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RESUMO

Como alternativa a utilizacdo de petréleo e seus derivados, € possivel obter
produtos petroquimicos, assim como os combustiveis, a partir de fontes renovaveis. O
processo de craqueamento catalitico de Oleos vegetais produz moléculas de
hidrocarbonetos semelhantes as de petroleo. Nesse trabalho foi avaliado o
hidrocraqueamento de 6leo de soja bruto, ndo tratado, que ¢ mais barato, avaliando-se o
uso de 6leos de baixa qualidade. Foram testados os catalisadores acidos: ZSM-5, NaY,
USY, o catalisador comercial empregado no craqueamento de petroéleo FCC, e os trocados
com amdnio, HY e HZSM-5. Suas estruturas foram avaliadas por difragdao de raios-X
(DRX) e ressonincia magnética nuclear (RMN) de >’Al e #Si, a textura via fisissor¢do de
nitrogénio, e a medida da forga dos sitios acidos, por dessor¢ao a temperatura programada
de amonia (DTP). Os testes cataliticos ocorreram com fluxo de hidrogénio em reator
tubular a 723K. Avaliou-se o comportamento da distribuicdo de produtos ao longo do
tempo de reagdo. Os produtos foram analisados por cromatografia a gas com espectro de
massa € o coque por oxidacdo a temperatura programada (OTP). Os catalisadores
mostraram grande capacidade de desoxigenacdo, produzindo diversos insumos
petroquimicos, principalmente hidrocarbonetos gasosos e aromaticos. O tempo de reacdo
promoveu a formagao de coque, o que modificou a distribuicdo dos produtos, em geral
diminuindo a desoxigenagdo. A troca idnica com amoénio foi capaz de aumentar a acidez
das zeolitas, promovendo um aumento da atividade catalitica e a formagdo de aromaticos.
HZSM-5 manteve sua seletividade a hidrocarbonetos elevada durante o processo. A
modificacdo do perfil de produtos ao longo do tempo de reagdo indica a possibilidade de
se obter diferentes tipos de moléculas através da variacdo dos tempos de residéncia em

outros tipos de reatores.
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ABSTRACT

As an alternative to oil and its derivatives, it is possible to obtain petrochemical
products, such as fuels, from renewable sources. The catalytic cracking process of
vegetable oils produces molecules of hydrocarbons similar to petroleum. In this study
was evaluated the hydrocracking of crude soybean oil, not treated, which is cheaper and
allows the use of low quality oils. The acid catalysts were tested: ZSM- 5, NaY, USY, the
catalyst used in the cracking of oil FCC and the exchanged with ammonium HZSM-5 and
HY. Their structures were evaluated by diffraction (XRD) X- ray and nuclear magnetic
resonance (NMR) 2’Al and ?°Si, porosity via physisorption of nitrogen, and the measure
of the strength of the acid sites by the programmed desorption of ammonia temperature
(TPD).The catalytic tests occurred with hydrogen flow in a tubular reactor at 723K. Was
evaluated the behavior of the distribution of products throughout the reaction time. The
products were analyzed by gas chromatography with mass spectrum and coke by
temperature programmed oxidation (TPO). All the catalysts showed great deoxygenation
capacity, producing various petrochemical products, mainly gaseous and aromatic
hydrocarbons. The reaction time promoted the formation of coke, which modified the
distribution of goods, in general, rising the oxigen content. The ion exchange with
ammonium was able to increase the acidity of zeolites, promoting an increase in the
catalytic activity and the formation of aromatics. The HZSM-5 maintained its high
selectivity to hydrocarbons during the process. The change in product profile along the
reaction time, indicates the possibility to get different types of molecules through

different residence times in other types of reactors
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Introducio 1

1 INTRODUCAO

O desequilibrio ambiental causado pela interferéncia humana no ciclo natural do
carbono, através da utilizacdo de combustiveis de origem fossil, que levariam milhares
de anos para retornarem a atmosfera, vem causando problemas a fauna e flora por todo o
mundo, além de gerar custos adicionais de forma indireta ao seu uso devido a polui¢do
(Barbir, Veziroglu, & HJ Plass, 1990). Além de ser um recurso que gera grandes impactos
ambientais, a matéria prima de origem fossil € esgotavel, segundo Taufiqurrahmi e Bhatia
(2011), 2,7% das reservas de petroleo sdo consumidas a cada ano, o que nos leva a um
esgotamento dos recursos em cinquenta anos. Este processo pode se acelerar, visto que

ha projecdes de que o consumo de petrdleo venha a dobrar nesse mesmo periodo.

Como alternativa ao emprego de petroleo e seus derivados como combustiveis,
tém sido desenvolvidas pesquisas com recursos renovaveis para a obtengao de substitutos.
Ha dois tipos de combustiveis obtidos a partir de 6leos vegetais, a transesterificacdo em
fase liquida, que ocorre a baixa temperatura, produzindo ésteres de acidos graxos € o
craqueamento termo catalitico a elevadas temperaturas, que produz combustivel

semelhante a fragdes de petroleo (hidrocarbonetos gasosos, gasolina, querosene e diesel).

O biodiesel (produto da transesterificagdo de oleos vegetais), como comentado
por Tian et al. (2008), apresenta caracteristicas de combustivel inferior a dos
combustiveis fosseis, como baixa uma fluidez, que piora em temperaturas baixas, sendo
incompativel com os motores convencionais de combustao interna. Além disso, o teor de
compostos oxigenados presente nos ésteres reduz o poder calorifico em torno de 11% em
relacdo ao diesel de petroleo. O processo de transesterificacdo consome elevadas
quantidades de etanol, além de produzir glicerol em grandes quantidades. Apesar de ter
aplicacdo em diversas areas da industria, apresenta baixa demanda, além de ser
subproduto do processo de refino de 6leo vegetal comestivel (Shelly Biswas, Mohanty,
& Sharma, 2014). A transesterificacdo na producdo do biodiesel gera uma mistura entre

os ésteres e o glicerol que ¢ de dificil separacao.

Como uma alternativa ao processo de transesterificacdo, a rota de
craqueamento termocatalitico gera combustiveis com estrutura quimica e propriedades
fisicas similares as dos combustiveis do petroleo e com teor desprezivel de enxofte,
nitrogénio e metais pesados (Tian et al., 2008). Segundo Maher e Bressler (2007) existem

dois caminhos para descrever esse processo: o craqueamento térmico e o catalitico. No



Introducio 2

processo de craqueamento puramente térmico, ou pirdlise, a fragmentacdo das moléculas
ocorre devido a energia térmica. Sua estrutura se desestabiliza, e esta acaba por se
fragmentar em moléculas menores. O craqueamento catalitico ocorre através da interag@o
das moléculas com sitios ativos de um catalisador, geralmente sélido, gerando diferentes
moléculas organicas, através de diferentes mecanismos. Geralmente o craqueamento
catalitico acontece em fase gasosa e algumas moléculas organicas de cadeia longa nao
sdo estaveis em suas temperaturas de ebulicdo, fazendo com que ocorram de forma

simultanea, ambos os processos quando se trata de craqueamento catalitico.

1.1 Objetivos

Este trabalho teve por objetivo explorar a tecnologia de craqueamento catalitico
de 6leo vegetal de forma experimental. Para isso foram realizados testes em laboratorio
em um reator tubular com leito fixo, onde foram avaliados diferentes catalisadores
zeoliticos, tipicos de craqueamento de petroleo, as zedlitas NaY, ZSM-5, USY e o
catalisador comercial utilizado no craqueamento catalitico em leito fluido (FCC). A fim
de se relacionar as propriedades de cada catalisador com a capacidade de craquear os
triglicerideos, para que também possa se avaliar o mecanismo preferencial do processo

de desoxigenagao.

Como objetivo de melhorar o desempenho do catalisador no processo, foram
produzidas as zedlitas HZSM-5 e HY, as quais sofreram tratamentos de trocas ionicas

com amonia, seguida de calcinagdo, a fim de modificar a acidez das zedlitas.

O hidrotratamento foi empregado com o objetivo de aumentar o rendimento
energético do processo, tendo em vista a desoxigenacdo via hidrodesoxigenagdo, que
evita a producdo de 6xidos de carbono, mantendo a quantidade de carbonos na cadeia do

hidrocarboneto gerado.

A utilizagdo de um reator tubular de leito fixo tem a capacidade de mostrar a
modificacdo do perfil de produtos do processo ao longo do tempo e dessa forma se
relacionar com o produto que sera obtido em um reator com leito circulante, em diferentes

tempos de contato entre o material e o reagente.
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2 FUNDAMENTOS E REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Craqueamento de Hidrocarbonetos

O processo de craqueamento consiste na dissociagdo de moléculas de elevado
peso molecular em outras com menor peso molecular. Caso o craqueamento ocorra
apenas por efeitos térmicos ele ¢ dito pirdlise. Quando o processo ocorre na presenca de

um catalisador ele é dito catalitico.

De acordo com Magee e Maurice (1994) o aumento na necessidade de
combustiveis automotivos impulsionou a industria a agregar valor as fragdes menos
valiosas de petroleo, convertendo-os em hidrocarbonetos leves, uma vez que os
combustiveis obtidos por meio da destilacdo do 6leo bruto ndo supriam a demanda.
Segundo Speight (2010), antes desse processo, a gasolina produzida por destilagdo era
estocada, e seu excedente muitas vezes descartado, visto que a maior demanda na época
era do querosene. Com o aumento da demanda de gasolina mais e mais componentes do
querosene foram adicionados aos desta, até que a demanda obrigou ao desenvolvimento
de um novo processo. Foi assim que em 1913, a companhia “Standard Oil Company of

Indiana” comercializou o primeiro processo de craqueamento.

Nos anos de 1930 a 1940, durante a segunda guerra mundial, o processo de refino
do petrdleo, principalmente por craqueamento, fez com que a demanda de combustiveis
para transporte fosse atendida. A explosdo da demanda que ocorreu nas décadas de 1950
e de 1960, obrigou a tecnologia a se aprimorar, tornando-se mais eficiente e com produtos
de melhor qualidade. Os primeiros processos utilizados no inicio do século XX envolviam
apenas a utilizacdo de energia térmica para a dissociacdo das moléculas. O processo
gerava principalmente moléculas de gas com Cz, C3 e C4 e olefinas com uma fra¢do de

aromaticos chamada de gasolina de pirdlise (Wittcoff, Reuben, Plotkin, & Wiley, 2004).

Devido a baixa eficiéncia e a elevada formacao de coque de baixo valor agregado,
a tecnologia de craqueamento sofreu diversas modificagdes ao longo dos anos, a fim de
superar estes obstaculos. Trés diferentes dire¢des foram tomadas para diminuir a
coqueificag¢do e a aumentar a eficiéncia: a utilizacao de hidrogénio a elevadas pressodes a
fim de reduzir a formagdo de coque, a aplicacdo de catalisadores e por fim a sua
regeneragdo continua. Historicamente foram desenvolvidos trés processos de

craqueamento: o de leito fixo que foi utilizado a partir de 1936 e foi substituido pelo leito



Fundamentos e revisdo bibliografica 4

movel a partir de 1941. Este que foi logo superado pela tecnologia do leito fluidizado

circulante em 1942, que ¢ utilizada até hoje (Magee & Maurice, 1994).

A utilizagdo de oleos vegetais no processo de craqueamento foi impulsionada na
década de 1970, pela crise do petréleo. Inicialmente, o principal processo aplicado a
conversao de triglicerideos em hidrocarbonetos liquidos foi a pirdlise (Maher & Bressler,
2007). Desde entdo essa tecnologia tem sido utilizada no craqueamento de petroleo, ou
seja, processos semelhantes foram aplicados aos triglicerideos, como a pirdlise
(Wildschut, Melian-Cabrera, & Heeres, 2010), o craqueamento catalitico (S Biswas,
Biswas, & Kumar, 2012), o hidrocraqueamento catalitico (Sotelo-Boyas, Trejo-Zarraga,
& Hernandez-Loyo, 2012), e o craqueamento catalitico com leito fluidizado (Joshi &

Lawal, 2012).

2.1.1 Processo de pirdlise

Moléculas com elevada massa molar sdo sensiveis ao calor, fragmentando-se em
particulas menores devido a temperatura em um processo endotérmico, como no caso das
parafinas do petroleo que se dissociam em torno de 400°C. A dissociagd@o inicial que vem
a ocorrer ¢ geralmente a principal, porém a fragmentagdo pode continuar a acontecer

gerando cada vez mais moléculas menores, geralmente insaturadas (Rao, 1984).

Em temperaturas superiores a 350°C os dois principais processos térmicos que
ocorrem durante a pirdlise de hidrocarbonetos sdo a desidrogenacdo e o fracionamento.
O fracionamento ¢ termodinamicamente mais favorecido que a desidrogenagdo. Durante
a decomposicao térmica dessas moléculas, diversas reagdes paralelas podem ocorrer,
como isomerizacao, alquilagdo, aromatizagdo, ciclizacdo, decomposi¢do de compostos
polimerizados e recombinagio de compostos craqueados (FREUND, CSIKOS,
KESZTHELYI, & MOZES, 1982).

Segundo Speight (2010) as caracteristicas do produto do craqueamento térmico
dependem da severidade com a qual o processo ocorre, ou seja, depende da temperatura,
da taxa de aquecimento, do tempo de residéncia e da pressdo. No caso da ultrapir6lise,
que ocorre a elevadas temperaturas e curtos tempos de residéncia, o residuo de destilagao
¢ completamente convertido em olefinas e gas. Esse processo ¢ geralmente utilizado para

a produgdo de etileno e olefinas pesadas a partir de etano, propano, butano e destilados
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leves. Os processos de média severidade sdo geralmente utilizados para o processamento

do residuo. Elevadas temperaturas aumentam a conversao em gases € coque.

De acordo com Freund et al. (1982) a temperatura ndo sé afeta a taxa na qual as
reagdes ocorrem, mas também determina quais processos € mecanismos Sao
termodinamicamente possiveis. Quanto mais alta a temperatura, maior a quantidade de
gases no produto e maior a quantidade de coque formado. Em pressdes reduzidas, as
reacdes de polimerizacdo sdo expressivas até 400°C, e a formagdo de olefinas e
compostos aromaticos ocorrem acima de 600°C. Com relag¢do ao tempo de residéncia das
espécies quimicas no reator, quanto mais tempo as moléculas sdo submetidas as
condigdes de craqueamento, maior ¢ a formacdo de coque, a desidrogenagdo e a
gaseificacdo. Na tabela 2.1 podem-se observar as diferentes faixas de temperatura de

varios processos de pirdlise, a fim de obter produtos especificos (Rao, 1984).

Tabela 2.1 — Efeitos da temperatura na operagao de Pirdlise

Temperatura [°C] Objetivo Produtos
425 - 460 Quebra de viscosidade Combustivel liquido
460 — 520 Craqueamento térmico Gas, gasolina, 6leos Tar, 6leos
de circulagao
520 - 600 Coque a baixa temperatura Gas, gasolina e coque leve
600 — 800 Produgdo de gas Gas e insaturados
800 - 1000 Coque a alta temperatura  Gés, aromaticos pesados como

piche ou coque
Acima de 1000 Decomposi¢do Ha, gas e negro-de-fumo

Fonte: RAO (1984)

Existem trés tipos basicos de pirdlise de hidrocarbonetos. A pirdlise branda tem o
objetivo de reduzir a viscosidade de residuos de 6leo pesado de destilagdo, podendo
produzir destilados leves, e ocorre na faixa de 400 a 500 °C. O craqueamento por
correntes de vapor tem por objetivo produzir hidrocarbonetos liquidos a partir de
moléculas como etano até as moléculas de gasoleo, e ocorre entre 800 e 8§70 °C. O ultimo
¢ a formacdo de coque que acontece em elevadas temperaturas gerando diversas

moléculas, principalmente gasosas.
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A pressao interfere no craqueamento térmico de uma forma mais branda quando
comparada ao tempo de residéncia e a temperatura, de modo a retardar o processo de
fragmentagdo. Uma pressdo positiva no processo, em torno de 15kgf/cm® garante uma
minimiza¢do na formacdo de coque (Rao, 1984). Uma elevada pressdo favorece a
produgdo de olefinas na faixa do diesel, uma vez que diminui as quantidades de fragdes

leves produzidas (Speight, 2010).

Um aumento na pressao faz com que a taxa de gaseificagdo diminua ndo alterando
o processo de fragmentagdo das moléculas. Porém a pressdo elevada favorece as reagdes
secundarias de polimerizagdo e de condensagdo, gerando mais hidrocarbonetos liquidos
do que a pressodes reduzidas. A taxa de reagdo ¢ aumentada, chegando a 20 e 40 vezes

com o aumento da pressdo (FREUND et al., 1982).

O mecanismo pelo qual o craqueamento térmico acontece ¢ através de reagdes
com radicais livres. Esses atomos, ou grupos deles, possuem um elétron desemparelhado,
porém sua natureza difere da dos ions (Rao, 1984). Eles ocorrem quando as liga¢des entre
carbono-carbono e/ou carbono-hidrogénio sdo termicamente quebradas, com a primeira
ocorrendo mais frequentemente, ja que necessita de muito menos energia que a segunda

(FREUND et al., 1982)

A tabela 2.2 mostra o exemplo do craqueamento de etano, e suas reagdes paralelas
com radicais livres. Nesse caso o processo ocorre da seguinte forma: no passo (a), a etapa
de iniciacdo, sdo gerados dois radicais livres metila; na etapa seguinte um radical ataca
uma molécula de etano (b) gerando metano e um radical etila; nas etapas (c) e (d) a
propagagdo continua, gerando ciclicamente etileno e radical etila e hidrogénio; em (e) e
(f) tem-se reagdes de terminagdo onde dois radicais geram moléculas estaveis, como etano
e butano; em (g) e (h) reagcdes de dismutacdo podem gerar hidrocarbonetos maiores que

o propano (Wittcoff et al., 2004).

Segundo Einsfeldt (2005) assim que ha a formagdo de um radical livre, esse gera
uma reacao de transferéncia de hidrogénio e uma reacdo de cisdo beta (cisao da ligacao
entre carbonos). Quando hé a cisdo beta, ocorre a formagao de um hidrocarboneto € um
novo radical livre. J& quando hé a transferéncia do hidrogénio, o radical extrai ou um

carbono ou um hidrogénio do hidrocarboneto.
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Tabela 2.2 - Mecanismos das principais reagcdes com radicais livres

Mecanismo Reacao

(a) CH;CH;—CH;-+CHj- Iniciacdo

(b) CH;CH;+CH;5-—CH4+CH;CH,-

(©) CH;CH,-—CH,=CH,+H- Propagacao

(d) CH;CH;+H-—H,+CH;CH, -

(e) 2CH;CH,-—CH;CH,CH,CHj; ]
Terminagao

® CH;CH, - +H -—» CH;CH;4

CH,=CH,+CH;CH,- — CH5;CH,CH,CH,-
® 2CH;CH,CH,CH,—CH;CH,CH,=CH,+CH3;CH,CH,CH - pesproporciona-
- CH,=CH,+CH;-—CH;CH,CH,- mento

2CH3 CH2 CH2 . —)CH3 CH:CH2+CH3 CH2CH3

Fonte: adaptado de WITTCOFF et al. (2004)

Quanto ao tipo das moléculas, na pirdlise os alcanos ramificados sdo fragmentados
mais rapidamente que os lineares. Os compostos que contém apenas um grupamento
metila no segundo carbono comportam-se como alcanos lineares, esse comportamento se
intensifica com o aumento do peso molecular. Duas ramificagdes na molécula alteram

bastante o comportamento em relagdo ao craqueamento (FREUND et al., 1982).

Dessa forma, o craqueamento puramente térmico ou pirdlise € um processo muito
dependente da matéria prima, que demanda elevada energia térmica para que se alcance
o produto desejado. As reagdes paralelas levam a formacao de produtos indesejados por
reacdes de polimerizacdo e desidrogenagdo que geram coque, além de ter uma conversao

baixa dos reagentes, necessitando de reciclo dos mesmos.

2.1.2 Craqueamento catalitico

O craqueamento catalitico de moléculas organicas ¢ uma das operagdes mais
importantes do processo de refino de petroleo em todo o mundo, e ¢é utilizada
principalmente para a obtengdo de hidrocarbonetos na faixa da gasolina com elevada
octanagem (Rao, 1984). As composicdes quimicas do produto, em quantidades de gas, de
liquido e de soélidos formados, variam daquela obtida pelo craqueamento térmico, na

presenca de um catalisador (FREUND et al., 1982)
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Esse tipo de processo ganhou atencao durante a segunda guerra mundial devido a
grande demanda de gasolina. Nos primeiros processos foram utilizados aluminosilicatos
naturais como catalisadores, em destaque a montmorilonita. Nos anos 60’s, foram
introduzidas aos processos aluminosilicatos sintéticos com estruturas cristalinas similares
as naturais, neste caso a zeolita Y (faujasita) (Wittcoff et al., 2004). Com o inicio da
aplicacdo dos materiais cataliticos no refino, outros processos foram desenvolvidos a

partir desses materiais (Speight, 2010), cujo resumo pode ser observado na tabela 2.3.

Tabela 2.3 - Exemplos de processos cataliticos no refino de petroleo

Processo Materia-prima Produtos Temperatur Tipo de reagio
a da reacao
[°C]
Craqueament Hidrocarboneto Gasolina, 470-525 Dissociagdo por
) s Pesados gas, fragmentacao
combustiveis das moléculas
Hidrogenacdo  Combustiveis = Combustivei 205-455 Hidrogenacao,
pesados s leves craqueamento,
remocao de
halogénios
Reforma Gasolina nafta Elevar a 455-535 Desidrogenagao
octanagem , craqueamento,
isomerizagao
Isomerizacdo Butano (C,H;() Isobutano Rearranjo
(C4H1o)
Alquilacao Butileno(C,Hg) Alquilato 0-10 Combinagdo
¢ isobutano (3CgHg)
(C4Hy0)
Polimeriza¢do Butileno (C4Hg) Octeno 150-175 Combinacao
(CgHi6)

Fonte: Adaptado de Speight (2010)

As reagdes cataliticas ocorrem em condigdes mais brandas que a pirdlise. Os
processos sdo realizados em temperaturas que variam de 450 a 510°C. A pressdo durante
a reacdo ¢ diferente para cada tipo de reator, porém geralmente ndo ultrapassa 2 atm. As
espécies quimicas presentes na matéria-prima utilizada é fator limitante nesse tipo de
processo. O petroleo contém compostos sulfurados e nitrogenados. O nitrogénio presente

se adsorve quimicamente nos sitios acidos, diminuindo drasticamente a atividade e
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modificando a seletividade do catalisador. O mesmo ocorre com os tracos de metais
presentes no petréleo, que modificam a atividade e a seletividade da reagdao durante o

processamento (Rao, 1984)

As reagdes de craqueamento catalitico correm principalmente em reatores com
leito fluidizado, onde o catalisador, na forma de particulas muito finas, é suspenso no
reagente da fase vapor, com tempo de residéncia da ordem de segundos, a temperaturas
em torno de 500°C. Neste caso os produtos sdo rapidamente resfriados para prevenir a

sua decomposi¢ao (Wittcoff et al., 2004).

O craqueamento catalitico envolve a fragmentacdo de moléculas de
hidrocarboneto formando moléculas com cadeias mais curtas e nucleos aromaticos, onde
a reagdo tem inicio pela formacao de um ion carbonio, formado tanto pela adicdo de um
atomo de hidrogénio a uma olefina quanto pela remocao de um hidreto. Ambas ocorrem
pela interagdo dos hidrocarbonetos com os sitios acidos presentes no catalisador. O
processo ¢ baseado na formag¢ao de ions carbdnio, que sdo caracterizados por uma carga
positiva livre em um dos atomos de carbono (FREUND et al., 1982). Esses ions sdo
responsdveis pelas reacdes de alquilagdo, ciclizacdo, reforma, polimerizacao,
craqueamento catalitico, hidrocraqueamento, aromatizacdo, isomerizagdo, entre outras

(Rao, 1984).

