Maria L. Gonzalez 0. Madureira Pinto

Desactivacdo de Catalisadores
de “Cracking” (FCC)

DEQ
FEUF

19985



Maria Leonor Gonzalez Oliveira Madureira Pinto

(Mestre em Engenharia dos Processos Quimicos)

DESACTIVACAO DE CATALISADORES
DE "CRACKING" (F. C. C.)

DEPARTAMENTO DE ENGENHARIA QUIMICA
FACULDADE DE ENGENHARIA
UNIVERSIDADE DO PORTO

1995



MARIA LEONOR GONZALEZ OLIVEIRA MADUREIRA PINTO

(Mestre em Engenharia dos Processos Quimicos)

DESACTIVACAO DE CATALISADORES
DE “CRACKING” (FCC) |

TESE DE DOUTORAMENTO

REALIZADA NO LABORATORIO DE CATALISE E MATERIAIS
E APRESENTADA A
FACULDADE DE ENGENHARIA DA UNIVERSIDADE DO PORTO

SUPERVISOR: PROF. DR. JOSE LUiS C.C. FIGUElRFOP(?/ Eron

Y R XNV A w3 ﬁ’l’r T4
Facuidsas oa Engomhars:
EIB’.LIQTEC.&

g
N, .

DU

25 Jo vign |
DEPARTAMENTO DE ENGENHARIA QUIMICA*jﬁf—zE—»-~’
FACULDADE DE ENGENHARIA S

UNIVERSIDADE DO PORTO

1995



A minha FAMILIA



“Onde quer que exista a
drvore do conhecimento é
sempre o Paraiso " assim
falam as mais novas e as mais
velhas serpentes.
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RESUMO

A deposicdo de coque constitui um dos principais mecanismos
de desactivagdo dos catalisadores usados na converséo de
hidrocarbonetos. Em catalisadores &cidos, o coque resulta da
desidrogenacdo de compostos aromaticos policiclicos formados a partir de
uma sequéncia de reacgdes de "cracking”, oligomerizag&o, ciclizagdo e
transferéncia de hidrogénio, podendo todas as reacgdes ser catalisadas
pelos centros acidos do catalisador.

No presente trabalho estudou-se a desactivaggdo de um
catalisador industrial de FCC ("Fluid Catalytic Cracking") por deposi¢éo de
coque a partir da decomposi¢do de propeno numa gama de temperaturas
de 50 °C a 500 °C. Para a determinagdo da cinética da reacgéo de
formagao de coque bem como para o estudo da reactividade dos depésitos
de coque formados usaram-se sobretudo técnicas termoanaliticas -
termogravimetria (TG) e calorimetria diferencial de varrimento (DSC).

Investigou-se a influéncia de condi¢Ges operatérias, tais como a
temperatura de reacgao e a concentragdo de propeno sobre a velocidade
inicial (velocidade méxima) da reacg&o de formagao de coque.

Estudou-se também a regeneragdo do catalisador coqueficado,
determinando-se a cinética da reacgcdo de gasificagdo do coque com
diéxido de carbono e, fundamentalmente, com ar. Realizaram-se ainda
alguns ciclos de coqueficagao - regeneracao, depositando coque diversas
vezes sobre a mesma amostra de catalisador , com gasificagbes
intermédias com ar, observando-se a desactivagdo continua do catalisador.

O ar foi, também, o meio oxidante usado para a determinacao da
reactividade dos depositos de coque formados sobre o catalisador por
reacgdo de propeno a diferentes temperaturas. Observou-se, igualmente, o
comportamento dos depédsitos de coque quando aquecidos em-atmosfera
de azoto, com especial atengdo para 0S depodsitos obtidos a baixas
temperaturas (entre 50 °C e 200 °C).

Concluiu-se a caracterizagdo do coque depositado a
temperaturas entre 100°C e 500°C com a determinag&o da sua composigao
elementar (teor em carbono e hidrogénio) confirmando-se o aumento do seu
caracter aromatico face a temperaturas de reacgao crescentes.



A partir de ensaios de microactividade obtiveram-se informagoes
sobre a composicdo da fase gasosa efluente, apés a decomposicdo do
propeno em presenca do catalisador de FCC, bem como sobre o tipo de
reaccdes envolvidas e sua evolugdo ao longo da reacgdo. Determinou-se
ainda a variag@o da actividade total do catalisador durante a reacgao.

Como a formagéo de coque esta intimamente relacionada com o
namero, a for¢a e o tipo dos centros activos acidos, de Bronsted e de Lewis,
existentes sobre a superficie do catalisador, determinou-se a acidez do
catalisador de FCC por adsor¢do de duas aminas (n-butilamina ou 2,6-
dimetilpiridina) com posterior desor¢do, em atmosfera de azoto e com
subida gradual da temperatura.

Efectuou-se ainda a determinacgao da acidez do catalisador apos
deposicdo de coque por reacgdo de propeno a diversas temperaturas, bem
como a determinacdo da actividade residual do catalisador apés
envenenamento selectivo com qualquer uma das aminas mencionadas,
procurando associar a formag&o de coque com o tipo e a forca dos centros
activos acidos existentes.

Este estudo foi complementado com a observagéo de amostras
de catalisador virgem e coqueficado no microscopio electrénico, bem como
com a realizacdo de alguns ensaios, analogos aos mencionados, sobre
amostras do mesmo catalisador de FCC exausto ou regenerado
provenientes de uma refinaria.
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ABSTRACT

Coke deposition is one of the main mechanisms of deactivation of
the catalysts used in the hydrocarbon processing industries. On acid
catalysts, coke results from dehydrogenation of polycyclic aromatic
compounds, formed through a sequence of cracking, oligomerization,
cyclization and hydrogen transfer reactions; all these reactions can be
catalyzed by the acid sites of the catalyst.

In this work deactivation of an FCC (Fluid Catalytic Cracking)
industrial catalyst was studied by coke deposition, formed by decomposition
of propene in the temperature range from 50°C to 500°C. Thermoanalytical
methods - thermogravimetry (TG) and differencial scanning calorimetry
(DSC) - were used to determine the kinetics of coke formation as well as
the reactivity of the coke deposits.

The influence of the operating conditions, such as reaction
temperature and propene concentration on the initial (maximum) rates of
coke deposition was investigated.

Coke gasification was studied and its kinetics determined by
reaction with carbon dioxide and with air. Coking / decoking cycles where
several coke deposition reactions on the same catalyst sample were
followed by intermediate air gasifications, resulted in progressive catalyst
deactivation.

Air was also used as oxidant in the study of the reactivity of coke
deposited at different temperatures. The behaviour of coke deposits upon
heating in nitrogen atmosphere was also observed, special attention being
given to deposits obtained at low reaction temperatures (from 50°C to
200°C). '

The characterization of coke deposits obtained from propene
reaction at temperatures from 100 °C to 500 °C was additionally based on
the determination of elemental composition (hydrogen and carbon contents)
confirming the increase in aromatic character with increasing reaction
temperature.
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Information on the effluent gas phase subsequent to propene
decomposition in the FCC catalyst, as well as the kind of reactions involved
and their evolution during reaction was obtained by microactivity tests.

As coke formation is intimatelly related to the number, force and
type of acid sites (Bronsted and Lewis sites) the acidity of the catalyst was
determined by adsorption of two amines (n-butylamine and 2,6-
dimethylpyridine) followed by temperature programmed desorption under
nitrogen flow.

The remaining catalyst acidity upon coke deposition at various
temperatures, as well as the residual activity after selective poisoning with
both amines, where additionally investigated in order to correlate coke
formation with the nature and strength of the acid sites.

The study was complemented with examination of fresh and
coked catalyst samples in the scanning electronic microscope.



viil

RESUME

Le dépdt de coke constitue un des principaux mécanismes de
desactivation des catalyseurs usés dans la conversion des hydrocarbures.
Pour les catalyseurs acides le coke résulte de la deshydrogénation de
composés aromatiques polycycliques formés comme résuitat d' une
sequence de réactions de "cracking”, oligomerisation, cyclisation et de
transfert d’hydrogéne, toutes ces réactions pouvant étre catalysées par les
centres acides du catalyseur.

Ce travail présente I' étude de la désactivation d' un catalyseur
industriel de FCC (" Fluid Catalytic Cracking ") par déep6t de coke da ala
décomposition de propéne dans une gamme de températures, allant de
50°C a 500°C. Pour la détermination de la cinétique de la réaction de
formation de coke aussi bien que pour I' étude de la reactivité des dépdts de
coke formés, on a utilisé des techniques thermoanalytiques -
thermogravimetrie (TG) ainsi que calorimétrie differentielle a balayage
(DSC).

On a étudié V'influence des conditions opératoires, telles que la
température de réaction et la concentration de propéne sur la vitesse initiale
(vitesse maximale) de la réaction de formation de coke.

La régénération du catalyseur cokefié a aussi été étudiée, avec
la détermination de la cinétique de la réaction de gasification du coke avec
le dioxide de carbone et avec de I' air. On a également réalisé des cycles de
dépot de coke et de gasification. Ceci a été réalisé en déposant du coke
plusieurs fois sur le méme échantilion de catalyseur et en effectuant des
réactions intermédiaires de gasification avec de I' air. Ces expériences
mettent en évidence la constante désactivation du catalyseur.

L' air a aussi constitué | atmosphére oxidante pour la
détermination de la réactivité des dépodts de coke formés sur le catalyseur
par réaction du propéne & differentes températures. On a aussi observé le
comportement des dépéts de coke quand ils été chauffés sous atmosphere
d' azote, en portant une attention particuliére aux dépéts obtenus a basses
températures (entre 50 °C et 200 °C).
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On a complété la caracterisation du coke déposé a températures
entre 100 °C et 500 °C avec la détermination de sa composition élémentaire
(teneur en hydrogéne et carbone). Cette analyse a permis de confirmer [
augmentation de son caractére aromatique en fonction d'une augmentation
de la température de la réaction .

A partir d' essais de microactivité on a obtenu des informations
sur la composition de la phase gaseuse effluante aprés la décomposition du
propéne, ainsi que sur le type de réactions engagées et leur evolutions au
cours de la réaction globale. On a également déterminé la variation de I
activité totale du catalyseur pendant la réaction.

Comme la formation de coke est intimement li€ée avec le nombre,
la force et le type des centres actifs acides (de Bronsted et de Lewis)
existant sur la surface du catalyseur, on a déterminé I' acidité du catalyseur
de FCC par adsorption de deux amines (n-butylamine et 2,6-
diméthylpyridine) et désorption en atmosphére d azote et avec
programmation de température.

On a aussi étudié I' acidité résiduelle du catalyseur aprés le
dépot de coke a plusieurs températures ainsi que I' activité residuelle du
catalyseur aprés empoisonnement selectif avec les deux amines, essayant
d' associer la formation de coke avec le type et la force des centres actifs
acides existants.

Cet étude a été completé par I' observation du catalyseur vierge
et cokefié au microscope eléctronique a balayage.
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1. INTRODUGAO 1

1. INTRODUCAO

1.1. GENERALIDADES

Os aumentos dos pregos do petréleo verificados a partir de 1973
revolucionaram a industria petrolifera que teve de se adaptar as novas
condicionantes do mercado, o que implicou uma diminuigdo notavel do
consumo de ramas de petroleo e o aumento da producéo de gasolina e
gasdleo por "cracking" do residuo.

O "cracking" catalitico é, actualmente, o processo de tratamento
de petréleos mais importante em termos de quantidade de carga tratada e
de quantidade de catalisador consumido anualmente. O principal objectivo
deste processo é a conversdo de cargas pesadas em compostos mais leves
e, em particular, a producdo de gasolina de boa qualidade.

Este facto justifica, portanto, o continuo e crescente interesse por
este processo, que n&o tem cessado de sofrer alteracGes e melhoramentos,
relacionados com a sua tecnologia bem como com o catalisador, em
permanente evolugéo.

Este processo € muito complexo, néo so pelas reacgbes de
"cracking", nas quais sd@o quebradas moléculas de hidrocarbonetos de
cadeia longa produzindo moléculas mais pequenas de alcanos, alcenos e
cicloalcanos, e suas relagdes com as propriedades caracteristicas do
catalisador, mas também devido ao grande numero de reacgGes paralelas
que ocorrem.

No "cracking" catalitico podem ser utilizadas trés tecnologias:
leito fixo, leito movel , TCC, e leito fluidizado, FCC; a primeira foi
abandonada ha muitos anos e, entretanto, também o processo TCC foi
completamente suplantado pelo "cracking" catalitico em leito fluidizado.
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A primeira unidade de FCC iniciou a sua produg&o em 1942
(Exxon) e, actualmente, este processo de refinagao de petréleos tem um
papel de primordial importancia , verificando-se que cerca de um tergo do
total de gasolina produzida em refinarias provém de unidades de "cracking"
catalitico em leito fluidizado.

Em Portugal, a nova Unidade de FCC da Refinaria de Sines tem
uma capacidade de 35000 barris/dia e uma utilizag&o de ramas de petroleo
na ordem dos sete milhdes de toneladas/ano e a carga para o FCC s&o os
gasdleos de vacuo fraccionados na Unidade de Destilagdo de Vacuo da
Refinaria.

Uma das razdes para o sucesso observado por este processo €,
precisamente, a flexibilidade demonstrada no tratamento de uma larga
variedade de cargas e a possibilidade de maximizar a produgéo de gasolina
e gasbleo.

Para além da gasolina, sdo também produzidas por este
processo quantidades significativas de outros compostos, alguns dos quais
com valor comercial, como os gases liquefeitos (LPG) e gasdleo leve (LCO)
e outros subprodutos como o gasdleo pesado (HCO) e gases combustiveis,
com taxas de conversdo bastante elevadas (cerca de 60 a 70%). Sobre as
particulas de catalisador verifica-se sempre a deposicao de coque [1-4].

Os produtos da unidade de FCC referidos podem constituir a
carga de outros processos de refinagdo tais como alquilagao, "reforming",
"hydrocracking"”, etc.

Na Tabela 1.1 apresenta-se um exemplo de composigédo media
dos produtos de uma unidade de FCC [4].

Tabela 1.1 - Composigao dos produtos de uma unidade de FCC

Alimentacéo : Gasoéleo e Residuo de Vacuo

Componentes %(em peso) -

Gases Leves (H»; C4;Co) e

LPG (Ca: C3=;C4q; C4™) 10-15
Gasolina ) 40 - 50
Gasoleo leve 15-20
Residuo 15-25

Coque no Catalisador 1-3
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A optimizagéo da unidade de FCC &, consequentemente, vital
para a economia das modernas industrias de refinagdo do petréleo
verificando-se, por isso, um investimento crescente no seu
desenvolvimento.

Como o sucesso desta operagdo estd grandemente dependente
da eficiéncia do catalisador utilizado, devido a sempre crescente exigéncia
da qualidade da gasolina (maior indice de octano), bem como a
necessidade de transformar cargas contendo cada vez maiores proporgdes
de residuos destilados pesados, os catalisadores estdo a sofrer constante
desenvolvimento e aperfeicoamento.

Por este facto, durante a Ultima década os fabricantes de
catalisadores para o processo de FCC desenvolveram um numero
significativo de catalisadores com caracteristicas especificas para satisfazer
as pretensdes das diferentes refinarias, visando uma combinacgao 6ptima do
rendimento em gasolina com a sua qualidade, em termos de indice de
octano.

Para além desta preocupagéo de melhoria da quantidade e da
qualidade da gasolina produzida, hoje em dia procura-se também a
satisfacdo da procura crescente de produtos menos nocivos em termos
ambientais, como, por exemplo, gasolinas com um reduzido teor em
aromaticos, principalmente benzeno que é um composto carcinogénico.

Assim, alguns dos desafios que se colocam as refinarias
petroliferas dos anos 90 s&o, entre outros [5]

= a mudancga de cargas, para cargas mais pesadas e com teores em
enxofre e metais mais elevados,

= a mudanga das especificagdes dos combustiveis sob o ponto de
vista da protecgédo do ambiente, como a reducdo de emissdes de
éxidos de enxofre e azoto, a dessulfurizacéo da gasolina, a
reformulagdo da gasolina, etc,

= conseguir matérias primas econdémicas.

A tecnologia actual envolve a formulagdo de catalisadores de
"cracking” amorfos e cristalinos multifuncionais, compostos por diferentes
funcoes acidas, com distribuigéo de tamanhos de poros diferentes, para
promoverem o craqueamento dos diversos componentes das cargas (desde
os mais pesados aos mais leves), passivadores metalicos (para remogao de
SOy), promotores de combustéo total (muito importante na etapa de
regeneragao), aditivos para melhorar o indice de octano, etc [6].
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1.2. UNIDADE DE F.C.C.

1.2.1. Descri¢ao do Processo

Uma unidade de ‘“cracking" em leito fluidizado, FCC, é
constituida fundamentalmente por duas secgdes . a sec¢ao catalitica, onde
se processam as reacgoes de "cracking”, e a secgdo de fraccionamento
onde s&o separados os produtos das reacgdes anteriores.

Na instalacdo de ‘cracking’, a alimentacdo consiste,
essencialmente, numa mistura de hidrocarbonetos com pontos de ebulicéo
na gama de 200 - 550°C ou superior, & com moléculas constituidas por um
elevado numero de atomos de carbono (12 a 40).

Os hidrocarbonetos presentes em tais cargas sdo
essencialmente parafinas de cadeia linear, naftalenos (alquil-cicloparafinas)
e compostos aromaticos com um a cinco anéis e com cadeias laterais
alquilicas, nao contendo,em geral, olefinas.

: Quando economicamente favoravel, a alimentacdo de unidades
de FCC pode incluir fracgdes mais pesadas como residuos de destilagao
atmosférica ou de vacuo.

Estas cargas apresentam, geralmente, uma maior aromaticidade
e altos niveis de contaminantes (estruturas heterociclicas contendo azoto e
enxofre e espécies metalicas, como niquel ou vanadio) e s&o, por isso, mais
dificeis de quebrar do que o gasoleo; para além disso, tendem a provocar
mais facilmente a deposicdo de coque na superficie do catalisador,
desactivando-o mais rapidamente.

Tais alimentagdes exigem, portanto, catalisadores . com maior
actividade catalitica, baixa selectividade ao coque € capacidade para
combater os efeitos nocivos dos diferentes contaminantes.

Na instalacdo de FCC, representada na Figura 1.1, a carga apo0s
ser pré-aquecida é introduzida na base de um tubo vertical longo chamado
elevador, que nas actuais instalagoes funciona como reactor, e que termina
num separador. Neste ponto, a carga é misturada com as particulas de
catalisador provenientes do regenerador a uma temperatura muito elevada
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(a cerca de 600 - 700 °C); a mistura resultante tem uma razao catalisador /
carga com um valor entre 5 e 6, em peso, e a sua temperatura e
aproximadamente 500 - 530 °C [4].

C
G
— L
- H,0
Figura 1.1 - Unidade de FCC { adaptada da referéncia {7] }
Legenda:
A -Ar H - Permutador de Calor
C - Secgao de arrefecimento L - Produtos liquidos
D - Vapor de dispersao * S - Stripper
E - Elevador R - Regenerador
F -Carga SE - Seccao de Expansao
G - Produtos gasosos T - Vapor e/ou Azoto
GC- Gases de Combustéo V - Vapor de “stripping”
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Devido ao aquecimento produzido pela mistura com O
catalisador, a carga é vaporizada e sofre “cracking”" ainda dentro do
elevador o que promove o aumento do volume da fase gasosa, com O
consequente arrastamento das particulas de catalisador ao longo do tubo
elevador.

Nas instalacdes de FCC mais modernas, em que Sé utilizam
catalisadores zeoliticos muito activos, todas as reacgoes de “cracking” tém
lugar no tubo elevador. O tempo de residéncia neste reactor é apenas de
cerca de trés segundos e, apos este curto tempo de reacgdo, o catalisador
esta completamente desactivado devido & deposicéo de coque.

No topo do elevador, e ap6s uma separagao preliminar efectuada
por um deflector & saida do elevador, dois ciclones em série completam a
separacdo entre o0s componentes Qgasosos (produtos da reacgdo de
"cracking" e carga n&o transformada), que sdo enviados para a secgdo de
fraccionamento, e as particulas de catalisador coqueficado. O catalisador
cai entdo num "stripper” onde é tratado com vapor de agua para remogé&o de
hidrocarbonetos apés o que é introduzido no regenerador. O nivel de
catalisador no ‘“stripper’ é mantido constante, mediante a abertura
controlada de uma valvula .

No regenerador processa-se a combustdo completa do coque
mediante reac¢ao com ar a uma temperatura na gama de 700 - 760 °C,
produzindo diéxido de carbono e vapor de agua. O tempo de residéncia do
catalisador no regenerador é de 10 a 20 minutos.

O calor desenvolvido neste estagio €& transportado pelo
catalisador e usado para promover a reacgéo de "cracking”, que é
endotérmica : os gases de combustéo efluentes do regenerador passam em
dois ciclones, para remogdo de particulas de catalisador, e devido a sua
elevada temperatura podem ainda ser usados para produzir energia, antes
de descarregados para a atmosfera.

Por este motivo, ¢ sempre desejavel uma quantidade minima de
coque para manter o balango calorifico mas, para além disso, a quantidade
total de carga que pode ser processada é, também, automaticamente
controlada pelo nivel de coque depositado no catalisador.

Na Figura 1.2 representa-se um esquema simplificado dos
principais fluxos de circulagdo numa unidade catalitica de FCC.

A quantidade total de catalisador em circulagdo no processo
pode ser tdo elevada que resuite numa velocidade de cerca de 30 a 40
toneladas por minuto; tais velocidades conduzem a uma abrasdo continua
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do catalisador e os finos resultantes podem ser perdidos, continuamente, na
corrente de produtos de “cracking” ou nos gases efluentes do regenerador.

Catalizador + coque

Gases de
comopustao

Produtos

Reactor Regenerador

Figura 1.2 - Principais fluxos em Unidade de FCC [1].

Como ao longo do processo 0 catalisador é sempre mantido no
estado de fluidizagdo, quer por acgao do ar de combustéo, no regenerador,
ou dos gases de "cracking" e vapor, no reactor, as suas particulas deverao
apresentar didmetros com valores na gama de 40 a 80 um, para se
atingirem boas condigdes de fluidizagao.

Devido as condi¢cdes de trabalho quer no reactor, quer no
regenerador, 0S catalisadores de FCC devem, portanto, apresentar elevada
resisténcia ao atrito aliada a uma boa estabilidade térmica e hidrotérmica.

A secgdo de fraccionamento @ constituida por' colunas de
destilagdo que efectuam a separagdo dos diversos componentes gasosos
produzidos no reactor, essencialmente, gasolinas (leve e pesada), gaséleos
leves (LCO) e pesados (HCO) e gases combustiveis.

Além das secgdes de reacgdo e regeneragdao e de
fraccionamento, uma unidade de FCC ainda é constituida por secgdes de
concentragao de gases, de tratamento por aminas e merox, esta ultima para
remogao ou transformagéo de compostos de enxofre (mercaptanos).
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1.2.2. Reacgdes de "Cracking"

Durante o processo de "cracking” catalitico podem ocorrer
diversos tipos de reacgdes que poderemos separar ém trés classes [1] :

= reacgdes pretendidas - "cracking” e isomerizagao

= reac¢des a limitar, mas a nao eliminar, como as de transferéncia
de hidrogénio e de condensagao , por exemplo,

= reaccbes parasitas, a eliminar, que sdo o "cracking" térmico e a
desidrogenacgéo promovida por contaminantes metalicos.

Considera-se, geraimente, que os principais intermediarios das
reaccdes de ‘“cracking” catalitico sobre catalisadores acidos s&o O0s
carbocatides formados nos centros activos acidos do catalisador a partir dos
hidrocarbonetos constituintes da carga.

A formacdo de carbocatibes a partir das moléculas da
alimentagdo pode ocorrer de acordo com diferentes mecanismos,
dependendo, entre outros factores, da natureza da carga e das
propriedades acidicas do catalisador [8] ; como se sabe, e dado que o
passo inicial € a formagdo de um carbocatido, a reactividade dos
hidrocarbonetos constituintes da alimentacdo é decrescente na série
olefinas, alquilaromaticos e isoparafinas, n-parafinas e naftalenos e,
finalmente os aromaticos [1].

Deve referir-se que os carbocatibes formados durante a
conversdo de hidrocarbonetos saturados podem apresentar-se segundo
duas formas distintas, ides alquilcarbénio ou aiquilcarbénio, residindo a
diferenca no tipo de coordenacao apresentado pelo atomo de carbono
carregado positivamente.

Enquanto que nos ides alquilcarbénio o atomo de carbono se
apresenta com um grau de coordenagdo trés, nos ides alquilcarbonio o
atomo de carbono carregado positivamente é pentacoordenado, com pelo
menos uma ligagao a um atomo de hidrogénio [9,10].

Quanto ao mecanismo da reacgédo de "cracking” de parafinas ou
de olefinas, pode considerar-se um processo semelhante a uma reaccao em
cadeia incluindo, portanto, etapas de iniciagao, propagacao da cadeia e,
finalmente de terminagéo [9 - 14].
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No que respeita a primeira etapa, de iniciacao, ha diversas
teorias para a explicar envolvendo os centros acidos do catalisador, sendo
geralmente bem aceite que quando o hidrocarboneto reagente é uma olefina
a formacéo do carbocatido inicial se processa por protonagdo em centros
acidos de Bronsted (Al-O-Si) .

No caso do reagente ser uma parafina, pode formar-se um iao
alquilcarbénio por protonagéo de uma ligagao C-C num centro &cido de
Bronsted (mecanismo monomolecular), ou pode formar-se  um ido
alquilcarbénio, por eliminag&o de um ido hidreto num centro acido de Lewis
(mecanismo bimolecular).

Estudos mais recentes sugerem que a reacgdo se desenvoive
segundo estes dois mecanismos, a decorrerem frequentemente em
simultaneo [11 - 13, 15 - 21]

Um primeiro mecanismo possivel de iniciagdo é, portanto, aquele
em que um centro protdnico do catalisador (centro acido de Bronsted) cede
um protdo a uma molécula insaturada da alimentacdo (numa ligagéo C=C)
produzindo um ido alquilcarbenio :

R{CH=CHRy + ZH - >R4CtH-CHoRp + Z°

Uma segunda possibilidade de iniciagao, denominada como
“cracking” protolitico e correspondendo a um mecanismo monomolecular,
- envolve a adigdo de um protdo do catalisador (cedido por um centro acido
de Bronsted) a uma molécula saturada, do que resulta a formagdo de um iao
alquilcarbonio; este iao faciimente se transforma num ido alquilcarbénio
mais pequeno, libertando uma pequena molécula para o estado gasoso
(geralmente hidrogénio ou um aicano mais pequeno). Podemos escrever
como exemplo :

R{CHoCHaRy + ZH ————> RqCH3* CHzRp + Z-
|
|

\
R4CH* CHoRy + Ho

Finalmente, uma terceira forma de se produzir a iniciagédo de uma
reaccdo de "cracking" consiste na eliminagéo de um ido hidreto a partir de
uma molécula parafinica da carga, o que envolve a participacdo de um
centro acido do catalisador do tipo Lewis :

R{CHoCHoRp + Z —-—-———-> R{C*HCH2R2 + ZH-
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Todos os ides alquilcarbénio formados podem, em seguida,
sofrer diversos tipos de reacgdo como, por exemplo, cisdo-P, isomerizagao
(com ou sem alterag&o do grau de ramificacdo), alquilagéo (resultando ibes
mais longos), transferéncia de hidreto intermolecular, desprotonagéo etc,
dependendo a sua reactividade principalmente da respectiva natureza [22-
25]. As velocidades relativas das diferentes reacgdes dependem, para além
das condicdes de temperatura, pressdo parcial e tempo de contacto dos
reagentes, das condigcdes fisico-quimicas do catalisador.

A reaccdo de "cracking" propriamente dita resulta da ciséo - B
(ruptura da ligagéo C-C em posi¢do B relativamente ao atomo de carbono
carregado positivamente) do carbocatigo inicial, produzindo uma olefina de
cadeia mais curta no estado gasoso e um outro ido carbdnio, mais pequeno,
adsorvido no catalisador:

R{-CH-CH-CH*-Rp -------mm- > Rq-CHo* + CH2=CH-Rp

O mecanismo de “cracking” protolitico € o unico que possibilita a
formacdo de hidrocarbonetos com um ou dois atomos de carbono, pois a
sua obtencdo segundo o mecanismo bimolecular envolve a formagéo de
carbocatides primarios, altamente improvaveis.

Para ides alquilcarbénio com longas cadeias de atomos de
carbono hé diversas possibilidades de cisdo-p , dependendo da posigéo das
diferentes cadeias laterais relativamente ao atomo de carbono carregado
positivamente.

O carbocatido resultante da cis@o-B, sendo sempre um i&ao
primario é altamente instavel pelo que, ou desorve, aceitando um ido hidreto
do centro activo, ou sofre um rearranjo de forma a produzir um ido
secundario mais estavel [8 -14] .

A forma da cadeia dos hidrocarbonetos saturados reagentes
pode também ter influéncia no desenrolar das reacgdes de "cracking"
catalitico; verificou-se, por exemplo, que o “cracking" de alcanos lineares é
inibido pela formagéo de produtos insaturados pois os centros &cidos de
tipo Lewis produzidos pela adsorcdo destes alcenos em centros Bronsted,
s30 muito menos eficientes para O "cracking" (via processos de
transferéncia de hidrogénio) do que os centros acidos originais [26].

Para os alcanos ramificados o mesmo autor, J. Abbot [26]
verificou ser verdadeira a situagdo inversa, ou seja, os centros acidos de
Lewis gerados por adsorgéo de alcenos (produtos) em centros de Bronsted
s30 mais eficientes para o "cracking" do que 0s iniciais. Neste caso, uma
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vez iniciada a reaccdo, a propagagéo efectua-se por eliminac&o de hidreto,
envolvendo os centros acidos de Lewis.

As etapas de propagagao em reaccdes de "cracking" dao-se, em
geral, por reacgdes de transferéncia de hidreto (reacgbes bimoleculares),
entre moléculas no estado gasoso e i6es carbénio adsorvidos em centros
activos da superficie do catalisador, seguidas por cisdo-f ; podem ainda
ocorrer reaccdes de alquilagéo e de transferéncia de hidrogénio. Durante o
"cracking" de parafinas podem também ocorrer reaccdes de transferéncia de
cadeia, que contribuem para a propagacéo, e reacgoes de transferéncia de
hidrogénio que produzem as moléculas extra de parafinas, observadas
nestas reacgdes [12 - 13] .

A reaccdo de terminagdo de uma cadeia pode envolver a
desorgéo de um i&o carbénio presente na superficie sob a forma de uma
olefina, libertando o centro activo.

O passo controlante do processo de "cracking” catalitico pode
variar com a temperatura da reacgao e, também, com as caracteristicas do
zedlito presente no catalisador [11,12,20,27]

Como se referiu anteriormente, as olefinas sofrem "cracking"
muito mais rapidamente do que as parafinas correspondentes e, apesar de
o “cracking” das olefinas ter sido menos estudado até agora,varios trabalhos
efectuados permitem concluir que estes hidrocarbonetos se transformam
muito rapidamente na superficie de catalisadores acidos, tais como 0s
zedlitos, em particular nos seus centros acidos de Bronsted [25, 28 -31].

No caso de pequenas moléculas de alcenos (C2 a Cpg) verifica-
se, contudo, que as reacgoes de "cracking" sdo menos importantes do que
reacgbes envolvendo transferéncia de hidrogénio e polimerizagdo, que
conduzem a formagéo de alcanos € de coque [6].

Para além disso, observou-seé que todos os catalisadores com
centros acidos fortes, tipo Bronsted, favorecem as reacgbes de transferéncia
de hidrogénio [10], podendo escrever-se que

Naftenos + Olefinas « ———-———» Aromaticos + Parafinas

Este tipo de reacgdes é promovido especificamente pelos zeodlitos
e constitui a base do enorme desenvolvimento técnico verificado no
processo de FCC catalisado por zedlitos.
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1.2.3. Catalisadores de FCC

Como se referiu atrés, os actuais catalisadores de FCC
consistem geralmente num sistema multicomponente constituido
essencialmente por um zedlito e uma matriz, podendo ainda conter um
terceiro tipo de compostos, em geral aditivos para melhorar determinadas
caracteristicas requeridas pelas aplicagdes especificas do catalisador.

Os aditivos usados podem, por exemplo, promover o aumento da
produgdo de gasolina, aumentar o indice de octano da gasolina, aumentar a
resisténcia do catalisador a metais, reduzir as emissées de Oxidos de
enxofre ou facilitar a oxidag&o do monoxido de carbono, etc. Estes aditivos
podem ser incorporados nas particulas de catalisador ou podem ser usados
como particulas fisicas distintas [2, 3,4 ].

A Tabela 1.2 apresenta esquematicamente a composi¢ao
ponderal de um catalisador de FCC, bem como as matérias primas usadas
na sua produgéo [3].

A matriz, actuando como um agente continuo de ligagdo das
cristalites do zedlito, determina as propriedades fisicas do catalisador; ela
corresponde geralmente a cerca de 50 a 90 % do catalisador e tem como
principais fungées conferir uma macroporosidade apropriada ao catalisador,
diluir a actividade catalitica do zedlito e protege-lo dos riscos de
sobreaquecimento durante o processo de regeneracdo [32].

Recentemente, a fungéo da matriz foi alargada, podendo possuir
actividade catalitica para efectuar o "cracking” de grandes moléculas, de
modo a obterem-se fragmentos suficientemente pequenos para penetrarem
no sistema de poros do zedlito [4]. Adicionalmente, as propriedades da
matriz podem incluir actividade de retencdo de metais como o niquel e
vanadio e, ainda de metais alcalinos.

O tipo de matriz determina o comportamento dos catalisadores
comerciais apos diferentes pré-tratamentos; € possivel, por exemplo, uma
melhoria da actividade e da selectividade do catalisador por um tratamento
com vapor, em condigoes suaves [32].

Os componentes da matriz podem ser alumina, silica amorfa ou
aluminossilicatos ou, mesmo, argilas naturais ou argilas sujeitas a pre-
tratamentos quimicos ou térmicos.
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Tabela 1.2 - Composi¢éo de um Catalisador de FCC.

Matérias Primas Produtos Produto

Intermediarios Final
Silica
Alumina 10-50%
Hidréxido de Sédio
ZEOLITO

Cloretos Terras Raras
Sulfato de Amonio

Argila 50 - 90 %

Alumina

Silica MATRIZ ————+ CATALISADOR
DE FCC

Alumina 0-10%

Platina

Terras Raras ADITIVOS

Antimdnio

Etc.

Os zedlitos usados nos catalisadores de FCC s&o,
fundamentalmente, zedlitos sintéticos do tipo faujazite, ou seja, zedlitos do
tipo Y , na sua forma acida; estes compostos sao os principais responsaveis
pela actividade catalitica e pela selectividade dos catalisadores. A maior
parte dos catalisadores comerciais de FCC contém entre 10 e 40 % de
zeolito.

A aplicagio de zedlitos nos catalisadores de "cracking” tornou
possivel um grande acréscimo da sua actividade catalitica e,
simultaneamente, o processo tornou-se muito mais selectivo em favor dos
produtos desejados, como a gasolina [33].
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Cada tipo de zediito quebra os hidrocarbonetos constituintes da
alimentacdo a velocidades relativas diferentes, em consequéncia das
diferencas verificadas na sua adsor¢gdo competitiva, nas velocidades
relativas de difusdo e na forca dos centros acidos [34] .

Como se disse atrds, a grande maioria dos catalisadores
industriais contém aditivos até uma percentagem de cerca de 10 %,
variando a sua composicdo consoante o papel especifico que lhes €
destinado.

Assim, por exemplo, algumas companhias petroliferas, como a
Mobil, a Exxon e a Gulf, utilizam como aditivo um zedlito, o zeolito ZSM-5,
para aumentar o indice de octano da gasolina , visto este material promover
as reaccoes de isomerizag&o e, por consequéncia, ocasionar o aumento da
concentracéo de isémeros olefinicos ramificados [35 - 39}.

Metais como o antiménio, o estanho ou o bismuto podem ser
usados para a passivacdo de metais pesados existentes na carga, como
niquel ou vanadio, que depositando-se na superficie do catalisador
ocasionam a sua desactivagéo [37].

A composicdo global do catalisador de “cracking” utilizado em
determinado processo pode alterar significativamente a importancia relativa
das reaccdes secunddrias possiveis e, portanto, afecta a selectividade dos
produtos.

Todos os catalisadores de FCC, independentemente das suas
aplicacdes especificas, sdo projectados para apresentarem as seguintes
propriedades cataliticas fundamentais: actividade, selectividade e
estabilidade.

A primeira caracteristica, a actividade, € devida a presenga de
centros acidicos no catalisador, em particular no componente zedlito.

A selectividade do catalisador ¢é determinada por diversos
factores como o tipo de zedlito constituinte; tipo de centros acidos, sua
forca, concentragdo e distribuicéo ; distribuicdo do tamanho de poros na
matriz e no zedlito; presenga de aditivos e contaminantes, etc.

A estabilidade do catalisador, que determina a sua longevidade
na unidade de processamento, é afectada tanto pela sua composi¢éo como
pelas caracteristicas estruturais dos seus componentes . Para além disso,
as condigdes do processo na unidade de FCC e o tipo de componentes da
carga também podem afectar o comportamento do catalisador.
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A grande competitividade existente actualmente entre as
diferentes refinarias, aliada as crescentes limitagdes de controlo ambiental
obriga os produtores de catalisadores quer a melhorar os existentes quer a
desenvolver novos compostos cataliticos, de modo a responderem aos
requisitos futuros.

Alguns dos requisitos econdémicos previsiveis seréo, entre outros,
a melhoria do rendimento em gasolina, o aumento do indice de octano e o
aumento da actividade dindmica (definida pela razdo conversao nos
produtos desejados / produgéo de coque ).

Actualmente, para satisfagdo das crescentes exigéncias
ambientais verificadas em grande numero de paises, estuda-se a
possibilidade de reduzir o grau de poluigao ocasionado pelo funcionamento
das instalacdes de FCC e pela composicao dos seus principais produtos,
como a gasolina e o gasoleo.

Assim, no que diz respeito @ qualidade da gasolina produzida,
procura-se uma redugdo gradual do uso de promotores de octanagem
baseados em chumbo e manganés, uma diminuigdo da presséo de vapor da
gasolina, e a limitagdo do teor em benzeno para 1% no maximo, da
aromaticidade total (méximo de 25%), do teor em enxofre, etc, [40-42].

Nas instalacbes de FCC procura-se efectuar um controlo cada
vez mais rigoroso sobre a emissao para o exterior de particulas sdlidas e de
gases poluentes. As particulas sdlidas poluidoras s&o os "finos" de
catalisador (produzidos pela abrasdo das particulas de catalisador)
arrastados pelos gases efluentes do reactor e do regenerador, que se
procura minimizar com a utilizagdo de ciclones, electrofiltros ou
"scrubbers".

Quanto aos poluentes gasosos provenientes de uma unidade de
FCC, os dois compostos que exigem maior controlo sdo o mondxido de
carbono e o dioxido de enxofre.

Para controlar as emissdes do primeiro faz-se, em geral, a sua
combustio directa ou regeneragdo a alta temperatura, no préprio
regenerador, mediante a utilizacdo de materiais cataliticos especificos,
como metais (platina, paladio ou iridio) presentes em. pequenas
concentragdes no catalisador de "cracking", promotores solidos (misturados
com o catalisador) ou aditivos liquidos injectados no regenerador [43] .

