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Capitulo I: INTRODUCAO

O petrdleo é, hoje em dia, a fonte de energia sobre a qual se baseia uma
parte substancial da economia global. Os produtos derivados do seu refino
movem maquinas, geram energia, produzem alimentos e colaboram no de-

senvolvimento de tecnologias.

Nao obstante, o petréleo é um recurso finito e ndo-renovavel. Em esca-
la mundial, ja se observa um desequilibrio entre a demanda, sempre cres-
cente e potencializada pelo consumo das economias emergentes, e uma ofer-
ta estagnada. Diante deste cenario de escassez, transitoria por questoes ge-
opoliticas ou permanente pelo préprio esgotamento do recurso, torna-se im-
perativo contar com alternativas tecnoldgicas que permitam uma transicio

mais suave para uma economia material e energeticamente sustentavel.

Além de combustiveis e lubrificantes, do petrdleo obtém-se as maté-
rias-primas que alimentam a industria petroquimica. Tao importante é esta
industria para o desenvolvimento nacional que a Petrobras projetou, no Es-
tado do Rio de Janeiro, um complexo petroquimico (COMPERJ) que servira

para abastecer as industrias de segunda geracio da sua area de influéncia.

Entre os insumos petroquimicos primarios basicos encontra-se o ben-
zeno. A partir dele sao obtidos outros petroquimicos secundarios, como por
exemplo: etilbenzeno, nitrobenzeno, cumeno, ciclohexano e outros derivados
destes (fenol, bisfenol A, acido adipico, etc). Esses compostos, por sua vez,
sao destinados a satisfazer as necessidades das industrias de transformacao,
tais como as de polimeros, fibras sintéticas, elastomeros, adesivos e surfac-

tantes (Tabela I-1).

O benzeno é produzido por reforma catalitica a partir de nafta petro-
quimica ou de liquidos de gas natural. Os aromaticos sao separados do re-
formado por extracdo com solvente e posteriormente fracionados em benze-
no, tolueno, xilenos, etc. Este processo gera uma quantidade de tolueno que

excede a sua demanda; por isto, o tolueno é por sua vez hidrodesalquilado,



fornecendo mais benzeno. Praticamente, a totalidade do benzeno é fabricada

mediante a combinacao destes processos (Tabela 1-2).

Tabela I-1. Produtos petroquimicos de segunda geracio derivados
do benzeno (WITTCOFF et al., 2004)

Participacao no Consumo

Produto Europa
USA
Ocidental
Etilbenzeno 47 % 50 %
Cumeno 27 % 22 %
Ciclohexano 13 % 12 %
Nitrobenzeno 8 % 11 %
Alquilbenzenos 2 % 3 %
Clorobenzenos 1 % 1 %

Na escala de consumo atual, apenas o carvao e o gas natural poderao
vir a substituir o petréleo como fontes de matérias-primas para a induastria
petroquimica no curto prazo. Diferentemente do petréleo, cujas moléculas
sao reduzidas a fragmentos menores para torna-las tteis, no caso do gas na-
tural o processo ocorre no sentido contrario. Formado basicamente por hi-
drocarbonetos leves (Tabela I-3), o gas natural é submetido a diferentes pro-
cessos de reforma (com HO, Oz ou CO3) para producio de gas de sintese
(CO + Hy), a partir do qual sao manufaturados o CH3OH, alcoois superiores
e diesel, mediante a rota de Fischer-Tropsch (MATAR e HATCH, 2001). To-

davia, estes processos nao geram hidrocarbonetos aromaticos.

O objetivo de transformar seletivamente o CH4 em aromaticos, particu-
larmente em benzeno, em atmosfera nao-oxidativa, foi finalmente atingido
com a aplicacao de catalisadores de metais de transicao suportados em zedli-

tas acidas (WANG et al., 1993). Desde entao, esta reacdo ganhou a atengao



crescente de grupos de pesquisa em diferentes partes do mundo, gerando um
importante acervo de informacoes sobre as propriedades dos catalisadores

de Mo/HZSM-5 e outros suportes zeoliticos.

O interesse surge do potencial economico que acompanha a valorizacao
de um insumo energético relativamente barato, tal como o CH4 residual das
correntes de gas natural processado e pobre em Cgz+, transformando-o em
matérias-primas petroquimicas de valor de mercado mais elevado, tais como
o CeHs e 0 CioHs. Exibe-se uma comparagao dos precgos relativos destes ma-
teriais na Tabela I-4. Sem pretender aprofundar uma avaliacdo economica
detalhada, o potencial econémico da conversao de CH4 em CgHs justificaria
um estudo mais profundo da competitividade deste processo. De qualquer
maneira, ao desafio tecnolégico soma-se a garantia de um fornecimento ade-
quado de gas natural, pelo qual seria desejavel integrar o empreendimento

na cadeia de exploracao, producao e refino.

Tabela I-2. Processos industriais para a producdo de benzeno
(WITTCOFF et al., 2004)

Participacao na Producao

Processo USA Europa
Ocidental
Reforma catalitica 51 % 25 %
Pirélise de gasolina com vapor 24 % 54 %
Hidrodesalquilacao de tolueno 7 % 10 %
Desproporcionamento de tolueno 12 % 3 %
lsliizé(l)ados de fornos de coquea- 9 o 5 o
Outras fontes e importacoes 4 % 3 %




Tabela I-3. Composi¢do tipica do gas natural: a) gas associado ao
6leo do campo de Garoupa (Bacia de Campos); b) gas ndo-associado
do campo de Miranga (Bahia); c) saida da UPGN Candeias (Bahia)
(XAVIER, 2004)

Composicao Molar (%)

Componente
Associado @  Nao-associado ®  Processado ©

CH4 81,57 85,48 88,56

C2Hs 9,17 8,26 9,17

CsHs 5,13 3,06 0,42
1-C4H10 0,94 0,47 -
n-C4H1o 1,45 0,85 -
1-CsHq2 0,26 0,20 -
n-CsHi2 0,30 0,24 -
n-CsHi4 0,15 0,21 -
Cr+ 0,12 0,06 -
Ne 0,52 0,53 -
COq 0,39 0,64 -

Tabela I-4. Pregos de gas natural e CeéHs. Como referéncia, tomou-
se o preco do gas natural pago pela Petrobras para o gas boliviano.
O preco do CsHs corresponde ao FOB em USA de agosto de 2007.
N3o se inclui no potencial econéomico o preco do Hz obtido como
subproduto. Soma-se o0 CH4 necessario para fornecimento de calor
por combustéo ao forno reformador (75 % de eficiéncia térmica).

Gas Natural Benzeno

6 US$-MMBtu-! 1050 US$-t1

P
reco 487 US$kmoll 81,90 US$-kmol-!

Potencial Econémico 81,90 — (6 + 2,7)-4,87 = 39,563 US$-kmol-!




I.1. Restrigoes Termodindmicas do Sistema CH4 — Cg’s —
Aromaticos

I.1.1. Decomposiciao do CHy

Tal como mostrado na Figura I-1, o CH4 puro é termodinamicamente

instavel em relacio aos seus elementos (H2 e grafite):

CH, = C+2H, 1.1)
In(K,)= —10;59 +13,10 (1.2)
2
y
K, z[ﬂo]( ) 1.3)
P") Yoy

sendo P° =100 kPa a pressido de referéncia para calculo do potencial quimi-
co que deu origem a Equacao 1.2 (SMITH et al., 2005). Nas condi¢ées em que
sera realizada transformacdo de CH4 em hidrocarbonetos aromaticos (890 -
1010 K), a conversao de equilibrio da reacao de decomposi¢ao do CH4 situa-
se na faixa entre 65 e 88%. Naquele mesmo grafico, observa-se que a co-
alimentacdo com Hz2 ndo apresenta alteracdes sensiveis na extensao da de-

composi¢do do CH4 naquela faixa de temperatura.

O efeito da diluicdo do CH4 numa corrente de gas inerte é mostrado na
Figura I-2. Neste caso, uma maior diluicao favorece a decomposi¢ao de CHy,

chegando até 97 % para uma corrente contendo 10 % de CHa.

Do ponto de vista cinético, a decomposi¢cdo em meio homogéneo do CHy
torna-se evidente apenas para temperaturas acima de 1300 K (GUERET et
al., 1997). Catalisadores de Co e Ru suportados em SiO2 reduzem a tempera-

tura necessaria para a ativacao da ligacdo C-H para valores entre 523 e 573



K (AMARIGLIO et al., 1995). Durante a primeira etapa, o catalisador é re-
coberto por fragmentos de carbono com diferentes reatividades (C,, C; e C,,
em sequéncia de dificuldade de hidrogenacao crescente). Posteriormente, os

depositos sao tratados com Ha em baixa temperatura (368 K), liberando-se

alcanos Ca2+, com um rendimento por ciclo de 21 %.

Conversao de CH,

573 673 773 873 973 1073 1173 1273 1373

Temperatura [K]

Figura I-1. Decomposigdo de CH4 em seus elementos, C (grafite) e
Hs, para diferentes rela¢ées H2:CH4 na alimentacgdo. Calculado a
partir de dados da constante de equilibrio em func¢éo da tempera-
tura na pressao total de 101 kPa (SMITH et al., 2005).

Os resultados desta tese, assim como os ja apresentados na literatura,
mostram que, apesar da tendéncia favoravel a decomposicao do CHs em
comparagao com as reacoes de desidrogenacdo parcial e aromatizagao, a
formacao de depdsitos carbonaceos é limitada cineticamente durante a con-

versao catalitica sobre suportes zeoliticos.
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Figura I-2. Decomposicdo de CH4 em seus elementos, C (grafite) e
Hg2, para diferentes fracbes molares de CH4 na alimentacdo. Calcu-
lado a partir de dados da constante de equilibrio na pressio total
de 101 kPa (SMITH et al., 2005).

I1.1.2. Desidroaromatizacao do CHy

O CHy é transformado em hidrocarbonetos aromaticos mediante uma
série de reacoes de desidrogenacido e condensacio, descritas de acordo com

uma estequiometria global:
x-CH4—>CXHy+(2x—%)H2 (L.4)

O efeito qualitativo da pressao sobre estas reagbes pode ser predito,
baseando-se no principio de Le Chatelier, através da variacdo do nimero de

moles na fase gasosa. Se C,H, compuser a fase gasosa:



An=1+x-2 (.5)
2
ou se permanecer como soélido, com atividade unitaria:
An=x—2 (1.6)

Alquenos e aromaticos nao-condensaveis satisfazem An>0. Isto é, a
reducio da pressio favorece termodinamicamente as reacoes de desidroaro-
matizacdo e condensacido de hidrocarbonetos a partir do CHs. Da mesma
forma, os depdsitos carbonaceos (“coque”), cujo teor de H seja menor que 2

mol H por mol de C, apresentam também An>0.

Qualitativamente, o efeito da temperatura sobre a conversao de equili-

brio (K,) pode ser avaliado a partir da relagao (SMITH et al., 2005):

9 (k) =22 (L7)

Na Figura I-3 é mostrada a entalpia padrio de reacio (AH?) em fun-

cao da temperatura das reacgoes envolvidas na aromatizacao de CH4. Dado o

carater positivo de AH' na faixa de interesse (890 — 1010 K), conclui-se que,

ao se elevar a temperatura de reacgao, a conversao de CH4 deve aumentar.

O método de minimizagao de energia de Gibbs é muito util para des-
crever o estado de equilibrio, quando a identidade quimica dos principais
produtos de reacdo é conhecida. Na Figura I-4 mostra-se o efeito da tempe-
ratura e da pressao sobre a conversao de CHi puro, considerando-se uma

mistura em equilibrio contendo Hz, CaHs, C2H4, CeHs, C7Hs e Ci0Hs, que sao



os produtos tipicamente encontrados na corrente efluente do reator de aro-

matizacao.
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Figura I-3. Entalpia padrio de reacio em func¢io da temperatura
para as reacbes envolvidas na aromatizacdo de CHs, calculadas
com HYSYS®.

Os calculos foram efetuados com o simulador comercial PRO/II®, utili-
zando a equacao de estado de Peng-Robinson; a analise foi feita sobre a con-

versao de CH4 (X, CH4) e seletividade em base carbono dos produtos (,), defi-

nidas por:

XCH4 =1- 4 (L.8)



S~ = nci (Qi’s B Qi,e)
L X CH, QCH4 e

(1.9)

onde n, € o numero de atomos de C por molécula do componente i; Q. e
Q,, sdo as vazdes molares de entrada e saida do reator de i; Xy € a con-

versdo de CHa.
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Figura I-4. Efeito da temperatura e da pressido de reacdo sobre a
conversido de CH4 puro em C2H4, C2Hs, CesHs, C7Hs e Ci0Hs. Calcu-
los realizados com PRO/II®.

Os produtos de reacdo majoritarios sdo os aromaticos, mais precisa-
mente o Ci0Hs e o CsHs, que correspondem a cerca de 80 a 95 % do total de
moles de CH4 convertidos na faixa de pressio e temperatura analisada. A

seletividade dos hidrocarbonetos Co’s diminui até atingir um valor minimo,
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dependente da pressao, a partir do qual volta a crescer lentamente. Este e-

feito é mais pronunciado a pressoes elevadas (Figura I-5).

De acordo com o mostrado pela Figura I-6, temperaturas elevadas e
pressoes reduzidas favorecem a formacao do CioHs em detrimento do CeéHs e
do C7Hs. Simulacgoes feitas adicionando-se compostos alquilbenzénicos com
maior grau de substituicao (xilenos, etc.) nao resultaram em quantidades
expressivas destes produtos, tanto menores quanto maior a temperatura de
reacao. Por exemplo, a seletividade do C7Hs nao ultrapassou os 5 % nos ca-
sos analisados. O C2H4 torna-se o produto predominante da fracdo de Cq’s, a

medida que a temperatura cresce e a pressao se reduz (Figura I-7).

Na Figura I-8 mostra-se este efeito da diluicdo do CH4 em uma corren-
te de gas inerte para algumas temperaturas de interesse. Como esperado, a
conversao aumenta, a medida que se reduz a concentracao de CH4 na cor-

rente de alimentacao.
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Figura I-5. Seletividade da fracdo C2 em fungdo da temperatura e
pressdo de operacio.
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CioHg: (CeHg + C;Hg + C1oHg)

CoH, : (CoHy + CoHy)

1,0

0,8

0,6

0,4

- 0,5 kPg me=
5 kPq mee—
50 kP i
I A =101 kPa
500 = |
el
773 873 973 1073 1173 1273

Temperatura [K]

Figura I-6. Seletividade de Ci0Hs dentro da fragdo de aromaticos,
em funcio da temperatura, para diferentes pressées de operacio.
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Figura I-7. Seletividade de C2H4 dentro da fracdo Cz, em funcao da
temperatura, para diferentes pressoes de operacéo.
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Figura I-8. Conversao global de CHs em hidrocarbonetos, em fun-
¢ao da fragdo molar de CH4 na alimentacao, diluido em um gas i-
nerte (Ar, presséao total de 101 kPa), para diferentes temperaturas

Em relacdo a distribuicdo de produtos, a diluicdo favorece termodina-
micamente os produtos mais desidrogenados (CioHs e C2H4), como é mostra-
do na Figura I-9 a 1010 K e 101 kPa. Resultados semelhantes sdo obtidos

em outras condi¢coes de reacao.

Analogamente, se Hs for co-alimentado com o CH4, observa-se que um
aumento do teor do primeiro na alimentacio reprime fortemente as reacoes
de aromatizacao (Figura I-10). Na temperatura mais alta (1010 K), com 30
% de H2 ndo se observam quantidades significativas de hidrocarbonetos.
Compare-se este fato com a decomposicdo de CH4, que nas mesmas condi-

coes prediz uma conversao superior a 80 %.

Maior concentracao de Hs também reduz a seletividade a Ci10Hs e CoHy
(Figura I-11). Em particular, a seletividade do CioHs entre os aromaticos so-

fre uma queda acentuada para fracées molares de Hs entre 0,1 e 0,3. Ja no
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caso do C2H4, a diminuigao é mais ténue em comparac¢ao com o CioHsg, devido
basicamente a diferenca entre as quantidades de Hz liberado durante a for-
macao de ambos os produtos: 2 mol de Hz por mol de C2H4 e 16 mol de Ho

por mol de CloHs.

1,0
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Figura I-9. Seletividade de Ci0Hs na fracdo aromatica e de C2H4 na
fracdo C2, em funcdo da fracdo molar de CH4 na alimentacdo, a
1010 K e 101 kPa.

Na Tabela I-5 mostra-se uma distribuicdo real dos produtos aromati-
cos, obtida por condensacio do efluente do reator apés 5 h de um teste em
bancada, utilizando-se um catalisador de 3 % Mo/HZSM-5, a 973 K e 1 bar
(LIU et al., 1999). Por um lado, confirma-se a auséncia de quantidades signi-
ficativas de alquilbenzenos. Notavelmente, a relagcao massica CioHs:CsHs
experimental foi de 0,4, em contraste com o valor de 1,8 ditado pelo equili-

brio termodinamaico.
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Tabela I-5. Distribuicdo de produtos de reacdo. Catalisador 3 %
Mo/HZSM-5, a 973 K e 1 bar. Composicdo média da fracdo de aro-
maticos apds 5 h de reacdo (LIU et al., 1999).

Produto % em peso Produto % em peso
CeHs 67,6 CuiHio 0,7
C7Hs 35 2,6- CioH12 0,2
CsHio 0,1 Ci3’s 0,3
CoH12 0,2 Cia+ <20
CioHs 24,6

No caso descrito, o catalisador direciona a seletividade em favor do
CsHs, cuja demanda é maior que a do CioHs. Os hidrocarbonetos aromaticos
polinucleares, ndo atrativos economicamente, sdo efetivamente restritos na

sua formacao dentro dos microporos do suporte.

Como sera explicado na secdo seguinte, a modificacio das variaveis de
processo que provocam aumento da conversao de equilibrio do CH4 (elevacao
da temperatura, reducio da pressio, remocio de Hsg) favorece com maior in-
tensidade a decomposicdo de CH4 e a formacio de depdsitos carbonaceos (co-

que) que desativa o catalisador.

I.2. Aspectos Tecnoldgicos da Aromatizacao de CHs

Pensando-se em um sistema de reacdo combinado entre acoplamento
oxidativo e aromatizacio nao-oxidativa, diferentes arranjos podem ser proje-
tados (SKUTIL e TANIEWSKI, 2006). Na Figura I-12 mostra-se alguns des-

tes esquemas.

Na sua variante mais simples (Esquema 1), o CH4 nao reagido é reci-
clado a entrada do reator, depois da separagao dos produtos de reac¢do (CséHs,
C7Hs, etc.) e, necessariamente, de uma parte do Hz produzido. Como sera

relatado adiante, um teor entre 5 e 10 % de Hz na carga reduz a formacao de
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coque e aumenta o tempo de campanha do catalisador, apesar de reduzir a

conversao de CH4 a cada passo.

No intervalo de condigées freqiientemente testadas (pressdo atmosféri-
ca, 973 K- 1023 K, 1 — 3 bar), a conversao de equilibrio do CH4 alcanca 12,3
— 17,0 % por passo. Estas limitagoes termodinamicas motivaram alguns
pesquisadores a tentarem deslocar o equilibrio quimico em favor da produ-
cao de aromaticos, mediante a remocao de Ha por permeacao através de
membranas seletivas inorganicas, que sao capazes de suportar as elevadas
temperaturas de reacido (Esquema 2). Utilizaram-se, por exemplo, filmes
densos (2 um) de SrCeo.95Ybo.0503.,, (LIU et al., 2002a), e filmes de Pd
(RIVAL et al., 2001) ou Pd-Ag (ILIUTA et al., 2002, LARACHI et al., 2002)
depositados sobre paredes porosas de aco inoxidavel. Entretanto, a principal
desvantagem de retirar o Ha da mistura reacional é o aumento significativo
da taxa de desativacao por coqueamento. O reciclo contendo Hs2 junto com
CH4 nao seria de grande ajuda, neste caso, pois seria rapidamente permeado
na regiao proxima a entrada do reator, deixando as se¢ées finais do leito,
onde é maior a concentragao de precursores de coque (aromaticos, olefinas),

susceptivels ao coqueamento.

No Esquema 3 mostra-se a primeira combina¢do entre o acoplamento
oxidativo e a aromatizacao. No primeiro estagio, uma corrente de CH4 e Oz é
alimentada ao reator contendo catalisadores do tipo 6xido, suportados em
silica (por exemplo, La/NasWO4+/Mn/SiO2; WU et al., 2007). Dependendo das
condi¢bes operacionais, pode-se atingir 20 % de conversdo de CH4 com 80 %
de seletividade em C2H4 + CoHs (LUNSFORD, 1995). O efluente do primeiro
reator, exausto em Og, que é totalmente consumido, é logo introduzido no
segundo leito, contendo catalisadores bifuncionais tipicos da aromatizacao
de CH4 (Mo/HZSM-5). Neste caso, é importante que o reciclo de CH4 nao re-
agido esteja isento de Hs, pois este reagiria preferencialmente com o Oz da

carga, perdendo-se este valioso subproduto na forma de H20.
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Entretanto, subprodutos do acoplamento oxidativo como COz e H20 1-
nibem a ac¢ao do catalisador de aromatizacao (KIM et al., 2000). O Esquema
4 contempla uma separacao intermediaria destes compostos, em particular
do vapor d’agua, cuja acao desidroxilante desativa irreversivelmente os si-
tios acidos do suporte. Uma fracdo do COz pode permanecer na corrente,
pois exerce um efeito benéfico sobre a estabilidade do catalisador (LIU et al.,

2002b).

Na literatura ha relatos de diminuicao da conversao de CH4 com o au-
mento da concentragao de C2H4 na alimentacgao, inclusive com formacéao li-
quida de CH4 para teores de C2H4 superiores a 7 % (SKUTIL e TANIEWS-
KI, 2007). Ocorre, assim, o craqueamento de CaH4 com deposi¢ido de C e for-
macio de CHy. Por isto, no Esquema 5 efetua-se a separacio intermediaria
da fracao C2 do efluente do leito de acoplamento oxidativo, restando apenas
CH4 e CO na alimentacado do reator de aromatizacao. O CO nao modifica o
desempenho do catalisador de Mo/HZSM-5; alias, foram relatados ganhos de

estabilidade em catalisadores de Re/HZSM-5 (WANG et al., 1999).

Os Esquemas 6 e 7 sdo semelhantes aos Esquemas 4 e 5, com a dife-
renca de poderem operar a temperaturas diferentes, devido a separacéao fisi-

ca dos leitos.

Como ja foi mencionado, o catalisador perde a sua atividade apods al-
gumas horas em operacao. Logo, a operacao de um leito fixo deve passar por
ciclos de reacdo — regeneracao, por exemplo, alternando-se uma alimentagao
de CH4 puro com outra de CH4 enriquecido com Hz (ILIUTA et al., 2003b),
utilizando-se para isso o préprio gas de reciclo apds a separacio de aromati-
cos. Outra variante, a queima direta do coque no proprio leito catalitico, tor-
naria mais complicada a configuracdo do equipamento, devido aos riscos as-

sociados a formacgao de misturas explosivas CH4/ar.

Recentemente, foi solicitada a patente de um processo para aromatiza-
cao de CH4 inspirado no craqueamento catalitico em leito fluidizado (IAC-
CINO et al, 2007). O catalisador age como carregador da energia necessaria

para as reacoes endotérmicas de desidrogenacao e aromatizacao, circulando
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entre o reator e o regenerador. O catalisador “frio” (650°C), retirado da base
do reator, é fluidizado com CH4 e conduzido ao vaso regenerador através de
um reator tubular. No trajeto, a corrente fluidizada recebe inje¢oes de O2 em
varios pontos, sempre em relacdo sub-estequiométrica, queimando-se o co-
que e o CH4 suplementar. No vaso regenerador, mais CH4 é adicionado na
base da secao de esgotamento, visando a eliminacao do Oz e H20 adsorvidos.
O catalisador retorna ao reator a 900°C. Este ultimo dado é chamativo por
duas razoes. Por um lado, neste nivel de temperatura o coqueamento deve-
ria ser muito grave ao utilizar CH4 como fluido retificador. Logo, questiona-
se também a resisténcia do catalisador a desativacdo hidrotérmica, ja que
existe vapor d’agua no meio reacional. Os inventores nao oferecem dados ex-

perimentais para fundamentar estas reivindicacées.

Em Hokkaido, no Japéo, foram construidas duas plantas, uma em es-
cala piloto e outra demonstrativa da tecnologia MTB (methane-to-benzene;
MA et al., 2005). Na primeira destas plantas, localizada em Muroran, sido
convertidos 12 Nm3 de CH4 ao dia, obtendo-se 1,6 Nm3 de Hs e 0,50 kg de
CsHs por Nm3 de CH4 consumido; este reator opera a 1023 K e 5 bar, com
um inventario de 1 kg de catalisador (6 % Mo suportado em HZSM-5) e uma
alimentacao constituida por 8 % de H2 em CHj4 e velocidade espacial de 3000
h-1, correspondente a um tempo espacial (definido como a massa de catalisa-

dor dividida pela vazao molar de alimentacdo) de aproximadamente 6,7

s'mgcat'pmol. Na cidade de Bekkai encontra-se a segunda instala¢ao, de mai-

or porte, com capacidade para 900 Nm3 de CH4 ao dia, proveniente da diges-
tdo anaerodbia de residuos da criacao de bovinos. Os rendimentos informados
sao menores que na planta piloto, atingindo-se apenas 1,3 Nm3 de Hs e 0,28
kg de C¢Hgs por Nm3 de CH4 consumido; a seletividade do CsHe é de 48 %.
Esta reacao é realizada a 1023 K e pressao de 3 a 5 bar, sobre um catalisa-
dor de Re/Mo suportado em HZSM-5 (inventario de 20 kg). Os autores des-
tacam a importancia da eliminacao de HaS da corrente de alimentacao, pois

concentracoes maiores a 30 ppm desativam rapidamente o catalisador.
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Nao obstante a grande quantidade de dados levantados sobre este sis-
tema catalitico, a sua aplicacao industrial ainda deve esperar pelo desenvol-
vimento de catalisadores mais estaveis e mais seletivos para a produgao de

aromaticos.

I.3. Objetivos da Tese

O objetivo principal desta tese é o estudo sistematico dos efeitos das
variaveis de processo sobre a conversao de CHu, distribuicao de produtos e
estabilidade do catalisador durante a reacao de desidroaromatizacao de CHy
em catalisadores de molibdénio suportado em ZSM-5. Para atingir este obje-

tivo, o trabalho foi dividido em quatro etapas:

e Sintese e caracterizacao do catalisador (Capitulo II)

e Desenvolvimento de um protocolo de ativacao isotérmica do ca-
talisador, minimizando a deposicao de coque durante o pré-

tratamento (Capitulo III).

e Analise dos efeitos da temperatura, tempo espacial e composi-
¢ao da alimentacdo do reator sobre a conversiao de CHs e dis-

tribuicao de produtos para o catalisador fresco (Capitulo IV).

e Avaliacao da estabilidade do catalisador e das mudancas na se-
letividade dos produtos durante a fase de desativacio, para di-
ferentes condi¢oes experimentais, incluindo-se a quantificacao

dos perfis de coque depositado no catalisador (Capitulo V).

O Capitulo VI retne as conclusdes do trabalho e sugere linhas de acao

para o aprimoramento do conhecimento sobre este sistema catalitico.
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Capitulo II: SINTESE E CARACTERIZACAO DOS
CATALISADORES

Os catalisadores aplicados com sucesso na conversao de CHs em aro-

maticos apresentam dois constituintes basicos:

e uma fase metalica, responsavel pela ativacao inicial CH4

(dimerizacao e desidrogenacao em CoHuy); e

e uma funcido acida, na forma de sitios acidos Bronsted, a
cargo da oligomerizacgao e aromatizacdo do Ca2Hs em CgHs,

Ci0Hs, ete.

Para atingir o seu objetivo, o metal é disperso na superficie de um su-
porte microporoso. Tratando-se de zedlitas com a geometria de poros ade-
quada (elevada conectividade e tamanho de poros intermediario), além dos
sitios acidos requeridos, estes suportes fornecem um ambiente de reacio res-
trito que dificulta a formacao de hidrocarbonetos aromaticos polinucleares.

Neste sentido, os sistemas cataliticos mais promissores tem sido o Mo/ZSM-

5 e Mo/ MCM-22.

Nesta secdo sao descritas as caracteristicas fisico-quimicas mais rele-
vantes destes catalisadores e do seu processo de sintese, incluindo-se a ca-

racterizacao dos materiais utilizados nesta tese.

II.1. Suportes Zeoliticos Comumente Utilizados na
Desidroaromatizacao de CH4

O termo zeolita provém do grego zein (que ferve)+ lithos (pedra), des-
tacando a propriedade de perda brusca de agua que alguns destes materiais
tém quando sdo aquecidos rapidamente. Quimicamente, sdo materiais inor-
ganicos cristalinos, constituidos por uma coleciao de atomos que formam a
estrutura tridimensional (“anfitriao”), dentro da qual sdo alojados ions ou

moléculas neutras (“héspedes”).
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Desde os primeiros trabalhos publicados sobre a desidroaromatizacao
de CH4, duas estruturas zeoliticas receberam destaque por causa do seu de-

sempenho catalitico: ZSM-5 e, posteriormente, MCM-22.

ZSM-5 (Zeolite Socony Mobil, onde “5” refere-se a abertura média, em
f&, dos seus poros) é uma zeélita sintética da familia pentasil, corresponden-
te ao tipo estrutural MFI, de acordo com a classificacao da International Ze-
olite Association (1ZA). Patenteada pela Mobil Oil Co. (ARGAUGER et al.,
1972), atualmente é utilizada na composi¢ido de catalisadores de FCC para

aumentar a seletividade em olefinas leves (BUCHANAN, 2000).

A estrutura porosa da ZSM-5 é caracterizada por dois sistemas de ca-
nais interconectados, tal como mostrado na Figura II-1. Um deles estende-se
reto e paralelo a direcdo [010], enquanto o segundo avanca na direcao [100]
em ziguezague, intersectando perpendicularmente o primeiro. Esta interco-
nexao define a estrutura tridimensional de canais, acessiveis através de ja-

nelas de 10 membros (5,4 x 5,6 Ae 5,1 x5,5 A, respectivamente).

Mais recentemente, a atencao voltou-se para a MCM-22 (Mobil Com-
position of Matter — 22), uma zedlita utilizada no processo EBmax® da Ex-
xon Mobil para producao de etilbenzeno a partir de etileno e benzeno. Cata-
logada sob o codigo MWW pela IZA, a estrutura desta zedlita e de suas vari-
acoes isomorficas ITQ-1, analogo de Si puro (CORMA et al., 1998), MCM-49
(KENNEDY et al., 1999), SSZ-25 (ZONES et al., 2001), PSH-3 ¢ ERB-1
(MILLINI et al., 1995), possui uma complexidade maior que a da ZSM-5, tal

como mostrado na Figura II-2.

A MCM-22 é constituida por dois sistemas de poros, bidimensionais e
independentes, além de “bolsos” formados na superficie dos cristalitos, ori-

entados normalmente a superficie. O espago entre duas camadas forma su-
per-cavidades, com topologia [614512106], 7.1 A de “diAmetro” e 18,2 A de al-
tura. Um sistema de poros é formado ao se unirem estas super-cavidades
através de janelas levemente elipticas de 10 membros (4,0 A x 5,5 A). O se-

gundo sistema de poros aparece dentro das camadas na forma de canais em

zigue-zague de 10 membros, com dimensdes 4,0 A x 5,0 A.
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CANAIS EM
ZIGUE-ZAGUE

Figura II-1: a) estrutura da ZSM-5 (BAERLOCHER et al., 2001); b)
representacdo simplificada, mostrando os dois sistemas de canais
(KRISHNA e BAUR, 2003)

O precursor com estrutura MWW pode também dar origem a estrutu-
ras lamelares com camadas independentes, como ITQ-2 (CORMA et al.,
1998), ou pilarizadas (MCM-36) com silica (HE et al., 1998) ou alumina e
magnésia (BARTH et al., 2002), compondo-se uma rede de mesoporos entre

as camadas.

