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ARAUJO, Pedro Maia. Efeitos da adicdo de promotores a zéolita ZSM-5 na
conversdo de metanol a olefinas leves. Rio de Janeiro, 2016. Dissertacdo (Mestrado
em Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos) — Escola de Quimica,
Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2016.

O propileno é um dos insumos quimicos mais importantes da atualidade. O aumento na
sua demanda, associado a falta de processos com foco na sua producéo, pode provocar
um desabastecimento no mercado. Nos ultimos anos, diversas pesquisas vém sendo
realizadas tentando encontrar novas formas de producdo. Um dos processos mais
estudados é o processo metanol para olefinas (MTO), que utiliza ZSM-5 como
catalisador. Este catalisador, no entanto, é suscetivel a desativacdo por deposicdo de
coque. Diversas modificacbes no catalisador foram propostas para aumentar a
estabilidade da ZSM-5. Nesse contexto, o objetivo do trabalho foi avaliar os efeitos da
adicdo de promotores a HZSM-5 na conversdo do metanol visando a formacéo de
olefinas leves, em especial propileno, em uma ampla faixa de condigdes operacionais.
Trés catalisadores foram preparados com 2% m/m de tungsténio, fésforo e cério e
avaliados em um reator de leito fixo. Também foram analisados os efeitos da
temperatura e da velocidade espacial horéria méssica de metanol em diferentes
condicBes. As andlises de caracterizacdo mostraram que a adicdo de promotores
diminuiu a densidade e a forca dos sitios acidos dos catalisadores, principalmente dos
impregnados com cério e com fdsforo. O catalisador contendo fosforo se mostrou o
mais estavel e com maior produtividade acumulada de propileno. O catalisador
promovido com tungsténio apresentou desempenho similar a HZSM-5, o que foi
associado a semelhanca entre suas forcas acidas. O catalisador com cério apresentou
comportamento distinto dos outros, apresentando menor conversdo de metanol. Esse
efeito foi relacionado as graves obstrucdes estéricas apresentadas por este catalisador. O
aumento da temperatura favoreceu a desativagdo do catalisador e reduziu a
produtividade acumulada de propileno. A condigdo que maximizou a produtividade
acumulada de propileno foi 450 °C, 20 h™ e 18 kPa. O planejamento fatorial do tipo
Box-Behnken mostrou que as trés variaveis analisadas (temperatura, pressdo parcial de
metanol na alimentacdo e velocidade espacial horaria massica de metanol) foram
significativas estatisticamente para o rendimento e para a produtividade acumulada de
propileno e etileno.

Palavras chave: MTO, ZSM-5, promotores.



ARAUJO, Pedro Maia. Effects of adding promoters to ZSM-5 on the conversion of
methanol to light olefins. Rio de Janeiro, 2016. Dissertation (Master’s degree in
Technology of Chemical and Biochemical Processes) — Escola de Quimica,
Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2016.

Nowadays, propylene is one of the most important base chemical intermediates. Its
rising demand, associated with the absence of processes with propylene as a main
product, might cause a shortage in the market. Recently, many researches have been
made trying to find out new routes to produce propylene. One of the most studied
processes is the methanol to olefins conversion (MTO), which uses ZSM-5 as a catalyst.
This catalyst, however, suffers strong deactivation from coke deposition. There were
many attempts to improve the stability of ZMS-5. In this context, the objective of this
work was to evaluate the effects of adding promoters to ZSM-5 on the conversion of
methanol to light olefins, especially to propylene, in a wide range of conditions. Three
catalysts were prepared to contain tungsten, phosphorus and cerium (2 wt %) and were
evaluated in a fixed bed reactor. The effects of temperature, methanol partial pressure
and methanol weight hourly space velocity on products distribution related to the
methanol conversion were also analyzed. The characterization analysis showed that the
impregnation reduced the density and the strength of the acid sites, especially from
PZSM-5 and CeZSM-5. PZSM-5 was the most stable catalyst and had highest
propylene production. The results of WZSM-5 were similar to HZSM-5, due to their
close acid strengths. The CeZSM-5 catalyst had a distinct behavior, showing the lowest
methanol conversion. That effect was associated to the severe steric obstructions
presented by this catalyst. Higher temperatures increased the catalyst deactivation and
reduced propylene production. The condition with highest propylene productivity was
450 °C, 20 h™ and 18 kPa. A statistical analysis showed that the three parameters
analyzed (temperature, methanol partial pressure and methanol weight hourly space
velocity) were significant for the yield and productivity of ethylene and propylene.

Keywords: MTO, promoters, ZSM-5.
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NOMENCLATURA
C1-C3 — parafinas leves com até trés carbonos
C2=—etileno
C3=— propileno
C4 — compostos com quatro carbonos
C5 — compostos com cinco carbonos
C6+s — compostos com seis ou mais carbonos
CeZ — CeZSM-5
DME — dimetil éter
DRX — difracgdo de raios X
FCC — cragueamento catalitico fluidizado
fi —razdo molar estequiométrica do produto para metanol
FID — detector de ionizacdo de chama
FRX — fluorescéncia de raios X
HZ — HZSM-5
LHSV — velocidade espacial horaria liquida
MeOH — metanol
MTG — metanol para gasolina
MTH — metanol para hidrocarbonetos
MTP — metanol para propileno
MTO — metanol para olefinas
MWHSYV - velocidade espacial horaria massica de metanol
NaZ — NaZSM-5
PA;— produtividade acumulada do produto i
Pl; — produtividade instantanea do produto i

PZ — PZSM-5



QAMA — quantidade acumulada de metanol alimentada

Ri — rendimento do produto i

RMN — ressonancia magnética nuclear

SAR - razdo molar silica-alumina

TCD - detector de condutividade térmica

TPD-NH; — dessorcdo de amonia a temperatura programada
TPD-C3H7NH; — decomposicédo de propilamina a temperatura programada
WZ — WZSM-5

U.P. — ultra puro
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I. Introducéo

O propileno é um dos insumos quimicos mais importante da atualidade. Assim
como etileno, é uma das matérias-primas mais importantes para a industria
petroguimica. Por este motivo, seu consumo estd associado a demanda de seus
derivados: polipropileno, 6xido de propileno e acrilonitrila. Os principais consumidores

de propileno sdo a China, os Estados Unidos e a Europa Ocidental.

Devido ao aumento na demanda desses derivados, a perspectiva € que 0
consumo mundial de propileno também aumente nos proximos anos. Estima-se um
crescimento de 5% ao ano deste consumo, sendo maior que 0 aumento na demanda por

etileno.

Atualmente, o propileno é produzido como subproduto do refino de petréleo e da
producdo de etileno via cragueamento a vapor de hidrocarbonetos e cragueamento
catalitico fluidizado (FCC) da nafta. Esses processos, no entanto, possuem
desvantagens. O craqueamento a vapor produz duas vezes mais etileno que propileno,
além de exigir um investimento inicial alto e de usar uma matéria-prima (nafta) cara,
enguanto o processo FCC gera pouco propileno mesmo com o uso da ze6lita ZSM-5
como catalisador. Como nenhum desses processos tem como foco a producdo de
propileno, é provavel que o crescimento na demanda de propileno provoque uma crise

de desabastecimento.

Para suprir essa deficiéncia em propileno, estdo sendo realizadas diversas
pesquisas tentando encontrar rotas alternativas para obtencdo de olefinas leves. Entre as
rotas desenvolvidas estdo a desidrogenacdo do propano e a metatese. Essas rotas, no

entanto, ainda ndo apresentam viabilidade econémica.

Além do alto custo com energia e/ou com matéria-prima, essas rotas apresentam
forte dependéncia do petroleo e de seus derivados, um mercado que apresenta forte
instabilidade de disponibilidade e de precos. Uma rota alternativa desenvolvida no final

da década de 70 € o processo metanol para olefinas (metanol to olefins, MTO).

A tecnologia de conversdo de gas natural e carvdo em metanol j& esta madura e é
amplamente empregada. Por ser liquido a temperatura ambiente, o0 metanol é mais facil

de transportar que o gas natural. Além disso, a possibilidade de agregar valor ao gas
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natural através da conversao em propileno pode diminuir o flaring (as queimas do gas

natural nas refinarias) que sdo realizadas por motivos técnicos ou por falta de mercado.

O processo MTO foi descoberto na tentativa de sintese de gasolina a partir do
metanol (processo MTG, methanol to gasoline) e atualmente pode ser utilizado em duas
condigdes diferentes, de acordo com o produto de interesse. Ele pode tanto utilizar
condigOes para maximizar a producdo de olefinas leves (etileno e propileno), quanto
apresentar maior foco na producdo de propileno em detrimento da produgéo de etileno.

Quando o objetivo é a producdo de propileno, o processo é denominado MTP.

O catalisador mais utilizado no processo MTP é a zeolita HZSM-5. Esse
catalisador, no entanto, sofre severa desativacdo. Essa desativacdo € provocada

principalmente pela deposi¢do de coque nos poros da zedlita.

Diversos estudos foram realizados na tentativa de otimizar esse processo e
aumentar a estabilidade do catalisador. Uma das abordagens mais utilizadas pelos
pesquisadores foi a otimizacdo dos parametros de reacdo. Entre os parametros mais
analisados estdo a temperatura, a velocidade espacial/tempo de contato e a pressao
parcial de metanol.

A outra abordagem envolveu modificar os catalisadores utilizados no processo
MTO. Essas modificacdes visam ajustar determinadas propriedades do catalisador como
acidez, area especifica e arquitetura dos poros e podem ser realizadas antes ou depois de
sua sintese. Como a atividade dos catalisadores esta fortemente relacionada as suas
propriedades, as modificagfes visam aumentar a seletividade no produto desejado e

tornar o catalisador mais estavel.

Uma das modificacBes pds-sintese mais utilizadas é a adicdo de promotores a
HZSM-5. O aditivo mais avaliado é o fésforo, no entanto, estudos também revelaram

resultados promissores em relagéo ao cério e tungsténio.

Na literatura € muito comum a avaliacdo dos promotores em uma condicao
experimental. Desta forma, a principal motivacao deste trabalho foi avaliar os efeitos de
adicdo de promotores a HZSM-5 na conversdao de metanol em olefinas leves, em

especial propileno, em uma ampla faixa de condicdes reacionais.
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Il. Objetivos

11.1 Objetivo Geral

Avaliar os efeitos da adicdo de promotores a HZSM-5 na conversdo do metanol
visando a formacdo de olefinas leves, em especial propileno, em uma ampla faixa de

condicgdes operacionais.

11.2 Objetivos Especificos

e Preparar e caracterizar HZSM-5 (comercial) modificada com fésforo, tungsténio
e cério.

e Avaliar o desempenho dos catalisadores preparados na conversdo do metanol em
olefinas leves.

e Avaliar os efeitos da variacdo da temperatura, da velocidade espacial horaria
massica de metanol e da pressdo parcial de metanol na conversdo de metanol e
na distribuigéo de produtos.

e Realizar uma andlise estatistica sobre os efeitos dos parametros no processo
MTO utilizando a HZSM-5 comercial.
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I11. Revisdo Bibliogréafica

111.1 Propileno

I11.1.1 Mercado do propileno

O propileno é a segunda matéria-prima mais importante na fabricacdo de
produtos quimicos organicos, s6 perdendo para o etileno (IHS, 2015; WEI et al., 2011).
O propileno nao apresenta nenhuma aplicacdo direta, por isso sua demanda esta atrelada

a necessidade de seus derivados imposta pelo mercado.

Seus principais derivados sdo o polipropileno, o Oxido de propileno, a
acrilonitrila, o cumeno, os oxo-alcoois, a poliacrilonitrila, a acroleina, o butiraldeido e o
acido acrilico (IHS, 2015; AHMADPOUR e TAGHIZADEH, 2015; CERESANA,
2014; LIN et al., 2009; LIU et al., 2009; MEI et al., 2008; KOEMPEL e LIEBNER,
2007).

A Figura I11.1 apresenta os principais paises consumidores de propileno em
2014. A China, os Estados Unidos e a Europa Ocidental destacam-se como 0S maiores
consumidores, sendo 0s dois primeiros responsdveis por 79% do aumento na sua
demanda. Por outro lado, a Europa Ocidental, deve reduzir 0 seu consumo, mas sem

alterar sua posicao no ranking de maiores consumidores (IHS, 2015).

i i Outros
CEl/Paises Balticos

Brasil
Tailandia
Singapura
Resto do Oriente Médio

Taiwan 3

China

india/Paquistdo |

Japdo ¥
Estados
Arabia Unidos
Saudita
Coréia

do Sul Europa
Oriental

Figura 111.1 Consumo mundial de propileno em 2014. Adaptado de IHS (2015).
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A perspectiva para 0s proximos anos é que a demanda de propileno aumente. A
CERESANA (2014) prevé um crescimento de 5,3% ao ano, enquanto a IHS (2015)
acredita que ele fique em torno de 4,6%. Este aumento é maior do que o estimado para o
etileno e pode gerar um problema de abastecimento, pois 0s processos de obtencédo
convencionais, o craqueamento catalitico fluidizado (FCC) e o craqueamento a vapor da
nafta, ndo serdo capazes de suprir as demandas do mercado. A auséncia de processos
com elevado rendimento em propileno, associado ao aumento de sua demanda, foi um
incentivo na busca por rotas alternativas de producdo (HU et al., 2012; WEI et al.,
2011; LIN et al., 2009; LIU et al., 2009; MEI et al., 2008; KOEMPEL e LIEBNER,
2007; ZHAO et al., 2007; CHEN et al., 2005; DATH et al., 1999).

111.1.2 Rotas de obtenc¢éo de propileno

Craqueamento a vapor

O craqueamento a vapor da nafta produz a maior parte do propileno utilizado
mundialmente. Este processo tem como objetivo a producéo de etileno, sendo as demais
olefinas leves produzidas, em geral propileno e butileno, apenas subprodutos (TSUNOJI
etal., 2014; FURUMOTO et al., 2012; LIU et al., 2009; MEI et al., 2008).

As plantas de craqueamento a vapor sdo relativamente grandes e complexas.
Uma planta tipica que emprega nafta na alimentacdo produz em média de 1 a 2 milhdes
de toneladas por ano, enquanto unidades maiores e mais modernas podem gerar até 3
milhGes de toneladas anualmente enquanto suas construcdes podem custar até um bilhdo
de dolares (CIEC, 2015; REN et al., 2006).

A distribuicdo de produtos de uma planta de craqueamento a vapor depende de
dois fatores: composicdo da carga e severidade das condigdes operacionais. As duas
cargas mais utilizadas sdo etano e nafta. O craqueamento de etano apresenta um
rendimento préoximo a 80% de etileno e 1% de propileno, por outro lado, o
cragueamento de nafta gera 30% e 15%, respectivamente. VariacGes nas condi¢cfes
operacionais (como aumento da temperatura e reducdo do tempo de residéncia) podem
causar um aumento do rendimento em etileno e uma reducdo do rendimento em
propileno (CIEC, 2015; REN et al., 2006).
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Além do rendimento em propileno ser a metade do rendimento em etileno, esse
processo ainda apresenta duas outras desvantagens: a demanda energética e o preco da
nafta. O craqueamento a vapor € 0 processo que mais consome energia na indudstria
quimica, devido a condicBes operacionais que variam entre -173 °C e 727 °C e entre
vacuo e 100 atm. A nafta também é utilizada como matéria-prima na producédo de
gasolina, o que contribui para a elevacédo de seu preco (CIEC, 2015; LIN et al., 2009;
REN et al., 2006; DATH et al., 1999).

Craqueamento Catalitico Fluidizado (FCC)

O FCC é um processo de craqueamento de hidrocarbonetos pesados, como nafta,
gasoleo e gas liquefeito de petroleo, para produzir gasolina de alta octanagem. Esse
processo é o segundo maior responsavel pela producdo mundial de propileno, um dos
muitos subprodutos obtidos nessa unidade (LINDE, 2015; EIA, 2015; WEI et al., 2011;
RAMESH et al., 2010; FIROOZI et al., 2009).

O processo FCC tipico tem rendimento de 3,5% em propileno. Utilizando uma
zeolita ZSM-5 como catalisador, esse rendimento atinge cerca de até 8%. No entanto,
como essa zeOlita ndo é muito estvel nas condigdes operacionais do FCC, seu uso se
torna caro e limitado (DATH et al., 1999).

Desidrogenacéao de propano e metatese

Outros dois possiveis métodos de obtencao de propileno sdo a desidrogenacao de
propano e a metatese (ou desproporcionamento). A desidrogenacdo € um processo
catalitico que ocorre a elevadas temperaturas e baixa pressdo parcial de propano.
Apresenta um bom rendimento em propileno, no entanto, seu custo energético e capital
inicial relativamente altos restringem sua viabilidade econémica (HERAUVILLE, 2012;
LIN et al., 2009; DATH et al., 1999).

No processo de metatese obtém-se o propileno a partir de etileno e do B-butileno
em propor¢cdo estequiométrica. Essa rota normalmente € usada associada ao
cragueamento a vapor. No entanto, ela é pouco empregada devido a similaridade dos
custos do etileno e do propileno (LIN et al., 2009; MOL, 2004; DATH et al., 1999).

Metanol para olefinas (MTO)

Todos o0s processos previamente apresentados se baseiam na obtencdo de

propileno a partir de derivados de petroleo. Como, historicamente, a disponibilidade e o
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preco do petréleo oscilaram muito, houve diversas tentativas de produzir propileno por
outras rotas, principalmente utilizando gas natural ou carvao. Uma das rotas alternativas
desenvolvida com esta finalidade foi o processo methanol to olefins, MTO
(YARIPOUR et al., 2015; SONG et al., 2010; CHEN et al., 2005).

Uma das maiores vantagens do processo MTO esta na sua matéria-prima: o
metanol. Como o metanol pode ser obtido a partir de gas natural e de carvao (via gas de
sintese), 0 processo MTO é bem menos dependente do petréleo do que os demais
(ROSTAMIZADEH e TAEB, 2015; MEI et al., 2008; WEI et al., 2011, LI et al.; 2011).
A combinacdo de aumento na demanda por olefinas leves e na demanda e no prego do
petrdleo, associado a diminuicdo das reservas petroliferas, resultou em um consideravel
esforco em pesquisas sobre o processo MTO (ROSTAMIZADEH e TAEB, 2015; HU et
al., 2014; GUO et al., 2013; CHEN et al., 2005). Esse processo sera apresentado com

mais detalhes a seguir.

111.1.3 Derivados de propileno

Polipropileno

O polipropileno é o principal derivado do propileno, sendo responsavel pelo
consumo de mais de 60% do propileno produzido mundialmente (IHS, 2015;
KOEMPEL e LIEBNER, 2007). Entre suas propriedades pode-se destacar sua elevada
resisténcia a solventes, suas boas resisténcias a fratura e ao impacto e sua estabilidade
térmica, além de seu baixo custo. E largamente usado na fabricacdo de brinquedos,
copos plasticos, recipientes, fibras, seringas, material hospitalar e pecas de automdveis
(INDUPROPIL, 2015). Estima-se que o consumo deste plastico aumente 5,8% ao ano
até 2021(CERESANA, 2014).

