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RESUMO

PEREIRA, Sérgio Filipe Castro. Acetal isopropilidénico da xilose como plataforma quimica
para a producdo de hidrocarbonetos verdes aplicaveis como combustivel utilizando
hidroconversdo na presenca de catalisadores de Paladio e Cobre suportados em zedlitas.
2019. 202f. Tese (Doutorado em Quimica) — Instituto de Quimica, Universidade do Estado do
Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2019.

A producdo de hidrocarbonetos verdes a partir de biomassa de segunda geracao
usando a estrutura atual da refinaria € uma abordagem que pode ajudar a encurtar o caminho
para a sustentabilidade ambiental. Contudo, as propriedades da biomassa ndo sdo adequadas
para o seu emprego nas condicdes da refinaria convencional. Uma possivel solucéo para esse
problema é transformar o bagaco de cana-de-acucar, através da combinacdo de hidrolise acida
com acetalizacdo, em um biopetrdleo estavel constituido por acetais derivados de agucares.
Neste trabalho, foi realizada a conversao de um composto representativo desse biopetréleo, o
1,2:3,5-di-O-isopropilideno-a-D-xilofuranose ~ (DX) em  condigdes  tipicas  de
hidroprocessamento em leito fixo (350 °C, 50 bar H) e em batelada (250 °C, 40 bar H>). No
primeiro, foi convertida uma mistura de 20%DX/n-hexano usando varios catalisadores de Pd
suportado em zedlitas (HUSY, HY, HBEA e HZSM-5). Foram principalmente obtidos
hidrocarbonetos saturados, e a sua formagdo mostrou-se sensivel ao catalisador utilizado. Os
catalisadores Pd/HBEA e Pd/HZSM-5 foram menos propicios a formacdo de coque e
alcancou-se um rendimento de 10% em hidrocarbonetos C7+ com o catalisador Pd/HZSM-5.
Em condi¢cbes de batelada, uma mistura de 14,3%DX/n-hexano foi convertida usando o
catalisador Pd/HZSM-5, sendo analisado o efeito de tempo de reacéo, redugédo do catalisador
e a razdo carga/catalisador. A partir destes testes, obtiveram-se melhores resultados com 24 h
de reacdo, pré-reducdo do catalisador e uma razdo carga/catalisador de 1/1, tendo-se obtido
um rendimento de 41% em hidrocarbonetos C7+. A adi¢do de Cu ao catalisador aumentou
ligeiramente a formacéo de hidrocarbonetos Cv+, contudo, com o aumento do teor de Cu néo
se verificou 0 mesmo efeito. O efeito de mesoporosidade do suporte foi avaliado e a partir do
catalisador Pd/HZSM-5 mesoporosa, foi alcancado um rendimento de 46% em
hidrocarbonetos C7+. Como ndo foram observados produtos oxigenados e a quantidade de CO,
CO:- e coque foi muito baixa, é possivel afirmar que se obteve praticamente uma fracao drop-
in. Além disso, obteve-se um aproveitamento quase total da molécula de DX no que diz
respeito a formacédo de hidrocarbonetos, leves e pesados. A grande diversidade de classes de
produtos obtidos (parafinas, naftenos, aromaticos, poliaromaticos, entre outros) mostrou o
potencial da molecula de DX como plataforma quimica para as mais diversas aplicacdes,
principalmente como combustivel. Por fim, o biopetréleo foi convertido nas mesmas
condicdes de batelada e foram obtidos produtos semelhantes aos observados na
hidroconverséo do DX.

Palavras-chave: Biomassa. Acetal de acguUcar. Hidroprocessamento. Bio-hidrocarbonetos.

Paladio. Zedlita.



ABSTRACT

PEREIRA, Sérgio Filipe Castro. Xylose derived ketal as a platform chemical for the
production of fuel range green hydrocarbons using hydroconversion in the presence of zeolite
supported Palladium and Copper catalysts. 2019. 202f. Tese (Doutorado em Quimica) —
Instituto de Quimica, Universidade do Estado do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2019.

Green-hydrocarbon production from second-generation biomass using standard
refinery is an approach that can shorten the path to environmental sustainability. However, the
properties of biomass are not suitable for refinery conditions. One approach to achieve this
goal could be the transformation of sugarcane bagasse, by the combination of acid hydrolysis
and acetalization, into a stable bio-crude composed by ketal-sugar derivatives. Herein, we
carried out the conversion of a representative compound of this bio-crude, 1,2:3,5-di-O-
isopropylidene-a-D-xylofuranose (DX) into typical fixed bed (350 °C, 50 bar H,) and batch
(250 °C, 40 bar H2) hydroprocessing conditions. In fixed-bed conditions, a 20% DX/n-hexane
mixture was converted using palladium supported on different zeolites (HUSY, HY, HBEA
and HZSM-5). It was obtained mainly saturated hydrocarbons and their formation was
sensitive to the catalyst. Pd/HBEA and Pd/HZSM-5 were less prone to coke formation and a
C7+ hydrocarbons yield of 10% was obtained using Pd/HZSM-5. Under batch conditions, a
14,3%DX/n-hexane mixture was converted using Pd/HZSM-5 and the effect of reaction time,
catalyst reduction and feed/catalyst ratio were analyzed. From these tests, a reaction time of
24 h, pre-reduction of catalyst and a feed/catalyst ratio of 1/1 showed better results and a C7+
hydrocarbons yield of 41% was obtained. The addition of Cu to the catalyst slightly increased
the production of C7+ hydrocarbons, however, that was not observed with increasing Cu
content. The support mesoporosity effect was evaluated and a C7+ hydrocarbons yield of 46%
was obtained using Pd/mesoporous HZSM-5. Since no oxygenated products were observed
and the amount of CO, CO: and coke formed was low, a drop-in fraction was obtained.
Moreover, almost full use of the DX molecule was achieved concerning the formation of light
and heavy hydrocarbons. Additionally, the diversity of products (paraffins, naphthenes,
aromatics, polyaromatics, among others) showed the potential of DX molecule as a platform
chemical for the most diverse applications, especially, as fuel. Lastly, the bio-crude was
converted under the same batch conditions as DX and similar products were obtained.

Keywords: Biomass. Sugar ketal. Hydroprocessing. Biohydrocarbons. Palladium. Zeolite.
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INTRODUCAO

O rapido desenvolvimento da industria na segunda metade do século XX, conduziu a
um sério declinio da situacdo ecoldgica do planeta. Um dos maiores problemas tem sido a
combustdo de hidrocarbonetos para geracdo de energia, que durante as Ultimas décadas
provocou um aumento significativo de gases de efeito de estufa (GEE) na atmosfera,
principalmente de didxido de carbono (CO.). Para além de questdes ambientais e de salde, a
diminuicdo das fontes de combustiveis fosseis e, consequentemente, a instabilidade dos
precos dos barris de petroleo tém afetado as economias a nivel mundial. Estes problemas vém
sobretudo associados ao aumento da populacdo mundial e a0 aumento da demanda energética
necessaria para suprir as muitas atividades dos seres humanos. Uma dessas atividades, que
representa um grande consumo de energia sdo 0s meios de transporte, fortemente dependentes
de combustiveis fosseis. Em contraste, atualmente, a energia renovavel representa apenas uma
pequena fracdo, cerca de 10% (IEA, 2016).

Uma alternativa promissora aos combustiveis fésseis € a utilizacdo de fontes de
energia verdes e renovaveis, como a biomassa, como insumo na estrutura convencional de
uma refinaria, sem ser necessario uma reformulacdo da mesma. Esta ideia de biorefinaria
compativel com a infraestrutura das refinarias atuais, encurtaria 0 tempo necessario para a sua
implementacdo e, assim, reduziria a dependéncia por combustiveis fosseis e as emissdes de
CO2 (PINTO; MIRANDA; PEREIRA, 2017). A importancia de se atingir as metas climéticas
tem sido debatida nas ultimas conferéncias sobre mudancas climaticas dos paises
representantes da conferéncia das partes (COP). O relatério realizado pelo Painel
Intergovernamental sobre Mudanca do Clima (IPCC) em 2018, evidencia 0s perigos para o
planeta se os niveis de emissdes de CO2 se mantiverem como estdo. Além disso, mesmo
atingindo as metas definidas no acordo de Paris na COP-21 de 2015, ndo serd suficiente para
limitar o aquecimento a 2 °C acima dos niveis pré-industriais, quanto mais aos pretendidos 1,5
°C (VALERIE MASSON-DELMOTTE et al., 2018). Dessa forma, é necessario encontrar
urgentemente alternativas aos combustiveis fosseis.

Entre todos os tipos de biomassa, a biomassa lignoceluldsica esta emergindo como o
principal recurso para a producdo de biocombustiveis. A biomassa lignocelulésica é a fonte
renovavel mais abundante no planeta, esta disponivel no mundo inteiro e tem potencial para
ser uma fonte neutra em carbono. E composta principalmente por trés polimeros, a celulose, a

hemicelulose e a lignina, que se referem a parte ndo comestivel das principais culturas
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alimentares (bagaco de cana-de-agUcar, palha de trigo, etc.). Assim, ndo compete com a
indUstria de alimentos, como os biocombustiveis de primeira geracdo, bioetanol e biodiesel
(PATEL; KUMAR, 2016). No entanto, a grande complexidade dos componentes da biomassa
lignocelulosica traduz-se em um grande desafio para o desenvolvimento de processos para sua
conversdo em produtos quimicos e combustiveis (ISIKGOR; BECER, 2015; ZHOU et al.,
2011).

Apesar desse obstaculo, a obtencdo de combustiveis derivados de biomassa de
segunda geracdo é fortemente estudada na literatura, sendo que a principal rota utilizada para
a sua conversdo em bio-6leo é a pir6lise rapida (DURANGE et al., 2015). Contudo, por este
processo, é obtido um bio-6leo peculiar que se mostra como uma mistura complexa de
substancias as quais sdo em sua maioria muito oxigenadas e corrosivas, para além de
imisciveis em hidrocarbonetos (KRUTOF; HAWBOLDT, 2016; WANG et al., 2013). Logo,
ainda que tenha sido publicada uma grande quantidade de trabalhos, derivados especialmente
do esforco ja despendido para a introducao do bio-6leo de pir6lise na refinaria e das vantagens
da utilizacdo de cargas verdes, a termoconversdo da biomassa introduz varios problemas nas
propriedades do bio-6leo, que impedem, ou dificultam severamente o seu uso na refinaria. Até
0 momento esta possibilidade tem sido postergada, pelo menos utilizando quantidades
relevantes.

Dada a dificuldade de introdugcdo deste bio-Oleo nas refinarias, outras rotas de
conversdo da biomassa tém sido procuradas (ESTEVES; BRIJALDO; PASSOS, 2016;
PEREIRA et al., 2014; SAMOLADA; BALDAUF; VASALOS, 1998; WILDSCHUT et al.,
2009a). Nesse ambito, ja se obteve éxito na implementacdo de um método de conversdo de
biomassa em produtos liquidos, nesse caso a conversdo do bagaco de cana-de-agticar em um
bio-6leo, chamado de biopetroleo (PEREIRA et al., 2014, 2016). Esse processo foi realizado
através de uma combinacdo de hidrolise acida com reagdes organicas, como a acetalizagéo,
sob condic¢des brandas, ou seja, temperatura entre os 60-150 °C e pressdo até 12 bar. Apesar
da composicédo do biopetréleo ser influenciada pelas condigdes de sintese, como temperatura,
tempo de reacdo e concentracdo de acido, em todos 0s casos estudados, 0s produtos da reagdo
apresentaram um teor consideravel de acetais isopropilidénicos de monossacarideo, tais como
da xilose e glicose (1,2:3,5-di-O- isopropilideno-a-D-xilofuranose (C11H180s - DX), 1,2:5,6-
di-O-isopropilideno-a-D-glicofuranose  (C12H200s - DG)) que foram 0s compostos
majoritarios, representando até 40% da sua composi¢do. Além da converséo de biomassa, foi
demonstrado que o0s acetais contidos no biopetréleo podem ser convertidos a hidrocarbonetos

aromaticos de alta octanagem utilizando catalisadores comumente empregados na industria
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petroquimica (faujasita) e sob condicdes tipicas de FCC. Logo, diante destes resultados e da
consideravel miscibilidade destes acetais em fracdes de gasolina, foram conduzidos estudos
de craqueamento destes acetais em hidrocarbonetos (BATALHA et al., 2014, 2017;
GARRETT et al., 2015).

Assim, a demonstracdo da conversao dos acetais isopropilidénicos de monossacarideos
cria uma ponte entre a biomassa e o refino de petréleo. Neste sentido, uma nova proposta de
refino destes acetais sera discutida neste trabalho. Foram aplicados parametros reacionais e
catalisadores tipicos de hidroprocessamento, com o objetivo de produzir hidrocarbonetos
verdes de alto valor agregado para serem utilizados como combustiveis. As reacdes foram
realizadas em um reator de leito fixo e em um reator de batelada. No primeiro, foram testados
varios catalisadores de Pd suportado em zedlitas, como a HUSY, HY, HBEA e HZSM-5, de
forma a se selecionar o melhor catalisador nestas condi¢fes. Em condic¢des de batelada foram
testados varios parametros, como razdo carga/catalisador, adicdo de Cu e mesoporosidade do
suporte, com o objetivo de se obter uma maior producdo em hidrocarbonetos com cadeias
contendo 7 ou mais carbonos (C7+). Os resultados foram comparados com a hidroconversao
do n-hexano puro (teste em branco) sob condi¢bes semelhantes, para se poder prever 0s

produtos provenientes de cada um dos reagentes.
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1 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo fez-se um enquadramento tedrico para um melhor entendimento do
tema do trabalho. Primeiro, abordou-se o assunto do panorama energético mundial,
nomeadamente as emissdes de gases de efeito de estufa a partir de combustiveis fésseis, e a
insercdo de biomassa na matriz energética como alternativa; os varios tipos de biomassa e a
sua estrutura. Depois, enumeraram-se as varias técnicas de conversdo de biomassa e as
plataformas quimicas derivadas da mesma. Em seguida fez-se uma revisdo acerca de dois
processos que podem ser utilizados para conversdo da biomassa lignoceluldsica: FCC e
hidroprocessamento (HDP). O HDP, processo utilizado neste trabalho, foi revisto com maior
detalhe, mostrando o seu mecanismo reacional bem como os trabalhos ja realizados para o
hidroprocessamento de bio-6leos (pirdlise, principalmente) e seus principais compostos
representativos e os catalisadores utilizados. Por fim, apresentou-se uma nova abordagem
passivel de ser utilizada em uma biorefinaria, mostrando as etapas de preparacdo de um
biopetréleo rico em acetais isopropilidénicos de monossacarideos produzido a partir do
bagaco de cana-de-acucar e a hidroconversdo desses acetais foi o principal objetivo deste
trabalho.

1.1 Panorama energético mundial: insercdo da biomassa na matriz energética

Durante milhares de anos, a concentracdo de gases de efeito estufa (GEE) na
atmosfera manteve-se praticamente constante. Contudo, este cendrio é totalmente o oposto ao
observado nas Ultimas décadas, sobretudo devido as diversas atividades dos seres humanos
(BARKER et al., 2007; PEREIRA; LOUIS, 2013). Por exemplo, desde a déecada de 70 as
emissdes de CO. a partir da combustdo de combustiveis fosseis e processos industriais
contribuiram cerca de 78% para 0 aumento das emissfes de GEE, sendo que no ano de 2010
as emissdes de CO» a partir de combustiveis fosseis atingiram os 32 GtCO2eq, como se pode
observar na Figura 1, que ilustra as emissdes de GEE por grupos de gases. Atualmente, menos
de 0,1% do total de CO> emitido apenas por fontes antropogénicas é reciclado e a
concentracdo deste gas na atmosfera ja ultrapassou a barreira dos 400 ppm (VALERIE
MASSON-DELMOTTE et al., 2018).
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Figura 1. EmissOes de GEE antropogénicos por grupos de gases.
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Legenda: (Laranja) dioxido de carbono (CO2) a partir de combustiveis fésseis e processos industriais;
(Vermelho) CO; a partir de florestas e outros usos do terreno (FOLU-Forestry and Other Land Use);
(Azul Marinho) metano (CHa); (Azul) 6xido nitroso (N2O) e (Azul escuro) gases halogenados (F-
Gases).

Fonte: (OTTMAR EDENHOFER et al., 2014).

Segundo dados do Painel Intergovernamental sobre Mudanca do Clima (IPCC), se nao
existir um esfor¢o adicional, 0 aumento das emissdes de GEE observado nas Gltimas décadas
é esperado que persista (ALLEY et al., 2007). Estima-se que as concentracdes atmosféricas
excedam os 450 ppm CO2eq em 2030, e podem atingir niveis de concentracdo de 750 até
1300 ppm no ano de 2100, o que resultard em um aumento da temperatura média global da
superficie terrestre de 3,7 a 4,8 °C relativamente a niveis pré-industriais, década de 70
(OTTMAR EDENHOFER et al., 2014). Este problema vem associado ao crescimento da
populacdo mundial e a crescente demanda energetica requerida para suprir as diversas
atividades dos seres humanos, como se pode observar na Tabela 1, onde é esperado que esta
aumente aproximadamente 40% até ao ano 2040 e, como consequéncia, espera-se também um
aumento em cerca de 30% para as emissdes de CO2 no mesmo periodo de tempo. Estas
projecdes sdo sensiveis a diversos fatores como, por exemplo, a economia, o preco do barril

de petréleo, os recursos e a tecnologia (BP, 2019; IEA, 2018).
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Tabela 1. Dados e proje¢des de populacio mundial, consumo de energia primaria (MToe!) e
emissdes de CO; (bilhdes de toneladas).

Projecdo Variagéo

Dado 2015 2016 2017 2018
(2040) (2018-2040)
Populacéa dial
opulacao mundial =2 a9 747 755 763 916 1,20
(bilhdes)
Consumo de energia
primaria 13,04 13,23 13,47 13,86 19,26 1,39
(x10° MToe)
Total de emissdes CO
' 2 32,27 32,31 — — 42,01 1,30

(Bton)

Fonte: (BP, 2019; IEA, 2018; MUNDIAL, 2019; OTTMAR EDENHOFER et al., 2014).

De referir que, nos ultimos anos, a demanda energética tem estabilizado ou até
diminuido nos paises desenvolvidos, o que se reflete em uma estabilizacdo no consumo de
energia priméria global (menos de 1% ao ano) e consequentemente, no total de emissdes de
CO2(CONTI et al., 2016; OTTMAR EDENHOFER et al., 2014).

Atualmente, uma das atividades que apresenta maior consumo energeético é o meio de
transporte (aproximadamente 25%). Na Figura 2 estdo apresentadas as estimativas das quotas

energéticas no consumo global de energia primaria em 2016.

Figura 2. Estimativas das quotas energéticas no consumo global de energia primaria em 2016.
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1 MToe — Milh&es de tonelada equivalente de petréleo (aproximadamente 42 Gigajoules-GJ)
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Pela andlise da Figura 2, é possivel verificar que os combustiveis fosseis representam
cerca de 80% do consumo de energia priméria global. Destes, 43,1% correspondem a
combustiveis liquidos provenientes do petroleo, dos quais, 57,6% sdo consumidos pelo setor
de transporte. Por essa razdo, é cada vez mais importante encontrar combustiveis alternativos
renovaveis e mais “amigaveis” para o ambiente. Dos 19,3% que dizem respeito & energia
renovavel, cerca de metade corresponde a biomassa tradicional, ou seja, usada para
aquecimento e cozinha em meios rurais. A outra metade, sensivelmente, diz respeito a energia
renovavel moderna, que engloba a biomassa, a energia geotérmica, hidrelétrica, solar e edlica
e 0s biocombustiveis para transporte (REN21, 2017).

Apesar de, atualmente, a biomassa ainda deter uma pequena percentagem do consumo
de energia global, sendo que a parte usada para combustiveis é de apenas 0,8%, a utilizacédo
de biomassa para producdo de combustivel € uma alternativa promissora aos combustiveis
fésseis. Segundo dados da Agéncia Internacional de Energia (IEA) é esperado um aumento
em mais do dobro no uso de biocombustiveis para transporte em 2035 (cerca de 1,9%). Na
verdade, nos ultimos anos tém-se intensificado os estudos e pesquisas acerca deste tema, de
modo a que surjam novas tecnologias de conversao de biomassa com melhor custo-eficiéncia,
e assim, providenciar uma maior utilizacdo de biocombustiveis no setor de transporte (BP,
2017).

A biomassa ¢ a fonte de energia renovavel mais antiga para a geracao de energia que a
humanidade tem conhecimento e é uma fonte abundante que esta disponivel em diversas
formas, podendo ser de origem florestal (madeira, principalmente), agricola (soja, arroz, cana-
de-agcar, etc.), rejeitos urbanos e industriais (sélidos ou liquidos), algas, etc. E composta, na
sua maioria, de substancias organicas derivadas de carbono (30-60%), hidrogénio (5-6%) e
oxigénio (30-40%). Também pode apresentar compostos de nitrogénio, cloro e enxofre, onde
juntos podem chegar até a 1% do total da sua composicdo (KUMAR; OLAJIRE OYEDUN,;
KUMAR, 2017).

Ao contrario dos combustiveis fdosseis, a biomassa retira carbono da atmosfera ao
combina-lo com a luz solar através do processo de fotossintese, armazenando energia quimica
na forma de carboidratos. Posteriormente, com a combustéo desses carboidratos, o didxido de
carbono capturado durante a fotossintese serd novamente lancado na atmosfera, mantendo
assim um ciclo de carbono sem significativos aumentos dos niveis de CO2 atmosféricos.
Apesar das incertezas acerca do total de energia produzida por fotossintese, considerando
apenas a entalpia de combustdo do carbono em COg, resultaria em um total de energia

potencial de biomassa de 10%* J.ano™. Este valor é 10 vezes superior ao proposto para uma
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biomassa global sustentavel que contribua para producédo de energia limpa e produtos de alto
valor agregado, evidenciando o enorme potencial e importancia da insercdo da biomassa na
matriz energética (PINTO; MIRANDA; PEREIRA, 2017).

A bioenergia pode se apresentar de diferentes maneiras, incluindo calor e energia,
biogas e biocombustiveis. Os primeiros dizem respeito a biomassa tradicional, ja referida. O
biogas é resultante da digestdo anaerdbia de material bioldgico e consiste em varios
compostos e hidrocarbonetos diferentes, sendo os principais 0 metano e o didxido de carbono.
E produzido a partir de uma ampla gama de materiais, particularmente residuos (com
contetdo de agua relativamente alto) e € usado principalmente para geragdo de eletricidade e
calor (BP, 2017). Em relacdo aos biocombustiveis, estes provém de uma enorme variedade de
plantas e sdo combustiveis liquidos usados para o transporte, podendo ser produzidos por
diferentes processos termoquimicos e bioquimicos (SALVI; SUBRAMANIAN; PANWAR,
2013).

Os biocombustiveis e todos os processos envolvidos na sua producao terdo um maior
foco neste trabalho. Assim, nos proximos capitulos sera feita uma abordagem aos processos
de conversdo de biomassa usados atualmente e depois serdo revistos 0s varios tratamentos

desses bio-0leos para a obtencdo de biocombustiveis.

1.2 Processos de conversdo da biomassa em biocombustiveis liquidos: atualidade

A biomassa pode ser convertida em vérias formas de energia e a partir de numerosos
processos, dependendo das caracteristicas da matéria-prima e do tipo de energia desejado. No
entanto, as duas principais tendéncias para a utilizacdo da biomassa no futuro sdo uma maior
producdo de energia elétrica e iniciativas para o desenvolvimento de biocombustiveis. Em
relacdo a este ultimo, ja foram implementadas, em diferentes partes do mundo, inddstrias para
producdo dos chamados biocombustiveis de primeira geracdo, o bioetanol e o biodiesel. O
bioetanol é o biocombustivel com maior produgdo no mundo, cerca de 56 MToe em 2016, e é
obtido a partir de fermentacdo de acucares e amidos, sendo que as materias-primas mais
utilizadas sdo a cana-de-acucar e o milho. O biodiesel, € o segundo biocombustivel mais
abundante, com uma producdo de cerca de 26 MToe em 2016 e pode ser obtido por

esterificacdo de &cidos graxos ou por transterificacdo de triglicerideos provenientes de 6leos
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vegetais (como 6leo de palma, girassol e soja) e residuos de produtos de 6leos (graxa amarela,
por exemplo) (BP, 2017).

Contudo estes biocombustiveis tém certas desvantagens, como a competicdo com a
industria alimentar, levando ao dilema “combustivel versus alimento” bastante debatido
atualmente, levantando questbes sobre o possivel emprego de fontes agricolas
majoritariamente na inddstria de energia em detrimento do seu emprego na industria
alimenticia. Além disso, a disponibilidade das terras para cultivo e também a eficacia/custo
dos processos utilizados para a conversao dessa biomassa de primeira geracdo (referindo
também que a fracdo usada das plantas € muito baixa, sejam elas a fragdo de carboidrato,
amido ou triglicerideos) sdo assuntos que dificultam a implementacdo dessas tecnologias
(BOTERO; RESTREPO; CARDONA, 2017). A parte disto tudo, a escala de producio de
biodiesel e bioetanol é ainda muito baixa e também o elevado custo de producdo séo fatores
relevantes e que ndo permitem a competicdo destes biocombustiveis com a gasolina e o diesel
(NAIK et al., 2010).

Devido a esses problemas, tem aumentado a procura de alternativas, por exemplo, o
uso de o6leos derivados de matérias-primas ndo comestiveis para a producdo de biodiesel,
como é o caso de Oleos de planta de jatropha (DURANGE et al., 2015) e karanja
(FERNANDEZ; CURT; AGUADO, 2006; PATIL; DENG, 2009). Além disso, também ja
tém sido divulgados trabalhos na producdo de biocombustiveis de terceira geracéo,
produzidos a partir de triglicerideos de algas ou microalgas (CHEN et al., 2014). No entanto,
estes trabalhos ainda se encontram em um estagio muito inicial, e a proposta que tem recebido
maior destaque é o uso de biomassa lignocelulésica para a producdo de biocombustiveis de

segunda geracéo.

1.2.1 Biomassa lignocelulésica: fontes e estrutura

A biomassa lignocelulésica é uma matéria-prima barata e a classe de biomassa mais
abundante no mundo, englobando vérios tipos de madeira (eucalipto, carvalho, pinheiro),
residuos agroindustriais e matéria organica proveniente de fontes vegetais ou resultantes do
seu processamento, como por exemplo palha de trigo, arroz, aveia, bagago de cana-de-agucar,
etc. A biomassa lignocelul6sica é composta principalmente por hemicelulose, celulose e

lignina, tendo pequenas quantidades de outros compostos como minerais, extrativos, cinzas e
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substituintes fenolicos (ISIKGOR; BECER, 2015). Em relacdo a fracdo de carboidratos esta é
composta pela celulose e a hemicelulose.
Na Tabela 2 € possivel observar a composicao quimica de diferentes tipos de biomassa

lignocelulosica.

Tabela 2. Tipos de biomassa lignocelulésica e sua composi¢do quimica.

Biomassa Celulose  Hemicelulose Lignina
lignocelulosica (%) (%) (%)
Eucalipto 54,1 18,4 21,5
Carvalho 40,4 35,9 24,1
Pinheiro 42,0-50,0 24,0-27,0 20,0
Palha de trigo 35,0-39,0 23,0-30,0 12,0-16,0
Palha de arroz 29,2-34,7 23,0-25,9 17,0-19,0
Espigas de milho 33,7-41,2 31,9-36,0 6,1-15,9
Bagaco de cana-de-

) 25,0-45,0 28,0-32,0 15,0-25,0
aclcar

Fonte: (ISIKGOR; BECER, 2015).

Pela andlise da Tabela 2, é possivel observar que o composto majoritario € a celulose
(40-50%) de formula quimica (CsH100s)n. A celulose corresponde a aproximadamente 40%
do carbono organico na biosfera e estd presente nas paredes das células das plantas, bem
como em bactérias, fungos e algas. A celulose é um polissacarideo que se apresenta como um
polimero linear de unidades de glicose na forma de -D-glicopiranose, que se ligam entre si
através de ligagodes glicosidicas do tipo B-(1,4) com polimorfos bem estruturados, conferindo
alta estabilidade a celulose, para além de fornecer a estrutura uma cristalinidade rigida que
dificulta a sua hidrolise. Ao contrario da glicose em outros polimeros de glucano, a unidade
de repeticdo da cadeia de celulose é a celobiose, que apresenta uma estrutura dissacaridica. A
extensdo da cadeia de celulose dependera do grau de polimerizacao, sendo, por exemplo, para
0 bagaco de cana-de-agucar entre 2000 a 3000 mondmeros. As cadeias de celulose s&o
agrupadas para formar microfibrilas, que se unem para formar fibras de celulose, responsaveis
pela alta resisténcia & tracdo e insolubilidade a maioria dos solventes. Estas cadeias
apresentam regifes altamente ordenadas (cristalinas), estabilizadas por ligacdes de hidrogénio
intra e intermoleculares, ligacdes covalentes e forcas de van der Waals. As ligacbes de
hidrogénio dentro da microfibrila da celulose determinam a "linearidade" da cadeia, mas as

ligacbes de hidrogénio entre cadeias podem introduzir a ordem (cristalina) ou desordem
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(amorfa) na estrutura da celulose. O grau de cristalinidade ird depender da origem e do
processo, por exemplo o grau de cristalinidade do algod&o é cerca de 70% (AGBOR et al.,
2011; ALONSO; BOND; DUMESIC, 2010; ISIKGOR; BECER, 2015).

A hemicelulose é o segundo composto mais abundante (25-35%) da biomassa
lignocelulosica e € uma classe de polissacarideos ramificados e heterogéneos de baixa massa
molecular (cadeias curtas) compostos geralmente por cinco mondmeros diferentes de agucar,
duas pentoses: D-xilose (a mais abundante) e L-arabinose, e trés hexoses: D-galactose, D-
glicose e D-manose (AGBOR et al, 2011; ALONSO; BOND; DUMESIC, 2010).
Apresentam uma estrutura semelhante a da celulose, no entanto possuem cadeias poliméricas
com um grau de polimerizacdo mais baixo e sdo constituidas somente por regides amorfas, e
como consequéncia, tém uma maior suscetibilidade a serem hidrolisadas. A hemicelulose
encontra-se unida a lignina por ligacbes covalentes, e os fios de celulose estdo entrelacados
com a hemicelulose por ligacbes de hidrogénio, ajudando a estabilizar as paredes celulares
(ISIKGOR; BECER, 2015).

Por ultimo, a lignina (15-20%) que se apresenta como uma rede tridimensional de
heteropolimeros amorfos de unidades de fenilpropano (&lcool cumarilico, coniferilico e
sinapilico) unidas por diferentes ligagdes (HENDRIKS; ZEEMAN, 2009). Esta fragdo é
geralmente vista como a "cola" que liga os diferentes componentes da biomassa
lignoceluldsica, aumentando a forca mecanica das estruturas celulares e tornando-a insoluvel
em agua. A sua estreita associacdo com as microfibrilas de celulose leva a que a lignina seja
vista como um obstdculo para a hidrdlise enzimatica e microbiana da biomassa
lignoceluldsica. As caracteristicas significativas da lignina sdo o seu maior contetdo
energético (densidade de energia) em comparacdo com 0s outros dois compostos, 0 que
conduz a um maior poder calorifico do produto (GOLLAKOTA,; KISHORE; GU, 2016) e dos
fenois provenientes da lignina que podem ser convertidos em éteres de arila, utilizados como
aditivos para gasolina (YINGHUAI; TANG; S., 2013). Para além destes trés compostos
também € importante considerar a percentagem de extrativos na biomassa lignocelulésica (3-
10%). Estes sdo classificados de acordo com o solvente que pode extrai-los sendo que as
principais categorias sdo: Oleos volateis, terpenos, acidos graxos e seus ésteres, ceras e
compostos aromaticos (SLUITER et al., 2008). Na Figura 3 estdo apresentados os principais
constituintes da biomassa lignoceluldsica para uma melhor compreensao/visualizacdo dos

mesmaos.
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Figura 3. Constituintes principais da biomassa lignocelulésica e suas estruturas.
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Fonte: (ISIKGOR; BECER, 2015).

Para que a biomassa lignocelulésica possa ser processada deve ser quebrada nos seus
constituintes principais. No entanto, dependendo do tipo, esses polimeros organizam-se em
estruturas tridimensionais complexas ndo uniformes com composic¢do relativa variavel. Para
além disso, a lignocelulose evoluiu para resistir a degradacdo e a sua robustez vem da
cristalinidade da celulose, da hidrofobicidade da lignina e da encapsulagdo da celulose pela
matriz lignina-hemicelulose (ISIKGOR; BECER, 2015). Por este motivo, a biomassa
lignocelulésica necessita de tratamentos severos para a sua fragmentacdo em
monossacarideos, como no caso da hidrolise, ou na producdo de uma vasta gama de
substancias, como na pir6lise (AGBOR et al., 2011). Os tratamentos de apenas um passo,
como ¢ a pirélise, ndo sdo eficientes, visto que ocorre destruicdo do material lignocelul6sico,
dado que estes métodos ocorrem a altas temperaturas. Assim, o pré-tratamento da biomassa

lignocelul6sica, antes de outros métodos de tratamento, € um passo essencial, sendo que
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existe uma grande variedade de métodos e que podem ser classificados como quimicos,
bioldgicos, fisicos e mecéanicos. O objetivo desses métodos é reduzir a biomassa em tamanho
e abrir a sua estrutura. No entanto, tém algumas desvantagens em termos de custos adicionais,
consumo energeético, corrosao de equipamentos relacionados ao seu processamento, efeitos de
inibidores, nimero de etapas de separacdo e purificacdo, entre outras (BARAKAT; DE
VRIES; ROUAU, 2013). Para superar as limitagdes das opera¢des individuais, 0s pre-
tratamentos podem ser realizados combinando, por exemplo, métodos mecanicos com
tratamentos quimicos ou fisico-quimicos moderados. Este procedimento de combinacéo de
métodos leva a uma preparacdo da biomassa mais branda, mantendo as estruturas de
polimeros da celulose e aumentando a acessibilidade enzimética, para além de reduzir o
consumo de energia. Outro exemplo é a combinacdo de pardmetros como a temperatura,
pressdo ou etapas bioldgicas, com tratamentos quimicos, designados por métodos de pré-
tratamento fisico-quimicos ou bioguimicos (AGBOR et al., 2011). Atualmente, o pré-
tratamento quimico é a técnica mais usada e inclui: hidrdlise em meio &cido, bésico ou a
combinacéo dos dois, explosdo a vapor, dissolu¢do em liquidos idnicos, etc. (MENON; RAO,
2012).

1.2.1.1 Processos de conversdo da biomassa lignocelul6sica

A biomassa lignoceluldsica possui uma maior quantidade de oxigénio e menores
fracOes de hidrogénio e carbono em relagdo aos recursos petroliferos. Devido a esta variedade
na sua composicdo, podem ser obtidas mais classes de produtos a partir de biorefinarias
lignocelulésicas do que nas refinarias convencionais de refino de petréleo. No entanto, é
necessaria uma ampla gama de tecnologias para o seu tratamento e conversdo (ISIKGOR,;
BECER, 2015) e, na verdade, a maioria dessas tecnologias ainda esta em um estagio pré-
comercial.

Os trabalhos mais avancados referem-se a conversdo da biomassa lignocelulésica em
biocombustiveis liquidos (ZHOU et al., 2011), existindo inUmeras estratégias e possiveis
técnicas para se atingir esse objetivo. Neste contexto, podem-se considerar duas rotas
principais para a conversdo da biomassa: termoquimica e hidrolise. Pela rota termoquimica, a
biomassa é processada a altas temperaturas e/ou pressdes, como € o caso da pirdlise,
gasificacdo e liquefacdo. O processamento por esta via € normalmente acoplado com

upgrading quimico ou catalitico (Fisher-Tropsch, hidrodesoxigenagdo) para producdo de
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combustivel rico em hidrocarbonetos. A rota por hidrdlise ndo serd discutida neste capitulo,
mas é uma opcao onde os agUcares e a lignina sdo isolados e processados seletivamente tanto
por rotas quimicas como bioldgicas. Em geral, esta rota é mais complexa e mais dispendiosa,
porém, consegue apresentar opcbes de seletividade e plataformas quimicas que séo
impossiveis de se obter a partir de tecnologias termoquimicas (ALONSO; BOND;
DUMESIC, 2010). Neste capitulo, os processos de liquefacdo hidrotérmica ou simplesmente
liqguefacdo, e de pirdlise irdo ter maior destaque, visto que sdo, atualmente, os principais
processos para a obtencao do bio-6leo.

A liquefagdo consiste na decomposicao catalitica e térmica de moléculas grandes em
moléculas menores e instabilizadas que polimerizam novamente em um liquido ou, neste
caso, em um bio-6leo. Neste processo, a biomassa € misturada com agua e catalisadores
basicos, e 0 processo ocorre em temperatura entre 300 e 400 °C, pressdo de 5 a 20 bar e
tempos de residéncia entre 10 a 60 minutos. Apesar de ndo ser necessario realizar a etapa de
secagem da carga (biomassa), 0 processo € mais dispendioso que o da pirélise. No entanto, o
liquido obtido contem menos oxigénio (12-14%) e requer um processamento menos extenso
(ALONSO; BOND; DUMESIC, 2010; XIU; SHAHBAZI, 2012), mas problemas associados a
complexidade do produto, levam a perda de suas propriedades quando armazenados durante
longos prazos (DIEBOLD, 2000).

A pir6lise répida é a estratégia mais utilizada para a introducdo de biomassa de
segunda geracdo nas refinarias. Este processo tem recebido especial atencdo, visto que para
além de ser uma opcdo de baixo custo, permite também a utilizacdo total da biomassa
lignocelulosica, e pode ser usado para o processamento da lignina apds extracdo dos
carboidratos (ALONSO; BOND; DUMESIC, 2010). Este processo realiza-se a pressao
atmosférica e em uma faixa de temperaturas superior ao processo de liquefacéo, ou seja, entre
400 °C e 600 °C e na auséncia de ar/oxigénio de forma a obter elevados rendimentos em bio-
6leo. O tempo de residéncia € bem inferior ao da liquefacéo e é de apenas alguns segundos.
Nestas condicOes as particulas sdo queimadas rapidamente e originam elevados teores de bio-
6leo (60 a 75% massica), baixo teor em cinzas (entre 15 e 20% massica) e ainda gas (entre 10
a 25% massica). Este gas é normalmente utilizado como fonte de calor para o reator de
pirélise (LIAW et al., 2013). Apesar da simples estrutura e da flexibilidade para o
carregamento de diferentes fontes de biomassa atraves deste processo, a pirolise da biomassa
produz um bio-6leo com diversos pontos negativos que dificultam a sua introducdo na
refinaria. O bio-6leo obtido pela pir6lise se exibe como um liquido escuro, constituido por

compostos altamente oxigenados, e consequentemente, alta acidez, instabilidade quimica e



35

térmica, alta viscosidade, corrosivo e é ainda imiscivel em hidrocarbonetos (DURANGE et
al., 2013; ZHANG et al., 2013a). Para além disso, devido a reacfes de desidrogenacdo e
desidratacdo, favorecidas pela termodinamica, sdo rapidamente formadas grandes quantidades
de coque e de compostos aromaticos policiclicos. Um outro problema é a complexa
composi¢do do bio-6leo de pirdlise. Tendo em vista 0 mecanismo de reacdo radicalar que se
da& nesse processo, 0 bio-0leo se apresenta como uma mistura com mais de 200 compostos
(JACOBSON; MAHERIA; KUMAR DALAI, 2013; KIM et al., 2015). Por isso, qualquer
processo de refino deste bio-0leo se torna muito complexo e dispendioso o que impede, assim,
qualquer aplicacdo com alguma viabilidade econdmica.

Para melhorar a qualidade do Oleo, duas estratégias ja foram adotadas: a
hidrodesoxigenacdo (HDO) e o craqueamento pirolitico do dleo de pirdlise (CPO). No
processo de HDO, o bio-6leo é melhorado através da combinacdo de
hidrogenacéo/hidrotratamento a temperaturas moderadas, como por exemplo, 200 a 300 °C e
entre moderadas e altas pressdes, 50 a 300 bar (VENDERBOSCH et al., 2010; WILDSCHUT
et al., 2009a). Este processo utiliza grandes quantidades de hidrogénio para reduzir o teor de
oxigénio na composicdo final do bio-6leo e o teor de coque resultando em uma maior
estabilidade do bio-6leo e miscibilidade com hidrocarbonetos (AL-SABAWI; CHEN; NG,
2012; DONNIS et al., 2009). Seguindo essa estratégia, diversas commodities quimicas foram
obtidas pelo melhoramento catalitico do bio-6leo de pir6lise com hidrogénio sobre
catalisadores acidos (HUBER; SARA; CORMA, 2006; VISPUTE et al., 2010). Todavia, 0
produto principal ap6s o melhoramento catalitico por HDO € o benzeno.

O processo de CPO, onde a pir6lise se realiza na presenca de um catalisador acido
ocorre a uma temperatura préxima de 500 °C e a pressao atmosférica (LAPPAS et al., 2002;
MELLIGAN et al., 2012; SAMOLADA; BALDAUF; VASALOS, 1998; THEGARID et al.,
2014; VENDERBOSCH et al., 2010). Apesar do processo de CPO evitar um elevado
consumo de hidrogénio e melhorar a qualidade do bio-6leo para subsequente co-
processamento na unidade de FCC, este apresenta um rendimento menor de compostos
organicos quando comparado com o processo de HDO. Para além disso, o tipo de catalisador
desempenha um papel importante no CPO. Por exemplo, 0 6leo produzido na presenca de
ZSM-5 mostrou uma quantidade menor de acido carboxilico e um aumento da concentragdo
de hidrocarbonetos comparando com o mesmo OGleo produzido na presenca de SiO>
(MENDES et al., 2016). No entanto, ambos os testes de CPO mostraram uma concentracdo
similar de derivados fenolicos, sendo que esses compostos apresentam ligacdes fortes de

carbono-oxigénio (WANG; RINALDI, 2013) que dificultam a sua conversdo completa em
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unidades de FCC (LIU et al., 2014). Por essa razdo, ap6s o teste é necessario ainda uma etapa
de melhoramento com hidrogénio para reduzir o teor de compostos oxigenados.