Conquanto o ordenamento da MCM-22 é composto por camadas bidi-
mensionais, seu padrao de difracdo de raios X remete as caracteristicas de
um material cristalino. Estes “cristais” de MCM-22 podem ser sintetizados
numa variedade de formas, tais como discos de 2 a 5 um, cilindros de 15 um
(SANTOS MARQUES et al., 1999) ou como filmes de até 5 um de espessura,
empilhando-se os discos na diregcao [001], sobre suportes de vidro (CHENG
et al., 2001).

Outros suportes ja consagrados em aplicagoes industriais ndo apresen-
taram um desempenho catalitico comparavel aos da ZSM-5 ou MCM-22, co-
mo por exemplo: SAPO-34 e Y (WONG et al., 1996); SAPO-5, SAPO-11,
MCM-41, MOR, X (ZHANG et al., 1998); USY, Al:03 e SiOz (LIU et al.,
1999), e NU-87 (CHEN et al., 2004).
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Figura II-2: Estrutura porosa da MCM-22: a) sistemas de canais
(PERGHER et al., 2003). Detalhes: b) das stper-cavidades; c) dos
bolsos externos, vistos de cima. d) representacido simplificada dos
canais sinusoidais (LAWTON et al., 1998).

Entretanto, variantes do tipo MFI, contendo terras raras e P, como a
ZPR-1 (SHU et al., 2000), ou Ga (WONG et al., 1996); estruturas ZSM-8 e
ZSM-11 (ZHANG et al., 1998); outras relacionadas ao tipo MWW, como
MCM-49, (WANG et al., 2004); e até mesmo materials mesoporosos como
Al-FSM16 (NAGAI et al., 2003), aparecem como alternativas promissoras.

Diferentes linhas pesquisa focaram na modificacao das caracteristicas
fisico-quimicas e texturais com o intuito de melhorar o desempenho dos ca-
talisadores. Os aspectos mais relevantes destas pesquisas serdo detalhados

na Secao V.1.3.

I1.2. Selecao da Fase Metalica

Diversos metais foram testados isoladamente, entre eles Cr, V, Fe, W e
Mo sobre HZSM-5 (WECKHUYSEN et al., 1998a, WECKHUYSEN et al.,

1998b). Catalisadores contendo 2 % de cada metal apresentaram uma ativi-
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dade crescente na mencionada seqiéncia. O destaque é dado para o Mo, cuja
fase ativa foi atribuida ao Mo2C, enquanto o resto dos metais permaneceu

na forma de 6xidos de baixo estado de oxidacgao (Crz0s; V2O3; FesO4 e WO2).

O Re também foi alvo de intensas pesquisas (WANG et al., 1999,
WANG et al., 2000). Em alta temperatura (1023 K; 3 bar; 8,5 % de conver-
sao; 2 % de CO2 na alimentacao) sua estabilidade mostrou-se melhor que a

do Mo (7,3 %).

Confirmado o sucesso inicial do Mo, estudos posteriores focaram na es-
colha de promotores que melhorassem seu desempenho, em particular a es-

tabilidade, por exemplo:

e 1%deFeoul % Co, e3 % de Mo em ZSM-5 (OHNISHI et
al., 1999);

e 0,1a1l%deRu(SHU et al., 1997, SILY et al., 2006, MAR-
TINS et al., 2007); 0,5 a 2 % de sais de Zr, W, V, e La
(WANG et al., 1997b), e 2 % de Mo sobre ZSM-5;

e Pt e Rh (KOJIMA et al., 2006);

e 0,1 a06 % de Gae 3 % de Mo sobre ZSM-5 (LIU et al.,
2007).

Em cada caso, os autores defendem o ganho alcancado pelo uso dos
promotores. Em principio, fica dificil comparar os diferentes desempenhos,
devido a diversidade de condi¢oes reacionais em que foram testados. Alias,
normalmente sao utilizados altos tempos espaciais, de forma que a proximi-
dade do equilibrio termodinamico mascara a atividade intrinseca do catali-

sador.

I1.2.1. Técnicas de Incoporagdo do Mo ao Suporte

O Mo pode ser incorporado ao suporte pelas técnicas classicas de 1im-
pregnacao com solucao de heptamolibdato de amonio (HMA), seja pela via
“seca” ou “tmida” (LIU et al., 1999), ou por troca i6nica em estado s6lido com

MoOs (KIM et al., 2000).
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O método de troca i6nica em estado sélido consiste em realizar uma
mistura intima entre o suporte e o MoOs sélido e calcina-la em um nivel de

temperatura proximo aos 773 K (BORRY et al., 1999).

O tipo de impregnacio escolhido parece nao afetar de forma significa-
tiva o desempenho catalitico (RODRIGUES et al., 2003). Porém, foram re-
portadas diferencas importantes entre impregnacio e troca ionica, preferin-

do-se o primeiro método (WECKHUYSEN et al., 1998a).

O Mo também pode ser suportado em outros estados de oxidacao, tais
como MoO2, Mo? e Mo2C (SOLYMOSI et al., 1997). Contudo, apenas o Moz2C

atua como fase ativa.

Recentemente, outros autores (TAN et al., 2007, SUN et al., 2007) su-
geriram que a impregnacao com solucoes de HMA alcalinizadas com NHs
apresentaria vantagens em relacao a dispersiao do Mo. A explicacéo foi base-
ada na hipétese de que o anion MoO42-, predominante em pH acima de 9, te-
ria condi¢oes de difundir ao interior dos canais da zeodlita, ao contrario de
um polianion tdo volumoso quanto o Mo70245-, que se estenderia apenas ao

longo da superficie externa.

I1.2.2. Interagdo Mo — Suporte

A presenca de anions Mo70246 adsorvidos na superficie externa dos
cristais foi confirmada experimentalmente por espectrometria FT-IR
(WANG et al., 1997a). Estes anions sdo decompostos por aquecimento acima
de 613 K, deixando agregados de MoOs depositados na superficie externa

dos cristais (XU et al., 1995).

Uma linha de pesquisa (BORRY et al., 1999) sugere que, durante a
calcinacio e a partir de 623 K, devido a sua elevada mobilidade superficial,
oligobmeros do MoOs, ou (MoOs), sdo formados a partir do s6lido massico, es-
palhando-se pela superficie externa dos cristalitos até formar uma monoca-
mada. O limite que, de acordo com calculos dos autores, seria o necessario

para a formac¢ao de uma monocamada sobre HZSM-5 com area de mesoporos
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de 38 m2-g1, estaria proximo de 4 % de Mo. Ao exceder este valor, parte do

MoOs3 volatilizaria do suporte ou extrairia Al da rede.

Em temperaturas superiores a 773 K ocorre a migracao dos (MoOg)n
para o interior dos microporos da zedlita, onde acontece uma forte interacio
entre Mo e suporte sobre os sitios acidos de Bronsted. Os sinais especificos
correspondentes a estes sitios, registrados por técnicas tais como FTIR (LIU
e XU, 1999), e 2981 e 1H MAS NRM (MA et al., 2001), mostram uma atenua-

cao crescente, a medida que o teor de Mo aumenta.

Pode, ao mesmo tempo e dependendo da severidade do tratamento, o-
correr a extracao de Al da rede da zedlita, como evidenciado pela diminuigao
dos sinais de Al tetraédrico (53 ppm, no espectro de 27Al NMR) e Si(1Al) (em
—106-107 ppm, no espectro de 2951 NMR) e aparicao de Al octaédrico (em O
ppm). Em casos extremos, contendo 15 % Mo e com temperatura de calcina-
cao de 973 K, o suporte é completamente desaluminizado. Simultaneamente,
uma fase cristalina cataliticamente inativa de Ala(MoOu4)s (-15 ppm) é for-
mada sobre o suporte (LIU et al., 1997b). Esta situacao é altamente indese-

javel do ponto de vista catalitico.

Medigoes da quantidade de H20 liberada na substituicdo de H por Mo
durante a calcinacido de um catalisador com Si:Al de 14,8 , conjuntamente
com a concentracao total de sitios acidos de Bronsted determinada por troca
1sotopica com Dg/Ho, permitiram calcular uma estequiometria de 1 mol de
H+* trocado por mol de Mo incorporado, até uma relacao Mo:Al de 0,40 , ou 4
% em peso aproximadamente (BORRY, 2000). Desta forma, o Mo ficaria fir-
memente ancorado ao suporte mediante a formagao de um dimero, ligando-

se a dois sitios acidos, tal como se observa na Figura II-3.

Outros autores argumentam que o modelo de sitio metalico apresenta-
do na Figura II-3, composto por um dimero de Mo ligado ao suporte através
do oxigénio do sitio acido de Bronsted, pode ter a sua aplicacdo restrita ao
caso de suportes com concentracdo moderada destes sitios acidos
(TESSONNIER et al., 2006). Mediante a aplicacdo de uma outra técnica de

troca isotopica, agora com H20/D20, quantificou-se a concentracao de OH
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acidos remanescentes apods a insercao de Mo em ZSM-5. Observou-se que, no
caso de Si:Al igual a 15, ocorreu a eliminacgao de 2 mol de OH por cada mol
de Mo incorporado, valido até uma concentracdo em peso de 4 % de Mo no
suporte. No entanto, quando a Si:Al foi aumentada para 40, até 2 % de Mo,
eliminou-se 1 mol de OH por mol de Mo, e entre 2 e 4 % substituiriam ape-
nas 0,5 mol de OH por cada mol de Mo. Na interpretacao destes autores, no
caso de concentracao alta de sitios acidos, o Mo formaria uma estrutura mo-
nomérica bidentada, em ligacdo de tipo ponte com dois sitios acidos proxi-
mos. Logo, a medida que diminui a disponibilidade de sitios suficientemente
proximos, a estrutura dimérica monodentada seria formada para ligar sitios

malis afastados.

Al Si1
\ /
M003 O
\ H MoO.0H
O O O O MO\
N/ \/ \/ N/ N/ \/ es-9mx / o
Si Al Si ——— Si Al Si —— O
—-H
/N /N /N /N /N /\ 0\ -0
M
Difuséo do MoOs ao Troca i6nica com O\ 0}
interior dos microporos os sitios acidos
de Bronsted 0}

|
\/ N/ N/

Si Al Si

/N /N /N

Figura II-3: Interagdo Mo — suporte. Formacgao do dimero Mo2052*
durante a troca idnica com os sitios acidos da zedlita (KIM et al.,
2000) .

Formacéo do
Dimero Mo20s2+

Em sintese, com relacées Mo:Al nominais na faixa de 0,4 e com tempe-
raturas de calcinacido ao redor de 823 K, consegue-se um dispersao muito

boa do Mo nos canais da zedlita, maximizando a sua agao catalitica.
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I1.38. Métodos e Materiais

I1.3.1. Sintese do Catalisador

11.3.1.1 Suporte ZSM-5

O suporte ZSM-5 material foi fornecido pela FCC S.A. (lote PP 1836),
através do CENPES/Petrobras, na forma protonica. Confirmado o baixo teor
de Na através de FRX, fo1 utilizado diretamente na sintese do catalisador,

apos secagem a 120°C.

11.3.1.2 Incorporacdo da Fase Metéalica

Utilizou-se a técnica de impregnacdo imida, dosando-se uma solugao
de (NH4)6Mo07024-4H20 (contendo a quantidade nominal de Mo) a razao de
10 cm3-g-! de suporte. A suspensio foi mantida sob agitacdo durante 4 h a

temperatura ambiente e foi secada sob vacuo a 70°C.

Para efetuar a troca i6nica descrita na Secao 11.2.2, o sélido seco foi co-
locado em capsula e calcinado em atmosfera estatica de ar a 823 K durante
18 h, tempo suficiente para promover uma dispersdo adequada do Mo ao

longo da superficie microporosa do suporte (LIU et al., 2005).

Os teores nominais de Mo foram calculados com base nas relacgoes
Mo:Al desejadas: 0,12; 0,25 e 0,40 (codificacdo das amostras: xMo, onde x é a
relacdo Mo:Al nominal). Para uma relacao Si:Al global de 12,8 estes valores

correspondem-se a uma concentracdo massica de 1,4; 2,9 e 4,4 % de Mo.

I1.3.2. Caracterizacgiao do Catalisador

11.3.2.1 Identificacido da Fase Cristalina por Difracdo de Raios X

Utilizou-se um difratometro Rigaku, modelo Miniflex, com fonte de ra-
diacdo CuK e filtro de Ni. Os difratogramas foram registrados com angulo de

varredura (20) entre 5° e 50°, a intervalos de 0,01° e 2 s de tempo de amos-
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tragem. O suporte original foi submetido as mesmas condi¢ées de calcinagao

que os catalisadores impregnados com Mo.

11.3.2.2 Composicdo Quimica Elementar

O teor de Si, Al, Mo e outras impurezas metalicas (Na, Fe) foi realizado
por espectroscopia de fluorescéncia de raios X, utilizando-se um espectrome-
tro Rigaku (modelo RIX 3100, com tubo gerador de RX de Rh). A analise das

amostras empastilhadas foi realizada sem nenhum tratamento adicional.

11.3.2.3 Determinacéo de Sitios Acidos por TPD-NH3;

Em cada determinacéo foram utilizados 150 mg de amostra, submeti-
dos a um pré-tratamento com He durante 1 h (30 cm3-min-l, 10 K-min!) a
673 K. Uma vez resfriada, a amostra foi saturada com NHs a 423 K, utili-
zando-se uma mistura 4 % NHs/He (30 cm3-min-l) durante 30 min. Logo,
purgou-se o excesso de NHs fisissorvida com He a 423 K durante 1 h, até es-
tabilizacao da linha de base. Finalmente, foi efetuada a dessorcado a tempe-
ratura programada sob fluxo de He (60 cm3-min-!), com taxa de aquecimento
de 10 K'min-! até 873 K. O detector utilizado foi um espectrometro de mas-
sas quadrupolar Prisma (Balzers), acompanhando-se a intensidade do frag-

mento com m/e 15.

11.3.2.4 Determinacéo de Area Especifica e Volume de Poros

Foi utilizada uma unidade ASAP 2000 (Micromeritics), visando a ana-
lisar as propriedades texturais do suporte. Uma amostra de aproximada-
mente 250 mg foi submetida a aquecimento em vacuo (0,005 torr) a 673 K
durante 4 h para remocao de agua adsorvida. As isotermas de adsorcao e

dessorcao de N2 foram obtidas a 77 K para valores entre 0,001 e 0,993 de

pressao relativa a pressao de saturacao naquela temperatura, P- (P )_1.

sat
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A area especifica fo1 estimada a partir da linearizacao do modelo BET

(

res de pressao relativa entre 0,06 e 0,22 (BRUNAUER et al., 1938). Para os

sat

(VNZ’ads>CNPT (Psat P! —1)}1 em fungdo de P-(P )71), utilizando-se os valo-

calculos, adotou-se uma area ocupada de 0,162 nm?2 por molécula de Ny ad-
sorvida. O volume especifico e distribuicdo do diametro de microporos foram

estimados pelo método BHJ (BARRETT et al., 1951).

11.3.2.5 Ressonancia Magnética Nuclear de 27Al e 29S1.

Os espectros foram adquiridos mediante um espectrometro Bruker
(modelo DRX-300) sob um campo de 7,05 Tesla. O diametro da sonda e do
rotor (com tampa de kel-F) foi de 4 mm. Outras condigoes especificas de cada
analise sdo mostradas na Tabela II-1. A seqiiéncia de pulsos utilizada per-
mitiu estimar a distribuicdo quantitativa das espécies identificadas em cada

ambiente quimico.

11.3.2.6 Espectroscopia no Infravermelho com Adsorcio de Piridina

Os espectros foram coletados em um espectrometro FT-IR Nicolet (mo-
delo Magna 760), utilizando detector DTGS-CsI com janela utilizada fluoreto
de calcio. Os espectros possuem uma resolucao de 4 cm-! e cada varredura é
composta por 64 leituras. Para elaboracao das pastilhas auto-suportadas (14

mm, 10 — 14 mg), utilizou-se uma fracdo com tamanho de particula menor a

44 pm, prensando-se o material sob 1000 kgrcm-2 de pressao.

O protocolo de analise inicia-se com o pré-tratamento da amostra no
vacuo (10-¢ mbar) a 743 K (10 K-min-!) por 3 horas, para remover a agua ad-
sorvida. Em seguida, dosa-se piridina (1 Torr) na amostra na temperatura
ambiente durante aproximadamente 5 min, até atingir o equilibrio de adsor-
cao. Finalmente, a piridina é dessorvida sob vacuo (106 mbar) a 523 K du-

rante 2 horas.
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Tabela II-1. Condigdes de aquisicdo dos espectros de RMN 27Al e
2981 do suporte e dos catalisadores com Mo.

Parametro RMN 27A]1 RMN 29S;

Sequiéncia de pulsos pulso simples (7/6) pulso simples (1/2)

Velocidade de rotacao

(kHz) 7 4
Intervalo entre os pulsos 0.3 60

(s)

Numero de acumulacgoes 3000 1000
Referéncia (ppm) AlCls (0,0) Caulinita (-91,5)

11.3.2.7 Termogravimetria a Temperatura Programada

Este ensaio foi realizado para determinar o teor de umidade nos catali-
sadores, e assim corrigir as massas pesadas. Foi utilizada uma termobalan-
ca TG 8110 (Rigaku), registrando-se a perda de massa sob fluxo de ar (100

cm3-min-t) da temperatura ambiente até 1273 K.

I1.4. Resultados Obtidos

11.4.1.1 Difraciao de Raios X

Tal como mostrado na Figura II-4, o difratograma raios X confirmou a
identidade da fase ZSM-5. Como referéncia, inclui-se o difratograma simu-
lado da estrutura MFI, com os planos cristalinos de maior intensidade em

destaque.
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Figura II-4. Difractogramas de raios X do suporte HZSM-5.

Para a faixa de teores de Mo utilizados, nao foram observados os picos
caracteristicos do MoQOs, denotando uma boa dispersio da fase metalica, co-
mo relatado por outros autores para teores menores que 5 % (CHEN et al.,
1995). Por outro lado, observou-se uma diminui¢ao da intensidade dos picos
do suporte nos catalisadores impregnados com Mo. Na Figura II-5 é deta-
lhada a regido dos difratogramas com angulo 28 entre 7,5° e 9,5° onde se ob-
serva uma reducao sistematica da cristalinidade do suporte com o aumento

do teor de Mo na amostra.

34



—HZSM-5

—012Mo

—025Mo

040Mo

7,5 8 8,5 9 9,5
20

Figura II-5. Comparacao dos difratogramas dos catalisadores im-
pregnados com diferentes valores de Mo:Al.

11.4.1.2 Composicao Elementar Global

Os resultados das analises por FRX sdao mostrados na Tabela II-2. Para
as amostras com menor teor de Mo (012Mo e 025Mo), o teor global medido
apos a calcinacao foi préoximo ao valor nominal. Ja no caso da amostra
040Mo, houve uma perda por sublimacao de 15 % do Mo inicialmente im-
pregnado. A razao molar global de entre Si e Al ndo variou significativamen-

te, situando-se entorno de 12,7.

Tabela II-2. Andlise elementar dos catalisadores por fluorescéncia

de raios X.
% Mo
Amostra Si/Al Mo/Al
(em massa)

HZSM-5 12,5

012Mo 13,0 0,122 1,39

025Mo 12,4 0,236 2,65

040Mo 12,8 0,336 3,73
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I1.4.1.3 Area Especifica e Volume de Poros

As propriedades texturais do suporte e dos catalisadores sao resumidas
na Tabela II-3. Na Figura II-6 mostra-se a isoterma de adsor¢ao — dessorc¢ao
de N2 sobre o suporte. Nao se observam diferencas significativas de area
BET e o de volume de microporos entre os catalisadores 012Mo e 025Mo e o
suporte original. Para a amostra 040Mo, notou-se uma leve diminuicdo em

ambos os parametros texturais.

Tabela II-3. Propriedades texturais do suporte HZSM-5.

) Area de Volume de Volume Diametro
Area BET : . Total de Médio de
Amostra Microporos Microporos Poros Poro
(mig?)  (migl)  (emig)  (emPg)  (am)
ZSM-5 303 293 0,138 0,164 21,6
012Mo 311 301 0,145
025Mo 308 302 0,145
034Mo 290 268 0,130

11.4.1.4 Caracterizacio dos Sitios Acidos

Da reducao do sinal a -108 ppm nos espectros de 2951, correspondente
ao ambiente quimico Si(1Al), é possivel deduzir que parte do Al inicialmente

presente na rede cristalina foi expulso da mesma ao introduzir o Mo. (Figura

I1-7).

Enquanto que o suporte apresenta apenas Al em coordenacao tetraé-
drica (55,1 ppm), a formacio de espécies com Al octaédrico (0 ppm) torna-se
evidente nas amostras contendo Mo. Esta tultima banda esta associada aos
compostos de Al extra-rede. Contudo, devido a elevada relagdo ruido/sinal
destes espectros, uma estimativa confiavel da fracao de Al extraida da rede

nao pode ser obtida (Figura II-8).
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Figura II-6. Isotermas de adsor¢io e dessor¢ao de N2 da HZSM-5
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Figura II-7. Espectro de RMN do 29Si.
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Figura I1-8. Espectro de RMN do 27Al.

Os espectros de FTIR na regido das hidroxilas estruturais também
confirmam a eliminacao de sitios acidos de Bronsted do suporte (3606 cm-1),
e sua transformacido em sitios acidos de Lewis por extracido de Al da rede
(3654 cm-l), nos catalisadores calcinados (Figura II-9). Em relacdo a adsor-
cao de piridina, na Figura II-10 nota-se claramente a diminuicao da intensi-
dade da banda correspondente aos sitios acidos de Bronsted, onde é formado
o ion piridinium (1545 cm1), e 0 aumento moderado das bandas associadas a
coordenacao da piridina com os sitios acidos de Lewis (1456 cm-l), a medida

que aumenta o teor de Mo.

Em consonancia com os resultados de RMN de 27Al e de FTIR com ad-
sor¢ao de piridina, a TPD-NHs refletem também a transformacio de sitios
acidos fortes, do tipo de Bronsted, em sitios mais fracos, do tipo de Lewis
(Figura II-11). No suporte original, a maior parte do NHs é dessorvido em
altas temperaturas, com um maximo em 735 K. Por outro lado, nos catalisa-
dores contendo Mo, a NHj3 é dessorvida a temperaturas menores, aumen-

tando-se a fragao de sitios de Lewis em relacao aos sitios de Bronsted.

38



AI(OH) Si(OH)Al

3800 3750 3700 3650 3600 3550

Ntmero de Onda (cm’)

3500

3450

3400

Figura I1-9. Espectro de FTIR na regiao das hidroxilas estruturais.
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Figura I1-10. Espectro de FTIR apés dessorc¢ao da piridina a 250°C.
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Figura II-11. TPD de NHs do suporte HZSM-5 e catalisadores de
Mo/ZSM-5

I1.4.1.5 Teor de Umidade dos Catalisadores

Na Figura II-12 mostra-se a perda de umidade nos catalisadores calci-
nados, que ocorre a temperaturas inferiores a 773 K. O valor umidade man-
teve-se entre 7,7 (025Mo) e 9,9 % (HZSM-5) em massa. Acima de 1100 K ob-
serva-se uma nova perda de massa, tanto nas amostras impregnadas com
Mo como para o suporte. Em ambos os casos, a desidroxilagao térmica do su-
porte elimina agua da estrutura cristalina. No suporte impregnado, a volati-
lizacdo do Mo também em um fator que incide na perda de massa a tempe-

raturas elevadas.
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Figura II-12. Termogravimetria em atmosfera inerte do suporte
HZSM-5 e catalisadores de Mo/ZSM-5

I1.5. Conclusodes

Os resultados da caracterizacdo dos materiais sintetizados sdo compa-
tiveis com os resultados da literatura em diferentes aspectos. Primeiramen-
te, verifica-se o Mo interage fortemente com o suporte, reduzindo a acidez de
Bronsted residual deste ultimo a valores muito baixos. Além da troca i6nica
com o Mo, parte dos sitios acidos é perdida por expulsido de Al para fora da
rede cristalina do suporte, como sugere o surgimento de bandas de Al em co-
ordenacao octaédrica e a diminuicao da razao Si/Al de rede. A introducao de
Mo provoca, também, a reducao da cristalinidade do suporte por DRX, em
particular para teor mais levado utilizado (3,7 %). As propriedades texturais
(area especifica e volume de microporos) nao sao, porém, afetadas significa-

tivamente pelo processo de troca i6nica com Mo.
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Capitulo III: PRE-TRATAMENTO DO CATALISADOR E
FORMACAO DA FASE ATIVA

Um periodo de indugdo, ou ativagao, precede a formacgao de hidrocar-
bonetos durante o contato inicial do catalisador com a carga de CH4. Este
processo pode ser caracterizado por duas etapas, onde primeiramente o es-
tado de oxidacdo do Mo suportado é reduzido e, posteriormente, transforma-
do em carbeto (MA et al., 2000). Este fendmeno foi observado ndo apenas em
catalisadores de MoOs/HZSM-5, mas também sobre outros suportes, tais
como S102, AloO3 e TiO2 (SOLYMOSI et al., 1995). O resultado final é a eli-
minacao estequiométrica de 2,5 atomo-grama de O por atomo-grama de Mo,

na forma de H20 e COx (KIM et al., 2000).

O primeiro estagio consiste, entao, na reducao de Mof* em Mo#*, com
evolucéo de H20 e COq, sem quantidades significativas de Ha e completa au-
séncia de hidrocarbonetos aromaticos. Em seguida, ocorre a carburacgio da
fase metalica reduzida, com formacao predominante de Hz e CO e, em menor
intensidade, CO2 e H20 (LI et al., 2000). O processo global é mostrado na
Figura III-1.

Experimentos de ativacao isotérmica, a 950 K, co-alimentando os pro-
dutos gasosos da reducao — carburacado, mostraram que, no caso de COz e
H20, o processo é completamente inibido acima de uma determinada relacao
CO2:CH4 ou H2O:CH4 (LACHEEN e IGLESIA, 2005). O tratamento com Ho,
no entanto, elimina aproximadamente 1 atomo-grama de O por Aatomo-
grama de Mo na forma de H20, verificando a hipdtese da reducido de Mo6*
em Mo%*. Se o pré-tratamento for feito com CO, observa-se a evolugao de
COg; quando a alimentacao é trocada por CH4, nao ha atraso na evolucao do

benzeno, fato explicavel pela carburacao parcial do Mo por agao do CO.

Outro aspecto destacavel do processo de carburagao é seu carater auto-
catalitico (LACHEEN e IGLESIA, 2005). Inicialmente, os sitios metalicos do
catalisador sao transformados em carbeto por acdo do CHa4. Os sitios ativos

resultantes facilitam a dimerizagao do CHs em CgH4, que por sua vez é um
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agente carburante muito mais efetivo que o proprio CH4. Observa-se expe-
rimentalmente uma primeira fase de crescimento na taxa de geracao de CO
até um ponto de inflexdo e finalmente um maximo, que sinaliza o principio
do esgotamento dos sitios metalicos ndo carburados. Simultaneamente, CoH4
pode ser alvo de aromatizacao nos sitios acidos de Bronsted do suporte, hipé-
tese que explicaria a presenca de produtos aromaticos no efluente do reator

quando ainda nao estiver completada a carburacao.

Al i
\ /
0 MOCXH
Mo\
O/ 0 CH4, T>923 K \/ \/ \/
N\ _0 —(H:0,00,CO0) /\ /\ /\
'So
0

\/ \/ \/

Al

/\ /\ /\

Figura III-1. Reagdo de formacdo dos sitios ativos metalicos por
carburacdo das espécies Mo205%* no interior dos canais da zedlita
(LI et al., 2000)

Em relacao a estrutura do sitio metalico apds a carburacao, estudos
por XAS e EXAFS sugerem que no interior dos canais da zedlita o Mo apre-
senta ligacées com O, C (e, presumivelmente, H) na sua esfera de coordena-
cao (LI et al., 2000). Conseqiientemente, seria melhor considerar os sitios
ativos como um hidroxicarbeto (MoOHyC,), sendo que a ligacado Mo—O cor-

responderia a ancoragem do Mo ao suporte, como foi mostrado na Figura
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ITI-1. Os espectros de XPS na regido Cls e Mo3ds2 mostram bandas caracte-
risticas de energia de ligacdo semelhantes as do Mo2C (282,8 e 227,9 eV,
respectivamente), confirmando o carater carbidico do carbono depositado
(WANG et al., 1997a), assim como a reducado do Mo¢*. Este modelo de sitio é
compativel com as observacoes de FT-IR estrutural e com adsorcao de molé-
culas sonda (OVARI e SOLYMOSI, 2004) e tH MAS NMR (SU et al., 2002),
que nao detectaram o ressurgimento das bandas correspondentes aos sitios
acidos de Bronsted apdés a carburacdo. Contrariamente, alguns autores a-
firmaram que estes sitios poderiam ser regenerados apds a carburacao, atri-
buindo-lhes o aumento na quantidade medida de OH trocaveis com Ds, em

relagdo ao catalisador calcinado e ndo carburado (DING et al., 2001).

O principal inconveniente em se utilizar CH4 puro para a ativacao re-
side na deposicdo simultanea de carbono grafitico, ndo associado quimica-
mente ao Mo. Uma alternativa para reduzir esta formacao prematura de co-
que consiste em reduzir a severidade do processo de ativagdo; isto é, intro-
duzir H2 junto com o CH4 e reduzir a temperatura do pré-tratamento. Pen-
sando-se agora na analise cinética da reacdo, seria desejavel obter uma fase
metalica de maxima atividade (carburacao completa) e livre de depdsitos de
coque, cujos precursores sdo os proprios produtos da reacao de aromatizacao.
Logo, interesse é focado em desenvolver um protocolo de pré-tratamento que
minimize as reag¢oes que conduzem a formacao de coque, porém sem afetar

sua capacidade para completar a redugao e carburacao dos sitios metalicos.

O objetivo deste capitulo é analisar os resultados obtidos ao se variar a

temperatura, tempo espacial e composi¢ao da mistura carburante sobre ca-

talisadores de Mo/HZSM-5.

ITI.1. Metodologia

II1.1.1. Materiais

Os catalisadores utilizados foram caracterizados na Segao II, sendo

constituidos por MoO3s suportado em HZSM-5. O suporte apresentou uma
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relacao Si:Al igual a 12,5 e teores de 1,4, 2,7 e 3,8 % de Mo em base massi-

ca. O sdlido empastilhado foi triturado e peneirado na faixa com diametro

entre 215 pm e 425 pm. O catalisador com 3,8 % de Mo foi o mais ativo den-

tre os testados durante a TPC e, por isto, foil escolhido para executar os tes-

tes de carburacao isotérmica.