Oxido de propileno

O oxido de propileno é o segundo principal derivado de propileno, consumindo
7% da producdo mundial. Ele é utilizado nas industrias quimicas na producéo de outros
produtos quimicos e como solvente. A maior parte do éxido de propileno produzido
(66%) é utilizada na producdo de polidis poliéteres, empregados na sintese de uretano.
A producdo de propilenoglicois é responsavel por 18% do consumo de oxido de
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propileno. Outros produtos fabricados a partir do 6xido de propileno sdo éter glicois e
polialquileno glicois (IHS, 2015; METROHM, 2015; IHS, 2012).

Acrilonitrila

A acrilonitrila utiliza 6% do propileno produzido, sendo a terceira maior
consumidora. Uma de suas maiores vantagens € a versatilidade, sendo empregada como
intermediario quimico. A maior parte da acrilonitrila produzida é usada na sintese de
fibras acrilicas, enquanto o restante é utilizado na fabricacdo de ABS (acrilonitrila
butadieno estireno), SAN (estireno acrilonitrila), NBR (borracha nitrilica), acrilamida e
adiponitrila (IHS, 2015; PETROCHEMICALS EUROPE, 2014).

111.2 Metanol

O metanol é o alcool mais simples existente e possui diversas aplicacGes
industriais (IHS, 2014). Além disso, por ser liquido nas condigdes atmosféricas normais,
o metanol é muito mais facil de ser transportado para &reas desenvolvidas e mercados
consumidores do que o gas natural (YARIPOUR et al., 2015).

Entre suas aplicacBes, destaca-se 0 uso como anticongelante, solvente e
combustivel. O metanol pode ser utilizado como combustivel, misturado com a gasolina
ou puro. Entretanto, sdo necessarios muitos investimentos para superar os problemas
técnicos que seu uso como combustivel provoca. Além dessas aplicagdes, 0 metanol
também é empregado na producéo de biodiesel (IHS, 2014; STOCKER, 2009).

Outro importante uso do metanol é como ingrediente chave na sintese de
diversas moléculas organicas (HAJIMIRZAEE et al., 2015). O metanol pode ser usado
na fabricacé@o de gasolina ou de olefinas leves, como etileno e propileno, dependendo do

catalisador e das condicdes reacionais (BJORGEN et al., 2009).

Diariamente, mais de 100.000 toneladas de metanol s&o utilizadas como matéria-
prima ou como combustivel e as projecdes de mercado indicam que esse valor aumente
nos proximos anos. Como € possivel observar na Figura 111.2, a China é o maior
consumidor mundial sendo responsavel pelo consumo de praticamente metade do

metanol produzido mundialmente. A Europa Ocidental e os Estados Unidos sdo 0s



24

outros grandes consumidores de metanol. Assim como o consumo, a produ¢do mundial
de metanol também estd aumentando. Entre 2006 e 2012, a producdo anual aumentou
em 30 milhdes de toneladas e espera-se que sejam produzidas 94 milhdes de toneladas
em 2016.
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Taiwan Outros

india
Coréia do Sul ,
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Médio
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Figura 111.2 Consumo mundial de metanol em 2013. Adaptada de IHS (2014).

O metanol é produzido principalmente via conversao catalitica de gas de sintese
(uma mistura de CO, CO; e H,). O gas de sintese, por sua vez, pode ser obtido,
principalmente, a partir de qualquer fonte de hidrocarbonetos, desde gas natural até
residuos pesados ou carvdo (ROSTAMIZADEH e TAEB, 2015; IHS, 2014; BJORGEN,
2009; SVELLE et al., 2007; CHEN et al., 2005; STOCKER, 1999).

Até hoje, mais de 100 bilhdes de metros cubicos de gas natural (associado e nao-
associado) ja foram queimados por motivos técnicos ou pela falta de mercado. Um
desperdicio intoleravel de recursos, além de promover o aumento do efeito estufa
(KOEMPEL e LIEBNER, 2007). Considerando que as reservas mundiais de gas natural
conhecidas aumentaram na ultima década (YARIPOUR et al., 2015), a tendéncia € que
haja ainda mais queima de gas natural. Como a tecnologia de conversao de gas natural
em metanol ja estd madura e é amplamente empregada, é possivel aproveitar esse

excesso para produzir o metanol necessario para a producéo de gasolina e olefinas leves.



25

1.3 MTO

111.3.1 Origem do processo MTO

O processo MTO (metanol para olefinas), assim como o processo MTG
(metanol para gasolina), faz parte da tecnologia MTH (metanol para hidrocarbonetos).
Apesar dessa tecnologia ter sido desenvolvida com a intencédo de transformar carvdo em
gasolina de alta octanagem, ela também permite que carvdo e gas natural sejam
convertidos em parafinas, olefinas e aromaticos através do uso de zedlitas acidas
(MENTZEL et al., 2012; STOCKER, 1999).

A reacdo MTG foi descoberta de forma acidental quando pesquisadores da
Mobil, na tentativa de converter metanol em outros compostos oxigenados usando
ZSM-5, obtiveram hidrocarbonetos. Apds algum tempo, cientistas tentaram alquilar o
isobutano com metanol usando ZSM-5 e identificaram uma mistura de parafinas e
aromaticos, com ponto de ebulicdo na faixa da gasolina, proveniente do metanol. O
processo MTO foi desenvolvido a partir de tentativas de interromper o processo MTG

para remocéo das olefinas leves formadas (STOCKER, 1999).

Almejando aumentar a seletividade em olefinas leves, pesquisadores da Union
Carbide avaliaram o0 uso de peneiras moleculares com poros menores, COMO
silicoaluminofosfato (SAPO-34), na década de 80 (STOCKER, 1999; KAISER, 1982).
A UOP/Hydro desenvolveu a primeira versdo do processo MTO utilizando catalisadores
de silicoaluminofosfato (SAPO-34). Este processo era capaz de converter entre 75 e
80% do metanol alimentado em etileno e propileno, com a razéo entre eles variando
entre 0,5 e 1,5 de acordo com as condi¢bes operacionais empregadas (CHEN et al.,
2005).

Enquanto a UOP comercializava o processo MTO, a Lurgi desenvolveu um
processo mais focado em propileno, o processo MTP (metanol para propileno). Ao
contrario do processo MTO, que tem como principal produto o etileno, o processo MTP
tem alta razdo propileno/etileno. Juntos, esses dois processos sdo as Unicas alternativas
de producéo de olefinas leves a partir do metanol (BJARGEN, 2009; MEI et al., 2008).

O processo MTP desenvolvido pela Lurgi utiliza um reator de leito fixo e a
zeolita ZSM-5 como catalisador. A combinacdo de um reator de leito fixo, com sua
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maior facilidade de scale-up e seu menor custo de capital inicial do que o reator de leito
fluidizado, com a ZSM-5, um catalisador mais estavel e seletivo a propileno, permitiu
que o processo MTP da Lurgi produzisse predominantemente propileno, tendo como
subproduto uma pequena quantidade de gasolina (KOEMPEL e LIEBNER, 2007).

A tecnologia utilizada por esse processo continua evoluindo e diversas pesquisas
vém sendo realizadas, tanto visando desenvolver catalisadores mais eficientes
(HEREIJGERS et al., 2009; ZHU et al., 2007; BJJRJEN et al., 2007), quanto para a
melhoria do processo (HADI et al., 2014; GUO et al., 2013; WU, 2011).

111.3.2 Mecanismos do processo MTO

Ainda ndo hd um consenso sobre o mecanismo do processo MTO. O primeiro
modelo de mecanismo foi proposto por Chang e Silvestri (1977) esta representado na
Figura 111.3. Esse mecanismo admite que o metanol é desidratado a DME (dimetil-éter),
que, por sua vez, e desidratado formando olefinas leves. As olefinas leves, por fim, sdo

convertidas em parafinas, aromaticos, cicloparafinas e olefinas pesadas.

parafinas
—~H.0 -0 (,—C aromaticos
5 . 2=\
2CH;OH ‘——t—HO CH;0CH; olefinas cicloparafinas
olefinas C6+

Figura 111.3 Modelo proposto por Chang e Silvestri. Adaptado de CHANG e SILVESTRI (1977).

Desde entdo, mais de 20 mecanismos foram propostos tentando explicar a
formacéo da ligacdo C-C inicial. Entre esses mecanismos, pode-se citar o oxoniumylide,
o carbeno, o radical livre e o hydrocarbon pool (piscina de hidrocarbonetos).
Atualmente, este Gltimo mecanismo é o mais aceito para explicar a formacdo de
hidrocarbonetos a partir de metanol utilizando zedlitas acidas (BJORGEN et al., 2009;
BJZRJEN et al., 2007; STOCKER, 1999).

Segundo o mecanismo hydrocarbon pool, 0 metanol é desidratado a DME e a
mistura em equilibrio, contendo metanol, DME e agua, reage para formar as olefinas
leves (HAJIMIRZAEE et al., 2015; FIROOZI et al., 2009; BARROS et al., 2007;
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STOCKER, 1999; CAMPBELL et al., 1999). Ap6s a formac&o das primeiras olefinas, o
processo se torna autocatalitico (PATCAS, 2005).

Por fim, as olefinas leves formadas reagem dando origem a parafinas,
aromaticos, naftenos e olefinas maiores. Essas transformacdes ocorrem devido as
reacOes de transferéncia de hidrogénio, alquilacdo, ciclizacdo, oligomerizacao,
policondensacdo e polialquilacdo (HAJIMIRZAEE et al., 2015; ABDILLAHI et al.,
1992; DEHERTOG e FROMENT, 1991; CHANG e SILVESTRI, 1977). A Figura l11.4

apresenta um esquema das reacGes paralelas e em série envolvidas.

Metanol Dimetil-éter

(Il
Olefinas leves Alquilacso
Craqueamento
(v

() | (V)

Olefinas pesadas
() |

Aromaticos + parafinas

(V)
Coque

Figura 111.4 Reagdes envolvidas no processo MTO. Adaptado de SANO et al. (1992).

Nos primeiros estudos cinéticos realizados, 0 DME e o metanol eram tratados
como uma espécie Unica e as taxas eram calculadas para o catalisador fresco,
desconsiderando a desativagdo (KAARSHOLM et al., 2007; KEIL, 1999; CHANG,
1983). Mihail et al. (1983) propuseram um novo modelo cinético que considerava todas
as reagdes elementares. Esse modelo era composto por 27 reacOes para a fragdo C1-C5 e
26 para os hidrocarbonetos maiores. Mais recentemente, Aguayo et al. (2005)
desenvolveram um modelo considerando tanto a desativacdo por deposi¢do de coque
quanto a perda de atividade a cada ciclo regenerativo. Esse modelo, no entanto, admite
as olefinas leves como um Unico componente, 0 que é inadequado pois impossibilita

distinguir os rendimentos em propileno e etileno (KAARSHOLM et al., 2007).
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111.3.3 Efeitos dos parametros operacionais

A distribuicdo de produtos no processo MTO é significativamente influenciada
pelas condigbes operacionais empregadas. Segundo Stocker (1999), a adocdo de
temperatura proxima a 400°C e pressao parcial de metanol de alguns bars no processo
MTG catalisado por ZSM-5 maximiza a converséo das olefinas formadas em parafinas e
aromaticos. No entanto, ao elevar a temperatura para 500°C é possivel obter um
aumento significativo no rendimento em olefinas. A maior dificuldade é encontrar as
condigOes operacionais que minimizem a aromatizacdo favorecendo a producdo de

olefinas e diminuindo a formac&o de coque no catalisador (CHANG et al., 1984).

Um dos parametros de operacdo mais importantes no processo MTO é a
temperatura. A Figura I11.5 mostra a varia¢ao da distribuicdo de produtos em funcdo da
temperatura. E possivel observar que a conversio de metanol é total em temperaturas
acima de 400°C e que o rendimento em olefinas também é favorecido pelo aumento da

temperatura.
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Figura 111.5 Efeito da temperatura na distribuicdo de produtos. Adaptado de CHANG e SILVESTRI
(1977).
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Essa distribuicdo de produtos estd de acordo com o resultado obtido por Chang
et al. (1984), que observaram que o aumento da temperatura suprimiu as reacOes de
aromatizacdo e aumentou a seletividade em olefinas leves. Dehertog e Froment (1991)
também avaliaram os efeitos da temperatura constatando que o etileno era o produto
mais abundante a baixa temperatura, enquanto temperaturas maiores favoreciam a
producéo de propileno e butileno. Esse resultado vai de encontro ao resultado obtido por
Chen et al. (2005) que indica que maiores temperaturas aumentam o rendimento em
etileno, embora temperaturas muito elevadas reduzam a producéo de olefinas devido a
formacdo excessiva de coque. Dughaither (2014) e Aguayo et al. (2002) também
constataram que a formacdo de coque é favorecida em altas temperaturas, assim como
Hajirmizaee et al. (2015) e Ghavipour et al. (2013) notaram uma diminui¢cdo da

estabilidade dos catalisadores com o aumento da temperatura.

Outro parametro importante é a velocidade espacial horaria méassica do metanol.
A Tabela 111.1 foi extraida do trabalho de Chang e Silvestri (1977) e mostra como a
variagdo da velocidade espacial de metanol influenciou o processo. Como esperado a
diminuicdo da velocidade espacial aumentou a conversdo de metanol, mas desfavoreceu
a producdo de olefinas leves e aumentou o rendimento em aromaticos, principais
responsaveis pela desativacdo do catalisador. Isso também foi verificado por Ono et al.
(1988).

Os resultados de Espinoza (1986) e Stocker (1999) corroboram os de Chang e
Silvestri  (1977). Ambos concluiram que o aumento do tempo espacial (e,
consequentemente, diminuicdo da velocidade espacial) aumentou a conversdo de
metanol e de olefinas leves até atingir um maximo. Espinoza (1986) relacionou esse
aumento a concentracao necessaria de DME para dar prosseguimento a reagdo. Froment
et al. (1992) deduziram que novos aumentos no tempo espacial mudam a distribuicédo de
hidrocarbonetos, mesmo que a converséo ja seja completa. Tavan et al. (2014), Losch et
al. (2014), Freiding e Czarnetzki (2011) e Benito et al. (1996) também verificaram que
0 aumento do tempo espacial aumenta a conversdao. Por outro lado, Wu et al. (2004)
constataram que a diminuicdo do MWHSV aumentou a estabilidade do catalisador,

embora valores muito pequenos também provoquem a desativacao do catalisador.
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Tabela 111.1 Efeito da velocidade espacial horaria do metanol na distribuicéo de produtos para a ze6lita
ZSM-5. Fonte: CHANG e SILVESTRI (1977).

LHSV [volume de
metanol/(volume de 1080 108 1
catalisador/h)]

Distribuigéo de (% méssica)

produtos
Agua 8,9 33,0 56,0
Metanol 67,4 21,4 0,0
DME 23,5 31,0 0,0
Hidrocarbonetos 0,2 14,6 44,0

Conversédo (MeOH
DME)(% maéssica)

+

91 47,5 100,0

Distribuigéo de

o
hidrocarbonetos (% massica)

Metano 15 11 11
Etano 0,1 0,6
Etileno 18,1 12,4 0,5
Propano 2 2,5 16,2
Propileno 48,2 26,7 1
i-Butano 13,8 6,5 18,7
n-Butano 1,3 5,6
Butenos 11,9 15,8 1,3
Alifaticos C5+ 4,4 27 14
Aromaticos 6,6 41,1

O terceiro parametro de operacdo com forte influéncia na distribuicdo dos
produtos é a pressdo parcial do reagente (CHANG, 1977). Segundo Harjimizaee (2015)
e Chang et al. (1979), as reacdes de aromatizacdo podem ser suprimidas em favor da
formacdo de olefinas através da diminuicao da pressdo parcial de metanol. Chang et al.
(1984) afirmam que esse processo pode gerar elevados rendimentos em olefinas para
conversao completa se for utilizada uma pressdo parcial suficientemente baixa (menor

que a atmosfeérica).

Esse resultado foi corroborado por Chen et al. (2005), que verificaram que

pressdes parciais de metanol menores aumentam a seletividade em olefinas leves
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(principalmente etileno), e ainda sugeriram a utilizacdo de metanol cru, que contém

aproximadamente 10% em massa de dgua, Nno processo.

Mei et al. (2008) observaram que altas razdes propileno/etileno podem ser
obtidas diminuindo a pressdo parcial de metanol, através do aumento da vazao do gas de
arraste ou diluicdo do metanol em &gua. No entanto, pressdes parciais muito baixas nao

sdo economicamente viaveis.

A conversdo de metanol, embora ndo seja um pardmetro de operacdo também
influencia a distribuigéo de produtos (PRINZ e RIEKERT, 1988). Segundo Chang et al.
(1976), a maxima seletividade em olefinas sé pode ser obtida para conversao parcial,

sendo necessario separar e fazer um reciclo do metanol néo reagido.

111.4 ZSM-5

A ZSM-5 foi descoberta pela Mobil Oil Corporation em 1972 (WEI et al.,
2011). E uma zedlita com elevado teor de silica, alta atividade catalitica, excelentes
estabilidades térmica e hidrotérmica e possui resisténcia a formac&o de coque superior a
da faujasita e mordenita (XU et al., 2013; ZHAO et al., 2007; BIBBY et al., 1992).

Esta zedlita é usada em diferentes processos industriais, como 0 MTG, o MTO,
0 MTP e 0 FCC (WElI et al., 2011). A ZSM-5 é o catalisador mais utilizado no processo
MTP, devido a sua melhor performance, tempo de vida e seletividade em propileno
(ROSTAMIZADEH e TAEB, 2015; XU et al., 2013; CHAE et al., 2010). Seu emprego
favorece o rendimento em propileno e butadieno, no entanto o rendimento total em
olefinas € baixo (CHAE et al., 2010). Apesar disso, ela ainda é um dos catalisadores
mais utilizados do processo MTO, juntamente com a SAPO-34 (YARIPOUR et al.,
2015).

111.4.1 Desativacdo da ZSM-5

Segundo Rollman (1977), a estrutura porosa do catalisador influencia a sua
susceptibilidade a formacdo de coque e, consequentemente, a desativacdo. Para

Dehertog e Froment (1991), o catalisador ZSM-5, com sua estrutura tipica
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tridimensional de poros medianos, é altamente resistente a desativacdo por deposicao de

coque.

