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Resumo do Projeto Final apresentado a Escola de Quimica como parte dos requisitos
necessarios para obtencdo do grau de Engenheiro Quimico

ESTUDO DE REAGCOES DE HIDROTRATAMENTO DE DESTILADOS
MEDIOS DE PETROLEO UTILIZANDO NiMoP/Al203

William de Rezende Locatel
Fevereiro, 2018

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

Devido a preocupacdo com os impactos ambientais causados pela emisséo de poluentes,
as especificagdes dos combustiveis tém se tornado progressivamente mais rigorosas,
principalmente com relacdo ao teor de enxofre no 6leo diesel. Assim, o processo de
hidrodessulfurizagdo (HDS) profunda passou a ter um papel cada vez mais significativo
na obtengdo de combustiveis limpos. No caso do petréleo brasileiro, que possui um teor
de compostos nitrogenados elevado, é ainda mais dificil atingir essas especificacdes
devido ao significativo efeito de inibicdo destes compostos. Portanto, para atingir as
especificacbes empregando condi¢cbes menos severas, faz-se necessario conhecer os
efeitos das varidveis de processo e da presenca de contaminantes nitrogenados na reacdo
de remocdo de enxofre. Assim, o objetivo deste trabalho foi avaliar os efeitos das
varidveis de processo (temperatura, pressdo de hidrogénio e velocidade espacial) bem
como da competicdo da quinolina na HDS do dibenzotiofeno (DBT) empregando como
catalisador NiMoP/y-Al,03. O catalisador foi sintetizado atraves da técnica de
impregnacdo ao ponto umido de modo a obter Mo (13% m/m), Ni (3,5% m/m) e P (1,7%
m/m). Para a caracterizacdo foram empregadas técnicas de fluorescéncia de raios X,
reducdo & temperatura programada, adsorcdo de N2 e difracdo de raios X e analise
termogravimeétrica. Os testes cataliticos foram realizados em reator de leito fixo e a carga
liquida utilizada possuia 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 auséncia de limitacOes difusionais. A pressdo de
H. exerce baixa influéncia na conversdo do DBT e na distribui¢do de produtos, porém o
aumento da pressao favoreceu levemente a rota de hidrogenacdo prévia (HID). A reducéo
da velocidade espacial favorece a formagéo de produtos hidrogenados (cicloexilbenzeno).
Apesar de a temperatura exercer grande influéncia na conversdo e rendimento de
produtos, a distribuicdo de produtos ndo se modifica. Para elevadas conversdes o bifenil
(BF) é convertido em cicloexilbezeno (CHB) mais facilmente, o que sugere um efeito de
competicéo entre 0 DBT e o BF pela adsorgéo nos sitios cataliticos. O modelo cinético
de lei de poténcias de 12 ordem em relacdo ao DBT se ajustou bem aos dados. A energia
de ativagdo aparente global para a HDS do DBT foi de 86 kJ/mol. Para as reacdes na
presenca de quinolina obteve-se um bom ajuste utilizando um modelo cinético de
Langmuir-Hinshelwood com o expoente referente ao termo de inibigcdo igual a 0,25. A
constante de adsorcdo aparente da quinolina (Kn) estimada foi 0,2 L/mol. A competigéo
da quinolina ocorre preferencialmente pelos sitios responsaveis pela rota HID.

Palavras chave: hidrodessulfurizacao; dibenzotiofeno; competicdo; quinolina
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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, Hz pressure and WHSV) as well as the competition effect
of quinoline on HDS of dibenzothiophene (DBT) employing NiMoP/y-Al;Os. 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, N> 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 Hz 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 1% 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. Introducéo

Devido ao aumento da preocupacdo com os impactos ambientais causados pela
emissdo de poluentes, as especificacbes dos combustiveis tém se tornado
progressivamente mais rigorosas. Como exemplo pode-se citar a diminui¢do do teor
maximo de enxofre permitido no 6leo diesel (10 mg/kg a partir de 2013, resolucdo ANP
n° 50 de 23/12/2013). Assim, o processo de hidrodessulfurizacdo (HDS) profunda passa

a ter um papel cada vez mais significativo na obtencdo dos combustiveis.

Para o estudo das reacdes 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
sdo, geralmente, empregados como moléculas modelos devido as suas caracteristicas

refratérias durante a HDS, ou seja, sdo de dificil conversdo (Morales-Ortufio et al. 2016)

Os processos de hidrodessulfurizacdo geralmente utilizam catalisadores a base de
Oxidos metalicos suportados em alumina. As reacOes sdo irreversiveis e exotérmicas e
empregam condicOes de elevadas temperatura (340 — 425 °C) e pressao de H» (55- 170
atm) (Girgis e Gates, 1991). Além disso, para a remocao do enxofre, utiliza-se grande
quantidade de H». Portanto, para atingir os teores exigidos por lei, € necessario usar
condigBes operacionais mais drasticas, resultando em uma elevacdo dos custos

operacionais.

Visando reduzir o impacto nos custos operacionais, modificaces nos catalisadores
tém sido propostas para melhorar seu desempenho. Isto permite que processos e unidades
ja existentes sejam adequadas para se alcancar os resultados exigidos, eliminando a
necessidade de construcdo de novas unidades. Uma das modificaces empregadas ¢é a
adicdo de promotores, comumente 6xidos de niquel ou cobalto em associacdo com

fosforo, boro ou flior (Pawelec et al., 2008).

Outro fator que influencia no processo de remocdo de enxofre é a presenca de
compostos nitrogenados na carga, que podem atuar como inibidores da reacdo de HDS
(Laredo et al., 2013) Isto é ainda mais significativo para o caso do petroleo brasileiro, que
possui um teor de compostos nitrogenados elevado. Dessa maneira, a presenca destes
compostos torna ainda mais dificil a remocéo de enxofre até os teores estipulados por lei
de 10 mg de S/kg. Portanto, além da influéncia das variaveis de processo, € extremamente
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importante compreender o efeito da presenca de contaminantes nitrogenados na reacao

de remocéo de enxofre.

A contribuicdo deste trabalho foi a utilizacdo de catalisadores com dois promotores
(Ni e P) para o estudo de a avaliacdo de diferentes fendmenos (como efeito das varidveis
de processo, efeito da presenca de quinolina) em um mesmo conjunto de dados. Em geral,

na literatura estes aspectos sdo analisados separadamente.
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I1.Objetivos

11.1. Objetivos gerais

Avaliar os efeitos das variaveis de processo (temperatura, pressdo de hidrogénio
e velocidade espacial) na hidrodessulfurizagdo em reator de leito fixo, empregando como
catalisador NiMoP/y-Al203 e dibenzotiofeno (DBT) como molécula modelo. Além disso,

investigar o efeito inibitdrio da quinolina no processo de remocao de enxofre.

11.2. Objetivos especificos

e Preparar catalisador composto por molibdénio, niquel e fésforo
suportado em y-Al,Os3;

e Caracterizar os catalisadores utilizando as técnicas de:

o Adsorcao fisica de No;

o Analise termogravimétrica (ATG);

o Difragdo de raios X (DRX);

o Fluorescéncia de raios X (FRX);

o Redugdo a temperatura programada (TPR);

e Avaliar os efeitos de parametros como temperatura, pressao de Hy
e velocidade espacial (WHSV) na atividade catalitica da HDS de
DBT utilizando uma carga composta por hidrocarbonetos de C13
a C18 contendo 3500 mg/kg de enxofre;

e Investigar os efeitos de inibicdo da presenca de quinolina na
hidrodessulfurizagdo de DBT.
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I11. Revisdo Bibliografica

I11.1. Matriz energética brasileira
De acordo com o Balanco Nacional Energético (Empresa de Pesquisa Energética,
2017), no ano de 2016 a principal fonte de energia disponivel foi o petréleo e seus

derivados, conforme ilustrado na Figura I11.1.

Edlica | Solar

10% | 00% Outras renovaveis

Derivados de cana- 4,4%
de-agucar
17,5% | Petréleo e
derivados
\ 36,5%
Lenha/carvao \
vegetal 7
8,0% ya

Hidraulica ¢ )
12,6%
Gés natural

Carvéo mineral e 12,3%

Outros néo-
renovaveis | | Uranio %og;e
0.7% 1,5% s

Figura I11.1 - Oferta interna de energia. Adaptado de Empresa de Pesquisa Energética (2017).

O setor de transportes é o principal consumidor de petrdleo e seus derivados. No
ano de 2016 foi responsavel por aproximadamente 60% do consumo (Empresa de

Pesquisa Energética, 2017).
A Tabela 111.1 mostra a distribuicdo de consumo deste setor nos ultimos 10 anos.

Tabela I11.1 - 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

Oleo diesel | 49,6 | 48,3 | 47,1 | 46,6 | 46,2 | 457 | 46,2 | 452 | 43,4 | 439
Biodiesel 0,6 1,2 1,7 2,3 2,4 2,4 2,4 2,4 3,2 3,3
Oleo 1,6 1,7 1,6 1,4 1,3 1,2 1,2 1,3 0,9 0,6
combustivel
Gasolina 246 | 23,1 | 233 | 251 | 28,2 | 30,9 | 29,3 | 298 | 27,7 | 29,3
automotiva
Querosene 45 4,5 45 4,6 4,8 4,8 4,3 4,2 4,3 4
Alcool 148 | 175 | 18,7 | 173 | 145 | 125 | 143 | 151 | 18,4 | 16,8
etilico
Outras 4.2 3,7 3,2 2,8 2,6 2,4 2,2 2,1 2,1 2,2
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Pode-se observar que o 6leo diesel é o derivado de petréleo mais consumido
devido & alta dependéncia do sistema rodoviario para transporte de cargas e passageiros
no Brasil.

Portanto, ainda que haja um grande incentivo para o desenvolvimento de
combustiveis renovaveis, o 6leo diesel ainda serd o principal combustivel utilizado
quando se considera um curto e médio prazo, justificando assim, a realiza¢éo de estudos

sobre este tema.

Como tentativa de reduzir os impactos ambientais causados pela utilizacdo de
combustiveis fosseis, as legislacbes acerca do teor de contaminantes tém se tornado cada
vez mais restritivas. No caso do Brasil, em 1986 foi criado o Programa de Controle da
Poluicdo do Ar por Veiculos (PROCONVE), a partir da resolucdo CONAMA n°18. Este
programa tinha o objetivo de limitar as emissdes de compostos poluentes por parte dos
veiculos terrestres e contribuir para o atendimento aos padrdes de qualidade de ar
definidos pelo PRONAR. Na Tabela I11.2 esta representado o avanco da restri¢do do teor

maximo de contaminante permitido em diferentes paises.