Assim sendo, apesar destes processos serem alternativas que melhoram de facto a
qualidade do bio-6leo como se pode observar na Tabela 3, também acarretam desvantagens
que as tornam ainda dificeis de aplicar nas refinarias convencionais. Deste modo, torna-se
imperativo a procura por um método de abertura e conversdo da biomassa em um liquido
capaz de ser miscivel em hidrocarbonetos e refinado como e/ou com uma carga real de

petréleo.

Tabela 3. Caracteristicas e composi¢do do bio-6leo, melhoramento do bio-6leo por HDO e
CPO e petroleo.

Propriedade Bio-6leo? HDO? CPQOP Petrdleo?

Densidade
] 1,05-1,25 1,2 - 0,86
(g.cm?)
C (% maéssica) 55-65 85-89 66 83-86
O (% maéssica) 28-40 <5 27 <1
H (% massica) 5-7 10-14 7 11-14
S (% massica) <0,05 <0005 <0,2 <4
N (% massica) <04 - <0,1 <1
H20 (%
. 15-30 1,5 11 0,1
massica)

Fonte: a-dados de (MORTENSEN et al., 2011); b-dados de (THEGARID et al., 2014).

Existem outras propostas para 0 melhoramento do bio-6leo de pirdlise, destacando-se
0 uso de solventes organicos (OASMAA et al., 2004), emulsificacdo (ZHANG; WU, 2017) e
0 uso simultaneo de esterificacdo e alquilagdo (LU et al., 2017).

Uma alternativa para todos os processos acima mencionados € a hidrolise catalitica
acida da biomassa, que combinada com processos de desidratacdo, seguido de condensacédo
aldolica/hidrogenacéo e por fim, desidratagdo e hidrogenacgdo sucessivas leva a produgdo de
hidrocarbonetos na faixa da gasolina e do diesel (CHHEDA; DUMESIC, 2007; HUBER,;
CORTRIGHT; DUMESIC, 2004). No entanto, a maioria destes processos acontece na
presenca de agua, dificultando a sua aplicacdo em uma refinaria convencional.

Com o tratamento 4cido da biomassa produzem-se carboidratos (GAMEZ et al., 2006)
que sdo muito pouco soluveis nas cargas de petroleo usadas na refinaria. Por outro lado, os
carboidratos funcionalizados nos seus respetivos acetais podem ser vistos como simples

derivados para ultrapassar este problema uma vez que esta classe de compostos é facilmente



37

obtida a partir de acuUcares ou pequenos polissacarideos (RAUTER; LINDHORST, 2012),
estaveis sob condicBes térmicas moderadas, sollveis em solventes organicos e podem ser
revertidos ao seu carboidrato original na presenca de agua e acidos. Além disso, o processo de
acetalizacdo ja foi aplicado a madeira, com o objetivo de obter a glicose para posterior
fermentacdo (NINA ANDREEVNA CHERNYAVSKAYA, 2009). Estas caracteristicas fazem
dos acetais derivados de carboidratos elegiveis intermediérios para a introdugdo da biomassa
no Oleo de refinaria via o conceito de co-processamento.

Nesse ambito, o Laboratorio de Catalise e Energia Sustentdvel (LaCES) da
Universidade Federal do Rio de Janeiro (UFRJ) obteve éxito no desenvolvimento de um novo
método de conversdo de biomassa, mais precisamente na conversdo do bagago de cana-de-
acucar em um bio-6leo chamado de biopetroleo, o qual apresentou um teor consideravel de
acetais isopropilidénicos de monossacarideo, tais como da xilose e glicose (1,2:3,5-di-O-
isopropilideno-a-D-xilofuranose ~ (C11H180s-DX) e 1,2:5,6-di-O-isopropilideno-a-D-
glucofuranose (C12H2006-DG)), em sua composicdo (PEREIRA et al., 2014, 2016). Esse
método de conversdo do bagaco de cana-de-agucar em biopetroleo, bem como a quimica
envolvida no processo de acetalizacdo de carboidratos sera explicado de forma mais detalhada
no capitulo 1.4 e seus subcapitulos. Além da conversdo de biomassa, foi ainda demonstrado
que os acetais contidos no biopetroleo podem ser convertidos a hidrocarbonetos aromaticos de
alta octanagem utilizando catalisadores comumente empregados na industria petroquimica
(faujasita) em condicdes tipicas de refino (BATALHA et al., 2017). A formacao deste tipo de
produtos, mostra a possibilidade destes acetais isopropilidénicos serem vistos como
plataformas quimicas para a producao de uma grande variedade de compostos, principalmente
hidrocarbonetos, que podem ter vérias aplicacbes como por exemplo para combustivel. No
préximo capitulo sera feita uma abordagem as plataformas quimicas derivadas de biomassa e

onde esta classe de compostos se enquadra.

1.2.1.2 Plataformas quimicas provenientes da biomassa lignocelulésica

O termo plataforma quimica pode ser definido como um composto que serve de base
para a producéo de derivados usados para as mais diversas aplicagdes. No caso de plataformas
quimicas derivadas de biomassa, foi ja publicado na literatura um documento por parte do
departamento de energia dos Estados Unidos (DOE) onde descrevem 12 blocos de

plataformas quimicas derivados de agucares (WERPY; PETERSEN, 2004). Estes acucares Cs
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e Cs da biomassa lignoceluldsica sdo relativamente faceis de obter e constituem a base para
essas plataformas quimicas e seus derivados. As plataformas quimicas incluem varios acidos,
como 1,4-diacidos (acido succinico e acido malico), acido aspartico, acido glucérico, acido
glutdmico e também glicerol, sorbitol e xilose. No entanto, desde o relatério da DOE em 2004
tém sido realizados progressos na producgéo de produtos derivados de cargas verdes. Devido a
isso, novas plataformas quimicas tém surgido ao longo dos anos (ISIKGOR; BECER, 2015).
Por exemplo, a acetona pode ser considerada uma plataforma quimica pois os seus produtos
incluem importantes mondémeros quimicos, como a metil-isobutilcetona (MIC). A
hidrogenagédo desta molécula a metil-isobutilcarbinol pode ser usada em diversos usos na area
de sintese organica, aditivos para Gleos lubrificantes e também na area de plasticos
(ALHANASH et al., 2019). O é&cido lactico também foi introduzido como plataforma
quimica, devido a sua bi-funcionalidade, podendo ser convertido em acetaldeido, acido
propanoico e 2,3-pentanodiona (ISIKGOR; BECER, 2015). No entanto, o bloco onde mais se
enquadram os acetais isopropilidénicos é o bloco da xilose-furfural-arabinitol. Este bloco de

plataforma quimica e seus derivados encontra-se esquematizado na Figura 4.

Figura 4. Bloco xilose-furfural-arabinitol de plataformas quimicas.
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A xilose e arabinose sdo acucares Cs derivados da biomassa lignoceluldsica e
permitem a producdo de muitas moléculas quimicas de alto valor agregado como se pode
observar na Figura 4. Os compostos formados por abertura de anel destes aclicares como 0
xilitol e arabitol sdo intermediarios muito usados para a sintese de uma grande variedade de
policondensados, como poliésteres e poliamidas. Industrialmente, grande parte da xilose é
usada para a producdo de furfural a partir da sua desidratacdo usando &cidos minerais como
catalisadores ou liquidos idnicos e catalisadores heterogéneos acidos (TAO; SONG; CHOU,
2011). Dessa forma, a partir do furfural, muitos outros compostos sdo obtidos, como por
exemplo furanos, THF e acidos. Os acetais isopropilidénicos podem ser vistos como uma
nova classe de plataforma quimica produzida diretamente da xilose, dando origem a outras

classes de compostos, que serdo discutidas neste trabalho.

1.3 Converséo de hidrocarbonetos: FCC e hidroprocessamento

Neste topico pretende-se destacar algumas caracteristicas dos hidrocarbonetos e dos
processos relacionados com a sua conversdo, ndo deixando de focar a introdugdo de cargas
derivadas da biomassa na estrutura convencional das refinarias. Como se sabe, 0s
hidrocarbonetos tém sido a principal fonte de energia desde o come¢o do século XX, e
existem inimeros trabalhos acerca do mecanismo de cragueamento dos hidrocarbonetos. Uma
refinaria convencional, é uma rede complexa de unidades que fracionam e transformam
quimicamente o petréleo em uma grande variedade de produtos, como a gasolina e o diesel.
No entanto as cargas ainda sdo, quase na sua totalidade, provenientes de combustiveis fosseis,
pelo que é necessario procurar cargas mais verdes e limpa. Seguindo esta ideia, existem dois
processos com grande potencial para conversdo de cargas verdes provenientes da biomassa,
que se pode intitular de biocargas, nomeadamente o craqueamento catalitico em leito
fluidizado (FCC) e o hidroprocessamento.

O processo FCC é um dos principais processos em uma refinaria e tem como principal
funcdo a conversdo de fracOes pesadas do petrdleo, nomeadamente gasoleos de vacuo (VGO)
provenientes da destilacdo a vacuo e/ou residuos atmosféricos provenientes da destilacéo
atmosférica em produtos de valor agregado, tais como gasoleos leves (LCO) e pesados
(HCO), gases liquefeitos do petréleo (LPG) e naftas craqueadas (PEREIRA; LOUIS, 2013).
Em uma unidade de FCC a carga é pré-aquecida a 200-300 °C, sendo depois introduzida na
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base do riser, onde ocorre a reacdo sob condigdes de leito fluidizado a cerca de 500-550 °C e
em um curto espaco de tempo (1 a 3 segundos com uma velocidade de 10-15 m.s). Tendo
em conta o tipo de carga e as condicGes utilizadas no processo, entre 6 a 10% em massa €
transformado em coque, levando a desativacdo do catalisador. A seguir a etapa da reacao o
catalisador coqueado é separado dos produtos e transferido para o regenerador para se
proceder a combustdo do coque. Em seguida, o catalisador regenerado sera introduzido
novamente no riser continuando em um ciclo repetitivo.

O hidroprocessamento (HDP) é a combinacgéo de duas tecnologias, hidrocraqueamento
e hidrotratamento (HTT), sendo, portanto, um termo geral para uma grande variedade de
processos quimicos e reacOes sob diferentes condi¢des, que foram abordados em varios
artigos de revisao dedicados a este assunto (PATEL; KUMAR, 2016; TALMADGE et al.,
2014; WILDSCHUT et al., 2009a). Na Figura 5 esta representado um diagrama geral do
HDP, onde € possivel observar que primeiro a carga é tratada em uma unidade de
hidrotratamento, seguindo depois para uma unidade de hidrocraqueamento.

Figura 5. Esquema geral do hidroprocessamento.
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Fonte: (PATEL; KUMAR, 2016).

O HTT tem como funcdo realizar um pré-tratamento da carga, onde ocorre a
hidrogenacdo de hidrocarbonetos insaturados e remocdo de heteroatomos. As principais
reacOes que ocorrem nesta unidade s@o hidrodessulfurizacdo (HDS), hidrodesnitrogenacéo
(HDN), hidrodesoxigenagdo (HDO) e hidrodesaromatiza¢do (HDA). Sendo assim, 0 oxigénio
sera removido na forma de agua, o nitrogénio na forma de amoniaco e o enxofre na forma de
sulfeto de hidrogénio. Estas reacdes ocorrem, na presenca de hidrogénio e de um catalisador,
a pressoes entre 0s 50 e 200 bar e em uma temperatura que pode variar dos 300 aos 400 °C

(GANDARIAS et al., 2008). Como as cargas derivadas de biomassa apresentam uma grande
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quantidade de oxigenados, o0 HDO tem um papel bastante critico e importante na remocao de
oxigénio dessas cargas. Dependendo da temperatura, o processo de hidrotratamento pode ser
considerado de severo ou brando, sendo que o severo corresponde a um HDO completo
(PATEL; KUMAR, 2016). Apesar do HDO sob condicdes severas melhorar a qualidade da
biocarga, os custos relacionados a esse processo ainda sdo muito altos. De facto, uma questdo
muito importante relacionada & conversdo de biocargas em hidrocarbonetos usando a estrutura
da refinaria é evitar o consumo excessivo de hidrogénio. Os produtos derivados de lignina sao
compostos principalmente por derivados fendlicos ou arilo (RUDDY et al., 2014) e existem
varias rotas que consomem hidrogénio para converter estas fragdes em produtos quimicos e
combustiveis (ZAKZESKI et al., 2010).

O trabalho de Venderbosch e colaboradores (VENDERBOSCH et al., 2010) mostrou
que é possivel reduzir o consumo de Ho, usando um HDO em duas etapas sequenciais, sendo
que a primeira etapa envolve o tratamento do bio-6leo sob elevadas pressfes e temperaturas
(High Pressure Thermal Treatment-HPTT) seguido de um HTT em condig¢des brandas. Os
resultados mostraram que para se atingir uma desoxigenacao de 50% consumiu-se cerca de
100 a 150 Nm?® de H. por tonelada de bio-6leo de pirdlise, enquanto para uma desoxigenagio
completa o valor seria cerca de 600 Nm3.ton?. Na Figura 6 apresenta-se 0 mecanismo
proposto para o hidrotratamento brando do bio-6leo de piro6lise.

Figura 6. Mecanismo de proposta para o hidrotratamento brando do bio-6leo de pirdlise.
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Fonte: (VENDERBOSCH et al., 2010).

A fracdo do oOleo apés o HDO pode também ser submetida a reacbes de

hidrocraqueamento na presenga de um catalisador e hidrogénio em condicGes de alta
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temperatura (350-450 °C) e presséo (100-200 bar). Neste processo, compostos com alta massa
molecular sdo quebrados em compostos mais leves a partir de hidrodesalquilacgdo,
hidrocraqueamento e isomerizacdo. Durante a hidrodesalquilagdo o alcano ramificado é
removido da cadeia principal por adigdo com H2, formando dois alcanos individuais cujas
massas moleculares sdo significativamente menores que as moléculas de alcano iniciais.

Na reacdo de hidrocragueamento, uma cadeia longa de alcano é quebrada em dois
alcanos menores e na isomerizacdo, os alcanos ramificados, que sdo formados durante a
isomerizacdo apresentam 0s mesmos atomos de carbono que o reagente. Para além destas,
outras reagfes comuns aos dois processos podem ocorrer, sendo que a descarboxilagéo,
descarbonilacdo e reacdes de deslocamento gés-agua sdo reacdes desejaveis, enquanto que a
metanacdo e formacdo de coque sao indesejaveis (VENDERBOSCH et al., 2010). Na Figura
7, apresenta-se um quadro com as reacdes envolvidas no hidroprocessamento. No entanto os
mecanismos de reagdo podem ser diferentes pois dependem do tipo de carga, do tipo de
catalisador e das condicdes do processo (PATEL; KUMAR, 2016).

Figura 7. Reac6es envolvidas no hidroprocessamento.

Unidade de Hidrotratamento (remoc¢&o de heteroatomos)

Hidrodesoxigenagdo (HDO): R — OH + H: =R —H +H:0
Hidrodessulfurizagdo (HDS): R — SH+H; =R — H+H35S
Hidrodesnitrogenacdo (HDN): Piridina + H, — Pentano + NH,

Unidade de Hydrocracking (quebra das moléculas)

Hidredealquilagio : R — CgHs +H, - CgH;+ R —H
Hydrocracking: R1 — CH;—CH; — R24+H; —+R1 — CH; +R2 — CH;4
Isomerizacdo de Alcanos : Pentano — Isopentano

Outras reacdes simultdneas

Descarhoxilagdo : R — COOH—RH+ CO3
Descarbonilagio : R — CHO—-R —H+CO
Deslocamento gas-agua: CO;+H: -CO+H>0
Formacdo de Coque: Poliaromaticos — Coque

Fonte: (PATEL; KUMAR, 2016).

Para além do consumo de Hz, a complexa composicdo do bio-6leo também impde
limitagbes econdmicas ao seu processo de hidrotratamento, visto que estas técnicas ainda
acarretam custos elevados (NAIK et al., 2010). No entanto, se ndo forem considerados os
fatores econdmicos e 0 excessivo consumo de hidrogénio, este processo tem um maior

potencial para a conversdo do bio-6leo em comparagdo com o processo de FCC.
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1.3.1 Hidroprocessamento de compostos representativos de bio-6leo de pirélise

O hidroprocessamento ja foi realizado por diversos grupos de pesquisa usando
diferentes compostos representativos do bio-6leo de pirdlise, como o benzofurano, acido
furfural, &cidos carboxilicos e derivados fendlicos, como por exemplo, fenol, eugenol e

guaiacol, conforme apresentado na Tabela 4.

Tabela 4. Tipos de catalisador e produtos obtidos no HDO de véarios compostos
representativos do bio-6leo de pirolise.

Composto Catalisadores Produtos Referéncia
modelo
Guaiacol Ni-Mo, Co-Mo, Ni- Fendis, (BYKOVA et al., 2012;
Cu/Al20s3; Benzeno FERRARI; DELMON,;
Rh, Pd, Pt/ZrO; GRANGE, 2002;
Ni-Cu/SiOz; GUTIERREZ et al.,
Fe/SiOy, Fe/C 2009; OLCESE et al.,
2013; SEPULVEDA et
al., 2011)
Anisol Ni-Mo, Co-Mo, Ni- Fenol, cresol, (ARDIYANTI et al.,
Cu/Al20s3; Benzeno 2012;
Ni, Co/ZSM-5 SANKARANARAYA
NAN et al., 2015)
Fenol Co-Mo/Al»O3; Cicloexanol, (ECHEANDIA et al.,
Pd/ZrO2; Cicloexanona, 2010; HORACEK et al.,
Pt/HBeta; Cicloexano, 2013; WILDSCHUT;
Ni/Y ou SiO2; Benzeno MELIAN-CABRERA;
Ru, Ni-W/C HEERES, 2010)
Cresois Pt/C; Tolueno, Cicloexano (AUSAVASUKHI et
Ga/Zedlitas ou al., 2012)
SiO;
Aldeidos e Metais difenilmetano, Tolueno (ALOTAIBI;
Cetonas nobres/Zéolitas ou KOZHEVNIKOVA;
C ou HZSM-5 KOZHEVNIKOV,
2012)
Acidos Ni-Mo, Co- Alcanos (GRACA etal., 2013;
Mo/Al»Os3; SKUBISZEWSKA-
Pd, Pt/C ZIBA et al., 2012)
Benzofurano Ni-Mo, Co- Alcanos e alcenos Cs- (BUNCH; WANG,;
Mo/Al2Os3; Ca, OZKAN, 2007; WANG
Pt/Al203 ou Zedlita Cicloexano etal.,, 2012)
Mesoporosa

Fonte: (PINTO; MIRANDA,; PEREIRA, 2017).
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Desses compostos representativos destaca-se o fenol, por ser um dos que apresenta
trabalhos mais avancados. O fenol e derivados fendlicos correspondem a cerca de 10 a 20%
em massa do bio-0leo de pirdlise e apresentam uma baixa reatividade no processo de HDO.
Os mecanismos de conversdo do fenol em hidrocarbonetos tém sido estudados por varios
pesquisadores (BU et al., 2012; YANG; GILBERT; XU, 2009; ZHAO et al.,, 2011) e o

mecanismo reacional geral esta representado na Figura 8.

Figura 8. Rotas propostas para 0 mecanismo reacional de HDO do fenol.

Benzeno

OH

Ciclohexeno Ciclohexano Metilciclopentano

Ciclohexanona

Fonte: (PATEL; KUMAR, 2016).

Existem, assim, trés rotas independentes para o0 HDO do fenol. A primeira é a
eliminacdo direta do oxigénio do composto aromatico pela quebra da ligacdo C-O na presenca
de hidrogénio, formando benzeno, seguido por cicloexeno e cicloexano. A segunda rota é a
hidrogenagdo do anel aromatico (fenol) para formar um intermediario (cicloexanol), onde o
oxigénio é removido para formar cicloexeno e cicloexano. A terceira rota corresponde a uma
combinacdo de hidrogenacdo e hidrodesoxigenacdo do fenol a cicloexanona, seguindo uma
hidrogenagé&o para formar cicloexanol, cicloexeno e cicloexano. Note que todas as rotas levam
a formacdo de cicloexano, que pode sofrer isomerizagcdo para formar metil-ciclopentano
(PATEL; KUMAR, 2016).

Tal como foi proposto, os fenodis podem ser transformados em benzeno, contudo, 0s
derivados fendlicos como os cresois e o catechol dificultam esse processo de HDO direto
(PINTO; MIRANDA; PEREIRA, 2017). Assim, esses compostos precisam sofrer processos



45

como desalquilacdo e hidrogendlise para serem convertidos em fenol (MORA-VERGARA et
al., 2017), e s6 depois seguirem as rotas propostas na Figura 8.

Outra proposta de reacdes de derivados fendlicos, foi a hidrodesoxigenacdo direta e
hidrogenacéo do 2,6 e 3,5-dimetilfenol usando um catalisador sulfetado de CoMo seguido de
uma quebra da ligagdo C-O do fenol, produzindo alquilbenzenos e originando a hidrogenacao
do anel fendlico. A rapida quebra das ligacGes C-O leva também a formacgdo de compostos
saturados (GEVERT et al., 1994). Outro trabalho realizado foi o de Zhao e Lercher (ZHAO;
LERCHER, 2012), onde, a partir de catalisadores de Pd/C e ZSM-5, realizaram uma HDO
seletiva de mondmeros e dimeros fendlicos derivados de lignina. Estes catalisadores foram
bastante efetivos na conversdo de derivados fendlicos em compostos nafténicos em fase
aquosa, a baixas temperaturas e a 50 bar de Hz. Contudo, foi necessario um grande consumo
de hidrogénio e a zedlita mostrou problemas de estabilidade para operar em meio aquoso,
limitando a sua aplicacéo neste trabalho.

O desenho de catalisadores para hidroprocessamento do bio-6leo de pirélise e seus
compostos representativos € uma tarefa importante para que se consiga obter um melhor
rendimento em produtos, principalmente, na escolha do metal. Para além disso, o tamanho de
cristal (CARGNELLO et al., 2013), a dispersdo de metal (RIECK; BELL, 1987), a adicéo de
metal (SMALE; KING, 1990) e sua desativacdo (BARTHOLOMEW, 2001) sdo dependentes
e especificos para cada reacdo/reagente. A introducdo de uma bi-funcionalidade é&cida
(semelhante a funcdo do acido nos catalisadores de craqueamento catalitico) ao catalisador
podera melhorar a sua atividade metalica (LIN; VANNICE, 1993). No entanto, ainda é um
desafio conseguir entender a reacdo em uma particula metalica, jA que os sitios cataliticos
ativos séo desconhecidos na maioria dos casos. Os tipos de catalisadores e suportes utilizados

nestes tipos de reacdes serdo discutidos com mais detalhe no capitulo 1.3.1.1.

1.3.1.1 Catalisadores usados em hidroprocessamento

Tal como apresentado na Tabela 4, podem ser usados diferentes catalisadores para o
hidroprocessamento de bio-6leos/compostos representativos. Distinguem-se, principalmente,
duas categorias de catalisadores: catalisadores sulfetados e catalisadores de metais de
transicdo (PATEL; KUMAR, 2016).
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Em relacdo aos catalisadores sulfetados, os de Ni-MoS; ou Co-MoS; sé&o 0s mais
frequentemente utilizados para o hidroprocessamento de bio-6leos e seus compostos
representativos, tal como se pode observar pela Tabela 4. O processo de sulfetacdo ocorre,
geralmente, a temperaturas de 280 a 350 °C usando sulfeto de hidrogénio (H2S) ou dissulfeto
de carbono (CS2) como agente de sulfetacdo (ARUN; SHARMA; DALAI, 2015). Nestes
catalisadores, o Mo funciona como sitio ativo para o heterodtomo (S e O) que se pretende
remover € 0 Ni ou Co funcionam como promotores, possivelmente devido a estes doarem
elétrons aos atomos de molibdénio. Desse modo, as ligacdes entre 0 molibdénio e o enxofre
sdo enfraquecidas, gerando um sitio livre de enxofre, sendo que estes sdo ativos para as
reacOes de hidrodessulfurizacdo, hidrogenagédo e hidrodesoxigenacdo (MORTENSEN et al.,
2011). Romero et al. (ROMERO; RICHARD; BRUNET, 2010) estudaram o HDO do 2-
etilfenol usando catalisadores de MoS; e propuseram 0 mecanismo que esta apresentado na

Figura 9.

Figura 9. Mecanismo reacional proposto para 0 HDO do 2-etilfenol usando catalisadores de
Co-MoSo.
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Legenda: O circulo representa um sitio livre.
Fonte: (MORTENSEN et al., 2011; ROMERO; RICHARD; BRUNET, 2010).

Neste trabalho, propds-se que o oxigénio da molécula se adsorve em um sitio livre do
MoS,, ativando o composto. As especies de S-H também estardo presentes ao longo do
catalisador a medida que estas sdo geradas a partir do Hz. 1sso permite a doacéo de prétons do

enxofre para a molécula adsorvida, formando um carbocéation. Este carbocation pode sofrer
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clivagem direta na ligacdo C-O, formando um composto desoxigenado, e 0 oxigénio serd
removido na forma de agua.

No entanto, cargas com um contetdo de oxigénio alto (> 30% m/m) e baixo de
enxofre (< 3% m/m) como as derivadas de biomassa lignoceluldsica podem causar oxidacéo
da fase ativa do catalisador, desativando o catalisador sulfetado (ARUN; SHARMA; DALAI,
2015). Outro aspeto a ter em conta e que foi observado no trabalho de Bunch et al. (BUNCH;
WANG; OZKAN, 2007), é que na presenca de H>S houve uma diminuicdo da atividade das
reacOes de hidrodesoxigenacdo, tanto para o catalisador reduzido como sulfetado de Ni-
Mo/Al;Os. Isto acontece, devido & competitividade na adsor¢do entre as espécies de
benzofurano e as espécies de HS, provocando a diminuicdo do nimero de sitios de anions
disponiveis para as reacfes de hidrogenacdo e aumento do nimero de grupos S-H a maiores
temperaturas promovendo hidrogendlise.

Além dos catalisadores sulfetados, os catalisadores de metais de transicdo séo bastante
utilizados. Os metais de transi¢do sdo um grupo peculiar de elementos que tém um grande uso
em catélise heterogénea. Cada um desses elementos, € composto por ions metalicos
carregados positivamente com niveis eletronicos proximos e com o orbital d parcialmente
ocupado onde os elétrons se movimentam livremente. Normalmente, formam liga¢cBes com
atomos vizinhos por meio de orbitais spd com um carater d varidvel. A atividade catalitica dos
metais de transi¢do € atribuida a sua ampla faixa de estados de oxidacdo que pode levar a
formacdo de compostos intermediarios instaveis e fornecendo assim novos caminhos para a
reacdo (KACER; CERVENY, 2010). Para além disso, os metais de transicdo fornecem uma
superficie adequada para a reacao ocorrer, podendo ser melhorado ao depositar as particulas
metalicas em um suporte com alta area especifica (zedlitas, por exemplo). Os metais nobres
(Ru, Rh, Pt e Pd, etc.) apresentam algumas caracteristicas que os tornam apeteciveis como
catalisadores, como por exemplo, sdo resistentes a oxidacdo e corrosdo; sao muito menos
reativos e, portanto, conseguem se manter no estado metélico durante periodos mais longos;
podem ser facilmente dispersos em particulas nanométricas e dessa forma adsorvem mais
facilmente moléculas de H. e O., sendo que estas moléculas sdo muito ativas devido & sua
adsorcdo dissociativa nos elétrons presentes no suborbital d (MARAFI; FURIMSKY, 2017).

Ja foi demonstrado que os metais nobres apresentam um melhor desempenho no
hidroprocessamento de bio-0leos e seus compostos representativos em termos de rendimento
e grau de desoxigenacdo que os catalisadores tradicionalmente utilizados nas refinarias
(ECHEANDIA et al., 2014; WILDSCHUT et al., 2009b). Tirando o aspeto econémico, estes

catalisadores apresentam uma bi-funcionalidade importante para as rea¢des de HDO e que
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ndo é observada nos catalisadores sulfetados ou em outros catalisadores. Esta bi-

funcionalidade ocorre em duas etapas, conforme o mecanismo proposto na Figura 10.

Figura 10. Mecanismo de HDO sob catalisadores de metais de transicéo.

Fonte: (MORTENSEN et al., 2011).

Primeiro, ocorre a adsorcdo e ativacdo de compostos oxigenados na camada de
valéncia da forma oxidada de um metal de transicdo ou a partir de um cétion livre, associado
ao suporte do catalisador. Apds essa etapa, ocorrera a doacdo de hidrogénio ao composto
oxigenado, que acontecera no metal de transicao, visto este apresentar a capacidade de ativar
0 Ho (MORTENSEN et al., 2011) havendo a liberacédo de H20.

Wildschut et al. (WILDSCHUT et al., 2009b) usaram catalisadores de metais nobres
para realizar o hidrotratamento de bio-6leo de pirdlise proveniente de madeira de faia a
temperaturas de 250 e 350 °C e pressoes de 100 e 200 bar de H,. Dessas reagfes, mostraram
que os catalisadores Ru/C e Pd/C apresentaram rendimentos em 6leo e um grau de
desoxigenacdo superiores aos catalisadores sulfetados. Para além disso, os produtos obtidos
apresentaram uma menor acidez e menor contetdo de agua que o Gleo original. No entanto,
em um outro trabalho, de Capunitan e Capareda (CAPUNITAN; CAPAREDA, 2014) com
catalisadores semelhantes e em condices semelhantes de hidrotratamento, apenas atingiram
uma desoxigenacdo de 25% da carga, neste caso, bio-6leo de farinha de milho, mostrando que
o tipo de carga € um fator importante neste tipo de reacdes.

Desde a patente de Elliott et al. (ELLIOTT et al., 2009) onde demonstraram que
catalisadores de Pd tém uma elevada capacidade para ativar reagdes de hidrogenacdes em
cargas de bio-6leo, este metal tem sido bastante estudado. Para além disso, varios autores

mostraram que o Pd aliado a uma funcéo &cida apresenta uma bi-funcionalidade idéntica ao ja
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explicado (Figura 10), para além de se promoverem reacdes como desidratagdo, isomerizacéo,
alquilacdo e condensacao nos sitios acidos (ECHEANDIA et al., 2014).

No trabalho de Prochazkova et al. (PROCHAZKOVA et al., 2007) usaram
catalisadores de Pd suportado em C e em zedlitas BEA e ZSM-5. Os autores demonstraram o
efeito da estrutura da carga, neste caso aldeidos, como benzaldeido, cinamaldeido e heptanal,
do solvente e do tipo de suporte e sua acidez. Desse trabalho, concluiram que a estrutura da
carga € determinante para o decorrer das reacdes de HDO, mostrando que o catalisador Pd
suportado em zedlita BEA foi o que apresentou melhores resultados, provavelmente devido
a0s seus poros maiores, comparado com a ZSM-5.

Em relacdo ao trabalho de Souza et al. (DE SOUZA et al., 2015) foi demonstrado que
usando catalisadores de Pd/ZrO; se obtinha benzeno a partir do HDO do fenol via
desidratacdo. Este composto ndo foi obtido a partir de catalisadores de Pd/SiO; e Pd/Al>Os.

Outra alternativa de HDO em catalisadores de palddio foi proposta por Zhao et al.
(ZHAO et al., 2011). Neste trabalho, os autores descreveram a hidrodesoxigenagéo em fase
aquosa de derivados de fenol a cicloalcanos, usando catalisadores de Pd/C e H3PO4 como
solvente, mostrando o efeito da temperatura de reacdo, pH da solucdo aquosa e a natureza do
metal e suporte do catalisador. A partir de testes em um reator de batelada com uma solucédo
de H3PO4-H>0 a diferentes temperaturas entre 100 a 200 °C e a 50 bar de H> durante 30 min,
concluiram que é necessaria uma catalise bifuncional para a hidrodesoxigenacdo do fenol e
seus derivados (anisol, catechol e guaiacol). Assim, é necessaria uma funcdo metalica para a
hidrogenagdo (Pd) e uma funcdo acida (solucdo de HsPOs) para a hidrolise, desidratacéo e
isomerizacdo. Dessa forma, é possivel converter bio-6leos a base de fenol em uma mistura de
alcoois ciclicos ou alcanos, dependendo das condicGes de reacdo escolhidas. No entanto, esses
testes foram apenas realizados em processo de batelada, e é ainda necessario testar em
concentracgdes altas de fenol para se avaliar o potencial do sistema proposto.

Apesar de ser dificil substituir os metais nobres em termos de desempenho, alguns
pesquisadores tém desenvolvido trabalhos interessantes como alternativas. Um exemplo € o
trabalho de Echeandia et al. (ECHEANDIA et al., 2010) onde realizaram o HDO de fenol
utilizando um catalisador de Oxidos de Ni-W suportado em carvao ativado (AC). Desse
trabalho, os autores concluiram que foi possivel realizar com sucesso a reacdo de HDO em
catalisadores 0xidos, e com menor consumo de H». O catalisador ndo s6 foi bom para reacoes
de HDS como também se apresentou como um candidato promissor para o processo de HDO.
O Ni e W apresentam um efeito de sinergia sob o AC induzindo um efeito de diminuigdo da

formagéo de coque comparando com os catalisadores com alumina como suporte. Por fim,
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concluiram também, a partir dos produtos obtidos, que a reacdo de HDO do fenol ocorre por
duas rotas separadas, uma levando & formacdo de aromaticos e outra a formacgdo de
cicloexano, o que esta de acordo com a Figura 8.

Para além da escolha do metal, a escolha do suporte também é muito importante na
criacdo de um catalisador de HDO, sendo que o suporte mais utilizado neste tipo de reacdes é
a y-AlO3. No entanto, apesar de apresentar alta estabilidade e moderada acidez, importantes
para este tipo de reacOes, a alumina exibe alguns problemas como a desativacéo do catalisador
devido a formacdo de coque, e para além disso, a alumina tem se mostrado um suporte
ineficaz, pois na presenca de grandes quantidades de agua ela se converte na sua forma basica
ou original, a boemita (AIO(OH)) (VENDERBOSCH et al., 2010). Outro aspeto negativo é a
forte interacdo quimica entre a alumina e os metais de transi¢cdo na sua forma oxidada que
dificulta a transicdo do metal para a sua fase ativa e assim o catalisador ndo consegue atingir o
seu maximo potencial. Como alternativa a alumina, tem-se estudado catalisadores com SiO> e
ZrO». Enquanto que a SiO> é geralmente de natureza neutra, o que diminui a tendéncia de
formar coque, a ZrO, tem carater basico e &cido (embora menos que a alumina), o que ajuda
na reducdo de formacdo de coque e a sua natureza acida, ajuda nas reagdes de hidrogenacéo e,
consequentemente, na quebra de ligagdes Csp2)-O, e também, nas reacfes de desoxigenacao
(ARUN; SHARMA; DALALI, 2015).

Nos ultimos anos, tém sido estudados diferentes materiais porosos como o carvao
ativado e as zeolitas. As zedlitas tém sido extensamente utilizadas como catalisadores
heterogéneos e sdo alumino-silicatos microporosos cristalinos, onde a Si e o Al se arranjam
tetraedricamente a partir de atomos de oxigénio em uma rede tridimensional, criando poros
uniformes de dimensdes moleculares. Assim, as unidades elementares da sua estrutura
cristalina sdo SiO4 e AlOa. Visto que o aluminio é trivalente, haverd uma carga negativa em
cada tetraedro na rede cristalina que contenha aluminio no seu centro (WEITKAMP, 2000).
Para melhor visualizagdo, apresenta-se na Figura 11 uma estrutura da zedlita do tipo MFI.

A estrutura da zeolita contem canais, intersec¢des de canais e/ou caixas, estas Ultimas
conhecidas como microporos, com dimensdes entre 0,2 e 1 nm. As propriedades Unicas que
diferem as zedlitas de outros solidos porosos sdo os seus diametros de poros estritamente
uniformes e as larguras dos poros que impedem o acesso de moléculas maiores, sendo por
isso chamadas de peneiras moleculares (MARTINS; CARDOSO, 2006). No entanto, esta
vantagem vem acompanhada de uma desvantagem, visto estarem limitadas a moléculas de

menores dimensoes.
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Figura 11. Estrutura da zedlita do tipo MFI.

Carga Negativa

Fonte: Figura com permissdo do prof. Geoffrey L. Price da Universidade de Tulsa, EUA (PRICE, 2019).

A quimica catalitica dentro de uma zeélita pode ser compreendida como um reator
tubular microscopico onde os sitios ativos estdo distribuidos em todo o reator. Como
consequéncia disso, é praticamente impossivel evitar reagdes sequenciais e/ou indesejaveis.
Em relacdo as caracteristicas &acidas das zeOlitas estas dependem principalmente da
localizacdo do aluminio e do seu estado de coordenacdo, sendo que nestes materiais, a
coordenacdo tetraédrica (AlO4) € a mais desejavel (MILLINI; BELLUSSI, 2003). Dentro dos
poros e dos canais, estdo presentes moléculas de agua, sais e cations (como Na*) que servem
de céations de compensacdo que compensam/neutralizam as cargas negativas na estrutura
(WEITKAMP, 2000). Estes cations sao facilmente “trocados”, sendo que as zeolitas podem
atuar também como trocadores cati6nicos. A troca ibnica é normalmente realizada com ions
amonio, que sdo posteriormente decompostos em gas amonia e H*. Dessa forma, geram-se
sitios acidos de Bronsted. A natureza quimica dos sitios acidos de Lewis é menos
compreendida e ocorre na superficie externa das zedlitas. A proposta mais aceite é que a
acidez de Lewis vem da matéria extra-rede ou extraframework formada na preparacdo das
zeOlitas ou em pré-tratamentos como desaluminacdo. Estes pré-tratamentos causam a
diminuicdo de Al presente na rede e liberam espécies que contém aluminio para fora da rede
que irdo estabilizar a zeodlita e que contém sitios &cidos ativos, neste caso sitios de Lewis
(BUSCA, 2017).
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Estes materiais ja mostraram o seu valor como catalisadores em diversos processos de
refino e de hidroprocessamento, e as suas principais caracteristicas sdo: alta area especifica e
capacidade de adsorcédo; sitios ativos, por exemplo, sitios acidos podem ser gerados na
estrutura e a sua forca e concentragdo podem ser moldadas para situacbes especificas; o
tamanho dos seus canais/poros e suas cavidades combinam com as dimensdes da maior parte
das moléculas envolvidas nos diversos processos quimicos (ou seja, entre 0,5-1,2 nm). Para
além disso, a sua estrutura complexa permite diferentes tipos de seletividade, tanto de
produtos, como de reagentes. Dessa forma, as zedlitas sdo 6timos materiais para este tipo de
processos (JACOBSON; MAHERIA; KUMAR DALAI, 2013). Por exemplo, Zhang et al.
(ZHANG et al., 2013b) mostraram que um catalisador de Ni suportado HZSM-5 com razéo
silica/alumina (SAR) de 38 apresentou uma conversao de fenol de 92% enquanto 0 mesmo
catalisador mas com Al>Oz a conversdo foi apenas de 21%. Contudo, ndo foi possivel tirar
conclusBes acerca da interacdo entre o metal e o suporte devido a falta de informac&o acerca
da atividade do metal na superficie do catalisador e da dispersdo do metal para melhor
explicar as diferencas nas conversoes.

Por fim, é importante mencionar que as diversas possibilidades de preparacdo de
catalisadores para HDP (incluindo os catalisadores multifuncionais e o tipo de sitio catalitico
e a ordem de impregnacdo do metal em catalisadores bimetalicos) podem ser essenciais para a
conversao de biocargas no futuro (RUDDY et al., 2014).

1.4 Proposta para a producao de biocombustiveis a partir de um novo bio-6leo

Apesar dos notaveis avancos nos ultimos 40 anos, os combustiveis verdes e 0s
hidrocarbonetos (obtidos a partir da biomassa) ndo foram produzidos satisfatoriamente pelas
tecnologias atuais. Na Figura 12 apresenta-se uma nova abordagem desenvolvida pelo
Laboratorio de Catalise e Energia Sustentavel (LaCES), Rio de Janeiro, Brasil, que envolve a
producdo de hidrocarbonetos verdes em duas etapas usando a estrutura atual das refinarias
(PEREIRA et al., 2014).
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Figura 12. Proposta de producdo de biocombustivel em duas etapas.
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Fonte: (PINTO; MIRANDA; PEREIRA, 2017).

Na primeira etapa a biomassa é convertida em um bio-6leo, que se denominou de
biopetroleo, estavel e de cor preta, que é claramente distinto de qualquer bio-6leo ou fracdo
liquida obtida a partir de biomassa, através de uma combinagdo entre hidrélise acida e
acetalizagdo. Este processo reduz as perdas de hidrogénio e previne a transformagdo da
celulose/hemicelulose em produtos indesejaveis, como cinza, coque e poliaromaticos,
minimizando problemas como o consumo de hidrogénio e a desativacdo do catalisador por
coque.

A segunda etapa consiste na conversdo do biopetroleo e seus compostos majoritarios,
como acetais isopropilidénicos da xilose ou glicose, em hidrocarbonetos a partir de dois
processos de refinacdo, como o FCC e o hidroprocessamento, sendo que este Gltimo é o
principal objetivo deste trabalho, conseguindo a partir disso obter compostos de alto valor
agregado.
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Esta proposta baseada em biocargas preenche varios requisitos importantes:

= Mitigacdo de CO2 pelo uso da biomassa e da utilizacdo da estrutura de
producdo ja implementada pelas refinarias;

= Facil implementacdo de uma biorefinaria a curto/médio prazo; pois tanto as
biocargas como os hidrocarbonetos sdo convertidos em condi¢des semelhantes;

» Diminuicdo das instabilidades politicas e econémicas do petroleo, uma vez que
a biocarga pode ser co-processada em varias proporcoes na presenca de hidrocarbonetos;

»= Diminuicdo da concorréncia por solo fértil, uma vez que esta abordagem

podera ser aplicada a varios tipos de biomassa (incluindo terrestres e aquaticos).

