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RREESSUUMMOO  

 

O 1-octeno, 2,2,4-trimetil-pentano e n-octano foram utilizados como 

moléculas modelo para o estudo experimental e de modelagem do craqueamento 

catalítico na superfície de dois catalisadores comerciais (PETROBRAS), 

compostos por zeólita USY e matriz (SiO2-Al2O3) com impregnação de terras raras 

(CTR) e sem a impregnação de terras raras (STR), ambos desativados pelo 

método vapor. Os testes de craqueamento catalítico foram realizados em fase 

gasosa em reator tubular de leito fixo, construído em quartzo, na faixa de 

temperatura de 325 a 685 K para o 1-octeno, 725 a 950 K para o 2,2,4-trimetil-

pentano e 815 a 975 K para o n-octano à pressão atmosférica. O catalisador STR 

apresentou valores de taxa de giro (s-1) maiores que os encontrados para o CTR. 

As energias de ativação aparente apresentaram a seguinte ordem decrescente: 

n-octano (STR: 180 kJ mol-1 e CTR: 192 kJ mol-1) > 2,2,4-trimetil-pentano (STR: 

121 kJ mol-1 / CTR: 127 kJ mol-1) > 1-octeno (STR: 18 kJ mol-1 / CTR: 23 kJ mol-1). 

Os mecanismos de reações foram determinados para as três moléculas 

modelo através dos produtos de reação determinados experimentalmente e 

considerando as famílias de reações de iniciação, isomerização, transferência de 

hidrogênio, adsorção/dessorção e cisão-β/oligomerização. A modelagem do 

craqueamento catalítico foi desenvolvida segundo a teoria da colisão, a teoria do 

estado de transição e as propriedades termodinâmicas das espécies envolvidas 

nos mecanismos. As taxas de giro da modelagem cinética apresentaram uma 

diferença com as taxas de giro experimentais de aproximadamente 20%. 

 



 

 

AABBSSTTRRAACCTT  

 

The 1-octene, 2,2,4-trimethylpentane and n-octane were used as model 

molecules in an experimental and modeling study for the catalytic cracking on the 

surface of commercial catalysts (PETROBRAS) that are composed of USY zeolite 

and matrix with rare earth impregnation (CTR) and without rare earth impregnation 

(STR), both deactivated by steam method. The experimental tests were carried out 

in the gas phase, in a fixed bed tubular reactor made of quartz in the temperature 

range of 325 to 685 K for the 1-octene, 725 to 950 K for the 2,2,4-trimethylpentane 

and 815 to 975 K for the n-octane at atmospheric pressure. The catalyst STR 

showed higher values of turnover rate (s-1) than the catalyst CTR. The apparent 

activation energies showed the following decreasing order: n-octane (STR: 180 kJ 

mol-1 and CTR: 192 kJ mol-1) > 2,2,4-trimethylpentane (STR: 121 kJ mol-1 / CTR: 

127 kJ mol-1) > 1-octene (STR: 18 kJ mol-1 / CTR: 23 kJ mol-1). 

The reactions mechanisms were determined for the three model molecules 

with the reaction products obtained experimentally and considering the families of 

reactions of initiation, isomerization, hydride transfer, adsorption/desorption and 

β-scission/oligomerization. The modeling of the catalytic cracking was developed 

according to the collision theory, the transition state theory and the 

thermodynamics properties of the adsorbed species involved in the mechanisms. 

The model turnover rates showed a difference between the experimental turnover 

rates near 20 %. 

 



 

 

SSUUMMÁÁRRIIOO  

  

RESUMO xiii 

ABSTRACT xv 

LISTA DE FIGURAS xxi 

LISTA DE TABELAS xxix 

NOMENCLATURA xxxiii 

  

CAPÍTULO I: INTRODUÇÃO E REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 
 

1.1. Introdução 1 

1.2. Objetivo 1 

1.3. Petróleo 2 

1.4. Craqueamento Catalítico 3 

1.5. Catalisadores FCC 8 

1.6. Reações de Craqueamento 14 

1.6.1. Catalítico 14 

1.6.2. Térmico 23 

1.7. Modelagem das Reações de Craqueamento Catalítico 24 

1.8. Reatores para o Estudo do Craqueamento Catalítico em Laboratório 28 

1.8.1. Reatores de Leito Fixo (Fluxo e Pulso de Reagente) 29 

1.8.2. Reatores de Leito Fixo Fluído 30 

1.8.3. Reatores de Leito Fixo Fluidizado com Recirculação 30 

1.8.4. Microriser 31 

1.8.5. Downer 32 

1.8.6. Reatores de Leito Fluidizado com Circulação (Planta Piloto) 33 

  

CAPÍTULO II: EXPERIMENTAL  

  

2.1. Hidrocarbonetos Utilizados Como Moléculas Modelo 35 

2.1.1. n-Octano 35 

2.1.2. 2,2,4-trimetil-pentano 36 

2.1.3. 1-Octeno 37 

2.2. Catalisadores 37 

2.2.1. Fisissorção 38 

2.2.2. Microscopia Eletrônica de Varredura (MEV) 41 



xviii 
 

 

 

2.2.3. Fluorescência de Raios-X (XRF) 44 

2.2.4. Dessorção à Temperatura Programada (TPD) 44 

2.3. Unidade Experimental 45 

2.3.1. Pressão de Vapor das Moléculas Modelo 47 

2.4. Condições Reacionais 48 

2.4.1. Pré-tratamento dos Catalisadores 49 

2.5. Identificação dos Produtos 49 

2.5.1. Análise Cromatográfica 49 

2.5.2. Cromatografia em Fase Gasosa / Espectrometria de Massa 
(GC/MS) 50 

2.5.3. Resultado da Identificação dos Produtos 52 

2.6. Cinética do Craqueamento Catalítico 55 

2.7. Resultados dos Testes Experimentais de Craqueamento 57 

2.7.1. Conversões e Taxas de Reação 57 

2.7.1.1. Conversões e Taxas de Reação: 1-OCTENO 57 

2.7.1.2. Conversões e Taxas de Reação: 2,2,4-TRIMETIL-
PENTANO 59 

2.7.1.3. Conversões e Taxas de Reação: N-OCTANO 63 

2.7.2. Seletividades 67 

2.7.2.1. Seletividades: 1-OCTENO 67 

2.7.2.2. Seletividades: 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 69 

2.7.2.3. Seletividades: N-OCTANO 72 

2.7.3. Energias de Ativação 74 

2.7.4. Testes de Desativação 78 

2.7.4.1. Testes de Desativação: 1-OCTENO 78 

2.7.4.2. Testes de Desativação: 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 81 

2.7.4.3. Testes de Desativação: N-OCTANO 84 

2.8. Discussão dos Resultados 86 

  

CAPÍTULO III: MODELAGEM  

  

3.1. Modelo Micro-cinético de Craqueamento 95 

3.1.1. Produtos do Craqueamento e Reações Consideradas 95 

3.1.2. Determinação das Constantes Cinéticas de Reação 98 

3.1.2.1. Propriedades Termodinâmicas 99 

3.1.2.2. Teoria da Colisão 103 

3.1.2.3. Teoria do Estado de Transição 104 

3.2. Resultados do Modelo Micro-cinético 107 



xix 

 

3.2.1. Parâmetros Gerais da Modelagem Micro-Cinética 107 

3.2.1.1. Variação da Entalpia ( ) e Coeficiente Angular ( ) 107 

3.2.1.2. Área Molecular da Seção Transversal 109 

3.2.1.3. Energias de Ativação das Etapas de Reação 110 

3.2.2. 1-OCTENO 111 

3.2.2.1. Etapas de Reação: 1-OCTENO 111 

3.2.2.2. Balanço de Massa: 1-OCTENO 113 

3.2.2.3. Propriedades Termodinâmicas: 1-OCTENO 115 

3.2.2.4. Constantes de Equilíbrio e Constantes Cinéticas: 
1-OCTENO 118 

3.2.2.5. Grupos de Reações: 1-OCTENO 120 

3.2.3. 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 124 

3.2.3.1. Etapas de Reação: 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 124 

3.2.3.2. Balanço de Massa: 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 126 

3.2.3.3. Propriedades Termodinâmicas: 2,2,4-TRIMETIL-
PENTANO 128 

3.2.3.4. Constantes de Equilíbrio e Constantes Cinéticas: 
2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 131 

3.2.3.5. Grupos de Reações: 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 132 

3.2.4. N-OCTANO 137 

3.2.4.1. Etapas de Reação: N-OCTANO 137 

3.2.4.2. Balanço de Massa: N-OCTANO 139 

3.2.4.3. Propriedades Termodinâmicas: N-OCTANO 140 

3.2.4.4. Constantes de Equilíbrio e Constantes Cinéticas: 
N-OCTANO 143 

3.2.4.5. Grupos de Reações: N-OCTANO 144 

3.3. Discussão dos Resultados 149 

CONCLUSÕES 153 

SUGESTÕES 157 

REFERÊNCIAS BIBLIOGRÁFICAS 159 

ANEXO I 169 





xxii 
 

 

 

Figura 2.10 – Identificação dos produtos de craqueamento do 2,2,4-

trimetil-pentano a 825 K 53 

Figura 2.11 – Identificação dos produtos de craqueamento do n-octano a 

825 K 53 

Figura 2.12 – Perfil de conversão do 1-octeno no catalisador STR nas 

massas de  25 mg,  50 mg e  100 mg; no 

catalisador CTR nas massas de  25 mg,  50 mg 

e  100 mg; e  craqueamento térmico 58 

Figura 2.13 – Taxa de giro – TOR (s-1) do 1-octeno nos catalisadores STR 

( ) e CTR ( ) com massa de catalisador de 25 mg 59 

Figura 2.14 – Perfil de conversão do 2,2,4-trimetil-pentano no catalisador 

STR nas massas de  25 mg,  50 mg e  100 

mg, no catalisador CTR nas massas de  25 mg,  

50 mg e  100 mg e  craqueamento térmico 60 

Figura 2.15 – Taxa de giro – TOR (s-1) do 2,2,4-trimetil-pentano nos 

catalisadores STR ( ) e CTR ( ) com massa de 

catalisador de 25 mg 61 

Figura 2.16 – Taxas de reação (mol s-1 kg-1) do 2,2,4-trimetil-pentano nos 

catalisadores STR e CTR com massa de 25 mg. Taxa 

térmica ( ), taxa térmica e catalítica nos catalisadores 

STR ( ) e CTR ( ) e taxa catalítica nos 

catalisadores STR ( ) e CTR ( ) 62 

Figura 2.17 – Contribuição da taxa de craqueamento catalítico (%) nas 

massas de  25 mg,  50 mg e 100 mg e 

contribuição da taxa de craqueamento térmico (%) nas 

massas de  25 mg, 50 mg e  100 mg do 

2,2,4-trimetil-pentano no catalisador STR 63 

Figura 2.18 – Perfil de conversão do n-octano no catalisador STR nas 

massas de  25 mg,  50 mg e  100 mg, no 

catalisador CTR nas massas de  25 mg,  50 mg 

e  100 mg e  craqueamento térmico 64 

  



xxiii 

 

Figura 2.19 – Taxa de giro – TOR (s-1) do n-octano nos catalisadores STR 

( ) e CTR ( ) com massa de catalisador de 25 mg 65 

Figura 2.20 – Taxas de reação (mol s-1 kg-1) do n-octano nos catalisadores 

STR e CTR com massa de 25 mg. Taxa térmica ( ), 

taxa térmica e catalítica nos catalisadores STR ( ) e 

CTR ( ) e taxa catalítica nos catalisadores STR ( ) 

e CTR ( ) 66 

Figura 2.21 – Contribuição da taxa de craqueamento catalítico (%) nas 

massas de  25 mg,  50 mg e 100 mg e 

contribuição da taxa de craqueamento térmico (%) nas 

massas de  25 mg, 50 mg e  100 mg do 

n-octano no catalisador STR 66 

Figura 2.22 – Seletividade aos principais produtos de craqueamento do 

1-octeno em função da temperatura no catalisador STR com 

a massa de 25 mg. Produtos: 2,3-dimetil-2-hexeno ( ), 

(z)-3-octeno   ( ),   (e)-4-octeno   ( ),  (e)-2-octeno  

( ), cis-1,3-dimetil-ciclo-hexano ( ) e cis-1-etil-2-

metil-ciclo-pentano ( ) 68 

Figura 2.23 – Seletividade aos principais produtos de craqueamento do 

1-octeno em função da temperatura no catalisador CTR com 

a massa de 25 mg. Produtos: 2,3-dimetil-2-hexeno ( ), 

(z)-3-octeno   ( ),   (e)-4-octeno  ( ),   (e)-2-octeno  

( ), cis-1,3-dimetil-ciclo-hexano ( ) e cis-1-etil-2-

metil-ciclo-pentano ( ) 69 

Figura 2.24 – Seletividade aos principais produtos de craqueamento em 

função da temperatura: 2,2,4-trimetil-pentano, catalisador  

STR  e  m  =  25 mg.  Produtos:  2-metil-2-buteno   ( ),   

isobuteno    ( ),    3-etil-2-penteno    ( ),     tolueno  

( ),   2,2-dimetil-pentano   ( )   e  (z)-4,4-dimetil-2-

penteno    ( ) 71 

  



xxiv 
 

 

 

Figura 2.25 – Seletividade aos principais produtos de craqueamento em 

função da temperatura: 2,2,4-trimetil-pentano, catalisador 

CTR  e  m =  25  mg.  Produtos:   2-metil-2-buteno   ( ),  

isobuteno    ( ),    3-etil-2-penteno    ( ),    tolueno   

( ), 2,2-dimetil-pentano ( ) e (z)-4,4-dimetil-2-

penteno ( ) 71 

Figura 2.26 – Seletividade aos principais produtos de craqueamento do n-

octano em função da temperatura no catalisador STR e 

massa de 25 mg. Produtos: 2-metil-1-hepteno ( ), 

nonano ( ), heptano ( ), decano ( ) e 2-metil-1-

penteno ( ) 73 

Figura 2.27 – Seletividade aos principais produtos de craqueamento do n-

octano em função da temperatura no catalisador CTR e 

massa de 25 mg. Produtos: 2-metil-1-hepteno ( ), 

nonano ( ), heptano ( ), decano ( ) e 2-metil-1-

penteno ( ) 73 

Figura 2.28 – Energia de ativação (kJ mol-1) do craqueamento do 1-octeno 

no catalisador STR e massa de 25 mg em toda faixa de 

temperatura do craqueamento catalítico 75 

Figura 2.29 – Energia de ativação (kJ mol-1) do craqueamento do 2,2,4-

trimetil-pentano no catalisador STR e massa de 25 mg em 

toda faixa de temperatura do craqueamento catalítico + 

térmico 75 

Figura 2.30 – Energia de ativação (kJ mol-1) do craqueamento do n-octano 

no catalisador STR e massa de 25 mg em toda faixa de 

temperatura do craqueamento catalítico + térmico 76 

Figura 2.31 – Energia de ativação (kJ mol-1) do craqueamento do 2,2,4-

trimetil-pentano no catalisador STR e massa de 25 mg na 

faixa de temperatura do craqueamento catalítico 77 

  



xxv 

 

Figura 2.32 – Testes de conversão do 1-octeno no catalisador fresco com 

massa de 25 mg. Catalisador STR nas temperaturas de 

420 K,  500 K e  580 K e catalisador CTR 

nas temperaturas de  420 K,  500 K e  

580 K 78 

Figura 2.33 – Perfil de temperatura versus conversão do 1-octeno no 

catalisador STR e massa de 100 mg. Ensaio 1: rampa de 

resfriamento ( ) e rampa de aquecimento ( ). 