Com respeito as emissdes de dioxido de enxofre, a
hidrogenodessulfuragéo da carga da unidade de FCC constitui a técnica
primaria usada para o seu controlo; os gases efluentes do reactor séo,
posteriormente, mantidos com niveis aceitaveis de didxido de enxofre por
passagem em "scrubbers” ou por regenerago a alta temperatura [44] .
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Outro aspecto a ter também em atengio € a poluicdo das aguas
do processo, procurando-se optimizar a remocdo de compostos toxicos
como fendis, cianetos, etc. .
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1.3. ZEOLITOS

Como se referiu no ponto anterior, a actividade catalitica dos
catalisadores de "cracking”, em particular dos catalisadores de FCC, deriva
fundamentalmente da presenca de zedlitos na sua composi¢ao.

Estes compostos constituem uma grande classe de materiais
microporosos cristalinos, naturais ou sintéticos e, tradicionalmente, s&o
alumino-silicatos cristalinos de elementos dos grupos IA e lIA, tais como
sodio, potassio, magnésio e calcio. Devido & sua estrutura cristalina, com
tamanho de poros uniforme e da mesma ordem de grandeza das dimensdes
moleculares, os zedlitos sdo usados como peneiros moleculares.

No grupo de zedlitos naturais podemos destacar a mordenite, a
chabazite e a erionite, por exemplo, enquanto que do volumoso grupo de
sedlitos sintéticos, em constante evolug&o, podem citar-se 0s zeolitos dos
tipos A, X e Y, apenas alguns exemplos de uma vasta gama de compostos
zeoliticos com estrutura alumino-silicatada.

Nas ultimas quatro décadas, o enorme impacto na tecnologia da
catalise heterogénea foi, sem duvida, a introdugdo de novos materiais
cataliticos. O uso de zedlitos protonicos, com elevada acidez, inspirou, nos
Gltimos anos, a descoberta de uma gama mais lata de cristais microporosos
com cavidades e poros intercristalinos bem definidos.

Na ultima década iniciou-se o desenvolvimento de novas classes
de sélidos microporosos cristalinos, com estrutura zeolitica, mas em que os
atomos de aluminio e/ou silicio foram substituidos por outros elementos
trivalentes (boro, ferro, galio, etc) ou, no caso do silicio, por elementos
tetravalentes como o titanio, germanio, etc . De entre estes novos
compostos podemos citar, por exemplo, os SAPO , AIPO, MeAPOQ, etc .

Em catalise heterogénea o0s zedlitos mais usados sdo a
mordenite, os zedlitos de tipo Y € 0 zeolito ZSM-5 ou seja, da classe de
zedlitos com estrutura de aluminossilicato.

Quimicamente, estes zedlitos podem ser representados pela
férmula empirica genérica [40] :

~

Moy O. Al203. Y Si0o. w H20
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em que , n= valéncia docatidzo ; y=2a10 ;| ew= 4gua contida nos
vazios.

Estruturalmente, os zedlitos sdo polimeros inorganicos
complexos e cristalinos paseados numa rede tridimensional constituida por
tetraedros de silica [SiO4] e de alumina [AlO47] ligados entre si pelos
vértices de oxigénio, originando uma estrutura microporosa que pode
apresentar as mais variadas formas conforme O arranjo dos tetraedros
[45,46].

As unidades secundarias formadas pelos tetraedros podem ser
poliedros simples, tais como cubos, octaedros ou prismas hexagonais,; a
estrutura final do zeolito resulta da reunido das unidades secundarias.

Fundamentalmente ha dois tipos de estruturas possiveis : uma,
que apresenta um sistema interno de poros com cavidades interligadas e,
outra, que apresenta um sistema de canais uniformes que podem, em
alguns casos, constituir um sistema de canais unidimensionais ou
multidimensionais. Os zedlitos preferidos s@o 0s queé apresentam um
sistema de canais bi- ou tridimensionais, que asseguram uma difuséo
intercristalina rapida em qualquer tipo de aplicagao.

As areas de aplicagdo dos sedlitos sdo muito vastas, podendo
destacar-se, por exemplo, em permuta ionica, em adsorcdo - secagem €
purificag@o de gases (remogéo de dioxido de carbono, de compostos de
enxofre, Oxidos de azoto ou de enxofre, etc) e na separagio de
hidrocarbonetos - €, principalmente em catalise industrial ("cracking"
catalitico, “"hydrocarking", isomerizacao, etc) [47,48].

Conhece-se uma enorme variedade de estruturas zeoliticas (mais
de 50), com dimensoes de poros entre 0,3 & 0,8 nm e volume de poros de
corca de 0,10 a 0,35 cm3 / g . Na Figura 1.3 [45] apresentam-se tamanhos
de poros caracteristicos, observando-se zedlitos com poros pequenos
(anéis de 8 elementos), zedlitos com poros médios, formados por anéis com
10 atomos (caso do zeolito ZSM-5, por exemplo) e, finalmente, zeolitos com
grandes poros, constituidos por 12 atomos (zedlitos tipo X ou Y).

A mordenite, por exemplo, apresenta uma estrutura porosa
(Figura 1.4) sem cavidades, com dois tipos de canais paralelos de abertura
eliptica, com poros formados por anéis de 12 atomos, interligados por
pequenos canais. Como a maior parte das moléculas organicas nao
consegue penetrar nos pequenos canais, a estrutura porosa da mordenite
pode ser considerada monadimensional [49].
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Figura 1.3 - Anéis de atomos de oxigénio presentes em Zeolitos A,
ZSM-5 e X/Y
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Figura 1.4 - Estrutura porosa da Mordenite
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Figura 1.5 - Estrutura porosa do Zedlito ZSM-5 [1]

O zedlito ZSM-5 ndo apresenta cavidades mas tem um sistema
de canais lineares (com poros formados por anéis de ;0 atomos)
interligados por canais semelhantes em zig-zag. A sua estrutura
microporosa, apresentada na Figura 1.5, é tridimensional, tal como a da

faujazite.

A faujazite, mais especificamente o zedlito Y, constitui o tipo de
zedlito mais usado nas unidades de FCC e, por essa razdo a sua estrutura
sera discutida mais adiante com detalhe.

Em geral, a estrutura da rede cristalina dos zedlitos contém
canais, ou cavidades, interligados que estdo ocupados pelos catides e
moléculas de agua. Os catides sd3o moveis e sofrem, frequentemente,
permuta idnica e as moléculas de &gua podem ser removidas
reversivelmente, geralmente por aplicagdo de calor, 0 que deixa intacta a
estrutura cristalina aberta permitida pelos microporos e canais e que pode
somar cerca de 50 % dos‘cristais, em volume.

A razdo da importancia dos zedlitos face a outros materiais
cristalinos constituidos por 6xidos inorganicos, pode derivar da combinagao
de propriedades tdo importantes como o seu caracter microporoso com
dimensdo de poros uniforme, as propriedades de permuta idnica, a
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capacidade de desenvolver acidez interna e a sua elevada estabilidade
térmica {49 -53] .

Como a maior parte dos protdes nos zedlitos Aacidos estao
confinados no volume intracristalino, os produtos de uma reacgao com
catalise acida deverao ser influenciados pela estrutura porosa do zedlito.

Efectivamente, a forma e dimensdes dos seus canais e cavidades
determinam a sua selectividade de forma ou seja, limitam o tamanho e a
forma das moléculas que podem circular no seu interior, quer sejam
moléculas de reagentes ou de produtos ou, ainda de espécies de transigo
[10, 49, 50, 52-59]. Na Figura 1.6 encontram-se representados os diferentes
tipos de selectividade de forma.

( A) Selectividade para os Reagentes

Figura 1.6 - Diferentes tipos de selectividade de forma [37]
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A razéo Silica/Alumina (ou Si/Al) na rede cristalina influencia a
actividade e a estabilidade de um zedlito, observando-se que quanto maior
for esta razdo maior estabilidade térmica apresenta o zedlito, o que é
extremamente importante para um catalisador de FCC, devido as elevadas
temperaturas a que esté sujeito durante o processo de regeneracéo .

Numa determinada estrutura de zedlito pode modificar-se quer o
tamanho dos poros quer o contetdo em aluminio, por ataques acidos ou
tratamentos térmicos na presenca de vapor de agua (“steaming”) de forma a
optimisar as suas propriedades cataliticas.

ApGs o tratamento com vapor, e devido a remogéo de atomos de
aluminio da rede cristalina do zedlito, processo representado na Figura 1.7,
0 tamanho da célula unitaria diminui o que afecta a actividade catalitica.
Havera, entdo, que conseguir um tamanho de celula unitaria de equilibrio
dependente da severidade da desaluminacdo e da presenca de catides
metalicos no zedlito, de forma a obter-se um catalisador com o maximo
possivel de actividade e selectividade .

Si/Al~3| a~ 24.65A Si/A1~30| a~ 24.25R

Figura 1.7 - Estabilizag&o do Zedlito Y por “steaming’ (1]

Diversos investigadores se tém dedicado ao estudo da sintese e
da caracterizagao de zedlitos, do desenvolvimento das suas propriedades e
ainda das possibilidades de aplicagdo, em particular no que respeita a sua
capacidade de permuta idnica , modificagdo da rede cristalina, alteracdo dos
valores da razao Silica/Alumina e do tamanho da célula unitaria, etc, com as
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consequentes implicages nas propriedades cataliticas para as reacgdes de
"cracking" [60 -73].

Uma outra propriedade dos zedlitos, extremamente importante no
caso particular de catalisadores de "cracking", & a sua acidez, visto as
diversas reacgdes envolvidas no ‘cracking" catalitico ocorrerem em centros
acidos de tipo Brénsted ou Lewis (Figura 1.8) existentes na superficie dos
zedlitos [8, 10-29, 74 - 81].

(c.a.B.)
H (cal.)
Y Si Al si” Al si”
/N PN /SN SN SN SN
0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 o

Figura 1.8 - Representacdo esquematica de centros acidos de
Bronsted e de Lewis existentes na superficie de um catalisador

Efectivamente, os centros acidos de Brénsted , protonicos, sao
0s responsaveis pelas transformacdes mais dificeis dos hidrocarbonetos,
tais como a isomerizag&o de olefinas, isomerizacdo e “cracking" de alcanos,
isomerizagao e dismutacéo de aromaticos.

Os centros acidos de Lewis, ides receptores de electrées, nao
parece terem grande actividade catalitica quando isolados, mas associados
aos centros de Bronsted reforcam a sua forga e actividade. Além disso,
como se referiu no ponto anterior, este tipo de centros acidos pode
participar na reacg&o de iniciagdo, promovendo a formacg&o de carbocatides
por abstraccdo de um ido hidreto de moléculas da alimentacao.

Assim, as principais caracteristicas acidas de um catalisador,
determinantes para o seu comportamento, sao, consequentemente, a
natureza, a forgca e a densidade dos seus centros acidos.

Em face da sua grande importancia, desenvolveram-se diversos
métodos quimicos e fisicos para a determinagdo da acidez e das
caracteristicas dos centros acidos de catalisadores
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Os principais métodos de caracterizagdo da acidez sdo métodos
aquosos, como titulagbes, adsorcdo de bases, métodos espectroscopicos
(infravermelhos - IR ou FTIR, ressonancia magnética nuclear - NMR, etc),
metodos de andlise térmica (desorgdo ou oxidacdo-reducdo com subida
programada da temperatura, TPD ou TPR, calorimetria diferencial, etc),
cromatografia em fase gasosa, e, ainda a aplicagdo de algumas reacg¢des
modelo, que tém sido desenvolvidos por diversos investigadores [82 -92] .

Deve, contudo, notar-se que a utilizacdo de um s6 método nao
permite a determinacao de todas as caracteristicas dcidas de um catalisador
(natureza, forca e densidade dos centros acidos) pelo que se requer a
aplicagdo de varios metodos se se pretende a identificagdo completa das
propriedades acidas do catalisador.

Para melhorar a sua actividade catalitica podem preparar-se
zedlitos com centros activos acidos mais fortes permutando os catides sodio
originalmente presentes na estrutura zeolitica por protdes (ou precursores
de protes, como € o caso da amoénia, NH4q*) ou por catides di ou
trivalentes.

Como a acidez de Bronsted estd essencialmente associada aos
atomos de aluminio da rede cristalina, o seu valor esta estreitamento
relacionado com o valor da razdo Silica/Alumina e, portanto, outra forma de
aumentar a acidez pode ser por desaluminagéo.

Verifica-se que os atomos de aluminio retirados da rede cristalina

‘pelo tratamento com vapor, € que permanecem no exterior da rede ndo

parecem contribuir de forma aprecidvel para a acidez. Contudo, estas
especies afectam a actividade catalitica do zedlito e a sua selectividade. Por
um lado, apresentam um efeito positivo, aumentando a actividade e,
portanto, a conversdo mas, por outro lado, ocasionam a produgdo de
maiores quantidades de coque e de gases ou seja, diminuem a
selectividade para a gasolina [3] .
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1.3.1. Zedlitos do Tipo Y

Os zedlitos presentes nos catalisadores utilizados em FCC sdo,
como se disse no ponto anterior, fundamentalmente zedlitos sintéticos do
tipo Y, tipo faujazite, na sua forma acida.

A composicgdo global dos cristais deste tipo de zedlitos é

Nap Alp Si1g2-p 0384 . g H20

com p a variar entre 48 e 74 e g com valores de 250 a 270.
A razao silica / alumina varia entre 3,2 € 6,0 [8].

A sua estrutura esta baseada em justaposicdes de prismas
hexagonals e de cubooctaedros, o que conduz a uma estrutura porosa muito
aberta e encontra-se representada na Figura 1.9.

Os poros sdo definidos por aneis de doze &tomos e o seu
didmetro tem um valor de cerca de 0,8 nm; a estrutura porosa € bem
definida, sendo constituida por canais interligados numa rede
tridimensional, em cujas intersecgbes se encontram grandes cavidades
(supercavidades - alfa, com didmetros da ordem de 1,2 nm) . Cada cavidade
esta ligada a outras quatro através de aberturas com doze elementos [46-
50] .

Este tipo de estrutura porosa desempenha um papel muito
importante nas propriedades cataliticas do zedlito, nomeadamente no que
diz respeito a sua selectividade e a desactivagéo por deposicao de coque .

Como esta estrutura apresenta cerca de 50 % de volume poroso,
com poros de grandes dimensdes, ela é acessivel a uma grande variedade
de moleculas presentes no petréleo derivando deste facto uma das razdes
pelas quais este zedlito tipo Y é tao utilizado no "cracking” catalitico.

Este zedlito taramente é utilizado directamente na forma HY, em
virtude da sua baixa estabilidade térmica. Para aumentar a estabilidade bem
como a sua resisténcia ao ataque acido pode efectuar-se um tratamento
térmico (ou quimico), designado por estabilizaggo ou desaluminagao.
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Neste tratamento, alguns atomos de aluminio sdo retirados da
rede cristalina e substituidos por atomos de silicio; o aluminio assim
deslocado permanece no espago intracristalino sob a forma de catido ou de
espécies de hidroxialuminios mais ou menos polimerizados, neutras ou com
baixa carga [93].

Figura 1.9 - Estrutura porosa de Zedlitos Y, com cortes nas diferentes
cavidades [48]
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Esta deslocagdo provoca o enriquecimento da rede cristalina em
silicio, com o consequente aumento da razdo silica / alumina, o0 que se
traduz no aumento da estabilidade face aos tratamentos térmicos e da
resisténcia ao ataque acido [32, 41, 49, 55,56).

Nos anos 70, o zedlito do tipo Y usado nos catalisadores de FCC
era sujeito, em larga escala, a uma permuta iénica com ides de terras raras.
Sabia-se, na altura que estes ides, substituindo protées, faziam diminuir o
numero de centros acidos mas, também, bloqueavam o processo de
extracgao dos atomos de aluminio, o que significa que os centros acidos
eram preservados apesar das severas condigdes hidrotérmicas reinantes no
regenerador.

Os catalisadores de FCC em cuja composigéo figuravam zedlitos
com ides de terras raras apresentavam maior actividade catalitica [94] mas
ocasionavam a producéo de grande quantidade de coque e uma gasolina de
qualidade mediocre.

Na ultima década, iniciou-se a procura de catalisadores de FCC
mais resistentes a producdo de coque e uma maior capacidade para
favorecer o indice de octano da gasolina.

Os zedlitos Y mais usados hoje em dia sdo designados como
ultraestaveis, USY, e para além de apresentarem uma razao silica / alumina
razoavelmente alta (a remogéo de atomos de aluminio é de cerca de 50 %),
tém células unitarias menores e um baixo teor em terras raras [95 -98].

Estas caracteristicas levam a que os catalisadores industriais que
contém zeolitos USY apresentem uma menor actividade para as reacgdes
de transferéncia de hidrogénio, o que significa uma maior concentragdo de
olefinas na gasolina e, portanto, a produgdo de gasolina com um maior
indice de octano. Demonstra-se, portanto, que sado mais selectivos com
respeito aos produtos primarios do “cracking" e, por essa raz3o, a produgao
de coque no processo também apresenta uma diminuigdo sensivel [37, 40,
99].

Verifica-se ainda que a actividade catalitica dos catalisadores
com zedlitos USY é tanto maior quanto mais elevado é o seu teor em
aluminio exterior a rede cristalina [100,101] |, promovendo um maior
rendimento em gasolina, mas com o inconveniente de levar & producéo de
maiores quantidades de‘coque sobre o catalisador .

O comportamento catalitico final vai depender, em Ultima
instancia, da composi¢do da rede cristalina, da composicdo do seu exterior
e da acessibilidade dos centros acidos activos [102,103].
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Estas caracteristicas dos zedlitos USY fazem com que os
catalisadores de FCC de que s&o constituintes sejam vantajosos para o
processamento de cargas pesadas e para a producdo de gasolina , com
bom rendimento, e com elevado indice de octano .

Como conclusédo, podemos dizer que se tomarmos em conta
factores como a actividade, a selectividade e o custo de producdo, os
zedlitos do tipo Y e, em particular os USY, sdo os melhores zedlitos
conhecidos para o processo de FCC. Contudo, ndo se tem ddvidas de que a
combinagéo dos efeitos dos zedlitos Y com os de outros zedlitos pode ser
conveniente para melhorar quer os produtos, quer as suas caracteristicas,
rentabilizando ainda mais as unidades de FCC.
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1.4. DESACTIVACAO DOS CATALISADORES DE
FCC

A escolha de um catalisador para actuar em determinada reacgao
depende, ndo s6 da necessidade de converter a alimentacdo nos produtos
desejados, como também do facto do catalisador ter de permanecer activo
durante um periodo de tempo considerado indispensavel a reacgéo.

No processo de 'cracking" catalitico em leito fluidizado, FCC,
constata-se que o catalisador sofre uma desactivagdo significativa
imediatamente a seguir a sua introdugdo na unidade; esta desactivacdo é
devida, em parte, as condigbes de temperatura muito elevada observadas
na etapa de regeneracdo, mas também, por outro lado, é devida ao efeito
provocado por contaminantes metalicos existentes na alimentacao.

Ainda no caso dos catalisadores de FCC, a desactivagdo nao sé
se traduz na reducdo da sua actividade como também provoca,
habitualmente, uma altera¢do da sua selectividade.

Em termos gerais, os processos de . desactivagcdo dos
catalisadores, que tém como resultado evidente a reducdo da velocidade da
reaccao, envolvem :

(1) o envelhecimento do catalisador, devido a fenémenos de
sinterizagdo, com a consequente diminuicdo da area especifica e da
porosidade das particulas,

(2) envenenamento de centros activos e

(3) a formagéo de depésitos sobre as particulas de catalisador [104].

Como o "cracking” catalitico em leito fluidizado, & um processo
com regeneracao continua do catalisador, como se viu no ponto 1.2.1,
podera ser conveniente distinguir-se entre formas de desactivacdo
reversivel e de desactivacao irreversivel [105].

Como desactivagdo reversivel pode considerar-se,
fundamentalmente, a deposicao sobre o catalisador de matérias carbonosas
(designadas genericamente por coque) produzidas por reacgoes
secundarias, o0 que ocasiona a perda de centros activos e restricbes a
difusdo de reagentes e produtos devido ao bloqueamento dos poros e 3
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consequente redugéo das possibilidades de acesso aos centros activos
acidos, essenciais ao processo de "cracking" catalitico.

Este fendmeno de deposigdo de coque pode acarretar ainda
grandes diferencas na selectividade dos catalisadores, devido a alteracdes
na sua estrutura microporosa. A deposicdo de coque vai ser estudada de
forma mais detalhada no ponto seguinte , ja que constitui um fendémeno de
extrema importancia na desactivagao de catalisadores de FCC.

Pode ainda considerar-se como desactivacdo reversivel o
envenenamento dos centros activos do catalisador devido a uma adsorgao
facil e forte de coque ou de compostos basicos polares, contendo por
exemplo azoto ou enxofre, que podem ocasionar uma desactivagdo
instantéanea, embora temporaria [105].

A maior perda de actividade irreversivel dos catalisadores de
FCC resulta da desactivagdo térmica do seu componente fundamental, o
zeolito, devido a perda de cristalinidade quando sujeito a temperaturas
muito elevadas (que podem atingir durante o processo de regeneracdo
valores pontuais de cerca de 1100 °C).

Para além do efeito da temperatura, também a presenca de vapor
de agua (15 a 25 %, em volume) durante a combustdo do coque provoca
uma perda irreversivel da area especifica de todos os constituintes do
catalisador, incluindo o zedlito e a matriz (geralmente de silica/alumina). A
répida degradagéo € seguida por uma progressiva, embora mais lenta,
mudancga que culminaria com a perda total de actividade do catalisador em
pouco tempo se n&o se procedesse a uma substituicdo continua de
catalisador. Para a matriz, a diminuigdo da sua &area especifica, numa
extensao de cerca de 50 a 60 %, é devida principalmente & sinterizagdo das
particulas.

Em suma, a desactivacéo devida a efeitos térmicos vai provocar
a reducdo do numero e da forca dos centros &cidos e a diminuigdo da
estabilidade do zedlito e da matriz do que resuita um decréscimo notavel da
actividade do catalisador e, também, da sua selectividade.

Actualmente, com a utilizagdo nos catalisadores de FCC de
zeolitos do tipo USY , que apresentam uma rede cristalina mais pobre em
aluminio e mais rica em silicio, consegue-se minimizar este tipo de
desactivagéo, do que resulta uma estabilizacdo razoavel do catalisador, nas
condi¢des usadas no regenerador.

A outra causa de desactivagido irreversivel de catalisadores de
FCC é o seu envenenamento com espécies metalicas como o vanadio,
niquel e sédio e, ainda, embora em menor escala, com ferro e cobre. Estes
compostos podem influenciar o catalisador imediatamente apds a sua
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primeira passagem pelo reactor, mas n&o sdo facilmente removidos nas
etapas de "stripping" e/ou de regeneragéo [106-108].

Os metais desactivantes mais importantes sdo o niquel e o
vanadio, que estdo presentes na carga do processo sob a forma de
compostos organo-metalicos, como por exemplo porfirinas. No reactor,
durante as reacgdes de ‘'cracking”, estes compostos decompdem-se
rapidamente libertando as fun¢Ges organicas que sdo removidas na corrente
gasosa e os dois metais fixam-se (quantitativamente) na periferia das
microesferas do catalisador .

Os mecanismos da desactivacdo provocada pelo vanadio e pelo
niquel néo estdo ainda completamente esclarecidos mas cré-se que, no
regenerador e na presenca de vapor de agua, o0 vanadio é oxidado e, na
forma de Oxido ou de oxi-hidroxido, migra e ataca as particulas de zedlito
destruindo-o progressiva e irreversivelmente [109). As particulas de niquel
nao sendo tdo moveis permanecem localizadas na superficie do catalisador.
Qualquer um destes metais pode, também, surgir sob a forma de silicatos
e/ou aluminatos [108, 110].

Nas unidades de FCC, o vanadio é o responsavel pelo aumento
da produgdo de hidrogénio, devido a favorecer a desidrogenacdo dos
hidrocarbonetos da carga e é especialmente o responsavel pela diminuicdo
da actividade do catalisador por destruicdo do zedlito. A presenca de niquel
provoca a producéo de maiores quantidades de coque e de hidrogénio o
que, por consequéncia, faz diminuir a selectividade do catalisador.

Outros contaminantes metalicos importantes sio os metais
alcalinos, em particular o sédio, que provocam a reducio da estabilidade e
da actividade catalitica dos zedlitos.

O sddio pode estar presente no catalisador processado em
quantidades residuais mas é também um contaminante vulgar da carga
quando a sua dessalinizacdo é deficiente. Este metal tem um efeito
particularmente destrutivo, na presenga de vapor de agua e a temperaturas
elevadas (no regenerador) devido & sua accdo como promotor de
sinterizacdo; para além deste efeito, 0 sddio envenena os centros activos
acidos e provoca o bloqueamento da desaluminagdo da rede. Verifica-se,
ainda, que a presenca de sédio acelera a destruicdo do zedlito efectuada
pelo vanadio [1, 105].

Em face do exposto anteriormente pode constatar-se que o
mecanismo de desactivagdo de catalisadores, e dos catalisadores de FCC
em particular, & extremamente complexo e pode resultar de diversos tipos
de fendbmenos que actuam isolados ou com interacgdes , como na grande
maioria dos casos acontece. Contudo, podemos afirmar que hoje em dia o
principal responsavel pela rapida desactivagdo dos catalisadores de FCC e,
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sem duvida, a retencdo de produtos secundarios pesados, geralmente
designados por cogue, nos poros & na superficie externa dos graos do
catalisador.

A prevengéo da desactivacio dos catalisadores em geral e dos
zeolitos em particular, bem como O estudo das condicbes da sua
regeneragdo, constitui um problema de importancia fundamental que
continua a ser alvo de intensas investigacdes.
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1.5. DESACTIVAGAO DE CATALISADORES POR DEPOSIGAO
DE COQUE

Os catalisadores contendo zedlitos sdo, como se referiu atras,
largamente usados nos processos petroquimicos e de refinagado e a sua
desactivagdo & fundamentalmente devida & deposicdo de produtos
carbonosos secunddrios, muito desidrogenados e de elevado peso
molecular na sua superficie e & sua retengdo nos poros dos zeolitos [8, 111-
118].

A influéncia desactivante destes depodsitos depende muito da
natureza quimica dos compostos carbonosos, da sua estrutura e morfologia
e, finalmente, da localizagdo exacta da sua deposicao na superficie do
catalisador.

A velocidade de desactivacdo do catalisador, devida a formagao
destes depositos, depende, obviamente, da velocidade relativa de formagao
destes sub-produtos que, por sua vez, pode variar com os diferentes
sistemas cataliticos (conjunto de catalisador e reacgdo) e com as condigdes
operatérias e depende também da localizagéo e da cinética da deposigao
de coque.

Por exemplo, verifica-se que o efeito desactivante do coque €
mais pronunciado quando a desactivagdo € devida ao bloqueamento dos
poros do que quando é devida a cobertura de centros activos [119] .

Em contraste com o que ocorre em catalisadores ndo-zeoliticos,
os produtos carbonosos secundarios de elevado peso molecular,
vulgarmente designados por ‘coque”, nem sempre apresentam uma
estrutura poliaromatica, muitas vezes associada a estrutura da grafite,
embora o seu indice de desidrogenacao seja sempre muito elevado.

Efectivamente, os poros de alguns zedlitos sdo demasiado
pequenos para permitirem a formag&o de tais compostos e acomoda-los.
Para além deste facto,verifica-se frequentemente, em reacgbes com
hidrocarbonetos efectuadas a temperaturas relativamente baixas, que a
desactivacdo do catalisador €& causada sobretudo pela deposicdo de
residuos carbonosos que, devido a baixa temperatura da reaccdo,
dificilmente podem apresentar uma estrutura grafitica.
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Em resumo, verifica-se que 0s cOmpostos carbonosos
depositados em catalisadores diferentes podem apresentar composi¢des e
estruturas também bastante diferentes , pelo que a designagao "coque" tera,
necessariamente, que abarcar uma vasta gama de compostos.

Assim, uma definigio possivel para o coque, e que passaremos a
utilisar, podera ser : " compostos carbonosos, poliaromaticos ou nao
poliaromaticos, formados durante uma reacgdo e que s&o responsaveis pela
desactivagao " [112].

Uma outra definicdo, mais geral, refere que o " coque consiste
em depositos carbonosos que s&o deficientes em hidrogénio face as
moléculas reagentes que lhes deram origem " [1 20] .

O ponto de vista econémico da formacdo de coque no
processamento de hidrocarbonetos também ndo pode ser subestimado,
visto que o processo de regeneragdo € frequentemente incompleto e
provoca sempre a diminuicdo da actividade do catalisador, pelo que se
requerem investimentos adicionais.

Importa, portanto, limitar a velocidade de desactivagdo por
deposi¢éo de coque do catalisador usado em qualquer sistema catalitico e,
para se obter este resultado, € essencial compreender-se qual ou quais 0s
mecanismos de formacdo de coque bem como os modos de desactivagéo
que podem ocorrer. ‘

1.5.1. Formagdao de Coque
1.5.1.1. Reacgdes Quimicas

O mecanismo da formagdo do coque sobre catalisadores
contendo zedlitos é muito complexo e envolve inumeras reacgoes podendo
ocorrer de forma semelhante em todos os zedlitos.

Na Figura 1.10 faz-se uma representacao esquematica da
formacao de coque em zeodlitos com poros pequenos ou intermédios (onde a
razao C/H dos depdsitos carbonosos néo ultrapassa, normalmente, o valor
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de 2) e poros grandes, onde se verifica a formacdo de compostos
poliaromaticos, com uma razao C/H com um valor de 0,5 [49] .

PARAFINAS

DESIDROGENAGAO

" DESIDROCICLIZAGAO OLEFINAS

OLIGOMERIZAGAO

OLIGOMEROS

___________________________ ZEOLITOS
CICLIZAGAO POROS PEQUENOS

CICLOPARAFINAS | NAFTENOS

‘DESIDROGENAGAO
\ CA

___________ AROMATICOS |-~ = ————1 ZEOQLITOS POROS

INTERMEDIOS
ALQUILACA’Q/ \c\ouoeus;\cAo
DESIDROCI-

CLIZAGAQ
ALQUILAROMATICOS s ANEIS AROMATICOS

\_Amnossmcm

ALQUILAGAO

AUMENTO DO TAMANHO pOS POROS

COQUE

ZEOLITOS POROS
GRANDES

Figura 1.10 - Representagao esquematica da formagéo de Coque em
Zeolitos [49].

Estudos efectuados sobre os mecanismos de formagéao de coque
utilizando hidrocarbonetos puros mostram a existéncia de diferencas
apreciaveis na sua tendéncia para a produgao de coque, embora a estrutura
do coque resultante seja bastante semelhante.

A formacdo de coque, que ocorre em simultaneo com as
reacgbes pretendidas, pode ser competitiva ou consecutiva relativamente a
estas, verificando-se que, por vezes, tanto os produtos desejados como o
coque se formam atraves dos mesmos intermediarios. Em sistemas
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complexos de reacgdes, cOmo acontece no processo de FCC, observa-seé
que a formagdo de coque & simultaneamente competitiva e consecutiva
relativamente as reacgdes de "cracking” pretendidas [121] .

O primeiro passo do complexo mecanismo que leva a formacao
de coque é sempre a adsorgao de moléculas de compostos precursores de
coque em centros activos acidos da superficie do catalisador com a
consequente formagao de um ido carbonio.

Nestas condicdes, podera, por exemplo, ocorrer 0 "cracking" de
uma parafina com produgao de uma parafina mais pequena € de olefinas.
As olefinas resultantes podem sofrer rapidamente oligomerizagéo e, por
ciclizac&o dos oligébmeros obtidos, podem ser produzidos naftenos que, por
sua vez e mediante reacgdes de transferéncia de hidrogénio, d&o origem a
compostos monoaromaticos. A alquilagdo destes monoaromaticos seguida
de ciclizacdo e transferéncia de hidrogénio levara a producédo de
diaromaticos, triaromaticos, etc. [112,122]. Deve notar-se que todas estas
reacgbes podem ser catalisadas pelos centros activos acidos existentes nos.
zeolitos.

Este processo esta esquematicamente representado na Figura
1.11, adaptada da referéncia [1 12].

*cracking” oligomerizagao ciclizagéo

Parafina —>»  Olefinas —> Oligébmeros —>»  Naftenos

transf.
\L hidrogénio
alquilagé@o
Poliaromaticos <«— Monoaromaticos
ciclizagao

transferéncia de hidrogénio

Figura 1.11 - Formagdo de Coque a partir de uma Parafina .
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Um estudo da formagdo de precursores de coque a partir de
moléculas de olefinas e de diolefinas realca a importancia das reacgdes de
transferéncia de hidrogénio e de ciclodimerizagao; enquanto as primeiras
reaccdes originam a superficie do catalisador formas muito reactivas, a
ciclodimerizacdo destes compostos vai produzir espécies sucessivamente
mais pesadas, aumentando assim, progressivamente, a massa molecular
dos precursores do coque [123] .

Obviamente, as reacgdes envolvidas na formagao do coque e as
suas velocidades, bem como a composi¢éo das moléculas de coque € a
sua retencdo nas particulas de catalisador dependem fortemente de
diversos factores tais como a natureza dos hidrocarbonetos presentes no
processo, a temperatura da reaccdo, a acidez do catalisador (forca e
densidade dos centros acidos) e a estrutura porosa do catalisador
(principaimente da forma e do tamanho dos poros), pelo que se procedera
em seguida a andlise da sua influéncia.

1.5.1.2. Influéncia da Natureza dos Reagentes

Verifica-se que, na presenca de catalisadores &cidos, as olefinas
e os hidrocarbonetos poliaromaticos presentes na alimentacao ou formados
durante as reacgdes de "cracking" podem ser 0s maiores responsaveis pela
rapida formagéo de coque, dependendo a velocidade desta reac¢éo da
estrutura dos hidrocarbonetos presentes [111, 124].

A coqueficagéo verificada a partir de alcanos, naftenos e
monoaromaticos ocorre mais lentamente, visto a sua transformagéo em
olefinas e poliaromaticos ocorrer a baixa velocidade.

Verificou-se uma relagéo entre a basicidade dos hidrocarbonetos
ciclicos e a sua actividade na formagéo de coque, o que confirma que a
formacdo de coque em catalisadores acidos se processa através de uma
reacgao classica do tipo acido - base .

No caso da coqueficagdo a partir de olefinas ou de
hidrocarbonetos policiclicos a justificagdo anterior & insuficiente e a rapida
formacdo de coque observada pode ser devida a grande reactividade das
espécies adsorvidas provenientes das olefinas e a forte adsor¢gdo no caso

dos poliaromaticos [102].

Ndo sd a velocidade de formacdo de coque mas tambeém a
quantidade de coque (Figura 1.12), a composigédo e localizagdo do coque
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depositado sobre catalisadores depende da natureza dos hidrocarbonetos
presentes e ainda, do tamanho das suas moleculas [125].

1.5.1.3. Influéncia das Condigdoes Operatérias

A temperatura da reacgdo é um factor determinante quer para a
velocidade de coqueficagdo quer para a composicdo do coque formado,
verificando-se que a sua influncia pode estar relacionada com a acgéo da
temperatura sobre a termodindmica das reacgdes do processo e, ainda,
sobre as causas da retencdo do coque nas particulas de catalisador.

Na Figura 1.12, adaptada da referéncia [121], esta representada
a quantidade de coque (%) depositado sobre um zedlito USHY a diversas
temperaturas e a partir de diferentes hidrocarbonetos.

Quando as reacgdes com os hidrocarbonetos se processam a
temperaturas baixas, da ordem de 100 - 120 °C, as reacgdes de
condensagcédo sao favorecidas termodinamicamente e o coque € formado por
reaccdes de oligomerizagdo; neste caso, a sua retengao e, portanto, a
desactivacao do catalisador é devida principalmente & baixa volatilidade dos
oligémeros formados e a sua forte adsorgéo [113, 121, 126 - 128] .

15] % C
T
104
C
5- p
H
T (°C)

1

100 200 300 400 500

Figura 1.12 - Quantidade de Coque (%C) depositado em Zedlito USHY, em

funcdo da temperatura da reacgéo T (°C) e com diversos
Hidrocarbonetos.

{ C = ciclohexeno; H= n-heptano; P = propeno e T = tolueno }
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A temperaturas mais elevadas, visto que as reacgbes de
condensagdo sdo exotérmicas, formam-se pequenas quantidades de
produtos de condensag&o e a formag&o de coque sera devida tambem a
reacgbes de ciclizagdo, alquilacdo e, principalmente, de transferéncia de
hidrogénio que s@o as principais responsaveis pela formag&o de
hidrocarbonetos aromaticos, compostos muito estaveis a temperaturas altas.
Neste caso, a desactivagdo do catalisador dever-se-a fundamentaimente ao
bloqueamento dos poros [112, 113].

Consequentemente, para se estudar o efeito global da
temperatura tera de se ter em conta ndo s6 a natureza das reacgles
quimicas que ocorrem, mas também a influéncia da difusdo e, por
consequéncia, da mobilidade das varias espécies presentes na mistura
reaccional.

Como a formagdo de cogque envolve numerosas reacgdes
bimoleculares, um aumento da pressdo parcial dos hidrocarbonetos
reagentes provoca um aumento significativo da velocidade de coqueficagao
bem como da quantidade de coque depositado.

1.5.1.4. Influéncia dos Centros Activos

A velocidade das reacgdes que conduzem a producgédo de coque
a partir de hidrocarbonetos na presenca de catalisadores acidos é
fortemente influenciada pelas caracteristicas dos centros activos acidos do
catalisador ou seja, pelo seu numero, natureza, forca e densidade.

Verifica-se que a formagdo de moléculas de coque depende
essencialmente da actividade protonica do catalisador ou seja, dos seus
centros activos acidos do tipo Bronsted {121,129,130], sendo a formagéo de
coque directamente proporcional ao consumo (irreversivel) de grupos
hidroxilo do catalisador .

Efectivamente, considera-se que 0s centros acidos de Bronsted
contribuem de forma muito importante para a formacao de coque devido ao
facto de catalisarem as reacgdes de transferéncia de hidrogenio que levam
a formacgao de hidrocarbonetos aromaticos policiclicos e coque. Verifica-se,
efectivamente, que o coque obtido sobre catalisadores com grupos hidroxilo
apresenta um teor aromatico mais elevado [130] .

A actividade dos centros acidos de Brénsted pode variar com a
sua localizacdo nas cristalites dos zedlitos, tendo-se verificado que os



1. INTRODUCAO 40

grupos hidroxilo externos possuem menor actividade do que os internos e
sao consumidos apenas a temperaturas elevadas [129] .

Contudo, embora muito importantes, os centros acidos de
Bronsted ndo serdo os Unicos responsaveis pela actividade catalitica dos
catalisadores. Os centros acidos de Lewis, associados aos atomos de
aluminio da rede cristalina, ndo parecem ter qualquer actividade catalitica
quando isolados mas, quando presentes na vizinhan¢a de centros acidos
protonicos eles podem aumentar a sua for¢ca e, consequentemente, a sua
actividade.

Os centros acidos de Lewis catalisam reacgdes de adigdo do tipo
Diels-Alder conduzindo a formagéo de hidrocarbonetos ndo aromaticos que,
por subsequentes reacgdes de transferéncia de hidrogénio, catalisadas
pelos centros acidos de Bronsted, produzem hidrocarbonetos aromaticos
policiclicos e coque [131] .

O aumento da acidez do catalisador, ou seja, o aumento do
numero e/ou da for¢a dos seus centros acidos €, portanto, responsavel pela
producdo mais rapida de maiores depositos de coque.

Quanto mais acido é o catalisador, mais forte é a adsor¢ao dos
reagentes e, portanto, com um tempo de contacto mais longo as reacgbes
secundarias tornam-se mais importantes, em particular as que conduzem a
formacdo de moléculas de coque [112]. Centros acidos mais fortes
ocasionam, igualmente, a retengdo por adsor¢cdo dos compostos
intermedidrios da coqueficagao e das moléculas de coque.

