitos da temperatura de reacdo na conversdo de metanol e
seletividade a olefinas leves sobre os catalisadores (a) HZSM-5 e (b) SAPO-34.
Fonte: Adaptado de WANG et al. (2010b).
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I.6.2 EFEITO DA VELOCIDADE ESPACIAL HORARIA MASSICA
(WHSV)

Velocidade espacial horaria massica € definida como a razdo entre a
vazao massica de metanol a ser processada e a massa de catalisador. WHSV
€ o inverso do tempo espacial do metanol sobre o catalisador durante a reagéo.

WU et al. (2004) avaliaram o efeito da velocidade espacial (relacionado
ao metanol, MWHSV) na conversdao de metanol e distribuicdo de produtos
utilizando SAPO-34. Maiores conversdes de metanol e seletividade a propeno
e butenos foram observadas a MWHSV de 1,59, 2,66 e 3,67 h™'. Contudo, a
seletividade a eteno apresentou o maior valor na menor MWHSYV testada, bem
como a razdao C,":C3~, e 0 que pode ser atribuido ao craqueamento dos
oligbmeros. Monéxido e diéxido de carbono bem como metano também
apresentaram as maiores concentragdes nos produtos na menor velocidade
espacial. Além disso, observou-se que a desativacdo do catalisador foi mais
acentuada ou a velocidades espaciais baixas ou elevadas do que médias. A
seletividade a C, — C4 é a mais baixa para a menor MWHSV. Neste caso, 0os
principais alcanos formados foram propano e metano. A partir dos resultados,
foi evidenciado que a decomposi¢cdo do metanol ocorre em uma taxa menor do
que a conversao de metanol a olefinas. Uma vez que o uso maiores tempos de
residéncia (uma menor velocidade espacial) resultam em uma maior formagao
de metano e CO + CO,. Também, acredita-se que parte do propano é formada
a partir de reagdes de transferéncia de hidrogénio. O aumento da razdo C,™:Cs™
a baixas MWHSV €& devido ao desaparecimento de certa quantidade de
propeno via reacao de transferéncia de hidrogénio. A MSHV maiores que 0,54
h', o efeito da velocidade espacial na seletividade a C,~ - C4~ é bem
insignificante e a seletividade permanece constante com o tempo de reacao.
Contudo, o catalisador desativa mais rapidamente a 0,54 e 6,0 h" do que
outras velocidades espaciais. Portanto, uma MWHSV entre 1,6 e 3,6 h™' pode

ser uma faixa 6tima para o processo MTO.
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11.6.3 EFEITO DA ADICAO DE FOSFORO

A adicdo de fosforo a HZSM-5 vem sendo amplamente estudada
visando aumentar a formacéo de olefinas leves na reagao de MTO.

LI et al. (2010) avaliaram o desempenho de catalisadores ZSM-5 /ZSM-
11 modificados com fésforo na conversdo de metanol a hidrocarbonetos. As
técnicas de ressonancia magnética nuclear (RMN) e TPD — NH; mostraram
que essa modificacdo levou a uma diminuicao dos sitios acidos de Brdnsted e
da forca a&cida em relacdo ao catalisador sem modificagdo. Como
consequéncia, houve um aumento significativo da seletividade a propeno,
produzindo a razao propeno/eteno de oito a 400 °C.

VU et al. (2010) estudaram os efeitos do teor de fésforo na HZSM-5 na
reacao MTO. Os resultados mostraram que o catalisador de HZSM-5 com 3%
m/m de fésforo apresentou a maior seletividade a propeno (cerca de 57%) com
conversao de metanol de 100%. Além disso, a presenca de fésforo aumentou a
estabilidade dos catalisadores quando comparados a da HZSM-5. A dessorgao
de amoénia a temperatura programada mostrou que os sitios acidos fortes da
HZSM-5 desapareceram apds o tratamento com fosforo. Consequentemente, a
formacdo de aromaticos e coque foi inibida, resultando em uma maior
seletividade a olefinas leves e estabilidade do catalisador. Teores elevados de
fésforo sobre a PHZSM-5 diminuiram significativamente a seletividade a eteno
e aromaticos devido a menor acidez dos sitios acidos fortes, causada pela

desaluminacao.

I11.6.4 EFEITO DA ADIGAO DE AGUA NA ALIMENTAGAO

Agua é um dos principais produtos na conversido de metanol,
representando, estequiometricamente, 56,3% (m/m) (WU & ANTHONY, 2001).
A avaliacdo dos efeitos de adicdo de agua na reagdo MTO vem despertando
interesse de varios pesquisadores.

NIEKERKE et al. (1996) observaram que o emprego de agua como
diluente triplicou o tempo de campanha do catalisador e diminuiu a seletividade

a metano e a razao C,/Cs. No entanto, ndo modificou a seletividade a olefinas
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Cz — C4. Os autores atribuiram os resultados a redugédo no tempo de residéncia
dos produtos de reagdo: a agua é uma base mais forte do que o metanol
alimentado ou os produtos da reagdo (olefinas) e, portanto, tende a ser
adsorvida preferencialmente sobre os sitios &cidos. Dessa forma, diminui o
tempo de residéncia dos precursores de coque nos sitios acidos.

WU & ANTHONY (2001) investigaram os efeitos da presenga agua na
alimentagdo na conversdao de metanol a olefinas empregando SAPO-34. Eles
observaram que a presenca de agua nao sO6 aumentou a seletividade a
olefinas, mas também diminuiu a taxa de desativagdo do catalisador. Além
disso, verificaram que, quando a alimentagéo era formada por 74 — 80% (mol)
de agua, o catalisador podia processar mais de oito vezes a quantidade de
metanol comparada a uma alimentacdo com metanol puro antes de a
conversao diminuir para um valor <100%.

Conforme visto no item referente a desativagdo, Ql et al. (2007)
estudaram o efeito de diferentes razbes massicas metanol e agua na
alimentagdo e diferentes tempos de reacdo sobre a formacdo de coque,
conforme ilustrado na Figura 111.39.
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Figura 111.39: Teor de coque em SAPO-34 para alimentacdo com diferentes
teores de agua (alimentacao: metanol e agua; 450° C; 0,067g catalisador h/ g

metanol).
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Os pesquisadores observaram que, para tempos de reagdo pequenos,
ocorreu uma diminuicdo muito importante do teor de coque com ao aumento da
razdo agua e metanol. No entanto, quando ocorre uma saturagdo de coque
(TOS= 60 min) sobre o catalisador SAPO-34, o teor de coque nao varia mais

com a razao massica agua e metanol.
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IV. MATERIAIS E METODOS

IV.1 MATERIAIS

Os reagentes empregados nas sinteses dos catalisadores foram solucao
de NH4;OH P.A.(Vetec), acido fosforico 85% (Vetec), morfolina 99+% (Acros
Organics), pseudoboemita Catapal (cedida por CENPES/PETROBRAS), silica
Aerosil-200 (cedida por CENPES/PETROBRAS), isopropdxido de aluminio
98+% (Acros Organics), solugdo 20% em agua de hidréxido de tetraetilamonio
(Vetec), nitrato de niquel (II) hexahidratado 99% (Acros Organics), nitrato de
cobalto(ll) hexahidratado (Fluka) e nitrato de manganés (ll) hidratado (Aldrich).

O metanol P. A. Vetec foi utilizado nos testes cataliticos.

A identificacdo dos produtos de reacao foi realizada a partir de duas
misturas padrdao (LINDE GASES) constituidas por substancias tipicamente
formadas na conversdo de metanol (mistura I: metano, etano, eteno, propano,
propeno, n-butano, 1-buteno, 2-buteno, isobuteno, n-pentano, isopentano, n-
hexano e benzeno, diluidos em N; mistura Il: DME, metanol, CO,, CO, CHq4, Hz
e O, diluidos em hélio). As composicbes das misturas | e Il estéo
apresentadas na Tabela IV.1.

Tabela IV.1: Composigédo das misturas | e Il em % molar

Mistura | Mistura Il
Metano 2,12 Metanol 0,40
Eteno 6,93
Etano 1,03 DME 1,22
Propeno 6,02
Propano 0,53 CO, 1,48
n-butano 2,05
1-buteno 2,08 co 4,00
2-buteno 1,98
Isobuteno 1,00 Metano 5,05
Isopentano 0,11
n-pentano 0,10 H, 1,97
n-hexano 0,11
Benzeno 0,10 (0% 2,00
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IV.2 METODOS

IV.2.1 SINTESE DOS CATALISADORES

Os catalisadores empregados na conversao de metanol foram SAPO-34
obtido usando como direcionador de estrutura a morfolina (SAPO-34M) e
outros empregando hidroxido de tetraetilamdnio — TEAOH como direcionador
de estrutura (SAPO-34T, NiIAPSO-34, CoAPSO-34, MnAPSO-34), HZSM-5 e
HZSM-5 modificada por fésforo. Todos os catalisadores foram sintetizados,
exceto o comercial HZSM-5 (cedido por CENPES/PETROBRAS). Os reagentes
utilizados na preparagao dos catalisadores estdo sumarizados na Tabela IV.2.

Tabela IV.2: Reagentes utilizados na preparacao dos catalisadores

Catalisadores Reagentes

SAPO-34M H3PQ,, silica, pseudoboemita, morfolina

SAPO-34T Isopropoxido de aluminio, TEAOH, silica, H3PO4

NiAPSO-34 Isopropoxido de aluminio, TEAOH, silica, HsPQ,, nitrato de niquel (II)
CoAPSO-34 |Isopropdxido de aluminio, TEAOH, silica, H3PO,, nitrato de cobalto (ll)
MnAPSO-34 | Isopropdxido de aluminio, TEAOH, silica, HsPOs, nitrato de manganés (ll)
PHZSM-5 Hs;PO,

Iv.2.1.1 SAPO-34M

O foco principal durante a pesquisa da metodologia a ser seguida na
sintese da SAPO-34 era escolher aquela que apresentasse uma baixa razao
Si/Al. Essa razdo é um indicador de acidez: quanto menor € o seu valor, menor
€ a forga acida especifica de cada sitio, o que reduziria as reagbes de
oligomerizagdo e, consequentemente, a formagdo de coque, que causa a
desativacao do catalisador.

Diante disso, para a sintese da peneira molecular em questao, foram
utilizadas duas referéncias: a de MARCHESE et al. (1999), de onde foi extraida
a composicao molar do gel a ser sintetizado (0,25 Si/1,00 Al/0,90 P/1,25
Morfolina/50 H.O) e a de PRAKASH & UNNIKRISHNAN (1994), para a
metodologia de preparo.
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As seguintes etapas foram seguidas para sintese da SAPO-34M:

Adicdo dos Cristalizacdo Centrifugacao Secagem em Calcinacao
reagentes hidrotérmica e Lavagem estufa N,/Ar
v 12dia

1. Diluicao de 9,1g de H3PO, (85%) em 20,925¢g de agua destilada;

2. Adicao vagarosamente (durante cerca de 1:30h) 4,7g de
pseudoboemita (96,1% Al,O3) em (1) sob agitacao (até o gel ficar
homogéneo);

O gel homogéneo foi armazenado até o dia seguinte.

v 22dia

3. Adicdo de 11,6259 de 4agua destilada em (2) e agitar
completamente durante 7h;

4. Mistura completa de 1,3g de aerosil (SiO), 9,559 de morfolina e
17,059 de agua destilada, sob agitacao (durante cerca de 45 min);

5. Adicao de (4) gota-a-gota em (3), sob agitacdo (durante cerca de
1:20h);

A mistura foi novamente reservada até o dia seguinte.

v 32dia
6. Mistura e agitacédo por 7h de (5) a 27,99 de agua destilada

O procedimento de sintese da amostra de SAPO-34 segundo PRAKASH
& UNNIKRISHNAN (1994) esta esquematizado na Figura IV.1.
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Envelhecimento Cristalizagao ORI Secagem Calcinagéo
e lavagem

Figura IV.1: Procedimento de sintese do SAPO-34. Fonte: PRAKASH &
UNNIKRISHNAN (1994).

Em seguida, o gel obtido, cujo pH estava em torno de 7, foi dividido em
duas autoclaves de Teflon e levadas a estufa por 24h a uma temperatura de
cerca de 30 °C para etapa de envelhecimento. Apés o envelhecimento, as
autoclaves foram mantidas a temperatura ambiente por mais 2 dias. No terceiro
dia, as autoclaves foram colocadas em estufa, para realizacdo da etapa de
cristalizacdo, e submetidas a seguinte programacao térmica: aquecimento a
200 °C a taxa de 10 °C/min e tratamento isotérmico a 200 °C por 48 h.

Aproximadamente 24h apos o fim da programacgéo térmica, o gel e o
precipitado branco formado foram retirados da autoclave, diluidos com agua
destilada, agitados e verificou-se que seu pH se situava em torno de 9. A
suspensao foi centrifugada e lavada com agua deionizada até que o pH da
solucdo mae estivesse préximo de 5 (pH da agua deionizada). A torta foi
colocada em estufa a 100 °C por aproximadamente 24 h para uma primeira
secagem e, a seguir, o solido foi moido até se obter um p6 bastante fino, que
foi calcinado até 550°C com fluxo de N2 e depois ar, de acordo com um
procedimento adaptado de GOMES (2003), descrito a seguir:
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> Etapal - Sob uma vazao de nitrogénio em torno de 150 mL/min:
a. aquecimento da temperatura ambiente a 220°C por 5h;
b. tratamento isotérmico a 220°C por 1h;

aquecimento a 330°C por 2,4h;

tratamento isotérmico a 330°C por 1h;

aquecimento a 440°C por 2,4h;

~ o o o

tratamento isotérmico a 440°C por 2h;

aquecimento a 550°C por 2,4h;

> @

tratamento isotérmico a 550°C por 1h;

> Etapa Il - Sob uma vazao de ar em torno de 150 mL/min:

a. tratamento isotérmico a 550°C por 5h.

O aquecimento gradual sob fluxo de N tinha por objetivo promover um
lento arraste fisico do direcionador de estrutura (morfolina) da estrutura do
solido, de modo a preserva-la. Com o intuito de eliminar a morfolina que ainda
nao foi removida apenas pelo arraste fisico da etapa |, a corrente de N foi
substituida por uma corrente de ar (etapa Il) para promover a oxidagdo do

agente modelador e o arraste dos produtos dessa reacao.

1V.2.1.2 SAPO-34T

Isopropdxido de aluminio (15,10 g) foi adicionado lentamente a 31,10 g
de TEAOH sob agitacdo. A adicdo foi realizada por cerca de 2 horas.
Adicionou-se lentamente 0,66 g de silica sob agitacdo até homogeneizacéo da
mistura. Em seguida, 8,52 g de acido fosférico diluido em 12,20 g de agua
destilada foram adicionados a mistura. A composicao final do gel foi de
Alx05/P205/0,30 SiO2/2,0 TEAOH/50 H0.

O gel foi transferido para uma autoclave de aco inox com revestimento de
teflon e esta foi colocada em estufa e submetida a seguinte programacao de
temperatura: 30°C por 24 horas (periodo de incubacéao, destinado a otimizar a
cristalizagcdo da peneira molecular), aquecimento a 200°C a taxa de 5°C/min e
isotérmico a 200°C por 48 horas.
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Ap6s este tempo, a autoclave foi resfriada e o sélido formado foi
recuperado por centrifugacao e lavado com bastante 4gua deionizada, até que
o pH da solugao-mée estivesse proximo de 5 (pH da dgua deionizada).

O produto foi seco em estufa a 100°C por uma noite. O sélido seco foi
moido até a obtencdo de um pd bastante fino. Em seguida o sélido foi
calcinado de acordo com o procedimento adaptado de GOMES (2003), descrito
no item IV.2.1.1.

1V.2.1.3 MeAPSOs-34

A metodologia de DUBOIS et al. (2003) foi empregada na sintese dos
catalisadores CoAPSO-34, MnAPSO-34 e NIiAPSO-34. A metodologia de
preparo e caracterizacdo dos MeAPSO-34s foram extraidos de trabalhos
anteriores (SAMPAIO, 2011 e TORRES, 2009) e sua insercao visa facilitar a
interpretacao dos testes cataliticos realizados no presente estudo.

% NIiAPSO-34

Adicionou-se lentamente e sob vigorosa agitacdo uma massa
equivalente a 15,10g de isopropoxido de aluminio (durante 2h e 30min) a 8,69
de acido fosforico diluido em 9,20g de agua destilada. Em seguida, foi
adicionado lentamente 0,229 de silica e sob agitagdo até homogeneizacéao da
mistura. Adicionou-se também a mistura 0,11g de nitrato de niquel (ll)
dissolvida em 3g de agua destilada, bem como 31,10g de TEAOH (gota a
gota). A mistura foi, entdo, agitada por cerca de 2h até completa
homogeneizacdo. A composicao final do gel foi de 0,01 NiO/Al,O3/P205/0,10
Si0O./2,0 TEAOH/50 H20.