1.4.1 Introducdo ao biopetréleo: quimica dos carboidratos

O tipo de biomassa lignocelulésica escolhida para a producdo do biopetroleo foi a
cana-de-acgucar, mais precisamente, o bagaco de cana-de-acUcar. A cana-de-agucar, pertence a
um grupo de espécies de gramineas perenes altas do género Saccharum, e sdo nativas do
sudeste asiatico (india e Nova Guiné). Esta planta foi introduzida no Brasil por colonizadores
portugueses no inicio do século XIV, e desde ai tem sido bastante cultivada, sendo o Brasil o

principal produtor de cana-de-acucar, tal como se pode observar na Tabela 5.

Tabela 5. Principais paises produtores de cana-de-agucar em 2017.

i Producao
Paises _
(Milhdes de tons)

Brasil 758

india 306

China 104
Tailandia 102
Paquistéo 73

Fonte: (PRINCIPAIS, 2017).

A cana-de-agUcar no Brasil € usada principalmente para a producédo de agucar e etanol.
Segundo dados do Ministério da Agricultura, Pecuaria e Abastecimento do Brasil, em 2018,
foram processados, no pais, cerca de 624 milhdes de toneladas de cana-de-agucar, o que levou

a producdo de aproximadamente 37 milhdes de tons de acucar e de 27 bilhGes de litros de
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etanol (MINISTERIO DA AGRICULTURA, 2019). Esta planta apresenta um metabolismo
C4, que tem como vantagem sobre as plantas com metabolismo C3, o facto de serem mais
proliferas em condigdes de altas temperaturas e escassez de dgua, como € o caso de regides
tropicais ou semitropicais como o Brasil. Para além disso, devido a sua elevada eficiéncia
fotossintética (grande concentracdo de carboidratos) e rendimento energético, a cana-de-
acucar é vista como uma matéria-prima de grande potencial para a producdo de
biocombustiveis, principalmente no Brasil, devido a sua grande disponibilidade (PINTO;
MIRANDA; PEREIRA, 2017). Em 1975, foi introduzido no pais o Programa Brasileiro de
Alcool (PROALCOOL), com o objetivo de reduzir as importacdes de petrleo, produzindo
etanol a partir de cana-de-agUcar.

A cana-de-acucar tem a peculiaridade de poder ser utilizada na sua totalidade, e o seu
bagaco é uma das principais biomassas lignocelulésicas. O bagaco de cana-de-acucar pode ser
utilizado para a producdo de bio-produtos, visto possuir uma alta concentracdo de
carboidratos (superior a 70%), e baixo conteudo de lignina. Tal como mencionado no
subcapitulo 1.2.1.1, a biomassa precisa ser quebrada nos seus constituintes, para que possa ser
posteriormente processada e a hidrolise acida é uma possibilidade para realizar essa tarefa. A
hidrdlise ou sacarificacdo pode ser realizada através de enzimas ou sob catalisadores acidos.
No entanto as reacOes cataliticas acidas (hidrdlise acida) sdo preferiveis face a hidrolise
enzimética, devido a capacidade de realizar uma sacarificacdo seletiva da hemicelulose,
enquanto a hidrdlise enzimatica necessita de enzimas diferentes para se atingir uma
sacarificacdo completa (PULS, 1997).

Os mondmeros dos carboidratos presentes na biomassa estdo ligados entre si a partir
de ligacdes glicosidicas, e essas ligacbes agem como uma funcdo acetal em vez de hemiacetal
e, como tal, sdo resistentes a bases, mas suscetiveis a hidrolise acida. Os carbonos hemiacetais
ou acetais nos carboidratos podem existir em duas configuragdes diferentes: o ou B, devido a
formacdo de um novo centro estereogénico na forma ciclica. O tipo de configuracdo € baseada
na estereoquimica relativa entre o carbono anomérico e o carbono de referéncia, ou seja, Cs
para hexoses e C4 para pentoses, ¢ em geral, as liga¢des B-glicosidicas sdo hidrolisadas mais
rapidamente que as ligacdes a-glicosidicas (PINTO; MIRANDA,; PEREIRA, 2017).

A hidrolise acida de polimeros baseados em carboidratos leva a formacéo de
monodmeros de carboidratos ou dos seus oligdmeros e o rendimento desses produtos varia com
a concentracdo do &cido, temperatura e o tipo de biomassa usada. No caso do bagaco de cana-
de-agUcar, existem na literatura, alguns trabalhos sobre o seu processo de sacarificagdo.

Desses trabalhos é possivel concluir que a sacarificagcdo seletiva da hemicelulose pode ser



56

obtida através de acidos diluidos como o &cido sulfarico, fosforico e nitrico em temperaturas
entre 0s 80 e 120 °C e em processo de uma ou duas etapas (AGUILAR et al., 2002; GEDDES
et al.,, 2010; KUMAR et al., 2015; NAKASU et al., 2016; RODRIGUEZ-CHONG et al.,
2004; SINDHU et al., 2011).

Contudo, para se incluir esses monémeros de carboidratos na estrutura da refinaria é
necessario realizar a sua transformagdo de maneira a que esses compostos fiquem mais
suscetiveis de serem processados. Esta etapa € necessaria visto que esses compostos nédo
apresentam as mesmas propriedades quimicas encontrados no petréleo, para o qual as
refinarias foram construidas e otimizadas, para além de serem muito mais reativos. Um dos
principais problemas para criar essa ponte entre esses dois Oleos diferentes (tanto na
composicdo como na origem) € desenvolver uma estratégia onde esses carboidratos possam
ser inseridos na refinaria com o minimo consumo energético, misturando-os com a carga
usual ou suficientemente reativos para ndo levar a formacdo de coque nas reacBes de
cragueamento e consequente desativacao dos catalisadores.

Da perspetiva da quimica dos carboidratos, a protecdo dos grupos hidroxila é usada
guando é necessario um substrato solivel em solvente organico ou uma funcionalizacédo
seletiva, “protegendo” o composto e consequentemente, tornando-0 menos reativo (CODEE
etal., 2011; MORAES; EBERLIN, 2001), como se pode ver na Figura 13.

Figura 13. Protecdo do grupo hidroxila do carboidrato.
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Fonte: (PINTO; MIRANDA,; PEREIRA, 2017).

Entre os muitos grupos protetores existentes, os ésteres, como acetatos, e 0s acetais,
como os acetais isopropilidénicos, atuam como potenciais grupos de protecdo e ativagdo. No
caso de grupos protetores de acetato, o carboidrato reage com anidrido acético sob um
catalisador acido (KANG et al., 2015; KONG et al.,, 2015; MENG et al., 2015) ou
nucleofilico (ABELLAN FLOS et al., 2016; LEE et al., 2016). No entanto, os carboidratos
peracetilados resultantes dessa operagdo ndo podem ser adequadamente misturados com a

carga de petroleo. No caso dos acetais isopropilidénicos, eles sdo preparados através da reagédo
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entre doadores de grupo carbonila com o carboidrato sob catalisadores acidos (WANG et al.,
2014; ZHANG et al., 2016), levando ao acetal desejado e a H-O como produtos (no caso da
peracetilacdo com anidrido acético, o acido acético também é um produto de reacdo). Dentro
dos doadores de grupo carbonila, a acetona é um dos mais promissores devido, sobretudo, ao
seu baixo custo e ao facto de ser uma molécula simétrica, favorecendo assim a formacao do
mesmo tipo de acetal.

A reacdo de acetalizacdo dos carboidratos presentes na biomassa impde alguns
desafios ndo enfrentados pela quimica orgénica de carboidratos quando se trata de substratos
monoméricos. Esta reacdo (conforme apresentado na Figura 14) envolve a formagdo de um
acetal a partir de um composto doador de grupo carbonila e um composto com dois grupos
funcionais equivalentes a alcoois sob catalise acida, seguida de uma condensacgédo que envolve
a perda de uma molécula de agua (HAN et al., 1993; MORAES; EBERLIN, 2001).

Figura 14. Mecanismo geral da reacdo de acetalizacdo para formacao de acetais.
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Fonte: (FERREIRA; SILVA; PERRONE, 2001).

Em relacdo aos carboidratos, a sua acetalizacdo produz uma mistura de diferentes
acetais (como apresentado na Figura 15) geralmente devido ao complexo equilibrio que existe
entre a forma aberta e suas formas ciclicas com anéis de cinco (furanose) ou seis (piranose)
membros (HAN et al., 1993). Outra questdo importante € que, dependendo do carboidrato
presente e devido a sua estereoquimica, um ou mais grupos hidroxila podem permanecer
desprotegidos, podendo assim, tornar o derivado menos sollvel nos hidrocarbonetos e menos
propicio para 0 seu processamento. A estrutura do acetal resultante pode ser controlada

através da utilizagdo de um doador de carbonila altamente reativo, como 0 2-metoxipropeno,
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que permite uma acetaliza¢do controlada por cinética. Em relacdo ao controle termodindmico
do processo de acetaliza¢do, quando a acetona é utilizada como doador de carbonila, a dupla
acetalizacdo da glicose é realizada apenas na forma furanosidica, isso é provavelmente devido
a orientacdo trans das hidroxilas na forma de piranose. No caso da reacdo controlada pela
cinética da D-glicose, apenas o acetal com anel de seis membros é observado (PINTO;
MIRANDA; PEREIRA, 2017).

Figura 15. Formacdo de diferentes acetais na reacdo de acetalizacdo, devido ao controlo
cinético e termodindmico.
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Fonte: (PINTO; MIRANDA,; PEREIRA, 2017).

No entanto, o cenario ideal referente ao conceito apresentado aqui é a formacdo dos
acetais isopropilidénicos das diferentes substancias poliméricas presentes na biomassa. Tal
cenario implica uma despolimerizagdo completa e a acetalizacdo dos grupos hidroxila,
processos que sdo desafiados pela natureza complexa dos diferentes tipos de biomassa e pela

natureza das substancias poliméricas.

1.4.2 Producdo do biopetréleo

Com todas essas questdes em mente, 0 grupo de pesquisa do LaCES se moveu para o
estudo da acetalizagdo de carboidratos do bagaco de cana-de-aglicar em um processo do tipo
one-pot. Para se obter o composto isopropilidénico que serviria como ponte para este
processo, utilizou-se a acetona como doador de carbonila, e a condicéo de reacdo inicialmente
estudada foi baseada nas reacBes de acetalizacdo de carboidratos monoméricos

(monossacarideos) na literatura, onde foram utilizadas quantidades de acido (acido sulfurico)
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em acetona a temperatura ambiente (COOK et al., 2012; KAKITSUBATA et al., 2016).
Destes primeiros experimentos, ndo foi possivel obter os acetais isopropilidénicos. Porém,
aumentando a temperatura até a temperatura de refluxo, resultou em um OGleo castanho-
amarelado que continha os desejados acetais isopropilidénicos, principalmente a partir da D-
xilose e D-glicose. Sendo assim, o 1,2:3,5-di-O-isopropilideno-a-D-xilofuranose (C11H1g0Os,
DX) e o 1,2:5,6-di-O-isopropilideno-a-D-glicofuranose (C12H2006, DG) foram os compostos
acetais isopropilidénicos majoritarios identificados no biopetroleo (BATALHA et al., 2014) e
as suas estruturas estdo apresentadas na Figura 16. Também se observou a formacdo do
monoacetal isopropilidénico da xilose, ou seja, o 1,2-O-isopropilideno-a-D-xilofuranose
(CgH140s, MX).

Figura 16. Estrutura dos dois compostos majoritarios identificados no biopetroleo.
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Fonte: (PINTO; MIRANDA,; PEREIRA, 2017).

A identificacdo dos componentes presentes no bio-6leo é dificil, dada a grande
variedade de compostos. Mesmo assim, muitos compostos foram identificados usando
técnicas como a cromatografia liquida acoplada a espectrometria de massas (GARRETT et
al., 2015). Assim, utilizando um método especifico a partir dessa técnica para analisar 0s
acetais isopropilidénicos, foi possivel obter um melhor entendimento das variaveis da reacéo e
da composicao do biopetrdleo. Tal como esperado, alterando as condi¢des de reacdo como a
temperatura, tempo de reacdo e a quantidade de acido, obtiveram-se diferentes composicoes,
como se pode observar na Tabela 6.
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Tabela 6. Composicdo dos diferentes biopetrdleos produzidos.

. , tempo reacio  Temperatura Acido DX DG MX
Biopetroleo

(h) (°C) (Yoviv) (%) (%) (%)
BO1 2 90 14 228 64 75
BO2 3 90 14 342 63 85
BO3 3 90 7 287 56 17
BO4 2 120 14 540 44 11
BO5 1 120 14 410 57 26
BO6 05 120 14 391 62 23

Fonte: (BATALHA et al., 2014).

O facto de o DX ser o composto majoritario em todas as amostras de biopetroleo
(Tabela 6), e ainda ser relativamente soltvel em diversos hidrocarbonetos (neste caso, o n-
hexano foi escolhido como careador do DX), o mesmo foi escolhido como molécula
representativa do biopetroleo para os testes cataliticos de hidroprocessamento. Dessa forma,
sera possivel prever como o biopetrleo se irda converter em condi¢des de
hidroprocessamento. Outra questdo a ter em conta € a utilizacdo destes acetais como
plataformas quimicas, tal como discutido no capitulo 1.2.1.2, tornando-se em mais um novo
tipo de plataforma quimica a partir de biomassa lignocelulésica, mais especificamente a partir
dos acUcares derivados da mesma. A hipbtese de obter uma variedade de produtos a partir
destes acetais isopropilidénicos, tais como, hidrocarbonetos saturados e insaturados, lineares e
com ramificacdes, aplicaveis nos mais diversos tipos de industria, como a petroquimica,
constitui um forte indicio de que é possivel produzir compostos com propriedades de

combustivel, na faixa de gasolina até diesel, a partir de uma carga verde.
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2 OBJETIVOS

Este trabalho teve como principal objetivo a obtencéo de hidrocarbonetos verdes de
alto valor agregado para serem utilizados como combustivel a partir da hidroconversao do

acetal isopropilidénico da xilose.

2.1 Objetivos especificos

Destacam-se 0s seguintes objetivos especificos:

= Preparo de catalisadores especificos de hidroprocessamento;

» Caracterizagdo dos catalisadores por técnicas sistematicas;

» Realizacdo de testes em um reator de leito fixo para validacdo da unidade e
selecdo do catalisador mais promissor para a hidroconversédo do DX;

= Realizacdo de testes em reator em batelada para validacdo da unidade, usando
uma maior quantidade de carga;

= Identificacdo e quantificacdo dos produtos liquidos e gasosos e da quantidade
de coque formado;

= Anaélise de parametros reacionais, no caso dos testes em batelada, como razao
carga/catalisador, tipo de catalisador (monometalico, bimetalico), efeito de mesoporosidade
no suporte, com o objetivo de obter um maior rendimento em hidrocarbonetos de alto valor

agregado.
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3 TECNICAS DE CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES

Neste capitulo descreveram-se as metodologias experimentais utilizadas nas varias

técnicas de caracterizacdo dos catalisadores preparados neste trabalho.

3.1 Difracao de raios X

As analises de difracdo de raios X (XRD) dos catalisadores preparados e respetivos
suportes foram realizadas no laboratério LaCES da Universidade Federal do Rio de Janeiro
em um equipamento Rigaku Ultima IV através do método de policristais. Este equipamento
utiliza radiagdo CuKal (A= 0.15406 nm), voltagem de 40 kV e corrente de 20 mA. As
andlises foram realizadas com uma variagdo do angulo 260 entre 5° ¢ 80°, usando um passo de
0,02° com uma velocidade de 1°.s. O tamanho dos cristalitos foi calculado pela equagdo de
Scherrer, equacdo 1 (LANGFORD; WILSON, 1978).

B KA
B.cosb

(equacao 1)

Onde,

- d: tamanho dos cristalitos (nm);

- K: constante que depende da forma das particulas (usada, 0,89);
- A: comprimento de onda da radiacdo eletromagnética (nm);

- 0: angulo de difragdo (radianos);

- B (20): largura na metade da meia altura do pico de difragao (radianos).
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3.2 Fisissorc¢éo de nitrogénio

A fisissorcdo de nitrogénio foi realizada em um equipamento ASAP 2020 da
Micromeritics. A execucdo desta técnica envolveu uma etapa de desgaseificagdo a uma
temperatura de 250 °C durante 4 horas. A anélise foi efetuada usando nitrogénio liquido.

A éarea especifica e a area especifica externa foram determinadas pelo método
Brunauer-Emmett-Teller (BET) e t-plot, respetivamente. O didmetro médio dos poros foi
determinado a partir da isoterma de adsor¢do usando o método Barrett-Joyner-Halenda (BJH).
O volume total dos poros foi determinado a P/Po igual a 0,98 e o volume dos microporos pelo
método t-plot.

As andlises de fisissor¢do de nitrogénio foram realizadas no laboratorio RECAT da

Universidade Federal Fluminense.

3.3 Espectroscopia de fluorescéncia de raios X

As analises de espectroscopia de fluorescéncia de raios X (XRF) foram efetuadas no
laboratério do CEMMA do Instituto Federal do Rio de Janeiro de Nilopolis, em um
espectrometro de modelo NEX-CG, incorporado com tudo de raios com anodo de Pd e com
poténcia de 5 kW. As andlises foram realizadas em frascos apropriados para analises em

vacuo. A massa de amostra utilizada em cada analise foi de aproximadamente 1 g.

3.4 Microscopia eletronica de varredura e microscopia eletrénica de transmisséo

As analises de microscopia eletronica de varredura (SEM) foram realizadas em um
microscopio eletronico JEOL JSM-7100F e as amostras foram preparadas depositando-as em
uma fita de carbono colocada no porta-amostras do microscopio.

As analises de microscopia eletrénica de transmissdo (TEM) foram realizadas em um
microscopio eletrébnico JEOL JEM-2100F com uma voltagem de aceleracdo de 200 kV. Antes

da andlise, as amostras foram sonicadas com alcool isopropilico, formando uma suspenséo e
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foram retiradas 2 ou 3 gotas que se pingaram em grades de cobre (300 mesh) com filme de
carbono. Nas amostras que contém cobre utilizaram-se grades de molibdénio (300 mesh) com
filme de carbono. Para estimar o diametro médio das particulas metalicas dos catalisadores foi
utilizado o software ImageJ1.48v e contaram-se cerca de 200 particulas por amostra.

Ambas as microscopias (SEM e TEM) foram realizadas no laboratorio
LaMAR/CAIPE da Universidade Federal Fluminense.

3.5 Espectroscopia de fotoelétrons de raios X

As analises de espectroscopia de fotoelétrons de raios X (XPS) foram realizadas em
um equipamento ThermoScientific modelo Escalab 250 XI. Utilizou-se uma radiacgio
monocromética de AIKa com uma energia de 1486,6 eV e a uma pressdo de 1x10° mbar.
Primeiro, efetuou-se uma varredura para analisar qualitativamente os elementos presentes na
superficie do catalisador usando uma energia de passo 100 eV e um passo de 1 eV. Para a
andlise elementar, o analisador foi executado com uma energia de passo de 25 eV e um passo
de 0,05 eV. Os efeitos de carregamento nas amostras, durante as analises, foram minimizados
utilizando Flood gun.

As analises de XPS foram realizadas no laboratorio RECAT da Universidade Federal

Fluminense.

3.6 Dessorcdo a temperatura programada de aménia

As analises de dessor¢do a temperatura programada de amonia (TPD-NHs) foram
realizadas na Universidade Federal de Sado Carlos em um equipamento Micromeritics
AutoChem Il 2920. Antes das analises, procedeu-se a secagem das amostras a 150 °C com
uma vazao de 25 mL.min"* de He por uma hora e depois as amostras foram reduzidas com H:
(25 mL.min™) a 450 °C por 2 horas. Em seguida, as amostras foram purgadas com He a 450
°C por 30 min e depois arrefecidas a 70 °C e uma mistura de 10% NHs/He com uma vazéo de
30 mL.min? foi admitida ao reator durante 30 min. Depois desta etapa, as amostras foram

purgadas usando uma vaz&o de 25 mL.min"* de He por 1 hora com o objetivo de remover o
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excesso de NHa. Por fim, sob fluxo de He, aqueceu-se a amostra desde 70 °C até 900 °C com
uma taxa de aquecimento de 10 °C.min*t e acompanhou-se o perfil de dessorcdo do NH3
usando um detetor de condutividade térmica (TCD). A quantidade adsorvida de NHs
(mmol.geart) foi obtida pela integragio dos picos de dessor¢io de NH3 usando diretamente o

software do equipamento onde foi realizado a analise.

3.7 Espectroscopia de infravermelho com transformada de Fourier com adsorcédo de

piridina

A técnica de espectroscopia de infravermelho com transformada de Fourier com
adsorcdo de piridina (FTIR-PIR) foi realizada em um equipamento Nicolet iS50 no
laboratério do grupo de catalise da Universidade Pedagdgica e Tecnoldgica da Colémbia. O
sistema consiste em um espetrébmetro FT-IR equipado com uma célula de refletancia difusa
(Harrick Praying Mantis, HVC-DRP-4). Primeiro, procedeu-se a secagem das amostras a 350
°C com uma vazdo de 30 mL.min de He por uma hora. Em seguida, as amostras foram
arrefecidas a temperatura ambiente e depois reduzidas a 350 °C com uma vazdo de H. de 30
mL.mint por 2 h. A seguir a etapa de reducéo, as amostras foram purgadas com uma vazéo de
25 mL.min? de He por 30 minutos, arrefecidas a temperatura ambiente e a esta temperatura,
foi coletado um background (interferograma de referéncia). A adsorcdo de piridina foi
realizada por 1 h. Apos a adsorcao da piridina, a fase gasosa foi removida sob uma vazéo de
30 mL.min? de He e um novo interferograma foi coletado a temperatura ambiente e
comparado com o background de modo a se obter um espectro da piridina adsorvida. Em
seguida, foram tirados espectros de dessorcao de piridina a 50, 100, 150, 200, 250 e 300 °C.
Para todas as amostras foi apresentado o espectro de dessor¢édo de piridina a 300 °C.

A quantidade de piridina adsorvida em sitios acidos de Bronsted (SAB) e de Lewis
(SAL) foi determinada a partir os coeficientes de extingdo molar ou absorbtividade molar da

adsorcéo de piridina e usando as equacoes 2 e 3, respetivamente (EMEIS C. A., 1993).
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1.88.IA(B).72
C(SAB)=T() (equacao 2)

1,42 TA(L) 2
C(SAL)=T() (equacao 3)

Onde,

- C(SAB,SAL): concentracdo de sitios acidos de Bronsted ou Lewis;

- IA(B,L): integracdo da absorbancia da banda de Bronsted ou Lewis (cm™);
- r: raio do catalisador na célula (aproximadamente 0,81 cm);

- w: peso do catalisador na célula (aproximadamente 30 mg).

3.8 Termogravimetria

As analises de termogravimetria (TG) foram realizadas no laboratério LaCES da
Universidade Federal do Rio de Janeiro em um equipamento TG-IRIS da Netzsch onde se
introduziram cerca de 10 mg da amostra em cadinhos de alumina. Inicialmente aqueceu-se a
amostra sob uma vazéo de N2 de 35 °C até 250 °C com uma taxa de aquecimento de 10
°C.min e a temperatura foi mantida a 250 °C durante 30 min. Apds esse tempo, aqueceu-se a
amostra até 700 °C mudando a atmosfera para ar sintético, mantendo a 700 °C durante mais

30 min.



67

4 HIDROPROCESSAMENTO EM REGIME CONTINUO

Neste capitulo, comegou-se por apresentar 0os materiais e métodos experimentais
utilizados na preparacdo dos catalisadores, na sintese do 1,2-3,5-di-O-isopropilideno-a-D-
xilofuranose (DX) e na unidade de leito fixo utilizada para os testes cataliticos em regime
continuo. Depois, apresentaram-se os resultados da caracterizacdo dos catalisadores e
respetiva discussdo. E, por fim, apresentaram-se os resultados dos testes cataliticos, bem

como a sua analise e discusséo.

4.1 Materiais e métodos

4.1.1 Preparacdo de catalisadores

Prepararam-se catalisadores de Pd, com teor metalico nominal de 0,5% em massa,

suportados em diferentes zedlitas. As zeolitas utilizadas foram a USY, Y, BEA e ZSM-5.

4.1.1.1 Suporte

As zedlitas usadas como suporte foram fornecidas pela empresa Petroleo Brasileiro
S.A. (PETROBRAS). Para se ativar as funcdes acidas das zeolitas foi necessario realizar o
processo de troca idnica onde os ions sodio foram substituidos por ions aménio provenientes
de uma solucdo de sulfato de amoénio. As etapas para esse procedimento foram as seguintes:
1) Transferir a amostra da zedlita (cerca de 25¢g) para um baldo de 1 L;
2) Adicionar 20 mL de uma solugdo 1 mol.L? de sulfato de aménio [(NH4).SO.] para
cada grama de zedlita;
3) Reacdo durante 1 hora em um banho termostatizado a 70 °C e sob agitagdo
mecanica.
4) Filtragdo a vacuo, lavando a amostra com cerca de 500 mL de agua ultrapura a 70
°C para remogdo dos ions amonio (NH4") ndo trocados;

5) Repetir as etapas 2, 3 e 4 mais trés vezes.
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ApOs este passo, seguiu-se a etapa de secagem da amostra, mantendo-a na estufa
durante aproximadamente 12 h e a 120 °C para total evaporacdo do solvente, e em seguida,
procedeu-se a calcinacdo na mufla a 450 °C durante 3 h, com uma taxa de aquecimento de 10
°C.min. Sendo assim, deu-se a seguinte denominacéo as zedlitas:

= Zeolita Y Ultra Stable na forma &cida com SAR 6— HUSY;

= Zedlita Y na forma acida com SAR 5 - HY;

= Zedlita Beta na forma acida com SAR 14— HBEA;

= Zedlita Socony Mobil na forma acida com abertura de poros de 5 angstrom (A)

com SAR 23— HZSM-5.

Note que o valor da razdo silica e alumina (SAR) molar vinham na especificacdo

fornecida pela PETROBRAS, pelo que € um valor nominal.

4.1.1.2 Impregnacao do metal no suporte

A adicdo do palddio ao suporte foi realizada usando o método de impregnacéao seca,
também chamada por impregna¢do ao ponto incipiente.

A adicéo foi realizada por meio de uma solugdo aquosa do sal precursor do metal.
Neste trabalho, utilizou-se o nitrato de paladio(ll) diidratado [Pd(NO3)..2H.0, VETEC]. A
solucdo do sal precursor foi preparada de modo a se obter um teor nominal metalico de 0,5%
em massa. Os calculos efetuados encontram-se no Apéndice A. Apds a impregnagdo, a
amostra foi mantida na estufa durante aproximadamente 12 horas e a 120 °C para total
evaporacdo do solvente, neste caso, agua destilada. A amostra foi posteriormente calcinada na
mufla a 450 °C durante 3 horas, com uma taxa de aquecimento de 10 °C.min. Aos
catalisadores foi dada a seguinte denominacdo: Pd/HUSY, Pd/HY, Pd/HBEA e Pd/HZSM-5.

4.1.2 Sintese do DX

De um modo geral, a sintese do 1,2:3,5-di-O-isopropilideno-a-D-xilofuranose (DX)

envolve uma dupla adicdo de um diol & acetona protonada, de acordo com 0 mecanismo
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reacional genérico (FERREIRA; SILVA; PERRONE, 2001) apresentado na Figura 14 no
subcapitulo 1.4.1.

Para a sintese do DX (BATALHA et al., 2017) preparou-se, inicialmente, uma mistura
de 25 g de xilose-D (+) purissima [>99% p.a., VETEC] com 500 mL de acetona [C3HeO,
99,5% p.a., ISOFAR]. Em seguida, a mistura foi colocada em um baldo de 1 L sob agitagéo,
com o auxilio de um agitador mecéanico e apoiado em um recipiente com gelo. Depois,
adicionaram-se 20 mL de acido sulfdrico [H2SOs, 95-99% p.a., VETEC] gota a gota para que
ndo ocorram mudancas de temperatura. Assim que todo o acido foi adicionado, deu-se inicio a
reacdo durante 4 h, mantendo a agitagéo. Depois das 4 h, neutralizou-se a mistura usando uma
solucdo saturada de hidroxido de sdédio [NaOH, 97% p.a., VETEC]. Esta solucdo foi
adicionada cuidadosamente a mistura no baldo, até pH 7. Ap6s a neutralizacdo, a solucéo foi
filtrada, o residuo foi lavado com acetona e depois, evaporou-se a acetona em um
rotaevaporador. Para remocgdo da &gua, utilizou-se aproximadamente 200 mL de acetato de
etila [C4HgO2, 99,5% p.a., VETEC] e separou-se a fase organica da aquosa em um funil de
separacdo. Neste passo, para facilitar a separacdo das fases, adicionou-se um pouco de agua
destilada. Separada a fase aquosa, a fase organica foi submetida a evaporacdo a pressdo
reduzida para eliminagcdo do acetato de etila. O residuo desta Ultima etapa (uma emulsdo
levemente amarela), foi entdo lavado com n-hexano [CeH14, 99% p.a., VETEC] separando-se
0 monoacetal (MX) do acetal (DX). O n-hexano foi evaporado a presséo reduzida e o DX foi

obtido sob a forma de um 6éleo viscoso transltcido, como se pode observar na Figura 17.

Figura 17. DX produzido pela referida sintese.

Fonte: O autor, 2019.
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O rendimento médio de DX foi cerca de 50% em relacdo a massa de xilose, portanto,
cerca de 12,5g. Ap0s cada sintese, uma amostra de DX em n-hexano foi injetada no GC-MS

para se verificar a sua pureza.

4.1.3 Unidade de testes em leito fixo

O hidroprocessamento do DX e do n-hexano em regime continuo foi realizado em

uma unidade de leito fixo que se encontra esquematizada na Figura 18.

Figura 18. Esquema da unidade de leito fixo.
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Legenda: 1- Carga; 2- Bomba HPLC; 3- Reator; 4- Forno; 5- Termopar; 6-Purga; 7- Cilindro de gas; 8-
Condensador; 9- Recipiente; 10- Suporte elevador; 11- Bolhémetro; 12- Vent; 13- Micro-GC.
Fonte: O autor, 2019.

Antes de se explicar como foram realizados os testes na unidade de leito fixo é
importante definir alguns pontos. Foram realizados, inicialmente, alguns testes que estéo
explicados na Tabela 41 do Apéndice B. Desses testes foram tiradas algumas conclusdes. Em
primeiro lugar, verificou-se que era necessario usar uma carga de 20%DX/n-hexano para nao

ocorrer cristalizacdo do DX e entupimento das linhas da unidade. Mesmo ap0s pré-aquecer a
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linha entre a bomba e o reator a 50 °C ndo foi possivel bombear a mistura de 30%DX/n-
hexano, no entanto, manteve-se o pré-aquecimento da linha. Para além disso também se
verificou que era necessario fornecer um pouco de pressdo antes da bomba (2) para ser
possivel bombear a mistura de 20%DX/n-hexano quando a unidade estava pressurizada. Para
isso, criou-se um recipiente (cilindro de aco inoxidavel) onde se colocou a amostra e a
extremidade superior desse cilindro foi conectada ao nitrogénio da rede com uma pressao
maxima de 5 bar.

Para se realizarem estes testes, carregou-se o reator (3) de leito fixo de 15 mL com 1 g
de catalisador coberto com |& de quartzo e preenchido com esferas de vidro para melhor
dispersdo da carga. Em seguida, pressurizou-se a unidade até aproximadamente 30 bar H., de
modo a se fazer um teste de vazamento. Apds o teste de vazamento, a unidade foi
despressurizada e aumentou-se a temperatura do forno (4) desde a temperatura ambiente até
450 °C com uma taxa de agquecimento de 10 °C.min sob vazdo de N,. Atingida essa
temperatura, deu-se inicio a etapa de reducdo, que ocorreu durante 1 hora, sob uma vazao de
cerca de 50 mL.min! de H,. Entretanto, durante a reducdo do catalisador, a carga (DX/n-
hexano ou n-hexano puro) foi transferida para um recipiente (1) a uma pressao de 5 bar e em
atmosfera inerte de N.. Essa presséo antes da bomba tem como funcéo atenuar a pressao que
sera exercida na bomba HPLC (2) aquando da reacdo. Apos a etapa de reducéo, a temperatura
do reator foi reduzida até 350 °C sob fluxo de N.. Atingida essa temperatura, alterou-se a
atmosfera para H, fornecendo uma pressdo de 50 bar de Hz. A carga foi admitida ao reator
através de uma bomba HPLC (Waters modelo 515) sob uma vazdo de 0,15 mL.min* (LHSV?
de 0,6 h™Y). A reacdo decorreu durante 2 horas, com uma vazéo de 100 mL.mint de Ho. O
volume morto determinado foi de 0,5 mL.

Os produtos de reacdo dividem-se em gasosos, liquidos e coque. Os produtos gasosos
(CO, CO2 e hidrocarbonetos até Cs) foram quantificados usando um Micro-GC (Agilent
Technologies modelo 490) ao longo da reacdo. Os célculos usados para a quantificacdo dos
produtos gasosos encontram-se no Apéndice C.

Os produtos liquidos, tanto organicos como aquosos, foram obtidos por condensagéo
(0°C) a partir de um condensador colocado a saida do reator. A massa da fracdo liquida foi
determinada por pesagem do liquido recolhido na base do condensador. A fragdo orgéanica foi
analisada por um GC-MS (Agilent Technologies 7890A e 5975C) para identificacdo dos

compostos presentes que foram quantificados usando um GC-FID (Agilent Technologies

2 LHSV (Liquid Hourly Space Velocity) é a taxa de vazdo volumétrica da carga relativa ao volume do reator ou
leito catalitico, expresso em ht,
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7890A acoplado com um detetor FID). Os produtos liquidos foram congelados a -20 °C e a
fracdo aquosa gelada foi medida por pesagem ap0s separacao da fracdo organica. A massa (%
m/m) de liquido e gas foram calculados a partir da divisdo da massa de cada fracdo (liquida ou
gasosa) pela massa de carga. Os célculos usados para a quantificacdo dos produtos liquidos e
do n-hexano encontram-se no Apéndice D.

O coque foi quantificado por analise termogravimétrica (TG). O rendimento (g) em
coque foi estimado tendo em conta a percentagem de perda de massa referente ao coque e a

massa de catalisador, como se pode observar na equacéo 4.

Mmassacatatisador
_0
100-%coque_,

Rendimento de coque (g) = -MMASSAcatalisador (equacao 4)

A conversdo (%), seletividade (%), rendimento (% m/m) e distribuicdo de produtos (%

m/m) foram calculados pelas seguintes expressoes:

(111 assareagente) imicial (111 assaye agerma)

final . 100 (equagio 5)
(massa,egente )

Conversdo (%)=

inicial

Area icro.e do produto i
Seletividade do produto i (%)=—— 20 Micre:GC P =100 (equagdo 6)
€Ar1D gu Micro-GC dos pI‘OdUIOS

_ _ massa do produto 7 (g)
Rendimento do produto 7 (% m/m) = % 100 (equacdo 7)

MAaSSAcarg, (€)

1nassaprod.utu) i (g)

MASSAp;odytos total (g)

Distribuigéo de produtos (% m/m) = % 100 (equagéo 8)
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4.2 Resultados e discussao

4.2.1 Difracdo de raios X

A difracdo de raios X (XRD) foi utilizada para se analisar a estrutura cristalina,
identificar as fases cristalinas e para a determinacdo do tamanho de cristalitos das amostras.

Na Figura 19 apresentam-se os difratogramas das zeolitas usadas como suporte.

Figura 19. Difratogramas das zedlitas usadas como suporte.
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Fonte: O autor, 2019.

A partir de dados da literatura (TREACY; HIGGINS, 2001), todas as zeolitas exibiram
picos caracteristicos das mesmas, mostrando que a estrutura cristalina ndo se degradou apos a
troca ibnica com sulfato de aménio. O pico em 26 igual a 6° € caracteristico do plano (111) de
zeolitas do tipo FAU e estad bem identificado nas amostras HUSY e HY. Em relacdo a zedlita
HBEA, o pico largo entre 7-9° indica que a amostra € composta de dois polimorfos beta (A e
B) (BATALHA et al., 2012). Comparando os picos desta amostra com as das outras observa-
se que os da HBEA estdo menos definidos, o que é tipico de cristalitos nanométricos
(CAMBLOR; CORMA; VALENCIA, 1998). Quanto a zeotlita HZSM-5 os picos a 8° e 23°
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dizem respeito aos planos (011) e (051) deste tipo de zedlitas. Na Figura 20 apresentam-se 0s
difratogramas dos catalisadores de paladio suportados em zeolitas.

Figura 20. Difratogramas dos catalisadores de Pd.
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Fonte: O autor, 2019.

Analisando a Figura 20 e comparando com a Figura 19 é possivel concluir que os
difratogramas correspondem ao que era esperado para cada tipo de zeolita. Isto evidencia que
a estrutura cristalina do suporte se manteve preservada com a adicdo do paladio. Para além
disso, ndo sdo observaveis os picos relativos ao paladio (JCPDS 46-1043) ou 6xido de paladio
(JCPDS 41-1107), devido a provavel boa dispersdao deste no suporte e/ou ao baixo teor
metalico (0,5% em massa), possivelmente abaixo do limite de detecdo do equipamento
utilizado nesta técnica (<4 nm) (ECHEANDIA et al., 2014). O tamanho dos cristalitos foi
calculado usando a equacdo de Scherrer para o pico de maior intensidade e os resultados

encontram-se na Tabela 7.



Tabela 7. Pico de maior intensidade e tamanho do cristalito (dc) da zedlita.

Catalisador Pico de
(20)  (nm)
Pd/HUSY 6,18 33,2
Pd/HY 6,16 38,3
Pd/HBEA 7,67 6,4
Pd/HZSM-5 7,86 245

Fonte: O autor, 2019.

75

O tamanho dos cristalitos das zedlitas variou entre 6 a 40 nm e segue a seguinte
ordem: Pd/HBEA < Pd/HZSM-5 < Pd/HUSY ~ Pd/HY.

4.2.2 Fisissorcao de nitrogénio

Foram realizadas analises de fisissorcdo de nitrogénio para se determinar as

propriedades texturais das amostras. Assim, na Tabela 8 apresentam-se 0s resultados

referentes as propriedades texturais dos suportes e dos catalisadores, ou seja, area especifica

(Seet) e area especifica externa (Sex)), do volume total de poros (Vp), do volume de

microporos (Vmicro) € do didmetro médio dos poros (dp).

Tabela 8. Propriedades texturais dos catalisadores de Pd e respetivos suportes.

Amostra SBET Sext Vp Vmicro dp
(m?g?)  (m%g?!)  (ecmg?) (cmig?) (nm)
HUSY 651 64 0,37 0,27 12,9
Pd/HUSY 633 66 0,39 0,26 13,4
HY 692 n.d. 0,30 n.d. n.d.
Pd/HY 684 82 0,30 0,24 5,2
HBEA 653 221 0,75 0,20 15,5
Pd/HBEA 645 235 0,87 0,17 15,7
HZSM-5 394 118 0,21 0,12 4,1
Pd/HZSM-5 378 137 0,21 0,10 4,5

Fonte: O autor, 2019.



76

Antes de analisar a Tabela 8, é importante referir que as diferencas nas propriedades
texturais entre os tipos de zedlitas recaem principalmente na diferenca entre as suas estruturas
(framework) e na morfologia dos cristais e que a adicdo de paladio ndo alterou as suas
propriedades texturais.

Dessa forma, pela Tabela 8, verifica-se que a &rea especifica e volume de microporos é
superior nos catalisadores de paladio suportados em zedlitas do tipo BEA e FAU (Y e USY),
estando diretamente relacionado com a sua maior abertura de anel, ou seja, composta por 12
membros. A zeolita ZSM-5, por sua vez, apresenta uma abertura de anel composta por apenas
10 membros pelo que explica a sua menor area especifica. Em relacdo a area especifica
externa, os seus valores estdo ligados ao tamanho do cristalito da zedlita (Tabela 7 do
subcapitulo 4.2.1), sendo que menor tamanho de cristalito leva a uma maior area especifica
externa. Em relagdo ao volume de poros, este encontra-se entre valores de 0,2 e 0,4 cm.g™
para todos os catalisadores exceto para 0 Pd/HBEA. O maior volume de poros neste Gltimo
catalisador esta relacionado com o volume intercristalino mesoporoso, que é tipico de zedlitas
nanocristalinas (BATALHA et al., 2013). Observando os valores dos didametros médios dos
poros dos catalisadores, & possivel afirmar que todos apresentam valores tipicos de
mesoporosidade (entre 2 e 50 nm). Esta mesoporosidade estd provavelmente associada ao
tratamento térmico da amostra (ECHEANDIA et al., 2014).

As isotermas de adsorcdo e dessor¢do de N> dos catalisadores de paladio estdo
apresentadas nas Figuras 50, 51 e 52 do Apéndice E. Como referéncia, apresentam-se na

Figura 21 as isotermas de adsorc¢do e dessorcdo de N2 do catalisador Pd/HZSM-5.

Figura 21. Isotermas de adsorcao e dessor¢édo de N2 do catalisador Pd/HZSM-5.
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Fonte: O autor, 2019.
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Observando a Figura 21, é possivel concluir que os catalisadores apresentaram um
perfil proprio de isotermas do tipo | (b) com histerese H4, tipico de poros semelhantes a
pequenas fendas (THOMMES et al., 2015). A isoterma praticamente horizontal entre presséo
relativa de 0,2 a 0,8 é caracteristica de materiais idealmente microporosos, mas é possivel
observar alguma mesoporosidade, devido a curva a pressdo relativa a partir de 0,8.

Em relacdo aos suportes estes apresentaram isotermas de adsorcéo e dessorgéo de N>
semelhantes ao respetivo catalisador. No entanto, como referéncia, apresentam-se na Figura

22 as isotermas de adsorc¢éo e dessorcdo de N2 da zedlita HZSM-5.

Figura 22. Isotermas de adsorcdo e dessorcdo de N> da zeolita HZSM-5.
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4.2.3 Espectroscopia de fluorescéncia de raios X

A técnica de espectroscopia de fluorescéncia de raios X (XRF) foi utilizada para se
determinar a composicdo elementar dos catalisadores e determinar a razdo silica/alumina

(SAR) molar. Os resultados obtidos estdo apresentados na Tabela 9.