No entanto, essa afirmacgéo vai de encontro ao resultado obtido por Dejaifve et
al. (1981). Os autores admitem que a deposicdo de residuos carbonaceos ocorre
principalmente na superficie externa da ZSM-5 e que 0s sitios ativos ndo sdo cobertos
pelo coque. Uma conclusdo similar foi obtida por Schulz (2010). De acordo com o
referido autor, a zedlita ZSM-5 sofre severa desativacdo associada a deposicdo de
coque, que resulta na cobertura dos sitios ativos ou blogueio dos canais microporosos
do catalisador, especialmente na superficie externa. Bibby et al. (1992) também
afirmaram que catalisadores zeoliticos podem sofrer rapida desativacao pela deposicéo
de residuos carbonédceos nos seus poros, impedindo o0 acesso dos reagentes aos sitios
acidos ativos.

Segundo Stocker (1999), existem 3 formas de desativacdo da ZMS-5: deposicédo
de residuos carbonaceos sobre e dentro da zeolita, perda de atividade irreversivel devido
ao efeito do vapor na estrutura zeolitica e as altas temperaturas as quais o catalisador é

submetido durante sua regeneragao.

A desativacdo dos catalisadores € causada por poliolefinas, aromaticos e
depdsitos de carbono formados no processo MTO (MORES et al., 2011). A
transformacdo das olefinas leves em aromaticos € um processo catalisado por sitios
acidos e envolve reagdes de oligomerizacdo, craqueamento, ciclizagdo e de transferéncia
de hidrogénio (SONG et al., 2004). Os residuos organicos na HZSM-5 incluem uma
ampla distribuicdo de produtos alifaticos e uma regido aromatica-olefinica com uma
mistura de benzeno tolueno e xileno (STOCKER, 1999).

111.4.2 Influéncia das propriedades da zedlita no processo MTO

A performance catalitica, o tempo de vida e a seletividade dos produtos do
processo MTO sdo altamente dependentes das propriedades fisico-quimicas da zeoélita.
Dependendo do catalisador utilizado, a seletividade pode ser deslocada no sentido de
producéo de olefinas (processo MTQO) ou de compostos pesados (processo MTG). As
propriedades mais significativas do catalisador sdo a acidez (densidade, forca e natureza

dos sitios &cidos) e a topologia (a estrutura zeolitica, a arquitetura dos poros, o tamanho
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de cristal) (YARIPOUR et al., 2015; MENTZEL et al., 2012; OLSBYE et al., 2012;
WEI et al., 2011; ZHU et al., 2008; ZHAO et al., 2006).

Diversas estratégias foram desenvolvidas visando o aumento da seletividade em
olefinas leves, incluindo obstrucBes estéricas para aumentar a seletividade de forma
(MOLLER et al., 1999) e manipulacGes na acidez de Brgnsted (BLEKEN et al., 2012;
IVANOVA et al., 2007; GAYUBO et al., 1996).

Influéncia da acidez

O controle da acidez na etapa de formacé&o de olefinas leves é a chave para que a
conversao de metanol em propileno seja bem-sucedida (XU et al., 2013). A acidez da
zedlita é induzida pela natureza dos heteroatomos trivalentes e suas localiza¢des na rede
(ZHU et al., 2008). A ZSM-5 com menor densidade acida apresenta a maior capacidade
anticogque (YANG et al., 2012).

Para aumentar a seletividade em olefinas leves a partir de metanol, devem-se
minimizar as reacOGes de polimerizacdo das olefinas e a desidrociclizagcdo através de
mudancas na acidez total e na distribuicdo dos sitios acidos (HAJIMIRZAEE et al.,
2015; DEHERTOG e FROMENT, 1991).

Um dos procedimentos mais utilizados para manipulacédo da acidez da zedlita é a
variacdo da razdo molar de silica e alumina (SAR) de rede, utilizando métodos pré ou
pos-sintese (LEE et al., 2010). Através da diminuicdo do valor da SAR é possivel
aumentar a densidade de sitios &cidos do catalisador (WEI et al., 2011). Segundo
Takahashi et al. (2013), o0 mecanismo de conversdo de metanol em propileno varia com
a SAR do catalisador. Quando o catalisador possui uma SAR elevada, o metanol é
convertido em propileno pelo mecanismo hydrocarbon pool, enquanto em catalisadores
com baixa SAR, o metanol é convertido em DME, que é desidratado a etileno e, sO

entdo, convertido em propileno.

Os resultados sobre a influéncia da SAR no processo sdo contraditorios. Chang
et al. (1984) concluiram que o aumento da SAR aumenta a seletividade em propileno e
diminui a do etileno. Esse resultado difere do obtido por Prinz e Riekert (1988), que
constataram aumento da seletividade em olefinas leves e da razéo propileno/etileno com
a diminuicdo da SAR para conversbes inferiores a 70%. Para Liu et al. (2009), a
diminuicdo da SAR reduziu a seletividade em propileno, no entanto, Wei et al. (2011)

verificaram o comportamento oposto. Dehertog e Froment (1991) e Chang et al. (1984)
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reportaram que o aumento da SAR aumentou a conversao de metanol em olefinas leves.
Xia et al. (2010), por outro lado, afirmam que a atividade catalitica ndo depende da

SAR, mas é proporcional ao nimero de sitios acidos.

No entanto hd um consenso na literatura a respeito do aumento da SAR (e a
consequente diminuicdo da densidade de sitios acidos) diminuir a formacao de coque
(ABUBAKAR et al., 2006; LIU et al., 2009; MORES et al., 2011). Uma SAR muito
elevada, porém, apresenta poucos sitios ativos, de forma que mesmo que o coque gerado
seja pouco, ele é capaz de desativar significativamente o catalisador (LIU et al., 2009).
Esse resultado é confirmado por Hu et al. (2012) que constataram que para o catalisador

ser eficiente no processo MTP, sua SAR deve ser inferior a 400.

Além da densidade de sitios acidos, o desempenho do catalisador também
depende da natureza desses sitios. Segundo Sen et al. (2006), a atividade catalitica da
ZSM-5 depende da presenca de protons que criam sitios &cidos de Brgnsted na presenca
do Al na rede. Para Baba et al. (1998), os grupos hidroxila que servem como ponte para
0 Si e 0 Al, Si-OH-Al, na rede da zedlita atuam como sitios acidos de Brgnsted e sdo

responsaveis pela catalise de reagdes como craqueamento, isomerizacao e alquilacao.

Uma elevada densidade de sitios &cidos de Bregnsted permite a formacdo de
espécies de coque maiores e aumenta sua taxa de formacdo (MORES et al., 2011). Por
outro lado, sua diminuicdo aumenta a seletividade em propileno e a estabilidade do
catalisador (YANG et al., 2012; CHANG et al., 1984).

Por fim, a for¢a dos sitios também tem forte influéncia na conversdo de metanol
em olefinas. Sitios acidos fortes catalisam as reac@es de oligomerizacgdo, ciclizacdo e de
transferéncia de hidrogénio, que sdo responsaveis pela formacdo de coque e pela
conversdo das olefinas em parafinas (SONG et al., 2010; GONZALES et al., 2009;
ZHU et al., 2008; SALLA et al., 2005). A disposi¢do desses sitios é controlada pela
localizacdo dos 4&tomos de aluminio na rede da ze6lita (SAZAMA et al., 2008). Os sitios
acidos fracos, por sua vez, catalisam a alquilacdo e a metilacdo de etileno em propileno
(ZHU et al., 2008; TARAMASSO, 1980 apud YANG et al., 2012).

Influéncia da topologia

Uma outra forma de aumentar a seletividade em olefinas leves do processo MTO
¢ através da seletividade de forma (DEHERTOG e FROMENT, 1991). Deste modo a
dimensdo e a arquitetura dos poros afetam a distribuicdo de produtos (SAZAMA et al.,
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2008). Por ter poros maiores que a SAPO-34 (5,5 A, contra 4 A da SAPO-34), a ZSM-5
ndo consegue restringir tanto a difusdo de hidrocarbonetos pesados ou ramificados, o
que causa uma diminuigdo no seu rendimento em olefinas leves (CHEN et al., 2005).
Segundo Rodewald (1975), uma troca i6nica parcial com cations volumosos pode gerar
uma dificuldade estérica extra ao catalisador, aumentando assim a seletividade de

forma.

Diversos estudos foram realizados visando obter a estrutura ideal de catalisador.
Mei et al. (2008) consideram a criagdo de cavidades e tdneis mesoporosos, para facilitar
0 acesso aos sitios ativos, tdo importante quanto o ajuste da acidez. Firoozi et al. (2009)
sintetizaram uma ZSM-5 nanoporosa e verificaram que ela apresenta uma melhor
seletividade a propileno e maior conversdo de metanol do que a ZSM-5 microporosa
tradicional. Sun et al. (2010) perceberam que uma ZMS-5 altamente mesoporosa exibe
elevado rendimento em propileno e longa estabilidade catalitica durante a conversao do
metanol devido as melhores propriedades de transferéncia de massa e reduzindo a
formacdo de coque. Chae et al. (2010) testaram um catalisador compésito de ZSM-
5/SAPO-34, mas ele ndo apresentou bom desempenho para o processo MTO devido ao

tamanho das moléculas envolvidas no processo.

111.4.3 Promocgéo da ZSM-5

Uma das formas de alterar as propriedades do catalisador mais utilizadas é a
promocgéo. A adigdo de promotores pode causar mudangas na acidez e na estrutura do
catalisador ou simplesmente agir como um bloqueio estérico. A maior parte dos estudos
avaliaram os efeitos da adicdo de fosforo, mas ha trabalhos que analisaram o uso de

outros aditivos.
Faésforo

Segundo Liu et al. (2009), a adicao de fosforo a ZSM-5 modifica principalmente
sua acidez. A promoc¢do diminuiu levemente ou ndo alterou os tamanhos de poros da
ZSM-5. Ha um consenso na literatura de que a impregnacdo com fosforo influencia
principalmente os sitios acidos fortes, reduzindo significativamente sua densidade (LEE
et al., 2010; LIU et al., 2009; NUNAN et al., 1984). Vinek et al. (1989) testaram

adicionar acido fosférico a HZSM-5 e constataram uma varia¢do nos sitios acidos de
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Brgnsted: o tratamento diminuiu a densidade de sitios acidos fortes e aumentou a

densidade de sitios acidos fracos.

De acordo com a literatura, a reducdo da acidez provocada pela promogéo esta
diretamente associada a quantidade de aluminio presente na rede. Kaeding e Butter
(1980), Caro et al. (1990), Seo e Ryoo (1990) e Blasco et al. (2006) justificaram essa
reducdo da acidez com interacdo entre o aluminio e o fosforo, provocando a
desaluminizacdo da rede e a formacdo de fosfato de aluminio. Seo e Ryoo (1990) e
Menezes et al. (2006) afirmaram ainda que a adicdo de fésforo também modifica a
configuracdo do aluminio da rede de tetraédrico para octaédrico, tetraédrico distorcido

ou octaédrico coordenado com fosfato de aluminio.

A promocgédo com fdsforo também modifica a zeoélita através da seletividade de
forma (BLASCO et al., 2006). Védrine et al. (1982) concluiram que a adigdo de fésforo
diminuiu o tamanho dos canais da zeolita. Abubakar et al. (2006) compararam uma
zedlita modificada com outra ndo modificada de SAR de rede semelhante e percebeu
que reducdo da densidade de sitios acidos so foi responsavel por metade do decréscimo
na seletividade a aromaticos. A outra metade foi atribuida a supressdo das reacGes
estericamente dependentes, como oligomerizacdo de propileno e aromatizacdo, devido a
formacdo de complexos fosfatados volumosos proximos aos sitios de Brgnsted nas
condigdes reacionais. Desta forma, o fdsforo impregnado é responsavel pelo

desfavorecimento das reagcGes com exigéncias estéricas na conversdo do metanol.

Como resultado dessas mudancas estruturais, a zedlita modificada apresentou
desempenho superior ao da zedlita original. Liu et al. (2009) e Lee et al. (2010)
verificaram que a promogdo aumentou a seletividade em propileno. Butter e Kaeding
(1976) e Seo e Ryoo (1990) notaram que a modificacdo aumentou a seletividade em
olefinas leves. Dehertog e Froment (1991) concluiram que a adi¢do de fdsforo
aumentou o rendimento em olefinas leves a 320 °C. Por outro lado, a 480°C o efeito do
fosforo ndo foi significativo. Kaarsholm et al. (2010) concluiram que a promocao
aumentou a seletividade em olefinas na conversdo completa do metanol devido ao
cragueamento das espécies C6+s. Abubakar et al. (2006) e Liu et al. (2009) constataram
que a promocao com fosforo foi a menos seletiva para aromaticos. Dias (2014) concluiu
que a adicdo de 3,2% m/m de fosforo aumenta a estabilidade do catalisador. No entanto,

Barros (2007) notou o efeito oposto em um catalisador contendo 2% m/m em fésforo.
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Outros promotores

Diversas pesquisas foram realizadas utilizando varios aditivos a ZSM-5. No
entanto, poucos destes catalisadores foram testados nos processos MTO e MTP.
Algumas destas pesquisas compararam os efeitos de diversos promotores enguanto

outros focaram em apenas um.

Inui et al. (1986a) e Inui et al. (1986b) testaram catalisadores contendo silicatos
de diversos metais na conversdo de metanol em hidrocarbonetos. Eles constataram que
promotores mais seletivos a olefinas foram a platina, o cobalto e o ferro, sendo este
altimo o que apresentou menor seletividade em aromaticos. Os catalisadores com galio,
vanadio e cromo foram mais seletivos para a formacao de gasolina e aromaticos. Eles
verificaram que a adigdo de ferro aumentou a acidez fraca e forte do catalisador de
acordo com o teor do promotor empregado.

Fujisawa et al. (1987) avaliaram os efeitos da adicdo de magnésio, célcio,
estroncio e bario a ZSM-5 e constataram que tanto a area especifica quanto a SAR
diminuiram quando comparados aos obtidos com a ZSM-5 original. No caso da
CaZSM-5 essa diferencga foi menos perceptivel.

Liu et al. (2009) avaliaram o desempenho de diversos promotores na conversao
de metanol em propileno e verificaram que os catalisadores impregnados com fosforo,
cerio e tungsténio exibiram maior seletividade a propileno. Destes, a WZSM-5 foi o

catalisador que apresentou maior razéo propileno/etileno.

Abramova (2010) avaliou os efeitos da adicdo de lantanio, magnésio, zinco e
fosforo a ZSM-5. Ele constatou que a acidez aumenta a cada troca iénica realizada na
preparacdo da HZMS-5, devido & troca de fons Na* por NH;", e que a mesma diminui
com a adi¢cdo de todos os promotores testados. Os sitios acidos fracos e moderados
foram os mais afetados pela promocdo. O autor observou que a adicdo de cétions
metalicos aumenta a seletividade e o rendimento em propileno e etileno. Também foi
verificado que o aumento da SAR reduziu a taxa de desativagdo do catalisador

aumentando o seu tempo de campanha.

Hadi et al. (2014) compararam catalisadores modificados com calcio, manganés,
cromo, ferro, niquel, prata, cério e fésforo no processo MTP. Os catalisadores mais
seletivos em propileno foram MnZSM-5, PZSM-5 e CeZSM-5, sendo que a PZSM-5,

ainda, apresentou a maior seletividade em etileno.
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Hajimirzaee et al. (2015) examinaram os efeitos da adicdo de ferro, calcio, césio
e fosforo a ZSM-5. Foi constatado que a adicdo de ferro aumentou a area BET,
enquanto 0s outros promotores causaram o efeito contrario. A promogdo causou
aumento na densidade de sitios acidos, principalmente dos fracos, € no volume de
microporos. O tamanho de cristal e a cristalinidade relativa ndo foram modificados
significativamente. Todos os promotores avaliados aumentaram a seletividade para

propileno, no entanto, esse efeito foi mais perceptivel para a CsZSM-5.

Segundo Qi e Yang (2005), quanto maior a concentracdo de ferro adicionada a
ZSM-5 menor a intensidade de sinal na analise de difracdo de raios X. Eles atribuiram
este fato a absorcdo da radiacdo X pelo ferro. Para Behbahani e Mehr (2014), a adi¢édo
de estréncio a ZSM-5 provocou um aumento na producdo de propileno e de aromaticos

e na conversao, no entanto, houve uma reducdo na seletividade em etileno.

De acordo com Song et al. (2004), a adi¢do de potassio a ZSM-5 ndo alterou a
area especifica, indicando que ndo houve blogueio dos poros do catalisador. Também
foi constatado que o aumento da concentracdo de potassio reduz a densidade total de
sitios &cidos do catalisador, principalmente a dos sitios fortes.

Segundo Yang et al. (2012) e Xu et al. (2013), a promog¢do com boro diminuiu a
cristalinidade do catalisador e essa diminuicdo foi atribuida a desaluminizacdo do
catalisador. Outra consequéncia da adi¢do foi a diminuicdo da area especifica, do
volume total e de microporos e 0 aumento da acidez fraca e do tamanho de poros do
catalisador. O catalisador impregnado com boro exibiu menor conversdo que a

HZSM-5, no entanto, foi significativamente mais seletivo para propileno e estavel.

Silva (2004) estudou zedlitas promovidas com ferro e com cobalto e constatou
que a adicdo dos promotores diminuiu a area especifica. Essa reducdo foi associada ao
blogueio dos poros pelos promotores e pela diminuigdo na quantidade de zeodlita na
amostra. Também foi relatado um aumento na acidez, atribuido a formacdo de

complexos de cobalto e ferro.

Li et al. (2006) verificaram que a adigdo de molibdénio a HZSM-5 néo provocou
nenhuma mudanca significativa na configuracdo do aluminio da rede e na estrutura
cristalina do material. No entanto, houve um decréscimo na intensidade de sinal a baixo

angulo que foi atribuido a entrada de 6xido de molibdénio nos canais do catalisador.
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Também foi constatado que a area especifica, o volume de microporos e a acidez foram

reduzidos com o aumento da concentracdo de Mo no catalisador.

Para Furumoto et al. (2012), a adi¢do de lantanio regenerou os sitios de Brgnsted
destruidos pela adicdo de fosforo. A impregnacdo com La também reduziu a area
especifica do catalisador. Zhao et al. (2006) constataram que a adicdo de zirconio
diminuiu a densidade e a forca dos sitios &cidos do catalisador, enquanto a adicdo
simulténea de Zr e P apresentou o efeito inverso. A maior densidade de sitios &cidos
fracos do catalisador com dois promotores contribuiu para 0 aumento da seletividade em

propileno.

Anggoro e Amin (2006) impregnaram a ZSM-5 com tungsténio e com
tungsténio e cobre. A promocdo causou uma reducdo na area especifica, que foi
justificada como resultado da forte interacdo entre superficie e promotor, o que permite
uma boa dispersdo dos metais. Outra consequéncia constatada foi a diminuicdo do
volume de poros do catalisador atribuida ao bloqueio parcial dos canais da zeoélita pelos
promotores. A adicdo de tungsténio reduziu a densidade de sitios &cidos na superficie da

zeolita, enquanto a utilizagdo dos dois promotores exibiu o efeito contrario.