O estudo da desactivagdo de catalisadores por deposigdo de
coque relativamente ao seu teor em aluminio indica que a velocidade de
coqueficagdo diminui substancialmente quando se reduz o conteldo em
aluminio da rede cristalina, ou seja, quando se aumenta a razio
Silica/Alumina [126,132). Este comportamento dos catalisadores sugere que
a formagdo de depésitos carbonosos € controlada pela densidade dos
centros acidos, sabendo-se que os atomos de aluminio presentes na rede
cristalina actuam como centros acidos do tipo Lewis e reforcam a acg¢do dos

centros acidos protonicos.

Durante o "cracking" de n-heptano a 450 °C na presenga de um
sedlito Y desaluminado verificou-se que a razdo das velocidades das
reacgdes de formagdo de coque e de “crapking” (C/P) aumentava quando
as amostras de catalisador apresentavam atomos de aluminio no exterior da
rede cristalina e também quando aumentava a densidade dos centros

acidos (Figura 1.13).
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20
c/p

104

Figura 1.13 - Raz&o das quantidades de n-heptano transformadas em
coque e em produtos desorvidos (C/P) como fungao de N 4|,
namero de atomos de Aluminio/célula unitaria.

Amostras com grande (a) e com pequena (b) quantidade de
Aluminio no exterior da rede cristalina [121].

O efeito positivo para a deposi¢gdo de coque exercido pela maior
densidade de centros activos acidos parece estar relacionado com o tipo de
reacgbes envolvidas na sua formagédo. Efectivamente, sendo as reacgdes de
oligomerizagao, ciclizagao e transferéncia de hidrogénio, responséveis pela
formagcdo de coque, reacgdes bimoleculares, e requerendo elas varios
centros acidos , quanto maior for a densidade de centros acidos mais
rapidas serdo aquelas reacgdes e a deposigdo de coque.

O efeito da densidade dos centros activos acidos pode, também,
estar relacionado com o elevado numero de reacgdes sucessivas requeridas
na formacdo de moléculas constituintes do coque; na verdade, quanto maior
for o numero de centros acidos encontrados pelas moléculas reagentes
durante a sua difusé@o pelas cristalites do zedlito, maior sera o numero de

reacgdes sucessivas que podem sofrer [121] .

Em todos os zedlitos, € sob o ponto de vista da formagédo de
coque, o parémetro mais importante é , sem duvida, a densidade dos
centros activos acidos; este efeito é mais importante ainda do que as
limitagdes difusionais ocasionadas pela estrutura porosa do zedlito.
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Estas caracteristicas dos catalisadores, relacionadas com O0s
seus centros acidos, podem ser facilmente modificadas por tratamentos dos
zedlitos (desaluminagdo e permuta idnica, por exemplo) mas nunca de
forma independente, o que torna mais dificil a discriminagdo dos seus
efeitos.

1.5.1.5. Influéncia da Estrutura dos Poros

A velocidade de coqueficagdo e, acima de tudo, o efeito
desactivante da deposi¢éo de coque s@o determinados, de forma relevante,
pela estrutura porosa dos catalisadores e, particularmente, dos zedlitos

componentes.

Efectivamente, verifica-se que tanto a velocidade de formagao de
coque como a sua composicdo sdo muito dependentes do espago livre
disponivel dentro das particulas dos zedlitos, em particular nas vizinhangas
dos centros activos.

Assim, a velocidade de coqueficagdo apresenta valores mais
elevados quando o espago disponivel € maior e, consequentemente, ndo se
verificam limitacdes difusionais. A composi¢do do coque também esta
relacionada com o espago livre em torno dos centros activos, constatando-
se que na auséncia destas limitagdes o coque tende a ser poliaromatico e
de elevado peso molecular e, nas condicdes opostas o coque € menos
aromatico e mais leve [133, 134].

Na maior parte das reacgdes catalisadas por zedlitos, a
deposigdo de coque ocorre principalmente dentro dos seus poros. Como o
tamanho das espécies intermediarias envolvidas na formacao de moléculas
de coque é bastante proximo do tamanho do espago disponivel, na
vizinhanca dos centros activos acidos (cavidades e intersecgoes de canais),
as limitacbes difusionais vao forgosamente prejudicar a formagao destes
intermediarios.

Estas limitagbes difusionais dependem ndo sé dos tamanhos
relativos dos intermedidrios e das cavidades livres mas também da sua
forma.

~

Efectivamente, pode considerar-se que a formacdo de coque é
uma reacgao espacialmente exigente, reacgdo controlada directamente pela
estrutura dos poros do zedlito [111] .
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A existéncia de limitacdes difusionais pode explicar porque
zedlitos com uma estrutura porosa monodimensional, em que os reagentes
e produtos da reacgdo podem circular numa so direcg@o, ou que
apresentam grandes cavidades com aberturas pequenas, sofrem
desactivacdo por deposicdo de coque muito mais rapidamente do que
zedlitos com uma estrutura tridimensional [132, 134].

Conforme se pode observar na Figura 1.14,adaptada da
referéncia [112], a velocidade de desactivagdo observada na mordenite é
muito elevada , pois como a circulagéo das moléculas é monodimensional, a
deposicdo de coque provoca o rapido bloqueamento dos poros. Em
contrapartida, em zedlitos que permitem uma circulagao tridimensional (HY,
Ofretite e ZSM-5) a velocidade de desactivagao é média ou lenta,
dependendo da quantidade de coque depositado ser elevada ou baixa (caso
do ZSM-5).

A velocidade de coqueficagdo em zedlitos depende assim, em
larga medida, do tamanho e da forma dos poros.

Ag

TEMPO t

ACTIVIDADE
5 MIN. 4

0,5

2 4 t (HORAS)

Figura 1.14 - Variag&o de Ar em fungdo do tempo de reacgéo, para a
transformacéo de n-heptano a 450 °C em zedlitos com estruturas
porosas diferentes.
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A determinacéo do indice de Impedimento (Cl - Constraint Index)
[135] € um dos métodos mais usados para caracterizar a estrutura porosa
dos zedlitos e, particularmente, avaliar a selectividade de forma face a um
determinado processo catalitico. Este indice de impedimento € definido
como o quociente das velocidades de "cracking” a 350 °C do n-hexano e do
3-metilpentano.

Assim, sob iguais condigGes operatérias estabeleceu-se uma
correlacdo entre a percentagem de coque formado e ©O indice de
impedimento dos zedlitos verificando-se que , para zedlitos de poros
grandes (indice de impedimento 0,4) o teor em coque pode atingir valores
de 1 % (em peso), enquanto que zedlitos de poros intermédios ou
pequenos, com um indice de impedimento 8, o teor em coque n&o
ultrapassa 0,05 % (em peso) [136].

A composicdo e a localizagdo do coque também dependem da
estrutura dos poros do zedlito, particularmente do espaco disponivel para a
sua formagdo na vizinhanga de centros activos acidos.

Assim, nos zedlitos com grandes cavidades como os HY, por
exemplo, o coque deposita-se dentro das cavidades e é constituido
essencialmente por compostos poliaromaticos, enquanto que no zedlito
HZSM-5 s6 se observam compostos polialquilicos mono ou difuncionais nas

interseccdes dos canais ou nas aberturas dos aneis [137, 138] .

Quanto ao mecanismo da reacgdo de deposicédo de coque, num
estudo efectuado com n-propilbenzeno e com zedblitos USY e ZSM-5,
observou-se que enquanto que no primeiro zedlito a reacgdo segue uma
cinética bimolecular, com ZSM-5 a reacgéo é monomolecular [138].

O tamanho do espaco livre disponivel perto dos centros activos
acidos tem efeitos contraditorios na velocidade de formagao de coque :
quanto mais apertado for o espaco, mais fortes s&o as limitacdes difusionais
na formagdo de intermediarios volumosos de reacgoes bimoleculares (efeito
negativo) mas, sera maior 0 efeito da concentracdo, o que correspondera a

-

um efeito muito positivo nas reacgoes bimoleculares.

Contudo, em reacgoes efectuadas a elevadas temperaturas, o
principal efeito da estrutura porosa diz respeit_o a r?tengég de moléculas de
coque nos poros dos zedlitos. Quanto maior for a diferenca entre os
tamanhos das cavidades (ou intersecgbes de canais) e as aberturas dos
seus poros mais facil sera d blogueamento das moléculas dos precursores

de coque e, portanto, mais rapida a coqueficagéo [113].

Contudo, a estrutura porosa dos zeolitos ndo tem efeito apenas
nas limitagoes difusionais impostas aos compostos intermediarios da
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formagdo de coque. Na verdade, o tempo de contacto das moléculas
organicas reagentes com os centros acidos depende da velocidade de
difusdo destas moléculas e, por consequéncia, das caracteristicas dos
percursos de difusdo dentro das cristalites do zedlito : comprimento
(relacionado com o tamanho da cristalite), tamanho da abertura dos poros e
das cavidades (ou intersecgdes de canais), tortuosidade dos canais e
densidade dos centros acidos [121].

O coque, ao depositar-se perto da superficie externa do zedlito
vai contribuir, também, para o aumento das limitagdes difusionais dos
compostos que intervém na reacgdo, o que vai agravar a desactivagao do
catalisador [139].

Quanto mais lentamente se efectuar a difusdo das moléculas dos
reagentes, maior podera ser a velocidade de formacado de coque e,
consequentemente, mais rapida a desactivagéo do catalisador.

1.5.2. Caracterizagdo do Coque . Formacgdo de Coque

1.5.2.1. Métodos para Caracterizagdo do Coque

Para se proceder a caracterizagdo completa do coque existem
dois tipos de métodos, que permitem determinar (1) a natureza quimica dos
componentes do coque e (2) a composi¢ao quantitativa do coque .

(1) Métodos para a Deterniinagdo da Natureza do Coque

A razao entre o hidrogénio e o carbono (H/C) -do coque é
geralmente determinada por analise dos compostos produzidos pela sua
reacgdo de oxidagdo: agua e didxido de carbono. Principalmente no caso de
coque depositado sobre zedlitos este método nem sempre fornece valores
muito correctos devido aes erros resultantes da adsorcdo de agua da
atmosfera e, por esta razao, esta técnica tem sofrido constante evolugdo de
modo a ultrapassar as possiveis causas de erros [120, 133, 140, 141].
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Para se proceder a caracterizagdo completa do cogque tém-se
utilizado diversas técnicas espectroscopias, constantemente aperfeicoadas
de forma a produzirem informagdes progressivamente mais fiaveis.

A espectroscopia de infravermelho (IR) apresenta a vantagem de
permitir a investigacdo da formag&o de coque sem destruicdo da matriz do
zeolito. Pode, também, ser usada com sucesso no estudo da formagao de
coque in situ, isto &, seguindo a deposi¢do de matérias carbonosas no
catalisador directamente no reactor [129, 142, 143].

A técnica de FTIR (espectroscopia de infravermelho com
transformadas de Fourier) é particularmente aconselhavel no estudo da
desactivacdo de catalisadores por coqueficagdo, visto fornecer uma
informacdo simultdnea sobre a quantidade de coque depositado e a
identidade quimica dos seus componentes (compostos olefinicos, saturados
ou aromaticos) e, ainda, sobre as propriedades da superficie do catalisador
e suas alteracdes [129, 130, 142, 144, 145].

A espectroscopia de ressonancia magnética nuclear (NMR) é
uma técnica muito importante para a investigagdo da natureza do coque e
dos seus precursores e permite uma avaliagdo valida dos problemas
relacionados com a localizacdo dos depdsitos carbonosos em zedlitos
coqueficados [142, 144, 146 - 148].

Tendo-se verificado a existéncia de radicais livres durante a
formacdo de coque em zedlitos desenvolveu-se a utilizagdo de
espectroscopia de ressonancia de spin electrénico, ESR ou EPR, para a
sua caracterizacdo e para a obtengéo de informacGes sobre o tipo de coque
depositado [143, 146].

A coqueficagdo de zedlitos pode ainda ser estudada por técnicas
de espectroscopia ultravioleta-visivel (UV-VIS), apesar das amostras dos
zedlitos exibirem habitualmente baixa transparéncia e, acima de tudo, a
transmitancia ser fortemente reduzida apos a deposi¢édo de coque. Contudo,
este método de analise revelou-se, apesar de tudo, sensivel e capaz de
fornecer informagdes validas sobre a identidade quimica de intermediarios e
de precursores de coque e, ainda, sobre as estruturas do coque final [120].

SO recentemente se comegaram a aplicar ‘técnicas de
espectroscopia fotoelectronica (XPS e AES) e espectroscopia electronica de
perda de energia (EELS e CEELS) no estudo da formagdo de coque sobre
catalisadores; estas técnicas tém permitido distinguir entre a formagéo de
coque no interior do sistema de poros do catalisador e a formagéo de coque
na superficie externa. A técnica de CEELS (core electron energy loss
spectroscopy) consegue ainda fazer a distingdo entre compostos de
carbono com hibridizacdo sp3 e sp2 [149,150], verificando-se uma boa
concordancia com resultados obtidos por outras técnicas.
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Para quantificar a deposig&o relativa de materiais carbonosos no
interior de zedlitos faz-se, muitas vezes, a comparagéo entre a capacidade
de adsorcdo de amostras de catalisador virgem e coqueficado. Mais
especificamente, estas medidas de adsor¢do podem clarificar se o coque
estd predominantemente nos poros do zedlito ou na sua superficie externa

[141, 151, 152].

Os adsorbatos mais usados neste tipo de determinagGes sé@o o
azoto, vapor de agua, amoniaco, trimetilamina, etc, sendo, contudo também
usadas moléculas mais volumosas tais como a piridina, benzeno
substituido, etc, que ndo tém acesso ao volume interno do zedlito e podem,
consequentemente, fornecer indicagbes sobre o grau de deposigéo de
coque sobre a sua superficie [120}.

(2) Métodos para a Determinagéo da Composi¢do do Coque

A determinacdo da distribuicdo quantitativa completa dos
componentes do coque depositado sobre um zedlito, ou seja, a sua
composi¢do, requer a extracgdo do coque e sua posterior analise por

métodos adequados.

A extraccdo directa do coque pode ser efectuada por diversos
processos, mas a forma mais comum é a utilizag@o de solventes orgéanicos
[124, 133] tais como o sulfureto de carbono ou o cloroférmio. Este processo
de extracgao directa tem, contudo, o grande inconveniente de fazer uma
recolha muito incompleta dos componentes do coque.

Mais recentemente desenvolveu-se um processo que permite
recolher todo o coque depositado num zedlito, inclusivamente o que se
encontra nas cavidades zeoliticas; segundo este método, procede-se a
destruicdo prévia da rede cristalina do zedlito mediante tratamento com
solugdes alcalinas ou, mais frequentemente, com solugbes de acidos
inorganicos, seguida de extraccdo do coque e sua analise posterior [112,

133, 141, 153].

Um problema sério relacionado com este método de extracgéo é,
contudo, a possibilidade da ocorréncia de alteragdes na natureza quimica
original do coque, apds 0 tratamento com &acidos inorganicos. Guisnet e
colaboradores [112, 133, 141] efectuaram diversos testes que parecem
confirmar que O processo por eles usado (dissolu¢do do zedlito com acido
fluoridrico a 40 %) n&o ocasiona alteragdes na natureza do coque, desde
que se observem certos cuidados na sua utilizagao.
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Mediante a accdo de solventes organicos como, por exemplo,
diclorometano sobre o coque extraido do zedlito, procede-se a sua
separacdo em duas fracgdes, de acordo com a sua solubilidade: o coque
soluvel e o coque insoluvel .

A determinacdo da composigdo dos componentes da fracgao
soluvel de coque faz-se através de andlises tradicionais de cromatografia
(GC ou HPLC), ressonancia magnética nuclear (NMR), espectroscopia de

massa (MS), etc .

Os compostos retidos na fracgdo insolivel de coque s&o
identificados através de analises quimicas (determinagéo da razéo H/C, por
oxidacdo) e determinagéo fisica da sua natureza e forma, por microscopia
electronica ou espectroscopia electronica de perda de energia (EELS)

[154] .

1.5.2.2. Formagao do Coque

Como se referiu atras, em reacgdes com hidrocarbonetos,
particularmente em reacgdes de “cracking”, a deposigcao de coque sobre
catalisadores zeoliticos é fortemente influenciada pela temperatura da
reacgdo, quer no que diz respeito a velocidade de formagao de coque quer
quanto & sua natureza € Composigao.

Sabe-se, por exemplo, que para reacgbes de hidrocarbonetos
realizadas a baixas temperaturas (préximas de 100 °C) a raz&o entre o
hidrogénio e o carbono (H/C) do coque depositado € proxima da verificada
nos reagentes, independentemente dos reagentes e dos zedlitos usados
[140] e os componentes do coque ndo s&o, em geral, aromaticos.

Observa-se, contudo, que com o aumento da temperatura da
reacgdo e com o aumento do tempo de contacto, isto €, com conteudos
crescentes em coque a raz&o atdmica entre hidrogénio e carbono (H/C) dos
residuos carbonosos vai diminuindo consecutivamente e, por consequéncia,
a sua aromaticidade vai aumentando, conforme se pode ‘observar nas
Figuras 1.15 e 1.16, adaptadas da referéncia [140].

Quando as reacgdes se efectuam a temperaturas muito elevadas
(superiores a 450-500 °C),a razéo H/C do coque formado apresenta valores
médios proximos de 0,4-0,5, semelhantes aos valores verificados em
compostos poliaromaticos [140, 141].
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Contudo, a informac&do obtida sobre a aromaticidade global do
coque pode ser bastante ambigua visto que dentro dos poros dos zeolitos
ou na sua superficie podem coexistir compostos carbonosos de composigao
completamente diferente, dependendo a sua importancia relativa das
condigdes da reacgéo.

TH/C

5
1 4
\P
c
-
T (°C)
100 300 500

Figura 1.15 - Raz&o atomica Hidrogénio/Carbono (H/C) do coque
depositado em zedlito USHY em fungéo da temperatura de
reacggo T (°C). .
Reagentes : C = ciclohexeno ; P = propeno e T = tolueno.

H/C

l -t

~

Figura 1.16 - Raz&o atdémica Hidrogénio/Carbono (H/C) do coque
depositado em USHY a 450 °C, em fungdo da quantidade de
coque (%C).

Reagentes : % - n-heptano ; * - tolueno.
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A baixas temperaturas a coqueficagdo de qualquer catalisador
zeolitico ocorre muito rapidamente, principalmente quando reagem olefinas
ou hidrocarbonetos poliaromaticos e, portanto, o modo de formagéo do
coque depende dos hidrocarbonetos reagentes.

Nestas condi¢des, com a temperatura a variar entre 120 e 350 °C
e na reaccao de transformagdo de propeno sobre zeolito USHY, foi
observado por Magnoux e colaboradores [141] que todo o coque depositado
é solUvel, enquanto que quando a mesma reacgdo se efectua a temperatura
de 450 °C apenas 30 % do coque extraido & soluvel.

Embora a composi¢éo da fracgdo de coque soluvel dependa dos
hidrocarbonetos intervenientes na reacgéo e do tipo de zedlito utilizado no
estudo, bem como do seu contetido em coque, verifica-se que este tipo de
coque é sempre constituido por uma mistura muito complexa de compostos
carbonosos e quanto mais elevada é a temperatura da reacgdo mais dificil
se torna seguir a evolugdo dos seus componentes.

No estudo atras mencionado, observou-se que os depdsitos
carbonosos obtidos a 120 °C sé&o constituidos principalmente por compostos
alifaticos muito ramificados e, possivelmente, com uma ou duas ligagdes
duplas e um ou dois ciclos saturados. A analise destes compostos sugere
que a sua formagdo possa ser explicada pelo esquema reaccional expresso
na Figura 1.17, adaptada da referéncia [140].

(1 (2) @)

Propeno —» Oliggmeros —>» Oligémeros —» Naftenos
3)

| emque:

(1) reaccdo de oligomerizag&o com formagéo de oligémeros e polimeros
do propeno(Cq4~eCg™)

(2) rearranjo e cisdo.dos produtos da reacgao anterior, praduzindo -
compostos Co - Cg muito ramificados :

(3) reacges de transferéncia de hidrogénio de oligémeros para alcenos
leves, com formacao de oligébmeros poliénicos e de alcanos leves

(4) ciclizagao

~

Figura 1.17 - Formag&o de compostos carbonosos a partir de Olefinas e
sobre Zedlito USHY, a120°C.
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O diametro molecular dos constituintes do coque formado a esta
temperatura de 120 °C é significativamente inferior ao didmetro dos poros
do zedlito e, ndo sendo compostos muito basicos, eles ndo sao fortemente
adsorvidos nos centros &cidos, pelo que a sua retengdo nos poros fica a
dever-se apenas a sua baixa volatilidade, como ja foi referido no ponto
1.5.1.3 [141].

Na Tabela 1.3 apresenta-se a composi¢cdo do coque formado a
partir da reacg&o de propeno a 120°C e a 450 °C em presenca de zedlito
USHY.

Tabela 1.3 - Composi¢éo do Coque formado a partir de Propeno em USHY.
{ Adaptada da referéncia [128] }.

Temperatura (°C) 120 450

Razéo atomica H/C 1,8 0,4-0,8

nC 25-40 20, 28

Familias zZ= 86,4, -2 0, +2 -26 , -36

(Cn Hopsz) + coque n&o soluvel

Principais Cn Hong

componentes Cn H ons CH:;)x‘
x=2-5
CnHzn.26

Tamanho (3) (4,3 X 25-40) (85X95)

p.e. 760 (°C) 350 - 530 > 450

Quando a temperatura da reacgdo aumenta, as reacgdes de
cisdo sdo favorecidas, comparativamente com as de polimerizacdo, e 0s
produtos, correspondendo a moléculas mais pequenas, sdo mais volateis e
podem ser facilmente desorvidos do zedlito.

Para temperaturas mais elevadas, superiores a 450 °C,
aumentam também as reacgdes de ciclizagdo e de tranferéncia de
hidrogénio, observando-se nos componentes do coque um numero
crescente de anéis aromaticos , com numerosos grupos laterais alquilo
ramificados ; estes componentes, sendo cada vez mais volumosos,
apresentam uma tendéncia crescente para bloquear as cavidades (ou as

intersecgbes de canais) dos zedlitos e sdo os principais responsaveis pela
desactivagéo do catalisador [119, 155].
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A Figura 1.18 apresenta um esquema das varias eétapas
envolvidas na formacdo de coque sobre zedlito USHY a temperaturas
superiores a 450°C , durante o "cracking" de alcanos ou mesmo de olefinas
leves, em que se verificam diversos tipos de reacgdes como “cracking",
alquilago, ciclizagao, transferéncia de hidrogénio, etc. .

(1) (2) (3)
Alcanos — Olefinas —> Oligémeros —> Naftenos —> Monoaromaticos

@
(3) (2)
Bi-aromaticos < Nafteno-aromaticos <« Alquil-
monoaromaticos
3 (423),

Poliaromaticos

d(423),

Compostos altamente poliarométicos

Reacgoes :

(1) -"cracking”,

(2) - ciclizagao,

(3) - transferéncia de hidrogénio
(4) - alquilagéo.

Figura 1.18 - Formagéao de coque durante o "Cracking" de Alcanos sobre
um Zedlito USHY, a 450 °C { adaptada da referéncia [140]}.

ConclusGes genéricas semelhantes foram obtidas em estudos
efectuados sobre a deposigdo de coque em diversos catalisadores
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zeoliticos e a partir de véarios compostos organicos [123, 126, 137, 138, 156
-158].

Por determinac&o do numero de moléculas de coque soluvel por
grama de zedlito, para diferentes teores em coque e em diversos zedlitos,
pdde concluir-se que as moléculas de coque soltvel séo intermediarias na
formacgdo do coque insoltivel o que permitiu supdr que este ngo se forma
quando o teor em coque € baixo [112].

Para reaccdes com hidrocarbonetos efectuadas a altas
temperaturas verifica-se que, independentemente do zedlito presente e para
elevados conteudos em coque, os componentes do coque insoluvel sao
sempre compostos poliaromaticos pesados [1 12,140,141], embora o grau de
aromaticidade dependa do zedlito.

O coque insoluvel apresenta-se sobre o zedlito com a forma de
particulas negras e a sua natureza e localizagdo podem ser obtidas por
microscopia electronica ou espectroscopia electronica de perda de energia
(EELS), como se referiu no ponto anterior.

Assim, por exemplo, verifica-se que no zedlto ZSM-5
coqueficado a temperaturas elevadas, e para baixos teores em coque, 0s
seus cristais se apresentam envolvidos exteriormente por camadas de
coque amorfo; para teores em coque mais elevados, o depdsito de coque é
constituido por extensas camadas aromaticas alinhadas paralelamente a
superficie do catalisador, com uma estrutura pregrafitica [154,159].

Em zedlito USHY, observa-se que parte do coque insoluvel esta
sob a forma de filamentos muito delgados (com uma espessura de cerca de
1nm) emergentes dos microporos do zedlito [154], o que vem confirmar que
o coque insoluvel resulta do crescimento de moléculas de coque soluvel
retidas nos poros. A estrutura destes filamentos é linear e poliaromatica.

Genericamente podemos, entdo, concluir que a formagcdo de
coque sobre catalisadores zeoliticos € uma reacgdo que apresenta
selectividade de forma ou seja, depende da estrutura porosa do zedlito.
Depende também de outros factores como, por exemplo, da natureza dos
reagentes, das condicbes operatdrias e das caracteristicas dos centros
activos do zedlito. | '

Um estudo efectuado com propeno a varias temperaturas e sobre
trés zeolitos diferentes, HY, HZSM-5 e HM (H-Mordenite), mostra que, para
baixas temperaturas e para o primeiro zedlito, o propeno ocasiona a
formacéo de oligdmeros muito ramificados que se transformam directamente
em coque a temperaturas superiores a 200 °C. Os restantes zedlitos, a
baixas temperaturas ocasionam a formag&o de oligdmeros; a temperaturas
superiores a 200 °C e no zedlito HZSM-5 os oligomeros produzem
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compostos aromaticos simples, enquanto que , no caso da mordenite estes
compostos se formam a 250 °C e, para temperaturas superiores se obtém
compostos com elevado grau de aromaticidade e ainda coque {160 - 162].

Aparentemente, as moléculas de coque formam-se no interior dos
poros dos zedlitos e o cogue que se apresenta na superficie resulta do
"transbordar" do excesso de coque presente nas cristalites [152, 158].

Quanto a retengdo das moléculas de coque dentro dos poros dos
zeodlitos, verifica-se que a baixas temperaturas o coque se forma de inicio
dentro dos poros, bloqueando as suas entradas; conforme a quantidade de
coque vai aumentando da-se também a supressdo de alguns centros
activos por deposicao dos precursores de coque.

Para temperaturas de reac¢do mais elevadas as moléculas de
coque ficam presas no interior das cavidades ou nas intersecgbes dos
canais e o mecanismo de desactivacdo predominante € a supress&o de
centros activos [112, 157]. '

1.5.3. Modos de Desactivagao

Considera-se em geral que os depésitos de coque afectam a
actividade dos catalisadores porosos devido a dois processos diferentes :
(i) por envenenamento dos centros activos, resultante da adsorgéo
de moléculas de coque nos centros, €
(ii) por bloqgueamento progressivo dos poros, que dificulta, ou mesmo
impede, o acesso dos reagentes aos centros activos.

Contudo, como se referiu atras, as moléculas dos componentes
do coque sdo muito pouco basicas e, a temperaturas relativamente
elevadas, ndo ficam retidas nos centros A&cidos; assim sendo, a
desactivagdo nao resultara do envenenamento dos centros activos acidos
do catalisador mas apenas do bloqueamento do acesso dos reagentes a
esses mesmos centros.

A estrutura porosa dos zedlitos determina, em larga medida, o
efeito desactivante do coque que depende, obviamente, da sua localizagéo
no interior das cavidades zeoliticas ou nas intersecgées de canais ou,
ainda, na superficie exterior da estrutura porosa.
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Enquanto que o efeito desactivante do coque depende muito do
tipo de zeolito presente no catalisador, a desactivagdo deste ocorre
independentemente do zedlito e segundo trés formas diferentes, conforme o
seu conteudo em coque [121] :

(1) - limitagGes do acesso das moléculas de reagentes aos centros activos

(2) - blogueamento do acesso aos centros activos existentes nas cavidades
(ou nas intersecgdes de canais) onde estdo localizadas as moléculas de
coque

(3) - bloqueamento do acesso aos centros activos do volume interno de
poros: por bloqueamento de canais ou por bloqueamento do acesso as
cavidades (ou intersecgdes de canais) onde n&o ha moléculas de coque.

O modo de desactivacao referido em (1) ocorre, provavelmente,
em todos os zedlitos mas apenas quando o seu teor em coque é tdo baixo
que nem sempre € possivel observar o seu efeito. Neste caso, as moléculas
de coque séo ligeiramente maiores do que as aberturas dos poros e ficam
entdo bloqueadas nas intersecgées de canais. Contudo, estas moléculas,
sendo de tamanho inferior ao das intersec¢des de canais e muito pouco
basicas podem movimentar-se para as intersec¢des, limitando, mas né&o
blogueando, o acesso dos reagentes aos centros acidos [112, 121].

No segundo caso, o volume acessivel as moléculas de reagentes
é praticamente igual ao volume das cavidades ou das intersecgbes dos
canais do zeolito, onde se encontram as moléculas de coque, pelo que fica
bloqueado o acesso aos centros activos. E este modo de desactivagdo que
predomina nos zedlitos com conteidos médios de coque [112].

O modo de desactivagdo referido em (3) verifica-se para altos
teores em coque e, principalmente, em zedlitos sem canais interligados
(HMOR, por exemplo) ou com cavidades com aberturas muito pequenas
(como o zedlito HERI). No primeiro caso a desactivagdo ocorre por
bloqueamento dos canais por moléculas de coque e, no segundo caso,
devido a formagdo de moléculas de coque (ou precursores) nas cavidades
préximas da superficie externa, seguida pela deposicdo de moléculas de
coque na superficie [112].

As Figuras 1.19 a 1.22 mostram estes trés modos de
desactivagao para catalisadores com diferentes tamanhos de poros.
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Figura 1.19 - Modos de desactivagdo de um zedlito com canais
independentes ( Mordenite) [112] .

Figura 1.20 - Modos de desactivagdo de um zedlito com canais
interligados e sem cavidades ( ZSM-5 ) [112] .
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Figura 1.21 - Modos de desactivagdo de um zedlito com cavidades e
com aberturas pequenas (HERI) [112] .
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Figura 1.22 - Modos de desactivagéo de um zedlito com cavidades de
grandes aberturas e interligadas (USHY) [112].

O teor em coque a partir do qual o modo de desactivagdo varia
depende muito da estrututa porosa do zedlito. Assim, por exemplo, o
bloqueamento dos poros em zedlitos com grandes cavidades de pequenas
aberturas, ou zedlitos em que as moléculas se difundem numa sé direcgéo,
ocorre para teores em coque muito baixos.

Na Figura 1.23 [112] mostra-se a variagdo da actividade residual
( A ) de diversos zeolitos no “cracking” de n-heptano em fungéo de AC -
diferenca entre a percentagem de coque determinada e a percentagem de
coque apds dois minutos de reacgdo. Pode observar-se que a “toxicidade”
do coque, expressa em gramas de zedlito desactivado por grama de coque,
e tomando como referéncia o zedlito HZSM-5,é cerca de 40 vezes maior em
HERI, 15 vezes maior na mordenite e ainda o triplo no zedlito USHY.

O efeito desactivante do coque torna-se mais evidente se a
coqueficagdo &€ muito rapida; neste caso, as moléculas de coque formam-se
e depositam-se na superficie =xterna das cristalites do zedlito e véo
bloquear a difusdo das moléci.as de reagentes para os centros acidos
existentes no interior, com consequente desactivagéo imediata [113].
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Figura 1.23 - Variagédo da Actividade Residual de Zedlitos (Ag) em funcéo de
AC. Reagentes : (%)HZSM-5; (@) USHY ; (¥)HMOR ; (A)HERI
(112].

Com este tipo de blogueamento das aberturas dos poros, uma
pequena quantidade de coque ¢ suficiente para desactivar o zedlito [160].
Este processo de desactivagdo € altamente provavel quando as moléculas
reagentes s&o olefinas ou outros compostos que produzem coque muito
facilmente.

O modo de desactivagdo de um catalisador depende, finalmente,
do tipo de hidrocarbonetos presentes na reacgao, conforme se deduz de um
estudo recente efectuado com zeélito ZSM-5 a temperatura de 475 °C e com
trés hidrocarbonetos insaturados diferentes; os autores observaram que,
nas mesmas condigdes operatorias, a deposi¢do de coque se verificava em
pontos distintos do zedlito (superficie externa e/ou volume interno de poros)
com resultados distintos na desactivagdo consequente [125].

A desactivacdo de um catalisador pode também depender da
estrutura do coque formado. Camadas de coque amorfo depositadas sobre
um catalisador com zedlito HZSM5, por exemplo, ainda permitem a entrada
de moléculas de reagentes e saida das moléculas dos produtos da reacgao.
Contudo, se o coque depositado apresenta uma estrutura com elevado grau
de cristalinidade, as entradas dos canais ficam bloqueadas n&o permitindo o
acesso das moléculas dos reagentes [159].
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1.5.4. Regeneracgao

A técnica mais habitual de regeneracdo de -catalisadores
coqueficados é a oxidagdo dos depositos carbonosos, usando-se em geral a
sua combustdo com ar ou com uma mistura de ar e um gas inerte, de modo
a baixar a concentracdo de oxigénio e evitar que uma temperatura
demasiadamente elevada danifique o catalisador.

O método de regeneragéo utilizado depende de varios factores,
que incluem a sensibilidade do catalisador as temperaturas elevadas, ao
vapor ou ao dioxido de carbono, o tipo de reactor usado no processo, a
aptiddo para a remogdo do calor gerado durante o processo de
regeneragéo, etc.

No processo de "cracking" catalitico em leito fluidizado, FCC, em
face da rapida coqueficagdo do catalisador, a sua regeneragéo é efectuada
continuamente. Nestas unidades de FCC o calor gerado pela combustdo do
coque € utilizado para compensar a endotermicidade das reaccdes de
"cracking", para vaporizar a carga, elevar a sua temperatura até a
temperatura da reacgao, etc.

Contudo, a combustdo do coque nao apresenta apenas as
vantagens referidas, pois o catalisador, submetido a elevadas temperaturas
na presenga de vapor de agua, sofre alteragdes da sua estrutura porosa
(sinterizagdo) e n&o consegue recuperar a actividade inicial. A escolha das
condigdes operatorias €, pois, muito importante para limitar os efeitos
nocivos que o vapor de agua produzido na regeneragdo tem sobre o

catalisador [113].

A remogdo do cogue pode também, em certos casos, ser
efectuada por tratamentos ndo oxidativos como a desor¢do em vacuo,
solubilizacdo por solventes ou tratamento em atmosfera de hidrogénio [130].

Os mecanismos da oxidagdo do coque depositado sobre varios
zedlitos tem sido estudado recentemente por alguns investigadores
[160,163-166] com resultados satisfatorios para a compreensdo desta
reacgao.

A temperatura, necessaria para a reaccdo de oxidagao pode
também depender da quantidade de coque depositado no catalisador,
observando-se que para um zedlito HY com baixos teores em coque
(apenas 5 %) a oxidag@o pode iniciar-se a 250 °C, embora s6 se complete
para temperaturas superiores a 450°C. Quando o conteudo em coque é
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mais elevado, a oxidagdo so se inicia a temperaturas da ordem dos 350 °C
[137].

No coque podem existir quantidades apreciaveis de hidrogénio e,
sendo assim, a sua remocao verifica-se preferencialmente nas primeiras
etapas da regeneracdo. Se algum depésito apresentar estrutura polimérica,
pode ser decomposto e volatilizado nos poros sendo os produtos
posteriormente queimados no exterior dos poros.

Assim, verifica-se que para qualquer zedlito e
independentemente do seu conteddo em coque, a oxidagéo das moléculas
de coque comeca pelos seus atomos de hidrogénio, com formacéo de
intermedidrios oxigenados (idénticos aos observados na oxidagéao
homogénea de hidrocarbonetos aromaticos).

Os compostos oxigenados sd@o, em geral, cetonas, aldeidos,
anidridos, compostos fendlicos, etc e foram identificados por oxidagao
parcial de zeolitos coqueficados [137].

Imediatamente a seguir, estes compostos intermediarios
oxigenados decompdem-se produzindo apenas didxido de carbono e agua,
se a temperatura de oxidacdo aumentar lentamente. Contudo, quando a
temperatura da regeneragao sobe muito rapidamente, observa-se a
formacdo de quantidades apreciaveis de monoxido de carbono que, em
principio, deve resultar da decomposigdo térmica dos intermediarios
oxigenados [121].

Verifica-se também que as razdes entre as quantidades de
monéxido e diéxido de carbono observadas na oxidagdo de diferentes
zeolitos coqueficados s&o diferentes, o que parece indicar um papel
importante da estrutura porosa dos zedlitos no processo de regeneracao

[125].

A velocidade de oxidagdo do coque depende um pouco do
contetido do catalisador em coque, mas depende sobretudo do tipo de
zedlito empregado. Como as diferencas observadas na oxidacdo do coque
depositado em catalisadores diferentes nao séo explicadas pela composigéo
ou pela localizagéao do coque, pode confirmar-se que as diferencas
observadas derivam da estrutura dos poros do zedlito.

Poderia entdo concluir-se que, tal como a deposicao de coque e
a desactivagdo, a regeneracéo dos catalisadores por oxidacdo do coque é
um processo que apresenta selectividade de forma [137].

Contudo, investigagdes mais recentes parecem apontar para o
facto de nao ser a estrutura porosa dos zedlitos o parametro determinante
para a velocidade da oxidacdo do coque, mas sim a densidade dos centros



T e i, st i

1. INTRODUCAO 61

acidos ; quanto maior for a densidade dos centros acidos mais répida se
apresenta a reacgao de oxidacao do coque.

Como intermedidrios da oxidagao do coque existente em zedlitos
acidos podem estar envolvidos catides radicalares formados por reacgéao de
oxigénio molecular com moléculas de coque adsorvidas nos centros acidos

protonicos [113].
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2. METODOS EXPERIMENTAIS

2.1. INTRODUGAO

Os estudos cinéticos foram realizados & pressdo atmosférica num
conjunto constituido por uma microbalanga e reactor associado, forno e
programador de temperatura e, ainda, um sistema de doseamento e
alimentacédo dos diversos gases reagentes , sendo a temperatura e as
variacdes de peso registadas continuamente .

O esquema da instalag&o esta representado na Figura 2.1 .

A analise térmica dos depdsitos de coque , bem como a desorg¢éo
térmica de aminas foi realizada por termogravimetria (TG) e calorimetria

diferencial de varrimento (DSC) .

Para a caracterizagdo do catalisador determinou-se a sua area
especifica por adsor¢do de azoto e realizaram-se algumas observagGes
morfolégicas por microscopia electrénica de varrimento.

A actividade do catalisador foi determinada num reactor tubular,
com analise dos produtos gasosos por cromatografia gasosa on-fine.

Fez-se ainda a andlise elementar (C e H) de amostras de
catalisador virgem e apds deposi¢ao de coque a diversas temperaturas.

Nas secgOes  seguintes faz-se uma descricdo mais
pormenorizada do equipamento e materiais, bem como dos métodos

experimentais usados.
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Figura 2.1 - Esquema da instalacdo
LEGENDA
MB - Microbalanga T - Termopar
F - Forno

CMB - Controlo da Microbalanga
CT - Controlador de Tempetatura
R - Reactor

MF - Medidor de Fluxo

A - Saturador

REG - Registador
CL - Caixa de Ligacao
E - Escape




T e e ey ey em g it ey

T T M AT, e T e e,

2. METODOS EXPERIMENTAIS 64

2.2. EQUIPAMENTO

2.2.1. Microbalanca e Reactor

Os ensaios cinéticos de deposicdo e gasificacao de coque foram
realizados numa microbalanga C.|. Electronics MK 2B com um reactor
tubular associado. Esta balanca estd dividida em duas partes distintas :

e um compartimento de pesagem onde se encontra a cabega da balanga,
neste caso um recipiente de vidro pyrex com dois esmerilados conicos

B34 e onde se pode fazer o vacuo.

e aunidade de controlo, onde se pode escolher a gama de pesagem e se
faz a taragem.

