l Programa de . Agéncia [
Recursos Nacional do
Humanos Petrdleo

PETROBRAS

B FiNerp
PROGRAMA EQ-ANP

Processamento, Gestdao e Meio Ambiente na Industria do

Petrdleo e Gas Natural

Avaliacao da Cinética e da Seletividade de
Hidrogenacao de Misturas-Modelo da
Gasolina de Pirolise

Renan Nemer Saud Volpato Freire

Dissertacao de Mestrado

Orientadores
Profé. Mbnica Antunes Pereira da Silva, D.Sc.

Prof. Leonardo Travalloni, D.Sc.

Setembro de 2015



Avaliacdo da cinética e da seletividade de hidrogenacéo de
misturas-modelo da gasolina de pirolise

Renan Nemer Saud Volpato Freire

Dissertacdo submetida ao Corpo Docente do Programa de P6s-Graduagdo em Tecnologia de Processos
Quimicos e Bioquimicos da Escola de Quimica da Universidade Federal do Rio de Janeiro, como parte

dos requisitos necessarios para a obtencdo do grau de Mestre em Ciéncias.

Aprovado por:

ﬁw A w‘f

" Argimiro Resende Secchi, D.Sc.

a7

Fabio Barboza Passos, D.Sc.

tsan b Yl U) by

Mariana de Mattos Vieira Mello Souza, D.Sc.

Orientado por:

\..3

J el
thwak&ﬂ(awwm J?fuf‘u"nf ULf'T!\JE«"\

Momca Antunes Pereira da Silva, D.Sc.

Leonardo Travalloni, D.Sc.

Rio de Janeiro, RJ - Brasil

Setembro de 2015



Freire, Renan Nemer Saud Volpato.

Avaliacéo da cinética e da seletividade de hidrogenacao de misturas-modelo da gasolina de
pirélise / Renan Nemer Saud Volpato Freire. Rio de Janeiro: UFRJ/EQ, 2015.

X, 109 p.; il.

(Dissertacao) — Universidade Federal do Rio de Janeiro, Escola de Quimica, 2015.
Orientadores: Monica Antunes Pereira da Silva e Leonardo Travalloni.

1. Cinética. 2. Competicdo. 3. Hidrogenacao. 4. Dissertacdo. (Mestrado - UFRJ/EQ).



AGRADECIMENTOS

A Deus pela minha vida e saude.

Aos meus pais, Eliane e Renato, e a0 meu irmdo Lucas pelo apoio incondicional & minha

escolha e por todo incentivo dado ao longo da minha vida.

A minha namorada, Helena, por estar sempre ao meu lado e compartilhar todos os meus

desafios durante esta e outras jornadas.

Aos meus orientadores, Ménica Antunes Pereira da Silva e Leonardo Travalloni, por toda

dedicacdo e conhecimento transmitido ao longo deste trabalho.

Aos colegas do Laboratério de Desenvolvimento de Processos Cataliticos pela grande ajuda

dada durante a realizacdo deste trabalho.

A Comiss&o do Programa de Integracio Graduagio - P6s-Graduacio pela criacdo do programa

€ sua organizacao.

Ao Nducleo de Catélise (NUCAT/PEQ/COPPE/UFRJ) pelas analises de caracterizagdo do

catalisador.

Ao apoio financeiro da Agéncia Nacional do Petréleo — ANP - e da Financiadora de Estudos e
Projetos — FINEP — por meio do Programa de Recursos Humanos da ANP para o Setor de Petréleo e
Gés — PRH-ANP/MCT, em particular ao PRH 13, da Escola de Quimica — Processamento, Gestdo e

Meio Ambiente na Industria do Petrdleo e Gas Natural.



Resumo da Dissertacdo de Mestrado apresentada ao Programa de PoOs-Graduagdo em
Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos da Escola de Quimica/UFRJ, como parte
dos requisitos necessarios para obtencdo do grau de Mestre em Ciéncias, com énfase na area

de Petroleo e Gas Natural.

Avaliacao da cinética e da seletividade de hidrogenacao de
misturas-modelo da gasolina de pirdlise
RENAN NEMER SAUD VOLPATO FREIRE
SETEMBRO, 2015

Orientadores:
Profé. Ménica Antunes Pereira da Silva, D.Sc.
Prof. Leonardo Travalloni, D.Sc.

No processo de pirolise da nafta, é obtido o subproduto conhecido como gasolina de pirolise
(PYGAS), o qual, quando inserido no pool da gasolina, aumenta a octanagem da mistura.
Entretanto, um dos grandes problemas em utilizar a PYGAS é a presenca de compostos
insaturados com potencial para formagdo de gomas, que causam problemas na estocagem e
utilizacdo. Além disso, normas impostas pela legislacdo ambiental brasileira tornam
necessario um tratamento da PYGAS antes de seu aproveitamento. Este trabalho tem como
foco o estudo cinético, em escala de bancada, do primeiro estagio do hidrotratamento da
PYGAS. Seis misturas representativas da PYGAS, contendo diferentes concentracfes de
estireno e diciclopentadieno (DCPD), ou de estireno e 1-octeno, empregando tolueno como
solvente, foram hidrogenadas em reator batelada, empregando catalisador de Pd/Al,O3. Os
experimentos foram realizados a 50-80°C e 15-45 bar. Foi verificada a existéncia de uma
competicdo entre 0s compostos organicos pelos sitios ativos da hidrogenacéo, indicando que a
constante de equilibrio de adsor¢do do estireno € maior que a do DCPD e a do 1-octeno e que
0 estireno é a molécula mais recalcitrante das misturas avaliadas. A partir dos pontos
experimentais, foi feita a estimacdo dos parametros cineticos das reacdes de hidrogenacéo.
Modelos de lei de poténcias e Langmuir-Hinshelwood, considerando um ou dois tipos de
sitios cataliticos, foram ajustados. O modelo de lei de poténcias, apesar de ndo proporcionar
um bom ajuste, resultou em energias de ativacdo aparentes proximas as reportadas na
literatura. A partir dos modelos de Langmuir-Hinshelwood, observou-se que as constantes de
equilibrio de adsor¢do de DCPD, 1-octeno e H, podem ser consideradas despreziveis para 0s
dados experimentais obtidos e que o processo de adsor¢do do estireno € exotérmico. Os
modelos que melhor se ajustaram aos dados experimentais foram os de Langmuir-
Hinshelwood que consideraram a existéncia de um tipo de sitio e a adsor¢do do estireno e de
seu produto de hidrogenacdo, etilbenzeno, porém com pequena vantagem sobre os modelos
que admitiram apenas a adsor¢éo do estireno.
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In the naphtha pyrolysis process, it is obtained a byproduct known as pyrolysis gasoline
(PYGAS), which, when inserted in the gasoline pool, raises the octane number of the mixture.
One of the most problems in the use of PYGAS is the presence of unsaturated compounds
with potential to form gums that could cause problems in its storage or utilization. In addition,
standards imposed by the Brazilian environmental legislation oblige the treatment of PYGAS
before its use. This work aims the kinetic study of the first stage of PYGAS hydrotreatment.
Six representative mixtures with different concentrations of styrene and dicyclopentadiene
(DCPD), or styrene and 1-octene, using toluene as solvent, were hydrogenated using
Pd/Al,O3 catalyst in a batch reactor at 50-80°C and 15-45 bar. It was observed the existence
of a competition between the organic compounds for the catalytic sites, which indicated a
higher adsorption equilibrium constant of styrene compared to DCPD and 1-octene, and
indicated that styrene is the most recalcitrant molecule in the evaluated mixtures. From the
experimental data, kinetics parameters of the hydrogenation reactions were estimated. Power
law and Langmuir-Hinshelwood models, considering one or two types of catalytic sites, were
fitted. The power law model, although it has not provided a good fit, resulted in apparent
activation energies close to those reported in the literature. Based on the Langmuir-
Hinshelwood modeling, the 1-octene, DCPD and H, adsorption equilibrium constants are
negligible for the experimental data obtained in this study and the adsorption of styrene is
exothermic. The models that provided the best fits were the Langmuir-Hinshelwood models
considering the existence of one type of site and the adsorption of styrene and of its
hydrogenation product, ethylbenzene, although with a small advantage over the models that
considered only the adsorption of styrene.



SUMARIO

R 101 0o [0 o Lo TSRS 11
2 ReVISA0 BIDHOGIAICA .....cveveeieciece e 14
2.1 Origem da gasolina de PirGliSE .........ccceveieiiiiiiiiieieee e 14
2.2 Gasolina de PIrGLISE .......ccvveiieieieiee e 15
2.3 HIrotratameNnto .........coviiiiieiiiireeeese e 17
2.4 EStUAOS CAAITEICOS .....cvviieeiieieieeesee s 21
2.5 Competicdo na hidrogenacao de compostos insaturados da PYGAS................ 24
2.6 Modelagem CINLICA..........cceiieieiieie e 26
2.7 Estimacdo de parametros utilizando o método de enxame de particulas............ 29

3 MateriaiS € MELOUOS. .......cuviveeeiiiiirieei e 30
3.1 Sintese do CataliSAAON ..........cceviiiiriiir e 30
3.2 Caracterizagdo do CataliSAOr ...........ccoveiiiiiiiiiieseee e 30
3.3 TESES CALAITTICOS ......evieeeeieieeee e 33
3.3.1 Descricao da unidade............cceieiiiinieiinisieeee e 33

3.3.2 Pré-tratamento dOS reagentesS........ccevvevereerieeieseenieeiesee e eeesneseesseeseeens 34

3.3.3 Preparo das misturas-modelo...........cccooviieiieiiiiieii e, 35

3.3.4 Procedimento eXperimental..........ccoceeeiieiiiin e 37

3.4 TAXAS INICIAIS ...ttt bbbttt bbbt 38
3.5 MOdelagem CINELICA. .......coeieiiiieieeeie et 39
3.5.1 Modelo de lei de poténcias de segunda ordem..........ccccceevveveerveriesiennnn, 39

3.5.2 Modelos de Langmuir-Hinshelwood..............ccccoevviveiieniccc e, 40

3.6 EStImacao de Par@metrOS .........cccuvirieieiieiieiesie st 50
3.7 Seletividade de NIArogeNAGAD .........ccueveierieiiiiriesieeee e 52

4 ReSUIAd0S € DISCUSSAD ......cvirviriiriieiieiieiei ettt 54
4.1 Caracterizagdo do CataliSAON ..........coooveiiiiiiiiiiese e 54
4.2 Hidrogenagao das misturas-modelo............cccoviiiininiiieiene e, 57
4.2.1 Resultados preliminares.........cccoovoieireieiieieee e 57

4.2.2 Efeito da pressao a8 Ha.....ooovevveiiiieiicie e 62



4.2.3 Efeito da tEMPeratura.........cccooiiiiiiieiieie e 67

4.2.4 Competigéo e seletividade de hidrogenagao............ccceevvvrerinenveiieniennnn 70
4.3 EStiMaGa0 de PArAMELIOS ......ccveerieiiesieeie e e e e e ee e sre e reesae e sreenaeenes 81
4.3.1 Modelo de lei de poténcias de segunda Ordem..........cccevveeveervesieervernennn, 81
4.3.2 Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsor¢éo de estireno .............. 84

4.3.3 Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsor¢édo de estireno e outro
FRAGEINTE ettt ettt e e e e nes 89

4.3.4 Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsorcdo de estireno e um

0100 L1 (o USSR 89
4.3.5 Resumo dos principais resultados de estimacdo de parametros............... 89
4.3.6 Seletividade de hidrogenacdo a partir dos parametros estimados ............ 99
5 CONCIUSDES ...ttt ettt bbbttt 103
B SUGESTIOBS ..eeiueeeitiieitie ettt sttt ettt a e re e e aes 105
7 Referéncias BiblOgrafiCas.........ccoovviiiiiiieieie s 106

Vi



Figura 2.1:
Figura 3.1:
Figura 3.2:
Figura 3.3:
Figura 3.4:
Figura 4.1:
Figura 4.2:
Figura 4.3:
Figura 4.4:
Figura 4.5:
Figura 4.6:
Figura 4.7:
Figura 4.8:
Figura 4.9:

Figura 4.10:
Figura 4.11:
Figura 4.12:
Figura 4.13:
Figura 4.14:
Figura 4.15:
Figura 4.16:
Figura 4.17:
Figura 4.18:
Figura 4.19:
Figura 4.20:
Figura 4.21:
Figura 4.22:
Figura 4.23:
Figura 4.24:
Figura 4.25:
Figura 4.26:

LISTA DE FIGURAS

Processo industrial de hidrotratamento da PYGAS (Bader et al., 2012) ........... 21
Unidade de Nidrogenagao..........c.ceoueiirieiieieiieniesiesie e 34
Hidrogenagéo de estireno a etilbenzeno ... 35
Hidrogenacéo de DCPD (adaptado de Faria, 2011).......ccccceevvviverreiiesienieennnn 36
Hidrogenacéo de 1-octeno (adaptado de Faria, 2011) ......ccccccevvvevreieieerieennnnn, 36
Difratograma do catalisador e da alumina...........cccccooeiiiiinienencie e 55
Anadlise de DRS do catalisador sintetizado (linha de base: Al;O3) ... 55
Perfil de reducdo do catalisador PA/AI2Oz.....cc.ecveiieiiiieiiee e 56
Converséo de estireno com 30 mg de catalisador (mistura 1 e P = 35 bar)...... 58
Converséo de DCPD com 30 mg de catalisador (mistura 1 e P = 35 bar)........ 58
Converséo de estireno (mistural, T=70°CeP =35bar) ....ccccecrvnirnnnnnrns 59
Conversdo de DCPD (mistural, T=70°CeP =35bar)......cccccceevervrvvervennnns 59
Converséo de estireno (mistura4, T=65°CeP =35bar).....cccccccevvnvvnnenns 60
Converséo de 1-octeno (mistura4, T=65°Ce P =35har)......cccccevvrrrrrnnnrns 60
Perfil reacional do estireno (mistural, T=70°CeP =35bhar) ......ccoeeueunee. 61
Perfil reacional do DCPD (mistural, T=70°CeP=35bar) ......cceeuvrrennee. 61
Perfil reacional do 1-octeno (mistura4, T=65°CeP =35bar)......ccc......... 62
Taxa inicial de hidrogenacéo de estireno (mistura 1, T =70 °C) ......cccuenneee. 63
Taxa inicial de hidrogenagéo de DCPD (mistura 1, T =70 °C) .c..ccecvrrurrnene 63
Taxa inicial de hidrogenacéo de estireno (mistura 4, T =65 °C) ......c.ccueneee. 64
Taxa inicial de hidrogenacéo de 1-octeno (mistura 4, T =65 °C).....c..cc....... 64
Efeito da Py, na hidrogenacdo de estireno (mistural, T =70 °C) .....ccccceenee 65
Efeito da Py, na hidrogenagdo de DCPD (mistura 1, T =70 °C) ..cccevvvrvennens 66
Efeito da Py, na hidrogenacdo de estireno (mistura4, T =65 °C) .....c.cceeu.e 66
Efeito da Py, na hidrogenacdo de 1-octeno (mistura 4, T =65 °C)............... 67
Efeito da temperatura na hidrogenacgéo de estireno (mistura 1, P = 35 bar)... 68
Efeito da temperatura na hidrogenagdo de DCPD (mistura 1, P = 35 bar)..... 68
Efeito da temperatura na hidrogenacéo de estireno (mistura 4, P = 35 bar)... 69
Efeito da temperatura na hidrogenacédo de 1-octeno (mistura 4, P = 35 bar).. 69
Hidrogenacéo de estireno em fungéo do tempo (T = 70°C e P = 35 bar)....... 70
Hidrogenacdo de DCPD em funcéo do tempo (T =70°C e P = 35 bar) ......... 71

viii



Figura 4.27: Hidrogenacao de estireno em fungdo do tempo (T =65°C e P = 35 bar)....... 71
Figura 4.28: Hidrogenacéo de 1-octeno em funcdo do tempo (T = 65°C e P = 35 bar)...... 72
Figura 4.29: Regresséo linear Ln((—rDCPD)o) X Ln(Cinicial, DCPD) ......cc.ccccovvvrvrnenne. 75
Figura 4.30: Regressao linear Ln((—rloct)o) X Ln(Cinicial, 10Ct) .....ccceovvvrvieiriennenne. 76
Figura 4.31: Ajuste de seletividade (mistura 1, T=70°C e P =35bar) ....cccceevrrvrrvrernne. 76
Figura 4.32: Ajuste de seletividade (mistura2, T=70°CeP =35bar) ....c..cccevrverrrrnnnne. 77
Figura 4.33: Ajuste de seletividade (mistura 3, T=70°CeP =35bar) ....c..cccoerverrrrnnnne. 77
Figura 4.34: Ajuste de seletividade (mistura 4, T=65°C e P =35bar) .....cccceovvrvrrvrnnnn. 78
Figura 4.35: Ajuste de seletividade (mistura 5, T=65°C e P =35bar) .....ccceovvrvrrrrennn. 78
Figura 4.36: Ajuste de seletividade (mistura 6, T=65°C e P =35bar) .......cccccevverrrrnnnne. 79
Figura 4.37: Ajuste do MOUEIO 1 0 ......ccoiveiiiiie e 84
Figura 4.38: Ajuste dO MOUEIO 1 0 .....ceeiuiiiiiie et 84
Figura 4.39: Ajuste do MOdelo 2_ed N ......coeiieiieiiiie s 88
Figura 4.40: Ajuste do Modelo 3 €0 N .....cccvviieiieiiee e 88
Figura 4.41: Ajuste do MOdelo 2 0 i ...cccvevueeieiieiieie e 88
Figura 4.42: Ajuste do MOdelo 3_ 0 _di ...cccueieiiiiieiiiie e 88
Figura 4.43: Ajuste do MOdelo 2_80 N .....ccoeiiiiieiiie s 88
Figura 4.44: Ajuste do MOdelo 3 80 N .....cccuviieiieiice e 88
Figura 4.45: Ajuste do MOUEI0 2 €0 i ...cccveueiieiieii e 89
Figura 4.46: Ajuste do MOAEI0 3_ B0 _di ...ccveuiiiiiieiieie e 89
Figura 4.47: Ajuste do modelo 8_ed N ......ccooieiiiiiii s 95
Figura 4.48: Ajuste do Modelo 9 ed N ......coveieiieiicc e 95
Figura 4.49: Ajuste do MOdelo 8 0 i .....cccuviieiieiieieieece e 96
Figura 4.50: Ajuste do MOdelo 9 0 _di ....cceeiueiieiieiiie s 96
Figura 4.51: Ajuste do MOdelo 8_80 N ......cceiiiiiiiiiie s 96
Figura 4.52: Ajuste do Modelo 9 €0 N .....ccovveieiieiiee e 96
Figura 4.53: Ajuste do MOdel0 8 €0 Ui .....cvevueiieiieiiiie e 96
Figura 4.54: Ajuste do MOdelo 9 B0 _di ...ccveuiiieiieiiiie s 96

Figura 4.55: Seletividade calculada para todas as misutras - estireno/DCPD (70°C e 35 bar) 101

Figura 4.56: Seletividade calculada para todas as misutras - estireno/1-octeno (65°C e 35 bar) 101



LISTA DE TABELAS

Tabela 2.1: Andlise elementar tipica de 0leos crus (% MASSICa)........ccccevververeerrreriennnns 14
Tabela 2.2: Composicao tipica da PYGAS ..o 16
Tabela 2.3: Composicdo tipica da PYGAS (% m/m) em funcdo do n° de 4tomos de
(0721 103 T TSP SPTRTRPPRTRRRROS 16
Tabela 2.4: Composicdo da PYGAS ao longo do hidrotratamento.............ccccccevveiennen. 20
Tabela 3.1: Composi¢do molar das misturas-modelo (MOI/L) .........cceovevveieiieiveiennen, 35
Tabela 4.1: Propriedades tEXIUIAIS. .........civiiieieriesie e 54
Tabela 4.2: Resultados da anélise de TPR.........ccoiiiiiinieieieese e 57
Tabela 4.3: Resultados de quimissorcdo e dispersao metalica..........ccocceveveveeveerreriennnn, 57
Tabela 4.4: Taxas iniciais de estireno e DCPD para as misturas-modelo..................... 73
Tabela 4.5: Taxas iniciais de estireno e 1-octeno para as misturas-modelo................... 73
Tabela 4.6: Seletividade das MISTUIES.........cccueiiiiriieii e 79
Tabela 4.7: Razao entre taxas iniciais e constantes de equilibrio de adsorcéo............... 80
Tabela 4.8: Modelo de lei de POENCIAS .........eevveiieiieiieie e 82
Tabela 4.9: Valores estimados e calculados para 0 modelo 1..........ccccvevevieninnniinnnnn, 82

Tabela 4.10: Modelos de Langmuir-Hinshelwood apenas com adsorgéo do estireno ... 84
Tabela 4.11: Parametros estimados para os modelos com adsorcéo de estireno............ 86
Tabela 4.12: Parametros cinéticos obtidos para os modelos com adsorcdo de estireno. 86
Tabela 4.13: Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsorcdo de estireno e outro
(=210 [T 0 (T T OO UPRTPUPRPPPR 90
Tabela 4.14: Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsorcdo de estireno e um
[O1 00 1o USRS 92
Tabela 4.15: Parametros estimados para os modelos com adsorgédo de estireno e
BLHDENZENO ... 93
Tabela 4.16: Parametros cinéticos obtidos para os modelos com adsorcdo de estireno e
BUIIDENZENO ...t e 93
Tabela 4.17: Resumo dos principais resultados obtidos via estimacdo de parametros .. 98

Tabela 4.18: Seletividade calculada a partir dos parametros Kgopa) €stimados ............. 98



1 INTRODUCAO

A producdo de petroleo no Brasil aumentou significativamente na ultima década e,
devido a camada preé-sal, é esperada para 0s prOximos anos outra grande elevacdo. Em 2014, o
Brasil foi responsavel pela producdo de 2,346 milhdes de barris de 6leo por dia, 0 que
representa 30,8% do total das Américas Central e do Sul, e aproximadamente 2,6% da
producdo mundial. No mundo, a producao de petréleo teve um aumento de aproximadamente
2,3% entre 0s anos de 2013 e 2014, com um total de 88,673 milhGes de barris de dleo por dia
(BP STATISTICAL REVIEW OF WORLD ENERGY, 2015). No ano de 2015, o Brasil ja
superou sua marca historica, registrando a producdo media de 2,431 milhGes de barris de
petréleo por dia em fevereiro (ANP, 2015). Tais dados demonstram que, apesar do forte apelo
pela substituicdo de combustiveis fosseis pelos renovaveis, o petréleo ainda ocupa um papel

fundamental na matriz energética mundial.

A nafta, um dos produtos do refino do petroleo, é constituida de isoparafinas,
aromaticos e seus derivados alquilados, cicloalcanos ou naftenos, isto €, hidrocarbonetos na
faixa de destilacdo da gasolina (ANP, 2015), e é um dos derivados de petroleo de maior
interesse, devido a sua utilizagdo como matéria-prima da industria petroquimica. Ja a gasolina
automotiva, cuja composicdo de hidrocarbonetos parafinicos, olefinicos, nafténicos e
aromaticos varia desde C5 até C12, € um dos derivados de petroleo mais utilizados no Brasil,
representando 29% da matriz de consumo veicular no pais em 2013 (BEN, 2014). A producgéo
de energia primaria advinda de fontes ndo renovaveis corresponde a 59% do total brasileiro,
sendo que, desta fracdo, 67% sdo provenientes do petréleo (BEN, 2014). Desta forma, torna-

se cada vez mais necessaria a melhoria da qualidade dos produtos de fontes fosseis.