Tabela I11.2 - Variagdo do teor maximo de enxofre permitido. Adaptado de Stanislaus et al. (2010)

Teor de enxofre (mg/kg)
Pais Ano 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

india 350 350 350 50 50 50
Estados Unidos 500 15 10 10 10 10
Unido Europeia 350 50 15 15 15 15

Com a obrigatoriedade de se atingir teores cada vez mais baixos, é necessario que
se utilize o processo de hidrodessulfurizagdo profunda. Este processo opera com
condicBes mais drésticas, ocasionando aumento nos custos de operagéo (Babich e Moulijn
2003)

111.2. ReacgOes de hidrodessulfurizagio

As reacdes de remocdo de enxofre, em geral, sdo exotérmicas e irreversiveis. S&o

realizadas em condigdes industriais com elevadas temperaturas (340 — 425 °C) e pressao
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de H> (55 — 170 atm) (Girgis e Gates, 1991). Para o estudo da hidrodessulfurizagéo
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-Ortufio et al. 2016).

Devido a sua grande importancia para a industria estas reacbes tém sido
amplamente estudadas e possuem um esquema reacional bem definido. E bem
estabelecido na literatura (Houalla et al., 1978; Froment, 2004; Pawelec et al., 2008;
Vogelaar et al. 2009; Stanislaus et al., 2010) que a hidrodessulfurizacdo do DBT ocorre
por duas rotas em paralelo. A primeira rota é referente a remocdo direta do enxofre
(chamada de DDS), gerando como produto principal o bifenil (BF). A segunda rota ocorre
com a hidrogenacdo prévia do anel aromatico (chamada de HID), em que ha a
hidrogenacdo de um dos anéis aromaticos, gerando o tetraidrodibenzotiofeno, que logo
em seguida é convertido em cicloexilbenzeno (CHB), conforme relatado por Stanislaus
et al. (2010). Entretanto, os autores ndo mencionam a possibilidade de ocorrer reagéo de

hidrogenacdo em série do CHB a dicicloexano (DCH).

Houalla et al. (1978) relataram a possibilidade da hidrogenacdo do segundo anel
aromatico do CHB, gerando (DCH). De acordo com os autores, ao utilizar o catalisador
de CoMo/Al>O3 a rota DDS foi priorizada em detrimento da HID. Além disso, observou-
se que a reacdo de formacdo do DCH é muito lenta comparada com as demais, 0 que

explica a presenca apenas de tracos de DCH.

Apesar de Houalla e colaboradores terem proposto um modelo reacional bem
completo, eles ndo avaliaram os efeitos de varidveis de processo como temperatura e
pressdo de H». Singhal et al. (1981) além de proporem diferentes rotas reacionais,
avaliaram como se comporta a distribuicdo de produtos em fungédo da temperatura. Os

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

Tal resultado evidencia que além da formacao direta a partir do DBT, ha outra
rota para a formacéo do CHB, que seria a hidrogenacdo do anel aromético do BF. Este
resultado esta de acordo com o relatado por Rollmann (1977), que observou uma pequena
formacgéo de CHB através da hidrogenacdo do bifenil, sendo esta reacdo favorecida em
elevadas temperaturas e quando se utiliza catalisadores frescos. O esquema mais

completo esta representado na Figura 111.2.
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Dicicloexano (DCH)

Figura I11.2 - Esquema reacional para o DBT. Adaptado de Houalla et al. (1978).

Em relacdo ao efeito da temperatura da HDS de DBT, Nagai et al. (1986),
utilizando um catalisador do tipo NiMo/Al2Os, 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 concentracdo do BF foi
levemente superior. Ao se empregar temperaturas mais elevadas, os rendimentos

aumentaram, porém, a proporc¢do entre os produtos foi mantida

Wang et al. (2002) observaram maior atividade para a hidrodessulfurizagdo em
elevadas temperaturas. Ao empregar catalisador de NiMo suportado em MCM-41, os
autores obtiveram conversdes de DBT proximas a 100% a 300 °C. Foi relatado que para
conversdes proximas a 95 %, houve uma reducéo da seletividade a CHB e um aumento
da seletividade de benzeno e cicloexano. Os autores atribuiram este comportamento a

ocorréncia de reagdes de hidrocraqueamento do CHB para temperaturas acima de 300 °C.

Liu et al. (2016) também constataram maior atividade do catalisador para
temperaturas elevadas, tendo alcangado conversées de DBT proximas a 20 % para
240 °C ao utilizar NiMo/Al>Oz. Os autores relataram que a principal rota foi a DDS, e 0
principal produto foi o BF. Entretanto, ao se empregar temperaturas mais elevadas, 0s
autores observaram um favorecimento da rota HID para o catalisador com a composi¢édo

de 3,9% (m/m) de Ni e 13,3% (m/m) de Mo, que é similar a utilizada neste trabalho.
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Egorova e Prins (2004) estudaram catalisadores de NiMo/Al20O3 e constataram que
0 aumento da WHSV resulta em menor conversdo do DBT, como esperado. Além disso,
0s autores observaram que a reacdo de hidrogenacdo do BF em CHB ¢é favorecida para
WHSV menores.

Ao estudar o efeito da velocidade espacial utilizando catalisadores de NiMo/Al>.O3
Wang e Prins (2009) relataram que a rota DDS sofre pouca influéncia da WHSV. Por
outro lado, a utilizacdo de elevada WHSV promove a reducéo da seletividade de CHB.
Tal comportamento se justifica pois, segundo os autores, ndo ha tempo suficiente para

que ocorra a reacdo de remocao de enxofre dos compostos intermediarios da rota HID.

Broderick e Gates (1981) avaliaram o efeito da pressdo de hidrogénio. Foi relatado
que o aumento da pressao favorece a conversdo do DBT. Em relacéo a distribuicdo de
produtos, observou-se que para pressdes mais elevadas houve um favorecimento da rota
de hidrogenacéo, entretanto, esse efeito é pequeno. Conforme reportado por Stanislaus et
al. (2010), a rota HID é mais suscetivel a variagcdes na pressao parcial de Ho. Além disso,
esses autores relataram que o aumento na pressdo de hidrogénio reduz a formacdo e

depdsito de coque, aumentando assim, o0 tempo de campanha do catalisador.

111.3. Catalisadores para hidrotratamento

Para processos de hidrotratamento, geralmente empregam-se catalisadores
suportados de molibdénio ou tungsténio (10% a 30% m/m). O suporte mais comumente
empregado ¢ a y-alumina. Outros materiais usados sdo a silica-alumina e a alumina-
zellita, que sdo empregadas quando € interessante que o suporte apresente funcdo acida
visando promover reagdes de craqueamento e isomerizagéo (Brasil et al., 2012).

Com o objetivo de aumentar a atividade catalitica, ainda sdo adicionados 0xidos
de metais promotores, 0s mais comuns sdo niquel e cobalto (3% a 8% m/m). Estes 0xidos
sdo convertidos na fase ativa do catalisador durante a etapa de sulfetacdo, que ocorre

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

A escolha dos metais a serem utilizados depende da fungéo que se deseja para o
processo. Catalisadores que possuem Ni e Mo, ou Ni e W sdo mais indicados para reacoes
de hidrodesnitrogenagdo (HDN). Ja catalisadores com Co e Mo em sua composi¢ado sdo

mais indicados para favorecer a hidrodessulfurizacao (Brasil et al., 2012).
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Héa ainda a possibilidade da adicdo de um segundo promotor, como por exemplo
fésforo, fluor e bromo. Estes elementos proporcionam uma modificacdo na acidez do
catalisador, reducdo da formacdo de coque, aumento da sulfetabilidade, entre outros
(Mangnus et al., 1990a; Eijsbouts et al., 1991; Infantes-Molina et al., 2012).

111.3.1. Estrutura de sitios ativos

Devido a importancia destas reacdes de remocdo de enxofre para o processo de
hidrotratamento, diversos estudos (Topsge, 1980; Mangnus et al., 1990b; Raybaud et al.,
2000; Wang e Prins 2009) tém sido realizados a fim de elucidar a estrutura dos sitios
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 d&tomos de
promotor intercalados com os atomos do tungsténio de VVoorhoeve e Stuiver (1971); (iii)
modelo de contato sinérgico de Gajardo et al. (1977); (iv) modelo de fase Co(Ni)-Mo-S
de Topsge et al. (1981).

Dentre os modelos, atualmente, 0 mais aceito € o de fase Co(Ni)-Mo-S. Conforme
descrito por Topsge et al. (1989), a estrutura do tipo Co(Ni)-Mo-S é formada por
estruturas laminares de MoSz com atomos de Co (ou Ni) nas extremidades, de tal maneira
que os atomos de Co (Ni) estejam aproximadamente no mesmo plano que o Mo. Segundo
Helveg et al. (2000), o0 MoS; é formado pelo empilhamento de camadas de S-Mo-S,
mantidas unidas por interacdo do tipo Van der Waals. Cada camada é composta por dois
planos hexagonais de atomos de enxofre, intermediado por um plano hexagonal de
atomos de molibdénio, de forma que o Mo esteja coordenado com os atomos de S na

geometria de um prisma trigonal.

Na Figura 111.3 esté representado um modelo para esta estrutura utilizando esferas
maiores e mais claras para identificar os &tomos de S e as esferas menores e mais escuras

para representar os atomos de Mo.
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| &

Figura 111.3 - Estrutura da fase MoSz. Fonte: Raybaud et al. (2000)

Em relacdo ao promotor, Topsge et al. (1989) relatam que o Co pode estar presente
em trés situaces distintas, conforme esta representado na Figura 111.4. 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 MoS..
Esta Gltima configuracdo é a que de fato é cataliticamente ativa, sendo as demais

consideradas inertes a reacéo.

CogSs

4

CoMoS

Co:Al,O3

Figura I11.4 - Possiveis localizagbes para o tomo de Co. Fonte: Lauritsen et al. (2007)

A presenga de Co na estrutura da fase MoS; resulta em uma alteracdo da forma
geomeétrica, passando de triangular para hexagonal (Lauritsen et al., 2001). Um esquema
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para representar estas estruturas esta apresentado na Figura I11.5. Nesta ilustracdo, as
esferas amarelas representam o enxofre, as azuis o0 molibdénio e as vermelhas o cobalto.
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Figura I11.5 - Estruturas para a fase MoS: 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 coordenacbes, octaédrica e tetraédrica. A tetraédrica esta presente
predominantemente na regido no interior da alumina e, consequentemente, ndo contribui
significativamente para a atividade catalitica. O cobalto na sua forma octaédrica, por
outro lado, esta presente na estrutura MoS», majoritariamente proximo a superficie. Desta
maneira, as espéecies de cobalto com coordenacao octaédrica estdo mais acessiveis para
sulfetacdo e, assim, contribuem diretamente para a formacdo de sitios ativos na fase
Co-Mo-S.