Uma vez formado o ion carbonio, os meios pelos quais os dos produtos se formam
dependem principalmente da forma como as interagdes ocorrem, como por exemplo, a
isomerizagdo, pode ocorrer ou por deslocamento de ions hidreto, ou por deslocamento do
grupo metila, que ocorrem rapidamente. A tendéncia ¢ a estabilizacdo do ion carbonio,
pelo deslocamento da carga em dire¢ao ao centro da molécula, levando a isomerizacao
das olefinas quando ocorre a produgdo dos ions carbonio. No caso da formagao de grupos
ciclicos a tendéncia ¢ a adigdo de um ion carbonio em uma insaturagao. Quando ocorrer
a formag¢ao de um ion carbonio em uma cadeia ciclica insaturada, pode ocorrer a formagao
de um composto aromatico (Speight, 2010). Dessa forma, mesmo que a matéria prima
seja rica em compostos lineares o produto do craqueamento em presenca de um

catalisador, podera conter elevada carga de compostos aromaticos (Einsfeldt, 2005)

As principais reagdes que ocorrem durante o craqueamento catalitico, estas sdo
promovidas pelas interacdes com os sitios acidos do catalisador. As reacdes de
desidrogenacdo sdo promovidas pelos sitios tipo 4cido de Lewis, pois esses tém a

capacidade de remover anions H- dos hidrocarbonetos. A formacao dos ions carbonio tem
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origem em sitios acidos de Bronsted, pois esses t€ém a capacidade de doar prétons,
gerando uma carga positiva na molécula. A migracdao dos grupos metila e as
transferéncias de hidrogénio ocorrem uma vez que a molécula com a carga tende a se
estabilizar. A cisdo-f ocorre quando um ion carbdnio tem a ligagdo carbono-carbono
fragmentada em condi¢des termodinamicamente favoraveis (Wittcoff et al., 2004). As

reagoes estdo listadas a seguir:

e Desidrogenagdo para alcenos

R,CH,-CH,R;, — R;CH=CHR, + H, (2.1)
e Formacgao de ion carbonio

R,CH=CHR; + H" — R;CH,-CHR," (2.2)
e Migragdo de grupos metil

CH;-CH,-C*HR4 — C*H,CH(CH;)Rg — CH3C* (CH3)Rg (2.3)

e Transferéncia de hidrogénio

R,CH,-CHR, + R3CH(CH;)CH,R, - R;CH,CH,R, + R3C*(CH3)CH,R, (24)
e Cisdo-p
(CH3),C*-CH,-CH(CH3), — (CH3),C=CH2 + C*H(CHz), (2.5)

Como apresentado acima, o craqueamento catalitico ¢ uma rea¢do que acontece
predominantemente por ions do que por radicais livres, porém os mecanismos das etapas
de iniciacdo, propagacdo e terminacdo sdo similares as apresentadas na tabela 2.2. Essa
diferenca existe porque a reacdo que forma os radicais livres acontece de forma mais lenta
quando comparada com as reagdes com ions carbonio, durante as quais se rearranjam e
reagem a taxas muito maiores. Outra forma de explicar este efeito ¢ considerar que quanto
maior a cadeia dos radicais livres presentes, mais estaveis eles serdo, porém as diferencas
entre suas estabilidades sdo pequenas. Por outro lado, no caso dos ions carbonio, a
diferenca entre a cadeia do ion altera substancialmente a sua reatividade e estabilidade,
fazendo se rearranjar. Assim durante o craqueamento catalitico, a formagao de radicais ¢
desfavorecida termodinamicamente por necessitar de mais energia que as outras reagdes

em que o ion carbdnio participa (Wittcoff et al., 2004).
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Sendo assim, a utilizacdo de catalisadores tornou possivel suprir a demanda de
combustiveis no mundo todo. A capacidade desse processo € superior ao craqueamento
puramente térmico, gerando combustiveis de maior qualidade e aumentando a capacidade

de refino das industrias petroquimicas.

2.1.3 Processo de tratamento com hidrogénio

Hidrotratamento ¢ um termo aplicado a muitos processos na industria do petrdleo,
que té€m por objetivo remover impurezas do petroleo e também reduzir a viscosidade dos
6leos pesados. O petréleo bruto leve possui uma razao hidrogénio/carbono maior que a
dos oOleos pesados, dessa forma os Oleos pesados sdo hidrogenados para serem
aproveitados e utilizados em processos onde se exige que os hidrocarbonetos alimentados
sejam mais leves. Geralmente aplica-se a residuos pesados a fim de refina-los (Wittcoff

et al., 2004).

O tratamento com hidrogénio também ¢ aplicado para a remog¢ao de heterodtomos
como nitrogénio e enxofre, impurezas que emitem gases toxicos quando queimados e que
desativam os catalisadores de algumas etapas do refino. Também para remover alguns
compostos oxigenados que estdo presentes em baixissimas quantidades no petréleo, sdo
utilizados catalisadores de Ni-Mo suportados em YAl, 03, que em presenga de hidrogénio
promovem a desoxigenacao (Raseev, 2003). Como comentado por Speight (2010) esse
tipo de catalisador ¢ utilizado para a minimizacao da desativacdo por enxofre ou arsénico,
porém sua atividade ¢ menor do que aqueles com metais como por exemplo: niquel,
platina, paladio, cobalto, ferro e cobre. Esses sdo ativos a temperatura ambiente e podem

ser utilizados em hidrogenagdes a pressao atmosférica.

O hidrocraqueamento de hidrocarbonetos ¢ um processo térmico que ocorre em
temperaturas superiores a 350°C, onde reagdes de hidrogenagdo acompanham as de
craqueamento. Nesse caso faz-se uso de hidrogénio gasoso em pressdes entre 7 atm e
140 atm, que ¢ responsavel pela alteragdo no perfil de produtos do processo. A
combina¢do de produtos ¢ dependente da combinagcdo de um craqueamento térmico e

catalitico, com o processo de hidrogenacao. (Speight, 2010).

O hidrocraqueamento ocorre em duas etapas que t€m por objetivo craquear e
hidrogenar os hidrocarbonetos. Na figura 2.1 é possivel observar um esquema do processo

de hidrogenacao realizado em dois estagios. O primeiro estdgio consiste na remocao dos
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heteroatomos pela hidrogenagao dos mesmos pela interagdo com o catalisador especifico
do processo, convertendo-os em sulfeto de hidrogénio, amodnia e dgua. Apds essa etapa
os hidrocarbonetos desejados sdos separados do hidrogénio e da fracdo leve a
temperaturas brandas, o hidrogénio e as fragdes que ainda precisam de tratamento sdo
recirculadas para o reator. O segundo estagio tem por objetivo hidrocraquear o residuo
pesado do primeiro estagio, € por isso este opera em condi¢des mais severas (Souza,

2001).

Produtos

Compressor de
reciclo de gas

Separador de
alta pressio

Fracionador

Separado
bhaixa pre

Reciclo

N N

7T T
A~
Alimentacio [ =

Figura 2.1 - Esquema de uma unidade de craqueamento de dois estagios.
Fonte: (Souza, 2001)

Segundo Raseev (2003), muitos estudos foram realizados quanto a remocdo de
heteroatomos das fracdes de petréleo com o hidroprocessamento, a fim de encontrar o
mecanismo pelo qual a reagdo acontece. S0 encontrados mecanismos de um Unico sitio
ativo ou de dois sitios vizinhos (Raseev, 2003). No caso da desoxigenacdo de compostos
oxigenados presentes no petroleo, pode-se observar na figura 2.2, a estequiometria da

reacdo para acidos e fenois.
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o] OH
AN CHg
+3H,
R — R + 2H,0
OH
+H,
T, + 2H,0

Figura 2.2- Desoxigenacao de acidos e fenois por hidrotratamento
Fonte: Raseev (2003)

Através do hidrocraqueamento catalitico, ¢ possivel combinar as reagdes de
craqueamento com as de hidrogenacdo a fim de melhorar qualidade dos produtos
direcionando-os a desoxigenagao da matéria prima, como por exemplo: os triglicerideos,
para a obtencao de hidrocarbonetos liquidos para uso como combustiveis. A incorpora¢ao
de hidrogénio nas cadeias carbonicas diminui a quantidade de compostos aromaticos
formados e promove a linearizagdo das cadeias, por saturagdo das mesmas. E possivel
também com esse processamento alcangar baixissimas concentragdes de poluentes no

produto.

2.14 A formaciao do coque

O coque ¢ um material s6lido carbonaceo produzido durante o craqueamento. Esse
material tem a caracteristica de apresentar elevada quantidade de carbono e ter uma
aparéncia de favo de mel, por ser constituido de anéis aromaticos ligados uns aos outros
na forma de grandes polimeros. Sua cor varia do cinza ao preto, sendo insoluvel em

solventes organicos (Speight, 2010).

Para Raseev (2003) o coque possui uma razao H/C muito baixa, em torno de 3, e
quando ¢ formado a baixas temperaturas a razdo fica ainda menor. Os compostos
carbonaceos que constituem o coque tém elevada massa molecular, em torno de 120.000
g/mol. Essas moléculas ndo sdo formadas diretamente pela decomposi¢ao dos alcanos ou
ciclo-alcanos, mas por uma série de reagdes com os produtos da fragmentagdo desse
material. Os compostos aromaticos, devido aos atomos de hidrogénio ressonantes, tém

uma grande estabilidade térmica. Esses compostos ndo formam radicais livres, mas
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podem vir a reagir através de ligagdes com os grupos alquila, que geram radicais. Na
figura 2.3 € possivel observar o caso do dibenzil, onde a formacao de um radical livre
gera uma insaturagdo da ligacdo carbono-carbono que antes era saturada, levando a

molécula a se estabilizar na forma de um composto tri-aromatico (Raseev, 2003).
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Figura 2.3 — Formagao de coque através da molécula de dibenzil.
Fonte: (Raseev, 2003)

A juncdo das moléculas através dos radicais livres pode continuar até formar
compostos com um nimero cada vez maior de atomos e de grupos aromaticos gerando,
assim, um solido com uma rede de anéis aromaticos. Esse solido se deposita na superficie
do catalisador e nao ¢é arrastado pela corrente gasosa, inibindo os sitios ativos do
catalisador, fazendo com que seja alterada a sua atividade e seletividade durante a reagao,

sendo o principal responsavel pela desativagdo de um catalisador 4cido.

2.2 Catalisadores para cragueamento

Os catalisadores empregados no processo de craqueamento apresentam
caracteristicas em comum. Dente elas, ¢ possivel citar a presenga de sitios acidos, a
elevada superficie especifica, a composi¢ao de aluminosilicatos, a estabilidade térmica e
a capacidade de fragmentar moléculas organicas, sendo esta Ultima conferida

principalmente pela acidez.

Dentre os catalisadores que foram utilizados nesse trabalho estdo as zedlitas ZSM-
5, NaY e USY, bem como o catalisador preparado para o processamento de FCC de
petrdleo que possui em sua composi¢do zedlitas e terras raras. Todos estes sdo descritos

a seguir.
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2.2.1 Estrutura das zeolitas

A palavra zedlita ¢ derivada da palavra grega “zeen” que significa “ebulir” e
“lithos’ que significa “pedra”, que teve origem da capacidade de adsorver agua de forma
reversivel (Suzuk, 1990). as zeo6litas sdo aluminosilicatos cuja estrutura cristalina possui
porosos na forma de canais interconectados que sdo ocupados por cations € moléculas de
agua. Os cations sdo moveis, o que possibilita a troca idnica. O processo de remocao de
agua ¢ reversivel, geralmente realizado por aquecimento, o que leva a formagdo de uma
estrutura porosa, constituida por canais e cavidades, que ocupam em torno de 50% do

volume dos cristais (Breck, 1974).

A estrutura cristalina da zeo6lita é composta por unidades tetraédricas nas quais os
atomos de silicio e de aluminio estdo cercados de 4&tomos de oxigénio e unidos por eles,
formando assim uma estrutura polimérica tridimensional. Segundo Breck (1974) os
tetraedros sdo constituidos por 4tomos de Sit* e Al*3 com quatro 4tomos de oxigénio,
representados na figura 2.4. Essa estrutura promove entdo um desequilibrio de cargas
elétricas no atomo de aluminio que ¢ compensado pela presenga de ions positivos
adicionais na estrutura. Os principais cations sdo os metais alcalinos, como no caso da

zeolita NaY, alcalinos terrosos e o proton, H.

Figura 2.4 — Tetraedros de Si ou Al coordenados com atomos de oxigénio.
Fonte: (Sadeghbeigi, 2000)

Como descrito por Kulprathipanja (2010), sdo conhecidas inumeras estruturas
cristalinas diferentes das zeolitas. Os tamanhos de seus poros variam de 0,3 a 1,0 nm e o

volume de seus poros de 0,10 a 0,35 cm3 /g. Uma divisdo tipica das zeolitas ¢ feita a partir
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do tamanho de seus poros: As zeoélitas de poros pequenos, com anéis de oito membros,
cuja abertura tem diametro de 0,30-0,45 nm, como por exemplo, a zeolita A. As zedlitas
de poros médios, com anéis de oito membros, cuja abertura tem diametro de 0,45-0,60
nm, como a zedlita ZSM-5. As zeolitas de poros largos, com anéis de oito membros, cuja
abertura tem diametro de 0,6-0,8 nm, como as zedlitas Y ¢ X. E por fim as zedlitas de

poros extra largos, com anéis de quatorze atomos, como a UTD-1.

A incorporacdo de materiais zeoliticos na composi¢cdo do catalisador comercial
utilizado no processo de FCC, data da década de 1960 e foi um dos maiores avangos desse
processo. Com um pequeno investimento, a incorporagdo de zeolitas na composicao
desses catalisadores aumentou significativamente a lucratividade e o rendimento do
processo. Comparado com os outros catalisadores de silica-alumina amorfos, a atividade
e seletividade das zeolitas ¢ muito superior, uma vez que estas apresentam uma maior

acidez, que proporciona uma maior capacidade de craqueamento (Sadeghbeigi, 2000).

Os materiais zeoliticos s3o amplamente utilizados principalmente em trés
processos cataliticos, no refino de petroleo, petroquimica e controle da poluicao
(Decroocq, 1997). As zedlitas, por exemplo, ZSM-5 e Y, sdo catalisadores ativos e/ou
suportes em uma variedade de reagdes, tais como craqueamento, alquilagdo,
aromatizacdo, isomerizacdo de hidrocarbonetos, entre outras, devido a sua atividade,
seletividade estrutural (Bellussi & Pollesel, 2005), propriedades de troca idnica e
estrutura porosa com grande superficie especifica, para a ZSM-5 (Jung, Park, & Seo,

2005).

2.2.1.1 A zedlita ZSMS5

A zeblita ZSM-5 tem seu nome originado de uma sigla, que significa “Zeolite
Socony Mobil” e o nimero que acompanha a designacdo ¢ dependente da estrutura de
cada uma das zedlitas do grupo ZSM. Nesse caso a abertura do poro ¢ de cinco angstrons,
0 que acresce o numero 5 a sigla. Esse catalisador foi sintetizado pela ““Mobil Qil

Research and Development Corporation”.

Uma das principais caracteristicas desse material ¢ a sua elevada razio entre a
quantidade de atomos de silicio e de aluminio. Essa razdo tem sempre um valor muito
elevado, variando de 8 até quantidades elevadas de silicio, com pouquissimo aluminio

estrutural. Essa composi¢do variada vem da versatilidade desta zeolita em poder ser
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sintetizada com diversas razoes Si/Al diferentes, bem como com diversos atomos

diferentes na sua rede, como: B, Ga, Fe, Ti, Co, e muitas outras (Kulprathipanja, 2010).

= N
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Figura 2.5 — Sistema poroso da zeolita ZSM-5 — Canais retos na horizontal e os
sinusoidais na vertical
Fonte: (Kulprathipanja, 2010)

A estrutura desta zeolita ¢ formada por cinco anéis que formam colunas e estao
conectadas umas as outras, como ¢ possivel observar na figura 2.5, onde estd ilustrada a
estrutura porosa da ZSM-5, com seus canais retos, diretos e suas intercessdes. O canal
retilineo percorre a dire¢ao [010] (figura 2.6) e o canal sinusoidal percorre a dire¢do [100]
(figura 2.7). A abertura dos canais retos é de 5,3 a 5,6 A e a dos canais sinusoidais ¢ de

5,1 25,5 A, com uma abertura quase circular (Auerbach, Carrado, & Dutta, 2003).
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Figura 2.6 - Estrutura cristalina da ZSM-5 - Canais retos — [010]
Fonte: (Kulprathipanja, 2010)

Figura 2.7 - Estrutura cristalina da ZSM-5 - Canais sinusoidais ou de zig-zag — [100]
Fonte: (Kulprathipanja, 2010)

Na tabela 2.4, é possivel se observar as caracteristicas principais da zedlita ZSM-

5, incluindo zedlitas naturais com estrutura equivalente.
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Tabela 2.4 — ZSM-5 — Tipo de estrutura
Material ZSM-5

Formula quimica INa; (H;0)16|[AL;Sigg-10192] — MFI,n < 27

Grupo espacial Ortorrombico
Cela unitaria a=20,07 A, b=19,92 &, c=13,42 A
Estrutura porosa Anéis de 10 membros tridimensional
Forma mineral Encilita, mutinaita

Forma sintética @ MAS-1B, USC-4, USI-108, ZBH, ZKQ-1B, ZSM-5
Fonte: (Kulprathipanja, 2010)

A difracdo de raios-X desse material indica a sua cristalinidade. Um padrao tedrico
¢ apresentado na figura 2.8, esse foi calculado através da estrutura que a zedlita ZSM-5

apresenta, com suas ligagdes quimicas entre seus 6xidos.

L J ! \LJJJJ,U.MN@‘ HMJWMMJU_.L
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Figura 2.8 — Padrao de difracdo de raios-X tedrico da zedlita ZSM-5
Fonte: (Treacy & Higgins, 2001)

2.2.1.2 As zedlitas faujasiticas NaY e USY

As zedlitas NaY e USY sdao materiais com a mesma estrutura cristalina, do tipo
faujasita, porém apresentam algumas diferencas na composicdo da sua rede
cristalina e em algumas propriedades. A razdo Si/Al da zedlita NaY estd em torno de 2,3
enquanto que a da USY estd em torno de 5,6, ou maior. Ambas as zeolitas sdo muito

utilizadas como catalisadores adcidos em diversos processor, inclusive o de craqueamento,
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onde fazem parte da composicao do catalisador utilizado no processo de FCC (Auerbach

et al., 2003).

As zeodlitas do tipo faujasita possuem, em sua estrutura cristalina, uma cavidade
bem larga, conhecida como super-cavidade, que ¢ acessada através um sistema de poros
constituidos de diversos anéis de 12 membros. Esses anéis sdo constituidos pela juncao
das gaiolas de sodalita, que sdo anéis de 6 membros, como ¢ possivel observar na
figura 2.9 (Kulprathipanja, 2010), onde ¢é possivel observar as super-cavidades

conectadas umas as outras através dos poros de anéis de 12 membros

Figura 2.9 — Estrutura cristalina da Faujasita, pela juncdo das cavidades de sodalita
Fonte: (Kulprathipanja, 2010)

Na tabela 2.5, é possivel observar o tipo de estrutura da zedlita faujasita, que
corresponde as zeolitas NaY e USY possui, a sua formula quimica, sua cela unitaria e a

zeolita natural correspondente.

Tabela 2.5 — Faujasita (NaY e USY) - Tipo de estrutura

Material Faujasita (NaY e USY)
Formula quimica |(Ca, Mg, Na),q(H,0)540l[AlsgSii340354] — FAU
Grupo espacial Cubico
Cela unitaria a=27,74 A
Estrutura porosa Anéis de 12 membros, tridimensional
Forma mineral Faujasita
Forma sintética Zedblitas NaY, X e USY

(Kulprathipanja, 2010)
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A estrutura cristalina da faujasita gera um difratograma de raios-X caracteristico
desse material, como ¢ possivel observar na figura 2.10. Nota-se que os picos de maior

intensidade ocorrem em 26 < 20°.
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Figura 2.10 — Padrao de difracao de raios-X teorico da faujasita
Fonte: (Treacy & Higgins, 2001)

A diferenca entre a zeolita NaY e a USY esta na razdo Si/Al de cada uma. Essa
diferenga ¢ proveniente de um processo de desaluminizacdo ao qual a zedlita HY ¢€
submetida para que sua estrutura fique mais estavel. Esse tratamento ndo promove a
modificacdao da cristalinidade do material e apos, ultraestabilizada, a zedlita continua
sendo do tipo faujasita. O aumento da razdo Si/Al é capaz de promover um aumento na
estabilidade da zedlita nas regeneragdes poOs craqueamento € uma diminuicdo da
densidade de sitios acidos, promovendo um aumento na forga acida dos mesmos

(Calsavara, 1995).

2.2.2 O catalisador de craqueamento de petréleo, FCC

O catalisador utilizado no processo de craqueamento catalitico fluido de petroleo
¢ composto por quatro tipos de materiais: zeolita, matriz, aglomerante e carga (“filler”).

A composi¢do zeolitica € principalmente de faujasita (NaY).

A matriz de um catalisador pode ser constituida de diversas substancias e ter
diferentes finalidades. De acordo com Sadeghbeigi (2000) a matriz pode ou ndo ser ativa

e no catalisador empregado no processamento FCC, a matriz apresenta atividade
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catalitica. O principal componente desta matriz ¢ geralmente alumina, amorfa ou
cristalina e seu objetivo ¢ melhorar o desempenho do catalisador no processo de
craqueamento. A matriz ativa possibilita a fragmentacdo de moléculas muito grandes,
geralmente com pontos de ebuligdo maiores que 480°C, essas tém dificuldades
difusionais na estrutura porosa da zeolita, e apOs serem parcialmente fragmentadas, pela
matriz ativa, podem ser devidamente craqueadas dentro da estrutura zeolitica. No
processamento de petréleo a matriz também serve para capturar compostos nitrogenados

e de vanadio, que envenenariam a zeoélita.

Quando a atividade catalitica de um material ¢ muito elevada ¢ adicionado a carga,
que tem o objetivo de diluir a fase ativa. No catalisador de FCC o caulim ¢ geralmente
utilizado. Para unir todos os componentes do catalisador em uma unica estrutura faz-se
uso de um aglomerante, este pode ou ndo ter atividade catalitica. Esses dois componentes
servem para conferir densidade, resisténcia a atrito, uniformidade das particulas, meio de
troca de calor, meio de fluidizacdo e outros fatores que promovem a integridade fisica do

material (Sadeghbeigi, 2000).

Em resumo, no catalisador do processo de FCC, a zedlita afeta a atividade e a
seletividade, interferindo na qualidade do produto. A matriz ativa fragmenta as moléculas
pesadas e protege o catalisador de possiveis envenenamentos, enquanto o aglomerante,

juntamente com a carga, promove a integridade fisica do material.

2.2.3 Troca ionica com amonio em matérias zeoliticos.

Os estudos de troca idnica com amoOnio nas zeo6litas sddicas X e Y tém sido
realizados por varios pesquisadores. Barrer et al. (1956) relataram a substituicdo de 92%
do sodio por ions de amonio na zeolita X utilizando uma solugdo de cloreto de amonio de
2 mol/dm®. Sherry et al. (1966) apresentaram uma isoterma do equilibrio Na- NH4/Y e
Theng et al. (1968) isotermas obtidas para a troca em ambas as zeolitas X e Y. Estudos
mais recentes que estes avaliam os diversos fatores que podem influenciar o processo de

trica idnica, como a temperatura, a concentragcdo do sal, pH e a granulometria da zeoélita.

Fletcher e Townsend (1982) avaliaram o efeito da temperatura na troca idnica com
amonia nas zeodlitas X e Y, em temperaturas entre 25 ¢ 70 °C. O resultado mostrou que a
quantidade maxima de amonia trocada variou pouco no caso da zeolita X, enquanto que
na zeélita Y o aumento da temperatura para 70 °C provocou um aumento de 30% na

quantidade trocada.
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Hlavay et al. (1982) realizaram experiéncias para investigar os efeitos da
concentracdo de amonio, no intervalo de 17-45 mg de NH4-N/L, no processo de troca
i6nica com a zeolita clinoptilolita e descobriram que quanto maior a concentragdo mais
rapido € o processo de troca. A quantidade trocada de amonia foi bastante semelhante nas
diferentes concentragdes, embora ligeiramente maior para a concentragdo de 45 mg NHa-
N/L. Kithome et al. (1998) realizaram experimentos semelhantes e observaram que as
concentragdes mais elevadas de sal de amdnio resulta em uma maior quantidade trocada
na mesma zeolita. Estudando a interferéncia da concentragdo de amdnio na quantidade
amonio trocado nas zedlitas X e Y, Fletcher e Townsend (1982) observaram que na zedlita
X um aumento da concentracdo de 0,5 para 1,5 mol de NH4CL/mL resultou em um
aumento da quantidade trocada, trocando nessa concentracdo a mesma quantidade que na
solucdo saturada, na zeolita Y o aumento da concentragdo ndo afetou a quantidade

trocada.

Koon ¢ Kaufman (1975) investigaram o impacto do pH na troca idnica com
amonio em zedlitas. Numa taxa de 4 e 10, a maior troca com amdnio foi obtida em pH 6.
Segundo os autores, em pH baixo os ions de amonio tém que competir com os ions de
hidrogénio pelos sitios de troca; no entanto, quando o pH ¢ elevado, os ions de amodnio
sdo convertidos em gas amonia. Em aplicagdes praticas, ¢ recomendado um valor de pH
entre 4 ¢ 8 (Koon & Kaufman, 1975). Kithome et al. (1998) realizaram experimentos
variando o pH entre 4 e 7, observando-se uma maior quantidade de amdnio adsorvido em
pH 7. Eles deram a mesma explicacdo para valores baixos de pH de Koon e Kaufman
(1975), mas Kithome et al. (1998) assumiram que novos locais de adsor¢do foram

formadas em um pH mais elevado.

A granulometria da zeolita tem um impacto sobre a capacidade de troca de ions
de amoénio. Hlavay et al.(1982) investigaram os tamanhos do grao no intervalo de 0,5-
1,0, 0,3-1,6 ¢ 1,6-4,0 mm. A fragcdo com menores particulas resultou na maior capacidade
de troca. A investigacdo por Jergensen et al. (1976) deu resultados analogos em
experimentos com zedlitas no intervalo 1,4-5,0 mm. Ames (1960) concluiu que um grao
maior de 1,0 mm diminui drasticamente a capacidade de troca de amdnio. Hlavay et

al.(1982) recomendaram tamanhos minimos de graos de 0,4-0,5 mm.