IT1.1.2. Unidade Multipropdsito

Para a realizacao dos testes foi utilizada uma unidade multipropoésito,
cujo esquema é mostrado na Figura III-2. Basicamente, consiste em uma se-
cao de admissio e mistura de gases, constituida por quatro controladores de
vazao massica MKS (modelo 1179A) e um arranjo de valvulas através das
quais se alimenta o reator contendo o catalisador. Um programador de tem-
peratura Therma (modelo TH 2031) controla a temperatura da parede ex-

terna do reator, utilizando-se como sensor um termopar tipo K.

O dispositivo analitico utilizado para a analise da corrente efluente foi
um espectrometro de massas Balzers Prisma (modelo QME 200) e acompa-
nharam-se os fragmentos com 7/ : 2 (Hg); 4 (He); 16 (CHy); 18 (H20); 25, 26 e
27 (C2H4 e C2Hsg); 28 (CoHy e CO); 44 (CO2) e 78 (CsHe), completando-se uma

varredura do espectro a cada 2,8 s.

II1.1.3. Carburacio a Temperatura Programada (TPC)

Com objetivo de determinar a faixa apropriada de temperatura para o
pré-tratamento, foi executado um ensaio de carburacido a temperatura pro-

gramada sobre uma amostra de 150 mg de catalisador em contato com uma

mistura de CH4 contendo 10 % He (tempo espacial 3,0 s'mg-pmol-1, definido

por T=m,, '<QT,e )71). O programa de temperatura estendeu-se da tempera-

tura ambiente até 1273 K (10 K'min-!). Esta amostra foi pré-tratada em flu-
x0 He (50 cm3-min-!) durante 30 minutos a 773 K para remocio de agua ad-

sorvida.
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Figura III-2. Esquema da unidade multipréposito utilizada nos testes de
carburacio.

II1.1.4. Oxidacdo a Temperatura Programada (TPO)

Foi realizada in situ sobre algumas amostras, visando a quantificar o
teor de coque. Para isto, passaram-se 90 cm3 min-! de uma mistura contendo

20 % de Oz em He, da temperatura ambiente até 1023 K. O fragmento I, foi

corrigido subtraindo-se a contribui¢do do COz (11,0 % do valor do fragmento

I,,). O célculo da quantidade total de carbono no coque foi baseado na cali-
bracdo de CO e COz em relagdo ao He (I,), aplicando-se o seguinte balanco
de massa:

(I —0,11-1,,)
1

4

t
90 =Qu. [ [a L 4o dt (I11.1)

o,
0 14
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Os fatores de calibrac¢ao foram estimados a partir de misturas padrao

(10 % CO2/He e 5 % CO/He), obtendo-se o, =0,389 e oy, =0,359.

II1.1.5. Carburacéao Isotérmica

Tipicamente, o catalisador foi aquecido sob uma corrente de He (50
cm3-minl) até a temperatura de carburacao e, ao se estabilizar no patamar
desejado, foi aplicado um degrau na composi¢ao da alimentagao, passando-se
do gas inerte para a mistura carburante. O sinal I, correspondente ao ar-
gonio, foi utilizado como referéncia da resposta dinamica do sistema. O tem-
po morto do sinal registrado no espectrometro de massas, para uma vazao

de 20 cm3-min-!, foi de aproximadamente 20 s.

O efeito da temperatura foi analisado para uma relacéo fixa Ha:CH4 de

3:1 e um tempo espacial de 3,0 s'mg-pmol-l, em trés niveis de temperatura:
990, 970 e 930 K.
O efeito da razao molar Ho:CHy4 fo1 estudado em trés niveis: 3:1; 1:1 e

1:3, mantendo-se constantes a temperatura em 990 K e o tempo espacial em

3,0 s'mg-pmol-1.

O efeito do tempo espacial da alimentacdo na formagao da fase ativa

foi pesquisado variando-se a vazao molar da mistura carburante, para uma
massa fixa de catalisador, até atingir os valores de 1,5 e 3,0 s'mg-umol-l,

mantendo-se constante a temperatura em 990 K e a relagao Ho:CH4 de 1:1

na alimentacao.

Resultados preliminares mostraram que a taxa de geracao dos produ-
tos de oxidacao do CH4 (CO, CO3z e H20) torna-se desprezivel apos 45 min de
ter iniciado o pré-tratamento. Logo, esta duracao foi escolhida para execugao

de todos os testes.

Os testes cataliticos, apds a carburacao, foram realizados a 990 K e 103

kPa de pressido total, alimentando-se uma mistura 10 % Ar em CH4 sobre
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100 mg de catalisador, com um tempo espacial de 3,0 s'mg-umol-! durante 30

min.

IIT.2. Resultados Obtidos e Discussao

I11.2.1. Carburacdo a Temperatura Programada (TPC)

Os perfis das diferentes espécies quimicas sao mostrados na Figura

III-3 (produtos de oxidagao do CH4: CO, CO2 e H20) e Figura III-4 (produto
de desidroaromatizac¢ido do CHa: Hs, Cos e CsHag).

O processo de carburacgao tem inicio a partir de 850 K, com evolugao
simultanea de CO, CO2 e H20, atingindo-se picos de producdo em 930 K
(COy2), 938 K (CO) e 945 K (H20). Estes produtos, relacionados com a redu-
cao e carburacao do Mo por parte do CHy, participam também de das reagoes
de reforma com o préprio CH4 (LIU et al., 2002b). Dado que este meio é rico
em CHy, este sistema de reagdes encontra-se deslocado para a formacao de
de Hs e CO em detrimento de COz e a H20. Inicialmente, a H2O é formada
junto com os COx. Entretanto, apds atingir o pico de producio de COx, a ge-
racao de H20 decai lentamente. Esta quantidade extra de agua poderia ter
como origem: a) a reducao progressiva do carbeto de Mo para o estado meta-
lico por acdo do Hz2 presente na mistura reacional; e b) a desidroxilacao do
suporte. O primeiro caso nao é muito provavel, dado que a temperatura re-
portada para o inicio da reducdo de Mo#* para Mo° sob acdao do Ha é 1223 K
(BORRY e IGLESIA, 1997). Por outro lado, é conhecido que a HZSM-5 sofre
desidroxilacido térmica a partir de 750 K em alto vacuo (MIHALYI e BE-
YER, 2001); nas condi¢oes de operacao aqui utilizadas, a evolucao de agua

do suporte foi constatada acima de 973 K (BORRY, 2000).

Coincidentemente com o pico de COy, tem-se o pico de Hs produzido
nas reacoes de reforma e decomposi¢cdo do CH4. Completada a carburacéo, a
taxa de formacdo de H2 cai momentaneamente, até que a sua intensidade
volta a crescer por causa das reacoes de desidroaromatizacao. Esta tendén-

cia mantém-se enquanto houver formacao de Co’s e aromaticos.
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Figura III-3. Perfis de formagéo de produtos de oxidagdo do CHu:
CO, COz e H20, durante a TPC (3,0 s'mg-umol-! CHy; 10 K-min-?).

O comportamento do CsHs é descrito por uma taxa de formacgao cres-
cente a partir de 915 K até 1100 K, instante em atinge o valor maximo; a
partir deste ponto, a taxa decresce bruscamente e o catalisador torna-se
completamente inativo ao chegar em 1250 K. Com tendéncia semelhante, a
formacao Cgs apresenta uma sobrevida algo maior, porém é também marca-
da por um maximo em 1190 K. Chamativamente, a producao conjunta de
Co’s e Hse é retomada a partir de 1255 K, provavelmente através de um me-
canismo de ativacao térmica, dado que nestas condigoes o catalisador perdeu

completamente a sua atividade.
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Figura III-4. Perfis de formacado de produtos desidroaromatizacéo
do CH4: Hz, C2s e CeHs, durante a TPC (3,0 s'mg-pmol-l CHy; 10

K'min-1).

Finalizada a TPC, a amostra foi submetida a uma TPO in situ para
quantificar o teor de coque depositado. Na Figura III-5 mostra-se o perfil de
COx durante a queima de coque, assim como uma curva identificando quali-

tativamente a agua produzida durante a combustio. O valor calculado fo1i de

13,5 pmol de C por mg (aproximadamente, 13,9 % de C em base massica),

um valor extramente elevado considerando-se que metade desse valor de-

termina uma extensa desativacio nas condicoes testadas Secao V.3.4 (980 K;

11 s'mg-umol-! de CHy).

II1.2.2. Carburacio Isotérmica

111.2.2.1 Efeito da Temperatura de Carburacio

O CO, principal produto durante a etapa de carburacio, é gerado rapi-

damente apds o contato do catalisador com a mistura carburante (Figura
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III-6a), sendo a taxa de geragao de CO uma inferéncia da taxa de carburagao

do Mo.
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Figura III-5. TPO do catalisador apés a TPC (90 cm3-min-! 20 %
O2/He; 10 K'min!). A curva da agua é qualitativa.

Observa-se que uma maior temperatura ndo apenas aumenta o valor
da taxa de carburacio, como também o faz com a quantidade total de CO
formada. Nota-se, alids, que a maior parte do CO é produzida nos primeiros
5 min de contato entre o catalisador e a mistura carburante. O COz (frag-
mento 44) exibe uma tendéncia semelhante ao CO, porém com uma intensi-

dade duas ordens de grandeza menor que a daquele (Figura III-6b).

Estes resultados sugerem a carburacao incompleta do Mo na etapa de
pré-tratamento, particularmente a temperaturas menores que 990 K, com a
mistura carburante utilizada (25 % Hs). Este processo s6 é completo apoés o
contato entre o catalisador pré-tratado e uma corrente mais concentrada em
CH,4. Desta forma, logo no inicio da reagdao com CH4, uma maior quantidade
de CO é gerada no catalisador pré-tratado na temperatura mais baixa (930

K; Figura III-7). Concomitantemente, Ho é produzido sem uma producio
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comparavel de hidrocarbonetos aromaticos, cujo maximo ocorre alguns mi-
nutos mais tarde. Isto pode ser um indicio de uma deposicao inicial de coque,

tanto mais acentuada quanto menor o grau de reducao de Mo.
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Figura III-6. Perfis de formacao de: a) CO; e b) CO2 durante o pré-
tratamento (25 % Hz; 3,0 s'mg-pumol-1), em fung¢io da temperatura
de pré-tratamento.

O efeito da variavel analisada sobre o desempenho catalitico a 990 K
pode ser visto na Figura III-8. A despeito das diferencas encontradas duran-
te o pré-tratamento e nos primeiros minutos de reacao, o desempenho para
os trés casos analisados nao varia significativamente. Em relagdo ao C¢Hs, 0
pré-tratamento a 970 K ou 990 K conduz a idénticos resultados; a carbura-
cao a 930 K apresenta um pequeno atraso para chegar a taxa de produgao
maxima de Ce¢Hs e é caracterizada por uma taxa de desativacdo levemente

mais pronunciada. Também néo se observam alteracoes na taxa de producao

de CQH4.

111.2.2.2 Efeito da Relacdo Molar Ho:CH4

Tendo identificado a necessidade de utilizar altas temperaturas para
completar a carburacio, o passo seguinte foi analisar o efeito da concentra-
cao de H2 na mistura carburante. Os resultados para o CO e CO2 formados

durante o pré-tratamento sao mostrados na Figura III-9. Observa-se aqui
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que entre 50 % e 25 % de Hz nao houve aumento significativo na taxa de

carburacao.
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Figura III-7. Perfis de formacao de: a) CO; e b) Hs, apds o contato
entre o catalisador pré-tratado e o CHs (Ar:CHs = 1:9; 3,0
s'mg-umol-1; 990 K), em fungio da temperatura de pré-tratamento.
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Figura III-8. Perfis de formacio de CsHs (I7s) e C2H4 (I27) (Ar:CH4 =
1:9; 3,0 s'mg-pmoll; 990 K), em funcido da temperatura de pré-
tratamento.

Em consonancia com o resultado anterior, a quantidade de CO formado
no inicio da reacao ¢ muito baixa, concluindo-se que o pré-tratamento com
50 % e 25 % de Hq foi eficiente para atingir o maximo grau de carburacao

possivel na temperatura de reacao (990 K) (Figura III-10a).
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Figura III-9. Perfis de formacao de: a) CO; e b) COz durante o pré-
tratamento (990 K; 3,0 s'mg-pmol-!), em fungdo do teor de Hz na

2.5E-10
2.0E-10 |
_ 15E-10 |
<
]
~ 1.0E-10 |
5.0E-11
0.0E+00
0 1 2 3 5
Tempo [min]
mistura carburante.
2.4E-10
a) B
2.0E-10 | '\
5
1.6E-10 | °0,.. . 75%
=) = 50%
% 12E10 | . . 95%
4
8.0E-11
.
4.0E-11 ’
_— -ﬁ_

1 2 3

Tempo [min]

S

* 75%
= 50%
~ 25%

5 10

Tempo [min]

Figura III-10. Perfis de formacéao de: a) CO; e b) Hz, apds o contato
entre o catalisador pré-tratado e o CHs (Ar:CH: = 1:9; 3,0

s'mg-umol-t; 990 K), em fun¢do do teor de Hz na mistura carburan-

te.

No aspecto relativo a producdo de aromaticos, a Figura III-11 mostra

que o pré-tratamento com 50 % de Hz produz inicialmente uma quantidade

levemente maior de CéHs e C2H4 que no caso com 25 % de Hg, talvez devido

a deposicao de uma pequena quantidade de coque nesta ultima condicao, de

maior severidade.
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Figura III-11. Perfis de formacao de CsHs (I78) e C2Ha (I27) (Ar:CHy

= 1:9; 3,0 s'mg-pmol-!; 990 K), em fun¢io do teor de Hz na mistura
carburante.

111.2.2.3 Efeito do Tempo Espacial

Estes experimentos foram feitos mantendo-se constante a massa do ca-
talisador e mudando-se a vazao da mistura carburante. Dado que os valores
de intensidade sdo aproximadamente proporcionais as pressées parciais na
corrente efluente do reator, tomou-se o cuidado de normalizar estas intensi-
dades para exprimir uma grandeza proporcional a vazao molar de cada

componente.

Os dados obtidos para durante o pré-tratamento sdo mostrados na

Figura III-12 (CO) e na Figura I1I-13 (CO2). Nota-se que, para o tempo espa-

cial variando entre 1,5 e 3,0 s'mg-umol-l, a diferenca da quantidade total de

CO é pouco significativa (17 %). Também nao ha diferencas de desempenho

do catalisador durante a reacao com CHy (Figura III-15 e Figura III-16).
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Figura III-12. Perfil de formagdo de CO durante o pré-tratamento
(990 K; 50 % Hz2), em funcio do tempo espacial da mistura carbu-

rante.
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Figura II1-13. Perfil de formacgdo de CO2 durante o pré-tratamento
(990 K; 50 % Hg2), em funcio do tempo espacial da mistura carbu-

rante.
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Figura III-14. Perfil de formacgao de H20 durante o pré-tratamento
(990 K; 50 % Hg2), em funcio do tempo espacial da mistura carbu-

rante.
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Figura III-15. Perfis de formacéio de: a) CO; e b) Hz, apds o contato
entre o catalisador pré-tratado e o CHs (Ar:CHs = 1:9; 3,0

s'mg-umol-t; 990 K), em fungdo do tempo espacial da mistura car-

burante.
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Figura III-16. Perfis de formacgédo de CsHs (I78) e C2Hs (I27) (Ar:CH4
= 1:9; 3,0 s'mg-pmol-t; 990 K), em funcdo do tempo espacial da mis-

tura carburante.

I11.2.3. Efeito do Teor de Mo no Catalisador

Na faixa de teores de Mo utilizada neste estudo, contendo até 0,4 mol
Mo por mol de Al, foi reportada uma boa a dispersdo de Mo dentro dos mi-
croporos do suporte (BORRY et al., 1999). Em realidade, o teor 6timo de Mo
é funcao da concentracao inicial de sitios acidos de Bronsted, situando-se em
torno de 0,5 mol Mo por mol de Alsede, de forma a balancear a funcio desi-
drogenante do metal com a func¢ido aromatizante do sitio acido (SU et al.,

2002).

Os ensaios de TPC foram executados também para as amostras com
1,4 e 2,7 % de Mo. Os perfis de formacao de CsHs e Co’s sao mostrados na
Figura III-17 e na Figura III-18, respectivamente. O efeito do teor de Mo é

mais acentuado sobre a producao de CsHg que sobre a de Cgs.
Testes isotérmicos (990 K; 3,0 s'mg-pmol-! 10 % Ar em CH4) também

foram executados sobre catalisadores pré-carburados (990 K; 3,0 s'mg-pmol-?

50 % Hs em CHy; 45 min), observando-se a mesma sensibilidade para a taxa
de producao de CeHs em relacao ao teor de Mo do catalisador que aquela ve-
rificada no decorrer da TPC (Figura III-19). Da mesma forma, a taxa de

formacao de Cgs varia pouco ao aumentar o teor de Mo (Figura II1I-20).
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Figura III-17. Perfil de formagdo de Ce¢He durante a TPC (3,0
s'mg-umol! CHy4; 10 K-min-!) para diferentes teores de Mo no cata-

lisador.
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Figura III-18. Perfil de formac¢do de Cgzs durante a TPC (3,0

s'mg-umol! CHy4; 10 K-min-!) para diferentes teores de Mo no cata-

lisador.
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Figura III-20. Perfil de formacdo de Cgs durante a teste isotérmico a 990 K (3,0
s'mg-umol! CHs com 10 % de Ar) para diferentes teores de Mo no catalisador.



I11.2.4. Teor de Coque no Catalisador apés a Carburacio

Para verificar o teor de carbono total (carbidico + coque) no catalisador
apos o pré-tratamento, foi realizada uma analise de TPO sobre uma amostra

de 150 mg de catalisador (3,7 % Mo) carburada a 990 K com uma mistura 50

% Hz em CHy4 (3,0 s'mg-pmol-t). Foi utilizado o mesmo protocolo de analise

de TPO que na Secao III.1.3; contudo, a vazao de mistura oxidante foi redu-
zida para 30 cm3'min-! com o intuito de aumentar a sensibilidade a COx e

H20, devido a baixa quantidade de C depositado.

Os resultados sdo mostrados na Figura III-21. Valendo-se da Equacéao

II1.1 obtém-se o valor de 0,222 pmol C por mg de amostra (em base livre de

coque).
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Figura III-21. Perfis de producédo de COx e H20 durante a TPO do
catalisador 0,34 Mo:Al, pré-tratado com mistura carburante 50 %

Hz em CH4 (990 K; 3,0 s'mg-pmol-!) durante 35 min.

Dado que o teor de Mo é de 3,73 %, isto equivale a 0,389 pmol Mo por

mg de catalisador. De acordo com a estequiometria do Mo2C, o teor tedrico
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de C carbidico seria de 0,194 umol C por mg de amostra, um pouco inferior

ao valor obtido pela TPO. Considerando-se os erros analiticos envolvidos
(particularmente a definicdo da linha de base no perfil de TPO), estes valo-
res sugerem que a quantidade de coque depositada durante a carburacao

nao ¢ significativa ao ponto de promover desativagao inicial do catalisador.

II1.3. Conclusodes

O grau de carburacdao do Mo apresenta uma forte correlacdo com a
temperatura de pré-tratamento e com a fracdo molar de Hs na mistura car-

burante. O efeito do tempo espacial nao foi significativo na faixa pesquisada.

Em qualquer caso, foi confirmado que a maior parte do Mo é carburado
nos primeiros 10 min do pré-tratamento e que apds 45 min a taxa de produ-
¢ao de CO, um indicativo do avanco da carburacao, é desprezivel. Logo, peri-
odos prolongados de contato entre o catalisador e a mistura carburante, de
varias horas de acordo com o referenciado na literatura, ndo seriam efetivos
para completar a carburacdo. Longos tempos de carburag¢do podem ser in-
clusive prejudiciais, permitindo o acimulo de coque no lugar da conversao

em aromaticos.

Com estes resultados, propoe-se o seguinte protocolo de pré-tratamento

do catalisador, que sera utilizado nos testes cinéticos:

a) Secagem da temperatura ambiente até 773 K (10 K'min1),

permanecendo neste patamar por 30 min;

b) Troca do gas inerte pela mistura carburante Ha2:CHi (1:1)

com tempo espacial 3,0 s'mg-umol-l, iniciando-se o aqueci-

mento (10 K-min!) até 990 K e estacionando-se neste valor

por mais 30 min.
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Capitulo IV: EFEITOS DAS VARIAVEIS DE PROCESSO
SOBRE A ATIVIDADE E SELETIVIDADE DA REACAO DE
DESIDROAROMATIZACAO DE CH4

Mais de uma centena de trabalhos foi publicada sobre a desidroaroma-
tizacao catalitica de CH4 nos ultimos 15 anos, cujo foco restringiu-se, princi-
palmente, a caracterizacao fisico-quimica e modelagem molecular da intera-
cao entre sitios metalicos e acidos dos catalisadores de Mo/HZSM-5. Todavi-
a, talvez devido a complexidade desta transformacao, poucos grupos de pes-

quisa aventuraram-se no desenvolvimento de um mecanismo de reacao.

De acordo com a literatura consultada, apenas dois trabalhos foram
publicados sobre este assunto especifico. Estes autores formularam um me-
canismo de reacao simplificado, a partir do qual derivaram uma expressio

cinética que pode ser testada experimentalmente (ILIUTA et al., 2003c;

CAVALCANTE FILHO, 2007).

Por outro lado, os mecanismos de aromatizagao de CaHg (KEIPERT et
al., 1995), CsHg (BHAN et al., 2005) e CaH4 (LUKYANOV et al., 1994) sobre
HZSM-5 e GaHZSM-5, foram analisados do ponto de vista microcinético,
concluindo-se que o caminho percorrido pelos reagentes envolve dezenas de
potenciais reacgoes e intermediarios superficiais. No geral, este processo foi

dividido em trés etapas principais:

e Formacao de alquenos (C2H4, C3Hg) por desidrogenacgao dos

componentes da carga.

e Oligomerizagao desses alquenos em unidades com tamanho

requerido para o fechamento de um anel aromatico.
e (iclizacao dos alquenos com o tamanho de cadeia minimo.

e Aromatizacdo dos dienos ciclicos formados mediante rea-

coes de transferéncia de hidrogénio.
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Esta informacao é extremamente valiosa, ja que se postula que a pri-
meira transformacdo do CHy4 seria a dimeriza¢do com formacao de C2Hy4 so-
bre os sitios metalicos e que, posteriormente, o CaH4 seria aromatizado nos

sitios acidos livres do suporte (SHU et al., 1999).

No restante da introducdo, segue uma analise das referéncias citadas,
com o intuito de formular um mecanismo simplificado, porém adequado, pa-

ra explicar os dados levantados nesta tese.

IV.1.1. Desidroaromatizacio de CHy

Um esquema simplificado do conjunto de reacgoes de desidroaromatiza-
¢ao de CH4 é mostrado na Figura IV-1 (LIU et al., 1999). O CH4, adsorvido

sobre os sitios metalicos carburados, dissociar-se-ia em fragmentos CH_,

com 1<x<3. O processo de desidrogenacido avancaria mais um estagio,
formando depdsitos carbonaceos do tipo grafitico, ou os fragmentos dimeri-
zariam na forma de CeHg, CoH4 e CoHo; estes seriam as unidades de cons-

trucao de aromaticos sobre os sitios acidos livres do suporte.

R R
ag oo GO0

|
Coque !
Coque

Figura IV-1. Esquema de reagfo classico com as etapas de trans-
formagao de CH4 em hidrocarbonetos aromaticos (LIU et al., 1999).

Os primeiros trabalhos sobre este sistema de reagao ja procuravam um
mecanismo que explicasse o fenomeno de ativacdo do CH4 nos sitios metali-
cos (SOLYMOSI et al., 1995; SOLYMOSI et al., 1997). De acordo com estes
autores, o CH4 sofreria uma decomposicao gradual sobre o catalisador, com

recombinacao dos atomos de H:
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CH,=CH,_,+H (2<x<4) IV.1)

2H=—H, (IV.2)

Os fragmentos CHs obtidos seriam dessorvidos da superficie do catali-

sador e dimerizados em fase gasosa, formando CoHs:

2CH, = C,H, (IV.3)

O C2H,4 teria origem na re-adsorc¢io e posterior desidrogenacio do C2Hg

nos sitios metalicos.

Na Figura IV-2 mostra-se uma hipotese sobre o estagio de ativacao,
envolvendo a formacio de um intermediario do tipo carbeno entre o CHs e o
sitio metalico (SHU et al., 1997). Quase simultaneamente, confirmar-se-ia
que a forma ativa do Mo tratava-se de um carbeto, e ndo apenas de produtos
de reducao do MoOs (WANG et al., 1997a). Mais tarde, o modelo de sitio me-

talico seria refinado, distinguindo-se as formas cristalinas a-MoC, e

B-Mo,C (DEROUANE-ABD HAMID et al., 2000).

Naturalmente, o mecanismo assistido por sitios acidos de Bronsted li-
vres, s6 poderia ocorrer em catalisadores dotados deste tipo de sitio. De fato,
1sto ndo parece ser estritamente necessario para completar a dimerizacio
nem a aromatizacao, pois catalisadores que carecem desta funcionalidade,
tais como Mo/S102 ou Mo/T102, exibem até 35 % do rendimento em CgHg, ob-
tido com um catalisador de Mo/HZSM-5 contendo um teor equivalente de
metal (HA et al., 2002). O surgimento de sitios acidos de Lewis fortes em ca-
talisadores contendo 2 % Mo/SiO2 apds a carburacdo com CHj4 foi posterior-
mente evidenciado por FTIR apoés adsorc¢ao de piridina (OVARI e SOLYMO-
SI, 2004). Na hipoétese original de HA et al. (2002), a participacdo do suporte

zeolitico oferece duas vantagens: uma estrutura eficiente para dispersar os
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sitios metalicos através da troca 16nica com os seus sitios acidos; e a acao ca-

talitica complementaria de um pequeno nimero de sitios acidos de Bronsted

residuais.
H** H* —C"'H, H, HC'*H,
| ; t EEEN
0" MoO,_ 0" MoO, |
Si1 Al S1 Al
| — | —
CH,
Iﬁ&+ I{6+ (ﬁI{Q
0’ MoO, | MoO

()5* 3—x
S s s M
CH CH | —

Figura IV-2. Mecanismo de ativacdo de CH4 por protélise assistida
pelos sitios metalicos (adaptado de SHU et al., 1997).

Mediante a analise cinética por tracador isotépico em estado estaciona-
rio (SSITKA), foram levantadas interessantes informagées sobre a natureza
dos precursores superficiais de CaHs e CsHs (SCHUURMAN e MIRODA-
TOS, 1997). Esta técnica aplica um degrau na composicao isotopica do C e
do H no CH4 da corrente de alimentagao e acompanha a distribuigao dos 1s6-

topos nos produtos de reacao.

Em primeiro lugar, apdés o degrau CD4/Ar—CH4/Ar a 973 K, todas as
misturas isotopicas associadas ao CHs (CHD3, CH2D2 e CH3D, em ordem de-
crescente de abundancia) foram detectadas no efluente do reator. Desde que
a readsorcao das espécies mistas fosse desprezivel, isto seria um forte indi-
cativo do carater dissociativo da adsor¢ao de CH4, com acimulo de fragmen-
tos CHs, CH2 e CH na superficie do catalisador (HARGREAVES et al.,

2006). Devido a formacao de C2HxD4x (citada, porém nao mostrada, no arti-
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go), todos os isotopomeros do CeHe (CeHsD, CeHsD2, CsHsDs, CeH2D4 e
CsHDs6) também foram registrados. Os sitios acidos de Bronsted da zedlita,
que durante a operac¢do com CD4 foram substituidos por OD (medido por
DRIFT in situ), apés a troca de reagente retornaram a forma isotépica origi-
nal OH na mesma escala de tempo que os isotopomeros do CéHe sdo elimi-
nados do sistema. Assim como explicaram os autores, este fato sugere a par-
ticipagao dos sitios acidos nas reacgoes de oligomerizacgao, ciclizagao e aroma-
tizacdo, embora nao possa ser descartada a troca isotopica direta entre o
CH4 e aqueles sitios (ZHENG, 2006), o que refor¢aria o mecanismo de proto-

lise do CH4 assistida pela formacao de carbeno de Mo (Figura IV-2).

Um segundo experimento consistiu na aplicacao de um degrau de
13CH4+/He/Ar—12CH4/He. Foram estimadas as concentracoes de precursores
superficiais do C2H4 e do CH4 a partir da quantidade de 13CoH4 e 13CH4 for-
mada apods o deslocamento completo do gas do reator (determinado pela cur-
va do tracador, Ar). Os autores identificaram um actimulo preferencial de
precursores de CH4 na superficie do catalisador, em relagdo molar de 112:1
em relacdo aos precursores de CaH4. Uma interpretacao possivel seria consi-
derar a dimerizacao dos precursores de CH4 como a etapa controladora do
processo, sendo que os dimeros, uma vez formados, seriam rapidamente des-
sorvidos para sua oligomerizac¢ao. O artigo, porém, ndo menciona a existén-
cia da espécie mista 12CH213CHsg, cuja adicdo ao 13CoH4 poderia mudar a re-
lacdo entre aqueles precursores. Alias, isto explicaria a presenca de todas as
espécies 13Cpx12C<Hs, € ndo apenas as combinacgbes pares entre 13C e 12C
(13Ce, 13C412C,, 13C212C4 e 12Cg), que seriam esperaveils a partir da oligomeri-
zacao de 13CgHy e 12C2H4 unicamente. Outro ponto em destaque foi o atraso
na substituicao de 13C—12C nos isotopomeros do CsHg em relagao ao CoH4. O
proprio 13CsHg dessorve-se lentamente, estendendo-se no tempo além do ne-
cessario para deslocar todos os precursores de 13CoH4 dos sitios metdlicos.
Esta observacao vale, também, para as espécies mistas do CsHs, cuja dessor-
¢cao torna-se tanto mais vagarosa quanto menor é a propor¢io relativa de
13C. Como sugeriram os autores do artigo, este 13C deveria provir de um “re-

servatorio” de precursores remanescentes da etapa prévia a troca de alimen-
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tacdo. Chamativamente, o D contido neste reservatoério é rapidamente tro-
cado com o H do CH4 durante o primeiro experimento, refletindo-se assim a
reversibilidade da desidrogenacido que acompanha as reacoes de oligomeri-
zacao, ciclizacao e aromatizacao do Ca2H4. O atraso na renovacgao completa do
13C estaria sendo causado pela elevada capacidade de armazenamento de C
neste reservatorio, requerendo-se para isto um longo periodo em contato com

a nova variante isotopica da alimentacao fresca.

Em outra linha de pesquisa (BORRY, 2000), equiparou-se o processo
catalitico com a pirdlise térmica de CH4, que ocorre mediante um mecanismo
de radicais livres, deixando para o catalisador apenas a funcao de acelerar a
producéao de radicais CHs*, H+, CoHs* do CH4 e C2Hg. O esquema postulado,
uma modificacdo do publicado anteriormente para a pirélise térmica do CHy
(DEAN, 1990), continha 44 reacoes elementares onde participavam 25 espé-
cies quimicas. Os radicais CHs*, formados sobre os sitios metalicos, seriam
oligomerizados originando C2Hi4, C2Hz e outros radicais livres com dois a
cinco atomos de carbono. Os radicais insaturados fechariam a cadeia por i-
somerizacao ou adicao de CoHz e CoH4. Os mecanismos de ciclizacdo e aro-
matizacdo sao baseados em dois intermediarios moleculares: 1,3-
ciclopentadieno e 1,3-cicloexadieno, a partir dos quais CioHs e CsHg seriam
formados, respectivamente (Figura IV-3). Os hidrocarbonetos aromaticos po-
linucleares teriam a sua origem na adigao de C2H2 sobre nicleos aromaticos

pré-existentes (Figura IV-4).

