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Resumo do Projeto Final apresentado à Escola de Química como parte dos requisitos 

necessários para obtenção do grau de Engenheiro Químico 

 

ESTUDO DE REAÇÕES DE HIDROTRATAMENTO DE DESTILADOS 

MÉDIOS DE PETRÓLEO UTILIZANDO NiMoP/Al2O3 

William de Rezende Locatel 

Fevereiro, 2018 

Orientador: Prof. Mônica Antunes Pereira da Silva, D. Sc. 

Devido à preocupação com os impactos ambientais causados pela emissão de poluentes, 

as especificações dos combustíveis têm se tornado progressivamente mais rigorosas, 

principalmente com relação ao teor de enxofre no óleo diesel. Assim, o processo de 

hidrodessulfurização (HDS) profunda passou a ter um papel cada vez mais significativo 

na obtenção de combustíveis limpos. No caso do petróleo brasileiro, que possui um teor 

de compostos nitrogenados elevado, é ainda mais difícil atingir essas especificações 

devido ao significativo efeito de inibição destes compostos. Portanto, para atingir as 

especificações empregando condições menos severas, faz-se necessário conhecer os 

efeitos das variáveis de processo e da presença de contaminantes nitrogenados na reação 

de remoção de enxofre. Assim, o objetivo deste trabalho foi avaliar os efeitos das 

variáveis de processo (temperatura, pressão de hidrogênio e velocidade espacial) bem 

como da competição da quinolina na HDS do dibenzotiofeno (DBT) empregando como 

catalisador NiMoP/γ-Al2O3. O catalisador foi sintetizado através da técnica de 

impregnação ao ponto úmido de modo a obter Mo (13% m/m), Ni (3,5% m/m) e P (1,7% 

m/m). Para a caracterização foram empregadas técnicas de fluorescência de raios X, 

redução à temperatura programada, adsorção de N2 e difração de raios X e análise 

termogravimétrica. Os testes catalíticos foram realizados em reator de leito fixo e a carga 

líquida utilizada possuía DBT com teor de 3500 mg/kg de S em uma mistura de 

hidrocarbonetos de C13 a C18. Para avaliar o efeito de compostos nitrogenados, 

adicionou-se quinolina com teor de 50, 100, 200 e 300 mg/kg de N. Utilizando os critérios 

de Mears e Weisz-Prater verificou-se a ausência de limitações difusionais. A pressão de 

H2 exerce baixa influência na conversão do DBT e na distribuição de produtos, porém o 

aumento da pressão favoreceu levemente a rota de hidrogenação prévia (HID). A redução 

da velocidade espacial favorece a formação de produtos hidrogenados (cicloexilbenzeno). 

Apesar de a temperatura exercer grande influência na conversão e rendimento de 

produtos, a distribuição de produtos não se modifica. Para elevadas conversões o bifenil 

(BF) é convertido em cicloexilbezeno (CHB) mais facilmente, o que sugere um efeito de 

competição entre o DBT e o BF pela adsorção nos sítios catalíticos. O modelo cinético 

de lei de potências de 1ª ordem em relação ao DBT se ajustou bem aos dados. A energia 

de ativação aparente global para a HDS do DBT foi de 86 kJ/mol. Para as reações na 

presença de quinolina obteve-se um bom ajuste utilizando um modelo cinético de 

Langmuir-Hinshelwood com o expoente referente ao termo de inibição igual a 0,25. A 

constante de adsorção aparente da quinolina (KN) estimada foi 0,2 L/mol. A competição 

da quinolina ocorre preferencialmente pelos sítios responsáveis pela rota HID.  

Palavras chave:  hidrodessulfurização; dibenzotiofeno; competição; quinolina 
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STUDY OF HYDROTREATING REACTIONS OF PETROLEUM MEDIUM 

DESTILATES USING NiMoP/Al2O3 
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Fevereiro, 2018 

Supervisor: Prof. Mônica Antunes Pereira da Silva, D. Sc. 

Due the concern about environmental impacts caused by pollutant emission, fuels 

specifications have become progressively more stringent, specially about the sulfur limits 

present on diesel. Thus, deep desulfurization (HDS) has an increasingly significant role 

in obtaining clean fuels. In the case of Brazilian petroleum, which has a high 

concentration of nitrogenated compounds, is harder to reach the required sulfur’s level 

due the significant inhibition effect of these compounds. Therefore, in order to achieve 

fuels’ specification employing less severe conditions it is necessary the comprehension 

of process variables influence and the effects of the presence of nitrogen-containing 

compounds on sulfur removal. Thus, the aim of this work was to evaluate the effects of 

process variables (temperature, H2 pressure and WHSV) as well as the competition effect 

of quinoline on HDS of dibenzothiophene (DBT) employing NiMoP/γ-Al2O3. The 

catalyst was obtained using incipient wetness impregnation method aiming Mo, Ni and P 

concentrations of 13 wt%, 3.5 wt% and 1.7 wt%, respectively. For characterization was 

used X-ray fluorescence, temperature programmed reduction, N2 adsorption, X-ray 

diffraction and thermalgravimetric analysis. The catalytic tests were carried in a trickle-

bed reactor. The liquid reactant feed had DBT with a S concentration equal to 3500 mg 

S/kg, using C13 to C18 hydrocarbons as solvent. To evaluate the effect of nitrogenated 

compounds, quinoline was added with a N concentration about 50, 100, 200 and 300 mg 

N/kg. Using Mears’s and Weisz-Prater criterions was possible to exclude the possibility 

of diffusional limitations. Hydrogen pressure exhibited low influence on DBT conversion 

and products distribution, however, the pre-hydrogenation (HYD) route was slightly 

favored with H2 pressure’s increase. A decrease on space velocity favored the formation 

of hydrogenated products, as cyclohexylbenzene (CHB). Despite the great influence that 

temperature exhibits on DBT’s conversion and products yields, products distribution was 

not affected. At high conversion, biphenyl (BF) is easier converted on cyclohexylbenzene 

(CHB), suggesting a competition effect between DBT and BF for adsorption on catalytic 

sites. The power law kinetic model of 1st order related to DBT fitted experimental points. 

The apparent overall activation energy for HDS of DBT was 86 kJ/mol. For the reaction 

in the presence of quinoline a good adjustment was obtained using a Langmuir-

Hinshelwood kinetic model with an exponent related to the inhibition term equal to 0.25. 

The apparent adsorption constant estimated was 0.2 L/mol. The competition effect of 

quinoline occurs preferably to the sites related with HYD route.  

Key-word:  hydrodesulfurization; dibenzothiophene; competition; quinoline  
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I. Introdução 

Devido ao aumento da preocupação com os impactos ambientais causados pela 

emissão de poluentes, as especificações dos combustíveis têm se tornado 

progressivamente mais rigorosas. Como exemplo pode-se citar a diminuição do teor 

máximo de enxofre permitido no óleo diesel (10 mg/kg a partir de 2013, resolução ANP 

nº 50 de 23/12/2013). Assim, o processo de hidrodessulfurização (HDS) profunda passa 

a ter um papel cada vez mais significativo na obtenção dos combustíveis. 

Para o estudo das reações de HDS, em geral, emprega-se uma molécula modelo 

representativa dos compostos sulfurados presentes na carga. Como exemplo, pode-se citar 

o dibenzotiofeno (DBT) e o 4,6-dimetildibenzotiofeno (4,6-DMDBT). Estes compostos 

são, geralmente, empregados como moléculas modelos devido às suas características 

refratárias durante a HDS, ou seja, são de difícil conversão (Morales-Ortuño et al. 2016) 

Os processos de hidrodessulfurização geralmente utilizam catalisadores à base de 

óxidos metálicos suportados em alumina. As reações são irreversíveis e exotérmicas e 

empregam condições de elevadas temperatura (340 – 425 °C) e pressão de H2 (55- 170 

atm) (Girgis e Gates, 1991). Além disso, para a remoção do enxofre, utiliza-se grande 

quantidade de H2. Portanto, para atingir os teores exigidos por lei, é necessário usar 

condições operacionais mais drásticas, resultando em uma elevação dos custos 

operacionais. 

Visando reduzir o impacto nos custos operacionais, modificações nos catalisadores 

têm sido propostas para melhorar seu desempenho. Isto permite que processos e unidades 

já existentes sejam adequadas para se alcançar os resultados exigidos, eliminando a 

necessidade de construção de novas unidades. Uma das modificações empregadas é a 

adição de promotores, comumente óxidos de níquel ou cobalto em associação com 

fósforo, boro ou flúor (Pawelec et al., 2008). 

Outro fator que influencia no processo de remoção de enxofre é a presença de 

compostos nitrogenados na carga, que podem atuar como inibidores da reação de HDS 

(Laredo et al., 2013) Isto é ainda mais significativo para o caso do petróleo brasileiro, que 

possui um teor de compostos nitrogenados elevado. Dessa maneira, a presença destes 

compostos torna ainda mais difícil a remoção de enxofre até os teores estipulados por lei 

de 10 mg de S/kg. Portanto, além da influência das variáveis de processo, é extremamente 
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importante compreender o efeito da presença de contaminantes nitrogenados na reação 

de remoção de enxofre. 

A contribuição deste trabalho foi a utilização de catalisadores com dois promotores 

(Ni e P) para o estudo de a avaliação de diferentes fenômenos (como efeito das variáveis 

de processo, efeito da presença de quinolina) em um mesmo conjunto de dados. Em geral, 

na literatura estes aspectos são analisados separadamente. 
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II. Objetivos 

II.1. Objetivos gerais 

Avaliar os efeitos das variáveis de processo (temperatura, pressão de hidrogênio 

e velocidade espacial) na hidrodessulfurização em reator de leito fixo, empregando como 

catalisador NiMoP/γ-Al2O3 e dibenzotiofeno (DBT) como molécula modelo. Além disso, 

investigar o efeito inibitório da quinolina no processo de remoção de enxofre. 

II.2. Objetivos específicos 

• Preparar catalisador composto por molibdênio, níquel e fósforo 

suportado em γ-Al2O3; 

• Caracterizar os catalisadores utilizando as técnicas de: 

o Adsorção física de N2; 

o Análise termogravimétrica (ATG); 

o Difração de raios X (DRX); 

o Fluorescência de raios X (FRX); 

o Redução à temperatura programada (TPR); 

• Avaliar os efeitos de parâmetros como temperatura, pressão de H2 

e velocidade espacial (WHSV) na atividade catalítica da HDS de 

DBT utilizando uma carga composta por hidrocarbonetos de C13 

a C18 contendo 3500 mg/kg de enxofre; 

• Investigar os efeitos de inibição da presença de quinolina na 

hidrodessulfurização de DBT. 
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III. Revisão Bibliográfica 

III.1. Matriz energética brasileira 

De acordo com o Balanço Nacional Energético (Empresa de Pesquisa Energética, 

2017), no ano de 2016 a principal fonte de energia disponível foi o petróleo e seus 

derivados, conforme ilustrado na Figura III.1. 

 

Figura III.1 - Oferta interna de energia. Adaptado de Empresa de Pesquisa Energética (2017). 

 O setor de transportes é o principal consumidor de petróleo e seus derivados. No 

ano de 2016 foi responsável por aproximadamente 60% do consumo (Empresa de 

Pesquisa Energética, 2017). 

A Tabela III.1 mostra a distribuição de consumo deste setor nos últimos 10 anos. 

Tabela III.1 - Consumo de energia por fonte referente ao setor de transportes. Adaptado de Empresa de Pesquisa 

Energética (2017) 

Fonte 
Consumo (%) 

2007  2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 

Óleo diesel 49,6 48,3 47,1 46,6 46,2 45,7 46,2 45,2 43,4 43,9 

Biodiesel 0,6 1,2 1,7 2,3 2,4 2,4 2,4 2,4 3,2 3,3 

Óleo 

combustível 

1,6 1,7 1,6 1,4 1,3 1,2 1,2 1,3 0,9 0,6 

Gasolina 

automotiva 

24,6 23,1 23,3 25,1 28,2 30,9 29,3 29,8 27,7 29,3 

Querosene 4,5 4,5 4,5 4,6 4,8 4,8 4,3 4,2 4,3 4 

Álcool 

etílico 

14,8 17,5 18,7 17,3 14,5 12,5 14,3 15,1 18,4 16,8 

Outras 4,2 3,7 3,2 2,8 2,6 2,4 2,2 2,1 2,1 2,2 

Petróleo e 

derivados

36,5%

Gás natural 

12,3%Carvão mineral e 

coque

5,5%
Urânio

1,5%

Outros não-

renováveis

0,7%

Hidráulica

12,6%

Lenha/carvão 

vegetal

8,0%

Derivados de cana-

de-açúcar

17,5%

Eólica

1,0%

Solar

0,0%
Outras renováveis

4,4%
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Pode-se observar que o óleo diesel é o derivado de petróleo mais consumido 

devido à alta dependência do sistema rodoviário para transporte de cargas e passageiros 

no Brasil. 