Apos isso, o gel formado foi transferido para uma autoclave de aco inox
com revestimento de Teflon e esta foi colocada em estufa e submetida a
seguinte programacgao térmica: 30 °C por 24 h (periodo de incubacéo,
destinado a otimizar a cristalizacdo da peneira molecular), aquecimento a
200°C a taxa de 10°C/min e isotérmico a 200 °C por 48 h. Ao término da
programagao, a autoclave foi resfriada e o solido formado lavado vérias vezes
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com agua até que o pH da solugdo mée fosse de cerca de 5,5 (pH da agua

deionizada). Ao longo das lavagens, o sélido foi recuperado por centrifugacao.
O produto foi seco em estufa a 100 °C por uma noite. O sélido seco foi

moido até a obtengdo de um pé bastante fino, que foi calcinado de acordo com

o procedimento adaptado de GOMES (2003), ja descrito anteriormente.

% CoAPSO-34 e MNAPSO-34

Adicionou-se lentamente e sob agitacdo uma massa equivalente a
15,109 de isopropéxido de aluminio (durante 2h e 30min) a 31,10g de TEAOH.
Em seguida, foi adicionado lentamente 0,669 de silica e sob vigorosa agitacao
até homogeneizagcdo da mistura. Adicionou-se também a mistura 0,08g de
nitrato de cobalto (ll) ou 0,025g de nitrato de manganés (ll) (a depender do
MeAPSO-34 que se deseja sintetizar) dissolvida em 3g de agua destilada, bem
como 8,529 de 4cido fosférico diluido em 9,20g de agua destilada (gota a gota).
A mistura foi, entdo, agitada por cerca de 2h até completa homogeneizacao. As
composicoes do gel para MNAPSO-34 e CoAPSO-34 foram, respectivamente:
0,005 MnO/ Al,O3/ P20Os/ 0,30SiO2/ 2,0TEAOH/ 50H,0 e 0,007Co0/Al>O3/P20s/
0,30 SiO2/2,0 TEAOH/50 H0.

Apods isso, o gel formado foi transferido para uma autoclave de ago inox
com revestimento de Teflon e esta foi colocada em estufa e submetida a
seguinte programacgao térmica: 30 °C por 24 h (periodo de incubacéo,
destinado a otimizar a cristalizagdo da peneira molecular), aquecimento a 200
°C a taxa de 10°C/min e isotérmico a 200 °C por 48 h. Ao término da
programagao, a autoclave foi resfriada e o solido formado lavado vérias vezes
com agua até que o pH da solucdo mae fosse de cerca de 5,5 (pH da agua
deionizada). Ao longo das lavagens, o solido foi recuperado por centrifugacao.
O produto foi seco em estufa a 100 °C por uma noite. O sélido seco foi moido
até a obtencao de um pd bastante fino, que foi calcinado de acordo com o
procedimento adaptado de GOMES (2003), ja descrito anteriormente
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1Iv.2.1.4 PHZSM-5

O catalisador comercial HZSM-5 foi impregnado com fésforo para
avaliacao dos efeitos da adigdo de fésforo na seletividade a olefinas leves. A
fonte de fésforo utilizada foi acido fosférico (HzsPO4) (85% m/m) e o teor a ser
impregnado foi escolhido com base nos dados de seletividade a propeno de
BARROS et al. (2007). O catalisador PHZSM-5 4% m/m foi o que apresentou
os melhores resultados.

A quantidade de solugdo de H3zPO4 a ser adicionada a HZSM-5 foi
calculada, entdo, para obtencdo da porcentagem de fésforo desejada (3%
m/m), 0 que corresponde a, aproximadamente, 1,674g diluidos em 225 mL de
agua destilada.

A solucao aquosa de H3PO, foi transferida para um balao de 500 mL.
Em seguida, a HZSM-5 calcinada foi adicionada a solugdo. O baldo foi
adaptado a um evaporador rotativo e mantido sob agitacao constante por 18 h
a temperatura ambiente para melhor homogeneizagcdo da suspenséo. Apds
agitacdo por varias horas, a solugcado foi evaporada sob vacuo. O solido
impregnado obtido foi entdo seco em estufa a 100 °C por uma noite e depois
calcinado segundo procedimento adaptado de GOMES (2003).

IV.2.2 CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES

IV.2.2.1 COMPOSICAO QUIMICA

+» FLUORESCENCIA DE RAIOS-X (FRX)

Quando uma fonte de excitagdo atinge uma amostra, ou o raio-X pode
ser absorvido pelo &tomo ou se dispersar no material. Durante este processo,
se o raio-X primario tiver energia suficiente, elétrons serdo ejetados de
camadas internas, criando vacancias. Estas vacancias apresentam uma
condigdo instavel para o atomo. Como o atomo retorna a sua condigao estavel,
os elétrons das camadas externas séo transferidos para camadas internas

emitindo um raio-X caracteristico cuja energia € a diferenca entre as duas
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energias de ligagdo das camadas correspondentes. Os raios-x emitidos
produzido a partir deste processo sdo chamados de "Fluorescéncia de Raios-
X", ou FRX. A andlise por fluorescéncia de raios-X é uma técnica semi-
quantitativa amplamente utilizada para medir a composicao elementar de
materiais e possui a vantagem de ser uma técnica nao destrutiva (AMPTEK
INC., 2002).

Os catalisadores foram quantificados por fluorescéncia de raios-X,
utilizando-se um espectrébmetro Rigaku, modelo Rix 3100, dotado de tubo

gerador de raios-X de rédio.
1V.2.2.2 ESTRUTURA CRISTALINA
< DIFRACAO DE RAIOS-X (DRX)

E uma técnica amplamente empregada na identificagdo da composicdo
e estrutura de materiais cristalinos. O difratograma, caracteristico para cada
substancia, é obtido quando um feixe de luz € incidido sobre a amostra e este
sofre difragdo causada pelo espalhamento elastico dos elétrons. Dependendo
do angulo de incidéncia do feixe, podem ser observados maximos de
intensidade de difracao na rede cristalina.

Os catalisadores foram analisados por DRX em um difratdmetro Miniflex
(Rigaku), utilizando radiacdo CuKa (A = 1,5417 A), com tensdo de 30 kV e
corrente de 15 mA. As andlises foram realizadas na faixa de 2°<268<60°, exceto
para as amostras de MeAPSO-34, cuja faixa foi de 5%°<26<80° e todas as
analises com passo de 0,05%s.

IV.2.23  MICROSCOPIA ELETRONICA DE VAREDURA
(MEV)

A microscopia eletrbnica de varredura (MEV) é uma técnica empregada
na analise de caracteristicas microestrutural de diferentes tipos de amostras.
Como caracteristicas, podem-se citar as elevadas resolucao e ampliagdo (até
300 000x).
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O principio de funcionamento consiste na incidéncia de um fino feixe de
elétrons sobre a area a ser avaliada e, como consequéncia da interagdo entre
ambos, uma série de radiag¢des (elétron secundarios, Auger, etc.) sdo emitidas.
No entanto, a definicAdo qualitativa da morfologia e topografia do material é
possivel mediante quantificacdo dos elétrons secundarios gerados quando este
€ submetido a uma excitagao eletrénica.

A morfologia das amostras calcinadas foi analisada utilizando o
microscépio eletrénico de varredura HITACHI modelo TM-1000 e nenhum pré-

tratamento foi realizado antes das analises.

1v.2.2.4 ADSORCAO DE N,

A determinacao da area especifica foi realizada com base no método de
BET (Brunauer-Emmett-Teller), que se baseia no fenbmeno de adsorcéao fisica
de um gas inerte a temperaturas baixas e cujo objetivo é quantificar o volume
de adsorvato necessério para formar uma monocamada sobre a superficie a
ser medida. Ja a area e o volume de microporos foram determinados pelo
método t, enquanto a area e volume de mesoporos pelo método BJH.

As medidas de adsorcédo fisica de N, foram realizadas a -196°C num
equipamento TriStar 3000 da Micromeritcs. As amostras foram amostras pré-
tratadas sob vacuo a 300°C por 18 h.

IV.2.2.5 PROPRIEDADES TERMICAS

< ANALISE TERMICA

A técnica empregada para medir variagbes de massa de uma amostra
em funcdo da temperatura quando esta é submetida a uma programacao
(controlada e normalmente linear com o tempo) de aquecimento € denominada
de termogravimetria. A analise fornece informagdes sobre a composicao inicial
da amostra, possiveis compostos intermediarios formados durante o

experimento bem como a avaliagao da estabilidade térmica.
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As andlises foram realizadas nas amostras calcinadas em um aparelho
termogravimétrico da PerkinElmer Thermal Analysis modelo Pyris 1 TGA.
Cerca de 7-15 mg de amostra foram aquecidas até 900 °C a uma taxa de
20°C/min, sob fluxo de N2 de 100 mL/min.

IV.2.2.6 REDUCAO A TEMPERATURA PROGRAMADA (TPR)

A técnica de TPR consiste em submeter o catalisador a um aquecimento
linear de temperatura em presenga de um fluxo continuo de uma mistura
redutora através do leito catalitico. Com isto, é possivel obter um perfil de
reducao (variacao do consumo de hidrogénio em funcao da temperatura), que
fornece informacdes qualitativas e quantitativas a respeito das fases presentes
na superficie do catalisador: a posicdo de cada sinal traz revelacdes acerca da
natureza quimica e vizinhancga das espécies reduziveis presentes; as areas das
mesmas permitem quantificar, através da quantidade de H» consumida, o total
de metal que Ihe deu origem.

Os catalisadores MeAPSO-34 (Me=Ni, Co, Mn) foram analisados por
TPR em uma unidade multipropésito equipada com um detector de
condutividade térmica sob fluxo de 30 mL/min de uma mistura gasosa 1,59 %
Ho/Ar. As amostras foram aquecidas até 1000°C a uma taxa de 10°C/min.
Antes de se iniciar a aquisicao dos dados, as amostras foram submetidas a um
pré-tratamento desde a temperatura ambiente até 500°C a 10 °C/min por 1

hora sob vazdo de 30 mL/min de He.

IV.2.2.7 ESPECTROSCOPIA DE REFLETANCIA DIFUSA (DRS)

E uma técnica espectroscopica baseada na reflexdo da luz na regido
visivel, ultravioleta e infravermelho por amostras soélidas pulverizadas.
Frequentemente, é utilizada para se determinar a simetria de metais de
transicao e o seu estado de oxidacdo em catalisadores de 6xidos suportados.

Pela DRS, a intensidade da Iluz refletida em um determinado
comprimento de onda a partir de uma camada de sélido de espessura infinita

(na préatica 5nm) é comparada com o espalhamento obtido de uma substancia
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de referéncia idealmente ndo absorvente (branco). A razéo entre a intensidade
luminosa refletida a partir da amostra e a refletida pela referéncia é registrada
em fungdo do comprimento de onda, dando origem ao espectro de DRS.

O objetivo principal da realizacdo desta técnica foi avaliar o estado
eletrénico dos metais nos catalisadores MeAPSO-34. Para isso, empregou-se
um espectrofotdmetro Varian Cary 5 com faixa de varredura no UV-VIS-NIR,
com acessorio de refletancia difusa Harrick de geometria Praying Mantis. A
analise das amostras foi realizada na faixa do ultravioleta visivel (de 800 a 200
nm). SAPO-34T foi empregado como material de referéncia e a funcao F(R-)
da teoria de Schuster-Kubelka-Munk (SKM) foi utilizada para obtencdo dos
espectros (R~ é a razao entre a intensidade da luz refletida da amostra e a
intensidade da luz refletida da referéncia). Nenhum pré-tratamento foi realizado

antes das analises.

IV.2.2.8 PROPRIEDADES ACIDAS

<+ DESSORGAO DE AMONIA A TEMPERATURA PROGRAMADA
(TPD-NH3)

A técnica de TPD-NH3; vem sendo utilizada para avaliar propriedades
acidas das zedlitas, tais como a densidade e a for¢a dos sitios acidos. No
entanto, uma das desvantagens dessa técnica € o fato de ndo ser possivel
diferenciar entre os sitios de Lewis e Brdnsted.

A amoénia foi empregada como molécula sonda por ser uma molécula
menor do que o tamanho do poro da zedlita (2,6 A) e possuir forte
caracteristica basica (NIWA & KATADA, 1997).

As analises de termodessor¢cdo a temperatura programada de amdnia
foram realizadas em uma unidade multipropésito acoplada a um espectrémetro
de massas PFEIFFER, modelo OMNISTAR™ com a adsorgdo de uma mistura
4% NHs/He (60 mL/min) durante 30 min pela amostra (cerca de 0,2g) a 100°C.
A dessorcao de NHj3; ocorreu entre 100°C e 550°C (102C/min), numa vazao de
He de 60 mL/min, sendo analisado o fragmento m/e=15 por um espectrémetro
de massas. Previamente, os catalisadores foram submetidos a um tratamento
in situ a 500°C (10°C/min) por 1 h com He (30 mL/min). Cada perfil de
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dessorcao foi bem ajustado por duas curvas gaussianas: a primeira a
temperaturas mais baixas (199 - 244 °C) foi associada a acidez fraca, enquanto
a segunda a temperaturas mais elevadas (364 - 449°C) foi associada a acidez
forte.

< ESPECTROSCOPIA DE ABSORGCAO MOLECULAR NO
INFRAVERMELHO (IV)

A técnica de espectroscopia de absorcdo molecular no infravermelho
(IV) foi empregada para a identificagdo das bandas caracteristicas na regiao
das hidroxilas. Foi utilizado um espectrometro FTIR Perkin Elmer Spectrum 100
com detector MCT, utilizando acessoério de reflectancia difusa Praying Manthis,
da Harrick, dotado de camara para medi¢des a alta temperatura e janelas de
fluoreto de célcio. A regido de andlise concentrou-se na faixa de 1000 a 4000
cm™'. Os espectros foram adquiridos com resolucdo de 4 cm™ e cada varredura
foi composta de 60 leituras (na temperatura indicada).

Antes das analises de |V, as amostras foram secas em mufla durante 12
h. Os catalisadores foram pré-tratados a 150°C por 1h na célula do drifts e
obteve-se um espectro (a). Em seguida, a temperatura foi elevada para 500°C
(5°C/min) sob corrente de He e obteve-se um espectro (b). Em seguida

resfriou-se sob fluxo de He até 150°C e obteve o espectro (c).

IV.2.3 TESTES CATALITICOS

Os testes cataliticos foram realizados em um sistema reacional continuo

a pressao constante, constituido por um reator de quartzo (tubo em U), alojado
em um forno de ceramica, contendo um leito fixo do catalisador. O forno era
equipado com um termopar do tipo K e sua temperatura controlada por um
programador digital ligado ao termopar. O metanol foi alimentado a unidade por
meio de uma bomba seringa BBRAUN e vaporizado a 270 °C. Hélio foi utilizado
como gas de arraste (60 mL/min). A temperatura do vaporizador € a vazao de
hélio foram ajustadas por um controlador e um regulador de vazao,
respectivamente. A conversdo de metanol sobre os catalisadores estudados foi
realizada a 350, 400, 450 e 500 °C, utilizando-se uma velocidade espacial
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(WHSV) de 2,55 h™'. Foram também avaliados os efeitos do tempo de reagao,
da velocidade espacial e da composicdo de alimentacdo na conversdao de
metanol. Antes de se iniciar cada teste catalitico, os catalisadores foram
submetidos a um pré-tratamento in situ sob corrente de He de 30 mL/min,
conforme o seguinte programa térmico: aquecimento da temperatura ambiente
a 500 °C a taxa de 10 °C/min, manutencao a 500°C por 1 h e resfriamento a
temperatura desejada para o inicio da reacdo. Os produtos de reagao foram
analisados em linha por cromatografia em fase gasosa em um equipamento HP
6890 Plus, dotado de uma coluna HP-PLOT Q (30m e 0,530 mm de diametro) e
detectores de ionizagao de chama (FID) e condutividade térmica (TCD).

A foto da unidade de testes cataliticos esta ilustrada na Figura IV.2.

Figura IV.2: Foto da unidade de testes cataliticos.

Tanto a tubulacdo de gas que liga a saida do forno a entrada do
cromatdgrafo quanto as valvulas possuem suas temperaturas controladas por
um termostato em torno de 120°C, a fim de garantir que os produtos formados
nao condensassem.