A cabeca da balanca esta ligada & unidade de contréle e, para
obter continuamente os registos de peso e temperatura , a um registador
Hitachi , modelo 561 - 4203, atraves de uma interface que permite fazer a
expansao de escala e amortecimento das vibragdes.

A microbalanga utilizada apresenta as seguintes caracteristicas:

Capacidade 1g de amostra; 1g de contrapeso
Sensibilidade 0,5%
Reprodutividade +0,5 ug

Das cinco gamas de pesagem disponiveis (de 0 - 25 ugao-100
mg) neste trabalho apenas se utilizaramduas : 0-2,5mg e 0 - 10mg.

Para suportar o catalisador utilizou-se um pequeno cesto de
silica, com cerca de 140 mg, que se suspendia do brago esquerdo da
balanga através de filamentos de silica, enquanto que no brago direito se
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colocava o contrapeso (pequenos fragmentos de arame de niquel ou
filamentos de vidro).

O reactor associado a esta microbalanca é uma modificacdo do
"Universal Attachment" da C.l.Electronics e foi concebido para minimizar os
efeitos do fluxo de reagentes gasosos sobre a amostra, bem como para
evitar condensagdes na cabeca da balanga. Na Figura 2.2 encontra-se
representado este reactor , cujo volume total é de 180 cm3, e é constituido
por trés partes distintas :

e CcoOrpo principal , em vidro pyrex
e tubo interior, em silica, através do qual passam os filamentos
suspensores da amostra ; este tubo apresenta no topo superior um anel

que isola a parte inferior do reactor do corpo principal

¢ tubo exterior, em silica, unido ao corpo principal por uma ligagdo cénica
B34 arrefecida por uma camisa de agua .

X1
—
X2

T

Figura 2.2 - Reactor associado & Microbalanca
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Os gases reactivos sdo admitidos por uma tubuladura lateral (X1)
enquanto que o azoto entra no sistema pelo compartimento da cabeca da
balanga ou seja, entra no reactor pela parte superior. A mistura gasosa flui
através do tubo interior , passa na zona da amostra e, apds reaccao
quimica, a mistura dos produtos gasosos sobe pelo espago entre o tubo
interior e a parede do reactor, saindo por outra tubuladura lateral (X2) , o
escape.

Os gases utilizados - Azoto, Diéxido de Carbono, Propeno e Ar -
encontram-se em garrafas, sob pressdo, e cada um deles € admitido no
reactor apos passagem por um manoredutor (pressao relativa de 1 bar a
saida), uma valvula de agulha e um rotametro calibrado (Figura 2.1). A
calibracdo dos rotametros foi feita medindo num fluximetro de bolha de
sabdo os caudais volumétricos correspondentes a diferentes posi¢cdes dos
flutuadores.

As aminas usadas na determinagdo da acidez do catalisador , n-
butilamina e 2,6-dimetilpiridina, s&o introduzidas no reactor na fase gasosa
e por arrastamento com azoto. As aminas s&o colocadas em frascos
borbulhadores mergulhados em gelo, onde se faz borbulhar o azoto para
arrastar o vapor produzido conduzindo-o0 ao reactor.

Este tipo de reactor tem-se mostrado bastante satisfatério para
fluxos moderados, até cerca de 500 cm3/min , pois a circulagdo em contra
corrente permite que haja um pré-aquecimento dos gases frios que circulam
no tubo interior efectuado pelos gases quentes que sobem em direccéo a
saida.

Dado que as conversbes dos reagentes gasosos, obtidas nas
diversas experiéncias realizadas, foram baixas (em consequéncia da
diluicdo e das pequenas quantidades de catalisador presentes) o reactor
pode ser considerado diferencial.

O forno utilizado é do tipo tubular, vertical , constituido por um
enrolamento de fio de Khantal (25 % Cr, 5 % Al e 3 %Co em Fe ) com 0,70
mm de didmetro, sobre um cilindro oco de ceramica refractaria com 20,5 cm
de altura e 3,8 cm de didmetro ; a resisténcia total conseguida é de 40 ohm ,
podendo atingir os 1000 °C.

Conhecido o perfil de temperatura do forno, na execugdo
experimental, coloca-se o cesto de silica portador do catalisador sempre na
mesma posi¢éo, na zona de temperatura uniforme.
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Nos ensaios isotérmicos usa-se um controlador Eurotherm,
modelo 020, com acgdo proporcional, integral e derivativa (PID) que
permite controlar a temperatura com um erro maximo de +0,5 °C.

Nos ensaios com programagdo de temperatura usa-se um
programador RKC, modelo PS - 962C, com programacdo electrénica
possivel para oito segmentos, podendo operar até temperaturas de 1000 °C
entre O e 999 minutos por segmento. A precisdo alcancada é de +0,5
% para a temperatura e 0,01 % para o tempo.

Em qualquer tipo de ensaios utilizam-se termopares de cromel -
alumel (10% Cr em Ni e 2 %Al em Ni), que permitem trabalhar até
temperaturas da ordem dos 1000 °C. Em cada ensaio o termopar é
colocado no interior do tubo do forno, junto das paredes do reactor, e
exactamente a mesma aitura que a parte inferior do cesto contendo o
catalisador.

2.2.2. Analise Térmica

Para efectuar a andlise térmica dos depdsitos de coque sobre o
catalisador, ou das aminas adsorvidas,utiliza-se um Termoanalisador
Mettler TA 4000 , que consiste num Processador TC 11 TA, unidade de
controle e avallag:ao e numa série de células de medida. Aplicaram-se as
tecnicas de DSC - calorimetria diferencial de varrimento e TG -
termogravimetria, em que o fluxo calorifico e o peso da amostra,
respectivamente, sdo medidos em condigdes de temperatura controlada.

O Processador TA é usado para introduzir os parametros dos
sistemas de DSC e/ou TG e controla o forno na célula de medida. Para além
disso, esta unidade adquire e armazena os dados obtidos, analisa as curvas
medidas e calcula os resultados numéricos finais. Os parametros
experimentais, as curvas medidas e calculadas bem como os resultados
finais sdo enviados para uma impressora anexa.

O Calorimetro Diferencial de Varrimento DSC 25 é constituido
por uma célula de medida equipada com um sensor standard de alta
sensibilidade,e tem uma resolugdo digital do fluxo calorifico de,
aproximadamente, 900 pontos por mW e uma gama de medida de + 17 mW.



2. METODOS EXPERIMENTAIS 68

A amostra a analisar é colocada num cadinho de aluminio (para
temperaturas até 600 °C) com um volume de 40 ul e deve ser preparada de
forma a reduzir a resisténcia térmica do sensor , evitando gradientes de
temperatura na amostra e a consequente dispersdo do sinal do DSC. Na
célula de medida deve ser usado um gas de purga, para retirar o oxigénio
atmosférico e evitar uma indesejavel oxidacdo da amostra, e ainda para
assegurar a remogao de gases e vapores formados durante a andlise na
célula.

O sistema termogravimétrico, TG 50 / M3-TG, consiste numa
termobalanga e num forno controlado por um processador . A quantidade de
amostra a utilizar deve ser tdo pequena quanto possivel para que a sua
temperatura seja uniforme e o seu contacto com a atmosfera envolvente
seja mais facil, do que resulta uma reacgdo mais rapida e reprodutivel. As
amostras sdo normalmente colocadas em cadinhos de alumina com um
volume de 0,07 ml ou de alumina com um volume de 0,15 ml. Dado que a
atmosfera gasosa que envolve a amostra tem grande influencia na analise
TG, deve usar-se gas de purga para retirar gases ou vapores indesejaveis
na célula de medida .

2.2.3. Determinagao de Area Especifica

A superficie especifica (BET) de amostras de catalisador virgem,
regenerado e exausto foi determinada num analisador Micromeritics 2200 A,
por adsorgcdo de azoto a 77 K . Este aparelho permite determinar areas
especificas com valores entre 0,5 e 1500 m2 / g, com uma preciséo de +3
% e uma reprodutibilidade de + 0,5 %, fazendo apenas uma medida de
adsorgéo (método do ponto Unico).



2. METODOS EXPERIMENTAIS 69

2.2.4. Analise Elementar

Para a determinacdo do conteudo em carbono e hidrogénio do
catalisador virgem e do catalisador apés reacgdo com propeno a diversas
temperaturas utilizou-se um Analisador Elementar CHNS-O , Carlo Erba
Instruments, modelo EA 1108. Este aparelho permite a determinagdo de
qualquer um dos elementos indicados numa gama de medidas entre 10 e
100 ppm, com uma precisao absoluta de 0,3 % .

2.2.5. Estudo Microestrutural

Fizeram-se algumas observagbes morfoldgicas do catalisador
virgem e do catalisador apds deposicdo de carbono num Microscopio
Electrénico de Varrimento Jeol JSM - 35C existente no CEMMUP ( Centro
de Metalurgia e Ciéncia dos Materiais da Universidade do Porto ) que
permite uma gama de ampliaces de 10 a 180000 vezes e com o qual se
podem obter imagens topograficas com resolugbes da ordem dos 10 nm.
Acoplada ao microscopio existe uma sonda de microandlise por
espectroscopia de dispersao de energia.

- 2.2.6. Actividade Catalitica

Os ensaios de actividade catalitica do catalisador foram
efectuados numa instalagdo existente no Instituto Superior Técnico |
constituida por um reactor tubular dindmico isotérmico de leito fixo,em vidro
pyrex, colocado num forno associado a um controlador do tipo PI, com
andlise dos produtos gasosos on-fine num cromatégrafo Perkin-Elmer
Sigma 300 e um integrador Shimadzu, modelo CR - 3A. .
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2.3. MATERIAIS

2.3.1. Catalisador
O catalisador industrial de FCC usado neste estudo foi produzido
pela Akzo Chemicals BV, com a designacdo KOB 617 3AX .
Da sua composi¢&o quimica pode destacar-se:
2990 % Al»O3
0,66 % TiO7
0,18 % Na

0,40 % SOg4

1.44% TR203  sendo TR terras raras como Lantanio ou Cério
Algumas caracteristicas fisicas, fornecidas pela empresa
fabricante :
Difractometria de Raios X (%) = 29,2
Massa Especifica Absoluta (kg/m®) = 760

Volume de Poros (ml/g) = 0,29

Efectuaram-se também alguns ensaios sobre amostras do mesmo
catalisador de FCC regenerado e exausto, provenientes da Refinaria de
Paulinia, SP Brasil.
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Os gases usados neste trabalho, fornecidos por Ar Liquido,
apresentam as caracteristicas mostradas na Tabela 2.1 .

Tabela 2.1 - Listagem e Pureza dos Gases Utilizados

Gas Designacédo Composigao Volumétrica

Azoto No N4s N2 > 99,996 %
Oo< 3 ppm
H20<3 ppm

Propeno C3Hs Nosg CaHg> 99,5 %

Didxido CO9 N4s CO2> 99,995 %

de

Carbono O2< 5 ppm
H20< 10ppm
No< 30ppm

Ar Reconstituido] 02 20-21%

K No 79-80%

HoO< 3 ppm
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2.3.3. Aminas

Na determinagdo da acidez do catalisador utilizaram-se duas
aminas :

1) n- butilamina , C4H4¢N

Massa molar =73,14 g/ mol
Densidade (20°C ) = 0,736
-Conteudo (CG ) >99 %

H20 < 0,2%

2) 2,6 dimetilpiridina, C7H gN

Massa molar = 107,15 g/ mol
Densidade (20 °C ) = 0,924
Conteudo (CG) >99 %
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2.4. DESCRICAO DOS METODOS EXPERIMENTAIS

Como os estudos cinéticos envolvem sempre a medi¢do de
velocidades, é importante saber se a velocidade medida corresponde
efectivamente a velocidade da reacg¢do quimica ou se ela é influenciada por
processos de difusdo, em particular de difusdo externa.

Considerou-se, portanto, conveniente verificar se, nas condigbes
operatérias geralmente utilizadas na microbalanga, havia problemas de
limitagGes difusionais externas a transferéncia de massa.

Para esse efeito procedeu-se a uma série de ensaios de
deposi¢do de coque sobre amostras de catalisador, por pirdlise de propeno,
variando o caudal de gas e a massa de catalisador, de forma a manter
constante o tempo de contacto. Verificou-se que, na gama de valores
usados para a massa de catalisador e caudal da mistura gasosa, nao ha
problemas de limitagées difusionais.

2.4.1. Pré - tratamento do Cétalisador

Dada a pequena granulometria do catalisador de FCC estudado,
O seu pré-tratamento apenas consistiu num aquecimento, durante duas
horas, as temperaturas de 600 ou 900 °C, em atmosfera de azoto.
indicado o seu peso permanece constante .

Apds pesagem do catalisador num pequeno cesto de silica este &
suspenso na microbalanga e coloca-se o tubo exterior do reactor ; tendo
seleccionado a gama de pesagem pretendida faz-se o ajustamento dos
contrapesos, de forma a colocar a pena do registador na posicdo mais

conveniente (proxima da posi¢do maxima , Visto haver posterior perda de
peso).

Em seguida faz-se entrar azoto pela cabega da balanga, com um
cgudal de 200 cm3 / min, para proceder & limpeza do reactor bem como do
sistema de admiss&o de gases. Entretanto, o forno & colocado na posicdo
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correcta, ou seja, de modo que.o cesto de silica se situe na zona de
temperatura uniforme .O termopar é introduzido entre as paredes do reactor
e do forno, a mesma altura.

Efectuada a limpeza liga-se o forno para a temperatura de pré-
tratamento desejada, que se mantém durante duas horas.

2.4.2. Ensaios de Deposigao de Carbono

Concluido o pré-tratamento, programa-se a temperatura desejada
para o ensaio a efectuar e aguarda-se a sua estabilizagdo, apés o que se
ajusta o fluxo de azoto introduzido pela cabeca da microbalanca e se faz
entrar no reactor o propeno, com um caudal previamente fixado. A
deposigdo de carbono comega a processar-se imediatamente apds a
chegada do propeno a zona da amostra, concluindo-se o ensaio apenas
quando deixa de haver variacdo do peso do catalisador .

2.4.3. Ensaios de Gasificagio

, Em geral procede-se a gasificagdo dos depodsitos de carbono
imediatamente a seguir & sua obten¢3o. Para isso, enquanto se ajusta a
temperatura desejada efectua-se uma limpeza de todo o sistema com azoto,
apos o que, encontrando-se a temperatura estabilizada, se introduz no
reactor o agente de gasificagdo (diéxido de carbono ou ar) com um fluxo
previamente fixado. '

Nos ensaios em que se estudou a reactividade dos depdsitos de
carbono com subida programada de temperatura (geralmente a 5 ou
10°C/min), a metodologia seguida foi a mesma .
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2.4.4. Adsorcdo de Aminas

Nestes ensaios, em que se pretende estudar a acidez do
catalisador, procede-se previamente ao pré-tratamento da forma descrita em
2.4.1. Enquanto se processa este tratamento, coloca-se o frasco
borbulhador que contém a amina no termostato com gelo e deixa-se
estabilizar a temperatura.

Concluido o pré-tratamento, ajustada e estabilizada a
temperatura desejada para a adsor¢do da amina, fixa-se um caudal bastante
baixo para o azoto a entrar pela cabega da balanca e faz-se a admissao da
amina no reactor pela tubuladura lateral, arrastada por uma corrente de
azoto com um caudal previamente estabelecido. A adsorcdo da amina é
imediata e 0 ensaio decorre até se obter um peso de catalisador constante.

2.4.5. Ensaios Termogravimétricos

Nos ensaios efectuados no Calorimetro Diferencial de
Varrimento, DSC 25 , para estudo do catalisador ap6s deposicdo de
carbono ou adsorcdo de aminas, as amostras, provenientes da
microbalanca, s&o colocadas em pequenos cadinhos de aluminio, pesadas
e os cadinhos sdo cobertos (e selados) por uma tampa perfurada ;: em
geral, a tampa é furada antes de ser colocada e selada ao cadinho para
evitar a sua deformac3o.

Em todas as medi¢des usa-se um cadinho de referéncia, de
forma e dimensdes idénticas ao da amostra a analisar, com igual
quantidade de catalisador pré-tratado a mesma temperatura.

Apos a insergdo dos dois cadinhos na célula de medida procede-
se a uma purga durante cerca de 5 minutos por uma corrente de azoto com
um fluxo de 100 cm3 / min a temperatura inicial. Durante o ensaio usa-se,
em geral, um fluxo de azoto de 50 cm3 / min.
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Nos ensaios efectuados na Termobalanga as amostras, com
cerca de 10 mg, s&o colocadas em cadinhos de alumina com um volume de
0,07 cm3. Usa-se um fluxo constante de gas, em geral 200 cm? /min, para
obter um sinal com pouco ruido.

2.4.6. Ensaios de Microactividade

Os ensaios de microactividade realizam-se por reacgdo de uma
mistura gasosa sobre amostras de catalisador , num reactor continuo,
isotérmico e de leito fixo .

O efluente gasoso do reactor passa através de um circuito de
amostragem de gases que, periodicamente, injecta amostras num
cromatografo de fase gasosa ; os cromatogramas sdo tratados num
integrador que, apds calculo de areas, envia os dados mais relevantes para
um microcomputador, para posterior processamento .

2.4.7. Anéalise Elementar

A determinagdo da composigdo elementar de amostras de
catalisador e de coque é executada num Analisador Elementar CHNS - 0
sobre amostras preparadas previamente na microbalanga : pré-tratamento a
600°C durante duas horas, seguido de reacgédo de pirdlise de propeno a
diversas temperaturas.

As amostras sdo colocadas na estufa, a 100 °C, imediatamente

apdés a sua retirada da balancga, devendo efectuar-se a pesagem da amostra
a analisar mais rapidamente possivel.
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3. RESULTADOS

3.1 CARACTERIZAGAO DO CATALISADOR

3.1.1. Determinagdo da area especifica

No analisador Micromeritics 2200 A determinou-se a area especifica
de varias amostras de catalisador virgem e de catalisador submetido , durante
duas horas, a aquecimentos prévios a 600 e a 900 °C, designados ,
respectivamente, por (C 600) e (C 900).

Analisaram-se ainda algumas amostras do mesmo catalisador de

FCC regenerado e exausto, provenientes de uma refinaria . Os valores obtidos
encontram-se na Tabela 3.1 .

Tabela 3.1 - Areas especificas dos catalisadores de FCC (m2/q)

Catalisador | C Virggm C (600) C (900) Regenerado Exausto
S(m2/g) 200 199 191 148 151
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3.1.2. Observacao no Microscépio Electrénico

A observacédo de amostras de catalisador virgem no microscépio
electronico mostra-nos gréos de diversos tamanhos, com uma superficie
irregular, conforme se pode observar na Fotografia 1. As particulas de
maiores dimensdes apresentam-se como aglomerados de outras particulas
mais pequenas, com diametro inferior a 0,1 microns, e com uma textura muito

fina; a Fotografia 2 corresponde & observagdo da superficie de uma das
particulas de maiores dimensdes.

A analise da composicéo quimica destas amostras indica quantidades
apreciaveis de silicio e aluminio e, ainda, lantanio.

Fotografia 1 - Aspecto geral do catalisador
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Fotografia 2 - Aspecto da superficie de uma particula de catalisador
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3.2. ESTUDO CINETICO DA DEPOSICAO E
GASIFICAGAO DE COQUE

3.2.1. Ensaios Preliminares

3.2.1.1. Pré - Tratamento

Tendo-se constatado nos primeiros ensaios que o catalisador perdia
peso quando aquecido, foi necessario submeter as amostras de catalisador a
um tratamento térmico em atmosfera de azoto antes de proceder a qualquer
estudo.

Realizaram-se ensaios com subida programada da temperatura |,
com uma velocidade de 10 °C / min, em atmosfera de azoto, com um caudal de
200 cm3/min. Na Figura 3.1 representa-se a evolugdo do peso da amostra de
catalisador com o aumento de temperatura; nesta figura pode observar-se que
a perda de peso da amostra se verifica essencialmente em duas zonas
distintas de temperatura : entre 100 e 150 °C e, de novo, entre 400 e 500 °C.
Para temperaturas superiores a 500°C n&o se verifica posterior perda de peso,
sendo a percentagem da perda total de cerca de 12 -13 %.

Tendo obtido estes resultados, chegou-se & conclusdo de que
todos os estudos a efectuar sobre este catalisador deveriam ser precedidos de
um aquecimento das amostras, em atmosfera de azoto, durante duas horas e a
uma temperatura nao inferior a 600 °C.

Para além da perda de agua adsorvida, que devera ocorrer no
primeiro periodo da perda de peso, durante o aquecimento verificam-se
algumas modificacées estruturais dos compostos que constituem o catalisador,
em particular do zedlito HY. Sabe-se efectivamente que quando um zedlito
deste tipo € aquecido a temperaturas superiores a 400 °C perde grupos
hidroxilo ligados aos atomos de aluminio, com a resultante formacdo de
aluminio tricoordenado e a eliminag&o de moléculas de agua [8,66,167].
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Figura 3.1 - Perda de peso do catalisador devida a subida de temperatura

3.2.1.2. Definicdao das Condigdes Experimentais

Realizou-se um conjunto de ensaios preliminares com o objectivo de
definir um protocolo experimental adequado. Em particular, estudou-se o efeito
da massa de catalisador colocada no cesto e do caudal de gas, pois dada a
geometria do reactor é necessario assegurar que a deposicéo de coque ocorre
sem limitacdes difusionais externas. Com efeito, se a massa de catalisador for
excessiva, s6 as camadas superficiais estardo em contacto com o gas, ja que

este nao é forcado a atravessar o leito.

De acordo com resultados anteriores sabe-se que a massa de
catalisador ndo deve exceder cerca de 10 miligramas e, efectivamente, o
conjunto de ensaios (n** 11,15,52,60,67,70-72), referidos adiante, comprovam
este resultado. Em particular, quando a massa de catalisador é superior a 30
miligramas observa-se um decréscimo apreciavel na velocidade de

coqueficagéo,
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Para verificar a auséncia de limitagées externas a tranferéncia de
massa realizaram-se alguns ensaios em que se manteve o tempo de contacto
constante, mas variando simultaneamente a massa de catalisador e o caudal
de gas.

Assim, para um tempo de contacto igual a 0,04 mg.min / cm3 e uma
temperatura de 500°C, registaram-se as velocidades iniciais de deposi¢cédo de
coque, expressas em mg / min.mggat em funcéo do caudal utilizado.

Os resultados obtidos encontram-se resumidos na Tabela 3.2 e pela
sua analise pode concluir-se que usando amostras de catalisador com uma
massa superior a 7 miligramas e um caudal da mistura gasosa de cerca de 250
centimetros cubicos por minuto, a velocidade inicial se mantém constante, o
que corresponde a auséncia de limitagdes difusionais externas a transferéncia
de massa.

Tabela 3.2 - Deposi¢éo de coque sobre amostras de catalisador, com tempo
de contacto constante

Massa Cat.(mg) 2,5 51 7,5 10,1 11,141 125
Caudal{(cm3/min) 62,5| 125| 187,5f 250] 277,5] 312,5
Velc. inic. {(mg/min.mgcat) | 0,014| 0.015| 0,017} 0,017] 0,017{ 0,017

Na sequéncia destes ensaios preliminares definiram-se as
seguintes condigdes experimentais standard :

Pré-tratamento - 2 horas a 600 °C , atmosfera de azoto (200

cm3/min)

Alimentacgéao - 20 % de propeno e 80 % de azoto (percentagem em
volume

Caudal total - 250 cm® / min (a P e T ambientes) , ou seja, 0,625
mol/h

Catalisador - massa cerca de 10 mg.

A partir destas condigbes standard realizaram-se ensaios para
determinagdo do efeito da temperatura de reacgéo, composicdo da mistura
gasosa e temperatura do pré-tratamento mantendo constantes, em cada caso,
as restantes variaveis.
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3.2.2 Deposigdo de Coque

Na gama de temperatura de reacgdo investigada (50°C a 500 °C)
verificou-se que a deposigao de coque se processava sempre segundo curvas
como as apresentadas na Figura 3.2 , para reacgdes de deposi¢ao de coque
efectuadas a 300, 400 e 500 °C, onde se representa a variagédo da
percentagem total de coque (% Coque) com o tempo.

Apdés um curto periodo de tempo, correspondente ao tempo
necessario para a chegada da mistura gasosa reagente a zona da amostra, na
parte inferior do reactor, inicia-se a deposi¢éo de coque, observando-se que a
sua velocidade diminui muito rapidamente com o tempo (em média, apés 5
minutos de reacgdo a quantidade de coque depositada é cerca de 85 - 90 %
da total) acabando por se anular. Isto significa que o catalisador sofre
desactivagdo de uma forma extremamente rapida , acabando por perder a sua
actividade .

500°C

% Coque

Tempo (min)

Figura 3.2 - Curvas de deposi¢do de coque

~
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O estudo cinético e o efeito das condigées operatérias baseou-se
nas velocidades iniciais , ou seja, nas velocidades maximas.

Na Tabela 3.3 apresentam-se as condigbes experimentais usadas
em alguns ensaios efectuados neste estudo - temperaturas de pré-tratamento
e de reacgéo de deposicao (Tp't e Tdep: respectivamente ), peso da amostra
(wg), caudal e composicdo da mistura reagente, bem como as
correspondentes velocidades maximas (iniciais) de deposicdo de coque e a
quantidade total de coque depositado, relativamente ao peso inicial da amostra
(%C).

O catalisador, originalmente de cor beige muito claro, escurece
apos a reacgdo com o propeno, adquirindo uma coloragdo desde o cinzento
claro a negro (ensaios a 100 e a 500 °C, respectivamente).

As quantidades de coque depositadas a diferentes temperaturas
sobre amostras de catalisador submetidas ao mesmo pré-tratamento néo
apresentam diferencas apreciaveis, embora se verifique um ligeiro acréscimo
com o aumento da temperatura da reaccao.

Os valores de velocidade de deposicdo de coque ndo sao
inteiramente reprodutiveis; na Tabela 3.4 apresenta-se, para as trés
temperaturas de deposicdo mais utilizadas (300, 400 e 500 °C) a velocidade
média bem como o respectivo desvio padréo.
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Tabela 3.3 - Deposicéo de Coque sobre amostras de catalisador de FCC
Condigbes experimentais e resultados
Ensaio wa Tp-t Tdep Caudal CiH¢ Veloc. inicial %C
n° { mg) (°C) (°C) (cm3/min) (%) (ng/mg.min)
1 7.7 800 500 250 20 3,48 4,6
2 6,7 800 350 250 20 17,4 2,4
3 7 300 300 250 20 14,2 46
4 6,9 400 400 250 20 34,2 4,6
5 7,2 980 400 250 20 2,3 17
6 7,1 600 500 250 20 23,3 5,9
7 6.7 980 500 250 20 1 3
8 6,9 600 500 250 20 21,2 5,8
9 6,2 600 300 250 20 73,6 6
10 6.8 600 400 250 20 38 5,1
11 6 600 400 250 20 40,6 5,8
12 6,6 600 400 250 30 62,3 6,1
13 6,5 600 400 250 40 76,9 55
14 6.6 600 400 250 10 11,5 52
15 6,5 600 500 250 20 23,6 8,9
16 15,9 600 300 350 20 63,7 3.8
17 16 600 400 350 20 32,6 4,4
18 6,1 600 400 350 20 36,3 43
19 6 600 400 50 20 11,1 46
20 9,8 600 300 250 20 56 3,7
21 9,6 600 500 250 20 21,9 5,4
22 9,5 600 300 250 20 56,7 4,1
23 9,6 600 500 250 20 22,6 57
24 9,7 600 300 250 20 58,7 3,6
25 9,7 600 300 250 20 60,4 4
26 9,5 600 300 250 20 63,2 3,9
27 9,7 600 300 250 20 58,4 38
28 9,5 600 500 250 20 21 59
29 9,7 600 400 250 20 42,2 53
30 9,8 600 400 250 20 36,6 52
31 9,7 600 50 250 20 185 48
32 9,7 600 50 250 30 276 4,8
33 9,7 600 50 250 40 309 5
34 9,7 600 50 250 55,5 324 5,1
35 9,7 600 50 250 55,5 295 5

v
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Ensaio wa Tp-t Tdep Caudal CiH¢ Veloc. inicial % C

n° ( mg) (°C) (°C) (cm3/min) (%) (ng/mg.min)
36 9,8 600 500 250 20 21,5 5,8
37 9,5 600 150 250 20 178 3,9
38 9,5 600 150 250 20 160,2 3,7
39 9,5 600 300 250 20 61,8 3,8
40 9,7 600 200 250 20 109 4
41 9,5 600 400 250 20 40,6 53
42 9,6 600 400 250 20 37,8 52
43 9,6 600 400 250 20 40 53
44 9,9 600 400 250 20 39,2 5,1
45 9,6 600 400 250 20 38,6 53
46 8,5 600 100 250 20 190 6,6
47 8,3 600 100 250 20 189 57
48 7,5 600 300 250 20 56,3 4.6
49 9,4 600 100 250 20 210 6,5
50 9,4 600 300 250 20 56 4,2
51 9,3 900 100 250 20 22,3 42
52 9,1 600 400 250 20 39,2 58
53 9,2 900 300 250 20 15,1 1,5
54 9 900 400 250 20 4,5 1,9
55 9,3 900 400 250 20 4,7 22
56 9,3 600 300 250 20 69 43
57 9,6 900 100 250 20 10,6 3,8
58 9,8 900 300 250 20 18,4 1,5
59 9,8 900 500 250 20 3,1 42
60 9,4 600 500 250 20 22,6 7,3
61 9,7 600 100 250 20 186 6,2
62 9,6 600 300 250 20 56,6 4,3
63 9,6 600 400 250 20 46,1 52
64 9,5 600 400 250 20 40,9 5,8
65 9,7 600 400 250 20 40,1 6,8
66 137,56 600 100 250 20 45 6,4
67 137,2 600 500 250 20 3,8 6,7
68 9,9 900 200 250 20 18,2 1.7
69 9,8 600 200 250 20 94,5 37
70 66 600 500 250 20 7.4 5,9
71 355 600 500 250 20 10,5 6
72 50,8 600 500 250 20 7,5 5,9
73 .61 600 400 250 20 7.9 52
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Tabela 3.4 - Reprodutibilidade das velocidades de deposicao de coque

T dep | Veloc.inicial média | Desvio Padrio
(°C) ( pg/mg.min ) c
300 60,6 5,4
400 40 2,3
500 22,5 1,7

3.2.2.1 - Efeito da Temperatura de Reacgéo

87

Nas condi¢cGes standard de alimentagcdo (20 % de propeno em
azoto) estudou-se, em diversos ensaios, o efeito da temperatura sobre a
velocidade maxima de deposicdo de coque (velocidade inicial); verificou-se
que o aumento da temperatura da reaccdo se traduz numa diminuigdo da
velocidade maxima de deposigéo, na gama de temperaturas estudada, ou seja,
entre 100 e 500 °C . Este efeito pode ser observado na Figura 3.3 onde se
representam as velocidades iniciais de deposigdo de coque a temperaturas
entre 50°C e 500 °C em coordenadas de Arrhenius.
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Figura.3.3 - Represeitagdo em coordenadas de Arrhenius das
velocidades iniciais de deposigdo de coque

10(3)/T (K-1)

3,8
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3.2.2.2 - Efeito da Concentragio de Propeno

Para uma temperatura de reacgéo 400 °C , e mantendo constante o
caudal total, estudou-se a dependencia da velocidade inicial de deposicdo de
coque relativamente a concentragdo de propeno na mistura gasosa (variando
entre 10 e 40 %, em volume), verificando-se uma cinética de 12 ordem para a
deposicéo do coque.

Para a reacgcdo de formagdo de coque a 50 °C, efectuada em
condigGes idénticas de caudal total e variando a concentragdo de propeno na
mistura gasosa entre 20 e 55,5%, em volume, verifica-se uma cinética de 12
ordem para concentragdes de propeno até 30% , com tendéncia para
estabilizar e atingir uma ordem de reacgdo zero para concentragdes de
propeno superiores.

Essa relagdo encontra-se expressa na Figura 3.4, onde se
representa a velocidade inicial em fungdo da concentragdo de propeno
(escalas logaritmicas) .
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Figura 3.4 - Efeito da concentrag@o de propeno na velocidade inicial de
deposi¢do de coque .
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_ A deposicdo de coque em ensaios com uma mistura gasosa mais
rca em propeno apresenta uma velocidade inicial mais elevada mas a
quantidade final de coque depositado nao sofre alteragao apreciavel.

3.2.2.3 - Efeito da Temperatura de Pré - Tratamento

Efectuaram-se ensaios de deposicdo de coque nas condigdes
standard sobre amostras de catalisador submetidas a temperaturas de pré -
tratamento crescentes, verificando-se que, para cada temperatura de
deposigdo (300, 400 e 500 °C), as velocidades iniciais sdo sucessivamente
menores, conforme se pode observar na Figura 3.5 .

60

Velocidade Inicial(ug/mg.min)
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Temperatura de Pré-Tratamento(°C)

Figura 3.5 - Efeito da temperatura de pré-tratamento na velocidade inicial
de deposicéo de coque a diferentes temperaturas
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' Em condigdes idénticas, a quantidade de coque depositado verifica-
se ser, igualmente, sucessivamente menor (Figura 3.6) .
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Figura 3.6 - Efeito da temperatura de pré-tratamento na quantidade de
coque depositado a diversas temperaturas
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3.2.3. Gasificagdo dos Dep6sitos de Coque com Diéxido
de Carbono

Os ensaios de gasificacdo efectuaram-se sobre os depdsitos de
coque obtidos sobre amostras de catalisador de FCC por pirélise de propeno
(20 % em azoto) tendo-se usado como agentes de gasificacdo dioxido de
carbono e ar.

Uma vez que a velocidade de gasificacdo varia no decurso do
ensaio (diminui continuamente) a andlise cinética baseou-se nas velocidades
maximas [rg = - (dw/dt)max] determinadas a partir das curvas experimentais.

Para determinar a gama de temperatura mais adequada para a
gasificacdo dos depositos comegou por se efectuar um termograma com
diéxido de carbono a um caudal de 230 cm3 / min sobre uma amostra de
catalisador com coque depositado a 400 °C . Verificou-se que a gasificagcdo
apenas se iniciava cerca dos 900 °C, e se prolongava para além dos 990 °C,
temperatura a que se terminou o ensaio .

Em face dos resultados observados, realizaram-se ensaios
isotérmicos de gasificacdo a temperaturas entre 900 e 950 °C.

As curvas de gasificagdo apresentam o aspecto representado na
Figura 3.7, onde se indica a convers&o do depdsito de coque em fungdo do
tempo, a partir das quais se pode observar que a velocidade maxima de
gasificagdo ocorre no inicio da reacgdo, diminuindo depois lentamente até

atingir um patamar (rg = 0).

A Tabela 3.5 resume os principais resultados alcangados em
ensaios de gasificagdo de coque. Verifica-se que as velocidades maximas de
gasificagdo, expressas em pg/mgc.min, apresentam sempre va_lores bastantes
baixos atingindo-se, contudo, percentagens de remocdo de coque

razoavelmente elevadas .

Como se pode observar também na Figura 3.7, a velocidade
maxima de gasificagdo com diéxido de carbono aumenta com a temperatura.
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Figura 3.7 - Curvas de gasificagéo com diéxido de carbono de depésitos
de coque obtidos a 400 °C

Tabela 3.5 - Gasificagéo de Depositos de Coque com Didxido de
Carbono. Condigdes experimentais e resultados

Ensaio] wa | Tp-t|Tdep|Cdep|Tgas| Caudal ]CO,] Vel.gasif. |Cgas
n° | (mg) | (°C) | (°C) | (%) | (°C) | (cm*min)} (%) | (ng/mg.min) | (%)
1 7,1 ]1600] 500 ) 5,9 ] 950 230 100 3 64,7
2 6,9 | 600) 400 ] 55 | 950 250 90 5,4 93,1
3 6,9 | 600] 500] 5,8 | 950 250 90 3,6 87,5
4 6 600 | 400 § 5,1 | 900 250 90 1 62,6
5 6,8 | 6001 400 ] 54 | 930 250 90 1.4 63,7
6 6,6 |600] 400 ] 5,8 ] 930 250 80 1,2 70
7 6,5 | 600] 400 55 ] 930 250 90 2,8 81,5
8 6,9 | 600] 400§ 52 | 930 250 90 2,8 75,4
9 6,4 | 600] 500 ] 6,2 | 930 250 90 1,4 32,2
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Estu_dou-se o efeito da temperatura de gasificacdo sobre depésitos de
coque obtidos a 400°C estando essa relacdo expressa num grafico de

Arrhenius representado na Figura 3.8. A energia de activagdo correspondente
verificou-se ser de 31,5 kJ /mol.

In[Veloc.inicial de
Gasificagao(ug/min.mg)]

-0,5 1 Il 1
8,15 8,25 8,35 8,45 8,55

10(4)/T (K-1)

Figura 3.8 - Grafico de Arrhenius para a gasificacdo com didxido de
carbono
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3.2.4. Gasificagdo dos Depésitos de Coque com Ar

3.2.4.1. Ensaios Isotérmicos

Para determinar a gama de temperaturas mais adequada para a
gasificagéo com ar de depésitos de coque obtidos a temperaturas superiores a
300 °C, efectuou-se primeiramente um termograma , entre 300 e 750 °C (com
uma velocidade de aquecimento de 5°C/min), com uma mistura gasosa com
90% de ar e 10 % de azoto , em volume, e um caudal de 230 cm3 / min .

Verificou-se que a gasificagdo comegava a processar-se apos os
400 °C e estava praticamente concluida a 600 °C.

Em face destes resuitados, os ensaios isotérmicos de gasificacéo
com ar foram efectuados entre 450 e 600 °C, apresentando-se na Figura 3.9
algumas curvas tipicas de gasificagdo com ar de depdsitos de coque obtidos a
400 °C .

1 - 600°C
500°C
0,8
(=]
s 08 400°C
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>
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Figura 3.9 - Curvas de gasificag&o com ar de depésitos de coque
obtidos a 400 °C
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A Tabela 3.6 resume os principais resultados alcancados nos
ensaios de gasificagdo com ar de depésitos de coque obtidos a 300, 400 e
500°C, observando-se que, como seria de esperar, a velocidade maxima de
gasificacao, expressa em pg/min.mge. , aumenta com a temperatura.

Repare-se que a velocidade maxima de gasificagdo obtida a 450 °C
€ extremamente baixa . A esta temperatura , apos a oxidagdo, o catalisador
continha ainda 30 - 55 % de coque, pelo que permanecia bastante escuro :
alids, s6 por reacgdo com ar a 600 °C , ap6s a qual a oxidagdo do coque era
quase completa, o catalisador aparecia mais claro, em geral de cor cinzento
amarelado.