Portanto, ainda que haja um grande incentivo para o desenvolvimento de 

combustíveis renováveis, o óleo diesel ainda será o principal combustível utilizado 

quando se considera um curto e médio prazo, justificando assim, a realização de estudos 

sobre este tema.  

Como tentativa de reduzir os impactos ambientais causados pela utilização de 

combustíveis fósseis, as legislações acerca do teor de contaminantes têm se tornado cada 

vez mais restritivas. No caso do Brasil, em 1986 foi criado o Programa de Controle da 

Poluição do Ar por Veículos (PROCONVE), a partir da resolução CONAMA nº18. Este 

programa tinha o objetivo de limitar as emissões de compostos poluentes por parte dos 

veículos terrestres e contribuir para o atendimento aos padrões de qualidade de ar 

definidos pelo PRONAR. Na Tabela III.2 está representado o avanço da restrição do teor 

máximo de contaminante permitido em diferentes países. 

Tabela III.2 - Variação do teor máximo de enxofre permitido. Adaptado de Stanislaus et al. (2010) 

 Teor de enxofre (mg/kg) 
 

2005 2006 2009 2010 2012 2013 

Brasil 500 500 500 50 50 10 

Chile 350 350 350 50 50 50 

México 500 500 15 15 15 15 

China 2000 500 500 500 50 50 

Índia 350 350 350 50 50 50 

Estados Unidos 500 15 10 10 10 10 

União Europeia 350 50 15 15 15 15 

Com a obrigatoriedade de se atingir teores cada vez mais baixos, é necessário que 

se utilize o processo de hidrodessulfurização profunda. Este processo opera com 

condições mais drásticas, ocasionando aumento nos custos de operação (Babich e Moulijn 

2003) 

III.2. Reações de hidrodessulfurização 

As reações de remoção de enxofre, em geral, são exotérmicas e irreversíveis. São 

realizadas em condições industriais com elevadas temperaturas (340 – 425 °C) e pressão 

País Ano 
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de H2 (55 – 170 atm) (Girgis e Gates, 1991). Para o estudo da hidrodessulfurização 

profunda pode-se utilizar cargas reais ou moléculas-modelo, dentre as quais pode-se citar, 

benzotiofeno, dibenzotiofeno (DBT) e 4,6-dimetildibenzotiofeno (4,6-DMDBT) 

(Morales-Ortuño et al. 2016). 

Devido a sua grande importância para a indústria estas reações têm sido 

amplamente estudadas e possuem um esquema reacional bem definido. É bem 

estabelecido na literatura (Houalla et al., 1978; Froment, 2004; Pawelec et al., 2008; 

Vogelaar et al. 2009; Stanislaus et al., 2010) que a hidrodessulfurização do DBT ocorre 

por duas rotas em paralelo. A primeira rota é referente à remoção direta do enxofre 

(chamada de DDS), gerando como produto principal o bifenil (BF). A segunda rota ocorre 

com a hidrogenação prévia do anel aromático (chamada de HID), em que há a 

hidrogenação de um dos anéis aromáticos, gerando o tetraidrodibenzotiofeno, que logo 

em seguida é convertido em cicloexilbenzeno (CHB), conforme relatado por Stanislaus 

et al. (2010). Entretanto, os autores não mencionam a possibilidade de ocorrer reação de 

hidrogenação em série do CHB à dicicloexano (DCH). 

Houalla et al. (1978) relataram a possibilidade da hidrogenação do segundo anel 

aromático do CHB, gerando (DCH). De acordo com os autores, ao utilizar o catalisador 

de CoMo/Al2O3 a rota DDS foi priorizada em detrimento da HID. Além disso, observou-

se que a reação de formação do DCH é muito lenta comparada com as demais, o que 

explica a presença apenas de traços de DCH. 

Apesar de Houalla e colaboradores terem proposto um modelo reacional bem 

completo, eles não avaliaram os efeitos de variáveis de processo como temperatura e 

pressão de H2. Singhal et al. (1981) além de proporem diferentes rotas reacionais, 

avaliaram como se comporta a distribuição de produtos em função da temperatura. Os 

autores observaram que o aumento da temperatura favorecia a formação de CHB.  

Tal resultado evidencia que além da formação direta a partir do DBT, há outra 

rota para a formação do CHB, que seria a hidrogenação do anel aromático do BF. Este 

resultado está de acordo com o relatado por Rollmann (1977), que observou uma pequena  

formação de CHB através da hidrogenação do bifenil, sendo esta reação favorecida em 

elevadas temperaturas e quando se utiliza catalisadores frescos. O esquema mais 

completo está representado na Figura III.2. 

 



17 

 

 

 
 

Figura III.2 - Esquema reacional para o DBT. Adaptado de Houalla et al. (1978). 

 Em relação ao efeito da temperatura da HDS de DBT, Nagai et al. (1986), 

utilizando um catalisador do tipo NiMo/Al2O3, observaram que os principais produtos 

eram o BF e o CHB. Além disso, os autores relataram que estes componentes estavam 

presentes em quantidade praticamente equimolares, porém a concentração do BF foi 

levemente superior. Ao se empregar temperaturas mais elevadas, os rendimentos 

aumentaram, porém, a proporção entre os produtos foi mantida 

 Wang et al. (2002) observaram maior atividade para a hidrodessulfurização em 

elevadas temperaturas. Ao empregar catalisador de NiMo suportado em MCM-41, os 

autores obtiveram conversões de DBT próximas a 100% a 300 °C. Foi relatado que para 

conversões próximas a 95 %, houve uma redução da seletividade a CHB e um aumento 

da seletividade de benzeno e cicloexano. Os autores atribuíram este comportamento à 

ocorrência de reações de hidrocraqueamento do CHB para temperaturas acima de 300 °C. 

 Liu et al. (2016) também constataram maior atividade do catalisador para 

temperaturas elevadas, tendo alcançado conversões de DBT próximas à 20 % para           

240 °C ao utilizar NiMo/Al2O3. Os autores relataram que a principal rota foi a DDS, e o 

principal produto foi o BF. Entretanto, ao se empregar temperaturas mais elevadas, os 

autores observaram um favorecimento da rota HID para o catalisador com a composição 

de 3,9% (m/m) de Ni e 13,3% (m/m) de Mo, que é similar à utilizada neste trabalho. 

  

Dibenzotiofeno (DBT) 

Bifenil (BF) Cicloexilbenzeno (CHB) 

Dicicloexano (DCH) 

DDS HID 
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Egorova e Prins (2004) estudaram catalisadores de NiMo/Al2O3 e constataram que 

o aumento da WHSV resulta em menor conversão do DBT, como esperado. Além disso, 

os autores observaram que a reação de hidrogenação do BF em CHB é favorecida para 

WHSV menores.  

Ao estudar o efeito da velocidade espacial utilizando catalisadores de NiMo/Al2O3 

Wang e Prins (2009) relataram que a rota DDS sofre pouca influência da WHSV. Por 

outro lado, a utilização de elevada WHSV promove a redução da seletividade de CHB. 

Tal comportamento se justifica pois, segundo os autores, não há tempo suficiente para 

que ocorra a reação de remoção de enxofre dos compostos intermediários da rota HID. 

Broderick e Gates (1981) avaliaram o efeito da pressão de hidrogênio. Foi relatado 

que o aumento da pressão favorece a conversão do DBT. Em relação à distribuição de 

produtos, observou-se que para pressões mais elevadas houve um favorecimento da rota 

de hidrogenação, entretanto, esse efeito é pequeno. Conforme reportado por Stanislaus et 

al. (2010), a rota HID é mais suscetível à variações na pressão parcial de H2. Além disso, 

esses autores relataram que o aumento na pressão de hidrogênio reduz a formação e 

depósito de coque, aumentando assim, o tempo de campanha do catalisador. 

III.3. Catalisadores para hidrotratamento 

Para processos de hidrotratamento, geralmente empregam-se catalisadores 

suportados de molibdênio ou tungstênio (10% a 30% m/m). O suporte mais comumente 

empregado é a γ-alumina. Outros materiais usados são a sílica-alumina e a alumina-

zeólita, que são empregadas quando é interessante que o suporte apresente função ácida 

visando promover reações de craqueamento e isomerização (Brasil et al., 2012). 

Com o objetivo de aumentar a atividade catalítica, ainda são adicionados óxidos 

de metais promotores, os mais comuns são níquel e cobalto (3% a 8% m/m). Estes óxidos 

são convertidos na fase ativa do catalisador durante a etapa de sulfetação, que ocorre 

usualmente no interior do reator de hidrotratamento (Brasil et al., 2012). 

A escolha dos metais a serem utilizados depende da função que se deseja para o 

processo. Catalisadores que possuem Ni e Mo, ou Ni e W são mais indicados para reações 

de hidrodesnitrogenação (HDN). Já catalisadores com Co e Mo em sua composição são 

mais indicados para favorecer a hidrodessulfurização (Brasil et al., 2012).  
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Há ainda a possibilidade da adição de um segundo promotor, como por exemplo 

fósforo, flúor e bromo. Estes elementos proporcionam uma modificação na acidez do 

catalisador, redução da formação de coque, aumento da sulfetabilidade, entre outros 

(Mangnus et al., 1990a; Eijsbouts et al., 1991; Infantes-Molina et al., 2012). 

III.3.1. Estrutura de sítios ativos 

Devido à importância destas reações de remoção de enxofre para o processo de 

hidrotratamento, diversos estudos (Topsøe, 1980; Mangnus et al., 1990b; Raybaud et al., 

2000; Wang e Prins 2009) têm sido realizados a fim de elucidar a estrutura dos sítios 

ativos destes catalisadores. Diversos modelos foram propostos, dentre os quais pode-se 

citar: (i) modelo de monocamada de Lipsch e Schuit (1969); (ii) modelo de átomos de 

promotor intercalados com os átomos do tungstênio de Voorhoeve e Stuiver (1971); (iii) 

modelo de contato sinérgico de Gajardo et al. (1977); (iv) modelo de fase Co(Ni)-Mo-S 

de Topsøe et al. (1981).  

Dentre os modelos, atualmente, o mais aceito é o de fase Co(Ni)-Mo-S. Conforme 

descrito por Topsøe et al. (1989), a estrutura do tipo Co(Ni)-Mo-S é formada por 

estruturas laminares de MoS2 com átomos de Co (ou Ni) nas extremidades, de tal maneira 

que os átomos de Co (Ni) estejam aproximadamente no mesmo plano que o Mo. Segundo 

Helveg et al. (2000), o MoS2 é formado pelo empilhamento de camadas de S-Mo-S, 

mantidas unidas por interação do tipo Van der Waals. Cada camada é composta por dois 

planos hexagonais de átomos de enxofre, intermediado por um plano hexagonal de 

átomos de molibdênio, de forma que o Mo esteja coordenado com os átomos de S na 

geometria de um prisma trigonal.  

Na Figura III.3 está representado um modelo para esta estrutura utilizando esferas 

maiores e mais claras para identificar os átomos de S e as esferas menores e mais escuras 

para representar os átomos de Mo.  
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Figura III.3 - Estrutura da fase MoS2. Fonte: Raybaud et al. (2000) 

Em relação ao promotor, Topsøe et al. (1989) relatam que o Co pode estar presente 

em três situações distintas, conforme está representado na Figura III.4. A primeira é estar 

sob a forma de sulfeto, representado pelos cubos verdes. A segunda é o deslocamento do 

Co para o interior da rede da alumina, representado pelas esferas vermelhas no interior 

do suporte. Por fim, a terceira é estar situado nas extremidades das estruturas de MoS2. 

Esta última configuração é a que de fato é cataliticamente ativa, sendo as demais 

consideradas inertes à reação. 

 

Figura III.4 - Possíveis localizações para o átomo de Co. Fonte: Lauritsen et al. (2007) 

 A presença de Co na estrutura da fase MoS2 resulta em uma alteração da forma 

geométrica, passando de triangular para hexagonal (Lauritsen et al., 2001). Um esquema 

Co:Al2O3 

CoMoS 

Co9S8 

     - S 

     - Mo 
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para representar estas estruturas está apresentado na Figura III.5. Nesta ilustração, as 

esferas amarelas representam o enxofre, as azuis o molibdênio e as vermelhas o cobalto. 

 

Figura III.5 - Estruturas para a fase MoS2 e para a fase Co-Mo-S. Fonte: Lauritsen et al. (2001) 

 Wivel et al. (1984) relataram que o cobalto pode estar presente nos catalisadores 

sob diferentes coordenações, octaédrica e tetraédrica. A tetraédrica está presente 

predominantemente na região no interior da alumina e, consequentemente, não contribui 

significativamente para a atividade catalítica. O cobalto na sua forma octaédrica, por 

outro lado, está presente na estrutura MoS2, majoritariamente próximo à superfície. Desta 

maneira, as espécies de cobalto com coordenação octaédrica estão mais acessíveis para 

sulfetação e, assim, contribuem diretamente para a formação de sítios ativos na fase        

Co-Mo-S. 