Varios estudos foram realizados sobre o efeito do cério na ZSM-5. Kladis et al.
(2001), Bhagiyalakshmi et al. (2013), Hemalatha et al. (2013) e Dou et al. (2015)
constataram que a area especifica, o volume de poros e a intensidade do sinal de
difracdo diminuem com o aumento da concentracdo de cério no catalisador. Esses
resultados foram associados a entrada de cério nos poros, a cobertura da superficie
externa e, consequentemente, ao bloqueio dos canais do catalisador. A menor resposta

da difracéo foi justificada pela capacidade dos metais de absorver radiacgéo.

Varzaneh et al. (2014) constataram que a adi¢do simultanea de cério e zirconio a
ZSM-5 provocou uma redugdo na &rea especifica e nos volumes de microporos e
mesoporos e um aumento na densidade de sitios do catalisador. Por outro lado, de
acordo com Sugi et al. (2006), a adicdo de cério e lantanio ndo influenciou a area
especifica e o volume de poros. A forca dos sitios &cidos nao foi alterada pela adigédo
dos promotores. No entanto, a densidade dos sitios acidos diminuiu com o aumento da

concentracdo de cério e, principalmente, de lantanio.
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IVV. Materiais e Métodos

IV.1 Preparacéo dos Catalisadores

Inicialmente, foi realizada uma troca ibnica na zedlita NaZSM-5 (SAR 24)
fornecida pelo CENPES/Petrobras. Na troca, adicionou-se, em um baldo, a zedlita
NaZSM-5 e uma solugdo 2M de NH,Cl em uma razéo 1 g : 50 mL. Esse baldo foi
acoplado a um rotaevaporador e mantido sob agitacdo a 80 °C por 2 h. Apds esse
tempo, a mistura foi filtrada a vacuo e lavada com agua a 100 °C. Esse procedimento foi

realizado duas vezes. Por fim, o catalisador foi seco em uma estufa a 120 °C por 12 h.

A calcinacdo foi realizada em um reator de vidro empregando nitrogénio U.P. na
vazdo de 200 mL/min e taxa de aquecimento de 5 °C/min. A programacdo de
temperatura foi realizada da seguinte forma: aquecimento da temperatura ambiente até
150 °C, permanecendo nesta temperatura por 1 hora, em seguida a temperatura foi
elevada a 500 °C, mantendo-se esta temperatura por 5 horas. Esse catalisador foi

denominado HZ.

Apl6s a troca ibnica foi realizada a impregnacdo Umida da HZ com os
promotores fdsforo, tungsténio e cério. Foram utilizados como precursores acido
fosforico, tungstato de aménio e nitrato de cério, respectivamente. As soluces aquosas
dos precursores foram preparadas, de modo a se obter catalisadores com 2% m/m de
promotor. Adicionou-se, em um baldo, a HZ e a solugdo contendo o promotor. Em
seguida, o pH da mistura foi fixado em 5,0 através do uso de hidréxido de aménia e
acido nitrico. Apo6s o ajuste do pH, o baldo foi acoplado a um rotaevaporador e mantido
sob agitacdo por 12 h. Apos esse periodo, ele foi agitado a 80 °C por mais 5 h e, por
fim, o catalisador foi seco com auxilio de vacuo. O catalisador passou 12 h em uma

estufa a 120°C para secar completamente.

Apos a secagem o catalisador foi submetido a uma etapa de calcinacdo. Este
processo ocorreu em um calcinador empregando uma vazdo de ar sintético de 200
mL/min e a programacdo utilizada foi: aquecimento de 5° C/min até 550 °C e patamar
de 550 °C por 5 h. Os catalisadores foram nomeados como PZ, WZ e CeZ, de acordo

com o promotor utilizado.
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V.2 Caracterizagdo dos Catalisadores

IV.2.1 Composic¢do quimica e estrutura cristalina

Fluorescéncia de raios X (FRX)

A composicao quimica dos catalisadores foi determinada por FRX através de um
espectrometro Rigaku, modelo Rix 3100, dotado de tubo de rodio (4 kW).

Ressonancia magnética nuclear (RMN)

A ressonancia magnética nuclear foi utilizada para a determinacdo da razdo
Si/Al na rede e para a verificacdo das espécies quimicas presentes no catalisador. As
analises foram realizadas em um equipamento Bruker Avance 400 (9,4 Tesla) e as
condi¢cdes empregadas estdo descritas na Tabela IV.1. Ja as Tabelas IV.2, IV.3 e IV.4
mostram como as espécies de Si, Al e P foram identificadas de acordo com o
deslocamento quimico (MAFRA, 2012; SAZAMA et al., 2011; CAEIRO et al., 2006;
MENEZES et al., 2006).

Tabela 1V.1 Condi¢es de RMN empregadas.

Condigdes RMN-MAS?Si RMN-MAS? Al RMN-MAS3p
Sonda (mm) 7 3,2 3,2
Porta-amostra ZrO, com tampa Kel-F Z10z; 3,2mm, com Zr0z; 3,2mm, com
tampa de vespel tampa de vespel

Velocidade de rotacéo

(H2) 5000 15000 14000

Polarizacéo direta

Polarizagéo direta com N <
Polarizacéo direta com desaceleragéo

Sequéncia de pulso .
g P desaceleracéo dipolar

dipolar
Intervalo er(ge 0s pulsos 60 05 60
NUmero de acumulagdes 256 2048 128
Referéncia Caulinita (-91,5ppm) | Al(H,0)s™ (0,0 ppm) H3PO,-85%

(0,0 ppm)




42

Tabela 1V.2 Identificagdo das espécies de Si pelo deslocamento.

Espécies de Si Deslocamento quimico
(ppm)
Si(0AlI) -118 a-104
Si(1Al) -109 a -98
Si(2Al) -102 a -92
Si(3Al) -95 a -85
Si(4Al) -90 a -80

Tabela 1V.3 Identificacdo das espécies de Al pelo deslocamento.

Espécies de Al Deslocamento quimico
(ppm)
Aluminio octaédrico ligado a fésforo 14
(AIO8P)

Aluminio octaédrico (AIO8) 0
Aluminio pentaédrico (AlO5) 13a35
Aluminio tetraédrico distorcido (AlO4d) 36 a 50
Aluminio tetraédrico (AlO4) 50 a 65

Tabela 1V.4 ldentificagdo das espécies de P pelo deslocamento.

Deslocamento quimico
Espécies de P (ppm)
Grupos fosfatos intermediarios altamente
: ~ -32a-40
condensados ligados ou ndo a Al

Grupos fosfatos intermediarios ligados ou ndo a Al -24 a -30
Grupos fosfatos terminais ligados a Al -12a-19

Acido pirofosférico ou grupos polifosfatos terminais 6a-8

néo ligados a Al
Acido fosforico livre 0

A determinagdo da SAR de rede através do RMN-MAS®Si foi obtida a partir

das seguintes equagoes:

Si 4
Al/rede  Xpn=00,25xnxIn

.
SAR .. = 2 X (E)d (IV.2)
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No caso da HZ somente existem espécies Si(1Al) e Si(0Al), sendo que a Si(1Al)
é identificada no mesmo deslocamento quimico que as espécies (SiO)3SiOH que
também estdo presentes nas estruturas da HZ. Desta forma pode haver um

mascaramento dos valores de (Si/Al)qe Obtidos a partir das analises de RMN?Si.

Para o célculo da SAR de rede a partir do RMN de Al foi usada a equacgéo:

Si Si [ total
oL — (5 % |
(Al )rede (Al )total 1AI0 4 (IvV.3)

onde a razdo (Si/Al) foi obtida a partir do resultado do FRX.

E possivel que o valor de SAR de rede obtido a partir do RMN-MAS?Si ndo
coincida com o resultado do RMN-MAS?Al. Uma das razdes para essa diferenca é

atribuida a existéncia de aluminio “invisivel” na rede que s6 pode ser detectado por

outros métodos (DENG et al., 1998).
Difracéo de raios X (DRX)

Os difratogramas foram obtidos utilizando-se um aparelho Rigaku Miniflex,
utilizando radiacdo CuKo (A = 1,5417 A), operando a 30 kV e 15 mA. A varredura foi
realizada de 2,0 a 60° (20) com passo de 0,05 °/s.

A cristalinidade foi calculada através do somatorio das intensidades dos picos
entre 22° e 25° (20). A cristalinidade relativa foi obtida através da razdo da

cristalinidade da zeolita impregnada pela cristalinidade da HZ.

O tamanho de cristalito foi determinado através da equacao de Scherrer:

T = kXA
- B xcosi®

(IV.4)

onde k é o fator de forma, A é o comprimento de onda utilizado, 3 é a largura a
meia altura do pico mais intenso e 6 € metade do angulo que forneceu o maior sinal.
Neste céalculo, o fator de forma (k) foi considerado 0,9 (WOLD e DWIGHT, 2012)
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1VV.2.2 Propriedades texturais e acidas

Adsorcao fisica de nitrogénio

As propriedades texturais foram determinadas em um equipamento TriStar 3000
da Micromeritics operando com N, a - 196°C. Antes da adsorcao as amostras foram pré-
tratadas durante 18h sob vacuo a 300°C. A area especifica e o tamanho de poros foram
determinados pelo método BET, a area e o volume de microporos foram quantificados
pelo método t-plot enquanto a area, o volume e o tamanho dos mesoporos foram

avaliados pelo método BJH.

Dessorcao de amonia a temperatura programada (TPD-NHz3)

A dessorcdo de amonia a temperatura programada € utilizada na quantificacdo
dos sitios acidos do catalisador. Dependendo da temperatura em que 0s sitios acidos
liberam a amonia previamente adsorvida, é possivel avaliar a sua forca &cida. Neste
trabalho foram considerados como fracos os sitios que liberavam amonia até 300 °C,
como medios, os que liberavam entre 300 e 400 °C, e como fortes, 0s que liberavam
amonia entre 400 °C e 550 °C.

As andlises foram realizadas em uma unidade multipropésito, com a adsor¢éo de
uma mistura 4% NHs/He (60 mL/min) durante 30 min pela amostra a 100 °C. A
dessorcdo de NH; ocorreu entre 100 °C e 550 °C (10 °C/min), com uma vazdo de He de
60 mL/min, sendo analisado o fragmento m/e=15 por um espectrometro de massas.
Previamente, os catalisadores foram submetidos a um tratamento in situ a 500 °C (10
°C/min) por 1 h com He (30 mL/min).

A dessorcdo de amonia a temperatura programada € uma técnica simples e
barata. No entanto, uma analise detalhada é complicada, pois a forma e a posicao dos
picos variam de acordo com as condi¢cOes experimentais usadas, dificultando a
comparacgdo entre os resultados existentes na literatura (GONZALEZ et al., 2007;
GORTE, 1999). Além disso, a técnica ndo permite diferenciar entre os sitios de Lewis e

Bransted.
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Decomposicao de n-propilamina a temperatura programada (TPD-C3H;NHy)

A decomposicdo de propilamina a temperatura programada é um método
utilizado para quantificar a acidos de Brgnsted dos catalisadores. Esta técnica se baseia
na capacidade dos sitios de Brgnsted decomporem a n-propilamina em propileno e
amonia (KRESNAWAHJUESA et al., 2002). As analises foram realizadas em um
equipamento TPD/TPR 2900 da Micromeritics acoplado a um espectrometro de massas

Pfeiffer Vacuum, modelo OmniStar™.

As amostras (cerca de 200 mg de cada catalisador) foram pré-tratadas, sendo
aquecidas até 500°C (10 °C/min) e permanecendo nesta temperatura por 1 h
empregando-se uma vazdo de He de 20 mL/min. ApGs o pre-tratamento, as amostras
foram resfriadas a temperatura ambiente e, em seguida, saturadas por uma mistura de n-

propilamina e hélio.

Ap0s a saturacdo, a amostra ficou 30 min com vazao de He de 20 mL/min. Apoés
esse tempo, a temperatura foi elevada até 200 °C (5 °C/min) para eliminar a n-
propilamina fisissorvida. Em seguida, houve um novo aquecimento, utilizando a mesma
taxa anterior, até 500 °C e permanecendo nessa temperatura por 2 h e analisando-se o
fragmento m/e= 41 (propileno). Por fim, pulsos de propileno foram injetados para
calibrar o sinal do espectrofotdmetro de massas e permitir a quantificacdo da densidade

dos sitios acidos.

Segundo Menezes et al. (2006), existe uma relacdo linear entre os sitios &cidos
quantificados pelo TPD de propilamina e os aluminios tetraédricos na rede. Por outro
lado, em seu trabalho, Caiero et al. (2006) s6 observaram esta linearidade considerando

a soma dos aluminios tetraédricos e dos aluminios tetraédricos distorcidos.

1VV.3 Testes Cataliticos

Os testes cataliticos foram realizados em um reator de leito fixo acoplado a uma
unidade multiproposito. Antes da reacdo, os catalisadores foram submetidos a um pre-
tratamento in situ sob corrente de He de 30 mL/min, a 500 °C (10 °C/min) por 1 h e

resfriamento a temperatura desejada para o inicio da reacao.
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Metanol era alimentado a unidade através de uma bomba seringa Bbraun e
vaporizado a 180°C, tendo hélio como gas de arraste (50 mL/min). Os produtos da
reacdo foram analisados em linha por cromatografia em fase gasosa utilizando um
equipamento Agilent 6890 Plus, dotado de uma coluna HP-PLOT Q e detectores de
ionizacdo de chama (FID) e condutividade térmica (TCD). As condi¢cdes empregadas
nas analises cromatograficas estdo descritas na Tabela 1V.5. Os produtos de reacao
foram identificados com base em seus tempos de retencdo, previamente determinados a

partir da analise de mistura padrdo (LINDE GASES), e apresentados na Tabela IV.6.

Tabela I1V.5 Condi¢6es empregadas nas analises cromatogréaficas.

Coluna HP-PLOT Q (30 m e 0,530 mm de didmetro)

60°C por 15 min, aguecimento a 100°C
(10°C/min) permanecendo por 4 min,
aquecimento a 200°C permanecendo por 9 min
(20°C/min) e aquecimento a 230°C
permanecendo por 27,5 min (20°C/min)

Temperatura da coluna

Temperatura dos detectores (FID e

TCD) 250°C

Temperatura do injetor 180°C
Pressdo da coluna 10,39 psi
Vazéo de He na coluna 8 mL/min

Tabela IV.6 Identificagdo dos compostos pelo tempo de retencéo.

Tempo de
Classificacao Composto retengao
(min)
Metano 45
C1-C3 Etano 8
Propano 20
C2= Etileno 6,5
C3= Propileno 19
DME DME 23,5
Metanol Metanol 25,5
Butanos, butilenos e
Cas outros compostos 26229
Propanos, propilenos
C5s e OFEJ'[I’OS ’cgmgostos 2923l
Hexan nzen .
cors | Mot serres | Acmate 1
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Além do catalisador utilizado, também foram avaliados os efeitos de algumas

condicOes operacionais. A temperatura de reagdo variou entre 450 °C e 550 °C, a

velocidade espacial de metanol entre 20 h™ e 50 h™ e a presséo parcial de metanol na

alimentacdo entre 12 kPa e 24 kPa. A condicdes empregadas estdo descritas na Tabela

IV.7.

Tabela V.7 CondicOes experimentais empregadas.

Temperatura | Presséo Parcial | MWHSV | Massa
Q) (kPa) (h™) (mg)
450 12 35 13,5
450 18 20 35,6
450 18 50 14,2
450 24 35 27,1
500 12 20 23,7
500 12 50 9,5
500 18 35 20,3
500 24 20 47,4
500 24 50 19
550 12 35 13,5
550 18 20 35,6
550 18 50 14,2
550 24 35 27,1

Os catalisadores foram comparados em funcao da conversdo ao longo da reacéo,

produtividade acumulada e rendimento nos produtos de interesse. A velocidade espacial

hordria massica de metanol (MWHSV), a conversao de metanol (Xmetanol), OS

rendimentos (R;), e as produtividades instantanea (Pl;) e acumulada (PA;) foram

calculados de acordo com as seguintes equacdes:

mols de metanol que reagem

X =
metanol mols de metanol alimentados
(IV.5)
R, = massa de metanol consumida para formar produto ;
! massa de metanol alimentada
vazdo massica de metanol
MWHSV = ,
massa de catalisador
PL = Rj X WHSV X f; X massa molar do produto ;
| =

massa molar do metanol

(IV.6)
(IV.7)

(IV.8)
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tempo final

PA = || PI dt (IV.9)

onde f; é a razdo molar estequiométrica do produto para metanol.

Por fim, o rendimento e a produtividade acumulada de etileno e propileno da HZ
foram analisados estatisticamente utilizando o software Statistica 7.0. Para esta anélise,
foi escolhido um planejamento Box-Behnken de trés variaveis (temperatura, pressao
parcial de metanol e velocidade espacial horaria de metanol) e trés niveis. Foram
considerados os termos lineares e quadraticos dos parametros e a interacdo entre eles.
Os resultados foram apresentados utilizando uma tabela de efeitos ap6s a eliminacao
dos efeitos redundantes, ou seja, que sdo combinacdo linear de outros e ndo podem ser
estimados. Os resultados também foram analisados através de perfis médios (means
plot), que analisam a variacdo da resposta média para cada parametro e inclui o desvio
padrdo. Adicionalmente, a comparagdo dos valores observados versus os valores
previstos foi realizada. A funcdo desejabilidade (desirability) foi adotada para

determinacdo das condic¢des 6timas do processo.
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V. Resultados e Discussao

V.1 Caracterizagdo dos Catalisadores

V.1.1 Fluorescéncia de raios X (FRX)

A Tabela V.1 apresenta a composi¢do quimica dos catalisadores obtida por FRX
em percentagem massica. E possivel perceber que as sucessivas trocas iénicas foram
capazes de remover mais de 99,9% do sodio presente na zedlita original, como
esperado. A impregnagdo, no entanto, ndo foi tdo bem-sucedida. Devido a alta
higroscopicidade do tungstato de amonio e, principalmente do nitrato de cério, a massa
que foi pesada desses promotores foi inferior a desejada. Como esperado, a razdo molar

silica/alumina global (SAR) néo foi alterada pela adi¢cdo dos promotores.

Tabela V.1 Composic¢do quimica em percentagem massica dos catalisadores.

NaZ HZ Wz PZ CeZ

SiO; (%) 90,9 93,8 91,8 89,1 92,2

Al,O3 (%) 6,1 6,2 6,2 6,1 6,5
Na (%) 2,2 0,001 - - -
W (%) - - 1,6 - -
P (%) - - - 2,1 -

Ce (%) - - - - 1,0

SAR 25,2 25,3 25,1 24,8 24,2

V.1.2 Ressonancia magnética nuclear (RMN)

RMN-MAS?°Si

A Figura V.1 apresenta os espectros obtidos na analise de RMN-MAS *°Si dos

catalisadores.
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Figura V.1 Espectros de RMN-MAS?Si dos catalisadores calcinados: (a) HZ; (b) WZ; (c) PZ; (d) CeZ.