Estabelecidas as melhores condi¢des de troca idnica com ions de amonio, é
possivel submeter a zedlita a um tratamento pds-troca que promove uma aumento em sua

capacidade catalitica. De acordo com Calsavara (1995), em seu trabalho de
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ultraestabiliza¢do da zeodlita Y, apds a troca com o ion amoénio um a desamonizacdo €
capaz de promover a zedlita para seu estado protonico, onde o cation de compensagao
seria o proton H'. O processo envolve a calcinagdo onde a NH3 ¢ liberada da zeolita,

ficando com o proton em sua estrutura. Para medir a mudanga na acidez dos catalisadores

Para medir a acidez dos materiais trocados Gaillard et al. (2004) realizaram testes
de dessorcao de amonia a temperatura programada e a quantidade de amonia dessorvida
pelos catalisadores, em mmol de NH3 por grama de catalisador, entre 300 e 800 K, foi de
1,0 para o catalisador HY e de 1,1 para o catalisador HZSM-5, com razdes Si/Al de 2,8 e

28 respectivamente, como ¢ possivel observar na figura 2.11.
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Figura 2.11 — Dessor¢do a temperatura programada para HY e HSZM-5
Fonte: (Gaillard et al., 2004)

Silva et al. (2012) avaliaram a relag¢do entre presenca de s6dio na composigao do
catalisador, através da metodologia de troca idnica, e a acidez apresentada pelos
catalisadores HY e HZSM-5. Segundo os resultados, o aumento da concentracdo de sodio
promoveu uma diminuic¢ao da acidez do catalisador, indicando uma substitui¢do do grupo

H* pelo grupo Na™.

Silva (2012), em sua tese, analisou a sintese de zedlitas ZSM-5 comparativamente
com uma comercial. Foram analisados a razdo Si/Al pelo método de absor¢ao atdmica e
a acidez através da dessor¢ao a temperatura programada de amonio. Foi encontrado que
para uma razdo de Si/Al 22 o catalisador comercial ZSM-5 apresentou dois picos de

acidez, semelhantes aos da figura 2.11, para o catalisador HZSM-5. O valor total de
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acidez encontrado foi de 1,305 mmolNH3/g.,: para ZSM-5 comercial, ja os sintetizados

apresentaram menos de 60% dessa acidez.

2.3 Emprego de Hidrocarbonetos como Combustiveis

Os hidrocarbonetos sdo moléculas organicas constituidas apenas de dois
elementos diferentes, carbono e hidrogénio, em proporg¢des diversas. Os hidrocarbonetos
liquidos, em termos de combustiveis, estdo divididos em gasolina, querosene e diesel,
sendo estes estdo classificados de acordo com o ponto de ebulicdo dos hidrocarbonetos.
Bawase et al. (2012) explicam que as diferentes estruturas e diferentes ligagdes entre os
carbonos, fazem com que o ponto de ebulicao dos hidrocarbonetos varie para uma mesma
quantidade de carbono na cadeia, como ¢ possivel observar na tabela 2.6, onde estdo

dispostas diferentes moléculas de hidrocarbonetos com oito carbonos.

Tabela 2.6 — Exemplos de hidrocarbonetos com oito carbonos

Nome Formula Ponto de Ebulicdo a 1 atm
Octano CsHis 125°C
1-Octeno CsHie 122°C
Hexano, 2,2-dimetil- CsHis 105°C
p-Xileno CsHio 138°C
Estireno CsHs 145°C

Fonte: (NIST, 2013)

A classificagdo da quantidade de atomos carbono na cadeia do hidrocarboneto,
no combustivel, ¢ dificil uma vez que o ponto de ebulicao dos compostos varia muito em
um grupo com a mesma quantidade de carbono, variando-se a quantidade de hidrogénio
e a forma da cadeia. Quanto mais insaturada e mais ramificada, menor serd o ponto de
ebuli¢do da molécula. A aromaticidade promove uma estabilizagdo da molécula, fazendo
com que o ponto de ebuli¢ao diminua, promovendo até a formagdo de moléculas solidas,

como as do coque.

Através da destilagdo dos compostos de petréleo € possivel se obter as faixas dos
combustiveis convencionais, através de faixas de temperatura de ebulicdo. Speight (2010)

apresenta uma classificagdo para os combustiveis: a gasolina ¢ composta por todos os
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hidrocarbonetos que estdo na faze vapor, a pressao atmosférica, em temperaturas entre -
1 e 180 °C; ja o querosene ¢ composto pelos que tém ponto de ebuli¢do na faixa de
205 a 290 °C; o diesel tem os hidrocarbonetos mais pesados, que sdo gasosos em
temperaturas na faixa de 160 a 425 °C. Em termos da quantidade de atomos de carbono
¢ possivel classificar as faixas dos combustiveis, porém a precisao ¢ reduzida. Na gasolina
a quantidade de atomos de carbono varia de 4 a 12, no querosene de 8 a 12 e no diesel de
12 a 20. Assim, os hidrocarbonetos liquidos leves sdo compostos principalmente por
moléculas com de 5 a 8 4&tomos de carbono e os pesados principalmente por moléculas

com 9 ou mais atomos de carbono.

2.4 Cragueamento de 6leo vegetal

Os éacidos graxos, esterificados ao glicerol, na forma de glicerideo, sdo os
principais constituintes de 6leos e gorduras. Esses acidos sdo, em sua maioria, acidos
carboxilicos de cadeia alifatica, onde as moléculas com 18 carbonos sdo as mais comuns.
O triglicerideo ¢ a forma esterificada de trés 4cidos graxos ao glicerol (1,2,3-

trihidroxypropano) (Shahidi, 2005), figura 2.12.
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Figura 2.12 — Triglicerideo comum em 6leo vegetal
Fonte: (Dupain, Costa, Schaverien, Makkee, & Moulijn, 2007)

Os 0leos vegetais podem ser convertidos em alcanos e combustiveis, através do
hidrotratamento sobre um catalisador a elevadas temperaturas. Esse processo leva a
desoxigenagao promovendo a hidrogenagao do grupo carboxila dos acidos graxos livres.

A desoxigenagao também ocorre através do processo de descarboxilacao que gera didxido
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de carbono pela saida de um atomo de carbono deste grupo funcional da cadeia da
molécula. Mesmo quando ocorre o processo de hidrogenacao da carboxila, esse atomo de
carbono pode ser removido da molécula como um monéxido de carbono. A molécula de
glicerol é convertida em uma molécula de propano insaturado, no final do processo. Agua

e 6xidos de carbono também sao produzidos (Shahidi, 2005).

O processo de fragmentagao de moléculas organicas € promovido tanto por efeitos
térmicos quanto pela presenca de um catalisador. Segundo Dupain et al. (2007) a
formacgao de um radical livre, pela ruptura da ligagdo O-C entre o oxigénio do &cido graxo
e o carbono do glicerol, necessita de 400 kJ/mol. Seus calculos apontaram para um
mecanismo pelo qual a degradagdao da molécula de glicerideo ocorre de forma mais facil,
consumindo menos energia. Nesse mecanismo, ilustrado na figura 2.13, cinco estados de

transicao sdao formados.
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Figura 2.13 — Mecanismo de degradacgao do triglicerideo.
Fonte: (Dupain et al., 2007)

Na primeira etapa da reacdo, o a&tomo de hidrogénio do glicerol se aproxima do
grupo carboxila do 4cido; em sequéncia, a molécula colapsa liberando um 4cido graxo
livre e um diacilglicerol. O mesmo processo ocorre para o diacilglicerol e o segundo acido
graxo livre ¢ liberado, junto com um monoacilglicerol com duas insatura¢des na regido
do glicerol. Este ultimo passo ¢ o que mais necessita de mais energia para ocorrer, sendo

lento quando promovido apenas por condi¢des térmicas, na auséncia de um catalisador
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acido. Neste ultimo passo a molécula de glicerol se separa do monoacilglicerideo sob a

forma de propano junto do ultimo acido graxo livre.

Apo6s a separagdo dos acidos graxos da molécula de glicerideo ¢ necessaria a
desoxigenagdo dessas moléculas para a obtenc¢do de hidrocarbonetos. Yang et al. (2013)
demostraram que o processo de desoxigenacdo dos acidos carboxilicos ocorre por trés
vias diferentes. Através da figura 2.14 ¢ possivel observar os trés processos, que
envolvem a saida do 4&tomo de oxigénio das moléculas de acido graxo. A descarboxilagdo
ocorre pela cisdo-a da ligacdo carbono-carbono em condi¢des termodinamicamente
favoraveis. O produto dessa reagdo ¢ um hidrocarboneto, com a cadeia carbdnica com
tamanho igual a do acido exceto pelo 4&tomo de carbono que foi removido na forma de
didxido de carbono. Em presenca de atmosfera redutivel, o gés hidrogénio interage com
a molécula de 4cido; levando a captura de um atomo de oxigénio do grupo carboxila para
a formag¢do de uma molécula de agua. A descarbonilagdo ¢ o processo pelo qual o
monoxido de carbono € liberado do élcool formado pela hidrogenagdo da carboxila.
Através da cisdo-a da ligagdo C-C o CO ¢ entdo liberado e o hidrocarboneto resultante
tem um atomo de carbono a menos que o acido graxo original. O processo de
hidrodesoxigenacao ocorre quando trés moléculas de hidrogénio interagem com o grupo
carboxila do 4cido organico por diversos caminhos diferentes, no final os produtos sao
trés moléculas de dgua ¢ um hidrocarboneto com o mesmo nimero de carbonos que o

acido original.

Uma vez que os acidos estejam desoxigenados, as moléculas organicas sofrem as
fragmentacdes tipicas do craqueamento de fragdes de petroleo, reagindo no processo da
mesma forma que esse material. Porém, podem ocorrer cisdes-f das ligagdes C-C do
acido graxo antes que esse possa ser desoxigenado, gerando assim acidos organicos com

cadeia carbonica menor que a do acido original.
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Figura 2.14 - Reacdes de conversdo de acidos carboxilicos em hidrocarbonetos
Fonte: (Yang et al., 2013)

Devido ao elevado custo de 6leos vegetais refinados, os residuos de 6leos e 6leos
nao tratados sdo ideais para a producdo de biocombustiveis, como o 6leo de cozinha
usado. Infelizmente, estes oleos contém concentragdes relativamente elevadas de
impurezas que incluem acidos graxos livres, agua, matéria insaponificavel, particulas
solidas, etc. Estes componentes do 6leo sdo geralmente considerados venenosos para os
catalisadores de transesterificagdao. Os teores de acidos livres, nas diferentes fontes: 6leo
vegetal bruto, gorduras de residuos de restaurante, gordura animal, e as graxas de caixa
de gordura estdo entre 0.3-0.7, 2-7, 5-30 e 40-100 %, respectivamente (Gerpen, Shanks,
Pruszko, Clements, & Knothe, 2004). Estas impurezas podem causar problemas graves
em processos que utilizam NaOH e KOH como catalisadores, como a diminui¢dao da
atividade do catalisador e a saponifica¢do. Portanto, esses 6leos de baixo custo sdo mais
adequados para os biocombustiveis de segunda geracdo gerados através de processos de
craqueamento catalitico e de hidrotratamento tipicos de refinaria de petroleo. Ja existem
varios relatérios que mostram que o 6leo vegetal cru misturado com o 6leo pesado, ou
gasoleo de vacuo, pode ser utilizado para gerar combustiveis renovaveis, como querosene

de aviacdo, gasolina e diesel (Huber, O’Connor, & Corma, 2007; Melero et al., 2010).

2.4.1 Craqueamento Térmico de Oleos Vegetais

Em geral, o estudo do processo de craqueamento térmico de 6leo vegetal para a
obtenc¢do de combustiveis faz uso de triglicerideo modelo incluindo trilaurina (Kitamura,

1971), tripalmitina (Higman, Schmeltz, Higman, & Chortyk, 1973; Kitamura, 1971) e
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triestearina (Kitamura, 1971), que sdo submetidos a condi¢des de pirolise para determinar
os produtos de reagdo e elucidar as vias de decomposi¢do térmica. Esses estudos foram
realizados principalmente na pesquisa da ciéncia de alimentos, no entanto os produtos
encontrados incluiam hidrocarbonetos, acidos carboxilicos, cetonas e ésteres. Os estudos
envolvendo o craqueamento térmico de 6leos vegetais para a obtengdo de combustivel
incluem craqueamento de 6leo de algodao (Egloff & Morrell, 1932) e gordura animal
(Egloff & Nelson, 1933). Estes foram realizados a temperaturas elevadas (445-485 °C) e
sob pressao de 0,93-1,3 MPa e produziram entre 57-60 % de hidrocarbonetos na faixa da

gasolina.

O craqueamento puramente térmico, ou pirdlise, de 6leo de canola também foi
realizado por Idem et al. (1996) em um reator de leito fixo. Foi utilizado um leito inerte
com 2 g de esferas de quartzo, com alimentacio a velocidade superficial de 3,3 h™! em
temperaturas de 300, 370, 400, 450 ¢ 500 °C, sem fluxo de gas inerte ou reagente. A
fragmentacdo das moléculas sem o catalisador foi bem limitada, em temperaturas até
450°C, observou-se uma grande produgdo de 6leo residual, e muito do produto liquido
ndo foi identificado, o que indica uma baixa capacidade de desoxigenacdo até essa
temperatura. O aumento da temperatura favoreceu a gaseificacdo do material, obtendo-se
70% do produto na forma de gés a 500 °C, gerando um aumento na producao de 6xidos
de carbono, o que indica que houve um aumento na desoxigenacdo dos reagentes. A
quantidade de aromadticos também aumentou com o aumento da temperatura, mas ndo

ultrapassou 10%.

A fim de obter informagdes sobre o craqueamento puramente térmico,
Asomaning et al. (2013) submeteram o acido oleico, principal componente de diversos
triglicerideos de vegetais, como os presentes no 6leo de soja, a temperaturas elevadas
entre 350°C e 450°C, em um reator do tipo batelada, sob atmosfera de nitrogénio. Foi
observado que apo6s 8h de reagdo, quase todo o acido graxo foi convertido gerando
preferencialmente moléculas com 9 e 10 dtomos de carbono, tanto de hidrocarbonetos

como de acidos carboxilicos.

Com o objetivo de produzir olefinas renovaveis a partir de 6leo vegetal,
Sadrameli e Green (2007) realizaram experimentos de craqueamento térmico de 6leo de
canola, em um reator continuo a diferentes temperaturas. A 450 °C e um fluxo de 6leo de
5,11 g/h, os produtos da reagdo mostraram elevada formagao de gases (71,7 %). O

aumento da temperatura promoveu a gaseificagdo dos compostos como também a
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degradagdo de todo o 6leo residual. Uma diminui¢do de temperatura de 450 °C para

400 °C promoveu um aumento na quantidade de compostos aromaticos no produto.

2.4.2 Craqueamento Catalitico de Oleo Vegetal

Muitos estudos utilizaram catalisadores de zeoélita para a conversdo de 6leos de
triglicerideos e gorduras em hidrocarbonetos (Dandik & Aksoy, 1998; Katikaneni,
Adjaye, & Bakhshi, 1995; Ooi Yean Sang, Zakaria, Mohamed, & Bhatia, 2004; F. a. .
Twaiq, Mohamad, & Bhatia, 2004; Weisz, Haag, & Rodewald, 1979). Ao considerar o
craqueamento de hidrocarbonetos, uma das zedlitas sintéticas mais importantes ¢ a ZSM-
5. Um dos primeiros estudos usando o catalisador HZSM-5 para converter 0leos vegetais
em hidrocarbonetos foi conduzido usando 6leo de milho e de amendoim (Weisz et al.,
1979). Os produtos foram relatados como géas combustivel (C1 e C2), gas liquefeito de
petréleo (C3 e C4), gasolina e destilados leves (combustivel de aviagdo, querosene ou
diesel leve e 6leos de aquecimento). Foi encontrado um elevado grau de conversao de
aromaticos (benzeno, tolueno e xileno) em todos os casos. A mistura encontrada no
produto foi comparavel a gasolina de alta qualidade, com um ntimero de octanas de 90-
96, mostrando o potencial deste tipo de catalisador para produzir combustiveis renovaveis

de alta qualidade para motores de combustao interna.

Virios trabalhos foram publicados sobre o craqueamento catalitico de 6leo
vegetal, principalmente de canola, através de uma variedade de catalisadores zeoliticos
em uma variedade de condigdes reacionais (Katikaneni et al., 1995; Prasad, Bakhshi,
Mathews, & Eager, 1986a, 1986b) e com a adi¢do de vapor (Katikaneni et al., 1995;
Prasad et al., 1986a). Os catalisadores utilizados incluem HZSM-5, bem como uma
variedade de hibridos. As reagdes foram realizadas em micro reatores de leito fixo, a
temperaturas entre 300-500 °C, a pressdo atmosférica e WHSV (velocidades espaciais
horarias massicas) entre 1,8-3,6 h'!. Os resultados mostraram conversdes elevadas de até
100 % massa/massa de 6leo de canola com concentragdes elevadas de compostos
aromaticos na fragdo de produto organico liquido. Também foi mostrado que o catalisador
HZSM-5 foi o mais eficaz dos catalisadores zeoliticos na conversao de 6leo vegetal para

hidrocarbonetos na faixa da gasolina (Katikaneni et al., 1995).

O craqueamento de 6leo de girassol em uma coluna empacotada de fracionamento

com comprimentos varidveis foi estudado utilizando o catalisador HZSM-5 (Dandik &
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Aksoy, 1998). A temperatura foi variada entre 400-420 °C e a quantidade de catalisador
HZSM-5 foi também variada. Uma conversao quase completa do 6leo usado foi alcangada
(96,6%) e o rendimento maximo de hidrocarbonetos foi de 33%, obtido a temperatura
mais elevada, com maior quantidade de catalisador, e menor comprimento da coluna. As
fases de hidrocarbonetos liquidos consistiam de n-alcanos, n-alcenos, e apenas pequenas
quantidades de compostos aromaticos. Estes resultados foram atribuidos a configuragcao
do reator de fracionamento usado. Também foi produzida uma quantidade significativa

de hidrocarbonetos na faixa da gasolina.

Virios trabalhos descrevem a conversao de 6leo de palma em hidrocarbonetos
liquidos (Ooi Yean Sang et al., 2004; F. a. . Twaiq et al., 2004; F. a. Twaiq, Zabidi, &
Bhatia, 1999) usando catalisadores mesoporos. Em um desses trabalhos o 6leo de palma
foi craqueado em um microrreator e leito fixo a pressdo atmosférica, com temperatura
variando de 350-450 °C e WHSV de 1 a 4 h'!. Os catalisadores utilizados foram HZSM-
5, zeolita beta, USY, hibridos desses trés catalisadores ¢ HZSM-5 impregnado com
potassio. Entre os catalisadores HZSM-5, zedlita USY e beta, o HZSM-5 foi o que
apresentou a mais elevada conversdo e rendimento em gasolina, a menor formacgao de
coque, e maior seletividade para os hidrocarbonetos aromaticos. No entanto, também foi
0 que produziu uma maior quantidade de hidrocarbonetos gasosos. Os catalisadores
impregnados com potdssio obtiveram menor o teor de aromaticos na gasolina produzida,
provavelmente devido a uma alteracdo na acidez do catalisador. O maior rendimento em

gasolina foi obtido com a utilizagdo do catalisador hibrido HZSM-5-USY.

Embora os catalisadores de HZSM-5 sejam promissores, eles ainda exibem uma
elevada seletividade a componentes gasosos. Diferentes tipos de catalisadores foram
estudados na tentativa de minimizar a fragdo de gas e maximizar a fragdo de liquido. Uma
opcdo sdo os catalisadores mesoporos, tais como o MCM-41, que tem se mostrado
seletivo aos hidrocarbonetos com 5 atomos de carbono (TWAIQ et al., 2003a, 2003b). O
efeito do tamanho do poro, superficie especifica e a porcentagem de alumina incorporada
no catalisador sobre a distribuicdo do produto de craqueamento de 6leo de palma foram
apresentados nesse estudo. Verificou-se que um aumento no teor de alumina aumentou a
acidez e a atividade do catalisador, no entanto, a atividade foi menor do que o catalisador
HZSM-5 puro. No geral, os catalisadores mesoporosos apresentaram menor formagao de
gas, com maior seletividade a hidrocarbonetos lineares na faixa do diesel

(TWAIQ et al., 2003a). Verificou-se também que a superficie especifica ¢ o tamanho
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dos poros afetaram a seletividade a diferentes tipos de produtos. Os catalisadores HZSM-
5 e MCM-41 apresentam excelentes capacidades de conversao de 6leo de palma em
hidrocarbonetos liquidos. A sintese destes catalisadores, com o objetivo de se produzir
compostos mesoporosos também foi estudada (F. a. . Twaiq et al., 2004). Os resultados
mostraram que os catalisadores compoésitos foram seletivos a compostos aromaticos.
Num estudo semelhante, o desempenho de HSZM-5, MCM-41 e catalisadores
compositos foram comparados (O.Y. Sang, Twaiq, Zakaria, Mohamed, & Bhatia, 2003).
O catalisador composto levou a conversdo mais alta (99% m/m) e maior producido de
gasolina. Foi utilizado um planejamento experimental para determinar os efeitos das
variaveis de processo e para otimizar a producao de fragcdes de gasolina (Ooi Yean Sang
et al., 2004). Dessa forma a temperatura de reacdo, a razdo de catalisador e WHSV foram
usadas como varidveis operacionais importantes em termos da distribui¢do do produto
final. Verificou-se que o rendimento 6timo de gasolina foi obtido em uma reacdo a

440 °C, com uma razio de 4cido graxo/catalisador de 9,64, e WHSV de 3,66 h™\.

A fim de obter informagdes sobre o craqueamento de Oleos vegetais com
catalisadores ndo zeoliticos, diversos materiais foram testados. Foi demonstrado que a
alumina ativada ¢ um catalisador eficaz na descarboxilacdo de 4cidos graxos em pressao
atmosférica e 450 °C (Vonghia, Boocock, Konar, & Leung, 1995), além de ser utilizada
em diversos estudos, investigando a produgdo de alcanos e alcenos, a partir de lamas de
esgoto que contém os triglicerideos (BOOCOCK et al., 1992a, 1992b). Trioleina, 6leo de
canola, oleo de coco e trilaurina foram craqueados sobre alumina ativada a 450 °C, a
pressdo atmosférica e os produtos liquidos, com rendimentos de 65-79 %, foram
considerados misturas de hidrocarbonetos que continham n-alcanos e n-alcenos. A
composi¢do elementar mostrou auséncia de oxigénio. Estudos subsequentes produziram
resultados semelhantes (Konar, Boocock, Mao, & Liu, 1994). Anjos et al. (1983)
mostraram que, a temperaturas de 300-350 °C, o 6leo de soja bruto e hidrogenado,
craqueado sobre MgO e alumina, foi apenas parcialmente seletivo a hidrocarbonetos. Os
produtos continham aproximadamente 50 % de &cidos carboxilicos e 25-28 % de
hidrocarbonetos. Alumina ativada ¢ usada para o craqueamento de uma variedade de
Oleos vegetais, na US Patent 5.233.109 (Chow, 1993), verificou-se que os produtos sdao
constituidos de hidrocarbonetos gasosos e liquidos, agua e coque, € que as fragdes

combustiveis adequadas s6 podem ser obtidas com a nova destilacao fracionada.
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Ainda com catalisadores ndo zeoliticos, analisando a descarboxilacdo catalitica do
acido oleico, como molécula modelo, em um reator semi-batelada a 300°C,
Immer et al. (2010) observaram que em presenca de catalisador de Pd suportado em
carbono a reacdo foi seletiva principalmente a formacdo de n-heptadecano e
heptadecenos, com elevadas conversdes. Também foi observado que a presenga de H>
reduziu a descarboxilagdo do acido. Ao analisar o craqueamento de triglicerideos em
presenca de catalisadores de metais, Ni, Pt e Pd, suportados em carvao ativado, Morgan
et al. (2010) encontraram que sob temperatura de 350°C, o catalisador com 20% de Ni
levou a conversdo de 92%, em hidrocarbonetos entre 8 € 17 carbonos, em autoclave com
agitagdo mecanica apds 3h de reagdo. No mesmo tipo de reator Madsen et al. (2011)
estudaram a desoxigenagdo de uma solucdo modelo com 1:3 de &cido oleico e
tripalmitina, com catalisadores metdlicos (Pt, Pd e Ni) suportados em alumina e
encontraram elevada conversdo em hidrocarbonetos a 325°C em 5h com 5% de Pt. Em
um reator continuo, Madsen et al.(2013) estudaram a desativagdo do catalisador de Pt,
5%, suportado em carbono obtido através de pirdlise (Sibunit) no processo de
craqueamento de 4cidos graxos e encontraram que a formagdo de coque afetou a

superficie especifica do catalisador, reduzindo-a apos a regeneracdo com ar sintético.