 Em relação à estrutura dos sítios, Topsøe et al. (1989) relataram a presença de dois 

tipos, denominados de Tipo I e Tipo II. Os sítios do Tipo I apresentam uma estrutura 

bidimensional e uma maior interação com o suporte. Além disso, a fase Co-Mo-S se liga 

ao suporte por meio de ligações Mo-O-Al localizadas nas bordas. Os sítios do Tipo II são 

obtidos a partir da quebra destas ligações e, portanto, apresentariam uma estrutura 

tridimensional com uma menor interação da fase Co-Mo-S com o suporte. 

 Segundo Van Haandel et al. (2017), a estrutura do Tipo I é menos ativa, pois 

possui forte interação com o suporte e, portanto, não é completamente sulfetada. Já os 

sítios do Tipo II apresentam maior grau de sulfetação devido à menor interação com o 

suporte e, consequentemente, apresentam maior atividade catalítica. Ainda de acordo com 

os autores, além da temperatura de sulfetação, o tipo de sítio preferencialmente formado 

     - S 

     - Mo 

     - Co 
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pode ser alterado com o auxílio de aditivos como agentes quelantes orgânicos, por 

exemplo. 

Em relação aos catalisadores de Ni é relatado que as estruturas formadas se 

assemelham às do modelo proposto para o Co-Mo-S. Lauritsen et al. (2007) observaram 

que a morfologia do sítio é função do tamanho do cristalito. Os sítios Ni-Mo-S podem 

apresentar uma estrutura maior, no formato triangular semelhante à observada para o Co-

Mo-S (Tipo A) e uma estrutura truncada, no formato dodecaédrico (Tipo B). Estes dois 

tipos de sítios podem apresentar propriedades químicas e catalíticas distintas. Na Figura 

III.6 estão representadas as estruturas de sítios dos Tipos A e B para a fase Ni-Mo-S. 

Nesta ilustração, as esferas amarelas representam o enxofre, as azuis o molibdênio 

enquanto as verdes simbolizam o níquel. 

                            

Figura III.6 - Estruturas do (a) Tipo A e (b) Tipo B para Ni-Mo-S. Fonte: Lauritsen et al. (2007) 

Conforme relatado por Topsøe et al. (1981), a substituição dos átomos de 

molibdênio pelos de cobalto nas extremidades favorece a remoção do enxofre da 

estrutura, facilitando a criação de vacâncias, que são responsáveis pela atividade 

catalítica. Estes sítios formados a partir de vacâncias são chamados de CUS 

(Coordinatively Unsaturated Sites). Vogelaar et al. (2009) observaram que o aumento do 

número de vacâncias resultava em um incremento na formação do bifenil e, portanto, este 

tipo de sítio está associado diretamente a rota DDS. Tuxen et al. (2012) relataram ainda 

que as vacâncias se formam preferencialmente na fase Co-Mo-S devido à menor força da 

ligação entre Co-S quando comparada à ligação Mo-S. Tal diferença de afinidade 

permitiria a remoção mais fácil dos átomos de enxofre.  

Lauritsen et al. (2003) empregaram a técnica de microscopia de varredura por 

tunelamento (STM, sigla em inglês para Scanning Tunnelling Microscopy) e 

(a) (b) 
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     - Mo 

     - Ni 
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identificaram um outro tipo de sítio importante para a reação de hidrodessulfurização. Os 

autores observaram que nas bordas dos cristais de MoS2 havia uma elevada concentração 

de elétrons devido à presença dos metais. Estas regiões foram nomeadas de sítios de brim. 

Em outro trabalho (Lauritsen et al., 2004) é relatado que estes sítios são capazes de doar 

ou aceitar elétrons. Com isso, permite-se a adsorção dos compostos sulfurados, resultando 

na formação de intermediários (tiolatos) que são mais reativos. Os compostos adsorvidos 

então reagem com os grupos S-H na vizinhança, permitindo assim, que ocorra a 

hidrogenação da molécula, seguida da remoção do enxofre. Portanto, os sítios brim 

seriam responsáveis pela rota HID.  

Na Figura III.7 estão representados os dois tipos de sítios mencionados 

anteriormente. A vacância está indicada pela seta branca e os sítios brim pelas barras 

brancas nas bordas do cristal. Esta imagem foi obtida a partir de um sítio do tipo                

Co-Mo-S. 

 

Figura III.7 - Sítios brim e vacância em cristais de Co-Mo-S. Fonte: Tuxen et al. (2012) 

III.3.2. Efeito da adição de fósforo 

  A adição de determinados teores de fósforo em catalisadores para HDS melhora a 

atividade do catalisador, porém o papel deste elemento é ainda alvo de discussão 

(Mangnus et al. 1990b). Alguns autores relatam que a adição do fósforo resulta em uma 

modificação da dispersão dos átomos metálicos na superfície do catalisador (Atanasova 

et al., 1988; Mangnus et al., 1990b; Kobayashi e Nagai, 2017).  

Vários autores relacionam à presença do fósforo com o aumento da 

redutibilidade/sulfetabilidade dos metais (López Cordero et al., 1989; Eijsbouts et al. 

1991; Ramirez et al., 1992; Kim e Woo 1992; Atanasova e Agudo 1995). Há ainda 

estudos sobre a redução da formação de coque (Fitz e Rase, 1983). Além disso, foi 

relatado que o fósforo proporciona um aumento da estabilidade térmica (Hopkins e 

Vacâncias 

- Sítios Brim 
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Meyers, 1983) e também modifica a acidez do catalisador (Xiang et al., 2011; Infantes-

Molina et al., 2012). 

 Cabe ressaltar que há um teor ótimo de fósforo para que se obtenha resultados 

positivos com a adição deste promotor. De acordo com Spojakina et al. (1989), o fósforo 

influencia na composição superficial e na estrutura e dispersão homogênea dos 

polimolibdatos na superfície. Portanto, o teor de fósforo está diretamente associado à 

concentração dos outros promotores (Mo e Ni). Em geral, melhores resultados são obtidos 

quando se emprega em torno de 1% m/m de fósforo, de tal maneira que as relações 

atômicas P/Mo e Ni/Mo+Ni são mantidas próximas de 0,3 (Chadwick et al., 1983; Jones 

et al., 1995; Zhou et al., 2009; Zepeda et al., 2016). A adição de fósforo melhora a HDS, 

porém, quando se emprega teores mais elevados de P observa-se uma redução na 

atividade do catalisador. Esta redução está associada à formação de AlPO4 e ao bloqueio 

dos poros pelas espécies de fósforo formadas (Eijsbouts et al., 1991). 

Observou-se também que o fósforo influencia mais significativamente os sítios 

responsáveis pelas reações de hidrogenação e, portanto, afeta principalmente a rota HID 

(Iwamoto e Grimblot, 1999). 

III.4. Efeito de inibição por compostos nitrogenados 

Além dos contaminantes sulfurados, no petróleo estão presentes outros 

heteroátomos como o nitrogênio. A presença dos compostos nitrogenados afeta as reações 

de remoção de enxofre, exigindo condições reacionais mais severas. As espécies 

nitrogenadas mais comuns no petróleo são as constituídas um ou mais anéis que possuem  

5 ou 6 átomos em cada anel, como por exemplo quinolina, piridina, anilina e carbazol 

(Furimsky e Massoth, 1999). 

De acordo os autores, a principal causa do envenenamento dos sítios catalíticos é 

a elevada constante de adsorção dos compostos nitrogenados nos sítios ativos do 

catalisador. Com isso, estas espécies competem com as moléculas sulfuradas para 

adsorção nos sítios do catalisador, o que reduz, a disponibilidade de sítios para a reação 

de HDS. Além disso, devido às características básicas destas moléculas, elas interagem 

preferencialmente com sítios ácidos.  

O envenenamento por compostos nitrogenados pode ser de mais fácil ou mais 

difícil reversão. Em relação à inibição mais facilmente reversível Turaga et al. (2003) 

observaram que a mesma ocorre devido à forte interação entre a molécula nitrogenada e 
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o sítio catalítico. Este tipo de fenômeno seria mais severo para compostos com 

características básicas (como a quinolina). Nagai e Kabe (1983) observaram que a 

adsorção dos compostos nitrogenados ocorre preferencialmente nos sítios responsáveis 

pela rota de hidrogenação (HID), sendo, portanto, a mais afetada. 

Já para compostos nitrogenados não básicos (como o carbazol) Turaga et al. 

(2003) verificaram que a principal razão para o envenenamento do catalisador seria a 

formação de compostos intermediários (como a amônia), que apresentam um forte efeito 

de inibição. A reversibilidade do envenenamento se daria pela possibilidade da dessorção 

destes compostos sem danos definitivos para o catalisador. 

 Em relação à contaminação de reversão mais difícil, Satterfield e Yang (1984), 

Dong et al. (1997) e Laredo et al. (2013) observaram que a mesma está associada à 

formação de moléculas de elevada massa molecular contendo N em sua composição, que 

se depositam na superfície do catalisador. Furimsky (1978) verificou que compostos com 

heteroátomos (como o N) atuam como precursores para a formação do coque, 

favorecendo a desativação de difícil reversão.  

A avaliação sobre os efeitos de competição é especialmente importante para o 

caso do petróleo brasileiro, que apresenta elevados teores de compostos nitrogenados. Os 

efeitos negativos da presença destes compostos se tornam ainda mais significativos 

quando se deseja obter teores mais baixos de S, como na hidrodessulfurização profunda. 

Para a descrever a taxa reacional (𝑟𝐻𝐷𝑆) levando em consideração os efeitos 

competitivos Vrinat (1983) utilizou um modelo do tipo Langmuir-Hinshelwood e a 

equação proposta está representada a seguir. 

𝑟𝐻𝐷𝑆 =  
𝑘𝐾𝐷𝐵𝑇𝐶𝐷𝐵𝑇

(1+𝐾𝐷𝐵𝑇𝐶𝐷𝐵𝑇+𝐾𝑁𝐶𝑁)

𝐾𝐻2𝐶𝐻2

(1+𝐾𝐻2𝐶𝐻2)
                                                     (III.1) 

Em que:  

 𝑘 = velocidade específica da reação (mol/L h) 

 𝐾𝑖 = Constante de adsorção do composto i (L/mol) 

𝐶𝑖 = Concentração do composto i (mol/L) 
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Com o objetivo de simplificar a equação, foram adotadas as seguintes hipóteses: 

i. A adsorção dos compostos orgânicos e do hidrogênio ocorre em diferentes 

tipos de sítios (Ho & Sobel, 1991); 

ii. A reação superficial é a etapa limitante; 

iii. Compostos nitrogenados e sulfurados competem pela adsorção nos 

mesmos sítios; 

iv. O hidrogênio está em grande excesso e sua concentração não varia ao 

longo da reação; 

A partir da hipótese iv pode-se afirmar que, como a concentração de H2 constante, 

o segundo termo da Equação (III.1) também é constante e pode ser incorporado à 

constante k da reação para uma dada temperatura. Além disso, Laredo et al. (2004) 

observaram que o produto 𝐾𝐷𝐵𝑇𝐶𝐷𝐵𝑇 <<1, portanto, este termo pode ser retirado do 

denominador da equação. Reescrevendo o produto k𝐾𝐷𝐵𝑇 como 𝑘𝐻𝐷𝑆 a Equação (III.1) 

torna-se: 

𝑟𝐻𝐷𝑆 =  
𝑘𝐻𝐷𝑆𝐶𝐷𝐵𝑇

(1+𝐾𝑁𝐶𝑁)
                                                                                              (III.2) 

Entretanto, conforme observado por Gutberlet e Bertolacini (1983), o efeito de 

inibição não apresenta um comportamento linear em relação à concentração do composto 

nitrogenado. Para incluir este comportamento, os autores propuseram que o termo 

referente ao inibidor fosse elevado a um expoente de ajuste (δ). Portanto, reescrevendo a 

Equação (III.2) obtém-se 

𝑟𝐻𝐷𝑆 =  
𝑘𝐻𝐷𝑆𝐶𝐷𝐵𝑇

(1+𝐾𝑁
δ𝐶𝑁

δ)
                                                                                            (III.3) 

A velocidade específica para reação global de HDS na presença do composto 

nitrogenado (𝑘′𝐻𝐷𝑆) foi definida pela seguinte equação. 

𝑘′𝐻𝐷𝑆 =
𝑘𝐻𝐷𝑆

(1+𝐾𝑁
δ𝐶𝑁

δ)
                                                                                                (III.4) 

Para a avaliação do efeito de inibição por compostos nitrogenados, Laredo et al. 

(2001), utilizou o conceito de fator de inibição (φ), definido pela equação a seguir.  

φ =
𝑘𝐻𝐷𝑆−𝑘′𝐻𝐷𝑆

𝑘𝐻𝐷𝑆
                                                                                                 (III.5) 
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IV. Materiais e Métodos 

IV.1. Preparo dos catalisadores 

O catalisador foi preparado a partir de uma -alumina comercial (Pural SB) 

utilizando a técnica de impregnação ao ponto úmido. Antes de se iniciar o preparo, a 

massa de alumina a ser utilizada foi seca em estufa a 120 °C durante 1 hora. Para 

determinar o volume de solução a ser utilizado para o preparo da solução de impregnação, 

adicionou-se água deionizada lentamente até o ponto em que a água não era mais 

absorvida pela porção de alumina. Determinou-se que a amostra possuía volume de poros 

de 0,85 mL/g de suporte. 