As condi¢cdes do meétodo cromatografico foram ajustadas de modo a
otimizar a separagéo dos produtos de interesse na conversdo de metanol. Para
isso, adotou-se uma diluicdo da amostra de 50:1, uma vazao de gas carreador
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(hélio) na coluna de 8 mL/min, além da seguinte programagéo do forno: 60 °C
por 15 min, aquecimento a 10°C/min até 100 °C, isotérmico a 100°C por 4min,
a temperatura foi elevada a 200°C a uma taxa de 20 °C/min, permanecendo
nesta temperatura por 9 min, entdo foi feito um novo aquecimento a 20°C/min
até 230°C e mantendo-se esta temperatura por 27,5 min para limpeza da
coluna.

Visando a familiarizagdo com a unidade e a determinacéo das condi¢des
reacionais apropriadas para padronizacdo dos experimentos aqui
apresentados, foram realizados alguns testes preliminares com HZSM-5.

Nos cromatogramas, as substancias oriundas do efluente do reator
foram identificadas com base em seus tempos de retencao, previamente
determinados a partir da andlise de misturas padrao.

A quantificacdo de cada composto foi feita de acordo com o método
descrito por Dietz (1967), onde um fator de correcdo, denominado de
sensibilidade relativa (SR) e cujo valor € fungédo da resposta da substancia a
um dispositivo de detecgéo (FID ou TCD), é utilizado.

As areas dos picos das substancias, obtidos pelo detector FID, foram
corrigidas dividindo-se as mesmas pelas suas respectivas SRs, fornecidas por
Dietz (1967). Em seguida, as areas corrigidas foram normalizadas a fim de se
obter as fragdes massicas, conforme a equagéo IV.1:

Ai/SR; )Jxloo (IV.1)

(%omassa); = (W

onde:
A; = area do pico correspondente ao componente i;
SR; = sensibilidade relativa correspondente ao componente i.

Posteriormente, as fracoes molares foram calculadas com base nas
massas molares de cada substéncia, como mostrado na equacéo IV.2:

( (%massa), /MM,
Yi =

- Z((%massa)i/MMl-)JXIOO (IvV.2)
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onde:
y; = fracdo molar do componente i;
SR; = massa molar do componente i.

O desempenho catalitico foi comparado a partir da seletividade aos
produtos e da conversdo de metanol, que foram calculadas através das
equacoes IV.3 e IV.4, respectivamente:

S,(%) = quantidade de r'netanol consumida para forma'r o produto i <100 (IV.3)
quantidade total de metanol consumida
X (%) = quantl‘dade total de metanol co‘nsumlda 100 (IV.4)
quantidade total de metanol alimentada

O rendimento (Y) em produto / foi calculado a partir da equacéo IV.5.

Y,(%) =( (IV.5)

quantidade de metanol consumida para formar o produto i %100
quantidade total de metanol alimentada
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V. RESULTADOS E DISCUSSAO

V.1 CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES

V.1.1 COMPOSICAO QUIMICA

< FLUORESCENCIA DE RAIOS X (FRX)

A Tabela V.1 apresenta as composi¢cées quimicas obtidas por FRX, em
porcentagem massica, bem como as razées molares SiO,/Al,O3 e P20s/Al,03
das amostras calcinadas do tipo SAPO-34.

Tabela V.1: Composi¢do quimica dos catalisadores calcinados tipo SAPO-34

SiO, Al,O, P,05 Me* SiOy/Al,0;3  P,05/Al0,
Catalisador
(%m/m)  (%em/m) (%em/m) (%m/m) molar molar
SAPO-34M 13,3 43,1 43,6 - 0,52 0,71
SAPO-34T 7,2 447 48,1 - 0,27 0,77
MnAPSO-34 6,9 42,6 50,3 0,2 0,27 1,10
NiAPSO-34 3,6 411 54,9 0,3 0,15 1,24
CoAPSO-34 6,2 40,9 52,7 0,2 0,26 1,19
*Me= metal

O catalisador SAPO-34M apresentou uma razdo molar SiOy/Al,O3
(SAR= 0,52) maior do que a observada para a SAPO-34T (SAR= 0,27),
sugerindo que a natureza dos direcionadores de estrutura possui um papel
importante na incorporagdo do Si na estrutura (BRIEND et al., 1995).

A incorporagdo do metal a estrutura da SAPO-34 ocorre atraves da
substituigdo do AI** (FLANIGEN et al., 1986; KANG, 2000; WEI et al., 20086).
Para as peneiras MeAPSO-34s foi observado um aumento da razao
P20s/Al,03.

A Tabela V.2 os resultados obtidos para HZSM-5 e PHZSM-5.
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Tabela V.2: Composigao quimica dos catalisadores calcinados

SiO, Al,O3; P,05 SiOy/Al,0;3 P,05/Al,0;
Catalisador
(Y%om/m)  (%om/m)  (%m/m) molar molar
HZSM-5 93,9 6,1 - 26,1
PHZSM-5 85,6 6,1 8,3 23,8 0,98

Para a HZSM-5 observou-se uma razdo molar SiO»/Al,O3 (SAR= 26,1),
corroborando com TRAVALLONI et al. (2008). O teor de P obtido foi proximo
ao nominal.

V.1.2 ESTRUTURA CRISTALINA

< DIFRAGAO DE RAIOS X (DRX)

As Figuras V.1 e V.2 apresentam os difratogramas dos catalisadores
calcinados. Os catalisadores HZSM-5 e SAPQO’s apresentaram difratogramas
de acordo com a literatura, com picos caracteristicos das estruturas MFI e
CHA, respectivamente, sem qualquer fase de impureza (VU et al., 2010; LIU et
al., 2009; PRAKASH & UNNIKRISHNAN,1994; MARCHESE et al, 1999;
DUBQOIS et al., 2003; TRAVALLONI et al., 2008). Tal fato comprova o sucesso
na sintese dos catalisadores SAPO’s.

Diferencas significativas entre o grau de cristalinidade dessas peneiras
(SAPQO-34) foram observadas. A amostra SAPO-34M apresentou um maior
grau de cristalinidade do que a SAPO-34T, indicando que a concentracéo de
SiO; afeta a cristalinidade do material formado (PRAKASH & UNNIKRISHNAN,
1994).

Para os catalisadores HZSM-5 e PHZSM-5 foi observado a presenca de
3 picos intensos caracteristicos situados entre 20 = 23°-24° confirmando uma
estrutura do tipo MFI, indicando auséncia de impurezas e alta cristalinidade
(FOLETTO et al., 2000; LIMA et al., 2005; TRAVALLONI et al., 2008; Bl et al.,
2010). Na amostra PHZSM-5 nao foram observados picos caracteristicos de
fases contendo fésforo o que sugere uma elevada dispersdo das espécies de

fosforo na zedlita.
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Il SAPO-34 padréo

l l | A T ‘k SAPO-34M
“ ‘Mﬂ HZSM-5

M PHZSM-5

Intensidade (u.a.)

A/
T T T r T N T j T

10 20 30 40 50 60
2 0 (graus)

Figura V.1: Difratogramas de raios x dos catalisadores calcinados.

Diferencas significativas entre o grau de cristalinidade das peneiras
moleculares do tipo SAPO-34 foram observadas. A amostra SAPO-34M
apresentou um maior grau de cristalinidade do que a SAPO-34T, indicando que
a concentragdo de SiO; afeta a cristalinidade do material formado (PRAKASH
& UNNIKRISHNAN, 1994).
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Figura V.2: Difratogramas de raios x dos catalisadores calcinados.
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Os difratogramas de raios-X dos MeAPSO-34 sdo similares aos de
PRAKASH & UNNIKRISHNAN (1994) e DUBOIS et al. (2003), confirmando o
tipo de estrutura da chabazita (CHA). Nao houve alteragao significativa nos
difratogramas de raios-X entre SAPO-34T e MnAPSO-34. No entanto, a
incorporagao de Ni e Co a estrutura da SAPO-34 diminuiu a intensidade dos
picos, aumentou a largura dos picos e resultou na presenga de halos sugerindo
um menor grau de cristalinidade desses catalisadores além da presenca de
material amorfo. Essa diminuicdo no caso da NIAPSO-34 pode estar
relacionada a menor concentracdo de SiO, existente nesse catalisador. Nao foi
possivel determinar a existéncia de espécies metalicas cristalinas fora da
estrutura da SAPO-34 pelos difratogramas, como observado por DUBOIS et al.
(20083).

O tamanho médio (D) de cristalito das amostras foi determinado a partir

dos dados de DRX, através da equacao de Scherrer:

_ 094
Bcosb V1)

onde A é o comprimento de onda CuKa,  é a largura (em radianos) a meia

altura do pico mais intenso e caracteristico da fase cristalina do material e 6 é o
angulo de Bragg do plano. Neste estudo, avaliou-se o tamanho meédio dos
cristalitos de SAPO-34 a partir da abertura a meia altura do pico situado em 26
= 21°(para os SAPQO’s) e 20 = 23° (para HZSM-5 e PHZSM-5).

A Tabela V.3 apresenta o tamanho dos cristais estimados por DRX.

Tabela V.3: Tamanho dos cristais a partir de DRX dos catalisadores

Tamanho Médio dos

Catalisador
Cristalitos (nm)

HZSM-5 22,6
PHZSM-5 21,9
SAPO-34M 36,6
SAPO-34T 34,7
MnAPSO-34 36,4
NiAPSO-34 21,7
CoAPSO-34 22,5
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O tamanho de cristalitos se situa entre 21 e 37 nm. A adi¢do de fosforo
resultou em uma ligeira diminuicdo do tamanho. A SAPO-34T apresentou um
menor tamanho de cristalito quando comparado com SAPO-34M. A adicao de
Mn levou a um aumento do tamanho de cristalito enquanto a incorporagéo de
Ni ou Co modificou significativamente o tamanho de cristalino quando
comparado ao da peneira SAPO-34T

V.1.3 MICROSCOPIA ELETRONICA DE VARREDURA (MEV)
A morfologia das amostras de SAPO-34, HZSM-5 e PHZSM-5,

observada por MEV, é mostrada na Figura V.3, nas ampliacdes de 5000 e 7000

vezes.

D20 x7.0k  10um

EQ-UFRJ

(d)

EQ-UFRJ D38 x50k 20um EQ-UFRJ D38 x70k 10um

Figura V.3: Micrografias de (a) SAPO-34T (ampliagdo de 5000x), (b) SAPO-
34M (ampliacao de 7000x), (c) HZSM-5 (ampliacdo de 5000x) e (d) PHZSM-5
(ampliacao de 7000x).
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As micrografias revelaram a estrutura arredondada dos catalisadores
HZSM-5 e PHZSM-5 e cubica dos catalisadores SAPO-34M e SAPO-34T
(PRAKASH e UNNIKRISHNAN, 1994; MARCHESE et al., 1999; DUBOIS et al.,
2003; WANG et al., 2010b).

Na Figura V.4 estdo apresentadas as micrografias dos catalisadores
CoAPSO-34, NIAPSO-34 e MnAPSO-34 sob ampliagdo de 5000x. CoOAPSO-34

apresentou 0s menores tamanhos de cristais que as outras MeAPSO-34s.

EQ-UFRJ D26 x50k  20um

D30 x50k  20um

EQ-UFRJ

EQ-UFRJ D2,1 x5,0k 20 um

Figura V.4: Micrografias de (a) COAPSO-34 (b) NIAPSO-34 e (c) MnAPSO-34.
Ampliacao de 5000x.

A partir da Figura V.4 observou-se que a introdugc&o de Mn resultou em
um catalisador com maior cristalinidade quando comparado ao de Ni e Co,
conforme verificado nas analises de DRX. Além disso, nas micrografias dos
catalisadores NIAPSO-34 e CoAPSO-34 foram observadas a presenca de

material amorfo, confirmando os resultados de DRX.
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V.1.4  ADSORCAO DE N;

A Tabela V.4 apresenta as propriedades texturais dos catalisadores
calcinados.

Tabela V.4: Propriedades texturais dos catalisadores calcinados

Area Volume de  Volume de
Catalisador especifica microporos mesoporos

(m%g)*  (cm’g)° (cm®g)°

HZSM-5 377 0,13 0,07
PHZSM-5 244 0,09 0,07
SAPO-34M 566 0,28 0,02
SAPO-34T 566 0,25 0,05
MnAPSO-34 526 0,23 0,07
NiAPSO-34 503 0,22 0,15
CoAPSO-34 602 0,26 0,12

2 método BET; ° método t, ¢ método BJH

As areas especificas das amostras de SAPO-34 e MeAPSO-34 (503 a
602 m?/g) e volume de microporos (0,22 a 0,28 cm®g) encontram-se nas faixas
tipicamente observadas na literatura (AGUAYO et al., 2005, KANG, 2000; de
SOUZA et al., 2009; TRAVALLONI et al., 2008; ZHOU et al., 2008; ZHANG et
al., 2008). A incorporacao de Ni e Mn resultou na redugéo da &rea especifica e
do volume de microporos em comparagdo com o catalisador SAPO-34T,
enquanto a introducdo de Co aumentou tanto a area especifica quanto o
volume de microporos.

As caracteristicas texturais da HZSM-5 foram similares as encontradas na
literatura (TRAVALLONI et al, 2008; IVANOVA et al., 2009; ZHANG et al.,
2008; LIMA et al., 2005; RAMESH et al., 2009). A adigao de fésforo resultou na
diminuicdo da éarea especifica e do volume de microporos, que pode ser

atribuida ao bloqueio dos poros pela impregnacao do fésforo (LI et al., 2010).
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V.1.5 PROPRIEDADES TERMICAS

< ANALISE TERMOGRAVIMETRICA (TGA)

Na Figura V.5 séo ilustrados os perfis de perda de massa das amostras

calcinadas.
100 \
PHZSM-5

95 - .
;@ SAPO-34M
@ 90 HZSM-5 -
(4]
=

85 -

80 . - . - . - .

200 400 600 800

Temperatura (°C)

Figura V.5: Perfis de perda de massa dos catalisadores calcinados.

Em todos os catalisadores, observou-se uma perda de massa
significativa nas menores faixas de temperatura (de aproximadamente 40 a
200°C), que foi atribuida a dessor¢do de agua adsorvida (MARCHESE et al.,
1999; WEI et al., 2006).

Na Figura V.6 sdo apresentados os perfis de perda de massa das
peneiras MeAPSO-34s calcinadas.
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Figura V.6: Perfis de perda de massa dos catalisadores MeAPSO-34s
calcinados.

Para as SAPO-34 e MeAPSO-34 nao foi observada perda massa em
temperatura acima de 250°C, indicando a completa eliminacao do direcionador
de estrutura na etapa de calcinacdo, bem como a estabilidade térmica dos
catalisadores sintetizados. Segundo a literatura, a eliminacao de morfolina e de
TEAOH ocorre em torno de 250°C e 400°C, respectivamente (PRAKASH &
UNNIKRISHNAN, 1994; LEE et al, 2007). As MeAPSO-34 apresentaram
perdas de massa semelhantes.

V.1.6 REDUCAO A TEMPERATURA PROGRAMADA (TPR)

A Figura V.7 mostra os perfis de reducao dos catalisadores MeAPSO-34.
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Figura V.7: Perfis de redugédo das MeAPSO-34.

O catalisador NIAPSO-34 apresentou dois picos de reducdo a 317 °C e
823 °C, que podem ser associados as espécies de Ni** fora da estrutura e
outros dois a 987 e 1032°C podem ser atribuidos & redugdo de Ni** na
estrutura da SAPO-34 (ZHANG et al., 2008)

Em relacdo a peneira molecular CoOAPSO-34, os picos a 500 e 640°C
podem ser atribuidos a reducado de CozO4 a Co metalico fora da estrutura,
enquanto o pico a 756°C esta associado a espécies de cobalto que devem
estar na estrutura da CoAPSO-34 (WEI et al., 2008, SILVA et al. 2003).

Para o catalisador MNAPSO-34 foram observados dois picos: um a 73°C
e o outro a 749°C, associados a redu¢cao MnO,—MnO (HU et al., 2008).

O grau de reducéao foi calculado a partir do consumo de H, durante o
TPR (Tabela V.5) e das seguintes redugdes estequiométricas: NiO + Hy — Ni +
H,O; Co304 + 4H, — 3Co + 4H,0, MnO; + H, — MnO + H:0.

Tabela V.5: Grau de reducao dos MeAPSO-34

Grau de Metal na

Catalisador reducao estrutura

Comim) o) (%)
NiAPSO-34 0,3 112 37,2
CoAPSO-34 0,2 125 37,1
MnAPSO-34 0,2 12,3 87,7
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Os catalisadores preparados com sais de Co e Ni apresentaram grau de
reducéo de 100%. No entanto, para a MnAPSO-34 o menor grau de reducao
sugere que o Mn foi o metal mais incorporado a estrutura da SAPO-34, ainda
que tenha ocorrido a formacao de MnO, fora da estrutura, minoritariamente. Ha
predominio de espécies metalicas fora da estrutura nos catalisadores NiAPSO-
34 e CoAPSO-34 e predominio de espécies na estrutura no catalisador
MnAPSO-34.