A Tabela V.2 mostra a porcentagem relativa dos picos presentes nos espectros
de RMN-MAS #Si, a SARq. calculada a partir da Equagdo 1V.2. As espécies foram
identificadas de acordo com a Tabela I1V.2. As Unicas espécies de Si encontradas foram
Si(0OAl) e Si(1Al), ou seja, o silicio estava ligado via oxigénio a, ho maximo, um

aluminio.

A adicdo de promotores aumentou a razao (Si/Al), principalmente no catalisador
impregnado com ceério. Zhao et al. (2007) associaram a diminuicdo do sinal relativo a
espécie Si(1Al) a desaluminizagdo e/ou a entrada de fésforo na rede que afastava o SiO,
do AIO,. Analogamente, é possivel admitir que a promocdo com cério ou tungsténio

pode ter causado efeito semelhante.
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Tabela V.2 Porcentagem relativa dos picos presentes nos espectros de RMN-MAS?Si, relagdo Si/Al e

SARrede-
Deslocamento | Intensidade
Catalisador|  quimico relativa | Espécies | (Si/Al)rege | SARrege
(ppm) (%)
-112 78,1 Si(0Al)
HZ : 18, ,
-107 21,9 Si(1Al) 83 36,6
-112 80,2 Si(0Al)
Wz -107 19,8 Si(1Al) 20,2 404
-113 81,3 Si(0Al)
Pz -106 18,7 Si(1Al) 214 428
Cez -113 82,7 S!(OAI) 231 462
-106 17,3 Si(1Al)
RMN-MAS? Al

Os espectros obtidos na andlise RMN-MAS*Al dos catalisadores estdo

apresentados na Figura V.2.

56 @) 54 (b)

Intensidade (u.a.)
Intensidade (u.a.)

od----72

20 100 80 60 40 20

od--

T . T T
100 80 60 40 20

-20
Deslocamento quimico (ppm) Deslocamento quimico (ppm)
54 © 54 (@)

Intensidade (u.a.)
Intensidade (u.a.)

1

100 80 60 40 20 0 20 100 80 60 40 20 0 -20
Deslocamento quimico (ppm) Deslocamento quimico (ppm)

Figura V.2 Espectros de RMN-MAS?'Al dos catalisadores calcinados: (a) HZ; (b) WZ; (c) PZ; (d) CeZ.
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A Tabela V.3 mostra a porcentagem relativa dos picos presentes nos espectros
de RMN-MAS?’ Al com base na classificacdo exibida na Tabela I1V.3. A impregnacio
com fosforo foi a que mais afetou a configuracdo de aluminio na rede, reduzindo
significativamente a porcentagem de aluminios tetraédricos e criando aluminios que
tanto podem ser pentacoordenados como tetraédricos distorcidos. A adicdo de cério e
tungsténio ndo gerou novas configuracdes para o aluminio, no entanto, aumentou fracéo
de aluminios octaédricos. Essas mudangas causam um aumento na SAR de rede e

podem estar relacionadas a entrada das espécies na estrutura da zeoélita.

Tabela V.3 Porcentagem relativa dos picos presentes nos espectros de RMN-MAS?Al

. Deslopamento Intensidade L SAR
Catalisador| quimico . Espécies
relativa (%) rede
(Ppm)
56 92,2 AlO4
HZ 0 7,8 AlO8 207
54 80,2 AlO4
wz -1 19,8 AlO8 319
54 48,9 AlO4
AIlO5 ou
PZ 33 28,1 AlO4d 52,3
-6 23,0 AlO8
Cez 54 82,7 AlO4 30,9
1 17,3 AlO8
RMN-MAS®'p

O espectro de RMN-MAS®P e as porcentagens relativas dos picos presentes
estdo apresentados na Figura V.3 e na Tabela V.4 realizadas para o catalisador PZ. O
fosforo adicionado estd predominantemente na forma de grupos fosfatos terminais

ligados ao Al e grupos fosfatos intermediarios ligados ou ndo ao Al.
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Figura V.3 Espectro de RMN-MAS®'P para o catalisador PZ.

Tabela V.4 Porcentagem relativa dos picos presentes nos espectros de RMN-MAS'P.

Deslocamento | Intensidade | Intensidade
quimico relativa | relativa por Espécies
(ppm) (%) grupo (%)
0 1,6 1,6 Acido fosforico livre
Acido pirofosférico ou grupos
-7 23,5 23,5 polifosfatos terminais ndo ligados
ao Al
-11 6,2
-13 7,1 9.9 Grupos fosfatos terminais ligados
-15 11,3 ' ao Al
-19 53
22 r.1 Grupos fosfatos intermediari
- rupos fosfatos intermediarios
25 8,6 259 ligados ou ndo ao Al
-29 10,2
-33 9,4 Grupos fosfatos intermediarios
-37 54 19,3 altamente condensados ligados ou
41 45 nédo ao Al

V.1.3. Difracéo de raios X (DRX)

Os picos caracteristicos da HZSM-5 foram observados em todos os
difratogramas apresentados na Figura V.4. E possivel perceber que adicio dos

promotores ndo modificou a estrutura cristalina do catalisador, ja que ndo houve o
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surgimento de novos picos nas condi¢des analisadas. No entanto, a intensidade dos
picos presentes, diminuiu com a adicdo dos promotores. A promogdo causou a

diminuigdo da intensidade do sinal, sendo esse efeito mais perceptivel na CeZ.
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® PZ
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©
'
[
(D)
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0 10 20 30 40 50 60

20 (graus)

Figura V.4 Difratogramas dos catalisadores calcinados.

A Tabela V.5 apresenta a cristalinidade relativa dos catalisadores impregnados
em relacdo a HZSM-5 e 0s respectivos tamanhos medios de cristalito. A cristalinidade
relativa diminui com a promocao, o que esta de acordo com a literatura. No caso da PZ,
essa diminuigdo pode estar relacionada a desaluminizagdo do catalisador (YANG et al.,
2012; XU et al., 2013). Para as amostras WZ e CeZ, é possivel que esteja ocorrendo
uma absorcdo da radiacdo pelos promotores, como relatado por Qi e Yang (2005).
Outro motivo para a perda da cristalinidade seria a entrada de cério nos poros do
catalisador (BHAGYALAKSHMI et al., 2013). O tamanho médio dos cristalitos foi
avaliado a partir da largura a meia altura de pico situado em 26 = 23°. O tamanho médio
dos cristalitos ndo foi alterado pela promoc¢éo, o0 que estd de acordo com o resultado

obtido por Hajirmizaee et al. (2015).

Tabela V.5 Cristalinidade relativa e tamanho de cristalito dos catalisadores.
Amostra HZ | WZ Pz CezZ

Cristalinidade relativa (%) 100 | 95 90 83
Tamanho do cristalito (nm) 38 38 38 39
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V.1.4. Adsorcdao fisica de nitrogénio

As propriedades texturais dos catalisadores obtidas via adsorcdo fisica de
nitrogénio estdo apresentadas na Tabela V.6. A adicdo de tungsténio afetou
principalmente os mesoporos do catalisador, aumentando a &rea e o volume
mesoporosos. Esse efeito também ocorreu com a adi¢do de fosforo e cério, mas nédo foi
tdo significativo. De acordo com a literatura, os mesoporos facilitam o acesso aos sitios
ativos, melhorando as propriedades de transferéncia de massa e a tolerancia ao coque
(MEI et al., 2008; SUN et al., 2010), desta forma é possivel esperar um desempenho
melhor da WZ em relacdo & HZ.

Tabela V.6 Propriedades texturais dos catalisadores.
Amostra HZ WzZ | PZ | CeZ

Area especifica 353 350 | 262 | 254

_(m'lg)

Area mlgroporosa 346 341 | 252 | 244

_(m'fg)

Area mezsoporosa 15 22 17 16
(m“g)

Volume total (cm®g) | 0,18 0,18 | 0,13 | 0,13
_ Volume de 0,6 | 016 | 0,12 | 0,12
microporos (cm°/q)
Volume de
mesoporos (cm’/g)
Tamanho médio de

poros (A)

0,015 0,023 |0,019| 0,019

19,8 20,1 | 20,4 | 20,6

A promocdao com fosforo e cério causou uma diminuicdo nas areas especificas e
microporosa do catalisador, assim como no volume total e de microporos. Essa reducéo
é um forte indicativo que houve a entrada e/ou o blogueio parcial dos poros e canais do
catalisador pelos promotores, além de cobertura da superficie do catalisador, que
impedem a passagem do N, (KLADIS et al., 2001; SILVA, 2004; LI et al., 2006;
BHAGYALAKSHMI et al., 2013; DOU et al., 2015). Esse bloqueio pode suprimir
reacOes mais estericamente dependentes como a oligomerizacdo de propileno e a
aromatizagdo, aumentando a estabilidade do catalisador e o rendimento em propileno
(ABUBAKAR et al., 2006).
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V.1.5 Dessor¢ao de aménia a temperatura programada (TPD-NHy)

A Figura V.5 apresenta os perfis de dessorcdo de amodnia a temperatura

programada dos catalisadores. Pode-se perceber que a promogdo provocou reducdes

severas na densidade de sitios acidos fortes e na forca desses sitios. Essa diminuicao foi

mais significativa nos catalisadores PZ e CeZ. Os sitios acidos fracos também foram

afetados, embora de forma mais branda que os sitios fortes.
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Figura V.5 Perfis de dessorcdo de NH; dos catalisadores: (a) HZ; (b) WZ; (c) PZ; (d) CeZ.

A Tabela V.7 mostra a distribuicdo da acidez do catalisador de acordo com a

forca dos sitios acidos. A acidez total foi reduzida significativamente pela adicdo dos

promotores. No caso da WZ, houve a reducéo da densidade total dos sitios &cidos, mas

foi mantida a mesma proporgéo entre eles observada para a HZ. Nos catalisadores PZ e

CeZ, essa razdo ndo foi mantida e a densidade de sitios acidos fracos foi maior que a
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densidade dos sitios &cidos fortes. Hajimirzaee et al. (2015) tambeém observaram que a
adicdo de P promove um aumento da densidade de sitios &cidos fracos e uma

diminuigdo dos sitios acidos fortes em relacdo & HZSM-5 original.

Tabela V.7 Propriedades acidas dos catalisadores.

Amostra HZ Wz PZ CeZ

Sitios acidos fracos 704 305 448 524
(umol NHs/g) (34,3) | (31,0) | (53,6) | (49,2)
Sitios acidos moderados 378 154 163 174
(umol NH,/q) (18,4) | (15,7) | (19,5) | (16,4)
Sitios acidos fortes 970 524 226 366
(umol NH,/g) 47,3) | (53,3) | (27,0) | (34,4)

Sitios acidos totais

(1mol NH/g) 2052 983 836 1064

Entre parénteses estdo as percentagens de cada tipo sitio.

Os sitios acidos fracos promovem as reacdes de alquilacdo e metilacdo de etileno
em propileno, sendo altamente desejados no catalisador (TARAMASSO, 1980 apud
YANG et al., 2012; ZHU et al., 2008). Por outro lado, os sitios acidos fortes catalisam
as reacdes de transferéncia de hidrogénio, oligomerizacdo, ciclizagdo, que tem grande
influéncia na desativacdo do catalisador (SALLA et al.,, 2005; ZHU et al., 2008;
GONZALES et al., 2009; SONG et al., 2010).

V.1.6 Decomposicdo de n-propilamina a temperatura programada (TPD-
CsH7NHy)

O resultado da andlise de decomposicdo de n-propilamina a temperatura
programada estdo descritos na Tabela V.8. E possivel perceber a promogdo com fosforo,
cério e tungsténio provocou uma reducdo da densidade de sitios acidos de Bregnsted.
Segundo Mores et al. (2011), os sitios &cidos de Brgnsted favorecem a formacgéo de
espécies de coque maiores e aumentam sua taxa de formacao. Nesse aspecto, as zedlitas

PZ e WZ sdo superiores as HZ e CeZ.



Tabela V.8 Densidade de sitios de Bragnsted dos catalisadores.

Densidade de sitios de | Densidade de sitios de
Catalisador Bransted Bransted
(umol de propileno/g) | (umol de propileno/m?)
HZ 2011 5,70
wz 1451 4,15
PZ 1460 5,57
CeZ 1851 7,29
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A Figura V.6 mostra a relagdo entre a acidez de Brgnsted, medida via TPD de n-

propilamina, e a configuragdo do aluminio na rede (calculada a partir do resultado da

FRX). Pode-se perceber que ndo ha uma relagdo de linearidade quando se consideram

apenas 0s aluminios tetraédricos classicos, mas essa relacdo existe em relacdo a soma

dos aluminios tetraédricos classicos com os aluminios tetraédricos distorcidos. Esse

resultado esta de acordo com o obtido por Caiero et al. (2006).
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Figura V.6 Relacdo entre acidez e a configuragdo do aluminio na rede: (a) aluminio tetraédrico classico;
(b) aluminio tetraédrico classico e distorcido.

V.2 Testes Cataliticos

V.2.1 Efeito da temperatura

a) Condicao: Peyaon = 12 kPa e MWHSV = 35 h

Os efeitos do tempo de reacdo na conversdo de metanol sdo apresentados na

Figura V.7. Verifica-se que o aumento da temperatura favoreceu a desativacdo dos
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catalisadores. A perda de atividade catalitica foi atribuida & deposi¢do de coque nos
poros do catalisador que bloqueia o acesso do reagente nos sitios ativos (Hajirmizaee et
al., 2015; Mores et al., 2011; Schulz, 2010; Stocker, 1999; Bibby et al., 1992). A
formacéo de coque é favorecida em altas temperaturas (Dughaither, 2014; Mores et al.,
2011; Chen et al., 2005; Aguayo et al., 2002), corroborando os perfis de conversdo
obtidos. O resultado encontrado esta de acordo com Hajirmizaee et al. (2015) e
Ghavipour et al. (2013).
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Figura V.7 Conversdo de metanol em fungdo do tempo de reacéo a 12 kPa e 35 h™: (a) 450 °C; (b) 550
°C.

Os catalisadores HZ e WZ apresentaram as maiores conversdes de metanol apos
15 minutos, mas desativam muito rapidamente nas condi¢Ges avaliadas. Esse
comportamento foi atribuido a elevada densidade de sitios &cidos fortes destes
catalisadores que favorece as reagdes de oligomerizacdo, ciclizacdo e de transferéncia

de hidrogénio, responsaveis pela formacéo de coque.

A adicdo de fosforo aumentou significativamente a estabilidade da zeodlita
original (Liu et al., 2009). O catalisador PZ apresenta menor quantidade de sitios acidos
fortes por m? (Tabela V.7) e uma menor acidez de Brensted (Tabela V.8), o que
contribui para sua elevada estabilidade. Como mencionado anteriormente, esses sitios
acidos promovem as reacGes de oligomerizacdo, ciclizacdo e de transferéncia de
hidrogénio, que sdo responsaveis pela formacao de coque e pela converséo das olefinas
em parafinas (SONG et al., 2010; GONZALES et al., 2009; ZHU et al., 2008; SALLA
et al., 2005). O resultado encontrado esté de acordo com Dias (2014), que constatou que
a promogédo com fdésforo aumentava a estabilidade catalitica.
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A zeolita CeZ apresenta as menores conversdes iniciais de metanol nas duas
temperaturas avaliadas. No entanto, ela apresenta uma pequena desativacdo ao longo do
tempo de reacdo, principalmente a 450 °C. Tanto a anélise de DRX (Tabela V.5) quanto
a adsorcao fisica de N, (Tabela V.6) indicaram que a presenca de Ce estéd obstruindo os
poros e canais do catalisador. Segundo Abubakar et al. (2006), a dificuldade de acesso
aos poros, causada pelo Ce, pode suprimir reacdes estericamente dependentes,

reduzindo a formacdo de coque e também a conversdo de metanol.

A Figura V.8 apresenta a distribuicdo de produtos apds 15 minutos de reacdo a
450 °C e 550 °C. A elevacdo da temperatura promove o aumento do rendimento de
parafinas leves (C1-C3), etileno e de compostos C6+. Esse aumento é causado pela
conversdo de olefinas leves em produtos indesejados, provocando a redugdo no
rendimento a etileno e propileno. No entanto, também ocorre o craqueamento de
hidrocarbonetos pesados em etileno, justificando o aumento do seu rendimento, o que
esta de acordo com o esquema reacional proposto (Figura 111.4) por Sano et al. (1992).
Esse resultado vai de encontro ao obtido por Kaarsholm et al. (2010), que constataram
um aumento no rendimento em propileno com o aumento da temperatura de 400 °C
para 550 °C. Os autores, no entanto, utilizaram um tempo de contato dez vezes menor, 0
que justifica a diferenca no resultado. Dehertog e Froment (1991) também observaram
aumento no rendimento de propileno, mas a faixa de temperatura analisada foi de 320

°C a 400 °C e os catalisadores utilizados possuiam um SAR muito superior (100 e 200).

A HZ apresentou rendimento em propileno maior que em etileno a 450 °C, o que
estd de acordo com Mentzel et al. (2012). Ahmadpour e Taghizadeh (2015), Hadi et al.
(2014), Liu et al. (2009), Bjergen et al. (2007) e Abubakar et al. (2006) também
obtiveram resultado similar, apesar de usarem HZSM-5 com SAR bem superior.
Entretanto, estd em desacordo com trabalho de Behbahani e Mehr (2015). Eles, usando
uma zeolita com SAR 31,5, encontraram maior rendimento em etileno. Essa diferenca
foi atribuida a diluicdo do metanol utilizado em agua, o que, segundo Ghavipour (2013),

favorece o rendimento em olefinas leves, principalmente em etileno.
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Figura V.8 Distribuicfo de produtos apés 15 minutos de reagdo a 12 kPae 35 h™.

O catalisador PZ apresentou maior rendimento em propileno e menor
rendimento em compostos C6+s, 0 que estd de acordo com Lee et al. (2010), Liu et al.
(2009) e Abubakar et al. (2006). No entanto, em condi¢fes similares, Barros (2007)
constatou que a impregnacdo com fosforo (2%) diminuiu a seletividade em propileno e
aumentou em etileno. A maior razdo propileno/etileno obtida com a impregnagéo com
fésforo corrobora o resultado obtido por Dias (2014). Hadi et al. (2014), Liu et al.
(2009) e Abubakar et al. (2006) também obtiveram resultados similares, embora tenham
utilizado zedlitas com SAR bem superiores. O resultado também esta em desacordo
com Kaarsholm et al. (2007) que verificaram que a elevagdo da temperatura de 450 °C

para 500 °C resultou em um ligeiro aumento no rendimento em propileno.