Os sais precursores a serem impregnados foram adicionados a uma solução de 

peróxido de hidrogênio em água, pois, conforme descrito por Tsigdinos et al. (1981), a 

utilização do peróxido de hidrogênio é capaz de aumentar significativamente a 

solubilidade do heptamolibdato de amônio. Estes autores relataram que com a solução de 

H2O2 foi possível atingir um teor mássico de 37% Mo, sem a adição do peróxido, o limite 

máximo alcançado foi de 21% (m/m) de Mo. Na síntese do catalisador utilizado neste 

trabalho preparou-se uma solução com 30% (v/v) de peróxido de hidrogênio (30% - 

VETEC). 

Em seguida, adicionou-se aos poucos o heptamolibdato de amônio 

((NH4)6Mo7O244H2O – 99% - VETEC) na solução de peróxido de hidrogênio sob 

agitação até sua completa solubilização. Posteriormente, adicionou-se o ácido fosfórico 

(H3PO4 - 85% - VETEC) e, novamente, a suspensão foi agitada até não ser observada a 

presença de sólidos.  

O último precursor a ser adicionado foi o nitrato de níquel (Ni(NO3)26H2O – 97% 

- VETEC). Após sua adição, ajustou-se o pH para 3 utilizando NH4OH e HNO3. Em 

seguida, o volume foi completado para se atingir o volume de poros da amostra de 

suporte.  

A solução foi adicionada lentamente à alumina, que se encontrava no formato de 

cilindros extrudados e era mantida em constante agitação em um aparato composto por 

um recipiente cilíndrico com uma cavidade e um motor. O recipiente possuía um eixo 

que, conectado ao motor, permitia a constante homogeneização do material em seu 

interior. Após o término da adição da solução, o material permaneceu em agitação no 
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aparato por 1 hora. Em seguida, com o auxílio de um soprador de ar, o material 

permaneceu em agitação por 45 minutos, para a remoção do excesso de água. Por fim, o 

material foi calcinado em estufa mantendo-se em 300 °C durante 1 hora e em 450 °C por 

mais 1 hora. 

IV.2. Caracterização do catalisador 

IV.2.1.  Fluorescência de raios X 

A análise de fluorescência de raios X foi realizada no catalisador calcinado e os 

resultados de composição química foram obtidos através de um equipamento Magix PRO 

da Panalytical. A amostra a ser analisada foi macerada e prensada em molde utilizando 

ácido bórico para a formação da pastilha. 

IV.2.2.  Redução à temperatura programada 

As análises de redução à temperatura programada foram efetuadas em um 

equipamento AutoChem 2920 da Micromeritics. As amostras foram pesadas e 

introduzidas em um reator de quartzo. Primeiramente, realizou-se um pré-tratamento das 

amostras, que consistiu na secagem in situ a 300 ºC a uma taxa de 10 ºC/min durante 1 h 

com 30 mL/min de ar sintético. Posteriormente, reduziu-se a temperatura para 35 ºC. Ao 

se atingir esta temperatura, interrompeu-se o fluxo de ar sintético e purgou-se o reator 

com argônio (50 mL/min) por 30 minutos, visando à completa eliminação de ar sintético 

do reator. Por fim, iniciou-se a passagem da mistura redutora pela amostra, permanecendo 

15 min com 50 mL/min de 10 % H2/Ar a fim de estabilizar a linha base. O conjunto foi 

aquecido até 800 ºC a uma taxa de aquecimento de 10 ºC/min, permanecendo nessa 

temperatura por 1 h. 

IV.2.3.  Adsorção física de N2  

Os resultados de adsorção física de N2 foram obtidos utilizando um equipamento 

Tristar 3000 da Micromeritics. Antes da análise, a amostra foi tratada sob vácuo a 300 ºC 

por 18 h. Para a determinação da área específica empregou-se o método BET (Brunauer, 

Emmett e Teller) e a distribuição do volume e diâmetro de poros pelo método BJH 

(Barrett, Joyner and Halenda) através da isoterma de dessorção. 

IV.2.4.  Difração de raios X 

Os difratogramas foram obtidos em um equipamento Rigaku Ultima IV utilizando 

radiação Kα do cobre, utilizou-se um monocromador como filtro (voltagem 40 kV e 

corrente 20 mA) com velocidade de 0,02°/s e variando o ângulo 2θ de 2 até 70°.  
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IV.2.5.  Análise termogravimétrica 

A avaliação da perda de massa sob aquecimento foi realizada no catalisador antes 

e após calcinação utilizando um equipamento Thermogravimetric Analyzer modelo Pyris 

1 TGA da Perkin Elmer. Para a análise utilizou-se 10 mg de amostra, que foram aquecidas 

até 550 °C a uma taxa de 20 °C/min, empregando vazão de N2 de 30 mL/min. 

IV.3. Testes catalíticos 

IV.3.1.  Unidade operacional 

 Os testes catalíticos foram realizados uma unidade fabricada pela PID Eng & 

Tech. Na Figura IV.1 está representado um diagrama da unidade. 

 
Figura IV.1 - Fluxograma da unidade da PID Eng&Tech. (Manual do usuário PID Eng&Tech). 

 Os testes catalíticos foram realizados empregando-se o escoamento upflow, ou 

seja, a carga reacional é alimentada pela parte de baixo do reator. As soluções empregadas 

na etapa de sulfetação e nos testes catalíticos ficam armazenadas em tanques de aço inox 

que comportam até 700 mL. As soluções foram bombeadas utilizando uma bomba de 

deslocamento positivo alternativo HPLC, modelo 307 HPLC, da Gilson, Inc. 

 A temperatura do reator é monitorada por um termopar (tipo K) e controlada por 

um equipamento TTM-005 da TOHO. A vazão das correntes gasosas de entrada é medida 

e controlada por um equipamento Mass Flow Metter/Controler (MFMC), modelo EL-

FLOW F-211C, da Bronkhorst High-Tech B.V. 
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 Após sair do reator, a carga reacional passa por um separador gás-líquido acoplado 

a um controlador de nível. Este controlador é configurado de tal maneira que retenha 20% 

de líquido, o excedente então é coletado para ser analisado posteriormente por 

cromatografia a gás.  Na Figura IV.2 está representada a unidade e seus principais 

componentes. 

 
Figura IV.2 - Cromatógrafo, unidade, bomba e sistema supervisório. 

IV.3.2.  Montagem do reator 

Iniciou-se o preenchimento do reator adicionando-se uma camada de lã de quartzo 

até que se atingiu a altura de 0,5 cm no interior do reator. Esta camada de lã tem o objetivo 

de evitar que partículas sejam carregadas para as tubulações após o reator.  

Em seguida, adicionou-se carbeto de silício (SiC), com a granulometria de +60 -

100 mesh Tyler, até completar a altura de 14 cm. Para separar a camada de SiC do leito 

catalítico, adicionou-se uma camada de lã de quartzo com altura de 0,5 cm. O leito 

catalítico foi composto pela mistura de 1,14 g de catalisador (previamente seco em estufa 

a 300 °C com taxa de aquecimento de 2 °C/min) com 1,5 g de SiC, ambos com a 

granulometria +60 -100 mesh Tyler. Após o leito catalítico, adicionou-se novamente uma 

camada de lã com 0,5 cm de altura, seguida de uma nova camada de SiC, também com 

Cromatógrafo 

6890N - Agilent 

Unidade          

PID Eng &Tech  

Bomba                        

307 HPLC – Gilson Inc. 

Eng&Tech 

Sistema 

supervisório  
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granulometria +60 -100 mesh Tyler, completando a altura de aproximadamente 14 cm. 

Por fim, adicionou-se outra camada de lã de quartzo com 0,5 cm. 

Na Figura IV.3 está representado um modelo do reator montado. 

 
Figura IV.3 - Preenchimento do reator. 

IV.3.3.  Teste de pressão 

 Para se certificar que não havia vazamentos nas conexões, realizou-se o teste de 

pressão mantendo-se a unidade pressurizada com 70 bar hidrogênio. O critério adotado 

para que o teste fosse aprovado, é que a pressão não poderia reduzir mais do que 0,3 bar 

em 1 h.  

IV.3.4.  Secagem  

 O processo de secagem foi realizado in situ passando-se uma vazão de nitrogênio 

de 30 mL/min e mantendo-se o sistema a uma temperatura de 150 °C (taxa de 

aquecimento 5 °C/min) e pressão 6 bar durante 30 min.  

IV.3.5.  Sulfetação 

 A etapa de sulfetação é importante, pois é nela que são formados os sítios ativos 

do catalisador. Esta etapa foi realizada logo após a secagem. Para a reação de sulfetação 

utilizou-se uma solução contendo 4% m/m de dissulfeto de carbono (CS2) em n-hexano. 

O processo foi realizado mantendo-se durante 2 h a pressão em 30 bar, com vazão de 

hidrogênio de 40 mL/min e vazão de carga de 0,1 mL/min.  

Camada de SiC 

Camada de SiC 

Camada de lã 

Camada de lã 

NiMoP/γ-Al2O3 

 +  

SiC 
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Foram utilizados dois patamares de temperatura com taxa de aquecimento de           

2 °C/min. No primeiro manteve-se a 250°C por duas horas e em seguida, a temperatura 

foi mantida em 350 °C durante três horas. Na Figura IV.4 está ilustrado um resumo das 

condições operacionais durante a etapa de sulfetação. 

 
Figura IV.4 - Rampa de temperatura para sulfetação. 

IV.3.6.  Avaliação catalítica 

Para a avaliação catalítica preparou-se uma carga líquida contendo 3500 mg/kg de 

enxofre proveniente do dibenzotiofeno (DBT – 98% Sigma-Aldrich) solubilizado em uma 

mistura de parafinas de C13 a C18, representativas do diesel. A reação foi conduzida em 

um reator de leito fixo, e amostras da fase líquida foram coletadas e analisadas em 

intervalos de 30 minutos. O monitoramento do progresso da reação foi realizado via 

cromatografia a gás utilizando um equipamento modelo 6890N da Agilent, empregando 

um detector de ionização de chama e coluna capilar DB-1 (60,0 m x 320 µm x 5,00 µm). 

Em geral, o estado estacionário para uma determinada condição era obtido após 6 horas 

de reação, no qual não são mais percebidas variações na conversão do reagente (inferiores 

a 0,2 %) e na distribuição de produtos.  

Para se confirmar que os dados não foram obtidos em condições de limitação 

difusional foram aplicados dois critérios, o de Mears (CM) para avaliar a limitação da 

difusão externa e o critério de Weisz-Prater (CWP) para avaliar a difusão interna (Fogler, 

2004). As equações referentes a esses critérios estão apresentadas a seguir: 

𝐶𝑀 =
(−𝑟𝐴)′𝜌𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜𝑑𝑝𝑛

2𝐶𝐴𝑘𝑐
< 0,15                                                                                     (IV.1) 

 

0 150 300 450
0

100

200

300

400

 

 

2 °C/min

2 °C/min

350 °C / 3h
T

em
p

er
at

u
ra

 (
°C

)

Tempo (min)

250 °C / 2h



33 

 

 

Em que: 

(−𝑟𝐴)′= taxa de reação observada (kmol/kgcat s) 

𝜌𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜= densidade do leito catalítico (kg/m³) 

𝑑𝑝= diâmetro de partícula do catalisador (m) 

 𝑛= ordem da reação  

𝐶𝐴= concentração do componente A que se difunde (kmol/m³) 

𝑘𝑐= coeficiente de transferência de massa (m/s) 

𝐶𝑊𝑃 =
(−𝑟𝐴)′𝜌𝑐𝑎𝑡𝑑𝑝

2

4𝐶𝐴𝐷𝐴𝐵𝑒𝑓

< 1                                                                                      (IV.2) 

Em que: 

𝜌𝑐𝑎𝑡= densidade do catalisador (kg/m³) 

𝐷𝐴𝐵𝑒𝑓
= coeficiente de difusividade efetivo (m²/s) 

No apêndice A é apresentado detalhadamente como se obteve cada parâmetro 

utilizado para se avaliar as limitações difusionais segundo os critérios mencionados. 