Além do diesel e da gasolina gerados por refinarias, normas nacionais, como a
regulamentacdo n° 56 (2000) da Agéncia Nacional do Petrdleo, permitem a utilizacdo de
certos subprodutos como combustiveis, em vez da mera geracao de utilidades térmicas ou da
integracdo forcada na cadeia estatal de comercializacdo de derivados de petroleo. Este é o
caso do processo de pirolise para producdo de olefinas monoméricas (eteno e propeno,
principalmente) por centrais petroquimicas, que gera secundariamente razoavel quantidade de
hidrocarbonetos na faixa de destilacdo da gasolina. Tal subproduto é conhecido como gasolina
de pirolise (PYGAS) (QIAN et al., 2011; ZHOU et al., 2010; GASPAR et al., 2008). A
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crescente utilizacdo de materiais pléasticos no dia a dia da sociedade brasileira eleva a
utilizacdo do processo de pir6lise da nafta, bem como a geragdo da PYGAS.

Devido ao aumento de producéo de gas de xisto nos EUA, o que elevou a oferta de
energia, e a outros fatores secundarios, como a desaceleracdo do crescimento da China e do
Japdo, o preco médio do barril de petréleo diminui de cerca de 116 ddlares em junho de 2014
para aproximadamente 60 dolares em abril de 2015 (REUTERS, 2015). Desta forma,
processos de insercdo de subprodutos do processamento de petroleo na cadeia petroquimica,
como a utilizagdo da PYGAS em combustiveis, tornam-se alternativas economicamente
atrativas, pois agregam maior valor ao processo produtivo e reduzem perdas financeiras

decorrentes da desvalorizacdo do produto principal.

A PYGAS é uma mistura de hidrocarbonetos altamente insaturados, constituida de
arométicos, olefinas, diolefinas e parafinas (CASTANO et al., 2007). Quando misturada ao
pool da gasolina, ela é capaz de aumentar a octanagem do combustivel. Entretanto, a corrente
proveniente da pirolise da nafta ndo deve ser incorporada diretamente ao pool da gasolina,
uma vez que 15% de sua composic¢do tém potencial para a formagdo de goma, principalmente
dienos e estireno (NIJHUIS et al., 2003). Além disso, as normas ambientais impostas pela

legislacdo brasileira tornam necessario o tratamento da PYGAS antes de sua utilizacao.

Um dos principais tratamentos para a PYGAS é o processo de hidrotratamento que
visa a sua estabilizacdo e consiste de dois estdgios. No primeiro estagio é realizada a
hidrogenacdo seletiva de mono-olefinas, diolefinas e estireno, principalmente. O segundo
estagio ocorre para complementar a saturacdo das olefinas e remover enxofre. Ap6s 0
segundo estagio, em razdo da presenca de aromaticos na gasolina de pirolise, principalmente
benzeno, recorre-se a hidrodesaromatizacdo para reduzir estes teores e finalmente adequar a

PYGAS as normas ambientais vigentes.

Para aprimorar o conhecimento sobre o hidrotratamento da gasolina de pirdlise, é
importante a obtencdo de modelos cinéticos para as reacGes envolvidas. Tais modelos
permitem a previsdo do comportamento reacional em diferentes condi¢es de processamento

e, eventualmente, a otimizacéo do processo.

Dentro desse contexto, o objetivo central deste trabalho foi o estudo cinético das
reacOes do primeiro estagio do processo de hidrotratamento da PYGAS. Foram avaliados
modelos cinéticos de lei de poténcias e de Langmuir-Hinshelwood para a hidrogenacgdo de
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compostos representativos da gasolina de pirdlise empregando catalisador a base de paladio.
Além disso, investigou-se 0 comportamento de competicdo desses compostos pelos sitios

cataliticos de hidrogenacao.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo apresenta informacfes sobre 0s processos de exploracdo e producdo de
petréleo, pirdlise da nafta e hidrogenacdo da gasolina de pirdlise. S&o apresentados o0s
catalisadores tradicionalmente utilizados e os modelos cinéticos j& avaliados para as reacoes
de hidrogenagdo, bem como uma descricdo do método adotado neste trabalho para a
estimacdo dos parametros cinéticos dos modelos.

2.1 Origem da gasolina de pirdlise

O petréleo é uma substancia oleosa, composta por uma mistura complexa de
compostos organicos, predominantemente hidrocarbonetos alifaticos, aliciclicos e aromaticos,
podendo conter também pequenas quantidades de nitrogénio, oxigénio, compostos de enxofre

e fons metalicos.

Os oleos obtidos de diferentes reservatorios possuem caracteristicas distintas. Alguns
apresentam coloracdo preta, sdo densos e viscosos e liberam pouco ou nenhum gés, enquanto
outros sdo castanhos ou bastante claros, com baixa viscosidade e densidade, liberando alta
quantidade de gas. Existem ainda alguns reservatdrios que liberam somente gas. Entretanto,
todos os 6leos extraidos apresentam composi¢des elementares semelhantes as apresentadas na
Tabela 2.1 (THOMAS, 2001).

Tabela 2.1: Andlise elementar tipica de dleos crus (% maéssica)

Hidrogénio 11-14
Carbono 83 - 87
Enxofre 0,06 -8

Nitrogénio 0,11-1,7
Oxigénio 0,1-2

Metais Ate 0,3

A alta porcentagem de carbono e hidrogénio existente no petréleo mostra que 0s
principais constituintes sdo os hidrocarbonetos. Os outros constituintes aparecem sob a forma
de compostos organicos que contém outros elementos, sendo 0s mais comuns o nitrogénio, o

enxofre e o oxigénio.
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O petréleo atualmente é a fonte de energia mais utilizada no mundo e da origem a
diversos derivados energéticos, como o gas liquefeito de petroleo, gasolina, 6leo diesel, dleo
combustivel, dentre outros. Entretanto, antes de ser utilizado na forma de seus derivados, ele é

submetido ao processo de refino.

A principio, o refino envolvia apenas a separacdo fisica por destilacdo, gerando as
fracbes basicas do refino: g&s combustivel, gas liquefeito, nafta, querosene, gaséleo
atmosférico, gasoleo de vacuo e residuo de vacuo. O rendimento da destilacdo do petroleo é
variavel, sendo em grande parte uma funcgéo das caracteristicas do 6leo processado (ABADIE,
2002).

Com o passar do tempo e devido ao aumento do consumo de petroleo no mundo,
novas tecnologias foram desenvolvidas para o refino de petréleo, dentre elas os processos de
conversdo quimica das fragdes basicas provenientes da destilagdo, como o craqueamento, que

visa a converter destilados pesados em fracGes mais leves e de maior valor agregado.

A nafta, uma das fracGes do petréleo de grande interesse, é constituida de isoparafinas,
aromaticos e seus derivados alquilados, cicloalcanos ou naftenos (ANP, 2015). Uma das
formas mais conhecidas de obtencdo de olefinas leves, como o0 eteno e 0 propeno, muito
utilizadas na industria de plasticos, € a partir do craqueamento a vapor desta fragdo, também
denominado de pirdlise, usualmente realizado em forno a 800°C, pressdo atmosférica e tempo
de residéncia de aproximadamente 35 segundos (MOREIRA, 2006). Neste processo, gera-se
como subproduto significativa quantidade de uma mistura de hidrocarbonetos na faixa de
destilacdo da gasolina, denominada de gasolina de pirdlise (QIAN et al., 2011; ZHOU et al.,
2010; GASPAR et al., 2008).

2.2 Gasolina de pirdlise

A quantidade de PYGAS produzida depende basicamente da composicdo da carga
alimentada e das condicBes operacionais do processo de pirdlise. De acordo com CASTANO
et al. (2006), quando a carga utilizada é a nafta, o rendimento em PYGAS é em torno de

16,1% m/m e em olefinas, de 35,4% m/m.

Na comparacdo de trabalhos de diferentes autores, sdo observadas pequenas variagdes
na composicao da gasolina de pirdlise. Na Tabela 2.2 é apresentada uma composigéo tipica da
PYGAS (MEDEIROS et al., 2007).
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Tabela 2.2: Composicao tipica da PYGAS

Componente % massica
Parafinas e nafténicos 11,8
Mono-olefinas 55
Diolefinas 18,1
Benzeno 28,0
Tolueno 13,9
Xilenos 7,2
Estireno 3,0
Arométicos C9+ 12,5
Aromaticos totais 64,6

Adaptado de MEDEIROS et al. (2007)

CASTANO et al. (2007) analisaram a composicao da gasolina de pirélise cedida pela

Repsol YPF, através da técnica de cromatografia gasosa acoplada a espectrometria de massa.

A Tabela 2.3 ilustra a composicdo da PYGAS em funcdo do nimero de dtomos de carbono e

também dos grupos de compostos presentes.

Tabela 2.3: Composic¢ao tipica da PYGAS (% m/m) em funcéo do n° de atomos de carbono

ét(l)\lm(;jsede 4 5 6 7 8 9 10 | 11 | 12| 13 | Total
carbono
Alcanos - 3,8 0,4 0,3 - - - - - - 4,4
Isoalcanos - 1,8 2,4 0,3 0,4 - 0,1 - - - 5,0
Alcenos 1,9 6,7 4,2 0,9 - - - - - - 13,7
Cicloalcenos - 0,5 2,6 11 1,7 03| 06| 01| 01 - 7,1
Aromaticos - - 352 | 147 93 | 49| 4.2 - 14| 0.2 69,8
Total 19| 128 | 44,7 | 172 | 114 | 52| 49| 01| 15| 0,2 100

Adaptado de CASTANO et al. (2007)

Apesar de algumas variacdes entre os dados das Tabelas 2.2 e 2.3, é possivel notar que

0 subproduto PYGAS € uma mistura de hidrocarbonetos altamente insaturados, com elevado

teor de aromaticos, parafinas, olefinas e diolefinas.
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Devido a este elevado teor de aromaticos e olefinas presentes na PYGAS, sua
incorporagdo ao pool da gasolina convencional aumenta a octanagem da mistura. Além desta
principal utilidade, a PYGAS pode ser empregada em outros processos: a fracdo C10 pode ser
empregada como 0leo combustivel, a fracdo C6-C8 pode ser usada na extracdo de compostos
aromaticos (HILGEMANN, 2005) e, de acordo com SALVADOR e LIMA (2011), a PYGAS
pode ser misturada ao etanol para melhorar a partida a frio dos motores de combustdo
automotivos. Entretanto, os compostos instaveis presentes na PYGAS impedem sua utilizagédo

Nesses processos sem um tratamento pl’éViO.

A estabilidade da gasolina é determinada pela capacidade de resistir a modificacGes
em sua composicdo ao longo do tempo. A gasolina automotiva, até sua utilizacéo, € estocada
por certo periodo e sofre uma degradacdo natural por processos oxidativos, cuja magnitude é
diretamente influenciada pela presenca de hidrocarbonetos insaturados, temperatura de

armazenamento, presenca de oxigénio e luz, dentre outros fatores (HILGEMANN, 2005).

Os dienos e o estireno presentes na PYGAS possuem facilidade de oxidacéo,
polimerizacdo e consequente formacdo de goma (MEDEIROS et al., 2007; GASPAR et al.,
2008). Esta goma é um residuo viscoso e aderente que pode causar danos severos aos
motores, através de depositos nas bombas, no sistema de alimentacdo e nas valvulas,
entupimentos do bico injetor e acimulo nos filtros, gerando menor fluxo de combustivel,
diminuindo o rendimento e a vida util do motor. De acordo com a ANP, Portaria n® 309 de 27

de dezembro de 2001, a concentragdo méxima de goma permitida na gasolina é de 0,05 g/L.

2.3 Hidrotratamento

O hidrotratamento (HDT) é um processo que consiste na adequacdo de cargas a
especificacOes previstas, através da melhoria das propriedades e remogéo/conversao de certos
componentes. O processo se baseia na quebra de ligacbes de moléculas presentes com
simultanea adicdo de hidrogénio, na presenca de catalisadores especificos. Tem-se como
desvantagem neste processo a ocorréncia de reacOes paralelas de cragueamento, as quais

levam a formacéo de moléculas com menor massa e fora de especificagao.

Os processos de hidrotratamento sao amplamente utilizados na industria de 6leo e gas,
principalmente devido a obtencdo de oOleos ou fracGes de petréleo pesados, com elevados
teores de compostos que precisam ser hidrogenados, como diolefinas e estireno, no caso da
PYGAS, e também devido a presenca de compostos que podem envenenar catalisadores e/ou
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emitir gases nocivos ao meio ambiente, como o enxofre, capaz de envenenar catalisadores a
base de metais nobres e emitir gases poluentes (SO, e SO3) quando exposto a queima. Além
do enxofre, outros compostos podem ser removidos atraves do hidrotratamento, tais como:
nitrogénio (sua queima geraria gases NOy), oxigénio e metais. Para adequar as cargas as
normas ambientais, muitas vezes & necessario o hidrotratamento das fracGes obtidas da

destilacdo do petroleo.

O processo de hidrotratamento € governado basicamente pela temperatura e pela
pressdo, as quais variam de acordo com a carga empregada. Para cargas mais pesadas e com

maior teor de impurezas, condi¢cdes mais severas sdo adotadas (ABADIE, 2002).

Conforme mencionado anteriormente, diversas reagdes podem ocorrer no processo de

hidrotratamento, dentre as principais:

Hidrodessulfurizacdo (HDS): Remoc¢do de compostos sulfurados da carga, com a
transformacdo de mercaptanas, sulfetos, dissulfetos e tiofenos em H,S. Este pode ser
posteriormente transformado em enxofre elementar ou acido sulfurico, sendo usado como

matéria-prima para outras industrias, sobretudo a de fertilizantes.

Hidrodesnitrogenacdo (HDN): Remocédo de compostos nitrogenados da carga, através
da conversdo de piridina e derivados em am6nia. A amonia é entdo removida com o uso de
aminas. E importante remover o nitrogénio para preservar os catalisadores de etapas
posteriores, ja que ele seria capaz de envenenar catalisadores acidos. Os compostos
nitrogenados competem pelos sitios cataliticos, dificultando a especificagdo do diesel e da
gasolina em relacéo ao teor de enxofre. Além disso, estes compostos, se presentes na gasolina,
poderiam formar borras durante o armazenamento e poderiam emitir gases poluentes durante

a queima do combustivel.

Hidrodesmetalizacdo (HDM): Remoc¢édo de compostos organometalicos. Esta etapa é
de grande importancia para processos posteriores, ja que 0s metais seriam capazes de

desativar uma grande gama de catalisadores.

Hidrodesaromatizacdo (HDA): Transformacdo de compostos aromaticos em
nafténicos, que sdo entdo removidos. Estas reacGes sdo consideradas as mais lentas do

processo de hidrotratamento.
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Hidrogenacdo de olefinas (HO): Consiste na saturagdo de olefinas; compostos

organicos insaturados sdo convertidos em alcanos apos reagirem com hidrogénio.

A estabilizacdo da PYGAS através do hidrotratamento consiste em dois estagios. A
hidrogenacdo seletiva de mono-olefinas, diolefinas, estireno e diciclopentadieno (DCPD),
realizada no primeiro estagio, é normalmente efetuada empregando catalisadores & base de
metais dos grupos 8, 9 e 10 suportados em alumina. Nesta etapa, tem-se uma conversdo
significativa do estireno, em torno de 90%. As condi¢cbes de temperatura e pressdo
empregadas sdo mais brandas do que na segunda etapa, com o intuito de evitar a formacao de
compostos indesejados e de coque. Geralmente, utilizam-se nesta etapa reatores adiabaticos
de leito gotejante (Trickle Bed Reactor - TBR). Os reatores de leito gotejante sdo muito
usados no mundo atualmente, principalmente na industria de petréleo, onde possuem grande
aplicacdo no hidrotratamento de fracbes pesadas de 6leos. Além dessa aplicacdo, esses
reatores também sdo empregados em tratamento de &guas e processos bioquimicos (AL-
NAIMI et al., 2011).

Nos reatores de leito gotejante, uma corrente gasosa e outra liquida escoam no mesmo
sentido atraves da fase solida, formada pelo catalisador. A passagem da corrente liquida pela
fase sélida € extremamente complexa e o liquido pode ndo molhar completamente a superficie
do catalisador (URSEANU et al., 2005). O desempenho desses reatores, em termos de
conversdo e seletividade, é influenciado majoritariamente pela queda de pressao, hold-up de
liquido e eficiéncia de molhamento da fase sélida, o qual depende das propriedades

superficiais do catalisador empregado (NIGAM et al., 2005).

Especificamente no caso do hidrotratamento da PYGAS, MEDEIROS et al. (2007)
relataram que o reator deve ser operado com temperatura na faixa de 50 — 130 °C, presséo de
20 — 40 bar e velocidade espacial (WHSV) de 0,55 h™.,

Ja na segunda etapa do tratamento da PYGAS, que visa a complementar a saturacao
obtida no primeiro estdgio e principalmente remover enxofre, sdo utilizados catalisadores
metalicos suportados em alumina (HOFFER et al., 2004) ou catalisadores regeneraveis
também suportados em alumina, como Co-Mo/Al,O3 (CHENG et al., 1986; KAMINSKY,
2004). Nesta etapa, sdo usualmente empregados reatores de leito fixo, com pressdes na
mesma faixa do primeiro estagio e temperaturas superiores, jA que a hidrogenagdo €

conduzida em fase vapor e ndo em fase liquida, como na primeira etapa do processo.
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Apbs a segunda etapa, efetua-se o processo de HDA para reduzir o teor de aromaticos,
principalmente benzeno, e com isto enquadrar a PYGAS nas especificagdes definidas pelas
restritivas leis ambientais. A composicdo da PYGAS ao longo do hidrotratamento é exibida
na Tabela 2.4.

Tabela 2.4: Composicdo da PYGAS ao longo do hidrotratamento

ApoOs 1° estagio ApOs 2° estagio
Composic¢éo (Y%em/m) PYGAS bruta
(% em relacéo a PYGAS bruta)
Diolefinas e estireno 10,6 0,3 n.d.®
Olefinas 3,0 2,4 n.d.®
Benzeno 43,7 43,7 43,6
Tolueno 21,7 21,7 21,5
Xilenos e etilbenzeno 11,3 11,3 11,3
Enxofre (mg/kg) 150 145 0,5

Adaptado de CHAUVEL e LEFEBVRE (1989). ® n.d.: ndo determinado

A Figura 2.1 apresenta um esquema tipico do processo de hidrogenacdo da PYGAS.
No primeiro estagio, antes de entrar no reator (RX-1), a PYGAS é misturada com a corrente
de hidrogénio e também com parte do efluente do reator, que é reciclado com o intuito de
diluir a carga para ajustar a temperatura do reator. Apos a reacao, o efluente do reator que nédo
é reciclado passa por um processo de estabilizacdo a baixa pressao, para separar o hidrogénio
e 0s produtos mais leves por vaporizacdo. Apds esta etapa, a fase liquida é enviada para uma
despentanizadora para remover a fracdo C5 e, depois, para outra coluna de destilacdo para
remover a fracdo C9+. O produto de topo desta Ultima torre é enviado para o segundo estagio
do tratamento da PYGAS, que € composto por um reator de hidrogenacdo (RX-2), um vaso
estabilizador e uma coluna de destilacdo. Neste processo, o tratamento da PYGAS ¢ realizado

com o objetivo de separar a fracdo C6-C8, para posterior extracdo de aromaticos.
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Figura 2.1: Processo industrial de hidrotratamento da PYGAS
(adaptado de BADER et al., 2012)

1® Estizio 27 Estagio

No primeiro estagio do processo de HDT da PYGAS, tipicamente sdo utilizados
catalisadores de paladio ou niquel suportados em alumina. A alumina é o suporte mais
empregado devido a seu baixo custo e sua alta resisténcia térmica e mecanica. Segundo
ZENG et al. (2009), os catalisadores a base de paladio possuem alta atividade e atingem
conversdes satisfatorias neste estagio. Adicionalmente, ENACHE et al. (2005) concluiram
que catalisadores a base de niquel, embora mais resistentes a desativacdo por enxofre,
necessitam de maiores temperaturas para sua completa reducdo e sdo menos reativos do que

os de paladio, sendo, portanto, menos empregados.

Deve-se levar em consideracdo que componentes que contém arsénio ou mercurio
podem desativar irreversivelmente alguns catalisadores metalicos, como Pd/Al,O3 e Ni/Al,Os.
Por conta disso, recomenda-se que a corrente de PYGAS utilizada seja sempre pré-tratada
para remocao desses venenos. Existem ainda outras causas que podem levar a desativacao do
catalisador, tais como: sinterizacdo, depdsito de coque ou de produto de corrosdo nos sitios
cataliticos, contaminagdo por metais pesados, envenenamento por &4gua ou enxofre, dentre

outras.

2.4 Estudos cataliticos

Um dos primeiros estudos encontrados na literatura sobre hidrogenacdo de PYGAS foi

realizado por CHENG et al. (1986) em um reator de leito fixo, empregando catalisador de
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Pd/Al,O3 com teor de 0,3% m/m do metal. A PYGAS foi representada por uma mistura
constituida por benzeno, tolueno, xileno, 1,3-pentadieno, isopreno, ciclopentadieno,
diciclopentadieno e estireno. A hidrogenacdo da mistura foi realizada a diferentes
temperaturas (60-120°C) e pressdes (20-50 bar). Verificou-se que, a pressdo constante, a
velocidade de reagdo do estireno aumenta com a elevacdo da temperatura, até atingir um valor
maximo e decrescer lentamente. A temperatura constante, foi verificado que este parametro

cinético aumenta com a elevacao da presséo.

NIJHUIS et al. (2003) estudaram a hidrogenagdo de estireno como componente
representativo da PYGAS, empregando catalisador com 0,5% m/m de Pd/Al,O3. As reacoes
foram realizadas em um reator de leito de lama a 50 °C e 16 bar. Os autores avaliaram o efeito
da presenca de compostos com enxofre (tiofeno e etanotiol). Os dois compostos sulfurados
provocaram uma forte inibicdo da hidrogenacdo de estireno, devido as suas maiores

constantes de equilibrio de adsorcéo.