Ensaio 2: rampa de aquecimento ( ) e rampa de 

resfriamento ( ) 80 

Figura 2.34 – Perfil de temperatura versus conversão do 1-octeno no 

catalisador CTR e massa de 100 mg. Ensaio 1: rampa de 

resfriamento ( ) e rampa de aquecimento ( ). 

Ensaio 2: rampa de aquecimento ( ) e rampa de 

resfriamento ( ) 80 

Figura 2.35 – Testes de conversão do 2,2,4-trimetil-pentano no catalisador 

fresco com massa de 25 mg. Catalisador STR nas 

temperaturas de 750 K,        800 K e  850 K 

e catalisador CTR nas temperaturas de  750 K,  

800 K e  850 K 82 

Figura 2.36 – Perfil de temperatura versus conversão do 2,2,4-trimetil-

pentano no catalisador STR e massa de 100 mg. Ensaio 1: 

rampa  de  aquecimento  ( )  e  rampa  de resfriamento 

( ). Ensaio 2: rampa de resfriamento ( ) e rampa 

de aquecimento ( ) 83 

Figura 2.37 – Perfil de temperatura versus conversão do 2,2,4-trimetil-

pentano no catalisador CTR e massa de 100 mg. Ensaio 1: 

rampa  de  resfriamento  ( )  e  rampa  de aquecimento 

( ). Ensaio 2: rampa de aquecimento ( ) e rampa 

de resfriamento ( ) 83 

  



xxvi 
 

 

 

Figura 2.38 – Testes de conversão do n-octano no catalisador fresco com 

massa de 25 mg. Catalisador STR nas temperaturas de 

815 K,  875 K  e   935 K e catalisador CTR 

nas temperaturas de  815 K,  875 K e  

935 K 84 

Figura 2.39 – Perfil de temperatura versus conversão do n-octano no 

catalisador STR e massa de 100 mg. Ensaio 1: rampa de 

aquecimento ( ) e rampa de resfriamento ( ). 

Ensaio 2: rampa de resfriamento ( ) e rampa de 

aquecimento ( ) 85 

Figura 2.40 – Perfil de temperatura versus conversão do n-octano no 

catalisador CTR e massa de 100 mg. Ensaio 1: rampa de 

aquecimento ( ) e rampa de resfriamento ( ). 

Ensaio 2: rampa de resfriamento ( ) e rampa de 

aquecimento ( ) 86 

Figura 3.1 – Perfil do potencial de energia para as etapas elementares 105 

Figura 3.2 – Calores de adsorção de parafinas lineares e ramificadas na 

zeólita USY 109 

Figura 3.3 – Correlação log-log de am (área da seção transversal da 

molécula adsorvida) versus Vm (capacidade monomolecular) 

para diversas moléculas (KLOBES et al., 2006) 109 

Figura 3.4 – Taxas de giro (s-1) do craqueamento do 1-octeno no 

catalisador STR. Taxas experimentais ( ) e taxas 

teóricas ( ) 123 

Figura 3.5 – Taxas de giro (s-1) do craqueamento do 1-octeno no 

catalisador CTR. Taxas experimentais ( ) e taxas 

teóricas ( ) 123 

Figura 3.6 – Taxas de giro (s-1) do craqueamento do 2,2,4-trimetil-pentano 

no catalisador STR. Taxas experimentais ( ) e taxas 

teóricas ( ) 136 

  



xxvii 

 

Figura 3.7 – Taxas de giro (s-1) do craqueamento do 2,2,4-trimetil-pentano 

no catalisador CTR. Taxas experimentais ( ) e taxas 

teóricas ( ) 136 

Figura 3.8 – Taxas de giro (s-1) do craqueamento do n-octano no 

catalisador STR. Taxas experimentais ( ) e taxas 

teóricas ( ) 147 

Figura 3.9 – Taxas de giro (s-1) do craqueamento do n-octano no 

catalisador CTR. Taxas experimentais ( ) e taxas 

teóricas ( ) 148 

 



 

 

LLIISSTTAA  DDEE  TTAABBEELLAASS  

  

Tabela 1.1 – Matriz energética brasileira 3 

Tabela 1.2 – Produção nacional de derivados de petróleo 3 

Tabela 1.3 – Caracterização da carga de FCC (URFCC da Recap) 5 

Tabela 1.4 – Rendimento de produtos no RFCC 6 

Tabela 1.5 – Composição dos gases de combustão 7 

Tabela 1.6 – Comparação da seletividade entre catalisadores 10 

Tabela 1.7 – Composição química das zeólitas 11 

Tabela 1.8 – Propriedades físicas das zeólitas 11 

Tabela 1.9 – Tipos de zeólita Y 12 

Tabela 1.10 – Principais características do craqueamento térmico e 

catalítico 24 

Tabela 1.11 – Características de três tipos de reatores de 

craqueamento 33 

Tabela 2.1 – Área superficial e microporosidade dos catalisadores 40 

Tabela 2.2 – Composição química dos catalisadores 44 

Tabela 2.3 – Número de sítios ácidos dos catalisadores 45 

Tabela 2.4 - Parâmetros da equação de Antoine 48 

Tabela 2.5 - Condições reacionais 49 

Tabela 2.6 – Relação dos principais produtos de craqueamento 

catalítico 54 

Tabela 2.7 – Produtos e seletividades do craqueamento do 1-octeno 

no STR na massa de 25 mg 67 

Tabela 2.8 – Produtos e seletividades do craqueamento do 2,2,4-

trimetil-pentano no STR na massa de 25 mg 70 

Tabela 2.9 – Produtos e seletividades do craqueamento do n-octano 

no STR na massa de 25 mg 72 

  



xxx 
 

 

 

Tabela 2.10 – Valores de energias de ativação e fatores pré-

exponenciais na faixa de temperaturas do craqueamento 

catalítico para o 1-octeno e craqueamento catalítico + 

térmico para o 2,2,4-trimetil-pentano e o n-octano 76 

Tabela 2.11 – Valores de energias de ativação e fatores pré-

exponenciais na faixa de temperatura do craqueamento 

catalítico 77 

Tabela 2.12 – Resumo dos principais resultados experimentais do 

craqueamento catalítico 87 

Tabela 3.1 – Calores de adsorção em baixas coberturas na zeólita 

USY 108 

Tabela 3.2 – Energias de ativação (kJ mol-1) para o isobutano 110 

Tabela 3.3 – Energias de ativação (kJ mol-1) para hidrocarbonetos C8 111 

Tabela 3.4 – Etapas reacionais do craqueamento do 1-octeno 112 

Tabela 3.5 – Códigos dos compostos do mecanismo de reação do 

1-octeno 113 

Tabela 3.6 – Balanço das espécies gasosas e superficiais: 1-octeno 114 

Tabela 3.7 – Balanço de massa: 1-octeno 115 

Tabela 3.8 – Propriedades termodinâmicas das espécies gasosas no 

craqueamento do 1-octeno 116 

Tabela 3.9 – Entalpia (kJ mol-1) das espécies superficiais: 1-octeno 117 

Tabela 3.10 – Velocidade molecular (m s-1) e entropias translacional e 

local (J K-1 mol-1): 1-octeno 117 

Tabela 3.11 – Estereoquímica das espécies superficiais: 1-octeno 118 

Tabela 3.12 – Entropia das espécies superficiais (J K-1 mol-1): 1-octeno 118 

Tabela 3.13 – Equações para determinação das constantes 119 

Tabela 3.14 – Constantes de equilíbrio e constantes cinéticas para as 

etapas de reação do 1-octeno para o catalisador STR na 

massa de 25 mg 119 

Tabela 3.15 – Grupos de reações do mecanismo do 1-octeno 120 

  



xxxi 

 

Tabela 3.16 – Grupos de reações utilizados para o cálculo teórico do 

catalisador STR na massa de 25 mg e conversão de 

3,35 % do craqueamento do 1-octeno 122 

Tabela 3.17 – Taxas de giro (s-1) teóricas e experimentais: 1-octeno 122 

Tabela 3.18 – Etapas reacionais do craqueamento do 2,2,4-trimetil-

pentano 125 

Tabela 3.19 – Códigos dos compostos do mecanismo de reação do 

2,2,4-trimetil-pentano 126 

Tabela 3.20 – Balanço das espécies gasosas e superficiais: 2,2,4-

trimetil-pentano 127 

Tabela 3.21 – Balanço de massa: 2,2,4-trimetil-pentano 128 

Tabela 3.22 – Propriedades termodinâmicas das espécies gasosas no 

craqueamento do 2,2,4-trimetilpentano 129 

Tabela 3.23 – Entalpia (kJ mol-1) das espécies superficiais: 2,2,4-

trimetil-pentano 130 

Tabela 3.24 – Velocidade molecular (m s-1) e entropias translacional e 

local (J K-1 mol-1): 2,2,4-trimetil-pentano 130 

Tabela 3.25 – Estereoquímica das espécies superficiais: 2,2,4-trimetil-

pentano 131 

Tabela 3.26 – Entropia das espécies superficiais (J K-1 mol-1): 2,2,4-

trimetil-pentano 131 

Tabela 3.27 – Constantes de equilíbrio e constantes cinéticas para as 

etapas de reação do 2,2,4-trimetil-pentano para o 

catalisador STR na massa de 25 mg 132 

Tabela 3.28 – Grupos de reações do mecanismo do 2,2,4-trimetil-

pentano 133 

Tabela 3.29 – Grupos de reações utilizados para o cálculo teórico do 

catalisador STR na massa de 25 mg e conversão de 

1,22 % do craqueamento do 2,2,4-trimetil-pentano 134 

Tabela 3.30 – Taxas de giro (s-1) teóricas e experimentais: 2,2,4-

trimetil-pentano 135 

  



xxxii 
 

 

 

Tabela 3.31 – Etapas reacionais do craqueamento do n-octano 138 

Tabela 3.32 – Códigos dos compostos do mecanismo de reação do 

n-octano 139 

Tabela 3.33 – Balanço das espécies gasosas e superficiais: n-octano 139 

Tabela 3.34 – Balanço de massa: n-octano 140 

Tabela 3.35 – Propriedades termodinâmicas das espécies gasosas no 

craqueamento do n-octano 141 

Tabela 3.36 – Entalpia (kJ mol-1) das espécies superficiais: n-octano 142 

Tabela 3.37 – Velocidade molecular (m s-1) e entropias translacional e 

local (J K-1 mol-1): n-octano 142 

Tabela 3.38 – Estereoquímica das espécies superficiais: n-octano 143 

Tabela 3.39 – Entropia das espécies superficiais (J K-1 mol-1): n-octano 143 

Tabela 3.40 – Constantes de equilíbrio e constantes cinéticas para as 

etapas de reação do n-octano para o catalisador STR na 

massa de 25 mg 144 

Tabela 3.41 – Grupos de reações do mecanismo do n-octano 145 

Tabela 3.42 – Grupos de reações utilizados para o cálculo teórico do 

catalisador STR na massa de 25 mg e conversão de 

0,65 % do craqueamento do n-octano 146 

Tabela 3.43 – Taxas de giro (s-1) teóricas e experimentais: n-octano 147 

Tabela 3.44 – Resumo dos principais resultados da modelagem do 

craqueamento catalítico 149 









xxxvi 
 

 

 

FCC Fluid Catalytic Cracking / Craqueamento Catalítico Fluído 

FTIR Fourier Transform Infrared Spectroscopy / Espectroscopia de 
Infravermelho 

GC/MS Cromatografia em fase gasosa acoplada a um espectrômetro de 
massa 

GLP Gás Liquefeito de Petróleo 

HCO Gás pesado de craqueamento 

HY Zeólita Y após substituição de íons Na+ com NH4
+ 

LCO Gás leve de craqueamento 

MAT Microactivity Test / Teste de Microatividade 

MD Micro Downer 

MEV Microscopia Eletrônica de Varredura 

NIST National Institute of Standards and Technology 

PACRC PETROBRAS Advanced Convertor for Resid Cracking 

REUSY Zeólita Y ultra-estável con terras raras 

REY Zeólita Y con terras raras 

STR Sem terras raras 

STR-E Valores experimentais para o catalisador STR 

STR-T Valores teóricos para o catalisador STR 

TCD Thermal Conductivity Detector / Detector de Condutividade Térmica 

TGA Thermogravimetric Analysis / Análise Termogravimétrica 

THC Total Hydrocarbon Content 

TOR Turnover rate (s-1) / Taxa de giro (s-1) 

TPD Dessorção à Temperatura Programada 

USY Zeólita Y ultra-estável 

WHSV Weight hourly space velocity (s-1) 

XRD X-ray Diffraction / Difração de Raios-X 

XRF X-ray Fluorescence / Fluorescência de Raios-X 

ZSM-5 Zeólita Soconi Mobil 

  

  

 

http://en.wikipedia.org/wiki/Fourier_transform_infrared_spectroscopy#Fourier_transform_infrared_spectroscopy


 

 

CCAAPPÍÍTTUULLOO  II  

INTRODUÇÃO E REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

 

1.1. Introdução 

No processo de refino do petróleo, o craqueamento catalítico fluído (FCC 

– Fluid Catalytic Cracking) é utilizado para adequar a produção à demanda de 

produtos, ou seja, aumentar a produção de gasolina com alta octanagem e GLP 

(olefínico), através da utilização do resíduo pesado (carga) proveniente das 

colunas de destilação de petróleo cru à pressão atmosférica e a vácuo (RAWET, 

1998). O processo de craqueamento catalítico ocorre na presença de um 

catalisador que promove a quebra das moléculas de cadeias carbônicas longas 

para moléculas menores e aumenta a seletividade aos produtos desejados. O 

catalisador possui na sua formulação dois componentes principais, a zeólita e a 

matriz. Estes componentes abrangem uma ampla variedade de materiais que são 

utilizados de acordo com as necessidades de cada refinaria. 