Os efeitos da temperatura (210 – 270 °C), pressão de H2 (30 – 60 bar) e velocidade 

espacial (WHSV  4 – 12 h-1) foram avaliados na conversão de reagente e na distribuição 

de produtos. A conversão de DBT (XDBT), o rendimento (Ri) e a seletividade (Si) foram 

calculados a partir das seguintes equações: 

XDBT(%) = (
CDBT,0−CDBT

CDBT,0
) × 100                                                                     (IV.3) 

Ri(%) = (
Ci

CDBT,0
) × 100                                                                                (IV.4) 

Si(%) = (
Ci

∑ Ci
) × 100                                                                                         (IV.5) 

Em que: 

CDBT,0= concentração inicial de DBT (mol/L) 

CDBT= concentração final de DBT (mol/L) 
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Ci= concentração do produto i (mol/L) 

Os erros absolutos apresentados no capítulo de resultados e discussão foram 

calculados a partir de um conjunto de dados de réplica da reação para uma determinada 

condição operacional. A partir das réplicas, calculou-se a variância do conjunto (VAR) e 

o erro foi calculado pela seguinte equação:  

Erro = 2 × VAR0,5                                                                                      (IV.6) 

Para as condições em que não foram feitas as réplicas, o erro foi estimado 

empregando-se o conceito de variância relativa (Souza et al., 2015). A variância relativa 

(VARrel) é obtida dividindo-se a variância da condição onde foi realizada a réplica pela 

média aritmética (μ) dos pontos que compunham o conjunto, conforme a equação a 

seguir.  

VARrel =
VAR

μ
                                                                                                     (IV.7) 

A variância da condição sem réplicas foi obtida multiplicando-se a variância 

relativa pelo valor do parâmetro na referida condição (y). O cálculo do erro então pode 

ser representado pela seguinte equação: 

Erro = 2 × (VARrel × y)0,5                                                                                     (IV.8) 

No apêndice B está descrito de forma detalhada a obtenção do erro para todas as 

condições.  

 A identificação da ordem de reação em relação ao componente sulfurado foi feita 

de forma simplificada com um modelo de lei de potências, supondo ordem 1 e 2 para o 

composto sulfurado e a concentração do H2 constante. Então avaliou-se o modelo que 

melhor ajustava ao conjunto de dados. Para ordem igual a 1 o modelo adotado é dado pela 

seguinte equação. 

ln (
1

1−𝑋𝐷𝐵𝑇
) =

1

𝑊𝐻𝑆𝑉
𝑘                                                                              (IV.9) 

 Já para ordem 2, o modelo ajustado é representado pela seguinte equação. 

𝑋𝐷𝐵𝑇

1−𝑋𝐷𝐵𝑇
=

𝐶𝐷𝐵𝑇0

𝑊𝐻𝑆𝑉
𝑘                                                                                               (IV.10) 
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Para investigar os efeitos de competição foram utilizadas diferentes concentrações 

de quinolina, de modo que as concentrações de N obtidas foram 50, 100, 200 e 300 mg 

de N/kg. 

A equação III.4 pode ser rearranjada de forma a se obter a seguinte equação. 

𝑘𝐻𝐷𝑆

𝑘′𝐻𝐷𝑆
=  1 + 𝐾𝑁

δ𝐶𝑁
δ
                                                                                   (IV.11) 

Em que: 

 𝑘𝐻𝐷𝑆 = velocidade específica da reação global sem quinolina (h-1) 

𝑘′𝐻𝐷𝑆= velocidade específica da reação global com quinolina (h-1) 

𝐾𝑁 = Constante de adsorção do composto nitrogenado (L/mol) 

𝐶𝑖 = Concentração do composto nitrogenado (mol/L) 

Para a determinação do fator exponencial (δ) avaliou-se diferentes valores para 

o parâmetro e adotou-se o que resultava em um melhor ajuste (utilizando como parâmetro 

de comparação o R2) dos dados para o gráfico gerado pela Equação IV.11 

 Após a determinação do valor de δ, estimou-se a constante de equilíbrio de 

adsorção do composto nitrogenado (𝐾𝑁) pelo coeficiente angular da reta descrita pela 

Equação IV.11 

Em seguida, avaliou-se o comportamento do fator de inibição (φ) (conforme 

apresentado na Equação III.5), da conversão e do rendimento de produtos para as 

diferentes concentrações de quinolina empregadas. 
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V. Resultados e Discussão 

V.1. Caracterização do catalisador 

V.1.1. Fluorescência de raios X 

Na Tabela V.1 estão apresentados os teores nominais e medidos dos elementos 

presentes no catalisador. 

Tabela V.1 - Composição mássica 

Elemento Nominal (% m/m) Medido (% m/m) 

Mo 13,3 4,6 

Ni 3,5 4,2 

P 1,7 2,1 

 Pode-se observar que os teores para os elementos Ni e P foram próximos do 

esperado. Entretanto, para o Mo, o resultado apresenta um teor muito abaixo do nominal. 

Uma das hipóteses para justificar uma possível perda de Mo seria a volatilização do metal 

que ocorre entre 800 °C e 1000 °C (Da Silva e Schmal, 2003). No entanto, durante a fase 

de preparo e calcinação do catalisador não foram empregadas temperaturas nesta faixa, o 

que descarta tal hipótese.  

 Outra justificativa para tal discrepância é a natureza higroscópica do precursor de 

Mo (heptamolibdato de amônio - (NH4)6Mo7O244H2O), que poderia ter absorvido água 

e alterando o valor final de precursor pesado. Porém, a diferença entre o valor real e o 

observado é demasiadamente grande para ser justificada apenas pela absorção de água do 

precursor. Portanto, tal valor para o teor de Mo pode ser resultado de algum erro 

experimental durante a realização da análise ou geração de resultados. Os resultados 

sugerem um efeito de interferência na leitura do sinal relativo ao Mo. Além disso, 

normalmente não é efetuada uma curva de calibração para a avaliação precisa das 

concentrações dos elementos presentes nas amostras.  

V.1.2. Redução à temperatura programada 

O perfil de redução é apresentado na Figura V.1. Foram observados três picos de 

redução, centrados a 389 °C, 452 °C e 751 °C. Para a identificação dos picos empregou-

se um ajuste de curvas no formato gaussiano. Cabe ressaltar que não se empregou 

temperatura acima de 800 °C, portanto, o consumo observado após essa temperatura foi 

obtido de modo isotérmico. 
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Figura V.1 - Perfil de redução do catalisador 

Conforme relatado por Qu et al. (2003), o pico em menor temperatura pode estar 

associado à redução parcial (Mo6+ → Mo4+), do molibdênio amorfo, ou de espécies de 

heteropolimolibdatos (espécies de Mo6+  na conformação octaédrica). Além disso, Liu et 

al. (2016) ainda relatam a ocorrência de um pico nesta faixa temperatura, que estaria 

relacionado à redução de partículas de NiO, que estão fracamente ligadas ao suporte. 

Burch e Collins (1985) também observaram a redução simultânea das espécies de Ni e de 

Mo. O pico intermediário é atribuído à redução de espécies de Ni e Mo, como o NiMoO4 

e Ni4Mo, por exemplo (Brito et al., 1994). Já o pico em temperaturas mais altas é 

associado à continuação da redução das espécies de octaédricas de Mo remanescentes e 

às espécies tetraédricas de Mo fortemente ligadas ao suporte, permitindo a conversão de 

Mo4+ em Mo0 e às espécies de Ni que possuem forte interação com o suporte, como por 

exemplo, espécies com estrutura do tipo espinélio (NiAl2O4). (Brito e Laine, 1993; 

Atanasova et al., 1997; Furimsky e Massoth 1999; Qu et al., 2003; Solís et al., 2006; 

Morgado et al., 2009; Liu et al., 2016). 

Para a determinação do grau de redução considerou-se a estequiometria 

apresentada nas reações a seguir.  

MoO3 + 3 H2 → Mo + 3 H2O 

NiO + H2 → Ni + H2O 

Na Tabela V.2 está representada a quantidade teórica de H2 consumida. Os dados 

de volume foram obtidos considerando gás ideal e CNTP (273 K e 100 kPa). 
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Tabela V.2 - Quantidade de H2 consumida teórica 

Catalisador Óxido 
MOx                

(% m/m) 

H2 consumido                                                                        

(mmols de H2/gcat) 

H2 consumido                                                                        

(cm³ de H2/gcat) 

H2 total 

(cm³ de H2/gcat) 

NiMoP 
MoO3 20 4,2 94,64 

108,16 
NiO 4,5 0,6 13,52 

 O grau de redução foi calculado pela razão entre a quantidade real e a teórica de 

H2 consumida. Na Tabela V.3 está representada a quantidade real de H2 consumida, nas 

mesmas condições anteriormente descritas e o grau de redução.  

Tabela V.3 - Quantidade de H2 consumida real e grau de redução 

Catalisador 
Temperatura 

(°C) 

H2 totala                    

(cm³ de H2/gcat) 

Grau de 

redução (%) 

NiMoP 

1º 

pico 

2° 

pico 

3° 

pico 
94,59 87 

389 452 751 

a- Volume obtido nas CNTP (273 K e 100kPa) 

 Como a maior temperatura empregada no TPR foi 800 °C não foi possível obter 

grau de redução de 100%. Pois, como visto anteriormente, certas espécies sofrem redução 

somente para temperaturas acima de 800 °C.  

Cabe ressaltar que o cálculo de grau de redução foi feito com base no teor nominal 

para os metais. Como os resultados foram coerentes, tem-se mais um indício de que o 

teor de Mo obtido pela análise de FRX está errado. Caso o teor real de Mo fosse baixo 

como mostrado pela técnica de fluorescência, o grau de redução obtido seria de 205%. 

V.1.3. Adsorção física de N2  

As propriedades texturais do catalisador calcinado e do suporte são apresentadas 

na Tabela V.4 

Tabela V.4 - Propriedades texturais 

Catalisador 

Área 

específicaa 

(m2/gcat) 

Área 

específica 

corrigidab 

(m2/gsup) 

Volume de 

mesoporosc 

(cm3/gcat) 

Volume de 

mesoporos 

corrigidod 

(cm3/gsup) 

Diâmetro 

de porose  

(Å) 

Al2O3 191 191 0,5 0,5 80,1 

NiMoP 136 190 0,3 0,4 69,0 
a- Área BET b- Área específica corrigida pela massa de suporte c - Dessorção cumulativa pelo método BJH  

d- Volume de mesoporos corrigido pela massa de suporte e- Diâmetro médio pela curva de dessorção por BJH  

É possível perceber que a adição dos elementos (Ni, Mo e P) promoveu uma 

redução da área específica e do volume. De acordo com a literatura, esta redução pode 

estar associada ao bloqueio dos poros pelo material impregnado (Nava et al., 2007) ou à 
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solubilidade parcial da alumina em meio ácido (Cruz et al., 2002). A redução do diâmetro 

de poros foi relacionada à deposição de espécies de Ni, Mo ou P nas paredes do poro 

(Rayo et al., 2012). Por outro lado, se a área e o volume de poros forem corrigidos para 

ser expressos em função da massa de suporte, não é possível observar mudança 

significativa nas propriedades texturais conforme apresentado na Tabela V.4.  

Na Figura V.2 está representada a isoterma de adsorção obtida para o catalisador 

calcinado. 

 

Figura V.2 - Isoterma de adsorção do catalisador NiMoP calcinado. 

Como pode se observar, a isoterma apresenta o fenômeno de histerese entre 

adsorção e a dessorção. Este comportamento é típico de isotermas do tipo IV, que são 

associadas à materiais mesoporosos (Liu et al., 2015). 

V.1.4. Difração de raios X 

Na Figura V.3 estão representados os difratogramas do catalisador calcinado e do 

suporte. 

 
Figura V.3 - Difratogramas do catalisador e suporte calcinado. 
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Nos difratogramas estão destacados os picos característicos da γ-Al2O3 para 2θ= 

37,6°, 45,9° e 67,0° (JCPDS-10-0425). Nota-se que a adição dos promotores não resultou 

em alterações significativas na distribuição e na forma dos picos, indicando que não 

houve destruição nem formação de estruturas cristalinas. 

Entretanto, para a região próxima à 27°, observa-se uma pequena alteração no 

difratograma do catalisador calcinado. De acordo com Lewis e Kydd (1991), este pico 

está relacionado à formação de AlPO4. Por outro lado, espécies de MoO3 possuem um 

pico característico nessa região também (27,4° - JCPDS 35-609). Conforme relatado por 

Zhou et al. (2009), este pico está associado ao plano cristalino (021) do MoO3, não sendo 

possível discriminar entre o MoO3 e o AlPO4.  

Em relação ao Ni, Galetti et al. (2011), relataram que o NiO pode apresentar picos 

característicos na região de 43,3° e 62,9° (JCPDS 4-835) e não foram observados sinais 

nessa região. Zãvoianu et al. (2001) relatam a possibilidade da presença de espécies do 

tipo α-NiMoO4 e β-NiMoO4, cujos conjuntos característicos de picos são 

2θ=14,5°;24,3°;29°;32,8°;43,9° e 2θ=23,4°;26,7°;27,4°;28,8°, respectivamente. Não foi 

possível observar estes picos de maneira significativa. Para confirmar se esta leve 

alteração se trata de fato da presença de uma nova espécie ou apenas alteração na linha 

de base seria necessário realizar uma análise com maior resolução. Para isto, pode-se 

aplicar um passo menor na varredura dos ângulos.  

V.1.5. Análise termogravimétrica 

A Figura V.4 apresenta os perfis de perda de massa para o catalisador antes e após 

a calcinação.  