O autor enfatizou que, para este mecanismo ser eficaz, os radicais
CHjs* deveriam apresentar uma ligacido fraca com os sitios ativos, retendo
no seu lugar preferencialmente os atomos de H abstraidos do CH4 (Figura

IV-5).

O principal destaque do trabalho de BORRY (2000) foi a estimativa dos
valores das constantes de taxa especifica das reacoes heterogéneas elemen-

tares de abstracdo de H e da adsorcao dissociativa do Hz no sitio ativo S,
(k, e k, da Figura IV-5), estabelecendo-se uma analogia entre um abstrator

de H genérico (Re) e o sitio ativo S,; . Os demais parametros dos coeficien-
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tes de taxa de reacdo das reacgoes elementares homogéneas foram extraidos

da literatura ou estimados a partir de dados termoquimicos e da relacao de

Polanyi para energia de ativacao.

C:/CCC=C- @ ‘\K.

@ CH3.
C,H, \&

A /A
e 5 O 220

C=C=C C=CcCC.

Figura IV-3. Mecanismo de desidroaromatizagdo de CH4 por radi-
cais livres. Sdo mostrados os passos de ciclizagdo e aromatizacao,
unicamente (adaptado de DEAN, 1990).

HZ
CZH2
He.
. ‘ ‘ . i : N,
C2H2
Figura IV-4: Formagao de hidrocarbonetos aromaticos polinuclea-

res por adicdo de C2Hz em ntcleos aromaticos pré-existentes (adap-
tado de BORRY, 2000).
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Figura IV-5: Mecanismo de formagao de radicais livres durante a
ativagdo heterogénea do CHs e do C2:Hs (adaptado de BORRY,
2000).

O mecanismo pela via de radicais livres ignora a participacao dos sitios
acidos da zedlita no ciclo catalitico; logo, a oligomerizagao do C2H4 e do C2Hs
aconteceria exclusivamente pela via térmica. No entanto, o préprio autor
desta hipodtese ja havia desenvolvido uma explicacdo alternativa, e com mai-
or sustentacio experimental, baseada na formacio de carbocations aromati-

cos sobre os sitios acidos de Bronsted por adicao sucessiva de CaHs (BORRY

et al., 1998). Este processo seria interrompido pela fragmentacio-3 de um

carbocation aromatico, dessorvendo-se as moléculas aromaticas e os alque-
nos produzidos, enquanto um carbocation de cadeia mais curta permanece-
ria sobre o sitio acido, esperando a retomada do ciclo catalitico de oligomeri-
zacao. O gargalo do processo estaria na dessorcao do Hz, cujos atomos nao se
acoplariam diretamente sobre o sitio acido, mas migrariam superficialmente
para os sitios metalicos proximos (back spillover), onde se re-associariam pa-
ra dessorver a fase gasosa. Este efeito ja fora sugerido como chave na aro-
matizacdo de CoHs (KEIPERT et al., 1995) e sera descrito com detalhe no

item seguinte.

Outro elemento imprescindivel da aromatizacdo por via térmica é a
presenca de C2Hs livre na fase gasosa. Na maioria dos relatos, incluida esta
tese, o0 C2H2 nao foi encontrado entre os produtos de reag¢ao. Por outro lado,

um grupo de pesquisa francés (MERIAUDEAU et al., 1999; MERIAUDEAU

et al., 2000; HA et al., 2002), valendo-se de técnica cromatografica assistida
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por espectrometria de massas, quantificou o C2Hz no gas efluente entre 1 e 5
% do CgH4 produzido a 1023 K e 101 kPa sobre 2 % de Mo/HZSM-5. Este
grupo concluiu que a diminui¢do da relagdo CaHa:C2H4, a0 aumentar o tem-
po espacial, estaria originada no carater de intermediario primario do CoHs
durante a dimerizacao de CH4, e que Ca2H4 e 0s aromaticos seriam produtos
secundarios em paralelo. O mecanismo por eles proposto envolve trés eta-

pas:

e Dimerizacdo desidrogenativa do CHs em C2H2 nos sitios

metalicos carburados;
e Oligomerizagao deste composto em polienos;

e C(Ciclizacado dos polienos e aromatizacio por desidrogenacio

dos cicloalquenos.

O primeiro estagio enfatiza a necessidade do Mo para a ativacao do
CH.4, pois o suporte HZSM-5 nao mostrou a capacidade intrinseca de dimeri-

zar cataliticamente o CHa.

O segundo e o terceiro estagios apresentam um mecanismo diferente,

em funcao do tipo de catalisador:

e Sobre catalisadores suportados em materiais que nao pos-
suem sitios acidos de Bronsted, tais como Mo/Si102, a acidez
de Lewis do proéprio sitio metalico proporcionaria atividade
suficiente para completar as etapas de oligomerizacgao. Tes-
tes alimentando individualmente CH4, C2H4 e C2H2 sobre
Mo/Si0O2 a 923 K mostraram uma taxa de formacio de
CeHs relativa entre eles de 0,7:0,7:1,0. De acordo com os
autores, o principal oligobmero, o 1,3-hexadieno, seria cicli-

zado e desidrogenado termicamente em CgHs.

e Os suportes zeoliticos habilitariam uma rota mais favora-
vel para a conversao de CaHz e C2H4. Neste caso, os produ-

tos de dimerizagao seriam efetivamente transformados em
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CeHs através do mecanismo de carbocations sobre os sitios
acidos de Bronsted da zedlita. O baixo teor de Ca2Hz em re-
lacdo ao C2H4 estaria dado pela sua rapida transformacao
em CgHs, que chega a ser superior a do CoHs em até oito

vezes. O carbocation CH, = CH" (vinilico), associado a pro-
tonacdo do Cz2Hg, é mais reativo do que o CH, — CH; (etili-

co), originado a partir do C2H4, de acordo com os autores.

Todavia, esta interpretacao nao é inequivoca. Outro caminho de forma-
¢do do C2Hy, assim como do C2Hs e do C2Hp, seria a desidrogenacao gradual
dos precursores superficiais sobre os sitios metalicos. Por exemplo, se a taxa
de dessorcdo do CsHs fosse suficientemente elevada em relacdo ao seguinte
estagio de desidrogenacio, a quantidade de Ca2Hs2 formada seria muito baixa,
pois os fragmentos CH nao chegariam a ser formados em quantidades apre-
ciaveis. Mesmo em baixa propor¢ao, o C2Hsz integrar-se-ia plenamente ao ci-
clo catalitico dos carbocations, aromatizando-se quase que totalmente (a re-
lacdo molar C2H2:C2H4 em equilibrio é de 0,02) e, por isso, nao seria detecta-
do pelos métodos cromatograficos usuais. O mecanismo geral continuaria
1igualmente valido, substituindo-se o C2Hsa pelo CaH4 nos estagios de oligo-

merizacao em diante.

Os dois estudos cinéticos realizados até a presente data utilizaram um
catalisador composto por 0,5 % de Ru e 3 % de Mo suportados em ZSM-5
(ILIUTA et al., 2003c, CAVALCANTE FILHO, 2007). No primeiro caso, os

experimentos foram realizados entre 873 e 973 K e a 101 kPa, com um tem-
po espacial fixo de 300 s'mg-pmol-! e variando-se a fracdo molar de CHs em
Ar entre 0,5 e 0,9. Nao houve pré-carburacao do catalisador. O estado de o-

peracado pseudo-estacionario, sem desativacdo aparente do catalisador, foi

atingido apdés um periodo de induc¢ao prolongado.

Inicialmente, os autores propuseram um mecanismo de ativacdo em
duas etapas. Na primeira etapa, o CH4 sofreria desidrogenacgao no sitio me-

talico (S1: Mo), formando-se o intermediario carbeno (CHs). Posteriormente,
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este carbeno migraria para um segundo sitio no suporte zeolitico (Sa: H*),
onde se acoplaria com outro CHz de um sitio préximo. O mecanismo proposto

¢ mostrado na Figura IV-6.

Os autores nao explicaram como seria a migracdao do CHy entre sitios
diferentes e nem analisaram quais seriam as densidades de sitios acidos e
metalicos requeridas para a seqiéncia coordenada destes eventos. De acordo
com o expressado pelos autores neste aspecto, decidiram-se finalmente por
assumir que as etapas de desidrogenacao e de acoplamento ocorreriam sobre

um mesmo tipo de sitio (S: = S2), metalico no caso.

CH,
o L

! S, CH,S,

C2H4

CH,S

A CH,S* *H
2™1 2

S,” CH,S,

Figura IV-6. Mecanismo de desidroaromatizacdo de CHs em catalisadores de
Ru-Mo/HZSM-5 (ILIUTA et al., 2003c)

O modelo simplificado deu origem a trés expressoes cinéticas classicas
do tipo LHHW, de acordo com a etapa adotada como controladora da taxa
global de reacao (Tabela IV-1). A concentracdo de CoH4 nao aparece explici-
tamente na taxa de reacdo, pois considerou-se que, em todo momento, este

estaria em equilibrio quimico com o CsHae:

1 K 1
SCH, = CH, +_H, (IV.4)
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O melhor conjunto de trés parametros (por exemplo, &, K, e K,) foi
estimado para cada modelo em cada temperatura; tanto K, como K, foram

calculados independentemente a partir de dados termodinamicos. De acordo
com a apreciacao dos autores, o modelo que melhor representava os dados
experimentais fol aquele que considerava a desidrogenacao do CH4 adsorvi-

do como etapa controladora.

Todavia, apés uma analise mais aprofundada, observa-se que, apesar
do seu carater pioneiro, o trabalho acima mencionado apresenta algumas

limitacoes.

Primeiramente, tem-se a caracterizagao analitica do sistema reacional:
o H2 nao foi1 medido, mas estimado a partir da relacdo molar entre CHy e
CesHgs e da estequiometria da reacao global de formacao de CsHs. Assim sen-
do, outras reacdes importantes que contribuiriam para a producido de Ha,
tais como a formacao de CioHs e a decomposicdo do CHy, foram desconside-

radas.

Em segundo lugar, a formulagao da func¢ao objetivo, ajustando as taxas

14 14

2
de formacao de produtos, Z(R.(mlc> _ Rl >) , ndo é estatisticamente correta,

pois impede a analise de qualidade do ajuste do modelo e da precisao dos pa-
rametros estimados, dentre outras informacées relevantes (BUZZI-

FERRARIS, 1999).

Por ultimo, tem-se a aplicacdo da hipotese de operacao diferencial do
reator. Um reator de configuracao tubular, como o utilizado, dificilmente po-
de ser representado por valores médios de taxa de reagdo, sendo mais apro-
priado o modelo de escoamento empistonado. Portanto, associar a taxa de
formacao global de produtos com a taxa de reacdo dada pelas expressoes ci-
néticas, que muda ponto a ponto na dire¢ao axial, nao é correto, mesmo ope-
rando-se em baixas conversoes absolutas, pois o importante nestes casos é a
aproximacao a conversao de equilibrio do sistema reacional. Por exemplo,
partindo-se de CH4 a 873 K, e considerando-se como produtos de reagao uni-

camente o C2H4 e 0 CsHg, a conversio de equilibrio é de 5,2 %. Nas mesmas
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condigbes, o artigo reporta uma conversao de 4,0 %; isto é, 77 % da conversao
no equilibrio. O problema torna-se mais critico ao aumentar a temperatura

ou o grau de dilui¢gdo do CHa.

Tabela IV-1. Expressées cinéticas para a taxa de reacdo em funcio
da etapa controladora do mecanismo proposto na Figura IV-6
(ILIUTA et al., 2003c).

Etapa Controladora Expressao da Taxa de Reacao
P
Adsorc¢ao de CH4 1Pen, -
Kl
= 1 % % 1 2
TSRS L+ 5 (Pon, ) (Kopn, ) 1+ 5 (P
4 2
k T
Desidrogenacao 2Pen, |+~ K,
KZ
= 1 % %
CH,S,=CH,S, +H, 1+ K, pey, +?(pCGH ) ( 3sz) ]
4
Acoplamento e Dessor- L 1 Qe
¢do de CoHy sPor, |\ =TT »
K3
2CH,S, =8, +C,H, (pHZ + K, Poy, [pHZ + KzD
Observacoes:
% %
(pCGHG > (sz >

QcﬁH6 =

¢ 0 quociente da reacao global:
Pcn

4

CH, = %06H6 +2H2 , cuja constante de equilibrio é K.

Recentemente, o trabalho de ILIUTA et al (2003) fo1 ampliado. O tem-
po espacial total foi variado entre 213 e 454 s'mg-pmol-! e a fragdo molar de
CH4 na corrente de alimentacio foi manipulada entre 0,2 e 0,8, obtendo-se
conversoes de 40 a 70 % do valor de equilibrio. A temperatura de reacao, po-
rém, fol1 mantida constante em 973 K (CAVALCANTE FILHO, 2007). O pré-

tratamento com Hs a 973 K néo eliminou o periodo de indugdo. Nao obstante

ter sido utilizada a mesma formulacdo para o catalisador, as conversoes de
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CH4 e o rendimento em aromaticos foram inferiores as reportadas no pri-
meiro trabalho para condi¢ées experimentais comparaveis (talvez devido a
melhora na técnica analitica, pois neste caso o Hs foi medido). O autor apli-
cou a mesma equacao de taxa de reacdo e o mesmo modelo (diferencial) de
reator utilizado por ILIUTA et al (2003). Logo, cabem a este trabalho as
mesmas apreciacoes emitidas sobre o trabalho original de ILIUTA et al.

(2003).

IV.1.2. Aromatizagio de C2Hg e CoHy

O C32Hg pode-se transformar diretamente em aromaticos sobre HZSM-
5. O mecanismo primario apresenta duas reacoes possiveis (GUISNET e

GNEP, 1996):

a) Craqueamento (ruptura C-C)
C,H, +(SiO" Al)H’* = CH, +(SiO" Al)CH," (IV.5)
(Si0™Al)CH,"* + RH = CH, +(Si0" Al)R"* (IV.6)

b) Desidrogenacao (ruptura C-H)

C,H, +(SiO" Al)H*" = (SiO" Al)C,H,"* (IV.7)
(Si0™Al)C,H,"" = (Si0"Al)C,H," + H, (IV.8)
(Si0™Al)C,H,"" = (SiO" Al H'" + C,H, (IV.9)

Estes autores afirmaram que a taxa de desidrogenacido a 803 K é 30
vezes maior do que a taxa de craqueamento, devido a maior estabilidade do

carbocation C,H.," em rela¢do ao CH,”*. Técnicas computacionais permiti-

ram estimar energias de ativacao semelhantes para estas reacoes: 298 e 313
kd-mol!, respectivamente (ZHENG, 2006). Com estes dados, é possivel pre-
ver uma tendéncia favoravel a desidrogenacgao do C2Hg, e conseqiiente pro-
ducao de C2H4, a medida que aumenta a temperatura de reacdo (por exem-
plo, a 1010 K a relacao entre as constantes de taxa atinge um valor de 47).

Observa-se também que na série homoéloga de alcanos a taxa de desidroge-
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nacao a uma dada temperatura aumenta com o tamanho da cadeia. O CHy,
como ja foi dito, ndo reage sobre o HZSM-5. O CsHgs desidrogena-se 7 vezes

mais rapidamente que o C2He.

Os principais estudos relacionados com a cinética de aromatizacio de
C2oHg foram realizados com HZSM-5 dopados com metais (por exemplo, Ga),
visando a aumentar a taxa de desidrogenacao do reagente (KEIPERT et al.,
1995). O mecanismo proposto por estes autores, mostrado na Figura IV-7, é

constituido por trés etapas:
e Desidrogenacio do CoHe em CaHa.
e Oligomerizacao de CoHa.

e Desidrogenacao, ciclizagcdo e aromatizacao dos alquenos

Ce+.

O primeiro passo do mecanismo de formacao de CaH4 a partir do Ca2He
ocorreria por desidrogenacdo em duas etapas sobre os sitios metalicos, tal
como mostrado na Figura IV-8. Os autores concluiram que o melhor ajuste é
obtido ao se considerar a primeira etapa de desidrogenag¢do como controlado-
ra da taxa de reac¢do. Deduziram, também, que apenas o Hz e o C2H4 ocupa-
riam uma fracao significativa dos sitios. A expressao cinética desta etapa é

mostrada na Tabela IV-2.
1 2
CH, = CH, = (C,, = arométicos(CM)
!

Figura IV-7. Esquema geral da conversio de C2Hs em aromaticos
(KEIPERT et al., 1995).
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Ga
CH,---Ga
CQHG
H---Ga
C,H;---Ga H
., / e
CH,---Ga
Ga

Figura IV-8. Mecanismo de desidrogenacido de C2Hs em Ga/HZSM-
5 (KEIPERT et al., 1995, adaptacéo).

2

Prosseguindo-se com o esquema de reagao, o C2H4 seria oligomerizado
de acordo com um mecanismo do tipo Eley-Rideal. Sobre cada sitio acido,
uma molécula de alqueno adsorvido (C2H4, CsHe ou oligbmeros) reagiria com
uma molécula na fase gasosa (C2H4 ou CsHg) para aumentar o tamanho da
cadeia. Os autores postularam que o conjunto (pool) de alquenos Cs+ adsor-
vidos estaria em equilibrio quimico, com base no fato ja comprovado de que a
taxa de interconversao entre estes compostos é muito mais rapida que as re-
acoes de aromatizacdo subseqiientes. Destes alquenos, apenas o CsHs, for-
mado durante o rearranjo dos intermediarios adsorvidos, foi observado em
fase gasosa. Logo, admitindo-se que a dessorcao do CsHs néo fosse controla-
dora da taxa de reacdo, seria valida uma relacdo de proporcionalidade entre
a concentracado de CsHg e a fracdo de sitios acidos ocupada pelo conjunto de
alquenos Cs+. Quanto a distribuigdo das espécies superficiais, os resultados
indicaram que os hidrocarbonetos aromaticos sao as espécies mais abundan-
tes; logo, no balango de sitios ativos foram a tnica contribuigao significativa.
Na Tabela IV-2 mostra-se a reagao representativa e a representacao mate-

matica da taxa de reacdo para esta etapa.

O ciclo de subtracdo de H, mostrado na Figura IV-9a, iniciar-se-ia

quando os oligomeros atingissem seis ou mais atomos de C. A etapa de cicli-
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zacgao esta implicita neste esquema. Os autores pronunciaram-se a favor de
que a etapa controladora da taxa de reagao fosse formacgao do dieno (generi-
camente CnHan2). Embora algum grau de aromatizagdo acontega sobre
HZSM-5, existe um acimulo de H nos sitios acidos que impede o avanco das
reacoes de aromatizacao, tornando-se a dessorcao associativa do Hz em cada
etapa deste ciclo o principal gargalo do processo. O grande proveito dos cata-
lisadores bifuncionais seria o de fornecer um caminho com menor barreira
energética para a recombinacgio e dessor¢ao do Ha. Na Figura IV-9b mostra-
se este mecanismo, onde o H migraria superficialmente em direc¢ao aos sitios
metalicos proximos para completar a sua dessor¢ao. Os autores nao apro-
fundaram na natureza fisico-quimica dos sitios (Sp) envolvidos na transfe-

réncia de H atomico entre os sitios acidos e os sitios metalicos.

Para reduzir a dimensao do problema, os autores adotaram inicialmen-

te as seguintes hipoteses simplificadoras:

¢ O numero maximo de atomos de C em qualquer composto

fol menor ou igual a 10 (o Ci0Hs nao foi incluido).

e Isomeros com idéntico nimero de atomos de C dentro de
cada familia foram agrupados como um tnico pseudocom-

ponente.

e (O numero total de atomos de carbono contidos nos substi-

tuintes do anel benzénico foi limitado a quatro.

O esquema resultante ficou constituido por 41 componentes na fase ga-
sosa, participando em 245 reagoes elementares (31 reversiveis e 214 irrever-

siveis; Tabela IV-3).
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Tabela IV-2. Expressoes cinéticas para a taxa de reacido em funcao
da etapa controladora do mecanismo proposto nas Figuras IV-1 e
IV-2 (KEIPERT et al., 1995, adaptacao).

Etapa Expressao da Taxa de Reagao © <’Rj)
. ) _Q
Desidrogenacao do C2He ko, |1 X
K, 1
CQHG :CZH4 +H2 [1+K((]}2H4PCZH4 +(ngsz )A}
Oligomerizal({;é;) de CoHs @ k, ( Pe, )2 1 _%
2 2
2C,H,=-C,H
2ths =g Vatle [1 + KgaprCaHb}
Aromatizacio de Alquenos @b % 2
a Ko 2a—b &“@h%)(l_ﬁﬂ 1—6%(QQ)%%
ECBHG : CaHb + ]H2 [1 + KgaprCaHb }eﬁp K3,a o
Craqueameléto de Alquenos @ k, ( pcsHe) o5
CnHQn + HZ - Cn—lHZ(nfl) + CH4 [1 + KCZaprCaH,, }

Dessorgao de He @ Q
K Rps, = kBSpglipeG [1 - ?5]

Sp---H—i—GaﬁsSp—l—Ga---H >
Balanco de H transferido por Sp

K, 1
Ga...H<_Ga+§H2 (2a—b)R3_2R4_RBSp:0

Observacoes:

(a) Os alquenos adsorvidos estao em equilibrio com CsHs adsorvido, e es-
te com o CsHg em fase gasosa.

(b) C_H, representa um aromatico genérico.

(c) Os quocientes de reacao sio:

, 2a-b
Q - Po,u, Py, Q, = (pchG )j Q, — Pc g, (pHZL 2
Pc,n, (pCZH4 ) (pcmG )
9% C 1 [1-6%F
Qs = gge = (py,)’ [ 95”H ]

(d) A fracao de sitios Sp coberta pelo H atémico é calculada resolvendo o
balanc¢o de H transferido por migracio superficial inversa (back spillo-
ver)
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CnHZn Z CnH2n72 o Z
/ kv H
n
E(C2H4>Z CnH2n—3'”Z
n—1
2 (CzH4) \/'r a) H
CH,Z CH, ,-7Z
C,H, \ /Q H
\j Z CnH2n75“.Z
CnH2n76 CnH2n76 v Z {
CnHani’ Z H

b)

v

CnH2n7 7

(k+1)

Figura IV-9. Mecanismo de: a) aromatizacido de alquenos (CnHzn)
em derivados alquilados do CeHs (para derivados do CioHs, a for-
mula genérica é CnHazn.12); e b) transferéncia superficial de H dos si-
tios acidos para os sitios metalicos (back spillover). Adaptado de
KEIPERT et al. (1995).

Outro estudo tratou especificamente das reagoes do CoH4 e CsHg, dilui-
dos em uma corrente de gas inerte, a 803 K sobre HZSM-5 e GaHZSM-5. O
modelo desenvolvido foi baseado na quimica detalhada dos carbocations su-
perficiais, que potencialmente envolveria um numero enorme de reacoes e-
lementares e de intermediarios, tais como dienos, alquilcicloexenos e alquil-

cicloexadienos (LUKYANOV et al., 1994).
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Os autores acertadamente concluiram que, com os dados experimen-
tais disponiveis, nao seria possivel encarar um problema de estimacao com
276 parametros. Portanto, introduziram restri¢oes adicionais, fundamenta-

das em trabalhos anteriores, sobre o valor dos parametros:

e Os alquenos C; —C;, apresentam a mesma constante de

taxa em todas as reacoes, com excecdo do craqueamento,

que depende do tamanho de cadeia.

e Dienos e alquenos ciclicos apresentam a mesma constante

de taxa em reacoes de transferéncia de hidrogénio.

e Para cada classe de compostos, a constante de taxa de de-
sidrogenacao sobre os sitios metalicos independe do nume-

ro de atomos de carbono na molécula.

Mesmo com todas estas hipdteses, o problema de estimacao de parame-
tros ainda apresentou uma dimensao elevada, abarcando um total de 31
constantes de taxa (12 de oligomerizacao e craqueamento; 16 de aromatiza-
cao de alquenos e 3 de desidrogenacao catalisada pelos sitios metalicos). Os
dados, obtidos em uma Unica temperatura, ndo admitiram o calculo dos pa-

rametros de Arrehinius das reacoes elementares.

Em funcio dos resultados obtidos na estimacido de parametros, os au-

tores chegaram as seguintes conclusoes:

e O aumento do tamanho de cadeia do alqueno adsorvido e-
leva a taxa de transferéncia de H com outras espécies insa-
turadas. Para um mesmo alqueno, a maior reatividade co-
mo receptor de H da-se nas reacdes de aromatizacao, se-
guido pela formacao de ciclodienos e, por ultimo, a forma-

cao de dienos (Tabela IV-4).
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Tabela IV-3. Etapas elementares de reacdo de aromatizacdo de

CzHs (LUKYANOV et al., 1994).

Adsorcdo sobre Sitios Acidos

Ky,
W, + Z=W?

Adsorc¢ao sobre Sitios Metalicos

K,
W, +G=We

Oligomerizacao e Craqueamento
de Alquenos

Zk()L(n,m) P
C-+C7 = O

n+m
CR(n,m)

(2<n,m<8e4<n+m<10)

Formagao de Dienos por Transfe-
réncia de Hidrogénio entre dois
Alquenos

kDF(m

)
C;+C’ — D’+C,

(4<n<10e2<m<10)

Oligomerizacao e Craqueamento
entre um Alqueno e um Dieno

_ 7 kDOL 7
-
C,+D, =D,
kDCR

(2<n<6;4<m<8e
6<n+m<10)

Ciclizagao de Dienos

kpe(n)

Df —>Xf
(6<n<10)

Transferéncia de H entre Alque-
nos, Cicloalquenos e Ciclodienos

Ry (m)
X,+C/ - Y +C,

kAF (m

)
Y,+C/ — Al +C,

(6<n<10e2<m<10)

Desidrogenacao e Craquegmento
de Alcanos sobre Sitios Acidos

kep ()

C,+7Z — C:Z—i—H2

kCC(n

)
C, +7Z—C?’ +C,_

(5<n<10e2<m<9)

Formacao de Dienos por Desidro-
genacgao de Alquenos sobre Sitios
Metalicos

kDFG

oo+ H,
(4<n<10)

Formagao de Aromaticos por De-

sidrogenacao de Cicloalquenos e

Ciclodienos sobre Sitios Metali-
cos

kFG

X¢ 5 Y6 4 H,

kAFG

Yf —>AS+H2
(6<n<10)

Observacoes. W.: espécie insaturada (alqueno, C; ; dieno, D, ; alquil-

cicloexeno, X,; alquilcicloexadieno, Y,; alquilbenzeno, A,), com

2<n<10,4<m<10 e 6<[<10.
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Tabela IV-4. Reatividade dos alquenos adsorvidos sobre HZSM-5
nas reagoes de transferéncia de hidrogénio (LUKYANOV et al.,,
1994).

Constante de Taxa de Reacao

(relativa ao C,”)
Etapa Elementar

m=2 m=3 m>4
Epp(m)
Ryr(m)
X +C* - Y’ +C, 36 356 482
R are(m)
Y, +C;Z _ Af +C, 108 1068 1446

e Os alquenos adsorvidos atingem um estado de pseudoequi-
librio em relacao as reacgoes de oligomerizacdo e craquea-
mento. O equilibrio esta deslocado em favor do craquea-

mento.

e Os dienos adsorvidos ciclizam a uma taxa comparavel com

o craqueamento dos alquenos.

Posteriormente, o mecanismo foi ampliado para incluir a formacao de

coque a partir dos alquenos adsorvidos sobre os sitios acidos da zedlita

(LUKYANOYV, 1999):

C-Z — COQUE (IV.10)

kKKapCZH4 o

- (IV.11)
1 + KapC2H4

Ry = kK0C2H4a

Neste modelo, a taxa de formacao de coque seria proporcional a fracao

de sitios acidos ocupada por C2H4 adsorvido e a fragcao nao desativada de si-

tios acidos («).
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O CioHs e seus derivados alquilados nao foram considerados no meca-
nismo desenvolvido por LUKYANOV et al. (1994). Contudo, a formacao de
Ci0Hs é importante nas condi¢ées de reagdo durante a desidroaromatizacao
de CH4. O mecanismo principal de condensac¢ido do segundo anel aromatico
estaria baseado na desidrociclizacdo de intermediarios alquilbenzénicos,
formados por reacdo entre o CsHg na fase gasosa e um alqueno adsorvido
(MARCILLY, 2003). No caso particular do n-butilbenzeno, a transformacao
da cadeia lateral sobre catalisadores de Cr203/Al2O3 na faixa entre 683 e 783
K, pode conduzir a um segundo ciclo de cinco (metilindanos e metilindenos)
ou seis atomos de carbono (tetralina, 1,2-dihidronaftaleno e naftaleno)
(LAATIKAINEN et al., 1996); assim como na formacao do primeiro anel a-
romatico, a segunda ciclizacdo é mediada por uma mistura de alquenos em
equilibrio (no caso: trans-1-fenil-1-buteno, cis-1-fenil-1-buteno, trans-1-fenil-
2-buteno, cis-1-fenil-2-buteno, 4-fenil-1-buteno). De acordo com este estudo,
os produtos de cicliza¢do 1,5 nao sao termodinamicamente estaveis, estando
sujeitos ao craqueamento, enquanto que a desidrogenacao progressiva dos
produtos de ciclizacao 1,6 é favorecida em temperaturas elevadas, tendo-se o
C10Hs como produto final mais estavel. Conclusdes semelhantes foram obti-
das com catalisadores de Pd suportados em boratos de aluminio e cobre
(SATEK e MCMAHON, 1994): de 773 a 873 K, a relacdo molar entre CioHs e

metilindeno aumenta de 0,15 para 8,5.

Os modelos apresentados nesta se¢ao s6 foram validados com alcanos e
alquenos Ca+ a temperaturas entre 100 e 300 K menores do que as pratica-
das na aromatizacdo de CHs. Em condicbes tao severas, espera-se que certas
reacoes, como o craqueamento e desalquilacdo, aumentem seu peso no me-

canismo de reacao.

IV.2. Metodologia

IV.2.1. Materiais

Foi utilizado um catalisador de Mo/HZSM-5, com Si:Al igual a 12,5 e

Mo:Al igual a 0,34, conforme descrito na Sec¢éo I1.2. De acordo com os resul-
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tados preliminares da Secao III.4, este catalisador apresentou a maior ativi-
dade para produgao de Ce¢Hs dentre os ensaiados. Os valores de Mo:Al e
Si:Al do suporte encontram-se na faixa 6tima de trabalho sugerida na litera-

tura (XU et al., 2003).

IV.2.2. Pré-tratamento do Catalisador

Tipicamente, 150 mg de catalisador sao aquecidos em Nz (30 cm3-min-1)
da temperatura ambiente até 773 K (10 K-min-!), permanecendo neste pa-

tamar por 30 min. Em seguida, troca-se o gas inerte pela mistura carburan-

te H2:CH4 (1:1, 3,0 s'mg-pumol!) e inicia-se o aquecimento (10 K-min'!) até

990 K, estacionando-se neste valor por mais 30 min. Concluido o pré-
tratamento, o catalisador é resfriado ou aquecido, conforme a temperatura
de reacao desejada, sob fluxo de Ng, e ao se estabilizar a temperatura, passa-

se a alimentagao do reator para a mistura reagente.