Tabela 9. Teor metélico (% m/m) e SAR molar nominal e determinado por XRF dos
catalisadores de Pd.

Amostra % Pdnominal % Pdexp SARnominal SARexp

Pd/HUSY 0,50 0,40 6 4,9
Pd/HY 0,50 0,41 5 4,3
Pd/HBEA 0,50 0,45 14 16,2
Pd/HZSM-5 0,50 0,52 23 18,8

Fonte: O autor, 2019.

E possivel observar que os valores da quantidade de paladio e de SAR molar na

amostra estdo proximos do esperado.

4.2.4 Microscopia eletrénica de varredura

Para se avaliar a morfologia das amostras foram realizadas anélises de microscopia
eletronica de varredura (SEM). As imagens SEM dos catalisadores calcinados de Pd/HUSY,
Pd/HY, Pd/HBEA e Pd/HZSM-5 encontram-se na Figura 23.
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Figura 23. Imagens SEM a 1 um do catalisador (a) Pd/HUSY, (b) Pd/HY, (c) PA/HBEA e (d)
Pd/HZSM-5.
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Fonte: O autor, 2019.

Por observacdo da Figura 23 (a) e (b), verificou-se que as amostras com ze6lita do tipo
FAU apresentaram cristalitos com forma esférica e irregulares. Pela morfologia do catalisador
Pd/HBEA, Figura 23 (c), é possivel observar que esta é composta por particulas que variam
bastante em termos de tamanho e de forma. Pela Figura 23 (d) verifica-se que a morfologia da
amostra se assemelha a esferas irregulares com camadas ou placas de superficie plana.

Na Figura 24 encontra-se uma imagem do catalisador Pd/HZSM-5 obtida com um
detetor de elétrons retroespalhados que possibilita uma melhor identificacdo da topologia e
composi¢do da amostra. Pela imagem é possivel observar particulas de paladio, identificadas

pelas setas.
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Figura 24. Imagens SEM a 1 um do catalisador Pd/HZSM-5.
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Fonte: O autor, 2019.

4.2.5 Espectroscopia de fotoelétrons de raios X

De modo a se determinar a distribuicdo elementar na superficie das amostras e
também do estado quimico do paladio, foram realizadas analises de espetroscopia de
fotoelétrons de raios X (XPS). Na Figura 25 apresentam-se 0s espectros do Pd 3d obtidos para
os catalisadores em estudo apdés calcinagdo.

Segundo dados da literatura do espectro do Pd 3d, as bandas a cerca de 335 e 340 eV
sdo atribuidas a Pd° para o espectro do Pd 3ds;2 e Pd 3dsp, respetivamente. As bandas a 337 e
342 eV sio atribuidas a Pd(I1) para o espectro do Pd 3ds2 e Pd 3da, respetivamente (URBAN
et al., 2015). Pela andlise da Figura 25, observaram-se apenas as bandas caracteristicas do
Pd(Il). Estes resultados estdo de acordo com a preparacdo dos catalisadores para a analise de

XPS, visto que estes ndo foram reduzidos antes da analise.
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Figura 25. Espectros de XPS do Pd 3d dos catalisadores de Pd.
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Contudo, o principal objetivo foi relacionar a quantidade de paladio presente na
superficie de cada uma das amostras. Assim, foram calculadas as areas obtidas e as respetivas
correces de acordo com o fator de sensibilidade para cada elemento. Na Tabela 10,

encontram-se as percentagens atdbmicas dos compostos na superficie do catalisador e suas
razGes atdmicas.

Tabela 10. Percentagem atdbmica dos compostos na superficie dos catalisadores de Pd e razBes
atdbmicas Si/Al e Pd/Si dos catalisadores de Pd.

Composto Pd/HUSY Pd/HY Pd/HBEA Pd/HZSM-5

Al 17,8 % 14,1 % 6,6 % 7,3%
Si 26,3 % 28,9 % 34,1 % 33,4 %
Pd 0,3% 0,1% 0,4 % 0,3%
Raz0es atdmicas
Si/Al 15 2,1 5,2 4,6
Pd/Si (x10?) 11,6 2,5 11,7 8,4

Fonte: O autor, 2019.
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Pela percentagem atdmica de Pd é possivel verificar que os catalisadores Pd/HUSY,
Pd/HBEA Pd/HZSM-5 apresentaram quantidades semelhantes de Pd na superficie. Em

relacdo ao Pd/HY, este foi 0 que apresentou uma menor percentagem de Pd na superficie.

4.2.6 Dessorcdo a temperatura programada de amdnia

De modo a se avaliar a densidade e for¢a dos sitios acidos das amostras em estudo foi
realizada a técnica de dessorcao de amdnia a temperatura programada (TPD-NHz). Na Figura

26 apresentam-se os perfis de TPD-NH3 dos suportes e dos catalisadores de paladio.

Figura 26. Perfis de TPD-NHz3 dos catalisadores de Pd e respetivos suportes.
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Fonte: O autor, 2019.

Todas as amostras apresentaram duas regides de dessor¢do de NHsz. A partir da
deconvolucdo dos perfis, usando a distribuicdo log-normal, é possivel observar um pico
abaixo de 300 °C e outro acima de 300 °C. O primeiro e 0 segundo pico estdo associados a
dessorcdo de NHz que foi adsorvido em sitios acidos fracos e fortes, respetivamente. Em
relagdo aos sitios acidos fortes, estes sdo atribuidos a sitios acidos fortes de Bronsted e Lewis.
No entanto, a atribuicdo dos sitios acidos fracos é mais incerta. No caso de zedlitas, trés

possibilidades foram discutidas. Assim, o pico a baixas temperaturas pode estar associado a
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dessorgdo a partir de grupos silanois fracamente &cidos, sitios acidos fracos de Lewis e a
perda da ligag&o de hidrogénio do NH3 formando cations NHs* (LONYI; VALYON, 2001).

Na Tabela 11 encontram-se detalhadas as temperaturas dos dois picos de dessorcdo de
NHs.

Tabela 11. Temperaturas (°C) dos picos de dessor¢cdo de NH3 dos catalisadores de Pd e
respetivos suportes.

Trico1 Trico2

Amostra C) C)
HUSY 204 363
HY 215 348
HBEA 215 364

HZSM-5 211 391
Pd/HUSY 203 360
Pd/HY 215 346
Pd/HBEA 210 371
Pd/HZSM-5 203 379

Fonte: O autor, 2019.

Analisando a Tabela 11, é possivel observar que a temperatura do primeiro pico é
semelhante para todas as amostras e que este se encontra entre 200 e 215 °C. No entanto, 0
segundo pico apresenta uma maior variacdo na temperatura, estando entre 348 e 391 °C para
0s suportes e entre 346 e 379 °C para os catalisadores de paladio. Como a temperatura esta
diretamente relacionada com a forca dos sitios acidos, a acidez das amostras com paladio
segue a seguinte ordem: Pd/HZSM-5 > Pd/HBEA > Pd/HUSY > Pd/HY.

A intensidade dos picos esta relacionada com a quantidade adsorvida de NHs. Assim,
os picos foram integrados e determinou-se a quantidade adsorvida de NHs. Os resultados
estdo apresentados na Tabela 12.

Apesar da textura das zeolitas ser diferente e apresentarem diferentes razdes de Si/Al
(Tabela 9 do capitulo 4.2.3), analisando a quantidade adsorvida de NHz apresentada na Tabela

12, pode-se afirmar que uma maior densidade de sitios acidos recai em uma menor acidez.
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Tabela 12. Quantidade adsorvida de NHz em sitios acidos fracos e fortes dos catalisadores de
Pd e respetivos suportes.

Quantidade adsorvida de NH3

(mmol.geat) Quantidade total

adsorvida de NH3

Acido fraco Variagdo Acido forte Variagdo

Amostra mmol.gcat®
(<300°C) (%)  (>300°C) (%) (mmol.geat™)
HUSY 0.90 121 211
8.9 9,9
PA/HUSY 0,98 1,09 2,07
HY 1,29 132 261
155 13,6
PA/HY 1,09 114 223
HBEA 0,82 . 0.80 e 162
PA/HBEA 0,85 ! 0,66 ! 151
HZSM-5 0,58 0,59 117
20,7 35,6
PA/HZSM-5 0,70 0.38 1,08

Fonte: O autor, 2019.

A quantidade adsorvida de NH3 variou de 1,1 a 2,6 mmol.gearl. A amostra com HY
apresentou o maior valor e a amostra com HZSM-5 o menor. Analisando as duas regides de
dessorcdo de NHa, verificou-se que para os sitios acidos fracos ocorreu um aumento na
densidade de sitios &cidos entre suporte e catalisador de 3 a 17%, exceto para 0 HY. Neste
caso, houve uma diminuicdo de 15,5%. Em relacdo aos sitios acidos fortes, verificou-se uma
diminuicdo de 10 a 35%. Esta diminuicdo esta possivelmente relacionada com os sitios acidos
de Bronsted. A temperatura usada na reducgédo das amostras (450 °C) pode ter tido um efeito de
desidratacdo da amostra e o aluminio da rede (sitios acidos de Bronsted) foi gradualmente
liberado para a superficie, formando sitios acidos de Lewis (HUMPHRIES; HARRIS;
O’CONNOR, 1993).

4.2.7 Espectroscopia de infravermelho com transformada de Fourier com adsorcado de

piridina

Para se avaliar a densidade de sitios &cidos de Bronsted e Lewis, foi realizada a técnica
de espectroscopia de infravermelho com transformada de Fourier com adsorgéo de piridina
(FTIR-PIR). Na Figura 27 encontram-se 0s espectros obtidos para os catalisadores de paladio

suportado em zedlitas.
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Figura 27. Espetros FTIR-PIR dos catalisadores de Pd.
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Fonte: O autor, 2019.

Na Figura 27 é possivel observar duas bandas caracteristicas. A banda a 1550 cm™ é
atribuida a interacéo entre as moléculas de piridina e os sitios &cidos de Bronsted e a banda a
1450 cm ¢ atribuida a adsor¢do na superficie de sitios acidos de Lewis. A banda no intervalo
dessas duas bandas é o somatorio dos dois tipos de sitios acidos. Na Tabela 13 apresenta-se a
quantidade de piridina adsorvida em sitios acidos de Bronsted (SAB) e de Lewis (SAL) e a
razdo SAB/SAL.

Tabela 13. Quantidade adsorvida de piridina em sitios acidos de Bronsted e de Lewis e a
razdo SAB/SAL dos catalisadores de Pd.

Quantidade adsorvida
de piridina (mmol.gcat?)

Amostra Lewis Bronsted SAB/SAL
Pd/HUSY 0,46 0,33 0,71
Pd/HY 0,74 0,60 0,81
Pd/HBEA 0,83 0,09 0,11
Pd/HZSM-5 0,20 0,02 0,10

Fonte: O autor, 2019.
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O catalisador Pd/HBEA foi 0 que apresentou uma maior quantidade de sitios acidos de
Lewis e o catalisador Pd/HZSM-5 foi 0 que apresentou uma menor quantidade. Em relacéo
aos sitios &cidos de Bronsted, os catalisadores Pd/HBEA e Pd/HZSM-5 apresentaram
quantidades quase inexistentes. Os catalisadores suportados em zeélita do tipo FAU sdo o0s
que apresentaram uma maior razdo SAB/SAL, contudo, todos apresentaram maiores
quantidades de sitios &cidos de Lewis do que de Bronsted. As analises s6 com 0s suportes ndo
foram realizadas, mas analisando o trabalho de Wang et al. (WANG et al., 2019) onde foram
realizadas analises de FTIR-PIR de zedlitas puras com razdes Si/Al similares as usadas neste
trabalho, é possivel observar que todas apresentaram densidades de SAB maiores e de SAL
menores quando comparados aos catalisadores de paladio (Figura 27). Sabe-se que o 6xido de
paladio tem a capacidade de interagir com os SAB das zeolitas e as espécies de PdOy bem
dispersas podem produzir novos SAL (LOU et al., 2016). Este fenbmeno poderia ajudar as
explicar a razdo de se observar uma maior densidade de SAL em relagdo a SAB. No entanto,
as amostras foram reduzidas a 450 °C antes da andlise e essa pode ser a explicacdo para estes
resultados, tal como foi ja sugerido nos resultados de TPD-NHs. Para além da formacéo de
SAL a partir do aluminio superficial, a acumulacdo destas espécies na superficie diminui a

acessibilidade das moléculas de piridina a SAB nos poros das ze6litas (ISERNIA, 2013).

4.2.8 Termogravimetria

As andlises termogravimétricas (TG) foram realizadas para se estimar a quantidade de
coque presente nas amostras dos catalisadores apds os testes cataliticos. Como as curvas
termogravimeétricas obtidas foram semelhantes para todos os catalisadores apresenta-se como
referéncia, na Figura 28, as curvas TG e DTG (derivada) do catalisador Pd/HZSM-5. As
analises termogravimétricas dos restantes catalisadores, apds as reagdes, encontram-se no

Apéndice F.
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Figura 28. Curvas TG e DTG do catalisador Pd/HZSM-5 ap6s rea¢do com 20 %DX em n-

hexano.
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Fonte: O autor, 2019.

Analisando a Figura 28, é possivel observar que a amostra perdeu massa em
praticamente duas regides. A primeira regido vai desde 35 °C até ao patamar isotérmico a 250
°C e a segunda vai desde os 250 °C até ao segundo patamar isotérmico a 700 °C. A primeira
regido € referente a perda de dgua e demais substancias volateis adsorvidas na amostra. A
segunda regido diz respeito a combustdo do coque presente na amostra. Assim, conclui-se que
a percentagem de coque na amostra de catalisador serd igual a percentagem observavel na
segunda regido. O rendimento em coque, foi estimado pela equacéo 4 do capitulo 4.1.3.

Na Tabela 14, encontram-se as percentagens de perda de massa destas duas regides

apos os testes cataliticos em leito fixo.

Tabela 14. Percentagem de perda de massa na regido de temperaturas de 35-250 °C e na
regido de temperaturas de 250-700 °C dos catalisadores de Pd, apds os testes cataliticos em
leito fixo.

] R1 (%) R2 (%)
Catalisador
(35-250°C) (250-700 °C)
Pd/HUSY 6,3 19,7
Pd/HY 12,7 13,5
Pd/HBEA 8,8 5,2
Pd/HZSM-5 6,0 45

Legenda: R1- Referente a primeira faixa de temperaturas; R2 — Referente a segunda faixa de temperaturas.
Fonte: O autor, 20109.
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Analisando a Tabela 14, observou-se que os catalisadores Pd/HUSY e Pd/HY
apresentaram uma maior formacdo de coque, apresentando por isso uma maior desativagdo
durante os testes cataliticos. Note que para os testes com n-hexano puro, os catalisadores
apresentaram aproximadamente 1% de coque como se pode observar na Figura 29, referente

ao teste com n-hexano puro usando o catalisador Pd/HZSM-5.

Figura 29. Curvas TG e DTG do catalisador Pd/HZSM-5 para a reacdo com n-hexano puro.
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Fonte: O autor, 2019.

4.2.9 Testes cataliticos

O hidroprocessamento do DX foi realizado a 350 °C e 50 bar H, durante 2 horas em
um reator de leito fixo em regime continuo com uma vazdo de 100 mL.min de H.. O DX foi
misturado em n-hexano para ser possivel 0 seu processamento na unidade, visto que ele
apresenta uma elevada viscosidade. Assim fizeram-se dois testes para cada catalisador: com
20% DX em n-hexano e em n-hexano puro. Este Gltimo sera como um teste em branco, para
se poder comparar 0os produtos que sdo provenientes do DX dos que sdo provenientes do n-
hexano.

Estes testes iniciais foram realizados para se selecionar o catalisador mais apropriado
para a hidroconversédo do DX e verificar o0 comportamento desta carga ao ser transformada
nessas condicdes. Por essa razdo, os catalisadores foram preparados com 0 mesmo teor

metalico, apenas alterando o suporte. Sendo assim, foram utilizados catalisadores de paladio
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suportado em quatro zeo6litas, nomeadamente, HUSY, HY, HBEA e HZSM-5. A massa (%
m/m, massa da fragdo por massa total de carga) obtida de liquido, gas e coque para todas as

reacOes esta apresentada na Tabela 15.

Tabela 15. Massa (% m/m) obtida de liquido, gas e coque para todas as rea¢des em leito fixo.

Massa (% m/m)

Pd/HUSY Pd/HY Pd/HBEA Pd/HZSM-5
n-hex DX n-hex DX n-hex DX n-hex DX

Liquido
. 67,8 67,4 72,6 63,2 75,1 69,0 67,5 73,4
(fase orgéanica)
Liqui
‘quido — 28  — 20 — 26 — 16
(fase aquosa)
Gés 2,0 4,2 39 5,6 2,9 5,0 2,6 55
Coque 0,1 3,3 0,1 1,7 0,1 0,7 0,1 0,6
Total 70,0 77,7 76,6 72,6 78,0 77,4 70,2 81,1

Legenda: n-hex- teste com n-hexano puro; DX- teste com 20%DX/n-hexano.
Fonte: O autor, 2019.

Analisando a Tabela 15, é possivel verificar que o balanco de massa ndo fechou
completamente em nenhuma das reacoes, estando aproximadamente entre 70 e 80%. A perda
de massa é provavelmente devido a vaporizacdo de compostos leves dissolvidos na fase
liquida que ocorre durante a extracdo do liquido no condensador. Para além disso, é possivel
observar que ndo existe relacdo entre o tipo de carga e a quantidade obtida das fracdes de
liquido, gés e coque. Verificou-se que a fragdo liquida foi a mais abundante em todos os testes
(entre 65 e 75%) seguido pela fracdo gasosa (entre 2 e 6%, sem considerar a possivel perda de
gas) e coque (entre 0,1 e 3,3%).

Quando o DX estd presente na carga, a quantidade de gas e coque aumentou,
independentemente do tipo de zedlita. No entanto, ndo se conseguiu estabelecer uma relacdo
entre a quantidade de gés e o tipo de zedlita. O mesmo ndo aconteceu com a quantidade de
coque, onde existe uma clara tendéncia em relagéo ao tipo de zedlita, estando de acordo com a
seguinte ordem: ZSM-5 ~ BEA <Y < USY. O baixo valor de coque observado na ZSM-5 esta
muito provavelmente relacionado com o menor diametro de poros, tipico da estrutura das
zedlitas MFI (zeolitas com anéis de 10 membros), que limita reacfes bimoleculares
(CORMA; GONZALEZ-ALFARO; ORCHILLES, 1999; VOGT et al., 2015) e também a
difusdo do DX nos poros da zeélita. Além disso, a relativa alta area especifica externa desta

amostra (Tabela 8) pode limitar a formacdo de coque. Em relacgdo a zeolita BEA os cristalitos
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de pequena dimensdo permitem uma difusdo mais répida dos precursores de coque na
estrutura da zedlita, levando a uma menor deposicdo de coque na superficie (SIMON-
MASSERON et al., 2007). Por outro lado, o alto volume de poros das zedlitas Y e USY
(zedlitas com aneis de 12 membros) contribui para uma maior formacgédo de coque (SIROUS
REZAEI; SHAFAGHAT; DAUD, 2015), principalmente, na USY onde cétions de aluminio
extra-rede promovem a formacéo de coque (CORMA; MARTINEZ; MARTINEZ, 1996).

A seletividade (%) em produtos gasosos (parafinas com 1 a 5 carbonos) obtidos pela
hidroconversdo de n-hexano e 20% DX/n-hexano com todos os catalisadores esta apresentada
na Tabela 16.

Tabela 16. Seletividade (%) dos produtos gasosos obtidos pela hidroconversdo de n-hexano
puro e 20% DX/n-hexano usando catalisadores de paladio suportado em zedlitas.

Seletividade (%)

Pd/HUSY Pd/HY Pd/HBEA Pd/HZSM-5

Composto n-hex DX n-hex DX n-hex DX n-hex DX
CO — 12,4 — 5,6 — 12,8 — 6,1
CO2 — 7,2 — 3,8 — 4,8 — 2,3
P1 0,1 2,0 3,8 4,5 3,5 6,1 1,8 10,2

P2 2,9 14,3 16,1 4,3 8,7 10,4 9,8 11,0

P3 590 428 504 634 57,7 476 654 414

P4 37,6 18,8 25,2 16,6 29,7 16,3 20,1 253

Ps 0,4 2,5 4,5 1,8 0,4 2,0 2,9 3,6

Legenda: n-hex- teste com n-hexano puro; DX- teste com 20%DX/n-hexano; Px- Parafina com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.

Analisando a Tabela 16, é possivel observar que todos os testes apresentaram uma
maior seletividade em propano (Ps), entre 40-65%, seguido pelo butano (Ps) entre 15-40% e
etano (P2), entre 3-16%.

Quanto a fracdo liquida, apresenta-se na Tabela 17 a seletividade (em %) dos produtos
liquidos obtidos pela hidroconversdo de n-hexano e 20% DX/n-hexano com todos os
catalisadores.

Devido a presenca de impurezas no n-hexano (2 e 3-metilpentano e metil-
ciclopentano) e pelo facto deste composto representar 80% em massa na mistura com DX, foi
injetada uma amostra desta mistura no GC-FID antes da reacdo. ApOs a reagdo, as areas

obtidas das impurezas do n-hexano foram descontadas.
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Tabela 17. Seletividade (%) dos produtos liquidos obtidos pela hidroconversdo de n-hexano
puro e 20% DX/n-hexano usando catalisadores de paladio suportado em zedlitas.

Seletividade (%0)

Pd/HUSY Pd/HY Pd/HBEA Pd/HZSM-5

Composto
n-hex DX n-hex DX n-hex DX n-hex DX
P3 0,2 10,6 0,2 13,3 0,1 1,9 0,2 4,8
P4 0,3 25,4 1,4 6,6 0,1 8,2 0,7 15,4
Ps 0,4 14,5 0,4 33,9 0,1 10,1 0,4 29,8
2,2DMB 7,7 0,8 9,3 0,5 10,7 33 16,9 0,2
2MP 59,4 16,8 53,5 6,8 57,0 35,8 50,1 13,4
3MP 32,1 59 35,3 2,4 31,9 22,4 31,7 6,6
Ne — 4,2 — 54 — 1,3 — 1,7
P7 — 4,3 — 3,3 — 2,7 — 4,1
N7 — 3,2 — 1,2 — 2,1 — 3,5
Ps — 2,8 — 3,9 — 1,6 — 2,2
Ns — 2,5 — 1,6 — 2,6 — 5,0
P9 — 0,7 — 2,9 — 0,7 — 0,7
No — 1,8 — 5,3 — 1,1 — 2,8
P1o — 0,6 — 2,5 — 0,7 — 1,5
N1o — 0,5 — 15 — 0,7 — 1,6
P11 — — — — — — — —
N11 — 0,3 — 15 — 0,4 — 0,9
Total P,N7+ — 16,7 — 23,7 — 12,6 — 22,2
Oxigenados — 1,1 — 4,3 — 0,8 — 34
Aromaticos — — — — — — — 0,4
Fase Aquosa — 4,0 — 3,1 — 3,6 — 2,1

Legenda: n-hex- teste com n-hexano puro; DX- teste com 20%DX/n-hexano; Px- Parafina com x carbonos; Nx-

Nafteno com x carbonos; 2,2DMB- 2,2-dimetilbutano; 2MP- 2-metilpentano; 3MP- 3-metilpentano.

Fonte: O autor, 2019.

A fase aquosa (apenas observada quando o DX estava presente na alimentagéo)

apresentou-se incolor. Esta fase foi ligeiramente superior no catalisador Pd/HUSY e
Pd/HBEA seguido pelo Pd/HY e Pd/HZSM-5. A formacdo de agua provém da remogéo de
oxigénio do DX, por desidratacdo/hidrogenacdo nos sitios acidos e sitios metalicos. Essa

tendéncia € inversamente proporcional a concentracdo de produtos oxigenados na fracdo

liqguida como sera discutido posteriormente. Assim, uma maior quantidade de &gua esta

relacionada a uma maior atividade de desoxigenagéo.
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Quanto a fase organica, existe uma clara tendéncia para uma maior formacdo de
parafinas® com 5 ou menos carbonos (Ps) quando o DX esta presente na carga, comparando
com os testes com n-hexano puro. Consequentemente, a formacéo de isdmeros do n-hexano,
ou seja, 2,2-dimetilbutano (2DMB), 2-metilpentano (2MP) e 3-metilpentano (3MP) diminuiu
significativamente.

A presenca de produtos até 10 carbonos na cadeia foi observada para parafinas
enquanto que para naftenos* foram observados produtos até 11 carbonos na cadeia. Contudo,
a seletividade majoritaria foi em produtos com 7, 8 e 9 carbonos, tal como se pode observar
na Tabela 17. Na Tabela 46 do Apéndice G encontram-se as seletividades nos principais
produtos liquidos. Observou-se a formacéo de parafinas C7, tal como 2-metilhexano e 3-
metilhexano e naftenos C-, principalmente de metil-cicloexano (entre 0,5 e 1,8%). Para além
disso, observou-se uma formacdo consideravel de naftenos com 9 carbonos, como o 1,3,5-
trimetil-cicloexano, que no teste com Pd/HY apresentou uma seletividade de 2,3%, e também
de 1,1,3,3-tetrametil-cicloexano, que no teste com Pd/HZSM-5 apresentou uma seletividade
de 1,3%. Para todos os catalisadores, exceto Pd/HY, a seletividade em compostos com 7 ou
mais carbonos (Cr+) diminuiu com o aumento do nimero de carbonos. A maior seletividade
em Co no teste com Pd/HY indica que este catalisador podera ser preferivel para a producéo
de produtos com maiores cadeias de carbono. A possibilidade de reagédo de olefinas e naftenos
para formar parafinas e aromaticos (que poderiam ser sequencialmente hidrogenados em sitios
metalicos) é mais favoravel em zeolitas com maiores anéis como a Y (HUMPHRIES;
HARRIS; O’CONNOR, 1993). Além disso, o tipo de hidrocarbonetos formados esta
relacionado com uma combinacao de varias caracteristicas, como o tipo e quantidade de sitios
acidos, a difusdo dos produtos, as reacdes sequenciais e a presenca tanto de sitios metalicos
como de &cidos.

No entanto, de modo a que a discussdo destes resultados seja de mais facil
compreensdo, estes serdo discutidos juntamente com o coque e 0s produtos gasosos. Na
Tabela 18, estdo apresentados os valores de conversdo de DX e n-hexano, bem como a
distribuicdo dos produtos obtidos (% m/m, massa de produto i por massa total de produtos)

em todos os testes realizados em leito fixo.

3 Qu alcanos, hidrocarbonetos saturados de formula geral CyHznso.
4 Ou cicloalcanos, hidrocarbonetos saturados ciclicos de formula geral CnHzn.
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Tabela 18. Conversédo de DX e n-hexano e distribuicdo de produtos (% m/m) obtidos pela
hidroconversdo do n-hexano e 20% DX em n-hexano usando catalisadores de paladio

suportado em zeolitas.

Pd/HUSY Pd/HY Pd/HBEA Pd/HZSM-5
n-hex DX n-hex DX n-hex DX n-hex DX
Conversao (%)
DX — 100 — 97 — 100 — 100
n-hexano 79 24 51 28 62 29 65 19
Distribuicdo de produtos (% m/m)

Coque 0,2 20,1 0,4 13,5 0,2 3,6 0,4 4,0
CO — 3,1 — 2,5 — 3,1 — 2,1
CO2 — 1,8 — 1,7 — 1,2 — 0,8

P1 0,0 0,5 0,5 2,1 0,2 1,5 0,1 3,6

P2 0,1 3,6 2,3 2,0 0,6 2,5 0,8 3,8

P3 2,6 15,0 7,3 32,2 4,0 12,6 52 16,9

P4 1,8 14,7 4,7 9,2 2,1 9,0 2,2 16,9

Ps 0,4 6,3 0,9 9,4 0,1 6,8 0,6 16,9
Total Ps- 4,9 40,2 158 54,8 7,0 32,4 8,8 58,0
Isdmeros Ps 94,8 9,2 83,8 2,5 92,7 381 908 10,6
Ne — 1,6 — 1,4 — 0,8 — 0,9
P,N7 — 2,9 — 1,1 — 2,9 — 4,0
P,Ns — 2,1 — 1,4 — 2,6 — 3,8
P,No — 1,0 — 2,1 — 1,2 — 1,8
P,N1o+ — 0,5 — 1,4 — 11 — 2,1
Total P,N7+ — 6,6 — 6,0 — 7,8 — 11,7
Oxigenados — 0,4 — 1,1 — 0,5 — 1,8
Aromaticos — — — — — — — 0,2
Fase Aquosa — 16,9 — 16,4 — 12,5 — 9,9

Legenda: n-hex- teste com n-hexano puro; DX- teste com 20%DX/n-hexano; Px- Parafina com x carbonos; Nx-

Nafteno com x carbonos.

Fonte: O autor, 2019.

Observando a Tabela 18, € possivel analisar que a atividade dos catalisadores na

conversdao de n-hexano depende do suporte utilizado, estando de acordo com a seguinte

ordem: USY > ZSM-5 ~ BEA > Y. As diferencas nestes valores estdo relacionadas ndo sé

com a topologia das amostras, mas também com a forca e densidade dos sitios acidos. Como

esperado, 0s principais produtos observados a partir do n-hexano resultaram da sua

isomerizacdo (nomeadamente, os ja referidos, 2,2-dimetilbutano, 2-metilpentano e 3-
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metilpentano), uma vez que o cragueamento por Cisdo no carbono 3 ¢ altamente desfavoravel
nesta molécula nas condi¢Bes reacionais utilizadas (WEITKAMP; ERNST, 1994). No
entanto, a ocorréncia de hidrogendlise no Pd pode levar a clivagem da ligacdo ¢ C-C (BOND,
2000) que justifica a formacdo de parafinas leves, sobretudo na fracdo gasosa. Contudo, ndo
foi o objetivo deste trabalho discutir a hidroconverséo do n-hexano.

A conversdo do DX foi completa em todos os testes, como se pode observar na Tabela
18. E importante mencionar que no foram observadas olefinas em nenhum teste. Na presenca
de DX, a conversdo de n-hexano foi significativamente inibida, diminuindo até 3 vezes. Para
além disso, a formag&o de isdbmeros Pe foi consideravelmente menor na presenca de DX. Na
auséncia de DX, a formacao destes compostos foi sempre alta (entre 84 e 95%), como ja foi
referido. Pelo contrario, excluindo Pd/HBEA, esses valores foram significativamente menores
na presenca de DX. Por exemplo, no catalisador Pd/HZSM-5, a formacdo de isémeros Ps
relativamente a conversdo de n-hexano diminuiu de 91% para 11%. Esta variacdo indica que o
mecanismo de reacdo de n-hexano foi afetado pelo DX, pelo menos na presenca de Pd/HUSY,
Pd/HY e Pd/HZSM-5.

A seletividade em parafinas leves (P1 a Ps) nos testes com 20% DX em n-hexano
aumentou consideravelmente, comparando com os testes com n-hexano puro. Por exemplo, a
formacgéo de Ps aumentou 8 vezes e 7 vezes para PA/HUSY e Pd/HZSM-5, respetivamente.
Independentemente do catalisador usado, os compostos Pz a Ps foram os principais produtos
Ps~ resultantes da hidroconversdo do n-hexano na auséncia de DX, e, na mistura,
provavelmente tanto o DX como o n-hexano foram (parcialmente) convertidos nestes
hidrocarbonetos leves. As proporc¢des relativas de cada um desses compostos variaram entre
os diferentes catalisadores, conforme esperado. No entanto, sob regime de conversao elevado
em um catalisador bifuncional, ndo é possivel estabelecer uma relacdo entre o tipo de
estrutura e a formacgdo de compostos de 1 a 5 carbonos (Tabela 18) ou seletividade desses
produtos nas fracGes de gas e liquido, Tabela 16 e Tabela 17, respetivamente (CORMA;
GONZALEZ-ALFARO; ORCHILLES, 1999).

Estes resultados sugerem o seguinte: 1- o DX reage preferencialmente nos sitios
acidos, “for¢ando” o n-hexano a reagir nos sitios metélicos, favorecendo dessa forma a
hidrogendlise comparando com os testes em n-hexano puro, devido, sobretudo, a maior
formacgé@o de metano e etano; 2- a ocorréncia de reaces bimoleculares, como alquilagdo (de
olefinas e naftenos) (HUMPHRIES; HARRIS; O’CONNOR, 1993) e/ou transferéncia de
hidrogénio (MADON, 1991) de compostos derivados tanto do DX como do n-hexano seguido

de reagdes sequenciais, como por exemplo, cisdo do carbono P em sitios acidos e
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hidrogenacdo em sitios metalicos. E de referir que Batalha e colaboradores ja sugeriram a
ocorréncia de reagcdes bimoleculares no co-processamento de n-hexano e DX sob condic¢des
de craqueamento catalitico (BATALHA et al.,, 2017); 3- o aumento no rendimento de
produtos com baixa cadeia de carbono (P1 a Ps) na presenca de DX sugerem a contribuigéo de
DX (ou dos seus compostos derivados) nesta fragédo. Contudo, a contribui¢cdo do n-hexano nao
pode ser descartada.

Em relacdo a fragdo Ne, que foi composta principalmente por metil-ciclopentano e
cicloexano, verificou-se que a formacdo desta apenas foi observada na presenca de DX e
principalmente nos catalisadores Pd/HUSY e Pd/HY.

A formacdo de CO e CO3 a partir do DX em todos os testes apresentou uma proporgéo
de CO/CO2 entre 1,6 e 2,7. A formacdo de agua, coque e compostos oxigenados (como por
exemplo, metil-isobutilcetona) sdo todos responsaveis pela remocdo de oxigénio do DX
levando a formacdo de hidrocarbonetos. Os compostos oxigenados e coque foram
identificados em pequenas quantidades, em todas as reagcdes com DX, principalmente quando
se usaram os catalisadores Pd/HBEA e Pd/HZSM-5. Por exemplo, no catalisador Pd/HZSM-5
a formacdo de oxigenados e coque foi de 2 e 4%, respetivamente. Considerando que estas
fracOes vém apenas da conversdo do DX, estes resultados indicam que o DX foi convertido
majoritariamente em hidrocarbonetos. No entanto, é importante referir que esses produtos
resultam da conversdo incompleta do DX em hidrocarbonetos. Por isso, a formacdo de
compostos oxigenados e coque pode ser restringida por aumento da pressdo de H:
(CHOUDHARY; PHILLIPS, 2011) ou por aumento da quantidade de catalisador.

A distribuicdo dos produtos em parafinas e naftenos com 7 ou mais carbonos (C7+) se
apresentou entre 6 e 12%. Estes compostos juntamente com os compostos oxigenados apenas
foram produzidos na presenca de DX (Tabela 18). Apesar do DX ser o principal responsavel
pela formacdo destes compostos, ndo se podem excluir reacdes bimoleculares entre o n-
hexano e compostos derivados do DX.

Admitindo que os compostos com 7 ou mais carbonos sdo formados apenas a partir do
DX, calculou-se o seu rendimento (% m/m) em uma base de DX® convertido em produtos
com maiores cadeias de carbono por tipo de familia, ou seja, parafinas, naftenos e compostos
oxigenados esta representado na Figura 30. De referir que estes valores estdo calculados para
0 balanco de massa obtido para cada um dos testes (ver Tabela 15) e ndo foram normalizados.

5> Rendimento em uma base de DX é referente a massa de produto i por massa de DX convertido.
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Figura 30. Rendimento (% m/m) em uma base de DX convertido em parafinas e naftenos Cr7+
e compostos oxigenados para os testes de hidroconversdo de 20% DX em n-hexano usando 0s
catalisadores de paladio suportado em zeglitas.
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Fonte: O autor, 2019.

Analisando a Figura 30, é possivel observar que 4 a 10% do DX foi convertido em
naftenos e parafinas C7+ e que a proporcéo relativa entre parafinas e naftenos depende do
catalisador. Por exemplo, os catalisadores Pd/HZSM-5 e Pd/HBEA foram 24% e 9% mais
seletivos na formac&o de naftenos, respetivamente. Pelo contrario, o catalisador Pd/HY foi 7%
mais seletivo na formacdo de parafinas e o catalisador Pd/HUSY foi igualmente seletivo em
parafinas e naftenos. O catalisador PdA/HZSM-5 foi 0 que apresentou um maior rendimento em
parafinas e naftenos Cv+. Este resultado pode ser mais significativo ao se observar a molécula
de DX (C11H180s), onde 65% € o rendimento méaximo em hidrocarbonetos a partir do DX,
visto que 35% da massa molecular é constituida por oxigénio. Assim, para este catalisador, foi
possivel obter um rendimento de cerca de 15% de produtos de alto valor agregado se a fragdo
de aromaticos (apenas observada neste catalisador) também for contabilizada em uma base de
C e H do DX% Como o Pd/HZSM-5 foi o que apresentou um maior rendimento em
hidrocarbonetos C7+ e para além disso, foi pouco propicio a formagdo de coque, este

catalisador foi o selecionado para ser testado em condicdes de batelada.

6 Rendimento em uma base C e H de DX é referente a massa de produto i por massa de carbono e hidrogénio
do DX convertido.
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5 HIDROPROCESSAMENTO EM REGIME DE BATELADA

Neste capitulo apresentaram-se 0s materiais e descreveu-se a unidade utilizada para os
testes cataliticos em regime de batelada. Em seguida, apresentaram-se 0s resultados da
caracterizacdo dos catalisadores e respetiva discussdo. E por fim, apresentaram-se 0s

resultados dos testes cataliticos, bem como a sua analise e discussao.

5.1 Materiais e métodos

5.1.1 Preparacdo de catalisadores

Nos testes cataliticos em batelada foi utilizado o catalisador Pd/HZSM-5 em que a sua
preparacdo esta detalhada nos subcapitulos 4.1.1.1 e 4.1.1.2 e Apéndice A. No entanto foram
também preparados catalisadores bimetalicos de Cu e Pd com diferentes razdes atdbmicas. Para
além disso, realizaram-se testes em que se preparou uma zedlita HZSM-5 mesoporosa. Os
métodos usados para a preparacao destes catalisadores serdo descritos de seguida.

5.1.1.1 Suporte

O suporte utilizado nos testes em batelada foi a HZSM-5 ja descrita no capitulo
4.1.1.1.

Para além disso, foram também realizados testes com HZSM-5 mesoporosa. Para a
preparacdo desta zedlita, realizou-se um tratamento alcalino. Assim, adicionou-se cerca de
500 mL de uma solucdo de NaOH 0,5M em um baldo de 1 L. Em seguida, aqueceu-se até 70
°C e atingida esta temperatura, adicionou-se 12,5 g de ZSM-5 com SAR 41 fornecida pela
empresa Petroleo Brasileiro S.A. (PETROBRAS). A solugdo com a zedlita foi mantida a esta
temperatura durante 20 min sob agitacdo. Apos esta etapa, procedeu-se a filtracdo da amostra
lavando-a com uma solucéo de sulfato de amonio de 1M. Esta solucdo foi aquecida a cerca de

60 °C para facilitar a neutralizacdo da carga e a troca idnica dos cations por NH4", ativando
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dessa forma as propriedades &cidas da zedlita. Em seguida, a amostra foi lavada com agua
ultra-pura a 60 °C para retirar o excesso de aménio. Apds esta etapa, realizou-se a secagem da
amostra a 120 °C durante 12 h e depois calcinou-se na mufla a 450 °C durante 3 h. A amostra
foi denominada de HZSM-5 Meso ou mesoporosa. No final verificou-se um rendimento de
35% (em massa) em zeolita mesoporosa. Sabendo o SAR da zedlita de partida (SAR 41) e que
a massa que se perde € apenas de Si, estimou-se o valor do SAR para a zedlita mesoporosa, ou
seja, cerca de 14. Este valor foi um pouco mais baixo do que a zedlita HZSM-5 (Tabela 9 do
capitulo 4.2.3), que foi de 19.

5.1.1.2 Impregnacao do metal no suporte

Para os catalisadores de Pd/HZSM-5 e Pd/HZSM-5 Meso ou mesoporosa, 0 Seu
preparo foi realizado nas mesmas condicdes ja descritas no capitulo 4.1.1.2 e Apéndice A. O
teor metélico de Pd pretendido foi, também, de 0,5% em massa de catalisador.

Foram também preparados catalisadores bimetalicos de Cu e Pd. Primeiro, impregnou-
se 0 paladio pelo método de impregnacdo seca. Em seguida, efetuou-se uma etapa de secagem
a 120 °C durante 12 h e de calcinacdo a 450 °C durante 3 h. A impregnacdo do Cu foi
realizada nas mesmas condi¢cGes em que se impregnou o paladio e utilizou-se o nitrato de
cobre [Cu(NO3)2, VETEC] como sal precursor. Os catalisadores foram preparados mantendo-
se a quantidade de paladio (0,5% em massa) e com raz@es atdbmicas de 1Cu:10Pd, 4Cu:10Pd e
4Cu:6Pd o que em termos de % maéssica é 0,03Cu0,5Pd, 0,12Cu0,5Pd e 0,2Cu0,5Pd. Apds a
impregnacdo do Cu, procedeu-se a secagem da amostra a 120 °C durante 12 h. Apos essa
etapa, as amostras foram calcinadas a 450 °C durante 3 h. Os catalisadores calcinados foram
denominados de: 1Cul0Pd/HZSM-5, 4Cul0Pd/HZSM-5 e 4Cu6Pd/HZSM-5.
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5.1.2 Sintese do DX e biopetréleo

A sintese do DX foi realizada nas mesmas condi¢es ja descritas no subcapitulo 4.1.2.

Para se obter o biopetréleo foi usado bagaco de cana-de-agucar comercial. Em
primeiro lugar, foi necessario realizar um pré-tratamento ao bagago de cana-de-agUcar para se
removerem impurezas. Assim, 0 bagaco de cana-de-acucar foi lavado com agua para remocao
de particulas sélidas e residuos. Depois efetuou-se uma secagem, primeiro ao ar livre e depois
na estufa a 130 °C durante 24 h. Em seguida, o bagaco foi moido em um moinho de facas e
peneirado em um peneirador vibratorio (J-1 B, Thomas Scientific), sendo que a granulometria
pretendida foi de 0,125 a 0,850 mm.