  
Figura V.4 – Análise termogravimétrica para o catalisador (a) antes e (b) após a calcinação. 

É possível observar que o perfil de perda de massa do catalisador não calcinado 
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e a segunda próxima a 280 °C. Por outro lado, o catalisador já calcinado apresentou 

apenas uma região de perda de massa, localizada em temperaturas abaixo de 100 °C. Na 

Tabela V.5 estão representados os percentuais de perda de massa para cada faixa. 

Tabela V.5 - Perdas de massa para os catalisadores. 

Catalisador 
Perda de Massa (%) 

20 - 200 ºC 200 - 400 ºC 400 - 500 ºC 

NiMoP 8,8 10,5 0,9 

NiMoP* 6,3 0,0 0,0 

*Catalisador calcinado a 300 °C por uma hora e 450 °C por mais uma hora. 

 De acordo com a literatura, perdas de massa em temperaturas abaixo de 200 °C 

estão relacionadas à perda de água fisissorvida. Já para temperaturas elevadas (entre       

200 °C e 500 °C) a perda de massa está associada à degradação do precursores dos 

promotores (Morgado et al., 2009; Escobar et al.,2017). 

Portanto, pode-se afirmar que o processo de calcinação empregado para o 

catalisador foi eficiente na remoção dos precursores, pois observou-se apenas perda de 

massa associada à água fisissorvida. 

V.2.  Avaliação de limitação difusional 

Foi empregado o critério de Mears (eq. IV.1) para avaliar as limitações difusionais 

externas. Na Tabela V.6 são apresentados os parâmetros utilizados na avaliação. 

Tabela V.6 - Parâmetros para o cálculo do critério de Mears 

Parâmetro Valor 

Taxa de reação observada (−𝒓𝑨)′ 8,58 × 10−5
𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡𝑠
 

Densidade do leito (𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜) 1244,9 
𝑘𝑔

𝑚3
 

Diâmetro de partícula (𝒅𝒑) 2,12 × 10−4 𝑚 

 Ordem da reação (𝑛) 1 

Concentração de DBT (𝑪𝑫𝑩𝑻) 12,5 
𝑚𝑜𝑙

𝑚3
 

Coeficiente de transferência de massa (𝒌𝒄) 1,19 × 10−2  
𝑚

𝑠
 

Critério de Mears (𝑪𝑴) 7,62 × 10−5 

As propriedades da Tabela V.6 foram obtidas nas condições mais críticas de 

apresentar limitações difusionais externas, ou seja, na maior temperatura usada (300°C). 

Como pode-se observar, o valor para CM está significativamente menor do que o valor 

limite (0,15) e, portanto, para nenhuma das condições avaliadas há limitação de difusão 

extrapartícula.  



42 

 

 

Os valores utilizados para a avaliação do critério de Weisz-Prater (eq. IV.2) são 

apresentados na Tabela V.7. 

Tabela V.7 - Parâmetros para o cálculo do critério de Weisz-Prater 

Parâmetro Valor 

Taxa de reação observada (−𝒓𝑨)′ 8,58 × 10−5
𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡𝑠
 

Densidade do catalisador (𝒄𝒂𝒕) 3278
𝑘𝑔

𝑚3
 

Diâmetro de partícula (𝒅𝒑) 2,12 × 10−4 𝑚 

Coeficiente de difusividade efetivo (𝑫𝑨𝑩𝒆𝒇) 1,49 × 10−7  
𝑚2

𝑠
 

Concentração de DBT (𝑪𝑫𝑩𝑻) 12,5 
𝑚𝑜𝑙

𝑚3
 

Coeficiente de transferência de massa (𝒌𝒄) 1,19 × 10−2  
𝑚

𝑠
 

Critério de Weisz-Prater (𝑪𝑾𝑷) 8,49 × 10−4 

Assim como para o caso anterior, estes parâmetros são referentes à condição de 

maior temperatura (300°C). O valor obtido para o critério está significativamente abaixo 

do limite, assim, pode-se afirmar que não há limitação difusional intrapartícula.  

Cabe ressaltar que esta análise foi feita para um WHSV elevado (10 h-1), 

entretanto, para a análise do efeito das variáveis, utilizou-se uma velocidade espacial 

mínima de 4 h-1 e a temperatura máxima de 270 °C. Para se confirmar que não havia 

limitação difusional nestas condições, também se calculou os critérios de Mears e Weisz-

Prater. Os valores obtidos foram 2,96 × 10−5 e 5,86 × 10−4, respectivamente. Portanto, 

descarta-se a possibilidade de haver algum tipo de limitação difusional relacionada à 

transferência de massa nas condições empregadas nos testes catalíticos. 

V.3. Testes catalíticos 

Nas Tabelas V.8 e V.9 estão apresentados a conversão e distribuição de produtos 

para as reações de HDS de DBT na ausência e na presença de quinolina, respectivamente. 
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Tabela V.8 - Testes catalíticos de HDS  

Temperatura 

(°C) 

Pressão 

(bar) 

WHSV 

(h-1) 

Conversão 

DBT (%) 

Conc. Inicial 

de DBT 

(mmol/L) 

Conc. de 

DBT 

(mmol/L) 

Rendimento 

(%) 

BF CHB 

210 30 4 11,88 84,46 74,42 6,87 3,89 

210 30 6 8,98 83,11 75,65 4,83 2,05 

210 30 8 7,99 82,27 75,70 5,29 1,94 

210 45 4 9,10 79,71 72,46 5,78 4,10 

210 45 6 8,14 80,59 74,03 4,47 2,24 

210 45 8 7,33 84,88 78,66 3,74 1,38 

210 60 4 10,47 80,52 72,08 5,67 5,18 

210 60 6 6,94 81,04 75,42 4,24 2,99 

210 60 8 6,17 85,08 79,82 3,33 1,54 

225 45 6 13,26 85,36 74,04 6,76 4,39 

240 30 4 30,13 81,80 57,15 15,96 10,86 

240 30 6 20,72 84,61 67,08 12,52 7,03 

240 30 8 19,30 85,08 68,66 11,89 6,05 

240 45 4 31,27 80,94 55,63 15,51 14,36 

240 45 6 28,40 80,52 57,65 15,81 12,64 

240 45 6 25,13 81,79 61,24 13,86 10,92 

240 45 6 26,71 82,68 60,59 11,52 10,62 

240 45 6 25,03 81,01 60,74 13,32 10,32 

240 45 6 23,11 86,59 66,58 11,03 8,26 

240 45 8 20,54 80,48 63,95 11,42 7,21 

240 60 4 30,67 85,35 59,18 13,26 14,38 

240 60 6 26,83 82,99 60,72 12,51 12,36 

240 60 8 20,32 84,61 67,42 10,09 8,05 

255 45 6 36,32 85,25 54,29 18,83 15,31 

270 30 4 68,18 84,43 26,87 37,69 28,02 

270 30 6 57,58 80,14 34,00 34,04 22,26 

270 30 8 49,36 84,73 42,91 29,62 16,57 

270 45 4 73,21 80,14 21,47 34,44 36,67 

270 45 6 60,15 81,16 32,34 30,42 26,84 

270 45 8 53,17 80,48 37,69 28,44 22,57 

270 60 4 76,33 79,34 18,78 29,78 43,03 

270 60 6 69,88 81,84 24,65 32,49 35,41 

270 60 8 52,46 85,35 40,58 25,60 24,28 

270 60 10 46,47 85,08 45,54 23,41 20,22 

270 60 12 41,21 85,01 49,98 21,80 17,45 

300 60 10 85,07 83,41 12,46 40,03 41,09 

 

Pode se observar que os únicos produtos observados da HDS de DBT foram o BF 

e CHB. O balanço de carbono ficou em torno de 95%. O critério utilizado para determinar 

a parada das reações foi a variação da conversão do DBT ser menor do que 0,2%. 
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Os pontos em destaque na Tabela V.8 são as réplicas no ponto central. Cabe 

ressaltar que em trabalho anterior do grupo (Polck, 2010) foi avaliado se havia 

contribuição do SiC para a conversão do reagente e foi constatado que na ausência de 

catalisador a conversão de DBT é nula. 

Tabela V.9 - Testes catalíticos de HDS de dibenzotiofeno na presença de quinolina 

Temperatura 

(°C) 

Pressão 

(bar) 

WHSV 

(h-1) 

Conc. de 

N 

(mg/kg) 

Conv 

DBT 

(%) 

Conc. 

inicial de 

DBT 

(mmol/L) 

Conc. de 

DBT 

(mmol/L) 

Rendimento 

(%) 

BF CHB 

300 60 10 0 85,07 83,41 12,46 40,03 41,09 

300 60 10 50 75,50 79,82 19,55 64,74 12,37 

300 60 10 100 71,55 81,58 23,29 39,08 2,82 

300 60 10 200 69,70 84,67 25,65 69,01 2,40 

300 60 10 300 69,07 80,06 24,76 68,72 1,60 

300 60 10 0 79,51 80,70 16,53 41,95 37,20 

V.3.1. Efeito das variáveis 

Os efeitos da temperatura (210 °C – 270 °C), pressão de hidrogênio (30 – 60 bar) 

e da velocidade espacial (4 h-1 – 12 h-1) na conversão do dibenzotiofeno (DBT) e no 

rendimento dos produtos (bifenil - BF e cicloexilbenzeno - CHB) foram investigados. 

Nas condições avaliadas não foi possível observar formação significativa de dicicloexano 

(DCH). 

V.3.1.1. Temperatura 

Os efeitos da temperatura na reação de hidrodessulfurização estão apresentados 

na Figura V.5. Os experimentos foram realizados a 45 bar e 6 h-1. 

 
Figura V.5 - Efeito da temperatura na conversão de DBT e no rendimento de produtos. 
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favorecimento de uma rota, dado que o efeito da temperatura foi similar no rendimento 

dos dois produtos. 

Comportamento similar foi observado por Wang et al. (2002). Entretanto, Liu et 

al. (2016) observaram um favorecimento da rota de dessulfurização direta (DDS) para 

temperaturas elevadas. Nas condições avaliadas neste trabalho, esse favorecimento foi 

pouco perceptível, sendo a variação dentro do erro experimental. Apesar de a diferença 

ser pequena, o rendimento a BF foi maior em comparação com o CHB. Isto indica que 

para as condições avaliadas, a rota DDS foi a principal, corroborando o que foi 

apresentado por Nagai et al. (1986), Wang et al. (2002) e Liu et al. (2016). 

V.3.1.2. Velocidade espacial (WHSV) 

Na Figura V.6 são apresentados os perfis de conversão de DBT e da distribuição 

de produtos em função da WHSV. A temperatura e a pressão de H2 foram mantidas fixas 

a 270 °C e 60 bar, respectivamente. 

 
Figura V.6 - Efeito da WHSV na conversão de DBT e no rendimento de produtos. 
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A influência da WHSV está relacionada à hidrogenação de BF a CHB. Efeito 

semelhante foi observado por Egorova e Prins (2004). Tal comportamento foi associado 

ao fato de a reação de hidrogenação do BF ser lenta (Shafi e Hutchings, 2000). Portanto, 

ela é favorecida para valores baixos de velocidade espacial, o que justifica o maior 

rendimento a CHB. Já quando se aumenta a WHSV, os reagentes atravessam mais 

2 4 6 8 10 12 14
0

20

40

60

80

100
 

 DBT

 BF

 CHB

WHSV (h
-1
)

C
o

n
v

er
sã

o
 (

%
)

Condições reacionais

Temp: 270°C

Pressão: 60 bar 0

20

40

60

80

100

R
en

d
im

en
to

 (%
)



46 

 

 

rapidamente o leito catalítico, não havendo tempo hábil para que a hidrogenação do BF 

ocorra. 

V.3.1.3. Pressão de H2 

Na Figura V.7 estão representados os perfis de conversão de DBT e o rendimento 

dos produtos em função da pressão de H2. Os experimentos foram realizados com 

temperatura e WHSV fixos em 270 °C e 8 h-1, respectivamente. 

 
Figura V.7 - Efeito da pressão de H2 na conversão de DBT e no rendimento de produtos. 
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Figura V.8 - Avaliação da ordem global da reação de HDS de dibenzotiofeno. 

 Pode-se perceber que o modelo de lei de potências de primeira em relação ao DBT 

apresentou o melhor ajuste, com R2 maior que 0,98. Tal observação está de acordo com 

a literatura (Girgis e Gates, 1991; Gates e Topsoe, 1997; Laredo et al., 2001; Moulijn et 

al., 2016).  

 Além disso, foi possível estimar a constante de reação (k) a 270 °C. O valor obtido 

foi 6,2 h-1. Após avaliar a ordem da reação, foi possível estimar a energia de ativação 

aparente e o fator pré exponencial para a reação global através da linearização da equação 

de Arrhenius. 

 Na Figura V.9 está representado o ajuste linear da equação de Arrhenius. Os dados 

foram obtidos mantendo-se constante WHSV e pressão em 6 h-1 e 45 bar, 

respectivamente.  