Tabela 3.6 - Gasificacdo de Depositos de Coque com Ar
Condigbes experimentais e resultados

Ensaio | wa | Tp-t| Tdep |Cdep] Tgas | Caudal | Ar | Vel.Gasif. Cgas|
n° (mg) | (°C) | (°C) | (%) | (°C) | (cm’min)} (%) (ng/mg.min)| (%)
1 9,5 600 § 500 55 ] 500 230 90 1,6 69,2
2 95 | 600 1 300 | 4,1 500 230 90 1,2 56,4
3 9,6 | 600 | 500 5,7 | 600 230 90 24,7 96,4
4 9,7 | 600 | 300 3,6 ] 600 230 90 13,4 82,9
5 9,5 | 600 ] 300 3,9 ] 400 230 90 0,4 2,7
6 9,7 | 600 | 300 3,8 | 450 230 90 0,5 30,1
7 9,5 | 600§ 500 5.9 | 450 230 90 0,5 28,6
8 9,7 ] 600 ] 400 53 | 450 230 90 0,6 54,9
9 97 | 600 ] 400 52 | 500 230 90 2,2 96
10 98 | 600 | 400 52 } 600 230 90 27,5 96,1
11 9,8 | 600 | 500 58 | 450 230 90 0,5 50,9
12 96 | 600 ] 400 52 | 500 230 70 1,9 88
13 96 | 600 | 400 | 53 | 600 230 70 19,5 90,2
14 9,9 | 600 ] 400 5,1 500 230 50 1,7 88,4
15 9,6 ] 600 | 400 53 | 600 230 50 15,6 98,7
16 96 | 600 J 400 52 | 500 230 70 2,3 : 85,6
17 9,5 | 600 | 400 53 | 600 230 70 23,5 95,8
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(A)

In[Veloc.Gasificagdo(ug/min.mg)]

1,1 1,2 1.3 1,4 1,5
10(3)/T (K-1)

(B)

-1 L 1
1,1 1,2 1,3 1.4

103YT (K-1)

In[Veloc.Gasificagdo(ug/min.mg)]

(C)

O = N W »n
T

In[Veloc.Gasif.(ug/min.mg)]

10(3)/T (K-1)

Figura 3.10 - Gréficos de Arrhenius para a gasificagdo com ar de depésitos
de coque obtidos a 300°C (A), 400°C (B) e 500°C (C)
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Na gama de temperaturas 450 - 600 °C estudou-se a relagédo entre
a temperatura e a velocidade maxima de gasificacdo de depdsitos de coque
obtidos a diversas temperaturas : essa relacéo esta expressa em graficos de
Arrhenius apresentados na Figura 3.10. As energias de activacdo (E)
correspondentes a coque depositado a diversas temperaturas (Tcoque) sé@o
apresentadas na Tabela 3.7.

Tabela 3.7 - Energias de Activacao para a Gasificagdo de Coque com Ar

Tcoque E
(°C) |(kJ/ mol)
300 114
400 135
500 155

Estudou-se, ainda, a dependencia da velocidade maxima de
gasificagdo com a concentracéo de oxigénio , na gama de 10 a 18 % , para
temperaturas de 500 e 600°C e sobre amostras de catalisador com coque
depositado a 400°C (Figura 3.11) verificando-se ordens de reacgdo de 0,4 e

0,9, respectivamente.

100

Tg=600°C

10

Tg=500°C

Veloc.Gasif.(ug/min.mgq)

1 - L
10 100
Oxigénio(%)

Figura 3.11 - Influéncia da percentagem de Oxigénio na velocidade
inicial de gasificagéo
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3.2.4.2. Ensaios nao Isotérmicos

Efectuou-se na microbalanga uma série de ensaios de gasificagao
de amostras de catalisador (com pré-tratamento a 600 °C) com coque
depositado a temperaturas na gama 100-300 °C, nas condi¢des standard de
alimentacao e caudal .

Quando se processa o aquecimento destes depdsitos com subida
programada de temperatura até 600 °C, & velocidade de 5 °C/min, numa
atmosfera contendo 90% de ar e 10% de azoto (percentagens em volume), os
termogramas obtidos nestas condigdes revelam que a perda de peso ocorre
em duas fases distintas.

Como se pode verificar na Figura 3.12, que apresenta o termograma
de um depésito de coque obtido a 100 °C, na primeira fase, até 230 °C, ha uma
perda de cerca de 75% de peso, sendo os restantes 25% removidos a
temperaturas superiores a 430 °C. O maximo do segundo pico da curva
derivada (DTG) apresenta-se a cerca de 530 °C.
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100 200 300 400 500 600

Temperatura(°C)

Figura 3.12 - Termograma em 90% de ar e 10% de azoto de coque
depositado a 100 °C
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Ensaios de gasificagio, efectuados em condicdes semelhantes, de
depdsitos de coque obtidos a temperaturas entre 300 e 500 °C, permitem o
registo de curvas DTG , apresentadas nas Figuras 3.13 e 3.14, onde se pode
verificar que a temperatura do pico correspondente a velocidade maxima de
gasificac&o se situa no intervalo 505-520°C.
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Figura 3.13 - Termograma em 90% de ar e 10% de azoto de

coque depositado a 300 °C
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Figura 3.14 - Termograma em 90% de ar e 10% de azoto de coque
depositado a 500 °C
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3.2.4.3. Estudo Termoanalitico

Executou-se uma série de ensaios de gasificagdo com ar e subida
programada da temperatura, para andlise de depdsitos de coque obtidos na
microbalanga a temperaturas na gama 100 - 500 °C (com uma mistura gasosa
contendo 20 % de propeno) sobre amostras de catalisador pré-tratadas a
600°C, por calorimetria diferencial de varrimento (DSC) e termogravimetria

(TG).

Na Figura 3.15 apresentam-se as curvas derivativas
termogravimétricas (DTG) obtidas na termobalanga, a partir de amostras de
catalisador com coque depositado a temperaturas entre 100 e 500 °C,
processando-se 0s ensaios nas condi¢cdes descritas em 2.4.5. Note-se que as
curvas apresentadas sofreram translagao relativa, para poderem ser descritas
numa sé figura, representando-se, por esse motivo, apenas o sentido
crescente da velocidade de gasificagdo, em ordenadas.
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Figura 3.15 - Curvas DTG de coque obtido a diversas temperaturas
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Conforme se pode verificar, as amostras com coque depositado a
100 e 200 °C apresentam curvas DTG com dois picos de gasificacdo; pode
observar-se uma deslocagdo, no sentido de temperatura crescente, dos

valores maximos dos picos da curva correspondente a 200 °C. relativamente
aos verificados para 100 °C.

As curvas derivativas termogravimétricas correspondentes a analise
de amostras de catalisador com coque depositado a temperaturas superiores
(entre 300 e 500 °C) apresentam apenas um pico de gasificagdo. Contudo,
pode observar-se que apenas na curva correspondente ao coque obtido a
500°C se verifica um pico estreito e intenso, enquanto que todas as outras
amostras originam picos mais abertos e largos, embora com os maximos na
mesma zona de temperatura, a cerca de 520°C.

Nos ensaios efectuados no DSC procedeu-se segundo descrito
anteriormente, usando um fluxo de ar com um caudal de 100 cm3 / min e com
uma subida de temperatura, a velocidade de 5 °C / min, até 600 °C.

Conforme se pode observar na Figura 3.16, onde se apresenta a
curva obtida a partir de uma amostra de catalisador com coque depositado a
100 °C, a gasificacdo do coque traduz-se numa curva com trés picos
exotérmicos, com 0s maximos a 260, 330 e 460 °C.
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Figura 3.16 - Curva DSC para a gasificagédo com ar de coque obtido a
100 °C




3. RESULTADOS 102

Contudo, na Figura 3.17 (onde se representam todas as curvas
previamente sujeitas a uma translacdo) verifica-se que as curvas
correspondentes & gasificagdo de depdsitos de coque obtidos a temperaturas
entre 200 e 400 °C apresentam apenas dois picos distintos a 340 -350°C e
460 - 480 °C; pode observar-se que a importancia relativa dos dois picos
referidos varia com a temperatura de deposig&o de coque.
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Figura 3.17 - Curvas DSC para a gasificagdo com ar de coque obtido a
diversas temperaturas
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A analise de amostras de catalisador com coque depositado a
500°C apenas revela a existéncia de um pico, exotérmico e bastante
intenso,com o maximo a 517 °C. Na Figura 3.18 representa-se, a titulo de
exemplo, a curva obtida directamente no DSC no decurso da andlise de uma
amostra de catalisador com coque depositado a 500°C.

Temperatura(°C /\
00 Lt peratura(’C) .

0 200 400 600
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o
T
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N
o

Figura 3.18 - Curva DSC para a gasificagdo com ar de coque obtido a
500 °C

3.2.5. Ciclos de Deposigdo e Gasificagao

Para estudar o efeito da repeticdo dos processos deposi¢ao -
gasificagdo de coque realizaram-se séries de ensaios sobre a mesma amostra
de catalisador, submetida previamente a um tratamento térmico a 600 °C.

Em todos os ensaios executaram-se trés ciclos de deposicdo -
gasificagdo; as reacgdes de deposicédo de coque foram efectuadas nas
condicdes standard de pré-tratamento, caudal e composigao da alimentacao ,
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a uma temperatura de 500 °C, sobre amostras com 9,7 mg, € processaram-se
até cessar a deposigéo .

Na primeira série de ensaios, apos cada reacgdo de deposigdo
efectuou-se a sua gasificacdo com ar a 500 °C , nas condigbes standard de
concentragao (90 %) e caudal (230 cm3/ min) ; na segunda série, as reacc¢des
de gasificacéo realizaram-se a 600 °C e nas mesmas condigbes. Na Tabela
3.8 apresentam-se os valores das velocidades méximas de deposi¢édo e de
gasificagdo, bem como as quantidades de coque depositado e as
percentagens de coque gasificado.

Tabela 3.8 - Ciclos de 'Deposigéo de Coque - Gasificagado com Ar

Ensaio | T gas. |Ciclo} Vel.Depos. ]C dep.] Vel.Gasif. ]C gas.
n° (°C) (ng/min.mg) | (%) { (ng/minmg) | (%)
1 500 1 17,9 6,2 2,3 94
2 14,2 5.1 2 98
3 10,9 46 1,8 98
4 10,4 4,1
2 600 1 21,6 7.8 29,2 99
2 20,3 7,6 29,1 99
3 15,9 7 29 99
4 13,9 6,8

Como se pode observar, o catalisador é desactivado de ciclo para
ciclo mesmo quando a gasificagdo do coque € praticamente total.

Estes resultados estdo exemplificados na Figura 3.19, que
representa a variagao da percentagem total de coque (sobre o peso inicial da
amostra) em fungdo do tempo, durante as sucessivas reacgdes de deposicao
de coque (a 500 °C) e de gasificagdo com ar a 600 °C. Analisando esta figura
pode comprovar-se que a velocidade maxima de deposigcao de coque vai
diminuindo de ciclo para ciclo, bem como a quantidade de coque depositado.
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Figura 3.19 - Ciclo de deposic&o de coque a 500 °C e gasificagdo com
ar a 600 °C

3.2.6. Estudo de Amostras de Catalisador Regenerado e
Exausto

As amostras de catalisador de FCC exausto (E) e regenerado (R),
provenientes de uma refinaria, foram submetidas a ensaios de deposicao de
coque nas condigdes standard (mistura de 20 % de propeno e 80 % de azoto,
com um caudal de 250 cm3/min) a temperaturas entre 100 e 500 °C.

Na Tabela 3.9 mostram-se as velocidades iniciais de deposi¢éo de
coque bem como a quantidade global de coque depositado sobre amostras de
catalisador exausto (E) e regenerado (R), podendo verificar-se que os valores
obtidos sdo substancialmente inferiores aos observados, em condigdes
idénticas, com amostras de catalisador virgem.

~



3. RESULTADOS

106

Tabela 3.9 - Deposigéo de Coque sobre Catalisador Exausto e Regenerado

Ensaio wa |Tdep.] Vel inicial }C dep.
n° (mg) | (°C) | (ng/min.mg) | (%)
E-1] 96 500 0,28 0,3
E-2}] 96 100 0,17 0,5
R-1] 96 500 0,26 0,7
R-2} 97 300 0,28 0,4
R-3} 97 100 0,68 1,1

Sobre amostras de catalisador exausto executaram-se alguns
ensaios de gasificagdo com 100 % de dioxido de carbono (caudal de 240
cm3/min) e com subida programada da temperatura entre 100 e 980 °C a uma
velocidade de 5 °C / min, verificando-se que o catalisador n&o perde peso

nessas condigoes.

Em ensaios de gasificagdo semelhantes efectuados sobre amostras
de catalisador exausto, com uma mistura de ar (90 %, em volume) e azoto,
entre 100 e 900°C, com subida da temperatura de 5 °C / min, detecta-se uma
perda de peso muito ligeira entre 500 e 600 °C, confirmando-se em ensaios de
gasificac&o isotérmicos a 550 °C que a perda de peso ndo ultrapassa os 2 % .
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3.3 ENSAIOS DE MICROACTIVIDADE

Os testes de microactividade realizaram-se as temperaturas de 350
e 450°C, sobre amostras de catalisador com 0,5 g e com uma mistura gasosa
com 20 % (em volume) de propeno em azoto.

Na Tabela 3.10 apresentam-se os principais resultados obtidos as

duas temperaturas nos instantes iniciais, bem como a sua evolug&o no tempo.

Tabela 3.10 - Composi¢ao da Fase Gasosa ap6s Reacgéo de Propeno
sobre Catalisador de FCC

Hidrocarboneto 350 °C 450 °C
(% vol.) 7 min 89 min| 133 min 5 min 88 min| 156 min
Metano 0,012 - - 0,534 0,026 0,016
Etano 0,014 0,002 0,002 0,351 0,006 0,003
Eteno 0,214 0,006 0,005 1,29 0,021 0,012
Propano 4,503 0,12 0,095 8,048 0,1 0,061
Propeno 75,427 99,374 99,528 75,894 98,835 99,042
i - Butano 4,292 0,068 0,053 3,028 - -
n -Butano 0,14 - - 0,29 - -
trans-2-Buteno 0,928 0,038 0,024 1,078 0,045 0,034
i - Buteno 0,614 0,051 0,029 0,986 0,041 0,029
cis-2-Buteno 0,439 0,017 0,011 0,492 0,018 0,013
Alcenos C5 0,7 0,051 0,035 1.1 0,064 0,053
2-Metil-Butano 3,121 0,012 - 1,404 - -
n - Pentano 0,041 - - 0,058 - -
Alcanos C6 4,483 0,215 0,205 2,995 - -
Alcenos C6 1,014 0,039 0,011 1,287 0,838 0,732
Alcanos C7 1,722 0,007 - 0,198 1. - -
Alcenos C7 1,84 - - 0,126 0,005 0,004
Metil - Benzeno 0,135 - - 0,84 - -
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Numa primeira andlise, verifica-se a formagédo de uma grande
variedade de produtos de reaccdo, hidrocarbonetos de C4 a C7, sobretudo
parafinas e olefinas com predominancia de hidrocarbonetos com estruturas
ramificadas (compostos "iso") sobre 0s normais.

Observando-se a distribuicdo dos produtos pode verificar-se que
(1) a selectividade relativamente aos leves aumenta com a temperatura,

(2) & temperatura mais baixa os principais produtos, nos instantes
iniciais, s&o compostos saturados com trés a seis 4tomos de carbono e

(3) o propano, provavelmente resultante de reacgdes de transferéncia
de hidrogénio entre coque e propeno, aparece em maior quantidade a
temperatura mais alta mas decai rapidamente com o tempo, enquanto
que a 350 °C a sua selectividade permanece aproximadamente
constante.

A actividade global do catalisador sofre um decaimento muito rapido
e pode verificar-se ainda que a actividade inicial € maior a 350 °C . A
evolugdo da actividade do catalisador com o tempo, as duas temperaturas
estudadas é apresentada na Tabela 3.11.

Tabela 3.11 - Evolugéo da Actividade do Catalisador ( mol / h.g ) com o

Tempo
Tempo(min) 5 7 39 56 89 133 156
350°C 2,10E-03 8,73E-05] 5,98E-05] 4,53E-05
450 °C 1,90E-03 2,58E-04 1,29E-04 1,09E-04

Como se pode observar, a actividade total do catalisador diminui
quando aumenta a temperatura da reaccao, mas apenas nos momentos
iniciais, pois pode verificar-se que a actividade residual (actividade observada
para tempos longos) é maior a 450 °C do que a 350 °C.

Na Tabela 3.12 apresenta-se a evolugdo com o tempo da
velocidade média de conversdo do propeno relativamente a reacgbes de
“cracking’, isomerizagdo e dismutagao, correspondentes ao agrupamento dos
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produtos da reacgdo de acordo com o numero de atomos de carbono
(respectivamente menor, igual ou superior a trés).

Tabela 3.12-  Evolug&o com o Tempo da Velocidade (mol.h™.g™) de
Reacgbes de “cracking”, Isomerizagéo e Dismutacéo.
Temperatura 350 °C 450 °C
Tempo (min) 7 89 133 5 88 156
%" Cracking” 8,21E-06| 2,96E-07| 2,82E-07] 7,40E-05| 1,67E-06| 9,90E-07
%lsomerizacdo | 2,37E-04| 7,26E-06| 5,76E-06] 4,68E-04| 6,28E-06/ 3,84E-06
%Dismutacio 1,86E-03| 5,22E-05| 3,93E-05] 1,36E-03| 1,21E-04| 1.04E-4

Como se pode observar, a reac¢do mais importante as duas
temperaturas estudadas é a de dismutag&o; nos instantes iniciais a velocidade
desta reacg@o € superior & temperatura mais baixa, mas para tempos mais
longos apresenta valores mais elevados quando a reacgdo se efectua a 450°C.
A reacgdo de “cracking” apresenta, como seria de esperar, velocidades mais
elevadas a 450 °C, embora seja sempre a menos importante.
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3.4 ESTUDO DA ACIDEZ DO CATALISADOR

O catalisador de FCC em estudo apresenta na sua composigao
cerca de 29 % de zeodlito USY numa matriz ndo cristalina. Ele é o principal
responsavel pela sua actividade catalitica devido a existencia , na sua
estrutura, de centros activos &cidos que promovem, entre outras, as reacgoes
de cracking.

Procurou-se, neste ponto, estudar a influéncia dos centros acidos
de Bronsted e de Lewis do zedlito na formagéo de coque sobre O catalisador
durante a pirdlise do propeno. Para esse efeito, recorreu-se a adsorgao
quimica de uma base forte como a n - butilamina (pkp = 3,3) para

determinagdo dos centros acidos totais e de uma base, como a 2,6 -
dimetilpiridina (pkp =7,6), uma amina com uma molécula bastante volumosa

que permite distinguir os centros acidos proténicos na presenca de centros
acidos de Lewis.

3.4.1. Determinacdo da Acidez com n - Butilamina

Tendo submetido previamente a amostra de catalisador ao
tratamento térmico desejado e apos estabilizacdo da temperatura programada
para a adsorgéo de amina, introduz-se azoto no frasco borbulhador que

contém a amina, com um caudal de 200 c¢m3 / min, mantendo simuitaneamente
a passagem de 20 cm3 / min de azoto pela cabega da microbalancga.

Imediatamente apds a chegada da mistura gasosa a zona da
amostra verifica-se a adsorgao de moléculas de amina pelo catalisador,
registando-se um aumento do peso da amostra . '

Conforme se pode observar na Figura 3.20, onde se representa a
variagdo com o tempo da quantidade de n- butilamina adsorvida as
temperaturas de 100 e 300 °C por amostras de catalisador pré-tratadas a 900
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e 600 °C . a velocidade inicial de adsorgéo é bastante elevada e tende a
diminuir muito rapidamente com o tempo, acabando por sé anular.

Atingida a saturagao, ou seja, quando ndo se verifica aumento do
peso da amostra (o que sempre acontece apos quinze minutos , no maximo)
cessa-se a passagem de azoto no borbulhador e, aumentando o caudal de

azoto pelo topo da balanga para 200 cm3/min, mantendo sempre constante a
temperatura no reactor, permite-se a desorgdo da amina adsorvida fisicamente
o que corresponde a segunda parte das curvas apresentadas na Figura 3.20 .
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Figura 3.20 - Curvas de adsorgéo de n-butilamina

Legenda Curvas Tot(°C) Taus(°C)
(1) 600 100
2) 600 300
(3) 900 100

(4) 900 300
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Na Tabela 3.13 apresentam-se as condigdes usadas nestes ensaios
(temperatura de pré-tratamento e de adsorcéo, Tp_t e Tads respectivamente)

bem como a quantidade de amina quimisorvida .

Tabela 3.13 - Adsorcédo de n - Butilamina em Amostras de Catalisador de

FCC
Ensaio wa T p-t Tads | Amina adsorvida
n° (mg) (°C) (°C) (mmol/g)
1 10,2] 600 100 0,74
2 10,4] 900 100 0,61
3 10,0} 400 100 0,67
4 9,8] 600 400 0,50
5 9,81 600 300 0,61
6 10,1 400 400 0,31
7 10,0] 900 400 0,38
8 10,0] 400 300 0,48
9 9,81 900 300 0,51
10 9,8] 600 100 0,71
11 10,1 400 400 0,32
12 10,0} 400 300 0,41
13 9,91 600 300 0,58
14 9,8] 900 300 0,48
15 9,91 900 100 0,58
16 10,1 400 300 - 0,47
17 9,91 400 100 0,65
18 9,8] 600 100 0,73
19 9,2] 600 400 0,58
20 9,2 900 400 0,45
21 9,2] 900 300 0,52
22 9,71 600 400 0,57
23 9,71 600 400 0,56
24 g,8] 600 500 0,40
25 9,8] 600 500 0,42

Mantendo constante a temperatura da adsorg&o, estudou-se o efeito
da temperatura do pré-tratamento (na gama de temperatura de 400 a 900 °C)
sobre a extensdo da adsorgdo verificando-se que quanto mais elevada ¢é esta
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temperatura menor a quantidade de n-butilamina quimisorvida, correspondente
3 acidez total do catalisador, conforme se pode observar na Figura 3.20.

Sobre amostras de catalisador submetidas a um pré-tratamento
igual estudou-se o efeito da variagdo da temperatura de adsorgao (entre 100 e
500°C) tendo-se constatado que o aumento da temperatura conduz & adsorgao
de menor quantidade de n-butilamina e a uma velocidade menor.

A distribuicdo dos centros acidos pode obter-se por desorgéo da
amina quimisorvida, em corrente de azoto, com programacgéo da temperatura.
Os ensaios foram realizados na microbalanga e no calorimetro diferencial de
varrimento (DSC), obtendo-se resultados analogos.

Assim, na microbalanga e sobre amostras de catalisador com
tratamento térmico a diversas temperaturas (400, 600 e 900 °C) e adsorgao
quimica de n-butilamina a 100 e 300 °C , efecturam -se ensaios de desorgao
da amina com subida programada de temperatura (10 °C / min) em atmosfera

de azoto (caudal de 200 cm3 / min). Os termogramas obtidos , que mostram a
evolugdo da perda de peso da amostra com a subida da temperatura, séo
apresentados nas Figuras 3.21 e 3.22 para amostras de catalisador com prée-
tratamento efectuado a 600 e 900 °C, respectivamente, e para adsor¢io de
amina conduzida a 100 °C.
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Figura 3.21 - Termograma de desorgdo de n-butilamina adsorvida a
100°C, em catalisador pré-tratado a 600 °C
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Figura 3.22 - Termograma de desorgdo de n-butilamina adsorvida a
100°C em catalisador pré-tratado a 900 °C

Nos ensaios efectuados no calorimetro diferencial utilizaram-se
amostras de catalisador sobre as quais se efectuou, na microbalan¢a, o pré-
tratamento e a adsorcdo de n-butilamina a diversas temperaturas, seguida de
desorgdo da amina adsorvida fisicamente, & mesma temperatura. ApoOs
arrefecimento, em atmosfera de azoto, retira-se uma pequena amostra que é
colocada num cadinho apropriado para o DSC, tapa-se com uma tampa
perfurada e procede-se a selagem na prensa.

O cadinho contendo a amostra é colocado no forno, ao lado de um
outro cadinho semelhante contendo igual quantidade de catalisador,
submetido previamente ao mesmo tratamento térmico que a amostra em
estudo.

Durante os ensaios no DSC faz-se passar no forno uma corrente de

azoto com um caudal de 50 cm3 / min, aumentando-se a temperatura até
600°C com uma velocidade de 10 °C / min.

Nestas condicdes estudaram-se amostras pré-tratadas a 600 e
900°C e com n-butilamina adsorvida a 100, 300 e 500 °C ; na Tabela 3.14
resumem-se 0s principais resultados obtidos neste tipo de ensaios. Nesta
tabela, T4, T2 e T3 representam as temperaturas correspondentes aos

g
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méximos dos picos exotérmicos obtidos e AH{, AHp e AH3 , expressos em Jig
de amostra, as correspondentes variagées da entalpia.

Tabela 3.14 - Caracterizagao dos Centros Acidos do Catalisador de FCC
por Desorg&o de n - Butilamina no DSC

Ensaio | Tp-t T ads Centros Acidos

n° (°C) (°C) T1 (°C) AH1 T2 (°C) AH2 T3(°C) AH3

1 600 100 97,1 76,4 220,1 28,5 389,4 266,7
2 600 100 96,7 79,7 221,3 32,8 389,5 250,2
3 900 100 84,8 84,7 402,7 240,8
4 900 100 88,1 78,9 398,7 247.8
5 600 300 108,0 161,6 400,1 279,0
6 900 300 87,2 53,6 404,0 268,6
7 600 100 97,0 74,2 221,0 27,8 388,5 2484
8 600 300 98,0 175,3 4024 328,2
9 600 500 110,4 97 1 402,6 2896
10 600 500 108,8 109,3 403,8 302,8

A Figura 3.23 representa alguns dos resultados obtidos no DSC na
desorcdo de n - butilamina, previamente adsorvida as temperaturas de 100 e
300 °C , em amostras de catalisador pré-tratadas a 600 e a 900 °C.

Com o catalisador pré-tratado a 600 °C observam-se trés picos
exotérmicos na desorgio da n-butilamina adsorvida a 100 °C (curva 3) com
valores maximos de 97°C, 220 °C e 389 °C; verifica-se que 18,3 % da amina e
desorvida a baixas temperaturas, 8,1 % no decurso do segundo pico e,
finalmente, 73,6 % é desorvida entre 270 e 600°C.

No caso da amina adsorvida a 300 °C (curva 2) e a 500 °C e nas
amostras pré-tratadas a 900 °C (curvas 1 e 4) s6 aparecem 0s dois picos
extremos, as temperaturas de 85 - 110 °C e 398 - 404 °C.
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Figura 3.23 - Termograma (DSC) de desorgao de n-butilamina adsorvida
no catalisador

Legenda Curvas Tp4(°C) Tass(°C)
1 900 300
2 600 300
3 600 100
4 900 100
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Procurando complementar os dados obtidos pelos processos
descritos atrds, executou-se uma série de ensaios com desorgao da amina

quimisorvida com subida da temperatura em patamares de 50 °C, em
atmosfera de azoto.

Neste estudo utilizaram-se amostras pré-tratadas a 350, 600 e
900°C com adsorcdo de n-butilamina a 50 e 200 °C, promovendo O seu
aquecimento até 600 °C, em patamares de 50 °C, com a duragdo média de
quinze minutos cada. Os resultados obtidos sao apresentados nas Figuras

3.24 e 3.25, onde as colunas mostram a quantidade de n-butilamina desorvida
(em percentagem) em cada patamar.

B Tads=50°C
B Tads=200°C

Amina Desorvida(%)

[=] [=] [=] o o o
[T2] wn 0 wn n n
- (3] (32 ~r ['2)

Temperatura (°C)

Figura 3.24 - Desorgdo da n-butilamina adsorvida a 50°C e a 200°C, em
catalisador com pré-tratamento a 600°C, com subida da
temperatura em patamares de 50°C

Como se pode observar, a amina adsorvida a 50 °C e totalmente
removida por aquecimento até 450 °C , enquanto que , quando a adsorgéo da
amina se processa a 200 °C, a quantidade desorvida néo ultrapassa os 75 % .
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Figura 3.25 - Desorg&o de n-butilamina adsorvida a 50°C e 200°C em
catalisador com pré-tratamento a 900°C, com subida da
temperatura em patamares de 50°C

3.4.2. Determinacdo da Acidez com 2,6 - Dimetilpiridina

Para estudar a acidez do catalisador por quimisor¢éo da base fraca
2 6-dimetilpiridina, procedeu-se de forma analoga a descrita no ponto anterior,
observando-se que a adsor¢do desta amina se da lentamente, com uma
velocidade inicial maxima e sucessivamente decrescente, com o tempo, até a
saturagéo.

As curvas correspondentes & adsor¢do de 2,6-dimetilpiridina e
posterior desorgdo da amina fisicamente adsorvida, sdo semelhantes as
descritas em 3.4.1 para a n-butilamina. Na Figura 3.26 apresentam-se as
curvas correspondentes a adsorgéo de 2,6-dimetilpiridina as temperaturas de
100 e 300 °C sobre amostras de catalisador com pré-tratamento a 600 °C.

As velocidades de adsorgdo s@o sempre inferiores as verificadas ,
em condicdes semelhantes, com n-butilamina e a quantidade de amina
quimisorvida &, como se esperava, menor.
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Figura 3.26 - Curvas de adsorcéo de 2,6-dimetilpiridina em catalisador
com pré-tratamento a 600°C

Na Tabela 3.15 apresentam-se , para diferentes temperaturas de
pré-tratamento e de adsorcéo, Tp_t e Tads , respectivamente, as quantidades

de 2,6-dimetilpiridina quimisorvida na gama de temperaturas 100-500 °C .

Tabela 3.15 - Adsorgéo de 2,6 - Dimetilpiridina em Amostras de Catalisador

de FCC
Ensaio wa T p-t Tads Amina adsorv.
n° (mg) (°C) (°C) (mmol/g)
1 9,6 600 100 0,6
2 9,6 600 100 0,6
3 9,8 600 300 0,3
4 9.6 600 300 0,3
5 9,6 600 100 0,6
] 9,7 600 400 0,2
7 9,6 600 400 0,2
8 9,7 600 300 0,3
9 9,7 600 400 0,3
10 9,6 600 500 0,2
11 9,7 600 500 0,2
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Ap6s saturagéo , as amostras de catalisador apresentam-se sempre
mais escuras, negras quando a adsorgéo se da a 400 - 500 °C e esverdeadas
para temperaturas até 300 °C.

A distribuicao dos centros acidos mais fortes foi obtida por desorgéo
da amina quimisorvida, em corrente de azoto, com subida programada da
temperatura , em ensaios efectuados na microbalanga e no DSC.

Na microbalanca realizaram-se ensaios de desorcdo sobre
amostras de catalisador submetidas a um pré-tratamento a 600 e 900 °C e com
adsorcao de 2,6-dimetilpiridina a 100 °C. A subida de temperatura efectuou-se
com uma velocidade de 5 °C / min, entre 100 e 600 ou 700 °C.

A Figura 3.27 representa um ensaio de desorgdo, com subida
programada de temperatura , da amina quimisorvida a 100 °C numa amostra
de catalisador pré-tratada a 900 °C : como se pode observar, a curva derivada
apresenta apenas um pico, a cerca de 200 °C e a percentagem de amina
desorvida nessas condicdes é de cerca de 65 %.

O termograma obtido, em condi¢cdes idénticas, de amostras com
pré-tratamento a 600 °C € semelhante, obtendo-se igualmente um pico com o
maximo a cerca de 200 °C.

06

0.2 _9

Fracgéo de Amina retida
w
Velocidade de Desorgao(°C-1)

0 1 1 1 1 | 0
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Temperatura (°C)

Figura 3.27 - Termograma de desorgao de 2,6-dimetilpiridina
quimisorvida a 100°C em catalisador com pré-tratamento a
900°C



3. RESULTADOS 121

Nos ensaios de desorc¢ao efectuados por calorimetria diferencial de
varrimento, realizados de forma idéntica a descrita no ponto anterior (3.4.1),
estudaram-se amostras pré-tratadas a 600°C e saturadas com 2,6-
dimetilpiridina a temperaturas entre 100 e 500°C, apresentando-se 0S
principais resultados na Tabela 3.16; nesta tabela, T4 e To representam as

temperaturas dos maximos dos picos exotérmicos e AH¢ e AHp expressos

em Joule por grama de amostra (J/g), as correspondentes variagbes da
entalpia.

Para as diferentes temperaturas de adsor¢do podem observar-se,
na Figura 3.28, apenas dois picos exotérmicos as temperaturas de 120 - 127°C
e 404 - 436 °C.

Tabela 3.16 - Caracterizagéo dos Centros Acidos do Catalisador de FCC
por Desorg&o de 2,6 - Dimetilpiridina no DSC

Ensaio | Tp-t T ads Centros Acidos
n° (°C) {°C) T1(°C) AH1{J/g) T2 (°C) AH2(J/q)
1 600 100 124,3 67,4 4043 5487
2 600 300 119,8 178,9 418,7 4432
3 600 500 126,7 69,4 436,4. 162,8
4 600 400 123,8 273,5 406,6 1334

Ainda na microbalanga, e para complementar este estudo,
executou-se uma série de ensaios de desorgdo da amina quimisorvida, com
subida da temperatura em patamares de 30 ° C, em atmosfera de azoto,
tendo-se utilizado amostras pré-tratadas a 350, 600 e 900 °C e amina

adsorvida a 50 e 200 °C.

Os resultados obtidos séo apresentados nas Figuras 3.29 e 3.30,
onde as colunas mostram a quantidade de 2,6-dimetilpiridina desorvida em

cada patamar de temperatura.
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Figura 3.28 - Termograma (DSC) de desorgéo de 2 6-dimetilpiridina
quimisorvida no catalisador, com pré-tratamento a 600°C,
a 100°C (curva 1), a 500°C (curva 2) e a 300 °C (curva 3)

Como pode observar-se, a 2 6-dimetilpiridina adsorvida a’50 °C é
removida totalmente por aquecimento até 550 °C, er_\quanto que até GQO °C
apenas se obtém a desorcdo de cerca de 75% de amina , quando adsorvida a

200°C.
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Figura 3.29 - Desorgao de 2,6-dimetilpiridina adsorvidaa 50°C e a
200°C em catalisador com pré-tratamento a 600°C, com
subida da temperatura em paramares de 50°C
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Figura 3.30 - Desorcao de 2,6-dimetilpiridina adsorvida a 50°C e 200°C
em catalisador com pré-tratamento a 900°C, com subida da
temperatura em patamares de 50°C
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3.4.3. Determinacéo da Acidez ap6és Deposicdao de Coque

Executou-se uma série de ensaios em que a determinagdo da
acidez total do catalisador era precedida de deposigéo de coque, por pirdlise
de propeno . Estes ensaios efectuaram-se sobre amostras de catalisador
submetidas a um pré-tratamento a 600 e 900 °C e com coque depositado a
100, 300 e 400 °C, nas condigGes descritas anteriormente, usando uma
mistura gasosa constituida por 20 % de propeno e 80 % de azoto , até n&o
haver alteracdo do peso da amostra.

Terminada a deposigdo de coque, corta-se a entrada de propeno no

reactor e, com uma corrente de azoto com um caudal de 200 cm3 / min ,
procede-se a limpeza da linha de gases, mantendo sempre constante a
temperatura no reactor. Em seguida, faz-se entrar no reactor uma corrente de
azoto saturada com n - butilamina, nas condigdes descritas em 3.4.1 até
estabilizacdo do peso da amostra apoés o que, terminada a passagem da
amina, se procede & desorgdo da amina adsorvida fisicamente, por passagem
de azoto no reactor a temperatura constante.

Os resultados obtidos nestes ensaios encontram-se resumidos na
Tabela 3.17 podendo verificar-se que a quantidade de n - butilamina
quimisorvida no catalisador nestas condicdes & sempre substanciaimente
inferior a adsorvida pelas amostras de catalisador virgem, em idénticas
condigdes experimentais.

Tabela 3.17 - Adsorgdo de n - Butilamina em Amostras de Catalisador
Previamente Coqueficado

Ensaio wa Tpt Tdep Cc Tads Amina ads.
n° (mg) (°C) (°C) (%) (°C) (mmol/g)
1 9,4 600 100 6,5 100 0,26
2 9,4 600 300 4,2 300 0,26
3 9,1 600 400 5,8 400 0,24
4 9,3 200 100 4,5 100 - 0,26
5 9,2 900 300 1,5 300 0,24
6 9,3 900 400 2,2 400 0,23
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3.4.4. Estudo da Acidez do Catalisador ap6s Deposicdo -
Gasificagdo de Coque

Sobre amostras de catalisador pré-tratadas a 600 °C efectuaram-se
ciclos de reacgdes de pirdlise de propeno seguidas de oxidagdo do depdsito
de coque com ar e posterior determinag&o da sua acidez total, por adsorgdo de
n - butilamina.

Apds o tratamento térmico, efectuado nas condi¢des habituais, a
600 °C, ajusta-se a temperatura do forno para 500 °C e procede-se a
deposi¢do de coque nas condigdes standard ; terminada a deposigao,
procede-se 4 limpeza da linha de acesso dos reagentes enquanto se ajusta a
temperatura pretendida para a reacgdo de gasificagdo do depodsito - 500 ou
600 °C, apds o que se processa a entrada da mistura oxidante constituida por

80 % de ar e 20 % de azoto, com um caudal de 230 em3 / min.

Concluida a gasificagdo possivel do depésito de coque (verificada
por estabilizagdo do peso da amostra) ajusta-se a temperatura do forno para
400°C , em atmosfera de azoto , efectuando simultaneamente a limpeza da
linha dos reagentes, e procede-se a introdugdo no reactor de uma corrente de
azoto saturada com n-butilamina até nao se registar qualquer variagdo no peso
da amostra. Em seguida, em corrente de azoto e a mesma temperatura,

efectua-se a desorgdo da amina adorvida fisicamente.

Efectuaram-se dois ciclos distintos, com temperaturas de
gasificagdo de 500 e 600 °C, constituidos, cada um deles, por duas séries de
reaccdes. Registaram-se as velocidades méaximas de deposigdo de coque (rj) e

da sua gasificagéo (rg), bem como as quantidades totais de coque depositado
(Cdep). em percentagem sobre o peso inicial da amostra, e de coque
gasificado (Cgas) em percentagem relativamente ao coque depositado e,
ainda a amina quimisorvida.

Os resultados obtidos encontram-se resumidos na Tabela 3.18.
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Tabela 3.18 - Adsorcéao de n - Butilamina em Amostras de Catalisador
apos Deposicdo - Gasificagcdo de Coque
[ Tp-t=600°C; Tads = 400°C ]

Ciclo Tdep ri Cdep Tgas rg Cgas | Amina ads.
n° {°C) |(mg/min.mg) (%) (°C) |(mg/min.mg) (%) {mmol/g)
1 500 20,7 7,7 500 2,2 83,8 0,56
500 3,6 4,2 500 1,7 100 0,33
2 500 20,8 7.1 600 21,5 87,9 0,56
500 5,6 57 600 23,2 100 0,32

Conforme se pode observar, apés a primeira sequéncia de
deposicdo de coque e sua gasificacdo, a quantidade de n - butilamina
quimisorvida ndo diverge substanciaimente dos valores verificados para a
adsorcdo sobre catalisador virgem (apenas com pré-tratamento a mesma
temperatura), embora as percentagens de gasificagao nao atinjam os 90 %.

Contudo, pode verificar-se que na segunda sequéncia de ambos o0s
ciclos as velocidades maximas de deposi¢do de coque s&o nitidamente
inferiores as iniciais e, apesar da gasificagcdo ser completa observam-se
valores inferiores para a quantidade de amina quimisorvida. Em cada ciclo
pode também notar-se a sucessiva diminuicdo da quantidade de coque
depositado.

3.4.5. Determinagdo da Actividade Residual do Catalisador
ap6s Envenenamento com Aminas

Investigou-se a actividade residual do catalisador para a formacgéao
de coque apds envenenamento selectivo com n - butilamina , procedendo da
seguinte forma : amostras de catalisador pré-tratadas a 600 °C séo
envenenadas por adsor¢do' da amina a 100 ou a 400 °C , com posterior
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remogao (parcial) por desorgdo a 400 ou a 600 °C. Terminada a desorg¢ao da
amina procede-se & deposi¢do de coque & temperatura de 400 °C e nas
condic¢ées standard.