V.1.7 ESPECTROSCOPIA DE REFLECTANCIA DIFUSA (DRS)

Os espectros dos MeAPSQOs-34 foram corrigidos tomando-se 0 espectro
da peneira molecular SAPO-34T como referéncia, com o objetivo de identificar
as espécies metalicas presentes nos MeAPSOs.

A Figura V.8 ilustra o espectro do catalisador MNnAPSO-34.

z g
0 e
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200 300 400 500 600 700 800
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Figura V.8: Espectro de DRS do catalisador MNAPSO-34.

Na Figura V.8 foram identificadas trés bandas: a 220 nm com um ombro
a 250 nm, que estdo relacionadas as espécies Mn?*, e outra com maximo em

500 nm, atribuida as espécies de Mn** ou Mn*" coordenadas com a rede do
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aluminofosfato ap6s a remogéo do direcionador. Esses resultados sugerem que
a peneira molecular MNAPSO-34 deve possuir preferencialmente espécies de
manganés incorporados a estrutura da SAPO-34 (WEI et al, 2006).

A Figura V.9 apresenta o espectro de DRS da peneira CoOAPSO-34.

F(R)

400 600 800
A (nm)

200 300 400 500 600 700 800
A (nm)

Figura V.9: Espectro de DRS do catalisador COAPSO-34.

Foram observadas duas bandas a 233 nm e 307 nm atribuidas a
transferéncia de carga oxigénio-cobalto (YUAN et al., 2001). Além destas, o
espectro apresentou mais duas bandas de pequena intensidade a 580 e 622
nm, que sdo caracteristicas de Co®* de coordenagao tetraédrica incorporado na
rede cristalina da peneira SAPO-34 e sugerem que a maioria do cobalto se
encontra fora da estrutura (KARTHIK et al., 2004; YUAN et al., 2001).

A Figura V.10 apresenta o espectro do catalisador NiIAPSO-34. Neste
caso, foi verificado um maximo em torno de 400 nm, que se refere as espécies
Ni#* (Oh) octaédricas, que se estende até comprimentos maiores. Este fato
sugere a presenca de bandas nessa regido. Um dublete em 550 — 650 nm
também foi observado, correspondendo as espécies Ni?* (Td) tetraédricas
(ESCOBAR et al., 2003).

Para catalisadores do tipo NiO/Al,Os;, as espécies Ni¢* (Oh) sdo
encontradas na faixa de 350 — 450 nm, enquanto espécies de Ni** (Td) situam-
se entre 450 — 750 nm (SCHEFER et al, 1987). ROMUALDO et al. (1995)
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mostraram que bandas caracteristicas para o 6xido de niquel também se
encontram na faixa 350 — 450 nm (380 e 420 nm) e 450 — 750 nm (720 nm).
INOUE et al. (1999) verificaram a existéncia de duas bandas na regido da
espécie Ni** (Td), que foram associadas ao niquel incorporado de modo

isomoérfico a rede do SAPO-34: um a 570 e outro a 625 nm.

200 300 400 500 600 700 800
A (nm)

Figura V.10: Espectro de DRS do catalisador NIAPSO-34.

V.1.8 PROPRIEDADES ACIDAS

< DESSORCAO DE AMONIA A TEMPERATURA PROGRAMADA
(TPD-NH3)

As Figuras V.11 a V.17 apresentam os perfis de TPD dos catalisadores
calcinados. Todos apresentaram dois picos de dessorcdo: o primeiro a
temperaturas menores que 250°C e o segundo em temperaturas maiores que
340°C. A adicao de fésforo a HZSM-5 nao s6 diminuiu a densidade total de

sitios acidos bem como sua forga &cida (VU et al., 2010).
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Figura V.11: Perfil de dessorg&o do catalisador HZSM-5.
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Figura V.12: Perfil de dessorcao do catalisador PHZSM-5.
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Figura V.13: Perfil de dessorcao da peneira molecular SAPO-34M.
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Figura V.14: Perfil de dessorcao da peneira molecular SAPO-34T.
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Figura V.15: Perfil de dessorcao de NH3 do catalisador NIAPSO-34.
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Figura V.16: Perfil de dessorcao de NH3 do catalisador COAPSO-34.
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Figura V.17: Perfil de dessorcdo de NH3 do catalisador MNAPSO-34.

A Tabela V.6 apresenta as propriedades 4cidas dos catalisadores. Cada
perfil de dessorcao foi bem ajustado por duas curvas gaussianas: a primeira
em temperaturas mais baixas referente a sitios acidos mais fracos e a segunda
em temperaturas mais altas, correspondendo a sitios acidos mais fortes. A

temperatura de 300°C foi adotada para definir a forca dos sitios acidos.

Tabela V.6: Propriedades acidas dos catalisadores

Densidade Densidade

Densidade total . . Densidade total
. . de sitios de sitios L.
Catalisador de sitios acidos de sitios acidos
fortes fracos )
(mmol/g) (umol/m?)
(mmol/g) (mmol/g)

HZSM-5 2,26 1,23 1,03 5,99
PHZSM-5 1,17 0,51 0,66 4,80
SAPO-34M 4,73 3,18 1,55 8,36
SAPO-34T 3,18 2,1 1,08 5,62
MnAPSO-34 1,25 0,84 0,41 2,38
NiAPSO-34 0,95 0,41 0,54 1,89
CoAPSO-34 1,77 0,88 0,89 2,94

Em relagédo a densidade total de sitios acidos das peneiras moleculares
do tipo SAPO-34, tem-se a seguinte ordem: SAPO-34M > SAPO-34T >
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CoAPSO-34 > MnAPSO-34 > NiIAPSO-34. A maior densidade de sitios acidos
deve estar relacionada ao maior teor de silicio existente no catalisador SAPO-
34M. Além disso, as duas peneiras SAPQO’s foram sintetizadas com
direcionadores de estrutura distintos.

BRIEND et al. (1995) mostraram que a influéncia dos direcionadores de
estrutura esta relacionada a formagéo, durante a sintese, de ilhas de silicio
com TEAOH, enquanto a morfolina forma uma grande parte de silicio isolado.
Menos moléculas de TEAOH entram nos poros do catalisador comparados a
morfolina e, com isso, menos carga é gerada na estrutura. O tetraedro SiO4 se
junta as ilhas de silicio para reduzir a carga negativa da estrutura. Por
conseguinte, diminui a quantidade de ligagcdes Si-OH-Al e, com isso, a
densidade e forca dos sitios acidos, como foi mostrado nas analises de TPD.

A adicdo de metal (Ni, Co, Mn) resultou na diminuicdo de sitios acidos
quando comparado como catalisador SAPO-34T, corroborando com KANG
(2000).

Ja& em relagcdo a densidade total de sitios &cidos dos demais
catalisadores: HZSM-5 > PHZSM-5. Observou-se que a adicdo de fosforo a
HZSM-5 reduziu pela metade a densidade total de sitios acidos bem como sua
forca acida (VU et al., 2010).

< ESPECTROSCOPIA DE ABSORGCAO MOLECULAR NO
INFRAVERMELHO (IV)

Os espectros de infravermelho da Figura V.18 apresentam as bandas
caracteristicas dos grupos hidroxila presentes nos catalisadores HZSM-5,
PHZSM-5, SAPO-34T e SAPO-34M. Para HZSM-5 foram observadas 3 bandas
a 3600, 3650 e 3737 cm™'. A banda em torno de 3600 cm™ se refere a ligacdes
dos grupos —OH, tais como Al — OH — Si com carater acido de Brénsted
(ligagBes livres de grupos —OH). A banda situada em 3650 cm™ é atribuida a
hidroxilas associadas as espécies de aluminio extra-rede (ALER) (ZHAO et al.,
2007 e BLASCO et al., 2006). A banda em 3737 cm™ est4 associada aos
grupos silandis de terminacdo e sua menor intensidade frente a banda a
3600cm™ indica que a HZSM-5 foi sintetizada com poucos defeitos estruturais
(Fonte: http://www.iza-online.org/synthesis/VS_2ndEd/ IR_Spectroscopy.htm).
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Para o catalisador PHZSM-5 foram identificadas as mesmas bandas
caracteristicas da HZM-5. No entanto, elas apresentaram uma menor
intensidade, evidenciando o menor carater acido dos sitios de Bronsted e
corroborando com os dados de TPD-NHs.

Para as peneiras moleculares SAPO-34T e SAPO-34M foram
identificadas 4 bandas: 3595, 3614, 3677 e 3920 cm™. As bandas situadas
entre 3600 e 3625 cm™' podem ser atribuidas a grupos Si-OH-Al que surgem
devido a substituicao isomorfica de fosforo por silicio na estrutura. Na banda a
3600 cm™', eles estdo localizados dentro dos prismas hexagonais, formando
pontes de hidrogénio fracas com anions de oxigénio adjacentes da estrutura.
Em 3625 cm™, eles estdo localizados dentro das cavidades elipsoidais. A
banda referente a 3677 cm™ ¢é atribuida a grupos P-OH, provavelmente
originados de defeitos presentes na estrutura (CHEN et al., 1994; ZUBKOV et
al., 1991). ZUBKOV et al. (1991) atribuiram & banda situada em 3950 cm™ &
combinagao de bandas de grupos hidroxilas ligadas a hidrogénio.

Absorbancia (u.a)

SAPO-34M

y T y T y T y T y
4000 3800 3600 3400 3200 3000
Ndmero de ondas (cm™)

Figura V.18: Espectros de IV na regiao de hidroxilas para HZSM-5, PHZSM-5,
SAPO-34T e SAPO-34M apds secagem a 500°C .

Os espectros de infravermelho da Figura V.19 apresentam as bandas
caracteristicas dos grupos hidroxila presentes nos catalisadores MeAPSO-34s.
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Figura V.19: Espectros de IV na regido de hidroxilas para NIAPSO-34,
MnAPSO-34 e CoAPSO-34.

Para os catalisadores MeAPSO-34 foram observadas duas bandas: uma
a 3625 cm™', associadas & acidez de Brénsted do grupo OH (-SiOHAI-) um
ombro a 3605 cm™ pode ser relacionado a outro tipo de sitio 4cido de Brénsted
(HALIK et al., 1988, IZADBAKHSH et al., 2009%; IZADBAKHSH et al., 2009°) .
|IZADBAKHSH et al. (2009)? atribuiram o pico em 3600 cm™ a grupos SiOHAI
que interagem com os atomos de oxigénio da estrutura e localizados no interior
dos anéis duplos de 6 membros. Nao foram observadas bandas em 3673, 3740
e 3770 cm’' atribuidas a grupos hidroxila de POH, SiOH e AIOH,

respectivamente.

V.1 TESTES CATALITICOS
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V.1.1 EFEITO DO TEMPO DE REACAO E DA TEMPERATURA NA
CONVERSAO DE METANOL

Os catalisadores foram testados utilizando-se uma velocidade espacial
horaria massica (WHSV) igual a 2,55 h™' e temperaturas de reagéo de 350 °C,
400 °C, 450°C e 500°C. Os resultados referentes a cada temperatura de reagéao
estdo apresentados no Apéndice A. As Figuras V.20 e V.21 apresentam a
distribuicdo de produtos em funcdo da temperatura de reagcdo empregando
HZSM-5 para os tempos de 15 min e 228 min, respectivamente.

70
- B CH,

o0 B G A,
— 50_- - CzHe
X ] [ CH,
5 407 I CH,
S | [ 1 DME
£ 30 I CH.OH
g 20_‘ Il C,+
o
O 4

10+

0_

350 400 450 500

Temperatura (°C)

Figura V.20: Efeito da temperatura de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol empregando HZSM-5 para 15 min de reagao.
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Figura V.21: Efeito da temperatura de reagdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol empregando HZSM-5 para 228 min de reacao.

O aumento de temperatura aumentou as concentracbes molares de
metano, eteno e propeno. A concentragdo de produtos Cs+ diminuiu
significativamente de 62% para 26% com o0 aumento da temperatura de reacao,
o que indica que temperaturas menores favorecem a formacao de
hidrocarbonetos pesados (DEHERTOG e FROMENT, 1991). Nas condi¢oes
empregadas nao foi observada a formagao de DME. A concentracao de eteno
triplicou enquanto a formacédo de propeno praticamente duplicou com o
aumento da temperatura.

A Figura V.22 ilustra a razdo molar propeno/eteno em funcdo da
temperatura de reacao empregando HZSM-5.
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Figura V.22: Efeito da temperatura de reacdo na razao molar propeno/eteno

em funcao do tempo de reacdo empregando HZSM-5.

A razdo molar propeno/eteno n&o variou de forma significativa ao longo
do tempo de reacao. A elevacao da temperatura de 400 °C a 500 °C diminuiu a
razao molar propeno/eteno para todos os tempos de reacdo. No entanto, o
aumento da temperatura de 350 °C para 400°C aumentou ligeiramente a razao
molar para os tempos de 15 e 86 min.

A Figura V.23 apresenta o rendimento em eteno e propeno em funcéo
da temperatura empregando HZSM-5.

O rendimento em eteno + propeno foi praticamente constante em fungéao
do tempo de reacdo para as temperaturas empregadas. A elevagcdo da
temperatura aumentou o rendimento em eteno+propeno principalmente pelo
aumento da formacao de eteno. Os maiores rendimentos em olefinas leves
(cerca de 43%) e propeno (18,6%) foram obtidos a 500°C. Esses resultados
estdo de acordo com a literatura (DEHERTOG e FROMENT, 1991, WANG et
al., 2010b).

DEHERTOG e FROMENT (1991) avaliaram a influéncia da temperatura
na conversao de metanol. Os autores observaram que a maior formacgao de
olefinas ocorreu na maior temperatura empregada 480 °C. A conversao de
metanol foi completa em todas as temperaturas testadas.
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Figura V.23: Efeito da temperatura de reacdo no rendimento em eteno+
propeno em fung¢édo do tempo de reagdo empregando HZSM-5.

WANG et al. (2010b) observaram que o aumento da seletividade a eteno
com a elevacdo da temperatura enquanto a seletividade a propeno passa por
um maximo. Os autores atribuiram esse comportamento ao fato que propenos
e butenos podem formar oligbmeros que se quebram formando eteno a
elevadas temperaturas. Os autores também constataram que a seletividade a
eteno+propeno aumentou com o incremento de temperatura, o que esta de
acordo com 0s nossos resultados.

CHANG et al. (1978) avaliaram o efeito da temperatura na reagdo MTG
para o catalisador ZSM-5 em uma faixa de cerca de 315 — 538 °C. Acima de
cerca de 315°C, a conversdo de metanol e dimetiléter foi aproximadamente
completa. Um aumento da formagéo de olefinas C, — C4 foi observado acima de
370 °C. A formacao de aromaticos se manteve praticamente constante, exceto
em temperaturas elevadas, onde uma diminui¢cdo significativa foi evidenciada.
No presente estudo também foi verificado o aumento da formagéo de olefinas
leves com a temperatura e o decréscimo de aromaticos em toda a faixa
analisada.

As Figuras V.24 e V.25 apresentam a concentracdo molar dos produtos
da conversdo de metanol empregando PHZSM-5 para os tempos de 15 min e

228 min, respectivamente.
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Figura V.24: Efeito da temperatura de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol empregando PHZSM-5 para 15 min de reacao.
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Figura V.25: Efeito da temperatura de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol empregando PHZSM-5 para 228 min de reacao.

A conversdo de metanol aumentou em funcdo da elevagdo da
temperatura. A concentragcdo de produtos C," diminuiu com o aumento da
temperatura de reacdo, o que indica que temperaturas menores favorecem a
formacgao de hidrocarbonetos pesados. Nas condigées empregadas a formacéo
de DME foi observada a 350 °C e 400 °C. A concentragdo de eteno duplicou

enquanto a formagdo de propeno praticamente triplicou com o aumento da
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temperatura. Propeno foi o produto majoritario nas temperaturas mais elevadas
450°C e 500 °C, resultados semelhantes foram obtidos por VU et al. (2010).
Além do aumento da concentracao das olefinas leves com o0 aumento da
temperatura, observou-se um pequeno aumento da concentragdo de metano, o
que esta de acordo com a literatura (KAARSHOLM et al., 2007).
A Figura V.26 ilustra a razdo molar propeno/eteno em funcdo da
temperatura de reacao empregando PHZSM-5.
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Figura V.26: Efeito da temperatura de reagao na razdo molar propeno/eteno
em fung¢do do tempo de reagdo empregando PHZSM-5.