Em relacéo a estrutura dos sitios, Topsge et al. (1989) relataram a presenca de dois
tipos, denominados de Tipo | e Tipo Il. Os sitios do Tipo | apresentam uma estrutura
bidimensional e uma maior interagdo com o suporte. Além disso, a fase Co-Mo-S se liga
ao suporte por meio de ligacbes Mo-O-Al localizadas nas bordas. Os sitios do Tipo Il sédo
obtidos a partir da quebra destas ligagOes e, portanto, apresentariam uma estrutura

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

Segundo Van Haandel et al. (2017), a estrutura do Tipo | é menos ativa, pois
possui forte interagdo com o suporte e, portanto, ndo é completamente sulfetada. Ja os
sitios do Tipo Il apresentam maior grau de sulfetacdo devido a menor interacdo com o
suporte e, consequentemente, apresentam maior atividade catalitica. Ainda de acordo com

os autores, além da temperatura de sulfetacéo, o tipo de sitio preferencialmente formado
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pode ser alterado com o auxilio de aditivos como agentes quelantes organicos, por

exemplo.

Em relacdo aos catalisadores de Ni é relatado que as estruturas formadas se
assemelham as do modelo proposto para 0 Co-Mo-S. Lauritsen et al. (2007) observaram
que a morfologia do sitio é funcdo do tamanho do cristalito. Os sitios Ni-Mo-S podem
apresentar uma estrutura maior, no formato triangular semelhante a observada para o Co-
Mo-S (Tipo A) e uma estrutura truncada, no formato dodecaédrico (Tipo B). Estes dois
tipos de sitios podem apresentar propriedades quimicas e cataliticas distintas. Na Figura
I11.6 estdo representadas as estruturas de sitios dos Tipos A e B para a fase Ni-Mo-S.
Nesta ilustracdo, as esferas amarelas representam o enxofre, as azuis o molibdénio

enguanto as verdes simbolizam o niquel.
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Figura 111.6 - Estruturas do (a) Tipo A e (b) Tipo B para Ni-Mo-S. Fonte: Lauritsen et al. (2007)

Conforme relatado por Topsge et al. (1981), a substituicdo dos atomos de
molibdénio pelos de cobalto nas extremidades favorece a remogdo do enxofre da
estrutura, facilitando a criagdo de vacéncias, que sdo responsaveis pela atividade
catalitica. Estes sitios formados a partir de vacancias sdo chamados de CUS
(Coordinatively Unsaturated Sites). VVogelaar et al. (2009) observaram que o aumento do
numero de vacancias resultava em um incremento na formacéo do bifenil e, portanto, este
tipo de sitio estd associado diretamente a rota DDS. Tuxen et al. (2012) relataram ainda
que as vacancias se formam preferencialmente na fase Co-Mo-S devido & menor forca da
ligagdo entre Co-S quando comparada a ligacdo Mo-S. Tal diferenca de afinidade

permitiria a remocao mais facil dos atomos de enxofre.

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

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



23

identificaram um outro tipo de sitio importante para a reacédo de hidrodessulfurizacdo. Os
autores observaram que nas bordas dos cristais de MoS> havia uma elevada concentragédo
de elétrons devido a presenca dos metais. Estas regides foram nomeadas de sitios de brim.
Em outro trabalho (Lauritsen et al., 2004) é relatado que estes sitios sdo capazes de doar
ou aceitar elétrons. Com isso, permite-se a adsor¢do dos compostos sulfurados, resultando
na formacéo de intermediarios (tiolatos) que sdo mais reativos. Os compostos adsorvidos
entdo reagem com 0s grupos S-H na vizinhanga, permitindo assim, que ocorra a
hidrogenacdo da molécula, seguida da remocdo do enxofre. Portanto, os sitios brim

seriam responsaveis pela rota HID.

Na Figura 1.7 estdo representados os dois tipos de sitios mencionados
anteriormente. A vacancia esta indicada pela seta branca e os sitios brim pelas barras
brancas nas bordas do cristal. Esta imagem foi obtida a partir de um sitio do tipo
Co-Mo-S.

= - Sitios Brim

Figura I11.7 - Sitios brim e vacancia em cristais de Co-Mo-S. Fonte: Tuxen et al. (2012)

111.3.2.Efeito da adicdo de fésforo
A adicdo de determinados teores de fosforo em catalisadores para HDS melhora a
atividade do catalisador, porém o papel deste elemento é ainda alvo de discussdo
(Mangnus et al. 1990b). Alguns autores relatam que a adi¢do do fosforo resulta em uma
modificacdo da dispersdo dos atomos metalicos na superficie do catalisador (Atanasova
et al., 1988; Mangnus et al., 1990b; Kobayashi e Nagai, 2017).

Vérios autores relacionam a presenca do fdésforo com o aumento da
redutibilidade/sulfetabilidade dos metais (Lopez Cordero et al., 1989; Eijsbouts et al.
1991; Ramirez et al., 1992; Kim e Woo 1992; Atanasova e Agudo 1995). Ha ainda
estudos sobre a reducdo da formacdo de coque (Fitz e Rase, 1983). Além disso, foi

relatado que o fosforo proporciona um aumento da estabilidade térmica (Hopkins e
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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 hd um teor 6timo de fosforo para que se obtenha resultados
positivos com a adi¢do deste promotor. De acordo com Spojakina et al. (1989), o fésforo
influencia na composicdo superficial e na estrutura e dispersio homogénea dos
polimolibdatos na superficie. Portanto, o teor de fosforo esta diretamente associado a
concentracdo dos outros promotores (Mo e Ni). Em geral, melhores resultados sao obtidos
quando se emprega em torno de 1% m/m de fésforo, de tal maneira que as relagdes
atdbmicas P/Mo e Ni/Mo+Ni sdo mantidas proximas de 0,3 (Chadwick et al., 1983; Jones
et al., 1995; Zhou et al., 2009; Zepeda et al., 2016). A adicdo de fésforo melhora a HDS,
porém, quando se emprega teores mais elevados de P observa-se uma reducdo na
atividade do catalisador. Esta reducdo esta associada a formacéo de AIPO4 e ao blogueio

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

Observou-se também que o fosforo influencia mais significativamente os sitios
responsaveis pelas reacdes de hidrogenacéo e, portanto, afeta principalmente a rota HID
(lwamoto e Grimblot, 1999).

I11.4. Efeito de inibi¢do por compostos nitrogenados

Além dos contaminantes sulfurados, no petréleo estdo presentes outros
heteroatomos como o nitrogénio. A presenca dos compostos nitrogenados afeta as reacoes
de remocdo de enxofre, exigindo condi¢BGes reacionais mais severas. As espécies
nitrogenadas mais comuns no petréleo sdo as constituidas um ou mais anéis que possuem
5 ou 6 atomos 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 sitios cataliticos é
a elevada constante de adsor¢do dos compostos nitrogenados nos sitios ativos do
catalisador. Com isso, estas espécies competem com as moléculas sulfuradas para
adsorcdo nos sitios do catalisador, o que reduz, a disponibilidade de sitios para a reacao
de HDS. Além disso, devido as caracteristicas basicas destas moléculas, elas interagem

preferencialmente com sitios acidos.

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

N

observaram que a mesma ocorre devido a forte interagdo entre a molécula nitrogenada e
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0 sitio catalitico. Este tipo de fendmeno seria mais severo para compostos com
caracteristicas bésicas (como a quinolina). Nagai e Kabe (1983) observaram que a
adsorcdo dos compostos nitrogenados ocorre preferencialmente nos sitios responsaveis

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

J& para compostos nitrogenados ndo basicos (como o carbazol) Turaga et al.
(2003) verificaram que a principal razdo para o envenenamento do catalisador seria a
formacéo de compostos intermediarios (como a aménia), que apresentam um forte efeito
de inibicdo. A reversibilidade do envenenamento se daria pela possibilidade da dessor¢édo

destes compostos sem danos definitivos para o catalisador.

Em relacdo a contaminacdo de reversdao mais dificil, Satterfield e Yang (1984),
Dong et al. (1997) e Laredo et al. (2013) observaram que a mesma estd associada a
formacdo de moléculas de elevada massa molecular contendo N em sua composic¢do, que
se depositam na superficie do catalisador. Furimsky (1978) verificou que compostos com
heteroatomos (como o N) atuam como precursores para a formacdo do coque,

favorecendo a desativacdo de dificil reversdo.

A avaliacdo sobre os efeitos de competicdo é especialmente importante para o
caso do petroleo brasileiro, que apresenta elevados teores de compostos nitrogenados. Os
efeitos negativos da presenca destes compostos se tornam ainda mais significativos
quando se deseja obter teores mais baixos de S, como na hidrodessulfuriza¢éo profunda.

Para a descrever a taxa reacional (ryps) levando em consideracdo os efeitos
competitivos Vrinat (1983) utilizou um modelo do tipo Langmuir-Hinshelwood e a

equacao proposta esta representada a seguir.

kKppTCDBT Ky2CHo (I11.1)
(1+KppTCpBT+KNCN) (1+KH2CH?2) '

THps =
Em que:
k = velocidade especifica da reacdo (mol/L h)

K; = Constante de adsorcéo do composto i (L/mol)

C; = Concentragdo do composto i (mol/L)
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Com o objetivo de simplificar a equacéo, foram adotadas as seguintes hipéteses:

i.  Aadsorcdo dos compostos organicos e do hidrogénio ocorre em diferentes
tipos de sitios (Ho & Sobel, 1991);
ii. A reacdo superficial é a etapa limitante;
ili.  Compostos nitrogenados e sulfurados competem pela adsorcdo nos
mesmos sitios;
iv. O hidrogénio estd em grande excesso e sua concentra¢do ndo varia ao

longo da reacéo;

A partir da hipotese iv pode-se afirmar que, como a concentracao de H; constante,
0 segundo termo da Equacdo (I11.1) também é constante e pode ser incorporado a
constante k da reacdo para uma dada temperatura. Além disso, Laredo et al. (2004)
observaram que o0 produto KpgrCppr <<1, portanto, este termo pode ser retirado do
denominador da equacao. Reescrevendo o produto kKpgr como kyps a Equacdo (111.1)
torna-se:

Tips = % (11.2)

Entretanto, conforme observado por Gutberlet e Bertolacini (1983), o efeito de
inibicdo ndo apresenta um comportamento linear em relagdo a concentracdo do composto
nitrogenado. Para incluir este comportamento, 0s autores propuseram que O termo
referente ao inibidor fosse elevado a um expoente de ajuste (3). Portanto, reescrevendo a
Equacéo (111.2) obtém-se

KupsCpBT (||| 3)

T =
HDS (1+KN8CN8)

A velocidade especifica para reacdo global de HDS na presenca do composto

nitrogenado (k' ps) foi definida pela seguinte equagéo.

k' pps = —285 (111.4)

(1+knSCn®)
Para a avaliacdo do efeito de inibicdo por compostos nitrogenados, Laredo et al.
(2001), utilizou o conceito de fator de inibigao (@), definido pela equacao a seguir.