 

1.2. Objetivo 

Dada a importância do processo de craqueamento catalítico, a 

PETROBRAS está desenvolvendo projetos para o estudo das reações na 

superfície dos catalisadores utilizados na empresa. O projeto inclui o estudo de 

craqueamento de hidrocarbonetos pesados através de métodos estatísticos, 

modelagem e simulação da carga utilizada na refinaria e o estudo do 

craqueamento de moléculas modelo [1] em laboratório e modelagem através de 

teorias cinéticas. 

Este trabalho faz parte deste projeto e o principal objetivo é desenvolver o 

estudo experimental em laboratório e a modelagem micro-cinética de moléculas 

modelo com oito átomos de carbono, previamente selecionadas pela equipe de 

                                                 
[1] Uma “molécula modelo” geralmente é um composto isolado, intimamente ligado ao assunto em 

estudo, cujas propriedades estruturais e químicas são conhecidas.  
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trabalho, sendo: n-octano, 1-octeno e 2,2,4-trimetil-pentano (hidrocarbonetos C8). 

O estudo experimental do craqueamento catalítico com o uso de moléculas 

modelo de hidrocarbonetos na superfície dos dois catalisadores comerciais será 

feito em reator de leito fixo em escala laboratorial para a determinação das 

conversões de reagente, seletividades aos produtos de reação, taxas de giro e 

energias de ativação aparente. 

A modelagem micro-cinética será desenvolvida através da determinação 

de mecanismos de reações baseados nos dados experimentais e no 

desenvolvimento de equações cinéticas através das teorias da colisão e do estado 

de transição e também nas propriedades termodinâmicas dos compostos. Os 

valores de taxas de giro obtidos experimentalmente serão comparados com os 

valores de taxas de giro obtidos através da modelagem micro-cinética. Ao final, 

por este trabalho estar baseado em estudos experimentais e a modelagem ser 

fundamentada em teorias cinéticas, ele servirá como base de comparação e de 

validação de dados obtidos em outros trabalhos envolvidos no projeto da 

PETROBRAS. 

 

1.3. Petróleo 

O petróleo é um combustível fóssil não renovável que corresponde a 42% 

do total do consumo energético brasileiro, Tabela 1.1 (Balanço Energético 

Nacional / Ministério de Minas e Energia – MME – 2007), utilizado como fonte de 

energia e como matéria-prima para a indústria petroquímica. O petróleo é 

constituído principalmente por hidrocarbonetos (83 a 87% em carbono e 11 a 15% 

em hidrogênio), tendo também produtos como o nitrogênio (0 a 0,5), enxofre (0 a 

6%) e oxigênio (0 a 3,5%) (SHEREVE e BRINK, 1997). Os hidrocarbonetos estão 

presentes no petróleo na forma de parafinas, naftênicos e aromáticos; incluindo 

também as olefinas obtidas como produto da desidrogenação de parafinas e 

naftênicos (GARY e HANDWERK, 1994). Na mistura, a proporção destes 

hidrocarbonetos e das impurezas é variável, dependendo da região de extração do 

petróleo cru. 
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Tabela 1.1 – Matriz energética brasileira 

Fonte Porcentagem (%) 

Petróleo e derivados 37,7 

Biomassa 30,2 

Hidráulica e eletricidade 14,8 

Gás natural 9,6 

Carvão mineral 6,0 

Urânio 1,6 
Fonte: Balanço Energético Nacional / Ministério de Minas e Energia – 
MME – 2007 (Ano base 2006) 

 

Para obtenção dos derivados do petróleo (Tabela 1.2), os processos de 

refino geralmente utilizados são destilação primária, destilação a vácuo, visco-

redução, craqueamento térmico, craqueamento catalítico, reforma catalítica, 

craqueamento retardado, hidrocraqueamento, desasfaltação a solvente, 

tratamento de derivados, hidrogenação catalítica e fundo de barril. 

 

Tabela 1.2 – Produção nacional de derivados de petróleo 

Derivado Porcentagem (%) 

Diesel 38,5 

Gasolina 17,0 

GLP 8,4 

Nafta 8,6 

Óleo combustível 8,5 

Outros 19,0 
Fonte: Balanço Energético Nacional / Ministério de Minas e 
Energia – MME – 2007 (Ano base 2006) 

 

1.4. Craqueamento Catalítico 

O início do processamento do petróleo acontece através de destilações à 

pressão atmosférica e a vácuo que fornecem produtos como gás liquefeito de 

petróleo (GLP), gasolina, querosene, óleo diesel e óleo combustível. No entanto, a 

produção proveniente dos processos de destilação não possui uma distribuição de 

produtos adequada à demanda do mercado. Há um excesso de produtos pesados, 
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(i) Riser 

É o reator onde acontece a reação de craqueamento da carga de 

hidrocarbonetos pesados (resíduo) proveniente do processo de destilação 

fracionada do petróleo cru na presença do catalisador pré-aquecido, em leito 

fluidizado, tal que as partículas e os produtos sejam conduzidos de modo 

ascendente para o topo. Durante a operação da unidade, a carga (resíduo de 

gasóleo pesado com pontos de ebulição entre 545 – 845 K) é inicialmente 

aquecida (475 – 625 K) e injetada na base do riser em fase líquida, Tabela 1.3 

(RAWET, 1998). A carga é atomizada (nozzles) e entra em contato com o 

catalisador previamente aquecido (945 – 995 K) vindo do regenerador. 

 

Tabela 1.3 – Caracterização da carga de FCC (URFCC da Recap) 

Propriedade Método Valor 

D20/4 ASTM D4052 0,9533 

°API  16,3 

Enxofre (%p) ASTM D2622 0,52 

Destilação Simulada (K) ASTM D2887  

PIE  494 

5%  593 

10%  642 

30%  729 

50%  805 

70%  895 

RCR ASTM 524 280 

Pt° Anilina (K) ASTM D611 366,6 

N total (ppm) ANTEK 5653 

N básico (ppm) UOP-269 1753 

NMRC13   

Carbono – Aromático  22,3 

Carbono – Saturado  77,7 

Relação C/H  0,56 

Fator de aromaticidade  0,23 

Fonte: BAPTISTA et al., 2002 

 

A temperatura do catalisador promove a vaporização da carga e a reação 

de craqueamento é iniciada. O craqueamento da carga ocorre ao longo do riser, 
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onde acontece uma expansão da corrente de gases devido ao aumento do 

número de mols, o que gera um aumento na velocidade, que pode chegar a 

7,5 m s-1 (COSTA et al., 2004). O tempo de contato entre o catalisador e a carga é 

de 1 a 3 segundos (WILSON, 1997). A distribuição do catalisador dentro do riser 

apresenta duas fases; a densa que fica localizada na parte inferior do riser na 

forma de uma camada em movimento turbulento (como um líquido em ebulição) 

contendo alta concentração de partículas sólidas com uma densidade da ordem 

de 0,3 g cm-3; e a fase diluída onde a concentração de catalisador diminui 

gradualmente com o aumento da altura do riser. A maior conversão no 

craqueamento catalítico ocorre na fase densa (DECROOCQ, 1984). 

 

(ii) Coluna Fracionadora 

A coluna fracionadora recebe os vapores dos produtos que são separados 

por ponto de ebulição. Quando atingem o topo, os vapores dos produtos entram 

na coluna fracionadora, os gasóleos craqueados mais pesados são retirados pelas 

saídas laterais e os vapores de gasolina craqueada e hidrocarbonetos gasosos 

são retirados pela parte superior. No fundo da coluna permanecem as frações 

mais pesadas para serem recicladas. Por exemplo, na Tabela 1.4 é mostrado o 

perfil dos produtos obtidos no craqueamento catalítico da Refinaria de Capuava 

(Recap). 

 

Tabela 1.4 – Rendimento de produtos no RFCC 

 Rendimento (%p) 

CONVERSÃO 69 

G. C. 4 

GLP 15 

NAFTA 40 

LCO 16 

HCO 15 

COQUE 10 

Fonte: BAPTISTA et al., 2002 
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(iii) Regenerador 

O regenerador recebe o catalisador utilizado no riser e separado nos 

ciclones para queimar o coque formado em sua superfície e deixá-lo em condições 

adequadas para entrar novamente no processo. O regenerador também fornece 

energia (da combustão do coque) para a vaporização da carga no momento da 

injeção e recebe uma quantidade de catalisador novo para manter a atividade 

catalítica no processo. O catalisador usado passa para o regenerador onde sofre a 

combustão do coque formado na superfície. As reações básicas de combustão 

que ocorrem no regenerador são (WILSON, 1997): 

 

 

 

 

Além das reações de combustão no regenerador, acontece outra reação 

que não envolve oxigênio livre: 

 

 

O gás efluente de combustão geralmente é conduzido para caldeiras de 

geração de vapor de água sob alta pressão (SHREVE e BRINK, 1997). Na 

Tabela 1.5 é mostrada a composição dos gases de combustão (percentagem 

molar em base seca). 

 

Tabela 1.5 – Composição dos gases de combustão 

Compostos 
Combustão 

Completa (%) 
Combustão 
Parcial (%) 

Oxigênio 2 - 

Monóxido de Carbono 0,05 6 

Dióxido de Carbono 16 12 

Nitrogênio 82 82 

Fonte: WILSON, 1997. 

 

2C + O2  2CO 

C + O2  CO2 

4H + O2  2H2O 

S + O2  SO2 

2SO2 + O2  2SO3 

C + CO2  2CO 
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1.5. Catalisadores FCC 

 O primeiro catalisador utilizado no craqueamento catalítico foi a argila 

natural do tipo bentonita, cujo componente principal é a montmorilonita 

[Na0.66[Al3.34Mg0.66Si8O20](OH)4] (DECROOCQ, 1984). O material caracteriza-se 

por apresentar uma camada de molécula de água com um espaçamento de 

1,25 nm sob condições normais e quando desidratado tem um espaçamento de 

0,96 nm (BRECK, 1974). A desvantagem do uso das argilas naturais são suas 

impurezas (e.g., ferro) que causam uma desativação acelerada do catalisador 

através do envenenamento da superfície por derivados de enxofre (Figura 1.2). 

  

 

Figura 1.2 – Estrutura química da montmorilonita (BRECK, 1974) 

 

 As argilas naturais foram substituídas por catalisadores sintéticos. O 

primeiro foi o catalisador constituído por sílica-alumina (SiO2-Al2O3), desenvolvido 

em 1940 nos laboratórios da Houdry Process Corporation. A estrutura cristalina da 

sílica-alumina é tetraédrica, com os átomos de oxigênio dispostos em cada vértice 

e o átomo tetravalente de sílica ou trivalente de alumínio localizado no centro do 

tetraedro. Os tetraedros unem-se para formar uma estrutura tridimensional 
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complexa, agrupados através dos átomos de oxigênio (Figura 1.3). Este material 

possui uma alta estabilidade nas condições de operação contínua, regeneração e 

reciclo, apresentando também estabilidade térmica e mecânica. Além disso, 

contêm poucas impurezas e um caráter ácido acentuado que promove a produção 

de gasolina com maior octanagem. 

 

 

Figura 1.3 – Estrutura cristalina da sílica-alumina (DECROOCQ, 1984) 

  

 A terceira fase do desenvolvimento de catalisadores para FCC ocorreu em 

1962, com a descoberta das zeólitas [2] que possuem uma estrutura cristalina de 

sílica-alumina com uma função ácida que a torna um catalisador sólido específico. 

O que diferencia a zeólita dos outros tipos de sílica (e.g., sílica amorfa) é a sua 

estrutura aberta, altamente porosa, constituída por uma rede de blocos 

tetraédricos arranjados tridimensionalmente, repleta de canais hexagonais 

interligados por túneis. Algumas zeólitas ocorrem naturalmente (e.g., faujasita e 

mordenita), mas as sintéticas são as que apresentam maior atividade para o 

craqueamento catalítico (e.g., zeólitas X e Y). A estrutura base dessas zeólitas é 

chamada de sodalita (Figura 1.4). 

  

                                                 
[2] O nome zeólita significa “pedra fervente” e foi dado pelo mineralogista Barão Axel Cronstedt, que 

observou que certas pedras espumavam e borbulhavam pelo aquecimento (ATKINS e 
LORETTA, 2001). 
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Figura 1.4 – Estrutura cristalina da zeólita (DECROOCQ, 1984). (a) Sodalita: os 

ápices do octaedro cúbico truncado são os sítios ocupados por átomos de silício 

ou átomos de alumínio; os átomos de oxigênio situados nas extremidades não 

estão representados na Figura.  (b) Estrutura tridimensional da zeólita natural 

faujasita 

 

 As vantagens dos catalisadores a base de zeólitas em relação aos 

catalisadores de sílica-alumina são a alta atividade, maior rendimento de gasolina 

contendo grande percentagem de hidrocarbonetos parafínicos e aromáticos, 

menor rendimento de coque, maior produção de isobutano e capacidade de altas 

conversões sem ocorrer o recraqueamento. A diferença do craqueamento 

catalítico utilizando zeólitas em relação ao catalisador sílica-alumina pode ser 

observada na Tabela 1.6 (GARY e HANDWERK, 1994). 

 

Tabela 1.6 – Comparação da seletividade entre catalisadores 

 Sílica-alumina Zeólita 

Coque (%p) 4 4 

Conversão (%vol) 55 65 

C5+ gasolina (%vol) 38 51 

C3-  gás (%p) 7 6 

C4’s (%vol) 17 16 

Fonte: GARY e HANDWERK, 1994 

 

 As zeólitas apresentam uma estrutura estável, rígida e se diferenciam em 

sua composição química (Tabela 1.7) e propriedades físico-químicas (Tabela 1.8) 
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devido aos métodos de síntese; ao tipo e distribuição de cátions utilizados para 

manter a neutralidade elétrica da superfície; e a razão e ordenação da Si-Al na 

estrutura cristalina dos sólidos (BRECK, 1974). 