IV.2.3. Equipamento: Unidade de Desidroaromatizacio de CH4
O equipamento utilizado foi composto por:

a) Uma secdo de admissao, regulagem de pressio, controle de va-
zao e mistura de gases. Os gases ingressam no painel frontal a-
través de conexoes de engate rapido de 4” e sua pressao é regu-
lada em 2 barg mediante valvulas redutoras de pressao (Norgre-
en). Controladores de vazao massica (MKS 1170A) ajustam o va-
lor desejado de vazao de gas, podendo-se obter misturas terna-
rias de gases. Por uma linha auxiliar circula N2, podendo ser
desviado para o reator durante o aquecimento inicial e para i-

nertiza-lo apods a carburacao e reacao.

b) O forno bipartido é composto de dois blocos ceramicos semicircu-
lares de 26 cm de comprimento e 5 cm de didmetro, com poténcia
total de 500 W (110 V) e maxima temperatura de trabalho de
1100°C. Os blocos sao isolados do ambiente com 5 cm de 14 mine-

ral e contidos em uma carcacga de aluminio.
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¢) Uma valvula micrométrica, do tipo agulha é usada para contro-
lar a contrapressao do sistema para forgar a passagem de uma
pequena vazao (1,5 cm3min-!) pelo tubo de amostragem do cro-

matografo.

Outros detalhes da unidade podem ser vistos na Figura IV-10. Esta
unidade possui um segundo moédulo, que compartilha a secdo de admissio de
gases, para execuc¢ao de analises de TPO-FID, técnica que sera descrita no

Capitulo V.

Capilar
H, para
Metanador

Forno

Calibracéo Reator
de TPO

> Vent

N,
— CG
Admisséo e L, 2% O,/N, para
Controle de Vazao Reator de TPO Vent «—><}—
de Gases

Figura IV-10. Diagrama da Unidade de Desidroaromatizacdo de
Metano

Como reator, utilizou-se um tubo de quartzo de 4 mm de diametro in-
terno (espessura de parede de 1 mm) e 36 cm de comprimento. Um termopar
de controle do tipo K é inserido dentro do reator pelo extremo superior, per-
manecendo em contato com a camada superior do leito de catalisador. O pro-
jeto inicial de reator de aco inoxidavel teve de ser abandonado, depois que

uma severa deposicao de coque obstruiu a tubulacao de saida ainda no inte-
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rior do forno, talvez por agao catalitica das paredes metalicas, como ja foi re-

latado na literatura (KOPINKE et al., 1988).

O leito de catalisador é precedido por uma camada de quartzo moido de
40 mm, que tem por objetivo favorecer o pré-aquecimento da carga até a
temperatura de reacdo, e é sustentado inferiormente por um tampao de 1a
de quartzo. Ensaios em branco confirmaram o carater inerte destes materi-

ais.

Para testar a uniformidade do fluxo de calor da parede do forno para o
reator, foram colocados dois termopares idénticos, um de controle e outro de
leitura, dentro do reator, separados axialmente pelo comprimento maximo
previsto para o leito de catalisador durante o experimento: 30 mm. O con-
junto de termopares foi deslocado ao longo do reator até uma regiao onde as
diferencas acusadas entre ambas as leituras nao superassem 1°C. O termo-

par de controle foi entdo afixado nesta posicao.

Um problema previsto foi a condensag¢ao de CioHs e hidrocarbonetos
mais pesados em pontos frios da linha de saida do reator, particularmente
na valvula micrométrica de controle de contrapressao. Para evitar o seu en-
tupimento, um coletor frio recheado com pequenas esferas de vidro foi inse-
rido antes da valvula e lavado periodicamente com acetona para remover os

depositos.

IV.2.4. Técnicas Analiticas

Para analise da corrente efluente do reator, utilizou-se um cromatogra-
fo em fase gasosa (Chrompack 9001) equipado com detectores de condutivi-
dade térmica (TCD) e ionizacdo de chama (FID). Os sinais dos detectores sao
enviados para um moédulo de aquisicdo de dados (Star 800) e processados di-

gitalmente pelo programa proprietario (Varian Star 5.5).

O sistema de amostragem, por onde se passa continuamente uma pe-
quena fracdo do efluente do reator, consiste em duas valvulas de seis vias

(Vici) acionadas simultaneamente para injetar as amostras nas duas colu-
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nas cromatograficas. Os volumes injetados sédo, aproximadamente, de 100 pL

para a coluna de peneira molecular de carbono (ShinCarbon ST 80/100) e de

10 pL para a coluna capilar de dimetilpolisiloxano (CP-Sil 5CB).

Na coluna de peneira molecular ocorre a separacao de Hz, Ar, CHy,
CoH4 e CoHs. Os trés primeiros componentes sao quantificados por TCD. O
gas de arraste utilizado foi N2 em vez de He, pois este Gltimo apresenta uma
baixa sensibilidade para o Hg, cuja quantificacdo precisa é importante para
calcular a conversdo de CH4. O efluente do TCD é direcionado como parte da
corrente de N2 de reposi¢do do detector FID, quantificando-se assim o CHy
injetado na peneira molecular, mais os constituintes da fracdao Cs. O pro-
grama de temperatura do forno do cromatégrafo e as vazoes de gas de arras-
te foram ajustadas para evitar a superposicao dos picos eluidos de cada co-

luna.

Os produtos aromaticos sdo separados na coluna capilar e quantifica-

dos pelo detector FID. O volume de gas injetado (10 pL) e o diametro da co-

luna (0,53 mm) permitiram a inje¢ao direta da amostra na coluna sem satu-
rar a fase ativa. Dessa forma, erros de amostragem por discriminacdo dos
componentes mais pesados, basicamente o CioHs, foram minimizados. O gas
de arraste é neste caso Hg, cuja vazao é controlada por um MKS 1179A, loca-

lizado junto com os outros controladores massicos da unidade.

Devido a diferenga de ordem de grandeza da concentragdo de CH4 em
relagdo aos produtos aromaticos, a sensibilidade do FID é aumentada em
um fator de 100 apés a passagem do CH4 e imediatamente antes do comeco
da chegada dos compostos aromaticos ao detector. A Figura IV-11 mostra
um cromatograma tipico de ambos os detectores. O primeiro pico de CH4 no
FID corresponde a amostra injetada na coluna capilar, enquanto o segundo
pico de CHy4 provém do efluente do TCD. Com esta configuragao combinam-
se a boa separacao entre os picos de CoH4 e C2Hg na peneira molecular e a
elevada sensibilidade do FID para a determinacao destes hidrocarbonetos,

presentes em baixa proporcao no efluente do reator.
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Os produtos liquidos foram misturados em linha com uma corrente de
CH,4, valendo-se para isto de uma bomba de seringa. As linhas de transfe-
réncia desde o ponto de mistura até o cromatdgrafo foram aquecidas a
200°C. O CioHs, sdlido a temperatura ambiente, foi dissolvido em CsHs € es-

ta solucao foi injetada na corrente de CHa.

O programa de temperatura do forno é composto por um primeiro pa-
tamar a 80°C, até a dessor¢ao do C¢Hg da coluna capilar (4,5 min), momento
em que se inicia o aquecimento até 200°C (40°C-min-t). Apdés 12 min, todo
produto quantificavel é eluido da coluna. Logo, aplica-se uma rampa de a-
quecimento até 240°C para eliminar qualquer impureza pesada que por ven-
tura pudesse ter chegado a coluna. O ciclo de analise, incluindo-se a etapa

de resfriamento do forno, demora 25 min.

a) CH4 CH, CsHs b)
(capilar)
8 a CioHg
[ H, L ‘
o o) CoHe
° S (empacotada)
o] ©
c C
e e
CH4 C2H4
. . . AI’I . . (empacotada) . (empacotaqa)
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 0 5 10
Tempo [min] Tempo [min]

Figura IV-11. Cromatograma tipico obtido durante uma corrida: a)
TCD; b) FID.

IV.2.5. Calibracao dos Instrumentos

Os controladores de vazao massica foram calibrados, utilizando-se um

medidor de vazao digital (Varian Optiflow 1020), verificando-se a resposta

linear na faixa de trabalho.

Os fatores de resposta dos detectores cromatograficos para os diferen-

tes componentes foram determinados em relacdo ao CH4, dado que este
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componente encontra-se sempre presente na mistura reagente. Os fatores de

resposta obtidos estdo na Tabela IV-5.

Tratando-se dos pares CH4:Ar, CH4:Hs, CH4:C2Hg e CH4:C2H4, mistu-
ras gasosas com composicido dentro da faixa de interesse foram injetadas na
coluna de peneira molecular de carbono. No caso do Hz e do Ar, os fatores
foram determinados para o TCD, enquanto para os hidrocarbonetos Cs’s, as

areas relacionadas foram as obtidas no FID.

Tabela IV-5. Fatores de resposta relativos ao CHs4 dos detectores

cromatograficos. ® Picos da peneira de carvio ativado quantifica-
dos pelo FID.

Componente Fator Detector
H» 0,372 TCD
Ar 0,281 TCD
CoHy 5,78:10-3 FID ®
C2Hs 5,67-10-3 FID ®
CeHs 1,58:10-3 FID
C7Hs 1,35-10-3 FID
Ci0Hs 3,91-104 FID

IV.2.6. Testes Cataliticos

O estudo cinético da reacao foi precedido por uma analise da adequa-
¢ao do modelo fluidodinamico i1deal de escoamento empistonado a configura-
cao do leito a ser utilizada neste trabalho, assim como também a verificacao
de potenciais interferéncias por resisténcia a transferéncia de massa e calor

na interface sé6lido — gas e no interior dos macroporos do catalisador.

Confirmada a auséncia de fenomenos de transporte que pudessem
mascarar a cinética intrinseca de reacao, o efeito das variaveis de processo
foi analisado. Estas variaveis foram: temperatura, tempo espacial e compo-
sicio da alimentacdo (mediante relacoes H2:CHi, Ar:CHs, C2H4:CHs e
Csz:CH4).
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O efeito da temperatura foi pesquisado na faixa entre 890 K e 1010 K.
Esta faixa é limitada inferiormente pela reducao da atividade catalitica e da
conversao de equilibrio termodinamico, e conseqiientemente da conversao de
CH4 mensuravel com precisdao. Neste caso, a parcela do erro experimental

associada a técnica analitica torna-se importante.

O tempo de amostragem variou-se entre 1,5 e 5 min, tempo suficiente
para a mistura reagente deslocar o gas inerte que previamente ocupara o
reator, porém limitado pela desativacdo do catalisador por deposi¢ao de co-

que. Na Figura IV-12 mostra os resultados de um experimento realizado em
idénticas condigoes (970 K, 6,0 mg's‘pmol! de CH4 puro) na Unidade de De-
sidroaromatizacao de Metano (cromatografo em fase gasosa) e na Unidade

Multipropoésito (espectrometro de massas). Neste caso, um tempo de amos-

tragem de 5 min mostrou-se satisfatorio.

0,005
B Cromatoégrafo

= 0,004
Q = Espectrometro de
sk Massas
5 0,003
~
=
S 0,002
o
1§ u

0,001 u
o' [ ] -

0,000

0 20 40 60 80 100 120

Tempo [min]

Figura IV-12. Ajuste do tempo de amostragem, mediante réplicas de um
experimento nas unidades com cromatografo gasoso e com espectrometro de

massas (970 K, 6,0 mg-s-umol! de CHx4 puro).
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O tempo espacial, definido como a massa de catalisador dividida pela

vazao molar total de alimentagao (7 =m,, -(QT,Q)_l), foi variado entre 0,6 e

10 mg's‘pmol-l. O limite superior é dado pela quantidade maxima do catali-

sador que garante um leito isotérmico (aprox. 200 mg) e pela minima vazao
de CH4 que nao apresenta resisténcias difusivas a transferéncia de massa. O
limite inferior é dado pela maxima vazao de gas que pode ser fornecida pelos
controladores massicos e pela minima massa de catalisador que garante au-

séncia de dispersao axial no leito.

IV.2.7. Calculos de Conversao de CH4, Rendimento e Seletividade de
Produtos

Nos primeiros trabalhos publicados sobre o assunto, o coque sélido e os
hidrocarbonetos aromaticos polinucleares gasosos, inclusive o Ci0Hs, néo e-
ram computados no balango de carbono (CHEN et al., 1995), o que gerava

seletividades em CsHg superestimadas.

Posteriormente, foi introduzido o uso de um padrao interno de gas i-
nerte na alimentacao (N2, WANG et al., 1997a; Ar, LIU et al., 1997a), de
forma que a conversio pudesse ser calculada a partir da variacao da relacio
de areas do inerte e do CHy4 entre a entrada e a saida do reator. Utilizando a

definicdo convencional de conversao de CHy (X, CH, ), tem-se:

T
XCH4 —1_ QCH4 S 1-— [QCH4,S ] QAr —1— qAr,e —1— Are (IV12)
QCH4 e QAr QCH4 e qAr,s rAr S

onde @,, e @, sdo as vazoes molares de entrada e saida do reator, q,, é a

relagdo molar Ar:CH,4 er,, é a relacdo de areas cromatograficas.

Este procedimento de calculo apresenta limitacoes quanto a sua preci-

sdo. Supondo que 1, , e 1, se comportassem como varidveis aleatoérias
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normais e estatisticamente independentes, a variancia de X, cH, pode ser es-

timada por propagacao das incertezas nas relagées entre as areas de Ar e
CH4 (GRABE, 2005):

012(% =K {(Xcm T Horgy, )2}
2 2
OXcn,

g,
e 8rAr s

IV.13

8rAr’e

rAr,s
Fray o

H L’Ar K

‘u"Ar,e
/‘L'Ar,s

onde pu e u_ sdo os valores verdadeiros, e 0> e o° as variancias de
Xeny TAr ’ Xeny

Tar

Xcu, € Ty, respectivamente. Considerando-se que o erro em r,, seja peque-

no, substitui-se p, =7, (valor medido) e X on, » estimada a partir da defini-

¢ao anterior, obtendo-se:

— o o,
_ 4 Ar,e + Ar,s (IV. 14)

O erro na composicao da mistura de alimentacdo é devido essencial-
mente ao erro analitico do CG. Entretanto, a relagdo molar na saida do rea-
tor depende de outras fontes de erro experimental, tais como a pesagem e
montagem do leito de catalisador, vazdo molar de reagentes, etc. Como a

g o
~ ’ . o, A ~ A rAI',S rAI‘,e
conversao ¢ baixa, pode-se admitir que 7, ~7,, ., de forma que —=>—=,

rAr,s rAr,e

e o coeficiente de variacao para a conversao fica:
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o 1-— )A( o
o > Jo | [ ] (IV.15)
CH, CH, Tare

O fator que precede o coeficiente de variacao de r, . amplifica a incer-
teza de sua estimativa para valores de X, baixos, que é justamente o caso
4
deste sistema reacional, limitado a conversoes de equilibrio entre 5 e 15 %.

Para quantificar estes erros, o coeficiente de variacdo da relacido entre
, o NN | . : ,
as dreas cromatograficas, o, -(rAre) , foi estimado mediante 50 réplicas da

analise cromatografica de uma mistura padrao 10 % de Ar em CHj4, chegan-
do-se a um valor de 0,018. Isto é, apesar da boa precisdo da medida croma-

tografica, a proximidade entre os valores de 7, , e 7, propaga sérias incer-

tezas na estimativa da conversao.

Para obter uma estimativa do erro experimental global, foram execu-

tadas cinco réplicas de uma corrida padrao (1010 K e 105 kPa; CH4 puro,

10,0 s'mg-pmol!). Os coeficientes de variacdo em escala percentual,

100-0, (rls )71, sdo mostrados na Figura IV-13. Observa-se que o Hs, o C¢He

e o0 C7Hs apresentam uma boa reprodutibilidade, da ordem de grandeza de
um erro experimental cromatografico tipico (2 %). No caso do CioHs, obser-
va-se um aumento do erro experimental que pode ser explicado pelo maior
erro analitico associado a esta medicdo. Entretanto, a maior incerteza acom-
panhou a determinacido do C2Hs, apesar do erro analitico deste ser compara-
vel com o do C2Hy4; a proximidade do pico de CioHs pode influenciar a medi-
cao da sua area cromatografica. Pode-se concluir que, nestas condicoes expe-
rimentais, a precisao dos resultados de composicao do gas efluente do reator

depende fundamentalmente da precisdo da técnica analitica empregada.

Um método alternativo ao padrao interno quando se trata de baixa
conversio, consiste em utilizar o proprio CHs para amarrar a composi¢ao
dos produtos quantificados pelo TCD e pelo FID mediante os balancos de

massa elementares de C e H no reator. Com esta finalidade, retas de cali-
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bragao foram ajustadas para a relacao entre a razao de areas de cada produ-

to a respeito do CH4, e a razdo molar de ambos os compostos.

9,0 |
s
o 170 r
1Q
O
<
o=
~
<
> 50 |
Z 8,7
4:—:3 6,9
3 3,0
O
&
é 3,3
1,0 | 14 1,8
0,75
Hy CoHy CoHg CeHg C7Hsg CioHs

Figura IV-13. Coeficientes de variacdo percentuais do erro experimental para
cada produto quantificado por cromatografia gasosa (média de 5 réplicas).

Experimentos realizados com CH4 puro a 1010 K e 10,0 s'mg* pmolL.

Por balango atomico global para o C e para o H no reator, em estado

estacionario, obtém-se a seguinte relacao:

0=> Q. ~> Q. —Qx (IV.16)
j=1 j=1

0:z:QH,-,e _ZQHj,s — Qux av.17
j=1 j=1

onde @, e @, referem-se as vazdes molares equivalentes de C e H no com-
J J

ponente j , e Q. e @y sdo as taxas de deposi¢do de H e C na forma de co-
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que sobre o catalisador, respectivamente. Definindo-se as seguintes quanti-

dades:

e a composi¢ao aproximada do coque, (%)K _ Qi xc :
Qex
e a seletividade ao coque (§; = Qo ),
QCH4 e

e introduzindo-as nos balancos, o valor de X cn, © Sk em funcao das relagées

molares medidas na entrada e saida do reator é dado por:

n

g
8

Z[(%)K Mg, = My, }qj,e
KXoy, =1—212 (IV.18)

4 g

Z[(%)K Ne, — Ny, }qj,s

j=1

Sg = Z ne ;e = (1= Xon, )] (IV.19)
j=1

Deve-se salientar que este método ja foi utilizado na literatura, consi-
derando-se que o coque nao possui H na sua composicao ((H/c)K =0; HA et
al., 2002).

Com estes valores, a produtividade e seletividade em base carbono de

cada produto podem ser calculadas:

Y, = ng |(1- Xon, )05 — G| (IV.20)
Y.
= Iv.
S; Yo (IV.21)
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A produtividade em coque (7% ) é obtida a partir da soma das produti-

vidades das espécies gasosas:

HC
gasosos

Estas féormulas foram praticadas em uma planilha de calculo Excel®

para o processamento dos dados experimentais.

IV.3. Resultados Obtidos
IV.3.1. Fluidodinamica do Reator

IV.3.1.1 Gradiente de Pressio Axial

O gradiente de pressao ao longo do leito foi estimado mediante a dife-
renca entre a pressdo manométrica, medida a montante do leito catalitico,
para os casos do reator com catalisador e sem catalisador (porém, com o pré-

leito de quartzo).

O teste foi realizado com CH4 na condi¢ao de pior caso: maior valor de
temperatura de reacdo (1010 K; menor densidade e maior viscosidade do

gas), comprimento de leito (30 mm) e vazao molar de gas (100 cm3-min-t), e

menor tamanho de particula (125 — 250 pm), obtendo-se como resultado uma

diferenca de pressao inferior a 3 kPa devida ao leito; isto é, algo inferior a 3
% da pressao na saida do reator (105 kPa). Tendo-se em vista que os expe-
rimentos cinéticos foram conduzidos em condi¢cbes menos rigorosas do que as
aqui testadas, admitiu-se como valida a hipdtese de operacio isobarica do

reator.
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IV.3.1.2 Transferéncia de Massa e Energia Interparticular

O modelo de escoamento empistonado ideal é normalmente aplicado
para a interpretacdo de dados cinéticos em reatores tubulares operando em
modo integral. O modelo baseia-se em duas hipéteses fundamentais, relati-
vas a transferéncia de massa, energia e momento entre as particulas consti-

tuintes do leito:

e Gradientes de composi¢ao, temperatura e velocidade na di-

recao radial sdo despreziveis.

e O transporte de massa e energia na direcado axial da-se u-

nicamente pelo mecanismo de convecgao.

Qualitativamente, estas hipdteses sao atendidas quanto menores sdo o

diametro do leito (d,) e as particulas de catalisador (d,), e maior é o com-

primento do leito (Lj).

No primeiro caso, ainda deve-se satisfazer uma relacdo minima entre
os diametros do reator e das particulas de catalisador, evitando-se que o
aumento da porosidade local na regido proxima a parede do reator ocasione
escoamento canalizado (CHU e NG, 1989). Um critério apropriado considera

que d,-d," >8 (BERGER et al., 2002), que é satisfeito nas condigdes expe-

rimentais desta tese (d, =425 um;d; =4 mm).

O comprimento do leito catalitico é limitado superiormente pela perda
de carga total do leito e pela uniformidade de fluxo de calor irradiado pelas
paredes do forno. Contudo, leitos com até 30 mm de comprimento (aproxi-
madamente 200 mg de catalisador) foram avaliados nestes aspectos com su-

Cesso.

O minimo comprimento do leito é tal que a dispersao axial de massa e
calor impeca a aplicacdao do modelo fluidodinamico ideal de escoamento em-
pistonado. Este fenomeno é percebido quando o catalisador é muito ativo,

atingindo-se altas conversdes em curtos trechos de leito. O gradiente de
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composicao axial resultante é muito elevado, o que leva a uma dispersao

(molecular e turbulenta) nao desprezivel.

Critérios simplificados estao disponiveis na literatura para reacoes de
ordem n e permitem estimar a minima relacio entre comprimento do leito e
diametro de particula para garantir desvios inferiores a 5 % entre o modelo

de escoamento empistonado e o modelo com dispersao axial (MEARS, 1971):

20n
>
Pe,

(IV.23)

& ‘wh

1_XCH4

O cenario mais critico corresponde ao caso de maior conversao de CHy
U-d,

ax,CH,

).

e menor numero de Péclet (baseado no diametro de particula, Pe, =

O experimento que apresentou as condi¢des de pior caso foi caracterizado

por uma alimentacao de 12,5 % de CH4 diluido em Ar, com um tempo espa-

cial de 10,0 s'mg-umol! e uma conversao de 21 % sobre um leito de particu-

las de catalisador com diametro minimo de 250 pm e comprimento de 20
mm.

Os célculos para estimacdo do Pe, podem ser consultados no Apéndice
I, obtendo-se nesta condigdo Pe, =0,52. Devido a que a ordem de reacdo

nao é conhecida a priori, deve-se utilizar um valor conservativo, porém razo-

avel (por exemplo, n = 2). Nesse caso, o critério exige:

&>20'2ln[ 1 ]:18 (IV.24)
d, 0,52 (1-0,21

Logo, L, > 4,5 mm, e o critério é satisfeito.
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IV.3.1.3 Dispersido na Seciao Vazia do Reator

Devido ao arranjo construtivo utilizado, o leito de catalisador ocupa
apenas uma pequena fracao do volume do reator. Portanto, voltou-se a aten-
cao para os possiveis efeitos de dispersao axial na parte vazia do tubo. O tes-
te consistiu em aplicar um degrau na composi¢ao da corrente de alimenta-
cao, passando-se de N2 para CH4, na menor temperatura de reacao (890 K),
condicdo em que se tem a maior densidade e, portanto, a menor velocidade
superficial do gas. O efluente do reator foi alimentado diretamente no TCD
do cromatografo, para analisar a fracdo molar de CH4 nesta corrente. O vo-
lume que ocuparia o leito de catalisador foi preenchido com particulas de
quartzo. Na Figura IV-14 mostra-se a curva de deslocamento do N2 por par-
te do CH4. Pode-se observar que o tempo morto é da ordem de 15 a 60 s e
que, para vazoes superiores a 6 cm3'min-l, o desvio em relacao ao degrau a-
plicado é pouco significativo. Deste modo, conclui-se que os modos de mistu-
ra sdo pouco importantes no sistema estudado. Em todos os casos, o transi-
ente dado pela troca de alimentacao de gas inerte para a mistura reagente é

completo apds 3 min.

= 1.0
el
[aM]
N
= 0.8 |
g
=
S)
S 06
A Vazao de CH4 deslocando
8 04 L N2 do reator
< .
2 ——50,0 cm’ - min”
Q 3 .1
% 02| — 25,0 cm‘3 : mm_1
é — 12,5 cm” - min
— 6,2 em’ min”
0.0 |
1 1 1 1

0.0 1.0 2.0 3.0 4.0

Tempo [min]

Figura IV-14. Dispersao axial na se¢do vazia do reator, em funcio da vazéo
volumétrica de CHa.
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IV.3.2. Resisténcia a Transferéncia de Massa e Calor na Interfase Gas —
Solido

Escolheram-se os seguintes critérios para testar a importancia da re-

sisténcia difusional a transferéncia de massa e calor externa as particulas

de catalisador (PEREZ-RAMIREZ et al., 2000):

nRobs S 0’05 (IV25)
kgapci b

Eap AHrkgCCH4 b CH, < 0,05 (IV26)
RT’[, hT}J kg ) ap ) CCqub -

Experimentalmente, obteve-se uma energia de ativacdo aparente a

partir dos dados experimentais a baixo tempo espacial, com 7, , =950 K.

0,60
.\
S 040 B RT.) " =-134
~ 2_
- ® 020 & R®=0,9995
o 0,00~
24> .0,06 -0,04 -0,02 0,00~ 002 0,04 006 0,08
g -0,20 F
& .
& -0,40 |-
F
— -0,60 |- .
-0,80 -
)
-1,00
T T - 1

Figura IV-15. Estimacdo da energia de ativagdo aparente da aro-
matizacdo de CH4. Dados entre 890 e 990 K, com Trer = 950 K.
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=13,4-950=12,7-10°K (Iv.27)

E
-=13,4.T,,

Os calculos sdo detalhados no Apéndice I. O valor dos fatores do lado
esquerdo das equacoes IV.25 e IV.26 foram estimados em 0,002 e 0,02, res-
pectivamente. Logo, os critérios sao satisfeitos e os gradientes de concentra-

cao e temperatura no filme poderao ser considerados despreziveis.

IV.3.3. Resisténcia a Transferéncia de Massa e Calor Intraparticular

Diversos critérios existem na literatura para estimar gradientes intra-
particulares de concentracao e temperatura (PEREZ-RAMiREZ et al., 2000).
Todavia, estes métodos baseiam-se em dados de propriedades fisicas efeti-
vas, tais como difusividade e condutividade térmica das pastilhas de catali-
sador. Normalmente, estes parametros devem ser estimados com base em
dados de sistemas semelhantes. Alternativamente, pode-se recorrer a expe-
rimentag¢do como prova definitiva para eliminar duvidas em relagao as pos-
siveis resisténcias difusionais. Este tultimo enfoque foi adotado no presente

trabalho.

Para verificar a existéncia de fenomenos difusivos nos macroporos das
particulas de catalisador que possam mascarar a cinética intrinseca, foram
executados dois experimentos, variando-se o tamanho de particula de catali-

sador. Para isto, trabalhou-se com duas fra¢des do mesmo lote, com tamanho

de particula entre 125 e 250 um, e 250 e 415 pm. Os experimentos foram

conduzidos na mailor temperatura utilizada nos estudos cinéticos (2,5

s'mg-pmol-!; 1010 K; 105 kPa), dados que esta seriam a condi¢do mais favo-
ravel para evidenciar potenciais fenomenos de difusido intraparticular.

Os resultados, mostrados na Figura IV-16, garantem que os efeitos di-
fusionais na transferéncia de massa e calor intraparticulares sao pouco sig-

nificativos nas condigoes testadas.
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IV.3.4. Efeito da Temperatura e do Tempo Espacial

Esta série de experimentos avaliou em conjunto os efeitos da tempera-
tura de reacao e do tempo espacial da alimentacgio no reator sobre a conver-
sao de CH4 e a distribui¢io dos produtos de reagdo. Um plano experimental
foi praticado em sete niveis de temperatura (890; 910; 930; 950; 970; 990 e
1010 K) e para cinco valores de tempo espacial (0,6; 1,3; 2,5; 4,4 e 10,0

s'mg-pmol-1).

0,06
Ne)
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© 004 | ®
E W 125-250
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] . .
| ]
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0,00
0 50 100 150 200 250

Tempo [min]

Figura IV-16. Produtividade em CséHs em fungdo do tempo de rea-
¢do para diferentes tamanhos de particulas [em pm] (10% Ar em

CHy; 2,5 s'mg-umol-l; 1010 K; 105 kPa).

Em todos os experimentos, a conversao global de CH4 aumentou conti-
nuamente ao se elevar a temperatura de reacao (Figura IV-17), assim como
também o valor de equilibrio atingivel a cada temperatura, coerente com o

carater endotérmico das reacoes de desidrogenacao e aromatizacao.

O principal produto da reacdo, o C¢Hg, foi obtido com seletividade entre
34 e 68 % do CH4 reagido. A produtividade obtida em fung¢ao do tempo espa-

cial é mostrada na Figura IV-18.
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O CioHs foi 0 segundo produto em abundancia detectado no efluente do
reator, com seletividades entre 7 e 18 % do CH4 reagido, valores sensivel-
mente menores que o 60 % esperado no equilibrio (ver Secéo 1.1). A produti-

vidade em CioHs em funcao do tempo espacial é exibida na Figura IV-19.

O terceiro produto aromatico, o C7Hs, ocorreu com seletividade muito
baixa, entre 2 e 4 % do CH4 convertido. O seu comportamento cinético é se-
melhante ao do C¢Hg, porém sua produtividade tende a cair para conversoes

de CH4 (e tempos espaciais) elevados (Figura IV-20).

Os tnicos hidrocarbonetos ndo aromaticos detectados foram o CoHs e o
C2Hse: 0 primeiro consumiu entre 1,8 e 12 % do CH4 (Figura IV-21), enquanto
o segundo obteve-se com seletividade mais baixa, entre 0,5 e 3,0 % (Figura
IV-22). Os dois produtos apresentam um maximo de rendimento em tempos

espaciais intermediarios O rendimento total da fracdo C2 é mostrado na

Figura IV-23.

O coque depositado no catalisador, junto com os hidrocarbonetos aro-
maticos polinucleares nao detectados cromatograficamente, absorveram en-

tre 10 e 46 % do total do CH4 consumido (Figura IV-24).
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Figura IV-17. Conversdo de CH4 em funcio do tempo espacial, para
diferentes valores de temperatura de reacdo (CH4 puro, 105 kPa).
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Figura IV-18. Produtividade em CeHs em fungdo do tempo espacial

para diferentes valores de temperatura de reagdo (CH4 puro, 105
kPa).
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Figura IV-19. Produtividade em Ci0Hs em fungao do tempo espacial
para diferentes valores de temperatura de reacdo (CH4 puro, 105
kPa).
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Figura IV-20. Produtividade em C7Hs em fungdo do tempo espacial
para diferentes valores de temperatura de reacido (CH4 puro, 105
kPa).
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Produtividade em CoH4

Figura IV-21. Produtividade em CzH4 em func¢éo do tempo espacial
para diferentes valores de temperatura de reacdo (CH4 puro, 105

kPa).