— knps—k'ups (111.5)
kups
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IV. Materiais e Métodos

V.1 Preparo dos catalisadores

O catalisador foi preparado a partir de uma y-alumina comercial (Pural SB)
utilizando a técnica de impregnacdo ao ponto Umido. Antes de se iniciar o0 preparo, a
massa de alumina a ser utilizada foi seca em estufa a 120 °C durante 1 hora. Para
determinar o volume de solucdo a ser utilizado para o preparo da solugdo de impregnacéo,
adicionou-se agua deionizada lentamente até o ponto em que a agua nao era mais
absorvida pela porcao de alumina. Determinou-se que a amostra possuia volume de poros

de 0,85 mL/g de suporte.

Os sais precursores a serem impregnados foram adicionados a uma solucao de
perdxido de hidrogénio em agua, pois, conforme descrito por Tsigdinos et al. (1981), a
utilizacdo do peréxido de hidrogénio é capaz de aumentar significativamente a
solubilidade do heptamolibdato de aménio. Estes autores relataram que com a solugéo de
H-O> foi possivel atingir um teor massico de 37% Mo, sem a adi¢do do perdxido, o limite
méaximo alcancado foi de 21% (m/m) de Mo. Na sintese do catalisador utilizado neste
trabalho preparou-se uma solugdo com 30% (v/v) de peréxido de hidrogénio (30% -
VETEC).

Em seguida, adicionou-se aos poucos 0 heptamolibdato de amoénio
((NH4)6M07024-4H20 — 99% - VETEC) na solucdo de peréxido de hidrogénio sob
agitacdo até sua completa solubilizacdo. Posteriormente, adicionou-se o &cido fosforico
(HsPO4 - 85% - VETEC) e, novamente, a suspensdo foi agitada até ndo ser observada a

presenca de sélidos.

O dltimo precursor a ser adicionado foi o nitrato de niquel (Ni(NO3)2-6H20 — 97%
- VETEC). Apos sua adicdo, ajustou-se o pH para 3 utilizando NH4OH e HNOz. Em
seguida, o volume foi completado para se atingir o volume de poros da amostra de

suporte.

A solucéo foi adicionada lentamente a alumina, que se encontrava no formato de
cilindros extrudados e era mantida em constante agitacdo em um aparato composto por
um recipiente cilindrico com uma cavidade e um motor. O recipiente possuia um eixo
que, conectado ao motor, permitia a constante homogeneizacdo do material em seu

interior. Apo6s o término da adi¢do da solucdo, o material permaneceu em agitacdo no
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aparato por 1 hora. Em seguida, com o auxilio de um soprador de ar, o material
permaneceu em agitacdo por 45 minutos, para a remocao do excesso de agua. Por fim, o
material foi calcinado em estufa mantendo-se em 300 °C durante 1 hora e em 450 °C por

mais 1 hora.

V.2 Caracterizacao do catalisador

IV.2.1. Fluorescéncia de raios X

A anélise de fluorescéncia de raios X foi realizada no catalisador calcinado e 0s
resultados de composicdo quimica foram obtidos através de um equipamento Magix PRO
da Panalytical. A amostra a ser analisada foi macerada e prensada em molde utilizando

acido borico para a formacao da pastilha.

1V.2.2. Reducdo a temperatura programada

As andlises de reducdo a 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 °C a uma taxa de 10 °C/min durante 1 h
com 30 mL/min de ar sintético. Posteriormente, reduziu-se a temperatura para 35 °C. Ao
se atingir esta temperatura, interrompeu-se o fluxo de ar sintético e purgou-se o reator
com argdnio (50 mL/min) por 30 minutos, visando a completa eliminac&o 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 °C a uma taxa de aquecimento de 10 °C/min, permanecendo nessa
temperatura por 1 h.

1VV.2.3. Adsorcao fisica de N2

Os resultados de adsorcéo fisica de N2 foram obtidos utilizando um equipamento
Tristar 3000 da Micromeritics. Antes da analise, a amostra foi tratada sob vacuo a 300 °C
por 18 h. Para a determinacdo da area especifica empregou-se o méetodo BET (Brunauer,
Emmett e Teller) e a distribuicdo do volume e didmetro de poros pelo método BJH

(Barrett, Joyner and Halenda) atraves da isoterma de dessorcao.

IVV.2.4. Difracgéo de raios X
Os difratogramas foram obtidos em um equipamento Rigaku Ultima IV utilizando
radiacdo Ko do cobre, utilizou-se um monocromador como filtro (voltagem 40 kV e

corrente 20 mA) com velocidade de 0,02°/s e variando o angulo 260 de 2 até 70°.
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IV.2.5. Analise termogravimétrica

A avaliacdo da perda de massa sob aquecimento foi realizada no catalisador antes
e apos calcinagdo utilizando um equipamento Thermogravimetric Analyzer modelo Pyris
1 TGA da Perkin Elmer. Para a analise utilizou-se 10 mg de amostra, que foram aquecidas

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

1V.3. Testes cataliticos

IVV.3.1. Unidade operacional
Os testes cataliticos foram realizados uma unidade fabricada pela PID Eng &

Tech. Na Figura V.1 esta representado um diagrama da unidade.

: Liquido—{ &7 — ot g e
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1
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Figura IV.1 - Fluxograma da unidade da PID Eng&Tech. (Manual do usuario PID Eng&Tech).

Os testes cataliticos foram realizados empregando-se o escoamento upflow, ou
seja, a carga reacional é alimentada pela parte de baixo do reator. As solugdes empregadas
na etapa de sulfetacdo e nos testes cataliticos ficam armazenadas em tanques de ago inox
que comportam até 700 mL. As solucdes foram bombeadas utilizando uma bomba de

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

A temperatura do reator € monitorada por um termopar (tipo K) e controlada por
um equipamento TTM-005 da TOHO. A vazéo 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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Apds sair do reator, a carga reacional passa por um separador gas-liquido acoplado
a um controlador de nivel. Este controlador é configurado de tal maneira que retenha 20%
de liquido, o excedente entdo é coletado para ser analisado posteriormente por
cromatografia a gas. Na Figura IV.2 esta representada a unidade e seus principais

componentes.

v /

Unidade
PID Eng &Tech

Cromatdgrafo

| 6890N - Agilent Sistema
supervisorio

307 HPLC — Gilson Inc.
Eng&Tech

Figura IV.2 - Cromatdgrafo, unidade, bomba e sistema supervisoério.

1VV.3.2. Montagem do reator

Iniciou-se o preenchimento do reator adicionando-se uma camada de 18 de quartzo
até que se atingiu a altura de 0,5 cm no interior do reator. Esta camada de |d tem o objetivo
de evitar que particulas sejam carregadas para as tubula¢Ges apds o reator.

Em seguida, adicionou-se carbeto de silicio (SiC), com a granulometria de +60 -
100 mesh Tyler, até completar a altura de 14 cm. Para separar a camada de SiC do leito
catalitico, adicionou-se uma camada de 14 de quartzo com altura de 0,5 cm. O leito
catalitico 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. Apos o leito catalitico, adicionou-se novamente uma
camada de 1& com 0,5 cm de altura, seguida de uma nova camada de SiC, também com
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granulometria +60 -100 mesh Tyler, completando a altura de aproximadamente 14 cm.

Por fim, adicionou-se outra camada de 13 de quartzo com 0,5 cm.

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

Camada de SiC

Camada de la
| NiMoP/y-Al20s
g +
Camada de 13 SiC

Camada de SiC

I1VV.3.3. Teste de presséao

Figura V.3 - Preenchimento do reator.

Para se certificar que ndo havia vazamentos nas conexdes, realizou-se o teste de
pressdo mantendo-se a unidade pressurizada com 70 bar hidrogénio. O critério adotado
para que o teste fosse aprovado, € que a pressdo ndo poderia reduzir mais do que 0,3 bar

em1h.

1V.3.4. Secagem
O processo de secagem foi realizado in situ passando-se uma vazao de nitrogénio
de 30 mL/min e mantendo-se o0 sistema a uma temperatura de 150 °C (taxa de

aguecimento 5 °C/min) e presséo 6 bar durante 30 min.

IVV.3.5. Sulfetacéo

A etapa de sulfetacdo é importante, pois é nela que séo formados os sitios ativos
do catalisador. Esta etapa foi realizada logo ap0s a secagem. Para a reagdo de sulfetacdo
utilizou-se uma solucéo contendo 4% m/m de dissulfeto de carbono (CS2) em n-hexano.
O processo foi realizado mantendo-se durante 2 h a pressdo em 30 bar, com vazéo de

hidrogénio de 40 mL/min e vazao de carga de 0,1 mL/min.
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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 trés horas. Na Figura V.4 esta ilustrado um resumo das

condicdes operacionais durante a etapa de sulfetacao.

400
350 °C/ 3h

7 300+ 2 °C/min
Q 250°C / 2h / !
o
2 200+
©
o 2 °C/min
o
E 100

O T T

0 150 300 450
Tempo (min)

Figura IV.4 - Rampa de temperatura para sulfetagdo.

IV.3.6. Avaliacdo catalitica

Para a avaliacdo catalitica preparou-se uma carga liquida 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 reacdo foi conduzida em
um reator de leito fixo, e amostras da fase liquida foram coletadas e analisadas em
intervalos de 30 minutos. O monitoramento do progresso da reacdo foi realizado via
cromatografia a gas utilizando um equipamento modelo 6890N da Agilent, empregando
um detector de ionizacao de chama e coluna capilar DB-1 (60,0 m x 320 um x 5,00 pm).
Em geral, o estado estacionario para uma determinada condigéo era obtido ap06s 6 horas
de reacdo, no qual ndo sédo mais percebidas variagdes na conversdo do reagente (inferiores
a 0,2 %) e na distribuicdo de produtos.

Para se confirmar que os dados ndo foram obtidos em condic¢des de limitacdo
difusional foram aplicados dois critérios, o de Mears (Cwm) para avaliar a limitagdo da
difusdo externa e o critério de Weisz-Prater (Cwp) para avaliar a difuséo interna (Fogler,
2004). As equacdes referentes a esses critérios estdo apresentadas a seguir:

Cy = (_r“‘)z g lek"“’d”n < 0,15 (IV.1)
Altc
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Em que:
(—1r4)'= taxa de reagdo observada (kmol/kgcat S)
Preito— densidade do leito catalitico (kg/m?)
d,= didmetro de particula do catalisador (m)
n= ordem da reagao
C4= concentragcdao do componente A que se difunde (kmol/m?)

k.= coeficiente de transferéncia de massa (m/s)

(_rA),Pcatde
Cpyp=—""-x<1 V.2
WP 4CaDas,, (IV.2)

Em que:
Pcar= densidade do catalisador (kg/m?)

Dyg, = coeficiente de difusividade efetivo (m?/s)

No apéndice A é apresentado detalhadamente como se obteve cada parametro

utilizado para se avaliar as limitacGes difusionais segundo o0s critérios mencionados.