Foi realizada uma nova lavagem do bagaco. Primeiro, transferiu-se o bagaco para um
becher, e depois foi introduzida dgua destilada, que foi aquecida até 50 °C sob agitacdo
mecéanica a cerca de 80 rpm. Esta etapa foi realizada durante 30 minutos e foi repetida por
oito vezes. Atingido o nimero de lavagens necessarias, secou-se 0 bagaco na estufa a 130 °C
durante 24 h.

A unidade onde se realizou a producdo do biopetréleo estd esquematizada na Figura
3L

Figura 31. Unidade para producéo de biopetréleo.

:
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/ # m

M 3
2

Legenda: 1- Carga (Acetona + H,SO4); 2- Bomba HPLC; 3- Purga; 4- Forno; 5- Reator; 6- Condensador; 7-

Produto (Biopetr6leo).
Fonte: O autor, 2019.
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Primeiro, carregou-se o reator (5) com 20 g de bagago de cana-de-aglcar. Em seguida,
realizou-se uma etapa de lavagem da linha da unidade com uma vazdo de 10 mL.min* de
acetona. O reator foi aquecido até 120 °C. Antes do reator, encontra-se uma linha de pré-
aquecimento a mesma temperatura. Ao se atingir essa temperatura, uma solucéo constituida
por 0,2% (v/v) de H2SO4 [95-99% p.a., VETEC] em acetona [>99% p.a., VETEC] foi admitida
ao reator por meio de uma bomba HPLC (2) em fluxo ascendente. A reagdo ocorreu durante 1
h com uma vazdo de 7 mL.min. Apds a reacdo, a unidade foi novamente lavada com
acetona, arrastando com ela os restantes produtos. Em seguida, efetuou-se a neutralizacdo da
solugéo contendo os produtos da reacdo com uma solugédo de NaOH e depois filtrou-se. A
acetona foi evaporada com o auxilio de um rotaevaporador. Apds essa etapa, juntaram-se
cerca de 100 mL de acetato de etila para se separar a fase aquosa dos produtos. O acetato de
etila foi evaporado em um rotaevaporador ficando apenas a quantidade produzida de
biopetroleo, que se apresentava viscoso e com uma cor acastanhada escura, como se pode

observar na Figura 32.

Figura 32. Biopetréleo obtido pela referida sintese.

Fonte: O autor, 2019.
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5.1.3 Unidade de testes em batelada

A hidroconversdao do DX foi realizada em um reator do tipo autoclave de 450 mL
(aproximadamente 400 mL com o sistema de agitacdo) com agitacdo fabricado pela Parr
Instrument Company. Para se realizarem os testes, foram admitidos ao reator 90 g de n-
hexano, a quantidade pretendida de DX (variando entre 10 a 30 g) e a quantidade pretendida
de catalisador (variando entre 5 a 15 g). Antes da reacdo, o reator foi purgado trés vezes com
hidrogénio e depois preenchido com 40 bar de H.. Em seguida, aqueceu-se o reator desde a
temperatura ambiente até 250 °C a uma velocidade de agitacdo de 300 rpm. Atingida esta
temperatura, deu-se inicio a reacdo pelo tempo pretendido. Note que a pressao, em todos 0s
testes cataliticos realizados nesta unidade, aumentou até cerca de 85 bar a 250 °C. Tal como
nos testes cataliticos realizados na unidade de leito fixo, os produtos dividem-se em liquidos,
gasosos e coque. Os produtos gasosos foram analisados no final da reacdo. A quantificacédo
das trés fraces de produtos foi realizada da mesma forma, como explicado no capitulo 4.1.3
(ver Apéndice C e D). A converséo, seletividade, rendimento e distribuigdo de produtos foram
calculados pelas equaces 5, 6, 7 e 8 do capitulo 4.1.3.

Apds cada reacdo, o reator foi lavado com uma solugdo de NaoH a 100 °C durante 2 h

e com uma agitacdo de 300 rpm.
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5.2 Resultados e discussao

5.2.1 Difracdo de raios X

Na Figura 33 apresentam-se os difratogramas dos catalisadores bimetalicos, onde é
possivel concluir que a adicdo de Cu e Pd ndo danificou a estrutura da zedlita. Para além
disso, tal como para o catalisador com Pd (Figura 20 do capitulo 4.2.1), nos catalisadores
bimetalicos ndo se verificaram os picos relativos ao Pd e PdO bem como ao Cu (JCPDS 4-
836) e CuO (JCPDS 48-1548). A explicacdo é a mesma que ja foi referida no capitulo 4.2.1,
ou seja, boa dispersdo e/ou baixo teor metélico dos dois metais, sendo que o Pd é de 0,5% em
massa e 0 Cu varia de 0,03 a 0,2% em massa, abaixo do limite de detecdo desta técnica (<4
nm) (ECHEANDIA et al., 2014).

Figura 33. Difratogramas da zeolita HZSM-5 e dos catalisadores 1CulOPd/HZSM-5 (A),
4Cul0Pd/HZSM-5 (B) e 4Cu6Pd/HZSM-5 (C).
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Legenda: m-PdO; A -Pd; e-Cu; ¢-CuO.
Fonte: O autor, 2019.
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Foi também realizada uma anélise de XRD da zedlita HZSM-5 mesoporosa que esta

apresentado na Figura 34.

Figura 34. Difratogramas da zeolita HZSM-5, HZSM-5 mesoporosa e do catalisador
Pd/HZSM-5 mesoporosa.
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Fonte: O autor, 2019.

Pela andlise da Figura 34, conclui-se que a zedlita HZSM-5 mesoporosa apresentou,
de facto, um difratograma com picos caracteristicos de uma zeo6lita do tipo MFI. Em relacéo
ao catalisador Pd/HZSM-5 Meso, verificou-se, mais uma vez, que o Pd ndo danificou a

estrutura cristalina do suporte e que ndo foi detetado por esta analise.

5.2.2 Fisissorcdo de nitrogénio

Na Tabela 19 apresentam-se os resultados referentes as propriedades texturais, ou seja,
area especifica (Sger), area especifica externa (Sext), volume total de poros (Vp) e microporos
(Vmicro) € didmetro médio dos poros (dp) de HZSM-5 e Pd/HZSM-5 ja apresentadas no
capitulo 4.2.2, dos catalisadores bimetalicos (capitulo 5.1.1.2) e do catalisador Pd/HZSM-5

Mesoporosa e respetivo suporte.
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Tabela 19. Propriedades texturais dos catalisadores bimetalicos e do catalisador Pd/HZSM-5
mesoporosa e respetivos suportes.

Amostra SBET Sext Vp Vmicro dp
(m’gY) (Mg (em’g") (cm’g?)  (nm)

HZSM-5 394 118 0,21 0,12 41
Pd/HZSM-5 378 137 0,21 0,10 4,5
1Cul0Pd/HZSM-5 383 91 0,21 0,11 4,8
4CulOPd/HZSM-5 360 74 0,20 0,11 9,5
4Cu6Pd/HZSM-5 349 69 0,19 0,11 5,6
HZSM-5 Meso 484 237 0,50 0,10 7,2
Pd/HZSM-5 Meso 488 241 0,53 0,10 7,3

Fonte: O autor, 2019.

Pelos dados da Tabela 19, é possivel observar que a adi¢cdo de Cu ao catalisador levou

a uma diminuicio da area especifica, de 390 para 350 m2.g e da area especifica externa, de

120 para 70 m?.g*. Este fendomeno pode ser explicado pelo tratamento térmico do catalisador.

Para além disso, os metais ap0s calcinacdo a 450 °C podem ter formado ligas Cu-Pd, o que

levou ao bloqueio de poros. As isotermas de adsorcdo e dessorcdo de N. do catalisador

1CulOPd/HZSM-5 estdo apresentadas na Figura 35.

Figura 35. Isotermas de adsorcéo e dessorcao de N> do catalisador 1Cul0Pd/HZSM-5.
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Tal como para o catalisador Pd/HZSM-5, apresentado no subcapitulo 4.2.2, a isoterma
do catalisador com a incorporacdo do cobre apresentou um perfil tipico de isotermas do tipo |
(b) com histerese H4 (THOMMES et al., 2015). Os outros catalisadores bimetalicos
apresentaram isotermas semelhantes e podem ser encontradas nas Figuras 53 e 54 do
Apéndice E.

A partir dos dados da Tabela 19, verificou-se que a area especifica e a area especifica
externa da zedlita HZSM-5 mesoporosa apresentaram valores consideravelmente maiores em
relacdo a HZSM-5 sem tratamento alcalino. O volume de poros apresentou valores em mais
do dobro enquanto que o volume de microporos foi semelhante nas duas zedlitas, mostrando
que a estrutura da zedlita se manteve intacta apds o tratamento alcalino, comprovando 0s
resultados de XRD. Em relacdo ao diametro médio dos poros verificou-se um maior diametro
(7,2 nm) no catalisador Pd/HZSM-5 mesoporosa em relacdo ao catalisador PA/HZSM-5 (4,5
nm). As isotermas de adsorcdo e dessorcdo de N2 da zedlita HZSM-5 mesoporosa encontram-

se na Figura 36.

Figura 36. Isotermas de adsorcéo e dessorcao de N> da zedlita HZSM-5 mesoporosa.
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Fonte: O autor, 2019.

Pelas isotermas é possivel concluir que também possui um perfil tipico de tipo | (b)
com histerese H4. Para além disso, a maior curvatura da isoterma em pressoes relativas mais

altas, evidencia o aumento de mesoporosidade no catalisador Pd/HZSM-5 mesoporosa.
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5.2.3 Microscopia eletrdnica de transmissdo

A técnica de microscopia eletrénica de transmissdao (TEM) foi utilizada para se
analisar mais detalhadamente a morfologia das amostras e para se calcular o didmetro das
particulas e sua dispersdo no suporte. A Figura 37, corresponde a imagem TEM para o
catalisador Pd/HZSM-5 calcinado.

Figura 37. Imagens TEM a 20 nm (a) e 50 nm (b) do catalisador Pd/HZSM-5.

(a) D
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Fonte: O autor, 2019.

Pelas imagens TEM, observou-se que as particulas de paladio ndo se apresentaram
dispersas uniformemente no suporte e que estas formaram aglomerados de dimensbes que
variam entre 10 a 40 nm (Figura 37 (a)). Para além disso, pela Figura 37 (b) observou-se que
o0 paladio se depositou em locais mais proximos da extremidade das zedlitas e ndo em locais
mais centrais. A distribuicdo do didametro de particulas de paladio encontra-se na Figura 38 e
onde esta representado, em forma de tabela, o didmetro médio das particulas de paladio e a

sua disperséo.
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Figura 38. Distribuigdo do didmetro de particulas de Pd, didmetro médio e disperséo de Pd no
catalisador Pd/HZSM-5.
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Fonte: O autor, 2019.

As particulas de Pd apresentaram um diametro médio de 4,1 nm e uma dispersao de
cerca de 25%, o que esta de acordo com outros trabalhos realizados com Pd suportado em
zeolitas (CHEN et al., 1988; MAEDA et al., 1997). Estes valores estdo calculados admitindo
que as particulas de Pd estdo bem dispersas na amostra, ou seja, foram apenas contadas as
particulas isoladas na amostra.

Foram também obtidas imagens de TEM para os catalisadores bimetalicos, com
analise ou mapeamento por EDX de forma a se observar onde estavam localizadas as
particulas de cobre e paladio. Na Figura 39 encontram-se as imagens TEM com mapeamento
por EDX do Cu (imagem da esquerda) e Pd (imagem da direita) dos catalisadores bimetalicos.

Na amostra 1CulOPd, a identificacdo do Cu (Figura 39 (a)) foi dificil, apresentando
muito ruido, provavelmente, devido a baixa quantidade que foi impregnada (cerca de 0,03%
em massa). Assim, é possivel mencionar que 0s pontos mais escuros da imagem central se
referem ao Pd, por semelhanca de posigéo (Figura 39 (b)).

Na amostra 4CulOPd, observou-se que apesar da amostra de Cu (Figura 39 (c))
apresentar bastante ruido tal como ja tinha sido observado na 1CulOPd, existem pontos com
maior intensidade nos locais das particulas observadas na imagem central. Para além disso, e
observando o mapeamento de Pd (Figura 39 (d)), nota-se que as particulas de Cu se

localizaram nos mesmos locais que as de Pd ou pelo menos em locais préximos.
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Figura 39. Imagem TEM com mapeamento por EDX de Cu (esquerda) e Pd (direita) do
catalisador 1Cul0Pd/HZSM-5, 4Cul0Pd/HZSM-5 e 4Cu6Pd/HZSM-5.

1Cul0Pd

320 nm

Fonte: O autor, 2019.

Em relacdo a anélise da amostra 4Cu6Pd, é possivel tirar as mesmas conclusdes, ou
seja, que as particulas de Cu (Figura 39 (e)) se depositaram nos mesmos locais que as de Pd
(Figura 39 (f)). Para além disso, foi também observado que em todas as amostras as particulas

formaram aglomerados com dimensdes semelhantes aos da amostra sem Cu (Figura 37).
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5.2.4 Espectroscopia de fotoelétrons de raios X

Em relacdo as analises de XPS apresentam-se, na Figura 40, apenas os espectros do Pd
3d e do Cu 2p para o catalisador 4Cu6Pd/HZSM-5. Note que o Cu ndo foi detetado para os
catalisadores bimetalicos 1Cul0Pd/HZSM-5 e 4Cul0Pd/HZSM-5.

Figura 40. Espetros de XPS do Cu 2p e Pd 3d para o catalisador 4Cu6Pd/HZSM-5.
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Fonte: O autor, 2019.

Analisando o espectro de Cu 2p, é possivel verificar duas bandas a cerca de 933 e 953
eV. Estes picos sdo atribuidos ao Cu* monovalente. Estes resultados estdo de acordo com 0s
observados na literatura (ABAY; CHEN; KUO, 2017). Em relacdo ao paladio, as bandas a
337 e 343 eV dizem respeito ao Pd(Il) (URBAN et al., 2015). Para se relacionar a quantidade
de palddio e cobre presente na superficie entre cada uma das amostras foram calculadas as
areas obtidas para cada elemento e as respetivas corre¢fes de acordo com o fator de
sensibilidade do aparelho para cada elemento. Na Tabela 20, encontram-se as percentagens

atdbmicas dos compostos na superficie do catalisador e suas raz6es atbmicas.
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Tabela 20. Percentagem dos compostos na superficie dos catalisadores bimetélicos e razbes
atdmicas Si/Al e Pd/Si, Cu/Si e Pd/Cu.

1CulOPd/ 4CulOPd/ 4Cu6Pd/

Composto HZSM-5 HZSM-5 HZSM-5
Al 7,7% 6,7 % 8,8 %
Si 31,9 % 29,7 % 33,9 %
Pd 0,6 % 0,4 % 0,3%
Cu — — 0,05 %

Raz0es atdmicas
Si/Al 4,2 4,5 3,9
Pd/Si

19,9 12,4 9,1
(x10d)
Pd/Cu — — 6,7

Fonte: O autor, 2019.

Pela Tabela 20, verificou-se que ndo foi observado Cu nos catalisadores com menos
guantidade de Cu. Em relacdo a quantidade de Pd na superficie do catalisador verificou-se que
esta decresceu com o0 aumento do Cu. Este resultado estd de acordo com as imagens TEM
destes catalisadores, onde se verificou que o Cu, pelo menos nas amostras com mais cobre, se
depositou nos mesmos locais que o Pd. Em relacdo ao catalisador 4Cu6Pd/HZSM-5 verificou-
se uma razdo atbmica Pd/Cu de cerca de 7 mostrando que existem mais atomos de Pd na

superficie do que de Cu.

5.2.5 Termogravimetria

Nas analises de termogravimetria (TG), tal como explicado no capitulo 4.2.8,
observaram-se duas regides de perda de massa, antes e depois de 250 °C. Neste capitulo sobre
os testes cataliticos em batelada foram realizados diversos testes e, por essa razdo, as
percentagens de perda de massa destas duas regibes podem ser encontradas no Apéndice F.
Note que a percentagem de coque na amostra diz respeito a segunda regido, e os calculos do

rendimento de coque foram realizados pela equacdo 4 do capitulo 4.1.3.
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5.2.6 Testes cataliticos

Para se obterem mais informacdes sobre a hidroconversdo de DX e n-hexano, foram
realizados testes em regime de batelada com o catalisador PA/HZSM-5. A escolha deste
catalisador foi devido a este ter apresentado um maior rendimento em hidrocarbonetos C7+ e,
tal como ja foi comentado, ter apresentado uma baixa formacéo de coque. Note que todos 0s
testes cataliticos em batelada foram realizados nas mesmas condi¢fes, ou seja, 250 °C e
carregados com 40 bar de H> e com uma velocidade de agitacdo de 300 rpm. Escolheu-se
estudar a reacdo em regime de batelada para que seja possivel uma melhor anélise dos
produtos, com maior quantidade de carga e em condi¢Ges sem perda de massa.

Este capitulo 5.2.6 estd dividido em varios subcapitulos: primeiro, abordam-se 0s
testes realizados onde se pretendeu validar a unidade de batelada para processar este novo tipo
de carga, neste caso, 10 g de DX em 90 g de n-hexano. Para além disso, também se analisou 0
efeito de reducdo do catalisador antes da reacdo. No segundo subcapitulo, analisou-se o efeito
carga/catalisador e foi apresentado o perfil dos produtos ao longo da reacdo e mostraram-se
algumas reacdes de referéncia. No terceiro subcapitulo, foi analisado o efeito de uma reacéo
com um catalisador coqueado. No quarto subcapitulo, foi analisado o efeito da adigédo de Cu,
onde foram preparados catalisadores bimetalicos (Cu e Pd) com diferentes razGes atdmicas.
Por fim, foi estudado o efeito de mesoporosidade do suporte, onde foi sintetizada uma zedlita
HZSM-5 mesoporosa e também se analisou o catalisador de paladio preparado com essa

zellita mesoporosa em uma carga de biopetréleo.

5.2.6.1 Validacdo da unidade em batelada e efeito da reducdo do catalisador

Para a realizacdo dos primeiros testes cataliticos em condi¢des de batelada, a mistura
de 10 g de DX e 90 g de n-hexano (10%DX/n-hexano) foi convertida em condigOes brandas
(250 °C, 40 bar de Hz) com 5 g de Pd(0,5%)/HZSM-5 durante 2, 15 e 24 horas e com uma
agitacdo de 300 rpm. A estes testes foi-lhes dada a seguinte denominacéo:

= T2h-10/5SP — Teste de 2 h com 10 g DX e 5 g de catalisador sem pre-
tratamento.
= T15h-10/5SP — Teste de 15 h com 10 g DX e 5 g de catalisador sem pré-

tratamento.
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= T24h-10/5SP — Teste de 24 h com 10 g DX e 5 g de catalisador sem pré-

tratamento.

Nestes testes apenas foram analisados os produtos liquidos e os resultados da
seletividade encontram-se na Tabela 21. Note que, tal como para os testes em leito fixo, foi
injetada uma amostra da carga antes da reacdo para se analisar as impurezas e descontar as
suas areas nas do produto liquido. Isto porque, o n-hexano tem na sua constitui¢ao, impurezas

como 2 e 3-metilpentano e metil-ciclopentano.

Tabela 21. Seletividade (%) dos produtos liquidos resultantes da hidroconversdo de
10%DX/n-hexano durante 2, 15 e 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5.

Seletividade (%0)

Compostos T2h-10/5SP  T15h-10/5SP  T24h-10/5SP
Ps- 2,9 35,9 36,9
Ps 14,6 12,9 11,8
Ne 0,2 1,1 2,6
P7+ 8,9 7,3 12,0
N7+ 6,4 14,2 14,6
Aromaticos 0,5 4,1 3,8
Oxigenados 65,2 19,3 16,2
Nao Identificados 1,3 2,2 2,1

Legenda: Px- Parafina com x carbonos; Nx- Nafteno com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.

Pela andlise da Tabela 21, é possivel verificar que no teste T2h-10/5SP ja se observou
a formacdo de parafinas e naftenos com 7 ou mais carbonos (P7+ € N7+) e também de
aromaticos, embora estes em pequenas quantidades. Contudo, 0s compostos oxigenados
foram os principais produtos obtidos. E importante mencionar que a acetona e metil-
isobutilcetona (MIC) foram os compostos oxigenados observados em maiores guantidades.
Apos 2 horas de reagdo, o DX ndo foi convertido na sua totalidade, no entanto, o seu valor de
conversdo nao foi determinado. Nos testes de 15 e 24 horas, ja ndo se verificou a presenca de
DX e foi possivel observar uma maior formacao de produtos com 5 ou menos carbonos e que
0s compostos oxigenados diminuiram notavelmente (cerca de 4 vezes). A diminuicdo ao
longo do tempo dos compostos oxigenados € uma consequéncia das reacdes de desoxigenagdo
promovidas pelo catalisador. Estes compostos oxigenados sdo progressivamente

transformados em aromaéticos, parafinas e naftenos, bem como em produtos Cs., CO e CO2. A
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fracdo de aromaticos que quase nao foi observada apds 2 horas de rea¢éo correspondeu a uma
seletividade de 4,1 e 3,8% nos testes de 15 e 24 horas de reagdo, respetivamente. Além disso,
0s aromaticos nao foram observados (ou observados em quantidades minimas, como no caso
do teste com Pd/HZSM-5) nos testes em regime continuo.

Comparando o teste de 15 com o de 24 h, é possivel verificar que estes apresentam
seletividades semelhantes em produtos liquidos. No entanto, notou-se uma menor seletividade
em compostos oxigenados no teste de 24 h, tal como esperado, e uma maior seletividade em
parafinas C7+. Em relagdo aos naftenos C7+ a seletividade manteve-se praticamente igual
nesses dois testes. Para além disso, foi também realizada uma analise TG ao catalisador usado
e verificou-se apenas uma pequena percentagem de coque (em torno de 5% em massa de
amostra para os testes de 15 e 24 horas, ver Tabela 45 do Apéndice F) o que sugere que 0
catalisador ainda estaria ativo. Cabe ressaltar que o tipo de produtos obtidos foi semelhante
aos do teste em leito fixo, pelo que é possivel confirmar que 0 HDP do DX pode ser realizado
nestas condicdes.

Como o teste com 24 h apresentou bons resultados, ou seja, melhor seletividade em
hidrocarbonetos C7+ e menos em oxigenados, decidiu-se manter este tempo de reagdo para o0s
testes seguintes. No entanto, como mesmo apds 24 h ainda se verificou uma grande
quantidade de compostos oxigenados e de produtos Cs. decidiu-se analisar o efeito de um pre-
tratamento do catalisador em vez da sua reducdo in situ. O pré-tratamento do catalisador no
reator consistiu em uma etapa de secagem a 300 °C durante 2 horas, usando 60 mL.min*t de
N seguido por uma etapa de reducéo do catalisador a 300 °C por 1 hora, usando 60 mL.min!
de Ha.

ApoOs este pré-tratamento do catalisador (foram utilizados 5 g), carregou-se o reator
(fechado) com 10 g de DX em 90 g de n-hexano (10%DX/n-hexano) com o auxilio de uma
seringa. Em seguida, purgou-se o reator com H. e carregou-se com 40 bar de Hz. A
hidroconversdo de 10%DX/n-hexano foi realizada durante 24 h com uma agitacdo de 300
rpm. Foi também realizado um teste com n-hexano puro para fins comparativos. O teste com
10%DX/n-hexano foi realizado em triplicata e foram denominados de T24h-10/5CP1, T24h-
10/5CP2 e T24h-10/5CP3. Apo6s o primeiro teste, o catalisador foi reutilizado tendo sido
realizada uma etapa de regeneracao do catalisador. Na regeneracdo do catalisador comegou-se
por uma lavagem do catalisador com n-hexano e depois com acetona seguida de filtragéo.
Apds essa etapa, secou-se o catalisador na estufa a 120 °C durante 12 h e calcinou-se na mufla
a 450 °C durante 3 h.
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Foi também realizada uma analise de XRD apds cada teste para se analisar a estrutura
cristalina dos catalisadores coqueados. Os difratogramas dos catalisadores coqueados bem

como do catalisador Pd/HZSM-5 antes da reacdo apresentam-se na Figura 41.

Figura 41. Difratogramas do catalisador Pd/HZSM-5 antes da reacdo e ap0s os testes
cataliticos T24h-10/5CP1, T24h-10/5CP2 e T24h-10/5CP3.
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Fonte: O autor, 2019.

A partir dos difratogramas pode-se afirmar que mesmo ap6s a reutilizacdo e
regeneracdo do catalisador em trés testes cataliticos a estrutura cristalina da amostra se
manteve inalterada. Em termos de quantidade e qualidade dos produtos obtidos, verificou-se
que os testes foram semelhantes entre si, 0o que indica que o método de regeneracdo do
catalisador foi adequado. Assim, os resultados destes testes serdo apresentados em termos de
média e desvio padréo.

Na Tabela 22 apresenta-se a massa (% m/m, massa da fracdo por massa total de carga)

obtida da fracdo liquida, gasosa e coque para estas reagoes.
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Tabela 22. Massa (% m/m) da fracdo liquida, gasosa e coque obtida pela hidroconversdo de n-
hexano puro e 10% DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 com
pré-tratamento.

Massa (% m/m)
n-hex 10%DX/n-hex
Liquido 29,9 879+1,0

Gas 67,2 19+0,7
Coque 0,1 0,3+0,1
Total 97,2 90,1+£0,2

Fonte: O autor, 2019.

Pela Tabela 22, é possivel verificar que o balango de massa fecha em 97% no teste
com n-hexano puro e em 90% para o teste com DX, o que foi bastante aceitavel, tendo em
conta os testes em regime continuo, onde os balancos de massa fecharam em torno de 75%.
No caso do teste com n-hexano puro, verificou-se que a fracdo gasosa foi a fracdo majoritaria.
Por sua vez, a fracdo liquida corresponde a fragdo majoritaria no teste com DX, seguido da
fragcédo gasosa e por fim, o coque.

Na Tabela 23 encontra-se a seletividade em produtos gasosos obtidos pela

hidroconversdo do n-hexano puro e 10% DX/n-hexano.

Tabela 23. Seletividade (%) dos produtos gasosos obtidos pela hidroconversédo de n-hexano
puro e 10% DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 com pré-
tratamento.

Seletividade (%0)
Compostos n-hex  10%DX/n-hex
CO — 86+19
CO2 — 240+ 111
P1 5,8 6,9+42
P2 9,4 74+22
Ps 59,8 31,7+4,1
P4 18,6 18,4 +£9,7
Ps 6,4 3,0+0,9

Legenda: Px- Parafina com x carbonos.
Fonte: O autor, 20109.

Analisando a Tabela 23, é possivel verificar que o propano (P3) e o butano (Ps4), foram

0s produtos gasosos produzidos em maior quantidade nos dois testes, correspondendo a cerca
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de 80% no teste com n-hexano puro e a 50% no teste com 10%DX/n-hexano. No teste com n-
hexano puro, o0 metano (P1) e etano (P.) foram formados em pequenas quantidades, cerca de 6
e 9%, respetivamente. Para ocorrer a formacdo destes compostos € necessario ocorrer a
formacdo de intermediarios, como os ions carbénio CHs* e CoHs", que é energeticamente
desfavoravel (WEITKAMP, 2012). Sendo assim, a formacéo destes compostos deve resultar
do hidrocraqueamento do hexano que se pode craquear em duas moléculas de propano, uma
de etano e uma de butano, ou em uma de metano e uma de pentano (ALEXIS VOORHIES;
WILLIAM J. HATCHER, 1969). No entanto, ndo se pode descartar a ocorréncia de
hidrogendlise nos sitios metélicos levando & formacao destes compostos. Quando o DX esta
presente, a formacdo de produtos gasosos € mais incerta, e a hidrogenolise pode ser a rota
principal para a sua formacgdo. Em relagdo ao CO e CO2 no teste com 10%DX/n-hexano, a
formacéo destes compostos vem associada a desoxigenacao da carga.

Na Tabela 24 apresenta-se a seletividade em produtos liquidos obtidos pela
hidroconverséo do n-hexano puro e 10% DX/n-hexano. N&o foram detetadas olefinas.

Tabela 24. Seletividade (%) dos produtos liquidos obtidos pela hidroconversdo de n-hexano
puro e 10% DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 com pré-
tratamento.

Seletividade (%)

Compostos  n-hex  10%DX/n-hex
P3 0,5 3,2+£0,6
P4 26,3 10,8+0,8
Ps 45,3 172412
Isbmeros Ps 27,8 18,2+ 3,2
N6 0,0 09+04
P7 0,1 41+0,3
N7 — 25+£05
Ps — 49+0,2
Ns — 56+0,3
P9 — 29+04
No — 73+1,1
P1o — 22+04
N1o+ — 47+16
Total P,N7+ 0,1 34,1+33
Aromaticos — 3818
Oxigenados — 106+£19

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.
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Pelo teste com n-hexano puro, observou-se que 0s produtos majoritarios se encontram
entre 4 e 6 carbonos, sendo estes Gltimos isdmeros de n-hexano. Verificou-se também a
presenca de parafinas com 7 carbonos, no entanto, em quantidades despreziveis.

Na presenca de DX, foi possivel observar que a seletividade de butanos e pentanos
decresceu, correspondendo a cerca de 28%. Para além disso a seletividade em isémeros do n-
hexano também diminui para cerca de metade. Quanto a formacdo de parafinas e naftenos,
verificou-se a formagdo de compostos até Cio € Cus, respetivamente. A seletividade nestas
classes de compostos com 7 ou mais carbonos foi de aproximadamente 34%. Na Tabela 47 do
Apéndice G encontram-se 0s principais compostos obtidos nestes testes. Em relacdo as
parafinas, as principais foram 3-etil-hexano (P7), 2-metil-heptano (Ps) e octano (Ps). Quanto
aos naftenos, verificou-se uma maior seletividade em 1-metil-3-(1-metil-etil)-ciclopentano
(N9). Relativamente aos aromaticos e aos compostos oxigenados verificou-se uma
seletividade de 4 e 11%, respetivamente. Foram observados aromaticos com cadeias de 7 a 10
carbonos, sendo o 1,3,5-trimetilbenzeno (Co) 0 composto aromatico majoritario. O produto
oxigenado obtido em maior quantidade foi a metil-isobutilcetona seguido de 2,6-dimetil-4-
heptanona. A seletividade em produtos oxigenados foi inferior ao verificado no teste de 24
horas sem pré-tratamento do catalisador, como se pode observar na Tabela 21, em que 0s
compostos oxigenados correspondem a cerca de 16% de seletividade do liquido. Como para o
teste de 24 horas sem pré-tratamento do catalisador ndo foi quantificado o liquido a saida,
tornou-se dificil de apresentar um valor mais concreto e que possibilite a avaliacdo correta do
efeito do pré-tratamento do catalisador. No entanto, como o DX se converteu totalmente e
admitindo que as duas reacdes se comportariam de maneira similar, sendo que a massa de
liquido a saida seria também semelhante, pode-se afirmar que o pré-tratamento do catalisador
apresentou melhorias no desempenho do mesmo, pelo menos no que diz respeito a fracdo dos
compostos oxigenados. Por essa razdo, decidiu-se manter o pré-tratamento do catalisador para
todos os testes seguintes.

Para facilitar a explicacdo dos resultados obtidos no teste com 10% DX/n-hexano
durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 com pré-tratamento, apresenta-se na
Tabela 25, o rendimento (g) e a distribuicdo dos produtos (% m/m, massa de produto i por
massa total de produtos) para esse teste e também para o teste com n-hexano puro. O
rendimento detalhado encontra-se na Tabela 52 do Apéndice H. Em relacdo a quantificacéo
dos produtos gasosos e liquidos a sua explicagdo encontra-se no Apéndice C e D,

respetivamente.
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Tabela 25. Rendimento (g) e distribuicdo de produtos (% m/m) obtidos na hidroconverséo do
n-hexano e 10%DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 com pre-
tratamento.

n-hexano 10%DX/n-hexano
Converséo (%)
DX — 100
n-hexano 98 7+£0,71
Rend. Dist. Produtos Rend. Dist. Produtos

(9) (% m/m) (@) (% m/m)
Coque 0,1 0,1 0,27 £ 0,09 4,1+1,20
CO — — 0,15+ 0,03 2,3+£0,35
CO2 — — 0,39+0,10 6,0+ 1,48
Ps- 78,5 91,8 2,68 £ 0,54 41,0+5,18
Isbmeros Ps 6,9 8,1 0,81 +0,20 12,4 £ 3,81
Ne 0,0 0,0 0,04 £ 0,02 0,6 £0,20
P7+ 0,0 0,0 0,62 + 0,02 9,5+0,27
N7+ — — 0,89 £ 0,03 13,6 £ 0,44
Aromaticos — — 0,17 £ 0,06 2,6 £0,84
Total HC7+ 0,0 0,0 1,68 £0,15 25,7+1,74
Oxigenados — — 0,47 £0,10 7,2+226
Nao Identificados — — 0,05+0,01 0,8+0,18

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx-Nafteno com x carbonos. HCx- Hidrocarboneto com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.

Analisando a Tabela 25, um dos parametros que se destaca entre os dois testes é a
diferenca na conversdo do n-hexano, sendo quase 100% no teste com n-hexano e de apenas
7% na presenca de DX. Esta diferenca ja tinha sido observada nos testes em leito fixo, pelo
que, mesmo em condicdes de batelada, verificou-se que a conversédo do n-hexano foi inibida
na mistura com DX.

Outro aspeto a ter em conta € no tipo de produtos formados no teste com n-hexano.
Verificou-se que a maior parte dos produtos tém 5 ou menos carbonos o que explica que esta
molécula sofreu craqueamento nestas condi¢cdes. Ao se comparar com as condi¢des de leito
fixo, onde a principal rota de formacéo de produtos foi por isomerizacédo, € possivel concluir
que o mecanismo de reacdo do n-hexano se altera com o tipo de condi¢Oes experimentais.
Assim, em relacdo & formagdo de butano (P4) e pentano (Ps), que corresponderam a cerca de
92% dos produtos, existem pelo menos duas rotas possiveis. Uma dessas rotas envolve a
formagdo de um composto com nove ou mais carbonos, seguido pelo cragueamento desse

composto, formando butanos e pentanos. Por exemplo, um fragmento com trés carbonos (ion
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carbénio) pode se juntar a uma molécula de seis carbonos adsorvida (olefina) e produzir um
complexo com nove carbonos (ion carbénio), sendo que este ultimo serd facilmente
craqueado. Outra rota possivel, é a alquilacdo de fragmentos constituidos por um a trés
carbonos, levando a formacdo de butanos e pentanos. No entanto, a primeira rota € a mais
favoravel (ALEXIS VOORHIES; WILLIAM J. HATCHER, 1969). Em relacdo a formacao
de metano e etano, esta pode estar associada a hidrogendlise nos sitios metalicos. No entanto,
e tal como ja foi mencionado, ndo foi o objetivo deste trabalho estudar a conversdo do n-
hexano. Este teste serve simplesmente para se analisar o tipo de produtos formados e
comparé-los quando na presenca de DX, sendo que a principal informacdo deste teste foi que
ndo se observaram compostos Cz+.

No teste com 10%DX/n-hexano, verificou-se que 0s compostos com 5 ou menos
carbonos sdo, também, os compostos majoritarios. Ao se contabilizar os isdmeros Ps € Ne,
esta fracdo de leves corresponde a 54% dos produtos. Em relacdo a fracdo de hidrocarbonetos
pesados (parafinas, naftenos e aroméaticos com 7 ou mais carbonos), esta correspondeu a cerca
de 26% dos produtos e verificou-se que os compostos constituidos por 8 e 9 carbonos foram
0s que apresentaram maior formacao.

A massa total de oxigenados foi de 0,5 g. Admitindo que os produtos oxigenados
correspondem a metil-isobutilcetona, tem-se cerca de 5x10° moles de oxigénio. Para além
disso, formaram-se cerca de 0,6 g de CO e CO», 0 que corresponde a cerca de 2,5x1072 moles.
Como foram admitidos ao reator 10 g de DX, sendo que cerca de 3,5 g sdo provenientes do
oxigénio do DX, significa que se tem a entrada 2,2x10* moles. Subtraindo a quantidade de
oxigénio proveniente dos compostos oxigenados e CO e CO», faltam quantificar cerca de
1,9x10t moles de O, ou seja, mais de 3 g. Essa quantidade é provavel que seja dgua, formada
durante as reacOes de desidrogenacéo da carga. De facto, a elevada capacidade do Pd de ativar
H> na sua superficie e também a possibilidade de ocorrer spillover de hidrogénio aliado a um
suporte &cido, como no caso de zedlitas, promove a atividade de hidrodesoxigenagdo a partir
de hidrogenacdes por parte do Pd seguida de desidratacdo nos sitios acidos (KAY LUP et al.,
2017a). Para além disso, a fraca capacidade do Pd para remover diretamente o oxigénio, ajuda
a explicar a baixa formagéo de CO e CO: e a provavel alta formagdo de H2O. No entanto, ndo
foi observada fase aquosa no liquido, o que ndo aconteceu nos testes de leito fixo. Outro fator
a ter em conta foi a baixa quantidade de coque obtida, cerca de 0,3 g. Dessa forma, como o
catalisador ainda estava bastante ativo, o tempo de reacdo podia ser aumentado de forma a se

obter uma desoxigenacdo total dos compostos e como isso poderia estar relacionado com a
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formacdo de CO, CO2 e H.O. Contudo, em vez de se aumentar o tempo de reacdo, sera
estudado o efeito da razdo carga/catalisador.

Antes desses testes, e para se ter uma ideia do rendimento de hidrocarbonetos
apresenta-se, na Tabela 26, os resultados do rendimento (% m/m) para as parafinas, naftenos e
aromaticos C7+ em uma base de C e H de DX para o teste de hidroconversdo de 10% DX/n-
hexano usando Pd/HZSM-5 com pré-tratamento.

Tabela 26. Rendimento (% m/m) em uma base de C e H de DX em parafinas, naftenos e
aromaticos C7+ para os testes de hidroconversdo de 10% DX/n-hexano usando o catalisador
Pd/HZSM-5 com pré-tratamento.

Rendimento
Compostos
(% m/mcH bx)
Parafinas C7+ 95+0,72
Naftenos C7+ 13,6 + 2,25
Aromaticos 25+0,9

Fonte: O autor, 2019.

Pela Tabela 26, € possivel observar que cerca de 25% do C e H do DX se converteram

em hidrocarbonetos com alto valor agregado.

5.2.6.2 Efeito da razdo carga/catalisador

Neste topico, apresentam-se os testes cataliticos realizados com diferentes razdes
carga/catalisador. Primeiro, aumentou-se significativamente a carga em relacdo ao catalisador
para se verificar se existe formacdo de H2O nestas reacdes e também como se comporta 0
catalisador nestas condicOes (formacdo de coque). Os primeiros testes realizados nestas
condicdes nao deram resultado, e estdo exemplificados no Apéndice I.

Assim, foram realizados testes com 15, 20 e 30 g DX em 90 g de n-hexano com 5 g de
catalisador Pd/HZSM-5 durante 24 h, a 250 °C e a 40 bar de H> com uma velocidade de
agitacdo de 300 rpm. A esses testes deu-se a seguinte denominacao:

= T15/5 - Teste de 24 h com 15 g DX em 90 g de n-hexano (14,3%D X/n-hexano)
e 5 g de catalisador Pd/HZSM-5.

= T20/5 - Teste de 24 h com 20 g DX em 90 g de n-hexano (18,2%DX/n-hexano)
e 5 g de catalisador Pd/HZSM-5.
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= T30/5 - Teste de 24 h com 30 g DX em 90 g de n-hexano (25%DX/n-hexano) e
5 g de catalisador Pd/HZSM-5.

Na Tabela 27 apresenta-se a massa (% m/m) obtida da fracao liquida, gasosa e coque
dos testes T15/5, T20/5 e T30/5.

Tabela 27. Massa (% m/m) obtida de liquido, gas e coque a partir da hidroconversao de 14,3,
18,2 e 25%DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5.

Massa (% m/m)
T15/5 T20/5 T30/5

Liquido
'quIdo 920 916 908
(fase orgéanica)
Liquido
qu 02 06 08
(fase aquosa)
Gas 2,0 2,4 19
Coque 0,7 1,6 3,0
Total 94,9 96,2 96,5

Fonte: O autor, 2019.

O balango de massa fechou em torno de 95 e 96%, sendo que a fracdo liquida foi a
fracdo majoritaria. Nesta fracdo foi possivel observar duas fases, uma organica e outra aquosa.
Para se determinar a massa da fase aquosa, o liquido foi mantido em um funil de separacéo, e
a fase aquosa (mais pesada) foi recolhida na base. Note que antes deste processo, foi recolhida
uma amostra da fase organica para ndo se ter perda de produtos leves, e que ndo foi injetada
uma amostra da fase aquosa. Esta se apresentava com um tom escuro, diferente dos testes em
leito fixo em que a fase aquosa era incolor, o que pode ser um indicio de que continha
compostos com ligagdes duplas podendo ser oxigenados ou ndo. A formacdo de gas foi
similar em todos os testes, 0 que ndo aconteceu com o coque, onde se verificou uma maior
guantidade de coque com o aumento do DX.

A seletividade dos produtos gasosos obtidos a partir dos testes T15/5, T20/5 e T30/5
encontra-se na Tabela 57 do Apéndice J, onde se pode verificar uma maior seletividade em
CO- para os trés testes. Juntamente com o CO, estes dois compostos representaram 35 a 55%
da seletividade. Quanto aos hidrocarbonetos leves, o propano (P3) e os butanos (P4) foram os
majoritarios nos testes T15/5 e T20/5, enquanto que para o teste T30/5 a seletividade em

metano, propano e butanos foi praticamente igual e em torno dos 11%.
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A seletividade dos produtos liquidos obtidos a partir dos testes T15/5, T20/5 e T30/5
encontra-se na Tabela 63 do Apéndice L. Para os testes com maior quantidade de DX
verificou-se uma baixa seletividade em hidrocarbonetos, tanto leves como pesados, sendo que
a seletividade desses compostos foi de 2,7 e de 55% para os testes T20/5 e T30/5,
respetivamente. Para o teste T15/5 estes compostos corresponderam a cerca de 15% da
seletividade. Os produtos oxigenados foram 0s que se encontraram em maior quantidade no
liquido para os trés testes, correspondendo a cerca de 60% da seletividade para o teste T15/5 e
cerca de 85% para 0s outros dois testes.