Por outro lado, Hadi et al. (2014) também constataram que a adi¢do de cério
aumentou a seletividade em propileno, o que vai de encontro aos resultados obtidos
neste trabalho. No entanto, cabe ressaltar que Hadi et al. (2014) empregaram ZSM-5
com razéo Si/Al (200) e condigOes bem distintas das adotadas no presente trabalho. De

acordo com a Figura V.8, para o CeZ o metanol foi convertido principalmente a DME e
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S0 uma pequena fracdo foi transformada em olefinas leves. A distribuicdo de produtos
observada ndo parece ser compativel com as suas propriedades &cidas. Esta zedlita
apresentou a maior densidade de sitios acidos totais (TPD de NH3) e maior densidade de
sitios de Brgnsted (TPD de n-propilamina) dentre os catalisadores com promotores.
Portanto, a formacdo majoritaria de DME pode ser atribuida ao bloqueio parcial dos
poros e canais pelo Ce dificultando até reagdes menos dependentes espacialmente como
a conversdo de DME em olefinas leves. Além disso, possivelmente a menor for¢a acida

dos sitios também contribui para a formag&o de produtos observada.

A impregnacgdo com tungsténio diminuiu a acidez total e a acidez de Brgnsted do
catalisador, reduzindo as reacGes formadoras de coque e diminuindo o rendimento a
compostos pesados (C6+s). Houve também um aumento sutil no rendimento em etileno
e propileno. O aumento no rendimento em propileno esta de acordo com os resultados
apresentados por Liu et al. (2009). No entanto, esses autores relataram uma diminuicédo

no rendimento em etileno, que ndo ocorreu neste trabalho.

Os efeitos da temperatura na produtividade acumulada dos principais produtos
em funcdo da quantidade acumulada de metanol alimentada (QAMA) estéo
apresentados nas Figuras V.9 a V.12. Nao existem na literatura muitos trabalhos
avaliando a produtividade no processo MTO, o que dificulta a comparacdo dos

resultados.

Para a HZ é bem evidente a reducao da produtividade acumulada com o aumento
da temperatura principalmente para as olefinas leves (Figura VV.9). Esse comportamento
foi atribuido a maior acidez desse catalisador e, portanto, a maior formacao de coque. O
aumento da temperatura promove ainda mais a formacdo de coque diminuindo a
conversao de forma acentuada ao longo do tempo de reacdo (Figura V.7). Este efeito da
temperatura na produtividade acumulada da HZ corrobora o resultado obtido por Dias
(2014).

Para o catalisador WZ observa-se que a produtividade acumulada de etileno e de
produtos C6+s sdo favorecidas com o aumento da temperatura. No entanto, o efeito
inverso foi verificado em relacdo as produtividades do propileno e do DME. Esse
resultado foi atribuido ao favorecimento das reacGes de crescimento de cadeias

observado com o aumento da temperatura (Figura V.7).
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Figura V.9 Efeito da temperatura na produtividade acumulada da zeolita HZ a 12 kPa e 35 h™.
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Figura V.10 Efeito da temperatura na produtividade acumulada da zedlita WZ a 12 kPa e 35 h™.
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Figura V.12 Efeito da temperatura na produtividade acumulada da zeélita CeZ a 12 kPa e 35 h™.
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Como mencionado anteriormente, a CeZ é tdo obstruida estericamente que as
suas produtividades acumuladas de etileno e propileno séo inferiores as observadas com
os demais catalisadores. A elevacdo da temperatura aumentou ligeiramente a
produtividade acumulada em olefinas leves e principalmente a produtos C6+s. Este
resultado pode ser explicado pelo favorecimento das reacdes de oligomerizagéo,
ciclizacdo e de transferéncia de hidrogénio, que sdo responsaveis pela formagdo de
coque com o aumento da temperatura (SONG et al., 2010; GONZALES et al., 2009;
ZHU et al., 2008; SALLA et al., 2005).

Considerando o conjunto de resultados pode-se constatar que, o catalisador PZ
apresentou a maior produtividade em olefinas leves (3,8 g de C,H4/gct € 18,4 g de
C3He/gcar) a 450°C. A zeollita HZ apresentou a maior produtividade em hidrocarbonetos
pesados, com 4,3 g de C6+s/gc,t a 450 °C. Ja o catalisador CeZ foi altamente seletivo a
DME formando 52,8 g de DME/gc,: também a 450°C. O efeito da adicdo de W a HZ foi
menos evidente que o observado com o0s demais promotores. A WZ apresentou uma
maior produtividade a DME a 450 °C e uma menor produtividade acumulada a C6+s a
550°C em relacdo a HZ. Face ao exposto, nas condicdes avaliadas pressao de metanol
de 12 kPa e 35 h™ 0 aumento da temperatura foi prejudicial para a formacéo de olefinas,

em especial, para a formacéo de propileno, sendo o P o promotor mais indicado.

b) Condicao: Peyson = 24 kPa e MWHSV =35 ht

A Figura V.13 ilustra a variacdo da conversdo ao longo da reacdo. O efeito da
temperatura é similar ao observado na Figura V.7. O catalisador com comportamento
mais distinto foi a CeZ, que apresentou uma significativa desativacéo a 550°C. A maior
concentracdo de metanol na alimentagé&o pode ter facilitado sua difuséo pelos bloqueios
estéricos, possibilitando que a reacdo forme coque e causando a desativacdo deste

catalisador.
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A Figura V.14 exibe a distribuicdo de produtos ap6s 15 minutos de reacdo nas

temperaturas avaliadas. Os resultados sdo bem similares aos apresentados na Figura

V.8, indicando que os efeitos da temperatura ndo se modificam apesar da maior pressao

parcial de metanol na alimentacgéo.

As Figuras V.15 a V.18 apresentam as produtividades acumuladas dos principais

produtos em fungédo da quantidade metanol alimentada para as temperaturas avaliadas.
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Figura V.14 Distribuicdo de produtos apds 15 minutos de reacéo a 24 kPa e 35 h™.
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Os comportamentos em relagio a temperatura foram similares
independentemente da pressao parcial de metanol alimentada para os catalisadores HZ,
PZ e CeZ. A Unica ze6lita com comportamento distinto é a WZ. Desta vez, ela
apresentou uma estabilidade superior a 450 °C, resultando em um aumento nas

produtividades acumuladas.

Assim como nos ensaios empregando pressdo parcial de metanol igual a 12 kPa
e 35 h™, a zedlita PZ apresenta as maiores produtividades acumuladas em etileno (4,9
9/0cat) € propileno (18,8 g/gear) a 450 °C. Além disso, desta vez este catalisador também
apresenta a maior produtividade acumulada de compostos C6+s (3,8 g/gcat) a 450 °C. A
CeZ também foi altamente seletiva a DME formando 57,2 g de DME/gc: a 450°C. A
450 °C, as zeOlitas HZ e a WZ exibiram produtividade acumulada de propileno maior

que de etileno, mas, novamente, essas produtividades foram inferiores a da PZ.

Similarmente ao constatado para a condi¢do de pressdo de metanol de 12 kPa e
35 h?, a elevagdo da temperatura foi prejudicial para a formagdo de olefinas, em
especial, para a formacdo de propileno, sendo o P melhor promotor. As produtividades
acumuladas de propileno das duas condi¢cdes estdo muito proximas. Desta forma
considera-se superior a condi¢cdo que também mais favoreceu a formacdo de etileno:
450 °C, 24 kPae 35 h™.

c) Condicao: Peyaon = 18 kPa e MWHSYV = 20 h™

As Figuras V.19 e V.20 apresentam a variagdo da conversdo e a distribuicédo
inicial de produtos para os catalisadores. O comportamento dos catalisadores foi
semelhante ao exibido nas Figuras V.13 e V.14. A maior diferenca entre as condicoes
anteriores foi a distribuicdo de produtos da CeZ. O maior tempo de contato facilitou a
difusdo através dos bloqueios estéricos, favorecendo a conversdao do DME em olefinas

leves.
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As Figuras V.21 a V.24 ilustram a produtividade acumulada em funcéo da
guantidade de metanol alimentada. O catalisador HZ se comportou de forma bem
semelhante ao apresentado nas Figuras V.9 e V.15. A principal diferenca estd na
produtividade acumulada de DME, que € maior a 550 °C. No entanto, a producdo de
DME seria maior a 450 °C se a reagéo fosse realizada por um tempo mais longo. Um
efeito semelhante ocorre com a produtividade de DME do catalisador WZ e com a
produtividade de etileno da zedlita PZ. Os perfis das produtividades acumuladas da CeZ

também foram similares aos apresentados anteriormente (Figuras V.12 e V.18).
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Figura V.20 Distribuicdo de produtos apds 15 minutos de reacéo a 18 kPa e 20 h™.
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Nesta condicéo, o catalisador PZ foi o que mais produziu etileno (4,1 9/gca) €
propileno (12,4 g/gcat), a 550 °C e 450 °C, respectivamente. As zeolitas HZ e CeZ
apresentaram, respectivamente, as maiores produtividades acumuladas em C6+s (3,1
0/0cat) € DME (26,3 g/gcat), ambas a 450°C. A impregnacdo com W resultou em perda
de produtividade acumulada dos quatros produtos analisados em relacdo a HZ. Nesta
condicdo experimental, 0 aumento da temperatura também foi prejudicial ao processo a

conversdo de metanol, pois favoreceu a desativacdo do catalisador.

d) Condig0: Person = 18 kPa e MWHSV =50 h

Os perfis da conversdo de metanol ao longo da reacao estdo exibidos na Figura
V.25. O efeito da temperatura € o mesmo observado nas condi¢Ges anteriores:
diminuigdo da conversdo de metanol com o aumento da temperatura em funcéo do
tempo para todos os catalisadores. Como esperado, a desativacdo é mais intensa a 550
°C.
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Figura V.25 Conversio de metanol em fung&o do tempo de reacio a 18 kPa e 50 h™: (a) 450 °C; (b) 550
°C.

A Figura V.26 apresenta a distribui¢do de produtos a 450 °C e 550 °C. Os perfis
dos catalisadores WZ, PZ e CeZ séo similares aos exibidos anteriormente (Figuras V.8,
V.14 e V.20).
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Figura V.26 Distribuicdo de produtos ap6s 15 minutos de reacéo a 18 kPa e 50h™.

A HZ, por outro lado, apresentou comportamento bem distinto. Por apresentar a
maior densidade de sitios acidos fortes, sua desativacdo & mais significativa. Essa
desativacdo é ainda maior a 550 °C, devido ao favorecimento da formacdo de coque
nessa temperatura (Dughaither, 2014; Mores et al., 2011; Chen et al., 2005; Aguayo et
al., 2002). O coque formado dificulta 0 acesso aos sitios acidos e, associado ao menor
tempo de contato dessa condigéo, é responsavel pela reducdo dos rendimentos iniciais.
A maior velocidade espacial do metanol desfavorece as reagcdes consecutivas, o que é
evidenciado pela formacdo de DME a 450 °C.

As Figuras V.27 a V.30 mostram a produtividade acumulada dos catalisadores a

450 °C e 550°C. Elas sdo bastante similares as apresentadas nas Figuras V.9 a V.12.
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Figura V.27 Efeito da temperatura na produtividade acumulada da zeélita HZ a 18 kPa e 50h™.
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Figura V.28 Efeito da temperatura na produtividade acumulada da zeélita WZ a 18 kPa e 50h™.
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Figura V.30 Efeito da temperatura na produtividade acumulada da zeélita CeZ a 18 kPa e 50h™.
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Nesta condi¢éo, as maiores produtividades foram novamente obtidas a 450 °C. A
zeolita PZ, mais uma vez, foi a maior produtora de etileno, propileno e C6+s: 5,0, 21,0 e
3,9 gramas por grama de catalisador, respectivamente. As zedlitas HZ e CeZ
produziram mais DME: 69,1 gramas de DME por grama de catalisador. A WZ
apresentou bom desempenho mesmo a 550°C, com resultados melhores que aqueles

observados para a HZ.

Similarmente, ao constatado para as demais condigOes testadas, a elevacdo da
temperatura foi prejudicial & formacdo de olefinas, em especial, & formacdo de
propileno, sendo o fésforo o melhor promotor. O resultado encontrado é similar ao
obtido para 18 kPa e 20 h™.

Melhores resultados de cada condicéo:

A Figura V.31 compara as maiores produtividades acumuladas de propileno nas
quatro condicGes avaliadas e as produtividades de etileno nessas mesmas condicdes. A
zedlita PZ foi a que mais produziu propileno e etileno a 450 °C, 18 kPa e 20 h™* para

todas as quantidades acumuladas de metanol alimentado.

8

(2]

|| —~—PZ:450 °C,18 kPa e 20 h -

—=—PZ:450°C,12kPae 35 h™
—e— PZ:450 °C,24 kPae 35 h”

—v— PZ: 450 °C,18 kPa e 50 h .

PAC2H4 (9/9cap)
S

N
L

0
0

20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
QAMA (9metanol/9cat)

30

| —a—Pz: 450 °C,18 kPa e 20 h" -7

—=— PZ: 450 °C,12kPa e 35 h”
—e— PZ: 450 °C,24 kPae 35 h” P

—v— PZ: 450 °C,18 kPa e 50 h”" PR

PAc3He6 (9/9¢at)

0

20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
QAMA (9etanol/dcat)

Figura V.31 Comparacdo entre as maiores produtividades acumuladas de etileno e propileno nas
condigBes testadas.

V.2.2 Efeito da MWHSV

a) Condicao: T =450 °C e Pcpson = 18 kPa

Os efeitos da MWHSV a 450 °C estdo apresentados pelos perfis de converséo de

metanol em fungdo da quantidade acumulada de metanol alimentado por massa de

catalisador (QAMA) na Figura V.32. Como esperado, 0 aumento na velocidade espacial
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de metanol reduziu a conversao inicial dos catalisadores. Esse efeito foi causado pela
diminuicdo do tempo de contato e estd de acordo com os trabalhos de Hajirmizaee et al.
(2015), Tavan et al. (2014), Losch et al. (2014), Hadi et al. (2014), Freiding e
Czarnetzki (2011), Kaarsholm et al. (2007), Patcas et al. (2005), Benito et al. (1996),
Gayubo et al. (1996), Espinoza (1986). No entanto, a desativagdo também é mais
significativa a 20 h™%. Isso ocorre porque o maior tempo espacial favorece a formacéo de
compostos aromaticos e hidrocarbonetos pesados (Takahashi et al., 2013; Ono et al.,
1988), alguns dos principais precursores do coque.

Os catalisadores PZ, CeZ e WZ apresentam comportamentos similares aos
exibidos na Figura V.7. Para as duas MWHSV avaliadas a PZ foi a zeo6lita que
apresentou as maiores conversdoes em funcdo da QAMA, enquanto a CeZ exibiu as
menores conversdes iniciais. No entanto, a CeZ mostrou a maior estabilidade a 50 h™. A
WZ mostra uma conversdo inicial bem elevada, mas desativa rapidamente nas duas
MWHSV testadas. Merece ser destacado o comportamento mais estavel da HZ a 50 h™.
Esse catalisador, por apresentar a maior forca e densidade de sitios acidos, deveria
desativar mais. Entretanto, ele exibe uma conversdo final similar & da PZ. Esse
comportamento pode ser atribuido a formacdo de coque. Segundo Ghavipour et al.
(2013), ¢ possivel que o coque formado atue como impedimento estérico, aumentando a
seletividade de forma do catalisador. Essa maior seletividade a produtos mais leves

reduziria a formacéo de precursores de coque.
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Figura V.32 Conversio de metanol em funcéo da QAMA a 450 °C e 18 kPa: (a) 20 h™; (b) 50 h.

A Figura V.33 apresenta a distribui¢do de produtos apos 15 minutos de reacéo a

20 h* e a 50 h™. Como esperado, o aumento da MWHSV reduziu os rendimentos em
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etileno, parafinas leves e compostos com seis ou mais carbonos e aumentou em
propileno e DME. Como foi mostrado no esquema reacional (Figura 111.4) proposto por
Sano et al. (1992), a Gltima etapa da reacdo € a conversao em parafinas e aromaticos,
seguida de formacéo de coque. Desta forma, estes produtos sdo beneficiados pelo maior
tempo de contato, o que corrobora os trabalhos de Takahashi et al. (2013) e Ono et al.
(1988). O maior tempo de contato também favorece a conversdo de DME a olefinas
leves, por este motivo, o rendimento em DME foi menor a 20 h™ (Gayubo et al., 1996).
A maior conversdo de DME também foi responsavel pelo aumento no rendimento em
etileno a 20h . Este resultado esta de acordo com os trabalhos de Hadi et al. (2014),
Kaarsholm et al. (2007) e Patcas et al. (2005). Por fim, o rendimento em propileno
diminui com o maior tempo de contato devido a sua conversdo em hidrocarbonetos mais

pesados, 0 que também foi constatado por Hajirmizaee et al. (2015).

Para todos os catalisadores o aumento da MWHSV favoreceu a formacéo de
DME. O CeZ foi o catalisador que apresentou as maiores varia¢des nos rendimentos em
funcdo da MWHSV. Como j& mencionado, este catalisador possui bloqueios estéricos o
que dificulta a difusdo do DME, desfavorecendo as reagdes de oligomerizagcdo. Com a
diminuicdo do tempo de contato, se torna mais dificil a difusdo através do bloqueio

dificultando a conversao do DME em olefinas leves.
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Figura V.33 Distribuicdo de produtos apds 15 minutos de reagéo a 450 °C e 18 kPa.
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A PZ apresentou distribuicdo de produtos similar a da Figura V.8. O aumento da
MWHSYV provocou a diminuicdo do rendimento em propileno, o que estd de acordo
com Hadi et al. (2014), Kaarsholm et al. (2007) e Patcas et al. (2005). Como a PZ é um
catalisador que apresenta uma menor forca e densidade de sitios acidos o aumento da

MWHSYV desfavorece as reacfes em série que possibilitam o crescimento de cadeia.

Para os catalisadores HZ e WZ, o aumento da MWHSV favoreceu a formagao
de propileno. Entre eles, a HZ exibiu um rendimento em propileno ligeiramente
superior, o que foi atribuido a sua maior acidez. Também pode-se observar uma menor
formagéo de produtos C6+s com o aumento da MWHSV, o que corrobora os perfis de

convers&o apresentados na Figura V.32 (b).

Os efeitos da MWHSV na produtividade acumulada dos principais produtos em
funcdo da QAMA estdo exibidos nas Figuras V.34 a V.37.

A HZ ndo mostrou sua produtividade acumulada de etileno e de DME afetada
significativamente pela mudanca na velocidade espacial. A produtividade em propileno
foi favorecida pelo aumento da velocidade espacial, que tornou o catalisador mais
estavel. A produtividade acumulada em C6+s foi superior em 20 h™, comprovando que

0 maior tempo de contato favorece a formacao de hidrocarbonetos pesados.