Produtividade em CoHg

Figura IV-22. Produtividade em C2Hs em fungédo do tempo espacial
para diferentes valores de temperatura de reacido (CH4 puro, 105

kPa).
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Figura IV-23. Produtividade total em Cgs em func¢io do tempo es-
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Figura IV-24. Seletividade em Coque em func¢io da conversdo de
CH4 para diferentes valores de temperatura de reagdo (CH4 puro,
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O grau de aproximagao a condi¢ao de equilibrio quimico (7) foi defini-

TR

do para produto da reacao “i”:

U = (IV.28)
Ky (T> Ky (T) yCH4
onde o quociente @, se refere a estequiometria global da reagao:
CH,=1cCH +[4m_”]H2 (IV.29)
m

e a constante de equilibrio K ¢é calculada para cada condi¢do de reagao (7'

e 105 kPa). Considera-se que a produgdo de um determinado componente

esta limitada pelo equilibrio termodinamico quando n =1. Os coeficientes v,

e vy para cada reacdo sdo mostrados na Tabela IV-6. Os valores de K sdo

resumidos na Tabela IV-7.

Tabela IV-6. Expressoes de quociente de reacdo para cada compo-
nente da mistura reacional.

Componente v, Vn,
CeHy é 1
w4
1
C10Hs % g

Os resultados sao mostrados na Figura IV-25. O aumento do tempo es-
pacial a temperatura constante, logicamente, diminui o afastamento ao e-

quilibrio. Da mesma forma, uma temperatura de rea¢cdo maior aproxima a
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operacao do equilibrio; isto é, o efeito cinético sobre a taxa de reacdo é mais
proeminente do que o aumento da fracdo de CH4 transformavel em cada

produto em equilibrio.

Tabela IV-7. Constantes de equilibrio K, de formacédo dos produtos
de reacdo a partir de CH4, em funcdo da temperatura (calculados

com PRO/II).
Temperatura
(K] C2Hy C2Hs CeHs C7Hsg C1oHs
890 1,63-10%  7,80-10 1,31-102 1,12-102 1,45-102
910 2,24-103  8,69-103 1,76-102  1,47-102 1,96-10-2
930 3,05-103 9,64-103  2,33-102 1,91-102 2,61-102
950 4,09-102 1,06-102 3,06-102 2,46-102  3,44-102
970 5,43-103  1,17-102 3,96-102 3,13-102 4,48'102
990 7,12-103  1,28-102 5,09-102 3,95102 5,79-102
1010 9,25-10%  1,40-102 6,47-102 4,93-102  7,39-102

Para caracterizar, o C7Hg utilizou-se a reacado de alquilacao de CsHs,
com resultados equivalentes: aumentos na temperatura de reacao e no tem-
po espacial apresentaram um impacto negativo sobre a producao de C7Hs,

favorecendo-se a reacao inversa (hidrodesalquilagao).

IV.3.5. Efeito da Fracédo Molar de Hz na Carga

Nesta série de experimentos, a carga do reator foi composta por uma
mistura gasosa contendo entre zero e 25 % de Has em CH4. Os experimentos

foram realizados a 1010 K e 105 kPa, para dois tempos espaciais (10,0 e 1,25

s'mg-pmol-1). A conversao de CH4 puro em hidrocarbonetos foi avaliada em

87 e 38 % do valor de equilibrio, respectivamente. Uma segunda série de ex-

perimentos foi realizada a 890 K e 10,0 s'mg-umol-l, visando a avaliar o efei-

to da temperatura.
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Figura IV-25. Grau de aproximacio ao equilibrio quimico em fun-
¢ao da temperatura e do tempo espacial para cada produto de rea-
¢do (CHs puro, 105 kPa). Séries ordenadas por tempo espacial

(s'mg-pmol-1).

O efeito da co-alimentagio com Hs sobre a conversao global é mostrado

na Figura IV-26. Como era previsivel, a presenca de Hs provoca uma drasti-
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ca queda na conversao de CH4. A produtividade total em hidrocarbonetos foi
comparada com a maxima predita no equilibrio quimico para cada composi-

¢ao de alimentacao (Figura IV-27).

Operando-se a tempo espacial baixo, a seletividade ao coque (Figura
IV-28) exibe uma correlagao negativa com a concentracao de Hz, enquanto
que no caso de tempo espacial mais elevado, proximo do equilibrio de produ-

cao de hidrocarbonetos, a variacdo é menos acentuada.

O caso com tempo espacial elevado (10,0 s'mg-pmol!) acompanha de

perto a curva de equilibrio em toda a faixa de concentracio de Ha. Por outro
lado, a produtividade, no caso do menor tempo espacial, sofre uma queda
brusca a partir de 15 % de Hz na carga, correspondente a 55 % da conversao

de equilibrio.

Deve-se salientar ainda que, ao aumentar a fragao molar de Hs na car-
ga, diminui-se ao mesmo tempo a concentracao de CH4, com a conseguinte
reducdo da taxa de reacio ao longo do leito. Contudo, nas condi¢ées de teste
(até 25 % de Hs) considera-se que este efeito de diluicdo da carga, somado a

baixa conversao de CH4, ndo impecga a analise do efeito cinético do Ha.

O comportamento do CéHg, mostrado na Figura IV-29, preserva quali-
tativamente as caracteristicas da producgao global de hidrocarbonetos. Por
outro lado, a producao de CioHs (Figura IV-30) e C7Hg (Figura 1V-31) é for-
temente inibida pelo Hs, inclusive no menor tempo espacial e baixa fracgio

molar de Ho.

A produtividade em C2Hs diminui continuamente com o aumento da
fracdo molar de H2 na carga, sendo sempre maior no menor tempo espacial
(Figura IV-32), até as duas curvas convergirem no valor de equilibrio. En-
tretanto, a produtividade em CsHg exibe uma tendéncia que depende do
tempo espacial da alimentacdo: em baixo tempo espacial, este parametro
mostra um maximo para algum valor intermediario de fracdo molar de Ha,
enquanto que, para um tempo espacial elevado, a produtividade é sempre

decrescente (Figura IV-33).
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Figura IV-27. Produtividade total em hidrocarbonetos em fungao
da fracdo molar de H2 na carga, para diferentes valores de tempo

espacial [s'mg-pmol-1] (1010 K; 105 kPa).
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Figura IV-28. Seletividade do coque em funcao da fracdo molar de
H: na carga para diferentes valores de tempo espacial [s'mg-pumol-]
(1010 K, 105 kPa).
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Figura IV-29. Produtividade em CsH¢ em funcéo da fragdo molar de
Hs na carga para diferentes valores de tempo espacial [s'mg-pumol-1]
(1010 K, 105 kPa).
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Figura IV-30. Produtividade em CioHs em fun¢do da fracdo molar
de H2 na carga para diferentes valores de tempo espacial

[s'mg-pumol-1] (1010 K, 105 kPa).
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Figura IV-31. Produtividade em C7Hs em funcéo da fragdo molar de
H: na carga para diferentes valores de tempo espacial [s'mg-pumol-]
(1010 K, 105 kPa).

116



0,006
|
<t |
an
N
© 0,004 |
g * m13 -
3
*
< .
>
457 ¢ 10,0 =
< 0,002
2
A~ .
0,000

0,00 0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30
Fracédo Molar de H,

Figura IV-32. Produtividade em C2Hs4 em funcdo fragdo molar de
H: na carga, para diferentes valores de tempo espacial [s'mg-pumol-
11 (1010 K, 105 kPa).
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Figura IV-33. Produtividade em C:Hs em func¢do fracdo molar de
H: na carga, para diferentes valores de tempo espacial [s'mg-pumol-
11 (1010 K, 105 kPa).

117



Na Figura IV-34 explicita-se a evolugao da produtividade total em a-
romaticos em func¢ao do rendimento obtido para a fracdo Cgs. Neste grafico,
que inclui a curva de seletividade de cada grupo de compostos no equilibrio,

observa-se a convergéencia das curvas com os dois tempos espaciais testados.

Os resultados a série com tempo espacial de 10 s'mg-pmol! a 890 K,

comparados com os obtidos a 1010 K, sao mostrados na Figura IV-35. O au-
mento da concentracdo de Hs na carga rapidamente aproxima a curva de
equilibrio e a produtividade despenca para zero com mais de 10 % de Haz. De
acordo com o mostrado na Figura IV-36, a distribui¢do entre produtos aro-

maticos e Cos € compativel com a predita pela termodinamica.
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Figura IV-34. Distribui¢ao de produtos entre aromaticos e Czs, va-
riando-se a fracdo molar de Hs na carga, para diferentes valores de

tempo espacial [s'mg-pmol-1] (1010 K, 105 kPa).
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IV.3.6. Efeito da Fracdo Molar de CHs na Carga

Nesta série de experimentos, a alimentacao do reator foi composta por
CH,4 diluido em argoénio. Pesquisaram-se cinco niveis de concentracido de

CH4 (fragao molar fixada em 0,12; 0,25; 0,50; 0,75 e CH4 puro), para trés ni-

veis de tempo espacial (10,0; 5,0 e 2,5 s'mg-umoll, a 1010 K) e dois valores

de temperatura (890 e 1010 K, a 10 s'mg-pmol-1).

O principal efeito observado, a medida que o CH4 é diluido na carga,
trata do aumento da fracido convertida de CHy, tanto global (que inclui o co-
que, Figura IV-37), quanto a efetivamente transformada em hidrocarbonetos
gasosos (Figura IV-38). Isto pode ser interpretado em fungao do aumento da
conversao de equilibrio de CH4 em hidrocarbonetos, como ja fora apresenta-
do na secao 1.1.2. Quanto mais préoximo do equilibrio termodinamico o reator
operar, isto é, maior tempo espacial, mais sensivel torna-se a curva de ren-
dimento global a diluicdo da carga. Na verdade, é o grau de afastamento do
equilibrio o determina a forma da curva de rendimentos, como surge ao
comparar os resultados da operagao a 1010 K e a 890 K (Figura IV-39). No
segundo caso, a reducao da temperatura teve um impacto negativo mais in-
tenso sobre o fator cinético com relacdo a reducéo da conversao de equilibrio.
Por este motivo, para o mesmo tempo espacial, a 890 K o reator apresenta
conversoes relativas ao equilibrio mais baixas que a 1010 K, nao se obser-

vando efeitos significativos da dilui¢do no caso a baixa temperatura.

Entretanto, deve-se salientar que, a despeito do ganho na conversao de
equilibrio, a diluicdo do CH4 reduz a taxa de reacdo e, por conseguinte, a
produtividade em hidrocarbonetos. Este efeito é ilustrado na Figura IV-40,
mediante o grau de aproximacao ao equilibrio de conversdo do CHs em hi-
drocarbonetos gasosos. Observa-se que ao se reduzir a concentracao de CHy
na alimentacdo nao é possivel manter o mesmo grau de aproximacao ao e-

quilibrio.
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Figura IV-37. Conversdo global de CH4, em fungdo da fragdo molar
de CH4 na carga (balanco Ar). Séries ordenadas por tempo espacial

(s'mg-pmol-t) a 1010 K e 105 kPa.
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Figura IV-38. Produtividade em hidrocarbonetos gasosos em fun-
¢do da fragdo molar de CH4 na carga (balango: Ar). Séries por tem-

po espacial (s'mg-pumol?!) a 1010 K e 105 kPa. Em pontilhado, a
curva de equilibrio da conversido de CH4 nas condi¢des de reacao.
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Produtividade em Hidrocarbonetos Gasosos

Figura IV-39. Produtividade em hidrocarbonetos gasosos em fun-
¢ao da fragcdo molar de CH4 na carga (balango: Ar). Séries por tem-

peratura (10 s'mg-pmol-l, a 1010 K e 105 kPa). Em pontilhado, a

curva de equilibrio da conversido de CH4 nas condi¢des de reacao.
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Em relagao ao rendimento de cada produto, o CéHs e 0 C10Hs definem o

comportamento do rendimento global. Todavia, o C7Hs apresenta a tendén-

cia contraria: seu rendimento cai com a dilui¢do da corrente de CH4 (Figura

IV-41). O rendimento do C2Hs aumenta com a concentracdo de CH4, enquan-

to nao se observam grandes mudancas no rendimento do CoHa.

Para cada reacdo, a 1010 K e diferentes tempos espaciais, foi calculado

o grau de aproximacao ao equilibrio em fun¢ao da fragao molar de CH4 na

alimentacao (Figura IV-44). De acordo com estas estimacées, todos os produ-

tos apresentam a mesma tendéncia, aproximando-se da composi¢ao de equi-

librio quando a fragdo molar de CH4 aumenta, sendo tanto mais préximo

quanto maior seja o tempo espacial. A excecao é o C7Hs, que é mais favoreci-

do termodinamicamente para tempos espaciais curtos.
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Figura IV-40. Conversdo de CH4 em hidrocarbonetos gasosos, em
funcéo da fracdo molar de CH4 na carga (balanco Ar). Séries por

tempo espacial (s'mg-pmoll) a 1010 K e 105 kPa; em pontilhado,
curva de equilibrio de produtos.
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Figura IV-41. Rendimento de C7Hs em funcdo da fragdo molar de
CH: na carga para diferentes valores de tempo espacial

[s'mg-pumol?] (1010 K, 105 kPa).
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IV.4. Conclusées e Proposta de Mecanismo de Reacao

Os modelos desenvolvidos para a aromatizacao de CoHs e CoHy4 foram
utilizados como ponto de partida para a construgdo de um mecanismo que
descreva a aromatizacao de CHy, visto que o intermediario principal, o CoHy,
apresenta o mesmo papel em todos estes sistemas reacionais. Entretanto,

algumas diferencas ja podem ser entrevistas.

Estabelecendo-se um paralelo com as pesquisas sobre aromatizacao de
C2He e C2Hy4, 0 primeiro contraste surge em relagao a variedade de produtos

de reagao detectados em um e outro caso.

Os dados experimentais mostraram que:

e Obteve-se sucesso em mapear toda a regido experimental,
atingindo-se conversoes globais entre 10 % e 90 % do valor

de equilibrio.

e No extremo de temperatura de reacdo, tempo espacial e
fracdo molar de Hs elevados, o sistema praticamente atinge

o equilibrio quimico.

O principal produto aromatico foi o CeHs, seguido em abundéancia pelo
Ci10Hs. Dos alquilbenzenos, apenas o C7Hsg foi observado em quantidade sig-
nificativa; pequenas quantidades de alquilnaftalenos, provavelmente metil-
naftalenos, também formaram parte do espectro de produtos. Os isomeros de
CsHio's e de CoH12’s foram detectados; entretanto, sua quantificagao precisa
nao foi efetuada por causa da sua baixa concentracio. Outros produtos insa-
turados (alquenos Cs:, dienos, alquilcicloexenos e alquilcicloexadienos) nio

foram observados na mistura gasosa nas condicoes de reacao.

Entre os hidrocarbonetos lineares, apenas o CaHs e 0 CoHg foram en-
contrados em concentracoes quantificaveis. O C2Hz, cujo papel como produto
primario da dimerizacgao foi questionado, assim como o CsHe, tdo importante
no mecanismo de aromatizacao de CaHg ao representar o conjunto de alque-

nos adsorvidos, nao foram detectados.
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Figura IV-44. Grau de aproximagido ao equilibrio termodinadmico dos
produtos da desidroaromatizacdo de CH4, em fungéo da fracdo molar de
CH4 na alimentagao. Condigées de reacao: 1010 K, 105 kPa. Tempo es-

pacial em s'mg-pmol-1.

Qualitativamente, observa-se que os aromaticos aumentam continua-

mente seu rendimento em funcido do tempo espacial, em uma ampla faixa de
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condicoes, podendo ser considerados como produtos finais da reacdo. Nao ha
indicios de que o CioHs seja produzido em série a partir do CsHs; logo, é mais
provavel que possuam um precursor comum em alguma etapa do mecanismo

de oligomerizacao.

Os constituintes da fracdo Cgs apresentam um maximo de rendimento
para algum valor no interior da faixa analisada de tempo espacial. Este
comportamento indica que se tratam de espécies intermediarias em um es-

quema de reacoes em série.

Em relacao a distribuigao de produtos, os aromaticos concentram mais
de 80 % do CH4 convertido em hidrocarbonetos. Na condi¢do mais afastada
do equilibrio termodinamico (CH4 puro a 890 K), a maxima seletividade de
Cos, totalizou 20 % do CH4 consumido. Esta distribuicdo a favor dos aroma-
ticos deve responder a uma limitacao cinética na taxa de conversao de CHu4
em CoH4, como ja foi sugerido por outros autores (KIM et al., 2000). Em con-
sequéncia, o gargalo do processo estaria na etapa de dimerizacdo e o CoHy,
assim formado, rapidamente transformar-se-ia em aromaticos sobre os sitios
acidos da zeodlita. Isto nao significa, ao contrario do que supuseram ILIUTA
et al. (2003), que a reacao global de aromatizacao esteja termodinamicamen-
te limitada para qualquer condicao experimental: o grau de aproximacao ao
equilibrio, calculado a partir da composicao de saida do reator, variou entre
0,2 e 0,9 na faixa pesquisada. Portanto, surge a necessidade de formular um

mecanismo que contemple ambas as etapas: a dimerizac¢do e a aromatizacao.

Dentro da fragido Cos, a distribuicao entre CoHy e CoHg varia significa-
tivamente. No caso de minima conversao citado acima, ~ 95 % corresponde a
fracdo de CoH4. Considerando-se o carater seqiiencial da desidrogenacéao, se
a segunda etapa fosse muito rapida, tal que a concentragao de precursores
superficiais do C2Hgs se mantivesse sempre muito baixa, a formagao de CoHy
(e sua posterior dessor¢ao) estaria cineticamente favorecida em relagdo a

dessorc¢ao do Ca2Hs.

No outro extremo, quando o sistema se encontra préximo do equilibrio

termodinamico, com 25 % de Ha na carga a 890 K, cessa a producao de aro-
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maticos. Nestas condigoes, o0 CaH4 néo é mais consumido e s6 pode se acumu-
lar na fase gasosa. Do ponto de vista do mecanismo, isto se traduz numa a-
cumulacgio de precursores do C2Ha nos sitios metalicos que, por efeito casca-
ta, aumenta a concentracao de precursores do CaHis. Como se distribuem os
produtos agora depende do equilibrio termodinamico, que favorece o produto
menos desidrogenado, no caso o CaHs. O valor experimental de seletividade
do C2Hs foi de 77 %, um pouco inferior ao predito para a condi¢ao de equili-

brio (85 %).

O aumento da fragdo molar de CH4 na carga, para um mesmo tempo
espacial, é acompanhado por um incremento nos rendimentos de C2Hs e, de
forma mais moderada, de C2H4. O primeiro fato pode ser explicado em ter-
mos do aumento da concentracido superficial de precursores de CsHg, forca-
dos pela maior pressido parcial de CH4 na fase gasosa; por sua vez, isto con-
duziria a um aumento na taxa de dessor¢ao do Ca2He. O caso do CoHy é seme-
lhante; todavia, o ciclo de aromatizac¢ao possibilita o processamento do CaHy
extra mediante a formacao de aromaticos. Na verdade, a conversao do CoH4
requer varias etapas de transferéncia de H, onde parte do CsH4 aceita hi-
drogénio dos carbocations em processo de aromatizacdo e o CoHg resultante

volta para os sitios metalicos onde ocorre a sua desidrogenacao.

O CsHé predomina sobre o restante dos aromaticos, absorvendo entre
70 e 95 % do CH4 consumido pela fracdo aromatica. Os valores mais altos
foram obtidos quanto o Hz foi co-alimentado junto com o CH4, condigdo na

qual a produtividade de CioHs e de C7Hs foi prejudicada.

Em baixas concentragoes e para conversoes pequenas, o Hz ndo parece
interferir diretamente na taxa de formacio de CsHs. Por outro lado, a taxa
de formacgao de C7Hs é drasticamente reduzida nestas condigoes, ja que a re-
acao de desidroalquilacdo opera praticamente em equilibrio em todas as
condic¢oes testadas. Logo, qualquer incremento na concentracdo de Hz no
meilo reacional, seja por geracdo no proprio ciclo catalitico ou adicionado ex-

ternamente, provoca o retrocesso na conversiao de equilibrio desta reacao.
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Da mesma forma, a diluicdo do CH4 na carga provoca a diminui¢ao do ren-

dimento em C7Hs.

De acordo com o exposto, o processo global de transformacao de CHy
em hidrocarbonetos aromaticos estaria constituido por dois conjuntos de e-

tapas elementares:

e “ativacao” do CH4 no sitio metalico, composto por etapas de
adsorcao do CH4; dimerizacdo e desidrogenacao; e dessor-

¢ao do C2Hg e do C2Ha.

e “aromatizacao” do C2H4 nos sitios acidos do suporte, que
inclui etapas de adsor¢ao com formacgao de carbocations; o-
ligomerizacao, ciclizacdo e desidrogenacao; dessorcao dos

produtos aromaticos.

O esquema geral, constituidos por dois ciclos cataliticos, é mostrado na

Figura IV-45.

Aromat}izagéo
Sitios Acidos

Dimerizacao
Sitios Metalicos

H2 CGHG’C7H8’CIOH8

Figura IV-45. Esquema geral de reagio proposto para a aromatiza-
¢do de CHu.
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IV.4.1. Dimerizacéo do CH4

O mecanismo sugerido para esta etapa é composto por dois ciclos cata-
liticos, um para o C2Hy4 e outro para o Ca2Hs, que compartilham uma primei-
ra etapa de ativacdo de CH4. Este esquema permite reciclar o C2Hg gerado
nas reacoes de transferéncia de hidrogénio sobre os sitios acidos do suporte,

conforme sera sugerido na secao seguinte.

Basicamente, o0 mecanismo envolve a adsor¢cao de duas moléculas de
CH,4 sobre um sitio metalico vago, cuja estrutura em dimero permitiria o a-
coplamento inicial de dois radicais CHs e a dessorc¢ao de Hz. O intermediario

formado (CH,---H), pode dessorver como CzHs (ou ser gerado por ele mes-

mo, considerando-se a reversibilidade do processo), ou bem se pode submeter
a uma segunda desidrogenacao para formar C2H4. O ciclo catalitico completo

é resumido na Figura IV-46.

IV.4.2. Oligomerizagéo, Ciclizagdo e Aromatizagao do C2H4

Como primeira aproximacao, supoe-se que estas etapas ocorrem exclu-

sivamente sobre os sitios acidos de Bronsted do suporte.

Dado que somente foram detectados C2H4, C2Hg e hidrocarbonetos a-
romaticos (CeHs, C7Hs e Ci0Hg), supbe-se que as condi¢oes experimentais sao
suficientemente rigorosas para que o craqueamento de alquenos e dienos

1impeca a dessorc¢ao destes compostos para a fase gasosa.

O esquema proposto é uma simplificacdo do proposto por LUKYANOV
et al. (1994), onde as Unicas espécies em fase gasosa seriam os aromaticos
(CeHs, Ci0Hs e C7Hs) e os hidrocarbonetos alifaticos CoH4 e C2Hs. Como hi-
potese adicional, supode-se que a desidrogenacao se da indiretamente via
transferéncia de hidrogénio entre CoH4 e C2Hg, este tltimo podendo ser de-
sidrogenado nos sitios metalicos, conforme foi descrito na se¢do anterior. O

ciclo catalitico para a geracao de C¢Hg é mostrado na Figura IV-47.
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CH4 4™ Moy,
CZH6
SMO2
CZH4
2CH, =2 C,H, +2H,
(CH,), Sy,

e

HZ

(CH,), S,

2CH, = C,H, + H,

(CH,), Sy,

Figura IV-46. Ciclo catalitico proposto para a ativacdo de CHa. Os
produtos finais sdo Hz, C2Hes e C2Ha.

CGH6 C2H4
® L s A O

C,H, Sy (CBH7>6+ Ses- (Csz))H C,H,

C2H6
6C,H, = C,H, +3C,H
Sy (cy-CH, )" 2t = Metls 790t S, (CH,)"
CZH4 CZHG
C,H C.H
2776 SOF <Cy_C6HH)6+ SO(L (C4H7)5+ 2014

v@>\ S, (C,H, )" ‘/@Z\C@

Figura IV-47. Ciclo catalitico proposto para a oligomerizacao, cicli-
zacdo e aromatizagdo do C2H4 gerado na dimerizagdo do CHa. Os
produtos finais sdo CeHs, C7Hs e C10Hs. O C2Hs reintegra-se ao ci-
clo de desidrogenacéo nos sitios metalicos.
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Para o C7Hs sugere-se que ocorra por reacgao entre o CsHs na fase gaso-

sa e o CH4 adsorvido no sitio metalico:

CeHg +|CH,---H-8,, |= CH, +5,, +H,

Esta reacao explicaria a tendéncia de aumento no rendimento de C7Hsg
com o aumento da fracao molar de CH4, sem a necessidade de introduzir a
protélise do CH4 no mecanismo dos carbocations que, como foi mencionado

na secao IV.1.2, é muito exigente energeticamente.

De acordo com os mecanismos disponiveis, o CioHs seria formado por
alquilacao do CéHs com o butadieno adsorvido, seguido das etapas ciclizacao
e aromatizacao do segundo anel. Experimentalmente observou-se que ape-
nas no caso de operacdo mais proxima ao equilibrio de formacido de CesHs
(tempo espacial e temperatura elevados) a razao entre as seletividades de
Ci0Hs aumenta com o incremento na produtividade total em hidrocarbone-
tos. Em outras regides, a dispersao de dados para o CioHs, devido ao erro
experimental na sua determinacao, nao permite generalizar esta conclusao.

Dados mais precisos seriam necessarios para validar esta hipétese.
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Capitulo V: EFEITOS DAS VARIAVEIS DE PROCESSO SOBRE
A DESATIVACAO DO CATALISADOR DE MO/HZSM-5

Os catalisadores de Mo suportados em zedlitas podem perder a sua a-

tividade catalitica por:

e Desativacao irreversivel por desidroxilacdo do suporte, com
perda de sitios acidos de Bronsted, durante a reacao ou re-

generacao do catalisador.

e Desativacao irreversivel por volatilizacdo do MoOs durante

a regeneracao em alta temperatura do catalisador.
e Desativacao reversivel por deposi¢ao de coque.

Estes modos de desativag¢do sdo descritos com mais detalhe a se-

guir.

V.1.1. Desativacio por Desidroxilacdo do Suporte

Nao obstante a estrutura cristalina da ZSM-5 resista até 1353 K sem
apresentar sinais de colapso (TALLON e BUCKLEY, 1987), a calcinagao em
presenca de vapor d’agua remove sitios acidos de Bronsted por desidroxila-
c¢ao (DING et al., 2007). Isto pode representar um problema durante a rege-
neracao do catalisador com ar, devido a formacdo de vapor durante a com-
bustao de coque, como ocorre tipicamente no processo de FCC (HARDING et

al., 2001).

V.1.2. Desativagao por Volatilizacdao de Mo

O MoO3 é um 6xido moderadamente volatil: sua pressao de vapor a

1007 K atinge 133 Pa e seu ponto de fusdo é de 1068 K (PERRY et al., 1997).

O percentual de Mo perdido por volatilizacdo durante a calcinacdo do
suporte impregnado depende da temperatura maxima a qual é submetido o

material, da relacdo Si102:Al2O3 do suporte e do teor inicial de metal, aumen-
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tando consideravelmente acima de 4 % de Mo em massa (KIM et al., 2000).
Segundo os autores, a forca motriz da difusdo do Mo para o interior dos cris-
talitos do suporte depende da densidade de sitios acidos de Bronsted livres.
Se todos estes sitios fossem trocados ionicamente, o excesso de MoOs, aglo-
merado na superficie externa dos cristalitos apresentaria propriedades se-
melhantes as do MoOs massico, tal como manifesta seu perfil de reducao
com Hy (CHEN et al., 1995). Por exemplo, um catalisador contendo inicial-
mente 10 % de Mo e com uma SAR de 40 foi submetido, apds calcinacio a
873 K, a analise termogravimétrica. Até 1083 K a perda de peso foi de 4,5 %,
chegando a 6,5 % quando a temperatura atingiu 1153 K (DEROUANE-ABD
HAMID et al., 2000).

Por outro lado, espera-se que o Mo ancorado sobre o suporte, apos a
carburacao, seja muito menos volatil, dado que os compostos analogos na
forma massica possuem pontos de fusao mais altos do que o MoOs: 1373 K e
2965 K, para o MoOz e Mo2C, respectivamente. Logo, a perda de Mo nao se-
ria tao critica durante a reagdo, mas tornar-se-ia um sério problema durante
a etapa de regeneracao do catalisador por combustao de coque em alta tem-

peratura, quando retornaria a forma original de 6xido de Mo (VI).

Para reduzir a severidade da regeneracao, foi proposta a adicdo de 2 %
de NO ao ar de combustao: a remoc¢ao de coque (acumulada a 1023 K duran-
te 7 h de reacdo) pode ser completada a 723 K (MA et al., 2004); contudo, es-

te método apresentaria restricbes ambientais para a emissao de NOx.

Com o mesmo objetivo, propos-se a operac¢ido em ciclos curtos de reacgao
(60 min) e regeneracao branda com Hz (15 min) na mesma temperatura
(ILIUTA et al., 2003a). Este método permitira preservar o Mo na forma re-

duzida, menos volatil.

Outros autores propuseram substituir MoOs por WOs (ZENG et al.,
1998, XIONG et al., 2001a e XIONG et al., 2001b). Os catalisadores a base
de W conseguiriam trabalhar a temperaturas de até 1073 K, compensando

desta maneira a sua menor atividade, sem risco de volatilizagcdo do metal.
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Em contrapartida, a deposicdo de coque seria mais acentuada, requerendo-

se regeneracoes mais freqientes.

V.1.3. Desativacao por Deposi¢cdo de Coque

Em contato com correntes de CH4 puro, ou em mistura com outros al-
canos leves, a estabilidade dos catalisadores de Mo suportados em HZSM-5
ou HMCM-22 ao longo do tempo néo é satisfatéria para a sua utilizacdo em
um leito fixo, atingindo-se a desativacdo completa apds algumas horas de

reacao.

Pensando-se na utilizacao de gas natural processado, com fragées ain-
da significativas de C2Hg e CsHs, a tendéncia ao coqueamento aumenta. Es-
tudos realizados a 998 K e 3 bar com misturas de CH4 — Ca2Hg contendo até
16,8 % de C2Hs, mostraram que, ainda que exista um efeito ativador do C2Hg
sobre a taxa de conversao do CH4, acima de 6,3 % de C2Hg 0 processo é rapi-

damente interrompido pela desativag¢ao por coque (CHU e QIU, 2003).

O fenomeno de desativacao por deposi¢do de coque restringe o acesso

aos sitios ativos disponiveis para a reacdo mediante dois mecanismos prin-

cipais (FROMENT, 2001):

e Bloqueio direto do sitio ativo por adsorc¢do de compostos de

alto peso molecular.

e Obstrucao das vias por onde transitam as moléculas de re-
agentes ou produtos, devido a condensacao de espécies po-
liaromaticas nas intersecées dos canais ou nas aberturas
de entrada aos microporos, deixando inacessiveis regioes
inteiras que ainda poderiam apresentar atividade cataliti-

ca.

Ensaios de 27Al1 NMR em catalisadores desativados, mostrando que o
grau de distor¢do da geometria local do Al nos sitios acidos de Bronsted se
correlaciona bem com o teor de coque depositado no suporte, apoiariam a hi-

potese de desativacgao por sitio ativo (ZHENG et al., 2006).
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Por outro lado, um mecanismo por bloqueio de boca de poro foi sugeri-
do, apds constatar-se a ocorréncia de um ponto de inflexao na curva de ativi-
dade para um catalisador de Mo/HMCM-22, acelerando-se a taxa de desati-

vacao a partir de um dado teor de coque (RODRIGUES e MONTEIRO,

2004). Em outro estudo, a quantidade de CsHs adsorvida sobre os sitios aci-

dos de um catalisador desativado apds 5 h de reacao (993 K, 50 s'mg-pmol-1,

2 % COg2) cal 74 % em relacdo ao catalisador fresco (BAI et al., 2004). Entre-
tanto, o volume de microporos, medido por adsorcao de Ng, reduziu-se ape-
nas 33 %, concluindo-se que parte dos canais onde se localizam sitios inaces-
siveis para o CsHg, poderia ainda ser transitada por moléculas menores, co-

mo o No.