 

Tabela 1.7 – Composição química das zeólitas 

 COMPOSIÇÃO QUÍMICA 

Material Fórmula Típica do Óxido Composição Típica da Cela Unitária Razão 
Si/Al 

Faujasita (Na2,Ca,Mg,K2)O.Al2O3.4.5SiO2.7H2O Na12Ca12Mg11[(AlO2)59(SiO2)133].235H2O 2,1 – 2,3 

Zeólita X Na2O.Al2O3.2.5SiO2.6H2O Na86[(AlO2)86(SiO2)106].264H2O 1,0 – 1,5 

Zeólita Y Na2O.Al2O3.4.8SiO2.8.9H2O Na56[(AlO2)56(SiO2)136].250H2O 1,5 – 3,0 

Fonte: BRECK, 1974 e DECROOCQ, 1984 

 

Tabela 1.8 – Propriedades físicas das zeólitas 

Material Densidade (g/cm3) 
Volume de Poro 

(cm3/g) 

Diâmetro (nm) de 
Abertura de Acesso 

à Cavidade 

Faujasita 1,31 0,35 

0,8 – 1,0 Zeólita X 1,31 0,36 

Zeólita Y 1,30 0,35 

Fonte: DECROOCQ, 1984 

  

 O cátion sódio (Na+) é comumente utilizado para a compensação de carga 

das superfícies de zeólitas. No entanto, o sódio promove a diminuição da atividade 

catalítica. Desta forma, após a estabilização da superfície das zeólitas, o sódio 

geralmente é retirado por substituição com amônio (NH4
+) dando lugar a formação 

das zeólitas do tipo HY ou na sequência o hidrogênio é subsituido por íons cálcio 

(Ca+2), lantânio (La+3) ou outras terras raras. No craqueamento catalítico, outras 

propriedades também são importantes, tais como, a alta densidade específica de 

sítios ativos, a estabilidade térmica, estabilidade hidrotérmica, tamanho dos poros, 

distribuição de sítios ácidos de Lewis e sítios ácidos de Brønsted 

(ARRIBAS et al., 1987). 

 Um dos processos mais utilizados para aumentar a estabilidade térmica 

da zeólita Y é a desaluminização, que consiste em um tratamento térmico com 

vapor de água a 1060 K por cinco horas em leito fixo, após o tratamento a vapor a 
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zeólita Y é chamada de zeólita Y ultra-estável (USY) (COSTA et al., 2004). Neste 

processo as ligações alumínio-oxigênio são quebradas pelo vapor e os átomos de 

alumínio são expelidos da estrutura da zeólita formando mesoporos. O vazio 

resultante da saída do alumínio é preenchido pela inserção de Si(OH)4, caso o 

espaço não seja preenchido a estabilidade estrutural da zeólita fica limitada 

(TONETTO et al., 2004). 

 De acordo com ARRIBAS et al. (1987), a desaluminização da zeólita Y 

também pode ser obtida através dos métodos de lixiviação ácida, do tratamento 

com SiCl4 e da calcinação da zeólita em leito profundo. Porém, em todos os casos 

o controle da razão Si/Al da estrutura é o fator mais importante para o controle da 

atividade, seletividade e estabilidade dos catalisadores, porque é a razão Si/Al que 

determina a densidade dos sítios ácidos. Segundo KEUHNE et al. (1998) a taxa 

de giro (TOR – turnover rate) do craqueamento do 2-metil-pentano em zeólita USY 

desaluminizada quimicamente foi cinco vezes maior que na zeólita HY, mas a taxa 

de craqueamento para a zeólita desaluminizada pelo método vapor apresentou 

uma taxa 80 vezes maior do que na zeólita HY. Algumas variações da zeólita Y 

são mostradas na Tabela 1.9 com seus atributos mais relevantes no 

craqueamento catalítico. 

 

Tabela 1.9 – Tipos de zeólita Y 

Tipo de zeólita Y Atributos 

Zeólita Y com terras raras (REY) Maior rendimento de gasolina 

Zeólita Y ultra estável (USY) Maior octano, baixa transferência de H, 
melhor seletividade ao coque (resíduo) 

Zeólita USY com terras raras (RE USY) Balanço gasolina-octano, melhor 
seletividade ao coque 

Fonte: GARY e HANDWERK, 1994 

 

 Outra zeólita muito utilizada como catalisador no craqueamento de 

hidrocarbonetos é a ZSM-5: Zeolite Socony Mobil, também conhecida como 

pentasil (Figura 1.5), material desenvolvido em 1965 pelos cientistas da Mobil Oil 

Corporation foi colocado em operação em uma unidade industrial de 

craqueamento em 1983. Naquela época, os incentivos encontrados no mercado 
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sítios ácidos de Brønsted necessários para o craqueamento dos hidrocarbonetos e 

não catalisa a formação de coque com a mesma taxa observada para a zeólita Y. 

 

1.6. Reações de Craqueamento 

1.6.1. Catalítico 

 As reações de craqueamento (ruptura de ligações C-C) geralmente 

acontecem sobre os sítios ativos ácidos de superfícies sólidas (e.g., zeólitas HY, 

REY, USY, REUSY, ZSM-5) a partir da formação de carbocátions que apresentam 

um caráter de estabilidade descendente em função das ligações C-H, e.g. terciário 

> secundário > primário > etil > metil (VENUTO e HABIB, 1979). Os produtos 

formados pelo craqueamento catalítico são o resultado de reações primárias e 

secundárias. As reações primárias envolvem a quebra inicial de ligações C-C e a 

imediata neutralização do carbocátion (GARY e HANDWERK, 1994). As reações 

primárias podem ser representadas da seguinte forma: 

 
 

 

 

 Segundo GATES et al. (1979), as reações de craqueamento são 

endotérmicas e favorecidas termodinamicamente por altas temperaturas. Mais 

especificamente, as possíveis reações envolvidas no craqueamento são: 

1. Quebra de parafinas para produzir olefinas e parafinas menores: 

 

 

2. Quebra de olefinas para produzir olefinas menores: 

 

 

 

 

Parafina  parafina + olefina 

Alquil-naftênicos  naftênico + olefina 

Alquil-aromático  aromático + olefina 

CnH2n+2  CmH2m + CpH2p+2 (onde n=m+p) 

  Olefina  Parafina  

CnH2n  CmH2m + CpH2p (onde n=m+p) 

  Olefina  Olefina  
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3. Desalquilação de alquil-aromáticos: 

 

 

4. Quebra da ramificação do composto aromático: 

 

 

 Aromáticos não substituídos (aromáticos sem grupos alquila) podem sofrer 

uma quebra lenta nas condições operacionais de um processo industrial de 

craqueamento devido à estabilidade do anel aromático. 

5. Quebra de naftênicos (ciclo-parafinas) para produzir olefinas: 

 

 

Se a ciclo-parafina contém um anel ciclo-hexano, o anel não sofre abertura: 

  

 No processo de craqueamento catalítico, as reações secundárias que 

ocorrem após as etapas de quebra inicial das ligações C-C são importantes na 

determinação da composição do produto final. Essas reações incluem: 

6. Transferência de hidrogênio: 

7. Isomerização: 

 

 

8. Transferência do grupo alquila: 

 

ArCnH2n+1  ArH + CnH2n  

  Aromático  Olefina  

ArCnH2n+1  ArCmH2m-1 + CpH2p+2 (onde n=m+p) 

  Aromático com 
cadeia olefínica 

 Parafina  

CnH2n  CmH2m + CpH2p (onde n=m+p) 

  Olefina  Olefina  

CnH2n  C6H12 + CmH2m + CpH2p (onde n=m+p+6) 

  Ciclo-hexano  Olefina  Olefina  

Naftênico + olefina  aromático + parafina 

Precursor de coque aromático + olefina  coque + parafina 

Olefina  Iso-olefina 

C6H4(CH3)2 + C6H6  C6H5(CH3) + C6H5(CH3) 
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Portanto, em baixas temperaturas, o catalisador sofre uma maior perda da 

atividade catalítica devido à maior desidrogenação do coque formado e não à 

quantidade absoluta de coque formado na superfície do catalisador, que é a 

mesma para ambas as temperaturas (ABBOT e WOJCIECHOWSKI, 1988a). 

 As parafinas ramificadas contêm átomos de hidrogênio nos carbonos 

terciários e podem reagir na superfície da zeólita HY via processos de cadeia em 

dois tipos de sítios. O primeiro tipo é o sítio ácido de Brønsted que inicia o 

craqueamento da parafina ramificada através da formação de carbocátions e a 

produção de hidrogênio molecular [5], relacionada com a facilidade de retirada do 

hidrogênio do carbono terciário. O segundo tipo surge pela presença dos 

carbocátions nos sítios ácidos de Brønsted que agem como sítios ácidos de Lewis 

na presença do reagente. No caso das parafinas ramificadas, os carbocátions que 

ocupam os sítios de Brønsted promovem o craqueamento catalítico e no caso das 

parafinas lineares inibem o craqueamento catalítico (BASSIR e 

WOJCIECHOWSKI, 1994; ABBOT e WOJCIECHOWSKI, 1989). 

 Segundo CORMA et al. (1994) o craqueamento catalítico do isobutano 

(parafina ramificada) sobre os sitos ácidos Brønsted das zeólitas USY, na faixa de 

temperaturas de 673 a 773 K, acontecem inicialmente através de reações 

monomoleculares pelo mecanismo de protonação, produzindo carbocátions, 

metano e hidrogênio molecular. Em seguida, os carbocátions reagem através de 

reações de propagação de cadeia, via mecanismos de transferência de hidrogênio 

e outros como alquilação e cisão-β. A razão do craqueamento 

bimolecular/monomolecular diminui com aumento da temperatura. Isto é, a baixas 

temperaturas a etapa determinante são as reações bimoleculares e a altas 

temperaturas a etapa determinante são as reações monomoleculares. 

 As olefinas apresentam taxas de craqueamento mais elevadas que as 

taxas das parafinas correspondentes e as reações envolvidas compreendem a 

quebra da ligação carbono-carbono, isomerização, polimerização, saturação, 
                                                 
[5] Segundo, ABBOT e WOJCIECHOWSKI (1989), durante os processos de craqueamento 

catalítico, hidrogênio molecular pode ser produzido devido a: reações térmicas; produção de 
hidrogênio associado à formação de coque e aromáticos; e, desidrogenação resultante da 
interação de um carbocátion no sítio de Brønsted com um átomo de hidrogênio ligado a um 
átomo de carbono terciário de uma parafina ramificada. 
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aromatização e formação de carbono (GARY e HANDWERK, 1994). É de amplo 

conhecimento que a adsorção de reagentes sobre a superfície do catalisador é a 

primeira etapa numa reação química, sendo a responsável pela pré-ativação dos 

reagentes, resultando no decréscimo da energia de ativação aparente do 

reagente. Segundo CORMA e ORTEGA (2005), o calor de adsorção das 

n-parafinas é aproximadamente 40 kJ mol-1 menor que das olefinas com o mesmo 

número de átomos de carbono. Portanto, a maior capacidade de adsorção das 

olefinas (e.g., 1-octeno) em comparação as n-parafinas (e.g., n-octano) favorece a 

alta atividade das olefinas, que pode ser explicada pela presença da dupla ligação, 

a qual pode ser facilmente protonada pelos sítios ácidos de Brønsted dando lugar 

a formação de alcóxidos [6] na superficie dos catalisadores. Por exemplo, o 

1-octeno é um reagente que é geralmente transformado em olefinas de cadeia 

curta (C3 – C5) e que pode ser transformado em outros produtos através de 

mecanismos de isomerização, transferência de hidrogênio, oligomerização e 

ciclização. O 1-octeno também se caracteriza por produzir baixa quantidade de 

aromático e hidrocarbonetos pesados.  No entanto, reagentes aromáticos com 

altas constantes de adsorção (~60 kJ mol-1 maior que as n-parafinas e 

~20 kJ mol-1 maior que as olefinas) podem adsorver competitivamente na 

superfície dos catalisadores reduzindo a taxa de reação. 

 ABBOT e WOJCIECHOWSKI (1987c) estudaram a diferença entre 

olefinas lineares e olefinas ramificadas através do craqueamento catalítico do 

1-octeno e do 2,4,4-trimetilpenteno na superfície da zeólita HY a 575 K. A reação 

predominante para o 1-octeno foi a isomerização, com uma seletividade inicial de 

0,98 e a reação predominante para o 2,4,4-trimetilpenteno foi o craqueamento 

com uma seletividade inicial de 0,80. Neste último caso, a taxa de craqueamento 

para a olefina ramificada foi aproximadamente 160 vezes maior que a taxa de 

isomerização da olefina linear. Também foi observado que a adsorção das olefinas 

decresce com o aumento das ramificações. O que os levou a concluir que, as 

olefinas lineares são mais fortemente adsorvidas e formam uma quantidade maior 

                                                 
[6] Um alcóxido é um grupo orgânico ligado diretamente a um átomo de oxigênio da superfície do 

catalisador. Segundo SANCHEZ-CASTILLO et al. (2002) nos processos de craqueamento 
catalítico, a estrutura das espécies intermediárias de reação no estado de transição são 
constituídas por carbocátions e quando são adsorvidas sobre os sítios ácidos formam espécies 
superficiais alcóxidas eletricamente neutras. 
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de coque, promovendo a desativação do catalisador. Em ambas as reações, 

hidrogênio molecular, metano e etano não foram detectados como produtos 

iniciais, mesmo quando a conversão das olefinas atingiu 50%. 

 Os naftênicos ou cliclo-parafinas sofrem principalmente a desidrogenação 

para formar aromáticos e também a quebra da ligação carbono-carbono tanto no 

anel como nas ramificações (GARY e HANDWERK, 1994). No craqueamento 

catalítico de ciclo-parafinas existe uma grande formação de hidrogênio molecular. 

No entanto, não é claro se o hidrogênio é um produto primário ou secundário. 

Geralmente, as ciclo-parafinas pequenas, em todas as temperaturas, sofrem a 

abertura do anel para formar olefinas e seus isômeros. Nas reações de ciclo-

parafinas, também foi observado que nos sítios de Brønsted são formadas 

estruturas ponte e nos sítios de Lewis são formados carbocátions 

(WOJCIECHOWSKI, 1987). 