A produtividade acumulada de DME da zedlita WZ n&o foi influenciada pela
variacdo da velocidade espacial. J& a formacdo de olefinas leves, em especial de
propileno, foi favorecida pelo aumento da MWHSV, o que foi atribuida a maior
estabilidade do catalisador. Por outro lado, a maior produtividade acumulada em C6+s
foi obtida a 20 h™, o que reforca a ideia de que o maior tempo de contato favorece a

formacéo de hidrocarbonetos pesados.

Para a PZ, a diminuicdo da velocidade espacial aumentou a produtividade
acumulada em etileno, propileno e C6+s. Como a PZ é o catalisador com menor
densidade e forca dos sitios acidos, a menor velocidade espacial favorece a conversédo

de metanol em olefinas leves.

A CeZ apresentou maiores produtividades acumuladas de etileno, propileno e
C6+s em 20 h™. Esse resultado j era esperado, pois, como foi visto na Figura V.33, 0

bloqueio estérico da CeZ minimiza todos os rendimentos, exceto em DME.
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Figura V.34 Efeito da velocidade espacial na produtividade acumulada da ze6lita HZ a 450 °C e 18 kPa.
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Figura V.35 Efeito da velocidade espacial na produtividade acumulada da ze6lita WZ a 450 °C e 18 kPa.
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Figura V.37 Efeito da velocidade espacial na produtividade acumulada da zeélita CeZ a 450 °C e 18 kPa.
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Considerando os resultados obtidos, pode-se constatar que as zeodlitas mais
4cidas (HZ e WZ) apresentaram melhor desempenho a 50 h™, j& que esta condicio
reduz a desativacao. Por outro lado, ze6litas PZ e CeZ, com menor forca e densidade de

sitios acidos e, portanto, mais estaveis, exibiram uma maior produtividade acumulada
em olefinas leves a 20 h™.

A PZ apresentou a maior produtividade acumulada em etileno (6,3 g/Qca),
propileno (27,1 g/gea) € C6+s (5,6 g/gear) @ 20 h™. A CeZ se destacou na formagcao de
DME, chegando a 73,8 g/ge.: também a 20 h™. Tanto a HZ quanto a WZ apresentaram
produtividade de propileno maior que de etileno, mas ambas ficaram inferiores a da PZ.
Assim, a 450 °C e 18 kPa é possivel afirmar que a formacdo de olefinas leves, em
especial de propileno, foi favorecida a 20 h™. E importante ressaltar, no entanto, que 0s
valores de produtividade obtidos a 20 h™ neste item foram obtidos a partir de uma
extrapolacdo exponencial.

b) Condigédo: T =550 °C e P¢yson = 18 kPa

A Figura V.38 ilustra os efeitos da MWHSV na conversdo de metanol em
funcdo da QAMA a 550 °C. O efeito da velocidade espacial de metanol é similar ao
observado a 450 °C: o aumento da velocidade espacial diminuiu as conversdes iniciais,
mas aumentou a estabilidade do catalisador. Esse efeito, no entanto, é mais acentuado a
550 °C, pelo fato da formacéo de coque ser favorecida em temperaturas mais elevadas
(Dughaither, 2014; Mores et al., 2011; Chen et al., 2005; Aguayo et al., 2002).
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Figura V.38 Conversio de metanol em funcéo da QAMA a 550 °C e 18 kPa: (a) 20 h™ e (b) 50 h™.
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Os catalisadores PZ, WZ e CeZ, apresentam 0 mesmo comportamento ja
discutido anteriormente. A HZ, por outro lado, apresentou uma diminuicéo significativa
da converséo inicial com o aumento da MWHSYV. Como a maior temperatura favorece
as reacoes formadoras de cogque (DUGHAITHER, 2014; MORES et al., 2011; CHEN et
al., 2005; AGUAYO et al., 2002) e a HZ apresenta a maior densidade e forca de sitios
acidos, é possivel que ja esteja ocorrendo deposicdo de coque para baixos valores de
QAMA. Com o menor tempo de contato e a maior dificuldade de acesso aos sitios
ativos, a conversdo inicial de metanol diminui significativamente. Essa reducéo
corrobora os resultados obtidos por Hajirmizaee et al. (2015), Tavan et al. (2014) e
Freiding e Czarnetzki (2011).

A Figura V.39 exibe a distribuicdo de produtos apds 15 minutos de reacdo nas
duas MWHSV avaliadas a 550 °C. Como ja era esperado, 0 aumento da velocidade
espacial provocou reducdo no rendimento em etileno, parafinas leves e C6+s. Desta vez,
no entanto, também houve diminuicdo no rendimento em propileno. Essas reducdes
ocorreram devido ao menor tempo de contato com o catalisador, que também foi
responsavel pela maior formagdo de DME. Esse efeito da velocidade espacial também
foi constatado por Gayubo et al. (1996) e Benito et al. (1996).
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Figura V.39 Distribuicdo de produtos apdés 15 minutos de reacéo a 550 °C e 18 kPa.
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Os catalisadores PZ, WZ e CeZ apresentaram perfis similares aos ilustrados na
Figura V.33, o que indica que o efeito da velocidade espacial para estes catalisadores

ndo depende da temperatura.

Nesta condicdo, o aumento da MWHSV provocou reducbes severas no
rendimento em olefinas leves da HZ. Conforme mencionado, a maior formacdo de
coque que ocorre a 550 °C, associada ao menor tempo de contato, foi responsavel pela

diminuicdo de todos os rendimentos, exceto em DME.

A impregnagdo com tungsténio, ao diminuir a acidez do catalisador, o tornou
menos suscetivel a formacdo de coque. Essa maior resisténcia permitiu que a WZ

mantivesse rendimentos iniciais elevados, mesmo a 50 h™.

Os efeitos da MWHSV na produtividade acumulada dos principais produtos em
funcdo da QAMA estdo apresentados nas Figuras V.40 a V.43.

A produtividade acumulada de propileno foi bem similar para as duas
velocidades espaciais para a HZ. A produtividade acumulada em etileno e em C6+s foi

ligeiramente superior a 20 h™.

Para a WZ, por outro lado, o efeito da velocidade espacial foi mais significativo
na produtividade. O aumento da velocidade espacial favoreceu a formacéo de etileno,
propileno e C6+s a 50 h™. Essa diferenca esta associada a maior estabilidade da zedlita

nessa condi¢do e a densidade e forca de seus sitios acidos.

O efeito da MWHSV na zeo6lita PZ é similar ao exibido na Figura V.36. Isso
indica que, pelo menos para esse catalisador, o efeito da velocidade espacial independe
da temperatura. Como este catalisador apresenta uma menor forca e densidade de sitios
acidos, a menor MWHSYV favorece a conversdo de metanol em olefinas leves e
compostos C6+s.

Para a CeZ, a produtividade acumulada de etileno, propileno e C6+s € superior a
20 h™. Este comportamento foi atribuido ao maior tempo de contato que favorece a

difusao até os sitios ativos.
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4 4
—=—20h" —=—20h"
—e—50h* ¢ —e—50h* °
3 3
3 2 3 2
_________________ -
I z A
O 3
<1 <1
0 T T T T T T T T T 0 T T T T T T T T T
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
QAMA (Imetanol/9cat) QAMA (Oetanol/9cat)
40 3
—=—20h" —=—20h" o
—e—50h" . —e—50h"
30+ L
= e - <, 21
8 - g
g - >
2 204 -7 e R
L e %)
> ‘ &
[a) O 1
£ 104 X
O T T T T T T T T T 0 T T T T T T T T T
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
QAMA (9metanol/9cat) QAMA (9metanol/Icat)

Figura V.41 Efeito da velocidade espacial na produtividade acumulada da ze6lita WZ a 550 °C e 18 kPa.
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Mais uma vez, a PZ foi a que apresentou a maior produtividade acumulada em
etileno (4,9 g/ge) € em propileno (11,3 g/ge), ambas a 20 h™. Duas zeélitas se
destacaram na producéo de C6+s: a WZ (2,9 g/gca, @ 50 h™) e a PZ (2,8 g/gcar, @ 20 h™).
A maior produtora de DME também foi a PZ (61,2 g/ge, @ 50 h™). A HZ apresentou
um desempenho inferior a WZ, que se destacou principalmente a 50 h™. A CeZ, por
outro lado, apresentou os piores resultados a 50 h™. Dessa forma, a 550 °C e 18 kPa é
possivel afirmar a formacao de olefinas leves, em especial de propileno, foi favorecida a
20 h™. Esse resultado foi semelhante ao obtido a 450 °C. Cabe ressaltar que a 550 °C a
desativacdo dos catalisadores foi mais significativa sugerindo que para a formacéo de

olefinas leves a temperatura de 450 °C ¢é a mais indicada.

¢) Condicdo: T =500 °C e Peson = 12 kPa

A Figura V.44 apresenta os efeitos da MWHSV a 12 kPa na conversdo de
metanol em funcdo da QAMA. Os catalisadores com menor densidade de sitios acidos,
WZ, PZ e CeZ, mostraram maior estabilidade a 20 h™. A condicéo 12 kPae 50 h™ é a
que utiliza menor quantidade de catalisador. Por este motivo, mesmo uma deposicao de
coque pequena é significativa. Esse problema é agravado para os catalisadores com
menor densidade de sitios acidos, que possuem, naturalmente, menos sitios ativos. Esse
resultado também foi obtido por Wu et al. (2004).

Por outro lado, a HZ apresenta uma maior desativacdo a 20 h™. Esse resultado
foi atribuido a maior densidade e forca de seus sitios acidos que favorece a formacdo de

coque até em menores pressdes parciais de metanol.
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Figura V.44 Convers&o de metanol em funcéo da QAMA a 500 °C e 12 kPa: (a) 20 h™; (b) 50 h™.

A Figura V.45 apresenta a distribuicdo de produtos apds 15 minutos de reacdo a
20 h™ e a 50 h™. O efeito do aumento da velocidade espacial do metanol foi similar ao
observado na Figura V.39: diminuigdo no rendimento em olefinas e parafinas leves e
C6+s, além de aumento no rendimento em DME. Como esperado, 0 menor tempo de

contato dificulta a conversao total do DME em olefinas leves.
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Figura V.45 Distribuigdo de produtos apés 15 minutos de reagao a 500 °C e 12 kPa.

Os catalisadores WZ, PZ e CeZ exibem distribuicdo de produtos similar as ja
apresentadas. O WZ apresenta rendimentos semelhantes aos da HZ. Como em outras
condigOes, a PZ se destaca pelo maior rendimento em propileno, especialmente na
menor velocidade espacial de metanol. Ja a CeZ apresenta bons rendimento em olefinas
leves a 20 h™. No entanto, o aumento da MWHSV favoreceu significativamente a

formacéo de DME.

Os efeitos da MWHSV na produtividade acumulada dos principais produtos em
funcdo da QAMA estdo apresentados nas Figuras V.46 a V.49,
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Para a HZ, a produtividade acumulada em etileno, propileno e C6+s foi maior a
50 h™ em especial para valores de QAMA maiores que 80 gmetanol/Jeat. O aumento da
estabilidade, provocado pelo menor tempo de contato, associado a elevada densidade e

forca dos sitios acidos da HZ, possibilitam a maior produtividade acumulada nessa

condigéo.
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Figura V.46 Efeito da velocidade espacial na produtividade acumulada da zeélita HZ a 500 °C e 12 kPa.

A WZ também apresentou maior produtividade acumulada de etileno, propileno
a 50 h™. Esse comportamento foi atribuido a menor desativacéo sofrida pelo catalisador
nesta condicao.

A PZ, assim como a HZ, apresentou maior produtividade acumulada de etileno,

propileno e C6+s a 50 h™. Assim como nas condicBes anteriores, a PZ se destacou por
sua produtividade em propileno.

A CeZ apresentou comportamento similar ao exibido nas Figuras V.37 e V.43.
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Figura V.48 Efeito da velocidade espacial na produtividade acumulada da ze6lita PZ a 500 °C e 12 kPa.
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Com base nas informacOes apresentadas, & possivel afirmar que a PZ,

novamente, destacou-se na produtividade de propileno (13,1 g/get @ 50 h™). A HZ

apresentou maior produtividade acumulada de etileno (3,5 g/geca 50 h™). A WZ foi a

zedlita que mais produziu C6+s (2,1 g/gera 50 h™). A impregnacéo com cério favoreceu

a producdo de DME (74,4 CeZ g/ge @ 50 h™). Desta forma, constata-se que, nesta

condicdo experimental, 0 aumento da MWHSYV foi prejudicial ao processo a conversao

de metanol, pois favoreceu a desativacdo do catalisador. No entanto, ele também

provocou um aumento na produtividade acumulado.

d) Condicdo: T =500 °C e Pcpson = 24 kPa

A Figura V.50 ilustra os efeitos da MWHSV na conversdo de metanol em

funcdo da QAMA. O efeito da velocidade espacial e 0 comportamento dos catalisadores

sdo similares aos discutidos na Figura V.38.
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A Figura V.51 exibe a distribuicdo de produtos apds 15 minutos de reacdo nas
duas MWHSV avaliadas. Os efeitos da velocidade espacial foram similares aos
discutidos na Figura V.33.

Os efeitos da MWHSV na produtividade acumulada dos principais produtos em
funcdo da QAMA estdo apresentados nas Figuras V.52 a V.55.
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Figura V.51 Distribuicdo de produtos apos 15 minutos de reagdo a 500 °C e 24 kPa.
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Figura V.52 Efeito da velocidade espacial na produtividade acumulada da zeélita HZ a 500 °C e 24 kPa.
O aumento da MWHSYV provocou um aumento na produtividade acumulada de

etileno, propileno e C6+s para os catalisadores HZ e WZ. Esse aumento foi atribuido a

maior estabilidade destes catalisadores a 50 h™.

A PZ apresentou maior produtividade em etileno e C6+s a 20 h™, o que foi
atribuido ao favorecimento das reac6es de oligomerizagdo e cragueamento. No entanto,
a produtividade de propileno foi similar nas duas velocidades espaciais avaliadas A
produtividade acumulada a DME foi superior a 50 h™. Esse comportamento foi

atribuido a menor forca e densidade dos sitios acidos da PZ, ja que este catalisador foi o
mais estavel.

A zedlita CeZ apresentou maior produtividade de etileno e propileno a 50 h™.
Este resultado difere dos observados nas outras trés condi¢cdes. Nelas, acredita-se que a
mistura metanol/DME néo conseguia acessar os sitios ativos localizados no interior dos
poros devido aos bloqueios estéricos mencionados anteriormente. A maior concentracao
de metanol na alimentacdo, no entanto, favorece a difusdo através desse bloqueio,

permitindo 0 acesso mesmo para 0 menor tempo de contato.
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Figura V.55 Efeito da velocidade espacial na produtividade acumulada da zedlita CeZ a 500 °C e 24
kPa.

Com base nos resultados acima, é possivel afirmar que a PZ foi o catalisador que
apresentou maior produtividade acumulada de etileno (6,5 9/gcat), propileno (16,2 g/gcat)
e C6+s (4,8 g/ge), todas a 20 h™. As produtividades dos catalisadores HZ, WZ e CeZ
foram, em geral, favorecidas pela maior velocidade espacial, mas tiveram resultado
inferior a PZ. Esse comportamento deve estar relacionado a maior estabilidade desses
catalisadores na maior velocidade espacial. Dos trés catalisadores, a HZ apresentou
maiores produtividades. A 24 kPa e 500 °C, a maior produtividade de propileno foi
obtida a 20 h%, diferindo do resultado obtido a 12 kPa e 500 °C. Isso sugere que o efeito

da MWHSYV depende da presséo parcial de metanol na alimentacao.
Melhores resultados de cada condicéo:

A Figura V.56 foi obtida comparando as maiores produtividades acumuladas de
propileno das quatro condi¢Bes. Considerando as quatro condicOes, a zedlita que mais
produziu propileno foi a PZ operando a 450 °C, 18 kPa e 20 h™. Esta também foi uma

das condi¢Ges que mais produziu etileno.
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Figura V.56 Comparacdo entre as maiores produtividades acumuladas de etileno e propileno nas
condi¢des testadas.

Comparando-se as Figuras V.56 e V.31, é possivel constatar que a mesma
condicdo otimizou a produtividade em olefinas leves. Desta forma, pode-se concluir que
esta € a condi¢do que deve ser utilizada para maximizar a produtividade tanto em

propileno quanto em olefinas leves.

V.2.3 Andlise estatistica dos testes com a HZ

O catalisador HZ (comercial) foi escolhido para realizagdo de um planejamento
fatorial do tipo Box Behnken 3%, As trés variaveis independentes foram temperatura de
reacdo (T), velocidade espacial horaria méassica de metanol (SV) e pressao parcial de
metanol (P). Os rendimentos e as produtividade acumulada de propileno e etileno foram
adotados como variaveis respostas. Foram realizados 12 experimentos executados

aleatoriamente e trés réplicas no ponto central.

Os trés niveis utilizados para a temperatura (T) foram 450 °C (-1), 500 °C (0) e
550 °C (+1). Para a pressao parcial de metanol (P) foram 12 kPa (-1), 18 kPa (0) e 24
kPa (+1) e para a velocidade espacial horaria massica de metanol (SV) foram 20 h™ (-
1), 35 h™ (0) e 50 h* (+1). Nas equacdes de regressdo obtidas neste capitulo (V.1 a
V.4), os dados de T, P e SV devem estar normalizados entre -1 e +1. Nas tabelas de

efeitos exibidas a seguir os parametros em negrito apresentam significancia estatistica.
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Rendimento Inicial em Etileno

A Tabela V.9 exibe os efeitos, as significancias estatisticas, os coeficientes de

regressao e os erros dos parametros no rendimento inicial de etileno.

Tabela V.9 Efeitos estimados a partir do planejamento fatorial 3° para rendimento inicial de etileno.

A . Erro Coeficiente | Errodo
Parametro | Efeito Padréo P de regressao | coeficiente
g

Média 20,13 0,15 |0,000055 20,1 0,1
T 3,82 0,39 |0,010107 1,9 0,2
T2 7,85 0,27 |0,001185 3,9 0,1
P -1,71 0,37 |0,043372 -0,9 0,2
p2 -0,79 0,27 |0,099542 -0,4 0,1
S\ -4,61 0,39 |0,006972 -2,3 0,2
SVv2 1,12 0,27 |0,053403 0,6 0,1
T*P -2,86 0,52 |0,031348 -1,4 0,3
T*P2 -3,75 0,37 |0,009447 -1,9 0,2
T2*p -1,07 0,37 |0,100081 -0,5 0,2
T*SV -5,92 0,52 |0,007613 -3,0 0,3
T2*SV 4,42 0,37 |0,006823 2,2 0,2
P*SV 0,13 0,52 |0,826696 0,1 0,3

E possivel constatar que os trés parametros (T, P e SV) apresentam significancia
estatistica, sendo o termo quadratico da temperatura (T%) o mais importante. Ja 0s
parametros P?, SV, T2*P e P*SV n#o apresentam significancia estatistica, pois o valor
de p encontrado é maior que 0,05 a um intervalo de confianga de 95% e, portanto, ndo
foram considerados no modelo.