Os efeitos da temperatura (210 — 270 °C), pressao de H> (30 — 60 bar) e velocidade
espacial (WHSV 4 — 12 h!) foram avaliados na conversio de reagente e na distribuicio
de produtos. A conversdo de DBT (Xpgt), 0 rendimento (R;) e a seletividade (Si) foram

calculados a partir das seguintes equacdes:

Xper(%) = (CDBCT;—;TCODBT) x 100 (IV.3)
R; (%) = (ﬁm) x 100 (IV.4)
Si(%) = (zcéi) x 100 (IV.5)
Em que:

CppT,0= concentragéo inicial de DBT (mol/L)

Cppr= concentracdo final de DBT (mol/L)
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Ci= concentragdo do produto i (mol/L)

Os erros absolutos apresentados no capitulo de resultados e discussao foram
calculados a partir de um conjunto de dados de réplica da reacdo para uma determinada
condicdo operacional. A partir das réplicas, calculou-se a variancia do conjunto (VAR) e
o erro foi calculado pela seguinte equagéo:

Erro = 2 X VAR%® (IV.6)

Para as condicGes em que ndo foram feitas as réplicas, o erro foi estimado
empregando-se o conceito de variancia relativa (Souza et al., 2015). A variancia relativa
(VAR,)) € obtida dividindo-se a variancia da condicdo onde foi realizada a réplica pela
média aritmética (u) dos pontos que compunham o conjunto, conforme a equacao a

sequir.

VAR, = &HR (IV.7)
A variancia da condicdo sem réplicas foi obtida multiplicando-se a variancia
relativa pelo valor do parametro na referida condicao (y). O céalculo do erro entdo pode

ser representado pela seguinte equagéo:
Erro = 2 X (VAR¢ X y)%° (1V.8)

No apéndice B estéa descrito de forma detalhada a obtencdo do erro para todas as
condigdes.

A identificacdo da ordem de reacdo em relacdo ao componente sulfurado foi feita
de forma simplificada com um modelo de lei de poténcias, supondo ordem 1 e 2 para o
composto sulfurado e a concentragdo do H: constante. Entdo avaliou-se o modelo que
melhor ajustava ao conjunto de dados. Para ordem igual a 1 0 modelo adotado é dado pela

seguinte equacao.

In(— ) Lk (IV.9)

1-Xppr/  WHSV

Jé& para ordem 2, 0 modelo ajustado é representado pela seguinte equacéo.

Xppr _ _ CDBTO (IV.10)

1-Xppr  WHSV
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Para investigar os efeitos de competicdo foram utilizadas diferentes concentracfes
de quinolina, de modo que as concentragcdes de N obtidas foram 50, 100, 200 e 300 mg
de N/Kkg.

A equacéo I11.4 pode ser rearranjada de forma a se obter a seguinte equacgao.

Xups — 1 4 k,0Cy° (IV.11)
k'ips
Em que:

kyps = velocidade especifica da reagdo global sem quinolina (h)
k', ps= velocidade especifica da reacdo global com quinolina (h™)
Ky = Constante de adsorc¢do do composto nitrogenado (L/mol)

C; = Concentracdo do composto nitrogenado (mol/L)

Para a determinacéo do fator exponencial () avaliou-se diferentes valores para
0 parametro e adotou-se o que resultava em um melhor ajuste (utilizando como parametro

de comparagdo o R?) dos dados para o grafico gerado pela Equacéo 1V.11

Apos a determinagdo do valor de 6, estimou-Se a constante de equilibrio de
adsorcdo do composto nitrogenado (Ky) pelo coeficiente angular da reta descrita pela

Equacéo IV.11

Em seguida, avaliou-se o comportamento do fator de inibi¢cdo (¢) (conforme
apresentado na Equacdo 111.5), da conversdao e do rendimento de produtos para as

diferentes concentragdes de quinolina empregadas.



36

V. Resultados e Discussao

V.1. Caracterizacao do catalisador

V.1.1. Fluorescéncia de raios X
Na Tabela V.1 estdo apresentados os teores nominais e medidos dos elementos

presentes no catalisador.

Tabela V.1 - Composicéo massica
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 préximos do
esperado. Entretanto, para o Mo, o resultado apresenta um teor muito abaixo do nominal.
Uma das hipdteses para justificar uma possivel perda de Mo seria a volatilizacdo do metal
que ocorre entre 800 °C e 1000 °C (Da Silva e Schmal, 2003). No entanto, durante a fase
de preparo e calcinagdo do catalisador ndo foram empregadas temperaturas nesta faixa, o

que descarta tal hipotese.

Outra justificativa para tal discrepancia € a natureza higroscépica do precursor de
Mo (heptamolibdato de amonio - (NH4)sM07024-4H20), que poderia ter absorvido dgua
e alterando o valor final de precursor pesado. Porém, a diferenca entre o valor real e o
observado é demasiadamente grande para ser justificada apenas pela absor¢do de dgua do
precursor. Portanto, tal valor para o teor de Mo pode ser resultado de algum erro
experimental durante a realizacdo da analise ou geracdo de resultados. Os resultados
sugerem um efeito de interferéncia na leitura do sinal relativo ao Mo. Além disso,
normalmente ndo é efetuada uma curva de calibracdo para a avaliacdo precisa das

concentragﬁes dos elementos presentes nas amostras.

V.1.2. Reducéo a temperatura programada

O perfil de reducéo € apresentado na Figura V.1. Foram observados trés picos de
reducdo, centrados a 389 °C, 452 °C e 751 °C. Para a identificacdo dos picos empregou-
se um ajuste de curvas no formato gaussiano. Cabe ressaltar que ndo se empregou
temperatura acima de 800 °C, portanto, 0 consumo observado apds essa temperatura foi

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

Conforme relatado por Qu et al. (2003), o pico em menor temperatura pode estar
associado a reducéo parcial (Mo® — Mo*"), do molibdénio amorfo, ou de espécies de
heteropolimolibdatos (espécies de Mo®* na conformagio octaédrica). Além disso, Liu et
al. (2016) ainda relatam a ocorréncia de um pico nesta faixa temperatura, que estaria
relacionado a reducgdo de particulas de NiO, que estdo fracamente ligadas ao suporte.
Burch e Collins (1985) também observaram a reducao simultanea das espécies de Ni e de
Mo. O pico intermediario é atribuido a reducédo de espécies de Ni e Mo, como 0 NiMoQO4
e NisMo, por exemplo (Brito et al., 1994). J& o pico em temperaturas mais altas é
associado a continuagdo da reducdo das espécies de octaédricas de Mo remanescentes e
as especies tetraédricas de Mo fortemente ligadas ao suporte, permitindo a conversao de
Mo** em Mo® e as espécies de Ni que possuem forte interacdo 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; Solis et al., 2006;
Morgado et al., 2009; Liu et al., 2016).

Para a determinacdo do grau de reducdo considerou-se a estequiometria

apresentada nas reacdes a seguir.
MoOs3 + 3 H2 — Mo + 3 H20
NiO + H2 — Ni + H20

Na Tabela V.2 esté representada a quantidade tedrica de Hz consumida. Os dados
de volume foram obtidos considerando gas ideal e CNTP (273 K e 100 kPa).
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Tabela V.2 - Quantidade de Hz consumida tedrica

Catalisador | Oxido MOy H2 consumido H2 consumido H: total
(% m/m) | (mmols de Ha/gcar) | (cm3 de Ha/gear) | (cm3 de Ha/gcar)
. MoO3 20 4,2 94,64
NiMoP ™o 45 0,6 13,52 108,16

O grau de reducdo foi calculado pela razdo entre a quantidade real e a tedrica de
H> consumida. Na Tabela V.3 esté representada a quantidade real de H. consumida, nas

mesmas condic¢Bes anteriormente descritas e o grau de reducéo.

Tabela V.3 - Quantidade de Hz consumida real e grau de reducéo

. Temperatura H. total® Grau de
Catalisador (°C) (cm3 de Ha/gcar) | reducéo (%)
| 22| 3
NiMoP PICD | PICO | 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 néo foi possivel obter
grau de reducdo de 100%. Pois, como visto anteriormente, certas espécies sofrem reducao

somente para temperaturas acima de 800 °C.

Cabe ressaltar que o calculo de grau de reducéo foi feito com base no teor nominal
para os metais. Como os resultados foram coerentes, tem-se mais um indicio de que o
teor de Mo obtido pela anélise de FRX esta errado. Caso o teor real de Mo fosse baixo

como mostrado pela técnica de fluorescéncia, o grau de reducdo obtido seria de 205%.

V.1.3. Adsorcdao fisica de Nz

As propriedades texturais do catalisador calcinado e do suporte sdo apresentadas
na Tabela V.4

Tabela V.4 - Propriedades texturais
Area Volume de

Area especifica  Volumede - os Diametro
Catalisador  especifica? pects L Mesoporos® P 4 deporos®
(M2/gear) corglglda (cm¥/geat) corrigido A)
(M*4/gsup) (Cmslgsup)
Al20O3 191 191 0,5 0,5 80,1
NiMoP 136 190 0,3 0,4 69,0

a. Area BET - Area especifica corrigida pela massa de suporte ¢ - Dessorcéo cumulativa pelo método BJH
d- Volume de mesoporos corrigido pela massa de suporte ¢- Diametro médio pela curva de dessorgdo por BJH

E possivel perceber que a adicdo dos elementos (Ni, Mo e P) promoveu uma
reducdo da &rea especifica e do volume. De acordo com a literatura, esta reducdo pode

estar associada ao blogueio dos poros pelo material impregnado (Nava et al., 2007) ou a
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solubilidade parcial da alumina em meio acido (Cruz et al., 2002). A reducdo do diametro

de poros foi relacionada a deposicdo de espécies de Ni, Mo ou P nas paredes do poro

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

ser expressos em funcdo da massa de suporte, ndo é possivel observar mudanca

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

Na Figura V.2 esta representada a isoterma de adsor¢éo obtida para o catalisador

calcinado.

200

Ay

a1

o
L

(6]
o
1

Quantidade adsorvida (cm?/g)
[3=Y
o
o

o

+W>ﬁ/}<
+

—+— Adsor¢édo
—X— Dessor¢ao

,><+><'X’

XXW

00 02 04 O

6 0,8

Pressdo relativa (P/Po)

1,0

Figura V.2 - Isoterma de adsorg¢éo do catalisador NiMoP calcinado.

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

adsorcdo e a dessorcdo. Este comportamento € tipico de isotermas do tipo 1V, que sdo

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

V.1.4. Difracéo de raios X

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

suporte.
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Figura V.3 - Difratogramas do catalisador e suporte calcinado.
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Nos difratogramas estdo destacados os picos caracteristicos da y-Al,O3 para 20=
37,6°,45,9° e 67,0° (JCPDS-10-0425). Nota-se que a adi¢do dos promotores ndo resultou
em alteracOes significativas na distribuicdo e na forma dos picos, indicando que néo

houve destruicdo nem formacao de estruturas cristalinas.