A razdo molar propeno/eteno néo variou de forma significativa ao longo
do tempo de reacdo. A elevacao da temperatura até 400 °C aumentou a razao
molar propeno/eteno. No entanto, o aumento da temperatura até 500 °C
resultou em seu decréscimo.

A Figura V.27 apresenta o rendimento em eteno e propeno em funcao
da temperatura empregando PHZSM-5.
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Figura V.27: Efeito da temperatura de reagdo no rendimento em eteno+
propeno em fung¢do do tempo de reagdo empregando PHZSM-5.

O rendimento em eteno + propeno foi praticamente constante em fungéo
do tempo de reagcdo para as temperaturas empregadas. A elevacao da
temperatura aumentou o rendimento em eteno+ propeno.

VU et al. (2010) também avaliaram o efeito da temperatura e do tempo
de reagao na reagcao MTO, utilizando HZSM-5 e PHZSM-5 com diversos teores
de fésforo. Eles observaram um importante aumento da seletividade a olefinas
na reagdo com catalisador modificado com fésforo. Houve redugdo na
formacgao de eteno e arométicos devido a diminuicdo da densidade e for¢a dos
sitios acidos fortes que podem suprimir reacdes de ciclizacdo que levam a
formacao de aromaticos. Isso esta de acordo com os resultados de TPD-NH3 e
IV que mostram uma diminuigdo significativa dos sitios acidos fortes apds a
adicao de fésforo a HZSM-5.

No que diz respeito a influéncia do tempo de reagao, para o catalisador
PHZSM-5 (3 % m/m), houve uma ligeira diminuicdo na seletividade a propeno
apés varias horas e a formacdo de DME, enquanto neste trabalho a
seletividade a propeno se manteve quase que estavel ao longo do tempo de
reacao. A seletividade a DME aumentou de modo nao significativo apés 200
min, indicando que ocorreu desativacao do catalisador por formacao de coque.
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Efeito da adicao de fosforo a HZSM-5

A Figura V.28 ilustra a comparacao entre a razdo molar propeno/eteno
para a HZSM-5 e PHZSM-5 em funcao da temperatura de reagéo.

A adicao de fésforo a HZSM-5 aumentou significativamente a razao
molar propeno/eteno. A maior razdo molar para HZSM-5 foi 0,91 a 350 °C
enquanto para PHZSM-5 foi 1,51 a 450 °C.

LI et al. (2010) atribuiram o aumento da seletividade a propeno nos
catalisadores modificados por fésforo a diminuigcdo da densidade e forga acida.
Essa conclusédo esta de acordo com os resultados de TPD de NH3 e IV obtidos
para PHZSM-5 e HZSM-5. Uma das razbées admitidas é que a adicdo de
fésforo suprimiria as reacdes de transferéncia de hidrogénio. Outra razao
proposta € que a oligomerizagdo de propeno seria suprimida nos catalisadores
modificados com fosforo devido ao bloqueio parcial dos poros pelas espécies
de fésforo.
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Figura V.28: Efeito da temperatura de reagdo na razdo molar propeno/eteno
para a HZSM-5 e PHZSM-5 em funcao da temperatura de reagéo.

A Figura V.29 apresenta a comparagao entre o rendimento em eteno e
propeno para a HZSM-5 e PHZSM-5 em funcao da temperatura de reacéo.
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Figura V.29: Efeito da temperatura de reagdo no rendimento em eteno e
propeno para a HZSM-5 e PHZSM-5 em funcao da temperatura de reacéo.

A adicao de fésforo a HZSM-5 aumentou significativamente a
rendimento em eteno e propeno (VEDRINE et al.,1982). A variagdo do
rendimento foi maior para HZSM-5 ao longo do tempo do que para PHZSM-5.
O maior rendimento em eteno + propeno foi 68% sendo que o rendimento em
propeno representou 44,5% para PHZSM-5 a 500 °C. A adicdo de fdsforo
aumentou cerca de 2,8 o rendimento em propeno em relacdo ao obtido com a
HZSM-5.

VEDRINE et al. (1982) estudaram os efeitos da adicdo de fésforo (1,1 e
2% m/m) nas propriedades fisico quimicas da ZSM-5. Eles verificaram que a
presenca de fésforo neutralizou os sitios acidos principalmente os localizados
na entrada dos canais das particulas da zedlita, da mesma forma que os
residuos carbonaceos apo6s algum tempo de reagdo. No entanto, os sitios
acidos mais fortes permanecem inalterados, o que sugere que a distribuicdo de
aluminio e, e consequentemente a distribuicdo da for¢a dos sitios acidos ao
longo dos canais da zedlita seja heterogénea. Além disso, zedlitas modificadas
com fosforo apresentaram um maior rendimento em olefinas leves (C, — Cy) €,
um menor rendimento em alifaticos saturados e aromaticos do que a ZSM-5

ndo modificada na conversdo de metanol.
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As Figuras V.30 e V.31 apresentam a comparagcdo entre as
concentrag6es molares dos produtos para a HZSM-5 e PHZSM-5 em fun¢éo da
temperatura de reacao para 15 min e 228 min, respectivamente.
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Figura V.30: Efeito da temperatura de reacdo na concentragcdo molar dos
produtos para a HZSM-5 e PHZSM-5 em funcdo da temperatura para 15 min

de reagdao.
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Figura V.31: Efeito da temperatura de reacdo nas concentragdes molares dos
produtos para a HZSM-5 e PHZSM-5 em funcao da temperatura para 228 min
de reacao.
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A adicéo de fosforo a HZSM-5 diminuiu significativamente a densidade
dos sitios acidos, o que resultou na menor conversao obtida a 350 °C. Para as
demais temperaturas a conversao de metanol foi praticamente completa. A
formacao de DME s6 ocorreu a 350 °C para a PHZSM-5. A adicéao de fésforo a
HZSM-5 resultou na maior formacao de eteno e propeno e diminuiu a formagao
de metano e de produtos mais pesados (Cs*). Isso se deve ao fato do
tratamento com fésforo ter ocasionado uma diminuicdo da densidade e forga
dos sitios &cidos, que pode suprimir reagcbes de ciclizacdo que levam a
formacao de aromaticos (LIU et al., 2009). Os autores também observaram que
seletividade a propeno aumentou e se manteve estavel por um periodo de até
cerca de 100h, enquanto para a HZSM-5 este valor comecou a diminuir a partir
de cerca de 25h de reacao.

VU et al. (2010) observaram uma pequena formacado de DME a 300 °C
para a HZSM-5, enquanto para o catalisador modificado com 3%m/m de
fosforo o DME foi o principal produto. Esses resultados indicam a diminuicao da
acidez da HZSM-5 apoés o tratamento com H3zPO4 e sugerem que temperaturas
mais elevadas sao necessarias para a obtencdo de olefinas com PHZSM-5.
Esse comportamento foi similar aos observados neste trabalho.

BARROS et al. (2007) avaliaram os efeitos da incorporagao de fésforo a
ZSM-5 na conversdo de metanol a 500°C. Os autores verificaram, o aumento
do teor de fosforo diminuiu a atividade, mas aumentou a resisténcia a
desativacao, o que esta de acordo com os nossos resultados.

As Figuras V.32 e V.33 apresentam a concentragdo molar dos produtos
da conversao de metanol em funcao da temperatura empregando SAPO-34M

para os tempos de reacao de 15 min e 228 min, respectivamente.
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Figura V.32: Efeito da temperatura de reagdo na distribuicdo de produtos da

conversdo de metanol empregando SAPO-34M para 15 min de reacao.
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Figura V.33: Efeito da temperatura de reagdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol empregando SAPO-34M para 228 min de reacao.

As concentragdes de propeno e eteno diminuiram em fungdo do tempo
de reagdo em todas as temperaturas. A maior concentracdo de propeno
(33,1%) foi observada a 400°C em 15 min de reacdo, enquanto a maior
concentracao de eteno foi obtida a 500°C e 15 min.

O aumento da temperatura de reacdo aumentou a concentracdo de
eteno no meio reacional enquanto a de propeno diminuiu.
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Em 228 min, as maiores concentragcdes de eteno e propeno foram
observadas a 400°C (3 e 2,5%, respectivamente). Além disso, foi observada a
presenca de grande quantidade de metanol para todas as temperaturas,
indicando a elevada desativagao do catalisador.

Em comparagdo com a HZSM-5, a SAPO-34M apresentou uma elevada
seletividade elevada a olefinas leves. No entanto, essa seletividade diminuiu
ao longo do tempo de reacao devido a rapida desativacao por deposicao de
coque, que bloqueia completamente os canais internos dos cristais (HIROTA et
al., 2010).

A Figura V.34 mostra a variacao da razao propeno/eteno em funcao da

temperatura e tempo de reacao.
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Figura V.34: Efeito da temperatura de reagao na razdo molar propeno/eteno
em fung¢do do tempo de reagdo empregando SAPO-34M.

A 350 °C, a razao propeno/eteno se manteve praticamente constante
durante todo o tempo de reagdo; a 400 e 450 °C, a razdo apresentou uma
pequena variagao ao longo do tempo de reacdo, enquanto a 500 °C a razao foi
praticamente constante. O aumento da temperatura de reagdo diminuiu a razao
propeno/eteno.

A Figura V.35 apresenta o rendimento em eteno e propeno em funcéo
da temperatura empregando SAPO-34 M.
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Figura V.35: Efeito da temperatura de reagdo no rendimento em eteno e

propeno para a peneira SAPO-34 M em funcdo da temperatura de reacao.

Os resultados revelam a significativa desativagdo do catalisador ao
longo do tempo de reacdo em todas as temperaturas, comprovada pela
diminuicdo do rendimento em olefinas leves ao longo do tempo.

A peneira SAPO-34M apresentou a menor desativacdo a 400°C. Eteno e
propeno foram formados ao longo de todo o tempo de reacao.

LEE et al. (2007) avaliaram o efeito da temperatura e tempo de reagao
da SAPO-34 com composicao de gel contendo 1,5 mol morfolina: 0,5 mol
TEAOH em 1h de reagéo. Foi observado que o aumento da temperatura de
300 — 500°C resultou no aumento do rendimento em olefinas (eteno, propeno e
butenos). Comportamento semelhante foi observado no presente estudo para o
tempo de reagcédo de 15 min. Os autores também verificaram que o rendimento
em propeno aumentou para temperatura acima de 400°C e diminuiu a 500°C,
enquanto o rendimento em eteno aumentou em toda faixa de temperatura
avaliada. A razao para este fenbmeno € que propenos e butenos podem sofrer
oligomerizagédo, que sofrem craqueamento para formar eteno a temperaturas
elevadas. Os nossos resultados apresentaram tendéncias semelhantes. Em
relacdo ao efeito do tempo de reacdo, os autores constataram uma abrupta
diminuicdo da atividade catalitica devido a formacao de coque, que pode cobrir

os sitios acidos e também bloquear os poros da SAPO-34.
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As Figuras V.36 e V.37 apresentam a concentracdo molar dos produtos
da conversdao de metanol em fungdo da temperatura empregando SAPO-34T
para os tempos de reac¢do de 15 min e 228 min, respectivamente.
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Figura V.36: Efeito da temperatura de reagdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol empregando SAPO-34T para 15 min de reagao.
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Figura V.37: Efeito da temperatura de reagdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol empregando SAPO-34T para 228 min de reagao.
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A conversao se manteve praticamente constante ao longo do tempo de
reacao (cerca de 100%) para a SAPO-34T em todas as temperaturas exceto a
500°C.

A 15 min de reacdo, propeno foi obtido preferencialmente somente a
350°C. O aumento da temperatura resultou na diminuicado da concentracao de
propeno e Cy4+. Por outro lado, a concentragdo de eteno passa por um maximo
a 450°C e depois diminui.

Em 228 min de reacdo, observou-se que até 450°C houve um aumento
progressivo da concentracdo de eteno e diminuicdo da concentragdo de
propeno e Cs+ com o aumento da temperatura. No entanto, a 500°C foram
observadas elevadas concentragbes de DME e metano, intermediarios da
reacao, indicando elevada desativag@o do catalisador.

Os resultados sugerem que o direcionador de estrutura possui um papel
relevante no desempenho das peneiras moleculares SAPO-34. O emprego de
morfolina como direcionador de estrutura produziu um catalisador menos
estavel quando comparado ao sintetizado com TEAOH.

Os efeitos do direcionador de estrutura na sintese de SAPO-34 foram
avaliados por LEE et al. (2007). Os autores sintetizaram SAPO-34 a partir de
morfolina, TEAOH ou uma mistura destes. O estudo mostrou que o catalisador
sintetizado somente com morfolina apresentou o menor tempo de vida e
elevado rendimento em hidrocarbonetos saturados. Estes resultados podem
ser explicados pelo tamanho do cristal do catalisador: Cristais grandes podem
trazer limitagbes difusionais aos reagentes e produtos, especialmente em
peneiras moleculares de tamanho pequeno, que podem resultar em formacéao
de coque e subsequente desativacao do catalisador. Nossos resultados de
DRX comprovam o maior tamanho de cristalito do SAPO-34M em comparagao
ao do SAPO-34 T, tal como observado nos experimentos de LEE et al. (2007).
O efeito do direcionador de estrutura esta relacionado a formagéo, durante a
sintese, de ilhas de Si com TEAOH, enquanto morfolina fornece uma grande
parte de Si isolados. Isto restringe na amostra com TEAOH o numero de
ligagbes Si — OH — Al, isto € a quantidade de sitios de Bronsted (BRIEND et al.,
1995).

Além disso, a elevada acidez do catalisador associada ao tamanho do

cristal promoveram reacoes de transferéncia de hidrogénio de olefinas para
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hidrocarbonetos saturados e aromaticos, que sdo precursores de formagao de
coque.

Constatou-se também que a concentragdo de propeno se manteve
aproximadamente constante para as temperaturas de 350 e 400 °C. A 450 e
500 °C iniciou-se o processo de desativagao do catalisador, com diminuicao da
concentragao de propeno, sendo esta mais acentuada a 500 °C.

Ja a concentracdo de eteno, passa por um maximo para as
temperaturas de 350, 400 e 450 °C aos 157 min de reagdo. A concentracao de
eteno diminui significativamente em fung@o do tempo de reacdo a 500 °C. Além
disso, neste caso observou-se uma ligeira diminuicdo da razdo propeno/eteno
em todas as temperaturas.

A Figura V.38 mostra a variagdo da razao molar propeno/eteno em
funcéo da temperatura e tempo de reacao.
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Figura V.38: Efeito da temperatura de reagdo na razdo molar propeno/eteno
em funcao do tempo de reacdo empregando SAPO-34T.

A elevagdo da temperatura resultou na diminuicdo da razdo molar
propeno/eteno. Essa razao também decresceu ao longo tempo de reagdo. O
maior valor foi verificado a 350°C e 15 min de reagéo (1,13).

A Figura V.39 ilustra o rendimento em eteno e propeno, a diferentes
temperaturas, ao longo de 228 min de reacgao.
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Figura V.39: Efeito da temperatura de reagdo no rendimento em eteno e
propeno para a peneira SAPO-34 T em funcdo da temperatura de reacao.

DUBOIS et al. (2003) realizaram experimentos com SAPO-34 sintetizado
com TEAOH e mostraram que, com o aumento da temperatura, a seletividade
a eteno aumenta com o concomitante decréscimo na seletividade a propeno.
De acordo com os autores, o aumento da seletividade a eteno com a
temperatura pode ser devido ao aumento do craqueamento dos oligbmeros que
sdo formados nas cavidades do SAPO-34 em eteno. Outro mecanismo que
pode ser responsavel pelo aumento na seletividade a eteno é o pool de
hidrocarbonetos: a presengca de um volume de aromaticos ou alifaticos
ramificados nos espacos intracristalinos do catalisador causam contracédo
estérica adicional na difusdo de hidrocarbonetos lineares. Isso favorece a
difusdo de espécies Cy e C, para fora dos cristalitos e pode ser o responsavel
por toda seletividade do SAPO-34 a eteno. A 500°C, os autores verificaram a
diminuicdo da seletividade a olefinas devido a decomposicdo do metanol,
resultando na formacdo de grandes quantidades de metanol. Os nossos
resultados estao de acordo com os de DUBOUIS et al. (2003).

O catalisador SAPO-34T foi mais estavel e apresentou elevados

rendimentos em eteno e propeno ao longo do tempo de reacao a 400°C.
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Efeito da incorporacao de metais na sintese de SAPO-34

Pelo fato dos experimentos com SAPO-34T terem apresentado um
progressivo aumento do rendimento em olefinas leves a 400°C, optou-se por
avaliar o efeito da incorporacao de metais nesta temperatura.