Comparando o desempenho de catalisadores zeoliticos em relagdo aos reatores
sob agitagdo Buzetzki et al. (2011), utilizando um reator semi-batelada, com fluxo de
produtos gasosos, em presenca de catalisador 4cidos, promoveram o craqueamento de
6leo de colza. O catalisador utilizado foi a zeolita NaY, com area BET de 506 m?g e
acidez de 0,36 mmoINH3/gcat , a uma temperatura de 450 °C. Outros catalisadores também
foram testados, tai como ZSM-5, HZSM-5, HY, com relagao massaca/massasieco de 10%.
Para esses experimentos os catalisadores NaY e HY foram os que apresentaram a maior
seletividade a hidrocarbonetos liquidos para um menor tempo de reacdo. Em tempos
menores que 30 min o catalisador ZSM-5 foi o que apresentou maior seletividade a
hidrocarbonetos gasosos, 12 %. Os catalisadores que mais desoxigenaram as moléculas

do 6leo foram ZSM-5 e HY.

O craqueamento catalitico de dleo de girassol, realizado por Doronin et al. (2012),
utilizou como catalisador as zedlitas ZSM-5 e Y nas suas formas acidas, HY e HZSM-5.
O reator utilizado apresentava a configuragao de leito fixo. Sua operagao foi realizada a
450 °C sob fluxo de gas nitrogénio (30 mL/min), a massa de catalisador utilizada foi de

5 g € a velocidade espacial de 30 h™1. O catalisador utilizado foi HY, variando-se a
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concentragdo de HZSM-5 em sua composi¢do para avaliar o seu efeito na distribui¢do
dos produtos. O catalisador HY foi mais seletivo a hidrocarbonetos na faixa da gasolina
e o acréscimo de HZSM-5 na composi¢do do compoésito HY-HZSM-5. Obteve-se uma
maior fragmentacdo as moléculas, gerando mais hidrocarbonetos gasosos que liquidos,
quando a concentragdo de HZSM-5 no catalisador alcangou 40%; essa modificagdo

também promoveu uma menor producao de coque.

O craqueamento de rejeito de 6leo vegetal, com composicdo parecida com a do
6leo de soja, com elevado teor de acidos graxos livres foi estudado por Nam et al. (2011).
O processo foi realizado em reator de leito fixo, a 483 °C, com velocidade espacial de
12 h'!, fluxo de nitrogénio e 4 g de catalisador MCM-ZSM-5/MCM-41 (compdsito de
MCM e ZSM-5). O composito foi capaz de desoxigenar 82% dos compostos, gerando
42% de gasolina e 38% de gas.

A fim de estudar a distribuicdo de produtos e a coqueificagdo no processo de
craqueamento, Bertero et al. (2013) realizaram o craqueamento catalitico de varias
moléculas organicas oxigenadas, dentre elas o acido acético e outras moléculas que
representam os ésteres, aldeidos e quetonas. O processo foi realizado em reator de leito
fixo com catalisador comercial “E-Cat”. A operacdo aconteceu a 500 °C, com fluxo de
nitrogénio e velocidade superficial de 40 h™1. Os testes cataliticos mostraram que o
catalisador comercial de FCC apresentou baixa conversdo do acido acético. Os testes
oxidagdo a temperatura programada revelaram que, uma maior formagdo de produtos
aromaticos estd associada uma maior temperatura de combustdo de coque, uma vez que
a molécula testada, que teve a maior conversao em aromaticos, apresentou um pico de

oxidagdo a 700 °C.

Com o objetivo de estudar o craqueamento de fragdes de 6leo de residuos de
alimento, separadas por lixiviagdo com hexano, Heo et al. (2011) realizaram as reagdes
em um pirolisador de duplo efeito que consistiu em um reator de leito fixo acoplado a um
cromatografo de espectro de massas, onde foi utilizado 1 uL de 6leo e 1 mg de catalisador.
Os catalisadores utilizados foram as zeolitas HY, HZSM-5 e a argila pilarizada AI-MCM-
48. Os resultados dos testes sem catalisador mostraram que o aumento da temperatura
gerou maior desoxigena¢do dos compostos, mas também aumentou a seletividade aos
gases e compostos aromaticos. Quanto aos catalisadores, foi observado que a 500 °C, com
catalisadores zeoliticos a desoxigenacao foi maior. A formacao de compostos aromaticos

foi muito maior sobre a zeolita HZSM-5 do que para a HY, e a maior razdo Si/Al levou a
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uma menor quantidade de aromaticos no produto para HZSM-5. A HSZM-5 também

produziu maior quantidade de produtos gasosos.

A produgdo de hidrocarbonetos a partir de acido oleico com catalisadores acidos
nao zeoliticos foi testada por Reguera et al. (2004). Foi utilizado um reator de leito
continuo a 350 °C com velocidade espacial de 4 h™. O catalisador que mostrou o melhor
resultado foi NbOPO,, que apresentou a maior area, porém uma menor acidez, atingido
uma conversao de acidos de 81%, sendo mais seletivo a hidrocarbonetos na faixa do

diesel. O principal processo de desoxigenacao do 4cido se deu por descarboxilagao.

2.4.3 Aplicacdes do Hidrotratamento no Craqueamento de Oleos Vegetais

O processo de hidrotratamento ¢ geralmente de maior custo do que o processo de
craqueamento catalitico, pela necessidade de Hz. Os trabalhos revelaram
que os catalisadores com metais impregnados sobre silica-alumina, foram seletivos aos
combustiveis liquidos, como por exemplo, o sulfureto de Ni-Mo (Guzman, Torres, Prada,
& Nuiiez, 2010; Huber & Corma, 2007), sulfureto de Co-Mo (Centeno, Laurent, &
Delmon, 1995; Sebos, Matsoukas, Apostolopoulos, & Papayannakos, 2009), Pt suportada
em oOxidos (Chin, Alvarez, & Resasco, 2000; Lestari et al., 2008). Por isso, muitos
catalisadores de hidrogenagdo comercializados foram investigados para a produ¢do dos
biocombustiveis. Por exemplo, Huber e Corma (2007) produziram alcanos liquidos
renovaveis em condi¢des de hidrotratamento padrao (300-450 °C) com o catalisador de
hidrotratamento comercial “Haldor-Topsoe TK -525” (sulfeto NiMo/A1203). Além disso,
alguns investigadores relataram que a fase MoS do catalisador a uma pressdo de
hidrogénio elevada contribui para uma saturacao do produto combustivel. Mais trabalhos
mostraram que a funcdo de acido do catalisador contribuiu para a quebra da ligacdo de
CO e para a isomerizacdo das n-olefinas formadas, as quais, apds a hidrogenagdo, sdo
transformadas em iso-parafinas. Snare et al. (2006) prepararam uma série de catalisadores
suportados (Ir, Mo, Ni, Os, Pd, Pt, Rh e Ru), em diversos suportes (Al203, Si02, MgO,
Cr203 e C) e testaram cada um 300 °C, 6 bar hélio, 6 h™l. O catalisador Pt/C demonstrou
ser o mais eficiente na descarbonilagdo, seguido por aqueles baseados em Pd, Ni, Rh, Ir,
Ru e 6smio. Lestari et al. (2008) estudaram os catalisadores de Pd/Sibunit e descobriram
que o rendimento de heptadecano poderia ser 100 %, se o acido estedrico fosse utilizado

como matéria-prima. Estes catalisadores tém as funcdes de hidrogenacdo e
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fracionamento. Os metais nobres agem como os sitios ativos de transferéncia de

hidrogénio e de ruptura da ligagao C-O.

Para obter dados sobre a desoxigenagdo dos acidos graxos, Yang et al. (2013)
realizaram testes com acidos graxos com cadeias de 18 carbonos, o octadecanoico, o
octadecendico e o octadecadienodico, usando uma composi¢ao muito parecida com a do
0leo de soja apresentada na tabela 3.3. O reator utilizado foi de leito fixo, com fluxo de
hidrogénio e o catalisador utilizado foi o NiW/SiO,-Al,05; comercial que possui 5% de
zeolita NTY na composicao do suporte. Como o catalisador apresentou acidez, o objetivo
foi estudar a desoxigenagdo, e pouca fragmentacdo das moléculas foi observada. O
processo mostrou que a 300°C os acidos organicos foram totalmente desoxigenados com
nenhuma fragmentagdo dos compostos; o aumento da temperatura até¢ 375°C promoveu
uma intensa fragmentacao das moléculas, principalmente por craqueamento térmico,

gerando hidrocarbonetos com até trés 4&tomos de carbono em sua cadeia.

A formagdo de alcanos, ciclo-alcanos e alquil-benzenos durante o
hidrocraqueamento catalitico de oOleos vegetais, foi investigada por Rocha
Filho et al. (1993), utilizando um catalisador NiMo/Al203 na presenga de enxofre
elementar. Os 0Oleos vegetais testados incluiram maracujd, tucuma, buriti, babacu e 6leo
de soja. Os produtos de reagdo apresentados sdo compostos de alcanos (65,3-76,8%),
principalmente com niimeros de dtomos de carbono variando de C11- C18. As reagdes
foram realizadas em micro reatores, em temperaturas que variaram de 350-450 °C e
pressodes entre 7-14 MPa. Em um estudo similar (G. N. Rocha Filho, Bentes, Brodzki, &
Djega-Mariadassou, 1992) 6leos de seringa (Hevea brasiliensis) e de ucutba (Virola
sebifera) foram craqueados usando o mesmo catalisador a 360 °C e¢ 14 Mpa. Foram
atingidas conversdes de quase 100 % e os produtos primarios foram alcanos e ciclo-
alcanos. As quantidades de gases, aromaticos, e acidos ndo foram tdo significativas. O
craqueamento de 6leo vegetal também foi estudado em um reator de batelada sob alta
pressdo parcial de hidrogénio 1-20 MPa e temperaturas de 350-400 °C. Os produtos

correspondentes foram essencialmente misturas de n-alcanos.

2.4.4 Produtos do Craqueamento de Oleo Vegetal

O produto do craqueamento de 6leo vegetal é principalmente composto de

hidrocarbonetos também presentes nos combustiveis de origem fossil, como a gasolina,
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o querosene ¢ o diesel (TWAIQ et al., 1999, 2004; TWAIQ et al., 2003a, 2003b; SANG
etal., 2004; ASOMANING et al., 2013), além de apresentarem propriedades semelhantes
as desses combustiveis fosseis (Lima et al., 2004). Além de esses combustiveis serem
livres de nitrogénio e enxofre, que sdo os principais poluentes que geram a chuva acida
quando na forma de oOxidos gasosos (Maher & Bressler, 2007), os combustiveis
produzidos pelo craqueamento de 6leo vegetal, a gasolina e o diesel, tétm valores

superiores de nimeros de octanos e de cetanos respectivamente (Ribeiro, 2006).

As condigdes operacionais do processo de craqueamento de 6leo vegetal definem
as distribuig¢des das fragdes de hidrocarbonetos que serdo obtidas. A pirdlise geralmente
nao tem o poder de desoxigenar completamente os compostos do 6leo, gerando um
produto rico em acidos graxos livres (Chew & Bhatia, 2009). O catalisador utilizado
também influencia na distribuicdo dos produtos do craqueamento, mas, em geral, o
craqueamento catalitico tem elevada capacidade de desoxigenag¢do dos compostos,
gerando um produto com baixa acidez (Chen, Wang, Lu, & Yang, 2010; Tani, Hasegawa,

Shimouchi, Asami, & Fujimoto, 2011; Xu, Jiang, Zhang, & Dai, 2013).

A distribui¢do de produtos do craqueamento também sofre influéncia da
composi¢cdo da matéria prima. O tamanho dos &cidos graxos que compdem oS
triglicerideos e que estdo livres pode determinar o tamanho dos hidrocarbonetos
produzidos: se estes forem pequenos gasosos € na faixa da gasolina, se forem grandes
sera favorecida a producdo de hidrocarbonetos na faixa do diesel. As insaturacdes

facilitam o craqueamento dos compostos. (Idem et al., 1996).
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3 MATERIAIS E METODOS

Neste capitulo serdo apresentadas todas as técnicas de caracterizacdo dos

catalisadores e dos produtos, bem como a metodologia de aplicagdo do mesmo no

processo de craqueamento.

3.1 Reagentes

Para os experimentos de craqueamento foi utilizado 6leo de soja bruto obtido

diretamente da linha de producao.

Os reagentes utilizados durante os experimentos estdo listados na tabela 3.1, de

liquidos e na tabela 3.2, de sélidos.

Tabela 3.1 - Reagentes em estado liquido

Reagentes Liquidos Marca
Acetato de Etila - PA Elibra
Acido Cloridrico - PA Vetec

Acido Nitrico - PA Fmaia

Alcool Metilico - PA Nuclear

Cloroférmio Deuterado CIL
Isopentano - PA Vetec
CIL

Tetracloreto de Carbono

Tabela 3.2 - Reagentes em estado solido

Reagente Marca
Cloreto de Amonio - PA Biotec
Cloreto de Sédio - PA Nuclear
Dinamica

Hidroxido de Sodio - PA

O ¢6leo de soja utilizado foi obtido juto a linha de producdo da empresa
COCAMAR, antes que pudesse ser submetido a degomagem, tendo somente passado por
uma filtragem, ainda na planta, para a remocao de fragmentos de grdo. A analise por

cromatografia gasosa acoplada a espectro de massas mostrou que a composicao desse
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6leo corresponde a listada na tabela 3.3. A composi¢do mostrou que a quantidade de

acidos insaturados ¢ muito maior que a de saturados.

Tabela 3.3 — Composi¢do do 6leo de soja bruto utilizado
Acidos Organicos do Oleo  Férmula molecular Concentragio

Acido Hexadecanoico Ci6H3,0, 12,93%
Acido 9,12-Octadecadienoico CigH300, 36,81%
Acido 9-Octadecenoico CigH3,0, 44,08%
Acido 16-Octadecenoico CigH3,0, 1,30%
Acido Octadecanoico CigH360, 4,87%

3.2 Catalisadores Utilizados

Para o craqueamento foram utilizados catalisadores acidos: as zeolitas comerciais,
além da HY e HZSM-5, que foram modificadas por troca idnica com amonia nesse
trabalho e o catalisador comercial utilizado no processo de FCC em refinarias. A tabela

3.4 mostra os catalisadores utilizados.

Tabela 3.4 Catalisadores utilisados

Catalisador Trocado

ZSM5 Nao
H-ZSM5 Sim
NaY Nao
HY Sim
USY Nao
FCC Nao

Os catalisadores que foram submetidos a troca i6nica com amonia sdo indicados
com o termo H precedendo sua denominagao, para indicar que estes estao na forma acida.

A zedlita USY ¢ a NaY na forma ultraestabilizada como descrito na literatura (Calsavara,

1995).
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3.3 Tratamento de troca com amonio

As zedlitas NaY e ZSM-5 foram submetidas a troca idnica com amoénio para a
obten¢do dos catalisadores HY e HZSM-5. O seguinte procedimento experimental foi

realizado:

e Para uma melhor suspensdo em meio aquoso a zeodlita foi realizada agitagdo por 12h,
em um baldo de trés bocas, com agitacdo mecanica, em temperatura ambiente.

e Para a troca com amonio foi utilizado Cloreto de Amodnio, adicionado ao baldao apos
a etapa anterior, na concentracao a se obter um meio com 10% de solidos e 1 mol/L
do sal de amonio.

e Para a corre¢do do pH foi utilizada uma solucao de Hidroxido de Amédnio 0,1 mol/L
e de Acido Cloridrico 0,1 mol/L, para obter-se um pH entre 4,5 e 4,7.

e Em seguida o baldo com a solu¢do foi mantido em um banho termostatico com agua
a 75°C por duas horas, sob agitagdo mecanica.

e A separacdo da fase sélida foi realizada em funil de Biichner. O filtrado foi lavado
trés vezes com agua deionizada com volume igual da torta. A torta foi seca em estufa
a 100°C por uma hora.

e Apds duas repetigdes da etapa de enxague e de secagem o catalisador foi submetido a
calcinagdo em Mufla com a seguinte programacao:

e Aquecimento da temperatura ambiente até 120 °C, com taxa de aquecimento de
2 °C/min, permanecendo a 120°C por uma hora, seguido de aquecimento com taxa de
2 °C/min até 200 °C, permanecendo por uma hora e finalmente aquecimento com taxa
de 2 °C/min até 500 °C, permanecendo por seis horas. Obtendo-se a forma protonica

pela decomposi¢ao do ion amonio.

3.4 Caracterizacao dos Catalisadores

Todos os catalisadores utilizados foram submetidos a analises de caracterizagao
por analise textural a partir de isotermas de adsor¢cdo de N», ressondncia magnética
nuclear (RMN), difracdo de raios-X (DRX), dessorcdo a temperatura programada e

oxidacdo a temperatura programada.
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3.4.1 Fisissor¢cao de Nitrogénio

A fisissor¢do envolve a adsor¢@o de um adsorvato gasoso de forma ndo especifica,
nesse caso o nitrogénio, na regido de interface solido-gas, onde através de algumas
técnicas de calculo € possivel quantificar a superficie especifica, a area de microporos e
o volume de microporos. A adsor¢ao é promovida pela condensacdo de nitrogénio em um
meio a 77K (-196°C) onde a interagao do nitrogénio com a superficie ¢ fraca, gerada por
interagdes intermoleculares do tipo van der Waals, sem que haja mudanca nos orbitais

eletronicos das espécies quimicas (Figueiredo & Ribeiro, 1987).

A éarea especifica total pode ser calculada através do método desenvolvido por
Brunauer-Emmett-Teller (BET), com aplicacdo da equacgdo 3.1. Esta equagdo ¢ uma
relacdo linear entre p/V,(py — p) € p/py, € através da plotagem dos dados da isoterma é

possivel se obter o valor de V.

P _ 1 (c-1) p (3.1)
Va(@o—p) VinC VinC IPO '

Onde:

e V, éa quantidade de gas adsorvida (m*/kg),

* p/po ¢ apressao relativa

e 1, ¢ a capacidade monomolecular ou a quantidade de gis adsorvido
quando a superficie inteira ¢ completamente coberta com uma camada

monomolecular (m*/kg)

e ( ¢ uma constante, C = exp [%

Assim, plotando-se o grafico p/V,(p, — p) versus p/p, o coeficiente angular € o

linear da reta serdo a e b, respectivamente:

_(c-1) . 1
T V€ VinC

Dessa forma, ¢ possivel calcular o valor da constante através da equagao 3.2:

C=a/b+1 (32)
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Com o valor de 1}, € possivel a determinacao do valor da superficie especifica do

solido através da utilizagdo da equagdo 3.3

Agpr = ——— (33)

e Na é o nimero de Avogadro (6,02x10%3 moléculas/mol);

e a,, ¢éadrea da sego transversal da molécula adsorvida (m?/molécula);

e nesse caso para o nitrogénio a 77K ¢ 1,62x1071%m? /molécula.;

o Vycpr € 0 volume molar de um gas ideal em condi¢des normais de

temperatura e pressdo (2,241072 m3/mol).

A area de microporos, a area externa e o volume de microporos podem ser obtidos
através da interpretagdo do método t-plot. Esse considera a fase adsorvida como um filme
liquido aderido a superficie do solido, constituido por multicamadas de adsorvato de
espessura uniforme “t”, dada em angstroms, com uma densidade igual ao adsorvato

liquido. A estimativa da espessura da multicamada ¢ realizada através da equacdo 3.4

(Schmal, 2011).
t = 3,54(V,/Vy) [A] (3.4)

Nesse caso, t ¢ o valor da espessura da multicamada e pode ser obtido através da

equacao 3.5.
13,99 1/2
=0,1 ’ :
t=o, [0,034+10g1o(p/po) [A] (3:5)
Logo, a area de microporos sera:
_ Vads 2
A =1,5425m"] (3.6)

0,23t

A superficie especifica externa do catalisador pode ser obtida através da diferenca

entre a area BET e a area de microporos.

Na determinacdo das caracteristicas texturais, superficie especifica, volume de
meso e microporos, diametro médio dos poros e o volume total de poros, foi realizada a

adsor¢do de nitrogénio em equipamento NOVA1000 da QUANTACHROME que se
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encontra no Laboratdrio de Catalise do DEQ/UEM. O equipamento quantifica o gas N2
adsorvido na superficie do catalisador a 77K, em diferentes pressoes, gerando isotermas
de adsor¢do. Todas as amostras foram submetidas a um pré-tratamento de degaseificagdao
por aquecimento para limpeza da superficie do material antes de submetidas a fisissor¢ao,

a 300°C por uma hora.

Com os dados obtidos pelo programa, foi possivel quantificar as caracteristicas
texturais da amostra, aplicando-se o método BET. Na obtenc¢ao do volume de microporos
e da superficie externa fez-se uso da curva “t”, que também permite a obten¢ao do volume
de mesoporos. Através do método de BJH foi possivel calcular o volume de poros e o

volume de mesoporos.

3.4.2 Difracao de Raios-X

A técnica de difragdo de raios-X tem origem no fato de o comprimento de onda
dessa radiacao ter a mesma ordem de grandeza da distancia entre os &tomos dos materiais
em estado solido. Por ser uma onda eletromagnética, essa radiacdo sofre difracao pela

matéria condensada (Schmal, 2011).

Essa técnica pode ser usada para caracterizar catalisadores pela identificacdo das
fases por comparacao com um banco de dados. Em um solido cristalino, composto por
varios planos cristalinos, as ondas da radiacdo que passam por cada plano sucessivo do
cristal devem passar duas vezes através do espago entre os planos, o que leva a equagdo

da difragdo de ondas eletromagnéticas a lei de Bragg, mostrada na equacdo 3.7:

nA = 2dsin0 (3.7)

Onde:

e n ¢ um numero inteiro de interferéncias construtivas;
e A ¢ o comprimento de onda da radiacdo incidente;
e 0 ¢ o angulo de incidéncia em relagao ao plano considerado;

e d ¢ adistancia entre planos atdmicos.
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A estrutura cristalina ¢ determinada utilizando-se difratogramas padrdes de
substancias ja conhecidas, encontrando-se a estrutura cristalina através de comparagao.

Também se faz uso de difratogramas obtidos através de célculos (Schmal, 2011).

Na analise da fase cristalina dos catalisadores, foram conduzidas analises de
difracdo de raios-X em um equipamento modelo D8 Advance, da Bruker, que se encontra
no Complexo de Centrais de Apoio a Pesquisa — COMCAP da UEM. Foi utilizada uma
fonte de cobre (radiagdo CuKa) com varredura de 0,24 °/min, 40kV e 35 mA. A varredura
26 foi variada de 5° a 85°. A interpretagdo dos difratogramas foi realizada através do
banco de dados disponivel no software do equipamento. As analises foram realizadas pelo

engenheiro responsavel pela opera¢do do equipamento.

3.4.3 Ressoniancia magnética nuclear (RMN)

A ressonancia magnética nuclear ¢ uma ferramenta analitica que possui uma
elevada sensibilidade as ligagdes quimicas na estrutura nuclear ressonante. Essa técnica
permite detectar os 4&tomos na rede e os adsorvatos nas zeolitas. Como a rede cristalina
da zeolita ¢ formada por tetraedros de Si e Al, a andlise da ressondncia das ligagdes
quimicas desses elementos € essencial para se encontrar a relagdo entre esses dtomos na

estrutura desse material. (Chester & Derouane, 2009).

A coordenagdo dos atomos de silicio com &atomos metalicos depende da
quantidade de metal na estrutura da zeolita. Os 4tomos assumem 5 esferas de
coordenagdo, com o atomo central sendo o de silicio, Si(nT), onde n pode assumir os
numeros inteiros 0, 1, 2, 3 e 4, indicando as coordenacdes com o atomo “T”’. No caso da
zeolita o &tomo de metal € o aluminio. Sendo assim as andlises de ressonancia do &tomo
de silicio mostram as diferentes coordenagdes em forma de picos em diferentes regioes,
como ¢ possivel observar na figura 3.1, e a intensidade do pico representa a quantidade
de cada coordenacdo na rede cristalina da zedlita (Cejka, Corma, & Zones, 2010; Chester

& Derouane, 2009).



Materiais e Métodos 46

Al Al Al Al Si
0] O o] O O
AJOSIOAl  AIOSIOSI SIOSIOSi  SIOSIOSi Si0Si0si
0] O O O O
Al Al Al Si Si
Si4A)  Si(BA)  Si2A)  Si(1A]) Si(0A])
. S||:4A”
——=  Si(2Al)
— Si(1Al)
Si(0AI)
I I I I | I I I I 1 1
—80 —a0 —100 —110 —120
Sz PPM

Figura 3.1 — Deslocamento quimico (ppm) dos atomos de Si coordenadas com Al
Fonte: (Chester & Derouane, 2009)

Através do grafico dos picos das coordenagdes de Si com Al, € possivel encontrar

a razao entre esses dois atomos na rede da zedlita fazendo-se uso da equagdo 3.8.