Os resultados obtidos estdo resumidos na Tabela 3.19 onde Tggs ©

Tdes S@0, respectivamente, as temperaturas de adsorgao e de desorgdo, Ares
a quantidade de n-butilamina residual e rj e %C correspondem as velocidades
iniciais e quantidades totais de coque depositado.

Como se pode observar, as velocidades iniciais de deposi¢éo de
coque sobre o catalisador envenenado s&o inferiores as obtidas nas condigdes
standard sobre catalisador virgem (em média 40,0 ug.min".mg"). Os valores
maximos verificam-se quando a temperatura de desor¢do da amina € de
600°C, o que corresponde a uma remog&o de cerca de 75 % da amina
quimisorvida. Quanto & quantidade total de coque depositado, n&o se
observam diferencas apreciaveis.

Tabela 3.19 - Deposigdo de Coque apdés Envenenamento do
Catalisador com n - Butilamina
[wa=9,7mg ; Tpt=600 °C ; Tgep =400 °C]

Ensaio Tads Tdes Ares ri ol
n° {°C) (°C) (%) (mg/min.mg) (%)
1 100 400 13 17 6.7
2 100 600 10 32,7 6,6
3 400 400 37 8,8 5,6
4 400 600 28 32,4 58,5

Ainda para estudar a actividade residual do catalisador para a
formagdo de coque, efectuaram-sé ensaios semelhantes, sobre amostras pré-
tratadas a 600 °C, com envenenamento por adsor¢éo de 2,6 - dimetilpiridina as
temperaturas de 100, 300 e 400 °C e sua posterior remogdo parcial por
aquecimento, em atmosfera de azoto, a temperaturas entre 100 e 600 °C.
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Os resultados obtidos encontram-se resumidos na Tabela 3.20,
onde Tads € Tdes S80, respectivamente, as temperaturas de adsorgdo e de

desorc¢ao da amina, Tdep corresponde & temperatura da reacgao de deposigao
de coque, com velocidades iniciais rj e quantidades totais de coque C;
DMP,¢g representa a quantidade de 2,6-dimetilpiridina retida apés a desorgao.

Tabela 3.20 - Deposigdo de Coque apés Envenenamento do Catalisador
com 2,6 - Dimetilpiridina

[ wg=972% 0,1mg; Tpt=600°C ]

Ensaio Tads Tdes DMPres Tdep ri Cc
n° (°C) (°c) |(mmolig)] (°C) | (ng/minmg)| (%)
1 100 100 0,75 100 0 0
2 100 400 0,34 100 12,9 2,5
3 100 400 0,33 400 03 5
4 100 600 0,3 400 247 6,4
5 400 400 0,48 400 0,3 0,7
6 400 400 0,56 400 0,2 0,5
7 400 600 0,3 400 10,3 54
8 400 600 0,26 400 13,8 55
9 300 350 0,23 300 0,3 0,2
10 300 400 0,19 300 04 0,2
11 300 450 . 017 300 1 04
12 300 500 0,16 300 10,4 1,3
13 300 550 0,135 300 35,7 22
14 300 600 0,125 300 52,7 31
15 300 650 0,1 300 56,5 31

Na Figura 3.31 pretende-se apresentar o efeito do envenenamento
do catalisador com 2,6-dimetilpiridina face a nova reacgdo de deposigéo de
coque. Nesta figura, a actividade do catalisador € calculada como a razdo das
velocidades iniciais de coqueficagdo sobre catalisador envenenado e virgem.
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Figura 3.31 - Actividade residual do catalisador e quantidade de 2,6-
dimetilpiridina retida

Procedeu-se ainda a uma série de ensaios semelhantes mas em
que as amostras de catalisador, pré-tratadas a 600 °C, s&o sujeitas
inicialmente & deposi¢cdo de coque por pirélise de propeno , nas condicdes
standard, a 300 °C ; & mesma temperatura e, apds limpeza da linha de acesso
de reagentes com azoto, processa-sé a adsorcdo de 2,6 - dimetilpiridina e sua
posterior remogao parcial, com passagem de azoto, a temperaturas entre 350
e 600 °C.

Sobre o catalisador envenenado desta forma procede-se,
finalmente, a uma nova reacgao com propeno, para deposigdo de coque.

Os resultados s@o apresentados na Tabela 3.21 onde Tads © Tdes

correspondem, respectivamente, as temperaturas de adsorgdo e de desorgéo
‘da amina; DMPggs € DMPres representam as quantidades de 2,6-

dimetilpiridina quimisorvida e retida no catalisador apds a desorgéo e ri e C

correspondem as velocidades iniciais de deposigdo apds o envenenamento e
quantidades totais de coque, respectivamente .
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Tabela 3.21 - Deposicdo de Coque apds Envenenamento , com 2,6-
Dimetilpiridina, de Amostras de Catalisador Coqueficadas
[wa=9,7mg ; Tpt =600 °C ; Tdep=300°C ]

Ensaio Tads DMPads Tdes DMPres ri Cc
n° (°C) |(mmolig)j (°C) (mmol/g) {py/min.mg) (%)
1 300 0,15 350 0,12 0,3 0,2
2 300 0,14 400 0,03 1.4 0,4
3 300 0,14 500 0,01 32,5 2
4 300 0,14 600 0 39,6 2,5
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Conforme se pode observar, a quantidade de 2,6-dimetilpiridina
quimisorvida nestas condigdes (ap6s reacgdo de deposigdo de coque a 300°C)
& substancialmente inferior, cerca de 50 %, & obtida sobre catalisador virgem
com igual pré-tratamento.

Quando a remogao da 2,6-dimetilpiridina se processa a
temperaturas sucessivamente mais elevadas, a quantidade de amina retida no
catalisador vai diminuindo, com consequente aumento da velocidade inicial da
nova reacgdo de deposigéo de coque, bem como da quantidade total de coque
depositado, sem, contudo, se atingirem as velocidades observadas, nas
mesmas condi¢bes, sobre amostras de catalisador virgem.

3.4.6. Determinagdo da Acidez do Catalisador Regenerado

Pretendeu-se determinar a acidez total de amostras de catalisador
regenerado provenientes de uma refinaria por adsor¢édo de n - butilamina, nas
condigdes ja descritas em 3.4.1 e as temperaturas de 100, 400 e 500 °C ;
mostram-se na Tabela 3.22 os resultados obtidos, observando-se que,
independentemente da temperatura a que se processa a adsor¢do, a
quantidade de amina quimisorvida é diminuta.

v
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Tabela 3.22 - Adsor¢do de n - Butilamina em Amostras de

Catalisador Regenerado [ T pt =600 °C]

Ensaio wa Tads amina ads.
n° (mg) (°C) (mmol/g)
1 9,6 100 0,075
2 9,7 100 0,085
3 97 400 0,078
4 9,4 500 0,015

Uma amostra de catalisador regenerado com n - butilamina

quimisorvida a 100°C foi analisada no calorimetro diferencial de varrimento,
observando-se apenas um pico exotérmico de baixa intensidade com um
maximo a cerca de 108 °C, conforme se pode observar na Figura 3.32.

'é

Fluxo de calor exotermico

10 mWw

100 200 300 400 500 600
T(*C)

Figura 3.32 - Termograma (DSC) de desorgdo de n-butilamina adsorvida

em catalisador regenerado a 100°C
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3.5. CARACTERIZAGAO DO COQUE

3.5.1. Observagcdo no Microscépio Electronico

.

Amostras de catalisador pré-tratadas a 600 °C e com coque depositado
a 500 °C foram observadas no microscopio electrénico . Em todos os
agregados de particulas notam-se fracturas, fendas, e verifica-se que n&o
estdo integralmente cobertos de carbono, como se pode observar na
Fotografia 3.

Fotografia 3 - Aspecto de um aglomerado de catalisador ap6s deposicao
de coque
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A observagdo de uma amostra de catalisador regenerado
(Fotografia 4) mostra-nos idéntico aspecto granular, talvez com particulas mais
finas e os aglomerados apresentam cavidades com uma forma tal que, em
alguns casos, sugerem a separagao de dois graos geminados.

Fotografia 4 - Aspecto de amostra de catalisador regenerado



3. RESULTADOS 134

3.5.2.Comportamento do Coque em Atmosfera de Azoto

Efectuou-se uma série de ensaios com aquecimento, em atmosfera
de azoto, de amostras de catalisador pré-tratadas a 600 °C, e com coque
depositado a temperaturas entre 100 e 500 °C, nas condicdes standard de
alimenta¢ao e caudal.

Nas amostras em que a reacgdo com propeno se efectuou a baixas
temperaturas (50 - 300 °C) verifica-se que por aquecimento em atmosfera de
azoto os depdsitos de coque perdem peso.

A Tabela 3.23 resume os principais resultados alcangados nestes
ensaios. Nesta tabela, Tqep € TN2 indicam, respectivamente, as temperaturas
de deposicdo de coque e de desorgdo em atmosfera de azoto; rj representa a
velocidade inicial de deposicdo de coque e Cdep © Cdes indicam as
quantidades totais de coque depositado (em percentagem relativamente ao

peso inicial da amostra) e a percentagem de coque removido,
respectivamente.

Tabela 3.23 - Comportamento de Coque de Baixa Temperatura em
Atmosfera de Azoto
[Weat=96+01mg ; Tpt = 600 °C ]

Ensaio Tdep ri Cdep TN2 Cdes
n° (°c)_| (woiminmg) | (%) | (°C) | (%)
1 150 178 3,9 450 80
2 150 160,2 3,7 450 771
3 100 186 6,2 200 90,3
4 100 190 6,6 150 58,7
5 200 109 4,5 500 56,8
6 200 105,2 43 450 50,8
7 300 61,8 3,8 450 4
8 400 40,6 53 450 0
9 50 190,6 6,7 300 100
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Quando se processa 0 aquecimento em atmosfera de azoto de
depositos de coque obtidos a 50 °C, verifica-se que eles sdo totalmente
removidos do catalisador, quando aquecidos até 300 °C, enquanto que, em
idénticas condicdes, o catalisador ainda retém cerca de 10 % do coque
depositado a 100 °C.

Quando os depdsitos de coque sdo obtidos a temperaturas entre
150 e 300 °C, verifica-se que uma fracgdo significativa (entre 20 %, para o
coque depositado a 150°C e 90 %, para o depositado a 300 °C) fica retida no
catalisador, mesmo quando se processa 0 seu aquecimento até 600 °C.

Sobre amostras de catalisador pré-tratadas a 600 e a 900 °C, sobre
as quais tinha sido depositado coque, nas condicbes standard, as
temperaturas de 50 e 200 °C efectuou-se uma série de ensaios em que se
procedeu a um aquecimento, em atmosfera de azoto, em patamares de 50 °C.

Os resultados obtidos, em termos de quantidade total de coque (em
percentagem) removido em cada patamar de temperatura, sdo apresentados
nas Figuras 3.33 e 3.34 onde se pode confirmar que, independentemente da
temperatura a que se efectuou o pré-tratamento, os depdsitos de coque
obtidos a 50 °C sdo completamente removidos por aquecimento.

100
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53 B Tdep=200°C
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m e
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50 150 250 350 450 550
Temperatura (°C)

Figura 3.33 - Remog&o de coque formado a 50°C e 200°C em
_catalisador pré-tratado a 600°C, em atmosfera de azoto e
com subida da temperatura em patamares de 50°C

v
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Figura 3.34 - Remog&o de coque formado a 50°C e 200°C em
catalisador com pré-tratamento a 900°C, em atmosfera de
azoto e com subida da temperatura em patamares de 50°C

Os depositos obtidos a 200 °C retém, apdés aquecimento a
temperaturas superiores a 450 °C uma percentagem significativa de coque:
cerca de 30 e de 40 % para amostras de catalisador pre-tratadas a 600 e a
900 °C, respectivamente.

Em ensaios semelhantes, verifica-se que os depoésitos de coque
obtidos sobre amostras de catalisador pré-tratadas a 600°C, por reacgdo com
propeno a temperaturas superiores a 300 °C, ndo perdem peso, por
aquecimento em atmosfera de azoto até 600 °C.

Numa outra série de ensaios, analisaram-se no calorimetro
diferencial de varrimento (DSC) depésitos de cogue obtidos na microbalanca a
diversas temperaturas e nas condi¢des standard (mistura gasosa contendo
20% de propeno, com um caudal de 250 cm3/min) sobre amostras de
catalisador pré-tratadas a 600 e a 900 °C; nestes ensaios usou-se uma
corrente de azoto com um caudal de 50cm3/min e processou-se o aquecimento
até 600 °C, com uma velocidade de 10 °C/min, procedendo conforme o

descrito em 2.4.5.
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Estes resultados encontram-se expressos na Figura 3.35, podendo
verificar-se que amostras de catalisador pré-tratadas a 600 °C e com coque
depositado a 100 °C originam curvas com trés picos exotérmicos distintos com
os valores maximos a, aproximadamente, 100, 260 e 460 °C.

As curvas correspondentes a remogdo de coque depositado a
300°C em amostras de catalisador com idéntico pré-tratamento e de coque
depositado a 100°C ou a 300 °C em amostras pré-tratadas a 900 °C,
apresentam apenas 0s picos extremos, com 0s maximos as temperaturas de
80 - 100 °C e 350 - 360°C.

Fluxo de calor exotérmico

105 200 300 400 500 600
T(°C)

Figura 3.35 - Termograma (DSC) de remogéo de coque

Curva Tp—t Tdep

Legenda 1 600 100
2 600 300

3 900 100

4 900 300
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Na figura anterior pode observar-se, nas curvas (1) e (2), o
deslocamento progressivo do pico correspondente & temperatura mais
elevada, bem como o aumento da sua importancia relativa, no sentido de
temperaturas crescentes.

Pode ainda verificar-se que a remogdo do coque depositado sobre
amostras de catalisador sujeitas a pré-tratamento a temperatura mais elevada
(900°C) origina curvas (3 e 4) com picos mais abertos e largos.

3.5.3. Anélise Elementar de Depédsitos de Coque

Num Analisador Elementar CHNS-O determinou-se o conteudo em
Carbono e Hidrogénio do coque depositado sobre amostras de catalisador pre-
tratadas a 600 °C, por reacgdo com propeno a temperaturas entre 100 e

500°C.

Os depésitos foram obtidos na microbalanga, nas condigdes ja
descritas em 3.2.2 usando uma mistura gasosa constituida por 20 % de

propeno em azoto e com um caudal de 250 cm3/ min. Completada a deposicéo
de coque a temperatura pretendida, procede-se ao arrefecimento da amostrg
em atmosfera de azoto colocando-a depois na estufa, a cerca de 100°C , até

ser analisada.

Determinou-se, igualmente, a composigéo elementar do catalisador
virgem com pré-tratamento & mesma temperatura.

incipai Itados obtidos ; nesta

A Tabela 3.24 apresenta 0s principais resu : i

tabela , Z - vg refere-se as amostras de catallsafior virgem e Z - 100 / 500 as
amostrés de catalisador com coque depositado as temperaturas indicadas .
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Tabela 3.24 - Composicdo Elementar de Catalisador Virgem e
Coqueficado

Amostra wa Coque N C H H/C
(mg) (%) (%) (%) (%) (molar)

Z-vg 2,095 0,035 0,452 0,411 10,9
Z-vg 1,571 0,047 0,493 0,467 11,4
Z-100 1,117 5,95 0,005 4,858 1,153 2,8
Z-100 1,682 5,95 0,01 4,879 1,186 2,9
Z-200 1,626 5,56 0,144 5,351 0,974 2,2
Z-200 1,516 5,56 0,006 5,299 0,995 2,2
Z - 300 1,645 5,43 0,011 4,775 0,677 1,7
Z-300 2,569 5,43 0,021 5,154 0,696 1,6
Z- 400 2,298 6,85 0,009 5,862 0,599 1,2
Z-400 3,493 6,85 0,014 5,59 0,613 1,3
Z - 500 2,131 4,94 0,015 5,957 0,532 1,1
Z-500 3,759 4,94 0,016 5,697 0,525 1,1
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Em face dos resultados observados, podera concluir-se que os
depdsitos de coque obtidos a temperaturas crescentes devem apresentar
razdes atébmicas Hidrogénio/Carbono (H/C) sucessivamente menores.

Na Tabela 3.25 poderﬁ verificar-se as razdes atomicas H/C
correspondentes apenas ao coque existente nas amostras de catalisador
acima referidas (Z-100 a Z-500), depositado a diversas temperaturas, entre

100 e 500 °C, por reacgéo de propeno.

Tabela 3.25 - Raz&o Atémica Hidrogénio/Carbono (H/C) de Coque

Tdep (°c)| 100 200 300 400 500
HIC 1,9 1,3 0,6 0,3 0,14
2 1,3 0,6 0,3 0,13
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Observando os valores apresentados na Tabela anterior pode
concluir-se que a razédo atémica H/C diminui sucessivamente quando a
temperatura da reacgdo aumenta, o que significa , consequentemente, que os
componentes do coque s&o cada vez mais desidrogenados. Pode também
concluir-se que a composigdo do coque depende estreitamente da temperatura
a que se processa a sua deposigao.
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4. DISCUSSAO DE RESULTADOS

O presente estudo incidiu sobre a desactivagao de catalisadores
industriais de FCC (Fluid Catalytic Cracking), um dos mais importantes
processos industriais de conversao dehidrocarbonetos.

A investigacéo foi dirigida fundamentalmente para a desactivacao
devida a deposicdo de coque s obre as particulas de catalisador, analisando
as condigdes em que se verifica a deposi¢do, por reacgdo com propeno, € as -
condigcbes de gasificagdo dos depdsitos.

Em face das caracteristicas acidas do catalisador utilizado,
procedeu-se igualmente a um estudo sobre os seus centros acidos e sua
influéncia no processo de desactivacéo por deposigao de coque.
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4.1. CARACTERISTICAS DO CATALISADOR

O catalisador de FCC utilizado neste estudo, cedido pela
Refinaria de Paulinia (Brasil), apresenta uma area especifica de 200 m2 / g
quando virgem.

Apds um tratamento térmico durante duas horas a 600 °C a area
especifica do catalisador ndo apresenta uma alteragdo aprecidvel; contudo,
quando o aquecimento é efectuado a uma temperatura mais elevada, 900 °C
por exemplo, a area especifica sofre uma reducdo de cerca de 4,5 %.

Como seria previsivel, a redugdo da area especifica verificada
em amostras de catalisador regenerado ou exausto (correspondentes ao
mesmo catalisador de FCC) & bastante mais importante, da ordem dos 25 %,
devido aos diversos ciclos de deposi¢cdo de coque e sua posterior remogao por
combustdo no regenerador, a temperaturas substancialmente elevadas: da

ordem de 700 a 750°C.

Por observagdo do catalisador no Microscopio Electronico
verifica-se que os graos apresentam uma superficie irregular e uma dimenséo
média de 0,1 micron, adequada ao processo de FCC em que é utilizado, visto
permitir as condicbes de fluidizagdo necessarias para que a circulagdo no
reactor e no regenerador se processe de forma eficiente.

O aquecimento progressivo de amostras de catalisador em
atmosfera inerte mostra que se verifica uma perda de peso em duas zonas
distintas, como se pode observar na Figura 3.1.

Na primeira zona, no intervalo de temperaturas 100 - 150 °C, a
perda de peso que ocorre deve-se seguramente a eliminagio de moléculas de

agua adsorvidas pelo catalisador.

A perda de peso que ocorre na segunda regido, para
temperaturas superiores a 400 °C, devera corresponder a alteragées quimicas
na superficie dos componentes do catalisador, principaimente no zedlito e na

silica-alumina constituinte da matriz.
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De facto, para temperaturas superiores a 400 °C verifica-se a
perda de grupos hidroxilo ligados aos atomos de aluminio da estrutura
cristalina, com a consequente eliminac&o de moléculas de &gua e a formag&o
de atomos de aluminio tricoordenado. Estas mudangas quimicas resultam em
alteragGes significativas no nimero, distribuicdo e natureza dos centros acidos
existentes no catalisador; de facto, esta alteracdo vai corresponder &
diminuigdo do nuimero de centros acidos do tipo Brénsted e ao consequente
aumento da acidez do tipo Lewis [167].

Devido as observagdes anteriores, todos os estudos efectuados
sobre este catalisador de FCC foram precedidos por tratamentos termicos,
efectuados quase sempre a 600 ou a 900 °C.
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4.2 DEPOSICAO DE COQUE

A deposicdo de coque sobre amostras de catalisador foi
estudada no intervalo de temperaturas 100 - 500 °C, registando-se a
velocidade de deposic&o bem como a quantidade maxima de coque formado
sobre o catalisador.

As curvas tipicas que representam a variacdo da massa da
amostra de catalisador com o tempo durante a reacgdo com propeno, e que se
apresentam na Figura 3.2, indicam que o aumento de peso se processa muito
rapidamente nos momentos iniciais da reacgdo, tendendo em seguida para
uma regido em patamar.

Isto significa que a velocidade de formag&o do coque apresenta o
seu valor maximo nos instantes iniciais da reacg¢do e diminui de uma forma
muito rapida com o tempo, acabando por se anular.

Pode, portanto, dizer-se que a desactivagdo do catalisador é
extremamente rapida, pelo que o catalisador acaba por perder a maior parte
da sua actividade ao fim de apenas alguns minutos de reacgao.

Efectivamente, a deposi¢do de coque, tal como as restantes
reacgdes do propeno, depende dos centros activos acidos, principalmente dos
centros acidos protonicos, existentes na superficie do catalisador, sabendo-se,
por exemplo, que no inicio da produgédo de coque cada molécula do coque
formado vai ocupar e desactivar um centro acido do catalisador [168] .

Por isso, a reactividade do catalisador € maior no inicio da
reacgdo, quando todos os centros &cidos estd@o livres, e vai diminuindo
rapidamente até se anular, & medida que os centros acidos ficam ocupados e
também devido a desactivacdo motivada pela prépria deposicdo de coque
dentro dos poros, cobrindo centros activos e bloquea_ndo as 'abertqras dos
poros. Este tipo de comportamento foi obserquo por dlv_ersos investigadores
[75, 112, 124, 130, 133, 169] em reacgbes de diferentes hidrocarbonetos sobre

zeolitos.

Verifica-se também que este comportamento se acentua no caso
Sli ( trutura com poros
do zedlito presente no catalisador apresgntar uma estr
granzes corslo é o caso do zedlito USY existente no catalisador de' FCC.em
estudo 'Esta rapida desactivagdo dos zedlitos dg poros grande§ é _devuda,
segundo P. Magnoux et al. [121] auma maior velocidade de coqueficagdo.
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Verifica-se ainda que a velocidade de desactivagdo dos
catalisadores zeoliticos é bastante mais elevada quando o hidrocarboneto
reagente € uma olefina [124, 169] visto estes compostos insaturados
apresentarem uma estrutura muito reactiva e se transformarem muito
rapidamente através de reacgdes bimoleculares como, por exemplo, reacgdes
de oligomerizag&o, alquilagéo e transferéncia de hidrogénio .

No presente estudo, em que o reagente é o propeno, verifica-se
que apo6s cerca de cinco minutos de reacgdo, a qualquer temperatura, a
quantidade de coque depositado atinge ja 85 a 90 % da quantidade final.

A coOr apresentada pelo catalisador apdés a reac¢gdo com o
propeno depende da temperatura a que se efectua a reacg&o, observando-se
que varia entre o cinzento muito claro, ou acastanhado, para reacgdes a baixa
temperatura (cerca de 100 °C), e o negro quando a reacgcdo se processa a
500°C, sendo o escurecimento da amostra progressivo com a temperatura.
Esta variacdo da coloragdo das amostras deve-se ao tipo de compostos
carbonosos constituintes do coque que se deposita sobre o catalisador.

Efectivamente, a composigdo do coque depende fortemente da
temperatura da reacgdo, sabendo-se que a baixas temperaturas os depdsitos
sdo constituidos fundamentalmente por compostos alifaticos e a sua estrutura
vai apresentando progressivamente maior desidrogenacdo e aromaticidade
conforme a temperatura da reac¢do vai aumentando, sendo o coque
depositado a 500 °C constituido por compostos poliaromaticos de elevado

peso molecular.

No presente estudo confirmou-se este facto, por determinacéo da
razdo - ‘mica Hidrogénio/Carbono (H/C) do coque depositado sobre o
catalisa...r de FCC a temperaturas entre 100 e 500 °C. Conforme se pode
observar na Tabela 3.25, esta razdo vai diminuindo sucessivamente, conforme
a temperatura da reacgao vai aumentando, v?riando desde 2,0 para os
compostos carbonosos depositados a 100 °C, até um valor de 0,1 para coque

depositado a 500 °C.
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4.2.1. Efeito da Temperatura de Pré-Tratamento

Conforme se pode observar nas Figuras 3.5 e 3.6 o pré-
tratamento do catalisador a temperaturas mais elevadas provoca uma
deposigdo de coque com menor velocidade inicial, bem como conduz a uma
menor quantidade total de coque.

Como se sabe, os tratamentos térmicos de zedlitos a
temperaturas superiores a 400 °C provocam a saida de grupos hidroxilo da sua
estrutura, do que resulta uma diminuigdo do numero de centros &cidos do tipo
Bronsted e o consequente aumento do ndmero de centros &cidos de Lewis
[124,161,167,170,171].

Sendo os primeiros centros acidos, proténicos, os principais
responsaveis pela formagao de coque, € portanto justificavel que temperaturas
elevadas de pré-tratamento ocasionem menores velocidades de coqueficagao
e, também a deposi¢io de menores quantidades totais de coque.

4.2.2. Efeito da Temperatura de Reacgao

Nas condicdes standard de alimentacéo (20 % de propeno em
azoto) estudou-se o efeito da temperatura da regcgéo na velqcndade maxima
de deposi¢éo de coque sobre amostras de cgtahsador submetidas ao mesmo
pré-tratamento, verificando-se valores sucessivamente menores de velocidade
para temperaturas de reaccdo crescentes, conforme se pode observar a pamr
dos valores apresentados na Tabela 3.3 e nas curvas representadas na Figura

3.2.

Efectivamente, sobre amostras de catalisador com pré-tratamento
a 600 °C observam-se velocidades méximas de deposigéo de coque com
valores entre 210ug.min-1.mg-", para a reacgéo efectuada a 100 °C (ensaio
n° 49), e 21ug. min-1.mg-1, para uma temperatura de reacgio de 500 °C

(ensaio n°® 28). N
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' . Estes resultados, obtidos por reaccdo de propeno sobre um
catalisador industrial de FCC, estdo de acordo com conclusGes apresentadas

por diversos investigadores para estudos semelhantes, embora com outros
hidrocarbonetos e sobre zedlitos puros .

Langner et al. [172] estudando a reaccdo de 1-buteno na
presenga de um zedlito NaNH4-Y caicinado, verificou que a desactivagdo do
catalisador provocada pela deposi¢édo de coque € mais rapida a temperaturas
mais baixas, embora as conversdes aumentem com a temperatura.

Na reacgao de "cracking" de outra olefina, n-hexeno, sobre um
zedlito Y, Groten et al. [156] obtiveram resultados semelhantes, tendo
observado que, apesar de o mecanismo de formagao de coque ser idéntico a
diferentes temperaturas, o mesmo ndo se passa com a velocidade de
formag&o, que varia com a temperatura da forma observada no presente
estudo.

Resultados semelhantes sao referidos por outros investigadores
[126, 131, 173 -177] para a desactivacdo de catalisadores zeoliticos por
deposicéo de coque, no processo de "cracking" de outros hidrocarbonetos.

Uma possivel explicagdo para o facto de a velocidade inicial de
deposicdo de coque variar de forma inversa a temperatura pode ser a forte
adsorcdo do hidrocarboneto reagente no catalisador, nos instantes iniciais e as
temperaturas mais baixas. As espécies adsorvidas geralmente s&o estaveis e
acumulam-se sobre a superficie mas podem, também, devido a reacgcGes de
polimerizacéo produzir oligbmeros que se mantém na superficie do catalisador.

A cobertura dos centros activos do catalisador e ainda o
blogueamento das entradas dos poros efectuada por e_stes compostos, de
natureza essencialmente alifatica e muito pouco volateis, sao portanto, os
responsaveis pela rapida desactivacdo do catalisador observada a baixas

temperaturas.

O tom cinzento claro ou castanho muito claro dos depésitos de
coque formados entre 100 e 200 °C cgrrobor_a a’aflrmac;.ao' anterior de que o
coque obtido a temperaturas tdo baixas nao e .CC’)I'.IStItUIdO por quaisquer
moléculas aromaticas, mas apenas por moléculas alifaticas.

A medida que a temperatura da reacgdo vai aumentando, as
espécies intermediarias quée sé formam sobre a superficie do catalisador
apresentam um tempo de vida cada vez mais curto e, portanto, ndo ocorre uma

acumulaco significativa no catalisador.
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Efectivamente, estas espécies intermediarias de superficie
transformam-se muito rapidamente mediante reacgdes de transferéncia de
hidrogenio ou de "cracking" e estas Ultimas reaccdes libertam alguns dos

centros activos envenenados pela primitiva adsorgdo do hidrocarboneto
reagente.

A altas temperaturas, as reacgbes de "cracking" prevalecem
sobre as reacgbes bimoleculares de transferéncia de hidrogénio que
ocasionam a formag¢do de moléculas de coque e, por este motivo, a velocidade
inicial de deposi¢do de coque sobre o catalisador vai sendo sucessivamente
menor. Contudo, como as reac¢bes de "cracking" vao libertando centros
activos, a deposicéo de coque embora se processe de forma mais lenta vai
ocasionar a formagdo de maiores depdsitos, conforme se pode observar nas
Figuras 3.2e4.1.

As moléculas de coque obtidas por reacgdo do propeno a
temperaturas mais elevadas apresentam uma estrutura progressivamente mais
desidrogenada e altamente poliaromatica e, por isso, as amostras de
catalisador apresentam-se mais escuras a medida que a temperatura da
reac¢do aumenta. No final dos ensaios de deposi¢do de coque, com propeno a
500 °C o catalisador apresenta-se completamente negro.

Como se sabe, as olefinas leves contribuem de forma muito
importante para a formagdo de coque [112,121, 178], pelo que se
compreendem quer as velocidades razoavelmente altas observadas com o
propeno, quer as quantidades de coque depositado.

Quanto & quantidade total de coque depositado sobre o
catalisador (expressa em termos de peso inicial da amostra), a sua variagéo
com a temperatura de reacgdo esta representada na Figura 4.1, podendo
observar-se que a curva que exprime a percentagem de coque vs temperatura
apresenta um minimo no intervalo de temperatura 150-200 °C. O valor maximo
de coque depositado verifica-se quando a temperatura da reacgéo € 100 °C.

Para esta temperatura, e como se viu atras, os componentes do
coque sdo retidos nos poros do catalisador devido fundamentalmente a sua
forte adsorgdo e baixa volatilidade mas, a medida que a temperatt:lra da
reacgdo vai aumentando (entre 100 e 200 °C), as moléculas dos polimeros
componentes do coque sao constltwdas~ por menor numero de atomos ude
carbono devido ao incremento das reacges de cisdo. _Estes compostos s&o,
entdo, mais volateis e podem ser desorvidos da superficie do catalisador.

~
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Figura 4.1 - Quantidade de coque (%) depositada a diversas
temperaturas

Para reacgdes efectuadas a temperaturas superiores a 200 °C,
os componentes do coque s&o sucessivamente mais volumosos e pesados,
compostos poliaromaticos com dois a cinco aneis aromaticos, pelo que a
quantidade final de coque vai aumentando progressivamente.

4.2.3. Interpretacao Cinética

Para explicar a cinética da reacgéo de formagéo de coque sobre
o catalisador de FCC considere-se o seguinte mecanismo simplificado:

(1) A+Z <> AZ

2) AZ+A = AZ

representando A uma molécula de propeno (co_m uma pressao parcial Pa), Z
um centro activo acido da superficie do catalisador, A.Z e A,.Z espécies
adsorvidas nos centros activos do catalisador. No final da reacgéo, o coque



4. DISCUSSAO DE RESULTADOS 150

depositado sera representado pela soma das espécies adsorvidas A.Z, A,.Z,
AsZ. AZ.

Considere-se ainda que a reacgdo de adsorcdo de A (1) se
encontra em equilibrio, expresso por uma constante Ky , e que k é a constante
de velocidade da reacgéo (2); no final da reacgdo a constante k representara a
constante cinética global das diversas reac¢Ges que conduzem a formagéo de
coque.

Para o mecanismo proposto pode entdo escrever-se:

Ka = _[AZ] = [A.Z] =Ka Pa[Z]
PalZ]
froz = d[AZ] = K[A.Z]Pa
dt ‘

[Z1+[AZ]+[AZ] = L

Considerando constantes a temperatura de reacgéo e a pressédo
parcial do propeno, a partir da resolugéo destas equagdes pode concluir-se
que a quantidade total de coque depositado, q = [A.Z]+[A;.Z], pode ser
representada pela expressao:

a=L|1__ 1  exp (__xﬁﬁea_t)
1+KAPA 1"'KAPA

pelo que, no instante t=0+ a quantidade de coque sera representada
por

=[AZlw=L |1 - 1 __| = _LKaPs
o+ = [A.-Z]o+ [ 1+KAPA] 1+KPs

correspondente a uma resposta instantanea como a indicada na Figura 4.2.
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Figura 4.2 - Variagdo da quantidade de coque depositado em
funcéo do tempo de reacgéo

A velocidade de coqueficagdo, expressa pela equagdo

dq = LKKi.PA2__ exp (_ KKAPA2 t)
dt (1 + KaPa) 1+KaPa

pode ser representada graficamente como se indica na Figura 4.3 e
apresenta, para o instante t=0+ o valor ‘

_dg = _LKKaPA®

dt | t=0+ (1+KaPa)

do/dt 4

4

2
LkKA F’%
(1+KAFN)

Figura 4.3 - Velocidade da reacgéo de coqueficagdo em fungéo do
tempo
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Como todos os ensaios cinéticos foram realizados na
microbalanca e o aumento de peso da amostra de catalisador causada pela
adsorcéo de propeno lido no registador acoplado, deve considerar-se, neste
ponto, a questéo da rapidez da resposta do conjunto referido, microbalanga -
registador, as variagbes ocorridas ao nivel da amostra.

Como se demonstrou atras, supondo que a adsorgéo de propeno
é instantanea, a nivel da amostra de catalisador a quantidade de coque
depositada nos instantes iniciais sera

para t=0+ q = [AZ]= _LKaPa
1+ KaPa

Considere-se entdo que o sistema é de primeira ordem, sem
atraso e com uma constante de tempo t € designe-se por y(t) a resposta ao
nivei do registador. Neste caso, pode escrever-seé

t dy(t) +yt)= [AZ]= _LKsPa
dt 1+ KaPa

t_dyt) =[AZ]-y(t)
dt

dyt) = _dt
[A.Z] - y(t) T

Parat=0, y(t) =0 peloque
yt)=[AZ1{1-exp (-t/7)}
Quando t — «©

y(t) > [AZ] = _LKaPa_
1 + KaPa

~

Na Figura 4.4 representa-se esquematicamente a forma da curva
correspondente ao aumento do peso da amostra de catalisador verificado ao
nivel da amostra, q(t), e a forma da curva da fungéo y(t), resposta do

registador.
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B T

Figura 4.4 - Variagéo do peso de catalisador e da resposta do
registador em fungéo do tempo de reacgéo

A nivel do registo, a velocidade medida sera expressa pela
equagéo

dyit) = _[AZ] exp(-t/1)
dt T

pelo que, para t=0 — dy(ty =_[AZ]

encontrando-se na Figura 4.5 a representacdo esquematica da evolugéo desta
velocidade com o tempo.
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dy(tidt 4

AZVT

Figura 4.5 - Evolugéo da velocidade, a nivel do registo, com o tempo

Portanto, a expressao para a “velocidade inicial’ medida sera :

LKaPA
hi= d !‘t! = lAZl = 1+KAPA
dt | t=0 T T

Como se v&, a “velocidade inicial” é proporcional a quantidade de
propeno adsorvida a qual decresce a medida que a temperatura aumenta, pois
a constante de equilibrio de adsorcdo K, diminui com o aumento da

temperatura.

Para se explicar uma dependéncia de 12 ordem relativamente ao
propeno (A) a 400 °C, deve admitir-se que essa temperatura & suficientemente
elevada para que o produto KaPa seja bastante inferior & unidade, ou seja

para temperaturas elevadas &> KaPa << 1 — = _LKa_ Pa
T

para temperaturas baixas — KiPa>1 - ni=_L_
T
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Como a express&o da constante de equilibrio de adsorgéo é
Ka= B exp{-AH/RT}

para uma pressdo parcial de propeno (Pa) constante pode entdo escrever-se
que :
para temperaturas elevadas S nn=In(LBPs /1) + (-AH/RT)

para temperaturas baixas — Inrni= In(L/1)

Desta forma, o grafico que exprime In r; em fungao do inverso da
temperatura absoluta (1/T) apresenta a forma representada na Figura 4.6.

Inri 0N ”

In{L/t)

T

Figura 4.6 - Gréfico de Arrhenius para a deposigéo de coque (curva
teorica)

Utilizando os valores experimentais obtidos para as velocidades
iniciais de deposi¢éo de coque sobre amostras de catalisador de FCC, por
reacgdo de propeno a temperaturas entre 50°C e 500°C pode tragar-se um
grafico de Arrhenius, que se encontra representado na Figura 3.3, podendo
observar-se que a curva experimental obtida tem um aspecto semelhante ao
da curva tedrica apresentada anteriormente.

Pode ainda verificar-se, para reaccdes a temperatura constante,
e considerando a dependéncia em relagdo a presséao parcial do propeno, que

para pressdes baixas > r=_LKa Pa = Inn= In( LKa/t) + In Pa
T
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para pressdes elevadas - rn=L/z - Inri=In(L/7)

o que corresponde as curvas representadas na Figura 4.7 (a) e (b), onde se
expressa a variagdo da velocidade inicial de coqueficagdo em fungéo da
pressao parcial do propeno e que se verifica estarem perfeitamente de acordo
com os resultados apresentados na Figura 3.4, para reacgdes de formacgao de
propeno a 400 °C e a 50 °C.

ri A // (a)
Litf-—-—=——=#—-===
N ‘_-rﬁa
—
Pa
Inri T // ®)
Ve

Inby) L — - — 71_ -

— declive =1

—
lnPA

Figuré 4.7 - Dependéncia da velocidade inicial de coqueficagdo com
a presséo parcial de propeno
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4.3. GASIFICAGAO DOS DEPOSITOS DE COQUE

A cinética da gasificagdo de depodsitos carbonosos tem alguns
aspectos especiais que devem ser mencionados :

- a gasificagdo é uma reacgéo heterogénea entre um gas e uma fase
sélida, que é consumida lentamente;,

- a reactividade dos depdsitos de carbono depende essencialmente da
sua natureza quimica e, também, do numero de centros activos
disponiveis para o ataque quimico. Durante a gasificag@o, os depositos
carbonosos sdo removidos continuamente e, portanto, o numero de
centros activos vai, também, variando o que dificulta a descrigcao
cinética do processo [179].

No estudo da gasificagdo dos depdsitos de coque obtidos sobre
amostras de catalisador FCC, por reacgdo com propeno a 300 °C, 400°C ou a
500 °C, utilizaram-se, como agentes de oxidacéo, diéxido de carbono € ar.

4.3.1. Gasificacdo com Didxido de Carbono

A reaccdo quimica que traduz a oxidacdo de carbono com dioxido
de carbono é&:

C+COy — 2CO

»

A gasificagdo dos depositos de coque formados sobre o
catalisador de FCC, promovida pelo dioxido de carbono, revelou-se de baixo
rendimento e necessitando uma temperatura bastante elevada (superior a
900°C) para se iniciar.
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Apesar de se processar a elevadas temperaturas, a gasificagao
do coque com didxido de carbono apresenta sempre velocidades muito baixas,
podendo constatar-se que a velocidade maxima de gasificagao conseguida se
verifica com coque depositado a 400 °C e por reacgdo de oxidagéo a 950 °Ce
tem um valor de apenas 4,4 ug/mgcat.min.