Entretanto, para a regido proxima a 27°, observa-se uma pequena alteracdo no
difratograma do catalisador calcinado. De acordo com Lewis e Kydd (1991), este pico
esta relacionado a formagdo de AIPO4. Por outro lado, espécies de MoOs possuem um
pico caracteristico nessa regido também (27,4° - JCPDS 35-609). Conforme relatado por
Zhou et al. (2009), este pico esta associado ao plano cristalino (021) do MoO3, ndo sendo

possivel discriminar entre 0 MoOs e 0 AIPOa.

Em relagdo ao Ni, Galetti et al. (2011), relataram que o NiO pode apresentar picos
caracteristicos na regido de 43,3° e 62,9° (JCPDS 4-835) e ndo foram observados sinais
nessa regido. Zavoianu et al. (2001) relatam a possibilidade da presenca de espécies do
tipo a-NiMoOs e B-NiMoOs4, cujos conjuntos caracteristicos de picos séo
20=14,5°;24,3°,29°,32,8°;43,9° ¢ 20=23,4°;26,7°;27,4°;28,8°, respectivamente. Nao foi
possivel observar estes picos de maneira significativa. Para confirmar se esta leve
alteracdo se trata de fato da presenca de uma nova espécie ou apenas alteracdo na linha
de base seria necessario realizar uma analise com maior resolucdo. Para isto, pode-se

aplicar um passo menor na varredura dos angulos.

V.1.5. Anélise termogravimétrica

A Figura V.4 apresenta os perfis de perda de massa para o catalisador antes e ap0s

a calcinagéo.
100 8 100 1,0
95 98 (b)
| L4 | 10,5
& 90q- 9 & 96 9
ps 0 9 o 00 2
£ g5 S 2 944 £
= 3 2 3
L4535 Lo >
80{  87,01°C 4= 92+ 05=
277,56°C . -
75 , , , , , -8 90 , , , , , -1,0
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Figura V.4 — Andlise termogravimétrica para o catalisador (a) antes e (b) ap6s a calcinagao.

E possivel observar que o perfil de perda de massa do catalisador ndo calcinado

apresenta duas regides com perdas significativas de massa, a primeira em torno de 90 °C
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e a segunda proxima a 280 °C. Por outro lado, o catalisador ja calcinado apresentou
apenas uma regido de perda de massa, localizada em temperaturas abaixo de 100 °C. Na
Tabela V.5 estéo representados os percentuais de perda de massa para cada faixa.

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

Perda de Massa (%)

Catalisad
atalisador 20 - 200 °C 200 - 400 °C 400 - 500 °C
NiMoP 8,8 105 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
estdo relacionadas a perda de &gua fisissorvida. Ja para temperaturas elevadas (entre
200 °C e 500 °C) a perda de massa esta associada a degradacdo do precursores dos
promotores (Morgado et al., 2009; Escobar et al.,2017).

Portanto, pode-se afirmar que o processo de calcinacdo empregado para o
catalisador foi eficiente na remoc¢do dos precursores, pois observou-se apenas perda de

massa associada a agua fisissorvida.
V.2. Avaliacdo de limitacéo difusional

Foi empregado o critério de Mears (eg. IV.1) para avaliar as limita¢des difusionais

externas. Na Tabela V.6 sdo apresentados os parametros utilizados na avaliacéo.

Tabela V.6 - Pardmetros para o célculo do critério de Mears

Parametro Valor
. mol
Taxa de reacdo observada (—14)’ 8,58 x 10~°
Ii‘gcats
Densidade do leito (p,,;,,) 1244,9 3
Diametro de particula (d,) 2,12x107*m
Ordem da reacéo (n) 1
~ l
Concentragdo de DBT (Cppr) 12,5 %
m
m
Coeficiente de transferéncia de massa (k.) | 1,19 x 1072 -
Critério de Mears (Cyy) 7,62 X 107>

As propriedades da Tabela V.6 foram obtidas nas condigdes mais criticas de
apresentar limitagdes difusionais externas, ou seja, na maior temperatura usada (300°C).
Como pode-se observar, o valor para Cw esta significativamente menor do que o valor
limite (0,15) e, portanto, para nenhuma das condic¢des avaliadas ha limitacdo de difuséo

extraparticula.
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Os valores utilizados para a avaliacdo do critério de Weisz-Prater (eq. 1V.2) sdo

apresentados na Tabela V.7.

Tabela V.7 - Parametros para o calculo do critério de Weisz-Prater

Parametro Valor
. mol
Taxa de reacdo observada (—ry)’ 8,58 x 107>
YcatS
Densidade do catalisador (p_,,) 3278]‘_93
m
Diametro de particula (d,,) 2,12x107*m
2
Coeficiente de difusividade efetivo (Dag,,) | 1,49 x 107 —
S
x l
Concentragédo de DBT (Cppgr) 12,5 g
m

m
Coeficiente de transferéncia de massa (k) 1,19 x 1072 5
Critério de Weisz-Prater (Cyp) 8,49 x 10~*

Assim como para 0 caso anterior, estes parametros sdo referentes a condi¢do de
maior temperatura (300°C). O valor obtido para o critério esta significativamente abaixo
do limite, assim, pode-se afirmar que ndo ha limitacéo difusional intraparticula.

Cabe ressaltar que esta analise foi feita para um WHSV elevado (10 h),
entretanto, para a andlise do efeito das variaveis, utilizou-se uma velocidade espacial
minima de 4 h'* e a temperatura maxima de 270 °C. Para se confirmar que nio havia
limitacdo difusional nestas condic6es, também se calculou os critérios de Mears e Weisz-
Prater. Os valores obtidos foram 2,96 x 1075 e 5,86 x 10~*, respectivamente. Portanto,
descarta-se a possibilidade de haver algum tipo de limitacdo difusional relacionada a

transferéncia de massa nas condi¢fes empregadas nos testes cataliticos.

V.3. Testes cataliticos

Nas Tabelas V.8 e V.9 estdo apresentados a conversdo e distribuicdo de produtos

para as reacOes de HDS de DBT na auséncia e na presenca de quinolina, respectivamente.
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Tabela V.8 - Testes cataliticos de HDS
Conc. Inicial ~ Conc.de ~ Rendimento

Tem[()oeé?tu ra P(rg;ﬁo V\é:jls)v CDOS‘\I{E(I;%O de DBT DBT (%)

(mmol/L) (mmol/L) BF CHB
210 30 4 11,88 84,46 74,42 6,87 3,89
210 30 6 8,98 83,11 75,65 483 2,05
210 30 8 7,99 82,27 75,70 529 1,94
210 45 4 9,10 79,71 72,46 578 4,10
210 45 6 8,14 80,59 74,03 4,47 | 2,24
210 45 8 7,33 84,88 78,66 3,74 138
210 60 4 10,47 80,52 72,08 567 5,18
210 60 6 6,94 81,04 75,42 424 299
210 60 8 6,17 85,08 79,82 333 154
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 1142 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 2257
270 60 4 76,33 79,34 18,78 29,78 43,03
270 60 6 69,88 81,84 24,65 32,49 3541
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 unicos produtos observados da HDS de DBT foram o BF
e CHB. O balango de carbono ficou em torno de 95%. O critério utilizado para determinar

a parada das reacoes foi a variagéo da converséo do DBT ser menor do que 0,2%.
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Os pontos em destaque na Tabela V.8 sdo as réplicas no ponto central. Cabe
ressaltar que em trabalho anterior do grupo (Polck, 2010) foi avaliado se havia
contribuicdo do SiC para a conversdo do reagente e foi constatado que na auséncia de
catalisador a conversdo de DBT ¢é nula.

Tabela V.9 - Testes cataliticos de HDS de dibenzotiofeno na presenca de quinolina

c & | c Conc. c d Rendimento
Temperatura  Pressio WHSV ~ ~0N¢-0€ SOV icial de onc. de (%)
° 1 N DBT DBT
) bary O (mgkg) ) BBl (mmolL)  BF  cHe
(mmol/L)

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 variaveis

Os efeitos da temperatura (210 °C — 270 °C), pressao de hidrogénio (30 — 60 bar)
e da velocidade espacial (4 h™* — 12 h') na conversdo do dibenzotiofeno (DBT) e no
rendimento dos produtos (bifenil - BF e cicloexilbenzeno - CHB) foram investigados.

Nas condic@es avaliadas ndo foi possivel observar formacao significativa de dicicloexano
(DCH).

V.3.1.1. Temperatura
Os efeitos da temperatura na reacdo de hidrodessulfurizacdo estdo apresentados

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

100 100
Condic0es reacionais m DBT
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801 whsv: 6 h* e cHg[80
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Figura V.5 - Efeito da temperatura na converséo de DBT e no rendimento de produtos.

Pode-se perceber que a temperatura apresenta influéncia significativa na

conversdo e no rendimento dos produtos. Além disso, ndo foi possivel observar o
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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 dessulfurizagdo direta (DDS) para
temperaturas elevadas. Nas condi¢Oes avaliadas neste trabalho, esse favorecimento foi
pouco perceptivel, sendo a variagdo dentro do erro experimental. Apesar de a diferenca
ser pequena, o rendimento a BF foi maior em comparagdo com o CHB. Isto indica que
para as condi¢cbes 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 sdo apresentados os perfis de conversdo de DBT e da distribuicéo
de produtos em fungdo da WHSV. A temperatura e a pressao de H, foram mantidas fixas
a 270 °C e 60 bar, respectivamente.
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Figura V.6 - Efeito da WHSV na conversdo de DBT e no rendimento de produtos.

Como esperado observa-se uma reducdo da conversdo de DBT em funcdo do
aumento da WHSV, corroborando o que foi apresentado por Wang e Prins (2009). Os
autores apresentaram resultado semelhante para o rendimento de CHB, por outro lado, o
rendimento de BF sofreu pouco efeito desta variavel.

A influéncia da WHSV esta relacionada a hidrogenacdo de BF a CHB. Efeito
semelhante foi observado por Egorova e Prins (2004). Tal comportamento foi associado
ao fato de a reacédo de hidrogenacgéo do BF ser lenta (Shafi e Hutchings, 2000). Portanto,
ela é favorecida para valores baixos de velocidade espacial, o que justifica 0 maior

rendimento a CHB. Ja quando se aumenta a WHSV, 0s reagentes atravessam mais
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rapidamente o leito catalitico, ndo havendo tempo habil para que a hidrogenacédo do BF
ocorra.

V.3.1.3. Pressao de H2

Na Figura V.7 estdo representados os perfis de conversdo de DBT e o rendimento
dos produtos em funcdo da presséo de H>. Os experimentos foram realizados com
temperatura e WHSV fixos em 270 °C e 8 h'!, respectivamente.

100 100
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Figura V.7 - Efeito da presséo de Hz na conversdo de DBT e no rendimento de produtos.