HOFFER et al. (2004) avaliaram o desempenho de catalisador de Ni/Al,O3 com
11,9% m/m de niquel e pré-sulfetado ex situ com diferentes teores de enxofre. Os efeitos de
pré-tratamentos como redugdo e passivacdo foram avaliados na hidrogenacdo. A mistura
representativa de PYGAS foi constituida de estireno, 1,3-pentadieno e 1-octeno. O estireno
foi pré-tratado para a remocao do estabilizante 4-terc-butil-catecol (TBC), empregando-se
alumina ativada. A reducdo dos catalisadores foi feita a 200°C por 2 h com 10 bar de H,. A
hidrogenagdo da PYGAS foi realizada entre 46 e 126 °C, 25 bar de H, e WHSV entre 1 e
20 Qcarga/ (Jcar-h), em reator de leito gotejante. Foi concluido que a pré-sulfetacdo permite a
utilizacdo de uma menor temperatura de reducdo. Para os catalisadores em que a incorporacao
de enxofre resultou em formacdo de multicamadas, foi verificada a necessidade de maiores
temperaturas no processo de hidrogenagdo. J& para o catalisador contendo apenas uma
monocamada, foi observada a completa hidrogenacdo do estireno em etilbenzeno e de 1,3-
pentadieno em pentenos, além da isomerizacdo de aproximadamente 70% de 1-octeno em

octenos internos.

CASTANO et al. (2007) estudaram a abertura de anel aromatico e a hidrogenacgo de
PYGAS utilizando catalisador bimetalico de Ni e Pd suportados em uma mistura amorfa de
silica e alumina. A mistura reacional continha 4,4% de alcanos, 5,0% de isoalcanos, 13,7% de
alcenos, 7,1% de cicloalcanos e 69,8% de aromaticos. As condigdes reacionais foram de 300-
400 °C, 50 bar, razdo molar Ho:PYGAS igual a 10 e WHSV de 4 h™. O catalisador bimetalico
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apresentou maior atividade na hidrogenagdo, quando comparado ao catalisador monometélico
de niquel, e reducgéo de 40% dos compostos aromaticos.

A cinética de hidrogenagdo de DCPD, com resultante formacéo de tetra-hidro-
diciclopentadieno (THDCPD), empregando catalisador amorfo de niquel (SRNA-4) foi
avaliada por ZOU et al. (2008) em reator batelada. Os autores constataram que a reagédo
ocorre em série, com a formacdo de dois produtos intermediérios: 3,4-DHDCPD e 8,9-
DHDCPD. Foi observado que a formagdo de 8,9-DHDCPD é majoritaria. A pressao de
hidrogénio étima foi de 15 bar e o rendimento em THDCP foi de 98,5% nas condigdes

empregadas.

GASPAR et al. (2008) avaliaram o efeito do suporte (Al,O3, ZrO,, ZrO,-Al,03) na
hidrogenacdo de PYGAS empregando catalisadores a base de paladio. A mistura
representativa da PYGAS foi constituida de estireno, 1,7-octadieno, 1-octeno, DCPD e
tolueno como solvente. As reagdes foram conduzidas em reator batelada a 30 bar e 60 °C. O
catalisador mais ativo foi o Pd/Al,O3 e a maior taxa inicial observada foi na hidrogenacéao de
estireno em etilbenzeno. Além disso, os autores concluiram que a hidrogenacdo do 1,7-
octadieno ocorre em série, com o0 1-octeno formado como intermedidrio, parcialmente

isomerizado em cis- e trans-2-octeno e depois convertido a n-octano.

ZENG et al. (2009) estudaram a utilizagdo de titdnia macro-mesoporosa como suporte,
empregando estireno (8,5% m/m) em n-hexano (91,5% m/m) como mistura-modelo da
PYGAS. O catalisador com 0,5% m/m de Pd/TiO, apresentou maior hidrogenacéo de estireno
do que 0 mesmo teor de Pd suportado em titania mesoporosa, devido a uma menor resisténcia

a difusdo dentro do catalisador macro-mesoporoso.

JAVED (2012) estudou a hidrogenacdo da PYGAS em fase gasosa utilizando como
mistura representativa: estireno, tolueno, 1-octeno, ciclopentadieno, heptano, decano e 1,3-
pentadieno, em diferentes proporcdes, na presenca de catalisadores de Pd/Al,O3 e Ni/Al,O3, e
variando temperatura (140 - 200°C), presséo parcial de hidrogénio (1 - 20 bar) e WHSV da
PYGAS (4 - 8 h™). O autor verificou que o catalisador & base de paladio foi mais reativo na
hidrogenagdo de estireno, diolefinas e também na isomerizacdo de olefinas, mas que, para
hidrogenar compostos aromaticos, € necessario empregar temperaturas mais elevadas. Ja o
catalisador de niquel apresentou grande atividade para a hidrogenacédo de aromaticos, sendo 0

mais indicado quando o teor de aromaticos na PYGAS fosse elevado. Além disso, constatou-
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se que 0 aumento da pressdo de hidrogénio diminui a desativacdo dos catalisadores por

depdsito de coque.

WEN et al. (2013) estudaram a hidrogenacdo da PYGAS empregando um catalisador
de Ni/Al,O3 do tipo egg-shell. Duas misturas representativas da PYGAS foram utilizadas: a
primeira (estireno diluido em n-heptano e tolueno) hidrogenada em reator batelada e a
segunda (1,7-octadieno, 1-hexeno e estireno diluidos em n-heptano e tolueno) hidrogenada em
reator do tipo micro-flow. Variou-se a temperatura (40-80°C), a pressao parcial de hidrogénio
(5-30 bar), o teor de niquel (5-15 % m/m) e, para avaliar a desativacdo do catalisador, a
conversao de estireno foi acompanhada durante 25 h. Em todos os experimentos, o catalisador
do tipo egg-shell apresentou maior conversdo e também menor desativacdo do que o

catalisador comercial de Ni/Al,Os, devido a sua menor resisténcia a transferéncia de massa.

ROJAS et al. (2014) simularam a hidrogenacdo da PYGAS em um reator de leito
gotejante a 98 °C e 50,3 bar, empregando catalisador de Pd/Al,Os;. O objetivo foi avaliar a
importancia da selecdo de modelos termodinamicos na predicdo de resultados cinéticos. A
mistura empregada continha 29 compostos, sendo o benzeno e o tolueno os componentes
presentes em maior quantidade. As simulagdes foram comparadas com dados de uma planta
industrial, avaliando-se os perfis de temperatura e concentracdo ao longo do reator. Verificou-
se uma boa adequacdo do modelo tedrico ao comportamento experimental e foi concluido que
a solubilidade de hidrogénio na corrente de PYGAS € um dos parametros mais importantes na
predicdo de resultados. Além disso, constatou-se que o melhor modelo para a estimacdo da
solubilidade de hidrogénio é uma variagdo da equacdo de estado de Soave-Redlich-Kwong
(SRK).

2.5 Competicdo na hidrogenacao de compostos insaturados da PYGAS

DOBROVOLNA et al. (1997) estudaram a competicdo na hidrogenacdo de alcenos,
alcinos e dienos (C6 - C8) sobre catalisadores Pd/C e Pt/C, em temperatura e pressdo
ambiente. Foi verificado que a hidrogenacdo de alcinos e dienos foi mais rapida em sistemas
alcino-alceno e dieno-alceno, respectivamente, devido as maiores constantes de equilibrio de
adsorcdo desses compostos. Entretanto, quando alcenos e alcinos foram hidrogenados
separadamente, percebeu-se que a taxa de reacdo de alcenos é maior do que a de alcinos.

Além disso, percebeu-se que as constantes de equilibrio de adsorcéo no catalisador de paladio
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foram superiores em relacdo ao de platina e ainda que o catalisador de paladio foi mais
seletivo na hidrogenacéo das olefinas estudadas.

SMITS et al. (1997) avaliaram a hidrogenagdo de misturas contendo estireno e 1-
octeno em reatores do tipo batelada com catalisadores de paladio e alumina. As condicdes
empregadas variaram entre 40-90°C e 6-15 bar. Foi verificado que, por possuir maior
constante de adsorcéo, o estireno é preferencialmente hidrogenado e que a conversdo de 1-

octeno a octano ocorre significativamente apenas apds a conversao quase total do estireno.

NIJHUIS et al. (2003) avaliaram a hidrogenacdo de estireno e 1-octeno como
moléculas representativas da PYGAS. Os experimentos foram realizados na faixa de 40-
100°C e pressdo de 6 bar. Os autores verificaram que a taxa de reacdo do 1-octeno € muito
menor do que a do estireno, pois 0 estireno se adsorve mais fortemente na superficie do
catalisador e blogueia a adsor¢do do 1-octeno. Devido a pequena taxa de hidrogenacdo do 1-
octeno, ocorre sua isomerizagdo. A concentragcdo de n-octano somente se torna significativa

quando a concentracdo de estireno no reator decresce muito.

KRUPKA et al. (2006) observaram, no primeiro estagio do hidrotratamento, que a
seletividade de adsorcao das diolefinas nos sitios cataliticos de paladio é significativamente
maior do que a das mono-olefinas, de forma que as mono-olefinas séo hidrogenadas somente

quando a concentragdo das diolefinas é baixa.

ZHOU et al. (2007) utilizaram mono-olefinas e diolefinas como moléculas
representativas da PYGAS. Foi empregado catalisador de Pd/Al,O; em reator batelada,
variando a temperatura entre 40-70°C e pressao entre 20-50 bar. Foi concluido que a taxa de
reacdo das diolefinas era muito superior a taxa das mono-olefinas. A mesma concluséo foi
obtida em outro trabalho do mesmo grupo (ZHOU et al., 2010), que também verificou que a
constante de equilibrio de adsor¢do do ciclopentadieno é maior do que a do estireno (cerca de
150 vezes). No entanto, a taxa inicial de reacdo do ciclopentadieno é apenas duas vezes
superior a do estireno. Isto indica que a competicdo pela hidrogenacéo ¢ afetada ndo so pela
diferenga nas constantes de equilibrio de adsor¢do, como também pela reatividade no estado
adsorvido. Outra conclusdo obtida foi que a hidrogenagdo do 1-hexeno ocorre
significativamente somente quando as conversdes de estireno e de ciclopentadieno séo

elevadas.
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SANTOS (2007) também estudou a hidrogenacdo de misturas-modelo de PYGAS
empregando catalisadores a base de paladdio em reator batelada. As misturas-modelo
continham 1,7-octadieno, 1-octeno, diciclopentadieno e estireno. Foi observado que a taxa
inicial de hidrogenacdo do estireno é bem maior que a dos demais compostos. Os resultados
sugerem que, na hidrogenacdo de 1,7-octadieno a n-octano, ocorre uma reacao em série,

sendo o 1-octeno o produto intermediario.

DIAS et al. (2011) avaliaram a hidrogenacdo de quatro misturas-modelo da PYGAS,
com diferentes concentragOes de estireno, 1-7-octadieno e diciclopentadieno. As reagdes
foram realizadas em reator batelada a 35 bar e temperaturas de 80-100 °C, empregando
catalisador de Pd/Al,O3. Observou-se que a competicdo entre 0os compostos organicos pelos
sitios cataliticos esta relacionada com a composicdo das misturas-modelo. Para todas as
misturas, verificou-se que a hidrogenacdo de mono-olefinas alifaticas é inibida pela presenca
de diolefinas e que a hidrogenacéo de dienos ciclicos ocorre preferencialmente em relacéo a

dos dienos alifaticos.

A cinética de hidrogenacdo de misturas-modelo contendo estireno, diciclopentadieno e
1,7-octadieno foi avaliada por ABREU et al. (2013) em reator batelada. Assim como em
estudos anteriores, verificou-se que a constante de equilibrio de adsorcdo do estireno é a

maior, e que, na presenca do estireno, a hidrogenacao de outras olefinas ocorre lentamente.

2.6 Modelagem cinética

Devido a complexidade da composi¢cdo da PYGAS, é usual o emprego de misturas
representativas para a obtencdo de modelos cinéticos capazes de descrever adequadamente as
reacOes de hidrogenacdo envolvidas no processo de hidrotratamento. Para viabilizar a
estimacdo dos parametros dos modelos cinéticos, algumas hipoteses simplificadoras séo

adotadas.

Conforme apresentado anteriormente, diversas misturas-modelo tém sido utilizadas
para representar a PYGAS. Também sdo propostos diferentes mecanismos de reagdo e
modelos cinéticos. Esta se¢do tem por objetivo apresentar os principais resultados envolvendo

a modelagem cinética da hidrogenacdo da PYGAS.

CHENG et al. (1986) propuseram uma simplificacdo para o estudo cinético do

processo catalitico. O grupo utilizou dienos conjugados na presenca de aromaticos e admitiu
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gue todos os dienos poderiam ser representados por um Unico componente e,
consequentemente, por uma Unica taxa de reacdo. Desta forma, o dieno conjugado seria
primeiramente hidrogenado até uma mono-olefina e sequencialmente até o alcano
correspondente, com uma velocidade de reacdo propria para cada etapa. Os autores
constataram que as reacdes podem ser consideradas irreversiveis. Os dados cinéticos foram
representados pelo modelo de lei de poténcias de primeira ordem e a energia de ativacdo

aparente da hidrogenacéo de estireno foi de 15 kJ/mol.

NIJHUIS et al. (2003) avaliaram a cinética de hidrogenagdo do estireno na presenca
do tiofeno. Os testes foram realizados a 50°C e 16 bar, com carga contendo 5% m/m de
estireno em tolueno e 200 mg/kg de tiofeno. Foi adotado um modelo cinético de Langmuir-
Hinshelwood, pois se constatou que a reacédo era de primeira ordem em relagdo ao hidrogénio
e de ordem 0-1 em relacdo ao estireno. A energia de ativacdo aparente da hidrogenacdo de
estireno foi de 27 kJ/mol e a constante de equilibrio de adsorcdo do estireno a 50°C foi

estimada em 13,3 L/mol.

TUKAC et al. (2007) estudaram a hidrogenacdo de DCPD e estireno diluidos em
tolueno como misturas representativas da PYGAS. Utilizou-se reator batelada e catalisadores
de Pd/Al,O3; em forma de pellet ou em p6, com temperaturas na faixa de 30-80°C e pressdes
de 20-50 bar. Os parametros cinéticos foram estimados a partir de um modelo de lei de
poténcias considerando ordem 1 para o hidrogénio e ordens parciais estimadas para 0s
reagentes organicos. Para os catalisadores em forma de pellet e em pd, respectivamente,
foram obtidas energias de ativacdo de 41,1 e 63,2 kJ/mol para a hidrogenagdo do estireno,
26,4 e 41,2 kJ/mol para a hidrogenacdo do DCPD ao intermediario DHDCPD e de 18,2 e
26,2 kJ/mol para a hidrogenacéo do intermediario ao THDCPD.

ZOU et al. (2008) avaliaram a hidrogenacdo de DCPD com formacéo de THDCPD e
de 8,9-DHDCPD como intermediario. Os autores adotaram um modelo de lei de poténcias
para representar a cinética da reacdo em série e foi observado que as energias de ativacao
aparentes da hidrogenagdo de DCPD ao intermediério e do intermediario ao produto final

foram 22,8 e 40,9 kJ/mol, respectivamente.

FRAGA (2009) desenvolveu uma modelagem matematica do comportamento de um
reator catalitico industrial de leito gotejante para hidrogenacdo de PYGAS. Para representar a

PYGAS, foi adotado o estireno como molécula-modelo. A energia de ativacdo aparente da
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hidrogenagdo de estireno variou entre 25 e 53 kJ/mol e a constante de equilibrio de adsorcéo
do estireno, de 21 a 42 L/mol.

ZHOU et al. (2010) investigaram a hidrogenacdo da PYGAS em um reator batelada
empregando catalisador comercial de Pd/Al,O3; do tipo egg-shell. Os experimentos foram
realizados entre 40 — 80 °C e 20 — 50 bar. A mistura-modelo foi constituida por estireno,
1-hexeno, ciclopentadieno e n-heptano como solvente. O modelo cinético de Langmuir-
Hinshelwood adotado considerou a existéncia de dois tipos de sitios cataliticos e 18
parametros foram estimados. Os valores encontrados para as energias de ativacdo das reagoes
foram de 32,6 kJ/mol para a conversdo de 1-hexeno a hexano, 30,7 kJ/mol para a reacédo de
estireno a etilbenzeno, 27,03 kJ/mol para a reacdo de ciclopentadieno a ciclopenteno e

40,1 kJ/mol para a reagdo de ciclopenteno a ciclopentano.

MACHADO e SANTOS (2011) estudaram a modelagem cinética da hidrogenacéo de
uma mistura-modelo de estireno em tolueno, empregando catalisadores de niquel e paladio
suportados em alumina. Os ensaios foram realizados em reator batelada, nas faixas de
72-128 °C e 14-56 bar. Modelos cinéticos de lei de poténcias de primeira ordem e Langmuir-
Hinshelwood considerando a adsorc¢do de hidrogénio dissociativa ou ndo dissociativa foram
avaliados. O modelo de lei de poténcias foi o que melhor se ajustou aos dados experimentais e

a energia de ativacéo aparente variou entre 32 e 38 kJ/mol.

ABREU et al. (2013) avaliaram a cinética da hidrogenacdo de quatro misturas-modelo
contendo estireno, diciclopentadieno e 1,7-octadieno em um reator batelada, empregando
catalisador a base de paladio. Foram avaliados modelos cinéticos de lei de poténcias e de
Langmuir-Hinshelwood considerando um ou dois tipos de sitios cataliticos e a adsor¢do de
hidrogénio dissociativa ou ndo dissociativa. Os modelos de Langmuir-Hinshelwood que
melhor se ajustaram foram os que consideraram somente a adsorcdo do estireno nos sitios
cataliticos. A tentativa de incorporar as constantes de equilibrio de adsorcdo das outras

moléculas resultou em modelos superparametrizados.

VALE (2013) também avaliou a hidrogenacdo de estireno como molécula
representativa da PYGAS em reator batelada com catalisador Pd/Nb,Os-Al,03. Duas
metodologias para a estimacdo paramétrica foram empregadas: método das taxas iniciais e
regressdo ndo linear. O modelo de lei de poténcias ndo se ajustou bem aos dados

experimentais. Modelos de Langmuir-Hinshelwood considerando a adsorgcéo de reagente e
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produto num unico tipo de sitio catalitico proporcionaram o0s melhores ajustes, porém com
pequena vantagem em relacdo a modelos que apresentavam apenas o termo de adsor¢do do

estireno. A energia de ativacdo aparente obtida foi de 58,6 kJ/mol.

2.7 Estimacdo de parametros utilizando o metodo de enxame de particulas

Na estimacdo de pardmetros de modelos matematicos, técnicas de busca baseadas no
gradiente e acopladas a técnicas de programacdo linear sdo utilizadas como ferramentas.
Entretanto, estas técnicas, além de necessitarem de uma estimativa inicial, quando aplicadas a
espacos de busca multimodais e complexos, muitas vezes convergem para 0timos locais,
mascarando o real valor do parametro (MEDEIROS, 2005; SCHWAAB, 2005).

Em problemas deste tipo, técnicas de otimizacdo de busca randdmica tém sido
aplicadas com grande eficicia. Estes métodos sdo capazes de realizar uma busca global em
toda a regido de interesse, com um grande nimero de avaliacdes da fungdo objetivo. Outra
vantagem destes métodos é o fato de ndo necessitarem de uma boa estimativa inicial. Um dos
métodos heuristicos de otimizacdo com maior destaque é o do enxame de particulas, que pode
ser definido como um método robusto e simples que apresenta melhores resultados na
minimizagdo de func¢Bes do que outros métodos heuristicos tradicionais, como o de Monte

Carlo, o de recozimento simulado e o de algoritmo genético (SCHWAAB, 2005).

A técnica de enxame de particulas (Particle Swarm Optimization — PSQO) foi
desenvolvida a partir da observacédo de bandos de passaros e cardumes de peixes em busca de
alimento em determinada area. Verificou-se que o grupo é influenciado pela experiéncia
acumulada por cada individuo, bem como pela experiéncia acumulada pelo grupo, e que cada
individuo era capaz de modificar sua velocidade levando em conta a sua posi¢do atual e a
melhor posicédo ja encontrada pelo grupo. Eventualmente, todos os individuos se situariam no
mesmo local e alcangariam o alimento. Em termos cientificos, os individuos dos enxames
podem ser substituidos por particulas (pontos em um espago paramétrico), o “alimento” pode
ser descrito em termos da funcéo objetivo e a area corresponde as faixas dos parametros onde
se espera encontrar 0 ponto 6timo da funcdo objetivo. No método PSO, cada particula €
inicializada com uma posi¢do e uma velocidade randdmicas, constituindo uma populacéo de
solucBes candidatas. As particulas se comunicam entre si e a cada iteracdo podem alterar a sua
velocidade e se mover através do espaco paramétrico. Apds certo numero de iteracdes, espera-

se que as particulas convirjam para o 6timo global da funcéo objetivo.
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3 MATERIAISE METODOS

3.1 Sintese do catalisador

Neste trabalho, foram preparados 20 g de um catalisador de paladio suportado em
y-alumina PURAL cedida pelo CENPES/PETROBRAS. O teor nominal de paladio no
catalisador foi de 0,3% m/m. Foi utilizado PdCI, (Sigma, 59,85%) como precursor do metal,
adotou-se a técnica de impregnacdo ao ponto Umido e a abertura &cida do precursor foi
realizada com HCI (Vetec, 36%), seguindo a metodologia proposta por TAUSTER et al.
(1978). Apos a sintese, o catalisador foi seco em estufa a 120°C durante 15 h. A calcinagédo

foi feita a 500°C por 2 h, com taxa de aquecimento de 10°C/min.

3.2 Caracterizagao do catalisador

Propriedades texturais

As analises de area especifica de Brunauer-Emmett-Teller (BET) se baseiam em
isotermas de adsorcdo fisica de um gas sobre uma superficie solida. Experimentos de
adsorcdo em diversas pressdes, mantendo a temperatura, sdo realizados e, a partir desses
dados, obtém-se uma isoterma de adsorc¢do. A isoterma de adsor¢do relaciona a quantidade de
gas adsorvido com a pressdo do gas, possibilitando o calculo do volume de gas adsorvido na

monocamada.

A fisissorcdo de N, a -198 °C foi realizada para 0 suporte puro e para o catalisador
sintetizado, com o intuito de avaliar a area especifica, o volume de poros e o diametro médio
de poros do material. A anélise foi realizada no equipamento Micromeritics ASAP, modelo
2020C V1.09 H. As amostras, previamente secas em estufa, foram submetidas a um pré-
tratamento in situ, que consistia no aquecimento a 300°C sob vacuo de 5 mTorr por 3 h, para

retirada da agua adsorvida.

Fluorescéncia de raios X

A fluorescéncia de raios X (FRX) é uma técnica semiquantitativa que tem por objetivo
determinar a concentracdo dos elementos presentes na amostra. Os atomos contidos nas

amostras sdo excitados por raios X e emitem espectros caracteristicos como resposta. Através
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da determinacdo da intensidade das raias emitidas, pode-se calcular a concentragdo de

determinada espécie na amostra.

O equipamento utilizado para determinar os teores reais de paladio e alumina no

catalisador foi 0 espectrémetro Rigaku, modelo Rix 3100 com tubo de rodio (4 kW).

Difracdo de raios X

A difracdo de raios X (DRX) pode ser aplicada como forma de determinacdo da
estrutura, identificacdo de fases e analise de cristalinidade dos materiais. O método se baseia

na lei de Bragg:
ni =2dsen(0)
onde:
n: numero inteiro;
A : comprimento de onda da radiacao utilizada;
d: disténcia interplanar;
6 : angulo de Bragg, direcdo na qual se observa um méaximo de difracéo.