 
Figura V.9 - Linearização da equação de Arrhenius. 
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É possível perceber que a equação de Arrhenius descreve bem os dados, pois o R2 

foi superior à 0,99. Na Tabela V.10 resume alguns valores para energia de ativação 

aparente encontrados na literatura para fins de comparação. 

Tabela V.10 - Valores de energia de ativação encontrados na literatura 

Fonte Catalisador 
Ea 

(kJ/mol) 

Kabe et al. (2001) NiMo/Al2O3 108  

Varga et al. (2007) NiMo/Al2O3 80  

Gao et al. (2011) NiMo/Al2O3 107  

Villeth (2014) NiMoP/Al2O3 96  

Braggio (2015) NiMo/Al2O3 75  

 A energia de ativação aparente estimada foi de 86 kJ/mol e se encontra na faixa 

dos valores encontrados na literatura.  

Na Figura V.10 está representada a seletividade dos produtos em função da 

conversão de DBT em diversas condições experimentais.  

 
Figura V.10 - Seletividade de produtos em função da conversão de DBT 
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Para este trabalho não foi possível observar a presença de compostos resultantes 

do hidrocraqueamento (benzeno e cicloexano). Portanto, o comportamento observado foi 

associado ao maior  valor da constante de equilíbrio de adsorção do DBT em relação a do 

BF (Hensen et al., 2001). O DBT se adsorve preferencialmente nos sítios catalíticos, logo, 

para maiores conversões, há uma menor quantidade de DBT e, consequentemente, o BF 

pode se adsorver mais facilmente, sendo então hidrogenado à CHB. 

V.3.3. Efeito de inibição por nitrogenados 

Na Figura V.11 estão apresentados os ajustes para determinação do fator 

exponencial (δ) referente ao termo de inibição para o modelo de Langmuir-Hinshelwood. 

Os dados experimentais foram obtidos a 300 ° C e 10 h-1. Cabe ressaltar que na 

determinação deste parâmetro não foi atribuído nenhum significado físico, apenas 

buscou-se um valor que permitisse o melhor ajuste dos pontos na faixa avaliada. 

   

     

Figura V.11 - Determinação do fator expoente para termo de inibição (δ) 

É possível observar que o valor de (δ) que resultou no melhor ajuste dos dados foi 
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relatado por Laredo et al. (2001), que obtiveram o mesmo valor ao investigar os efeitos 

de inibição da quinolina na HDS de dibenzotiofeno. Para o δ igual a 0,25 determinou-se  

o valor da constante de equilíbrio de adsorção aparente (KN) da quinolina em 0,2 L/mol 

a 300 °C. Conforme relatado por Laredo, et al. (2001), a comparação deste valor com os 

observados na literatura se torna inviável devido às diferenças nas condições 

experimentais. 

Para avaliar o efeito inibitório da presença da quinolina na HDS de DBT calculou-

se o fator de inibição (φ) de acordo com a Equação (III.5), apresentada a seguir. 

φ =
𝑘𝐻𝐷𝑆−𝑘′𝐻𝐷𝑆

𝑘𝐻𝐷𝑆
                                                                                             (III.5) 

Em que: 

 𝑘𝐻𝐷𝑆 = velocidade específica da reação global sem quinolina (h-1) 

𝑘′𝐻𝐷𝑆= velocidade específica da reação global com quinolina (h-1) 

Os resultados são ilustrados na Figura V.12. Os dados foram obtidos a 300 °C e 

10 h-1. 

 
Figura V.12 - Fator de inibição (φ) em função do teor de nitrogênio. 

Pode-se perceber que inicialmente há um aumento acentuado da inibição, porém 

ao se empregar concentrações mais elevadas de quinolina, a inibição passa a variar 

levemente, tendendo à um valor assintótico próximo de 0,2. 

Este comportamento está associado ao efeito de competição da quinolina pela 

adsorção nos sítios do catalisador, devido à forte interação dos compostos nitrogenados 

com os sítios catalíticos (Turaga et al., 2003). Portanto, quanto maior a concentração de 
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quinolina, menor a disponibilidade de sítios catalíticos destinados a adsorção de DBT e 

assim, proceder a reação de HDS. O comportamento assintótico indica uma saturação dos 

sítios por parte dos compostos nitrogenados.  

Conforme relatado por Nagai e Kabe (1983), o efeito de competição dos 

compostos nitrogenados ocorre preferencialmente pelos sítios responsáveis pelas reações 

de hidrogenação. A Figura V.13 apresenta a conversão de DBT e o rendimento em 

produtos em função do teor de N na carga a 300 °C, 60 bar e 10 h-1. Os resultados 

evidenciam a significativa redução do rendimento em CHB.  

 
Figura V.13 – Conversão de DBT e rendimento em função do teor de N na carga. 

É possível observar que antes da adição de quinolina na carga reacional, o 

rendimento é praticamente igual para os dois produtos (BF e CHB). Entretanto, ao se 

adicionar a quinolina na carga reacional na concentração de 50 mg/kg de N, o rendimento 

do produto resultante da hidrogenação do DBT se reduz para menos da metade. Ao se 

aumentar a concentração de quinolina o rendimento diminui mais significativamente, 

chegando próximo à zero.  

Além disso, pode-se confirmar o caráter de reversibilidade deste tipo desativação, 

pois ao se realizar a reação novamente sem a presença de quinolina, a conversão de DBT 

e os rendimentos foram ligeiramente inferiores aos valores antes da adição do composto 

nitrogenado. Os valores levemente inferiores da conversão de DBT e do rendimento de 

CHB podem indicar que ainda há compostos nitrogenados adsorvidos fortemente nos 

sítios de hidrogenação do catalisador desfavorecendo a rota HID.  
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VI. Conclusões 

A partir da análise das propriedades texturais foi possível observar que o 

catalisador é essencialmente mesoporoso e a adição dos promotores resultou em uma 

redução da área específica e do volume de mesoporos. Estas modificações foram 

associadas ao bloqueio dos poros pelo material impregnado ou à solubilidade parcial da 

alumina no meio ácido. A partir dos difratogramas constatou-se que a adição dos 

promotores não resultou na destruição da estrutura do suporte nem na formação de novas 

estruturas, indicando uma boa dispersão do material na superfície. Pela análise 

termogravimétrica observou-se que o processo de calcinação empregado foi eficiente para 

a total decomposição dos precursores. 

Através das análises das limitações difusionais pelos critérios de Mears e Weisz-

Prater observou-se que a reação superficial é a etapa limitante do processo. Para as 

reações sem quinolina, a pressão de H2 exerce pouca influência na conversão de 

dibenzotiofeno e no rendimento dos produtos, porém, o aumento da pressão favoreceu 

levemente a rota de hidrogenação prévia. A redução da velocidade espacial favoreceu a 

formação de CHB, pois com maior tempo de contato, a reação de hidrogenação do BF é 

favorecida, já que é uma reação lenta. A temperatura teve grande influência na conversão 

de DBT, mas não favoreceu preferencialmente nenhuma das rotas de reação (HID ou 

DDS). Para elevadas conversões de DBT, a formação de CHB foi favorecida, pois, devido 

ao efeito de competição entre o DBT e o BF, com o maior consumo de DBT, há maior 

disponibilidade de sítios para o BF se adsorver e assim, reagir formando o CHB. 

O modelo de lei de potência de primeira ordem em relação ao reagente sulfurado 

foi o que melhor descreveu o consumo global de DBT sendo a energia de ativação 

aparente estimada em 86 kJ/mol. Empregando um modelo de Langmuir-Hinshelwood 

para as reações de HDS em presença quinolina, determinou-se que o expoente do termo 

referente ao inibidor (δ) foi 0,25. A constante de adsorção aparente da quinolina (KN) 

estimada foi 0,2 L/mol a 300 °C. O aumento da concentração de quinolina resultou em 

um aumento do fator de inibição (φ), porém a relação não é linear, com φ tendendo à um 

valor assintótico de 0,2. O efeito de competição da quinolina ocorre preferencialmente 

nos sítios responsáveis pela hidrogenação, sendo assim, a rota HID é a mais afetada. Além 

de modificar a distribuição de produtos, a presença da quinolina reduz a conversão de 

DBT. O efeito inibitório é facilmente reversível, tendo a conversão e a distribuição de 

produtos retornado praticamente aos valores iniciais antes da adição da quinolina. 
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VII. Sugestões para trabalhos futuros 

• Propor modelos de lei de potências para a hidrodessulfurização para estimar os 

parâmetros (ordem de reação e energia de ativação aparente) para as reações 

individuais;  

 

• Avaliar modelos de Langmuir-Hinshelwood para a HDS para estimar as 

constantes de adsorção do dibenzotiofeno, bifenil e cicloexilbenzeno; 

 

• Estudar mais detalhadamente as reações de hidrodesnitrogenação da quinolina, 

identificando o esquema reacional, produtos formados e a conversão da quinolina; 

 

• Avaliar modelos de Langmuir-Hinshelwood para a HDN para estimar a constante 

de adsorção de quinolina e o fator exponencial (δ) de forma mais precisa; 

 

• Investigar o efeito da adição simultânea de um componente sulfurado mais 

refratário (por exemplo 4,6 – dimetildibenzotiofeno) e um composto nitrogenado 

(por exemplo, quinolina) na HDS do DBT; 

 

• Analisar o efeito da adição simultânea de um componente aromático (por exemplo 

tetralina) e um composto nitrogenado (por exemplo, quinolina) na HDS do DBT. 
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Apêndice A - Avaliação de limitação difusional 

A.1 - Critério de Mears para avaliação extrapartícula: 

𝐶𝑀 =
(−𝑟𝐴)′𝜌𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜𝑑𝑝𝑛

2𝐶𝐷𝐵𝑇𝑘𝑐
< 0,15  

1. Dados do problema: 

 

Temperatura 300 °C 

Pressão 60 bar 

WHSV 10 
kgsol

kgcat h
 

 

Vazão Volumétrica (Q) 0,25 
mL

min
 

Ordem da reação (𝐧) 1 

Concentração de DBT (𝐂𝐃𝐁𝐓) 0,0125 
mol

L
 

Conversão de DBT (𝐗𝐃𝐁𝐓) 0,8507 

Viscosidade da carga (
𝐜𝐚𝐫𝐠𝐚

)  0,187 cP 

Densidade da carga (𝛒𝐜𝐚𝐫𝐠𝐚)  0,769 
g

mL
 

Massa molar da carga (𝑴𝑴𝒄𝒂𝒓𝒈𝒂) 198,39 
g

mol
 

Altura do leito (𝒉𝒍𝒆𝒊𝒕𝒐) 2,7 cm 

Diâmetro do reator (𝒅𝒓𝒆𝒂𝒕𝒐𝒓) 1 cm 

Massa de catalisador 1,14 g 

Massa de SiC 1,5 g 

Densidade de SiC (𝝆𝑺𝒊𝑪)a 
3,217 

g

cm3 

Abertura da peneira 60 – 100 mesh Tyler 

Volume molar do DBT b 149,47 
cm3

mol
 

a- Patnaik (2002) b-De Oliveira et al. (2011) 

2. Calcular k 

2.1. Converter 𝜌𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎 

𝜌𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎 = 0,769
𝑔

𝑚𝐿
×

106𝑚𝐿

1𝑚3
×

1𝑘𝑔

103𝑔
 

 

𝜌𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎 = 769
𝑘𝑔

𝑚3
 

2.2. Calcular 𝑘 

𝑘 =
𝑊𝐻𝑆𝑉

𝜌𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎
ln (

1

1 − 𝑋𝐷𝐵𝑇
) 

𝑘 =

10
𝑘𝑔

𝑠𝑜𝑙

𝑘𝑔
𝑐𝑎𝑡

 ℎ
1ℎ

3600𝑠

769
𝑘𝑔
𝑚3

ln (
1

1 − 0,8507
) 

𝑘 = 6,87 × 10−6
𝑚3

𝑘𝑔
𝑐𝑎𝑡

 𝑠
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3. Calcular (−𝑟𝐴)′ 

3.1. Converter 𝐶𝐴 

𝐶𝐷𝐵𝑇 = 0,0125
𝑚𝑜𝑙

𝐿
×

103𝐿

𝑚3
 

 

𝐶𝐷𝐵𝑇 = 12,5
𝑚𝑜𝑙

𝑚3
 

3.2. Calcular (−𝑟𝐴)′ 

(−𝑟𝐴)′ = 𝑘𝐶𝐷𝐵𝑇
𝑛  

(−𝑟𝐴)′ = 6,87 × 10−6
𝑚3

𝑘𝑔
𝑐𝑎𝑡

 𝑠
(12,5

𝑚𝑜𝑙

𝑚3
)

1

 

 

(−𝑟𝐴)′ = 8,59 × 10−5
𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔
𝑐𝑎𝑡

 𝑠
 

4. Calcular densidade do leito 
𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜

 