Embora as velocidades méximas de gasificacdo apresentem
valores tao reduzidos, as quantidades de coque retirado s&o substancialmente
elevadas, conforme se pode apreciar na Tabela 3.5, pelo que este
procedimento de gasificagéo acaba por se revelar eficaz, embora seja muito
lento.

Na mesma tabela pode observar-se que os depositos de coque
obtidos por reacgdo do propeno a 500 °C reagem mais lentamente com O
diéxido de carbono, e sofrem uma oxidagdo em menor extensdo, do que os
depdsitos obtidos em iguais condigdes mas a temperatura de 400 °C.

A diferenca de reactividade observada para estes dois tipos de
depositos de coque deriva da sua composi¢cdo quimica, sabendo-se que
quanto mais elevada € a temperatura da reacgdo com O propeno mais
poliarométicas sdo as moléculas do coque formado e, portanto, sendo
moléculas muito estaveis mais dificil é sua oxidagdo com 0 diéxido de carbono.

A gasificagdo dos depdsitos de coque obtidos a 400 °C,
apresentam uma energia de activacdo muito baixa (31,5 kJ/mol) no intervalo
de temperaturas 900 - 950 °C (Figura 3.8).

Embora a gasificacgo com didxido de carbono se revele eficaz
em termos de quantidade de coque removido, as velocidades méximas da
reaccdo sdo muito baixas e as elevadas temperaturas a que obrigatoriamente
devem ser conduzidas podem conduzir a uma degradagdo muito rapida do
catalisador.
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4.3.2. Gasificagdao com Ar

A reaccdo quimica que traduz a oxidacdo de depdsitos de coque
com ar é:

C + O > CO2

A reactividade de qualquer tipo de depositos carbonosos face ao
oxigénio é sempre bastante superior a apresentada com diéxido de carbono,
pelo que a gasificagdo em que o agente oxidante é o ar se processa de forma
mais rapida a temperaturas significativamente mais baixas [ 180, 181].

O modo de oxidacdo do coque depositado sobre catalisadores
zeoliticos tem sido investigado recentemente, observando-se que a oxidagao
das moléculas de coque tem inicio nos seus atomos de hidrogénio, que seréo
removidos preferencialmente nas primeiras etapas da regeneragdo [137, 163] .

Alguns depdsitos poderéo, entdo, dar origem a intermediarios
oxigenados (aldeidos, cetonas ou anidridos, por exemplo) que serao
posteriormente decompostos e volatilizados nos poros do catalisador; os
produtos da decomposi¢éo sao queimados homogeneamente no exterior dos
poros, por acgéo do agente oxidante.

A oxidagdo com ar do coque depositado por reacgéo de propeno
a 400 ou 500 °C sobre o catalisador de FCC em estudo, tem o seu inicio a
400°C, como foi verificado pela execugéo de um termograma na microbalanga.

As temperaturas usadas para a deposigdo de coque, este &
constituido por moléculas soluveis e, em maior percentagem, por moléculas
insoltveis [137]. Sabe-se também que 0 primeiro tipo de moléculas se formam
nos centros activos em primeiro lugar, depositando-se nas supercavidades,
enquanto que as moléculas de coque insoltiveis se formam sobre a superficie

externa do catalisador.

A oxidagdo deve, entdo, iniciar-se na superficie do catalisador,
removendo o coque depositado na superficie externa do catalisador,
continuando, em seguida, com a lenta remocdo do coque interno e
ocasionando supercavidades parcialmente descoqueficadas [160] .

No intervalo de temperaturas de gasificagdo entre 450 e 600 °C
determinaram-se as energias de activagdo de depositos de coque formados
por reacgao de propeno a 300, 400 e 500 °C, tendo obtido valores de 114, 135



4. DISCUSSAO DE RESULTADOS 160

e 155 kJ/mol, respectivamente (Tabela 3.7), que estdo de acordo com outros
resultados encontrados na literatura.

Efectivamente, P. Weisz et al. [182], em estudos efectuados
sobre a gasificacdo de depoésitos de coque obtiveram um valor de 157 kJ/mol
para a energia de activagdo e W. F. Pansing {183}, na regeneragdo de um
catalisador de "cracking" com ar, determinou uma energia de activagao de 146
kJ/mol.

Para confiimar que o coque obtido a temperaturas
progressivamente mais elevadas € cada vez mais desidrogenado e, portanto,
menos reactivo, promoveu-se o estudo do comportamento dos depésitos de
coque em atmosfera oxidante, mediante ensaios nao isotérmicos.

Estes ensaios foram efectuados quer na microbalanga, com uma
velocidade de aquecimento de 5 °C/min e utilizando uma mistura gasosa
constituida por 90% de ar e 10% de azoto, quer no Termoanalisador, por
calorimetria diferencial de varrimento e por termogravimetria, apenas com ar e
com subida programada da temperatura, & velocidade de 5 °C/min, até 600 °C.

Os termogramas obtidos, na microbalanca (Figura 3.12) e no
termoanalisador (Figura 3.15), para amostras de catalisador coqueficadas a
100°C mostram que uma grande parte do deposito de coque, cerca de 75%, é
removido até a temperatura de 230°C e o restante apenas é oxidado a
temperaturas superiores a 430 °C (na microbalanca, com ar e azoto) ou a
320°C (na termobalanga, sé com ar).

Magnoux et al. [141], em estudo da coqueficagdo de zedlito
USHY com propeno, por andlise quimica dos componentes do coque
observaram que para uma temperatura de reaccdo igual a 120 °C, os
depositos carbonosos eram constituidos essenciaimente por hidrocarbonetos
alifaticos muito ramificados, com uma ou duas ligagdes duplas e, ainda, um ou
dois ciclos saturados. Uma grande parte destes compostos podem ser
oxidados a temperaturas relativamente baixas como as referidas acima.

Contudo, estes hidrocarbonetos sd0 bastante volateis, conforme
se provou no ponto 3.5.2, em que se estudou o comportamento dos depositos
de coque de baixa temperatura em atmosfera de azoto, e cujos resultados se
apresentam na Tabela 3.23, pelo que a sua facil remogé&o pode mascarar um
pouco a reacgéo de oxidagao.

Os componentes do coque com ponto de ebulicdo mais elevado,
correspondentes a moléculas com uma estrutura mais estabilizada, serdo
apenas oxidados a temperaturas mais elevadas ou seja, apenas s&o
removidos durante a segunda parte do termograma.
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Como se observa na Figura 3.15, as amostras de catalisador com
coque depositado a 200 °C produzem termogramas ainda com dois picos, mas
a temperaturas mais elevadas do que no caso anterior: a cerca de 230 e
500°C.

Este facto pode ser justificado, de novo, pela composigdo do
coque, pois é referido, por P. Magnoux et al. [141], que a esta temperatura as
moléculas dos componentes do coque sdo mais insaturadas e apresentam ja
dois a trés anéis aromaticos com numerosas cadeias laterais alquilicas. A
determinagdo da razdo atomica H/C para este coque da-nos o valor 1,3
(Tabela 3.25) bastante inferior portanto, ao obtido para o depésito formado a
100 °C e que era de 2,0, idéntico ao valor correspondente para o propeno.

Os termogramas com ar obtidos na microbalanga para amostras
de catalisador com coque depositado a 300 e 500 °C (Figuras 3.13 e 3.14)
apresentam um pico a cerca de 500 - 520°C.

Os termogramas obtidos na termobalanga para amostras de
catalisador coqueficadas a uma temperatura igual ou superior a 300 °C apenas
apresentam um pico, em zona idéntica; conforme se pode observar na Figura
3.15. Nesta figura pode constatar-se que a intensidade do Gnico pico vai
aumentando com a temperatura da reacgdo. Contudo, apenas o coque
produzido a 500 °C ocasiona um termograma com um pico estreito e intenso.

Associando este comportamento do coque observado por
termogravimetria @ sua composicao, pode entdo referir-se que os depdsitos
obtidos a temperaturas superiores a 300 °C s&o constituidos por compostos
cada vez com maior percentagem de moléculas aromaticas aliadas a algumas
moléculas de hidrocarbonetos olefinicos, alifaticos ou ciclicos, em quantidades

decrescentes.

O facto de os termogramas do coque formado entre 300 e 400 °C
apresentarem picos muito abertos e largos sugere a presenca de dois tipos de
componentes que, contudo, por este processo n&o se conseguem distinguir.

Este problema é ultrapassado por andlise no calorimetro
diferencial de varrimento de amostras de catalisador coqueficado a diferentes
temperaturas e cujos resultados sao apresentados na Figura 3.17. Nesta figura
pode observar-se que amostras com coque depositado até 400 °C, inclusive,
originam curvas com dois picos exotérmicos muito abertos e a curva
correspondente ao coque formado a 500 °C apenas apresenta um pico
exotérmico e bastante intenso, conforme se pode comprovar na Figura 3.18.

~
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Entao, quando a reaccdo de deposigdo de coque se processa até
400°C, o coque é constituido por dois tipos de componentes: um grupo de
compostos alifaticos, olefinicos e ciclicos, com um grau de insaturag&o que vai
aumentando com a temperatura da reacgdo, e outro grupo constituido por
compostos aromaticos com um numero de anéis sucessivamente mais
elevado, conforme foi determinado por inimeros investigadores [126, 129, 130,
161, 162]. Finalmente, o coque depositado a 500 °C é constituido apenas por
compostos altamente poliaromaticos [161].

Ou seja, existem dois tipos de componentes com diferente
reactividade observando-se que o grupo de componentes mais reactivos esta
presente em maior proporgdo no coque obtido até 300 °C e a sua quantidade
vai diminuindo conforme a temperatura da reacgdo vai aumentando, ao mesmo
tempo que a quantidade dc; componentes menos reactivos aumenta,
tornando-se o Unico constituinte no coque produzido a 500 °C.

Os resultados observados comprovam que, efectivamente, a
composi¢éo do coque depositado sobre o catalisador de FCC é estreitamente
dependente da temperatura da reacgdo, O que foi confirmado pela
determinagdo da razdo atémica Hidrogénio/Carbono (H/C) dos depésitos de
coque obtidos a varias temperaturas.

O seu valor, apresentado na Tabela 3.25, confirma que a razéo
H/C do coque diminui conforme a temperatura da reacgdo vai aumentando,
correspondendo, portanto, a compostos carbonosos cada vez mais
desidrogenados.

Os valores obtidos neste estudo ndo sdo muito diferentes dos
obtidos por P. Magnoux [141], principalmente no que respeita as temperaturas
mais baixas - 100 e 200 °C. Os depodsitos de coque obtidos a temperaturas
superiores a 200 °C apresentam valores de H/C inferiores aos determinados

por aqueles investigadores.

A baixas temperaturas, efectivamente, a composi¢do do coque
depende essencialmente do hidrocarboneto reagente [176] mas a
temperaturas mais elevadas pode ter influéncia o facto de no caso presente se
utilizarem amostras de um catalisador industrial, que contém apenas cerca de
29% de zedlito USY numa matriz ndo cristalina, enquanto que no estudo acima
referido, os resultados foram obtidos com zedlito puro. :
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4.3.3. Ciclos de Deposigao - Gasificacao

Realizaram-se séries de ensaios com sucessivas reacgbes de
deposicdo de coque e sua posterior gasificagdo, sobre uma amostra de
catalisador de FCC, mantendo constantes as condigdes de deposigdo e
gasificando os dep6sitos com ar a 500 °C (12 série) e a 600 °C (22 série).

A partir dos valores apresentados na Tabela 3.8, e no que
respeita & formagéo de depdsitos de coque, pode verificar-se que a deposicao
no primeiro ciclo se processa da forma habitual, ja descrita, apresentando
valores normais para a velocidade inicial.

Contudo, no segundo ciclo, embora a forma de variagao da curva
de deposicdo de coque com o tempo seja idéntica, a velocidade inicial
apresenta um valor inferior ao normal, repetindo-se este efeito nos ciclos
seguintes obtendo-se, portanto, velocidades iniciais de deposi¢do
sucessivamente menores, apesar de as gasificagfes intermedias se
processarem de modo praticamente completo (percentagens de gasificagao
superiores a 95%).

Observa-se, também, que as quantidades finais de coque
depositado em cada ciclo vao diminuindo progressivamente.

Estes resultados indicam que o catalisador perde actividade para
a reaccdo de deposigdo de coque apbés cada ciclo. Este efeito pode ser
_ consequéncia da perda de centros acidos de Bronsted ap6s cada étapa de
gasificagdo a uma temperatura igual ou superior a 500 °C, e/ou pelo facto de
os compostos carbonosos que ndo foram oxidados ocuparem Os centros
acidos mais fortes, desactivando-os para a reacg&@o de deposigéo seguinte.

Esta diminuicdo da actividade do catalisador pode também
relacionar-se com a eventual perda do seu volume de poros, por degradacao
parcial da sua estrutura , em particular da estrutura do seu componente

zeolito.

Quanto ao efeito destas reacgdes sucessivas na gasificacdo dos
depositos de coque, pode verificar-se que 0s valores apresentados, para além
de nao dependerem do ciclo a que se referem, ndo sdo substancialmente
diferentes dos habituais, para cada temperatura de gasificagao.

Portanto, no que respeita ao comportamento do catalisador face a
regeneragdo por oxidagao, verifica-se que o coque depositado sobre
catalisador envelhecido se comporta exactamente como 0 coque depositado
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sobre catalisador virgem; ou seja, as alteragbes no tamanho dos poros e
estrutura fisica do catalisador apds envelhecimento ndo afectam a cinética da
reacgdo, como foi observado por P. Weisz et al. {182], em experiéncias de
gasificagdo com ar de coque produzido no laboratério ou proveniente de
processos industriais de "cracking".

4.3.4. Catalisador Regenerado e Exausto

Os ensaios de deposigdo de coque efectuados sobre amostras
do mesmo catalisador de FCC provenientes de uma Refinaria, com a indicag&o
de catalisador exausto e regenerado, apresentam resultados concordantes
com os anteriormente referidos nos ciclos de deposi¢do-gasificagao.

Efectivamente, qualquer um dos tipos de catalisador referidos
permite nova deposigdo de coque, quando presente na reacgdo de propeno
mas a uma velocidade extremamente baixa, como se pode comprovar pelos
resultados apresentados na Tabela 3.9.

Por exemplo, quando a reacgdo se efectua a 500°C o valor da
velocidade inicial obtida para a deposi¢do de coque € de apenas 0,26 e
0,28 ng.min-1.mg-1, para catalisador exausto e regenerado, respectivamente,
enquanto que para o mesmo catalisador, quando virgem, se verifica um valor
médio de cerca de 22 pg.min-1.mg-1 .

Ap6s as continuas e sucessivas operagdes de coqueficagao e de
regeneragdo a actividade do catalisador sofre um decréscimo muito
consideravel devido, principalmente, as elevadas temperaturas a que é sujeito
durante a segunda etapa mencionada.

Efectivamente, no regenerador de uma unidade industrial de FCC
a temperatura da reacgao é da ordem dos 700 - 760°C, pelo que o catalisador
e, em particular, o seu componente zeodlito sofrem importantes modificagées
estruturais, tais como a perda de centros acidos protonicos, tipo Bronsted, com
consequente reducgéo da sua actividade para catalisar, posteriormente, ndo sé
as reac¢des de 'cracking” mas, também, as reacgbes de transferéncia de
hidrogénio que sdo as principais responsaveis pela formagdo de coque.
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Como seria de esperar, em face dos resultados obtidos com
amostras de catalisador virgem em ensaios semelhantes, a gasificacao com
dioxido de carbono dos depdsitos de coque formados sobre estas amostras de
catalisador exausto e regenerado ndo foi bem sucedida e ndo ocasionou
qualquer perda de peso das amostras, apesar da elevada temperatura atingida
(980 °C).

Usando ar como meio oxidante e em condigdes idénticas as
usadas no estudo da gasificagdo de coque depositado sobre catalisador
virgem, verifica-se que a perda de peso ocorre apenas a temperaturas
superiores a 500 °C e em extensdo muito reduzida, conseguindo-se apenas
uma percentagem de gasificagéo de cerca de 2% , enquanto que nos ensaios
referidos se alcancavam valores de gasificagéo entre 70 e 90 % .
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4.4. ENSAIOS DE MICROACTIVIDADE

processo de “cracking" catalitico é como se sabe,
extremamente complexo, ndo s pelas proprias reacgdes de "cracking” mas
também pelas inumeras reacgdes paralelas que podem ocorrer.

Quando o hidrocarboneto reagente é uma olefina leve, com
poucos atomos de carbono, como € o caso do propeno, a reacgdo de
"cracking" acaba por ser menos importante do que outras reacgbes envolvendo
transferéncia de hidrogénio e polimerizagdo, que conduzem a formagéo de
coque [8].

Efectivamente, como se verificou anteriormente, a deposicéo de
coque sobre o catalisador de FCC & muito intensa. Para além da formagao de
coque, € no que respeita a transformacéo do propeno em produtos gasosos,
trés tipos de reacgdes podem ocorrer - "cracking", transferéncia de hidrogénio
e dismutagdo, como se constata a partir da listagem dos produtos apresentada
na Tabela 3.10. A reacgdo mais importante as duas temperaturas estudadas é
a reacgdo de dismutagdo, a partir da qual se obtém os hidrocarbonetos com
mais de trés atomos de carbono.

Pode observar-se, assim, que para a reacgéo efectuada a 350 °C
os produtos gasosos mais importantes s@o alcanos com seis atomos de
carbono seguidos de isobutano e 2-metilbutano. Estes hidrocarbonetos s&o
produtos de reacgbes de dismutacdo ou seja, da reacgéo de ides carbénio,
inicialmente formados em centros &acidos do catalisador, com O propeno
produzindo carbocatibes com seis atomos de carbono; estes carbocatioes
sofrem, em seguida, rearranjos e posteriores reacgdes de transferéncia de
hidrogénio produzindo as correspondentes parafinas [184 - 186].

Os mesmos carbocatides (Cg) podem, apds rearranjos, sofrer
processos de ciséo-p dando origem a compostos com maior cadeia de atomos
de carbono do que os provenientes do "cracking”" do propeno, e também a
novos carbocatides com diferentes possibilidades de reacgdo, explicando
assim a grande variedade de produtos gasosos da reacgéo do propeno.

Para a reacgdo a 450 °C o produto que aparece em maior
percentagem € 0 propano, um produto primario do propeno, resultante de uma
reacgdo bimolecular de transferéncia de hidrogénio [187]. Outros produtos
importantes, como 08 hidrocarbonetos saturados com seis atomos de carbono
e isobutano, sdo provenientes, cOmo sé referiu anteriormente, de reacgdes de

a

dismutagéo seguidas de transferéncia de hidrogénio efou “cracking".
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As reaccbes de '"cracking" do hidrocarboneto reagente, o
propeno, produzem hidrocarbonetos mais pequenos (C4 e Cp) e a sua
actividade aumenta com a temperatura, como se pode observar na Tabela
3.12.

No presente estudo, em que o reagente é uma olefina de cadeia
curta, observa-se que a razéo entre as velocidades médias das reacgbes de
isomerizacdo e de "cracking" apresenta valores razoavelmente elevados
embora diminua com o aumento da temperatura. Efectivamente :

-a350°C, arazdo isomerizagao/ "cracking" é igual a 28,9
-a 450 °C , a razao isomerizagao/ "cracking" é igual a 6,32

o que concorda com resultados obtidos por Y. Zhao et al. [174] no decurso do
processo de "cracking” de 2-metilpentano em zedlito HY, e por A. Corma et al.
[177] no "cracking" de n-heptano com zeodlito REHY. :

No ensaio efectuado a 350 °C s6 aparece metano nos instantes
iniciais da reaccao, apds os quais os produtos de “cracking" sdo apenas etano
e etileno (C2 e C2=), aparentemente em consequéncia de uma cisdo-f§ em que
os dois fragmentos, parafina e olefina, apresentam uma razao molar inferior a
unidade:

- a razdo etano / etileno é igual a 0,057 nos instantes iniciais e apés
133 minutos de reacg&o o seu valor € 0,5.

No ensaio efectuado a 450 °C aparecem sempre metano, etano e
etileno como produtos de reacgdes de "cracking”" ; no final deste ensaio a
quantidade de metano é sensivelmente igual & soma das quantidades de etano
e etileno, dando a impress&o de que houve cisdo térmica do propano formado.

Uma outra observagdo interessante sobre os resultados dos
testes de microactividade apresentados na Tabela 3.10 diz respeito a variagéo
da razdo Olefinas/Parafinas (O/P) dos produtos da reacgéo do propeno; pode,
assim, verificar-se que esta razéo diminui quando a temperatura da reacgao
aumenta, sendo os seus valores iniciais 83 e 1,5 a 350 e 450 °C,
respectivamente, 0 que significa que a selectividade das reacgbes de
transferéncia de hidrogénio diminui com a subida da temperatura.

Tal como foi observado por B. E. Langner [172], também no
presente estudo se verifica que a razdo O/P diminui com o aumento do
tamanho dos hidrocarbonetos, talvez devido a maior reactividade das olefinas
de cadeia mais longa. Assim, por exemplo, nos instantes iniciais da reacgao
obtiveram-se os valores apresentados na Tabela 41.
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Tabela 4.1 - Razao Olefinas / Parafinas dos Produtos da Reacgéo

(instantes iniciais)

Atomos de de Carbono O/P o/P
(n°) Tr =350 °C | Tr=450°C
2 15,3 3,68
4 0,45 0,77
5 0,22 0,75
6 0,21 0,43
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Igualmente, as olefinas ramificadas devem sofrer reacgbes de
transferéncia de hidrogénio mais facilmente do que as olefinas lineares
correspondentes, produzindo os respectivos compostos saturados. Na Tabela
4.2 apresentam-se os valores da razdo O/P verificados nos instantes iniciais,
para produtos de reacgdo com quatro atomos de carbono.

Tabela 4.2 - Razao Olefinas / Parafinas de Produtos de Reacg&o com
quatro atomos de Carbono (instantes iniciais)

Hidrocarbonetos O/P o/P
Tr=350 °C | Tr=450°C

Isobutano / isobuteno 6,99 3,07

n-butano / n-buteno 0,1 0,18

Outro aspecto importante que se deve realgar observando os
produtos de reacgdo apresentados na Tabela 3.10 é o facto de ndo serem
referidos compostos ciclicos parcialmente desidrogenados, aparecendo
apenas um hidrocarboneto aromatico, o metil-benzeno, nos instantes iniciais.

Esta observagdo parece concordar com conclusGes apresentadas
por alguns investigadores [130, 156, 161, 171] segundo os quais a
desidrogenacgdo dos hidrocarbonetos reagentes para formar moléculas de
coque polinuclear aromatico ocorre sem a intervengdo de intermedidrios

ciclicos.
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Quando se pretende estudar o decaimento da actividade de um
catalisador ndo se pode esquecer que este € um processo extremamente
complexo, na medida em que envolve simultaneamente o envenenamento dos
centros activos do catalisador, devido fundamentaimente a formagéao de coque,
e o possivel bloqueamento dos poros efectuado pelo mesmo coque, com
consequente impedimento do acesso dos reagentes aos centros activos .

Nas Tabelas 3.11 e 3.12 apresenta-se, para a reacg¢ao com
propeno, a evolugdo da actividade total do catalisador e da actividade relativa
para as varias reacgodes ("cracking", isomerizacdo e dismutacdo) com o tempo.

Como pode observar-se, a actividade giobal diminui muito
rapidamente com o0 tempo e nos instantes iniciais parece diminuir com o
aumento da temperatura da reacc¢éo; contudo para tempos muito grandes pode
verificar-se que a actividade total a 450 °C é superior a observada a 350 °C.

Dos diversos modelos que expressam o0 decaimento da
actividade do catalisador: Vhoories, Froment, TOS (Time-On-Stream), etc,
verifica-se que o modelo que melhor se ajusta aos dados experimentais
obtidos para as duas temperaturas de reacgcdo € o modelo Exponencial
Corrigido, conforme se mostra na Tabela 4.3.

Tabela 4.3 - Comparagéo dos Valores da Actividade Total do

Catalisador (mol. h-1.g-1)
350 °C 450 °C
t (min) 7 89 133 5 88 156
Experimental | 2,10E-03 | 598E-05 | 4,53E-05 | 1,90E-03 | 1,20E-04 | 1,09E-04
Expon.Corrg. | 2,10E-03 | 534E-05 | 5,10E-05 | 1,90E-03 | 1,21E-04 | 1,17E-04

Este modelo considera uma desactivagcéo de primeira ordem mas
tem em conta a existéncia de uma actividade ndo nula para tempos elevados
(actividade residual). A expresséo da actividade do catalisador é dada por

A(t)=A;. e+ A

emque « = parametro de desactivagao

Aj = valor inicial do termo dependente do tempo

As = actividade residual
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Na Tabela 4.4 apresentam-se os valores dos parametros A;, Af e
o determinados para cada temperatura de reacgéo do propeno.

Tabela 4.4 - Parametros da Actividade do Catalisador segundo o Modelo
Exponencial Corrigido

T(¢c) | Ai(mol.h'.g') | Af(molh'.g') | « (min™?)
350 3,64 E-3 5,10 E-5 -8,191 E-2
450 2,59 E-3 1,17 E-4 -7,426 E-2

Como se pode observar, a partir dos valores representados nas
Tabelas 4.4 e 4.5, a actividade total inicial do catalisador (A;j + Af) diminui com
o aumento da temperatura e o mesmo acontece com O pardmetro de
decaimento, o que esta de acordo com a obten¢éo de menores velocidades
para a deposi¢éo de coque referidas e analisadas anteriormente.

Contudo, a actividade residual do catalisador (Af), ou seja, a
actividade observada para tempos grandes, para a reacgéo efectuada a 450 °C
& maior do que a verificada para a reacgdo a 350 °C (com um factor de
aproximadamente 2). Esta actividade residual deve resuitar fundamentalmente
da actividade catalitica de centros &cidos localizados na superficie externa do
catalisador, que nao foram desactivados pela formagao de coque.

Por este facto, a actividade cumulativa, correspondente ao
integral da actividade em fungéo do tempo, no final dos ensaios é ligeiramente
superior na reacgdo efectuada a temperatura mais elevada (9,2E4e89E4
mol/g para as reacgdes a 450 e 350 °C, respectivamente).
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4. 5. ESTUDO DA ACIDEZ DO CATALISADOR

Como se sabe, as propriedades cataliticas caracteristicas da
silica-alumina e dos zedlitos, estdo estreitamente relacionadas com a acidez
observada na sua superficie [188 - 191], sabendo-se que 0 aumento da acidez
corresponde a um aumento da sua actividade catalitica.

Sobre a superficie destes catalisadores estao distribuidos centros
acidos de diferentes forgas, podendo ser classificados como centros acidos de
Brénsted - se fornecem protdes aos reagentes - tais como, por exemplo,
grupos hidroxilo, ou como centros 4cidos de Lewis - se sdo receptores de
pares isolados de electrbes cedidos pelos reagentes - tais como, por exemplo,
atomos de aluminio tricoordenados na superficie de um zedlito.

E portanto conveniente determinar a acidez da superficie bem
como procurar discriminar os dois tipos de centros acidos existentes, dadas as
suas diferentes fungdes. Esta tarefa, contudo, nem sempre é facil e nem
sempre conduz a resultados satisfatorios.

Deve ainda notar-se que no presente estudo se investiga a
acidez de um catalisador de FCC, constituido por um zedlito no seio de uma
matriz que pode, eventualmente, apresentar também caracteristicas acidicas.
Por este motivo, a acidez do catalisador deve ser representada por uma
distribuigdo de forgas acidas muito complexas ndo sendo possivel, portanto,
fazer uma correlagdo detalhada entre as varias for¢as 4cidas presentes e o
tipo de acidos correspondentes. Vai-se, contudo, tentar distinguir as gamas de
centros acidos existentes e relaciona-los com centros acidos de Bronsted e de
Lewis.

Para a determinacdo da acidez de zedlitos tém sido
desenvolvidos inimeros métodos de entre quais se pode destacar, dada a sua
grande versatilidade, a utilizagdo da quimisorcdo de substancias com
caracteristicas basicas, como o amoniaco e aminas, por exemplo, com
comportamentos distintos quanto ao grau de basicidade e, principaimente,
quanto ao tipo de ocupagdo espacial junto dos centros acidos dos zedlitos.

A determinagdo da quantidade de bases adsorvidas e a
identificacdo do tipo de centros acidos a que se encontram ligadas pode ser
efectuada por titulagdo [86,88,188,190,192,193], por cromatografia gasosa
[189] ou por espectrometria de infravermelho [90].
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Podem usar-se, ainda, métodos que avaliam o numero e o tipo de
centros &cidos por estudo da desorcdo de bases quimisorvidas mediante
subida programada da temperatura, TPD, [87,194,195] ou métodos
calorimétricos [89,196- 198].

No presente estudo, os métodos utilizados para o estudo da
acidez do catalisador de FCC foram essencialmente a adsor¢do de bases e o
estudo da sua desorgido na microbalanga e no termoanalisador.

De entre os compostos basicos que sdo adsorvidos faciimente
por qualquer tipo de centros activos do catalisador (Brénsted e Lewis)
escolheu-se uma amina alifatica, a n-butilamina, visto ndo ser demasiado
volatil e porque as suas moléculas apresentam uma cadeia linear e ndo sao
muito volumosas, pelo que podem penetrar nos poros relativamente pequenos
do catalisador [189, 194, 199, 200].

Algumas aminas substituidas sdo tdo volumosas e criam tal
impedimento estéreo que ndo conseguem estabelecer ligagbes duradouras
com os centros acidos de Lewis, devido a sua colocagcdo no catalisador
(conforme esquema apresentado na Figura 4.8) pelo que sao frequentemente
usadas como reagentes basicos especificos para a determinag&o dos centros
acidos de Brénsted [86,88, 90].

Neste estudo, e com o propdsito de determinar apenas os centros
acidos de Brénsted, escolheu-se como adsorbato uma piridina dissubstituida, a
2 6-dimetilpiridina, que apresenta uma molécula muito volumosa devido a
presenca dos dois grupos metilo nas posicGes 2 e 6 da piridina. Esta amina,
para além de estabelecer ligagdes muito fracas com os centros acidos de
Lewis do zedlito, é adsorvida a uma velocidade extremamente baixa devido a
dificuldade em se difundir nos poros do zedlito.

A desorcdo das duas aminas foi analisada mediante subida
programada da temperatura, linearmente ou em patamares isotérmicos, na
microbalanca ou, ainda, no termoanalisador por termogravimetria e
calorimetria diferencial de varrimento.
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Figura 4.8 - Adsor¢&o de aminas nos centros acidos do catalisador

Legenda :

(A) - Amostra ndo envenenada
(B) e (C) - Amostra com centros &cidos de Bronsted e de

Lewis envenenados
(D) - Amostra com centros &cidos de Bronsted

envenenados
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4.5.1. Determinacgdo da Acidez do Catalisador por Adsorcao de
Bases

Como se referiu atras, efectuou-se a determinacéo da acidez do
catalisador mediante a quimisorgéo de dois compostos basicos: a n-butilamina
e a 2,6-dimetilpiridina.

No que respeita a adsorgao de n-butilamina, efectuada nos
centros acidos de Bronsted e de Lewis, pode constatar-se que, COmo seria de
esperar, a quantidade de amina quimisorvida diminui substancialmente quando
o catalisador é pré-tratado a temperaturas mais elevadas, conforme se pode
observar na Tabela 4.5 (construida a partir dos resultados expressos na
Tabela 3.13), dada a redugao do numero de centros acidos de Brénsted
verificada no catalisador apds o tratamento térmico [167, 170, 171, 201].

Tabela 4.5 - Influéncia da Temperatura de Pré-tratamento na Acidez
Total do Catalisador

Ensaio Tp-t Tads Amina Quimisv.

n® (°C) (°C) (mmol.g-1)

1 600 100 0,74

2 900 100 0,61

4 600 400 0,5

7 900 400 0,38

5 600 300 0,61

9 900 300 0,51

Como se referiu anteriormente, a adsor¢cdo das duas aminas
processa-se a velocidades bastante diferentes, conforme se pode observar
nas curvas representadas nas Figuras 3.20 (n-butilamina) e 3.26 (2,6-
dimetilpiridina), visto as moléculas da amina alifatica, com cadeia linear e
pouco volumosas, s€ difundirem mais facilmente nos poros do catalisador do
que as moléculas da amina aromatica que sdo muito mais volumosas.
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Verifica-se ainda que a quimisorgéo quer de n-butilamina quer de
2 6-dimetilpiridina diminui com o aumento da temperatura a gque se processa a
adsorcdo, conforme se pode observar nas Figuras 3.20e3.26.

A diminuicdo da quantidade de amina adsorvida no catalisador
com o aumento da temperatura revela que os centros acidos do catalisador
apresentam forgas diferentes, indicando, portanto, a presenga de uma
distribuicdo de forgas acidas no catalisador e, particularmente, no zedlito que o
compde, conforme observado por V. R. Choudhary et al. {202], em estudos
efectuados com quimisorc@o de piridina em diversos zeolitos.

A diminuigdo da quantidade de amina adsorvida no catalisador
com o aumento da temperatura deve estar, portanto, relacionada com o tipo e
a forca dos centros acidos que estio activos as diferentes temperaturas.

Assim, a baixas temperaturas, e quando o adsorbato € a n-
butilamina, a amina é adsorvida nos centros acidos de Bronsted e de Lewis,
enquanto que conforme a temperatura vai aumentando, o numero de centros
acidos de Lewis activos presentes no catalisador vai diminuindo
sucessivamente.

Contudo, a estabilidade térmica das espécies adsorvidas €
també&m muito importante e pode contribuir para a diminuicdo da quantidade de
amina adsorvida. Como a 2,6-dimetilpiridina estabelece ligagdes muito fracas
com os centros acidos de Lewis do catalisador, para elevadas temperaturas de
adsorgdo o numero final de moléculas desta amina quimisorvidas tende a ser
sucessivamente menor.

Efectivamente, se a etapa de adsorcdo €& seguida por uma
passagem de gas inerte, cOmo O azoto por exemplo, & mesma temperatura e
até nao se verificar perda de peso pela amostra, a perda de peso observada
devera corresponder a retirada da amina adsorvida fisicamente mas, também,
a saida das moléculas que inicialmente estabeleceram ligagdes muito fracas
com os centros acidos de Lewis, permanecendo apenas as moléculas ligadas
em centros acidos de Bronsted, como sé representa esquematicamente na
Figura 4.8 .
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4.5.2. Determinagio da Acidez por Métodos Calorimétricos

Para complementar as indicagdes sobre a acidez do catalisador
fornecidas pela quimisorgdo de aminas em ensaios efectuados na
microbalan¢a, estudou-se a desorcdo das duas aminas no Calorimetro
Diferencial de Varrimento,visto que uma das vantagens desta técnica é o facto
de medir directamente o calor da transformag&o quimica operada.

Como se referiu no ponto 2.4.5, nestes ensaios usou-se sempre
um cadinho de referéncia com quantidade de catalisador igual & da amostra
em estudo, para anular os efeitos provocados pela desorgéo de agua e que
poderiam, eventualmente, sobrepOr-se ou mascarar as curvas produzidas pela
desorgao da amina [89, 203].

Esta técnica de DSC permite obter as temperaturas a que sé
efectua a desorcdo da amina quimisorvida nos diferentes tipos de centros
acidos, bem como a variagéo da entalpia do sistema, AH.

Nos ensaios efectuados com amostras de catalisador com pré-
tratamento & temperatura de 600 °C e contendo n-butilamina quimisorvida a
100°C, como se pode comprovar pelos valores apresentados na Tabela 3.14 e
pela Figura 3.23, a curva de DSC apresenta trés regioes distintas,
correspondentes a trés tipos de centros acidos com forgas diferentes.

Na primeira zona (1) verifica-se a desorcdo de 18,3% da amina
quimisorvida, no intervalo de temperatura entre 60 e 175 °C, podendo
observar-se um pico exotérmico a cerca de g7 °C e um valor médio de 77 J/g

para AH.

_ A segunda zona (II), que decorre em média entre 170-180°C e
270 °C, com um pico a 220 °C, corresponde a desorgéo de apenas cerca de
8,1% de amina; o valor médio obtido para AH é de 30 J/g.

Finalmente uma terceira zona (IlI), na gama de temperaturas
270-500°C, onde se desorvem 73.6% de n-butilamina com um pico exotérmico
a cerca de 389,5 °C e comum valor médio de 255 - 258 J/g para AH.

Numa primeira anélise podemos associar a zona I a desorgéo de
amina de centros acidos extremamente fracos que podem, eventualmente,
corresponder a ligagdes de hidrogénio estabelecidas entre o atomo de azoto
da amina e o atomo de hidrogénio de grupos hidroxilo da superficie do
catalisador, como foi sugerido por M. C. Kung et al. [204] e por N. Cardona-
Martinez et al. [205], em medigdes calorimétricas apés adsorgdo de aminas em
zeodlitos.



4. DISCUSSAO DE RESULTADOS 177

A zona II, observada apenas quando a n-butilamina € adsorvida
a 100°C, estara relacionada com a desorgao de centros acidos com uma forga
intermédia, provavelmente centros acidos de Lewis muito fracos. Atendendo ao
valor extremamente baixo da variagcdo da entalpia, AH, pode considerar-se que
nesta zona existe um pequeno numero de centros acidos deste tipo.

Na zona III, onde se efectua a maior percentagem de desorgéo
de n-butilamina, devera verificar-se a desorcdo da amina ligada aos centros
acidos mais fortes, do tipo Brénsted, dado a elevada temperatura a que surge
o pico correspondente. Contudo, ndo se pode excluir a hipétese de nesta
regido se verificar também a desor¢do de amina adsorvida em centros acidos
de Lewis muito fortes.

O elevado valor médio de AH obtido (255-258 J/g), em principio
proporcional ao nimero de centros acidos mais fortes existentes, esta alias de
acordo com a percentagem de n-butilamina desorvida nessa gama de
temperaturas.

Pode verificar-se, inclusivamente, que existe uma relacdo muito
proxima entre a percentagem de amina desorvida em cada zona com 0s
valores de AH obtidos na mesma regi&o.

Os restantes ensaios de desor¢do de amina no DSC foram
efectuados com amostras de catalisador pré-tratado a 600 ou a 900 °C, mas
com n-butilamina quimisorvida a 300 ou a 500 °C, e os resultados encontram-
se expressos na Tabela 3.14. As curvas obtidas (Figura 3.23) apresentam
apenas dois picos exotérmicos em zonas de temperatura semelhantes as
zonas I e III referidas anteriormente.

Assim, para a adsorgéo a 300 °C, observa-se uma zona | entre 50
e 250 °C e uma segunda regido onde a desorgao da amina se processa entre
250 e 547°C.

A n-butilamina quimisorvida a 500 °C origina uma curva DSC
também com duas regides distintas; uma zona de desor¢ao estreita, entre 80e
240 °C, e uma outra entre 220 e 460 °C, apds o que aparentemente se poderia
iniciar um novo pico exotérmico, ainda n&o definido no termo do ensaio, a
600°C, temperatura maxima conseguida no calorimetro utilizado. '

Ou seja, verifica-se a desorgao de n-butilamina em duas zonas
correspondentes a centros acidos de forgas bastante distintas.