Um feixe de raios X incide em um solido cristalino e sofre difracdo, devido ao
espalhamento elastico dos elétrons da amostra. De posse do valor de 0 para uma amostra

desconhecida, pode-se identificar a presenca de uma espécie através do calculo de d na
equacéo de Bragg e comparacao do valor obtido com padrdes da literatura.

As anélises de DRX foram realizadas para o catalisador sintetizado e o suporte puro
calcinados, em um difratbmetro Miniflex (Rigaku) operando a 30 kV e 15 mA, equipado com
um tudo de cobre (. = 1,5417 A). A varredura foi realizada entre 10 e 80°, com intervalo de

2 6 igual a 0,05° e 2 segundos por passo.

Espectroscopia de reflectancia difusa

A espectroscopia de reflectancia difusa (DRS) tem por objetivo identificar o estado

eletronico de determinado elemento presente na amostra. Esta técnica € baseada na reflexdo

31



da radiacdo UV-visivel por materiais finamente divididos. Na espectroscopia de reflectancia
difusa, a intensidade da luz espalhada em um determinado comprimento de onda a partir de
uma camada de material solido é comparada com o espalhamento obtido a partir de uma
camada soélida de uma substancia de referéncia, ndo absorvente (branco). A razéo entre as
intensidades luminosas espalhadas pelo catalisador e pela referéncia é registrada em funcédo
do comprimento de onda, originando o espectro de DRS (MARTINS, 1992).

As analises de DRS foram realizadas em um espectrofotometro Varian Cary 5, com
varredura na faixa de UV-VIS-NIR e acessorio de reflectancia difusa Harrick de geometria
Praying Mantis. As amostras foram analisadas na faixa de 200 a 600 nm (UV-VIS). Como

referéncia, foi utilizada a y-alumina pura.

Reducdo a temperatura programada

A reducdo a temperatura programada (TPR) é uma técnica de caracterizacdo de
materiais que faz parte do conjunto de técnicas conhecidas como termoanaliticas. O perfil de
reducdo € capaz de fornecer informacbes sobre a redutibilidade de metais presentes na
amostra, a um baixo custo operacional e de montagem do equipamento. Para catalise
heterogénea, esta técnica apresenta a vantagem adicional de permitir o estudo da superficie do
catalisador em condi¢des proximas as reacionais, sem necessidade de vacuo. Esta técnica
consiste na reducdo de catalisadores metalicos pela passagem de um fluxo de gas redutor,
geralmente uma mistura de hidrogénio em inerte, num reator aquecido a uma taxa linear
(MARTINS, 1992).

A analise de TPR foi feita com aquecimento da temperatura ambiente até 500°C, por
meio de um programador linear de temperatura a uma taxa de 10°C/min. A mistura redutora
era constituida de 1,53% em volume de H, em Ar (Linde, 99,999% de pureza). O consumo de

H, durante a reducdo foi observado utilizando um detector de condutividade térmica.

Quimissorcdo de H, e CO

A quimissor¢do consiste basicamente em adsorver seletivamente determinado
componente (molécula sonda) sobre os atomos superficiais da espécie ativa, podendo
conduzir & formagcdo de uma monocamada. A medida da quantidade adsorvida permite a

obtencdo do estado de dispersdo da espécie ativa e o célculo de sua area. O adsorvente e as
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condigdes de adsor¢do devem ser escolhidos convenientemente em funcéo do catalisador a ser
caracterizado (MARTINS, 1992).

A adsorcdo de H, é dita dissociativa, onde uma molécula sonda liga-se a dois sitios
metalicos. Ja na utilizacdo de CO como gés redutor, considera-se que a adsorcdo pode ser de
maneira linear, onde uma molécula de CO liga-se a um sitio ativo, ou em forma de ponte,

onde a estequiometria € de uma molécula de CO para dois sitios.

Os experimentos de quimissorcdo foram realizados no equipamento Micromeritics
ASAP, modelo 2020C V1.09 H. Inicialmente, os catalisadores foram secos sob vacuo a 150°C
(10°C/min) por 30 min. Em seguida, foram reduzidos a 300°C (10°C/min) por 1 h,
empregando uma vazdo de 30 mL/min de H, puro. A quimissor¢do do H, foi realizada a
100°C e a do CO, a 35°C. Antes de cada etapa de quimissorcdo, foi promovido vacuo a 300°C
por 1 h, para a limpeza da superficie do catalisador. A quimissor¢édo de H, e CO foi feita na
faixa de 10-450 mmHg (com intervalos de 50 mmHg), obtendo-se isotermas de quimissorcéo

total e reversivel, sendo a adsorcdo irreversivel calculada por diferenca.

3.3 Testes cataliticos

3.3.1 Descrigdo da unidade

As reacOes de hidrogenacdo das misturas-modelo da PYGAS foram realizadas em
reator batelada (Parr Instruments) de 160 mL operando com agitacdo de 600 rpm, com
aquecimento elétrico, programador de temperatura Therma e controle de pressdo. Os gases N,
e H, de alta pureza eram diretamente alimentados ao reator, com a utilizacdo de valvulas

reguladoras de alta e baixa pressao.

Acoplado ao reator, existia um vaso cilindrico de aco inox de alta pressao, o qual
recebia a mistura reagente. Este vaso era diretamente conectado a linha de N, e permitia a
purga do ar antes da inser¢do da mistura reagente no reator, evitando assim a entrada de
oxigénio e possivel desativacdo do catalisador. A Figura 3.1 apresenta a unidade de

hidrogenacéo utilizada.
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Figura 3.1: Unidade de hidrogenacéo

3.3.2 Pré-tratamento dos reagentes

Estireno, DCPD e 1-octeno foram utilizados como moléculas representativas da
PYGAS e, devido a estabilidade quimica, tolueno foi empregado como solvente. O estireno, o
DCPD e o solvente foram tratados antes de serem empregados na reacdo de hidrogenacao,

conforme detalhado a seguir:
Tolueno

O tolueno (P.A.) foi seco utilizando peneira molecular (Sigma-Aldrich, didmetro de
poros de 4 A) previamente calcinada em mufla a 500°C por 4 h. O objetivo da peneira é
remover a pequena quantidade de agua presente no tolueno, que poderia desativar o
catalisador ( WOLFFENBUTTEL et al., 2011).

Estireno e DCPD

Alguns reagentes, tais como o estireno e o DCPD, contém substancias que evitam a
formacdo de oligbmeros durante a estocagem e o transporte. Porém, estas substancias, caso
ndo sejam removidas, podem envenenar o catalisador e interferir em sua atividade (HOFFER
et al., 2004).
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Com o intuito de remover o 4-terc-butil-catecol (TBC) presente em ambos o0s
reagentes (GASPAR et al., 2008; HOFFER et al., 2004), utilizou-se uma coluna de
purificacdo, onde os reagentes, separadamente, passavam atraves de um leito de alumina

previamente calcinada a 500°C.
3.3.3 Preparo das misturas-modelo

As misturas reacionais foram preparadas utilizando os reagentes pré-tratados e o
tolueno seco por peneira molecular. Para avaliar o efeito competitivo entre estireno/DCPD e
estireno/1-octeno, foram preparadas seis misturas reacionais. A Tabela 3.1 apresenta as
composigdes das misturas-modelo estudadas. Além das misturas, os reagentes também foram
hidrogenados isoladamente, com o intuito de ampliar a discusséo acerca da competicdo pelos

sitios cataliticos.

Tabela 3.1: Composi¢do das misturas-modelo (mol/L)

Mistura Estireno DCPD 1-octeno
1 0,3 0,3 -
2 0,4 0,2 -
3 0,2 0,4 -
4 0,6 - 0,6
5 0,9 - 0,3
6 0,3 - 0,9

As reacdes de hidrogenacdo do estireno a etilbenzeno, do DCPD a sua rede de
produtos e do 1-octeno a seus isdbmeros e octano sdo apresentadas, respectivamente, nas
Figuras 3.2, 3.3 e 3.4.

Figura 3.2: Hidrogenacéo de estireno a etilbenzeno
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Adamantano 8,9 Dihidrodiciclopentadieno  Tetrahidrodiciclopentadieno
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Figura 3.3: Hidrogenacgdo de DCPD (adaptado de Faria, 2011)
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H: > \_.\\.
HyC—, - ‘—CH,
\—\ Octenos
Y
‘-._C_HE_
Octano

Figura 3.4: Hidrogenagéo de 1-octeno (adaptado de Faria, 2011)

Apesar de ser relatada a possivel formacdo de adamantano durante a hidrogenacéao do
DCPD, neste estudo ndo foi verificada sua formacgdo. Além disso, os intermediarios 8,9-
DHDCPD e 3,4-DHDCPD também nédo foram identificados, o que pode ser atribuido a rapida
hidrogenacdo em série do DCPD. O produto final da hidrogenacdo, o THDCPD, existe em
duas formas (endo e exo), as quais, neste trabalho, foram consideradas como um Unico
pseudocomposto. Com relagdo ao 1-octeno, o isdmero 2-octeno ndo foi identificado e, no
tempo reacional empregado, a hidrogenacdo do 3-octeno e do 4-octeno em octano nao foi

significativa, de modo que se considerou a formacéo de octano apenas a partir do 1-octeno.
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Os produtos da isomeriza¢do do 1-octeno (3- e 4-octeno) também foram considerados como

um unico pseudocomposto para a modelagem cinética.

Assim, trés reacdes de hidrogenacdo e a isomerizacdo do 1-octeno foram usadas na

modelagem:

H»

v

Estireno Etilbenzeno

DCPD 2H,

v

THDCPD (endo + exo)

1-Octeno H<2: Octano
Octenos internos (3-octeno + 4-octeno)

Monitoraram-se, via cromatografia gasosa, as concentragfes de tolueno, estireno,
etilbenzeno, DCPD, endo-THDCPD, exo-THDCPD, 1-octeno, 3-octeno, 4-octeno e octano.

3.3.4 Procedimento experimental

Ap0s pesagem e transferéncia do catalisador para o reator, foi realizada a purga com
N, durante 10 min, com o intuito de remover oxigénio de dentro do reator. Apds
despressurizacdo do reator, realizava-se a purga com H,, também durante 10 min. Em
sequéncia, aumentava-se a pressdo do reator para 10 bar e realizava-se a reducéo in situ do

catalisador, a 150°C por 90 min e com aquecimento de 10°C/min.

Depois da reducdo, o reator era despressurizado e resfriado até a temperatura
ambiente. Enquanto isso, transferia-se ao vaso acessorio a mistura-modelo a ser hidrogenada e
realizava-se a purga deste vaso com N, durante 10 min. Em seguida, abria-se a valvula de
conexao entre 0 vaso acessorio e o reator e, com fluxo de N,, escoava-se a mistura reacional
para o reator. Ao final da transferéncia, despressurizava-se novamente o reator e acionava-se
0 aquecimento a 10°C/min. Esperava-se 0 sistema reacional estabilizar na temperatura de
reacdo desejada e retirava-se a aliquota para t = 0. Imediatamente apds, o reator era
pressurizado até a pressao de reacdo desejada e acionava-se a rotacao (600 rpm) e a contagem
do tempo de reacdo. Aliquotas foram retiradas a cada cinco minutos de reacdo até atingir 60
min e, apos a retirada, a pressdo de hidrogénio era novamente elevada até a pressdo de reacao.

As aliquotas recolhidas durante o procedimento experimental eram analisadas em
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cromatdégrafo HP 6890N com coluna capilar DB1 (comprimento de 60 m, didmetro interno de
0,32 mm) e detector de ionizag&o por chama (FID).

Nos primeiros experimentos realizados, utilizou-se a mistura reacional 1 com 30 mg
de catalisador, em pressdo constante de 35 bar de H, e diferentes temperaturas. Porém,
verificou-se que, com esta massa de catalisador, atingia-se rapidamente a conversao de 100%,
0 que fornece poucos pontos experimentais Uteis para a estimacdo de pardmetros cinéticos.
Devido a isto, ap0s esses primeiros experimentos, passou-se a empregar 20 mg do catalisador.

3.4 Taxas iniciais

As taxas iniciais de reacdo foram calculadas a partir dos cromatogramas obtidos. A
analise cromatogréafica fornece a area dos picos observados, correspondentes as substancias
presentes na aliquota e proporcionais a concentragdo maéssica da substéncia. Através da
correcdo da area obtida com um fator de resposta especifico para cada substancia, pode-se

determinar a concentracdo molar dos reagentes e produtos.

A partir dos resultados, ajustou-se uma reta aos valores de concentracdo dos reagentes
para os primeiros 10 min de reacdo e, com o coeficiente angular, obteve-se a derivada da
concentragdo. As taxas iniciais foram calculadas de acordo com a Equacdo 1:

1)

onde:
(—7y), : taxa inicial de reacdo do reagente i;
v: volume da mistura reacional (100 mL);

m.q:. Massa de catalisador utilizada no experimento;

dc; . . )
(d—tl) : derivada da concentracgdo do reagente i.
o
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3.5 Modelagem cinética

Neste trabalho, empregou-se inicialmente 0 modelo mais simples para descrever o
comportamento das reacdes, 0 modelo de lei de poténcias. Em seguida, utilizaram-se modelos

mais complexos, do tipo Langmuir-Hinshelwood.

As concentragcbes molares de hidrogénio na fase liquida em diferentes condigfes de
pressdo e temperatura foram estimadas com o auxilio do simulador HYSYS®, através de um
calculo de flash simples (equilibrio liquido-vapor), fazendo uso da equacdo de estado SRK
(SOAVE, 1972). Foi admitido que a concentracdo de hidrogénio se mantinha constante no
valor de equilibrio ao longo da hidrogenacé&o.

As equacdes de balango molar dos reagentes utilizadas na modelagem foram similares

as equacdes de taxa inicial (Equacéo 1), da forma:

v
1= —— (2)
onde:
—1; : taxa de reagcdo do componente i (estireno, DCPD ou 1-octeno);

C;: concentracdo do componente i em mol/L.
Os modelos empregados neste trabalho sdo apresentados a seguir.

3.5.1 Modelo de lei de poténcias de segunda ordem

O modelo de lei de poténcias prevé que a velocidade de uma reacdo pode ser descrita
pelo produto das concentracdes das espécies reagentes, cada uma elevada a uma poténcia
(ordem de reacdo). Neste estudo, considerou-se que a ordem parcial em relacdo ao hidrogénio
e ao reagente i (estireno, DCPD ou 1-octeno) era 1, de modo que a taxa de reacdo de cada
reagente fosse calculada a partir da Equacéo 3:

—1; = k;CiCh 3)
onde:

k;: velocidade especifica de reacéo;
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Cy: concentracdo de hidrogénio em mol/L.
3.5.2 Modelos de Langmuir-Hinshelwood

Estes modelos consideram que a reacdo ocorre entre duas espécies adsorvidas na
superficie de um catalisador. E possivel distinguir os modelos de Langmuir-Hinshelwood de
acordo com hipdteses adotadas a respeito do sitio catalitico de adsor¢do, podendo-se assumir
gue 0s compostos se adsorvem em um Unico tipo de sitio ou em tipos diferentes de sitios.
Além disso, admitiu-se que o hidrogénio pode se adsorver de maneira ndo dissociativa ou

dissociativa.

Adsorcao dos reagentes em um unico tipo de sitio catalitico

Neste caso, admite-se que as etapas de adsorcdo dos reagentes e dessor¢do dos
produtos estdo em equilibrio. Além disso, admite-se que a reacdo superficial é irreversivel e é
a etapa controladora do processo. Para uma reacdo de hidrogenacao genérica, a simbologia e

as equacdes utilizadas no desenvolvimento dos modelos sdo apresentadas a seguir:

v’ S é um sitio catalitico ativo livre;

v"Aindica o reagente organico livre na fase liquida;

v' A - S representa o reagente organico adsorvido no sitio catalitico;

v B indica o hidrogénio livre na fase liquida;

v' b - S representa o hidrogénio adsorvido no sitio catalitico (dissociado ou nao);

v" (C indica o produto livre na fase liquida;

v' C - S representa o produto adsorvido no sitio catalitico;

V' (T4 aas © (—75)aas SA0 as respectivas taxas de adsorcdo do reagente organico e do
hidrogénio no sitio catalitico;

v (—1¢)qes € ataxa de dessor¢do do produto do sitio catalitico;

v ky kg e k¢ sdo, respectivamente, as constantes de taxa de adsor¢do do reagente organico
(A), do hidrogénio (B) e do produto (C);

vk, kg e k. sdo, respectivamente, as constantes de taxa de dessorcio do reagente organico
(A), do hidrogénio (B) e do produto (C);

v Ky, K; e K3 sdo, respectivamente, as constantes de equilibrio de adsorcdo do reagente
organico (A), do hidrogénio (B) e do produto (C);

v' (4, Cg e C. representam, respectivamente, as concentracdes do reagente organico (A), do

hidrogénio (B) e do produto (C) livres na fase liquida;
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v C,s Cps € Cog representam, respectivamente, as concentracdes do reagente organico
(A), do hidrogénio (B) e do produto (C) adsorvidos nos sitios cataliticos;

v' CseC, sdo as respectivas concentracdes de sitios ativos livres e sitios ativos totais
presentes no catalisador.

v’ vy representa o coeficiente estequiométrico do sitio ativo no qual ocorre adsor¢do do

hidrogénio
Adsorcao do reagente A

A+SeA-S

(—Ta)ads = KaCaCs — KaCass 4)
Adsorcao do reagente B

B +ySey(b-S)

(—rB)ads = kpCpCs’ — kpCp.s" ®)
Reacdo superficial irreversivel

A-S+y(b-S)—-C-S+yS

—I'p = kCA.SCb.Sy (6)
Dessorcao do produto
C-SeC+S
(—rc)des = k’cCc-s —kcCcCs (7

Conforme j& mencionado, assume-se que as etapas de adsorcdo e dessorcdo de cada

substancia estdo em equilibrio, de modo que as taxas liquidas destas etapas séo nulas:

(—ra)ags =0 (8)
(—TBadgs =0 (9)
(—rc)des =0 (10)
Portanto, pOde'Se escrever:
kACACS = k:ACA'S (ll)
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Ka
Cas = ——CxC
AS kAAs

Cas = K1CACg

kgCpCsY = kgCp.s¥

Coe=C ' [RBC
bs = Lls |77 UB
kB

Cb'S = CS yﬁ KZCB

kcCes = keCeCs

o= X
C-S_k'C cbLYsS

Ces = K3CcCs

Um balanco dos sitios ativos totais presentes no catalisador fornece:

Ct = CA-S + Cb'S + Cc.s + CS

(12)

(13)

(14)
(15)

(16)

(17)
(18)

(19)

(20)

Substituindo as Equagdes 13, 16 e 19, relativas ao equilibrio, na Equagéo 20:

Cy = K;CACs + Cs%/K,Cp + K3CcCs + Cg
Cs = Ce
* T 1+ K,Cy + IKyCp + KsC

Logo:

CK1Ca
1+ K,Cy + V/K;Cp + K5C
_ C¢'K,Cg
(1 +KCy + YK,Cp + K3 Co)Y
_ CiK3Cc
T 14+K,Cy + YK;Cp + KsCe

Cas =

Y

Cps

CC-S

(21)

(22)

(23)

(24)

(25)
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Substituindo na Equacéo 6, obtém-se a seguinte equacao geral para 0 composto A:

" CiK1Ca C'K,Cp (26)
—r ot
AT T F K Cy + YKGCh + KaCo (1 + K, Ca + /K5Cp + K5Co)Y
kC) ™ K K, CaCp @
—Ts =
4T A+ K Gy + YKo Cq + K5Co)VHL
Para 0 caso nao dissociativo, isto é, y = 1:
~ kCZK,K,C,Cpy 28)

"8 T A+ K.Cy + KyCp + K5Cp)?

Uma vez que o produto kCZK; K, somente envolve constantes, é possivel substitui-lo
por um Unico parametro, denominado Kg;,pq;, de modo a se obter a expressdo geral do

modelo:

K C,C
—ry = global“A“B . (29)
(1+ K, Cy + K;,C+K3C,)
Para o0 caso dissociativo, isto €, y = 2.
kCEK,K,C,C
_TA — t h1H2%A%B (30)
(1+ K,Cy + /K,C + K5C()3
Substituindo o produto de constantes kC2K; K, por Kgiopal:
K 10pa1CaC
—7, global~A“~B (31)

T (1 +K,Cy + JKyCp + K5Cp)3
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As Equacbes 29 e 31 sdo vélidas para a hidrogenacdo de um reagente, porém podem
ser estendidas para uma mistura contendo mais de uma molécula a ser hidrogenada
(FOGLER, 2002):

(constante cinética)(termo potencial)
-1 = —
' (termo de adsorgdo)™ (32)

Portanto, a partir da presenca de mais compostos organicos a serem hidrogenados, é
necessario adicionar ao denominador os termos relativos as respectivas adsor¢ées. No modelo
apresentado a seguir, o indice i (i = 1-2) representa a reacdo de hidrogenacao de estireno e
DCPD ou 1-octeno. O indice j corresponde a reagentes e produtos organicos. Aplicando-se o
principio anteriormente mencionado (Equacao 32), obtém-se as expressdes cinéticas relativas
a adsorcdo em um Unico tipo de sitio catalitico, para 0s mecanismos ndo dissociativo e

dissociativo, respectivamente:

ro= Kglobal,iCiCHz
" (14 Ky,Cy, + XK C))?