 O craqueamento catalítico de alquil-aromáticos tem como reação 

predominante a ruptura das ramificações (cadeias longas do grupo alquila) sem a 

quebra do anel benzênico (GARY e HANDWERK, 1994). Podemos citar como 

exemplo, as reações de craqueamento do tolueno, m-xileno e 1,2,4-trimetil-

benzeno sobre catalisadores USY na faixa de temperaturas de 673 até 773 K. A 

reatividade dos metil-benzenos aumenta com o número e posição dos grupos 

metila: tolueno < m-xileno < 1,2,4-trimetil-benzeno. O tolueno não foi reativo nas 

condições experimentais utilizadas pelos autores daquele trabalho (AL-KHATTAF 

et al., 2006). Segundo CORMA et al. (1992), os alquil-aromáticos, com grupos 

alquila de cadeia curta (e.g., metil-benzeno), sofrem craqueamento do anel 

benzênico. No entanto, em alquil-aromáticos com grupos alquila de cadeia longa 

(e.g., heptil-benzeno) o craqueamento das moléculas pode acontecer ao longo da 

cadeia alquila. Esses processos de craqueamento catalítico podem acontecer por 

dois mecanismos: monomolecular, que envolve o ataque do próton da zeólita 

fornecido pelos sítios ácidos de Brønsted sobre o anel benzênico ou sobre a 

ligação C-C do grupo alquila; e bimolecular, que envolve a formação de 

carbocátions e mecanismos de transferência de cadeia, via transferência de 

hidrogênio e cisão-β. Os mesmos autores sugerem que os sítios ácidos fortes das 

zeólitas Y altamente desaluminizados são os responsáveis pela ruptura dos 
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grupos alquila e os sítios ácidos fracos de Brønsted favorecem os processos de 

desalquilação. 

 O processo de desativação de catalisadores está intimamente ligado a 

formação de coque na superfície dos catalisadores. Por algum tempo, considerou-

se que somente nos catalisadores que continham sítios ácidos de Brønsted 

ocorria formação de coque. Atualmente, sabe-se que os sítios ácidos de Lewis 

também catalisam a formação deste resíduo. O depósito de coque pode ser 

minimizado alterando-se as condições operacionais, como ocorre nos processos 

em presença de vapor d’água ou sob alta pressão de gás oxidante ou hidrogênio, 

que favorecem a reação de consumo do coque à medida que ele é formado. 

Alterações das características ácido-básicas dos catalisadores também são 

utilizadas. A acidez do catalisador, por exemplo, pode ser controlada de modo a 

apresentar sítios mais fracos ou incluindo algum constituinte com características 

básicas, que limite a formação ou polimerização dos compostos carbonáceos 

(MORENO e RAJAGOPAL, 2009). 

 Dentre as zeólitas utilizadas nos processos catalíticos de hidrocarbonetos, 

a ZSM-5 destaca-se por ser relativamente resistente à formação do coque. 

Segundo ABBOT e WOJCIECHOWSKI (1985) no craqueamento catalítico do 

1-hexeno, observaram que o coque formado sobre zeólitas ZSM-5 é constituído na 

maior parte por olefinas, devido provavelmente a limitações estéricas ocasionadas 

pelos pequenos poros das zeólitas ZSM-5 que inibem os processos de ciclização, 

desidrogenação ou dimerização para formar estruturas aromáticas estendidas. 

 As zeólitas de poros maiores, como as X ou Y, são mais suscetíveis à 

desativação por coqueificação. De forma geral, a geometria do poro é 

determinante na taxa de formação de coque nas zeólitas, enquanto a razão Si/Al e 

o tamanho cristalino são secundários (MORENO e RAJAGOPAL, 2009). No 

entanto, ARRIBAS et al. (1987) observaram que, no processo de craqueamento 

de gasóleo, o aumento da razão Si/Al aumenta a acidez do catalisador 

favorecendo a formação de hidrocarbonetos leves através de processos de re-

craqueamento, diminuindo a seletividade para produção de gasolina. 
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 Segundo GROTEN et al. (1990), a formação de coque sobre a superfície 

dos sólidos acontece em uma escala de tempo de minutos e que a composição do 

coque consiste de espécies desidrogenadas e adsorvidas irreversivelmente 

constituídas por estrutura aromáticas e alifáticas. Mais especificamente, a 

desativação do catalisador acontece pela adsorção de 4 ou 5 átomos de carbono 

por estrutura ativa de alumínio. Segundo CORMA et al. (1987), o coque é formado 

principalmente pela transferência de hidrogênio de ciclo-alcanos e poliaromáticos 

para as olefinas. GROTEN et al. (1992) também observaram que com aumento da 

temperatura existe uma mudança significativa da superfície de reação, diminuindo 

significativamente a seletividade para formação de coque. Isto é, em altas 

temperaturas, espécies desidrogenadas podem apresentar maior probabilidade de 

não adsorver. No entanto, com a diminuição da temperatura, para que a 

probabilidade de adsorção seja pequena, é necessário que as espécies 

apresentem alto grau de hidrogenação. Isto é, o grau de desidrogenação da 

estrutura do coque exerce uma importante função na desativação dos 

catalisadores.  

  Com o propósito de estudar os mecanismos de formação de coque, 

QUINTANA-SOLÓRZANO et al. (2006) através do craqueamento catalítico de 

hidrocarbonetos puros (n-decano, n-butil-ciclo-hexano e 1-octeno) e das suas 

misturas n-decano/1-octeno (alcano/alceno) e n-butil-ciclo-hexano/1-octeno (ciclo-

alcano/alceno) sobre catalisadores comerciais REUSY, na faixa de temperaturas 

de 693-753 K e pressões parciais entre 13,3 e 26,6 kPa, observaram que os 

catalisadores apresentaram severa desativação nos primeiros minutos de reação 

até atingir o estado pseudo-estacionário. Também observaram que a seletividade 

para o coque diminui com o aumento da temperatura independente da 

composição de alimentação no reator. No craqueamento catalítico dos compostos 

puros a reatividade do n-butil-ciclo-hexano foi maior que a do n-decano, enquanto 

que a reatividade do 1-octeno foi praticamente completa devido à fácil formação 

de carbocátions por protonação na superfície ácida dos sólidos REUSY. No 

craqueamento da mistura n-decano/1-octeno foram identificados alcenos, alcanos 

e quantidades insignificantes de ciclo-alcanos e aromáticos. No craqueamento de 

n-butil-ciclo-hexano/1-octeno, as quantidades de alcenos produzidos foram 
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semelhantes às observadas para n-decano/1-octeno, porém, a produção de 

alcanos, ciclo-alcanos e aromáticos foi significativamente superior àquelas obtidas 

para n-decano/1-octeno. 

 As quantidades de aromáticos, ciclo-alcanos e alcenos são geralmente 

associadas à formação de coque. No entanto, nesta experiência a seletividade de 

coque foi maior para n-decano/1-octeno do que para n-butil-ciclo-hexano/1-octeno. 

O que levou os autores sugerir que a formação de coque na superfície dos sólidos 

foi realizada por mecanismos diferentes. No caso do n-decano/1-octeno a 

formação de coque foi associada à formação de oligômeros via alquilação de 

alquil-carbocátions (C8
* ramificados). E para o n-butil-ciclo-hexano/1-octeno a 

formação de coque apresentou um mecanismo mais complexo, envolvendo a 

transformação lenta de carbocátions formados a partir de alcenos e aromáticos. 

 
 
 

1.6.2.  Térmico 

 As reações de craqueamento catalítico podem vir acompanhadas de 

craqueamento térmico em temperaturas altas (825 – 975 K). As reações de 

craqueamento térmico, geralmente ocorrem na entrada do riser através do 

mecanismo de radical livre para produzir uma distribuição de produtos distinta do 

craqueamento catalítico. A grande diferença entre o craqueamento catalítico e o 

térmico é que o catalítico induz a ruptura da ligação de forma seletiva enquanto o 

térmico promove a ruptura de forma aleatória (VENUTO e HABIB, 1979). Uma 

comparação entre as principais características do craqueamento térmico e 

catalítico encontra-se na Tabela 1.10. 
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TPD-NH3, etc.) e do estudo das taxas, seletividades e energias de ativação das 

etapas de reação de hidrocarbonetos, preferencialmente das etapas elementares 

através de moléculas modelo. O estudo do craqueamento catalítico com 

moléculas modelo é uma técnica bastante utilizada para determinação de 

parâmetros cinéticos, desenvolvimento de mecanismos reacionais, projetos de 

catalisadores e validação, ajuste e/ou otimização de unidades de craqueamento 

catalítico. Cada autor utiliza um tipo de molécula modelo de acordo com seus 

objetivos de estudo e condições de trabalho. 

 Contudo, o entendimento da natureza dos sítios ácidos e a sua interação 

com as moléculas de hidrocarbonetos são essenciais. A reatividade das 

superfícies dos catalisadores pode ser influenciada por cátions mono ou 

multivalentes, tais como a presença de terras raras (e.g., La+3). Assim como a 

razão H/C e tipo de hidrocarboneto (e.g., parafinas, olefinas, aromáticos, etc.) 

podem apresentar mecanismos específicos de adsorção/dessorção e afinidade 

química preferencial pelos sítios ácidos (e.g., Brønsted, Lewis) expostos ou 

disponíveis na superfície dos catalisadores sólidos utilizados nos processos de 

craqueamento catalítico.  Portanto, um modelo quantitativo, mas geral é 

importante para o domínio dos processos de craqueamento catalítico de 

hidrocarbonetos. 

   Existem diversas técnicas, para a modelagem de processos de 

craqueamento catalítico sobre catalisadores sólidos ácidos. Todas elas usam 

como base uma molécula ou uma mistura de moléculas modelo. Por exemplo, os 

componentes de uma reação (reagentes e produtos) podem ser agrupados em 

função de suas propriedades físico-químicas em uma rede de reações, definida 

em termos das interações químicas existente entre os grupos ou lumps (QUANN e 

JAFFE, et al., 1996 e 1992; LIGURAS e ALLEN et al., 1989a e 1989b). Outros 

estudos têm gerado redes de etapas elementares de reações complexas usando 

algoritmos computacionais, na qual os componentes de reação são relacionados 

através de uma matriz booleana. Esta aproximação permite a obtenção dos 

coeficientes da taxa de reação para cada etapa elementar e podem ser 

determinadas experimentalmente, para cada catalisador, em função das 

moléculas modelo selecionadas (FROMENT, 1999). 
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 CORMA e ORCHILLÉS (2000) e ASPREY e WOJCIECHOWSKI (1996), 

com base em estudos de adsorção e dessorção de moléculas sobre as superfícies 

de catalisadores sólidos, desenvolveram modelagens cinéticas de craqueamento 

de hidrocarbonetos através do mecanismo de reações em cadeia. 

Conceitualmente, uma reação em cadeia é uma sequência de reações provocadas 

por um elemento ou grupo de elementos que geram novas reações entre 

elementos possivelmente distintos. Mais especificamente esses autores 

propuseram que os mecanismos de reação em cadeia apresentam as seguintes 

etapas: (i) reações de iniciação, onde os hidrocarbonetos por protonação formam 

carbocátions sobre os sítios ácidos de Brønsted; (ii) reações de propagação, onde 

acontecem reações bi-moleculares entre os carbocátions adsorvidos na superfície 

dos catalisadores e as moléculas em fase gasosa; (iii) reações de transferência de 

cadeia, onde acontecem reações de craqueamento tipo cisão-β produzindo novas 

moléculas de hidrocarbonetos; (iv) reações de terminação de cadeia, onde os 

processos de craqueamento catalítico terminam quando os carbocátions 

dessorvem liberando os sítios ácidos de Brønsted; e (v) processos de 

isomerização e formação de coque, onde os carbocátions podem levar a formação 

de produtos isômeros e/ou a formação de coque sobre a superfície dos 

catalisadores. 

 Seguindo uma linha de pensamento próximo ao proposto por ASPREY e 

WOJCIECHOWSKI (1996), outros autores como PINTO et al. (2004), SANCHEZ-

CASTILLO et al. (2002) e YALURIS et al. (1999, 1997, 1995a e 1995b, 1994) 

desenvolveram modelos cinéticos, sobre uma ampla faixa de temperaturas, tendo 

como base as famílias de reações: adsorção/dessorção, oligomerização/cisão-β, 

isomerização, transferência de hidrogênio e etapas de iniciação. A importância 

desta abordagem, em relação às anteriores, está na ampla possibilidade de 

combinação das famílias de reações resultando em um modelo cinético descrito 

através de um limitado número de parâmetros cinéticos que descrevem as 

tendências de reatividade de uma distribuição complexa de produtos. Esse 

conjunto inicial de parâmetros cinéticos pode ser escalado para um sistema mais 

complexo de processos reacionais fornecendo dados cinéticos para uma 
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comparação quantitativa do desempenho de diferentes catalisadores sólidos 

ácidos. 

 Na literatura, existem algumas divergências a respeito da estrutura das 

espécies intermediárias de reação. Segundo YALURIS et al. (1997), a estrutura 

das espécies intermediárias de reação, tanto no estado de transição como quando 

estão adsorvidas sobre os sítios ácidos são formadas por carbocátions. No 

entanto, SANCHEZ-CASTILLO et al. (2002) sugerem que a estrutura das espécies 

intermediárias de reação no estado de transição são constituídas por carbocátions 

e quando são adsorvidas sobre os sítios ácidos formam espécies superficiais 

alcóxidas eletricamente neutras. Porém, estes últimos autores observaram que 

ambas as aproximações são cineticamente equivalentes e que o modelo cinético 

resultante apresenta o mesmo conjunto de reações propostas. A diferença está na 

interpretação dos resultados. Se for considerado que a estrutura das espécies 

intermediárias de reação adsorvidas sobre os sítios ácidos é formada por 

carbocátions, então os calores de reação das etapas elementares dependerão da 

força dos sítios ácidos dos catalisadores e se, no estado de transição, a estrutura 

das espécies intermediárias de reação também for formada por carbocátions, as 

energias de ativação permanecerão constantes. Em contraste, se a estrutura das 

espécies intermediárias de reação, adsorvidas sobre a superfície ácida dos 

catalisadores, for formada por espécies superficiais alcóxidas eletricamente 

neutras, então os calores de reação das etapas elementares permanecerão 

constantes. Mas, no estado de transição, se a estrutura das espécies 

intermediárias de reação for formada por carbocátions, as energias de ativação 

mudarão com a força dos sítios ácidos dos catalisadores. Portanto, segundo 

SANCHEZ-CASTILLO et al. (2002) as espécies superficiais alcóxidas 

eletricamente neutras são formadas a partir de carbocátions no estado de 

transição, o que pode explicar a relativa estabilidade de íons de carbono primários, 

secundários e terciários durante os processos de craqueamento catalítico de 

hidrocarbonetos sobre a superfície de catalisadores sólidos ácidos. 