O modelo matematico resultante para descrever o rendimento inicial em etileno

pode ser representado por:

Reona(%) = (20,1 +0,1) +(1,9+02)* T+ (39+0,1) *T?> —(0,9+ 0,2) * P —
(23+02)*SV—-(1,4+0,3)*TP - (1,94 0,2) « TP? — (3,0 + 0,3) * TSV +
(2,2+0,2) *T?SV (V.1)

A equagéo (V.1) apresentou R? = 0,97 e Rag; = 0,94. A Figura V.57 exibe uma

comparagéo entre os rendimentos iniciais em etileno observados versus 0s previstos.
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Figura V.57 Valores observados de rendimento inicial em etileno versus previstos.

Conforme mencionado, 0 modelo ajustou de forma satisfatéria os dados

experimentais, pois os valores previstos se aproximam dos valores observados.

A andlise dos perfis médios (Figura V.58) favorece a compreensdo dos efeitos de
cada parametro. A temperatura que gerou 0s maiores rendimentos iniciais em etileno foi
500 °C, sendo um ponto de maximo. Esse resultado coincide com o encontrado por
Chen et al. (2005), que verificou que o aumento da temperatura favorece a formacao de
olefinas leves, mas valores muito elevados provocam uma diminui¢do devido ao
aumento da desativagédo do catalisador. A pressao parcial de metanol apresentou o efeito
inverso: um ponto de minimo a 18 kPa e maior rendimento a 12 kPa. O maior
rendimento de etileno na menor pressao parcial de metanol é corroborado por Chang
(1979). O efeito da velocidade espacial horaria de metanol (SV), por outro lado, diverge
do resultado reportado por Chang e Silvestri (1977). Os autores constataram que 0
aumento da velocidade espacial horaria massica de metanol (SV) favorece o rendimento
em etileno, enquanto neste trabalho, o rendimento maximo ocorre a 20 h™. No entanto,
os referidos autores realizaram experimentos em uma temperatura inferior a 400 °C, o

que pode justificar a diferenca verificada.
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Figura V.58 Perfis médios do rendimento inicial em etileno.

Os maiores rendimentos iniciais de etileno seriam obtidos a 12 kPa, 500 °C e

20h™ de acordo com a Figura V.58.

Rendimento Inicial em Propileno

A Tabela V.10 apresenta os efeitos, a significancia estatistica (p), os coeficientes
de regresséo e os erros dos parametros no rendimento inicial de propileno. O efeito de
interacdo entre temperatura e velocidade espacial horaria massica de metanol (T*SV)
foi 0 mais significativo. J& o parametro quadrético da temperatura (T?) ndo apresentou

significancia estatistica.
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Tabela V.10 Efeitos estimados a partir do planejamento fatorial 3° para rendimento inicial de propileno.

Coeficiente
Fator | Efeito PE”? p de Err_o_do
adrdo x coeficiente
regressao

Média | 21,64 0,034 |0,000002 21,64 0,03
T -4,46 0,091 |0,000419 -2,23 0,05
T2 -0,14 0,064 |0,158609 -0,07 0,03
P 2,32 0,091 |0,001544 1,16 0,05
p2 0,45 0,064 |0,019059 0,23 0,03
SV -6,01 0,091 |0,000231 -3,00 0,05
Svz 0,52 0,064 |0,014531 0,26 0,03
T*P 3,88 0,123 |0,000997 1,94 0,06
T*P2 -0,90 0,087 |0,009093 -0,45 0,04
T2*p -1,17 0,087 |0,005482 -0,58 0,04
T*SVv | -10,08 0,123 |0,000148 -5,04 0,06
T2*SV | 2,17 0,087 [0,001588 1,09 0,04
P*SVv 1,02 0,123 |0,014137 0,51 0,06

O modelo matemético resultante para descrever o rendimento inicial em

propileno pode ser representado por:

Respe (%) = (21,64 + 0,03) — (2,23 + 0,05) * T + (1,16 + 0,05) * P +

(0,23 +,03) * P2 — (3,00 + 0,05) * SV + (0,26 + 0,03) * SV2 + (1,94 + 0,06) *
TP — (0,45 4+ 0,04) * TP? — (0,58 + 0,04) * T?P — (5,04 + 0,06) * TSV +
(1,09 + 0,04) * T2SV + (0,51 + 0,06) * PSV

(V.2)

A equacdo V.2 apresentou R? = 0,99 e Ry = 0,99. A Figura V.59 exibe os

rendimentos iniciais em propileno observados versus 0s previstos.
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A Figura V.60 ilustra os perfis médios do rendimento inicial em propileno.
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Os efeitos dos parametros do rendimento em propileno ndo apresentam pontos
de méaximo. O maior rendimento ocorreu em 450°C, o que estd de acordo com
Hajirmizaee et al. (2015). Esses autores verificaram que a seletividade a propileno
diminuiu para temperaturas acima de 460°C. O aumento da pressdo parcial de metanol
também aumentou o rendimento em propileno. Este resultado é contrario ao obtido por
Hajirmizaee et al. (2015) que constataram que a diluicdo do metanol favoreceu a
formacao de propileno. Por fim, a diminuigdo da velocidade espacial hordria massica de

metanol (SV) provocou um aumento do rendimento inicial em propileno.

De acordo com a Figura V.60, os maiores rendimentos iniciais de propileno
seriam obtidos a 24 kPa, 450 °C e 20 h™.

Produtividade Acumulada de Etileno

A Tabela V.11 mostra os efeitos, a significancia estatistica (p), os coeficientes de

regressdo e os erros dos parametros na produtividade acumulada de etileno.

Tabela V.11 Efeitos estimados a partir do planejamento fatorial 3° para a produtividade acumulada de

etileno.
Fator | Efeito Err(3 0 CoeficienEe Err_o_do
Padréo de regressdo | coeficiente

Média | 3,60 0,01 |0,000010 3,60 0,01
T -2,92 0,03 |0,000104 -1,46 0,01
T2 0,07 0,02 |0,071341 0,04 0,01
P -0,55 0,03 [0,002594 -0,28 0,01
P2 -0,65 0,02 |0,001010 -0,33 0,01
SV 1,18 0,03 |0,000638 0,59 0,01
SVv2 0,24 0,02 |0,007681 0,12 0,01
T*P 0,75 0,04 |0,002816 0,38 0,02
T*P2 0,15 0,03 |0,033769 0,07 0,01
T2*P -0,05 0,03 [0,233320 -0,02 0,01
T*SV | -0,72 0,04 |0,003068 -0,36 0,02
TSV | 0,65 0,03 |0,001878 0,33 0,01
P*SV 0,14 0,04 |0,076054 0,07 0,02

O termo quadratico da temperatura (T?) e os termos de interacdo T2*P e P*SV

ndo apresentam significancia estatistica, pois o valor de p encontrado é maior que 0,05 a
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um intervalo de confianca de 95% e, portanto, ndo foram considerados no modelo. A

temperatura (T) apresenta o efeito mais significativo.

O modelo matematico resultante para descrever a produtividade acumulada de

etileno pode ser representado por:

PAcoya = (3,60 +0,01) — (1,46 + 0,01) * T — (0,28 + 0,01) * P — (0,33 + 0,01) *
P%? + (0,59 +0,01) xSV + (0,12 £ 0,01) * SV2 + (0,38 £ 0,02) * TP +

(0,07 + 0,01) * TP? — (0,36 + 0,02) * TSV + (0,33 + 0,01) * T2SV

(V.3)

A equagdo V.3 apresentou R? = 0,99 e Ry = 0,99. A Figura V.61 mostra as

produtividades acumuladas em etileno observadas versus as previstas.
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Figura V.61 Valores de produtividade acumulada de etileno observados versus previstos.

Analisando os efeitos dos parametros pelos perfis médios (Figura V.62),
constata-se que a diminuicdo da temperatura e da pressdo parcial de metanol e o
aumento da velocidade espacial de metanol favorecem a producéo de etileno. N&do ha na
literatura muitos trabalhos avaliando produtividade acumulada, mas pode-se comparar
as tendéncias dos efeitos das varidveis independentes. Dehertog e Froment (1991)
afirmaram que a diminuicdo da temperatura aumentou a producdo de etileno enquanto

Hajirmizaee et al. (2015) verificaram que a diminuicdo da pressdo parcial aumentou o
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rendimento em olefinas leves. Desta forma, os resultados obtidos estdo de acordo com a
literatura. De acordo com a Figura V.62, a maior produtividade acumulada de etileno
ocorre a 450°C, 12 kPae 50 ht.

55

ke
~

50

»
)

45

>
=)

4,0

w
o

3,5
3,0

w
~

PACoH4 (9/9ca)
PACZH4 (g/gcat)
w
(o2}

2,5

w
N

2,0

w
o

15

N
o]

450 500 550 12 18 24
T (°C) P (kPa)
44
42
40
3,38
3,6
3.4
32
3,0
2,8
2,6
24

PAC2H4 (g/gcat)

20 35 50
sV (h)

Figura V.62 Perfis médios da produtividade acumulada de etileno.

Produtividade Acumulada de Propileno

A Tabela V.12 apresenta os efeitos, a significancia estatistica (p), os coeficientes
de regressao e os erros dos parametros na produtividade acumulada de propileno. Todos
os parametros analisados foram estatisticamente significativos. Novamente, a

temperatura apresenta o efeito mais significativo.

O modelo matematico resultante para descrever a produtividade acumulada de
propileno pode ser representado pela equagdo V.4. Ela apresentou Rz = 0,99 e Rqyg; =
0,99. A comparacdo entre os valores previstos e observados estd apresentada na Figura
V.63.
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PAcaps = (2,954 + 0,002) — (0,428 + 0,003) * T + (0,055 + 0,002) = T2 +

(0,060 + 0,003) * P — (0,208 + 0,002) * P + (0,205 + 0,003) * SV + (0,140 +
0,002+5V2+0,10940,003x7P—0,09140,002+TP2+0,01740,002%72P—0,09940,0
03+7SV+0,29740,002x 725V +0,09740,003+PSV

(V.4)

Tabela V.12 Efeitos estimados a partir do planejamento fatorial 3° para a produtividade acumulada de

propileno.
Fator | Efeito EI‘I‘? p Coef(ljzlente Err_o_do
Padréo x coeficiente
regressao

Meédia | 2,954 | 0,0020 |0,000000 2,954 0,002
T -0,856 | 0,0052 |0,000037| -0,428 0,003
T? 0,111 | 0,0036 |0,001070 0,055 0,002
P 0,119 | 0,0052 |0,001904 0,060 0,003
P2 -0,416 | 0,0036 |0,000076| -0,208 0,002
SV 0,411 | 0,0052 |0,000160 0,205 0,003
Sv2 0,279 | 0,0036 |0,000169 0,140 0,002
T™P | 0,218 | 0,0070 |0,001019 0,109 0,003
T*P2 |-0,182 | 0,0049 |0,000730| -0,091 0,002
T2*P | 0,034 | 0,0049 |0,020744 0,017 0,002
T*SVv | -0,198 | 0,0070 |0,001235| -0,099 0,003
T2*SV | 0,594 | 0,0049 |0,000069 0,297 0,002
P*SV | 0,194 | 0,0070 |0,001287 0,097 0,003
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Figura V.63 Valores de produtividade acumulada de propileno observados versus previstos.
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A partir da Figura V.64, é possivel perceber que a maior produtividade
acumulada de propileno é obtida a 450 °C, 24 kPa e 35 h™. Como foi mencionado
anteriormente, ndo existem muitos estudos analisando produtividade acumulada, mas
pode-se comparar tendéncias. Hajirmizaee et al. (2015) verificaram que a seletividade
em propileno alcancava um maximo em 460 °C. Por outro lado, em relagdo a pressao
parcial de metanol, a tendéncia foi oposta a obtida neste trabalho. Quanto a velocidade
espacial horaria massica de metanol, o esperado era que novamente o melhor
desempenho ocorresse a 50 h™. No entanto, como essa condicao favorece a desativagao
(DIAS, 2014), devido a maior alimentacdo de metanol por grama de catalisador. Desta
forma, € possivel que tenha ocorrido uma desativagdo do catalisador HZ tdo acentuada a

50 h™! que a produtividade acumulada de propileno a 35 h™ foi superior.
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Figura V.64 Perfis médios da produtividade acumulada de propileno.

Otimizacao através da funcao desejabilidade (desirability)

A funcdo desirability foi utilizada para otimizar os parametros e encontrar um

ponto 6timo em termos de rendimento e produtividade. Na otimizacdo, foram
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considerados desejaveis (1) os maiores rendimentos e produtividades acumuladas.
Analogamente, foram definidos como indesejaveis (0) os menores valores dessas

variaveis de resposta. Foram utilizados 50 passos na otimizacao.

Maximizando o rendimento e a producéo de olefinas leves (propileno e etileno),
foi obtido o seguinte resultado: temperatura de 468 °C, pressao parcial de metanol igual
a 12 kPa e velocidade espacial horaria de metanol de 36,2 h™. Nessa condicdo seriam
obtidos os valores de rendimentos iniciais em etileno e propileno e produtividades
acumuladas de etileno e propileno iguais a 23,1%, 22,2%, 5,25 Qetiteno/Jcat € 3,56

Opropileno/Ocat, respectivamente.

As condicdes para otimizar a formacdo de propileno foram: temperatura de 450
°C, pressao parcial de metanol de 24 kPa e velocidade espacial horaria méssica de
metanol de 34,4 h™. Nesta condicéo, o rendimento inicial em propileno foi 25,4% e a

produtividade acumulada foi 3,76 Qpropileno/Jcat-
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V1. Conclusoes

A andlise de FRX indicou que a remoc¢do do sodio da zeolita NazZ foi bem-
sucedida, no entanto, a promogdo com tungsténio e com cério ndo alcancou o teor
desejado. Essa diferenca se deve a alta higroscopicidade dos sais utilizados na

impregnacao.

A analise de RMN-MAS Si mostrou que adicio dos promotores reduziu o sinal
relativo as espécies Si(1Al). Essa reducdo foi atribuida a desaluminizacdo e/ou a entrada

dos promotores na rede.

A anélise de DRX sugeriu que ndo houve formacdo de novas fases cristalinas,
mas que houve reducdo da cristalinidade das zeolitas PZ e CeZ. A menor cristalinidade
foi atribuida a desaluminizacdo, a entrada de promotores na rede e a absor¢do da

radiacdo pelo cério.

A andlise de adsorcdo de nitrogénio da PZ e CeZ verificou diminui¢do na area
especifica e no volume de poros, dois indicativos de obstrucdo dos poros e canais do
catalisador.

A analise de TPD de aménia indicou que as promogdes causaram reducdo da
densidade e da forca dos sitios acidos. As zeoélitas PZ e CeZ apresentaram as maiores

diminuicdes da forca dos sitios acidos.

A decomposicdo de n-propilamina a temperatura programada mostrou que as
impregnacdes com P, Ce e W diminuiram a densidade de sitios acidos de Brgnsted.
Alem disso, foi encontrada uma relagdo linear entre a acidez de Brensted e a quantidade

de aluminio tetraédrico e tetraédrico distorcido presentes nos catalisadores.

A adicdo de fosforo tornou o catalisador mais estavel e aumentou o rendimento
em propileno. Esses comportamentos foram relacionados a menor densidade e forca dos

sitios &cidos.

Os catalisadores HZ e WZ apresentaram menor estabilidade devido a maior
forca dos seus sitios acidos. A distribuicdo de produtos destes catalisadores também foi

similar pela mesma razéo.
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A CeZ apresentou comportamento distinto das outras zedlitas. Ela exibiu menor
conversdo inicial, mas mostrou maior estabilidade. Também se destacou pelo elevado
rendimento em DME. Esses efeitos devem ser consequéncia da grave obstrucéo estérica
causada pela presenca do cério nos poros do catalisador, constatada nas analises de

caracterizacéo.

O aumento da temperatura diminuiu a estabilidade do catalisador. Essa reducéo

foi associada a maior formagéo de coque que ocorre em temperaturas elevadas.

A elevagdo da temperatura, em geral, também aumentou o rendimento em
etileno, parafinas leves e hidrocarbonetos pesados e diminuiu em propileno. Esse efeito
foi relacionado ao favorecimento das reacOes de alquilagcdo, aromatizacdo e

cragueamento pela elevacdo da temperatura.

Nas quatros condicOes testadas, a produtividade de propileno foi maximizada
pela PZ a 450 °C, indicando que a temperatura é a varidvel operacional mais

importante.

Conforme esperado, o aumento da velocidade espacial horaria massica de
metanol diminuiu a conversdo de metanol inicial e aumentou a estabilidade dos
catalisadores. O aumento da velocidade espacial horaria massica de metanol também
diminuiu o rendimento em etileno, parafinas leves e compostos mais pesados. Essa
diminuicdo foi causada pelo menor tempo de contato que desfavorece a conversao de
olefinas em hidrocarbonetos mais pesados e em parafinas e o cragueamento desses

compostos em etileno.

Ao contrario da temperatura, os efeitos da velocidade espacial horaria massica
de metanol na estabilidade do catalisador e nas produtividades acumuladas foram
dependentes da presséo parcial de metanol na alimentacéo.

Nas condi¢des avaliadas, a produtividade acumulada maxima de propileno
corresponde a 27,1 g/ge: € foi obtida a 450°C, 18 kPa e 20 h™, para o catalisador

promovido com fosforo.

A andlise estatistica mostrou que, além dos trés parametros, diversos termos de
interacdo também foram significativos para o rendimento inicial e as produtividades

acumuladas de etileno e propileno.
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Segundo a funcdo desirability, a condi¢do estabelecida como oOtima para a
produtividade acumulada de olefinas leves para a HZ corresponde a 8,81 g/gc., nas
condices de 468 °C, 12 kPa e 36,2 h™. No entanto, a condigdo estabelecida como 6tima
para a produtividade acumulada de propileno corresponde a 3,76 Qpropileno/Qcat, NASs
condiges préximas a 450 °C, 24 kPa e 34,4 h™.
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VI1I1. Sugestdes para trabalhos futuros

Testar a utilizacdo de promotores diferentes.

e Testar a promocdo em catalisadores com SAR diferentes.

e Ampliar a faixa de condic¢des analisadas.

e Verificar o efeito da alimentacdo simultanea de metanol e 4gua.
e Caracterizar o catalisador ap0s a reacdo

e Testar uma amostra de HZ submetida ao mesmo procedimento de impregnacéo

realizado nas outras zedlitas.
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