(33)

Kglobal,iCi CHZ

=
" (1 + JKy,C, + T KC))3

(34)

Adsorcao dos reagentes em dois tipos de sitio catalitico

Neste caso, foi considerado que as substancias organicas sao adsorvidas em um tipo de
sitio catalitico (S"), enquanto o hidrogénio é adsorvido em outro tipo de sitio (S). As etapas de

reacao sdo apresentadas a sequir:

Adsorcao do reagente organico
A+S o A-S
(—Tadads = kaCaCs: — kaCas, (35)

Adsorcao do hidrogénio
B +ySeyb-S)
(—r8)ads = kpCpCs’ — kpCps" (36)
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Reacdo superficial irreversivel
A-S+b-S->0-S"+S
0:S+(y—-1(b-S)->C-S+(y—-1S

—1p = kCp.5/Cp s (37)
Dessorcédo do produto
C-SoC+S
(—Tc)des = k'CCC-SI — kcCcCs, (38)

onde O - S’ é um intermediario de reacdo adsorvido. Assume-se que a primeira etapa de reacao
superficial é a etapa controladora, a dessor¢do do intermediario é desprezivel e as etapas de
adsorcdo e dessorcdo de cada substéancia estdo em equilibrio, de modo que as taxas liquidas

destas etapas sdo nulas:

(—Ta)ags = 0 (39)

(—TB)ags = 0 (40)

(—rc)des =0 (41)

Portanto, pOde'Se escrever:

kACACSI = k’ACA-SI (42)

K, 43

Cas = k_rCACSr (43)

A
CA-SI = K1CACSI (44)
kgCpCs¥ = kpCh.s” (49)

e = C " [RBC “o
bs = Lls |77 LB
kB

Cb'S S CS yw/ KZCB (47)
k’CCC'SI = kCCCCSI (48)
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ke 49

Cesr = k_'CCCSI (49)
C

Cc.s, S K3CCCS/ (50)

Balangos dos sitios ativos totais de cada tipo presente no catalisador fornecem:

Cy = Cas + Ccss + Cs, (51)
Co = K, CaCs, + K3CcCs, + Cs, (52)

(S
C; = Cgs + Cs (53)
C; = Cs4/K;Cp + Cs (54)

Reorganizando as Equacfes 52 e 54, obtém-se:

Cy

Cg, =
7 14 K;Ca + KsCe (55)
C G
N —— 56
ST 1+ YK,Gp (56)
Logo,
CyK41Cp (57)
Casr =
14 K;Ca + K5Cc
oo Cc+/K,Cpg (58)
S T+ KyCs
CuK3Cc (59)
Cesr =
1+ K,C, + K5Cc
Substituindo na Equacédo 37, obtém-se a equacdo geral do modelo:
CoK1Ca Cev/K,Cp (60)

-1, =k
A7 T+ KiCa + K3Co) (1 + /K, Cp)
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Para o caso ndo dissociativo, isto é, y = 1:

Uma vez que o produto kC;,C.K; K, somente envolve constantes, é possivel substitui-

lo por um Unico parametro, denominado Kj;,54;, de modo a se obter a expressao:

= KglobalCACB
47 (14 K,Ca + K3Co) (1 + K,Cp)

(61)

A Equacdo 61 é valida para a hidrogenacdo de um reagente, porém pode ser
empregada para uma mistura contendo mais de uma molécula a ser hidrogenada, sendo
necessario adicionar ao denominador os termos relativos as respectivas adsor¢ées. No modelo
apresentado a seguir, o indice i (i = 1-2) representa a reacdo de hidrogenacdo de estireno e

DCPD ou 1-octeno, e o indice j corresponde a reagentes e produtos organicos:

_ Kglobal,iCiCHz
(1+ X K;¢)(1 + Ky, Cy,)

—7; (62)

NIJHUIS et al. (2003) consideraram que a adsorcéo do hidrogénio era ndo dissociativa
e que existiam dois tipos de sitio catalitico, ou seja, 0 hidrogénio e o estireno ndo competiam
pelo mesmo tipo de sitio. Esse grupo utilizou este modelo para descrever a hidrogenacgdo de
estireno como composto representativo de PYGAS, na presenca de um composto inibidor, o

tiofeno:

Kest Cest

— kC 63
4 Ha 1+ KestCest + Ktio Ctio ( )

O comportamento de primeira ordem observado pelos autores para o hidrogénio é um
indicativo de que a taxa de ocupacgdo dos sitios por esta espécie se mantém baixa, justificando
a omissdo no denominador do termo relativo & adsor¢do de H,. Além disso, 0s termos
relativos a adsorcdo tanto do produto etilbenzeno como do solvente tolueno ndo foram

incluidos na expressao cinética.

Para o caso dissociativo, isto &, y = 2:

K CuK1Cxp Ci/K2Cp
—r ot
A7 T+ KiCa + K3CO) (1 + K, Cp)

(64)
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O conjunto de constantes kC,,C;K;./ K, pode ser substituido pelo parametro Kg;opq;:

Kg10paiCav/ Ca

T (1 +K,Cp + KsCo)(1 + Ky Cp)

—TIa (65)

Expandindo a Equacéo 65 para a hidrogenacdo de mais de um reagente, analogamente

ao realizado para o caso ndo dissociativo, obtém-se:

Kglobal,iCi CHZ

T ATk (1+ JKnCh)

na qual o indice i (i = 1-2) representa a reacdo de hidrogenacdo de estireno, DCPD ou 1-

(66)

octeno e o indice j corresponde a reagentes e produtos organicos.

Modelagem da isomerizacao do 1-octeno

As etapas da reacdo de isomerizagdo do 1-octeno em octenos internos (3-octeno + 4-

octeno) sdo demonstradas a seguir:

Adsorcao do reagente A (1-octeno)

A+S o A-S
(—Ta)ads = KaCaCs, — KaCass, (67)
Reacdo superficial irreversivel
A-S—-C-S
—I'pa = kCA'S (68)

Dessorcédo do produto (octenos internos)
C-SeC+S

(=Trc)des = k'ccc-s —kcCcCs (69)
onde S representa um sitio ativo para a isomerizacdo, que pode ser ou ndo do mesmo tipo

envolvido na hidrogenacdo. Assumindo que as etapas de adsor¢do e dessorcdo estdo em
equilibrio, de modo que as taxas liquidas destas etapas sdo nulas:
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(—TA)ags =0 (70)

(—=rc)des =0 (71)
Portanto, pode-se escrever:
kACACS S k:ACA'S (72)
Ka (73)
CA-S = k—,CACS
A
Cas = K1CaCs (74)
k’CCC'S = kCCCCS (75)
ke 76
Cc.s = k—,CCcS ( )
C
Ces = K3CcCs (77)
Um balanco dos sitios ativos totais presentes no catalisador fornece:
Ct S CA'S + Cc.s + CS (78)
Substituindo as Equagdes 74 e 77, relativas ao equilibrio, na Equagéo 78:
Ct = K1CACS + K3CCCS + CS (79)
Cs = o 80
ST 1+K,Ca+KsCc (80)
Logo:
CiK1Ca (81)

Cas =
AS T 1+ K,Ca + K3Cc
Substituindo na Equacéo 68, obtém-se a seguinte equacéo geral para a isomerizagao:

“k CiK;Ca
A= XT1K,C, + KaCo

(82)



Substituindo-se kC; K; por Kgiopaioctiso € alterando A e C para os respectivos compostos
organicos:

Kglobal,oct,iso Cloct

(83)

—Toct,iso =
1+ Kloctcloct + Koctenos,intcoctenos,int

No entanto, caso outros componentes da mistura se adsorvam nos sitios de
isomerizacdo (por exemplo, o estireno), é necessario adicionar ao denominador os termos
relativos aos compostos que competem por esses sitios, assim como feito por NIJHUIS et al.

(2003). O indice j corresponde a reagentes e produtos organicos:

Kglobal,oct,iso Cloct

—Tioctiso = 1+ chj (84)

A Equacdo 84 ¢ a parcela da taxa de reacdo de 1-octeno referente a isomerizacdo e
deve ser somada com a parcela de hidrogenacdo do 1-octeno, desenvolvida nos itens

anteriores.

3.6 Estimacao de parametros

Em todos os modelos estudados, o efeito exercido pela temperatura sobre as
velocidades especificas das reacdes e as constantes de equilibrio de adsor¢éo foi representado
pelas equacdes de Arrhenius (Equacdo 85) e Van’t Hoff (Equacdo 86), em formas
parametrizadas de modo a permitir a estimacdo de parametros menos correlacionados entre si
(SCHWAAB et al., 2008):

k; = exp (ai + b; <1 - %)) (85)
K = exp <“f +y(1- %)) (56)

onde T € uma temperatura de referéncia (a média da faixa de temperaturas explorada) e a;,
b;, a; e b; sdo parametros ajustaveis relacionados aos fatores pré-exponenciais k? e Kj", a
energia de ativagdo aparente E; e ao calor de adsorgdo Q;, de acordo com as seguintes

equacoes:
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E; = RTyb; (87)

k? = exp(a; + b;) (89)
K = exp(a; + b;) (90)

Os parametros dos modelos cinéticos (a;, b;, a; e b;) foram estimados a partir dos

dados experimentais, com a utilizacio do Enxame de Particulas, um método né&o
deterministico de otimizagdo, combinado ao método deterministico de Gauss-Newton. A
rotina utilizada para a integragdo numeérica das equacgdes diferenciais de balanco (Equacéo 2)
foi a Dassl (PETZOLD, 1989). A funcdo objetivo utilizada (Equacdo 91) foi a de minimos
quadrados ponderados, para a qual as seguintes hipoteses sdo assumidas (SCHWAAB, 2005):

i) O modelo é perfeito e 0s experimentos sdo bem feitos, de modo que os valores reais e
desconhecidos das variaveis sdo iguais aos valores calculados pelo modelo;

ii) Os dados experimentais seguem distribuicdo normal;
iii) Os experimentos séo realizados de forma independente;

iv) Os desvios entre as varidveis dependentes ndo estdo correlacionados e as varidveis

independentes sdo conhecidas com grande precisao.

A funcgéo de minimos quadrados ponderados pode ser representada como:

Ny E
. Zi Zj (yijexp _ yijmodelo)z
obj = 2 91
72 (1)

onde y refere-se a concentracdo de cada espécie analisada, N é o nimero total de espécies
presentes, E é o nimero de experimentos realizados e o%é a variancia da medida de
concentra¢do. Em outras palavras, o objetivo é minimizar a diferenca entre os valores obtidos
experimentalmente e os preditos pelos modelos cinéticos, aplicados a cada instante de cada
experimento e as diversas especies presentes. O procedimento de otimizacéo foi repetido para
diferentes faixas de busca dos parametros e com diferentes nimeros de particulas, visando a

encontrar o menor valor da fungéo objetivo.
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Para permitir a analise estatistica dos resultados da estimacdo, foram calculados
valores do erro experimental. Para os experimentos com estireno e DCPD (misturas 1, 2 e 3),
0 erro experimental da concentracdo molar de cada reagente organico foi obtido com base em
trés réplicas da hidrogenacdo da mistura contendo 0,3 molar de estireno e 0,3 molar de DCPD
(mistura 1), a 35 bar e 70 °C. Adotou-se como referéncia o tempo correspondente a
conversdes dos reagentes organicos proximas a 50% e calculou-se a média e a variancia das
concentracdes molares de estireno e DCPD. Ja para 0s experimentos com estireno e 1-octeno
(misturas 4, 5 e 6), foram realizadas trés réplicas na condicdo de 35 bar e 65 °C para a mistura
contendo 0,6 molar de estireno e 0,6 molar de 1-octeno (mistura 4). Para esta mistura, adotou-
se como referéncia para o estireno o tempo no qual a conversao era proxima a 50% e, para o
1-octeno, o tempo correspondente a aproximadamente 30% de conversdo em octano. Apos
isto, determinou-se a variancia relativa das concentracdes molares, dividindo a variancia pelo
valor da média. Esta variancia relativa foi extrapolada para todas as condi¢Ges experimentais
estudadas neste trabalho, assumindo que o erro seria sempre proporcional a medida de
concentracdo, independentemente da condicao utilizada, de modo a obter a variancia absoluta
de cada medida. A partir dessa informacdo e considerando que 0s erros experimentais seguem
distribuicdo normal, os intervalos de confianca dos parametros estimados foram obtidos para
um nivel de confianca de 95%. O método do enxame foi utilizado com até 1000 iteracfes e
100 particulas, fator de inércia constante em 0,75 e parametros cognitivo e social iguais a 1,5
(SCHWAAB, 2005).

3.7 Seletividade de hidrogenacéo

Para o reator empregado neste estudo, a razdo entre as taxas de reacdo de dois
reagentes (A e B) é dada por:

dCy

—Ta T dt dC,

—rg _dCg  dCg (92)
dt

Os modelos de Langmuir-Hinshelwood, conforme apresentado anteriormente,
possuem variagGes apenas em seus numeradores, de modo que a razdo entre duas taxas de

reacao pode ser escrita como:

—1y _ dCy  Kgiopar,aCa

—Tp Bl dCg Bl Kji0pa1,5Cp (93)
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Reorganizando os termos e integrando a equacao, tem-se:

Ca
In (CAO) _ Kglobal,A

In (%) a Kglobal,B (94)

De acordo com RADER e SMITH (1962), a seletividade da reagdo de A em relacdo a

de B pode ser calculada por:

Ca
In (Zj;;;) B AQAI{A
Cg\ kgk
In (g2 "t

Sap = (95)

A Equacéo 95 é analoga a Equacdo 94, mas cada constante global foi substituida pelo
respectivo produto entre a constante cinética e a constante de equilibrio de adsorcdo do
reagente. Segundo RADER e SMITH (1962), a razdo entre as constantes cineticas (k,/kg)
pode ser estimada como a raz&o entre as taxas iniciais de reacdo isolada de cada reagente (isto

€, na auséncia da competicdo do outro reagente pelos sitios cataliticos).

Deste modo, determinou-se a seletividade da reacdo do estireno em relacdo a do

DCPD, e do estireno em relacdo a do 1-octeno (considerando apenas a hidrogenacéo), de duas

. . . . ~ . C Cc ;s
maneiras. Na primeira, atraves da regressao linear In (Ce—“) X In (C—B) na qual o indice B
Bo

esto

representa o segundo reagente (DCPD ou 1-octeno), aplicada aos pontos experimentais
referentes a hidrogenacdo de cada mistura-modelo separadamente, a 70 °C e 35 bar para as
misturas de estireno e DCPD, e a 65 °C e 35 bar para as misturas de estireno e 1-octeno,
sendo o valor do coeficiente angular igual a seletividade. Ja no segundo modo, calculou-se a
razdo entre as constantes globais estimadas numericamente para 0s modelos cinéticos
avaliados, empregando-se o conjunto completo de pontos experimentais para cada par de

reagentes (estireno e DCPD ou estireno e 1-octeno).

De posse da seletividade de hidrogenacdo e da razdo entre as constantes cineticas dos
reagentes, a razdo entre suas constantes de equilibrio de adsorcdo (K,/Kjg) foi obtida, de
modo a se avaliar a reatividade relativa dos reagentes e sua afinidade relativa pelos sitios
cataliticos.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Caracterizagao do catalisador

Fluorescéncia de raios X (FRX)

O teor de PdO obtido via FRX foi de 0,34% m/m, o que resulta em 0,30% m/m de Pd,

teor igual ao valor nominal.

Propriedades texturais

As propriedades texturais do catalisador e do suporte calcinados s&o apresentadas na
Tabela 4.1. Levando-se em conta o erro experimental inerente a analise, podem-se considerar
despreziveis as variacGes observadas nas propriedades texturais do catalisador em relacdo ao
suporte calcinado. Isto indica que o baixo teor de paladio adicionado (0,3% m/m) ndo €
suficiente para alterar estas propriedades.

Tabela 4.1: Propriedades texturais

Amostra S@ (m2/g) vp® (cm?/g) Dp®© (A)
Al,O3 199 0,51 98
0,3Pd/Al>03 187 0,50 97

(a) Area especifica - método BET; (b) Volume de poros - método BJH; (c) Didmetro
médio de poros - método BJH

Difracdo de raios X (DRX)

Os difratogramas da alumina e do catalisador sdo apresentados na Figura 4.1. Em
ambos os difratogramas, é possivel observar os picos atribuidos a y-Al,Os, nos angulos de
37°, 46° e 67°. O pico atribuido ao PdO massico em fase tetragonal, no angulo de 33,8°
(FERRER et al., 2005), ndo é observado no difratograma do catalisador, o que pode ser
explicado pela existéncia deste composto no estado amorfo ou sua concentracdo pode ser

inferior ao limite de deteccdo do equipamento.
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Figura 4.1: Difratogramas do catalisador e da alumina

Espectroscopia de reflectancia difusa (DRS)

A Figura 4.2 apresenta o espectro de DRS obtido para o catalisador, utilizando como

referéncia a alumina calcinada.

250 nm

FR) (ua)

210 nm
200 250 300 350 400 450 500 550 600
comprimento de onda (nm)

Figura 4.2: Analise de DRS do catalisador sintetizado (linha de base: Al,O3)

O primeiro grande pico foi decomposto em trés gaussianas, ilustradas em verde. A

sobreposicdo da curva somatoria (vermelha) sobre a curva original (azul) indica a 6tima
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adequacdo da decomposicgéo. Estes trés picos correspondem a bandas de absor¢do em torno de
210, 250 e 275 nm e se referem, respectivamente, a transferéncia de carga Pd—Cl do PdCl,
de Pd—O (TESSIER et al., 1992) e a complexos superficiais de paladio e cloro, do tipo
Pd,O,Cl, (BOZON-VERDURAZ et al., 1978). O ultimo pico, em torno de 410 nm, esta
associado ao oxido de paladio (GASPAR et al., 2008).

Reducdo a temperatura programada (TPR)

A Figura 4.3 exibe o perfil de reducéo do catalisador. A linha azul ilustra o perfil do
consumo de H, em funcdo da temperatura e as linhas tracejadas representam sua
decomposi¢do gaussiana. O primeiro pico de reducdo, por volta de 155°C, corresponde a
reducdo do PdO, ja o segundo pico pode ser atribuido a reducéo de compostos superficiais do
tipo PdxOyCl, (PINNA et al., 2001). Esta analise esta de acordo com o observado pela técnica

de DRS, que sugeriu a presenca de ambos 0s compostos.

40
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N
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Figura 4.3: Perfil de reducédo do catalisador Pd/Al,O4

A Tabela 4.2 apresenta o consumo de H, e o grau de reducédo (%) obtidos na anélise de
TPR. O grau de reducdo foi inferior ao obtido por GASPAR et al. (2008) para catalisador de
Pd/Al,O3 com teor de paladio de 1% m/m. Esta diferenca pode estar associada & analise de
fluorescéncia de raios X, a qual, devido ao baixo teor de paladio, pode ter apresentado uma
imprecisdo na quantificacdo do teor real, o que alteraria o céalculo do grau de reducdo. N&o

houve reducéo a temperatura ambiente.
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Tabela 4.2: Resultados da analise de TPR

H, (umols/gcar) Reducéo (%)
O,3Pd/A|203 24 84

Quimissorcdo de CO

A Tabela 4.3 exibe o resultado de quimissor¢do de CO e a dispersdo metalica obtida.

Tabela 4.3: Resultado de quimissorgao e dispersdo metélica

Quimissorcao de o
CO (umolsige) | %)
0,3Pd/Al,O3 9,6 34

Para efetuar o célculo da disperséo, foi considerado que a molécula de CO se adsorve
no sitio metalico de maneira linear. A dispersdo de Pd € igual a obtida por DIAS et al. (2012)
para um catalisador de Pd/Al,O3;, porém com teor de 0,7% m/m. A quantificagdo da

quimissorcdo de H, foi imprecisa, possivelmente devido ao baixo teor de paladio.
4.2 Hidrogenacdo das misturas-modelo

4.2.1 Resultados preliminares

As Figuras 4.4 e 4.5 ilustram, respectivamente, os perfis de conversao de estireno e de
DCPD, obtidos para 0os experimentos preliminares, nos quais foram utilizados 30 mg do
catalisador. Utilizou-se nestes experimentos a mistura 1 (equimolar), mantendo a pressédo
constante de 35 bar de H,. O resultado obtido demonstra que, com esta massa de catalisador,
valores elevados de conversdao foram atingidos rapidamente, o que é prejudicial para a
modelagem cinética, pois diminui o nimero de dados experimentais adequados para serem

empregados. Por isso, foi adotada uma massa de 20 mg nos demais experimentos.
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Figura 4.4: Conversdao de estireno com 30 mg de catalisador (mistura 1 e P = 35 bar)
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Figura 4.5: Converséo de DCPD com 30 mg de catalisador (mistura 1 e P = 35 bar)

Foram realizadas trés réplicas para o par estireno/DCPD, e outras trés para o par
estireno/1-octeno, para testar a reprodutibilidade do procedimento experimental e também
para o calculo da variancia relativa, que permitiu a andlise estatistica dos resultados da
estimacédo de parametros. As Figuras 4.6 e 4.7, relativas a mistura 1, exibem, respectivamente,
os perfis de conversdo de estireno e DCPD para as trés réplicas realizadas, empregando 20 mg
de catalisador, a 70 °C e 35 bar de H,. Ja as Figuras 4.8 e 4.9 apresentam a conversao de
estireno e 1-octeno, respectivamente, para as trés réplicas realizadas com a mistura 4 (também
equimolar), a 65 °C e 35 bar de H,. Observa-se uma boa reprodutibilidade experimental para

as duas misturas reacionais avaliadas.
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Figura 4.6: Converséao de estireno (mistural, T=70°Ce P =35 bar)
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Figura 4.7: Converséo de DCPD (mistural, T=70°C e P =35 bar)
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Figura 4.8: Converséao de estireno (mistura4, T =65 °C e P = 35 bar)
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Figura 4.9: Converséao de 1-octeno (mistura 4, T =65 °C e P = 35 bar)

As Figuras 4.10 e 4.11, obtidas a partir de uma das trés réplicas da mistura 1 (estireno
e DCPD), ilustram, respectivamente, os perfis de concentragdo do estireno e do DCPD ao
longo do tempo reacional, juntamente com a concentracdo de seus produtos de hidrogenacéo.
A Figura 4.12 ilustra os perfis de 1-octeno e seus produtos de reacdo com base em uma das

réplicas da mistura 4; o perfil do estireno para esta mistura € similar ao apresentado na Figura
4.10.

60



0,3

-
= 0,2
E
3 —m— estireno
S etilbenzeno
g 0,1
3
0,0 . —
0 10 20 30 40 50

Tempo de reacdo (min)

60

Figura 4.10: Perfil reacional do estireno (mistura 1, T=70°Ce P = 35 bar)
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Figura 4.11: Perfil reacional do DCPD (mistura 1, T =70 °C e P = 35 bar)
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Figura 4.12: Perfil reacional do 1-octeno (mistura 4, T =65 °C e P = 35 bar)

Na reagdo envolvendo estireno e DCPD, pode-se notar que, na condi¢do reacional
empregada, ambos os reagentes foram quase totalmente consumidos. Para a hidrogenacao do
DCPD, observa-se a formacdo preferencial do produto endo-THDCPD, ao passo que a
formacéo do exo-THDCPD ocorre de forma muito limitada, apos cerca de 30 min de reacéo.
Conforme mencionado anteriormente, o produto THDCPD, adotado na modelagem cinética,
representa a soma dos isdbmeros endo e exo e, ao final da reacdo, sua concentracdo €

praticamente igual a concentracgéo inicial do DCPD.