Pode-se perceber que a pressdo de hidrogénio exerce pouca influéncia sobre a
conversdo do DBT e o rendimento dos produtos. Entretanto, observa-se que o0 aumento
da presséo contribuiu ligeiramente para a formagdo de CHB, indicando que houve um
favorecimento da rota de hidrogenacéo prévia (HID) conforme relatado por Stanislaus et
al. (2010). Uma possivel explicacdo para tal comportamento € que ao aumentar a pressao
aumenta-se a disponibilidade de H> no meio reacional, favorecendo as reacfes de
hidrogenacéo.

Para pressdes mais baixas, observa-se um maior rendimento de BF, portanto, a
rota DDS é a via preferencial, porém, ao se elevar a pressdo de Hz as duas rotas tornam-
se praticamente equivalentes. Broderick e Gates (1981) também observaram que o
emprego de maiores pressdes de hidrogénio favoreceu a rota HID.

V.3.2. Cinética de HDS

Na Figura V.8 estdo representados os ajustes dos modelos cinéticos de ordem 1 e

2 em relacdo ao composto sulfurado. Estes dados foram obtidos a 270 °C e 60 bar. A faixa
de WHSV avaliada foi de 4 ht a 12 h.
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Figura V.8 - Avaliacdo da ordem global da reacéo de HDS de dibenzotiofeno.

Pode-se perceber que 0 modelo de lei de poténcias de primeira em relagdo ao DBT
apresentou 0 melhor ajuste, com R? maior que 0,98. Tal observacio esta de acordo com
a literatura (Girgis e Gates, 1991; Gates e Topsoe, 1997; Laredo et al., 2001; Moulijn et
al., 2016).

Além disso, foi possivel estimar a constante de reacédo (k) a 270 °C. O valor obtido
foi 6,2 h't. Apos avaliar a ordem da reacéo, foi possivel estimar a energia de ativagdo
aparente e o fator pré exponencial para a reacdo global através da linearizacdo da equagédo
de Arrhenius.

Na Figura V.9 esta representado o ajuste linear da equacao de Arrhenius. Os dados
foram obtidos mantendo-se constante WHSV e pressio em 6 h' e 45 bar,

respectivamente.
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Figura V.9 - Linearizaco da equagdo de Arrhenius.
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E possivel perceber que a equacio de Arrhenius descreve bem os dados, pois 0 R?
foi superior & 0,99. Na Tabela V.10 resume alguns valores para energia de ativacao
aparente encontrados na literatura para fins de comparagéo.

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

Ea

(kJ/mol)
Kabe et al. (2001) | NiMo/Al;O3 108
Varga et al. (2007) | NiMo/Al;O3 80
Gao et al. (2011) NiMo/Al,O3 107
Villeth (2014) NiMoP/Al;O3 96
Braggio (2015) NiMo/Al;O3 75

Fonte Catalisador

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

dos valores encontrados na literatura.

Na Figura V.10 estd representada a seletividade dos produtos em funcdo da

converséo de DBT em diversas condigdes experimentais.
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Figura V.10 - Seletividade de produtos em funcédo da conversdo de DBT

Pode-se observar que para conversées maiores hd uma reducédo da formacéao de
BF e um favorecimento da producdo de CHB. Por outro lado, Wang et al. (2001)
observaram que para maiores conversdes de DBT ocorre uma leve reducdo da formagéo
de BF, mas uma significativa diminuicdo da seletividade em relacdo ao CHB. Cabe
ressaltar que os autores empregaram temperaturas mais elevadas (acima de 300 °C) que
favoreceram a ocorréncia de reagdes de hidrocraqueamento. O composto mais
hidrocraqueado foi o CHB, devido a sua menor energia de dissocia¢do para a ligagdo
C-C em comparagéo com o BF.
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Para este trabalho ndo foi possivel observar a presenca de compostos resultantes
do hidrocraqueamento (benzeno e cicloexano). Portanto, 0 comportamento observado foi
associado ao maior valor da constante de equilibrio de adsor¢do do DBT em relagdo a do
BF (Hensen et al., 2001). O DBT se adsorve preferencialmente nos sitios cataliticos, logo,
para maiores conversdes, ha uma menor quantidade de DBT e, consequentemente, o BF

pode se adsorver mais facilmente, sendo entdo hidrogenado a CHB.
V.3.3. Efeito de inibig¢&o por nitrogenados

Na Figura V.11 estdo apresentados o0s ajustes para determinacdo do fator
exponencial (8) referente ao termo de inibigdo para o modelo de Langmuir-Hinshelwood.
Os dados experimentais foram obtidos a 300 ° C e 10 h. Cabe ressaltar que na
determinacdo deste pardmetro ndo foi atribuido nenhum significado fisico, apenas

buscou-se um valor que permitisse o melhor ajuste dos pontos na faixa avaliada.
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Figura V.11 - Determinagéo do fator expoente para termo de inibigao (3)

E possivel observar que o valor de (8) que resultou no melhor ajuste dos dados foi

0,25, apresentando um R? de 0,9999. Este valor esta de acordo com a literatura, conforme
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relatado por Laredo et al. (2001), que obtiveram 0 mesmo valor ao investigar os efeitos
de inibi¢do da quinolina na HDS de dibenzotiofeno. Para o & igual a 0,25 determinou-se
o valor da constante de equilibrio de adsorcao aparente (Kn) da quinolina em 0,2 L/mol
a 300 °C. Conforme relatado por Laredo, et al. (2001), a comparacao deste valor com os
observados na literatura se torna inviavel devido as diferencas nas condicdes

experimentais.

Para avaliar o efeito inibitorio da presenca da quinolina na HDS de DBT calculou-

se o fator de inibigdo (¢) de acordo com a Equacéo (111.5), apresentada a seguir.

— knps—k'ups (111.5)
kups

Em que:
kyps = velocidade especifica da reagdo global sem quinolina (h)
k', ps= velocidade especifica da reacdo global com quinolina (h™t)

Os resultados sdo ilustrados na Figura V.12. Os dados foram obtidos a 300 °C e
10 ht,

0,20
0,15
0,10
S

0,05+
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Figura V.12 - Fator de inibigdo (¢) em fungdo do teor de nitrogénio.

Pode-se perceber que inicialmente hd um aumento acentuado da inibi¢do, porém
ao se empregar concentragdes mais elevadas de quinolina, a inibicdo passa a variar

levemente, tendendo a um valor assintético proximo de 0,2.

Este comportamento esta associado ao efeito de competi¢cdo da quinolina pela
adsorcdo nos sitios do catalisador, devido a forte interacdo dos compostos nitrogenados

com os sitios cataliticos (Turaga et al., 2003). Portanto, quanto maior a concentracao de
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quinolina, menor a disponibilidade de sitios cataliticos destinados a adsor¢do de DBT e
assim, proceder a reacdo de HDS. O comportamento assintotico indica uma saturacdo dos
sitios por parte dos compostos nitrogenados.

Conforme relatado por Nagai e Kabe (1983), o efeito de competicdo dos
compostos nitrogenados ocorre preferencialmente pelos sitios responsaveis pelas reacoes
de hidrogenacdo. A Figura V.13 apresenta a conversdao de DBT e o rendimento em
produtos em funcio do teor de N na carga a 300 °C, 60 bar e 10 h™. Os resultados

evidenciam a significativa reducdo do rendimento em CHB.

100 ———-100
® CHB
A
804 _ = |80
60 N 60
2 z
S
£ 40{ @ A L4 S
N
20 20
|Pré-N [ P6s - N
0 > e o

0 100 200 300 400
CN (mg de N/kg carga)

Figura V.13 — Conversdo de DBT e rendimento em funcéo do teor de N na carga.

E possivel observar que antes da adicdo 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 concentracdo de 50 mg/kg de N, o rendimento
do produto resultante da hidrogenacdo do DBT se reduz para menos da metade. Ao se
aumentar a concentracdo de quinolina o rendimento diminui mais significativamente,

chegando préximo a zero.

Além disso, pode-se confirmar o carater de reversibilidade deste tipo desativacéo,
pois ao se realizar a reacdo novamente sem a presenca de quinolina, a conversdo de DBT
e os rendimentos foram ligeiramente inferiores aos valores antes da adigdo do composto
nitrogenado. Os valores levemente inferiores da conversdo de DBT e do rendimento de
CHB podem indicar que ainda h4 compostos nitrogenados adsorvidos fortemente nos

sitios de hidrogenacéo do catalisador desfavorecendo a rota HID.
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V1. ConclusoOes

A partir da analise das propriedades texturais foi possivel observar que o
catalisador é essencialmente mesoporoso e a adi¢cdo dos promotores resultou em uma
reducdo da éarea especifica e do volume de mesoporos. Estas modificacbes foram
associadas ao blogueio dos poros pelo material impregnado ou a solubilidade parcial da
alumina no meio acido. A partir dos difratogramas constatou-se que a adicdo dos
promotores ndo resultou na destruicdo da estrutura do suporte nem na formacéo de novas
estruturas, indicando uma boa dispersdo do material na superficie. Pela analise
termogravimeétrica observou-se que o processo de calcinacdo empregado foi eficiente para

a total decomposicao dos precursores.

Através das andlises das limitacdes difusionais pelos critérios de Mears e Weisz-
Prater observou-se que a reacdo superficial é a etapa limitante do processo. Para as
reac0es sem quinolina, a pressdo de H> exerce pouca influéncia na converséo de
dibenzotiofeno e no rendimento dos produtos, porém, o aumento da pressao favoreceu
levemente a rota de hidrogenacéo prévia. A reducdo da velocidade espacial favoreceu a
formacédo de CHB, pois com maior tempo de contato, a reacdo de hidrogenacdo do BF é
favorecida, ja que € uma reacéo lenta. A temperatura teve grande influéncia na conversao
de DBT, mas ndo favoreceu preferencialmente nenhuma das rotas de reacdo (HID ou
DDS). Para elevadas conversdes de DBT, a formacdo de CHB foi favorecida, pois, devido
ao efeito de competicdo entre 0 DBT e 0 BF, com o maior consumo de DBT, ha maior
disponibilidade de sitios para o BF se adsorver e assim, reagir formando o CHB.