As Figuras V.40 a V.42 apresentam a concentracdo molar dos produtos
da conversdao de metanol em funcao do tempo de reacdo a 400 °C para o
MnAPSO-34, CoAPSO-34 e NiIAPSO-34, respectivamente.
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Figura V.40: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 400 °C empregando MnAPSO-34.

Para a amostra MnAPSO-34, a conversdao de metanol foi praticamente
completa. Os produtos majoritarios foram eteno e propeno (cerca de 80 %). A
concentracdo de eteno variou entre 42 e 52%, enquanto a de propeno foi
praticamente constante 37%. A concentragdo de compostos Ca4, diminuiu de
14% para 8%.

Em contrapartida, DUBOIS et al. (2003) observaram que tanto eteno
quanto propeno diminuiam sistematicamente com o tempo de reagéo
empregando MnAPSO-34 a 400°C.
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Figura V.41: Efeito do tempo de reacao na distribuicdo de produtos da

conversao de metanol a 400 °C empregando CoAPSO-34.

Para a amostra CoAPSO-34, a conversdao de metanol foi praticamente
completa. Os produtos majoritarios foram eteno e propeno (cerca de 83 %). A
concentracdo de eteno variou entre 42 e 49%, enquanto a de propeno foi
praticamente constante 38%. A concentragcdo de compostos C4* diminui de
14% para 10%.
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Figura V.42: Efeito do tempo de reacao na distribuicdo de produtos da

conversdo de metanol a 400 °C empregando NiIAPSO-34.
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Para a amostra de NIAPSO-34, a conversao de metanol diminuiu com o
tempo de reacdo de 100% a 95%. Os produtos majoritarios foram eteno e
propeno (cerca de 83%). A concentragdo de eteno variou entre 40 e 42%,
enquanto que a de propeno variou de 40 a 34%. A concentracdo de compostos
C4" diminui de 14% para 10%. Houve a formacdo de cerca de 6% de DME a
228 min.

As Figuras V.43 e V.44 apresentam as concentragcées molares para os
MeAPSO-34 e SAPO-34T a 15 min e 228 min, respectivamente. Os principais
produtos foram eteno e propeno, cerca de 80%. O catalisador MnAPSO-34
apresenta a maior concentracdo de metano enquanto a SAPO-34T apresentou
a maior concentracdo de propano e de compostos C4". Esse resultado pode ser
atribuido a maior densidade de sitios acidos fortes presentes na SAPO-34T de

acordo com as analises de TPD-NHs.
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Figura V.43: Concentragdo molar para os catalisadores MeAPSO-34 e SAPO-
34T em 15 min.
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Figura V.44: Concentracdo molar para os catalisadores MeAPSO-34 e SAPO-
34T em 228 min.

De acordo com STOCKER (1999), a atividade dos catalisadores na
conversdo de metanol esta relacionada a densidade de sitios acidos fortes,
sendo que os sitios acidos mais fortes devem sofrer desativacdo mais
acentuada. Isso se deve ao fato das olefinas sofrerem oligomerizagdo e os
oligbmeros formados nao seriam craqueados, permanecendo no interior da
abertura dos poros do SAPO, tornando inacessiveis os sitios ativos do
catalisador.

O catalisador MnAPSO-34 apresentou a maior formacdo de eteno
enquanto a concentracdo de propeno foi bem similar para os catalisadores
MnAPSO-34 e CoAPSO-34 e ligeiramente menor para o NIAPSO-34.

Somente foi observada a formagcdo de DME para o NIiAPSO-34.
Também neste catalisador a conversao diminuiu com o tempo de reacéo. Essa
desativagdo pode ser atribuida ao fato do catalisador NIAPSO-34 possuir
aproximadamente a metade da densidade de sitios acidos fortes presentes nos
MnAPSO-34 e CoAPSO-34.

Em relagéo ao catalisador SAPO-34T n&o foram observadas diferengas
significativas em relacdo a concentracdo molar dos produtos obtidos para o
MnAPSO-34 e CoAPSO-34. Embora a densidade de sitios acidos fortes do
SAPO-34 seja cerca de 3,6 vezes maior que a do MNAPSO-34 e CoAPSO-34.
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A incorporagdo de Ni a SAPO-34T foi prejudicial a estabilidade bem
como ao rendimento em olefinas leves. O catalisador NIAPSO-34 apresentou a
menor densidade de sitios acidos totais entre os catalisadores do tipo SAPO-
34. Esta menor densidade deve estar relacionada ao menor teor de Si presente
neste catalisador. Para os catalisadores SAPO34T, MnAPSO-34 e CoOAPSO-34
observou-se uma aumento da concentragdo eteno + propeno em fungdo do
tempo de reacao de 80% para 88%. Ja para o NiIAPSO-34 observou-se uma
diminuicao da concentracdo eteno + propeno de 82 % para 77%.

A razdo molar propeno/eteno e rendimento em eteno+propeno para os
MeAPSOs e o SAPO-34T estdo apresentados nas Figuras V.45 e V.46,

respectivamente.

1.2 15 min 1228 min

2H4

e =
» oo o
[ 1

_C)
~
" 1 "

Raz&o molar C,H/C

o
N
P

0,0 -

Figura V.45: Razao molar propeno/eteno para os catalisadores MeAPSO-34 e
SAPO-34T.

As maiores razdes propeno/eteno foram observadas para o SAPO-34T e
NiIAPSO-34 em 15 min. No entanto, essa razao diminuiu de forma mais
acentuada para o SAPO-34T. O NiAPSO-34 apresentou a maior razao
propeno/eteno em 228 min.
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© 15 min 228 min

Figura V.46: Rendimento em eteno e propeno para os catalisadores MeAPSO-
34 e SAPO-34T a 400°C.

O rendimento em eteno e propeno dos MeAPSO-34 (76%) e do SAPO-
34T (74%) sao similares para 15 min. Observou-se um ligeiro aumento do
rendimento em funcdo do tempo de reacdo sendo que o maior aumento foi
verificado para os catalisadores MnAPSO-34 e SAPO-34T. O NIiAPSO-34
apresentou um rendimento ligeiramente inferior aos outros MeAPSO-34.

A acidez avaliada pela dessorcao a temperatura programada de NHj
apresentou a seguinte ordem: SAPO-34T >> CoAPSO-34 > MnAPSO >
NiAPSO-34. Nao é possivel fazer uma relagao direta entre a densidade dos
sitios acidos e o rendimento em olefinas. O catalisador SAPO-34T apresentou
uma densidade total de sitios acidos cerca de 3 vezes a do MnAPSO-34. No
entanto, os rendimentos em olefinas foram semelhantes para os dois

catalisadores.

V.1.2 EFEITO DA VELOCIDADE ESPACIAL HORARIA MASSICA
(WHSV) SOBRE A CONVERSAO DE METANOL

Na avaliagao do efeito da velocidade espacial horaria méassica (WHSV) a
massa do catalisador foi variada enquanto a vazdo de metanol foi mantida

constante.

117



A Figura V.47 apresenta a conversdao de metanol em funcdo do tempo
para diferentes WHSV empregando-se a HSZM-5 a 500°C.
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Figura V.47: Conversdo de metanol em fungdo do tempo de reacdo para
diferentes WHSV com a HZSM-5 a 500°C.

Para as velocidades de 2,55 e 4,75 h”, a conversdo de metanol foi
completa e constante ao longo do tempo de reacdo. O decréscimo da
conversdo (cerca de 96%) foi observado a partir de 157 min usando 6,33 h™'.
Para 9,5 h™', houve uma queda acentuada da conversao a partir dos 86 min de
reacdo (para 64%) e, para velocidade espacial de 19 h™', a partir dos 15 min
(cerca de 57%).

Como era esperado quanto maior for velocidade espacial empregada
menor € a conversdao de metanol. Observou-se também a rapida desativacao
do catalisador nos primeiros minutos e depois a tendéncia estabilizacao.

As Figuras V.48 a 52 ilustram a concentracdo molar dos produtos em
funcéo do tempo de reacao para diferentes WHSV empregando HZSM-5.
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Figura V.48: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 500 °C empregando HZSM-5 e WHSV= 2,55 h™".
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Figura V.49: Efeito do tempo de reacao na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 500 °C empregando HZSM-5 e WHSV= 4,75 h™".
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Figura V.50: Efeito do tempo de reacao na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 500 °C empregando HZSM-5 e WHSV= 6,33 h™".
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Figura V.51: Efeito do tempo de reacdao na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 500 °C empregando HZSM-5 e WHSV=9,5h™".
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Figura V.52: Efeito do tempo de reacao na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 500 °C empregando HZSM-5 e WHSV= 19 h™.

A distribuicdo de produtos foi praticamente constante ao longo do tempo
e néo foi observada a presenca de DME e CH3;OH empregando-se 2,55 e
4,75h". Os principais produtos foram eteno e compostos Cs+. Para uma
velocidade espacial de 6,33 h”', o comportamento observado foi semelhante
até 157 min. Em 228 min foi observado o aparecimento de DME e de metanol.
Observou-se para WHSV de 9,5 e 19h, a partir dos 86 min de reacdo, a
grande formacdo de DME e a diminuigdo da conversdo de metanol, causada
pela rapida desativacdo do catalisador. O aumento da WHSV acima de 6,33 h™
nao favoreceu a formacdo de olefinas leves. Em todas as velocidades
espaciais empregadas, a formacao de eteno foi preferencial a de propeno.

As Figuras V.53 e V.54 mostram um comparativo da distribuicdo de
produtos em funcdo da WHSV para os tempos de 15 min e 228 min,

respectivamente.
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Figura V.53: Efeito da WHSV na distribuicdo de produtos da conversao de
metanol, em 15 min de reacdo a 500 °C empregando HZSM-5.
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Figura V.54: Efeito da WHSV na distribuicao de produtos da conversao de
metanol, em 228 min de reac¢ao a 500 °C empregando HZSM-5.

Aos 15 min de reacao foi verificado que a concentracdo molar de
propeno (%) diminuiu com a diminuicdo da velocidade espacial, enquanto a de
eteno praticamente nao variou. O mesmo comportamento foi observado em

relacdo aos compostos Cs+. Ja aos 228 min de reacdo DME e metanol foram
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observados para as velocidades espaciais de 9,5 e 19 h™'. As formagées de
propeno e eteno foram observadas somente para as menores velocidades
espaciais empregadas 6,33 h', 4,75 h' e 2,55 h"'. A maior formacdo de
olefinas leves foi observada empregando-se 4,75 h''.

A Figura V.55 ilustra os efeitos da WHSV sobre a conversdo de metanol
a 500 °C com a PHZSM-5.
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Figura V.55: Conversdao de metanol em funcdo do tempo de reacdo para
diferentes WHSV com a PHZSM-5 a 500°C.

O catalisador PHZSM-5 se mostrou mais estavel com a variagdo da
velocidade espacial do que a HZSM-5. Conversdées menores que 100% sO6
foram observadas para a velocidade espacial de 19h™. A desativacdo da
PHZSM-5 foi mais lenta que a observada para HZSM-5.

As Figuras V.56 a V.59 apresentam a concentragdo molar dos produtos
em fung¢do do tempo para cada velocidade espacial avaliada.
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Figura V.56: Efeito do tempo de reacao na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 500 °C empregando PHZSM-5 e WHSV= 2,55 h™".
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Figura V.57: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 500 °C empregando PHZSM-5 e WHSV= 6,33 h™".
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Figura V.58: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 500 °C empregando PHZSM-5 e WHSV=9,5h".
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Figura V.59: Efeito do tempo de reacao na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 500 °C empregando PHZSM-5 e WHSV= 19 h™.

A distribuicdo dos produtos se manteve praticamente constante para
todas as velocidades empregadas, exceto para a 19 h™'. Diferentemente da
HZSM-5 em todas as velocidades espaciais empregadas, propeno foi obtido
preferencialmente ao eteno. A adigdo de fésforo a HZSM-5 favoreceu a

formacédo de propeno e aumentou a sua estabilidade.
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As Figuras V.60 e V.61 mostram um comparativo da distribuicdo de
produtos em fungdo da WHSV para os tempos de 15 min e 228 min,
respectivamente.
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Figura V.60: Efeito da WHSV na distribuicao de produtos da conversao de
metanol, em 15 min de reacdo a 500 °C empregando PHZSM-5.
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Figura V.61: Efeito da WHSV na distribuicao de produtos da conversao de
metanol, em 228 min de reacao a 500 °C empregando PHZSM-5.
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Aos 15 min de reagéo, foi verificado que a diminuicdo da WHSV resulta
no aumento na concentracdo molar de eteno. J4 a concentragdo de propeno
diminuiu ligeiramente com o decréscimo da WHSV.

Ja aos 228 min de reacgao, observou-se uma reducao da concentracao
de propeno para 19 h™'. Em relagdo a formacéo de eteno o comportamento foi
similar ao observado em 15 min.

A maior concentragdo molar de CsHg foi obtida em 9,5h™. Além disso,
nesta velocidade espacial o catalisador se manteve estavel ao longo de toda
reacao.

A Figura V.62 ilustra os efeitos da WHSV sobre a conversdo de metanol
a 500 °C empregando-se SAPO-34M.
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Figura V.62: Conversao de metanol em funcdo do tempo de reacdo para
diferentes WHSV para a peneira SAPO-34M a 500°C.

A conversdo de metanol diminuiu em funcdo do tempo de reacéo
indicando a menor estabilidade do SAPO-34M em todas as WHSV
empregadas.

As Figuras V.63 a V.65 apresentam a distribuicdo de produtos para as
WHSV a 500°C para a peneira SAPO-34M.
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Figura V.63: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 500 °C empregando SAPO-34M e WHSV= 2,55 h™".
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Figura V.64: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 500 °C empregando SAPO-34M e WHSV= 6,33 h™".
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Figura V.65: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 500 °C empregando SAPO-34M e WHSV=9,5h™".

Para WHSV de 6,33 e 9,5 h" os resultados foram bem semelhantes: a
partir de 86 min, metanol e DME tornaram-se os produtos majoritarios da
reacdo. J& para a WHSV de 2,55 h™', eteno e propeno foram os principais
produtos até os 86min de reacdo sendo que houve uma redugdo nas
concentracbes molares de eteno e propeno quando a reagao evoluiu dos 15
para os 86min. Neste ultimo caso, tracos de metanol e DME foram observados.

As Figuras V.66 e V.67 apresentam a distribuicdo de produtos em

funcdo da WHSV para os tempos de 15 min e 228 min, respectivamente.
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Figura V.66: Efeito do WHSV na distribuicao de produtos da conversao de

metanol, em 15 min de reacéo a 500 °C e empregando SAPO-34M.
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Figura V.67: Efeito do WHSV na distribuicao de produtos da conversao de
metanol, em 228 min de reagao a 500 °C e empregando SAPO-34M.

Nos primeiros 15 min da reacéo, a distribuicdo quantitativa e qualitativa
dos produtos foi bem semelhante para as trés WHSV estudadas. Aos 228 min,
somente DME e metanol foram observados. Para WHSV de 9,5 h™' a ultima
analise nao foi realizada, pois a conversao de metanol ja era muito baixa a 157

min.
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Conforme mencionado anteriormente, WU et al. (2004) avaliando o
efeito da velocidade espacial na conversdo de metal empregando SAPO-34,
verificaram que as maiores conversdes de metanol foram obtidas a 1,59, 2,66 e
3,67 h'. No presente estudo, a velocidade espacial de 2,55 h™' apresentou a
maior conversdo dentre os demais valores estudados, o que esta de acordo
com os referidos autores Além disso, eles observaram que as maiores
concentracbes de metano foram obtidas para as menores WHSV, o que
também corrobora com o nosso estudo.

O catalisador SAPO-34M apresentou a menor desativacdo a 2,55 h™.

A Figura V.68 ilustra os efeitos da WHSV sobre a conversao de etanol a
500 °C empregando-se SAPO-34T.
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Figura V.68: Conversao de metanol em funcdo do tempo de reacdo para
diferentes WHSV para a peneira SAPO-34T a 500°C.

Para velocidade espacial de 2,55 h™', observou-se uma conversdo de
cerca de 100% até os 157 min de reacgéo, decrescendo para 65% aos 228 min.
Para o WHSV de 6,33 h™', a diminuicdo da conversdo de quase 100% para
cerca de 67% foi verificada logo no inicio da reacao (86 min). O catalisador
apresentou uma desativagdo mais acentuada com o aumento de WHSV.

As Figuras V.69 e V.70 apresentam a concentracdo molar dos produtos
em funcéo do tempo para cada velocidade espacial avaliada.
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Figura V.69: Efeito do tempo de reacdao na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 500 °C empregando SAPO-34T e WHSV=255 h".
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Figura V.70: Efeito do tempo de reacao na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 500 °C empregando SAPO-34T e WHSV= 6,33 h™".