Ngi/Ma; = Ym0 Isiman/Zm=00,25. 0. Igicnap (3.8)
Onde

® Isinap € aintensidade do sinal

e n ¢ o valor da coordenagdo com o atomo de Al

Os picos mostrados pelo espectro de ressonancia magnética de 2’Al, também
correspondem as respectivas coordenagdes do atomo de aluminio com os atomos de
silicio. No caso deste metal o que se pode encontrar ¢ a coordenagdo tetraédrica de
Al(4Si), que apresenta um deslocamento quimico entre 55 ¢ 70 ppm. Os atomos de
aluminio que estdo fora da rede cristalina da zedlita apresentam coordenagdes
diferenciadas, como a octaédrica (Al'V) que apresenta um pico proximo ao deslocamento
quimico de 0 ppm. No caso do aluminio fora da rede cristalina, em que seu o0xido existe

de forma polimérica nos poros ou nas cavidades da zedlita, ocorrem distor¢des na simetria
J4 . ! . . , .

tetraédrica (AI'V"), levando ao surgimento de um pico com deslocamento quimico na

regido de 30 a 50 ppm. Nessa regido, também pode aparecer o pico de aluminio penta-

coordenado (AlY). Diferentemente da analise do 4atomo de silicio, nio sdo definidas
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relacdes entre os sinais de deslocamento quimico do atomo de aluminio com a razao entre
o silicio e o aluminio na estrutura da zeolita (Cejka et al., 2010; Chester & Derouane,

2009).

A analise foi realizada em equipamento Mercury Plus 300, da Varian, equipado
com a sonda de analise de s6lidos CP/MAS 7 mm. A operacao ocorreu a 59,6132 MHz

para o nucleo 2°Si e a 78,186 MHZ para o nticleo >’Al.

As analises do aluminio foram efetuadas em um rotor de nitreto de silicio (7 mm),
com tampa de Kel-F e velocidade de rotacdo de 6,5 KHz. As amostras de silicio foram
analisadas em rotor de zirconia (7 mm de diametro), com tampa de Kel-F e com
velocidade de rotagao de 3,5 KHz. Ambas as leituras foram realizadas através da técnica
de MAS, com o tempo de aquisi¢do foi de 0,050s, com pulsos de 90°, & temperatura

ambiente e com tempo de espera para reciclagem de 20s.

As andlises foram realizadas no Laboratério de Pesquisa e Extensdo do
Departamento de Quimica da UEM (DQI/UEM). Como referéncia, foi utilizado o sinal
do caulim a -91,16 ppm.

3.4.4 Dessorciao a temperatura programada (DTP)

A dessor¢ao a temperatura programada ¢ uma técnica de andlise de catalisadores
solidos que tem por objetivo avaliar a acidez do material. Para atingir tal objetivo ¢é
necessario primeiro adsorver quimicamente a amdnia, ou outro adsorvato basico, nos
sitios acidos do catalisador, a quantidade a ser adsorvida dependera da quantidade de
sitios acidos e da forca dos mesmos. Apds a adsor¢do da amonia, € realizada a dessor¢do
das moléculas que estdo quimissorvidas nos sitios, essa dessor¢do ¢ feita através do
aquecimento com uma rampa lenta de aquecimento, geralmente 10 °C/min, até elevadas
temperaturas, em torno de 700 °C. A amdnia que esta fracamente quimissorvida ¢ liberada
dos sitios acidos a temperaturas moderadas, gerando um pico no espectro em torno de
250 °C, enquanto a amonia fortemente quimissorvida gerard um pico em torno de 550 °C.
Através da integracdo dos picos, ¢ possivel a quantificacdo da amoénia adsorvida e por

consequéncia a quantificaco dos sitios dcidos (Calsavara, 2006; LOVON, 2009).

Na analise quantitativa e qualitativa dos sitios dcidos presentes nas zedlitas, foram

realizados testes de DTP. Foi utilizado o equipamento ChemBet 3000 da Quantachrome.
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Anteriormente a saturagdo de amonia, o catalisador foi ativado em estacdo de
degaseificacdo do equipamento, utilizando-se manta térmica e fluxo de nitrogénio, a
300°C com fluxo de 19 mL/min. A saturacdo por amonia foi realizada a 100°C durante
lh com mistura gasosa de 5% de amdnia em nitrogénio, a saturacdo da amostra por
amonia foi identificada pela estabilizagcdo do sinal. Em seguida foi realizada uma purga
de 2 h para a remog¢ao a amonia fisissorvida até a estabilizagdo do sinal do detector de
condutividade térmica. Na dessor¢do foi realizada uma rampa de aquecimento de
10°C/min até 700°C, mantendo o so6lido nesta temperatura por mais 30 min. A

quantificagdo foi realizada através da integracao da area da curva do equipamento.

3.4.5 Distribuicdo granulométrica dos catalisadores

Para a obtencdo de particulas macroscopicas dos catalisadores utilizados na faixa
desejada, o material foi submetido a uma compressio de 3000 kgf/cm?, formando assim
uma pastilha. Em seguida, foi realizada de uma moagem em almofariz, para a obtencao
de particulas pequenas, estas que foram selecionadas através de um peneiramento

simples.

Para o trabalho, escolheu-se a faixa granulométrica de 0,417mm a 0,589mm. Essa
faixa granulométrica foi escolhida devido as condi¢des operacionais da unidade de modo
a se operar com baixa perda de carga gerada pelo leito catalitico e com tamanho de leito
que permitisse a utilizacdo de um leito com inerte. Particulas muito pequenas fazem com
que a perda de carga seja muito grande e particulas muito grandes fazem com que o leito

se torne muito grande.

3.5 Modbdulo Reacional

O modulo reacional utilizado para o craqueamento de oOleo vegetal esta

esquematizado na figura 3.2. Este ¢ composto por:

1. Cilindro de gas; 3. Bomba elétrica do tipo pistao;

2. Reservatorio da bomba; 4. Forno elétrico;
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5. Reator tubular de ago inox; 7. Bolhometro com septo,

6. Separador de vidro 8. Coletor da fase liquida.

1

Figura 3.2 Esquema do mddulo reacional utilizado
Esse equipamento foi construido no laboratorio para testes cataliticos anteriores a

este trabalho.

3.5.1 Avaliac¢ao dos Catalisadores

Antes de se estabelecer a metodologia de andlise dos produtos foram realizados
testes preliminares para verificar a capacidade do reator a esse novo processo. A primeira
série de testes foi realizada com o catalisador industrial de FCC, em um microrreator de
leito fixo colocado em forno em temperaturas entre 350 e 500°C, com velocidade
espacial, WHSV, entre 4 e 40 goleo/h.gcat, variando-se tanto a massa de catalisador como
a vazdo de liquido. A primeira identificagdo realizada para se reconhecer uma possivel
conversao foi a verificagdo visual de uma reducdo na viscosidade do 6leo, bem como dos
hidrocarbonetos identificados pelas analises do produto gasoso. Assim, a maior queda na
viscosidade aparente foi observada quando se fez uso de um grama de catalisador sob um
fluxo de 4 mL/min de reagente liquido. Nao foi possivel a coleta de dados desses testes
preliminares, devido a falta de metodologia e a problemas operacionais durante a

realizacdo dos mesmos.

Definida a metodologia, para todos os testes foram realizados os seguintes

procedimentos:

e Durante a ativacdo prévia do catalisador, para a remog¢ao da umidade adsorvida

em seus poros, foi mantido fluxo de nitrogénio (40 mL/min) durante 1h a 500°C;
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e A reagdo ocorreu com fluxo de hidrogénio (40 mL/min) em temperaturas entre
350 e 450°C;

e O reagente foi alimentado no reator por uma bomba elétrica do tipo cilindro e
pistao;

e A separagao dos produtos liquidos dos gasosos foi realizada em um condensador
de vidro com coletor, mantido com refrigeragdo em banho de gelo;

e  Os produtos liquidos apresentaram duas fases, uma polar aquosa e outra apolar
organica e sua separagdo foi realizada via centrifugagdo (2500 rpm), alcangando-
se 1025 vezes a aceleragao da gravidade;

e O produto gasoso foi coletado com seringa na saida do condensador via septo.

3.6 Analise dos Produtos

A andlise dos produtos do processo de craqueamento envolve a identificagao e
quantificagdo dos compostos presentes no produto nas trés fases: a gasosa para os
hidrocarbonetos leves; os liquidos, dos hidrocarbonetos pesados e 4cidos organicos e os
hidrocarbonetos s6lidos presentes no catalisador sob a forma de coque. Para isso pdde-se
fazer uso das técnicas de cromatografia a gas com detector de condutividade térmica,
cromatografia a gas com detector de espectro de massas e oxida¢do a temperatura

programada com detector de espectro de massas.

A cromatografia a gas funciona pelo principio de volatilizagdo da amostra através
de sua injecdo em uma entrada aquecida, um injetor, onde a separagdo dos componentes
da amostra através de uma coluna especifica e a detec¢ao de cada componente ¢ feita por
um detector. Para transferir os componentes da amostra e carrega-los pela coluna até o
detector, faz-se uso de um gas de arraste. A coluna contém uma fase estaciondria e a
separagdo dos componentes da mistura ¢ determinada pela distribuicdo de cada
componente entre a fase gasosa e a fase estacionaria, onde os componentes que passam
pouco tempo interagindo com a fase fixa sdo facilmente diluidos pelo gés. Nessa técnica
¢ necessario que os componentes da mistura ndo se decomponham na fase gasosa. As
temperaturas do injetor, do detector e da coluna sdo programadas e ajustadas de acordo

com a mistura a ser analisada (Grob & Barry, 2004).

Na cromatografia a gés, existem vdrios detectores, sendo um dos principais e mais

utilizados o de condutividade térmica (DCT). Seu funcionamento se baseia no principio
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de que a temperatura em um filamento aquecido se modifica quando um componente a
ser analisado dilui o gas de arraste. Sob um fluxo constante de um mesmo gés, a
temperatura do filamento permanecera constante, porém quando um composto com
condutividade térmica diferente passa pelo filamento junto com o gas de arraste, sua
temperatura se altera, modificando a corrente da resisténcia elétrica, gerando assim um
sinal elétrico, que ¢ registrado pelo equipamento. Esse detector € quase universal, tendo
um bom desempenho na detec¢do de agua, ar, hidrogénio, oxigénio, 6xidos de carbono,
nitrogénio e muitos outros compostos, sendo capaz de detectar moléculas organicas com

razoavel sensibilidade (Kitson, Larsen, & McEwen, 1996).

O espectrometro de massas € um detector utilizado juntamente com varias técnicas
de andlise, inclusive cromatografia a gas e dessor¢do a temperatura programada. Sua
funcionalidade consiste na capacidade de medir a razdo entre a massa e a carga (m/z) dos
ions na fase gasosa e também de medir a quantidade de cada espécie idnica
simultaneamente. Todos os detectores desse tipo operam pela separagao dos ions da fase
gasosa em um ambiente com pressao reduzida através da interagdo das espécies de campo
elétrico ou magnético com as particulas carregadas. Os espectros de massa acoplados a

cromatografia gasosa geralmente sao do tipo quadrupolo (Kitson et al., 1996).

Na determinacdo da composi¢do do produto gasoso, foram realizados testes de
cromatografia gasosa em um cromatdgrafo marca Varian, modelo 1420, com detector de
condutividade térmica (TCD), equipado com uma coluna Porapak Q (3,15 mm de
didmetro e 90 cm de comprimento). A identificacdo dos picos dos compostos foi realizada
com injecdo de misturas gasosas padroes de monoxido de carbono, diéxido de carbono,
metano, etano, eteno, propano, propeno, butano, N2 e H20. A anélise foi realizada com a
seguinte programagao: temperatura inicial de 130°C durante 4 min, seguido de uma rampa

de 20°C/min até 160°C, mantida por 7 min.

Na realizagdo da analise do produto liquido, foi necessario um pré-tratamento,
devido a presenca de acidos graxos, que atacam a fase polar da coluna cromatografica.
Fez-se, entdo, uma esterificacdo através da metodologia descrita por Hartman e Lago,

(1973), que consiste em uma metilagdo por catalise 4cida:

e Em um tubo de ensaio foi adicionado 100mg do produto liquido e em seguida foi

adicionado 2 mL da solugdo de hidroxido de s6dio 0,5 mol/L.
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e O tubo, fechado, foi aquecido em banho termostatico a 90 °C por 5 min e, apds um
rapido resfriamento em agua corrente, foram adicionados 3 mL do agente de
esterificacdo (composi¢do: 33,33 g de cloreto de amodnio e 50 mL de acido sulftrico
em um litro de metanol).

e Foi realizado mais um aquecimento da amostra até 90°C por 3 min e, apds o
resfriamento, foi adicionado 2mL de solugdo saturada de cloreto de sodio, para
separar as fases.

e Por fim foi adicionado 3mL de solvente ndo presente na amostra, neste caso foi

utilizado o iso-pentano.

A analise dos produtos liquidos foi realizada em cromatografo a gas acoplado em
espectro de massa, equipado com coluna DB-5, com 30 m de comprimento, 0,25 mm de
diametro de tubo e 0,25 pm de fase estatica. A programacgdo do forno foi: temperatura
inicial de 50 °C, mantida por 1 min; rampa de 4 °C/min até 250 °C, mantida por 10 min.
Esse procedimento ¢ semelhante ao encontrado na literatura (Chen et al., 2010). Os
componentes foram identificados de acordo com a massa de seus ions na biblioteca do

equipamento.

As analises em GC-MS foram realizadas no Laboratorio de Cromatografia Gasosa
acoplada a Espectrometria de Massas — COMCAP, Universidade Estadual de Maringa
(UEM). As analises foram realizadas em um sistema CG-MS Thermo-Finigan, composto
por um cromatografo em fase gasosa FOCUS GC (Thermo Electron), acoplado a
um espectrometro de massas DSQ II (Thermo Electron), empregando um detector
com fonte de ionizagdo por impacto de elétrons de 70 V e analisador de massas do
tipo quadrupolo. As amostras foram injetadas por um sistema automatico de
injecdo modelo Triplus (Thermo Electron). O programa “Xcalibur” (“Thermo Electron”)

foi empregado para a aquisi¢do e processamento dos dados.

3.6.1 Ressonincia Magnética Nuclear de 'H da Fase Liquida

Para a andlise dos produtos liquidos obtidos a partir do 6leo vegetal, as amostras
foram submetidas a anélise por RMN de hidrogénio, de modo a classificar e quantificar
as espécies segundo grupos funcionais (Hackbart, 2001). Na anélise, as amostras foram
preparadas a 5%v/v com solvente CDCI3/CCls 1:1 (v/v) de modo que o pico do
cloroféormio nao interfira nos picos da amostra. Foram utilizados tubos de 5Smm x 7cm, e

0s seguintes parametros:
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di=1;

nT=16 ou 32, 0 mesmo para todas as amostras;

Pw=25° ou pw=20°, 0 mesmo para todas as amostras;

A integracdo deve ser realizada sempre da mesma forma, empregando-se

o corte nas regides indicadas na tabela 3.5, mesmo que a principio nao haja

picos, uma vez que nestas podera haver picos que podem estar ocultos

conforme a escala do grafico.

Tabela 3.5 — Regides para a integracdo dos espectros

Regiio ppm Hidrogénios (H)
41 9,00 a 7,60 Poliaromaticos
342 7,60 a 7,20 Diaromaticos
343 7,20 a 6,00 Monoaromaticos
344 6,00 a 5,20 Olefinicos (-CH=CH-)
125 5.15a5,00 Grupo metilino do glicerideo (-CHOCOR)
1,26 4,90 a 4,00 Grupo metileno do glicerideo (-CH20OCOR)
127 4,00 a 2,70 Grupos a-metileno entreC i}lzp)las ligacdes (=CH-CH:-
348 2,70 a 2,35 Hidrogénios em posicao alfa e anéis aromaticos
1.29 2,35a2,15  Grupo a-metileno proximo a carboxila (-CH2COOH)
12310  2,15a1,80 Grupos metileno de dupla ligagdo (=CH-CHz-)
1211 1,80a 1,50 Grupos B-carboxil (-CH2CH2COOH)
12412 1,5a1,15 Grupos metileno (CH2)x
123413 1,152a0,80 Grupos metila (CH3)

Fonte: 'Fauhl et al. (2000); ? Satyarthi et al. (2009); *Hackbart (2001); “Silva et al. (2011)

Na interpretacdo dos resultados as areas dos picos foram medidas e relacionadas

com a posicdo onde se encontram, de acordo com a literatura. Nas regides 1, 2 e 3

encontram-se 0s picos que representam hidrogénios que estdo em ressonancia, que

correspondem as moléculas aromaticas. Os hidrogénios da regido 8 estdo localizados

proximos a anéis ressonantes. Na regido 4 estdo localizados os picos dos hidrogénios

ligados a carbonos alifaticos insaturados, bem como os da regido 7 ¢ 10. Nas regides 5 e

6 estao localizados os picos dos hidrogénios que pertencem aos glicerideos. Os picos das
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regides 9 e 11 representam os acidos carboxilicos livres presentes na amostra. Nas regides

12 e 13 estdo localizados os picos dos hidrogénios de carbonos saturados.

Dessa forma € possivel quantificar os hidrogénios do produto somando-se os picos
relativos, encontrando assim a quantidade de grupos aromaticos, insaturados, saturados,
acidos e triglicerideos da amostra. Com esse valor é possivel se encontrar a conversao do

processo de craqueamento.

3.6.2 Oxidacio a Temperatura Programada (OTP)

A oxidagdo a temperatura programada ¢ um método utilizado para se determinar
a temperatura e tempo 6timos da combustdo de carbono em um solido, a fim de se
alcangar a combustdo completa. No caso do craqueamento, o carbono que esta sobre a
superficie do catalisador, apds a sua utilizagdo no processo, € o coque. Através do grafico
gerado pela andlise, ¢ possivel encontrar a temperatura ideal de oxidagdo através do

maximo do pico (Schmal, 2011).

Em uma andlise quantitativa do carbono presente no s6lido € necessario distinguir
a quantidade de dioxido de carbono formada da quantidade de mondxido de carbono. Isso
pode ser realizado fazendo-se uso de um espectro de massas acoplado ao reator de
oxidagdo com temperatura programada. Com o auxilio de injegdes de padrdes das
espécies a serem quantificadas, nesse caso o didéxido e o mondxido de carbono, € possivel
relacionar a area sob a curva obtida do sinal versus temperatura, com a quantidade de gas
liberado pela oxidacdo e, assim, quantificar o carbono que estava presente no so6lido

(Leocadio, Braun, & Schmal, 2004).

Os testes de OTP foram realizados em um equipamento CHEMBET 3000 da
Quantachrome, acoplado a um espectrometro de massas THERMOSTAR™ da Pfeiffer
Vacuum, utilizando-se um reator de quartzo. De modo a se quantificar o reagente Oz € os
produtos COz2 e CO, a area da curva foi relacionada com a area de volumes conhecidos
destes compostos. A quantificacdio de CO (m/e=28) foi realizada, descontando-se a
quantidade de CO da fragmentacdo de CO2 (m/e=44), uma vez que a espécie CO ¢
detectada preferencialmente em m/e=28 e apenas 11,4% das moléculas de CO: sdo
fragmentadas nesse ion (LEOCADIO et. al. 2004). As amostras de catalisador
coqueificado foram pré-tratadas a 250°C por 1 h, com fluxo de nitrogénio de 75mL/min.

Em seguida, a reagdo foi conduzida sob fluxo de uma mistura de 3%0O2/Ar a 75mL/min,
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com um aquecimento de 10°C/min, de 30°C até 700°C, onde foi mantida na temperatura

final até a completa oxidagdo, ou seja, até as espécies CO e CO2 nao fossem mais

detectadas.

O padrao injetado foi o de CO2 em quantidades de 0,25; 0,50; 0;75 e 1,00mL,
sempre em triplicatas, para obter-se uma média do valor das areas de cada quantidade.
Foi, entdo, relacionada a area de cada injecdo com a sua respectiva quantidade para a
construcdo de uma reta de calibracdo. Com a equacao desta reta, foi possivel analisar a
quantidade do gés detectado no espectro ao longo da reagdo, obtendo-se, assim, a

quantidade de carbono na amostra.

3.6.3 Seletividade e Rendimento

Em sistemas onde ocorrem reagdes multiplas, seja em série ou em paralelo, como
no caso do craqueamento catalitico, pode-se definir a seletividade do processo de acordo
com a equagao 3.9, que leva em consideracao as quantidades produzidas, tanto do produto
desejado quanto do indesejado (Schmal, 2010). E possivel também definir o rendimento
do processo, como a quantidade do produto desejado formado em relagdo ao alimentado

e ao reagido, equacao 3.10.

quantidade de mol de A convertidos em produto desejado

Seletividade=

(3.9)

quantidade de mol de A convertidos em produto indesejado

quantidade de mol de A convertidos em produto desejado

Rendimento= 3.10)

quantidade de mol de A reagidos totais

Se for considerado o produto desejado como D e o indesejado como U, pode-se
definir a seletividade global do processo (Sp /u) que ocorre em um reator de leito fixo, de

acordo com a equacgao 3.11.

Vazao Molar de saida do produto D

Sb/u= 3.11
D/U Vazio molar de saida do produto U ( )

Assim, ¢ possivel encontrar a seletividade de cada catalisador utilizado e de cada
condicdo operacional realizada, encontrando assim o melhor catalisador e a melhor

situacdo em que serd possivel obter a maior seletividade e/ou o maior rendimento.

Tendo em vista a dificuldade de se obter a massa molar de todos os compostos

quimicos resultados do processo de craqueamento catalitico, os valores de seletividade e
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de rendimento serdo obtidos em relacdo a quantidade em massa dos produtos

(Taufiqurrahmi, Mohamed, & Bhatia, 2011).

Sendo assim, a seletividade em termos de massa (S,,) ¢ dada pela equagdo 3.12:

massa, em grama de 6leo convertido em produto desejado

Sm =

massa, em grama de 6leo convertidos em produto indesejado

(3.12)

Dessa forma, serdo analisados os resultados dos testes cataliticos comparando-se
as quantidades produzidas de hidrocarbonetos, produto desejado, em relagdo aos

oxigenados, produto indesejado, através da seletividade a hidrocarbonetos.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo serdo apresentados os resultados obtidos nas analises realizadas,
assim como as suas interpretagdes. Primeiro serdo apresentadas as caracterizagdes dos
catalisadores utilizados. Em seguida serdo apresentados os resultados obtidos pelo
processo de craqueamento através das analises dos gases e liquidos, por cromatografia a
gas. Os valores sdo apresentados em termos de porcentagem (%) e foram calculados em

termos de massa sobre massa (m/m).

4.1
4.2 Caracterizacido dos Catalisadores

4.2.1 Difracao de Raios-X (DRX)

As andlises de difragdo de raios-X mostraram que as zedlitas utilizadas, ZSM-5 e NaY,
apresentam a cristalinidade caracteristica de sua estrutura (figura 4.1), conforme o

mostrado por Treacy e Higgins (2001) (figuras 2.8 e 2.10).

10000 —— NaY
——FCC
——— ZSM-5

5000

Intensidade

L L PR [ ALY LI I PR DL PR RN MY PR L R R RELE B |
4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40
2 teta

Figura 4.1 — Difratogramas de raios-X dos catalisadores ZSM-5, NaY e FCC
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Pode-se observar que o catalisador FCC possui a ze6lita NaY em sua composi¢ao,
por apresentar os principais picos encontrados no difratograma da mesma. O catalisador
para FCC nao apresentou picos de ZSM-5 no difratograma. Através do difratograma do
caulim apresentado por Worasith et al. (2011) é possivel perceber que o pico encontrado

em 2 0 entre 20 e 22 ¢ caracteristico desse material, indicando o seu uso como carga.

A avaliacdo da estrutura cristalina da zeolita tratada com troca idnica mostra que
este processo levou a uma diminuicao da intensidade dos picos da estrutura cristalina,
figura 4.2. O processo de troca dos cations Na" pelos cations H' reduziu a cristalinidade
do material, reduzindo a intensidade relativa entre alguns picos, como os em 2 6 entre

10 e 12.
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Figura 4.2 — Difratogramas de raios-X dos catalisadores HY e NaY

4.2.2 Ressonancia Magnética Nuclear (RMN)

As analises de ressonancia magnética de 2°Si mostraram as diferentes razdes entre

o silicio e o aluminio que se situam na rede estrutural dos catalisadores utilizados.

A zeolita ZSM-5 apresentou os picos de silicio coordenados com nenhum e um
aluminio em sua rede estrutural conforme a figura 4.3, bem como os picos de aluminio

tetraédrico.
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Figura 4.3 — Espectro de ressonancia magnética nuclear de *°Si e ?’Al -ZSM-5

Na tabela 4.1 esta relacionada a quantifica¢ao dos picos encontrados no espectro
de ressonancia de silicio. Para a ZSM-5 foi encontrada uma razao entre o silicio e o

aluminio de 19,38.

Tabela 4.1 - Picos e coordenagdes do espectro — Razdo Si/Al — ZSM5
ZSM-5 (ppm) Area  Coordenacio

1 111,55 63229  Si(0Al)
2 106,22 1,6434  Si(1Al)
Razio SI/Al 19,38

A razdo Si/Al encontrada é a esperada para este catalisador, devido ao seu
processo de sintese, onde a quantidade de silicio utilizada ¢ muito superior a quantidade

de aluminio.

No caso da zedlita NaY, o espectro mostrou que este catalisador possui silicio da
estrutura coordenado com um, dois, trés e quatro atomos de aluminio, conforme a
figura 4.4, onde também ¢ possivel observar o pico dos aluminios tetraédricos. A auséncia

de pico referente ao aluminio octaédrico indica a inexisténcia de aluminio extra rede.