Pode associar-se a primeira zona a uma regi&o de centros acidos
fracos, em que a temperatura do pico de desorgao é cerca de 100 °C , que se
podera atribuir a centros acidos que estabelecem ligagdes de hidrogénio com
a amina.
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A segunda zona de desorgdo corresponde a uma regido com uma
densidade razoavel de centros acidos mais fortes visto a temperatura do pico
correspondente ser cerca de 400 °C; verificam-se também valores bastante
elevados para AH (correspondentes a quantidade de moléculas adsorvidas),
representando a n-butilamina desorvida de centros acidos de Bronsted de
forga média e ainda de centros acidos de Lewis muito fortes.

Os picos correspondentes a desor¢do de n-butilamina
quimisorvida em centros acidos de Bronsted fortes ndo se encontram
abrangidos pela gama de temperatura disponivel no DSC usado,
provavelmente porque a amina estabelece com estes centros ligagbes muito
fortes, necessitando, por isso, temperaturas mais elevadas para desorver.

Encontram-se conclusbdes semethantes na literatura [89,203-207],
embora relacionadas sobretudo com o estudo da acidez de zedlitos puros e
usando diversos tipos de adsorbatos basicos. Para além disso, resulta claro
que ha sempre uma grande heterogeneidade nas forgas acidas e tipos de
centros acidos referidos.

Como se sabe, a 2,6-dimetilpiridina pode ser considerada como
um composto basico especifico para centros acidos de Bronsted em
determinadas condigdes [88, 90], visto que as ligagbes que esta amina
estabelece com os centros acidos de Lewis sdo muito fracas, pelo que podem
ser quebradas facilmente a temperaturas relativamente baixas.

Assim, observando os resultados obtidos pelo estudo da
desorcéo de 2,6-dimetilpiridina no calorimetro diferencial, indicados na Tabela
3.16, pode constatar-se a existéncia de apenas duas regides de centros acidos
bastante semelhantes as referidas anteriormente para a desorgdo de n-
butilamina quimisorvida no catalisador a temperaturas superiores a 100 °C.

Como se pode observar na Figura 3.28, as duas regides de
centros acidos detectadas na desor¢do de 2,6-dimetipiridina, apresentam os
picos de desorgdo nos intervalos de temperatura 120-127 °C e 404-436 °C,
correspondentes a centros acidos fracos e fortes, respectivamente.

Quando a adsor¢do de 2,6-dimetilpiridina se processa a 100 °C,
a amina estabelece relagdes com centros &cidos de Bronsted e de Lewis. Apos
a adsorcao, sujeitando o catalisador a um aquecimento em atmosfera de azoto,
considera-se que para temperaturas superiores a 200 °C se inicia a desorgao
da amina retida nos centros acidos de Lewis e, progressivamente, até ao termo
do ensaio, a 600 °C, se processa a desorgdo da amina quimisorvida em
centros de Bronsted.
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K. Hashimoto et al. [88] bem como P. A. Jacobs et al. [90], em
estudos efectuados com silica-alumina, referem que a desor¢do da 2,6-
dimetilpiridina ligada a centros acidos de Lewis se inicia a cerca de 200 °C e a
partir de 400 °C se verifica apenas a desorgdo da amina quimisorvida em
centros acidos de Bronsted .

Explicagdo idéntica podem ter os valores observados para o
catalisador com 2,6-dimetilpiridina adsorvida a 300 °C.

Pode, contudo, observar-se que em ambos os casos (2,6-
dimetilpiridina adsorvida a 100°C e a 300 °C) a variagdo da entalpia (AH)
apresenta valores bastante mais elevados do que os obtidos em ensaios
semelhantes com n-butilamina : valores de AH de 549 vs 255 J/g para
adsorcao a 100 °C e de 443 vs 304 J/g para adsorgéo a 300 °C.

Em contrapartida, a 2,6-dimetilpiridina adsorvida no catalisador a
temperaturas superiores a 400 °C origina curvas de DSC com um primeiro pico
bastante mais forte do que os picos correspondentes observados nos ensaios
anteriores, e um segundo pico, na regido de altas temperaturas, bastante mais
fraco; este facto pode ser explicado, provaveimente, pela fraca ou nula
adsorc¢ao de 2,6-dimetipiridina nos centros &cidos de Lewis quando a adsorgdo
se processa a temperaturas superiores a 400 °C, como referido anteriormente.

Consequentemente, os valores apresentados para a 2,6-
dimetilpiridina adsorvida no catalisador de FCC a 400 e a 500 °C, na segunda
zona de temperaturas de desorgdo, devem corresponder apenas a remog&o de
amina retida em centros acidos de Bronsted.

4.5.3. Estudo da Desorgcdao de Aminas em Patamares de
Temperatura

A desorgdo de aminas, n-butilamina e 2,6.dimetilpiridina,
previamente quimisorvidas no catalisador de FCC a 50 ou a 200 °C, foi
efectuada na microbalanga com subida lenta da temperatura, em patamares de
50 °C, em atmosfera de azoto. O tempo de permanéncia em cada patamar era
0 necessario para se completar “a desorcdo da amina & temperatura do
patamar, ou seja, até que nao se verificasse alteragdo do peso da amostra.

Os resultados obtidos em tais ensaios sdo expressos em termos
de quantidade de amina (em percentagem, relativamente a quantidade total de
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amina quimisorvida) desorvida em cada patamar de temperatura. Os
diagramas de barras obtidos mostram, portanto, a distribuicdo dos centros
acidos envolvidos na quimisor¢do e na desorcdo de cada amina, sendo cada
coluna proporcional ao numero de centros acidos de onde se desorve amina,
no patamar correspondente.

Nas amostras de catalisador em que qualquer uma das aminas
utilizadas neste estudo foi adsorvida a 50 °C, ap6s proceder a retirada da
amina adsorvida fisicamente (mantendo a temperatura constante e igual a
50°C, em atmosfera de azoto) subindo a temperatura observa-se uma
desor¢ao completa das aminas.

Nestas condi¢des, a desorgdo de n-butilamina no catalisador com
pré-tratamento a 600 °C processa-se praticamente em duas zonas de
temperaturas, conforme se pode observar na Figura 3.24. Na primeira zona,
até 300 °C, é removida cerca de 68% de amina e no intervalo de temperatura
350-450 °C desorve a restante n-butilamina.

Idéntico procedimento, mas com amostras de catalisador com
pré-tratamento a 900 °C, indica que a desorg&o da n-butilamina se completa
até uma temperatura de 400 °C; observando a Figura 3.25 pode notar-se uma
ligeira descida da percentagem de desor¢do de amina no intervalo de
temperatura 250-300 °C, que pode delimitar a zona de desorgéo de centros
acidos fracos (com ligagdes de hidrogénio) e Lewis muito fracos.

Na regido de temperaturas mais elevadas, até 400 °C observa-
se a desorg&o da amina (cerca de 20,8%) de centros acidos de Lewis fortes e
de Brénsted, ou seja, de centros acidos mais fortes, visto a sua forga relativa
poder ser expressa em termos da temperatura a qual a amina é desorvida
[202].

Quanto a desorcéo de 2,6-dimetilpiridina quimisorvida a mesma
temperatura de 50 °C, ela processa-se de forma semelhante (a remog&o
também é praticamente total) embora se possa observar, no catalisador com
pré-tratamento a 600 °C (Figura 3.29), a elevada desorgéo até 450 °C - cerca
de 91% - contrastando com escassos 8% de remoc¢do de amina entre 500 e

550 °C.

Isto significa que, neste caso, existe uma maior quantidade de
centros acidos fracos ou médios e uma reduzida percentagem de centros
acidos fortes : Bronsted ou Lewis fortes, embora ndo seja normal subsistir 2,6-
dimetilpiridina ligada a centros Lewis a temperatura superior a 400 °C,
conforme foi observado por K. Hashimoto et al. [88] e L. L. Murrel et al.

[86,192].
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Curiosamente, a desorgdo de 2,6-dimetilpiridina quimisorvida a
50 °C em amostras de catalisador de FCC com pré-tratamento a 900 °C,
conforme se pode observar na Figura 3.30 decorre praticamente em duas
zonas distintas de temperatura : cerca de 50% da amina é desorvida até
250°C, sendo os restantes 50% retirados a temperaturas entre 500 e 600 °C.

A desorg¢ado na primeira zona de temperaturas deve corresponder
a saida da amina de centros acidos de Bronsted muito fracos, com os quais
estabeleceu ligagdes de hidrogénio, e também de centros acidos de Lewis. A
amina removida a temperaturas mais elevadas, superiores a 500 °C,
encontrava-se adsorvida em centros acidos bastante fortes, ou seja, centros de
Brénsted muito fortes.

Em amostras de catalisador com pré-tratamento a 600 e a 900 °C
procedeu-se a adsor¢gdo das duas aminas utilizadas neste estudo a
temperatura de 200 °C e procedeu-se, em seguida, a desor¢do das aminas
quimisorvidas com subida da temperatura em patamares, tal como se referiu
atras.

Conforme se pode observar nas Figuras 3.24 e 3.25, que
representam a quantidade de n-butilamina (em percentagem) desorvida em
cada patamar, a desorgdo processa-se numa extensdo de 75 ou 86 %, para
catalisadores com pré-tratamento a 600 e a 900 °C, respectivamente, e apenas
até cerca de 450 °C. O sentido da variagdo da quantidade de amina desorvida
em cada patamar é idéntico nos dois tipos de amostras, podendo constatar-se
que no intervalo 350-400 °C a quantidade desorvida apresenta um valor
méximo, o que concorda com os resultados obtidos por calonmetrua diferencial
de varrimento.

Neste caso, a adsorgdo de n-butilamina processa-se em centros
4cidos de forca média (cerca de 35 a 40%) e em centros acidos fortes (entre
40 e 45%). Contudo, a amina adsorvida em centros acidos mais fortes, ou seja,
amina que ndo é desorvida a temperaturas inferiores a 600 °C representa
ainda uma quantidade bastante importante: cerca de 25% ou de 14%, para
catalisador pré-tratado a 600 e a 900 °C, respectivamente.

Nas Figuras 3.29 e 3.30 representa-se a desorgdo em patamares
da 2,6-dimetilpiridina adsorvida a 200 °C, em amostras de catalisador com pré-
tratamento a 600 e a 900 °C, respectivamente.

Pode observar-se que, no primeiro caso, a amina é
progressivamente retirada dos centros acidos a que se encontrava ligada -
cerca de 31% entre 200 e 300 °C, 43% em patamares entre 300 e 600 °C mas,
os restantes 26% da amina quimisorvida ndo sdo removidos até a temperatura
mais elevada, tal como acontecia, nas mesmas condi¢gbes, com a n-butilamina.
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Nas amostras de catalisador em que o pré-tratamento foi
efectuado a 900°C verifica-se que apenas cerca de 47% da quantidade total de
2,6-dimetilpiridina quimisorvida sdo removidos até 450 °C. Prolongando-se o
aquecimento até 650°C nao se observa posterior saida de amina ou seja, apés
o pré-tratamento a 900 °C a 2,6-dimetilpiridina (que é um adsorbato
preferencial dos centros acidos de Brénsted) fica retida maioritariamente no
catalisador (cerca de 53%), em centros acidos muito fortes existentes no
interior das particulas de catalisador, como foi sugerido por E. G. Derouane et
al. [208, 209] apds estudo da desorgao de amoniaco previamente quimisorvido
em zedlitos.

Ndo deve esquecer-se que, apods tratamentos térmicos a
temperaturas elevadas, a acidez total do catalisador diminui, como se viu
anteriormente, 0 que prova que o numero global de centros acidos diminui.
Alguns centros acidos de Bronsted d&o origem a acidez do tipo Lewis, embora
em pequena extensao - 2 a 4% [61]. Os centros de Brénsted que permanecem,
nestas condi¢gbes, no catalisador sdo precisamente os mais fortes e
encontram-se no interior dos seus poros.

Apos andlise dos resultados mencionados, pode concluir-se que
o catalisador de FCC em estudo possui centros acidos de Bronsted e de Lewis
com forcas distintas e que poderemos associar do seguinte modo :

- centros acidos (Brénsted e Lewis) fracos, que estabelecem ligagoes
muito fracas , tipo ligagdes de hidrogénio, com as duas aminas
utilizadas,

- centros acidos de Lewis fortes e centros de Brdnsted de forga
intermédia, onde se processa a adsorgéo das duas aminas; contudo,
por aquecimento, a 2,6-dimetilpiridina é sucessivamente desorvida
dos primeiros centros acidos e fica retida apenas nos centros de
Bronsted. Finalmente,

- centros acidos de Bronsted muito fortes, que apenas libertam as
aminas adsorvidas quando o aquecimento se prolonga para
temperaturas muito elevadas (superiores a 650 °C), principalmente a
2,6-dimetilpiridina.
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4.5.4. Acidez do Catalisador apés Deposicao e Gasificagao
de Coque

Nos ensaios em que se determinou a acidez total do catalisador,
por adsorgcdo de n-butilamina, apds a sua coqueficagdo por reacgdo com
propeno a diversas temperaturas, os resultados obtidos revelam valores de
acidez bastante inferiores aos correspondentes a catalisador virgem, conforme
se pode verificar na Tabela 3.17.

A acidez total -determinada parece, alids, ser praticamente
independente das condi¢des a que se efectua o pré-tratamento, bem como das
temperaturas a que se efectuam a reacgdo com propeno e a adsorgcao da
amina.

Como a deposicédo de coque se efectua preferencialmente sobre
os centros acidos mais fortes do catalisador, sobretudo sobre os centros de
tipo Brénsted, a acidez total é fortemente inibida por estes depositos, na
medida em que esses centros passam a estar inoperacionais [112, 125, 131,
210). Este efeito do coque & mais pronunciado no caso deste catalisador de
FCC, que apresenta uma grande heterogeneidade na forca dos seus centros
acidos, do que se todos os centros acidos tivessem a mesma forga.

Para a perda de acidez do catalisador também contribui a
desactivacdo do catalisador devida ao blogueamento dos poros e ainda se
deve considerar a influéncia do tipo de moléculas do coque depositado :
moléculas alifaticas ou aromaticas.

Efectuaram-se também alguns ensaios de estudo da acidez total
de amostras de catalisador previamente sujeitas a deposi¢céo de coque e sua
gasificacdo com ar a 500 ou a 600 °C, nas condigbes descritas no ponto 3.44.

Conforme se pode observar na Tabela 3.18, durante a primeira
parte dos ciclos apresentados, apés uma reacgdo com propeno e imediata
remocdo do depésito de coque com ar quer a 500 °C quer a 600 °C, a
quantidade de amina quimisorvida a 400 °C é idéntica a observada, a mesma
temperatura, sobre amostras de catalisador virgem (com o mesmo pré-
tratamento) o que significa que apds a gasificagado do coque praticamente
todos os centros acidos fortes estdo de novo livres e aptos a adsorverem a n-
butilamina.

Na segunda parte dos dois ciclos apresentados, em que a
reaccdo de deposigdo de coque se efectua sobre o catalisador envenenado
com n-butilamina, a velocidade inicial de coqueficagdo medida é
substancialmente inferior a registada no inicio, visto alguns dos centros acidos
mais fortes (provavelmente do tipo Bronsted) responsaveis pela reacgéo de
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coqueficagdo estarem ainda bloqueados pela amina, apesar do aumento de
temperatura, de 400 para 500 °C.

Por esta mesma razdo a quantidade de coque depositado (em
percentagem relativamente ao peso inicial da amostra) €, também, nesta
segunda fase, inferior ao valor habitual.

Apds a reacgdo de gasificagdo dos depésitos de coque formados,
apesar da sua remogao ser total, as amostras de catalisador apresentam
valores mais baixos para a sua acidez total.

Este decréscimo da acididade do catalisador pode ser explicado
pela inactividade de alguns dos centros acidos mais fortes apds a primeira
parte do ciclo e, também, a diminuicdo da quantidade total de centros &cidos
de Brénsted e Lewis, bem como a deslocagao destes ultimos para uma regiéo
acida mais fraca devido a progressao da sinterizagéo, como foi sugerido por K.
Hasimoto et al. [88].

A sinterizagdo pode explicar, ainda, a baixissima acidez total
observada nas amostras do catalisador regenerado proveniente de uma
refinaria (Tabela 3.22), visto este catalisador ter sido sujeito a inumeras
operacbes de deposicdo de coque e sua posterior oxidagdo com ar a
temperaturas muito elevadas, cerca de 750 °C, no regenerador industrial.

Como neste caso os centros activos remanescentes no
catalisador, onde se processa a adsorgéo da n-butitamina, s&o muito fracos, a
curva do DSC relativa a desorgdo da amina apresenta apenas um pico
exotérmico a cerca de 108 °C (Figura 3.32), correspondente exactamente aos
centros acidos mais fracos, com os quais se estabeleceram ligagcbes de
hidrogénio.

4.5.5. Actividade Residual do Catalisador ap6és Envenenamento
com Aminas

Realizaram-se alguns_ensaios em que se procedeu a deposigéo
de coque, por reacgdo com propeno a 400 °C, sobre amostras de catalisador,
com pré-tratamento a 600 °C, previamente envenenado com n-butilamina a
100 ou 400 °C e apds remogao parcial da amina a 400 ou 600 °C.
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Conforme se pode observar a partir dos resultados apresentados
na Tabela 3.19, quando a adsor¢ao da amina se processa a 100 °C pequenas
percentagens de n-butilamina retidas no catalisador (10 ou 13%, conforme a
desorcdo de efectua a 600 ou 400 °C, respectivamente) ocasionam
velocidades iniciais de deposicdo de coque substancialmente inferiores ao
valor médio usual sobre catalisador virgem com idéntico pré-tratamento.
Sendo este valor médio de 40 pug/min.mg , a redugéo verificada na
velocidade inicial de deposicdo de coque é de cerca de 18 e 57%, para a
desorg¢ao da amina a 600 e 400 °C, respectivamente.

Estes resultados confirmam que a deposi¢cdo de coque sobre um
catalisador acidico se verifica preferencialmente sobre os centros acidos mais
fortes, dos quais a n-butilamina & desorvida a temperaturas muito elevadas.

A amina desorvida entre 400 e 600 °C (cerca de 3% de diferencga,
apenas) ocasiona um acréscimo importante da velocidade inicial de
coqueficacdo mas ndo se verifica a recuperagao total dos valores habituais,
devido as moléculas de amina adsorvidas nos centros acidos mais fortes e
cuja desorgédo apenas ocorrera a temperaturas superiores a 600 °C.

A n-butilamina quimisorvida a 400 °C provoca, igualmente uma
reducdo significativa do valor da velocidade inicial de deposicao de coque,
cerca de 78% do valor médio, devido ao bloqueamento dos centros acidos
envolvidos nesta reacgao.

O aquecimento até 600 °C , em que se verifica a remogdo de
72% da amina adsorvida e a consequente libertacdo de centros acidos de
Brénsted, permite a recuperagéo parcial da velocidade de coqueficagio para
cerca de 81% dos valores normais. Neste caso, em que a adsorg¢éo de n-
butilamina se efectuou a 400°C, observa-se uma maior percentagem de amina
retida no catalisador, cerca de 28%, em centros 4cidos t&o fortes que apenas
permitem a desorgéo a temperaturas superiores a 600°C.

A partir dos resultados referidos pode concluir-se que a formagao
de coque ocorre fundamentalmente em centros acidos fortes, que permitem a
desorgcdo de n-butilamina a temperaturas entre 400 e 600 °C, e em centros
acidos muito fortes, onde a desor¢cdo da amina apenas se observa a
temperaturas superiores a 600°C, e que séo, portanto, os responsaveis pela
reducdo de cerca de 20% verificada na velocidade inicial de coqueficagao.

Para perceber melhor o papel dos centros acidos de Bronsted na
formacdo de coque realizaram-se alguns ensaios semelhantes aos descritos
anteriormente mas em que se procedeu a adsor¢do de 2,6-dimetilpiridina, visto
esta amina estabelecer relagdes preferenciais com este tipo de centros acidos.

Como pode observar-se, a partir dos resultados apresentados na
Tabela 3.20, a 2,6-dimetilpiridina é adsorvida mais fortemente nos centros
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acidos do catalisador do que a -n-butilamina e, por consequéncia, o
envenenamento com esta amina &€ muito mais eficaz, verificando-se que as
deposigcbes de coque posteriores se processam a velocidades muito reduzidas.

Na Tabela 4.6 faz-se uma comparagdo do efeito do
envenenamento dos centros acidos do catalisador, por adsor¢do de n-
butilamina (n-BA) e de 2,6-dimetilpiridina (DMP) e sua desorg¢do a 400 e 600
°C, na actividade residual do catalisador, medida em termos da razdo da
velocidade inicial de coqueficagdo, a temperatura de 400°C, em catalisador
envenenado e virgem.

Tabela 4.6 - Comparag&o do Efeito do Envenenamento dos Centros
Acidos do Catalisador com Aminas

Tads (°C) Amina Tdes (°C) | Actividade Cat.
100 n-BA 400 0,43
100 n-BA 600 0,82
100 DMP 400 0,04
100 DMP 600 0,62
400 n-BA 400 0,22
400 n-BA 600 0,81
400 DMP 400 0,04
400 DMP 600 0,26-0,35

Como se pode observar na Figura 3.31, relativa a ensaios em que a
2,6-dimetilpiridina foi adsorvida a 300 °C, conforme a desorgao se processa a
temperaturas mais elevadas e se vao libertando os centros acidos de Lewis
fortes e, também, os centros de Brénsted mais fracos onde a amina estava
adsorvida, o catalisador vai recuperando a sua actividade, medida em termos
de velocidade inicial de coqueficagédo a 300 °C.

Contudo, para desor¢do a 650°C continua a verificar-se o
bloqueio dos centros acidos de Broénsted mais fortes, que deverao desorver a
amina a temperaturas mais elevadas e séo responsaveis pela perda de cerca
de 10% da actividade do catalisador face a sua reacgdo com propeno para
deposi¢ao de coque.

Numa outra série de ensaios procedeu-se a deposi¢éo de coque
a 300°C e, posteriormente, & adsorgdo de 2,6-dimetilpiridina, envenenando 0s



4. DISCUSSAO DE RESULTADOS 187

centros acidos livres remanescentes, seguida de desorcdo a temperaturas até
600 °C e nova reacgao de coqueficagdo, conforme foi descrito no ponto 3.4.5 .

Ap6s a reacgdo com propeno, verifica-se que o catalisador
apresenta uma capacidade de adsorcdo de amina que € apenas cerca de 50%
do valor habitual, o que é devido ao facto de grande parte dos centros acidos
de Bronsted (principalmente os existentes nas cavidades zeoliticas) estarem
ocupados pelas moléculas de coque.

Conforme a temperatura a que se efectua a desorcdo vai
aumentando, permitindo a remog¢do de moléculas de amina adsorvida em
centros acidos cada vez mais fortes, os valores da velocidade inicial da
reacgao de deposicdo de coque efectuada posteriormente aumentam também,
como pode verificar-se pelos resultados apresentados na Tabela 3.21.

Pode observar-se, contudo, que apesar de se conseguir remover
toda a 2,6-dimetilpiridina quimisorvida, mediante aquecimento a uma
temperatura de 600 °C, o valor da velocidade inicial de coqueficacéo obtido é
inferior aos habituais (deposicdo a 300 °C sobre catalisador virgem),
verificando-se uma actividade maxima do catalisador de cerca de 0,66.

Este conjunto de informacgbes reforca a certeza de que o coque
se forma nos centros acidos de Bronsted mais fortes, pelo que a 2,6-
dimetilpiridina quimisorvida, fixando-se nos restantes centros de tipo Bronsted,
mais fracos, e, eventualmente, em alguns centros acidos de Lewis é totalmente
removida por aquecimento em atmosfera inerte ate 600 °C.

Porém, como os centros de Brénsted mais fortes continuam
ocupados pelas primitivas moléculas de coque, e, consequentemente,
continuam inoperacionais , a velocidade inicial da reac¢do de coqueficacao
seguinte e a quantidade de coque depositado apresentam valores
substancialmente inferiores aos normais.
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4.6. COMPORTAMENTO DO COQUE EM ATMOSFERA
DE AZOTO

O tipo de compostos que constituem os depdsitos de coque,
obtidos a diversas temperaturas sobre o catalisador de FCC, foi analisado
também por aquecimento em atmosfera de azoto, constando os resultados
obtidos na Tabela 3.23.

Observa-se, assim, que os depdsitos carbonosos obtidos a
temperatura de 50°C quando submetidos a aquecimento até 250-300 °C, sdo
totalmente removidos do catalisador o que significa que todos os componentes
do coque obtido a esta temperatura (50 °C) apresentam pontos de ebulicdo
inferior a 300 °C. :

Sabe-se, alids, que estes depdsitos devem ser constituidos
essencialmente, por hidrocarbonetos alifaticos, ricos em hidrogénio, [138, 141,
149] resultantes da forte quimisorgdo do propeno em centros &acidos do
catalisador e sua oligomerizagao. T. H. Fleisch et al. [149], em estudo da
reaccao de propenc sobre faujazite, consideram que este carbono alifatico
desactiva o catalisador fundamentalmente porque ao "molhar" a superficie das
cristalites do zedlito, bloqueia as entradas dos poros de uma forma muito
eficiente.

Comportamento semelhante se pode observar com os depdsitos
carbonosos obtidos por reac¢do de propeno a 100 °C, embora neste caso néo
se verifique uma desorgdo completa quando se processa 0 seu aquecimento.
Com subida da temperatura até 200 °C volatiliza-se cerca de 90% do depésito
mas, embora se prolongue o aquecimento para temperaturas mais elevadas,
n&o se observa qualquer desorgdo posterior.

Os componentes do coque depositado a esta temperatura séo,
ainda, essencialmente hidrocarbonetos alifaticos e, por essa razao volatilizam-
se facilmente; contudo, é natural que durante o processo de aquecimento se
efectue o rearranjo de algumas moléculas de precursores de coque e 0s
compostos resultantes fiquem retidos (em pequena percentagem) nos centros
acidos do catalisador, ndo sendo desorvidos até 600 °C.

P. Magnoux et al. [141 ]vreferem, ao estudar a reacgao de propeno
em zedlito USHY a 120 °C, que a desactivagdo do zedlito a esta temperatura
se deve, fundamentaimente, ao facto de os hidrocarbonetos adsorvidos
ficarem retidos nos poros, devido a sua baixa volatilidade; segundo estes
autores, o ponto de ebulicdo destas espécies devera ser superior a 400 °C.
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No presente estudo pode concluir-se, contudo, que o ponto de
ebulicéo da grande maioria dos componentes do coque de baixa temperatura
(cerca de 90%) é inferior a 300 °C dada a volatilizagdo observada em
atmosfera de azoto até essa temperatura.

No coque obtido sobre o catalisador de FCC para temperaturas
de reacgdo de propeno superiores a 200 °C |, comeca a verificar-se uma
diminuicdo constante dos componentes alifaticos e o aparecimento e
crescimento dos componentes aromaticos, o que foi comprovado pela
diminuig&o sucessiva da razéo atdmica hidrogénio/carbono, obtida por analise
elementar dos depésitos carbonosos (Tabela 3.25).

Os depdsitos de coque obtidos a 200 °C ainda sofrem uma
desorgéo significativa, cerca de 55 a 70%, quando aquecidos até 600 °C
(Tabela 3.23 e Figuras 3.33 e 3.34), mas para temperaturas de reacgao
superiores ndo se observa qualquer remog&o de compostos carbonosos por
aquecimento em atmosfera de azoto até 600 °C.

Os depdsitos obtidos sobre o catalisador por reacgéo de propeno
a 500 °C serdo essencialmente poliaromaticos e apresentam valores de 0,13-
0,14 para a razao atdmica H/C.

As curvas obtidas no DSC, em atmosfera de azoto, para a
remogao de coque formado sobre o catalisador de FCC as temperaturas de
100 e 300 °C e que se apresentam na Figura 3.35, estdo de acordo com as
curvas obtidas de forma semelhante, correspondentes a desorcdo de n-
butilamina quimisorvida no catalisador as mesmas temperaturas.

Para o coque depositado a 100 °C, a sua remogéo efectua-se em
trés zonas de temperatura distintas, correspondendo & desorgdo de compostos
essencialmente alifaticos de centros acidos fracos e médios e, em pequena
extens&o, de centros acidos mais fortes, a temperaturas mais elevadas, com o
pico exotérmico a 460 °C.

Depédsitos de coque formados por reaccdo de propeno a
temperaturas mais elevadas, originam curvas de DSC em que o pico
correspondente a remogdo de compostos carbonosos de estrutura mais
desidrogenada dos centros &cidos mais fortes adquire cada vez maior
importancia.

A remogdo dos compostos que constituem o coque de baixa
temperatura em atmosfera de azoto &, também, ligeiramente influenciada pelo
pré-tratamento efectuado ao catalisador.

Pode observar-se, nas Figuras 3.33 e 3.34, que amostras de
catalisador com pré-tratamento a 900 °C permitem a desor¢do completa do
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coque depositado por reacg&o a 50 °C, por aquecimento até 200 °C, enquanto
que, quando o pré-tratamento é efctuado a 600 °C a desorgdo apenas se
completa a 250 °C.

Idéntica observacéo se pode fazer sobre o coque depositado por
reaccao de propeno a 200 °C. Cerca de 70 % do coque assim obtido sobre
amostras de catalisador pré-tratado a 600 °C é removido por aquecimento, em
atmosfera de azoto, até 450 °C, enquanto que, em amostras de catalisador
com preé-tratamento a 900 °C, a desorgédo se efectua em menor percentagem -
cerca de 50% - até 350°C. Mesmo que se prolongue o aquecimento até 600 °C
n&o se observa posterior perda de peso, em qualquer dos casos.

Os resultados apresentados podem derivar do facto de o
tratamento do catalisador a temperaturas elevadas (900 °C) provocar uma
diminuicdo dos centros acidos de Brdnsted, bem como o deslocamento dos
centros acidos de Lewis para uma regido de menor forca. Neste caso, as
espécies carbonosas sdo adsorvidas em centros &cidos mais fracos e,
consequentemente, sdo removidas mais facilmente a temperaturas um pouco
mais baixas.

De notar, contudo, que no caso do coque formado a 200 °C uma
parte substancial de coque permanece ligada aos centros &cidos mais fortes,
de onde s6 poderia ser removido a temperaturas superiores a 600 °C.
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5. CONCLUSOES

Estudou-se a reaccdo de um hidrocarboneto insaturado, o
propeno, sobre um catalisador industrial de FCC que contém zedlito USHY
entre outros componentes sendo, consequentemente, um catalisador acido.

Para além da intensa formagéo de coque sobre as particulas de
catalisador, observada a qualquer temperatura de reacgéo no intervalo 50 -
500°C, a transformagdo do propeno em produtos gasosos ocorre segundo
reacgdes de “cracking”, isomeriza¢do e dismutagéo tendo-se constatado, em
ensaios de microactividade, que é este ultimo mecanismo o mais |mportante
em reacgbes efectuadas a 350 °C e a 450 °C.

Os produtos gasosos mais importantes sao hidrocarbonetos
saturados com trés a seis atomos de carbono (para a reac¢do efectuada a
350°C), resultantes de reacgdes de dismutacdo e, quando a temperatura de
reaccéo € 450 °C, o produto mais importante € o propano, resultante de uma
reacgdo de transferéncia de hidrogénio. Outros produtos gasosos importantes
sdo o isobutano e o 2-metilbutano, para além de hidrocarbonetos mais
pequenos (com um ou dois atomos de carbono saturados ou insaturados)
resultantes de reac¢des de “cracking” .

A actividade global do catalisador diminui muito rapidamente
com o tempo e, nos instantes iniciais, parece diminuir com a temperatura da
reacgao.

A deposigdo de moléculas de coque, a partir da reacgéo de
propeno, sobre o catalisador de FCC, processa-se muito rapidamente a
qualquer temperatura, observando-se que o catalisador fica completamente
desactivado apds alguns minutos de reacgao.

A velocidade da reacgdo de deposicdo de coque varia
inversamnente com a temperatura da reacgdo o que pode derivar da forte
adsorgdo do propeno nos centros activos acidos do catalisador, nos instantes
iniciais da reaccéo

Verifica-se, igualmente, que a reacgdo de deposicdo apresenta
uma cinética de primeira ordem quer a temperaturas baixas (50 °C) quer a
altas temperaturas ( 400 °C) o que concorda com o facto de a adsorgé&o inicial
de uma molécula de propeno, com a consequente formagdo de um
carbocatido secundario, ser a reacgdo predominante.
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Ap6s a formagao dos carbocatides desenvolvem-se as reacgoes
de oligomerizag&o, transferéncia de hidrogénio, ciclizag&o, etc. que conduzem
a formacdo de moléculas de substancias carbonosas sobre a superficie do
catalisador, em competicdo com as reacgdes que conduzem & libertagéo de
produtos gasosos.

Devido ao facto de a adsorcdo de moléculas de propeno se
verificar nos centros acidos protonicos do catalisador, os tratamentos térmicos
efectuados a temperaturas elevadas, ocasionando a tranformagéo de centros
acidos de Brénsted em centros &cidos de Lewis, provocam a diminuigdo da
velocidade inicial de formacdo de coque bem como da quantidade total de
coque depositado.

Com o proposito de estudar a reactividade dos depdsitos de
coque obtidos a diversas temperaturas sobre a superficie do catalisador,
efectuou-se a sua gasificagdo com diéxido de carbono e com ar.

A gasificagdo com didxido de carbono & muito lenta e exige
temperaturas muito elevadas, enquanto que com ar se consegue a remocgao
praticamente completa dos depositos de coque a temperaturas na gama 500-
600°C.

As reaccbes de gasificagdo com ar, a temperaturas entre 450 e
600°C, de depositos de coque obtidos por reaccdo de propeno as
temperaturas de 300, 400 e 500 °C apresentam energias de activacdo de 114,
135 e 155 kJ/mol, respectivamente, o que indica que o coque obtido a
temperaturas progressivamente mais elevadas €& cada vez mais
desidrogenado e, portanto, menos reactivo.

Este facto foi comprovado pela realizagdo de ensaios nao
isotérmicos em atmosfera oxidante. Efectivamente os depdsitos de coque
obtidos a temperaturas inferiores a 400 °C sé&o constituidos por dois tipos de
componentes:

- um primeiro grupo de compostos alifaticos, olefinicos e ciclicos,
com um grau de insaturagcdo que tende a aumentar com a
temperatura da reacgéo e

- um segundo grupo de compostos, constituido por compostos
aromaticos, com um numero de anéis sucessivamente mais elevado
conforme a temperatura da reacgéo vai sendo mais elevada.
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Os depésitos de coque obtidos a 50 °C sdo fundamentalmente
constituidos por moléculas de hidrocarbonetos alifaticos com ponto de
ebulicdo inferior a 300 °C pois verifica-se que, por aquecimento até esta
temperatura em atmosfera de azoto, os depédsitos sdo completamente
removidos da superficie do catalisador.

Os depodsitos de coque obtidos a temperaturas entre 50 °C e
200°C apresentam ainda uma grande propor¢&o deste tipo de componentes
saturados, comprovando-se a volatilizacdo, por aquecimento em atmosfera de
azoto até 450°C, de 90 % dos depositos formados a 100 °C e de cerca de 60-
70 % dos depositos obtidos a 200 °C.

A proporcdo deste primeiro grupo de componentes, mais
reactivos, diminui conforme a temperatura de reac¢do vai aumentando, com o
consequente aumento da importancia do segundo grupo de componentes mais
desidrogenados (compostos nao volateis), verificando-se que os depdsitos de
coque formados a 500 °C s&o constituidos exclusivamente por este tipo de
componentes.

Estes resultados foram comprovados por andlise elementar dos
depositos carbonosos observando-se que a razé@o Hidrogénio/Carbono (H/C)
diminui desde 2,0 (para o cogue obtido a 100 °C) ate um valor de 0,13 , para
depésitos de coque formados a partir de reacg¢éo a 500 °C.

Os resultados obtidos nos ciclos de deposi¢cdo de coque e sua
posterior gasificagdo com ar mostram que no laboratério, tal como na
industria, apds o primeiro conjunto de reacgdes o catalisador perde actividade
devido sobretudo a didmnuigdo da sua forca acida e, também em alguma
extensdo, a destruicdo de centros &cidos, verificando-se por isso, nos ciclos
seguintes, menores velocidades iniciais de deposicéo de coque, bem como
menores quantidades de coque depositado.

Esta conclusdo é igualmente observada nos estudos efectuados
sobre o mesmo catalisador industrial regenerado e exausto.

A quimisorcdo de duas bases com caracteristicas distintas - a
n-butilamina, uma amina alifatica de cadeia linear e com moléculas pouco
volumosas e a 2,6-dimetilpiridina, uma amina aromatica com dois grupos
substituintes a tornar as moléculas muito volumosas, e o estudo da evolugao
da sua desorgdo, permitiu em certa medida diferenciar os tipos de centros
acidos existentes co catalisador em estudo.

Pode concluir-se, sumariamente, que este catalisador de_FCC
apresenta centros &cidos de tipo Bronsted e de Lewis com grande diversidade
de forgas acidas.
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Efectivamente, observam-se diversos tipos de centros &acidos
desde os extremamente fracos, que apenas estabelecem ligagbes de
hidrogénio com o atomo de azoto das aminas e permitem a sua desorgdo a
baixas temperaturas, até centros acidos de Bronsted tado fortes que apenas
permitem a desorgao de ambas as aminas a temperaturas superiores a 600°C.

Como a 2,6-dimetilpiridina ligada aos centros acidos de Lewis é
totalmente desorvida por aquecimento a temperaturas entre 200 e 400 °C, a
partir desta temperatura pode distinguir-se a amina que se encontra adsorvida
exclusivamente em centros acidos de Brénsted.

Apds a formacgdo de depdsitos de coque sobre a superficie do
catalisador e visto esta reac¢ao se efectuar sobretudo sobre os centros acidos
de Brénsted, o valor encontrado para a acidez total, determinada por adsorgao
de n-butilamina, revela um decréscimo substancial. Este facto deve-se ndo so
a ocupagado dos centros acidos de Brénsted pelas moléculas de coque mas,
também, a desactivacdo do catalisador devida sobretudo ao bloqueamento
dos poros por elas causado.

A determinagdo da acidez total do catalisador, apds este ser
sujeito a um ciclo de reac¢des de deposicdo de coque e sua gasificagédo com
ar a 500 ou a 600 °C, conduz a valores semelhantes aos obtidos, em iguais
condigbes, sobre o catalisador virgem, o que é correcto, na medida em que
todas as moléculas de coque que blogueavam quer as aberturas de poros
quer os centros acidos de Bronsted sdo oxidadas pelo ar e, portanto
totalmente removidas.

Pode ainda confirmar-se o decréscimo da acidez total do
catalisador apds algumas reacgbes consecutivas de deposigdo de coque e
gasificagdo, devido & diminuigdo da quantidade total de centros acidos de
Brénsted e de Lewis, bem como a deslocagéo destes ultimos para regibes
acidas mais fracas devido a progresséo de alguns fendmenos de sinterizagao.

Este efeito & muito importante, sobretudo a nivel industrial devido
as elevadas temperaturas atingidas no regenerador e, por este motivo, a
acidez total do catalisador industrial regenerado, determinada por adsorgéo de
n-butilamina a diversas temperaturas, apresenta valores extremamente baixos
(sensivelmente um décimo dos valores habituais para catalisador virgem). Os
centros &cidos determinados para este catalisador regenerado correspondem
a centros acidos muito fracos que apenas estabelecem ligagcGes de hidrogénio
com a amina e, por isso permitem a sue desorgdo a temperaturas muito baixas
(cerca de 108 °C).

~
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A partir da execucdo dos ensaios em que se procesa O
envenamento parcial dos centros acidos do catalisador por quimisorcéo de
aminas, pode concluir-se que, efectivamente, a formagdo de moléculas de
coque ocorre em centros acidos de Bronsted fortes (que permitem a desorgdo
da amina entre 400 e 600 °C) e muito fortes, ou seja, centros &cidos que retém
a amina ate temperaturas superiores a 600 °C.
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