 Também é importante mencionar que durante o desenvolvimento dos 

modelos cinéticos são utilizados um grande número de teorias, que entre muitas 

têm-se: (i) a teoria do time on stream, utilizada no estudo de desativação de 
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catalisadores em função do tempo de residência do catalisador no sistema 

reacional; (iii) Isotermas de adsorção de Langmuir, para o estudo dos calores de 

adsorção; (ii) Teorias de estado de transição e de colisão, para determinação das 

constantes cinéticas; (iv) Correlações de Evans-Polanyi, para estimação das 

energias de ativação das etapas elementares; (v) determinação de parâmetros 

termodinâmicos para o estudo dos calores, entropias e energias livres de reação. 

No entanto, é importante destacar que a necessidade de uso dessas teorias 

depende dos objetivos do trabalho no desenvolvimento dos modelos cinéticos. 

 

1.8. Reatores para o Estudo do Craqueamento Catalítico em Laboratório 

 O processo de craqueamento catalítico industrial consiste no fluxo 

ascendente de catalisador com a carga e a regeneração constante deste 

catalisador por queima do coque, transferindo continuamente o calor gerado para 

a reação de craqueamento. Desta forma o balanço energético da reação fica 

completo com o fornecimento de calor na entrada do riser suprindo a 

endotermicidade do craqueamento catalítico. O processo define-se pelo ciclo riser-

regenerador. 

Como este processo industrial apresenta dimensões grandiosas, 

oscilações na composição das cargas utilizadas e objetivos diferentes em cada 

refinaria, é necessário um sistema em escala laboratórial ou escala piloto para o 

estudo desses processos. A finalidade dos testes em menor escala é avaliar a 

eficiência dos diversos tipos de catalisadores, definir o perfil dos produtos obtidos 

em uma determinada condição, determinar os parâmetros cinéticos e mecanismos 

de reação, verificar a influência da restrição difusional, constatar as modificações 

dos catalisadores durante o equilíbrio, etc. 

Para tanto, foram desenvolvidos alguns tipos de reatores para simular o 

processo de craqueamento catalítico em laboratório, os reatores são classificados 

como reatores de leito fixo (fluxo e pulso de reagente), reatores de leito fixo fluído 

(recirculação interna de gás e passagem única) e leitos fluidizados com circulação 

(planta piloto) (SEDRAN, 1995). Os testes em laboratório podem ser realizados 

tanto com a carga da refinaria como com moléculas modelo (compostos puros). 
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1.8.1. Reatores de Leito Fixo (Fluxo e Pulso de Reagente) 

Reatores de Leito Fixo com Fluxo de Reagente 

Os reatores de leito fixo com fluxo de reagente são uma das ferramentas 

mais utilizadas para o estudo de FCC em laboratório (FROMENT e BISCHOFF, 

1990). O uso deste tipo de reator, que geralmente possui o formato tubular ou 

anelar, apresenta algumas vantagens como a simplicidade de projeto, os baixos 

custos de construção e a facilidade de operação. No entanto, algumas 

desvantagens também são relatadas; como o alto tempo de contato entre 

catalisador e óleo, os perfis de temperatura e coque não descrevem os perfis 

industriais, a pressão parcial do reagente (especialmente quando é utilizado um 

gás de arraste) é muito inferior à pressão de vapor da planta industrial, falta de 

uma padronização do procedimento de envelhecimento e o resultado obtido é uma 

média do tempo de reação já que a tendência de formação de coque não é 

determinada (BISWAS e MAXWELL, 1990 e SEDRAN, 1994). 

O melhor exemplo de uso deste reator está vinculado ao uso da técnica 

chamada MAT (Microactivity Test), conforme ASTM D-3907-87. O teste é 

realizado com massa fixa de catalisador e com a injeção contínua de uma carga 

vaporizada em períodos não superiores a 75 s, o que fornece uma proporção 

cumulativa de catalisador/óleo. O MAT é utilizado para determinar seletividades e 

tendências globais. As características desta técnica foram amplamente discutidas 

em estudos anteriores (MOTT, 1987; BISWAS e MAXWELL, 1990; SEDRAN, 

1994 e RAWET, 1998). 

 Nos experimentos com leito fixo com fluxo de reagente (MAT) é possível 

obter informações detalhadas da seletividade catalítica. As curvas de rendimento 

de produtos por conversão podem ser obtidas através da variação da severidade 

da reação (variações da razão catalisador/óleo), variação da atividade intrínseca 

do catalisador (alteração da concentração de zeólita) ou através da variação do 

pré-tratamento de equilíbrio do catalisador (McELHINEY, 1988). 

Reatores de Leito Fixo com Pulso de Reagente 

Os reatores de leito fixo com pulso de reagente foram utilizados para 

superar algumas limitações do reator com fluxo de reagente. Neste caso alguns 
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impelidor, saindo pela parte lateral do reator e recirculando pela parte inferior. 

Após um intervalo de tempo (3 – 9 s) a fase gasosa é retirada do reator e 

imediatamente analisada. Segundo PRUSKI et al. (1996), este equipamento 

permite a realização de testes com baixo tempo de contato catalisador-carga e 

pode ser utilizado para determinar as constantes de equilíbrio de adsorção sem a 

interferência das constantes cinéticas, pois a pressão do sistema é medida 

continuamente. 

 

 

Figura 1.6 – Riser Simulator (SEDRAN, 1994) 

 

1.8.4. Microriser 

O microriser (Figura 1.7) é um reator em escala laboratorial que opera 

isotermicamente com fluxo de arraste contínuo de partículas. Este equipamento 

pode ser usado como uma ferramenta para o estudo de reações que ocorrem no 

regime de fluxo com arraste (HOLLANDER et al., 1998). De acordo com o trabalho 

de HELMSING et al. (1996), a utilização do microriser possibilita a obtenção de 

dados cinéticos intrincados, pois este equipamento permite tempos de residência 

pequenos entre 0,1 a 5 s (variando o comprimento do reator e o fluxo de gás). 



Capítulo I - 32 

 

 

Nesta unidade, o fluxo de catalisador pode variar de 2 a 20 g min-1, 

utilizando-se o nitrogênio como gás de arraste, com vazões de 600 a 

1000 ml min-1, que tem como função arrastar o catalisador do pré-aquecedor até o 

reator (tubo de 4 mm de diâmetro com comprimento máximo de 20,6 m) onde será 

misturado com a carga pré-aquecida injetada através de uma seringa (2 – 

5 g min-1). DUPAIN et al. (2006) também utilizou o microriser para a otimização de 

processos de craqueamento catalítico. 

 

 

Figura 1.7 – Microriser (HELMSING et al., 1996) 

 

1.8.5. Downer 

 A operação do downer é oposta à operação do riser. Neste equipamento 

as partículas de catalisador e a carga estão na parte superior do reator e por 

gravidade, com o uso de um gás de arraste, a mistura desce toda a extensão do 

reator. Isto promove algumas vantagens, como a obtenção de uma distribuição de 

tempos de residência muito pequena entre as partículas de catalisador e perfis 

radiais nivelados de concentração de sólidos e velocidade de gás (TALMAN et al., 

1999). Segundo RAWET (1998), este tipo de reator apresenta menores limitações 

de circulação de catalisador, pode operar em pressões mais baixas, não possui 

retorno de catalisador pela parede o que facilita a transferência de calor do 

catalisador para a carga. 
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1.8.6. Reatores de Leito Fluidizado com Circulação (Planta Piloto) 

 Este é o tipo de reator que mais se aproxima da realidade da unidade de 

FCC industrial. Existem vários tipos de piloto, o mais comum é o sistema de reator 

em linha (dobrada ou reta) com passagem única de reagentes e catalisador 

através do reator ou com recirculação acoplada a um sistema de regeneração de 

catalisador com coque (SEDRAN, 1994). A operação deste tipo de unidade requer 

o uso de um inventário maior de catalisador e necessita de um sistema de controle 

mais complexo, o que torna estas unidades mais caras, ficando seu uso restrito a 

algumas refinarias. 

A unidade piloto trabalha com um inventário de catalisador de 

aproximadamente 2 a 0,72 kg h-1 e por possuir dimensões menores que a UFCC, 

não permite o balanço térmico na unidade. Porém, tanto o riser como o 

regenerador da unidade piloto necessitam de aquecimento, geralmente feito 

através de resistências elétricas (RAWET, 1998). No entanto, os dados 

experimentais podem ser simulados adequadamente e permite ajuste de modelos 

cinéticos. O riser com circulação Davison (DCR – Davison Circulating Riser) é um 

exemplo deste tipo de reator, a unidade possui um reator que pode ser operado 

tanto de forma adiabática como isotérmica e possui um regenerador para o 

catalisador usado o que se aproxima mais da realidade da unidade industrial. As 

características dos reatores de craqueamento tipo MAT – Microactivity Test, MD – 

Micro Downer e DCR - Davison Circulating Riser são descritas na Tabela 1.11. 
 

Tabela 1.11 – Características de três tipos de reatores de craqueamento 

DESCRIÇÃO MAT MD DCR 

Tipo de reator Leito fixo Downer Riser 

Operação Transiente Estado 
estacionário 

Estado 
estacionário 

Proporção de diluição 0 2,5 3 

Tempo de Residência do Catalisador (s) 30 0,3 – 2 2 – 3 

Faixa de CTO 2 – 6 4 – 30 3 – 10 

Temperatura do catalisador regenerado (K) 823 914 – 1034 1008 

Temperatura de saída (K) 823 733 773 

Fluxo de Alimentação (ml min-1) 1 – 2,5 1,3 – 10 22,5 

Fonte: CORMA et al. (2002) 
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também desativado a 1060 K por 5 h em fluxo de vapor (100 %). Antes do 

processo de desativação ambos catalisadores apresentaram o mesmo teor de 

zeólita HY. A seguir são apresentadas as técnicas de caracterização e as 

propriedades dos catalisadores. 

 

2.2.1. Fisissorção 

 A adsorção física, mais comumente chamada de fisissorção, é uma 

técnica de caracterização da superfície de materiais porosos que envolve a 

adsorção de um adsorvato, geralmente um gás (e.g., nitrogênio), na região 

interfacial do sólido poroso para a determinação da área superficial, área de 

microporos e volume de microporos. A fisissorção apresenta forças 

intermoleculares fracas provenientes das interações de van der Waals ou ligações 

com hidrogênio sem que existam mudanças nos orbitais eletrônicos das espécies 

envolvidas (BRUNAUER et al., 1938, GREGG e SING, 1982, SING e 

ROUQUEROL, 1997 e KLOBES et al., 2006). 

A análise de fisissorção dos catalisadores da PETROBRAS foi realizada 

no laboratório do CENPES - Centro de Pesquisa e Desenvolvimento. O 

equipamento de adsorção volumétrica utilizado foi o Micromeritics, modelo 

Tristar 3000. Foram utilizados 0,3 g por amostra de catalisador que foram pré-

tratadas termicamente, antes do início da análise de adsorção, a 675 K sob vácuo 

por 120 min. A adsorção física de nitrogênio ocorreu na temperatura de 77 K  em 

pressões relativas (p/p0) que variaram de 0,06 a 0,35. 

 

Área Superficial (BET) 

A área superficial (m2 kg-1) foi calculada com o método de Brunauer-

Emmett-Teller (BET), conforme equação 1. 

 

 

 

(1) 
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Em seguida, a partir dos dados experimentais de adsorção de N2 a 77 K 

(Va vs. p/p0) os valores de t podem ser estimados através das equações 3 ou 4. 

Finalmente, o volume e área dos microporos podem ser estimados através da 

correlação de t versus Va e a área superficial externa através da equação 5. 

 

 

 

Os resultados da análise de adsorção de nitrogênio (fisissorção) para os 

catalisadores STR e CTR, obtidos através dos métodos BET e t-plot, estão 

relacionados na Tabela 2.1. 

 

Tabela 2.1 – Área superficial e microporosidade dos catalisadores 

Catalisador 

Área 
Superficial 

Área de 
Microporos 

Área Superficial 
Externa 

Volume de 
Microporos 

Cristalinidade 

BET (m2 g-1) t-plot (m2 g-1) t-plot (m2 g-1) t-plot (cm3 g-1) % peso 

STR 166 122 45 0,057 19* 

CTR 137 102 36 0,048 28* 

* Valores obtidos através da técnica de difração de raios-X realizada no CENPES (Phillips, modelo PW1830). 

 

 A princípio, a área superficial BET corresponde à área superficial total 

exposta dos catalisadores, a área e volume dos microporos foram atribuídos à 

fração dos sólidos constituídos pela zeólita USY e a área superficial externa foi 

atribuída à fração dos sólidos constituídos pela matriz (SiO2 – Al2O3). Os valores 

de adsorção obtidos para o catalisador CTR correspondem à aproximadamente 83 

% dos valores obtidos para o catalisador STR. Isto é, os resultados de adsorção 

de nitrogênio obtidos para o catalisador STR levam à conclusão de que neste 

(4) 

(5) 
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2.2.3. Fluorescência de Raios-X (XRF) 

 A fluorescência de raios-X é um dos métodos analíticos mais utilizados na 

identificação qualitativa e análise elementar semiquantitativa ou quantitativa de 

elementos químicos com número atômico maior que o oxigênio (> 8) 

(SKOOG et al., 2002). As análises de fluorescência de raios-X foram realizadas no 

laboratório do CENPES - Centro de Pesquisa e Desenvolvimento, utilizando um 

equipamento da Phillips, modelo PW 2400. Na Tabela 2.2 é mostrada a 

composição química dos catalisadores STR e CTR. 

 

Tabela 2.2 – Composição química dos catalisadores 

Elemento 
Catalisador 

STR CTR 

Al2O3 (%b.s.) 44 36 

SiO2 (%b.s.) 53 60 

Na (%b.s.) 0,47 0,35 

Re2O3 (%b.s.) - 2,2 

La2O3 (%) - 1,6 

CeO2 (%) - 0,20 

P2O5 (%b.s.) 1,4 0,52 

TiO2 (%b.s.) 0,21 0,31 

MgO (%b.s.) 0,01 0,03 

K2O (%) 0,02 0,07 

Fe (%b.s.) 0,27 0,40 

Ni (ppm) - 429 

V (ppm) - 626 

 

2.2.4. Dessorção à Temperatura Programada (TPD) 

A técnica de dessorção à temperatura programada é muito utilizada na 

quantificação de sítios ácidos em catalisadores sólidos. Pode-se utilizar amônia 

para a quantificação de sítios ácidos totais na superfície do catalisador e também 

utilizar n-propil-amina para a quantificação dos sítios ácidos de Brønsted que tem 

uma função fundamental no craqueamento de hidrocarbonetos.  