A desativagédo do catalisador ocorreu de forma mais acentuada para a
WHSYV de 6,33 h™', comprovada pela presenca de DME, produto intermediario
da reagdao MTO, logo a partir dos 86 min de reagédo. Para velocidade espacial
de 2,55 h™', DME e metanol s6 foram observados em 228 min. No entanto, as

maiores concentragdes molares de eteno e propeno foram observadas aos 15
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min e WHSV de 6,33 h™' cerca de 55% e 30%, respectivamente. Para as duas
velocidades espaciais as concentragdes molares das olefinas diminuiram com
0 progresso da reagao.

As Figuras V.71 e V.72 apresentam a distribuicdo de produtos em
funcdo da WHSV para os tempos de 15 min e 228 min, respectivamente.
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Figura V.71: Efeito da WHSV na distribuicdo de produtos da conversao de
metanol, em 15 min de reacédo a 500 °C empregando SAPO-34T.
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Figura V.72: Efeito da WHSV na distribuicdo de produtos da conversao de
metanol, em 228 min de reagédo a 500 °C empregando SAPO-34T.

A maior formagdo de olefinas foi obtida a 2,55 h™', devido & maior
estabilidade da SAPO-34 T nestas condicdes.
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Comparacdo das seletividades e razdo propeno/eteno em
isoconversao

Os catalisadores foram comparados quanto a seletividade e razéao
propeno/eteno a isoconversao (conversao de 96 — 100%), conforme mostrado
na Tabela V.7.

Tabela V.7: Razao propeno/eteno e seletividade aos produtos na conversao de
metanol (T = 500°C, tos = 15 min, WHSV = 6,33 h™)

Catalisador Razao Metano Eteno Etano Propeno Propano Cj+

C3=/C2=
HZSM-5 0.6 24 259 08 242 109 356
PHZSM-5 1.3 0,5 21,5 0,1 43.5 3,3 31,0
SAPO-34M 0,4 1,2 51.4 0,7 33,1 2,1 11,5
SAPO-34T 0,6 1,1 46,2 0,3 38,8 0,7 12,9
CoAPSO-34 0,6 1,8 44 1 0,3 38,6 0,5 14,6
MnAPSO-34 0,5 1,2 47,0 0,3 38,4 0,6 12,4
NiAPSO-34 0,6 2,2 43,3 0,2 38,3 0,4 15,6

A maior razdo propeno/eteno foi obtida para a PHZSM-5. A adi¢do de
fésforo a HZSM-5 resultou em um aumento importante da seletividade a
propeno. BARROS et al. (2007) avaliaram o efeito da adigéo de fosforo (1 a 6%
m/m) a HZSM-5. Os autores verificaram um aumento da concentra¢gdo molar de
propeno com o aumento do teor de fésforo até 4% em isoconversédo de metanol
(91%). A adicao de fésforo provocou um aumento da formagéo de eteno além
de uma diminuicdo da concentragcdo de metano e de compostos Cs*. Este
comportamento também foi verificado no nosso estudo.

As peneiras moleculares (silicoaluminofosfatos) obtiveram valores bem
proximos para CsHg/CoHs nas condigcdes avaliadas. A incorporacdao de Mn
praticamente ndo modificou a distribuicao de produtos em relacdo a obtida com
SAPO-34T. Embora a SAPO-34T apresente uma densidade de sitios acidos
totais bem superior a dos MeAPSO-34 (TPD-NHj3). Ja as incorporacdes de Co

e Ni resultaram em um ligeiro aumento da seletividade a metano e compostos
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C4" e uma pequena diminuicdo da seletividade a eteno em relagdo as peneiras
SAPO-34T e MnAPSO-34.

Os silicoaluminofosfatos sdo mais seletivos a eteno e propeno do que os
catalisadores de HZSM-5.

No que tange ao produto de interesse, as olefinas leves, a adigdo de
fosforo mais uma vez mostrou seu efeito benéfico, elevando em mais de 30% a
seletividade a eteno e propeno em relagdo a HZSM-5 sem tratamento. Quanto
as SAPOs, observou-se um ligeiro decréscimo da seletividade em olefinas na
seguinte ordem: MnAPSO-34 (85,4%) = SAPO-34T (85,1%) > SAPO-34M
(84,5%) > CoAPS0-34 (82,8%) > NiIAPSO-34 (81,6%).

Especificamente em relacdo a formacédo de propeno o catalisador
PHZSM-5 foi 0 que apresentou a maior seletividade 43,5%.

A formacao de DME nao foi observada nas condicbes empregadas.

Em relacdo a formagdo de compostos com pesos moleculares mais
elevados, a maior seletividade esta ndo soé relacionada a acidez do catalisador,
mas também ao tamanho de seus poros, que permitem que 0S mesmos se
difundam para o exterior. Diante disso, é razoavel que as zedlitas HZSM-5 e
PHZSM-5 tenham apresentado maiores valores de seletividade a C4, em
relacdo aos catalisadores SAPO-34 e MeAPSO-34.

V.1.3 EFEITO DA ADICAO DE AGUA SOBRE A CONVERSAO DE
METANOL

Os efeitos da adicdo de agua na alimentagdo na reagdo de MTO foram
avaliados a 500 °C A alimentagdo consistia de 50%v/v de agua e metanol.
Foram realizados testes empregando duas velocidades espaciais. Para HZSM-
5 e PHZSM-5 foi utilizada a maior MWHSV (19h") enquanto para os
silicoaluminofosfatos a MWHSV foi 6,33h™". As velocidades espaciais foram
adotadas para que a conversao de metanol ndo fosse completa ao longo do
todo tempo de reacgao.

A Figura V.73 apresenta a conversado de metanol, com e sem a presenca
da agua na alimentacdo em fungcdo do tempo de reagdo para o catalisador
HZSM-5.
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Figura V.73: Comparacao entre as conversdes de metanol nos experimentos
com e sem adicdo de 4gua ao metanol em HZSM-5 e MWHSV=19 h™.

Os perfis de conversdo foram similares nos dois testes. Houve uma
diminuicao acentuada da conversao nos primeiros 86 min de reacao e depois a
diminuigao foi menos importante até 228 min. Na reagdo com metanol puro, a
conversao variou de 98,7 a 52,8%, enquanto na reacdo com metanol+agua
esse valor variou de 95,3 a 30,8%. Logo, a adicao de agua na alimentacao
aumentou a desativagdo da HZSM-5 nas condicdes testadas. E importante
ressaltar que foi mantida nos dois experimentos a mesma velocidade espacial
horaria de metanol.

As Figuras V.74 e V.75 apresentam a distribuicdo de produtos a 15 e
228 min de reagao, para os experimentos com e sem agua na alimentagado com
HZSM-5, respectivamente.
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Figura V.74: Comparagédo entre a distribuicdo de produtos a 15 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol empregando HZSM-5 e
MWHSV=19 h",
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Figura V.75: Comparacao entre a distribuicdo de produtos a 228 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol empregando HZSM-5 e
MWHSV=19 h",

Nos primeiros 15 min de reacdo, nao ficou evidenciada qualquer
influéncia da agua sobre a distribuicdo dos produtos, uma vez que em ambos
os experimentos foram obtidos valores de concentracdo dos produtos bem
préximos. Ja aos 228 min de reagdo, uma grande concentracdo de metanol
esta presente em meio aos produtos da reagdo contendo agua na alimentacao.

Aqui, fica evidenciada a competicdo pelos sitios cataliticos entre agua e
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metanol. Com parte dos sitios ocupados pela dgua, metanol ndo é convertido
aos demais produtos.

As Figuras V.76 e V.77 ilustram a razdo molar propeno/eteno e o
rendimento em olefinas leves para o catalisador HZSM-5, respectivamente.
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Figura V.76: Comparagdo entre as razdes molares propeno/eteno nos

experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol empregando HZSM-5 e

MWHSV=19 h",

Nos experimentos contendo somente metanol na alimentacdo a razéo
molar propeno/eteno variou entre 0,8 e 0,6 ao longo da reacao. Ja na reacao
com alimentacdo metanol+agua, foi verificado um decréscimo da razdo ao
longo do tempo de reagdo. A presenca de agua diminuiu a razdo molar
propeno/eteno.
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Figura V.77: Comparagdo entre os rendimentos em eteno+propeno nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol para a HZSM-5 e
MWHSV=19h".

O rendimento em olefinas leves diminuiu ao longo do tempo nos dois
experimentos. Aos 15 min, os valores foram similares 53% para metanol puro e
52% para metanol+agua. Quando a reacao evolui até os 86 min, a reacdo com
agua apresentou um pequeno aumento: 29% contra 23% do experimento sem
agua. A reacao com metanol+ agua puro apresentou rendimentos em olefinas
ligeiramente maiores do que os obtidos com metanol puro ao longo do tempo
de reacao.

MOLLER et al. (1999) estudaram o efeito da co-alimentagdo de 4gua na
conversao de metanol utilizando o catalisador HZSM-5, a 300 e 420°C. A 4gua
causou um pequeno efeito na conversdo do metanol, correspondendo a um
decréscimo na taxa de consumo do metanol. A 300°C, as seletividades
mudaram, mas a mudanga na composicdo do produto estd relacionada a
diminuicdo da conversao causada pela presenca da agua. O mesmo se aplicou
a 420°C, onde a agua novamente ndo apresentou nenhum efeito direto na
seletividade. Este fato pode ser explicado pelo fato da agua se adsorver
competitivamente, mas nao fortemente, aos sitios acidos do catalisador,

reduzindo assim a quantidade de sitios acidos.

139



A Figura V.78 apresenta a conversédo de metanol, com e sem a presenca

da agua na alimentagcdo em fungcdo do tempo de reagdo para o catalisador
PHZSM-5.
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Figura V.78: Comparagéo entre as conversdées em experimento com e sem
adicdo de agua ao metanol empregando PHZSM-5 e MWHSV=19 h™".

A conversdao de metanol apresentou uma menor variagdo no
experimento na presenga de agua na alimentagcdo. Possivelmente a agua
diminuiu a formacao de coque, mantendo o catalisador ativo por mais tempo.

A conversao de metanol puro variou de 94,2 a 62,2%, mostrando a
desativacao do catalisador pela formacéo de hidrocarbonetos mais pesados ao
longo da reacéo.

As Figuras V.79 e V.80 apresentam a distribuicdo de produtos a 15 e

228 min de reagao, para os experimentos com e sem agua na alimentagédo com
PHZSM-5, respectivamente.
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Figura V.79: Comparagdo entre a distribuicdo de produtos a 15 min nos
experimentos com e sem adicao de agua ao metanol empregando PHZSM-5 e
MWHSV=19 h",
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Figura V.80: Comparacao entre a distribuicdo de produtos a 228 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol empregando PHZSM-5 e
MWHSV=19 h'",

A adicdo de agua ocasionou a diminuicdo da concentragcdo de olefinas
leves (eteno e propeno). Essa diminuigdo foi mais importante para o eteno
(21,2 para 6,3%) do que para o propeno (43,3 para 21%) nos 15 min. Ja aos

228 min, a variacao é de 8,1 para 5,1% para eteno e de 23,5 para 20,5% para

141



propeno. A variagdo na concentracao de olefinas para o experimento sem agua
foi muito maior do que no experimento com agua, indicando que a presenga de
agua diminuiu a desativacao do catalisador.

Os efeitos da agua na razao molar propeno/eteno e no rendimento em

olefinas leves estéo ilustrados nas Figuras V.81 e V.82, respectivamente:
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Figura V.81: Comparagdo entre as razdes molares propeno/eteno nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol empregando PHZSM-5 e
MWHSV=19 h™.
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Figura V.82: Comparagdo entre os rendimentos em eteno+propeno nos
experimentos com e sem adicao de agua ao metanol empregando PHZSM-5 e
MWHSV=19 h™.
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O aumento da razdo molar propeno/eteno é importante na presenca de
agua. A razdo molar aumentou ao longo do tempo de reagdo nos dois
experimentos.

O rendimento em olefinas leves apresentou um comportamento distinto
nos dois experimentos. A presenca de agua na alimentagcao produziu menores
rendimentos em olefinas leves. No entanto, esse rendimento foi estavel ao
longo do experimento.

Para a reacao com metanol puro, houve uma diminuicao do rendimento
ao longo do tempo de reacao.

A Figura V.83 apresenta a conversao de metanol, com e sem a presenca

da agua na alimentacao em funcdo do tempo de reagdo para o catalisador
SAPO-34M.
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Figura V.83: Comparacado entre as conversdes de metanol nos experimentos

com e sem adicdo de agua ao metanol empregando SAPO-34M e
MWHSV=6,33 h'".

A conversao de metanol diminuiu ao longo de ambos os experimentos. A
presenca de agua aumentou ligeiramente a desativacao do catalisador.
As Figuras V.84 e V.85 apresentam a distribuicdo de produtos a 15 e

228 min de reacao, para 0os experimentos com e sem agua na alimentacao com
SAPO-34M, respectivamente.

143



B (o)) [e2) ~
o o o o
IR I N

w
o
[ -

OQUOOO000

I

~

w w n n
coI =

N
+

T T T T

o o o @ »

m

o
T

Conc. molar (%)

Metanol + Agua

Metanol

Figura V.84: Comparagédo entre a distribuicdo de produtos a 15 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol empregando SAPO-34M
e MWHSV=6,33 h™.

100 -
|
| B CH,
80- : B CH,
. | Il CH,
Q ! [ CH,
~ |
= 60 | I C,H,
= I [ | DME
€ 40- I I CH,OH
S I Il C,+
8 1
O 20- :
|
|
0 |

Metanol Metanol + Agua

Figura V.85: Comparagédo entre a distribuicdo de produtos a 228 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol empregando SAPO-34M
e MWHSV=6,33 h™.

Em 15 min, ndo foi observada uma significativa variacdo da distribuigao

dos produtos. Em 228 min, o produto principal foi o DME nos dois testes. A

presenca de agua aumentou a desativacao do catalisador.
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Os efeitos da agua na razao molar propeno/eteno e no rendimento em

olefinas leves estéo ilustrados nas Figuras V.86 e V.87, respectivamente.
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Figura V.86: Comparagdo entre as razdes molares propeno/eteno nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol empregando SAPO-34M
e MWHSV=6,33 h™.
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Figura V.87: Comparacdo entre os rendimentos a eteno+propeno nos

experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol empregando SAPO-34M

e MWHSV=6,33 h™.

A presenga de agua produziu um efeito positivo em relagdo a razao

molar e ao rendimento em olefinas para tempos mais elevados. A razao
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propeno/eteno foi praticamente constante ao longo da reagdo na presenca de
agua, enquanto para o metanol puro essa razao diminuiu.
A Figura V.88 apresenta a conversédo de metanol, com e sem a presenca

da agua na alimentagcdo em fungcdo do tempo de reagdo para o catalisador
SAPO-34T.
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Figura V.88: Comparacdo entre as conversdes nos experimentos com e sem
adicdo de agua ao metanol em SAPO-34T e MWHSV=6,33 h™".

O comportamento do SAPO-34T foi similar ao observado para o SAPO-

34M. A adicdo de agua na alimentagdo promoveu uma maior desativacdo do
catalisador.

As Figuras V.89 e V.90 apresentam a distribuicdo de produtos a 15 e

228 min de reagao, para os experimentos com e sem agua na alimentagado com
SAPO-34 T, respectivamente.

146



~
o

|
1 ' B CcH,
01 | B o f,
1 [}
— 501 | - CzHe
Shas i I CH,
~ [}
E 40 | | CsHs
S | | DME
€ 30- ] ! I CH,OH
S | [ ] C,+
C 20 [
8 ] |
10+ ;
E ]
0_

Metanol Metanol + Agua

Figura V.89: Comparagédo entre a distribuicdo de produtos a 15 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em SAPO-34T e
MWHSV=6,33 h™".

100 -
|
I B CH,
80 : . C.H,
- | B CH,
9 ! 1 CH,
~ |
= 60 | I C;H,
= I [ | DME
€ 40- I I CH,OH
S I Il C,
S |
O 20 :
] |
|
o I !

Metanol Metanol + Agua

Figura V.90: Comparacao entre a distribuicdo de produtos a 228 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em SAPO-34T e
MWHSV=6,33 h',

O comportamento foi similar ao obtido para o SAPO-34M. Observou-se

um aumento consideravel da formacdo de metano na presenca de agua em

228 min e a auséncia de DME, indicando a intensa desativagao do catalisador,
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uma vez que a transformagéo de metanol a DME é a primeira etapa da reacao
MTO.