Em varios trabalhos é citada a participacdo de sitios acidos de
Bronsted “livres”; isto é, nao trocados com Mo, na formacao do coque. Isto foi
confirmado ao serem utilizadas misturas de Mo/AloOs e HZSM-5, fisicamen-
te separaveis apOs a reacao por diferenca de densidades (HONDA et al.,
2004). Foi constatado que a maior parte do coque é depositada no suporte
zeolitico e que, com a adicao de HZSM-5 fresco a fracdo metalica usada, re-

cupera-se a atividade para producao de benzeno.

Sob a hipétese de que o excesso de sitios acidos de Bronsted seria pre-
judicial para a estabilidade do catalisador, testou-se o desempenho de
HZSM-5 desaluminizada por tratamento hidrotérmico, seguido de lixiviacao
com HCI das espécies de Al extra-rede (LU et al., 2001; MA et al., 2002).
Uma desaluminacido moderada (823 K, 38 kPa de vapor H20O, 6h) aumenta a
estabilidade do catalisador e o rendimento de aromaticos (8,7 %, apdés 7 h a
1023 K) e reduz ainda a seletividade a coque (18,7 %). Resultados semelhan-
tes foram obtidos, posteriormente, para Mo/HMCM-22 (SHU et al., 2002b).

Considerando-se a importancia dos sitios acidos de Bronsted na dis-
persao do Mo, foi proposto, posteriormente, efetuar o tratamento hidrotér-
mico apds a troca i6nica do metal (WANG et al., 2003). Este procedimento
extrail Al da rede apenas dos sitios de Bronsted livres e, como conseqiiéncia,

reduz a geracdo de coque e melhora a formacado de aromaticos (apés 20 h de
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reacao, conserva 60 % do rendimento inicial de aromaticos). Entretanto, se o
tratamento hidrotérmico for muito severo, observa-se a extracao de Al sob a

forma de Ala(MoQOu4)s, cataliticamente inativo.

Outro enfoque sugere que apenas os sitios acidos de Bronsted localiza-
dos na superficie externa dos cristalitos de HZSM-5, contabilizando cerca de
25 % do total, seriam os responsaveis pela formacao de precursores de coque
(DING et al., 2002; BRADFORD et al., 2004). Estes hidrocarbonetos aroma-
ticos polinucleares condensariam na forma de depdsitos carbonaceos, dificul-
tando o transporte ao interior dos microporos. Por acdo de um silano organi-
co (APTYS), os sitios externos seriam substituidos por SiOx, quimicamente
mnertes. Com a superficie externa isenta de sitios de troca, o Mo migraria ao
interior dos canais, onde as restricoes estéricas impediriam a formacio dos
precursores de coque. Experimentalmente, os resultados indicam que, ainda
que nao seja completamente eliminada, ha uma reducao efetiva na taxa de
desativacdo e na seletividade ao coque. Ao mesmo tempo, nota-se um au-

mento de 25 % no rendimento em aromaticos.

Sob um ponto de vista diferente, procuraram-se criar acessos alterna-
tivos aos sitios ativos do interior dos cristalitos, mediante a dissolucao par-
cial da rede da zedlita por tratamento com solucao alcalina (SU et al., 2002).
Sob condi¢oes moderadas de lixiviagao (HCI1 0,05 M, 323 K, 1 h), as proprie-
dades texturais do suporte nao se modificam substancialmente, a exceg¢ao da
aparicdo de um novo sistema de mesoporos. Estes poros possuem a capaci-
dade de acomodar os depdsitos carbonosos sem prejuizo da atividade para a
reacao principal, fato que explica a maior quantidade de coque encontrado
no suporte tratado em relacdo ao original apds 6 h de reacao. Nota-se tam-
bém um aumento na seletividade do naftaleno (Ces.9:C10 igual a 5 e 8, respec-
tivamente), explicavel por causa da menor restricio que possuem os sitios
ativos expostos ao interior dos mesoporos. Contudo, aumentando a severida-
de do tratamento (HCI 0,2 M, 353 K, 5 h), a estrutura da zedlita colapsa e

seu desempenho catalitico cai abaixo do suporte original.
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Outra linha de trabalho propde introduzir co-reagente na alimentacgao
(O2, CO2, CO, H20 e NO) junto com o CH4, visando a restringir a formacao
dos precursores de coque e a impedir sua condensac¢io na forma de depdsitos
carbonosos. Em geral, existe um efeito negativo sobre a taxa inicial de for-
macao de hidrocarbonetos, em relacdo a alimentacdo de CH4 puro, porém
compensado apds algumas horas de operacao devido ao ganho na estabilida-

de do catalisador.

E importante salientar que estes co-reagentes (Oz2, CO2, H20, NO) sao
adicionados em propor¢ao de uns poucos percentuais molares, de forma a

acoplar a reacgao de geracao de coque:
4—xX
CH4—>[CHX]+(T]-H2 (V.1)

com reacoes de re-gasificacio (ver coeficientes na Tabela V-1):

[CH,]+Yy-Q——aCO+bN, +cH,0+dH, (V.2)

Tabela V-1: Coeficientes estequiométricos das reagdes de re-
gasificacdo de coque com Oz, NO, COz e H20.

Q y a b c d
2+ X X

0 X 1 0 s 0
2 4 2

NO 1+ 2x 1 1+22X 2% 0

cO, ﬂ ﬁ 0 X 0
2 2 2

H,0 1 1 0 0 ZLZX
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Este acoplamento deve ser otimizado, desfavorecendo as reacoes de re-

forma e oxidacgao parcial do CHu:

CH4+%OZﬁCO+2-HZO (V.3)
CH, +CO, =2 2CO+2H, (V.4)
CH,+H,0 = CO+3H, (V.5)

Dentro deste esquema de reagoes, pode-se ainda considerar a reacao de

deslocamento gas — agua:

CO,+H,=2CO+H,0 (V.6)

Nao obstante, calculos de equilibrio termodinamico (LIU et al., 2002b)
efetuados para uma mistura contendo inicialmente 85:3:12 moles de
CH4:CO2:Ar (950 K, 100 kPa) mostram que a quantidade de agua formada

pela reacéo de deslocamento é desprezivel.

Um estudo de XPS do Mosq da superficie do catalisador (TAN et al.,
2003), mostrou que, em presenca de Oz ou COg, o leito catalitico ndo tem
uma composi¢do quimica uniforme ao longo do reator. Proximo a entrada,
onde as condicoes sao oxidantes, prevalecem as espécies Mobt. Rapidamente,
0 Oz é consumido, formando COx e H2O. Com CH4 em excesso, ocorrem rea-
¢oes de reforma que eliminam COgz e H2O do meio para dar CO e Hs. Unica-
mente quando a totalidade do CO2 e H20 é consumida, a composicao do gas
é propicia para a existéncia da fase carbeto e, portanto, para a formacao de

aromaticos. Um mecanismo semelhante é obtido alimentando-se diretamen-
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te CO2, H20, ou NO, com excecao da etapa de oxidacgao. Se a concentracgao de
co-reagente superar um determinado valor, o leito fica completamente sob o

regime de oxidagao — reforma, nao havendo produgao de aromaticos.

Diferentes autores determinaram as fracbes molares étimas de co-
reagentes em diversas condi¢oes de reacdo (temperatura, pressao, teor de
Mo e velocidade espacial da alimentacao). Para Og, obteve-se 0,5 % a 973 K
(OSAWA et al., 2003) e 3,2 % a 1043 K (TAN et al., 2003); para CO2, 1.6 % a
973 K (LIU et al., 2002b, OSAWA et al., 2003, LIU et al., 1998 ) e 5 % a 1073
K e 3 bar (SHU et al., 2002a); e para H20, 2,2 % a 998 K e 3 bar (LIU et al.,
2003). No caso da H20, acima de 2,6 % e 1023 K é verificada a extracio de
Al do suporte por 27Al1 NMR, o que provoca a rapida desativacao do catalisa-
dor. O ganho em estabilidade é devido a presenca de CO e Hsz na regiao do

leito carburada.

Entretanto, o efeito do CO é ainda objeto de controvérsia. Por um lado,
concluiu-se que o desempenho catalitico de um catalisador com 3 %
Mo/HZSM-5 é insensivel a concentracao de CO na faixa entre 1,8 e 12 % a
973 K e 1 bar (LIU et al., 1998, OHNISHI et al., 1999). Posteriormente, foi
verificado que um catalisador de Re/HZSM-5, também ativo para formacao
de aromaticos, apresenta uma fracao 6tima de CO, entre 20 e 25 %, a 1023 K
e 3 bar (WANG et al., 1999, WANG et al., 2000). Este efeito estaria baseado
na adsorg¢ao dissociativa do CO sobre o Re metalico, onde o oxigénio adsorvi-
do eliminaria o coque “inerte” (aquele queimado a alta temperatura durante
a TPO), que seria substituido por carbono mais facilmente hidrogenavel em

intermediario da reacao de aromatizacao.

Sendo o Hs um produto de reacao, sua adi¢cao na alimentacao tem um
efeito negativo sobre a conversao de equilibrio a hidrocarbonetos, assim co-
mo na taxa de reag¢ao. Contudo, o Hs favorece a re-hidrogenacao de espécies

superficiais:

[CHX]+%H2 ﬁ[CHHy:' (V7)
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Os resultados experimentais, utilizando concentracoes de Ha entre O e
15 %, mostram o efeito pronunciado do Ha sobre a producao de coque e, con-
sequentemente, sobre a estabilidade do catalisador (MA et al., 2003). A sele-
tividade relativa entre hidrocarbonetos nao é afetada de forma significativa
pela presenca de Has.

Na area de reforma catalitica, é reconhecida a existéncia de uma rela-
cao inversa entre a concentracao de Hs na mistura reacional e a taxa de de-
posicao de coque. Um exemplo aplicado com sucesso na aromatizacao de n-

C7H16 é a expressao empirica:
k
Ry = e*kscxps i 4+ —2 (V.8)
D

onde o fator e #“ representa a funcdo de desativacio da reacdo de formacio

/ i . _ N ~ i
de coque pela presenca do proprio coque; p, refere-se a pressdo parcial do
precursor a partir do qual o coque é gerado, %, k, e k, sdo coeficientes ajus-

taveis do modelo (LIU, 1995).

V.2. Metodologia

V.2.1. Materiais

O mesmo catalisador utilizado no estudo cinético do Capitulo IV
(Mo/HZSM-5, Si:Al de 12,5 e Mo:Al de 0,34) foi escolhido para os testes de

estabilidade descritos neste capitulo.

O protocolo de pré-tratamento (reducgao — carburacgao) foi idéntico ao

descrito na Secao IV.2.2.
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V.2.2. Equipamento

Os experimentos foram conduzidos na Unidade de Desidroaromatiza-
cao de CHy4, descrita na Secao IV.2.3. O médulo de TPO-FID foi utilizado pa-

ra a quantificacao de coque do catalisador gasto.

V.2.3. Técnicas Analiticas

Para os testes de desativacao, o efluente do reator foi amostrado a in-
tervalos de tempo regulares (25 min) e analisado cromatograficamente, de

acordo com a técnica descrita na Secao IV.2.4.

Para quantificacao de coque depositado no catalisador, utilizou-se a o-
xidacdo a temperatura programada com deteccdo por FID (FUNG e QUE-
RINI, 1992). Essencialmente, a técnica consiste em alimentar uma mistura
oxidante (2 % de O2 em Na, 37,5 cm3min-t) ao reator de TPO, contendo a
amostra que se deseja analisar, enquanto a mesma é aquecida da tempera-
tura ambiente até 1073 K (20 K'min1). O efluente do reator de TPO com
COx é misturado com Hsz (22,0 cm3-min-!) e passando-se em seguida por um
reator metanador, onde os COx sdo convertidos estequiometricamente em
CH4, com eficiéncia maior que 99 %, sobre um catalisador com 20 % Ni su-
portado em SiO2. Os gases sao direcionados ao detector FID do cromatégrafo
gasoso da unidade para quantificacdo do CH4. O esquema da unidade é mos-

trado na Figura V-1.

V.2.4. Calibracio do Detector FID

O sinal do FID é proporcional a vazao molar de CH4 que por ele passa

(Qu, = ey, Spp)- Liogo, a quantidade total de carbono queimado durante a

TPO (q.) pode ser calculada por integracao do sinal do FID:
b b
qdc = f QCH4 dt = oy, f Sppdt = Qcy, Ao (V.9)
0 0
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O detector FID foi calibrado na faixa entre 0 e 2 % de CH4 em relagao a
corrente de mistura oxidante alimentada. Uma corrente com CH4 (10 % em
He) foi diluida na mistura oxidante até a concentracdo desejada, e enviada
diretamente para o FID, obtendo-se o fator de resposta deste instrumento

para o CHa4. A resposta obtida foi linear na faixa de condiges testadas.

FID
H o 4 ]-
32 P! i I;I
(22 cm®min™) — ar

(300 cm*min™)

2% Oz/Nz i
(37,5 cm*min?) —[___

Lim i im i i e =

REATOR REATOR DE
DE TPO METANACAO

Figura V-1. Esquema do médulo TPO-FID da Unidade de Desidro-
aromatizacao de CHa.

Posteriormente, calculou-se o grau de conversao de CO2 no metanador,
introduzindo-se proporgoes variaveis de CO2 (10 % em Ng) na mistura oxi-
dante e analisando-se a quantidade de CH4 formada. A conversido completa

do COx em CHyj foi verificada nestas condigoes (Figura V-2).
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Figura V-2. Fator de resposta do FID para o CH4 introduzido dire-
tamente (m), ou produzido a partir de uma quantidade equivalente
de CO2 no metanador (0).

V.2.5. Testes Cataliticos

O leito catalitico foi montado na forma descrita na Secio IV.2.6, utili-
zando-se tipicamente 200 mg por experimento. Em alguns casos, o leito foi
dividido em quatro secoes, de 50 mg cada uma, separadas entre si por uma
fina camada de 14 de quartzo, de forma tal a podé-las recolher individual-

mente apds a reacdo para efetuar a analise de TPO.

V.3. Resultados Obtidos

V.3.1. Efeito da Temperatura de Reacéo

O efeito da temperatura de reacdo sobre a estabilidade do catalisador

foi avaliado a trés temperaturas: 980 K, 970 K e 950 K, com um tempo espa-

cial da carga de 8,1 s'mg-umol! e com alimentagdo de CH4 puro. Na Figura
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V-3, mostra-se a evolucao da conversao global de CH4, onde a desativacgao é

evidente.

Define-se, agora, uma funcao de atividade do catalisador como a pro-
dutividade total em hidrocarbonetos gasosos relativa a seu valor em 10 min

(primeiro ponto amostrado):

at)=—2L— (V.10)

Observa-se que esta funcao depende da temperatura de reacao na faixa
analisada (Figura V-4). Por outro lado, a taxa de desativacao, dada pela in-
clinacao sempre decrescente da curva de atividade, correlaciona-se bem com

a queda da produtividade em coque ao longo da campanha (Figura V-5)

A produtividade total em hidrocarbonetos, mostrada na Figura V-6
juntamente com o limite termodinamico de conversdo de CH4 em cada tem-

peratura, apresenta um comportamento coincidente com a conversao global.

Durante a desativacao, ocorre uma notavel mudanca de seletividade,
prejudicando-se a formacao de aromaticos (Figura V-7 e Figura V-8). Dentro
da fracao aromatica, o CioHs é particularmente afetado pela reducao da ati-
vidade do catalisador (Figura V-9). Da mesma forma, o CsHs diminui a sua
participacdo na fracdo Cos, a medida que os aromaticos perdem espaco no

espectro de produtos (Figura V-10 e Figura V-11).
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tura de reagdo (8,1 s'mg-pmol-1, 105 kPa, CH4 puro).
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Figura V-6. Produtividade em hidrocarbonetos em fun¢ao do tempo
de operacdo, para diferentes valores de temperatura de reacio (8,1

s'mg-pmol-t, 105 kPa, CH4 puro).
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Figura V-10. Razao de seletividades de C2Hs e C2H4 em fungéo do
tempo de operacédo, para diferentes valores de temperatura de rea-

¢ao (8,1 s'mg-pmol-l, 105 kPa, CH4 puro).
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V.3.2. Efeito do Tempo Espacial

Esta série de experimentos fol executada variando-se o tempo espacial

entre 2,2 e 18,9 s'mg-umol-l, a 930 K e 105 kPa, durante 4 h.

Na Figura V-12 mostra-se a conversao global de CHs em funcio do
tempo de campanha. Quanto maior o tempo espacial, mais estavel se torna a
produtividade em hidrocarbonetos (Figura V-13). Diferentemente do obser-
vado em relacao ao efeito da temperatura, neste caso a atividade do catali-
sador é fortemente afetada pelo tempo espacial do CH4 no reator, em parti-
cular para valores reduzidos desta variavel (Figura V-14). O aumento de

produtividade em hidrocarbonetos observado durante os primeiros instantes

da reacgdo para o caso do maior tempo espacial (18,9 s'mg-umol-!) deve-se a

reducdo da seletividade do coque; desta forma, a despeito da queda na con-
versao global, esta reducao da-se principalmente na geracao de coque, au-

mentando-se a parcela convertida em hidrocarbonetos gasosos.
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Figura V-12. Conversdo de CHs em func¢éo do tempo de operagao,
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Figura V-14 Funcéao atividade (relativa a conversido em 10 min) em
funcdo do tempo de operacdo, para diferentes valores de tempo es-

pacial [s'mg-pmol-1] (930 K, 105 kPa, CH4 puro).

O aumento do tempo espacial tem um efeito benéfico sobre a seletivi-
dade dos hidrocarbonetos aromaticos (Figura V-15). O CioHs aparece nova-
mente como o aromatico mais afetado pela desativacao do catalisador, ce-
dendo parte da sua conversao ao CsHs (Figura V-16), assim como a seletivi-
dade decrescente do CoHs na fragao Cg’'s (Figura V-17). Segundo a Figura
V-18, para uma dada temperatura, a proporcdo de C2Hg na fracdo Cq’s de-
pende apenas do rendimento observado em aromaticos. Esta correlacao a-
poia a hipotese da formacao de aromaticos mediante reacoes de transferén-

cia de H ao CoH..
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V.3.3. Efeito da Relacido H2:CH4 da Carga

O efeito do Hz sobre a desativacao do catalisador foi pesquisado na fai-
xa entre 0 e 20 % de H2 em uma corrente de CH4, a 980 K e 105 kPa. Expe-
rimentos preliminares indicaram que concentracées de Hz acima de 25 % 1-

nibem a producao de hidrocarbonetos aromaticos.

Conforme a concentracdo de H2 aumenta, nota-se claramente uma re-
ducao na taxa de desativacao do catalisador (Figura V-19 e Figura V-20).
Embora o rendimento inicial em hidrocarbonetos seja menor em presenca de
Hs na carga, devido as limitacgoes termodinamicas proprias do sistema rea-
cional, devido ao ganho em estabilidade utilizando entre 5 e 10 %, o rendi-
mento neste caso supera ao obtido com CH4 puro a partir de 2 h em opera-
cao.

Com 20 % de H: introduzido na carga, a operacao torna-se completa-
mente estavel; neste caso, os rendimentos (0,011) e distribuicdo entre aro-
maticos e Cg’s (6,1) situam-se muito proximos dos valores de equilibrio
(0,014 e 7,2 respectivamente). Para concentracoes de Hz entre 5 e 10 %, ob-
serva-se uma queda de 50 % na relagdo de rendimentos entre aromaticos e
Co’s. (Figura V-21). O CioHs é o produto aromatico cujo rendimento é reduzi-

do em maior grau (Figura V-22).

Entre 5 e 10 % de Hg, a relacao entre CoHgs e C2oH4 permanece pratica-
mente constante, contrastando com a queda abrupta observada no caso da

carga composta por CH4 puro (Figura V-23).
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Figura V-19. Produtividade em hidrocarbonetos gasosos em funcéo
do tempo de operacio, para diferentes valores de concentracdo de

H:z na carga (980 K, 105 kPa, 11 s'mg-pmol-1).
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Figura V-20. Func¢io atividade (relativa a conversdo em 10 min) em
funcao do tempo de operacio, para diferentes valores de concentra-

¢ao de Hz na carga (980 K, 105 kPa, 11 s'mg-pumol-?).
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Figura V-22. Razéo de seletividades de Ci0Hs e CéHs em funcgio do
tempo de operacdo, para diferentes valores de concentracdo de Hs

na carga (980 K, 105 kPa, 11 s'mg-pumol-?).
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V.3.4. Distribui¢dao do Coque no Leito Catalitico

O efeito do tempo de operacgio sobre a distribuigcio espacial do coque é
mostrado na Figura V-24. Inicialmente (10 min), o perfil de coque é unifor-
me, com uma leve tendéncia a se concentrar nas se¢oes iniciais do leito. Con-
forme se passa o tempo, estabelece-se um gradiente de concentracio de co-
que bem definido, observando-se a maxima diferenca entre os valores ex-
tremos aos 110 min. Mais adiante, no teste apés 185 min, o gradiente de co-
que apresenta uma leve diminuicdo, acumulando-se preferentemente nas

camadas posteriores, tendendo a uniformizacao do perfil.

Reduzindo-se a temperatura de reacao de 980 para 930 K, nota-se que
nao apenas a quantidade total de coque depositada diminui, mas que tam-
bém o perfil de coque desenvolvido apresenta gradientes menos proeminen-

tes em comparacao ao caso de alta temperatura (Figura V-25).
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Figura V-25. Teor de coque depositado no catalisador em funcéo da
temperatura de reacdo (110 min de operacdo, 105 kPa, 11

s'mg-umol-l, CH4 puro).
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O aumento da concentracio de H2 na alimentacdo apresenta a mesma

tendéncia qualitativa que a reducao da temperatura (Figura V-26). Entre 5

e 10 % de H2 na carga, a quantidade de coque total se reduz em aproxima-

damente 55 % em relac¢ado a alimentacao de CH4 puro. O perfil de coque ten-

de a uniformidade, particularmente a partir de 10 % Hz. Estes resultados

confirmam a hipétese da existéncia de uma distribuicdo ndo homogénea de

coque ao longo do reator, fato que néo tinha sido relatado anteriormente na

literatura.

Duas séries de perfis tipicos de combustao de coque por TPO sdo mos-

tradas na Figura V-27 (CH4 puro, 185 min de reacgao) e na Figura V-28 (10 %

H2 em CHy4, 110 min de reacdao). Em todos os casos, a maxima taxa de com-

bustao situa-se na faixa de 840 a 880 K.
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V.4. Discussao e Conclusées

Em linhas gerais, os resultados apresentados podem ser explicados de

forma concisa, considerando-se duas hipéteses de trabalho:

a) O Hg, co-alimentado com o CH4 na carga ou gerado in situ pe-
las proprias reag¢oes de aromatizac¢do ou atua como inibidor na
formacao de precursores de coque ou promove a re-gaseificacao

do coque formado.

b) O coque restringe o acesso dos reagentes aos sitios ativos onde
0s seus proprios precursores sao formados, reduzindo-se assim
sua taxa de formacao e, conseqiientemente, a taxa de desativa-

¢ao do catalisador.

Em todos os casos analisados, o coque apresentou um perfil de concen-
tracdo decrescente entre a entrada e a saida do reator. Nao por acaso, este é
o sentido em que a concentracao de Hs no meio reacional aumenta, a medida

que é gerado nas reagoes de desidroaromatizacao.

Considerando-se que a carburac¢ao do Mo se deu de forma uniforme du-
rante a etapa de pré-tratamento, o catalisador encontra-se inicialmente no
seu estado de maxima atividade em toda a extensao do leito. Com a introdu-
cao do CHy, as reacoes de desidroaromatizacao ocorrem com maior velocida-
de nas camadas anteriores do leito, onde a concentracdo de Hs é baixa e se
opera longe do equilibrio termodinamico. O Hz gerado nesta regiao protege,
em certa medida, as camadas posteriores da deposi¢cao de coque e sua conse-
quente desativacao. Concorrentemente com as reacbes principails, 0 coque
também é formado nas regides mais ativas e pobres em Hs. Em conseqiién-
cla, as camadas proximas a entrada do leito sofrem uma deposicao de coque
mais intensa e perdem progressivamente a sua atividade. Conforme estas
zonas se tornam inativas, a conversao de CH4 desloca-se para as camadas
posteriores, que até entdo vém conservando uma fragdo substancial da sua
atividade inicial. O perfil de coque avanca sobre as camadas ativas, em sin-

tonia com a frente de reacdo, até atingir o final do leito.
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Desta forma, o perfil de coque ao longo do reator comec¢a com uma con-
centragao uniforme no instante inicial. Posteriormente, o gradiente de con-
centracdo de coque aumenta pela desativacao preferencial das camadas
mais proximas a entrada, enquanto as inferiores permanecem parcialmente
ativas. Em um determinado instante, o gradiente de coque atinge um maxi-
mo, a partir do qual, com a sec¢ao superior do leito completamente desativa-
da, a maior parte da conversao do CH4 se da nas ultimas se¢oes ativas do
leito. Eventualmente, todo o leito perderia a sua atividade, e a duracao da
campanha estaria definida pelas condi¢oes de temperatura de reacao, tempo

espacial e composi¢io da carga.

De acordo com o mecanismo descrito, quanto maior a concentracao de
H2, menor a taxa de deposicao de coque. Quando Hz é co-alimentado junto
com o CHy4, a inibicao sobre o coque comeca logo na entrada do leito cataliti-
co. Concentragoes crescentes de Ho na mistura reagente reduzem a quanti-
dade total de coque depositado, tornando-se seu perfil mais ou menos uni-
forme, ja que agora toda a extensao do leito esta exposta a uma elevada con-
centracdo de Hqo. Devido ao fornecimento externo de Hs, neste caso o catali-
sador atinge um desempenho estavel quando a concentracio de Hg for sufi-

cientemente elevada, porém em detrimento da conversao por passo.

O principal efeito da desativagao é diminuir a seletividade dos hidro-
carbonetos aromaticos. Em principio, os dois mecanismos principais de desa-
tivacdo por coque, bloqueio individual dos sitios acidos de Bronsted ou res-
tricdo da circulacdo das moléculas aromaticas pelos canais da zedlita, pode-
riam dar conta desta observacdo. Por outro lado, considerando-se valido o
mecanismo de formacio de aromaticos via carbocations sugerido por LUK-
YANOV et al. (1994), a taxa de formacao global depende da quantidade total
de sitios acidos, e nao da densidade local destes. Portanto, os produtos aro-
maticos deveriam ver sua produtividade diminuida com aproximadamente a
mesma intensidade. Isto ndo é compativel com os resultados experimentais:
a seletividade do CeHs aumenta as expensas do CioHs. No entanto, uma ex-
plicacdo mais plausivel para esta mudanca de seletividade dentro da fracéo

aromatica seria a obstrucao parcial e gradual das intersec¢ées dos canais mi-
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croporosos do suporte. Moléculas de maior tamanho, como o CioHs, veriam a
sua mobilidade reduzida dentro dos cristalitos da zedlita, e a seletividade
observada estaria diretamente vinculada a relagao entre as difusividades

dos produtos aromaticos.

Dentro da fracdo Cq, a desativacdo é acompanhada de uma reducao da
seletividade do C2Hs em relacdo ao CaHs. Dado que o tamanho de ambas as
moléculas é semelhante, o bloqueio dos poros nao poderia originar esta ten-
déncia. De acordo com o mecanismo do ciclo catalitico de oligomerizagao -
aromatizac¢ao sugerido na Secdo IV.4, quantidades crescentes de CzsHg seri-
am geradas a partir do CoHy4 via reacgoes de transferéncia de H. Por este mo-
tivo, ao mesmo tempo que se reduz o rendimento de aromaticos durante a
desativacao, o rendimento de CaHs também deveria cair. No entanto, se a
concentracao de Hz no meio for muito alta (20 % na carga), as reacoes de a-
romatizacao de CoH4, e conseqiientemente a sua formacgao, seriam impedi-
das ao extremo de favorecer a dimerizacdo de CHs em um produto menos

desidrogenado, no caso o C2He.

O tempo espacial da carga possui um impacto indireto: no maior tempo
espacial, a conversao de CH4 e a sua correspondente geracao de Ha ocorrem
mais perto da entrada do leito. Neste caso, o avanco do coque acontece mais
lentamente e a taxa de desativagao observada é menor. Claro que o prego a

pagar por esta estabilidade é o de reduzir a vazao de carga processada.
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Capitulo VI: CONCLUSOES E SUGESTOES

VI.1. Conclusées Gerais da Tese

Esta tese abarcou trés aspectos importantes do processo de desidroa-

romatizagao de CHy:

1. Desenvolvimento de um protocolo de pré-tratamento que
maximize a reducao e carburacao do Mo suportado na zeo-
lita HZSM-5, ao mesmo tempo em que minimiza a deposi-

cao 1nicial de coque.

2. Analise dos efeitos das variaveis de processo (temperatura,
tempo espacial, razoes Ho:CH4 e Inerte:CH4) sobre as ca-
racteristicas cinéticas (atividade e seletividade) da reacéo
de desidroaromatizacdo de CH4, em catalisadores de

Mo/HZSM-5.

3. Analise dos efeitos das variaveis de processo (temperatura,
tempo espacial, relacdo H2:CH4 e Inerte:CH4 e tempo de
operacao) sobre a estabilidade do catalisador de Mo/HZSM-
5.

VI.1.1. Pré-tratamento do Catalisador

Como requisito prévio a formacao de aromaticos, o Mo que inicialmente
se encontra na forma de 6xido (estado de oxidacdo +6) deve ser reduzido e
carburado. O aquecimento em CH4 puro mostra que esta transformacao co-
meca por volta de 900 K e atinge sua taxa maxima em torno de 950 K, com-
pletando-se ao chegar a 1150 K. Nestas condi¢oes de concentracao de CHy e
temperaturas elevadas ocorre a deposicao simultanea de coque, desativando

o catalisador.

Um método eficaz para reprimir a formacio de coque consiste em co-
alimentar Hs junto com o CH4. Entretanto, a reducéao da severidade do tra-

tamento provoca a carburacdo incompleta do Mo. Misturas contendo 20 %
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CH4 em Hy, utilizadas com sucesso na carburacao de MoOs massico, nao a-
tingem este objetivo de forma eficaz no caso do Mo suportado em HZSM-5. O
percentual de CH4 deve aumentar até 50 % para obter a carburacao deseja-
da. Maiores concentragoes de CH4 ndo trazem beneficios adicionais e au-

mentam o potencial de formacao de coque.

Outro fator determinante é a temperatura de pré-tratamento, que deve
ser elevada o suficiente para completar a carburacao e, ao mesmo tempo,
abaixo do valor em que o coque comeca a se tornar um problema para a es-
tabilidade do catalisador. O valor adotado, 990 K para uma mistura 50 %

CH4 em Hg, apresentou-se como uma solu¢ao de compromisso adequada.

O tempo espacial ndo impacta a extensao da carburacao na faixa entre

1,5 e 3,0 s'mg-pmol-l. Sugere-se este ultimo valor, visando a economia de Ha.

Mais de 95 % do CO, principal produto gasoso da carburacao, é forma-
do durante os primeiros 15 min de contato com a mistura carburante. Inde-
pendentemente da condi¢do utilizada, ndo se observa desprendimento de CO

apos 45 min do inicio do pré-tratamento.