Os catalisadores do presente estudo possuem as mesmas características 

dos catalisadores utilizados por GALIANO e SEDRAN (1997), uma com terras 
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Para cada teste de craqueamento catalítico, o reagente (molécula modelo 

- C8) foi alimentado no reator através de um sistema constituído por borbulhador e 

condensador. O reagente foi colocado no borbulhador e aquecido a 305 K. O gás 

nitrogênio, alimentado continuamente através do borbulhador, foi saturado com o 

reagente e conduzido até o condensador. Com o propósito de utilizar a equação 

de Antoine, no condensador, a temperatura do fluxo de gás saturada foi ajustada a 

300 K com auxílio de um banho termostatizado. Em seguida, o fluxo de gás 

saturado com o reagente entrou no reator. 

O reator de leito fixo em forma de U foi construído em quartzo e 

empacotado com o catalisador com o auxílio de lã de quartzo. O aquecimento do 

reator foi realizado através do forno da marca EDG modelo túnel. A linha de saída 

do reator foi isolada com uma manta de lã cerâmica e aquecida a uma 

temperatura de 375 K, através de uma resistência elétrica com controlador de 

temperatura para evitar a condensação dos produtos de saída do reator, e então, 

foi conectada à válvula pneumática do cromatógrafo a gás para a análise dos 

produtos de craqueamento. 

 

 

2.3.1. Pressão de Vapor das Moléculas Modelo 

 A composição da mistura de reagente vaporizado foi determinada através 

da equação de Antoine (equação 6). Na Tabela 2.4 são listados os parâmetros da 

equação de Antoine para cada uma das moléculas modelo utilizadas no presente 

trabalho. 

 

 

 

onde, P é a pressão de vapor (bar) e T é a temperatura (Kelvin). 

 

 

(6) 
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dos dados entre o espectro obtido na análise de espectrometria de massa e o 

espectro encontrado no banco de dados. 

 

 

2.5.3. Resultado da Identificação dos Produtos 

 As correlações de ponto de ebulição versus tempo de retenção 

encontradas para os produtos de reação dos três reagentes encontram-se nas 

Figuras 2.9, 2.10 e 2.11. O método aplicado foi efetivo para a estimativa dos 

pontos de ebulição dos produtos desconhecidos em função dos produtos 

previamente identificados pela análise de espectrometria de massa. 

 

 

 

Figura 2.9 – Identificação dos produtos de craqueamento do 1-octeno a 625 K 
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Figura 2.10 – Identificação dos produtos de craqueamento do 2,2,4-trimetil-

pentano a 825 K 

 

 

Figura 2.11 – Identificação dos produtos de craqueamento do n-octano a 825 K 

 

O menor coeficiente de correlação encontrado entre os dados de ponto de 

ebulição versus tempo de retenção foi de 0,81 para o 1-octeno (Figura 2.9), devido 

ao grande número de produtos encontrados na mistura analisada, o que 

provavelmente dificultou a separação cromatográfica dos produtos e aumentou o 

erro experimental, mas mesmo assim a comparação com os espectros de massa 

foi possível. Os produtos identificados através do método descrito acima foram 

relacionados na Tabela 2.6. A reação de craqueamento do 1-octeno gerou 34 
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produtos, a do 2,2,4-trimetil-pentano gerou 15 produtos e a do n-octano gerou 10 

produtos. 

 

Tabela 2.6 – Relação dos principais produtos de craqueamento catalítico 

PRODUTOS DE CRAQUEAMENTO CATALÍTICO 

ITENS 
REAGENTES 

1-OCTENO 2,2,4 TRIMETILPENTANO N-OCTANO 

1 (e)-4-octeno isobuteno 2-metil-1-hepteno 

2 2,3-dimetil-2-hexeno 2-metil-2-buteno nonano 

3 (z)-3-octeno 3-etil-2-penteno heptano 

4 (e)-2-octeno 2,2-dimetil-pentano decano 

5 cis-1,3-dimetil-ciclo-hexano tolueno 2-metil-1-penteno 

6 cis-1-etil-2-metil-ciclo-pentano (z)-4,4-dimetil-2-penteno 1,3-dimetil-benzeno 

7 6-metil-2-hepteno undecano 3-etil-pentano 

8 trans-1-butil-2-metilciclopropano 2,4-dimetil-2-penteno 2,3-dimetil-2-penteno 

9 2-metil-1-hepteno 1,1-dimetil-ciclo-propano 1,3,5,7-ciclo-octatetraeno 

10 2,4-dimetil-hexano 2,3-dimetil-1-penteno etilbenzeno 

11 (z)-3,4-dimetil-3-hexeno 2-metilpropil-benzeno  

12 5-metil-3-hepteno (z)-3-metil-2-hexeno  

13 3-etil-2-hexeno butil-ciclo-propano  

14 4-etil-2-hexeno 3,3-dimetil-pentano  

15 1,2,3-trimetil-ciclo-pentano (e)-4,4-dimetil-2-penteno  

16 3-metil-4-metileno-hexano   

17 (z)-5,5-dimetil-2-hexeno   

18 (z)-2,2-dimetil-3-hexeno   

19 (e)-3-octeno   

20 (e)-3-metil-2-hexeno   

21 (z)-2,4-dimetil-3-hexeno   

22 (c,t)3,4-dimetil-2-hexeno   

23 trans-3,4-dimetil-2-hexeno   

24 3-etil-2-metil-1-penteno   

25 3,4,4-trimetil-2-penteno   

26 2,3-dimetil-3-hexeno   

27 (e)-3,4-dimetil-3-hexeno   

28 3-metileno-heptano   

29 4-metil-2-hepteno   

30 cis-1-etil-3-metil-ciclo-pentano   

31 trans-1,4-dimetil-ciclo-hexano   

32 4-metil-3-hepteno   

33 (e)-2-metil-3-hepteno   

34 (z)-4-octeno   

OBS.: Produtos identificados através da técnica de cromatografia em fase gasosa com espectrometria de massa molecular (GC-MS). 
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Após a identificação dos produtos, foram correlacionadas as análises de 

cromatografia em fase gasosa utilizando espectrometria de massa (CA – Central 

Analítica, UNICAMP) com as análises de cromatografia em fase gasosa realizadas 

no LEPAC – Laboratório de Estudo de Processos de Adsorção e Catálise. Desta 

forma, a relação de quantidade foi estabelecida e então os novos tempos de 

retenção foram determinados para cada componente, de acordo com os 

cromatogramas obtidos no LEPAC. 

 

2.6. Cinética do Craqueamento Catalítico 

Os pontos experimentais obtidos nas condições reacionais descritas no 

item 2.4 foram processados para a obtenção dos parâmetros cinéticos 

experimentais, como conversão, taxa de reação, taxa de giro e energia de 

ativação. Os cálculos foram realizados de acordo com as equações abaixo. 

 

A conversão foi expressa em percentagem (%) considerando o número 

de mols inicial de reagente (n0) em relação ao número de mols de reagente em um 

determinado tempo (nt), conforme equação 7. 

 

 

 

 A seletividade também foi expressa em percentagem (%) através do 

número de mols de um produto (ni) em relação ao número de mols do somatório 

de todos os produtos ( ), conforme equação 8. 

 

 

 

(7) 

(8) 
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2.7. Resultados dos Testes Experimentais de Craqueamento 

 Os testes de craqueamento foram realizados conforme as condições 

reacionais mostradas na Tabela 2.5. 

 

2.7.1. Conversões e Taxas de Reação 

 Antes de realizar os testes de craqueamento catalítico do 1-octeno, 2,2,4-

trimetilpentano e n-octano foi determinada a faixa de temperaturas em que 

acontece o craqueamento térmico. Para isto, foram realizados testes de conversão 

dos reagentes em função da temperatura com o reator vazio (sem catalisador) na 

faixa de temperatura de 725 a 925 K. 

 Os perfis de craqueamento térmico em função da conversão e 

temperatura para as moléculas em estudo são mostrados nas Figuras 2.12, 2.14 e 

2.18. Para todas as moléculas, foi observado que o início do craqueamento 

térmico aconteceu entre 775 e 825 K com uma conversão de reagente de 1 a 3 %, 

que aumentou significativamente com o incremento da temperatura até atingir 

valores de conversão entre 86 e 99 % a 925 K. 

 Em seguida, os testes de craqueamento catalítico foram realizados e os 

parâmetros de reação como conversão (equação 7), taxa de reação (equação 9) e 

taxa de giro (equação 10), foram determinados para todas as moléculas modelo, 

como descritos abaixo. 

 

2.7.1.1. Conversões e Taxas de Reação: 1-OCTENO 

 Os testes de craqueamento catalítico para o 1-octeno foram feitos tendo 

como temperatura inicial 325 K, que para o catalisador CTR na massa de 25 mg 

(condição que apresentaria a menor conversão) correspondeu a uma conversão 

de 1,85 %. Desta forma, a temperatura de 325 K foi utilizada em todos os testes 

do 1-octeno como temperatura inicial de craqueamento catalítico. A temperatura 

final dos testes de craqueamento catalítico foi de 685 K que correspondeu a uma 

conversão de 93,43 % para o catalisador STR na massa de 100 mg (condição que 

apresentaria a maior conversão). A faixa de temperatura de trabalho para o 
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2.7.2. Seletividades 

 As seletividades aos produtos obtidos no craqueamento das três 

moléculas modelo foram determinadas através da equação 8. O cálculo foi 

realizado considerando todos os produtos encontrados na reação, mas para 

facilitar a interpretação dos dados experimentais e posteriormente facilitar o 

desenvolvimento do modelo micro-cinético foram considerados somente os 

produtos mais significativos. 

 

2.7.2.1. Seletividades: 1-OCTENO 

Os principais produtos de craqueamento do 1-octeno foram o (e)-4-octeno, 

2,3-dimetil-2-hexeno, (z)-3-octeno, (e)-2-octeno, cis-1,3-dimetil-ciclo-hexano e 

cis-1-etil-2-metil-ciclo-pentano. As seletividades aos produtos de reação variaram 

em função da temperatura. Na Tabela 2.7 estão relacionadas três temperaturas 

com tendências diferentes de seletividade. 

 

Tabela 2.7 – Produtos e seletividades do craqueamento do 1-octeno no STR na 

massa de 25 mg 

PRODUTO FÓRMULA ESTRUTURAL 
SELETIVIDADES (%) 

325 K 585 K 650 K 

(e)-4-octeno  0,5 32,5 34,5 

2,3-dimetil-2-hexeno 

 

46,8 32,3 23,9 

(z)-3-octeno 
 

52,2 19,1 13,1 

(e)-2-octeno  0,09 11,6 17,8 

cis-1,3-dimetil-ciclo-
hexano 

 

0,17 2,0 2,8 

cis-1-etil-2-metil-ciclo-
pentano  

 

0,05 1,8 7,3 
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Figura 2.23 – Seletividade aos principais produtos de craqueamento do 1-octeno 

em função da temperatura no catalisador CTR com a massa de 25 mg. Produtos: 

2,3-dimetil-2-hexeno ( ), (z)-3-octeno ( ), (e)-4-octeno ( ), 

(e)-2-octeno ( ), cis-1,3-dimetil-ciclo-hexano ( ) e cis-1-etil-2-metil-ciclo-

pentano ( ) 

 

 

 

2.7.2.2. Seletividades: 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 

 Os principais produtos de craqueamento do 2,2,4-trimetil-pentano foram o 

isobuteno, tolueno, 3-etil-2-penteno, 2,2-dimetil-pentano, 2-metil-2-buteno e (z)-

4,4-dimetil-2-penteno. As seletividades aos produtos de reação variaram em 

função da temperatura. Na Tabela 2.8 estão relacionadas três temperaturas com 

tendências diferentes de seletividade. 
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Tabela 2.8 – Produtos e seletividades do craqueamento do 2,2,4-trimetil-pentano 

no STR na massa de 25 mg 

PRODUTO FÓRMULA ESTRUTURAL 
SELETIVIDADE (%) 

730 K 850 K 900 K 

isobuteno 

 

40,3 43,1 48,3 

2-metil-2-buteno 

 

43,6 36,7 28,8 

3-etil-2-penteno 

 

14,3 14,9 16,3 

2,2-dimetil-pentano 

 

0,41 1,2 1,8 

tolueno 

 

0,9 1,2 1,0 

(z)-4,4-dimetil-2-penteno 

 

0,49 1,0 2,0 

 

Para o catalisador STR (Figura 2.24), o produto 2-metil-2-buteno foi 

favorecido por temperaturas inferiores a 800 K. Já para os produtos isobuteno e 

3-etil-2-penteno não houve uma mudança significativa da seletividade com o 

aumento da temperatura. E os produtos 2,2-dimetil-pentano, tolueno e (z)-

4,4-dimetil-2-penteno foram obtidos significativamente em temperaturas superiores 

a 825 K e as seletividades se mantiveram constantes em todas as temperaturas 

posteriores. A mesma tendência foi observada para o catalisador CTR (Figura 

2.25). 
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2.7.2.3. Seletividades: N-OCTANO 

Os principais produtos de craqueamento do n-octano foram o 2-metil-1-

hepteno, nonano, heptano, decano e 2-metil-1-penteno. As seletividades aos 

produtos de reação variaram em função da temperatura. Na Tabela 2.9 estão 

relacionadas três temperaturas com tendências diferentes de seletividade. 