Para a mistura 4, contendo estireno e 1-octeno, a conversdo de 1-octeno gera como
produto de hidrogenacdo o octano e como produtos de isomerizagdo o 3-octeno e 0 4-octeno,
sendo as concentracdes de octano e 3-octeno similares ao longo de todo o tempo reacional
avaliado e a concentracdo do 4-octeno praticamente nula. Para a modelagem cinética, foi
considerado um pseudocomposto relativo a soma dos produtos de isomerizacdo, 3-octeno e 4-

octeno.
4.2.2 Efeito da pressao de H,

As reacOes de hidrogenacdo ocorrem em fase liquida e as taxas de reagdo sao
influenciadas pela solubilidade do H,, que € mais significativa em pressées mais elevadas.
Visando a avaliar o efeito da pressao de H,, foram realizados experimentos empregando de 15
a 45 bar para a mistura de estireno e DCPD (mistura 1) e de 25 a 45 bar para a mistura de

estireno e 1-octeno (mistura 4). As Figuras 4.13 e 4.14 exibem, respectivamente, a taxa inicial
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de hidrogenacdo de estireno e DCPD a temperatura constante de 70 °C em funcéo da pressdo
de H, e as Figuras 4.15 e 4.16 apresentam, respectivamente, os valores da taxa inicial de
estireno e 1-octeno a temperatura constante de 65 °C. As taxas iniciais foram calculadas
através do coeficiente angular da reta ajustada aos perfis de concentracdo dos reagentes em
funcdo do tempo, utilizando apenas os 10 primeiros minutos de reagdo. Para o 1-octeno,
considerou-se apenas 0 consumo do reagente para a formagao de octano; sua isomerizacao foi

desconsiderada nos calculos de taxa inicial.
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Figura 4.13: Taxa inicial de hidrogenacéo de estireno (mistura 1, T = 70 °C)
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Figura 4.14: Taxa inicial de hidrogenacédo de DCPD (mistura 1, T =70 °C)
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Figura 4.15: Taxa inicial de hidrogenacéo de estireno (mistura 4, T =65 °C)
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Figura 4.16: Taxa inicial de hidrogenacao de 1-octeno (mistura 4, T = 65 °C)

Nas Figuras 4.13-16, a taxa inicial de reacdo aumenta com a elevacdo da presséo de
H,. Isso ocorre porque a concentracdo de H, na fase liquida, em presses maiores, atinge
valores mais elevados. A ordem aparente de reacdo para o hidrogénio foi obtida com base no
coeficiente angular das regressbes lineares de In((—m7), )X In(Cyz), onde o indice i
representa estireno, DCPD ou 1-octeno. Para as reacdes envolvendo a mistura 1, a ordem do
hidrogénio foi de 1,5 e 1,6 com base no consumo de estireno e DCPD, respectivamente. Ja a
partir da mistura 4, obteve-se a ordem de 1,0 com base no estireno e de 2,6 com base no 1-

64



octeno. As quatro regressdes lineares forneceram coeficientes de determinagdo superiores a
0,92. A maior diferenca entre as ordens obtidas para o hidrogénio com base na mistura de
estireno e 1-octeno é atribuida & competicdo entre esses reagentes pelos sitios cataliticos de
hidrogenacdo, que € muito diferente da competicdo entre estireno e DCPD, como sera
discutido adiante. O estireno, na pressdo de 45 bar, é convertido mais rapidamente e permite
gue o 1-octeno se adsorva nos sitios cataliticos e seja hidrogenado, provocando um aumento

significativo na sua taxa de reacdo e elevando a respectiva ordem para o hidrogénio.

Para complementar a interpretacdo da influéncia da pressdo de H,, as Figuras 4.17-20
ilustram os perfis de conversédo de estireno e DCPD com base na mistura 1, e de estireno e 1-
octeno com base na mistura 4, para 0s mesmos experimentos utilizados na abordagem de taxa
inicial. Assim como na determinacéo da taxa inicial, no calculo da converséo de 1-octeno foi

considerada apenas a parcela referente a sua hidrogenacéo.
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Figura 4.17: Efeito da Py, na hidrogenagéo de estireno (mistura 1, T = 70 °C)
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Figura 4.18: Efeito da Py, na hidrogenacéo de DCPD (mistura 1, T =70 °C)
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Figura 4.19: Efeito da Py, na hidrogenacéo de estireno (mistura 4, T = 65 °C)
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Figura 4.20: Efeito da Py, na hidrogenacéo de 1-octeno (mistura 4, T =65 °C)

As Figuras 4.17-20 demonstram que a conversdo aumenta de acordo com a elevacao
da pressdo do hidrogénio, devido ao aumento da concentracdo deste reagente na fase liquida.
Para a mistura 1, percebe-se que os experimentos realizados a 35 e 45 bar permitem a
conversdao maxima de ambos os reagentes no intervalo de 1 h. Na mistura 4, o estireno é mais
rapidamente convertido do que na mistura 1, apesar de a mistura 4 ter sido hidrogenada em
uma temperatura ligeiramente menor. Isto ocorreu devido a menor competicdo apresentada
pelo 1-octeno, que passa a ser hidrogenado em uma taxa maior apenas apos altas conversoes
de estireno serem atingidas. Nas pressdes de 45, 35 e 25 bar, o 1-octeno é hidrogenado mais
rapidamente a partir de 10, 20 e 30 min, respectivamente, o que corresponde a 70-80% de

conversao de estireno.

Apos esta analise, definiu-se que os demais experimentos seriam realizados a pressao

constante de 35 bar, valor usual do primeiro estagio de hidrotratamento da PYGAS.
4.2.3 Efeito da temperatura

Com o objetivo de investigar a influéncia da temperatura sobre os perfis de conversao
dos reagentes, foram realizados experimentos em niveis distintos de temperatura. Para a
mistura 1, foram utilizados os niveis de 60, 70 e 80°C e, para a mistura 4, de 50, 65 e 80°C.
As Figuras 4.21-4.24 exibem os perfis de hidrogenacdo do estireno e do DCPD na mistura 1,
e de estireno e 1-octeno na mistura 4, nas diferentes temperaturas analisadas, mantendo a

pressdo de H, constante em 35 bar.
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Figura 4.21: Efeito da temperatura na hidrogenacao de estireno (mistura 1, P = 35 bar)
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Figura 4.22: Efeito da temperatura na hidrogenacéo de DCPD (mistura 1, P = 35 bar)
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Figura 4.23: Efeito da temperatura na hidrogenacao de estireno (mistura 4, P = 35 bar)
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Figura 4.24: Efeito da temperatura na hidrogenacao de 1-octeno (mistura 4, P = 35 bar)

Conforme esperado, para todos 0s reagentes, a conversdo aumentou com a elevacédo da
temperatura. Nos experimentos a 80°C, o DCPD e o0 estireno (em ambas as misturas)
atingiram a conversdo maxima em praticamente 25 min. O 1-octeno também foi quase
totalmente consumido, sendo que, de sua conversdo total, aproximadamente 45% foram
referentes a formacdo de octano. Na mistura 1, a temperatura de 60 °C ndo foi suficiente para
se atingir a conversdo total dos reagentes. Na mistura 4, o estireno alcangou a conversédo de

100% em todas as temperaturas avaliadas, enquanto o 1-octeno ndo foi completamente
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consumido a 65°C e 50°C. Assim como Visto nos experimentos com variagdo de presséo,
nestes experimentos, a hidrogenacdo do 1-octeno passou a ser mais expressiva quando altas
conversdes de estireno foram atingidas, ocorrendo uma mudanca significativa nos perfis

quando a conversdo do estireno ultrapassou cerca de 90%.
4.2.4 Competicao e seletividade de hidrogenagao

Apbs os ensaios realizados com as misturas equimolares de estireno e DCPD (mistura
1) e de estireno e 1-octeno (mistura 4), verificou-se que os perfis de conversdo do estireno e
DCPD eram muito semelhantes, independentemente da presséo de H; e da temperatura, e que,
no caso da mistura 4, havia certa preferéncia pela hidrogenagéo do estireno em comparagéo ao
1-octeno. Desta forma, visando a um melhor entendimento do sistema reacional, novos
experimentos foram realizados com novas misturas, nas quais a concentracdo de um reagente
era o dobro da outra. As Figuras 4.25 e 4.26 ilustram os perfis de converséo, a 70°C e 35 bar
de H,, de estireno e DCPD, respectivamente, e as Figuras 4.27 e 4.28 exibem os perfis de
estireno e 1-octeno, respectivamente, a 65°C e 35 bar. Novamente, no caso do 1-octeno, a

conversao exibida refere-se a hidrogenacdo do 1-octeno com formacéao de octano.
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Figura 4.25: Hidrogenac&o de estireno em funcéo do tempo (T = 70°C e P = 35 bar)
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Figura 4.26: Hidrogenacéo de DCPD em fungéo do tempo (T = 70°C e P = 35 bar)
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Figura 4.28: Hidrogenacéo de 1-octeno em funcéo do tempo (T = 65°C e P = 35 bar)

Com relacdo as misturas de estireno e DCPD, nota-se que a hidrogenacdo da mistura
2, que contém a maior quantidade de estireno e a menor de DCPD, ocorre de forma mais lenta
que a das demais misturas. A reducdo da conversdo do estireno pode ser explicada pelo
aumento da quantidade inicial deste composto. J& a reducdo da conversdo do DCPD indica
que o estireno, conforme relatado na literatura (HOFFER et al., 2004; GASPAR et al., 2008),
possui maior constante de equilibrio de adsorcédo, o que dificulta a adsor¢cdo do DCPD nos
sitios cataliticos, e também é a molécula mais recalcitrante da PYGAS (NIJHUIS et al., 2003;

GASPAR et al., 2008), ocupando os sitios ativos por mais tempo antes de ser hidrogenado.

Ao analisar o resultado obtido para a mistura 3, que contém a menor quantidade de
estireno e a maior de DCPD, observa-se que as conversdes finais de ambos 0s reagentes séo
atingidas de forma mais rapida, o que ratifica a discussao anterior. A rea¢do mais rapida do
DCPD pode ser justificada pela presenga de menos estireno, 0 que contribui para um maior
numero de sitios ativos disponiveis ao DCPD. Da mesma forma, o aumento da conversédo do
estireno pode ser justificado pela menor quantidade inicial do mesmo, ja que este composto,
por possuir uma maior constante de equilibrio de adsorcédo, se adsorve preferencialmente nos
sitios cataliticos.

Ja para a mistura 5, a que contém mais estireno dentro do conjunto de misturas de
estireno e 1-octeno, observa-se novamente a reducéo da conversao deste reagente em funcéo

de sua maior concentragdo inicial, e o inverso ocorre para a mistura 6, que contém menos
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estireno. O fato de que o estireno é hidrogenado preferencialmente em relagcdo ao 1-octeno,
indicado nos experimentos de variacdo de pressdo e temperatura, é ratificado nestas reacdes
com variacdo de concentracdo. Ao elevar-se a concentracdo de estireno (mistura 5), tem-se
uma forte inibicdo da hidrogenacdo do 1-octeno, pois o estireno possui maior constante de
equilibrio de adsorgdo e o 1-octeno ndo consegue se adsorver significativamente nos sitios
cataliticos. A conversdo total do 1-octeno na mistura 5, considerando hidrogenacdo e
isomerizacdo, foi de aproximadamente 15%, sugerindo que o estireno inibe a adsorcéo do 1-
octeno em sitios metalicos, nos quais ocorreria a hidrogenacédo, e também em outro tipo de
sitios que promoveriam apenas a isomerizacdo (sitios acidos da alumina, conforme Bringué et
al., 2012).

Para a mistura 6, que apresenta maior quantidade de 1-octeno e menor de estireno,
nota-se uma maior formacdo de octano em relacdo a mistura 4 até cerca de 25 min, enquanto
ainda havia estireno nessas misturas; apés esse tempo, o efeito competitivo do estireno
desapareceu e a conversdo em octano na mistura 6 passou a ser menor que na mistura 4,
devido a maior quantidade de 1-octeno na mistura 6. A conversdo global do 1-octeno ao final

da hidrogenacéo da mistura 6 foi de 58% e, para a mistura 4, de 67%.

A Tabela 4.4 exibe as taxas iniciais de estireno e DCPD obtidas para as diferentes
misturas e para as reacGes com o0s reagentes isolados. Os experimentos foram realizados a
70°C e 35 bar de H,.

Tabela 4.4: Taxas iniciais de estireno e DCPD para as misturas-modelo

Concentragéo Concentragéo
Mi inicial de inicial de (—Test)o (=Tpcpp)o
istura .
estireno DCPD (mmols/gexmin) | (mmols/gexmin)
(mol/L) (mol/L)
estireno 0,6 - 13 -
2 0,4 0,2 28 18
1 0,3 0,3 31 32
3 0,2 0,4 18 66
DCPD - 0,6 - 92
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Para as misturas de estireno e DCPD, a taxa inicial do estireno apresentou um
comportamento ndo monotdnico em funcéo de sua concentragdo, com um ponto de méaximo.
Tal comportamento é condizente com modelos de Langmuir-Hinshelwood que apresentam
denominador elevado a uma poténcia maior que 1, como a Equacao 29 (Capitulo 3). Por outro
lado, a taxa inicial do DCPD aumentou monotonicamente & medida que a concentrag&o inicial
do estireno diminuiu, sendo a maior taxa inicial observada na auséncia de estireno. Estes
resultados também sugerem que o estireno é o composto com maior constante de equilibrio de
adsorcdo, o qual, por se adsorver preferencialmente nos sitios ativos, inibe a adsor¢do do
DCPD.

A Tabela 4.5 exibe as taxas iniciais de estireno e 1-octeno; estes experimentos foram
realizados a 65°C e 35 bar de H,. Para o calculo da taxa do 1-octeno, considerou-se somente a

hidrogenacéo, pois € a reacdo que compete com a hidrogenacao do estireno.

Tabela 4.5: Taxas iniciais de estireno e 1-octeno para as misturas-modelo

Concentracio Concentracio
Mi inicial de inicial de (—Test)o (=T10ct)o
istura .
estireno 1-octeno (mmols/gexmin) | (mmols/gexmin)
(mol/L) (mol/L)
estireno 1,2 - 14 -
5 0,9 0,3 94 3
4 0,6 0,6 142 6
6 0,3 0,9 98 19
1-octeno - 1,2 - 60

Para as misturas de estireno e 1-octeno, a taxa inicial do estireno também apresentou
um valor méaximo, assim como verificado nas misturas apresentadas anteriormente. Neste
caso, porém, a variagdo na taxa inicial do estireno foi mais expressiva, 0 que pode ser
atribuido as maiores varia¢fes de composicao das misturas de estireno e 1-octeno, bem como,
possivelmente, a pequena competicdo oferecida pelo 1-octeno em relacdo ao DCPD.
Similarmente ao observado para o DCPD, o 1-octeno também exibiu maiores taxas iniciais
quando se diminuiu a concentracdo inicial do estireno, sendo a taxa maior na auséncia do

estireno e praticamente nula para a mistura 5, que contém a maior concentracdo de estireno.
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Este resultado também indica que existe uma competi¢do pelos sitios ativos e que o estireno
possui a maior constante de equilibrio de adsorg&o.

Para as hidrogenacdes dos reagentes isolados, tanto o DCPD como o 1-octeno
apresentaram taxas iniciais superiores a do estireno. Este resultado estd de acordo com o
reportado na literatura: o estireno, por mais que possua a maior constante de equilibrio de
adsorcdo, possui a cinética de hidrogenagdo mais lenta (NIJHUIS et al., 2003; GASPAR et
al., 2008).

A partir da regresséo linear In((—1;), ) X 1n(Cinicial,i)! sendo i referente ao DCPD ou
ao 1-octeno, € possivel obter a ordem de reacdo aparente para estes dois reagentes. Para o
DCPD, a ordem obtida foi de 1,6 e, para o 1-octeno, de 2,1, porém o ajuste obtido para o
perfil do DCPD é melhor do que o do 1-octeno, que nao é bem representado pelo modelo de
lei de poténcias. Cabe ressaltar que estes ajustes foram obtidos para taxas iniciais, que
apresentam variacfes significativas em sua medida em funcdo do numero de pontos
experimentais considerados. As Figuras 4.29 e 4.30 exibem, respectivamente, as regressoes
lineares para DCPD e 1-octeno.

y=15512x + 54113
4,54 R=09478 .

16 -14 -12 -10 -08 -06 -04
In(C

DCPD,iniciaI)

Figura 4.29: Regressdo linear In((—Ipcpp)o ) X In(Cpcpp inicial )
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Figura 4.30: Regress&o linear In((—Tyoct)o ) X In(Coct inicial)

Seguindo a metodologia descrita no Capitulo 3, as seletividades de estireno/DCPD e
de estireno/1-octeno foram calculadas para as respectivas misturas. Os ajustes obtidos
apresentaram coeficientes de determinacdo superiores a 0,95 e sdo exibidos nas Figuras 4.31-

4.36. As condicdes de reacdo foram as mesmas empregadas no célculo das taxas iniciais.

y =0,9185x - 0,0066
0,01 rR?=0,9992
~ 051
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=
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Figura 4.31: Ajuste de seletividade (mistura 1, T =70°C e P = 35 bar)
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Figura 4.32: Ajuste de seletividade (mistura 2, T =70°C e P = 35 bar)
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Figura 4.33: Ajuste de seletividade (mistura 3, T =70°C e P = 35 bar)
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Figura 4.34: Ajuste de seletividade (mistura 4, T =65°C e P = 35 bar)
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Figura 4.35: Ajuste de seletividade (mistura 5, T =65°C e P = 35 bar)
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Figura 4.36: Ajuste de seletividade (mistura 6, T =65°C e P = 35 bar)

A Tabela 4.6 apresenta os resultados de seletividade.

Tabela 4.6: Seletividade das misturas

Concentracdo | Concentracdo | Concentracdo
Mistura inicial de inicial de inicial de Seletividade Seletividade

estireno DCPD 1-octeno estireno/1-octeno estireno/DCPD
(mol/L) (mol/L) (mol/L)

2 0,4 0,2 - - 0,78

1 0,3 0,3 - - 0,92

3 0,2 0,4 - - 1,13

5 0,9 - 0,3 22,7 -

4 0,6 - 0,6 26,4 -

6 0,3 - 0,9 29,6 -

A Tabela 4.7 apresenta a razdo entre as taxas iniciais de hidrogenagdo dos reagentes
isolados e a razdo entre as constantes de equilibrio de adsor¢do dos reagentes, obtida a partir
da seletividade, conforme a Equacéo 95 (Capitulo 3). Era esperado que a razdo K,/Kjy fosse
independente da composicdo para cada par A/B, pois as constantes de equilibrio de adsorcéo
dependem apenas da temperatura. A variacdo dessa razdo em funcdo da composicdo pode

estar relacionada a uma limitagdo dos modelos de Langmuir-Hinshelwood em descrever o

79




comportamento reacional das misturas avaliadas neste trabalho, pois a Equacdo 95 é baseada
nesse tipo de modelo.

Tabela 4.7: Razao entre taxas iniciais e constantes de equilibrio de adsor¢éo

Mistura l;—: %
2 5,6
1 0,14 6,6
3 8,1
5 98,8
4 0,23 114,6
6 128,6

A: estireno; B: DCPD (misturas 1, 2 e 3) ou 1-octeno (misturas 4, 5 e 6)

Para todas as misturas, os resultados indicam uma maior seletividade de hidrogenacéo
do estireno nas misturas que contém menor concentracdo inicial desse composto (mistura 3
para estireno/DCPD e mistura 6 para estireno/1-octeno). De acordo com RADER e SMITH
(1962), a seletividade (S5 - Equacdo 95) € influenciada por uma contribui¢do devida a
reatividade e outra relacionada a forca de adsorcdo do reagente. Embora o estireno seja
considerado o reagente mais recalcitrante, ele é também o que possui a maior constante de
equilibrio de adsorcdo. Para o par estireno/DCPD, a compensacao destes dois efeitos resultou
em seletividades proximas a unidade para as trés misturas. Para o par estireno/1-octeno, as
seletividades calculadas foram muito maiores, entre 20 e 30, sugerindo que a constante de
equilibrio de adsorcdo do 1-octeno é muito menor do que a do estireno (de 100 a 130 vezes
menor, conforme a Tabela 4.7) e essa relacdo de adsorcdo predomina sobre o efeito da maior
reatividade do 1-octeno em relacdo ao estireno. Com relacdo as taxas iniciais das reacoes
isoladas, a razdo entre estireno/DCPD foi de 0,14 e entre estireno/1-octeno, de 0,23, 0 que
reforca a conclusdo de que o estireno € o composto mais recalcitrante da PYGAS. A razéo
entre as taxas iniciais de DCPD/1-octeno, baseada em hidrogenagdes dos reagentes isolados a
70 °C, 35 bar e concentracdo inicial de 0,6 M, foi de 2,62, indicando que a hidrogenagéo do 1-
octeno € mais lenta do que a do DCPD, o que também contribui para uma maior seletividade

de estireno/1-octeno em relacdo a estireno/DCPD.
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Uma possivel explicagdo para o 1-octeno apresentar menor competicdo para o
estireno, quando comparado ao DCPD, pode ser atribuida a um efeito estérico na etapa de
adsorcdo: a molécula da olefina linear poderia ocupar menos sitios quando adsorvida,
liberando sitios para o estireno. O DCPD e o estireno, por serem moléculas maiores e rigidas,
cobririam mais sitios ativos na adsorc¢do, resultando em uma competicdo mais igualitaria e

constantes de equilibrio de adsor¢do menos discrepantes entre si.

4.3 Estimacao de parametros

Para a estimacdo de pardmetros dos modelos cinéticos, todas as reacBes de
hidrogenacédo das misturas-modelo, inclusive aquelas que empregaram 30 mg de catalisador,
foram consideradas. Para o par estireno/DCPD, foram utilizados 104 pontos experimentais e,

para o par estireno/1-octeno, foram utilizados 156 pontos.

Avaliou-se 0 modelo de lei de poténcias com ordem de reacéo igual a 1 tanto para o
reagente organico (estireno, DCPD ou 1-octeno) como para o hidrogénio. Partindo da
modelagem cinética exposta no Capitulo 3, varios modelos de Langmuir-Hinshelwood foram
analisados, considerando a adsor¢cdo em um unico tipo de sitio catalitico ou em dois tipos de
sitio. Primeiramente, foi assumido que o hidrogénio se adsorve de maneira ndo dissociativa
nos sitios cataliticos e, para os modelos que apresentaram parametros com significancia

estatistica, a hipotese de adsorcédo dissociativa também foi testada.

Para facilitar a interpretagdo dos resultados, os modelos semelhantes, em funcdo do
namero de compostos adsorvidos nos sitios cataliticos, serdo apresentados em conjunto nos
préximos subitens. Os modelos rotulados com "ed" referem-se as misturas de estireno e
DCPD, ja os modelos rotulados com "eo" referem-se as misturas de estireno e 1-octeno. Além
disso, nos modelos de Langmuir-Hinshelwood, a sigla "nd" indica que a adsor¢do néo
dissociativa do hidrogénio foi considerada e a sigla "di", que a adsorcdo dissociativa do
hidrogénio foi considerada.

4.3.1 Modelo de lei de poténcias de segunda ordem

A Tabela 4.8 apresenta as equacdes para as taxas de reacdo do modelo de lei de

poténcias.
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Tabela 4.8: Modelo de lei de poténcias

Modelo Embasamento Modelagem
Ordem parcial igual a 1 L
1_ed para os reagentes ri = kiCiCy,
0 Ordem parcial igual a 1 —Test = KestCestCh,
B PRSI “T1oct = klcloctCHz + kZ Cloct

i: estireno ou DCPD; k;: hidrogenacgéo de 1-octeno; k,: isomerizacdo do 1-octeno

Os parametros estimados para estes modelos (a e b) e os valores da energia de
ativacdo aparente e da velocidade especifica de cada reacdo a 80°C sdo apresentados na
Tabela 4.9.