Em funcao destes resultados, formulou-se protocolo eficaz para carbu-
racao do catalisador, que foi utilizado posteriormente em todos os testes ci-
néticos e de desativacdo. Basicamente, consiste em uma etapa de aqueci-
mento em N até 773 K (10 K'min-1); apés 30 min naquela temperatura, tro-
ca-se o gas inerte pela mistura carburante (50 % Hs em CH,), continuando-
se a mesma rampa de temperatura até 990 K, e permanecendo neste pata-

mar por mais 30 min.

VI.1.2. Efeito das Variaveis de Processo sobre a Atividade e Seletividade
do Catalisador de Mo/HZSM-5

Os dados experimentais mostraram que:

e Obteve-se sucesso em mapear toda a regido experimental
atingindo-se conversoes globais entre 10 % e 90 % do valor

de equilibrio.
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e No extremo de temperatura de reacdo, tempo espacial e
fracdo molar de Hs elevados, o sistema praticamente atinge

o equilibrio quimico.

Segundo os resultados de produtividade em func¢do do tempo espacial,
o maximo observado para o CoH4 confirma seu carater de intermediario na
transformacido de CH4 em CgHs. O CioHs pode ser gerado a partir da alqui-
lacao do CsHs, como sugerem os dados obtidos para conversoes proximas do
equilibrio de formacao de CéHg. Contudo, dados mais precisos na determina-
cao de CioHs seriam necessarios para estender esta conclusdo em toda a re-
gido experimental. O C7Hs seria gerado a partir da desidroalquilagdo do
CesHsg, sendo que a sua formacéao é limitada pelo equilibrio termodinamico em
toda a faixa de condig¢bes pesquisadas. Outros alquilaromaticos foram pro-
duzidos em quantidades despreziveis. Hidrocarbonetos saturados ou insatu-
rados (alquenos, cicloalquenos, dienos, etc.) com trés ou mais atomos de car-

bono nao foram detectados na fase gasosa.

Estas observagoes apontam para um mecanismo de reacao baseado em

dois conjuntos de etapas elementares:

e “ativacao” do CH4 no sitio metalico, composto por etapas de
adsorcao do CH4; dimerizacdo e desidrogenacao; e dessor-
¢ao do C2Hg e do CoH4. Este mecanismo seria compativel

com a proposta de SOLYMOSI

e “aromatizacao” do C2H4 nos sitios acidos do suporte, que
inclui a adsorc¢ao de C2H4 com formagao de carbocations; o-
ligomerizacao de alquenos adsorvidos; ciclizacdo e desidro-
genacao de dienos e dessorcao dos produtos aromaticos. Es-
ta sequéncia de etapas seria semelhante a desenvolvida
por LUKYANOV et al. (1994), porém as etapas de desidro-
genacao ocorreriam pela transferéncia de hidrogénio medi-

ante CaH4, com formacao de CaHs.
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Os dois ciclos cataliticos mencionados estariam acoplados pelas reagoes
de oligomerizacgao de C2Hy e pela desidrogenacao seqiiencial das espécies ad-

sorvidas sobre os sitios acidos mediante reacoes de transferéncia de H.

VI.1.3. Efeito das Variaveis de Processo sobre a Estabilidade do
Catalisador de Mo/HZSM-5

De acordo com os dados da literatura (BAI et al., 2004), o principal
modo de desativacdo é o bloqueio dos microporos do suporte zeolitico por de-
posicao de coque. Estes depositos reduzem o rendimento global de hidrocar-
bonetos, afetando em maior medida os hidrocarbonetos aromaticos e, dentro
destes, o produto de maior tamanho molecular: o Ci0Hs. O aumento de sele-
tividade do C2H4 em detrimento do C2He néo estaria diretamente relaciona-
do ao teor de coque, mas sim indiretamente pela reducdo das reacgoes de
transferéncia de H que participam na producido de aromaticos ou pela re-

hidrogenacédo do C2H4 nos sitios metalicos.

O Ha, co-alimentado com o CH4 na carga ou gerado in situ pelas pro-
prias reac¢oes de aromatizacao, atua como inibidor na formacao de precurso-

res de coque, ou na re-gaseificacdo do coque uma vez formado.

O coque restringe o acesso dos reagentes aos sitios ativos onde os seus
proéoprios precursores sdo formados. No intervalo de tempo analisado nao se
observou um ponto de inflexdo, com aceleracdo da taxa de desativacdo, por
bloqueio em boca de poros. Porém, devido a curta duracao dos experimentos,

esta hipétese nao poderia ser excluida com base nos dados aqui levantados.

Em sintese, a extensio da desativacdo do catalisador durante as rea-
coes de desidroaromatizacao de CHs esta influenciada fundamentalmente
pela concentracao de H2 no meio reacional e, em segundo lugar, pela tempe-
ratura de reacado. O tempo espacial da carga possul um impacto indireto: a
maior tempo espacial, a conversao de CHy, e a sua correspondente geracao
de Hgz, ocorre mais proxima a entrada do leito; neste caso, o avango do coque

acontece mais lentamente e taxa de desativag¢ao observada é menor.
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VI.2. Perspectivas de Desenvolvimentos Futuros

Em face as perspectivas de desenvolvimento tecnolégico do processo de
aromatizacdo de CHy4, alguns aspectos do sistema catalitico merecem ser a-
profundados, pois representariam ganhos significativos no rendimento de

aromaticos por aumento da estabilidade do catalisador.

Entre eles dever-se-ia incluir a extensao do estudo cinético a sistemas
CH4—COg, ja demonstrado eficaz na prevencio da desativacio do catalisador
por coque. Isto representa um grande desafio, pois é razoavel supor que o
CO2 impacte nado apenas na gasificacao do coque, mas também participe ati-
vamente do proprio mecanismo de desidroaromatizacdo do CH4 e produza
modificac¢ées (oxidacgdo) do sitio ativo metalico. O grau de carburacao poderia
ser acompanhado indiretamente mediante analises de quimissor¢cao com CO

sob diferentes condi¢ées experimentais.

Outra vertente, que considera a eliminacgao seletiva de sitios acidos na
superficie externa dos cristais da zedlita e da regido préxima a entrada dos
poros um caminho para a supressao do coque, é muito interessante do ponto
de vista do estudo cinético da reacao, pois permitiria atribuir a cada tipo de
sitio acido uma atividade e seletividade intrinseca dependendo da sua locali-
zacao no cristal da zedlita. Estudos preliminares (DING et al., 2002;
RODRIGUES e MONTEIRO, 2004) indicaram que os sitios acidos externos
apresentariam uma seletividade maior para o CioHs em comparacgao com os

sitios internos.

Um sistema experimental ideal estaria integrado por um reator de mi-
crobalanca oscilante (TEOM; porém nio mais disponivel comercialmente),
acoplado a um cromatégrafo em fase gasosa em linha com um espectrometro
de massas, para analise do efluente do reator nos primeiros instantes da re-
acao. Esta montagem permitiria descrever com detalhe os primeiros instan-
tes da reacgao, e facilitaria o fechamento do balango de massa da reagao por
TPO em conjunto com a TG na microbalanca. Excelentes resultados foram

obtidos para outros sistemas reacionais semelhantes como, por exemplo, a
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oligomerizacao de CoHys (CHEN et al., 1996). Outra configuracao de reator
Interessante seria acoplar axialmente leitos independentes, com pontos de
amostragem intermediarios para o efluente gasoso, de forma a estudar a

distribuicao do coque e de produtos simultaneamente.

Em relacdo a origem do CioHs, seria interessante executar uma série
de experimentos co-alimentando CsHs junto com o CH4. O CsHg poderia ser
introduzido de forma continua ou por pulsos; neste ultimo caso, um espec-
trometro de massas capaz de quantificar o fragmento principal do CioHs

(™, = 128) seria o instrumento apropriado.

A natureza quimica precisa e a distribuicdo espacial do coque no inte-
rior dos cristais do suporte ainda permanecem como um campo de pesquisa
inexplorado, donde podem surgir novas modificacées estruturais que au-
mentem a resisténcia do catalisador ao coqueamento. Técnicas que utilizam
a dissolucao do suporte com HF, seguido de extracdo com CH:Cls e analise

por cromatografia gasosa da fragdo soluvel foram aplicadas com sucesso em

sistemas similares (HENRIQUES et al., 1997).

Como reflexdo final, o autor desta tese espera que a analise qualitativa
dos dados experimentais expostos aqui tenha constituido o primeiro passo
para o entendimento da interacao entre as variaveis de processo e o desem-
penho do catalisador de Mo/HZSM-5. O sucesso de trabalhos futuros na de-
terminacao de modelos cinéticos estara baseado na integragao do maior nu-
mero possivel de técnicas de caracterizacao e analise disponiveis, associada
a correta configuracio do reator para garantir a auséncia de outros fenome-

nos a nao ser da cinética intrinseca.
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APENDICE I. Célculos para Verificacio das Resisténcias a

Transferéncia de Massa e Energia.

Transferéncia Interparticular

Para o célculo do Pe, requer-se uma estimativa do coeficiente de dis-

persao axial do CHs em Ar (D, cn,) 20 longo do leito de particulas finas de

catalisador, que por sua vez depende do nimero de Reynolds (Re, ):

—4
U M _ t 1,38-10 _g79.10° B
Sp-p-T w-(4-10*3) 1,25-10%.1,00-10" S
(AP-I.1)
. . . 72. . 71. . 74
Re, - U-p-d, 879107 4,26 1(35 2.5-10 018 (AP-12)
[ 5,27-10

Para niimeros de Reynolds tao baixos, a dispersao axial ocorre por di-

fusdo molecular (D ,,, estimada pelo método de Chapman e Enskog) nos

intersticios das particulas de catalisador (BERGER et al., 2002). Os valores
de porosidade e tortuosidade do leito foram extraidos do artigo citado, pois
se trata de um catalisador zeolitico com tamanho de particula semelhante ao

caso de interesse aqui.

2
D,.on = j—BDCH4_Ar = 01’—‘;5-1,68-104 =4,20-10° m? (AP-1.3)

B >

~U.d, 879-107%-2,50-10""
D, cn 4,20-107°

= 0,52 (AP-1.4)
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Transferéncia na Interface Sdlido — Géas

Utiliza-se a correlagao do nimero de Sherwood (GIERMAN, 1988):

Sh=4,4-(1—¢,)-(Re,)"” - Sc"* (AP-L.5)

Para aplicar este critério, é necessario conhecer a taxa de reacido por
unidade de volume de catalisador nas condigoes de teste (no caso, alimenta-
cao com CH4 a 1010 K). Este valor foi estimado a partir dos experimentos

realizados no menor tempo espacial:

kmol

m®-s

R, % pp-|Rey, —1246-5,46-10° = 6,80-10~*

L:O,G—S'mg
pmol

(AP-1.6)

O cenario mais desfavoravel ocorre para o minimo coeficiente de trans-

feréncia de massa e o maximo tamanho de particula. O minimo %, ¢ calcu-

lado para a menor vazao utilizada na série de experimentos (maximo tempo

espacial):

U-p-d, 8,79-10%-2,00-10"-2,5-10"*

a ~0,15 (AP-L.7)
Py 2,86-10°

Re,

O CHj4 deve difundir no filme externo as particulas de catalisador. Por
simplificacdo, supde-se que este filme contenha, alem do CH4, somente Ho
(que é o produto majoritario das reacoes de desidroaromatizacao). Pelo

mesmo procedimento que antes, estima-se D, u, Das condigoes de reacao
4

em 2,14:102 m-s'1:
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0,33

-5
2,86-10 0,82

2,00-107'-2,14-10*

Sh=4,4-(1-0,45)-(0,18)""-

(AP-L.8)

Sh-D . 107
_ CH,-H, _ 0,82-2,14 }40 —0,41 m (AP-1.9)
g d, 4,25-10 S

Substituindo-se os valores estimados na formula do critério, confirma-

se que ha uma folga consideravel ainda no pior caso:

n-Reyy, 2-6,80-10"
k,-ap-Coy , 0,36-1,41-10"-1,25-107

=0,0019 < 0,05

(AP-1.10)

Os gradientes de temperatura na interfase foram checados aplicando-

se o seguinte critério (PEREZ-RAMiREZ et al., 2000):

RCH4

< 0,05 (AP-1.11)
k, -ap 'CCH4 b

E, \(AHk,Cey ,
RT, AT,

O coeficiente de transferéncia de calor foi calculado pela seguinte cor-

relacao (LITTMAN et al., 1968):
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U-»- .1072. 107" .10°

_Uwpe, 87910720010 -451-10° _, 010 2J

£ 6-(1-¢y) 6-(1—0,45) m*-s-K
(AP-1.12)

Experimentalmente, obteve-se uma energia de ativaciao aparente a

partir dos dados experimentais a baixo tempo espacial, com 7, = 950 K:

E
l‘%’p =13,4-T, =13,4-950 =12,7-10°K (AP-1.13)
O critério calculado é:

-9,23-10"° = 0,021 < 0,05

12,7-10*1(1,0-10%-0,36-1,25-10 2
1010 2,40-10'-1010

(AP-1.14)

Logo, os critérios sio satisfeitos e os gradientes de concentracio e tem-

peratura no filme poderao ser considerados despreziveis.
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APENDICE II: Dados Experimentais

Tabela II-1. Série variando-se temperatura e tempo espacial. Condig¢oes ex-

perimentais.
MASSA REACAO
No. T P CH4 Ar T
[mg] (K] [Pa] [pmol'mgt-s] | [umol'mgtst] | [mg-spmol]

382 136,3 890 105000 1,61 0,00 0,62
349 136,2 890 105000 0,80 0,00 1,25
345 136,2 890 105000 0,40 0,00 2,50
360 136,2 890 105000 0,23 0,00 4,41
378 136,2 890 105000 0,10 0,00 10,02
350 136,2 910 105000 0,80 0,00 1,25
347 136,2 910 105000 0,40 0,00 2,50
359 136,2 910 105000 0,23 0,00 4,41
535 136,2 910 105000 0,10 0,00 10,02
351 136,1 930 105000 0,80 0,00 1,25
341 136,1 930 105000 0,40 0,00 2,50
348 136,1 930 105000 0,40 0,00 2,50
361 136,1 930 105000 0,23 0,00 4,41
534 136,2 930 105000 0,10 0,00 10,02
352 136,1 950 105000 0,80 0,00 1,25
342 136,1 950 105000 0,40 0,00 2,50
358 136,1 950 105000 0,23 0,00 4,41
533 136,1 950 105000 0,10 0,00 10,02
353 136,1 970 105000 0,80 0,00 1,25
343 136,1 970 105000 0,40 0,00 2,50
362 136,1 970 105000 0,23 0,00 4,41
532 136,1 970 105000 0,10 0,00 10,02
354 136,1 990 105000 0,80 0,00 1,25
344 136,1 990 105000 0,40 0,00 2,50
357 136,1 990 105000 0,23 0,00 4,41
531 136,1 990 105000 0,10 0,00 10,02
536 136,2 1010 105000 1,61 0,00 0,62
355 136,1 1010 105000 0,80 0,00 1,25
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Tabela II-1. Série variando-se temperatura e tempo espacial. Condic¢oes ex-

perimentais (cont.)

346 136,1 1010 105000 0,40 0,00 2,50
356 136,1 1010 105000 0,23 0,00 4,41
371 136,1 1010 105000 0,10 0,00 10,02
372 136,1 1010 105000 0,10 0,00 10,02
373 136,1 1010 105000 0,10 0,00 10,02
369 136,2 1010 105000 0,10 0,00 10,02
370 136,1 1010 105000 0,10 0,00 10,07

Tabela II-2. Série variando-se temperatura e tempo espacial. Resultados ex-

perimentais.
RELACAO DE MOLES (SAIDA)

No.

H2:CH4 Ar:CHs | C2H4:CH4 | C2He:CH4 | CéHe:CH4 | C7Hs:CH4 | C10Hs:CH4
382 1,22E-02 | 0,00E+00 | 3,55E-04 | 1,94E-05 | 4,15E-04 | 2,15E-05 | 5,26E-05
349 1,62E-02 | 0,00E+00 | 3,95E-04 | 4,01E-05 | 6,15E-04 | 3,97E-05 | 9,80E-05
345 2,73E-02 | 0,00E+00 | 5,00E-04 | 1,48E-04 | 1,25E-03 | 8,48E-05 | 2,31E-04
360 3,64E-02 | 0,00E+00 | 4,09E-04 | 3,58E-04 | 1,66E-03 | 1,09E-04 | 1,85E-04
378 | 5,57E-02 | 0,00E+00 | 5,22E-04 | 5,32E-04 | 3,19E-03 | 1,83E-04 | 4,95E-04
350 | 2,19E-02 | 0,00E+00 | 5,56E-04 | 5,36E-05 | 9,73E-04 | 6,17E-05 | 1,51E-04
347 3,80E-02 | 0,00E+00 | 6,71E-04 | 2,02E-04 | 1,90E-03 | 1,25E-04 | 2,78E-04
359 4,92E-02 | 0,00E+00 | 5,13E-04 | 4,68E-04 | 2,55E-03 | 1,59E-04 | 2,88E-04
535 8,29E-02 | 0,00E+00 | 7,34E-04 | 7,00E-04 | 5,29E-03 | 2,95E-04 | 5,85E-04
351 3,02E-02 | 0,00E+00 | 7,33E-04 | 7,34E-05 | 1,42E-03 | 8,80E-05 | 2,06E-04
341 5,12E-02 | 0,00E+00 | 8,71E-04 | 2,66E-04 | 2,63E-03 | 1,71E-04 | 3,63E-04
348 5,22E-02 | 0,00E+00 | 8,52E-04 | 2,77E-04 | 2,86E-03 | 1,80E-04 | 4,10E-04
361 | 6,74E-02 | 0,00E+00 | 6,46E-04 | 5,43E-04 | 3,62E-03 | 2,31E-04 | 4,53E-04
534 | 1,10E-01 | 0,00E+00 | 8,00E-04 | 7,30E-04 | 7,36E-03 | 3,82E-04 | 8,62E-04
352 4,10E-02 | 0,00E+00 | 9,34E-04 | 1,06E-04 | 1,97E-03 | 1,24E-04 | 2,99E-04
342 7,38E-02 | 0,00E+00 | 1,14E-03 | 3,78E-04 | 4,34E-03 | 2,53E-04 | 7,98E-04
358 9,34E-02 | 0,00E+00 | 8,85E-04 | 6,27E-04 | 5,72E-03 | 3,29E-04 | 8,90E-04
533 1,38E-01 | 0,00E+00 | 8,68E-04 | 8,19E-04 | 9,67E-03 | 4,64E-04 | 1,17E-03
353 5,23E-02 | 0,00E+00 | 1,28E-03 | 1,40E-04 | 2,79E-03 | 1,63E-04 | 3,47E-04
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Tabela II-2. Série variando-se temperatura e tempo espacial. Resultados ex-

perimentais (cont.)

343 | 9,88E-02 | 0,00E+00 | 1,43E-03 | 4,63E-04 | 6,05E-03 | 3,32E-04 | 7,64E-04
362 | 1,17E-01 | 0,00E+00 | 1,10E-03 | 8,77E-04 | 7,50E-03 | 3,98E-04 | 8,08E-04
532 | 1,75E-01 | 0,00E+00 | 1,22E-03 | 8,21E-04 | 1,27E-02 | 5,61E-04 | 1,33E-03
354 | 6,89E-02 | 0,00E+00 | 1,67E-03 | 1,98E-04 | 3,63E-03 | 2,22E-04 | 4,57E-04
344 | 1,34E-01 | 0,00E+00 | 1,75E-03 | 5,68E-04 | 8,32E-03 | 4,24E-04 | 1,08E-03
357 | 1,56E-01 | 0,00E+00 | 1,14E-03 | 9,32E-04 | 1,06E-02 | 5,22E-04 | 1,13E-03
531 | 2,16E-01 | 0,00E+00 | 1,26E-03 | 9,05E-04 | 1,59E-02 | 6,45E-04 | 1,78E-03
536 | 5,56E-02 | 0,00E+00 | 2,29E-03 | 6,14E-05 | 2,66E-03 | 1,33E-04 | 2,64E-04
355 | 1,02E-01 | 0,00E+00 | 2,33E-03 | 3,97E-04 | 6,11E-03 | 3,61E-04 | 6,15E-04
346 | 1,70E-01 | 0,00E+00 | 2,19E-03 | 6,73E-04 | 1,13E-02 | 5,62E-04 | 1,21E-03
356 | 1,97E-01 | 0,00E+00 | 1,57E-03 | 1,00E-03 | 1,38E-02 | 6,25E-04 | 1,42E-03
371 | 2,50E-01 | 0,00E+00 | 1,62E-03 | 7,23E-04 | 1,76E-02 | 6,44E-04 | 2,54E-03
372 | 2,51E-01 | 0,00E+00 | 1,62E-03 | 7,46E-04 | 1,76E-02 | 6,59E-04 | 2,65E-03
373 | 2,49E-01 | 0,00E+00 | 1,62E-03 | 7,80E-04 | 1,77E-02 | 6,62E-04 | 2,49E-03
369 | 2,46E-01 | 0,00E+00 | 1,51E-03 | 8,89E-04 | 1,71E-02 | 6,34E-04 | 2,61E-03
370 | 2,51E-01 | 0,00E+00 | 1,65E-03 | 7,35E-04 | 1,77E-02 | 6,50E-04 | 2,96E-03

Tabela II-3. Série variando-se relacao Ho/CH4. Condigoes experimentais.

MASSA REACAO
No. T P CH. H: T
[mg] (K] [Pa] | [pmol'mg-s] | [pmol'mgls?] | [mgspmoll]

507 136,1 1010 | 105000 9,97E-02 0,00E+00 1,00E+01
508 136,6 1010 | 105000 9,44E-02 4,94E-03 1,01E+01
509 136,5 1010 | 105000 8,95E-02 9,89E-03 1,01E+01
528 136,4 1010 | 105000 8,46E-02 1,48E-02 1,01E+01
510 136,4 1010 | 105000 7,97E-02 1,98E-02 1,01E+01
511 136,2 1010 | 105000 7,48E-02 2,48E-02 1,00E+01
515 136,3 1010 | 105000 7,96E-01 0,00E+00 1,26E+00
513 136,5 1010 | 105000 7,56E-01 3,96E-02 1,26E+00
516 136,5 1010 | 105000 7,16E-01 7,91E-02 1,26E+00
529 136,6 1010 | 105000 6,76 E-01 1,19E-01 1,26E+00
517 136,4 1010 | 105000 6,37E-01 1,58E-01 1,26E+00
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Tabela II-3. Série variando-se relacio Hs/CHi. Condigoes experimentais

(cont.)
517b 136,2 1010 105000 5,99E-01 1,98E-01 1,26E+00
522 136,3 890 105000 9,95E-02 0,00E+00 1,00E+01
523 136,7 890 105000 9,93E-02 0,00E+00 1,01E+01
525 136,3 890 105000 9,46E-02 4,95E-03 1,00E+01
526 136,3 890 105000 8,96 E-02 9,90E-03 1,00E+01
527 136,4 890 105000 8,46E-02 1,48E-02 1,01E+01
526 136,6 890 105000 7,96E-02 1,98E-02 1,01E+01
524 136,1 890 105000 7,49E-02 2,48E-02 1,00E+01

Tabela II-4. Série variando-se relacdo Ho/CH4. Resultados experimentais.

RELACAO DE MOLES (SAIDA)

No- H2:CH4 Ar:CHs | C2H4:CH4 | C2He:CH4 | CeHe:CH4 | C7Hs:CH4 | C10Hs:CHa
507 7,50E-01 | 0,00E+00 | 3,56E-01 | 1,30E-01 | 1,27E+01 | 5,04E-01 | 6,38E+00
508 | 7.95E-01 | 0,00E+00 | 3,34E-01 | 1,30E-01 | 1,08E+01 | 4,07E-01 | 4,71E+00
509 8,62E-01 | 0,00E+00 | 3,35E-01 | 1,24E-01 | 9,37E+00 | 3,38E-01 | 4,27E+00
528 9,32E-01 | 0,00E+00 | 3,01E-01 | 1,21E-01 | 7,43E+00 | 2,54E-01 | 3,15E+00
510 9,71E-01 | 0,00E+00 | 2,50E-01 | 1,18E-01 | 4,72E+00 | 1,46E-01 | 1,72E+00
511 1,07E+00 | 0,00E+00 | 2,11E-01 | 1,08E-01 | 2,47E+00 | 7,11E-02 | 8,10E-01
515 3,09E-01 | 0,00E+00 | 4,79E-01 | 7,33E-02 | 4,17E+00 | 2,67E-01 | 1,27E+00
513 4,16E-01 | 0,00E+00 | 4,64E-01 | 9,23E-02 | 4,02E+00 | 2,30E-01 | 1,08E+00
516 5,72E-01 | 0,00E+00 | 4,00E-01 | 1,38E-01 | 4,04E+00 | 2,14E-01 | 8,15E-01
529 7,14E-01 | 0,00E+00 | 4,13E-01 | 1,21E-01 | 3,94E+00 | 1,73E-01 | 7,17E-01
517 8,34E-01 | 0,00E+00 | 2,94E-01 | 1,36E-01 | 2,53E+00 | 1,02E-01 | 2,48E-01
517b 9,83E-01 | 0,00E+00 | 2,31E-01 | 1,30E-01 | 1,45E+00 | 4,81E-02 | 9,11E-02
522 1,68E-01 | 0,00E+00 | 9,04E-02 | 9,38E-02 | 2,07E+00 | 1,26E-01 | 1,27E+00
523 1,68E-01 | 0,00E+00 | 1,05E-01 | 8,32E-02 | 1,98E+00 | 1,29E-01 | 1,17E+00
525 2,64E-01 | 0,00E+00 | 9,02E-02 | 1,10E-01 | 1,82E+00 | 9,47E-02 | 6,97E-01
526 3,48E-01 | 0,00E+00 | 6,17E-02 | 1,01E-01 | 9,85E-01 | 4,06E-02 | 2,47E-01
527 | 4.81E-01 | 0,00E+00 | 3,74E-02 | 8,15E-02 | 2,04E-01 | 5,62E-03 | 2,95E-02
526 | 6.63E-01 | 0,00E+00 | 2,08E-02 | 6,15E-02 | 2,00E-02 | 0,00E+00 | 0,00E+00
524 8,84E-01 | 0,00E+00 | 1,34E-02 | 4,62E-02 | 0,00E+00 | 0,00E+00 | 0,00E+00
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Tabela II-5. Série variando-se relacdo Ar/CH4. Condig¢bes experimentais.

MASSA REACAO
No. T P CH4 Ar T
[mg] (K] [Pa] [pmol'mgt-s] | [pmol'mgts] | [mg-spmoll]

406 136,2 1010 105000 1,24E-02 8,74E-02 1,00E+01
405 136,2 1010 105000 2,48E-02 7,51E-02 1,00E+01
403 136,4 1010 105000 5,03E-02 4,93E-02 1,00E+01
404 136,1 1010 105000 7,46E-02 2,53E-02 1,00E+01
402 136,3 1010 105000 9,97E-02 0,00E+00 1,00E+01
412 136,5 1010 105000 2,46E-02 1,73E-01 5,056E+00
411 136,3 1010 105000 4,93E-02 1,49E-01 5,04E+00
407 136,7 1010 105000 9,94E-02 9,84E-02 5,05E+00
410 136,2 1010 105000 1,48E-01 5,04E-02 5,04E+00
408 136,2 1010 105000 1,99E-01 0,00E+00 5,04E+00
417 136,5 1010 105000 8,23E-02 5,78E-01 1,51E+00
416 136,3 1010 105000 1,64E-01 4,97E-01 1,51E+00
413 136,4 1010 105000 3,32E-01 3,29E-01 1,51E+00
415 136,6 1010 105000 4,92E-01 1,67E-01 1,52E+00
414 136,3 1010 105000 6,61E-01 0,00E+00 1,51E+00
422 136,4 890 105000 1,24E-02 8,68E-02 1,01E+01
421 136,7 890 105000 2,46E-02 7,43E-02 1,01E+01
418 136,2 890 105000 4,99E-02 4,94E-02 1,01E+01
420 136,8 890 105000 7,38E-02 2,51E-02 1,01E+01
419 136,6 890 105000 9,90E-02 0,00E+00 1,01E+01

Tabela II-6. Série variando-se relacdo Ar/CH4. Resultados experimentais.

RELACAO DE MOLES (SAIDA)

No- H»:CHs | Ar:CH: | C2Hu:CHa | CoHe:CHa | CeHe:CHy | C7Hs:CHa | CroHs:CHy
406 | 4,51E-01 | 6,73E+00 | 1,70E-03 | 2,90E-04 | 2,33E-02 | 2,50E-04 | 5,47E-03
405 | 3,67E-01 | 3,18E+00 | 1,75E-03 | 3,75E-04 | 2,40E-02 | 4,02E-04 | 5,08E-03
403 | 3,04E-01 | 1,09E+00 | 1,43E-03 | 5,41E-04 | 1,91E-02 | 4,74E-04 | 3,69E-03
404 2,69E-01 | 4,25E-01 | 1,59E-03 | 6,41E-04 | 1,92E-02 | 5,47E-04 | 2,63E-03
402 2,45E-01 | 0,00E+00 | 1,52E-03 | 7,45E-04 | 1,76E-02 | 6,01E-04 | 2,54E-03
412 3,79E-01 | 6,86E+00 | 1,65E-03 | 3,74E-04 | 2,46E-02 | 2,65E-04 | 2,42E-03
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Tabela II-6. Série variando-se relacdo Ar/CHas. Resultados experimentais

(cont.).
411 2,98E-01 | 2,96E+00 | 1,72E-03 | 4,84E-04 | 2,16E-02 | 3,89E-04 | 2,21E-03
407 | 2,45E-01 | 1,06E+00 | 1,83E-03 | 5,75E-04 | 1,81E-02 | 4,96E-04 | 1,90E-03
410 2,20E-01 | 4,10E-01 | 1,80E-03 | 6,75E-04 | 1,55E-02 | 5,31E-04 | 1,51E-03
408 1,99E-01 | 0,00E+00 | 1,70E-03 | 8,46E-04 | 1,41E-02 | 5,57E-04 | 1,41E-03
417 2,66E-01 | 6,14E+00 | 1,65E-03 | 2,74E-04 | 1,59E-02 | 2,16E-04 | 1,30E-03
416 2,04E-01 | 2,83E+00 | 1,53E-03 | 2,88E-04 | 1,38E-02 | 3,24E-04 | 1,70E-03
413 1,64E-01 | 1,05E+00 | 2,02E-03 | 4,28E-04 | 1,10E-02 | 3,87E-04 | 1,07E-03
415 1,42E-01 | 3,91E-01 | 1,74E-03 | 5,24E-04 | 8,91E-03 | 4,00E-04 | 8,98E-04
414 1,23E-01 | 0,00E+00 | 1,97E-03 | 6,14E-04 | 7,60E-03 | 3,87E-04 | 7,07E-04
422 | 9,74E-02 | 5,43E+00 | 3,05E-04 | 2,12E-04 | 4,54E-03 | 5,67E-05 | 1,72E-04
421 | 7,33E-02 | 2,65E+00 | 3,61E-04 | 2,64E-04 | 3,51E-03 | 7,39E-05 | 2,62E-04
418 6,10E-02 | 1,00E+00 | 3,81E-04 | 3,57E-04 | 3,43E-03 | 1,31E-04 | 2,40E-04
420 5,33E-02 | 3,72E-01 | 4,26E-04 | 4,93E-04 | 3,03E-03 | 1,43E-04 | 2,85E-04
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