Na Tabela 48 do Apéndice G encontram-se 0s principais compostos obtidos nestes
testes. A acetona e, consequentemente, a metil-isobutilcetona (MIC) foram 0s compostos
oxigenados mais abundantes nos trés testes. A acetona correspondeu a cerca de 17% do
liquido para o teste T15/5 e cerca de 55% para 0s outros dois testes enquanto que a MIC
apresentou uma seletividade de 26% para o teste T15/5 e cerca de 15% para os outros dois. A
MIC é um produto de conversdo da acetona (ALOTAIBI; KOZHEVNIKOVA;
KOZHEVNIKOQV, 2012) e, por essa razdo, verificou-se uma maior formacgédo deste composto
no teste T15/5 em relacdo aos testes T20/5 e T30/5. Nestes testes, também se verificou a
formagéo de furanos, como o 2-metiltetraidrofurano e o tetraidrofurano, de piranos como 0
tetraidropirano e de outras cetonas como a 2-pentanona e 4-octanona. Estes compostos séo
muitas vezes considerados como plataformas quimicas (WU et al., 2016). Note que nestes
testes foi dificil de identificar alguns compostos devido a elevada quantidade de produtos
oxigenados formados, o0 que levou tanto a co-diluicdo de alguns compostos como a picos com
baixas areas. No teste T15/5 verificou-se, também, a presenca de algumas parafinas lineares
como octano e nonano, e naftenos como o 1,3-dimetil-cicloexano.

De forma a se conseguir discutir melhor os resultados, apresenta-se na Tabela 28 o
rendimento (g) e a distribuicdo dos produtos (% m/m, massa de produto por massa total de
produtos) para os testes T15/5, T20/5 e T30/5. O rendimento detalhado encontra-se na Tabela
53 do Apéndice H. Por analise da Tabela 28, é possivel verificar que a conversao do DX foi
completa em todos os testes. Pelo contrario, a conversao de n-hexano foi muito baixa, estando
entre 2 a 3%. Apesar disso, as parafinas leves (isdmeros Ps e Ps.) corresponderam a cerca de
15, 9 e 5% dos produtos nos testes T15/5, T20/5 e T30/5, respetivamente. Em relacdo a fracéo
de hidrocarbonetos pesados (HC7+) esta correspondeu a cerca de 10% dos produtos no teste
T15/5 e entre 1 a 3% dos produtos nos testes T20/5 e T30/5. Contudo, 0s compostos
oxigenados foram os produtos majoritarios nos trés testes, chegando a corresponder a cerca de

65% dos produtos nos testes com maior quantidade de DX.
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Tabela 28. Rendimento (g) e distribuigdo de produtos (% m/m) obtidos na hidroconverséo do
n-hexano e 14,3, 18,2 e 25%DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5.

T15/5 T20/5 T30/5
Converséo (%)
DX 100 100 100
n-hexano 3,0 2,3 2,5

Rend. Dist. Prod. Rend. Dist. Prod. Rend. Dist. Prod.
(9) (% m/m) (9) (% m/m) (9) (% m/m)

Coque 0,78 6,3 1,71 9,6 3,61 12,9
CO 0,12 1,0 0,29 1,6 0,37 1,3
CO2 0,65 5,2 1,00 5,6 0,91 3,2
Ps. 1,84 14,9 1,55 8,6 1,44 51

Isbmeros Ps 0,31 2,5 0,24 1,4 0,46 1,6
Ns 0,04 0,3 0,01 0,1 0,02 0,1

P7+ 0,41 3,3 0,10 0,5 0,39 1,4

N7+ 0,58 4,8 0,10 0,6 0,38 1,3
Aromaticos 0,17 1,4 0,05 0,3 0,07 0,3
Total HC7+ 1,17 9,5 0,25 1,4 0,83 3,0
Oxigenados 5,59 45,3 11,35 63,5 18,04 64,4
Fase Aquosa 0,20 1,6 0,71 3,9 0,98 3,5
N&o Identificados 1,65 13,4 0,79 4,4 1,37 49

Legenda: Px- Parafina com x carbonos; Nx-Nafteno com x carbonos; HCx- Hidrocarboneto com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.

A elevada quantidade de compostos oxigenados nestes trés testes esta relacionada a
dois fatores. Um deles, diz respeito a deposicao de coque no catalisador, que correspondeu a
14, 26 e 42% em massa (Tabela 45 do Apéndice F) para os testes com 15, 20 e 30 g de DX,
respetivamente. Como era esperado, uma maior quantidade de carga levou a uma maior
quantidade de coque, que por sua vez, levou a desativacdo gradual do catalisador. Dessa
forma, tornou-se impossivel converter os compostos oxigenados em hidrocarbonetos. Outro
aspeto a ter em conta € a reatividade da molécula de acetona. Alotaibi et al. (ALOTAIBI;
KOZHEVNIKOVA; KOZHEVNIKOV, 2012) mostraram a conversao de acetona em
condigdes mais brandas que as utilizadas e mostraram uma conversao de 100% em apenas 4 h
de reacdo. A presenca de acetona nestes testes, mostra que de facto o catalisador se desativou.
Para suportar esta ideia, a acetona nao foi observada nos testes de 24 h com 10%DX/n-hexano

e 5 g de catalisador. Foi também realizado um XRD dos catalisadores coqueados dos testes



124

T20/5 e T30/5 (Figura 55 do Apéndice M), onde se pode observar que a estrutura cristalina do
catalisador néo se alterou.

O coque pode ndo ser a Unica explicacdo para a baixa hidrodesoxigenacdo da carga. A
formacgdo de agua, que aumentou com o aumento da quantidade de DX, também pode ter
influéncia nestas reagdes. Na verdade, a influéncia da 4&gua na atividade de
hidrodesoxigenacdo de catalisadores de metais de transi¢cdo ainda ndo é bem conhecida e
assente na literatura. Por exemplo, Mortensen et al. (MORTENSEN et al., 2015) mostraram
que a presenca de dgua na HDO de misturas de fenol e 1-octanol levou a desativacdo do
catalisador utilizado, neste caso, M02C/ZrO. Esta desativacdo ocorreu devido & oxidagédo de
Mo2C a MoO.. Para além de afetar a atividade dos catalisadores, a presencga de dgua também
pode inibir a reacdo de compostos intermediarios (ARUN; SHARMA; DALAI, 2015), o que
explica a baixa formacdo de hidrocarbonetos tanto leves como pesados, principalmente nos
dois testes com maior quantidade de DX, onde a formacgdo nestes compostos foi inferior a
10% (% m/m). Enquanto que a taxa de formacdo de coque pode ser controlada com as
condicdes de temperatura e pressao da reacdo, 0 mesmo ndo acontece para a formacdo de
agua. Para além disso, apenas foi observada uma pequena quantidade de dgua. A explicacdo
recai na capacidade de adsorcdo de &gua das zedlitas, funcionando como peneira molecular.
No caso da HZSM-5 foi observado que era necessario cerca de 75% em volume da zedlita de
H->O para se atingir o volume de umidade incipiente nesta zeélita. Dessa forma admitindo que
a zeolita ficou saturada com agua, a quantidade formada de agua pode ser superior a 3,75 g
(considerando os 5 g de zedlita).

E importante referir, neste ponto do trabalho, que em todos os testes realizados em
batelada o balanco de massa fechou acima de 90% e até 95%. Os restantes 5 a 10% de massa
que ndo foram quantificados devem estar relacionados com a fracdo liquida e gasosa, pois 0
coque é relativamente facil de quantificar. Dessa forma, a quantidade de agua formada, pode
explicar parte dessa massa que falta quantificar. Também néo foi contabilizada a quantidade
de H2 que se forma nas reacOes de desidrogenacdo, visto se observar a formacdo de
aromaticos.

De forma a evitar a desativacdo por coque e saturagdo por excesso de agua do
catalisador, decidiu-se manter a carga com 15 g de DX em 90 g de n-hexano e aumentar a
quantidade de catalisador para 10 e 15 g, ou seja, com uma razdo carga/catalisador de 1,5/1 e
1/1. Estes testes foram denominados por T15/10 e T15/15.

Na Tabela 29 apresenta-se a massa (% m/m) obtida da frag&o liquida, gasosa e coque
para as reagdes T15/10 e T15/15.
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Tabela 29. Massa (% m/m) da fracdo liquida, gasosa e coque obtida pela hidroconversdo de
14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando 10 e 15 g do catalisador Pd/HZSM-5.

Massa (% m/m)
T15/10 T15/15
Liquido 89,3 90,2

Gas 2,0 2,5
Coque 0,8 0,7
Total 92,1 93,4

Fonte: O autor, 2019.

O balanco de massa mostrou-se adequado, como nos testes anteriores, ja que fechou
acima de 90%. A seletividade dos produtos gasosos para estas reacées encontra-se na Tabela
58 do Apéndice J. Verificou-se que as parafinas com 3 e 4 carbonos foram os produtos
gasosos que apresentaram maior seletividade, sendo aproximadamente 50 e 30% para 0S
testes T15/15 e T15/10, respetivamente. O CO e CO; também foram formados em
guantidades significativas, apresentado uma seletividade de quase 30% para o teste T15/10 e
mais de 50% para o teste T15/15.

A seletividade dos produtos liquidos obtidos pela hidroconversdo de 14,3% DX/n-
hexano usando 10 e 15 g do catalisador Pd/HZSM-5 encontra-se na Tabela 64 do Apéndice L.
Em relacdo aos produtos liquidos verificou-se uma maior seletividade em parafinas leves (Pe.)
nos dois testes. Esta fragdo corresponde a mais de metade dos produtos liquidos. Em relagédo
aos produtos com cadeias de 7 ou mais carbonos, verificou-se uma seletividade em parafinas e
naftenos de cerca de 24%. Em relacdo as parafinas foram observados compostos até 10
carbonos nos dois testes, sendo que os principais foram os C7, como o heptano e 2-metil-
hexano. Os naftenos foram a classe de compostos observados em maiores quantidades e
observaram-se naftenos até 11 carbonos, sendo que os naftenos Cg foram 0s majoritarios,
principalmente o etil-cicloexano, como se pode observar na Tabela 49 do Apéndice G. De
referir que foram observados em pequenas quantidades compostos di-nafténicos, como por
exemplo a 2-metil-decalina, composto com 11 carbonos. Quanto a fracdo de aromaticos
verificou-se a presenca de compostos com cadeias de 7 a 10 carbonos, como o 1,3-
dimetilbenzeno e o 1,2,4-trimetilbenzeno. Foram também observados aromaticos com dois
anéis, como por exemplo indenos e naftalenos, dando-se o nome de poliaromaticos a esta
classe de compostos. Note que esta classe de compostos nédo tinha sido observada nos outros
testes anteriores. A seletividade em aromaticos foi de 15 e 5% para os testes T15/10 e T15/15,

respetivamente. Os compostos oxigenados sé se observaram no teste com menos catalisador e
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a sua seletividade foi de 3%, correspondendo praticamente a metil-isobutilcetona. Note que
nestes testes ndo foi observada formacgdo de 4gua, mostrando que o aumento da quantidade de
catalisador pode ter um papel importante na conversdo deste tipo de carga. O catalisador
funcionando como peneira molecular, adsorvendo a dgua dentro dos seus poros, impede que
esta tenha influéncia na reacdo e que esta prossiga sem problemas, o que néo se observou nos
testes T15/5, T20/5 e T30/5. Na Tabela 30 apresenta-se o rendimento (g) e a distribuicdo dos
produtos (% m/m, massa de produto por massa total de produtos) para estes testes. O

rendimento detalhado encontra-se na Tabela 54 do Apéndice H.

Tabela 30. Rendimento (g) e distribuicdo de produtos (% m/m) obtidos na hidroconverséo do
n-hexano e 14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando 10 e 15 g do catalisador Pd/HZSM-
5.

T15/10 T15/15
Converséo (%)
DX 100 100
n-hexano 4,4 10,2
Rend. Dist. Produtos Rend. Dist. Produtos
(9) (% m/m) (9) (% m/m)

Coque 0,83 7,8 0,71 4,1
CO 0,12 1,1 0,07 0,4
CO2 0,56 5,2 1,18 6,8
Ps. 3,37 31,7 4,07 23,6
Isbmeros Ps 2,09 19,6 6,88 39,8
N6 0,12 1,1 0,19 11
P7+ 0,57 5,4 0,76 4,4
N7+ 1,34 12,6 2,50 14,5
Aromaticos 0,92 8,7 0,51 2,9
Poliaromaticos 0,19 1,8 0,22 1,3
Total HC7+ 3,03 28,5 3,99 23,1
Oxigenados 0,22 2,1 — —
N&o Identificados 0,30 2,9 0,18 1,0

Legenda: Px- Parafina com x carbonos; Nx-Nafteno com x carbonos; HCx- Hidrocarboneto com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.

A conversdo do DX foi completa nos dois testes, enquanto que a conversdo do n-
hexano foi de 4,4 e 10,2% para os testes T15/10 e T15/15, respetivamente. A conversdo de n-
hexano esta provavelmente relacionada com a quantidade de produtos leves, admitindo que a

sua conversdo se comporta de maneira similar a discutida no capitulo 5.2.6.1. Esta pode ser
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uma das explicagdes para uma maior formagdo destes compostos no teste T15/15 em relacéo
ao teste T15/10. O rendimento (% m/mpx, ver Tabela 54 do Apéndice H) nesta fragdo Ce. em
relacdo a quantidade de carga foi 30 e 46% para os testes T15/10 e T15/15, respetivamente.
Em relagdo aos hidrocarbonetos C7+, verificou-se uma maior quantidade de parafinas e
naftenos para o teste T15/15 e de aromaticos para o teste T15/10. Para além disso também se
verificou a presenca de compostos oxigenados neste Gltimo teste, tal como ja foi referido.
Assim, a maior quantidade tanto de oxigenados como de aromaticos mostra que estes
compostos s@o muito provavelmente intermediarios para a formacdo de parafinas e de
naftenos. Note que nestas condi¢es é dificil sugerir um tipo de mecanismo de reacdo e, por
essa razdo, foi realizado um teste com aliquotas para se poder tracar um perfil de produtos ao
longo da reacdo, que serd mostrado mais adiante.

O rendimento dos compostos C7+ em uma base de DX convertido, ou seja, massa de
produto por massa de DX convertido, para os testes T15/5, T15/10 e T15/15 encontra-se na
Tabela 31. Foi tambeém calculado o consumo de H. para estas reacdes, a partir da diferenca
entre as moles de H a entrada e a saida. Note que este valor é conservativo, visto que o H;
ndo € sd consumido nas reacbes (hidrogenacdo) como também é produzido nas reacGes de

formacdo de aromaticos (desidrogenacao).

Tabela 31. Rendimento (% m/m) em uma base de DX convertido, em hidrocarbonetos Cr+ e
compostos oxigenados para os testes de hidroconversdo de 14,3% DX/n-hexano usando 5, 10
e 15 g do catalisador Pd/HZSM-5 e respetivo consumo de Hz (moles).

Rendimento
(% m/mpx)

Compostos T15/5 T15/10 T15/15
Parafinas Cr+ 2,8 3,8 51
Naftenos Cr+ 3,9 8,9 16,7

Aromaticos 1,1 6,2 3,4

Poliaromaticos — 1,3 1,5

Total HC7+ 78 20,2 26,5

(11,9)* (30,9)* (40,7)*
Oxigenados 37,2 1,5 —
Consumo de Hz (moles)
0,31 0,46 0,51

Legenda: HCx- Hidrocarboneto com x carbonos. *Entre paréntesis: dados para uma base C e H de DX
convertido.
Fonte: O autor, 20109.
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O rendimento em hidrocarbonetos Cv- foi de 8, 20 e 27% para os testes T15/5, T15/10
e T15/15, respetivamente. O aumento da massa de catalisador teve um efeito na producéo de
hidrocarbonetos com 7 ou mais carbonos, principalmente de naftenos, e também na
capacidade de desoxigenacdo da carga. Como consequéncia, observou-se também um
aumento no consumo de H> com o aumento da quantidade de catalisador. Se apenas se tiver
em conta a fragcdo C e H do DX, o rendimento de hidrocarbonetos C7+ foi de 41%.

Como dentre os testes realizados, o teste T15/15 apresentou os melhores resultados,
utilizou-se esta razdo carga/catalisador (15 g de DX e 15 g de catalisador) para todos os testes
seguintes.

Para se analisar o perfil de produtos ao longo da reacdo, foi realizado um teste nas
mesmas condic¢Bes, mas retiraram-se aliquotas de duas em duas horas desde a primeira hora
de reacdo até 11 horas e este teste foi denominado de T15/15Aliquotas. A seletividade em
produtos liquidos, nomeadamente, parafinas leves (Ps.), isbmeros Ps, parafinas e naftenos Cv-,
aromaticos e oxigenados, ao longo das primeiras 11 horas de hidroconversao de 14,3%DX/n-
hexano usando o catalisador Pd/HZSM-5, apresenta-se na Figura 42.

Figura 42. Perfil de produtos obtidos nas primeiras 11 horas de hidroconversdo de
14,3%DX/n-hexano usando o catalisador Pd/HZSM-5.
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Fonte: O autor, 2019.
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Analisando a Figura 42, verifica-se que ap6s 1 hora de reacdo ja ocorreu a formagao
de Ps. e isdmeros Pe. No entanto, os produtos oxigenados foram os produtos majoritérios,
apresentando uma seletividade de 85%. Note que ndo foram identificados cerca de 10% de
produtos. De resto, a percentagem de produtos nédo identificados esteve compreendida entre 8
a 15% na anélise dos produtos liquidos. O DX foi observado no liquido até 5 horas de reacéo,
sendo que nesta aliquota apenas se verificou uma pequena quantidade (ou area do GC-FID).
Apds 3 horas de reacdo, ja foram observados produtos com 7 ou mais carbonos e o0s
compostos oxigenados diminuiram para cerca de 50% de seletividade. Com o aumento do
tempo de reacdo verificou-se uma diminuicdo de compostos oxigenados, tal como era de
esperar. Como ja foi dito, os compostos oxigenados séo transformados em parafinas, naftenos
e aromaticos C7+, bem como em produtos Ce.. NoO entanto, enquanto que em relagdo aos
produtos Ce. foi visivel que a sua seletividade vai aumentando ao longo do tempo, em relagédo
aos produtos C7+ a sua relacdo manteve-se constante a partir de 5 horas de reacdo. A
explicacdo para este facto, € que a medida que estes compostos C7+ sdo produzidos, estes
continuam a reagir e a se converter em compostos mais leves. Por exemplo, 0s compostos
aromaticos podem rapidamente sofrer hidrogenacao nos sitios metalicos levando a formacéo
de naftenos que, de forma sequencial, podem sofrer abertura do anel/hidrogendlise formando
parafinas (ALBERTAZZI et al., 2004). De facto, a transformacdo de DX em aromaéticos
usando zeolitas, incluindo a ZSM-5, ja foi demonstrada em condigBes de cragqueamento
catalitico (BATALHA et al., 2017).

Contudo, a formacdo de parafinas e naftenos C-+ na aliquota de 3 horas indica que
estes compostos também podem ser produzidos diretamente a partir de DX. Assim, a
hidrogenagdo de compostos aromaticos € em parte responsavel pela formacdo de naftenos,
mas ndo pode ser inteiramente relacionada a essa fragdo. Outro ponto a se destacar € que estes
valores estdo em termos de seletividade e ndo em rendimento, pelo que, apesar dos compostos
C7+ apresentarem uma seletividade constante, o seu rendimento estd provavelmente a
aumentar. Isto porque a formacéo de leves ndo provém apenas do DX, mas também do n-
hexano, aumentando assim, mais rapidamente a seletividade em leves do que em pesados.

No caso de um catalisador bifuncional, como Pd/HZSM-5, a quebra de ligacbes C-O e
C=0 podem ocorrer por meio de desidratacdo nos sitios acidos. As espécies desidratadas
migram depois para o0s sitios metalicos onde sofrem reagdes de hidrogenagdo e
desidrogenacdo (RODE et al., 2012). A descarbonilacdo, descarboxilagcdo e desmetoxilagéo
sdo outras reacGes que levam a quebra de C-O ou C=0. Contudo, a remocéo direta do

oxigénio ndo é favorecida por catalisadores de paladio. Por exemplo, a saturacdo de anéis
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aromaticos ou furanicos ocorre, frequentemente, antes da cisdo da ligacdo C-O, uma vez que a
superficie do Pd tem uma interagcdo com o adsorvato mais forte com o anel aromatico do que
com ligacdes de C-O ou C=0. Esta hidrogenacédo preferencial foi também verificada para a
desoxigenacdo de éteres e fenois (KAY LUP et al., 2017a). Geralmente, a transformacéo do
grupo carbonila para metila pode acontecer por meio de trés mecanismos. O primeiro ja
anteriormente comentado, baseia-se no mecanismo de hidrogenacgdo-desidratagéo.
Inicialmente, ocorre a hidrogenacdo do grupo carbonila a alcool, seguido por desidratacdo
formando olefina e, por fim, a hidrogenacéo da dupla ligacdo. O segundo, envolve a primeira
etapa de transformacdo do &lcool seguido por hidrogendlise da ligacdo C-O. O ultimo
mecanismo é por hidrogendlise direta da ligacdo C=0, que ndo é favoravel em catalisadores
de Pd (PROCHAZKOVA et al., 2007).

De facto, os principais produtos oxigenados verificados na aliquota de 1 hora de
reacdo foram cetonas, principalmente a acetona, mas também metil-isobutilcetona e o 4-metil-
3-penten-2-ona, e compostos furanicos, principalmente o furfural, mas também o 2-
metiltetraidrofurano e o dihidro-2-metil-3(2H)-furanona. Em relacdo a conversdao dos
compostos furanicos nomeadamente do 2-metiltetraidrofurano, em catalisadores a base de
paladio, este se forma, muito provavelmente, a partir da saturacdo do anel furénico seguido
pela hidrogenagdo do grupo carbonilo a alcool e hidrogendlise da ligagdo C-O (C-C=0 — C-
C-OH — C-C). Em seguida, a partir de quebra da ligacdo C-O no sitio metalico pode ocorrer
a formacdo de alcoois e hidrocarbonetos sem que seja necessario se ter, antes, a formacéo de
um composto aromatico (BATALHA et al., 2017; KLIEWER et al., 2010).

Em relacdo a conversdo de cetonas, em especial a acetona, apresenta-se na Figura 43 a
seletividade (%) em acetona, metil-isobutilcetona (MIC), 2-metilpentano (2MP) e 3-
metilpentano (3MP).

A formacdo de acetona estd provavelmente associada ao hidrocraqueamento dos
grupos isopropil do DX nos sitios acidos da HZSM-5. Como foi um dos principais produtos
oxigenados obtidos nas primeiras horas de reacdo € importante verificar e estudar a sua

conversao ao longo do tempo.
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Figura 43. Seletividade (%) em acetona, MIC, 2MP e 3MP ao longo das 11 primeiras horas
hidroconverséo de 14,3%DX/n-hexano usando o catalisador Pd/HZSM-5.
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Legenda: MIC: metil-isobutilcetona; 2MP- 2-metilpentano; 3MP: 3-metilpentano.
Fonte: O autor, 2019.

Em catalisadores bifuncionais, a acetona pode ser transformada em moléculas maiores
como a metil-isobutilcetona (MIC) e di-isopropil cetona (DIC) a partir de condensacédo
alddlica. No entanto, a acetona pode também sofrer reacdes paralelas, levando a formacéao de
propano. A rota de formacdo do propano acontece a partir de um alcool como intermediario,
mais concretamente, o isopropanol, formando uma olefina seguida por hidrogenacdo para
propano. No entanto, nenhum dos intermediarios foi observado em nenhuma aliquota. Dessa
forma, a etapa limitante deste esquema bifuncional devera ser a hidrogenacéo da ligagdo C=0
(MAGNOUX et al., 2000). Para além disso, a DIC também ndo foi observada em nenhuma
aliquota. Assim, a principal rota de conversdo da acetona devera ser a formacdo de MIC,

como se pode observar na Figura 44.

Figura 44. Producédo de MIC a partir de acetona em um catalisador bifuncional.
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Fonte: (ALOTAIBI; KOZHEVNIKOVA; KOZHEVNIKOV, 2012).
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Na verdade, a formacdo de MIC foi observada desde a primeira hora de reagdo e apos
trés horas de reacdo, verificou-se que a MIC ia reagindo, visto que a sua seletividade no
liquido foi diminuindo. Alotaibi et al. (ALOTAIBI; KOZHEVNIKOVA; KOZHEVNIKOV,
2012) mostraram a conversdo de MIC a 2MP e 3MP em um catalisador bifuncional
(Pt/HZSM-5). A reacdo envolve a hidrogenacdo em um sitio metélico de MIC a 4-metil-2-
pentanol seguida de desidratacdo do alcool em sitios acidos para formar uma olefina e por
fim, por hidrogenacdo da olefina, obteve-se 0 2MP e 3MP. Este Gltimo é produzido por
isomerizacdo em sitios acidos e no final da reacdo foi obtido uma proporcdo de 2 e 3-
metilpentano de 83:17. Estes resultados, mostram que estes dois compostos sdo formados a
partir do DX. No entanto, também se prevé que resultam da isomerizagdo do n-hexano. Na
verdade, estes resultados ja foram observados em um trabalho em condicGes semelhantes e
em que usaram DX com os carbonos marcados isotopicamente (BATALHA et al., 2017).
Neste trabalho também foi sugerido que a formacdo de compostos com maiores cadeias de
carbono pode estar relacionada com reacBes bimoleculares entre moléculas de DX e
intermediarios. Este tipo de reacdes foi também sugerido nos testes na unidade de leito fixo,
apresentados no capitulo 4. Assim, os compostos C7+ podem ser formados em sitios acidos e
transformados sequencialmente em sitios metalicos por hidrogenagdes, ou, como alternativa,
podem ser produzidos por uma reacdo bimolecular entre DX e acetona ou outro derivado do
DX, bem como compostos derivados da converséo de n-hexano. No entanto, como ndo foram
realizados testes com carbono do DX marcado isotopicamente, tornou-se mais dificil
conseguir tirar conclus@es fiaveis e também mais abrangentes. Para além disso, as condicdes
reacionais (batelada) dependem de muitos fatores, como o tipo de interacdo da carga com o
catalisador, se a adsorcao é superficial ou se € dentro dos poros (difusdo), e onde ocorre a
adsorcdo da carga, se € no sitio metalico ou acido, ou nos dois, e também, o tempo, a
temperatura e a pressao.

No entanto, em relagdo aos produtos leves, verificou-se também que estes aumentaram
gradualmente ao longo da reacdo. A elevada formacdo de hidrocarbonetos leves pode estar
relacionada com a capacidade do paladio de ativar reacdes de hidrogendlise. De facto, a
hidrogenagdo vem, em muitos casos, acompanhada por reacGes indesejaveis, como a
hidrogendlise, especialmente em moléculas com estruturas tensionadas como o caso de
compostos ciclicos. Nestes compostos, a quebra de ligacbes pode ocorrer fora ou dentro do
anel, dando-se o nome de exociclicas e endociclicas, respetivamente. A quebra de ligacGes
C-C endociclicas é normalmente chamada de abertura de anel (SHI, 2012). Estas reacGes

estdo geralmente relacionadas com a quimica em defeitos superficiais ou em sitios de baixa
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coordenagdo (ZAERA, 2017). Além disso, a forca de ligagdo, estados de hibridacdo e
sobreposicOes de orbitais das ligacbes C-C e respetivas ligagbes C-H sdo fatores que
influenciam parametros cinéticos e termodinamicos, e por isso, a seletividade e atividade
destas reacdes na superficie de metais nobres. Estes metais sdo muito utilizados neste tipo de
reacOes, devido a sua capacidade para ativar o H2. Em cargas oxigenadas, como no caso deste
trabalho, ndo se tem apenas a quebra de ligagdes C-C, mas também de ligagGes C-O e C=0. A
inibicdo de reacdes indesejadas como a hidrogenodlise ndo é um processo facil ja que depende
de muitos fatores, como tipo e quantidade de catalisador, tipo de metal e adsorvato,
temperatura, presséo e tempo de reacdo (BOND, 2006; ZHOU et al., 2018).

A possibilidade de reduzir a atividade de hidrogenacao, pode ajudar a reduzir ou até
suprimir totalmente as reacdes indesejaveis, alterando 0 mecanismo de reacdo dos produtos e,
dessa forma, melhorar a seletividade nos produtos desejados. Uma hipdtese é realizar a reacdo
com o catalisador coqueado, estando nessas condigdes, menos ativo. A reacdo com
catalisadores pré-coqueados € bastante utilizada na inddstria. Por exemplo, de forma a
melhorar a seletividade para reacdes de isomerizacdo do xileno, o catalisador, neste caso a
HZSM-5, é pré-coqueado. Dessa forma, mesmo pequenas quantidades de coque sdo
suficientes para bloguearem sitios &cidos que poderiam promover reacles indesejadas
(BAUER et al., 2001). O desempenho deste tipo de catalisadores pré-coqueados depende
essencialmente do reagente e do tipo de produto, bem como das espécies que levaram a
formacéo do cogue (COLLETT; MCGREGOR, 2016). Como na reacdo com 15 g de DX e 15
g de catalisador Pd/HZSM-5 apenas se observou uma pequena quantidade de coque, foram
realizados testes com o catalisador coqueado para ver como influenciaria nas reacoes,
principalmente na formacdo de produtos leves. Os resultados deste teste encontram-se no
topico 5.2.7.3.

Contudo, antes de se mostrar este teste com o catalisador coqueado € importante
definir alguns pontos. Um deles, ¢ a elevada formacéo de acetona verificada nos testes T15/5,
T20/5 e T30/5, bem como no teste com 2 horas do tépico 5.2.6.1. Neste caso, a grande
quantidade de acetona formada pode ter origem na clivagem das ligagOes dos grupos
isopropilidénicos do DX levando 0 mesmo a se reverter a sua forma original, ou seja, a xilose.
Para se tirar a duvida de que a xilose promove estas reacdes levando a formagédo de
hidrocarbonetos sem necessidade de proteger os seus grupos hidroxila, foi realizado um teste
com 10 g de xilose, 5 g de acetona e 90 g de n-hexano, usando 15 g de Pd/HZSM-5 e os seus

resultados estdo apresentados nas Tabelas 69 e 70 do Apéndice N.
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Deste teste foi possivel concluir que se obteve uma grande quantidade de produtos
leves, oxigenados e aromaticos, principalmente poliaromaticos. A formacao de poliarométicos
ajuda a explicar a elevada formacéo de coque, visto que estes sdo precursores de coque (KAY
LUP et al., 2017b). A xilose, sendo muito reativa e ndo se dissolvendo em acetona e nem em
n-hexano, dificulta a sua reacdo com o catalisador, promovendo a formacao de poliarométicos
e, posteriormente, de coque. Pela anélise TG ao catalisador ap0s este teste, foi obtido cerca de
20,3% (em massa de amostra) de coque. Foram também observadas pequenas quantidades de
parafinas e naftenos de 7 a 9 carbonos. Contudo, este teste mostrou que a protecao dos grupos
hidroxila da xilose, por meio da formagé&o de liga¢Oes de acetal com grupos isopropilidénicos,
tornando a molécula menos reativa, é fundamental para que se consiga reagir este tipo de
cargas e se produzirem quantidades significativas de hidrocarbonetos C7+, e com baixa
formacéo de coque. Por exemplo, Carlson et al. (CARLSON et al., 2010) realizaram a pirélise
de glicose usando ZSM-5, e obtiveram rendimentos em coque sempre superiores a 30%,
sendo a sua formacdo proveniente de polimeros furénicos. Os autores concluiram que para
atingirem bons rendimentos em aromaticos era necessario manter a concentracdo de
oxigenados baixa, para evitar uma grande formacdo de coque. No entanto, foi necessario
reduzir a concentracdo de glicose e usar temperaturas a rondar os 600 °C.

Foi também realizado um teste usando apenas o suporte, ou seja, a ze6lita HZSM-5,
com o intuito de se entender o efeito do Pd nas reacgdes. Os resultados do hidroprocessamento
de 14,3%DX/n-hexano a 250 °C, 40 bar H e durante 24 h usando HZSM-5 encontram-se no
Apéndice N. Na Tabela 71 do Apéndice N, é possivel observar que apenas foram obtidos
produtos oxigenados, especialmente acetona, mostrando que de facto o Pd tem um papel
fundamental na desoxigenacdo da carga, como era de esperar. Neste teste foi obtida uma
elevada quantidade de coque quando analisado por TG (31,2% em massa de amostra)
mostrando que o catalisador se desativou consideravelmente, comprovada pela presenca de
DX mesmo apds 24 horas de reacdo. De referir, também, que foram observadas olefinas neste
teste, como o metil-cicloexeno e que ndo se verificou a presenca de MIC, mostrando que a

formacéo deste composto depende de um catalisador bifuncional.

5.2.6.3 Efeito do catalisador coqueado

Para se realizarem estes testes, foi utilizado o catalisador PA/HZSM-5 ap0s a reacao de

hidroprocessamento de 14,3%DX/n-hexano (T15/15). A carga admitida ao reator de batelada
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foi de 15 g de DX e 90 g de n-hexano e foram utilizados 15 g de catalisador. As condigdes do
teste foram iguais as do teste com Pd/HZSM-5 fresco, ou seja, 250 °C, 40 bar de Hz e 24 h de
reacdao a uma velocidade de agitacao de 300 rpm. Como jéa foi referido, a quantidade de coque
obtida no teste com o catalisador fresco foi cerca de 4,5% em massa de amostra (pela analise
de TG). Foi realizado também o pré-tratamento ao catalisador coqueado, como explicado no
capitulo 5.2.6.1. Este teste foi denominado de T15/15Coque.

Na Tabela 72 do Apéndice O apresenta-se a massa (% m/m) obtida da fracéo liquida,
gasosa e coque para este teste, onde € possivel verificar que o balango de massa fechou a
90,4%. A seletividade em produtos gasosos e liquidos encontra-se na Tabela 59 do Apéndice
J e Tabela 65 do Apéndice L, respetivamente.

Para se discutirem os resultados obtidos, apresenta-se na Tabela 32 o rendimento (g) e

a distribuicdo de produtos (% m/m) para esta reacdo e para o teste T15/15 como referéncia.

Tabela 32. Rendimento (g) e distribuicdo de produtos (% m/m) obtidos na hidroconverséo do
n-hexano e 14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 coqueado
e Pd/HZSM-5 fresco.

T15/15Coque T15/15
Converséo (%)
DX 100 100
n-hexano 3,6 10,2
Rend. Dist. Produtos Rend. Dist. Produtos
(9) (% m/m) (9) (% m/m)

Coque 1,87 23,1 0,71 4,1
CcO 0,06 0,8 0,07 0,4
CO2 0,59 7,2 1,18 6,8
Ps- 1,99 24,6 4,07 23,6
Isbmeros Ps 0,46 5,7 6,88 39,8
\B 0,05 0,7 0,19 1,1
P7+ 0,66 8,2 0,76 4,4
N7+ 0,89 11,0 2,50 14,5
Aromaticos 0,24 3,0 0,51 2,9
Poliaromaticos 0,04 0,4 0,22 1,3
Total HC7+ 1,83 22,6 3,99 23,1
Oxigenados 0,83 10,2 — —
N&o Identificados 0,41 51 0,18 1,0

Legenda: Px- Parafina com x carbonos; Nx-Nafteno com x carbonos; HCx- Hidrocarboneto com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.
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No teste com o catalisador coqueado verificou-se que a conversao do DX foi completa
enquanto que a conversdo do n-hexano foi de 3,6%, bem menor do que a conversdo verificada
no teste com o catalisador fresco, que foi de 10%.

A partir da analise dos produtos (Tabela 32) verificou-se uma grande formacdo de
parafinas leves bem como a presenca de compostos oxigenados. Por outro lado, a formagéo de
hidrocarbonetos C7+ foi baixa, cerca de 1,8 g, enquanto que no teste T15/15 foram obtidos 4
g. Por exemplo, em uma base de C e H do DX, o rendimento em hidrocarbonetos C--+ foi de
apenas 18,7%, um valor bem menor do que o que foi verificado no teste com o catalisador
fresco (40,7%), como se pode observar na Tabela 31 do capitulo 5.2.6.2.

No entanto a maior diferenca entre estes dois testes foi na formacdo de coque e de
isdbmeros Ps. Em relacdo ao coque, no teste T15/15Coque, este correspondeu a cerca de 23%
dos produtos, enquanto que no teste T15/15 foi apenas 4%. Para além disso, considerando que
o0 coque ¢é formado apenas a partir do DX, este correspondeu a um rendimento de 12,5% dos
produtos provenientes do DX, e em uma base C e H do DX, este valor aumenta para 19%. Em
relacdo aos isébmeros Pe, enquanto que no teste T15/15Coque estes compostos
corresponderam a 6% dos produtos, no teste T15/15 este valor foi de quase 40%. Esta
diferenca nos resultados pode ser explicada tanto pela conversdo de n-hexano como pela
desoxigenacdo da carga, nomeadamente de metil-isobutilcetona. Este composto correspondeu
a cerca de 13% dos produtos liquidos (Tabela 49 do Apéndice G). Como ja foi discutido, a
conversdo de DX, mais especificamente de MIC, nas condicdes reacionais utilizadas leva a
formacdo de 2 e 3-metilpentano e, muito provavelmente, parte do n-hexano também foi
convertido nestes compostos. Assim, a conversao baixa de n-hexano e a presenca de uma
grande quantidade de metil-isobutilcetona no liquido, explicam o porqué de se ter obtido
apenas uma pequena quantidade de isdmeros Pe.

Devido a maior formacdo de coque, a menor formacdo de hidrocarbonetos C7+ € a
presenca de compostos oxigenados, concluiu-se que a reagdo com o catalisador coqueado néo
apresentou melhorias em relacéo ao teste com o catalisador fresco, ou seja, que o facto de o
catalisador estar menos ativo no inicio da reagdo, inibisse a hidrogenolise e melhorasse a
formagéo de hidrocarbonetos C7.

A adicdo de um segundo metal ao catalisador pode ser uma solugdo para inibir a
hidrogenolise. O trabalho pioneiro de Sinfelt (SINFELT, 1973) sobre a hidrogendlise de etano
em ligas metalicas de Cu-Ni mostrou que mesmo uma pequena percentagem de Cu (cerca de
5% em razdo atdbmica) teve um efeito na atividade de hidrogendlise para menos de metade. O

cobre € conhecido por suprir a quebra de ligacdes C-C e de ser altamente eficiente para a
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quebra de C-O por meio de desidrogenacéo. Dessa forma, a adicdo de Cu ao Pd pode ajudar
ndo so a inibir a hidrogenolise como a promover as reagdes de HDO. Por exemplo, Sitthisa et
al. (SITTHISA et al., 2011) demonstraram que a adi¢cdo de Cu ao Pd/SiOz, levou a formacéo
de ligas Pd-Cu que alteraram a estrutura eletronica da que foi observada no catalisador
contendo apenas Pd. Dessa forma, verificaram uma menor taxa de descarbonilagdo e, em
contrapartida, uma maior taxa de hidrogenacdo nos catalisadores contendo Pd e Cu. Em um
outro trabalho, Lesiak et al. (LESIAK et al., 2014) trabalharam com catalisadores de Pd-
Cu/Al;03 na hidrogenagdo de furfural. Eles verificaram que a adicdo de Cu limitou a
formacdo de &lcool tetrahidrofurfurilico, em comparagdo com o catalisador monometalico
Pd/Al20s. No entanto, realizando uma reducdo do catalisador a 300 °C, verificou-se a
formacdo de ligas Pd-Cu, que favoreceram a seletividade em alcool furfurilico. Estes
trabalhos mostraram que a adi¢do de Cu, pode alterar a seletividade dos produtos, ou seja,
alterar o mecanismo de reagdo da carga.

Assim, foram preparados catalisadores bimetélicos de Cu e Pd, com Vvérias razGes
atdbmicas, suportados em HZSM-5. O efeito da adicdo de cobre serd discutido no capitulo

seguinte.

5.2.6.4 Efeito da adicéo de cobre

Neste capitulo, serdo apresentados os testes cataliticos realizados com catalisadores
bimetalicos de Cu e Pd com diferentes razGes atdmicas, que foram preparados como
explicado no capitulo 5.1.1.2. O teor metalico de Pd no catalisador foi mantido em 0,5% (%
m/m). Os catalisadores com 1Cu:10Pd, 4Cu:10Pd e 4Cu:6Pd apresentam 0,03, 0,12 e 0,20%
em massa, respetivamente. As condi¢fes experimentais para os testes cataliticos foram iguais
a do capitulo anterior, ou seja, 15 g de DX em 90 g de n-hexano e 15 g de catalisador com
pré-tratamento. O hidroprocessamento ocorreu a 250 °C e 40 bar de H> com uma agitacdo de
300 rpm durante 24 horas de reagdo. A esses testes foi dada a seguinte denominagé&o:

» T1CulOPd - Teste de 24 h com 15 g DX em 90 g de n-hexano (14,3%DX/n-
hexano) e 15 g de catalisador 1Cu10Pd/HZSM-5.

» T4CulOPd - Teste de 24 h com 15 g DX em 90 g de n-hexano (14,3%DX/n-
hexano) e 15 g de catalisador 4Cul0Pd/HZSM-5.

» T4Cu6Pd - Teste de 24 h com 15 g DX em 90 g de n-hexano (14,3%DX/n-
hexano) e 15 g de catalisador 4Cu6Pd/HZSM-5.
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Na Tabela 33 apresenta-se a massa (% m/m) obtida da fracdo liquida, gasosa e coque
para estas reagoes.

Tabela 33. Massa (% m/m) obtida de liquido, gas e coque a partir da hidroconversao de
14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando os catalisadores bimetalicos.

Massa (% m/m)
T1CulOPd T4CulOPd T4Cu6Pd

Liquido 91,7 91,1 89,9
Gas 1,8 2,7 1,8
Coque 0,5 0,6 1,5
Total 94,1 94,4 93,2

Fonte: O autor, 2019.