4.1. Calcular o volume do leito (𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜) 

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 =
𝜋 𝑑𝑟𝑒𝑎𝑡𝑜𝑟

2ℎ𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜

4
 

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 =
𝜋 (1 𝑐𝑚)2 2,7 𝑐𝑚

4
 

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 2,12 𝑐𝑚3 

4.2. Converter os valores de 𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜, 𝑚𝑆𝑖𝐶 e 𝑚𝑐𝑎𝑡 

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 2,12 𝑐𝑚3 ×
1𝑚3

106𝑐𝑚3
= 2,12 × 10−6𝑚3 

𝑚𝑆𝑖𝐶 = 1,5𝑔 ×
1𝑘𝑔

103𝑔
= 1,5 × 10−3𝑘𝑔 

𝑚𝑐𝑎𝑡 = 1,14𝑔 ×
1𝑘𝑔

103𝑔
= 1,14 × 10−3𝑘𝑔 

4.3. Calcular a densidade do leito o leito ( 
𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜

) 


𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜

=
𝑚𝑐𝑎𝑡 + 𝑚𝑆𝑖𝐶

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜
 


𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜

=
1,5 × 10−3𝑘𝑔 + 1,14 × 10−3𝑘𝑔

2,12 × 10−6𝑚3
 

 


𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜

= 1244,9
𝑘𝑔

𝑚3
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5. Calcular velocidade do fluido (q) 

5.1. Converter vazão volumétrica (𝑄̇) 

𝑄̇ = 0,25
𝑚𝐿

𝑚𝑖𝑛
×

𝑚3

106𝑚𝐿
×

1 𝑚𝑖𝑛

60 𝑠
 

𝑄̇ = 4,167 × 10−9
𝑚3

 𝑠
 

 

5.2. Converter (𝑑𝑟𝑒𝑎𝑡𝑜𝑟) 

𝑑𝑟𝑒𝑎𝑡𝑜𝑟 = 1𝑐𝑚 ×
𝑚

102𝑐𝑚
 

𝑑𝑟𝑒𝑎𝑡𝑜𝑟 = 1 × 10−2𝑚 

5.3. Calcular velocidade do fluido (q) 

𝑞 =
4𝑄̇

𝜋𝑑𝑟𝑒𝑎𝑡𝑜𝑟
2 

𝑞 =
4

𝜋

4,167 × 10−9 𝑚3

 𝑠
(1 × 10−2𝑚)2

 

 

𝑞 = 5,31 × 10−5
𝑚

 𝑠
 

 

6. Calcular porosidade do leito (𝜀𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜) 

𝜀𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 =
𝑉𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜

𝑉𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜 + 𝑉𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜
 

𝜀𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 =
𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 − 𝑉𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜
 

𝜀𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 1 −
𝑉𝑐𝑎𝑡 + 𝑉𝑆𝑖𝐶

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜
 

𝜀𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 1 −

𝑚𝑐𝑎𝑡

𝜌𝑐𝑎𝑡
+

𝑚𝑆𝑖𝐶

𝜌𝑆𝑖𝐶

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜
 

𝜀𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 1 −

1,14
3,28 +

1,5
3,22

2,12
 

 

𝜀𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 1 −

1,14
3,28 +

1,5
3,22

2,12
 

𝜀𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 0,62 
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7. Calcular velocidade do fluido no meio poroso (u) 

u =
𝑞

𝜀𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜
 

u =
5,31 × 10−5

0,62

𝑚

 𝑠
 

u = 8,56 × 10−5
𝑚

 𝑠
 

8. Calcular Reynolds de partícula (𝑅𝑒𝑝)  

8.1. Calcular diâmetro médio de partícula 

Mesh 𝑑#
−

 (mm) 𝑑#
+

(mm) 𝑑#
̅̅ ̅ (mm) 𝑑𝑝 (mm) 𝑑𝑝 (m) 

-60 +100 0,25 0,149 0,1995 0,212234 2,12 × 10−4 

8.2. Converter (
𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎

) 


𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎

= 0,1553𝑐𝑃 × 1
𝑘𝑔

𝑚 𝑠
×

1

103
 𝑐𝑃

 


𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎

= 1,553 × 10−4 𝑘𝑔

𝑚 𝑠
 

8.3. Calcular Reynolds de partícula (𝑅𝑒𝑝) 

𝑅𝑒𝑝 =
𝑑𝑝𝜌𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎 𝑢


𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎

 

𝑅𝑒𝑝 =
2,12 × 10−4 𝑚 769

𝑘𝑔
𝑚3  8,61 × 10−5 𝑚

 𝑠

1,553 × 10−4 𝑘𝑔
𝑚 𝑠

 

 

𝑅𝑒𝑝 = 0,0904 

9. Calcular 𝐷𝐴𝐵 

9.1. Converter temperatura 𝑇 

𝑇 (𝐾) = 300 + 273 

𝑇 = 573 K 

9.2. Converter temperatura 𝑉𝐷𝐵𝑇
̅̅ ̅̅ ̅̅  

𝑉𝐷𝐵𝑇
̅̅ ̅̅ ̅̅ = 149,47 

𝑐𝑚3

𝑚𝑜𝑙
×

1𝑚3

106𝑐𝑚3
 

𝑉𝐷𝐵𝑇
̅̅ ̅̅ ̅̅ = 1,49 × 10−4  

𝑚3

𝑚𝑜𝑙
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9.3. Calcular 𝐷𝐴𝐵 

𝐷𝐴𝐵 =
1,17 × 10−13𝑀𝑀𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎

1/2𝑇


𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎

𝑉𝐷𝐵𝑇
̅̅ ̅̅ ̅̅ 0,6  

𝐷𝐴𝐵 =
1,17 × 10−13(198,39

𝑘𝑔
𝑘𝑚𝑜𝑙

)1/2573𝐾

0,1553𝑐𝑃 (1,49 × 10−4 𝑚3

𝑚𝑜𝑙
)

0,6  

𝐷𝐴𝐵 = 1,202 × 10−6
𝑚2

𝑠
 

10. Calcular Schmit (𝑆𝑐) 

𝑆𝑐 =


𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎

𝜌𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎 𝐷𝐴𝐵
 

𝑆𝑐 =
1,553 × 10−4 𝑘𝑔

𝑚 𝑠

769
𝑘𝑔
𝑚3  1,202 × 10−6 𝑚2

𝑠

 

𝑆𝑐 = 0,17 

11. Calcular Sherwood (𝑆ℎ) 

𝑆ℎ = 2 + 𝑓𝑅𝑒𝑝
1/2𝑆𝑐1/3 {

𝑓 = 0,6 →  0 < 𝑅𝑒 < 200 

𝑓 = 0,69 → 20 < 𝑅𝑒 < 2000 
 

𝑆ℎ = 2 + 0,6 (0,0904)1/20,171/3 

𝑆ℎ = 2,1 

12. Calcular o 𝑘𝑐 

𝑘𝑐 =
𝑆ℎ 𝐷𝐴𝐵

𝑑𝑝
 

𝑘𝑐 =
(2,1) (1,202 × 10−6 𝑚2

𝑠
)

2,12 × 10−4𝑚
 

𝑘𝑐 = 1,19 × 10−2
𝑚

𝑠
 

13. Calcular o 𝐶𝑀 

𝐶𝑀 =
(−𝑟𝐴)′𝜌𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜𝑑𝑝𝑛

2𝐶𝐷𝐵𝑇𝑘𝑐
 

𝐶𝑀 =
8,58 × 10−5 𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡 𝑠
1244,9

𝑘𝑔
𝑚3 2,12 × 10−4𝑚 1

2 × 12,5
𝑚𝑜𝑙
𝑚3  1,19 × 10−2 𝑚

𝑠

 

𝐶𝑀 = 7,62 × 10−5 
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A.2 - Critério de Weisz-Prater para avaliação intrapartícula: 

𝐶𝑊𝑃 =
(−𝑟𝐴)′𝜌𝑐𝑎𝑡𝑑𝑝

2

4𝐶𝐴𝐷𝐴𝐵𝑒𝑓

< 1  

1. Dados do problema: 

 

Temperatura 300°C 

Pressão 60 bar 

WHSV 10 
𝑘𝑔𝑠𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡 ℎ
 

 

Taxa de reação observada ((−𝒓𝑨)′*) 1,17 × 10−4
𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡 𝑠
 

Diâmetro de partícula (𝒅𝒑*) 2,12 × 10−4𝑚  

Coeficiente de difusividade (𝑫𝑨𝑩*) 1,202 × 10−6
𝑚2

𝑠
 

Densidade do catalisador (𝝆𝒄𝒂𝒕) 3278 
𝑘𝑔

𝑚3 

Volume de mesoporos (
𝑽𝒗𝒂𝒛𝒊𝒐

𝒎𝒄𝒂𝒕
⁄ )d 0,3003 

𝑐𝑚3

𝑔
 

Concentração de DBT (𝑪𝑫𝑩𝑻) 12,5
𝑚𝑜𝑙

𝑚3
 

Tortuosidade (τ)c 4 

*-Dados obtidos na seção anterior c-Marroquín et al. (2005) d- Obtido pelo método BJH 

2. Calcular porosidade do catalisador (𝜀𝑐𝑎𝑡) 

𝜀𝑐𝑎𝑡 =
𝑉𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜

𝑉𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜 + 𝑉𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜
 

𝜀𝑐𝑎𝑡 =
𝑉𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜

𝑉𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜 +
𝑚𝑐𝑎𝑡

𝜌𝑐𝑎𝑡

 

𝜀𝑐𝑎𝑡 =

𝑉𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜

𝑚𝑐𝑎𝑡

𝑉𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜

𝑚𝑐𝑎𝑡
+

1
𝜌𝑐𝑎𝑡

 

𝜀𝑐𝑎𝑡 =
0,3003 

𝑐𝑚3

𝑔

0,3003 
𝑐𝑚3

𝑔
+

1
3,278

 

𝜀𝑐𝑎𝑡 = 0,50
𝑐𝑚3

𝑔
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3. Calcular coeficiente de difusividade efetivo (𝐷𝐴𝐵𝑒𝑓
) 

𝐷𝐴𝐵𝑒𝑓
=

𝐷𝐴𝐵 𝜀𝑐𝑎𝑡

𝜏
 

𝐷𝐴𝐵𝑒𝑓
=

1,202 × 10−6 𝑚2

𝑠
 0,50

4
 

𝐷𝐴𝐵𝑒𝑓
= 1,49 × 10−7

𝑚2

𝑠
 

4. Calcular o 𝐶𝑊𝑃 

𝐶𝑊𝑃 =
(−𝑟𝐴)′𝜌𝑐𝑎𝑡𝑑𝑝

2

4𝐶𝐷𝐵𝑇𝐷𝐴𝐵𝑒𝑓

 

𝐶𝑊𝑃 =
8,58 × 10−5 𝑚𝑜𝑙

𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡 𝑠
3278 

𝑘𝑔
𝑚3 (2,12 × 10−4𝑚 )

2

4(12,5
𝑚𝑜𝑙
𝑚3 ) (1,49 × 10−7 𝑚2

𝑠 )

 

𝐶𝑊𝑃 = 8,49 × 10−4
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Apêndice B – Cálculo do Erro Experimental 

A determinação dos erros experimentais foi realizada com base na metodologia 

apresentada a seguir. 

1º Passo: Realizar o experimento em triplicata (no caso deste trabalho, a condição 

escolhida foi 0,3 atm e 500 °C). 

2º Passo: Determinar a média aritmética (µ) dos três pontos obtidos para cada tempo de 

reação. 

3° Passo: Calcular a variância dos três pontos obtidos para cada tempo de reação 

utilizando a seguinte equação: 

VAR(x) =
∑ (xi − µ)2n

i=1

n − 1
 

neste caso, n = 3 

4º Passo: Calcular o erro do ponto para cada tempo de reação utilizando a seguinte 

fórmula:  

Erro = 2 × VAR0,5 

5º Passo: Para as condições em que não foram realizadas triplicatas, utiliza-se o conceito 

de variância relativa para “extrapolar” o erro da condição em que foi feita a triplicata. A 

variância relativa dos três pontos obtidos para cada tempo de reação é determinada 

utilizando a seguinte fórmula: 

 

VARrelativa(x) =
∑ (xi − µ)2n

i=1

n − 1
×

1

µ
 

neste caso, n = 3 

6º Passo: A variância do ponto em que não se realizou a triplicata é então determinada 

multiplicando-se a variância relativa pelo dado do experimento obtido no referido tempo 

de reação. 
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7º Passo: Para o cálculo do erro adota-se a mesma fórmula para o caso citado 

anteriormente, porém utilizando a variância que foi obtida pelo método descrito no 6º 

passo. 

Um exemplo numérico do procedimento descrito está apresentado a seguir: 

Conversão de DBT (Condição: 240 °C, 45 bar e 4 h-1) 

Triplicata µ VAR VARrelativa 
Erro 

absoluto 

26,7 25,1 25,0 25,6 0,895 0,035 1,89 

 

Conversão de DBT (Condição: 270 °C, 60 bar e 4 h-1) 

Dado 

experimental 
VARrelativa VAR Erro absoluto 

76,3 0,035 2,672 3,27 

 

 

 

 

 

 

 

 