Resultados e Discussio

60
oSS e - 1A1-A12TIAS
i . ]
1.00 \ X 0.75 -
| 3
5 075 A 2 1
; L/ e
2 | \ z 0.50-4
2 050 " | z
E g 0\ z g ]
3 L g = 0.251
£ 025 . g :
5 N\ ]
/ \J Va
0 -/ P
. 0
T [ U T g LIS UL R s S L N B R SO A B B LR R
85 80 -85 -100 -105 -110 -115-120 75 50 25 0 -25

Wariagho Quimica

Varia¢do Quimica

Figura 4.4 - Espectro de ressonancia magnética nuclear *°Si e *’Al — NaY

Através da integracdo dos picos, obtendo-se a area (tabela 4.2), foi possivel

encontrar a razao silicio/aluminio estrutural deste catalisador. Esta foi de 1,55.

Tabela 4.2 - Picos e coordenacdes do espectro — Razao Si/Al — NaY

NaY (ppm) Area Coordenacio
1 105,04  0,0480 Si(1Al)
2 99,72 0,4583 Si(2Al)
3 93,98 0,4641 Si(3Al)
4 88,86 0,1041 Si(4Al)
Razao Si/Al 1,55

A baixa razdo silicio aluminio ¢ carateristica dessa zedlita, uma vez que para

alcancar a cristalinidade tipica desta a sintese da mesma ¢ feita com quantidades nao

muito distantes dos elementos em questao.

A zeo6lita USY, que ¢é a zeolita Y desaluminizada para melhorar a sua estabilidade,

nao|

apresentou em seu espectro o pico de silicios coordenados com quatro aluminios,

conforme a figura 4.5, onde também ¢ possivel observar o pico de aluminio tetraédrico

da estrutura cristalina, além de um pico octaédrico, em pequena quantidade, indicando

residuo da desaluminizacao.
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Figura 4.5 - Espectro de ressonancia magnética nuclear 2°Si e 2’Al - USY

Com os dados de area obtidos pelo grafico, que estio na tabela 4.3, foi calculada
a razao entre o silicio e o aluminio estrutural desta zeoélita, e o valor encontrado foi de

2,61.

Tabela 4.3 - Picos e coordenagdes do espectro — Razdo Si/Al - USY
USY (ppm) Area Coordenacao

1 106,43 0,5202  Si(1Al)
2 101,31 0,4029  Si(2Al)
3 9434 00614  Si(3Al)

Razao Si/Al 2,61

A razdo silicio aluminio deste catalisador € maior que a encontrada com a zedlita
NaY, pois o processo de desaluminiza¢do diminui a quantidade de dtomos de aluminio

presentes na estrutura cristalina dessa zedlita.

No caso do catalisador comercial utilizado no processo de FCC, a ressonancia
magnética todas as coordenacdes para os atomos de silicio de sua estrutura, sendo essas
a com nenhum atomo de aluminio, com um, dois, trés e quatro a&tomos de aluminio como
¢ possivel de se observar na figura 4.6, onde também se observam os picos de atomos de
aluminio tetraédrico e uma grande quantidade de 4&tomos aluminio fora da rede cristalina
da zedlita. O pico em zero ppm, tem origem nos outros componentes que fazem parte da

estrutura desse catalisador, como o caulim ou alumina.
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Figura 4.6 — Espectro de ressonancia magnética nuclear >Si e Al - FCC

A tabela 4.4 mostra a quantificagdo realizada para se determinar a razio
silicio/aluminio da estrutura do catalisador de FCC. Para este foi encontrada uma razao

de 1,66 de Si/Al.

Tabela 4.4 — Picos e coordenagdes do espectro — Razdo Si/Al - FCC
FCC (ppm) Area Coordenacao

1 110,73 0,06006  Si(0Al)
2 106,02 0,3386  Si(1Al)
3 -100,9  0,5189  Si(2Al)
4 94775 0,1947  Si(3Al)
5 90,86 04405  Si(4Al)

Razao Si/Al 1,66

Esse catalisador possui em sua composi¢cdo uma mistura de varios catalisadores,
principalmente a zedlita USY, junto de alguns outros componentes como a matriz € o
aglomerante. A razao silicio-aluminio encontrada ¢ menor do que a da zeolita que esta
em sua composi¢ado, pois dependendo da quantidade de aglomerante e carga utilizada em
sua sintese, o valor dessa razdo ird variar, podendo ficar mais baixa quanto maior for o

teor de alumina.
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4.2.3 Analise Textural: Fisissor¢ao de Nitrogénio

Com isotermas de adsorcdo e dessor¢ao ¢ possivel avaliar a natureza dos poros e
a forma com que a superficie do catalisador se apresenta. As figuras 4.7, 4.8, 4.9 ¢ 4.10
mostram as isotermas de adsor¢do de nitrogénio obtidas. Observa em todos os
catalisadores predominancia de microporosidade pelo formato das curvas, o que ¢
caracteristico de materiais zeoliticos. A presenca de uma histerese nas isotermas deve-se

a aglomeracao dos cristais zeoliticos.
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Figura 4.10 — Isoterma de adsorgdo e dessor¢do de nitrogénio, FCC

A andlise de fisissor¢do de nitrogénio e a interpretagdo com a metodologia de BET
e do método t mostraram a diferenca da superficie dos catalisadores. Na tabela 4.5 ¢
possivel observar os valores de superficie especifica, area de microporos e area externa

dos catalisadores utilizados.

Tabela 4.5 — Distribui¢do das areas especificas dos catalisadores

Amostra  Superficie Constante  Area de Area
especifica Cger Microporos Externa

(BET) (m?/g) (m¥g)  (mg)

NaY 656 -34,53 637,72 18,08

USY 516 -33,18 472,42 43,59

ZSM-5 318 -52,75 264,42 53,35

FCC 180 -31,36 159,51 20,37
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Como os valores da constante C sdo negativos, o método BET nao ¢ aplicavel,
mas como ¢ possivel usar esses valores de forma comparativa, os valores encontrados
serdo ainda chamados de superficie. A zedlita NaY foi a que apresentou a maior superficie
especifica e de microporos. A zeodlita Y ultraestabilizada (USY) apresentou uma pequena
reducdo em ambas as areas devido ao processo de tratamento ao qual esta foi submetida,
que gera residuos de alumina amorfa nos poros da zedlita. A zedlita ZSM-5 apresentou
menor superficie especifica. O catalisador de FCC apresentou menor éarea, devido a
presenc¢a de materiais amorfos com baixa porosidade em sua composicao, que reduzem a
superficie especifica encontrada, mesmo contendo ze6lita USY. Em suas analises Bertero
et al. (2013) utilizaram um catalisador comercial para FCC, com area especifica de

158,0 m? /g, semelhante ao encontrado nessa amostra.

A tabela 4.6 apresenta a distribui¢ao dos volumes dos poros, dos microporos e dos
mesoporos, bem como do didmetro médio e o volume total dos poros. Para todos os
catalisadores € possivel observar uma elevada area de microporos (tabela 4.6), que ¢
caracteristica das zedlitas, que sdo microporosas, apresentando um pequeno volume de

meSoporos.

Tabela 4.6 — Distribui¢do dos volumes dos poros dos catalisadores
Amostra Volume total Diimetro médio Volume de Volume de

de poros Do poro microporos mesoporos
(cm?/g)* (A) (cm?/g) (cm?/g)
NaY 0,35 21,63 0,329 0,021
USY 0,30 23,56 0,260 0,026
ZSM-5 0,17 22,10 0,135 0,015
FCC 0,11 24,26 0,088 0,010

O volume de microporos do catalisador FCC é o menor uma vez que esse
catalisador ¢ produzido com componentes com baixa porosidade. Assim a zedlita fica
diluida e o volume de microporos do material resultante ¢ menor que o da zeélita que o
compde, como o utilizado por Bertero et al. (2013) que apresentou um volume de

microporos de 0,046 cm3/g.
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4.2.4 Dessorciao a Temperatura Programada

A andlise de dessorcdo a temperatura programada mostrou que todos os
catalisadores utilizados apresentam sitios acidos, capazes de adsorver amonia. Foi
possivel observar também a modificacdo causada pelo tratamento com troca por amonio

realizado nos catalisadores ZSM-5 e NaY.

No caso da zeolita ZSM-5, ¢ possivel observar, na figura 4.11, que este catalisador
possui acidez, dessorvendo amodnia em duas regides a baixa temperatura, com maximo a
250 °C e a elevada temperatura, com pico em torno de 500 °C. Nota-se um aumento na
acidez forte na zedlita protonica HZSM-5. Essa caracteristica esta presente nesta zeolita,
mas ndo ¢ encontrada na zedlita NaY ou USY, ela tem origem no fato de que os atomos
de aluminio na estrutura deste catalisador estdo muito distantes devido a uma elevada
razdo silicio/aluminio utilizada em sua sintese. Por isso esses sdo bem mais acidos que os

atomos de aluminio que se encontram proximos entre si, na estrutura zeolitica.
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Figura 4.11 — Dessor¢do a temperatura programada ZSM-5 e HZSM-5

Na tabela 4.7, ¢ possivel observar a diferenga entre os sitios acidos da zeodlita
ZSM-5 da zeolita que sofreu troca com amoénio, a HZSM-5. A principal mudanca
provocada pelo tratamento foi o aumento da quantidade de amonia fortemente adsorvida,
indicando um aumento na quantidade de sitios dacidos fortes, sem modificar

significativamente a quantidade de sitios 4cidos fracos.
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Tabela 4.7 — Valores de acidez das amostras ZSM-5 e HZSM-5
Acidez

[mmol de NHy/gcat]

Sitios ZSM-5 HZSM-5
Fracos 0,7371 0,7494
Fortes 0,6041 0,9284
Totais 1,3412 1,6778

O valor encontrado da quantidade de amdnia dessorvida pelo catalisador HZSM-
5 € maior do que o apresentados por Gaillard et al. (2004). Isso pode ser devido a grande
diferenca na razao Si/Al entre as ZSM-5 de seu trabalho. Com uma razao Si/Al proxima

a utilizada nesse trabalho, Silva (2012) encontrou valores de acidez para a ZSM-5 de

1,305 mmolNHa4/gcat.

A zedlitas USY, NaY e HY apresentaram valores acidez total moderada, quando
comparadas com as demais amostras, figura 4.12. Isso ocorre devido a elevada razdo
silicio aluminio desses materiais. Observando-se a diferenca de acidez entre as zeolitas
NaY e a USY, verifica-se que a ultra estabilizada ¢ ligeiramente mais 4cida, o que pode
ser atribuido ao tratamento de desaluminizagdo no seu processo de fabricag¢do, fazendo

com que os atomos de aluminio que permaneceram na estrutura se tornassem mais acidos.
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Figura 4.12 — Dessor¢ao a temperatura programada: catalisadores USY, NaY e HY
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O tratamento com troca por amonio, realizado com zedlita NaY, tornando-a a
zeolita trocada HY, modificou consideravelmente a acidez deste catalisador. Na figura
4.12 ¢ possivel observar que o tratamento proporcionou até o surgimento de uma pequena
quantidade de amodnia fortemente adsorvida, indicando a presenga de sitios acidos fortes,

como foi observado também por Heo et al. (2011).

A tabela 4.8 mostra os valores de acidez dessas zedlitas. Observa-se um aumento
da forca 4cida devido a troca idnica. A zeoélita NaY, apds o tratamento, adsorveu 50%

mais amodnia, além de ter sido capaz de adsorver fortemente amonia.

Tabela 4.8 - Valores de Acidez para USY, NaY e HY
Acidez [mmol de
NHy/gcat]

Sitios  NaY USY HY
Fracos 0,5845 0,7408 0,8795
Fortes 0,0000 0,0000 0,1844
Totais 0,5845 0,7408 1,0639

A troca com amoénio promoveu uma reducao na quantidade de s6dio como cations
de compensacdo promovendo um aumento da acidez, como também constatado por
Silva et al. (2012), que fizeram o inverso, através da adigdo de sodio pelo processo de

troca 10nica.

A dessor¢ao de amonio a temperatura programada do catalisador de FCC mostrou
que a sua curva de dessorcao ¢ diferente dos outros catalisadores, como observado na
figura 4.13. Nota-se a presenga de um terceiro pico a cerca de 600 °C, além dos picos nas
regides semelhantes aos outros catalisadores. Isso mostra que ha uma nova classe de sitios
mais acidos. Essa diferenca ¢ esperada ja que este material consiste na mistura de diversos

componentes, cada um com a sua finalidade.
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Figura 4.13 - Dessor¢ao a temperatura programada, catalisador de FCC

A carga e a matriz tétm o objetivo de diluir a atividade catalitica do material,
fazendo com que a sua acidez global seja menor, em relagdo a acidez da zeolita que o
compde, como foi encontrado. Na tabela 4.9 foram quantificados como fracos os sitios
onde a amonia se dessorve até 500 °C e como fortes os que dessorvem de 500 °C até 700

°C, com maximo a 600 °C

Tabela 4.9 - Valores de acidez do catalisador de FCC
Acidez [mmol de NH4/gcat]

Sitios FCC
Fracos 0,368
Fortes 0,037
Totais 0,404

4.3 Analises dos Produtos da Reacdo de Cragueamento

As analises dos produtos gasosos mostraram que a seletividade a fragdo gasosa
nos primeiros 30min de reag¢do foi grande, mais de 40% da massa de 6leo ¢ convertida
em gas nesse periodo. As andlises mostraram a presenca de didxido de carbono na

corrente de saida do gas, bem como de agua, além de hidrocarbonetos de Ci a Cs.

As analises cromatograficas com detector de espectro de massas, a que foram
submetidos os produtos liquidos, mostraram a presenca de diferentes espécies de
hidrocarbonetos, alifaticos, ciclicos e aromaticos, como também a presenga de compostos

oxigenados, representados pelos acidos graxos obtidos pela degradacao do triglicerideo,
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como também a degradagdo térmica dos mesmos pela presenga de acidos organicos de
menor cadeia. O processo de desoxigenacdo por outras vias também apresentou
moléculas oxigenadas diversas, como alcoois e cetonas, formadas pelo ataque do gas

hidrogénio aos acidos.

4.3.1 Comparacio entre os catalisadores

O resultado das analises do produto gasoso dos testes cataliticos com o catalisador
de FCC e com as zeolitas ZSM-5, NaY e USY, estdo esquematizados na tabela 4.10.
Nessa, estdo dispostos os resultados obtidos nos primeiros 30min de reagdo, onde a
atividade do catalisador é maior. E possivel observar a diferenca na distribui¢io de
produtos de catalisador para catalisador, pela variagdo das concentragdes em porcentagem

massica dos mesmos.

Tabela 4.10— Produtos em 30min de reagao
Catalisador ZSM-5 USY NaY FCC

Acidez [mmolyy./ 9. al 1,34 0,74 0,58 0,40
C1-C4 57,89 4528 23,15 3189

Hidrocarbonetos [%o] C5-C8 6,59 21,73 9,25 16,86
C9-C18 20,86 1421 3139 1949

Ac. do Oleo 0,00 3,54 1,97 1,30

Ac. Org 0,00 0,30 2,56 1,58

Oxigenados [%] R-O 0,40 0,00 7,37 0,00
COo, 3,33 5,40 10,35 19,62

H,0 10,93 9,54 13,96 9,26

Seletividade Hi/Ox 212,50 21,12 23,67 5,36

Analisando a quantidade de hidrocarbonetos na faixa dos componentes gasosos a
temperatura ambiente, com cadeias de um a quatro carbonos, ¢ possivel observar que o
catalisador ZSM-5 foi o que apresentou maior seletividade nessa faixa, o que ja era
esperado, uma vez que a principal caracteristica deste catalisador ¢ a presenca de uma
maior quantidade de sitios acidos e a presenca de sitios fortes nessa zeoélita, onde os ions

carbonios, responsaveis pelo craqueamento catalitico, sdo formados, fragmentando muito
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mais as moléculas. Os catalisadores FCC e USY apresentaram uma grande seletividade
aos hidrocarbonetos gasosos. Porém, o catalisador utilizado no processo de FCC
apresentou uma menor seletividade nesta faixa, o que era esperado. A zeolita NaY foi a
que a presentou menor seletividade a fragdo gasosa, apesar de ter uma acidez similar

aquela dos catalisadores USY e FCC.

Como os hidrocarbonetos encontrados pela da cromatografia a gas acoplada ao
espectrometro de massas tém diferentes formas de cadeias, o que varia o ponto de
ebulicdo, como o discutido no item 2.3, foi considerado que os hidrocarbonetos com
cadeias entre 5 e 8 carbonos pertencem a gasolina e os com cadeias entre 9 ¢ 17 como

pertencentes a faixa de hidrocarbonetos pesados, como querosene e diesel.

A zeodlita NaY e o catalisador de FCC foram as que apresentaram a maior
seletividade em relagdo aos hidrocarbonetos liquidos. O catalisador ZSM-5 formou
hidrocarbonetos pesados, gracas a grande acidez deste catalisador, capaz de aromatizar
diversas moléculas aumentando o ponto de ebuli¢do dos hidrocarbonetos. O catalisador
NaY apresentou uma grande quantidade de hidrocarbonetos de cadeia longa devido a sua
menor acidez, porém ainda assim produzindo uma grande quantidade de hidrocarbonetos
tanto por descarboxilagdo quanto por hidrodesoxigena¢do, mostrando que a acidez

moderada diminui o craqueamento, gerando hidrocarbonetos com cadeia mais longa.

Observando a distribui¢cdo de produtos do catalisador FCC, na tabela 4.10, nota-
se uma grande seletividade em relacdo ao diéxido de carbono, o que indica que este foi

mais seletivo a desoxigenacao por descarboxilacao.

As principais diferencas geradas pelos catalisadores foram a forma e a estrutura
da distribuicdo dos hidrocarbonetos no produto, como se observa na tabela 4.11. Os
catalisadores USY e FCC apresentaram quantidades médias de hidrocarbonetos lineares,

ou alifaticos, maiores do que o catalisador ZSM-5.

Em especial o catalisador FCC apresentou em concentragdes de pentadecano e
heptadecano respectivamente. Essas duas moléculas representam a desoxigenacao dos
acidos graxos hexadecanoico e octadecanoico, pelo processo de descarboxilagdo. Isso
explica uma maior seletividade a produg¢do de CO2 nesse catalisador. Sobre o catalisador
NaY a quantidade de hidrocarbonetos alifaticos foi maior, isso gracas a baixa capacidade

de craqueamento que promoveu uma menor desidrogena¢ao no processo.
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Tabela 4.11 — Distribui¢do estrutural dos Hidrocarbonetos Liquidos
ZSM-5 USY FCC NaY

Acidez* 1,34 0,74 0,58 0,40
Aromaticos 25,95% 21,53% 27,35% 15,84%
Ciclicos 0,00% 0,17% 0,68%  3,20%
Alifaticos  0,00% 0,74% 5,28% 15,60%
Acidos 0,00% 3,85% 2,88%  4,53%
R-O 0,40% 0,00% 0,00%  7,37%

*
mmo lNH3 /9cat

No processo de descarboxilagdo, observa-se que o catalisador ZSM-5 apresentou
baixa seletividade ao dioxido de carbono, indicando que a reagdo de descarboxilagdo foi
desfavorecida, como esperado. Assim, o processo de desoxigenagao dos compostos
organicos ocorreu por outras vias, favorecendo a manuten¢do da quantidade de carbono
sob a forma de hidrocarbonetos, liquidos ou gasosos. Dessa forma, observa-se que esse
catalisador foi o mais seletivo a producdo de H20, o que indica a atua¢do do
hidrotratamento na distribui¢ao dos produtos, uma vez que o oxigénio dos compostos foi

convertido preferencialmente em agua.

Em relacdo aos acidos organicos, foi observado que a desoxigenacdo dos mesmos
foi total sobre o catalisador de ZSM-5, porém foi quase completa sobre os catalisadores
USY e FCC. Houve a fragmentacdo dos acidos graxos em acidos organicos de cadeia
mais curta, como ¢ possivel observar na tabela 4.12, onde estdo distribuidos os acidos
organicos do produto liquido, em suas concentracdes em relacdo ao produto total,
encontrados em maior quantidade nos produtos do catalisador FCC. Os acidos organicos
também podem ser representados pelo numero de carbonos seguido da quantidade de
insaturagdes de sua cadeia, como o 4cido palmitico 16:0 que tem 16 carbonos e nenhuma

insaturagao.
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Tabela 4.12 — Distribuigdo dos acidos obtidos sobre o ctalisador de FCC

Acido Formula Concentragao Acidos
Acido enéantico (Heptanéico, 7:0) C7H 1402 0,36%
Acido caprilico (Octanéico, 8:0) CsHi602 0,33% Fragmentados
Acido pelargonico (Nonandico, 9:0) CoH1302 0,37%
Acido caprico (Decanéico, 10:0) Ci10H2002 0,51%
Acido palmitico (Hexadecanéico, 16:0)  CisH3202 0,96% o
., Triglicerideos
Acido estearico (Octadecanoico, 18:0) CisH3602 0,34%

A fragmentagdo dos &cidos organicos em acidos com cadeias apolares mais curtas,
ocorre devido a cisdo beta das ligagdes carbono-carbono, principalmente nas insaturagdes
dos acidos graxos. No caso do 4acido linoleico (octadecadiendico, 18:2) existem
insaturagdes nos carbonos 9 e 12. A fragmentagdo desse acido na insaturagdo ¢é
representada pela concentracao de acido pelargdnico. Para o acido oleico (octadecenoico,
18:1) a insaturagdo encontra-se no carbono nove apenas, ¢ a sua fragmentagdo ¢
representada pelo mesmo acido. Essa fragmentagdo pode ocorrer tanto térmica quanto
cataliticamente. A presenga de dcidos menores e maiores que o pelargdnico deve-se a

cisOes beta que ocorreram em diferentes carbonos ao longo da reagao.

Sobre o catalisador NaY foi observada uma grande quantidade de compostos
oxigenados ndo acidos. Estes apresentaram, em maior quantidade, compostos com grupos
hidroxila (alcoois e aldeidos). A presenga desses grupos indica que o processo de
hidrodesoxigenacdo ndo foi completo, ou ainda que ambos representem o caminho
realizado para esse processo de remocao do oxigénio das moléculas e formagao de dgua.
Portanto, como a concentragao de hidroxilas foi maior, pode-se concluir que, sobre este
catalisador, a reacdo do géas hidrogénio com o oxigénio da molécula atacou
preferencialmente o oxigénio com ligagdes do tipo T, deixando assim uma maior
quantidade de moléculas apenas com o oxigénio na hidroxila. Isso pode estar relacionado
com a capacidade deste catalisador de adsorver o hidrogénio na forma Hz em seus sitios,
e ndo pela da adsorcdo dissociativa, uma vez que se isso ocorresse haveria a formagao de

compostos com dois grupos hidroxilas.

Uma das principais caracteristicas dos catalisadores utilizados ¢ a presenca de
sitios acidos. Uma importante diferenca entre os catalisadores ¢ a sua forca acida. As

tabelas 4.10 e 4.11 mostram a comparacdo entre os produtos dos catalisadores e seus
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respectivos valores de acidez. O que se pode observar a principio é que quanto maior a
acidez maior a formagao de hidrocarbonetos gasosos; isso ocorre porque a capacidade de
fragmentacdo das moléculas depende da for¢a 4cida do catalisador, e quanto maior a
fragmentacdo, menores serdo as cadeias dos compostos produzidos. A quantidade de
hidrocarbonetos liquidos leves também aumenta com o aumento da acidez, até o limite
de acidez do catalisador ZSM-5. Nesse caso, o produto apresentou uma menor quantidade
desses hidrocarbonetos apesar de sua elevada acidez. Devido a elevada capacidade de
aromatizacdo das moléculas, gerando muitos compostos nafténicos com elevada massa
molecular e elevado numero de carbonos. Observa-se que a quantidade de
hidrocarbonetos pesados aumenta com a diminui¢ao da acidez, porque com uma baixa
acidez o catalisador ¢ menos capaz de fragmentar as grandes moléculas do 6leo vegetal.
A acidez parece influenciar o processo de desoxigenacdo afetando a reagdo de
descarboxilagdo. Quanto menor a acidez do material mais favorecida ¢ essa reagdo,

gerando uma maior quantidade de didxido de carbono.

A comparacao entre a acidez dos catalisadores utilizados também foi realizada por
Doronin et al. (2012) que mostraram que o aumento da acidez aumenta a quantidade de
gas produzido, diminuindo a quantidade de hidrocarbonetos liquidos e aumentando a

formagao de coque, sobre uma série de catalisadores.

4.3.2 Variacao da Distribuicio dos Produtos ao Longo da Reacao.

Foram também realizados testes de craqueamento catalitico onde se acompanhou
a modificacdo da distribuicdo de produtos ao longo do tempo de reagdo. Sobre os
diferentes catalisadores, o efeito do tempo de reacdo foi similar. Houve diminuicdo da

atividade dos sitios acidos e altera¢do da distribui¢cdo dos produtos.

A modificacdo da seletividade com tempo de exposicdo do catalisador nas
condig¢des reacionais estd apresentada na tabela 4.13. Os valores de seletividade sdo as
razdes entre a quantidade de hidrocarbonetos (Hi) produzida e a quantidade de

oxigenados (Ox) produzida.