Nestas reacOes, observou-se que o balanco de massa fechou em torno dos 93 e 94%,
sendo a fracdo liquida a obtida em maior quantidade. A seletividade em produtos gasosos
obtidos pela hidroconversdo de 14,3% DX/n-hexano usando catalisadores bimetalicos de Cu e
Pd encontra-se na Tabela 60 do Apéndice J. A partir da seletividade dos produtos gasosos, €
possivel verificar que o produto majoritéario foi 0 CO». De resto, também se observou uma boa
seletividade em parafinas de 2 a 4 carbonos. Na Tabela 34 apresenta-se a seletividade em
produtos liquidos obtida nestas reacGes. A seletividade detalhada dos produtos liquidos

encontra-se na Tabela 66 do Apéndice L.

Tabela 34. Seletividade (%) dos produtos liquidos obtidos pela hidroconversdo de n-hexano
puro e 14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando os catalisadores bimetalicos.

Seletividade (%0)

Compostos T1CulOPd T4CulOPd T4Cu6Pd
Total P35 20,4 36,5 33,3
Isbmeros Ps 45,7 36,2 34,1
Ne 1,7 1,3 2,8
Total P,N7+ 26,8 20,9 22,5
Aromaticos 2,3 2,7 3,0
Poliaromaticos 0,7 0,5 2,3
Nao Identificados 2,4 1,8 2,0

Legenda: Px- Parafina com x carbonos; Nx- Nafteno com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.
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Em relacdo aos produtos liquidos observou-se uma maior seletividade em isémeros Ps,
para estes trés testes. Em relagcdo as parafinas leves, a sua seletividade aumentou com o
aumento da quantidade de Cu, o que ndo era esperado, visto que se pretendia inibir o excesso
de hidrogendlise, e por isso, diminuir a quantidade de produtos leves. Verificou-se um
aumento em i-butano e de pentano com o aumento do teor de cobre, como se pode observar
na Tabela 50 do Apéndice G onde estdo detalhados os principais produtos liquidos obtidos
nestes testes. No entanto, verificou-se uma diminuicdo de 2 e 3-metilpentano. Nestes trés
testes, foram observadas parafinas com cadeias de até 10 carbonos, sendo que as principais
foram as com cadeias de 7 carbonos, como o0 2 e 3-metilhexano e o heptano. Em relagcdo aos
naftenos, verificaram-se compostos até 12 carbonos. No entanto, observou-se uma maior
seletividade dos que continham 8 e 9 carbonos na sua cadeia, como por exemplo o 1-etil-3-
metilciclopentano e 1,2,4-trimetilcicloexano. Note que foram observados naftenos com dois
anéis, mais propriamente, o composto 1,6-dimetildecalina, que apresenta 12 carbonos na sua
constituicdo. Em relacéo aos aromaticos verificou-se a formacao de compostos C7 a Cio. Além
disso, verificou-se que a sua seletividade aumentou e que o principal composto formado nesta
classe foi 0 1,2,4-trimetilbenzeno. No teste com maior quantidade de Cu foi verificada uma
maior seletividade em poliaromaticos. Este valor pode ajudar a explicar a maior formacéo de
coque neste teste (Tabela 33), visto que estes compostos sdo precursores de coque (KAY LUP
etal., 2017a).

Para que se possa analisar mais facilmente o efeito do cobre, a discussdo dos
resultados obtidos sera realizada em relacdo aos produtos leves e aos produtos pesados,
comparando com o teste T15/15 do capitulo 5.2.6.2, onde se usou o catalisador monometalico
(Pd/HZSM-5). O rendimento detalhado dos produtos obtidos nestes testes encontra-se na
Tabela 55 do Apéndice H. Na Figura 45 apresenta-se o rendimento (% m/m) em relacdo a
carga convertida de parafinas leves para os testes com catalisadores bimetalicos (T1CulOPd,
T4CulOPd e T4Cu6Pd) e também o teste nas mesmas condicbes com o catalisador
monometalico Pd/HZSM-5 (T15/15), para fins comparativos.

Analisando a Figura 45, é possivel concluir que a adi¢do de cobre ndo apresentou um
efeito significativo em relacdo a formacao de parafinas leves. Pelo contrario, nos testes com
maior quantidade de cobre verificou-se um maior rendimento em Ps, P4 e Ps. Por exemplo, em
relacdo ao butano, o seu rendimento subiu de 5% no teste com o catalisador monometalico
para 13% no teste com o catalisador bimetalico 4Cul0Pd/HZSM-5.
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Figura 45. Rendimento (% m/m) de parafinas leves obtidas pela hidroconversdao de
14,3%DX/n-hexano usando catalisadores os bimetalicos e monometalico (Pd/HZSM-5).
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Legenda: Px: Parafina com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.

Quanto aos isdmeros de n-hexano (Ps) verificou-se uma diminui¢do na sua formagé&o.
Estes resultados sugerem que a adicdo de cobre alterou o mecanismo de formacdo de
parafinas leves, estando possivelmente relacionado tanto com a conversdo de DX como com a
conversdao de n-hexano. Enquanto que a conversdo de DX foi completa em todos os testes, a
conversdo do n-hexano foi cerca de 10% para os testes T15/15 e T4CulOPd enquanto que
para os testes TICulOPd e T4Cu6Pd foi de 8,1 e 8,8%, respetivamente (ver Tabela 55 do
Apéndice H). Outro aspeto a ter em conta é a semelhanca entre os testes T15/15 e T1CulOPd,
mostrando que, neste catalisador, a adicdo de cobre pode ter sido muito baixa nao
apresentando, assim, um efeito visivel em relacdo ao Pd. De facto, pela anélise de XPS néo
foi possivel observar o Cu na superficie do catalisador (capitulo 5.2.4). No entanto, nos outros
catalisadores bimetalicos, pelas imagens TEM, foi possivel observar que o Cu se depositou
nos mesmos locais que o Pd, formando, muito possivelmente, ligas metalicas, visto que os
catalisadores foram reduzidos a uma temperatura superior a 250 °C (PEI et al., 2017). A
formagéo de ligas metalicas leva a que ocorra uma perturbacéo eletrénica no meio e que de
certa forma altera 0 mecanismo de reacdo da espécie adsorvida (KAY LUP et al., 2017b).

A adigdo de Cu tinha como objetivo afetar a capacidade de hidrogenolise de Pd, e ter

um efeito semelhante ao observado por Sinfelt (SINFELT, 1973) em catalisadores de Ni e Cu.
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Tal efeito ndo foi observado, pelo menos no que diz respeito a formacao de parafinas
leves. Contudo, o Cu pode ter tido influéncia no tipo de produtos pesados formados. Assim,

apresenta-se na Figura 46 o rendimento (% m/m) em produtos C7+ para estes testes com
catalisadores mono e bimetalicos.

Figura 46. Rendimento (% m/m) de parafinas e naftenos C-+ e aromaticos obtidos pela
hidroconversdo de 14,3%DX/n-hexano usando os catalisadores bimetalicos e monometalico
(Pd/HZSM-5).
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Legenda Cx: Composto (parafina e nafteno) com x carbonos; Ar- Aromaticos.

Fonte: O autor, 2019.

A partir da analise da Figura 46, é possivel concluir que para todos os testes os
principais produtos obtidos sdo os produtos Cg. No entanto, observou-se um ligeiro aumento
na formacgdo de produtos com 9 e 10 carbonos no teste T1CulOPd em relacdo ao teste
equivalente sem Cu, ou seja, T15/15. Observou-se, ainda, a formagdo de compostos
nafténicos com dois anéis (bi-nafténicos) e um menor rendimento em aromaticos nos testes
com Cu. Contudo, ¢ possivel concluir que o aumento da quantidade de Cu néo teve efeito na
obtencdo de maiores quantidades de produtos C7+ e menos Cs.. Para que se visse um efeito
maior, possivelmente seriam necessarias maiores quantidades de Cu. Estes testes foram
realizados, baseando-se nos resultados obtidos no trabalho de Sinfelt (SINFELT, 1973), onde
poucas quantidades de Cu tiveram um grande efeito no Ni para a reacdo de hidrogendlise do

etano. O que se pretendia era o isolamento de 4&tomos de Pd para que a sua atividade de
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hidrogendlise diminuisse, e para além disso, dificultar o fendmeno de spillover do hidrogénio
para outra particula de Pd.
Na Tabela 35 apresenta-se o rendimento (% m/m) em uma base de C e H do DX para

estes testes e para o teste T15/15.

Tabela 35. Rendimento (% m/m) em uma base C e H de DX em parafinas, naftenos e
aromaticos Cz+ para os testes de hidroconversdo de 14,3% DX/n-hexano usando 0s
catalisadores bimetélicos.

Rendimento
(% m/mcH bx)
Compostos T1CulOPd T4CulOPd T4Cu6Pd T15/15

Parafinas C7+ 9,8 8,7 6,4 7,8
Naftenos Cr+ 27,4 21,7 20,8 25,5
Aromaticos 3,2 3,9 3,6 5,2

Poliaromaticos 1,0 0,8 2,7 2,2
Total 41,4 35,1 33,5 40,7

Fonte: O autor, 2019.

O rendimento em compostos Cz+ foi diminuindo com o aumento do teor de cobre,
passando de 41 para 33%. Verificou-se em todos os testes uma maior quantidade de naftenos
em relacdo a parafinas. Quanto a fracdo de aromaticos verificou-se uma maior formacéo
destes compostos no teste realizado com o catalisador 4Cu6Pd/HZSM-5, principalmente de
poliaromaticos.

Como ndo se verificou o efeito pretendido com a adicdo de Cu ao catalisador nem com
0 teste com catalisador desativado com coque (T15/15Coque do capitulo 5.2.6.3) foi
necessario encontrar outra alternativa para melhorar o rendimento em hidrocarbonetos Cv-.
Dessa forma, ao observar a molécula de DX, verifica-se que o seu tamanho (cerca de 1,03
nm) é bem superior aos poros da zeélita ZSM-5, sendo que estes apresentam tamanhos
compreendidos entre 0,47-0,52 nm. Assim, a difusdo do DX nos poros devera ser bastante
dificil. Por essa razdo, grande parte das reagcGes devem acontecer na superficie do catalisador,
0 que promove a competicdo entre 0s reagentes para se adsorverem nos sitios ativos e,
portanto, de reagirem. Talvez seja esta uma das razdes para se ter uma conversdo de n-hexano
muito baixa (<11%) em todas as rea¢des. O DX sendo uma molécula muito mais reativa que o
n-hexano, tem sempre preferéncia para adsorver no sitio ativo na superficie do catalisador. No

entanto, a possibilidade de aumentar o tamanho dos poros do suporte, ou seja, da HZSM-5,
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poderia facilitar a difusdo do DX para dentro dos mesmos, havendo um maior aproveitamento
da area especifica do catalisador e dos seus respetivos sitios ativos.

Por esta razdo, foi sintetizada uma zeolita HZSM-5 mesoporosa, de forma a se estudar
o efeito das suas propriedades texturais (capitulo 5.2.2) na hidroconversédo do DX e n-hexano.
Assim, no capitulo seguinte serdo apresentados os resultados obtidos com o catalisador de Pd
suportado em zeo6lita mesoporosa, Pd/HZSM-5 mesoporosa.

5.2.6.5 Efeito da mesoporosidade do suporte

Para se testar o efeito da mesoporosidade do suporte na hidroconversédo do DX, foi
preparado um catalisador de Pd suportado em uma zedlita HZSM-5 mesoporosa. O método
experimental para a preparacdo da ze6lita mesoporosa encontra-se descrito no capitulo
5.1.1.1. Assim, o hidroprocessamento de 15 g de DX em 90 g de n-hexano (14,3%DX/n-
hexano) foi realizado a 250 °C e 40 bar H> durante 24 h com uma velocidade de agitacdo de
300 rpm usando 15 g de catalisador Pd/HZSM-5 mesoporosa. Este teste foi denominado de
T15/15MESO, e foi comparado ao teste T15/15 do capitulo 5.2.6.2, realizado com o
catalisador Pd/HZSM-5.

Na Tabela 36 apresenta-se a massa (% m/m) obtida da fracdo liquida, gasosa e coque
para este teste.

Tabela 36. Massa (% m/m) obtida de liquido, gas e coque a partir da hidroconversdo de
14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando os catalisadores Pd/HZSM-5 e Pd/HZSM-5
mesoporosa.

Massa (% m/m)
T15/15 T15/15MESO

Liquido 90,2 931

Gas 2,5 1,4
Coque 0,7 0,6
Total 93,4 95,1

Fonte: O autor, 2019.
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O balanco de massa fechou em 93,4 e 95,1% para os testes T15/15 e T15/15MESO,
respetivamente. A quantidade obtida de fragdo liquida foi superior no teste em que se utilizou
a HZSM-5 mesoporosa. Em relacdo a fracdo de gas, esta foi obtida em maior quantidade no
teste com HZSM-5. A quantidade de coque foi idéntica nos dois testes. A seletividade dos
produtos gasosos obtidos pela hidroconversdo de 14,3% DX/n-hexano usando catalisadores
de Pd suportados em HZSM-5 e HZSM-5 mesoporosa encontra-se na Tabela 61 do Apéndice
J. O CO> foi o produto gasoso majoritario, enquanto que se verificou apenas uma pequena
quantidade de CO no teste T15/15MESO. Quanto a formacdo de parafinas leves a sua
seletividade apresentou algumas diferencas entre os dois testes. Por exemplo, a seletividade
em etano (P2) foi mais do dobro para o teste com T15/15MESO em relagdo ao teste T15/15,
enguanto que diminui para metade a seletividade em metano e propano. Em relacdo ao butano
e pentano a seletividade nestes compostos foi semelhante.

A seletividade dos produtos liquidos obtida nos testes T15/15 e T15/15MESO
encontra-se na Tabela 67 do Apéndice L. Em relacdo a formacdo de parafinas Ce.,
verificaram-se algumas alteracBes quanto a sua seletividade, principalmente em relacdo a
formacéo de butano (P4) e de isdmeros Ps. A seletividade em P4 aumentou de 7,3 para 19,4%
no teste T15/15MESO enquanto que em isémeros Ps a seletividade diminuiu para menos de
metade, passando de 49,5 para 19,7%. Em relacdo as parafinas e naftenos C7+, foi notério um
aumento na seletividade em produtos com maiores cadeias de carbono para essas duas classes
de compostos, principalmente nos com cadeias com 9 carbonos. Por exemplo comparando a
seletividade em Py e Ng nos dois testes, verificou-se que no teste T15/15MESO, a seletividade
aumentou de 0,4 para 1,5% e de 3,9 para 8,2%, respetivamente. Na Tabela 51 do Apéndice G,
apresentam-se 0s principais produtos obtidos no teste T15/15MESO, onde se pode observar
uma boa seletividade em 1-etil-4-metilcicloexano e 1-metil-2-propilciclopentano. Em relacao
a fracdo de aromaticos, a sua seletividade também aumentou no teste com HZSM-5
mesoporosa. Para ser mais fécil de visualizar a formacdo dos produtos leves e pesados, sera
discutido o rendimento de produtos leves e pesados obtido em relacéo a carga convertida (%
m/m) em separado para estes dois testes. Assim, apresenta-se na Figura 47, o rendimento (%
m/m) em parafinas leves. A conversdo de DX e n-hexano e o rendimento detalhado dos
produtos obtidos no teste T15/15MESO encontram-se na Tabela 56 do Apéndice H. A
conversdo do DX foi completa enquanto que a do n-hexano foi cerca de 3 e 10% no teste
T15/15MESO e T15/15, respetivamente.
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Figura 47. Rendimento (% m/m) de parafinas leves obtido pela hidroconversdo de
14,3%DX/n-hexano usando os catalisadores PA/HZSM-5 e Pd/HZSM-5 mesoporosa.
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Legenda: Px: Parafina com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.

Pela Figura 47, é possivel observar a diferenca no rendimento em parafinas leves,
verificando-se uma maior diferenca quanto a formacéo de P4 e, principalmente, de Ps. Neste
ultimo verificou-se uma diminuicdo do rendimento de 30% no teste T15/15 para 10% no teste
T15/15MESO.

Na Figura 48 apresenta-se o rendimento (% m/m) em parafinas e naftenos C7+ obtido
pelos testes usando catalisador de Pd suportado em HZSM-5 e HZSM-5 mesoporosa. Por
analise da Figura 48, ¢é possivel verificar que o rendimento de parafinas e naftenos Cz+ foi
maior no teste com HZSM-5 mesoporosa. Enquanto que o perfil de formacéo de parafinas foi
semelhante nos dois testes, 0 mesmo ndo aconteceu em relacdo aos naftenos. Quanto a esta
classe de compostos, verificou-se um maior rendimento em parafinas e naftenos com 9
carbonos, chegando a 5% do rendimento total de produtos. Um maior diametro médio dos
poros e volume de mesoporos em relagdo a HZSM-5 sem tratamento alcalino, como
observado na Tabela 19 do capitulo 5.2.2, pode explicar este resultado, mostrando que o DX
ou derivados do mesmo podem ter-se convertido ndo sé na superficie, mas também nos poros
da zeo6lita, promovendo a seletividade em compostos com maiores cadeias de carbono. Em
relacdo aos aromaticos também se verificou uma maior formacdo dos mesmos no teste
T15/15MESO, como se pode observar na Tabela 56 do Apéndice H.
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Figura 48. Rendimento (% m/m) de parafinas e naftenos C7+ obtido pela hidroconversao de
14,3%DX/n-hexano usando os catalisadores PA/HZSM-5 e Pd/HZSM-5 mesoporosa.
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Fonte: O autor, 2019.

Admitindo que o coque, CO, CO e compostos C7+ sdo formados apenas a partir do
DX, apresenta-se na Tabela 37 o rendimento (% m/m), em uma base de DX, nestes
compostos, nos testes T15/15 e T15/15MESO. Também se apresenta, na Tabela 37, o

rendimento em coque e hidrocarbonetos C7+ em uma base C e H de DX.

Tabela 37. Rendimento (% m/m) em uma base de DX convertido, em coque, CO, CO; e
parafinas, naftenos e aroméaticos C7+ e em uma base C e H de DX convertido em coque e
hidrocarbonetos C7+ para os testes de hidroconversdo de 14,3% DX/n-hexano usando 0s
catalisadores Pd/HZSM-5 e Pd/HZSM-5 mesoporosa.

Rendimento Rendimento
(% m/mpx) (% m/mcH bx)
Composto T15/15 T15/15Meso  T15/15  T15/15Meso

Coque 4,7 4,2 7,2 6,5
CcO 0,5 0,0 — _

CO2 79 4,5 — _
Parafinas Cr7+ 51 6,2 7,8 9,5
Naftenos Crz+ 16,7 17,3 25,5 26,6
Aromaticos 3,4 5,8 5,2 8,9
Poliaromaticos 1,5 0,9 2,2 1,4
Total 39,7 38,8 40,7 46,2

Fonte: O autor, 2019.
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Pela andlise da Tabela 37, verificou-se que se obteve uma baixa formacdo de coque
nos dois testes, menos de 5% de rendimento em relacdo ao DX convertido. Para além disso a
fracdo de CO e CO: apenas correspondeu a cerca de 8 e 5% no teste T15/15 e T15/15Meso,
respetivamente, o que significa que grande parte do oxigénio deve estar na forma de H-O,
pois ndo foram verificados compostos oxigenados no liquido. Em relagdo a formacdo de
hidrocarbonetos Cr+, verificou-se uma maior quantidade de parafinas, naftenos e,
principalmente, aromaticos no teste com a zeolita mesoporosa.

Em uma base de C e H do DX, é possivel observar um rendimento de cerca de 6,5%
em coque e de 46% para produtos C7+ no teste com a zeolita mesoporosa. Os restantes 47% de
produtos sdo muito provavelmente hidrocarbonetos leves, pois a quantidade de CO e CO>
formada foi muito baixa, mostrando a boa capacidade destes catalisadores em promoverem a
formacdo de hidrocarbonetos. Devido a estas propriedades e ao facto de ndo se terem
observado compostos oxigenados nestas reacoes, € possivel afirmar que se obteve uma fracao
drop-in’ passivel de ser utilizada em processos de refino.

Note que todos os testes com DX tiveram como objetivo principal mostrar o conceito
de que este tipo de carga (DX/n-hexano) pode ser convertido em hidrocarbonetos de alto valor
agregado, neste caso, parafinas, naftenos e arométicos contendo 7 ou mais carbonos na sua
cadeia. Foi por essa razdo, que se preparou a mistura de padrdes de parafinas, naftenos e
aromaticos, exemplificada no Apéndice D, de forma a que se tivesse uma quantificacdo destes
produtos mais adequada. Assim, admitindo que esta fracdo de compostos provém,
praticamente, do DX tornou-se mais facil de se discutirem os resultados, visto que a fracao Ce.
, tem muito mais variaveis que dificultam a sua andlise, sendo que uma delas, € compreender
quais os produtos que sdo derivados do DX e quais do n-hexano. Uma solugdo para uma
analise mais adequada dos produtos seria a utilizacdo de DX com os carbonos marcados
isotopicamente. No entanto, devido ao preco de Xilose com os carbonos isotopicamente
marcados e a elevada quantidade de carga utilizada (15 g de DX) ndo foi possivel a realizacdo
destes testes.

Como foram obtidos excelentes resultados com o catalisador Pd/HZSM-5 mesoporosa,
este catalisador foi utilizado em um teste com biopetroleo, também como prova de conceito,
mas neste caso com uma biocarga real. Através dos resultados obtidos, verificou-se se esta
carga pode ser ou ndo utilizada em condicGes de hidroprocessamento, e, posteriormente, em

condic@es de refino. Estes resultados encontram-se no capitulo seguinte.

7 Produto com composic¢do similar aos derivados de petréleo.
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5.2.6.6 Teste com biopetrdleo

O biopetrdleo foi produzido como explicado no capitulo 5.1.2. No Apéndice P mostra-
se 0 cromatograma do biopetroleo obtido por GC-FID, a partir do qual se analisou a
percentagem de DX presente na amostra. Assim, determinou-se que o DX correspondia a
cerca de 17% dos compostos do biopetréleo. Para se realizar o hidroprocessamento do
biopetrdleo, o reator foi carregado com 10 g de Pd/HZSM-5 mesoporosa. Em seguida
realizou-se a etapa de secagem e reducdo do catalisador j& descrita no capitulo 5.2.6.1. Ap0s
essa etapa, carregou-se o reator (fechado) com 90 g de n-hexano de forma a cobrir o
catalisador. O reator foi aberto e o biopetréleo (5 g) foi introduzido o mais rapido possivel.
Nesta etapa, o biopetroleo foi “pingado” em locais diferentes do reator de forma a cobrir uma
maior area. Em seguida, o reator foi novamente fechado e foi purgado com Ha. Nesta etapa,
quando o H> foi admitido ao reator, verificou-se uma grande formacédo de gas. Por essa razéo,
a entrada de H> foi fechada, porém, continuou a observar-se um aumento na pressdo dentro do
reator até cerca de 160 bar. Quando a presséo estabilizou, foi injetada uma amostra no Micro-
GC e verificou-se apenas a presenca de H.. Como ndo se verificou mais nenhum outro
composto, esta formacdo de H. ndo foi contabilizada. O reator foi despressurizado, e
carregado com 40 bar H a temperatura ambiente. Depois, aumentou-se a temperatura até 250
°C com uma agitacdo de 300 rpm. Atingida esta temperatura deu-se inicio ao
hidroprocessamento durante 24 horas. A este teste denominou-se de T5BP/10, ou seja, 5 g de
biopetrdleo e 10 g de catalisador Pd/HZSM-5 mesoporosa.

Na Tabela 38 apresenta-se a massa (% m/m) obtida da fracdo liquida, gasosa e coque
para este teste.

Tabela 38. Massa (% m/m) obtida de liquido, gas e coque a partir da hidroconversdo de
biopetroleo durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 mesoporosa.

Massa (% m/m)

T5BP/10
Liquido 90,4
Gas 0,3
Coque 0,6
Total 91,4

Fonte: O autor, 2019.
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O balangco de massa neste teste fechou a cerca de 91%, tendo-se obtido uma
quantidade de fragdo liquida de cerca de 90%. Em relagdo ao gas este apresentou apenas 0,3%
em massa em relacdo a carga. Para além disso também se verificou uma baixa quantidade de
coque. A seletividade em produtos gasosos e liquidos encontra-se na Tabela 62 do Apéndice J
e Tabela 68 do Apéndice L, respetivamente.

A conversdo de biopetroleo e de n-hexano e o rendimento dos produtos, em massa (g)

e em relacdo a carga convertida (% m/m), encontra-se na Tabela 39.

Tabela 39. Rendimento, em massa (g) e em relacdo a carga convertida (% m/m), dos produtos
obtidos na hidroconversdo do biopetréleo e n-hexano durante 24 horas usando o catalisador
Pd/HZSM-5 mesoporosa.

T5BP/10
Converséo (%)
Biopetrdéleo 100
n-hexano 7,5
Rend Rend
9 (Y% m/m)
Coque 0,58 4,9
CO 0,15 1,2
CO2 0,04 0,3
Ps. 0,58 4,9
Isbmeros Ps 1,03 8,8
Ns 0,01 0,1
P7+ 0,21 1,8
N7+ 0,47 4,0
Aromaticos 0,12 1,0
Poliaromaticos 0,03 0,3
Total HC7+ 0,83 7,1
N&o ldentificados 0,31 2,6

Legenda: Px- Parafina com x carbonos; Nx-Nafteno com x carbonos; HCx- Hidrocarboneto com x carbonos.
Fonte: O autor, 2019.

Analisando a Tabela 39, é possivel verificar que os isémeros Pes e parafinas leves
foram os principais produtos obtidos. Em relacdo ao coque, este correspondeu apenas a 5%
dos produtos obtidos, o que demonstra que o catalisador, mesmo na presenca de uma biocarga
real, ndo se mostra propicio a formagdo de coque. No entanto, neste teste foi utilizado uma
razdo carga/catalisador de 1/2. Esta escolha foi devido a incerteza de como esta carga se ia

comportar em condicGes de hidroprocessamento em batelada e como tal, decidiu-se usar uma
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condigdo mais brusca do que a utilizada com DX. Também ndo foram observados produtos
oxigenados, mostrando uma eficiente desoxigenacao do biopetroleo.

Em relacdo aos produtos Cr+, verificou-se a formagdo tanto de parafinas como de
naftenos até 10 carbonos. Observou-se também a presenca de aromaticos e poliaromaticos.
Admitindo que os hidrocarbonetos C7+ sdo apenas produzidos a partir do biopetroleo, é
possivel concluir que o seu rendimento nestes compostos foi cerca de 16,7% (dividindo a
massa de produtos C7+ pela massa de biopetroleo). De realcar que este foi o0 primeiro teste
realizado com esta tipo de Oleo e nestas condicGes, pelo que se trata de um teste de prova de
conceito, para se verificar se esta carga pode ser processada nestas condi¢des e também o tipo
de produtos formados. De facto, comparando o tipo de produtos C7+ formados no teste com
biopetroleo com o tipo de produtos C7+ do teste com DX, usando o mesmo catalisador, ou
seja, Pd/HZSM-5 mesoporosa, foi possivel verificar que estes eram bastante semelhantes,
como se pode confirmar na Tabela 51 do Apéndice G. Dessa forma, é possivel afirmar que o
DX, presente em 17% no biopetroleo utilizado neste teste, foi uma boa escolha para ser um

composto representativo do biopetroleo.
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CONCLUSAO

Apesar dos enormes beneficios para a civilizagdo moderna, os padrbes de producéo e
consumo adotados aumentaram a custa de enormes quantidades de energia derivada de fontes
ndo renovaveis. Para além da continua escassez destas fontes, o principal problema derivado
do seu uso excessivo é o aumento das emissdes de CO, dentre outros poluentes, e, portanto,
das mudancas climaticas relacionados com o aguecimento global. Assim, uma mudanca de
paradigma que vise a diminuicdo da pegada de carbono sem reduzir o acesso de energia a
populagédo urge como uma obrigacao.

Nas ultimas décadas, tem-se estudado o potencial da conversdo do bio-6leo de pirdlise
em biocombustiveis, substituindo, dessa forma, os combustiveis fosseis. No entanto, devido
as suas propriedades que impossibilitam a sua insercdo na refinaria, esse processo nao tem
apresentado grandes avancos, sendo ainda necessério encontrar novas rotas de conversdo de
biomassa. Uma possivel solucdo é a obtencdo de um biopetréleo constituido por acetais
isopropilidénicos de agucares. Esse 6leo ja foi produzido utilizando bagaco de cana-de-agUcar
e a partir de uma combinacdo de hidrélise acida com reacdes de acetalizacdo, usando acetona
como doador de grupo carbonila.

Neste trabalho demonstrou-se o potencial de obtencdo de hidrocarbonetos verdes de
acetais isopropilidénicos derivados de acUcares utilizando-se um processo de hidroconverséo.
Utilizou-se uma mistura de um acetal presente em alta concentracdo no biopetroleo, o 1,2:3,5-
di-O-isopropilideno-a-D-xilofuranose (DX), em n-hexano. A reacdo foi realizada em uma
etapa e em condicdes de leito fixo e batelada. Comparando estas duas unidades, a unidade de
leito fixo tem a vantagem de se ter uma conversdo mais rapida por unidade de catalisador,
com tempos de residéncia menores. Para além disso, a medida que os produtos sdo formados,
estes saem do reator, ndo participando mais nas reacfes. Nos testes de leito fixo foi possivel
observar uma fase aquosa em todos os testes, bem diferente dos realizados em batelada. Alem
disso, nos testes em batelada com uma maior razdo DX/catalisador foi observado a formacéo
de &gua e também uma maior formacdo de produtos indesejados como, por exemplo,
compostos oxigenados e coque. Este problema foi contornado aumentando-se a quantidade de
catalisador proporcionalmente ao DX. Como 0s acetais na presenca de agua e meio acido
podem sofrer uma despropor¢édo, o processo em leito fixo é uma vantagem em comparagdo
com o processo em batelada, permitindo trabalhar com uma maior razdo DX/catalisador. Por

outro lado, o processo em batelada proporcionou um melhor balanco material do que o
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observado no leito fixo. Contudo, a presente tese mostrou a flexibilidade do DX em relagéo ao
tipo de processo e estabeleceu ambos os protocolos de teste catalitico.

Em relacdo aos testes em leito fixo, os resultados obtidos pela hidroconversdo do
20%DX/n-hexano mostraram que a presenca de DX reduziu a conversdo de n-hexano e afetou
notavelmente o mecanismo da sua reacdo. Foi sugerido uma excessiva hidrogendlise nas
reagOes, pois foram verificadas quantidades significativas de parafinas leves. No teste
realizado apenas com n-hexano, ndo se observou a formacdo de compostos com mais de seis
carbonos. Assim, admitiu-se que estes compostos seriam produzidos majoritariamente do DX.
Todavia, ndo foi possivel excluir a existéncia reagcdes bimoleculares entre n-hexano e o DX e
seus derivados. Em relacdo ao tipo de produtos C7+ obtidos pela hidroconversdo da mistura
DX/n-hexano, verificou-se que os principais produtos obtidos foram hidrocarbonetos
saturados (parafinas e naftenos) e que a sua formacdo se mostrou sensivel ao catalisador
utilizado. Os catalisadores Pd/HBEA e Pd/HZSM-5 foram menos propicios a formagdo de
coque. Admitindo que os hidrocarbonetos C7+ provém apenas do DX foi possivel determinar
qgue o DX foi convertido em até 10% nestes compostos. No caso do catalisador Pd/HZSM-5
contando também com a fracdo de aromaticos e descontando a percentagem de oxigénio
presente no DX, foi possivel determinar que 15% do C e H do DX foram convertidos em
produtos de alto valor agregado, principalmente em naftenos Cs.

Os resultados da hidroconversdo do DX em batelada, demonstraram que as classes de
produtos obtidos foram semelhantes as do leito fixo, destacando-se um baixo rendimento em
coque, uma menor formacdo de leves e uma maior formacdo de compostos C7+. A grande
diversidade de produtos obtidos, demonstraram a flexibilidade do processo em termos de
produto formado e também em termos de catalisador. Por exemplo, no teste com Pd/HZSM-5
verificou-se a formacdo de poliaromaticos de até 12 carbonos. A adi¢do de Cu ao catalisador
Pd/HZSM-5, para além de poliaromaticos, promoveu a formacédo de naftenos com dois anéis.
A adicdo de mesoporosidade ao suporte foi vantajosa contribuindo tanto para um aumento da
fragdo C7+ como do tamanho da cadeia de carbono sendo formados, principalmente, naftenos
contendo nove atomos de carbono na sua cadeia. Neste teste, o rendimento em
hidrocarbonetos Cv- foi de quase 50% em uma base de C e H do DX convertido, e, tendo em
conta que a formacdo de CO, CO, e coque foi muito baixa, é possivel afirmar que se
conseguiu, praticamente, um aproveitamento total (>90%) da molécula de DX no que diz
respeito a formacdo de hidrocarbonetos, leves e pesados. Além disso, ndo foram observados

compostos oxigenados na fracdo liquida, sugerindo a obtencdo de uma fracéo drop-in.
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O teste catalitico realizado com xilose e acetona em n-hexano e usando o catalisador
Pd/HZSM-5, permitiu concluir que a protecdo dos grupos hidroxila da xilose é essencial para
que se consigam formar hidrocarbonetos em quantidades significativas. O teste realizado
apenas com o suporte (HZSM-5) mostrou que o Pd é indispensavel para que ocorrem as
reacOes de hidrodesoxigenacao da carga.

No teste realizado com aliquotas do liquido ao longo das primeiras 11 horas de reacéo
usando o catalisador Pd/HZSM-5, verificou-se a formacéo de diferentes classes de compostos
oxigenados, como cetonas (acetona e metil-isobutilcetona), furanos (furfural) e piranos,
moléculas vistas como plataformas quimicas.

Foi realizado um teste preliminar (prova de conceito) com uma carga de biopetréleo
constituido por acetais isopropilidénicos (neste caso, apenas se conseguiu quantificar o DX)
misturada com n-hexano. Observou-se um baixo rendimento em coque e ainda a formacéo de
hidrocarbonetos similares aos obtidos com a mistura DX e n-hexano. Assim, pode-se concluir
que a mistura DX/n-hexano pode ser vista como uma ferramenta importante para se
encontrarem as melhores condic@es, tanto de processo como do tipo de catalisador, para se
converterem as cargas de biopetrdleo constituidas por acetais isopropilidénicos de agucares.

Deste tipo de reacdes, tanto utilizando DX/n-hexano como biopetréleo/n-hexano,
verificou-se a producdo de uma boa diversidade de hidrocarbonetos, desde leves até
compostos com alto valor agregado com potencial de serem utilizados como combustiveis,
principalmente na faixa de gasolina. Consoante a especificacdo, as gasolinas tém
normalmente um RON (Research Octane Number) entre 90 e 100 e um MON (Motor Octane
Number) entre 80 e 90. Por exemplo, foram formadas em quantidades significativas parafinas
como o 3-metil-hexano (RON de 59), naftenos como 1,3 e 1,4-dimetil-cicloexano (RON de
66 e 64, respetivamente), 1-metil-3-etil-cicloexano (RON de 76) e 1,2,4-trimetil-cicloexano
(RON de 91) e arométicos como o 1-etil-3-metil-benzeno (RON de 106) e 1,2,4-trimetil-
benzeno (RON de 110) (DO et al., 2007). Além disso, acredita-se que alterando as condi¢des
reacionais (realizacdo de mais etapas, por exemplo) e otimizando o catalisador, pode-se
converter a carga em produtos com maiores cadeias de carbono, conseguindo abastecer toda
uma rede de combustivel, da faixa da gasolina, querosene de aviacao e 6leo diesel.

Por fim, a combinagdo dos resultados demonstrou a obtengdo de hidrocarbonetos
verdes com alto rendimento em duas etapas: a conversdo da biomassa em biopetrdleo e,
sequencialmente, a hidroconversdo dos acetais (puros como no caso do DX) ou misturados
(como no biopetroleo). Assim, é possivel afirmar que o presente trabalho representa um passo

em frente na conversdo de biomassa em hidrocarbonetos verdes aplicaveis como combustivel.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Apresentam-se em seguida algumas sugestdes para um melhoramento do trabalho ou

mesmo para uma melhor compreenséo de alguns resultados:

= Otimizacdo da unidade de leito fixo, para se obter um melhor balango de massa
e consequentemente, uma melhor andlise dos produtos;

= Realizagdo de testes cataliticos na unidade de leito fixo com baixa conversdo
do DX, para se entender melhor o seu mecanismo de conversdo bem como dos seus
intermediarios;

= Realizacdo de testes cataliticos na unidade de leito fixo com a mistura DX/n-
hexano e com o0s carbonos do DX marcados isotopicamente para melhor se entender 0s
produtos provenientes de cada um dos reagentes;

= Realizacdo de testes cataliticos na unidade de batelada com maior quantidade
de DX na mistura, para que nao se tenha uma diluicdo tdo grande dos produtos em n-hexano,
tornando mais fécil a sua quantificacao;

= Testes cataliticos alterando parametros como a temperatura e pressdo, para se
analisar o tipo de produtos formados;

= Melhorar o rendimento em hidrocarbonetos contendo maiores cadeias de
carbono. Sugere-se modificar o método de introducdo do segundo metal e avaliar além do
cobre outros metais como estanho, ferro e zinco por exemplo;

= Testes cataliticos com mais carga de biopetroleo, otimizando as condi¢des do

processo (temperatura, pressao, etc.).
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APENDICE A - PREPARACAO DOS CATALISADORES

Os célculos efetuados para a preparacdo dos catalisadores de paladio com um teor
metalico de 0,5% em massa de catalisador encontram-se de seguida. Em primeiro lugar, para
se estimar o volume de solucdo aquosa a adicionar a zeolita (volume ao ponto incipiente),
realizou-se um teste para 2 g do suporte/zeolita pretendida onde se foi adicionando &gua
destilada até que esta cobrisse por inteiro a superficie da zedlita.

Para 10 g de zeolita pretendem-se 0,05 g de Pd. Assim, a massa necessaria do sal

precursor pode ser calculada por:

0,05 g — MM(metal) g/mol

x g — MM( precursor) g/mol

Na Tabela 40 encontram-se os valores calculados para a quantidade de metal a

adicionar aos 10 g de catalisador.

Tabela 40. Calculos para a preparacdo de catalisadores.

MM MM X
Precursor ) Metal )
(g-mol?) (gmoll) ()
Pd(NO3)2.2H20 266,46 Pd 106,42 0,12519

Em relacdo aos catalisadores de Cu os calculos foram realizados da mesma maneira,
sendo que o sal precursor foi o Cu(NOs). de massa molecular 187,6 g.mol™. Assim foram
realizados os mesmos calculos para se obter 0,03, 0,12 e 0,20% (em massa de catalisador) de
Cu impregnado no catalisador.
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APENDICE B - TESTES FALHADOS NA UNIDADE DE LEITO FIXO

Na tabela seguinte estd sumarizado os problemas e solugbes encontrados ao se
realizarem testes na unidade de leito fixo.

Tabela 41. Sumario das reacdes de tentativa e erro na unidade de leito fixo.

Teste

Problema/Causa

Possivel Solucéo

30%DX/n-hexano

30%DX/n-hexano
com pré-
aquecimento da
linha

20%DX/n-hexano

20%DX/n-hexano
com pressurizacao
antes da bomba

Bomba parou de bombear (aumento de
pressdo na bomba) / cristalizagéo do DX,
devido a se ter pouca quantidade de n-
hexano

Mesmo problema que no teste anterior

Bomba ndo bombeava a vazao

pretendida

Funcionou. Note que foi testada esta
condicdo para carga 30%DX/n-hexano
mas ndo funcionou

Pré-aquecimento (40 °C)
da linha entre a homba e o
reator

Diminuir a percentagem
de DX para 20%

Fornecer pressdo antes da
bomba. Foi criado um
recipiente para amostra
que foi pressurizada com
No2.
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APENDICE C - QUANTIFICACAO DOS PRODUTOS GASOSOS

A quantificacdo dos produtos gasosos obtidos nos testes cataliticos foi realizada a
partir da equacdo dos gases perfeitos (PV=nRT), onde P € a pressdo, V é o volume, n € o
nimero de moles, R a constante dos gases perfeitos (R= 0,082 L.atm.K'.mol?) e T a
temperatura. Para os testes em regime continuo, a vazao utilizada foi de 100 mL.min de Ho.
Dessa forma, calculou-se a quantidade em moles de gas ao longo das 2 horas de reagdo. Para
além disso, foi também contabilizado a quantidade em moles de gas que permaneceu no
condensador de 165 mL através da equacdo dos gases perfeitos.

Em relacdo aos testes em batelada o calculo do numero total de moles de gés foi
realizado a partir da pressao ap0s as reagdes e utilizando a equacdo dos gases perfeitos.

Tendo a quantidade total de moles, determinou-se a composi¢do molar do gas a partir
das areas do Micro-GC (Agilent Technologies modelo 490). O método de analise utilizado em

cada canal encontra-se de seguida.

Tabela 42. Método de analise utilizado para o canal 1, 2 e 3 do Micro-GC.

Canall Canal2 Canal3

Tinjetor (°C) 110 110 110
Teoluna (°C) 80 80 100
Pinicial (KPa) 200 150 70
Frequéncia (Hz) 100 100 100

Cada canal foi calibrado com um determinado gas. O canal 1 com uma mistura de
10% CHa/He, o canal 2 com uma mistura de 10% COz/He e o canal 3 com uma mistura de
10%n-C4H10/He. Dessa forma e utilizando o fator de resposta (FR) para cada gas retirado do
manual do equipamento, calculou-se a composi¢cdo molar de cada um. Em seguida, a partir da
massa molecular, determinou-se a respetiva massa, ou seja, 0 seu rendimento (g). Na tabela
seguinte apresentam-se os valores da calibracdo de cada gas e respetivos tempos de retencéo e

os fatores de resposta para todos os gases obtidos.
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Tabela 43. Tempo de retencdo (tR), fator de resposta (FR) e area de calibracdo dos gases por

Micro-GC.
Composto tF.e Areacalirags %Area FR
(min) (u.a.)
Canal 1
H2 0,379 — — 383,5
CHa4 0,730 2063630 10 35,7
CO 0,908 — — 42
Canal 2
CO2 0,456 6050318 10 48
C2He 0,509 — — 51,2
Canal 3
CsHs 0,663 — — 64,5
i-CaH1o 0,701 — — 82
n-C4Hwo 0,768 7634200 10 85
i-CsH12 0,983 — — 102
n-CsHiz 1,042 — — 105
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APENDICE D - QUANTIFICACAO DOS PRODUTOS LIQUIDOS

A identificacdo dos produtos liquidos obtidos nos testes cataliticos foi realizada em um
cromatégrafo gasoso (modelo 7890A, Agilent Technologies) acoplado a um espectrémetro de
massa, GC-MS (modelo 5975C contendo um quadrupolo com detetor de eixo triplo, Agilent
Technologies). A quantificacdo dos produtos foi realizada em um cromatografo gasoso
(modelo 7890A, Agilent Technologies) acoplado a um detetor de ionizacdo de chama, GC-
FID. Ambos os instrumentos foram equipados com uma coluna capilar DB1-MS (60 m x 250
um x 0,25 um; 100% dimetilpolissiloxano).