Tabela 4.9: Valores estimados e calculados para o modelo 1

UXF i E k ago°C
Modelo Composto a b 107'%F ,p; (kJ/mol) (L2/molxgezxmin)
estireno 0688381 26.7+0.4 . »
1 ed : 27
_ DCPD 0,934 + 1564023 ” 0
0,008 020, ,
i 1,707 =
estireno ,
0004 | 2°*01 7 5,9
1-octeno -1,38 +
149+0,3 43 0.4
1 eo (hidrogenacéo) 0,01 13,4
1-octeno 239% | oai06 - 0
(isomerizagéo) 0,02

a e b:Parametros da equacdo de Arrhenius (Equacdo 85)

Os valores de energia de ativacdo aparente estimados para estireno e DCPD sao
compativeis com valores reportados na literatura. TUKAC et al. (2007) encontraram o valor
de 63,2 kJ/mol para a energia de ativagdo aparente do estireno. Porém, no trabalho desse
grupo foi adotado o modelo de lei de poténcias com ordem de reagdo igual a 0,5 para os
compostos organicos e de 1 para o hidrogénio, utilizando catalisador de Pd/Al,O3;. ABREU et
al. (2013) encontraram o valor de 57 kJ/mol para a energia de ativacdo aparente do estireno,
utilizando o modelo de lei de poténcias com ordens parciais iguais a 1 e catalisador de
Pd/Al,O3;. TUKAC et al. (2007) estimaram o valor de 41,2 kJ/mol para a energia de ativacéo
aparente da conversao do DCPD ao produto intermediario da hidrogenacdo (DHDCPD), valor

muito préximo ao encontrado nesta estimagdo para a transformacdo direta do DCPD no
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produto final (THDCPD), o que indica que a hidrogenagdo do intermediario € uma etapa

relativamente rapida.

Para as reacOes de estireno e 1-octeno, o valor encontrado para a energia de ativacao
do estireno, 7 kd/mol, € muito inferior ao encontrado para as misturas de estireno e DCPD.
Entretanto, este valor é proximo ao obtido por CHENG et al. (1986), de 15 kJ/mol. Em
comparacao ao par estireno/DCPD, a energia de ativacdo aparente do estireno € uma ordem de
grandeza inferior nas misturas de estireno e 1-octeno, 0 que € coerente com o fato de a
seletividade entre estireno/1-octeno ser muito superior a seletividade entre estireno/DCPD.
Uma vez que o 1-octeno compete fracamente com o estireno, a hidrogenacdo deste ultimo €
facilitada, o que resulta em uma menor energia de ativagdo aparente, diferentemente da
mistura entre estireno/DCPD, na qual a seletividade manteve-se proxima a 1. Desse modo, o
efeito de competicdo entre os reagentes pelos sitios de hidrogenacdo é refletido pelos

parametros cinéticos estimados para cada mistura.

A energia de ativacdo aparente de 43 kJ/mol encontrada para a hidrogenacéo do 1-
octeno é similar ao valor de 39 kJ/mol obtido por ABREU et al. (2013) para uma das misturas
avaliadas. ZHOU et al. (2010) estimaram a energia de ativacdo da hidrogenacao de 1-hexeno
a hexano em 30,7 kJ/mol; este valor € proximo ao obtido para 1-octeno, principalmente

considerando que as moléculas pertencem a uma mesma classe, mas ndo sao idénticas.

O valor da funcéo objetivo para o par estireno/DCPD ndo deve ser comparado ao do
par estireno/1-octeno, pois 0 ndmero de pontos experimentais e também o ndmero de
parametros estimados séo diferentes. O aumento do nimero de parametros tende a diminuir o
valor da funcdo objetivo, ao contrério do aumento do nimero de pontos experimentais, que

tende a aumentar seu valor.

Apesar da proximidade dos valores encontrados com os reportados na literatura, o
modelo de lei de poténcias apresentou um ajuste pouco satisfatorio aos pontos experimentais,
especialmente para o par estireno/1-octeno. Na hidrogenacdo das misturas-modelo, existem
efeitos competitivos pela adsor¢do nos sitios cataliticos, que este modelo é incapaz de
representar, visto que considera apenas a reacao isolada de cada componente da mistura. As
Figuras 4.37 e 4.38 apresentam, respectivamente, a comparacao entre os valores observados e
previstos pelo modelo de lei poténcias para as reagdes de estireno/DCPD e de estireno/1-

octeno.
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4.3.2 Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsorcéo de estireno

A Tabela 4.10 apresenta as equagdes para as taxas de reacdo dos modelos de

Langmuir-Hinshelwood que consideraram apenas a adsor¢éo do estireno.

Tabela 4.10: Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsor¢do de estireno

Modelo Consideracdes Modelagem
- K .C;C
2 ed _nd um sitio = a giob;z,l é Hz)z
est“est
T K .C;C
3_ed_nd dois sitios = (1gzib¢;{z,l LC Hz)
est“~est
- - K .C;C
2 ed di um sitio = a giob;z,l 2 Hz) i
est“est
F o ofti K C..[C
3 ed_di dois sitios _r, =%
est“~est
—r _ Kglobal,estCeStCHZ
2 d um sitio ot (1 + KestCest)?
eo_n
- r _KQIObal,Oct,hidcloctCHz Kgiobal,oct,isoCroct
Tiout =
T (1 + KeseCest)? (1 + KostCost)
—r _ Kglobal,estCestCHZ
23 60 nd | umsitio de hidrogenagdo e et (1 + Ko Cogt)?
_€0_ um sitio de isomerizagao o Rsgorenae sl M Clem
ot =
ot (1 + Kest1Cest)? (1 + Kost2Cest)

i; estireno ou DCPD
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Tabela 4.10: Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsorc¢éo de estireno (continuagéo)

Modelo Consideracoes Modelagem
um sitio de hidrogenacéo e Kgiopatest CestCit,
um sitio de isomerizagdo; “Test = (A + KooyCort)?
2b eo nd constante de adsor¢do no X o es ;{5 -
sitio de isomeriza(;é_o Tiget = global,oct,hid“10ct “H, global,oct,iso“1oct
desprezivel (1 + Kest1Cest)? 1

- _ Kglobal,estCestCHZ
(A KeseCest)

- _ Kglobal,oct,hidcloctCHz Kglobal,oct,isocloct
“T1loct —
(1 + KestCest) (1 + KestCest)

3 eo nd dois sitios

—r _ Kglobal,estCeStCHz
A+ KestCost)®

r _ Kglobal,oct,hidcloctCHz Kglobal,oct,iso Cloct
“Tloct — 3
(1 + KestCest) (1 + KestCest)

2_eo_di um sitio

Kglobal,estci\/ CHZ

—-T —
U (1 4 KeseCost)

3 _eo_di dois sitios
~ _ Kglobal,oct,hidcloct CHZ Kglobal,oct,isocloct
“T1loct —
oc (1 + KestCest) (1 + KestCest)

i; estireno ou DCPD

O modelo 2a_eo_nd, que admite que os sitios de isomerizacdo e hidrogenacdo sao
diferentes, foi qualificado como superparametrizado pelo procedimento de estimacédo, pois 0
namero de parametros é superior ao necessario para descrever o comportamento catalitico
observado, diante do erro experimental. Além disso, a constante de equilibrio de adsor¢éo
Kest2 tendeu a zero. Diante deste resultado, foi proposto o modelo 2b_eo_nd, o qual considera
que a constante de equilibrio de adsorcéo do estireno no sitio de isomerizacéo é desprezivel, e
o0 resultado da estimacgédo para este modelo foi idéntico ao obtido para o modelo 2_eo_nd, o
que indica que a contribuicdo do denominador da parcela de isomerizacdo para a taxa de
reacdo do 1-octeno é praticamente nula. A Tabela 4.11 exibe os pardmetros estimados para 0s

modelos que consideraram apenas a adsorcao do estireno.

A maioria dos parametros estimados para cada mistura (estireno/DCPD ou estireno/1-
octeno) foi similar para os modelos avaliados, independentemente de a adsor¢éo dos reagentes
ocorrer em um ou dois tipos de sitio catalitico e independentemente de a adsor¢do do
hidrogénio ser dissociativa ou ndo. As excecOes sdo 0 parametro a relativo a Kqg; para os

modelos de estireno/DCPD e o0 modelo 3_ed_di, referente @ mesma mistura, que apresentou

85




parametros bem diferentes. A Tabela 4.12 apresenta os valores das constantes cinéticas

estimadas, bem como da fungao objetivo.

Tabela 4.11: Parédmetros estimados para os modelos com adsorc¢éao de estireno

R Modelo 2_ed _nd Modelo 3 ed nd Modelo 2_ed_di Modelo 3 ed di
Parametro - = - —
a b a b a b a b
Kgiobatest 1,62+0,03 | 19,0+09 | 1,63+0,01 20+1 1,61+0,02 | 18,7+0,8 | 0,26+0,01 24 +1
Kgiobai,pcpp | 165002 | 56+09 | 1,68+0,02 6+1 1,64+0,02 | 54+08 | 0,34+0,02 10+1
K, 1,03+ 0,04 -10+1 201+002 | -10+2 |052+003| -10+1 | 1,62+0,02 -8+2
A Modelo 2_eo_nd Modelo 3 eo _nd Modelo 2_eo_di Modelo 3_eo_di
Parametro
a b a b a b a b
Kgioba,est 410+0,03 | -55+08 |4115+0,03 | -59+07 |4,21+003| -48+0,7 | 4,10+0,03 | -55+0,3
Kgiobat,oct,nia| 046 0,02 | 11,5+07 | 0,46+0,02 | 11,4+07 | 047002 | 115+07 | 046+0,02 | 115+07
Kgiobatoct,iso| -295+0,01| 125+04 |-294+001| 125+04 |-293+0,01 | 127+04 |-295+0,01| 125+03
Koot 240+0,02 | -48+05 |242+002| -50+04 |247+0,02| -43+04 | 240+0,02 | -48+0,2

a e b: Parametros das equacOes de Arrhenius e Van’t Hoff (Equacdes 85 e 86)

Tabela 4.12: Parédmetros cinéticos obtidos para os modelos com adsor¢ao de estireno

K. a
Modelo 10_4xFob‘ Kglobal,est Kglobal,DCPD ngtc Qest
J (L2/molxgg,xmin) (L2/molxggsexmin) (k] /mol)
(L/mol)
2_ed_nd 2,2 8,6 6,1 2,1 -28
3 ed nd 2,3 9,1 6,5 5,6 -29
2 ed di 2,2 8,5 6,0 1,3 -28
3 ed di 3,1 2,5 19 40 -23
K. a
Modelo 10'4>< Fob' Kglobal,est Kglobal,oct,hid Kglobal,oct,iso 80° C Qest
) (L2/molxgeexmin) | (L2/molxgegxmin) (L2/molxgeyxmin) (k] /mol)
(L/mol)
2 eo nd 6,3 51,6 2,2 0,1 9,6 -14
3 eo_nd 6,3 53,4 2,2 0,1 9,8 -14
2 eo_di 6,3 59,1 2,2 0,1 10,5 -12
3 _eo_di 6,3 51,8 2,2 0,1 9,6 -14

Em termos dos pardmetros cinéticos calculados, para todos os modelos foram obtidos

valores negativos para o calor de adsorcdo do estireno, indicando se tratar de um processo

exotérmico e de acordo com o reportado por ZHOU et al. (2007, 2010). Os valores obtidos
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por estes autores sédo da ordem de -15 kJ/mol, a metade dos estimados para os modelos de
estireno e DCPD e muito proximos dos estimados para os modelos de estireno e 1-octeno,
porém os referidos autores verificaram a existéncia de limitacdes difusionais para o
catalisador empregado, do tipo egg-shell, o que ndo foi observado no presente trabalho.
VALE (2013) avaliou a hidrogenacdo isolada do estireno e obteve, via modelagem de
Langmuir-Hinshelwood com um ou dois tipos de sitio, respectivamente, os valores de 2,1 e
10,3 L/mol para a constante de equilibrio de adsorcdo, sendo o primeiro valor igual ao
encontrado para 0 modelo 2_ed _nd e o segundo, muito préximo ao obtido para a mistura de
estireno/1-octeno. E importante ressaltar que os trabalhos de ZHOU et al. (2007, 2010) e
VALE (2013) nédo forneceram os intervalos de confianca de seus parametros estimados.

Os parametros estimados com base nas reacOes de estireno e DCPD ndo sao
diretamente comparaveis com o0s estimados para as reacdes de estireno e 1-octeno, ja que,
além de diferengas matematicas nos modelos (em fungdo da isomerizagdo do 1-octeno) e de
diferentes numeros de pontos experimentais, as competi¢cdes entre estireno/DCPD e entre
estireno/1-octeno sdo muito distintas. Baseado na discussé@o de seletividade de hidrogenacéo,
exposta anteriormente, era esperado que a constante global do DCPD fosse superior a do 1-
octeno, 0 que se confirmou nas estimagOes realizadas. Além disso, a constante de equilibrio
de adsorcdo do estireno foi superior nos modelos de estireno/1-octeno, o que também ¢é
coerente com o fato de a seletividade de estireno/1-octeno ser muito superior a seletividade de
estireno/DCPD.

As Figuras 4.39-4.46 exibem os ajustes obtidos para os modelos que consideraram
apenas a adsorcdo do estireno. Para cada mistura (estireno/DCPD ou estireno/1-octeno), os
ajustes foram muito parecidos, com excecdo do modelo 3 _ed_di, que apresentou a maior
funcdo objetivo e o pior ajuste matematico para a mistura estireno/DCPD. Isso ja era
esperado, devido a semelhanca entre os valores da funcdo objetivo apresentados para os
modelos de cada mistura, 0 que é uma consequéncia da similaridade matematica dos modelos

testados.
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Todos os modelos expostos apresentaram ajustes melhores do que os obtidos via lei de
poténcias. Isto pode estar associado ao maior nimero de parametros dos modelos de
Langmuir-Hinshelwood e, principalmente, ao fato de estes modelos considerarem o fendbmeno
de adsorcéo.

4.3.3 Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsorcéo de estireno e outro reagente

Os modelos a seguir foram obtidos a partir da inclusdo de um termo no denominador
dos modelos expostos anteriormente, relativo a adsorcdo de hidrogénio, DCPD ou 1-octeno.
A Tabela 4.13 apresenta as equacOes para as taxas de reacdo dos modelos de Langmuir-

Hinshelwood que admitem a adsorg&o do estireno e de outro reagente nos sitios cataliticos.

Os modelos 4, 5, 6 e 7_ed_nd foram qualificados como superparametrizados. No caso
dos modelos 4_ed_nd e 6_ed_nd, as estimagGes indicaram que o valor de Ky, tende a zero,
pois 0 parametro a desta constante de equilibrio de adsorcéo tende a um valor negativo de
modulo elevado. O mesmo comportamento foi observado nos modelos 5 ed nde 7_ed_nd: o
valor de Kpcpp tende a zero pela mesma razdo. O parametro b da constante Ky, do modelo
4 eo_nd ndo apresentou significancia estatistica diante do erro experimental utilizado; o
mesmo resultado foi obtido para o modelo 5_eo_nd, no qual o pardmetro b da constante K; ¢
também néo foi significativo. Diante disso, algumas alteragdes nos modelos foram testadas.

Uma das variagOes realizadas foi excluir destas constantes de equilibrio de adsorgao, Ky, e

Kpcpp, @ dependéncia em relacdo a temperatura (parametros b); entretanto, 0 mesmo tipo de
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resultado foi obtido: para os modelos 5 eo nd e 7 _eo _nd, as constantes de equilibrio de

adsorcédo do hidrogénio e do 1-octeno, respectivamente, foram estimadas como zero.

Tabela 4.13: Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsorc¢éao de estireno e outro reagente

Modelo | Consideracoes Modelagem
K .C;C
iti global,i“~i“H,
4_ed_n um sitio —r =
_ed_nd " (1 4 KestCest + Ky, Ch,)?
5 ed nd um sitio = KgiobaliCiCh,
_ " (1 + KestCeset+ KpcppCpepp)?
Ke1obal,iCiCh
n dois sitios —r = global, 2
6_ed_ d 1 (]_ + KestCest)(l + KHZCHZ)
7_ed_nd dois sitios —r; = Kglobal iCiCh,
I (1 + KestCest + KpcppCpepp)
—r _ Kglobal,estcestCHz
4 eo nd um sitio = (1 + KestCest + Kn,Cn,)?
- —_r _ Kglobal,oct,hidCloctCHZ Kglobal,oct,isocloct
e (1 + KestCest + KHZCHZ)Z (1 + KestCestt K, Chy,)
r _ Kglobal,estcestCHz
“lest —
1 + KestCest + Ky, Ciy,)?
5 eo_nd um sitio ( estest n,Cn,)

Kglobal,oct,hidcloctCHZ Kglobal,oct,isocloct

—r —
toct (1 + Kestcest+ K1octCloct)2 (1 + Kestcest-l'KloctCloct)

i: estireno ou DCPD

Vale ressaltar que a inclusdo apenas do termo de adsorcao do estireno é encontrada na

literatura, visto que este € o componente com a maior constante de equilibrio de adsorcéo
(HOFFER et al., 2004; GASPAR et al., 2008); a omissdo do termo referente ao hidrogénio é
adotada também em outros trabalhos (NIJHUIS et al., 2003; ZHOU et al., 2007, 2010;
VALE, 2013).

4.3.4 Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsorcéo de estireno e um produto

Admitindo que as constantes de equilibrio de adsorcdo de hidrogénio, DCPD e 1-

octeno podem ser consideradas despreziveis para as condi¢des experimentais avaliadas, novos

modelos foram avaliados, desta vez incluindo os termos referentes a adsor¢do dos produtos

etilbenzeno e THDCPD (este para a mistura de estireno e DCPD). A Tabela 4.14 apresenta

90




estes novos modelos. A incluséo dos termos de adsor¢éo dos produtos de rea¢do do 1-octeno
(octenos internos e octano) ndo foi avaliada, pois a formacgdo destes compostos foi muito
inferior a dos demais produtos, devido a elevada inibi¢cdo promovida pelo estireno (o que pode

ser verificado nas Figuras 4.10 a 4.12).

Para o0 modelo 8_ed_nd, que considera a adsorcdo do etilbenzeno, os parametros
estimados foram todos significativos, sugerindo que a adsor¢do do etilbenzeno ndo é
desprezivel. A primeira avaliacdo do modelo 9_ed_nd indicou que o pardmetro b da constante
Kgiopa,pcpp €ra nNdo significativo. Desta forma, optou-se por excluir este parametro do
modelo original e, com esta alteracdo, a estimagéo resultou em parametros significativos. Em
relacdo aos modelos 10 e 11 ed_nd, que consideram a adsorcdo do estireno e do THDCPD,
foram estimados parametros ndo significativos, mesmo apds a eliminacdo de um parametro, o
gue torna estes modelos pouco confidveis, devido ao alto erro paramétrico associado. Apds
esta primeira avaliagdo, foram testadas as versdes dissociativas dos modelos 8 e 9 ed_nd
(modelos 8 e 9_ed_di). Para estes dois modelos dissociativos, todos 0s parametros estimados

foram significativos.

Para os modelos de estireno/1-octeno, o parametro b da constante K,;, foi nao
significativo, com excecdo do modelo 8 eo di. Para os modelos com parametros néo
significativos, foi utilizada a mesma estratégia adotada para o0 modelo 9 ed nd, ou seja, a
exclusdo do parametro b da constante K,.,. Apés esta modificacdo, todos os parametros

estimados foram significativos.

A Tabela 4.15 exibe os parametros estimados para os modelos que forneceram apenas
parametros significativos e que admitiram a adsor¢do do estireno e do etilbenzeno. Os
modelos rotulados como simplificados sdo aqueles onde um parametro b foi excluido, isto é,
ndo foi possivel perceber o efeito da temperatura sobre uma constante global ou de equilibrio
de adsorcdo. A Tabela 4.16 apresenta os parametros cinéticos calculados a partir dos

parametros estimados.
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Tabela 4.14: Modelos de Langmuir-Hinshelwood com adsorcéo de estireno e um produto

Modelo Consideracoes Modelagem
. Kglobal,iCiCHz
8 ed nd um sitio -1 = 5
(1 + KestCest + KetbCetb)
9 ed_nd dois sitios = Kgtobati€ Cny
o = (1 + KestCest + KetbCetb)
10 ed nd iti Kglobal,iCiCHz
ed n um sitio -r; =
o " (1 + KestCost + KrupernCrapcrn)’
11 ed nd dois sitios = Kgtopati€ Cry
-7 ni (1 + Kes:Cest + KrupcppCrupcpp)
. oo Kglobal,iCiCHz
8 ed di um sitio -1 = 3
(1 + KestCest + KetbCetb)
. L. K C. |C
9 ed_di dois sitios e globali [*Hz
! (1 + KestCest + KetbCetb)
—r _ Kglobal,estCeStCHZ
8 eo nd um sitio est (1 + KestCest + KetbCetb)z
- —r _ Kglobal,oct,hidcloctCHz Kglobal,oct,isocloct
loct (1 + KestCest + KetbCetb)Z (1 + KestCest + KetbCetb)
- _ Kglobal,estCestCHz
9 eo_nd dois sitios = KeseCast + KetpConp)
- . _ Kglobal,oct,hidcloctCHz Kglobal,oct,isocloct
Loct (1 + KestCest + KetbCetb) (1 + KestCest + KetbCetb)
—r _ Kglobal,estCeStCHZ
8 eo di um sitio est (1 + KestCest +KetbCetb)3
- —r _ Kglobal,oct,hidcloctCHz Kglobal,oct,isocloct
loct (1 + KestCest + KetbCetb)3 (1 + KestCest + KetbCetb)
- _ Kglobal,estci\/ CHZ
“Test —
. . 1+ K,tCost + K1, C
9 eo_di dois sitios ( estCese ¥ KerpLewn)

r _ Kglobal,oct,hid Cloct\/ CHZ Kglobal,oct,iso Cloct
“Tloct —
oc (1 + KestCest + KetbCetb) (1 + KestCest + KetbCetb)

i; estireno ou DCPD
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Tabela 4.15: Parametros estimados para os modelos com adsorcao de estireno e etilbenzeno

Model n . .
R Modelo 8 ed nd O.d X O. 9__ed_ d Modelo 8 ed_di modelo 9 ed di
Parametro (simplificado)
a b a b a b a b
Kjiobarest | 202£004 | 16+2 | 2474009 | 137403 | 1,93+002 | 1742 1,4+0,1 19+4
Kgiopaipcpp | 2:03+0,04 3£1 2,48 +0,09 : 1,94 +0,02 4+1 14+0,1 5+4
Kost 1,30 £ 0,05 11+1 29+0,1 -15,7+0,9 | 0,69+0,01 101 2,9+0,2 -11+5
Ketp 0,49 £ 0,03 -14+£5 21+£0,1 203 -0,14 £ 0,09 -14+ 5 2,7+£0,2 1727
Modelo 8 eo nd Modelo 9 eo nd . Modelo 9 eo_di
o o Modelo 8 eo_di e
Parametro (simplificado) (simplificado) (simplificado)
a b a b a b a b
Kgiobatest | 360+003 | -40+04 |376+005| -15+06 |359+003 | -45+04 |3,74%0,03 | -15%06
Kgiobatoct hid 022+002 | 11,0£04 | 037+004 | 95405 |021+002 | 10504 | 037£003 | 96+05
Kgiobaroctiso|-1.90+003 | 99+09 |-131+005| 11+1 |-1,89+003| 97+09 |[-1,30+004| 101
Kot 190+002 | -48+04 |366+005| -38+08 |189+0,02 | -51+04 | 364+003 | -3,7+0,8
Ketp 1,25+£0,05 - 32+0,2 - 0,21+0,04 |-099+£0,06| 3,2£0,2 -
a e b:Parametros das equacdes de Arrhenius e Van’t Hoff (Equacdes 85 e 86)
Tabela 4.16: Parametros cinéticos obtidos para os modelos com adsorc¢ao de estireno e etilbenzeno
K5 a Kewp @
Modelo 10'4XF0b]- Kglobal,est Kglobal,DCPD SSCS,tC Qest 885 I Qetb
2 X xmi i 1 K| |
(L2/molxgcatxmin) (L2/molxgg,xmin) (L/mol) (k] /mol) (Limol) (k] /mol)
8 ed_nd 2,1 12,1 8,4 2,7 -31 1,1 -41
9 ed nd® | 22 17,5 12,0 12,1 -45 5,0 -58
8 ed di 2,1 11,1 7,7 1,5 -30 0,6 -39
9 ed_di 2,9 6,7 4,6 12,6 -33 8,9 -48
K5 a Kewp @
Modelo ]_0'4xFob. Kglobal,est Kglobal,oct,hid Kglobal,oct,iso 85§tC Qest 885 C Qetb
) (L2/molxgeexmin) | (L¥molxgerxmin) | (L2/molxgeaxmin) (kJ/mol) (k] /mol)
(L/mol) (L/mol)
8 eo nd®| 53 32,8 1,7 0,2 58 -14 1,3 -
9 eo_nd® 6,6 41,2 1,9 0,4 34,9 -11 3,2 -
8 eo_di 53 32,0 1,7 0,2 57 -15 1,2 -3
9 eo di® 6,6 40,5 1,9 0,4 34,2 -11 3,2 -

(1): Modelos simplificados, com a exclusdo de um pardmetro.
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Dentre os modelos de estireno e DCPD, os que consideravam apenas um tipo de sitio
catalitico (8_ed_nd e 8 ed_di) apresentaram a menor fungdo objetivo e pardmetros cinéticos
proximos aos encontrados para 0s modelos similares que admitiram apenas a adsorcao de
estireno (2_ed _nd e 2_ed_di). Os modelos 9 _ed_nd e 9_ed_di, que consideram a adsor¢ao em
dois tipos de sitio, apresentaram maiores fungdes objetivos e valores superiores para as
constantes de equilibrio de adsorcdo do estireno e do etilbenzeno. Estes modelos forneceram
constantes de equilibrio de adsor¢do do estireno proximas as estimadas por VALE (2013) e
NIJHUIS et al. (2013).