Resultados e Discussao 75

Tabela 4.13 — Modificagdo da Seletividade ao longo do tempo
Seletividade Hi/Ox

Tempo [h:min] 0:30 1:00 1:30 2:00
ZSM-5 212,50 9,02 1,30 0,54

USY 21,12 0,61 0,17 0,09
FCC 23,67 1,50 0,52 0,27
Na-Y 5,36 0,96 0,24 0,08

A alteragdo da distribuicdo dos produtos ao longo do tempo pode ser observada
pela tabela 4.14. A concentragdo no tempo zero corresponde ao tempo antes do inicio da
reacdo, onde a composi¢do do dleo de soja estd dividida em &cidos do oleo (95%) e

propano (C3), estes compostos representam os produtos da decomposi¢do do

triglicerideo.
Tabela 4.14 — Distribuicao dos produtos ao longo do tempo
Tempo
Hidrocarbonetos [%] Oxigenados [%]
[h:min]
Catalisador C1-C4 C5-C8 C9-C18 Ac.Oleo Ac.Frag. R-O CO:2 H20
Oleo 5,09 94,91 0:00
ZSM-5 57,89 6,59 20,86 0,00 0,00 0,40 3,33 10,93
USY 4528 21,73 14,21 3,54 0,30 0,00 5,40 9,54 _
FCC 31,89 16,86 19,49 1,30 1,58 0,00 19,62 9,26 0:30
NaY 23,15 9,25 31,39 1,97 2,56 7,37 10,35 13,96
ZSM-5 30,98 12,01 16,54 6,48 0,12 0,00 25,00 8,87
USY 14,82 11,05 5,76 41,18 9,99 0,53 6,84 9,83 _
FCC 16,80 14,68 16,48 16,95 15,06 0,00 12,68 7,35 100
NaY 10,45 18,60 12,71 26,27 17,33 0,00 533 930
ZSM-5 20,31 13,99 5,55 26,03 0,76 3,86 21,68 7,82
USY 6,56 2,04 4,73 63,61 13,88 0,00 3,23 5095 _
FCC 13,03 10,55 5,81 39,67 15,62 1,06 8,66 5,60 130
NaY 12,06 4,22 0,63 62,78 6,91 0,00 5,56 7,84
ZSM-5 4,15 9,76 15,84 45,30 5,69 4,56 6,22 8,48
USY 4,02 0,79 2,59 73,95 12,46 0,00 1,50 4,70 _
FCC 4,75 10,54 3,86 45,08 24,10 1,63 522 482 200

NaY 3,29 3,33 0,74 80,82 6,89 0,00 1,04 3,89
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Nota-se que o tempo de reagdo promove a modificacao da atividade de todos os
catalisadores estudados. Tal fato ¢ observado em praticamente todos os processos
cataliticos, devido a desativac¢ao do catalisador que leva a mudanca na seletividade. No
processo de craqueamento esse efeito ¢ um dos mais intensos devido a facilidade com
que o coque ¢ formado por esse processo. Os resultados dos processos estao apresentados
como uma média a cada 30min. Durante estes intervalos, foram coletados produtos

liquidos suficientes para se realizar a analise dos mesmos.

4.3.2.1 Variacao da Distribuicao dos Produtos Sobre o Catalisador ZSM-5

A tabela 4.15 apresenta os valores encontrados das quantidades de produtos no
processo de craqueamento realizado com o catalisador ZSM-5. Esses valores sdo
representados na figura 4.14, onde ¢ possivel se observar a alteragdo do perfil de produtos
ao longo do tempo de reacdo para o catalisador ZSM-5. O grafico apresenta os perfis para
cada periodo de tempo coletado, de 30 em 30min até 120min, pela da exposi¢do da
concentragdo das espécies, agrupadas pela quantidade de carbono dos hidrocarbonetos e

dos oxigenados, bem como a concentragdo de didxido de carbono e de agua.

Tabela 4.15 - Distribui¢do de produtos pelo tempo de reagdo — ZSM-5

Catalisador ZSM-5
Tempo [h:min] 0:30 1:00 1:30 2:00
C1-C4 %] 57,89 30,98 20,31 4,15
C5-C8 [%] 6,59 12,01 13,99 9,76
C9-C18 [%] 20,86 16,54 5,55 15,84
Ac. Oleo [%] 0,00 6,48 26,03 45,30
Ac. Frag. [%] 0,00 0,12 0,76 5,69
R-O [%] 0,40 0,00 3,86 4,56
CO: [%] 3,33 25,00 21,68 6,22
H20 [%] 10,93 8,87 7,82 8,48

Seletividade Hi/Ox 212,50 9,02 1,30 0,54
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Para o caso deste catalisador, ¢ possivel observar uma redugao na seletividade dos
produtos a hidrocarbonetos e uma maior seletividade aos acidos organicos originados da
decomposicao dos triglicerideos. Ao longo do tempo a concentragao dos hidrocarbonetos
da fracdo gasosa vai diminuindo. Observa-se que de 57% no primeiro periodo de 30 min,
a concentragdo destes cai para 4%. O mesmo ocorre com a fragdo de hidrocarbonetos
liquidos pesados (C9 a C18) em relagao ao primeiro periodo, apresentando um aumento
do terceiro para o quarto periodo. Pode-se observar um aumento na quantidade de
hidrocarbonetos liquidos leves (C5 a C8), isso se d4, pois esse catalisador manteve sua

seletividade aos hidrocarbonetos, quando comparado com os outros catalisadores.

Observa-se também que a ocorréncia da decomposi¢ao dos acidos organicos em
acidos com menor cadeia carbonica, reduzindo de 16 a 18 carbonos para de 7, 8, 10, 11,
12, 14 ¢ 15 carbonos em sua cadeia. Esses efeitos de redu¢ao da atividade e inversao da
seletividade sdo causados pela desativacdo dos sitios ativos, principalmente pela

deposicao de coque ao longo do tempo de reagao.
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Figura 4.14 — Distribuicao de produtos em fun¢do do tempo de reagao, sobre ZSM-5

Ao se acompanhar tanto a concentragdo de agua quanto a de didxido de carbono
ao longo do tempo, ¢ possivel observar uma redugdo na quantidade da primeira ¢ um
aumento da quantidade do segundo ao longo do tempo. Ja nos primeiros 30min observa-
se a inversdo da quantidade dessas espécies, uma em relagdo a outra. Isso se d4, devido a
desativagdo parcial dos sitios, o que leva a uma diminui¢ao da quantidade de acidos
organicos que foram reduzidos no meio rico em hidrogénio e um aumento da quantidade

de 4cidos que sdo descarboxilados, gerando dioxido de carbono.
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O efeito da inversdo da seletividade quanto a hidrocarbonetos e compostos
oxigenados ¢ visivel na figura 4.15. E possivel observar, também, o aumento da

concentragdo de dioxido de carbono e a diminui¢do da concentracao de adgua.
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Figura 4.15 — Distribui¢ao dos grupos de produtos pelo tempo de reagdo, sobre ZSM-5

Ao longo do tempo de reagdo a distribuicao dos produtos sofre uma modificagao
dréstica, o que pode ter origem na deposi¢do de coque. Esse efeito ¢ observado pela da

modifica¢ao da forma e dos grupos funcionais das moléculas encontradas no produto.

Os dados da tabela 4.16 foram extraidos da tabela 4.15 juntando-se as diferentes

classes de moléculas no produto liquido, independente do nimero de atomos de carbono.

Tabela 4.16 - Distribuic@o de produto na fase liquida em fun¢do do tempo, sobre ZSM-5
Tempo 0:30 1:00 1:30 2:00

Aromaticos 25,95% 27,05% 2,72%  3.58%

Ciclicos 0,00% 0,30% 1,39% 1,68%
Alifaticos  0,00% 1,20%  5,95% 17,04%
Acidos 0,00%  6,60% 26,79% 50,99%
R-O 0,40%  0,00% 3,86% 4,56%

E possivel observar a elevada concentragdo de compostos aromaticos no produto
para os 30min iniciais (tabela 4.16). Esse efeito se deve a elevada capacidade de
desidrogenacao que os sitios acidos t€m, fazendo com que as moléculas se insaturem,
procurando se estabilizar se tornam ciclicas, e se continuam a serem desidrogenadas essas

se tornam aromadticas. Esse efeito ¢ diminuido conforme o tempo ao qual o catalisador é
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exposto ¢ a reagao progride. Observando o aumento da concentracdo de hidrocarbonetos
ciclicos percebe-se que a capacidade de desidrogenacao diminui com o tempo. Observa-
se esse efeito também pelo aumento da concentragdo dos hidrocarbonetos alifaticos, uma
vez que estes ndo sdo encontrados no produto quando a atividade do catalisador ¢ maxima,

no inicio da reagao.

Outro efeito a se observar ¢ a alteragdo da capacidade de desoxigenagao dos
compostos acidos do 6leo. Como comentado anteriormente, com a diminui¢do da
atividade a desoxigenacdo dos acidos em hidrocarbonetos muda de via, passando de
hidrodesoxigenacao para a descarboxilagcdo. O aumento da concentragdo dos acidos pode
ter origem na obstru¢do dos sitios acidos, diminuindo a capacidade de desoxigenacao.
Observa-se também que hd um aumento na concentracdo de compostos parcialmente
desoxigenados (R-O), que apresentam apenas um oxigénio na estrutura, sob a forma de
alcoois e acetonas. Isso se d4 pela desoxigenacgdo parcial dos acidos, que era completa

quando o catalisador era ativo.
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Figura 4.16 — Espectro de ressonancia magnética de 'H do produto 2:00 liquido para
ZSM-5

O efeito do tempo sobre a distribuicdo de produtos do processo realizado com o

catalisador ZSM-5 mostrou que a quantidade de triglicerideos nos produtos ¢ infima,
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indicando uma elevada decomposic¢ao dos triglicerideos, conforme o indicado na figura

4.16. Comentar que a analise do espectro de RMN de H levou aos dados da tabela 4.17.

Integrando a area dos picos dos espectros nas regides indicadas pela tabela 3.5 e
somando-se as quantidades dos grupos de hidrogénios correspondentes foi possivel
construir a tabela 4.17 que indica a quantidade de hidrogénio de cada grupo de moléculas

organicas.

Tabela 4.17 — Distribuicdo dos atomos de hidrogénio no produto liquido para ZSM-5
Tempo

Hidrogénio Total  00:30 01:00 01:30 02:00
Aromaticos 74,32% 24,99%  521%  3,49%
Insaturacoées 6,65% 12,68% 14,99% 14,78%

Glicerideos 0,00% 0,32% 0,77% 0,58%
Carboxilicos 8,56%  15,05% 15,24% 14,16%
Saturacoes 10,47% 46,96% 63,79% 67,00%

Observa-se que, ao longo do tempo de reacdo, a distribui¢do dos produtos se
modifica evidentemente. A quantidade de hidrogénio aroméatico diminui com o tempo
provavelmente pela obstrug¢do dos sitios dcidos em funcdo da formagdo de coque. Essa
desativagdo parcial também promove um aumento na quantidade de acidos graxos,

responsavel pelo hidrogénio insaturado, saturado e carboxilico.

O hidrogénio de moléculas de glicerideos representa as moléculas de triglicerideos
ainda presentes no produto final, ou seja, que nao foram convertidas. Assim tem-se uma
reducdo na decomposicdo dos triglicerideos ao longo do tempo de reacdo, devido a

formagdo de coque.

4.3.2.2 Variacio da Distribuicao dos Produtos Sobre o Catalisador USY

A tabela 4.18 apresenta os valores das quantidades de produtos do processo de
craqueamento realizado com o catalisador USY. Esses valores sao representados no

gréfico da figura 4.17.
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Tabela 4.18 - Distribui¢do de produtos pelo tempo de reagdo — USY

Catalisador USY
Tempo [h:min] 0:30 1:00 1:30 2:00
C1-C4 [%)] 45,28 14,82 6,56 4,02
C5-C8 [%] 21,73 11,05 2,04 0,79
C9-C18 [%] 14,21 5,76 4,73 2,59
Ac. Oleo [%] 3,54 41,18 63,61 73,95
Ac. Frag. [%] 0,30 9,99 13,88 12,46
R-O [%] 0,00 0,53 0,00 0,00
COz [%] 5,40 6,84 3,23 1,50
H20 [%] 9,54 9,83 5,95 4,70
Seletividade Hi/Ox 21,12 0,61 0,17 0,09

Sobre o catalisador USY, observa-se uma maior seletividade a hidrocarbonetos
gasosos, em especial os com quatro dtomos de carbono (C4) em sua cadeia. Observa-se
que o processo alcangou uma elevada seletividade a dgua em relagdo ao didxido de
carbono. Isso indica uma preferéncia pelo processo de hidrodesoxigenacao dos acidos no
primeiro periodo de reagdo. Nos periodos seguintes, tanto a concentragdo de agua como
a de dioxido de carbono diminuem, indicando uma diminui¢dao na seletividade na

desoxigenacao.

A diminui¢do na atividade do catalisador pode ser observada pela intensa
modificacao do perfil dos produtos do primeiro periodo em relacao aos dos periodos
seguintes. Observa-se uma brusca diminui¢do na quantidade de gas no produto, bem

como a diminuic¢ao da produgdo das espécies inclusas no grupo C4.
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Figura 4.17 - Distribui¢ao de produtos em fun¢do do tempo de reagdo, sobre USY
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Na figura 4.18 observa-se a modificagdo dos componentes do produto pela
inversdo da seletividade do primeiro para o segundo periodo de reacdo, onde a

concentragdo de hidrocarbonetos passa de maior que a de oxigenados, para menor que

esta.

Isso indica uma desativacao parcial dos sitios acidos responsaveis pela remogao
dos heteroatomos de oxigénio das moléculas, que se intensifica ao longo do tempo de

reacdo ao qual o leito fica exposto. Neste catalisador a desativacdo ¢ intensa.
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Figura 4.18— Distribui¢do dos grupos de produtos pelo tempo de reacao, sobre USY

A modificacdo da seletividade e da atividade do catalisador ¢ também observada
na tabela 4.19 onde esta exposto o perfil de concentracdo das espécies quimicas no
produto liquido. Observa-se uma modificagcdo da quantidade de grupos aromaéticos
durante os dois primeiros periodos, de 21,53% para 1,69%, e um aumento dos grupos
alifaticos de 0,74% para 6,76%. Os principais responsaveis pela desidrogenagdo dos
compostos, que leva a aromatizacdo, s3o os sitios acidos; uma vez que estes sdo

desativados, havera menos aromatizagoes.
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Tabela 4.19 - Distribui¢do de produto na fase liquida em fun¢ao do tempo, sobre USY
Tempo 0:30 1:00 1:30 2:00

Aromaticos 21,53% 1,69%  1,07% 0,00%
Ciclicos 0,17% 1,57%  0,00% 0,00%
Alifaticos  0,74%  6,76%  4,09% 2,59%
Acidos 3,85% 51,17% 77,49%  86,41%
R-O 0,00%  0,53%  0,00% 0,00%

A zedlita Y ultraestabilizada (USY) se mostrou eficiente no processo de
craqueamento quando sua atividade ainda era elevada. Isso indica que esse ¢ um excelente
catalisador para o processo de craqueamento que utiliza o leito fluidizado com reciclo de
catalisador, ap6s sua regeneracdo, principalmente se o objetivo for uma produgdo de

hidrocarbonetos gasosos e de gasolina.

4.3.2.3 Variacao da Distribuicdo dos Produtos Sobre o Catalisador de FCC

A tabela 4.20 apresenta os valores encontrados para as quantidades de produtos
no processo de craqueamento realizado com o catalisador FCC. Esses valores sao

representados no grafico da figura 4.19.

Tabela 4.20 - Distribui¢do dos produtos ao longo do tempo - FCC

Catalisador FCC
Tempo [h:min] 00:30 01:00 01:30 02:00
C1-C4 [%] 31,89 16,80 13,03 4,75
C5-C8 [%] 16,86 14,68 10,55 10,54
C9-C18 [%] 19,49 16,48 581 3,86
Ac. Oleo [%] 1,30 16,95 39,67 45,08
Ac. Frag. [%] 1,58 15,06 16,68 25,73
R-O [%] 0,00 0,00 0,00 0,00
CO: [%] 19,62 12,68 8,66 5,22
H20 [%] 926 7,35 5,60 482

Seletividade Hi/Ox 23,67 1,50 0,52 0,27
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O catalisador utilizado no processo FCC de craqueamento de petroleo apresentou
uma elevada seletividade a hidrocarbonetos, mostrando assim uma grande desoxigenacao
dos compostos organicos do o6leo vegetal. Na tabela 4.20 observa-se que essa
desoxigenacdo ocorreu principalmente pela reagdo de descarboxilagdo através da
produgdo de dioxido de carbono, que ¢ elevada ainda no primeiro periodo de reagdo.
Observa-se que nesse catalisador a seletividade foi maior aos hidrocarbonetos na faixa do

gas e dos liquidos pesados.

A figura 4.19 mostra que a producdo de hidrocarbonetos gasosos no primeiro
periodo de reagdo, sobre o catalisador de FCC, ficou concentrada nos hidrocarbonetos
com trés e quatro carbonos (C5 e C,). Ja para os hidrocarbonetos liquidos leves o que se
observa ¢ que estes sdo principalmente formado por grupos de hidrocarbonetos com oito
e nove carbonos em sua cadeia (Cge Cy) com diferentes formas, principalmente

aromaticos.

Acompanhando a reagdo ao longo do tempo observa-se que a producdo de
hidrocarbonetos diminui e ¢ substituida pela producdo de acidos organicos. Isso se deve
a desativacdo do catalisador. A concentragdo de acidos com cadeia menor que a dos
presentes nos triglicerideos do 6leo de soja aumenta. Isso mostra que os acidos maiores
tendem a sofrer fragmentagdo térmica, e esse aumento na concentragcdo ao longo do tempo
se deve a inibicao da desoxigenacdo dos 4cidos do 6leo e os mesmos vém a se fragmentar

nessa temperatura.
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F igura 4.19 - Distribui¢ao de produtos em fun¢do do tempo de reagao, sobre FCC

A 1inibi¢do dos sitios acidos pela formacgao de coque faz com que a quantidade de

didxido de carbono gerada seja reduzida ao longo do tempo de reacdo, o mesmo acontece
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com a agua. Isso ocorre porque a desoxigenacdo dos compostos do 6leo diminui com o

progresso da reacdo, como mostra a figura 4.20.
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Figura 4.20- Distribui¢do dos grupos de produtos pelo tempo de reacao, sobre FCC

A modificagdo da forma dos hidrocarbonetos gerados ao longo da reacdo revela o
que acontece com o catalisador. O principal responsavel pela formagdo de compostos
aromaticos € o processo de desidrogenagao, e este ¢ promovido pelos sitios acidos do
catalisador. A tabela 4.21 mostra que a concentracdo dos compostos aromaticos diminui
com o tempo de reagdo, indicando uma inibicdo dos sitios acidos. H4 também um
aumento na concentragdo de hidrocarbonetos alifaticos do primeiro para o segundo
periodo de reacdo, indicando que os hidrocarbonetos gerados ja ndao sofrem tanta

desidrogenacdo quanto antes, devido a inibi¢do dos acidos.

Tabela 4.21 - Distribui¢do de grupos funcionais no produto liquido, catalisador FCC

Tempo 0:30 1:00 1:30 2:00
Aromaticos  27,35% 9,95% 2,51% 0,92%
Ciclicos 0,68% 1,38% 0,00% 2,11%
Alifaticos 5,28% 17,78% 10,55%  8,53%
Acidos 2,88% 32,01% 55,28% 69,18%
R-O 0,00% 0,00% 1,06% 1,63%

O aumento na quantidade de compostos ciclicos indica que a acidez resultante do
processo de desativagdo proporciona uma capacidade limitada de desidrogenacdo, uma

vez que ¢ capaz de formar hidrocarbonetos ciclicos, mas ndo de aromatizé-los. A presenca
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cada vez maior de acidos organicos indica a mudanga de seletividade do catalisador pela
inibicdo dos sitios acidos que eram capazes de promover a desoxigenagdo por

descarboxilacao dos mesmos.

4.3.2.4 Variacao da Distribuicao dos Produtos Sobre a Zeolita NaY

A tabela 4.22 apresenta os valores das quantidades de produtos do processo de
craqueamento realizado sobre o catalisador NaY. Esses valores sdo representados no

grafico da figura 4.21.

O catalisador NaY foi bastante seletivo a hidrocarbonetos, principalmente liquidos
pesados, no primeiro periodo de reacado, tabela 4.22. Essa formagao de hidrocarbonetos
ocorreu principalmente pelo ataque do hidrogénio ao grupo carboxila dos compostos
acidos, o que ¢ indicado pela elevada producao de agua no primeiro periodo e uma maior
producdo de 4gua em relagdo ao didxido de carbono nos periodos seguintes. A presenca
de grande quantidade de compostos oxigenados ndo acidos indica que a capacidade de
desoxigenacdo dos sitios foi limitada, com remogao parcial do oxigénio das moléculas;

isso pode ter origem na baixa acidez que este catalisador apresenta.

Tabela 4.22 - Distribuicdo dos produtos ao longo do tempo, catalisador NaY

Catalisador NaY

Tempo [h:min] 00:30 01:00 01:30 02:00
C1-C4 [%] 20,6 10,45 12,06 3,29
C5-C8 [%] 859 18,6 422 333

C9-C18[%] 31,39 12,71 063 0,74
Ac. Oleo [%] 197 2627 62,78 80,82
Ac.Frag. [%] 2,56 17,33 691 6,89

R-O [%] 737 0,00 0,00 0,00
CO; [%] 921 533 556 1,04
H,0 [%] 183 93 7,84 3,89

Seletividade Hi/Ox 5,36 0,96 0,24 0,08

Na figura 4.21 ¢ possivel observar a quantidade de carbono das espécies

produzidas durante o craqueamento. A baixa acidez da zedlita NaY ndo foi capaz de
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craquear todos os compostos produzidos pela desoxigenagdo dos acidos. Isso se observa

pela elevada concentracdo de compostos com mais de quinze carbonos em sua estrutura.
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Figura 4.21 - Distribuicao de produtos em fun¢do do tempo de reacdo, sobre NaY

Os principais compostos formados pela desoxigenacao do 6leo tém dezesseis e
dezoito carbonos. O processo de descarboxilacdo reduz a quantidade de carbonos dessa
cadeia ja que um deles ¢ liberado junto com atomos de oxigénio na forma de didxido, o
que nesse processo ¢ representado pelos compostos com dezessete e quinze carbonos.Os
compostos produzidos pelo ataque com hidrogénio ndo perdem um carbono ¢ mantém o
tamanho de suas cadeias como ¢ possivel observar pela concentragcdo de hidrocarbonetos
com dezesseis e dezoito carbonos. Esses hidrocarbonetos, apds terem sido produzidos
pela desoxigenagdo dos acidos do 6leo, s6 foram capazes de manterem suas estruturas
pela reduzida capacidade de craqueamento que esse catalisador apresentou, devido a sua
reduzida acidez. Isso faz esse catalisador especialmente adequado para producdo de

hidrocarbonetos na faixa do querosene e diesel em um baixo tempo de residéncia.

A inversdo da seletividade quanto a hidrocarbonetos fica evidente na figura 4.22.
O aumento da quantidade de oxigenados ¢ acompanhado pala diminui¢do da quantidade
de dgua e de dioxido de carbono produzidos. Isso indica que o processo de desoxigenagao,
tanto por descarboxilacdo quanto por hidrodesoxigenac¢do, ¢ reduzido com o tempo de

reacao.
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Figura 4.22— Distribui¢do dos grupos de produtos pelo tempo de reagao, sobre NaY

Separando os compostos do produto liquido pela forma e grupo funcional pode-
se observar a mudanca do perfil do produto ao longo do tempo de reacdo, na tabela 4.23.
A quantidade de hidrocarbonetos aromaticos que foi produzida foi maior no primeiro

periodo de reagdo diminuiu nos periodos seguintes.

A quantidade de hidrocarbonetos alifaticos aumentou do primeiro para o segundo
periodo de reacdo. Isso provavelmente tenha ocorrido devido a baixa acidez da zeolita
NaY, que apesar de ter uma boa capacidade de desoxigenacao, por ter uma baixa acidez
ndo teve o mesmo desempenho na desidrogenagdo dos compostos. A desativacdo do
primeiro para o segundo periodo modificou o perfil dos hidrocarbonetos de forma que os

que foram produzidos se mantiveram alifaticos.

A desoxigenac¢do diminuiu consideravelmente ao longo do tempo. A desativacao
dos sitios acidos faz com que a capacidade tanto de craqueamento quanto de

desoxigenacdo diminua com a deposi¢cdo de coque no catalisador.