Os efeitos da agua na razao molar propeno/eteno e no rendimento em
olefinas leves estéo ilustrados nas Figuras V.91 e V.92, respectivamente.
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Figura V.91: Comparagdo entre as razdes molares propeno/eteno nos

experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em SAPO-34T e
MWHSV=6,33 h'".

A 86 min, as razbes molares propeno/eteno foram similares nos dois
experimentos.
A Figura V.92 ilustra o rendimento em eteno+propeno para experimentos

com e sem agua na alimentagéo.

148



—_
o
o

SAPO-34T [ 500°C |
(Metanol+Agua)

SAPO-34T (Metanol)

[0}
o
1

(o2}
o
|

N
o
!

N
o
1

Rendimento em C,H,+C H,

15 min : 86 min :157 min:228 min' 15 min : 86 min :157 min:228 min
Tempo

Figura V.92: Comparacdo entre os rendimentos a eteno+propeno nos

experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em SAPO-34T e

WHSV=6,33 h™.

A presencga de agua na alimentagdo apresentou um efeito positivo em
relacdo ao rendimento em olefinas leves, possivelmente pela menor formacao
de coque nas cavidades do SAPO-34T.

WU et al. (2001) mostraram em seus experimentos com SAPO-34
TEAOH que a adicdo de agua na alimentagédo diminui a formag&o de coque
tornando o catalisador mais estavel. Além disso, os autores observaram que a
adicao de agua favoreceu a formagéo de olefinas. Os resultados obtidos nesse
trabalho estdo de acordo com WU et al. (2001). Esse comportamento é
atribuido a menor conversao de olefinas a produtos de maior peso molecular.
As moléculas de agua polares ocupariam alguns sitios acidos da superficie do
catalisador e estes se tornariam indisponiveis as olefinas, o que impediria a sua
oligomerizagao e consequente formacgao de coque.

GAYUBO et al. (1999) também avaliaram o efeito da agua em um
catalisador aglomerado contendo, SAPO-34. Os autores também observaram
que a formagédo de coque foi atenuada com a presenga de agua no meio
reacional e, consequentemente, pela diluicdo de metanol com &gua na
alimentagéo ou por condigdes operacionais que favoregcam a formagéao de agua
como produto, tais como: aumento da temperatura e velocidade espacial. Além

disso, concluiram que o papel da agua no meio reacional ndo é o de um inerte
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que dilui a alimentagéo (diminuindo a concentragado dos precursores de coque),
mas sim de um inibidor da evolugdo dos precursores de coque, uma vez que
competem com eles na adsorgao sobre os sitios &cidos.

A Figura V.93 apresenta a conversao de metanol, com e sem a presenga

da agua na alimentacao em funcdo do tempo de reagdo para o catalisador
CoAPSO-34.
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Figura V.93: Comparacao entre as conversdées nos s com e sem adicdo de
agua ao metanol em CoAPS0O-34 e MWHSV=6,33 h™".

A conversdao de metanol para o catalisador CoAPSO-34 apresentou
comportamento analogo ao do SAPO-34 T. A presenca de agua acentuou a
desativacao do catalisador.

As Figuras V.94 e V.95 apresentam a distribuicdo de produtos a 15 e
228 min de reacao, para 0s experimentos com e sem agua na alimentacao com
CoAPSO-34, respectivamente.
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Figura V.94: Comparacdo entre a distribuicdo de produtos a 15 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em CoAPSO-34 e
MWHSV=6,33 h',
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Figura V.95: Comparacédo entre a distribuicdo de produtos a 228 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em CoAPSO-34 e
MWHSV=6,33 h'".

Para o catalisador CoOAPSO-34 a distribuicdo dos produtos foi similar nos
dois experimentos. Observou-se que a presenca de agua diminuiu sua
atividade.

Os efeitos da agua na razao molar propeno/eteno e no rendimento em

olefinas leves estao ilustrados nas Figuras V.96 e V.97, respectivamente.
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Figura V.96: Comparagdo entre as razdes molares propeno/eteno nos

experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em CoAPSO-34 e

MWHSV=6,33 h™".
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Figura V.97: Comparacdo entre os rendimentos a eteno+propeno nos

experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em CoAPSO-34 e
MWHSV=6,33 h'.

Observou-se um efeito positivo da presenca de agua na alimentagcdo em
relacdo a razao propeno/eteno e ao rendimento em eteno+propeno, indicando

uma maior formacéao de olefinas leves na presenca de agua (WU et al., 2001).
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A Figura V.98 apresenta a conversao de metanol, com e sem a presenga

da agua na alimentacdo em fungcdo do tempo de reagdo para o catalisador
MnAPSO-34.
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Figura V.98: Comparacdo entre as conversdes nos experimentos com e sem
adicdo de agua ao metanol empregando MnAPSO-34 e MWHSV=6,33 h™.

O comportamento da conversdao de metanol para o MnAPSO-34 foi
distinto do observado para os outros SAPOs em relagdo a presenca de agua.
Nos primeiros 86 min, a presenga de &gua diminuiu a desativacdo do
MnAPSO-34 mas, para tempos maiores, a desativacdo do catalisador foi mais
acentuada.

As Figuras V.99 e V.100 apresentam a distribuicdo de produtos a 15 e

228 min de reagao, para os experimentos com e sem agua na alimentagédo com
MnAPSO-34, respectivamente.
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experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em MnAPSO-34 e
MWHSV=6,33 h',

A distribuicdo de produtos em 15 min de reagdo foi similar nos dois
experimentos. A presenga de agua diminuiu a atividade do catalisador. Foram
formados apenas metano e DME, produto intermediario da reacdo MTO em
228 min.

154



Os efeitos da agua na razao molar propeno/eteno e no rendimento em
olefinas leves estao ilustrados nas Figuras V.101 e V.102, respectivamente.
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Figura V.101: Comparagdo entre as razées molares propeno/eteno nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em MnAPSO-34 e
MWHSV=6,33 h'".
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Figura V.102: Comparacdo entre os rendimentos a eteno+propeno nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em MnAPSO-34 e
MWHSV=6,33 h'.
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Verificou-se um efeito positivo da presenca da agua em relagao a razao
molar e ao rendimento em olefinas para o catalisador MnAPSO-34,
principalmente até os 86 min de reagéo.

A Figura V.103 apresenta a conversdo de metanol, com e sem a

presenca da agua na alimentacdo em fungdo do tempo de reacédo para o
catalisador NiIAPSO-34.
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Figura V.103: Comparacao entre as conversdes em experimento com e sem
adicdo de agua ao metanol em NiAPSO-34 e WHSV=6,33 h™.

A conversdo de metanol para o catalisador NiIAPSO-34 apresentou
comportamento analogo ao do CoAPSO-34 e SAPO-34 T. A presenga de agua
acentuou a desativacao do catalisador.

As Figuras V.104 e V.105 apresentam a distribuicdo de produtos a 15 e

228 min de reagao, para os experimentos com e sem agua na alimentagédo com
NiAPSO-34, respectivamente.
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Figura V.104: Comparacdo entre a distribuicdo de produtos a 15 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em NIAPSO-34 e
MWHSV=6,33 h™.
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Figura V.105: Comparacao entre a distribuicdo de produtos a 228 min nos
experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em NIAPSO-34 e
MWHSV=6,33 h'".

A presenga de agua na alimentacdo ndo modificou a distribuicdo de
produtos em 15 min de reagédo. Neste caso, a agua também proporcionou uma
menor formacao de metano em relacdo a reacdo com metanol puro. Para o
tempo de reacdo de 228 min, mais uma vez observou-se a diminuicdo da

atividade do catalisador.
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Os efeitos da agua na razao molar propeno/eteno e no rendimento em

olefinas leves estéo ilustrados nas Figuras V.106 e V.107, respectivamente.
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Figura V.106: Comparagdo entre as razGes molares propeno/eteno nos

experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em NIAPSO-34 e

MWHSV=6,33 h'".
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Figura V.107: Comparagdo entre os rendimentos a eteno+propeno nos

experimentos com e sem adicdo de agua ao metanol em NIAPSO-34 e

MWHSV=6,33 h.
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Observou-se um efeito positivo da presenga de agua na alimentagdo em
relacdo a razao propeno/eteno e ao rendimento em eteno+propeno, indicando
uma maior formagao de olefinas leves na presencga de agua (WU et al., 2001).

Para os MeAPSO-34 e SAPOs, a presenca de agua produziu um efeito
positivo em relacdo a formacao de olefinas leves. No entanto, a conversao de

metanol desses catalisadores foi menor na presenca de agua.
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VI. CONCLUSOES

As andlises de DRX, MEV e adsorcdo de N, comprovaram que as
sinteses dos catalisadores do tipo SAPO-34, MeAPSO-34 e HZSM-5
modificada com fésforo foram bem sucedidas, sendo obtidos catalisadores com
elevada pureza. A peneira SAPO-34M apresentou maior cristalinidade quando
comparada ao SAPO-34T, uma vez que possui maior tamanho de cristal.
Dentre os catalisadores MeAPSO-34, o MnAPSO-34 foi o que apresentou a
maior cristalinidade quando comparado ao CoOAPSO-34 e NiIAPSO-34.

As andlises de TPR indicaram que a maior parte dos metais Ni e Co nao
foi incorporada a estrutura do SAPO-34. MnAPSO-34 foi o catalisador com
menor consumo de H, em toda a faixa de temperaturas avaliada, indicando que
a maior parte do Mn, em comparacao ao Ni e Co, foi incorporada a estrutura da
peneira SAPO-34.

As analises de DRS sugerem que, para o catalisador MnAPSO-34, as
espécies metdlicas de manganés foram incorporadas a estrutura da SAPO-34.
Em contrapartida, tanto para o NiIAPSO-34 quanto para o CoAPSO-34, os
resultados sugerem que a maior parte do niquel e cobalto se encontravam fora
da estrutura, respectivamente. Esses resultados corroboram os resultados de
das andlises de TPR.

A densidade de sitios acidos foi obtida através de andlises de TPD —
NH; e indicaram a seguinte ordem: SAPO-34M > SAPO-34T> HZSM-5 >
PHZSM-5, onde a maior densidade de sitios acidos da SAPO-34M esta
relacionada ao maior teor de silicio existente no catalisador. A adicdo de metal
(Ni, Co, Mn) resultou na diminuicao de sitios acidos quando comparado como
catalisador SAPO-34T. Em relacdo a densidade de sitios acidos, tem-se a
seguinte ordem: SAPO-34T> CoAPSO-34 > MnAPSO-34 > NIiAPSO-34,
indicando que adigdo do metal influencia a acidez do catalisador. Além disso, a
incorporagao de metais como Co e Mn a SAPO-34T foi favoravel a formagéao
de eteno e propeno. No entanto, a adicao de Ni diminuiu a estabilidade quando
comparada a da peneira SAPO-34T. A adi¢do de fosforo a HZSM-5 reduziu
significativamente a densidade total de sitios acidos bem como sua forga acida,
aumentando de forma significativa a razao propeno/eteno e o rendimento a

eteno+ propeno em relagdo a da HZSM-5 original.
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O tipo de direcionador de estrutura influenciou tanto as propriedades
acidas quanto o desempenho catalitico. Os catalisadores sintetizados com
TEAOH apresentaram melhores desempenhos cataliticos e maior estabilidade.

As peneiras moleculares do tipo SAPO-34 e MeAPSO-34 apresentaram
as maiores seletividades a olefinas leves quando comparadas a HZSM-5
comercial e a modificada com fésforo. Especificamente em relacao a formacao
de propeno o catalisador PHZSM-5 foi o que apresentou a maior seletividade
43,5%. No entanto, as peneiras do tipo SAPO-34 apresentaram uma menor
estabilidade, sendo que a SAPO-34M mostrou-se mais susceptivel a
desativacao devido a formacdo de coque e/ou a obstrucdo dos poros pelos
oligbmeros formados. Esta desativacédo esta relacionada a elevada densidade
de sitios acidos presentes na SAPO-34M, apontados como importantes para a
formacdo de hidrocarbonetos a partir do metanol. Ja a SAPO-34T sé
apresentou desativagao a 500 °C.

A adicao de fésforo a HZSM-5 diminuiu a formacao de produtos mais
pesados (C4") e a formagado de propeno e eteno foi favorecida. Além disso, a
presenca de fosforo aumentou a estabilidade frente a desativacao.

Como era esperado observou-se que o aumento da WHSV diminuiu a
conversdo de metanol. Para a HZSM-5 o aumento da WHSV acima de 6,33 h"
nao favoreceu a formagdo de olefinas leves. Em todas as velocidades
espaciais empregadas, a formacao de eteno foi preferencial a de propeno. Para
o catalisador PHZSM-5 em todas as velocidades espaciais empregadas,
propeno foi obtido preferencialmente ao eteno. A adigéo de fésforo a HZSM-5
favoreceu a formagéo de propeno e aumentou a sua estabilidade.

O aumento da WHSV diminuiu a formacéo de olefinas leves para os
catalisadores SAPO-34M e SAPO-34T. A maior formacao de olefinas foi obtida
a 2,55 h”', devido & maior estabilidade dos catalisadores.

A presenga de agua na alimentagdo diminuiu a conversao de metanol
para todos os catalisadores. Isso pode ter ocorrido pela competicao entre agua
e metanol pelos sitios acidos dos catalisadores. Para o catalisador HZSM-5
ndo foi observado um efeito positivo relacionado a presenca de agua na
alimentagdo para razao molar propeno/eteno, mas verificou-se um maior

rendimento em eteno+propeno. Para o catalisador PHZSM-5, a presenca de
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agua na alimentacao resultou em uma maior razdo molar propeno/eteno ao
longo de toda reacdo. No entanto, os rendimentos em eteno + propeno foram
menores, no entanto ndo variaram significativamente ao longo do tempo de
reacdo. Para as peneiras moleculares do tipo SAPO-34 a presenga de agua na
alimentacdo apresentou um efeito positivo em relacdo ao rendimento em
eteno+ propeno. Para os catalisadores SAPO-34 M e MeAPSO-34 a presenca
de agua de agua na alimentacao também resultou em uma maior razdo molar

propeno/eteno.
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VIL.

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Realizacdo de analises por espectrometria no infravermelho com
adsorcao de molécula sonda visando a identificacdo dos sitios &cidos de
Lewis e Brénsted;

Realizag&o das analises de RMN dos catalisadores;

Avaliagao do efeito da adigdo de outros teores de fésforo na HZSM-5 na
reacao MTO;

Avaliagao do teor e da natureza do coque nas amostras.

Estudo da regeneracéo e reutilizagcao dos catalisadores.

Otimizagdo da composicdo metanol/agua visando a maximizacado da
formacgao de propeno.

Obtencao de modelo cinético para conversédo de metanol.
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IX. APENDICE A

As Figuras a seguir ilustram a distribuicdo de produtos para o0s
catalisadores HZSM-5, PHZSM-5, SAPO-34M e SAPO-34T em fungdo do
tempo de reagéo para as temperaturas de 350 °C, 400 °C, 450 °C e 500 °C e
2,55 h™,
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Figura IX.1: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 350 °C empregando HZSM-5.
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Figura IX.2: Efeito do tempo de reagdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 400 °C empregando HZSM-5.
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Figura IX.3: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da

conversdo de metanol a 450 °C empregando HZSM-5.

70
T B CH,

60—_ [ CH,
— 501 - CzHe
X [ CH,
5 40+ B CH,
5 [ ] DME
£ 30 [ CH,OH
g Il C,
S 20+
o

10

0_

15 min 86 min 157 min 228 min
Tempo

Figura IX.4: Efeito do tempo de reagdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 500 °C empregando HZSM-5.
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Figura IX.5: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 350 °C empregando PHZSM-5.
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Figura IX.6: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 400 °C empregando PHZSM-5.
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Figura IX.7: Efeito do tempo de reagdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 450 °C empregando PHZSM-5.
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Figura IX.8: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 500 °C empregando PHZSM-5.
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Figura IX.9: Efeito do tempo de reagdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 350 °C empregando SAPO-34M.
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Figura 1X.10: Efeito do tempo de reagcdo na distribuicdo de produtos da
conversdo de metanol a 400 °C empregando SAPO-34M.
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Figura IX.11: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 450 °C empregando SAPO-34M.
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Figura 1X.12: Efeito do tempo de reagcdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 500 °C empregando SAPO-34M.
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Figura 1X.13: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 350 °C empregando SAPO-34T.
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Figura 1X.14: Efeito do tempo de reacdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 400 °C empregando SAPO-34T.
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Figura IX.15: Efeito do tempo de reagcdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 450 °C empregando SAPO-34T.
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Figura IX.16: Efeito do tempo de reagcdo na distribuicdo de produtos da
conversao de metanol a 500 °C empregando SAPO-34T.
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