Para os modelos de estireno/1-octeno, a constante de equilibrio de adsor¢do do
estireno e sua constante global foram superiores as estimadas para o conjunto de modelos de
estireno/DCPD, devido a hidrogenacdo preferencial do estireno em relacdo ao 1-octeno,
conforme discutido anteriormente. Também para a mistura de estireno/1-octeno, os modelos
9 eo nd e 9 eo di, que admitem a existéncia de dois tipos de sitio, apresentaram valores
superiores para as constantes de equilibrio de adsorcdo de estireno e etilbenzeno, assim como

foi verificado para a mistura de estireno/DCPD.

Em todos os modelos avaliados, o calor de adsorcdo do estireno foi negativo,
ratificando a conclusdo de que a sua adsorcdo € exotérmica, bem como a adsor¢do do
etilbenzeno. Além disso, conforme j& esperado, a constante de equilibrio de adsor¢do do
estireno foi sempre superior & constante do etilbenzeno, corroborando a literatura, que admite

que o estireno possui a adsorcdo mais significativa dentre os componentes da PYGAS.

A constante de equilibrio de adsorcéo do estireno obtida por ABREU et al. (2013),
para uma mistura contendo estireno, 1,7-octadieno e DCPD, foi de 3,28 L/mol, valor préximo
ao encontrado para modelos baseados em um Unico tipo de sitio (rotulados com “8”). Em
relacdo ao etilbenzeno, VALE (2013) encontrou o valor de 8,41 L/mol para a constante de
equilibrio de adsorcéo, resultado quase igual ao obtido para o modelo 9_ed_di, mas superior

aos valores dos outros modelos avaliados.

ZHOU et al. (2007) avaliaram a hidrogenacdo de uma mistura-modelo da PYGAS,
contendo estireno, ciclopentadieno e 1-hexeno em n-heptano, na faixa de 40-70°C. Os autores
utilizaram um modelo dissociativo de Langmuir-Hinshelwood e, extrapolando para 80°C seus
resultados, obtém-se o valor de 4,3 L/mol para a constante de equilibrio de adsor¢do do
estireno, valor similar aos estimados para os modelos 3 ed di e 8 eo di, que também
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consideraram a adsorcao dissociativa do hidrogénio. Em outro trabalho desses autores (ZHOU
et al., 2010), foram estimados pardmetros cinéticos na presenca de limitacdes difusionais
intraparticulas e a constante de equilibrio de adsorcéo de estireno, extrapolada para 80°C, foi
de 32 L/mol, valor préximo ao obtido para os modelos 9 eo nd e 9 eo_di, porém muito
superior aos valores obtidos para os demais modelos. Nos dois trabalhos de ZHOU et al.
(2007, 2010), a constante de equilibrio de adsor¢do do ciclopentadieno foi maior do que a do
estireno. Porém, além das diferencas nas condi¢cdes experimentais, deve-se levar em conta que
a molécula de CPD é distinta da molécula de DCPD. Além disso, cabe ressaltar que, em
ambos os trabalhos, o grupo aparentemente ndo considerou o erro experimental e, portanto, 0s

parametros cinéticos estimados podem nao ter significancia estatistica.

Os valores estimados por FRAGA (2009) para a constante de equilibrio de adsorcao
do estireno variaram entre 21 e 42 L/mol, valores que também sdo préximos apenas dos
obtidos para os modelos 9 eo nd e 9 eo di, os quais, dentre os modelos de Langmuir-

Hinshelwood de estireno/1-octeno, apresentaram as maiores funcdes objetivo.

As Figuras 4.47 a 4.50 exibem os ajustes obtidos para os modelos referentes ao par

estireno/DCPD e as Figuras 4.51 a 54, os ajustes referentes ao par estireno/1-octeno.
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Figura 4.47: Ajuste do modelo 8_ed_nd
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Figura 4.48: Ajuste do modelo 9 _ed nd
(simplificado)
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Figura 4.50: Ajuste do modelo 9 _ed_di
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Os modelos de estireno/DCPD com adsorcdo de estireno e etilbenzeno apresentaram
pequena diminuicdo na funcdo objetivo quando comparados aos modelos que consideraram
apenas a adsorcdo do estireno, e um pequeno ganho no coeficiente de determinacdo. Para a
mistura de estireno/1-octeno, os modelos 8 eo_nd e 8_eo_di apresentaram menores funcdes
objetivos em relacdo as suas versdes que consideram apenas a adsorcao do estireno (modelos
2 _eo_nd e 2_eo_di); em contrapartida, os modelos 9 eo _nd e 9 eo_di apresentaram maiores
funcBes objetivos. Mesmo com coeficientes de determinacdo entre 0,84-0,88, os modelos de
Langmuir-Hinshelwood para o par estireno/1-octeno nao apresentaram ajustes satisfatorios, o
que pode estar associado ao forte efeito competitivo nessa mistura, isto é, & intensa inibicdo da
hidrogenacéo do 1-octeno na presenca do estireno.

As menores funcgdes objetivos e 0s maiores coeficientes de determinacdo obtidos para
todas as versdes do modelo 8, que admitem a existéncia de um Unico tipo de sitio catalitico,
sdo consistentes com o indicado pela analise das taxas iniciais do estireno, pois 0
comportamento apresentado foi coerente com modelos de Langmuir-Hinshelwood com

poténcia maior que 1 no denominador.
4.3.5 Resumo dos principais resultados de estimacao de parametros

A Tabela 4.17 exibe um resumo dos principais resultados discutidos, incluindo as
constantes globais, as constantes de equilibrio de adsor¢do de estireno e do etilbenzeno e
também os valores da fungdo objetivo e do coeficiente de determinagdo obtidos pelos ajustes

dos modelos que apresentaram parametros com significancia estatistica.
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Tabela 4.17: Resumo dos principais resultados obtidos via estimacéo de parametros

Coeficiente de K E . . K. a
Modelo 10'4><Fob]. determinacao Kglobal,est global,DCPD k a 80 C_ Kest ag80°C Qest 80° C Qetv
(L2/molxgcatxmin) (L2/molxgcqexmin) (kJ/mol) (L?/molxgcatxmin) (L/mol) (k]/mol) (k] /mol)
(R?) (L/mol)
) 76 (estireno) 4,8 (estireno) i i i i
1 ed 2,7 0,85 44 (DCPD) 4,0 (DCPD)

2 ed nd 2,2 0,85 8,6 6,1 - - 2,1 -28 - -
3 ed nd 2,3 0,84 9,1 6,5 - - 5,6 -29 - -
2_ed_di 2,2 0,85 8,5 6,0 - - 1,3 -28 - -
3 ed _di 3,1 0,76 2,5 1,9 - - 4,0 -23 - -
8 ed nd 2,1 0,85 12,1 8,4 - - 2,7 -31 1,1 -41

9 ed nd¥ 2,2 0,89 17,5 12,0 - - 12,1 -45 5,0 58
8 ed di 2,1 0,85 11,1 7,7 - - 1,5 -30 0,6 -39
9 ed_di 2,9 0,77 6,7 4,6 - - 12,6 -33 8,9 -48

Coeficiente de . K. a
Modelo 10'4xFob]. determina(;éo Kglobal,est Kglobal,oct,hid Kglobal,oct,iso E k a 80° C_ Kest a80°C Qest 80° C Qetb
(L2/molxgcatxmin) | (L2/molxgeexmin) | (L/mMolxggaxmin) (kJ/mol) (L#/molxgcatxmin) (L/mol) (kJ/mol) (kJ/mol)
(R?) (L/mol)
7 (estireno) 5,9 (estireno)
1 eo 13,4 0,66 - - - 43 (hid. 1-oct) | 0,4 (hid. 1-oct) - - - -
43 (iso. 1-oct) | 0,1 (iso. 1-oct)

2 eo nd 6,3 0,89 51,6 2,2 0,1 - - 9,6 -14 - -
3 eo nd 6,3 0,89 53,4 2,2 0,1 - - 9,8 -14 - -
2 eo di 6,3 0,89 59,1 2,2 0,1 - - 10,5 -12 - -
3 eo_di 6,3 0,89 51,8 2,2 0,1 - - 9,6 -14 - -

8 eo_nd® 53 0,88 32,8 1,7 0,2 - - 58 -14 1,3 -

9 eo_nd® 6,6 0,84 41,2 1,9 0,4 - - 34,9 -11 3,2 -
8_eo_di 53 0,88 32,0 1,7 0,2 - - 57 -15 1,2 -3

9 eo_di¥ 6,6 0,84 40,5 1,9 0,4 - - 34,2 -11 3,2 -

(1): Modelos simplificados, com a exclusdo de um parametro.




4.3.6 Seletividade de hidrogenacéo a partir dos parametros estimados

A seletividade entre as reacdes das olefinas também pode ser calculada como a razéo
entre as constantes globais estimadas para os modelos cinéticos avaliados (Equacdo 94). Na
Tabela 4.18, sdo apresentadas as seletividades estimadas para todos os modelos contendo
apenas parametros significativos. As seletividades para o par estireno/DCPD foram obtidas a
70 °C e, para o par estireno/1-octeno, a 65 °C. Para este ultimo par, a seletividade calculada é
a razdo entre a constante global do estireno (Ky;opaiest) € @ constante global de hidrogenagéo

do 1-octeno (Kglobal,oct,hid)-

Tabela 4.18: Seletividade calculada a partir dos parametros K 4;,p4; estimados

Modelo estireno/DCPD
1 ed 0,88
2 ed nd 0,97
3 ed nd 0,95
2_ed_di 0,96
3 ed di 0,93
8 ed nd 0,99
9 ed_nd (simplificado) 0,99
8 ed di 0,99
9 ed_di 0,98
Modelo T
1 eo 26,5
2 eo nd 48,9
3 _eo_nd 51,2
2_eo_di 53,7
3 eo di 49,0
8 _eo_nd (simplificado) 36,9
9 eo_nd (simplificado) 35,1
8 eo di 36,6
9 _eo_di (simplificado) 34,3
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Para os modelos de estireno/DCPD, as seletividades calculadas foram muito proximas
da unidade, exceto para o modelo de lei de poténcias, que ndo representa o efeito competitivo
pelos sitios cataliticos. Através da metodologia de RADER e SMITH (1962), seletividades
proximas da unidade também foram obtidas para esta mistura (Tabela 4.6). Visto que a
constante de equilibrio de adsorcdo estimada para o DCPD foi desprezivel, por mais que a
adsorcdo do estireno seja mais intensa, a velocidade especifica da hidrogenagdo do DCPD
deve ser maior do que a do estireno, de modo que o valor da seletividade fique proximo de
um. Esta concluséo esta de acordo com o fato de o estireno ser a molécula mais recalcitrante

da PYGAS, ou seja, a que possui a cinética de hidrogenagdo mais lenta.

A seletividade calculada a partir dos modelos de estireno/1-octeno variou de acordo
com as hipoteses adotadas. Para 0 modelo de lei de poténcias, que ndo considera os efeitos
competitivos, a seletividade foi de 26,5; para os modelos que consideraram apenas a adsor¢édo
do estireno, a seletividade foi proxima de 51 e, para os modelos que consideraram a adsor¢ao
do estireno e do etilbenzeno, a seletividade foi proxima de 36. Este altimo valor é proximo
dos valores obtidos através da metodologia de RADER e SMITH (1962), que forneceu
seletividades em torno de 26 (Tabela 4.6). Os elevados valores apresentados sdo coerentes
com o observado na avaliacdo da competicdo, na qual se constatou que a hidrogenacéo do 1-
octeno € significativa apenas quando altas conversdes de estireno sdo atingidas. Visto que 0s
valores da constante global de hidrogenagéo de 1-octeno s&o baixos, as pequenas variagoes
nos parametros estimados entre os diversos modelos resultaram em uma alteracéo
significativa da seletividade de estireno/l-octeno, 0 que ndo ocorreu com O par
estireno/DCPD.

Diferencas entre as seletividades calculadas com base na proposta de RADER e
SMITH (1962) ou a partir de parametros estimados para modelos cineticos podem ser
atribuidas ao conjunto de dados experimentais empregado em cada caso. Para a determinacgéo
da seletividade através da metodologia de RADER e SMITH (1962), foram usados os dados
de hidrogenacdo de cada mistura individualmente, em uma unica condi¢do: com 20 mg de
catalisador, a 35 bar e 70 °C (no caso das misturas de estireno/DCPD) ou 65 °C (no caso das
misturas de estireno/1-octeno). Por outro lado, os pardmetros cinéticos foram estimados
utilizando o conjunto completo de dados para cada par de reagentes, ou seja, para diferentes
massas de catalisador, pressdes de hidrogénio, temperaturas e composic¢des iniciais da mistura

reagente.
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A metodologia de RADER e SMITH (1962) também foi aplicada a cada par de
reagentes (estireno/DCPD ou estireno/1-octeno), considerando 0s pontos experimentais
referentes a todas as misturas simultaneamente, porém nas mesmas condicdes de reacdo
empregadas para as misturas individuais. Os ajustes obtidos para os pares estireno/DCPD e

estireno/1-octeno estédo ilustrados, respectivamente, nas Figuras 4.55 e 4.56.
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Figura 4.55: Seletividade calculada para todas as misturas de estireno/DCPD
(70°C e 35 bar)

| y=31,51x+0,02022
1 R2=0,9688

1
N
1

1
™

estirenO/Cestireno,inicial)

In(C

030 -025 020 015 -010 -005 000
In(C C_[C

locteno,inicial- octano locteno,inicial)

Figura 4.56: Seletividade calculada para todas as misturas de estireno/1-octeno
(65°C e 35 bar)
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Para estireno e DCPD, o valor obtido para a seletividade, de 0,89, é muito préximo ao
encontrado através das estimagdes numéricas (Tabela 4.18). J& para estireno e 1-octeno, 0
valor da seletividade, de 31,5, é proximo ao obtido para 0os modelos que consideraram a
adsorcéo do estireno e do etilbenzeno. A semelhanca entre os valores calculados através das
estimacBes numeéricas e 0s obtidos pelos ajustes lineares corrobora a interpretacdo fisica dos
parametros estimados para os modelos cinéticos, especialmente para o par estireno/DCPD.
Para o par estireno/1-octeno, os modelos mais complexos (considerando a adsorcdo de
estireno e etilbenzeno) foram os que melhor representaram o comportamento de seletividade
de hidrogenagdo indicado pela metodologia de RADER e SMITH (1962), especialmente os
modelos que consideravam apenas um tipo de sitio catalitico, pois estes proporcionaram 0s

melhores ajustes aos dados experimentais.
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5 CoONCLUSOES

Os perfis de conversdo dos reagentes e a andlise de suas taxas iniciais de reagdo
indicaram que o estireno possui maior constante de equilibrio de adsor¢édo e, ao mesmo
tempo, possui cinética de hidrogenacdo mais lenta em relacdo ao DCPD e ao 1-octeno. Foi
verificado que a hidrogenacéo do estireno é preferencial em relacdo a do 1-octeno, que passa
a ser hidrogenado significativamente apenas quando a conversdo do estireno atinge cerca de
90%. Para o par estireno/DCPD, foi visto que a hidrogenacdo de ambos os reagentes ocorre
em paralelo, sugerindo uma compensacao entre os efeitos da maior constante de equilibrio de

adsorcéo do estireno e do fato de ele ser mais recalcitrante.

A partir das taxas iniciais, verificou-se que a ordem de reagdo aparente do DCPD é de
1,6 e a do 1-octeno é de 2,1. Uma ordem de reacdo aparente do estireno ndo pode ser
calculada, pois o perfil apresentado pelas taxas iniciais ndo foi monotonico, apresentando um
ponto de maximo, o0 que sugere que a taxa de reacdo é representada por modelos do tipo

Langmuir-Hinshelwood que apresentam poténcia maior que 1 em seu denominador.

Modelos cinéticos do tipo lei de poténcias e Langmuir-Hinshelwood foram ajustados
aos dados experimentais, com o intuito de obter, via estimacdo numérica, 0S parametros
cinéticos das reacOes de hidrogenacdo. A partir do modelo de lei de poténcias, verificou-se
que as energias de ativacdo aparentes obtidas para a hidrogenacdo de estireno, DCPD e 1-
octeno estdo de acordo com o reportado na literatura. Porém, este tipo de modelo é
insatisfatorio para representar o comportamento observado, uma vez que nao considera a

competicdo pelos sitios cataliticos.

Em relacdo aos modelos do tipo Langmuir-Hinshelwood, verificou-se que, para os
dados experimentais disponiveis, as constantes de equilibrio de adsor¢do de hidrogénio,
DCPD e 1-octeno sdo despreziveis. Os modelos que apresentaram estes termos foram
considerados superparametrizados, nos quais 0 numero de parametros era superior ao
necessario para descrever o comportamento observado, considerando-se o erro experimental.
A incorporacdo do termo relativo & adsor¢do do etilbenzeno mostrou que sua constante de
equilibrio de adsorcdo é inferior a do estireno. Para o par estireno/DCPD, os melhores
modelos cinéticos foram os que admitiram a adsorcdo do estireno e do etilbenzeno, porém
com pequena vantagem sobre os modelos que consideraram somente a adsor¢ao do estireno.

Por outro lado, para o par estireno/1-octeno, a incorporacdo da adsorcdo do etilbenzeno foi
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levemente vantajosa para os modelos que consideraram a existéncia de um Unico tipo de sitio
catalitico, mas ndo apresentou melhoria para os modelos que adotaram a existéncia de dois
tipos de sitio. Todos os modelos que apresentaram apenas parametros com significancia
estatistica indicaram que as adsorcdes do estireno e do etilbenzeno sdo exotérmicas, como
esperado. Em relacdo a constante de equilibrio de adsorcdo do estireno, para as reacGes de
estireno e DCPD, os valores estimados variaram na faixa 2,1 - 12,6 L/mol e, para as reacoes
de estireno e 1-octeno, esta constante variou entre 5,7 - 34,9 L/mol. As maiores constantes de
equilibrio de adsorcdo estimadas para o0 par estireno/1-octeno estdo associadas a hidrogenacéo
preferencial do estireno frente ao 1-octeno. Entretanto, mesmo apresentando constantes
cinéticas plausiveis, os modelos de estireno/1-octeno ndo apresentaram ajustes satisfatorios, o
que pode estar associado ao intenso efeito competitivo nessa mistura, isto €, a forte inibicédo

da hidrogenacéo do 1-octeno pelo estireno.

As seletividades de hidrogenacéo entre estireno/DCPD e entre estireno/1-octeno foram
calculadas através de duas metodologias: a partir de regressdes lineares dos dados
experimentais a 35 bar e 70°C (para as misturas de estireno e DCPD) ou 65°C (para as
misturas de estireno e 1-octeno), ou através dos parametros cinéticos estimados para 0S
modelos, empregando-se o conjunto completo de dados. Os valores obtidos pelas duas
metodologias para estireno e DCPD foram muito proximos para todos os modelos; ja para as
misturas de estireno e 1-octeno, a seletividade calculada a partir do conjunto restrito de dados
aproximou-se dos valores estimados para os modelos que consideraram a adsor¢édo do estireno
e do etilbenzeno. Tal concordancia corrobora a interpretacéo fisica dos parametros cinéticos

estimados numericamente, conferindo-lhes maior confiabilidade.
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6 SUGESTOES

Para o desenvolvimento de trabalhos futuros no tema, sugere-se a realizagdo de um
numero maior de experimentos em diferentes temperaturas e pressées, permitindo a avaliacéo
de modelos com um maior nimero de parametros. Outra possibilidade seria a elaboracdo de
outras misturas-modelo; por exemplo, misturas ternarias compostas pelos reagentes estudados

neste trabalho.

Além disso, sugere-se a inclusdo na modelagem cinética de uma equacédo de balanco
do hidrogénio, uma vez que este trabalho considerou constante a concentra¢do de hidrogénio
na fase liquida. Esta inclusdo permitiria considerar a razdo molar Hy/reagente, que pode variar
ao longo da reacéo, e isso poderia contribuir para a obtencdo de um modelo que descreva

melhor a hidrogenacgéo da gasolina de pirolise.

Sugere-se a realizacdo de técnicas de caracterizacao superficial, como a espectroscopia
no infravermelho usando como molécula sonda o0 monéxido de carbono, para avaliar o tipo de
adsorcéo predominante de CO em paladio. A utilizacdo de reacdo modelo de desidrogenacéo

de cicloexano para avaliar a quantidade de sitios metalicos ativos também é sugerida.

A realizacdo de ensaios de hidrogenacdo em um reator de leito gotejante possibilitaria a
avaliacdo de modelos cinéticos em condi¢fes mais proximas das adotadas na industria. O uso
de um sistema de reacdo continuo permitiria a distincdo entre o comportamento de

hidrogenacédo e a possivel desativacdo do catalisador.

E sugerida a utilizaco de técnicas de planejamento experimental visando & identificacdo
das condicBes operacionais mais adequadas para permitir uma melhor discriminacdo dos

modelos quanto a sua capacidade de representar o comportamento reacional estudado.
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