Tabela 4.23 - Distribui¢c@o de produto na fase liquida em fun¢io do tempo, sobre NaY
Tempo 0:30 1:00 1:30 2:00
[h:min]

Aromaticos 15.84% 4.10%  0.00%  0.00%
Ciclicos 320% 291%  0.00%  0.00%
Alifaticos 15.60% 20.83%  3.12%  3.75%
Acidos 4.53% 43.60% 69.69% 87.71%
R-O 737%  0.00%  0.00%  0.00%
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4.3.3 Efeito da variacio da temperatura de reacio

Na tabela 4.24 ¢ possivel se observar a diferenca do produto do craqueamento
realizado em diferentes temperaturas e ao longo do tempo, sobre o catalisador USY. Nota-
se uma alteracdo na seletividade para os hidrocarbonetos logo no primeiro periodo de
reacdo (30min), nas diferentes temperaturas. Nota-se uma menor atividade do processo
de hidrodesoxigenagdo, o que se observa pela producao de didéxido de carbono. A 450°C
a producdo deste ¢ pouco expressiva, indicando que os acidos sdo reduzidos
preferencialmente a descarboxilagdo. A temperatura mais baixa ha um grande aumento
na producdo de CO, e uma diminui¢ao na producao de agua, isso indica que o processo a
uma menor temperatura tem menor capacidade de hidrodesoxigenagdo dos acidos
organicos em hidrocarbonetos. A redugdo da temperatura também levou a uma
desativag¢do mais rapida.

Tabela 4.24 — Produtos do craqueamento sobre USY a 450°C e 400°C

Temperatura 450°C 400°C
Tempo 00:30 01:00 01:30 02:00 00:30 01:00 01:30 02:00
C1-C4 [%] 45,28 14,82 6,56 4,02 34,64 17,34 9,67 3,81
C5-C8 [%] 21,73 11,05 2,04 0,79 18,49 735 532 5,79
C9-C18 [%] 14,21 5,76 4,73 2,59 16,55 4,10 0,00 0,36
Ac. Oleo [%] 3,54 41,18 63,61 73,95 1,41 34,41 58,02 60,86
Ac. Frag. [%] 0,30 9,99 13,88 12,46 0,35 17,72 16,67 21,46

R-O [%] 0,00 0,53 0,00 0,00 0,00 0,38 0,00 0,38
CO: [%] 540 6,84 3,23 1,50 21,32 13,09 6,42 4,19
H>0 [%] 9,54 9,83 595 4,70 7,25 5,61 3,89 3,16

Seletividade Hi/Ox 21,12 0,61 0,17 0,09 39,48 0,55 0,20 0,12

No primeiro periodo de reacdo se observa também uma menor seletividade a
hidrocarbonetos leves quando se diminui a temperatura, o que indica uma menor
capacidade de craqueamento dos compostos desoxigenados em relacdo a maior
temperatura. Ha, por consequéncia, um aumento na quantidade de hidrocarbonetos
liquidos pesados, uma vez que esses mantém sua estrutura devido a uma diminui¢do da

energia térmica no processo, dificultando a sua fragmentacao.

Neste contexto de comparacdo entre diferentes temperaturas, ¢ necessario

observar os grupos funcionais dos hidrocarbonetos liquidos dos produtos. A tabela 4.25



Resultados e Discussao 90

apresenta a distribuicdo desses grupos ao longo do tempo de reacdo nas temperaturas
empregadas. Por ter produzido uma maior quantidade de hidrocarbonetos liquidos, a
quantidade dos grupos ¢ maior a uma temperatura reduzida. A seletividade quanto aos
acidos ¢ diferente apenas no primeiro periodo de reagdo pois, ap0ds este, a quantidade de
acido no produto ¢ semelhante em ambas as temperaturas. Através da tabela 4.25,
observa-se que a uma temperatura mais baixa os acidos do 6leo sofrem uma maior

fragmentacdo do que a uma maior temperatura.

Também se observa na tabela 4.25 que a 400 °C a quantidade de aromaticos no
produto foi maior que a 450 °C nos dois primeiros periodos de reacdo. Esse aumento na
fracdlo de aromdticos a wuma temperatura mais baixa foi prevista por

Sadrameli e Green (2007) em sua andlise da pirdlise de 6leo de canola.

Tabela 4.25 - Distribui¢do de produto na fase liquida em fung¢do do tempo sobre USY a

400°C e 450°C
Temperatura 450°C 400°C
Tempo 00:30 01:00 01:30 02:00 00:30 01:00 01:30 02:00

Aromaticos [%] 21.53 1.69 1.07 0.00 3191 672 027 037
Ciclicos [%]  0.17 157 0.0 0.0 205 030 0.00 0.68
Alifaticos [%] 074 676 4.09 259 177 294 272 294
Acidos [%]  3.85 51.17 7749 8641 199 5563 77.57 84.77
R-O [%] 000 053 0.00 000 000 040 0.0 039

4.3.4 Catalisadores Baseados em Zeolitas Protonicas

A troca i6nica com amonia, a qual as ze6litas NaY e ZSM-5 foram submetidas
gerando as formas protonicas HY e HZSM-5 apds calcinagdo, modificou
consideravelmente o perfil de sitios 4cidos das mesmas. Isso influenciou no desempenho
das mesmas como catalisadores do processo de craqueamento, modificando

consideravelmente o perfil de produtos.

Para o efeito de comparacdo dos catalisadores foram realizados testes de

craqueamento nas mesmas condi¢coes dos experimentos anteriores a 450°C.
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4.3.4.1 Distribuicdo de Produto Formados Sobre ZSM-5 e HZSM-5

No caso da zeodlita ZSM-5 o tratamento por troca i6nica foi muito efetivo. O
aumento de 54% de sitios acidos fortes, tabela 4.7, foi capaz de promover uma
manuten¢do da atividade encontrada no primeiro periodo de reagdo, nos dois periodos
seguintes, observa-se uma queda brusca da atividade apenas no quarto periodo de reagdo,

confirmando que o os sitios acidos fracos sao os que primeiro se desativam.

Como se pode acompanhar na tabela 4.26, com o catalisador sem a troca idnica
por amonia, a seletividade a hidrocarbonetos se manteve maior que a oxigenados nos trés
primeiros periodos de reacdo, porém nos periodos posteriores ao primeiro, o que se
observou foi uma grande quantidade de didxido de carbono sendo produzido, o que indica
uma perda energética no processo. Com o catalisador que sofreu troca idnica a
modificacdo 4cida promoveu uma maior seletividade a hidrocarbonetos originados do
processo de hidrodesoxigenagdo e ndo por descarboxilagdo, uma vez que esse processo
mantém um carbono na cadeia da molécula, fazendo com que nao haja perda de carbono

por descarboxilacao.

Tabela 4.26—Produto do craqueamento em func¢do do tempo, sobre ZSM-5 ¢ HZSM-5

Catalisador ZSM-5 HZSM-5

Tempo 00:30 01:00 01:30 02:00 00:30 01:00  01:30 02:00
C1-C4 [%] 57,89 30,98 20,31 4,15 60,56 41,27 26,80 6,70
C5-C8 [%] 6,59 12,01 13,99 9,76 20,83 29,84 39,99 27,28

C9-C18 [%] 20,86 16,54 5,55 15,84 7,58 15,38 17,08 17,39
Ac. Oleo [%] 0,00 6,48 26,03 4530 0,00 0,00 0,11 26,33
Ac. Frag. [%] 0,00 0,12 0,76 5,69 0,00 0,00 0,29 12,49

R-O [%] 0,40 0,00 3,86 4,56 0,00 0,12 0,29 1,72
CO2 [%] 3,33 25,00 21,68 6,22 4,50 5,06 8,36 3,00
H20 [%] 10,93 887 7,82 8,48 6,53 8,45 7,45 5,09

Seletividade Hi/Ox 212,50 9,02 1,30 0,54 Maxima 1954,74 253,56 1,27

O aumento da forga acida desse catalisador fez com que a distribui¢ao de produtos
fosse modificada. No primeiro periodo da ZSM-5 pode-se observar que a quantidade de
hidrocarbonetos gasosos produzida foi a maior, seguido dos liquidos pesados e depois
dos liquidos leves. Ja sobre a HZSM-5 a quantidade de gas produzido foi semelhante,

enquanto que a quantidade de hidrocarbonetos liquidos leves foi maior que a dos pesados.
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Isso indica que o aumento na acidez foi capaz de promover uma maior fragmentagao dos
componentes de maior cadeia para os de menor cadeia carbonica. Nesse periodo ainda, a
quantidade de 4gua produzida foi maior que a quantidade de dioxido de carbono,

indicando uma preferéncia pela hidrodesoxigena¢do em relagdo a descarboxilacao.

No segundo periodo de reagdo, observa-se que sobre a ZSM-5 os processos de
desoxigenacdo se tornaram menos efetivos, o que se observa pelo surgimento de acidos
orgéanicos no produto liquido. J& para a HZSM-5 nesse periodo a desoxigenacdo ainda €
quase completa, sendo que ha apenas 0,12% de alguns compostos parcialmente
desoxigenados. Quanto aos hidrocarbonetos liquidos pesados, nesse periodo a sua
concentracdo no produto sofre um aumento; pela excessiva formagdo de aromaticos
devido a grande capacidade de desidrogenacao que os sitios 4acidos t€ém, formando mais

compostos nafténicos que no periodo anterior devido a aromatizagao.

O terceiro periodo de reacdo mostrou que a atividade do catalisador sem
tratamento de troca idnica foi bastante reduzida. Isso é observado pelo aumento da
concentracdo de acidos organicos no produto. Isso ndo acontece com o catalisador que
sofreu troca 10nica; nesse periodo, a sua atividade ainda ¢ alta uma vez que h4d uma maior
seletividade a hidrocarbonetos. Nesse periodo, o catalisador trocado produziu muito mais
hidrocarbonetos liquidos do que gasosos e foi mais seletivo aos leves. A producio de

agua ainda foi maior que a de didxido de carbono.

No quarto periodo de reagdo, a atividade do catalisador ZSM-5 j4 ¢ muito baixa e
a seletividade a hidrocarbonetos ¢ baixa. Sobre o catalisador ZSM-5 observa-se que
apesar de a seletividade a hidrocarbonetos ser reduzida, os acidos orgénicos que se
apresentam no produto foram mais fragmentados. Isso indica que nesse periodo a troca
proporcionou apenas uma desativacdo parcial dos sitios acidos deste catalisador. Os
hidrocarbonetos produzidos pelo catalisador trocado, nesse periodo, sdo muito mais

liquidos do que gasosos.

A modificagdo na atividade do catalisador, proporcionada pela troca ionica, ¢
também observada através da andlise dos grupos funcionais e da forma dos produtos
obtidos (tabela 4.27). No caso da zeolita ZSM-5, ao longo do tempo de reagdo, ha a
reducdo da concentragdo de aromaticos no produto, que € causada pela inibi¢ao dos sitios
acidos. Também se observa que a concentragdo de hidrocarbonetos alifaticos aumenta
com o tempo de reagdo, indicando que o processo tem certa capacidade de fragmentar

grandes moléculas, mas com a deposi¢do de coque as moléculas menores ndo sdo tdo
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fragmentadas em gds ou desidrogenadas. O catalisador HZSM-5 ja apresenta certa
resisténcia a desativacdo e talvez a deposi¢ao de coque. Isso parece ocorrer ja que a
atividade de craqueamento, de desidrogenacdo e desoxigenagdo permanecem elevadas
mesmo apds o quarto periodo de reacdo. Esse efeito ¢ observado pela elevada
concentragdo de aromaticos em todos os produtos liquidos, bem como uma menor

concentracgao de ciclicos ¢ alifaticos.

Tabela 4.27 - Distribui¢@o de grupos funcionais no produto liquido, sobre ZSM-5 e

HZSM-5

Catalisador ZSM-5 HZSM-5
Tempo 00:30 01:00 01:30 02:00 00:30 01:00 01:30 02:00
Aromaticos [%] 25,95 27,05 2,72 3,58 21,50 37,43 4591 36,85
Ciclicos [%] 0,00 0,30 1,39 1,68 0,02 0,41 0,75 0,18
Alifaticos [%] 0,00 1,20 595 17,04 0,04 0,14 1,03 6,19
Acidos [%] 0,00 6,60 26,79 50,99 0,00 0,00 0,19 38,82
R-O [%] 0,40 0,00 3,86 456 000 0,04 0,14 1,72

A troca i6nica com amonio, realizada para o catalisador ZSM-5 mostrou-se
bastante efetiva uma vez que proporcionou uma maior atividade e uma maior resisténcia
a desativacdo no tempo de reacdo. A HZSM-5 foi capaz de craquear em um leito fixo
durante 90 min de reagdo, o que supera a expectativa com os catalisadores tipicos de
craqueamento que vém a se desativar em segundos, tornando-se pouco ativos nos trinta

primeiros minutos de reagao.

4.3.4.2 Distribuicido de Produto Formados Sobre NaY e HY

A troca i0nica realizada sobre o catalisador NaY, a fim de aumentar a sua forca
acida, foi bastante efetiva na modificacdo do perfil de sitios acidos do catalisador.
A zedlita em questdo ndo possuia sitios acidos fortes, mas apds o tratamento veio a
apresentar sitios dessa natureza, que mesmo em pequena quantidade, tabela 4.8,

provocaram uma grande modificacao na atividade do catalisador.

O processo de craqueamento realizado sobre a zedlita NaY mostrou que este

catalisador foi efetivo na desoxigenacdo dos compostos do oleo vegetal. No primeiro
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periodo de reacdo, observa-se uma elevada seletividade a hidrocarbonetos. Devido a
baixa acidez dos sitios deste catalisador, as reacdes de fragmentacao e a desidrogenacao,
durante o processo de craqueamento, ndo foram tdo efetivas. Isso levou a uma elevada

produgdo de hidrocarbonetos liquidos, leves e pesados, como se observa na tabela 4.28.

Tabela 4.28-Produto do craqueamento em fun¢do do tempo, sobre NaY e HY

Catalisador NaY HY

Tempo 00:30 01:00 01:30 02:00 00:30 01:00 01:30 02:00
C1-C4 [%] 21,46 10,45 12,06 3,29 48,36 7,79 6,43 1,66
C5-C8 [%)] 8,81 18,60 422 3,33 21,54 20,05 7,28 5,08

C9-C18 [%] 31,39 12,71 0,63 0,74 7,53 14,77 5,31 5,73
Ac. Oleo [%] 1,97 26,27 62,78 80,82 0,03 27,67 48,54 56,50
Ac. Frag. [%] 2,56 17,33 691 6,89 0,00 13,16 21,31 26,07

R-O 7,37 0,00 0,00 0,00 0,10 2,10 1,76 1,54
CO: [%] 9,60 533 556 1,04 3,81 4,51 3,34 0,29
H>0 [%] 16,84 9,30 7,84 3,89 18,64 995 6,04 3,12

Seletividade Hi/Ox 5,36 0,96 0,24 0,08 635,30 0,99 0,27 0,15

O tratamento de troca i6nica com amonio melhorou o desempenho do catalisador.
A seletividade aos hidrocarbonetos aumentou, assim como a fragmentagao das moléculas,
gerando mais produtos gasosos. A quantidade de hidrocarbonetos liquidos pesados
diminuiu enquanto a dos leves aumentou, pois com uma maior acidez mais moléculas
foram fragmentadas em moléculas menores. A quantidade de 4gua gerada aumentou com
a troca ionica, enquanto que a quantidade de dioéxido de carbono diminuiu, indicando que
o tratamento com amdnio favoreceu ainda mais a reacao de hidrodesoxigenagao ao invés

da de descarboxilacao.

Ao longo do tempo ambos os catalisadores tiveram sua atividade reduzida pela
formacao de coque, porém esse efeito foi menos intenso sobre o catalisador submetido a
troca i6nica. Uma vez que o catalisador HY foi mais seletivo aos hidrocarbonetos gasosos,
a quantidade de hidrocarbonetos liquidos produzidos pelo catalisador NaY foi maior,
como se observa na tabela 4.29. Sendo assim, a quantidade de alifaticos, aromaticos e
ciclicos produzidos no primeiro periodo foi maior sobre NaY. Ja no segundo periodo de

reacdo a quantidade de aromaticos produzidos por HY superou a do catalisador nao
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trocado, esse que nesse periodo tem sua atividade bastante reduzida e produz muito mais

hidrocarbonetos alifaticos que aromaticos.

Tabela 4.29 - Distribui¢do de produto na fase liquida em funcao do tempo, sobre NaY e
HY
Catalisador Tempo Aromiticos Ciclicos Alifaticos Acidos R-O

00:30 15,84% 3,20% 15,60%  4,53%  7,37%
01:00 4,10% 291%  20,83% 43,60% 0,00%

NaY
01:30 0,00% 0,00% 3,12% 69,69% 0,00%
02:00 0,00% 0,00% 3,75% 87,71% 0,00%
00:30 12,10% 0,68% 0,76% 0,03% 0,10%
HY 01:00 15,33% 0,29% 9,12% 40,83% 2,10%

01:30 2,24% 0,79% 7,68%  69,85% 1,76%
02:00 1,72% 0,16% 8,74%  82,57% 1,54%

No primeiro periodo a quantidade de 4cidos que ainda se encontram no produto ¢
quase nula para o catalisador trocado, indicando que o aumento na forca 4cida promoveu

a desoxigenacdo dos compostos.

A troca i06nica com amonio promoveu uma melhora no desempenho do
catalisador, promovendo uma maior seletividade a hidrocarbonetos, principalmente os
gasosos, reduzindo a quantidade de compostos oxigenados para o primeiro periodo de

reagao.

4.4 Formacao de Coque Durante o Craqueamento

A formacdo de coque é uma caracteristica do processo de craqueamento. Nos
testes experimentais todos os catalisadores sofreram alteragdo em sua atividade, atribuida
a formacao de coque. A tabela 4.30 apresenta a quantidade de coque que cada catalisador
produziu apds 2 h de reagdo. Esses valores foram obtidos através da integragdo das curvas
apresentadas nas figuras 4.23, 4.24, 4.25 ¢ 4.26. O que se observa ¢ que as quantidades

variaram de acordo com cada catalisador.
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Tabela 4.30 — Quantidade de coque produzido apds 2h de reacao
Catalisador Mg ,que/Ycat

NaY 138,84

HY 112,24
ZSM-5 140,25
HZSM-5 56,95
USY 73,18
FCC 70,79

Sobre o catalisador NaY, observa-se uma grande formacao de coque apesar de
este ser o catalisador com menor acidez e menor capacidade de formagdo de aromaticos,
como nafténicos caracteristicos do coque. Apds a troca com amoénio a quantidade de

coque no catalisador sofreu uma pequena reducao, indicando que um aumento na acidez

pode reduzir a coqueificagao das moléculas.

Como ¢ possivel observar na figura 4.23 os catalisadores apresentaram picos de
oxidagdo em diferentes temperaturas. O aumento da forca acida dos sitios desse

catalisador promoveu uma maior interagdo entre o coque ¢ o catalisador, dificultando a

sua combustao.
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Figura 4.23 — Curvas de oxidacao a temperatura programada, sobre NaY e HY

Sobre o catalisador ZSM-5, a quantidade de coque foi bastante expressiva. Esse
catalisador possui elevada acidez, tanto de sitios 4acidos fortes como de sitios acidos
fracos, e tem grande capacidade de formar moléculas aromaticas que possuem elevado

ponto de ebuli¢ao e alguns vém a ser solidos a temperatura ambiente. O aumento da forga
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dos sitios acidos fortes, apds a troca com amonia, promoveu uma menor formacgao de
coque. A figura 4.24 mostra que a combustdo do coque ocorreu a temperaturas mais
elevadas, com um pico de oxidag¢do em torno de 600 °C para a ZSM-5, o que pode ter
origem na forca dos sitios acidos desse material. Apds a troca com amonio o que se
observa ¢ que ha coque ainda mais dificil de oxidar, apresentando um pico além dos
600 °C. Isso pode ter ocorrido devido a forte interagdo com o catalisador, provavelmente

por causa do aumento da forga acida desse catalisador.
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Figura 4.24 — Curvas de oxidagdo a temperatura programada, sobre ZSM-5 e HZSM-5

O catalisador USY apresentou pequena formagdao de coque. Apesar de este
material ser muito parecido com os outros catalisadores NaY e HY, tanto em estrutura
como em acidez, a quantidade formada foi menor. Isso pode ter origem na menor
quantidade de aluminio na estrutura desse material. O tratamento ao qual esse catalisador
foi submetido, diminui a razao Si/Al de sua rede cristalina, podendo ter influenciado na
coqueificagdo sobre esse catalisador. No caso do catalisador USY, observa-se na figura
4.25 que o pico de oxidag¢do ocorreu a 650 °C, indicando que o coque formado esta

fortemente aderido ao catalisador.

A elevada temperatura de decomposi¢do de coque estd relacionada com a
formagdo de compostos aromdticos durante o processo catalitico, como ¢ mostrado por
Bertero et al. (2013), uma vez que esses sdo os principais componentes dos
hidrocarbonetos do coque. Os resultados indicam que o aumento da acidez pelo
tratamento de troca com amonia, aumentou a quantidade de aromaticos formados e a

temperatura do pico de oxidacdo também aumentou.
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Figura 4.25- Curva de oxidagdo a temperatura programada, catalisador USY

O catalisador FCC foi um dos que apresentaram a menor formagao de coque. Essa
caracteristica pode ter origem nos promotores que sdo inseridos na estrutura desse
material para torna-lo proprio ao processo de craqueamento. Esses componentes como
terras raras, aglomerantes e carga podem ter a capacidade de diminuir a formagdo do
coque. A figura 4.26 mostra que o solido carbonaceo formado apresentou um pico de
oxidagdo em 620 °C, essa temperatura mostra que o material oxidado € coque, e a
auséncia de picos a temperaturas mais baixas indica que ndo ha hidrocarbonetos liquidos

ou triglicerideos remanescentes nos poros do catalisador.
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Figura 4.26 — Curva de oxidacao a temperatura programada, catalisador FCC

O coque formado pode ser removido através de oxidagdo com oxigénio diluido
em argonio e esse resultado indica que a regeneracdo do catalisador podera ser feita

através da oxidag¢dao da matéria carbonacea que esta aderida na superficie do material,
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podendo assim o catalisador ser reutilizado. No caso dos catalisadores faujasiticos e os
de ZSM-5, observa-se uma grande diferenca de coque formado. Isso pode ter origem na
presencga de sitios acidos fortes no segundo tipo. Como encontrado por Doronin et al.
(2012), o catalisador HZSM-5 foi capaz de produzir menos coque que o catalisador HY

durante o processo de craqueamento de 6leo de girassol.
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5 CONCLUSOES

O craqueamento de triglicerideos mostrou-se um processo viavel para a produgado
de combustiveis renovaveis, sejam eles: gasosos ou liquidos, leves ou pesados. A
desoxigenacdo dos compostos do 6leo foi efetiva, seja pela descarboxilagdo ou pela
hidrodesoxigenacdo dos acidos livres. A degradacdo dos triglicerideos, sobre o

catalisador ZSM-5, foi total no primeiro periodo de reacao.

A troca idnica modificou a forca acida dos catalisadores tratados. Apos a
calcinacdo, os mesmos se tornaram mais acidos. No caso da NaY, observou-se o
surgimento de sitios que adsorveram fortemente a amonia durante o teste de dessorg¢ao,
indicando que alguns sitios, apesar da baixa razdo silicio/aluminio, tornaram-se sitios
fortes. Para a ZSM-5, houve um grande aumento da quantidade de sitios acidos fortes, o

que modificou a atividade do catalisador.

A caracteristica que mais influenciou o processo de craqueamento foi a acidez.
Sobre os catalisadores com sitios acidos fortes, a desoxigenagao € praticamente completa
e a capacidade de craqueamento ¢ a maior, além de a desidrogenacdo e aromatizagdo dos
compostos serem mais intensa. Sobre os catalisadores menos acidos a desoxigenacao foi

incompleta e o produto apresentou maior quantidade de compostos alifaticos.

Num processamento com curto periodo de contato, objetivando a produgdo de
hidrocarbonetos pesados e lineares, deve-se utilizar um catalisador menos acido, como a
zeolita NaY. Caso o objetivo seja um produto gasoso, quanto maior a acidez do
catalisador maior serd a sua capacidade de fragmentagdo e de aromatizacao, formando

uma maior quantidade de gases e de hidrocarbonetos liquidos leves, como a HZSM-5.

Para um processamento em leito fixo, como a capacidade de craqueamento ao
longo do tempo ¢ fundamental, o catalisador que foi capaz de manter uma efetiva
seletividade a hidrocarbonetos, apds o primeiro periodo de reacdo foi a zeolita tratada
HZSM-5. Essa que manteve seletividade a hidrocarbonetos elevada apos 1,5 h de reacdo,
gerando um produto rico em hidrocarbonetos, principalmente gasosos, durante os trés

primeiros periodos de reacao.

Com os resultados da zedlita ZSM-5, foi possivel concluir que os sitios acidos
fortes mantiveram uma maior atividade em relacdo aos sitios acidos fracos. A presenca

de acidez forte nessa zeolita proporcionou a manutengao da atividade durante o tempo de
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reacdo analisado, e o aumento da forca dos sitios acidos pela troca idnica melhorou essa

caracteristica.

Todos os catalisadores, apés a reacdo, apresentaram coque. As quantidades de
formadas variaram de acordo com cada catalisador devido as suas diferentes
propriedades. Houve uma menor deposi¢ao de coque nos catalisadores protonicos. A

elevada acidez do catalisador HZSM-5 pode ter possibilitado a menor formagao de coque.
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