O modelo de lei de poténcia de primeira ordem em relacdo ao reagente sulfurado
foi o que melhor descreveu o consumo global de DBT sendo a energia de ativacao
aparente estimada em 86 kJ/mol. Empregando um modelo de Langmuir-Hinshelwood
para as reacdes de HDS em presenca quinolina, determinou-se que o expoente do termo
referente ao inibidor (8) foi 0,25. A constante de adsor¢do aparente da quinolina (Kn)
estimada foi 0,2 L/mol a 300 °C. O aumento da concentracdo de quinolina resultou em
um aumento do fator de inibig¢do (¢), porém a relagdo nio ¢ linear, com ¢ tendendo a um
valor assintotico de 0,2. O efeito de competicdo da quinolina ocorre preferencialmente
nos sitios responsaveis pela hidrogenacao, sendo assim, a rota HID é a mais afetada. Além
de modificar a distribuicdo de produtos, a presenca da quinolina reduz a converséo de
DBT. O efeito inibitério € facilmente reversivel, tendo a conversdo e a distribuicdo de

produtos retornado praticamente aos valores iniciais antes da adi¢cdo da quinolina.
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Sugestobes para trabalhos futuros

Propor modelos de lei de poténcias para a hidrodessulfurizacdo para estimar os
parametros (ordem de reacdo e energia de ativacdo aparente) para as reagoes

individuais;

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

constantes de adsorgao do dibenzotiofeno, bifenil e cicloexilbenzeno;

Estudar mais detalhadamente as reacdes de hidrodesnitrogenacdo da quinolina,

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

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

de adsorc¢éo de quinolina e o fator exponencial (8) de forma mais precisa;

Investigar o efeito da adi¢do simultanea de um componente sulfurado mais
refratério (por exemplo 4,6 — dimetildibenzotiofeno) e um composto nitrogenado
(por exemplo, quinolina) na HDS do DBT;

Analisar o efeito da adi¢do simultanea de um componente aromatico (por exemplo

tetralina) e um composto nitrogenado (por exemplo, quinolina) na HDS do DBT.
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Apéndice A - Avaliacao de limitacao difusional
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A.1-  Critério de Mears para avaliacdo extraparticula:
(_rA),pleitodpn
Cy = 0,15
M T 2Courke
1. Dados do problema:
Temperatura 300 °C
Presséo 60 bar
WHSV Kgsol_
10 Kgcat h
Vazéo Volumétrica (Q) 0,25 2L
min
Ordem da reacéo (n) 1
Concentragéo de DBT (Cppr) 0.0125 2!
! L
Conversdo de DBT (XpgT) 0,8507
Viscosidade da carga (“carga) 0,187 cP
Densidade da carga (pcarga) 0,769 iL
m
Massa molar da carga (MM qygq) 198,39 il
mo
Altura do leito (hyeito) 2,7¢cm
Diadmetro do reator (d,eqtor) lcm
Massa de catalisador 1,149
Massa de SiC 159
Densidade de SiC (pgic)? 3,217 £
cm
Abertura da peneira 60 — 100 mesh Tyler
Volume molar do DBT 149 47 ;1031

4. Patnaik (2002) P-De Oliveira et al. (2011)

2. Calcular k
2.1. Converter pearga

Pcarga = 0,769 — X

g 10°mL 1kg

X
mL  1m3  103g

kg
Pcarga = 769F
2.2. Calcular k
I WHSV ( 1 >
= n
Pcarga 1- XDBT
kgsol 1h
) 0%y r3600s ( 1 )
= n
269 k_% 1-0,8507
L
3
k=687x10"°

gcat 9




3. Calcular (—ry)’
3.1. Converter C,4

Cppr =0 0125m0l X 10°L
peT = Y, L m3

_ mol
Cppr = 12,5W

3.2. Calcular (—1y)’

(—10) = kCgBT

3 1

, e m mol
(—TA) = 6,87 X 10 X (12,5 W)

cat

mol

(-1,) =8,59x107°
KGcqe S

4. Calcular densidade do leito p, .,

4.1. Calcular o volume do leito (Vieito)

2
T dreator hleito

Vleito - 4

T (1cm)? 2,7 cm
Vieito = 4

Vleito = 2,12 cm3

4.2. Converter os valores de Vigito, Msic © Mear

3

3 im —6,,,3
Vieito = 2,12 cm® x ooz = 2,12 x 10™°m

103‘2 = 1,5x 10"3kg

lkg
103g

Mmgic = 1,59 X

Meqr = 1,149 X =1,14 x 10 3kg

4.3. Calcular a densidade do leito o leito ( p,,;,,)

_ Meqe + Mgic
Pleito = Vieito

1,5x1073kg + 1,14 x 107 3kg

Preito = 2,12 x 10-6m3

kg
'Oleito = 124-4,9 ﬁ




5. Calcular velocidade do fluido (q)

5.1. Converter vazdo volumétrica (

0 =025

5.2. Converter (dyeqtor)

Areator = 1em X

Q)

mL

m3

— X X

min 10°mL  60s
. m3
Q = 4,167 x 10_9?

m

Aregtor = 1 X 1072m

5.3. Calcular velocidade do fluido (q)

q

q=

3
44,167 x 1071

4Q

2
TTdreator

10%2¢cm

~ 7 (1x102m)?

m
q =5,31x 10‘5?

6. Calcular porosidade do leito (&;,it0)

Eleito =
Eleito =
Eleito =
Eleito = 1 —
Eleito = 1
Eleito = 1

Vvazio

Vvazio + Vsélido

_ Vieito = Vsetido

Vleito

_ Vcat + VSiC

Vleito
Meqt + Msic
Pcat Psic

Vleito
1,14 . 1,5

+

3,28 * 3,22

2,12

1,14+ 1,5
3,28 * 3,22
2,12

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

q
u=
sleito
531x1075m
“TTT062 s

m
u = 8,56 x 10_5?

8. Calcular Reynolds de particula (Re,)

8.1. Calcular diametro médio de particula

Mesh

dy (mm)

™ (mm) | d (mm) | dp (mm) | d;, (m)

-60 +100

0,25

0,149 0,1995 | 0,212234 | 2,12 x 10~*

8.2. Converter (¢, ,,)

k 1
= 01553cP x 1~ x

'ucarga ms 103 cP

_4 kg
_ 4
'ucarga = 1,553 x 10 m

8.3. Calcular Reynolds de particula (Re,)

9. Calcular Dyp

Rep =

Rep _ dppcarga u
'ucarga
2,12 x 104 m 76959 861 x 10512
— m S

kg
_4_
1,553 x 10 S

Re, = 0,0904

9.1. Converter temperatura T

T (K) = 300 + 273
T = 573K

9.2. Converter temperatura Vpgr

3 3

V, 149,47 cm tm
= , X
DBT mol  10%¢m3

3

- m
VDBT = 1,4’9 X 10_4 —
mol
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9.3. Calcular Dyp

1,17 X 1073 MM_qp g0 /*T
0,6

Dy =

Heoar gaVDBT

1,17 x 10713(198,39 kk—g)1/2573K
Din = mol
AB 3 0,6
0,1553¢P (1,49 x 104 2
mol

2

m
Dy = 1,202 X 1076 —
S

10. Calcular Schmit (Sc)

’ucara
Sc = g

Pcarga Dyg

~4 kg
. = 1,553 x 10 pragps

- 2
7699 1,202 x 10-6 T
m S

Sc=0,17

11. Calcular Sherwood (Sh)

f=06- 0<Re<200
f =069 - 20 < Re < 2000

Sh =2+ 0,6 (0,0904)'/20,17'/3
Sh=2,1

Sh=2+ fRep1/25c1/3{

12. Calcular o k..
Sh Dyp
k. = 7

p

2
(21) (1,202 x 107675
k. =
¢ 2,12 X 10~*m

m
k,=1,19x 1072 —
S

13. Calcular o Cy,

(_rA)’pleitodpn
CM =
2CDBTk(:

< mol
kgcar s

2%x125™M2L 119 x 1072 ™

m3 S

8,58 x 10~

12449592 12 x 107*m 1
m
CM =

Cy =7,62 x 1075
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A.2 -  Critério de Weisz-Prater para avaliacéo intraparticula:
(_TA)’pcatdpz
Cyp=—>7T—"X<1
M 4C,Dap,,
1. Dados do problema:
Temperatura 300°C
Presséo 60 bar
WHSV 10 gzl
kgcat h
Taxa de reago observada ((—1,)"*) 117 x 10~ mol
Ycat S
Diametro de particula (d,*) 212 % 10™*m
mZ
Coeficiente de difusividade (D 45*) 1,202 x 10_67
. . k
Densidade do catalisador (pcqt) 3278 m—g3
3
Volume de mesoporos (V"“z""/mmt)d 0,3003 %
. l
Concentracao de DBT (Cpgr) 12,5%
m
Tortuosidade (1)° 4

*-Dados obtidos na sec¢éo anterior ©-Marroquin et al. (2005) - Obtido pelo método BJH

2. Calcular porosidade do catalisador (€.4¢)

Vvazio

Ecat =
Vvazio + Vs()lido

vazio 1
mcat pcat

3
0,3003 <X
g

Ecat = 3
cm 1
0,3003 7 + 3278

cm?3
Ecat — 0,50 —
g



3. Calcular coeficiente de difusividade efetivo (DABef)

D _ DAB €cat
ABef —
ef T

2
1,202 % 10—67”T 0,50

2

Diges = 1,49 X 1077 —

4. Calcularo Cyp

C — (_TA),pcatdpz
M ACpprDap,,

mol
kgcat s

mol —7m2
412575 (1,49 x 107 T

8,58 x 10~°

3278 X9 (2,12 x 10~*m )"
m

Cwp =

Cwp =849 x 107*
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Apéndice B — Célculo do Erro Experimental

A determinagdo dos erros experimentais foi realizada com base na metodologia

apresentada a seqguir.

1° Passo: Realizar o experimento em triplicata (no caso deste trabalho, a condicdo
escolhida foi 0,3 atm e 500 °C).

2° Passo: Determinar a media aritmética (L) dos trés pontos obtidos para cada tempo de

reacao.

3° Passo: Calcular a variancia dos trés pontos obtidos para cada tempo de reacdo

utilizando a seguinte equacéo:

n oy —)?
VAR(X)= 1—1151 ll)

-1
neste caso, n =3

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

férmula;

Erro = 2 X VAR??>

5° Passo: Para as condi¢des em que ndo foram realizadas triplicatas, utiliza-se o conceito
de variancia relativa para “extrapolar” o erro da condi¢do em que foi feita a triplicata. A
variancia relativa dos trés pontos obtidos para cada tempo de reacdo é determinada

utilizando a seguinte formula:

Y (x5 — U)z Xl

VAR relativa(X) = n—1 m

neste caso, n =3

6° Passo: A variancia do ponto em que nao se realizou a triplicata é entdo determinada
multiplicando-se a variancia relativa pelo dado do experimento obtido no referido tempo

de reacéo.
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7° Passo: Para o célculo do erro adota-se a mesma formula para o caso citado

anteriormente, porém utilizando a variancia que foi obtida pelo método descrito no 6°

passo.

Um exemplo numérico do procedimento descrito esta apresentado a seguir:

Conversdo de DBT (Condicdo: 240 °C, 45 bar e 4 h?)

- Erro
Triplicata u | VAR | VAReltiva absoluto
26,7 | 251 [ 250 256 ] 0895 | 0,035 1,89

Conversdo de DBT (Condicdo: 270 °C, 60 bar e 4 h™%)
Dado VAR | VAR | Erro absoluto
experimental
76,3 0,035 2,672 3,27