Durante as andlises, a coluna foi mantida sob uma vazdo de 3mL.min? de He. O
método introduzido para o forno consistiu em 1) 35 °C durante 7 min; 2) 4 °C.min a 170 °C
e 3) 170 °C durante 15 min. O detetor foi operado em modo de ioniza¢do por impacto de
elétrons com energia igual a 70 eV. A temperatura da fonte foi mantida a 230 °C enquanto
que a do quadrupolo foi mantida a 150 °C. O detetor operou em monitoramento de ion total
com um intervalo de massa compreendido de 45 a 400 Da. O volume de amostra injetado foi
igual a 4 pL com um split de 25:1.

Devido a ampla gama de compostos produzidos pelas reaces de hidroconversao
realizadas neste trabalho, onze moléculas de hidrocarbonetos foram utilizadas como
compostos padrdo para a analise quantitativa e também para confirmar os dados da analise
qualitativa realizado no GC-MS. Alguns compostos foram adquiridos & empresa Sigma-
Aldrich todos com pureza >99,9%, como benzeno, tolueno, p-xileno, 1,3,5-trimetilbenzeno,
1,2,4,5-tetrametilbenzeno, cicloexano, metil-cicloexano, butil-cicloexano, n-heptano). Foram
sintetizados dois compostos padrdo de naftenos, nomeadamente, o 1,4-dimetil-cicloexano e
1,3,5-trimetil-cicloexano. O procedimento para a sintese dos referidos compostos nafténicos
foi baseada na hidrogenacdo dos seus precursores aromatico. Por exemplo, para a sintese do
1,4-dimetil-cicloexano realizou-se a hidrogenacéo do p-xileno enquanto que para a sintese do
1,3,5-trimetil-cicloexano realizou-se a hidrogenacgdo do 1,3,5-trimetilbenzeno. Em ambos os
processos foram adicionados 5 gramas de aromaticos e 90 g de n-hexano ao reator do tipo
autoclave, usado nas reacdes em batelada. Ao reator foi admitido 1 g de um catalisador de Pd
suportado em silica. O catalisador foi preparado tal como foram preparados os catalisadores
de Pd suportado em zedlitas e como estd explicado no Apéndice A. O teor metélico

pretendido foi de 5%. Em seguida, o reator foi purgado com Hz e carregado com 20 bar de Ho.
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Aumentou-se a temperatura do reator até 180 °C e deu-se inicio a hidrogenacdo dos
aromaticos durante 24 h. Na Figura 49 apresenta-se 0 cromatograma de uma amostra de

padrdes injetados no GC-FID com identificacdo de cada um dos compostos.

Figura 49. Cromatograma e identificacdo dos compostos padréo.
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Os tempos de retengdo dos compostos padréo foram usados ndo apenas para confirmar
a identidade de um Unico pico, mas também para fornecer informagfes sobre o tempo de
retencdo de uma classe de compostos (parafinas, naftenos e aromaticos com 6, 7, 8, 9 e 10
atomos de carbono). A identificacdo de picos ndo relacionados a compostos padrdo baseou-se
na associagdo do tempo de retencdo e na informacao fornecida pelo espectrometro de massa
do pico em comparacdo com o banco de dados de espectros de massas da biblioteca NIST do
GC-MS. O rendimento (% massica) dos produtos foi obtido a partir de uma calibracdo
utilizando os compostos padrdo e usou-se 0 n-hexadecano como padrdo interno. Foram
preparadas solucdes de cada composto padrao pela diluicdo destes em n-hexano, de modo a se
prepararem as solucdes de concentracdo conhecida para determinacdo da curva analitica.
Cada composto padrao foi injetado em duplicata, usando concentracgdes de 0,10, 0,20, 0,30 e
0,45 mg.mL1. Por meio de ajuste linear dos dados plotados em um plano cartesiano onde o
eixo das abcissas (x) foi designado como a razdo da concentracdo dos compostos padréo e a
concentragio de padrdo interno (mg.mL™) e o eixo das ordenadas (y) foi designado como
razdo das areas (area do composto padrdo corrigida pela area do padréo interno), foi obtida
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uma equacdo (y = m.x + b) que relacionava concentracdo (x) e a area dos compostos padrdo
(y). Os tempos de retencéo (tr), as curvas de calibracdo e os coeficientes de correlacdo linear

dos compostos padrdo estdo apresentados na Tabela 44.

Tabela 44. Tempos de retencdo, curvas de calibracdo e respetivo coeficiente linear dos
compostos padrao.

Composto tr (min) Curva calibragdo R
Cicloexano 7,1 y =1840,9x — 82,52 0,9929
Benzeno 7,3 y =1208,7x - 73,39 0,9963
Heptano 8,9 y = 1893,4x — 42,13 0,9992
metil-cicloexano 9,9 y =2024,3x — 90,05 0,9938
Tolueno 115 y=1921,4x-104,5 0,9938

1,4-dimetil-cicloexano 129 y=19214x-84,04 0,9943
1,3,5-trimetil-cicloexano 16,0 y=1960,5x-84,71 0,9914

p-xileno 17,3  y=2094,7x-97,09 0,9937
1,3,5-trimetil-benzeno 22,6 y=2021,3x—-94,12 0,9912
butil-cicloexano 26,7 y=2094,6x—-101,1 0,9907

1,2,4,5-tetrametil-benzeno 30,8 y=1774,6x-94,82 0,9906

Assim, apds injecdo dos produtos liquidos, e sabendo a razdo das areas de produto
liquido (parafina, nafteno ou aromaticos) e hexadecano (APCx/ACis) na amostra da fracdo
liquida ap6s as reacdes foi possivel determinar a sua concentracdo na amostra, usando a

equacdo 9.

= GEG/AGe) b :lclﬁ‘)'b (equagéo 9)

Concentracao(PC

Sabendo a concentragdo (mg.mL™) e a partir da densidade das amostras (cerca de 0,55
g.mL?) foi possivel calcular a sua massa em mg por g de solu¢do (Mg.gsolucio>). Tendo a
massa da solucéo, ou seja, da fragéo liquida, determinou-se o valor do rendimento (g) de cada

classe de compostos.
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Método de quantificacdo do n-hexano

Como o pico do n-hexano nestas injecdes saia fora da escala (apresentava um ombro e
ndo uma forma gaussiana) foi realizado um método para quantificar o n-hexano na amostra.
Assim, mediu-se a quantidade de n-hexano (% massica) na fracdo liquida como forma de se
determinar a sua conversdo real. A quantidade de n-hexano foi determinada através de
calibracdo com padrdo interno (n-hexadecano, para correcdo de areas) e usando um
cromatografo gasoso acoplado a um detetor de ionizacdo de chama (GC-FID). Foram
preparadas solucGes contendo 25, 50, 75 e 100 pl de n-hexano e 975, 950, 925 e 900 ul de
acetona, respetivamente. Por fim, 100 ul de n-hexadecano foram adicionados como padrédo
interno a cada solucdo padrdo previamente preparada. As solugbes da amostra dos produtos
liquidos foram preparadas adicionando 100 pl de amostra a 900 pl de acetona e 100 ul de n-
hexadecano. Cada composto (n-hexano, acetona e n-hexadecano) e as amostras foram pesadas
como forma de obter a percentagem massica de cada composto em suas respetivas solucdes.
Para a analise de quantificacdo de n-hexano, o volume de amostra injetado foi igual a 0,1 pL
associado a um split igual a 200:1. Para a determinacdo da % de n-hexano presente na
amostra, o volume de amostra injetado foi igual a 1 uL com um split de 30:1.

Um plano cartesiano foi tracado através da atribuicdo do eixo das abcissas (x) como a
razdo das areas de n-hexano e hexadecano e o eixo das ordenadas (y) como a razdo das
percentagens massicas de n-hexano e hexadecano na amostra. A curva de calibracdo (y =
0,9938x + 0,0289; R? = 0,9952) foi gerada por regressdo linear. Assim, sabendo a razio das
areas de n-hexano e hexadecano (ACs/AC16) na amostra da fracdo liquida ap6s as reacées foi
possivel determinar a percentagem massica de n-hexano na amostra, usando a equacao 10.

%massica(Cg)=0,9938 x (AC4z/AC,4) + 0,0289 (equagéo 10)

A determinacdo da conversdo de n-hexano foi realizada a partir deste método de
quantificacdo do n-hexano e também a partir da quantificagdo de produtos liquidos. Neste
ultimo, determinou-se a massa de todos os produtos liquidos por GC-FID e depois subtraiu-se
essa massa na massa de liquido obtida no final da reacdo e determinou-se a conversdo do n-
hexano usando a equacdo 5 do capitulo 4.1.3. Verificou-se que pelos dois métodos a
conversdo de n-hexano dava valores similares pelo que se decidiu usar o valor obtido pela
quantificacdo dos produtos liquidos. Dessa forma o método de quantificacdo de n-hexano

serviu apenas como referéncia para o calculo da conversao do n-hexano.



APENDICE E - ISOTERMAS DE ADSORCAO E DESSORCAO DE N2

Figura 50. Isotermas de adsorcao e dessor¢éo de N> do catalisador Pd/HUSY.
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Figura 51. Isotermas de adsorcéo e dessorcdo de N> do catalisador Pd/HY ..
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Figura 52. Isotermas de adsorcao e dessor¢édo de N2 do catalisador Pd/HBEA.
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Figura 53. Isotermas de adsorcéo e dessor¢éo de N2 do catalisador 4Cul0Pd/HZSM-5.
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APENDICE F - TERMOGRAVIMETRIA

Tabela 45. Percentagem de perda de massa da regido de 35-250 °C (R1) e na regido 250-700
°C (R2) para todos os catalisadores ap6s as reacfes de batelada.

Catalisador R1(0) Rz (%)
(35-250 °C) (250-700 °C)

T2-10/5SP 2,3 1,0
T15-10/5SP 4.4 4,3
T24-10/5SP 4.4 4,9
T24-10/5CP1 7,6 4,2
T24-10/5CP2 8,8 7,0
T24-10/5CP3 6,5 4,1
T15/5 4,1 13,5
T20/5 6,6 25,5
T30/5 6,1 41,9
T15/10 6,8 7,7
T15/15 7,2 4,5
T15/15Coque 3,1 11,1
T1CulOPd 6,5 3,5
T4CulOPd 8,4 4,0
T4Cu6Pd 7,1 9,2
T15/15MESO 9,0 4,0
T5BP/10 59 5,5

Legenda: R1- Referente a primeira faixa de temperaturas; R2 — Referente a segunda faixa de temperaturas.
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Tabela 46. Seletividade (%) dos produtos liquidos (fase organica) em percentagem (>
1%) resultante da hidroconversdo de 20% DX em n-hexano em um reator de leito fixo usando
catalisadores de Pd suportado em zedlita.

Seletividade (%)

(rrt:n) Composto Pd/HUSY Pd/HY Pd/HBEA Pd/HZSM-5
1,08 Propano 111 13,8 2,0 4,9
1,32 Isobutano 12,5 3,3 54 8,6
1,53 Butano 14,0 3,5 3,1 7,2
2,26 Butano, 2-metil- 6,3 4,8 4,2 55
2,63 Pentano 9,8 30,2 6,3 24,9
3,29 Butano, 2,2-dimetil 0,9) 0,5) 3,4 0,2)
4,09 Pentano, 2-metil 17,4 7,0 37,2 13,7
4,49 Pentano, 3-metil 6,2 2,5 23,2 6,8
5,91 Ciclopentano, metil- 3,4 3,9 (0,5) 1,3
7,13 Cicloexano 1,0 1,6 (0,8) (0,5)
7,44 Hexano, 2-metil- 1,1 0,0 0,7) 0,8)
7,81 Hexano, 3-metil- 1,4 0,2) (0,8) 0,8)
8,87 Heptano 2,0 1,2 0,9 1,8
9,87 Cicloexano, metil- 1,8 0,5 1,2 1,4
9,98 Metil-isobutilcetona 0,4) 1,7 0,4) 15
16,01 Cicloexano, 1,3,5-trimetil- (0,6) 2,3 0,3) 0,4
Ciclopentano, 1,1,3,3-
16,62 (0,0 0,2) 0,2) 1.3

tetrametil-
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Tabela 47. Seletividade (%) dos produtos liquidos em percentagem (> 1%) resultante
da hidroconversdao em batelada de 10% DX/n-hexano com o catalisador Pd/HZSM-5 apds

pré-tratamento.

tF_{ Composto Seletividade (%)

(min)

1,08 Propano 3,2
1,32 Isobutano 6,1
1,53 Butano 4,7
2,26 Butano, 2-metil- 4.8
2,63 Pentano 12,4
4,09 Pentano, 2-metil 7,9
4,49 Pentano, 3-metil 10,3
591 Ciclopentano, metil- 0,7)
7,44 Hexano, 2-metil- 1,2
7,81 Hexano, 3-metil- 1,3
8,11 Ciclopentano, 1,3-dimetil (0,8)
8,87 Heptano 1,6
9,87 Cicloexano, metil- 1,0
9,98 Metil-isobutilcetona 6,7
12,13 Heptano, 2-metil 1,5
12,53 Hexano, 3-etil 1,0
13,25 Ciclopentano, 1-etil-3-metil- 1,0
13,92 Octano 1,3
15,43 Ciclopentano, propil- 1,6
18,30  Ciclopentano, 1-metil-3-(1-metiletil) 2,9
22,36 4-heptanona, 2,6-dimetil 2,0
23,74 Benzeno, 1,3,5-trimetil 1,2
26,36 Cicloexano, butil- 1,0
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Tabela 48. Seletividade (> 1%) dos produtos liquidos (fase orgénica) resultante da
hidroconversdo em batelada de 14,3, 18,2 e 25% DX/n-hexano durante 24 h com 5 g de
catalisador Pd/HZSM-5.

Seletividade (%0)

tF_{ Composto T15/5 T20/5 T30/5
(min)
2,19 Acetona 16,9 56,0 55,3
2,63 Pentano 4,6 0,3) 0,9
4,09 Pentano, 2-metil 1,7 1,1 0,9
5,57 Furano, tetraidro 2,3 1,8 1,3
7,18 Furano, tetrahidro-2-metil- 2,1 4,5 3,2
7,48 2-pentanona 2,5 1,1 3,2
7,90 3-heptanona-4-metil 2,0 — —
8,60 Tetraidropirano 2,9 (0,6) 0,7)
9,98 Metil-isobutilcetona 26,3 15,4 13,2
11,85 1,2-ciclopentanodiol — 1,1 (0,6)
13,92 Octano 1,6 0,2) —
12,56 Benzeno, 1,3-dimetil 1,2 — —
13,95 Cicloexano, 1,4-dimetil 1,5 — —
17,79  Ciclopentano, 1,2,3,4-tetrametil 1,3 — —
19,41 Nonano 1,1 — —
22,15 4-octanona 0,2) 0,7) 1,0

23,29 2-octanona 2,3 (0,8) 1,7
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Tabela 49. Seletividade (> 1%) dos produtos liquidos obtidos da hidroconversdo em batelada
de 14,3%DX/n-hexano durante 24 h com 10 e 15 g de catalisador Pd/HZSM-5 e 15g de
catalisador Pd/HZSM-5 coqueado.

Seletividade (%0)

tF_{ Composto T15/10 T15/15 T15/15Coque

(min)

1,32 Isobutano 7,3 4,8 2,0
1,53 Butano 2,5 2,5 2,1
2,26 Butano, 2-metil 4,8 4,3 3,2
2,63 Pentano 10,5 7,3 14,5
4,09 Pentano, 2-metil 14,8 32,2 7,1
4,49 Pentano, 3-metil 10,6 16,8 1,6
5,91 Ciclopentano, metil- 1,0 1,1 0,3
7,44 Hexano, 2-metil 1,2 0,8) 1,6
7,81 Hexano, 3-metil 1,0 0,7) 1,2
8,11 Ciclopentano, 1,3-dimetil 1,1 1,2 1,0
8,87 Heptano 1,3 1,0 2,2
9,87 Cicloexano, metil- 1,6 2,4 (0,9
9,98 Metil-isobutilcetona 1,9 — 13,3
10,82  Ciclopentano, 1,2,4-trimetil 0,5) (0,6) 1,3
11,54 Tolueno 1,1 0,2) (0,3)
12,71 Cicloexano, 1,3-dimetil 0,9 1,1 1,0
12,79 Cicloexano, 1,4-dimetil 1,2 0,7) 1,4
13,25  Ciclopentano, 1-etil-3-metil 1,3 1,0 1,4
15,64 Cicloexano, etil- 1,7 1,6 1,2
17,07 Benzeno, 1,3-dimetil (0,5) 1,0 (0,8)
17,47 p-xileno 5,2 (0,6) 0,3)
18,82 Cicloexano, 1-etil-3-metil 1,9 1,2 0,7)
23,91 Benzeno, 1,2,4-trimetil 2,8 1,5 2,8

28,98 2-metil-decalina — 0,2 —
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Tabela 50. Seletividade (> 1%) dos produtos liquidos obtidos da hidroconversdo em batelada
de 14,3%DX/n-hexano durante 24 h usando catalisadores bimetalicos, 1CulOPd/HZSM-5,
4CulOPd/HZSM-5 e 4Cu6Pd/HZSM-5.

Seletividade (%0)

R
) Composto T1CulOPd  T4CulOPd T4Cu6Pd
(min)
1,08 Propano 0,3 3,4 1,8
1,32 i-butano 6,3 13,4 12,4
1,53 Butano 2,4 4,3 4.4
2,26 Butano, 2-metil 4,2 4.8 51
2,63 Pentano 7,1 10,6 9,6
4,09 Pentano, 2-metil 29,9 24,2 21,9
4,49 Pentano, 3-metil 15,4 11,7 10,7
5,91 Ciclopentano, metil- 1,3 1,0 2,4
7,44 Hexano, 2-metil 1,1 0,9 0,8)
7,81 Hexano, 3-metil 1,0 0,7) 0,7
8,11  Ciclopentano, 1,3-dimetil 1,5 1,1 1,5
8,87 Heptano 1,3 1,1 1,3
9,87 Cicloexano, metil- 2,1 1,4 2,4
12,79 Cicloexano, 1,4-dimetil 15 1,1 1,2
Ciclopentano, 1-etil-3-
13,25 ) 19 15 1,9
metil
15,64 Cicloexano, etil- 1,4 1,2 1,4
Cicloexano, 1,2,4-
16,76 o 1,7 1,2 1,4
trimetil
Ciclopentano, 1-metil-3-
18,30 o 1,1 (0,8) (0,6)
(1-metiletil)
23,46 Cicloexano, 1,2-dietil 1,0 (0,5 (0,8)
23,91 Benzeno, 1,2,4-trimetil 1,4 1,1 1,8
Cicloexano, 1-metil-2-
24,16 _ 1,1 (0,5 (0,5)
propil

29,53 Decalina, 1,6-dimetil 0,2) 0,3) 0,4
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Tabela 51. Seletividade (> 1%) dos principais produtos liquidos obtidos da hidroconversdo
em batelada de 14,3%DX/n-hexano e de biopetréleo durante 24 h usando Pd/HZSM-5

Mesoporosa.
Seletividade (%0)
R
_ Composto T15/15MESO T5BP/10

(min)

1,08 Propano 2,7 1,3
1,32 I-butano 13,3 6,0
1,53 Butano 6,1 2,2
2,26 Butano, 2-metil 4,2 1,1
2,63 Pentano 6,4 6,7
4,09 Pentano, 2-metil 11,9 28,8
4,49 Pentano, 3-metil 7,8 10,1
5,91 Ciclopentano, metil- 1,4 0,4)
7,44 Hexano, 2-metil 1,4 1,0
7,81 Hexano, 3-metil 0,9 0,7
8,11 Ciclopentano, 1,3-dimetil 1,5 1,5
8,87 Heptano 1,2 1,1
9,87 Cicloexano, metil- 2,2 1,5
12,71 Cicloexano, 1,3-dimetil 1,5 2,3
12,79 Cicloexano, 1,4-dimetil 1,4 0,2)
13,92 Octano 0,9 1,8
15,63 Cicloexano, etil- 1,0 1,9
17,15 o-xileno 1,6 0,4)
17,47 p-xileno (0,8) 0,8)
18.30 Ciclopentano, 1-metil-3-(1- 18 11

metiletil)
19,07  Ciclopentano, 1-metil-2-propil 1,6 —
19,41 Nonano (0,8) 0,4)
19,74 Cicloexano, 1-etil-4-metil 1,9 1,1
21,18 Ciclopentano, butil 0,8) 0,3)
22,13 Benzeno, 1-etil-3metil 1,0 —
Ciclopentano, 1,2-dimetil-3-(1-
23,20 — 1,0

metiletil)
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23,46
23,91
24,68
25,11
32,80

Cicloexano, 1,2-dietil
Benzeno, 1,2,4-trimetil
Indeno, octaidro-
Cicloexano, 2-etil-1,3-dimetil
Naftaleno, 1,7-dimetil

(0,9)
2,0

(0.7)
(0.5)

2,9
(0,5)

(0.4)
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Tabela 52. Rendimento em g dos produtos obtidos na hidroconversdo do n-hexano e
10%DX/n-hexano durante 24 horas usando 5 g de catalisador Pd/HZSM-5 em condi¢bes de

batelada.

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.

n-hexano 10%DX
Rend. Rendimento
(9) (9)
Coque 0,1 0,27 £ 0,09
CoO — 0,15+0,03
CO2 — 0,39+£0,10
P1 3,5 0,14+0,10
P2 5,7 0,13 +£0,07
P3 36,3 0,72 +£0,22
P4 17,8 0,86 £ 0,25
Ps 15,1 0,82 £ 0,03
Total Ps. 78,5 2,68 +0,54
Isbmeros Ps 6,9 0,81+0,20
N6 0,0 0,04 £ 0,02
P,N7 0,0 0,29 £ 0,01
P,Ns — 0,46 £ 0,04
P,No — 0,45+ 0,07
P,Nio+ — 0,31 +£0,07
Total P,N7+ 0,0 1,51 +0,18
Aromaticos — 0,17 £ 0,06
Oxigenados — 0,47 £0,10
Nao Identificados — 0,05+0,01

Tabela 53. Rendimento em g e em % massica (massa de produto por massa de carga
convertida) dos produtos obtidos na hidroconversdo do n-hexano e 14,3, 18,2 e 25%DX/n-
hexano durante 24 horas usando 5 g de catalisador Pd/HZSM-5.

T15/5 T20/5 T30/5
Rend. Rend. Rend. Rend. Rend. Rend.
9 (%mm) (g9 (%m/m) (g (% m/m)

Coque 0,78 4,4 1,71 7,7 3,61 11,2
(6{0) 0,12 0,7 0,29 1,3 0,37 1,2
CO2 0,65 3,7 1,00 4,5 0,91 2,8
P1 0,22 1,3 0,22 1,0 0,26 0,8
P2 0,19 1,1 0,19 0,8 0,18 0,6
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P3 0,38 2,1 0,38 1,7 0,32 1,0

P4 0,50 2,9 0,55 2,5 0,30 0,9

Ps 0,55 3,1 0,21 0,9 0,37 1,1
Isbmeros Ps 0,31 1,7 0,24 1,1 0,46 1,4
Ne 0,04 0,2 0,01 0,0 0,02 0,1

P7 0,03 0,2 0,04 0,2 0,02 0,1

N7 0,08 0,4 0,02 0,1 0,02 0,1

Ps 0,24 1,3 0,05 0,2 0,33 1,0

Ns 0,28 1,6 0,02 0,1 0,26 0,8

P9 0,11 0,6 — — 0,04 0,1

No 0,23 1,3 0,07 0,3 0,09 0,3

P1o 0,04 0,2 — — — —
Aromaticos 0,17 1,0 0,05 0,2 0,07 0,2
Oxigenados 5,59 31,6 11,35 51,4 18,04 56,0
Fase Aquosa 0,20 1,1 0,71 3,2 0,98 3,0
N&o Identificados 1,65 9,4 0,79 3,6 1,37 4,3

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.

Tabela 54. Rendimento em g e em % massica (massa de produto por massa de carga
convertida) dos produtos obtidos na hidroconversdo do n-hexano e 14,3%DX/n-hexano
durante 24 horas usando 10 e 15 g de catalisador Pd/HZSM-5.

T15/10 T15/15
Rend. Rend. Rend. Rend.
(@ (@m/m) (g (% m/m)

Coque 0,83 4,4 0,71 2,9
CO 0,12 0,6 0,07 0,3
CO2 0,56 2,9 1,18 4,9
P1 0,03 0,1 0,22 0,9
P2 0,17 0,9 0,29 1,2
Ps 0,59 3,1 0,45 19
P4 1,26 6,7 1,45 6,0
Ps 1,32 7,0 1,66 6,9

Isbmeros Ps 2,09 11,0 6,88 28,4
Ne 0,12 0,6 0,19 0,8
P7 0,27 14 0,36 15
N7 0,34 18 0,64 2,6
Ps 0,13 0,7 0,27 1,1
Ns 0,52 2,8 1,06 4,4
P9 0,13 0,7 0,06 0,2
No 0,31 1,7 0,54 2,2

P1o 0,04 0,2 0,07 0,3
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N1o 0,12 0,6 0,22 0,9

N11 0,04 0,2 0,04 0,2
Aromaticos 0,92 4,9 0,51 2,1
Poliaromaticos 0,19 1,0 0,22 0,9
Oxigenados 0,22 1,2 — —
N&o Identificados 0,30 1,6 0,18 0,7

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.

Tabela 55. Conversdo de DX e n-hexano, rendimento em massa (g) e em relagcdo a carga
convertida (% m/m) de produtos obtidos pela hidroconversao de 14,3%DX/n-hexano usando
os catalisadores bimetalicos.

T1CulOPd T4CulOPd T4Cu6Pd
Conversao (%)
DX 100 100 100
n-hexano 8,1 10,2 8,8

Rend. Rend. Rend. Rend. Rend. Rend.
(@ (Ym/m) (9) (%om/m)  (9) (% m/m)

Coque 0,54 2,4 0,63 2,6 1,48 6,5
(6{0) 0,02 0,1 0,01 0,1 0,01 0,1
CO2 0,93 4,2 1,01 4,2 0,91 4,0
P1 0,06 0,3 0,07 0,3 0,05 0,2
P2 0,25 1,1 0,29 1,2 0,23 1,0
Ps3 0,28 1,3 0,97 4,0 0,52 2,3
P4 1,56 7,0 3,04 12,5 2,31 10,1
Ps 1,59 7,1 2,28 9,4 1,77 7,8

Isbmeros Ps 6,19 27,8 5,15 21,3 4,02 17,6
Ne 0,23 1,0 0,19 0,8 0,34 1,5

Pz 0,46 2,1 0,38 1,6 0,34 1,5

N7 0,57 2,6 0,44 1,8 0,60 2,6

Ps 0,35 1,6 0,30 1,2 0,20 0,9

Ns 0,87 3,9 0,77 3,2 0,72 3,2

P9 0,07 0,3 0,08 0,3 0,04 0,2

No 0,71 3,2 0,59 2,4 0,42 1,8

P1o 0,08 0,3 0,09 0,4 0,04 0,2

N1o 0,45 2,0 0,24 1,0 0,20 0,9

N11 0,06 0,3 0,05 0,2 0,04 0,2

N12 0,02 0,1 0,04 0,2 0,05 0,2
Aromaticos 0,32 1,4 0,38 1,6 0,35 1,5
Poliaromaticos 0,09 0,4 0,08 0,3 0,27 1,2
Néao Identificados 0,33 15 0,26 1,1 0,24 1,0

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.
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Tabela 56. Conversdo do DX e n-hexano e rendimento em massa (g) e em relacdo a carga
convertida (% m/m) de produtos obtidos pela hidroconversao de 14,3%DX/n-hexano usando
os catalisadores bimetalicos.

T15/15MESO
Converséo (%)
DX 100
n-hexano 3,3
Rend. Rend.
(9 (Yom/m)
Coque 0,63 3,5
(6{0) 0,00 0,0
CO2 0,67 3,7
P1 0,07 0,4
P2 0,39 2,2
P3 0,41 2,3
P4 2,26 12,6
Ps 1,18 6,6
Isbmeros Ps 2,11 11,8
N6 0,19 1,1
P7 0,37 2,1
N7 0,55 3,1
Ps 0,35 1,9
Ns 0,71 4,0
P9 0,17 0,9
No 0,88 4,9
P10 0,04 0,2
N1o 0,36 2,0
N11 0,10 0,5
Aromaticos 0,87 4,8
Poliaromaticos 0,13 0,7
N&o Identificados 0,41 2,3

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.



190

APENDICE | - TESTES FALHADOS NA UNIDADE DE BATELADA

Os testes realizados nesta unidade quando se aumentou a quantidade de carga
apresentaram alguns problemas. Realizaram-se testes com 30%DX/n-hexano hexano (30 g
DX em 70 g de n-hexano) e 5 g de Pd/HZSM-5 durante 12 h, a 250 °C e 40 bar de H2. No
final da reacdo ao se abrir o reator verificou-se uma grande quantidade de catalisador nas
paredes do reator e uma massa dura que se acreditou ser de catalisador em cima do sistema de
agitacdo. A fracdo liquida foi injetada no GC-MS mas apenas se observou a presenca de
oxigenados e o0 DX ndo se tinha convertido todo.

Por essa razéo decidiu-se diminuir a carga para 20%DX/n-hexano (20 g DX em 80 g
de n-hexano) e 5 g de Pd/HZSM-5 usando as mesmas condigdes reacionais. Contudo, no final
da reacdo o reator encontrava-se nas mesmas condi¢cdes que para 0 outro teste, ou seja, 0
catalisador estava espalhado por todo o reator. O que se concluiu desses testes foi que era
necessario uma quantidade minima de reagente no reator (cerca de 1/3 da sua capacidade) e
que 90 g de n-hexano (aproximadamente 140 mL) seria o ideal para se realizar o teste, e por
ressa razdo decidiu-se manter esta quantidade de n-hexano para os testes realizados em

batelada, alterando apenas a quantidade de DX.
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APENDICE J - SELETIVIDADE DOS PRODUTOS GASOSOS

Tabela 57. Seletividade (%) dos produtos gasosos obtidos pela hidroconverséo de 14,3, 18,2 e
25%DX/n-hexano durante 24 horas usando 5 g do catalisador Pd/HZSM-5.

Seletividade (%0)
Compostos T15/5 T20/5 T30/5
CO 58 10,8 16,1
CO2 30,8 37,3 39,2
P1 10,6 8,3 11,4
P2 8,9 7,0 7,9
P3 17,0 13,4 12,2
P4 21,4 18,9 10,5
Ps 54 4.4 2,7

Legenda: Px- Parafina com x carbonos.

Tabela 58. Seletividade (%) dos produtos gasosos obtidos pela hidroconversdo de
14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando 10 e 15 g do catalisador Pd/HZSM-5.

Seletividade (%)
Compostos  T15/10  T15/15

CO 57 2,6

CO2 26,7 44,4

P1 1,3 8,2

P2 8,3 11,0

Ps 27,1 15,5

P4 24,3 16,1
Ps 6,5 2,1

Legenda: Px- Parafina com x carbonos.
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Tabela 59. Seletividade (%) dos produtos gasosos obtidos a partir da hidroconversdo de
14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 coqueado.

Seletividade (%0)
Compostos  T15/15Coque

CO 4,0
CO2 36,0

P1 1,1

P2 9,3

Ps 25,4

Pa 21,8

Ps 2,4

Legenda: Px- Parafina com x carbonos.

Tabela 60. Seletividade (%) dos produtos gasosos obtidos pela hidroconversdo de
14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando catalisadores bimetalicos.

Seletividade (%0)
Compostos T1CulOPd T4CulOPd T4Cu6Pd

CO 1,0 0,6 0,6
CO2 48,3 41,1 48,3
P1 3,1 2,9 2,8
P2 12,8 11,7 12,2
P3 12,3 19,8 16,3
Pa 19,8 20,7 17,8
Ps 2,6 3,2 2,1

Legenda: Px- Parafina com x carbonos.

Tabela 61. Seletividade (%) dos produtos gasosos obtidos pela hidroconversdo de
14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando os catalisadores Pd/HZSM-5 e Pd/HZSM-5
mesoporosa.

Seletividade (%0)
Compostos  T15/15 T15/15MESO

CO 2,6 0,1
CO2 44.4 45,2
P1 8,2 4,5
P2 11,0 26,5
P3 15,5 8,5
Pa 16,1 12,3
Ps 2,1 2,9

Legenda: Px- Parafina com x carbonos.
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Tabela 62. Seletividade (%) dos produtos gasosos obtidos a partir da hidroconversdo de
biopetrdleo e n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 mesoporosa.

Seletividade (%0)
Compostos T5BP/10
CO 48,0
CO2 12,0
P1 0,8
P2 59
P3 5,6
P4 27,2
Ps 0,4

Legenda: Px- Parafina com x carbonos.
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APENDICE L - SELETIVIDADE DOS PRODUTOS LIQUIDOS

Tabela 63. Seletividade (%) dos produtos liquidos obtidos pela hidroconversédo de n-hexano
puro e 14,3, 18,2 e 25%DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5.

Seletividade (%0)

Compostos T15/5 T20/5 T30/5
P3 0,2 0,2 0,2
P4 0,6 0,4 0,3
Ps 4,7 0,7 14
Isbmeros Ps 3,3 1,9 2,2
N6 0,4 0,1 0,1
P7 0,3 0,3 0,1
N7 0,8 0,1 0,1
Ps 2,6 0,4 1,6
Ns 3,0 0,1 1,2
P9 1,2 — 0,2
No 2,5 0,6 0,4
P1o 0,4 — —
N10+ — — —
Total P,N7+ 10,7 1,5 3,6
Aromaticos 1,8 0,4 0,3
Oxigenados 60,2 88,1 84,6
Fase Aquosa 0,2 0,7 0,9
Nao Identificados 17,8 6,1 6,4

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.

Tabela 64. Seletividade (%) dos produtos liquidos obtidos pela hidroconversdo de
14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando 10 e 15 g do catalisador Pd/HZSM-5.

Seletividade (%0)

Compostos T15/10 T15/15
P3 0,3 0,3
P4 9,8 7,3
Ps 15,3 11,6

Isbmeros Ps 27,0 49,5
Ne 15 14
Pz 3,5 2,6
N7 4.4 4,6
Ps 1,7 1,9

Ns 6,8 7,6
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P9 1,7 0,4

No 41 3,9

P1o 0,5 0,5

N1o+ 2,2 1,9

Total P,N7+ 24,8 23,5
Aromaticos 12,0 3,7
Poliaromaticos 2,5 1,5
Oxigenados 2,9 —
N&o Identificados 3,9 1,3

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.

Tabela 65. Seletividade (%) dos produtos liquidos obtidos a partir da hidroconversao de
14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 coqueado.

Seletividade (%0)

Compostos T15/15Coque
P3 0,2
P4 4,1
Ps 17,7
Isbmeros Ps 10,1
Ns 1,2
P7 54
N7 2,5
Ps 3,4
Ns 6,2
P9 4,0
No 7,1
P10 1,5
Nio+ 3,5
Total P,N7+ 33,7
Aromaticos 53
Poliaromaticos 0,8
Oxigenados 18,0
Nao Identificados 9,0

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.
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Tabela 66. Seletividade (%) dos produtos liquidos obtidos da hidroconversao de 14,3%DX/n-
hexano durante 24 h usando catalisadores bimetalicos, 1Cul0Pd/HZSM-5, 4Cul0Pd/HZSM-5
e 4CubPd/HZSM-5.

Seletividade (%0)
Compostos  T1CulOPd T4CulOPd T4Cu6Pd

P3 0,3 3,4 1,8

P4 8,7 17,7 16,7

Ps 11,3 154 14,7
Isbmeros Ps 45,7 36,2 34,1
Ne 1,7 1,3 2,8

P7 34 2,6 2,8

N7 4,2 3,1 51

Ps 2,6 2,1 1,7

Ns 6,4 5,4 6,1

P9 0,5 0,6 0,4

No 53 4,1 3,6

P1o 0,6 0,7 0,4

N1o 3,3 1,7 1,7

N1 0,4 0,3 0,3

Ni2 0,2 0,3 0,4
Aromaticos 2,3 2,7 3,0
Poliaromaticos 0,7 0,5 2,3
Nao 24 18 2,0

Identificados
Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.

Tabela 67. Seletividade (%) dos produtos liquidos obtidos pela hidroconversdo de n-hexano
puro e 14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando os catalisadores Pd/HZSM-5 e
Pd/HZSM-5 mesoporosa.

Seletividade (%0)

Compostos T15/15  T15/15MESO

P3 0,3 2,7

P4 7,3 19,4

Ps 11,6 10,6
Isbmeros Ps 49,5 19,7

Ne 1,4 1,8

P7 2,6 3,5

N7 4,6 51

Ps 2,0 3,3
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Ns 7,6 6,7

P9 0,4 15

No 3,9 8,2

P1o 0,5 0,4

Nio+ 1,9 4,2

Total P,N7+ 23,5 32,8
Aromaticos 3,7 8,1
Poliaromaticos 1,6 1,2
Néao Identificados 1,3 3,8

Legenda: Px- Parafina com x carbonos; Nx- Nafteno com x carbonos.

Tabela 68. Seletividade (%) dos produtos liquidos obtidos da hidroconversdo de 5 ¢
biopetréleo em 90 g de n-hexano durante 24 h usando o catalisador Pd/HZSM-5 mesoporosa.

Seletividade (%0)

Compostos T5BP/10
P3 1,3
P4 8,2
Ps 7,8
Isbmeros Ps 39,1
Ns 0,4
P7 2,8
N7 4,0
Ps 41
Ns 8,1
P9 0,9
No 4,1
P10 0,4
N1o+ 1,6
Aromaticos 4,5
Poliaromaticos 1,2
Nao Identificados 11,7

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.
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Figura 55. Difratogramas do catalisador Pd/HZSM-5 e dos catalisadores apds as reacfes dos

testes T20/5 e T30/5.

Intensidade (u.a.)

PAd/HZSM-5

1 ' I
30 40
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50
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APENDICE N - TESTES DE REFERENCIA

O teste com 10 g xilose, 5 g de acetona e 90 g de n-hexano usando 15 g de Pd/HZSM-
5 foi realizado para se mostrar o efeito da protecdo de grupos da xilose. O
hidroprocessamento ocorreu a 250 °C, 40 bar de H> e durante 24 horas, denominando-se de
T10X/5A/15Pd. A massa (% m/m) obtida de liquido, gas e coque apresenta-se na tabela
seguinte.

Tabela 69. Massa (% m/m) obtida de liquido, gas e coque a partir da hidroconversao de 10 g
xilose, 5 g acetona e 90 g n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5.

Massa (% m/m)

T10X/5A/15Pd
Liquido 86,9
Gés 1,1
Coque 3,7
Total 91,7

A conversdo de xilose, acetona e n-hexano e o rendimento em gramas e em relacdo a
carga convertida (% m/m) apresenta-se na tabela seguinte.

Tabela 70. Conversédo de xilose, acetona e n-hexano e rendimento em gramas e em relacdo a
carga convertida (% m/m) dos produtos obtidos pelo teste com xilose e acetona usando o
catalisador Pd/HZSM-5.

T10X-5A/15Pd
Converséo (%)

Xilose 100
Acetona 100
n-hexano 9,7
Rendimento  Rendimento
(@) (% m/m)
Coque 3,82 16,1
CcoO 0,06 0,3
CO2 0,45 1,9
P1 0,01 0,0

P2 0,32 1,4



Ps 1,32

Pa 0,73

Ps 0,79
Isdmeros Ps 2,93
Ne 0,05

P7 0,04

N7 0,07

Ps 0,10

Ns 0,16

P 0,23

No 0,26
Aromaticos 1,11
Poliaromaticos 0,88
Oxigenados 1,19
Néo Identificados 0,47

5,6
3,1
3,3
12,3
0,2
0,2
0,3
0,4
0,7
0,9
1,1
4,7
3,7
50
2,0

Legenda: Px- Parafina com x carbonos. Nx- Nafteno com x carbonos.
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Tabela 71. Seletividade (fracdo liquida) dos principais produtos obtidos pela hidroconversao

de 14,3%DX/n-hexano usando HZSM-5.

Seletividade (%)

Composto HZSM-5
Propano 0,7)
Acetona 68,7
Isobutano 0,9
Butano 0,1)
Pentano 0,2)
Pentano, 2-metil 1,3
Pentano, 3-metil (0,8)
3-penten-2-ona, 4-metil 1,6
Furfural, 2-furanocarboxaldeido 14,2
Cicloexeno, 4-metil 3,2
3-buten-3-ona, 4-(2-furanil) 5,2

DX

2,4
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APENDICE O - BALANCO DE MASSA

Tabela 72. Massa (% m/m) obtida de liquido, gas e coque a partir da hidroconversdo de
14,3%DX/n-hexano durante 24 horas usando o catalisador Pd/HZSM-5 coqueado
(T15/15Coque).

Massa (% m/m)

T15/15Coque
Liquido 87,0
Gés 1,6
Coque 1,8

Total 90,4
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APENDICE P - CROMATOGRAMA

DX

Intensidade (u.a.)

Biopetroleo

| 7 | L._,L'L_._

LN L L L L L L L N e

30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42
tempo de reten¢io (min)