 

Tabela 2.9 – Produtos e seletividades do craqueamento do n-octano no STR na 

massa de 25 mg 

PRODUTO FÓRMULA ESTRUTURAL 
SELETIVIDADE (%) 

815 K 845 K 905 K 

2-metil-1-hepteno 
 

35,5 38,3 43,7 

nonano  25,3 28,2 31,3 

heptano  26,1 17,2 15,6 

decano  8,2 10,1 5,5 

2-metil-1-penteno 
 

4,7 4,2 2,1 

 Razão Parafina/Olefina: 1,48 1,31 1,14 

 

Para o catalisador STR (Figura 2.26), os produtos heptano, decano e 

2-metil-1-penteno, foram favorecidos por temperaturas inferiores a 845 K. Para o 

produto 2-metil-1-hepteno ocorreu o favorecimento por altas temperaturas. E o 

produto nonano não apresentou uma variação significativa da seletividade em 

relação à temperatura, o que sugere que a pequena variação dos dados deve-se 

somente a oscilação das medidas experimentais e não demonstra nenhuma 

tendência do produto em relação à temperatura. A mesma tendência foi observada 

para o catalisador CTR (Figura 2.27). 
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Figura 2.28 – Energia de ativação (kJ mol-1) do craqueamento do 1-octeno no 

catalisador STR e massa de 25 mg em toda faixa de temperatura do 

craqueamento catalítico 

 

 

Figura 2.29 – Energia de ativação (kJ mol-1) do craqueamento do 2,2,4-trimetil-

pentano no catalisador STR e massa de 25 mg em toda faixa de temperatura do 

craqueamento catalítico + térmico 

y = -2173,5x + 0,5607
R² = 0,9732

-5,0

-4,5

-4,0

-3,5

-3,0

-2,5

-2,0

1,4E-03 1,6E-03 1,8E-03 2,0E-03 2,2E-03 2,4E-03

ln
(r

)

Inverso da Temperatura (K-1)

y = -14528x + 14,307
R² = 0,9859

-7,5

-6,0

-4,5

-3,0

-1,5

0,0

1,0E-03 1,1E-03 1,2E-03 1,3E-03 1,4E-03

ln
(r

)

Inverso da Temperatura (K-1)









Experimental - 79 

 

conversão de reagente entre os tempos de 1 a 150 minutos. Para a temperatura 

de 420 K, o catalisador STR apresentou uma desativação de 86,63 % até 150 

minutos e após este tempo atingiu um valor estacionário de conversão de 

aproximadamente 6 %; o catalisador CTR apresentou uma desativação de 

91,11 % até 150 minutos e após este tempo atingiu um valor estacionário de 

conversão de aproximadamente 3 %. Para a temperatura de 500 K, o catalisador 

STR apresentou uma desativação de 67,50 % até 150 minutos e após este tempo 

atingiu um valor estacionário de conversão de aproximadamente 24 %; o 

catalisador CTR apresentou uma desativação de 63,14 % até 150 minutos e após 

este tempo atingiu um valor estacionário de conversão de aproximadamente 13 %. 

Comparando os catalisadores STR e CTR, ambos apresentaram tendências 

semelhantes de conversão e desativação no craqueamento catalítico do 1-octeno. 

Outros testes de desativação foram realizados com a finalidade de 

verificar se as altas e baixas temperaturas influenciam na atividade catalítica e se 

realmente não ocorre desativação total do catalisador. Os testes foram realizados 

com rampas de aquecimento e resfriamento com taxas de 2 K min-1 na faixa de 

temperaturas de 375 até 775 K, utilizando 100 mg de catalisador. Primeiro foi 

testada a sequência, rampa de resfriamento e rampa de aquecimento (com a 

mesma amostra de catalisador), para depois com um novo catalisador testar a 

sequência inversa. Desta forma pôde-se verificar se os catalisadores possuem um 

comportamento reversível nas condições reacionais testadas ou se eles sofrem 

uma desativação através da formação de coque ou até mesmo através da 

adsorção de reagente de forma irreversível em temperaturas mais baixas. 

 O teste foi iniciado na temperatura de 775 K com uma conversão de 

aproximadamente 89 % para os catalisadores STR e CTR e após este ponto deu-

se início a rampa de resfriamento (Figuras 2.33 e 2.34). Ao término da rampa de 

resfriamento e mantendo a mesma amostra de catalisador foi iniciada a rampa de 

aquecimento. Para o catalisador STR a rampa de aquecimento apresentou os 

mesmos valores de conversão quando comparado com a rampa de resfriamento 

da temperatura inicial até a temperatura de 510 K. A partir desta temperatura 

houve um aumento de conversão chegando a 100 % na temperatura de 685 K 

permanecendo neste valor até o final do teste. 
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Portanto, o catalisador manteve a sua atividade inalterada ao longo do 

teste e atingiu conversões maiores às obtidas no início do teste para altas 

temperaturas. Mas para o catalisador CTR ocorreu uma grande histerese na 

rampa de aquecimento. Os valores de conversão mantiveram-se bem abaixo do 

esperado e somente na temperatura de 775 K o catalisador CTR apresentou uma 

conversão superior à da rampa de resfriamento com o valor de 94 %.  

 Quando a sequência do teste foi invertida, primeiro a rampa de 

aquecimento e em seguida a rampa de resfriamento, os resultados de forma geral 

foram semelhantes ao teste anterior. Para o catalisador STR os valores foram 

próximos tanto no aquecimento como no resfriamento. O que demonstra que 

iniciar a reação com baixas temperaturas não gera nenhum tipo de desativação na 

superfície do catalisador STR. Para o catalisador CTR o comportamento do teste 

anterior também se repetiu, com uma histerese menor que o teste anterior. 

Portanto, a desativação do catalisador quando o experimento foi iniciado em 

baixas temperaturas foi menor para o catalisador CTR. 

 

2.7.4.2. Testes de Desativação: 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 

 Os testes de desativação foram realizados nas temperaturas de 750, 800 

e 850 K para as três massas de catalisadores STR e CTR. Na Figura 2.35 são 

mostrados os valores de conversão (%) em função do tempo (min) para os 

catalisadores STR e CTR na massa de 25 mg em uma faixa de tempo de 1 a 280 

minutos. 
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ITEM 
RESULTADOS EXPERIMENTAIS 

STR CTR 

Seletividade (%) 
25 mg / 

temperatura do 
modelo 

2,2,4-TRIMETIL-PENTANO (730 K) 
2-metil-2-buteno: 43,6 

isobuteno: 40,3 
3-etil-2-penteno: 14,3 

tolueno:   0,9 
(z)-4,4-dimetil-2-penteno:   0,5 

2,2-dimetil-pentano:   0,4 

2,2,4-TRIMETIL-PENTANO (730 K) 
2-metil-2-buteno: 55,5 

isobuteno: 33,6 
3-etil-2-penteno:  9,2 

tolueno:  0,8 
(z)-4,4-dimetil-2-penteno:  0,5 

2,2-dimetil-pentano:  0,5 

N-OCTANO (815 K) 
2-metil-1-hepteno: 35,5 

nonano: 25,3 
heptano: 26,1 

decano:  8,2 
2-metil-1-penteno:  4,7 

N-OCTANO (815 K) 
2-metil-1-hepteno: 32,1 

nonano: 30,6 
heptano: 20,1 

decano:  9,5 
2-metil-1-penteno:  6,8 

Energia de 
Ativação 

(kJ mol-1) 25 mg 

1-octeno:   18 1-octeno:   23 

2,2,4-trimetil-pentano: 121 2,2,4-trimetil-pentano: 127 

n-octano: 180 n-octano: 192 

 

As alterações ocorreram devido à desaluminização que promove a retirada 

do alumínio estrutural da zeólita e à geração de fragmentos que ainda mantêm 

atividade catalítica. A desaluminização também pode ocasionar o afastamento de 

sítios ácidos, diminuindo a força ácida dos catalisadores, reduzindo as reações 

secundárias de craqueamento. O catalisador STR sofreu maior desaluminização 

causando o aumento da área superficial e de microporos (formação de 

fragmentos) e a diminuição da cristalinidade pela perda de zeólita. No entanto, o 

catalisador CTR que possui em sua composição terras raras (Re2O3, La2O3, CeO2) 

apresentou 47 % mais cristalinidade, mas somente 83 % do valor da área de 

microporos do STR. Com estes resultados, pode-se concluir que, partindo de 

catalisadores com mesmo teor de zeólita, a adição de terras raras causou 

estabilidade estrutural na zeólita, que sofreu menor desaluminização com o 

tratamento térmico e a falta de estabilidade do catalisador STR favoreceu o 

aumento da área superficial e de microporos (COSTA et al., 2004; TONETTO et 

al., 2004; ARRIBAS et al., 1987; KEUHNE et al., 1998 e BRECK, 1974). 

Nos testes de craqueamento térmico, realizados em reator vazio (sem 

catalisador) na faixa de temperatura de 325 a 975 K, o início do processo de 

craqueamento térmico para o 1-octeno, 2,2,4-trimetil-pentano e n-octano deu-se 
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catalisadores STR foi relacionada às maiores áreas superficial e de microporos 

(166 m2 g-1 e 122 m2 g-1, respectivamente) formadas durante o processo de 

desaluminização em relação aos catalisadores CTR (137 m2 g-1 e 102 m2 g-1, 

respectivamente) e a menor razão Si/Al dos sólidos STR (~1,2) em relação aos 

sólidos CTR (~1,7). Segundo MORENO e RAJAGOPAL (2009) e ARRIBAS et al. 

(1987), quanto maior é a razão Si/Al, maior é a concentração de sítios ácidos na 

superfície do catalisador. Sendo assim, espera-se que os sólidos com maior razão 

Si/Al apresentem maior atividade. No entanto, também é esperada a maior 

adsorção de coque sobre a superfície dos catalisadores podendo ocasionar a sua 

desativação. Portanto, a maior atividade dos sólidos STR em relação ao CTR, 

além da explicação dada em função da maior área superficial e de microporos, 

também poderia estar relacionada à menor razão Si/Al que favorece a formação 

de sítios com menor força ácida onde ocorre menor formação de coque.  

Apesar dos sólidos STR apresentarem maior atividade que os sólidos CTR, 

os produtos de reação e as seletividades resultantes do craqueamento catalítico 

das moléculas modelo sobre ambos os catalisadores, não demonstram diferenças 

significativas, quando comparadas nas mesmas condições de massa de 

catalisador e temperatura de reação. Portanto, pode-se concluir que a seletividade 

aos produtos, nas condições de reação utilizadas neste trabalho, está relacionada 

ao mesmo tipo de sítios ativos, e.g., sítios ácidos de Brønsted (MORENO e 

RAJAGOPAL, 2009; BASSIR e WOJCIECHOWSKI, 1994; ABBOT e 

WOJCIECHOWSKI, 1989). Desta forma, a adição de terras raras contribuiu para a 

estabilidade da estrutura da zeólita, mas não interferiu na natureza dos sítios 

ácidos e consequentemente na seletividade para os produtos de reação. 

Nos testes de craqueamento catalítico do 1-octeno, os produtos de reação 

obtidos foram em sua maioria isômeros do 1-octeno; sendo que na temperatura 

considerada para o modelo micro-cinético (325 K), os dois principais produtos 

foram o (z)-3-octeno e o 2,3-dimetil-2-hexeno que são formados via adsorção, 

isomerização e dessorção. Os dois produtos totalizaram 99 % da composição dos 

produtos obtidos a 325 K. Como produtos de reação, em menor percentagem 

(~0,85), também estiveram presentes o (e)-4-octeno e o (e)-2-octeno (adsorção / 

isomerização / dessorção), e o cis-1,3-dimetil-ciclo-hexano e cis-1-etil-2-metil-
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ciclo-pentano (adsorção / isomerização / transferência de hidrogênio). Portanto, a 

família de reação que deu início à formação do carbocátion foi a adsorção (etapa 

determinante) e a reação predominante para o craqueamento do 1-octeno foi a 

isomerização (ABBOT e WOJCIECHOWSKI, 1987c). 

Quando a taxa de giro experimental do 1-octeno (olefina) é comparada com 

o 2,2,4-trimetil-pentano (parafina ramificada) e n-octano (parafina linear) pode-se 

observar que a olefina foi mais reativa que as parafinas lineares e ramificadas. O 

TOR encontrado para o 1-octeno é da mesma ordem de grandeza do TOR das 

parafinas, só que determinada na temperatura inicial de craqueamento de 325 K, 

significativamente menor que as temperaturas utilizadas para o 2,2,4-trimetil-

pentano (730 K) e n-octano (815 K). Segundo CORMA e ORTEGA (2005), o calor 

de adsorção das n-parafinas é aproximadamente 40 kJ mol-1 menor que das 

olefinas com mesmo número de átomos de carbono. Portanto, a maior atividade 

das olefinas deve-se a sua maior capacidade de adsorção em comparação com às 

n-parafinas, o que pode ser explicado pela presença de duplas ligações, que 

podem ser facilmente protonadas pelos sítios ácidos de Brønsted dando lugar a 

formação de grupos alcóxidos na superfície dos catalisadores e a alta capacidade 

de se transformar em outros produtos através de reações de isomerização 

estrutural e transferência de hidrogênio (CORMA e ORTEGA, 2005; GARY, 1994; 

VENUTO e HABIB, 1979). 

Para o craqueamento do 2,2,4-trimetilpentano a 730 K, os principais 

produtos formados foram olefinas ramificadas (C4, C5 e C7), como o isobuteno 

(iniciação / cisão-β / dessorção), o 2-metil-2-buteno (iniciação / cisão-β / 

isomerização / dessorção) e o 3-etil-2-penteno (iniciação / isomerização / 

dessorção), que somados totalizam ~98 % dos produtos de reação. Os demais 

produtos foram o tolueno, o (z)-4,4-dimetil-2-penteno e o 2,2-dimetil-pentano. Para 

o 2,2,4-trimetilpentano, a reação teve início com a família de iniciação 

(protonação), passando pelas famílias de cisão-β e isomerização, para finalmente 

dessorver como olefina, ou no caso da parafina através da reação de transferência 

de hidrogênio. 

Esta sequência de reações é justificada pela presença de átomos de 

hidrogênio no carbono terciário presentes nas parafinas ramificadas que podem 
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*

 

 *

 

 

 

Transferência de Hidrogênio 

As reações de transferência de hidrogênio são irreversíveis e é nesta 

família de reações que ocorrem as trocas de carga entre espécies adsorvidas e 

moléculas em fase gasosa que geralmente envolvem a dessorção de um 

carbocátion e a adsorção de uma nova espécie (PINHEIRO et al., 1999). É o 

passo principal para a conversão de olefinas em parafinas e naftênicos em 

aromáticos (JOSHI et al., 1998). 

 
*

 
+ 

 

 

 

+ *

 

 

 

3.1.2. Determinação das Constantes Cinéticas de Reação 

As constantes cinéticas de reação (diretas e reversas) são relacionadas 

com a constante de equilíbrio termodinâmico, conforme equação 12. 

 

 

 

onde,  é a constante de equilíbrio termodinâmico,  é a constante cinética 

direta (Pa s-1) e  é a constante cinética reversa (Pa s-1). 

*C8H17 (superficial) *C8H17 (superficial) 

*C5H11 (superficial) C7H16 (gasoso) C5H12 (gasoso) *C7H15 (superficial) 

(12) 
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A obtenção dos valores de entalpia de formação ( ), entropia ( ) e 

capacidade calorífica ( ) das espécies gasosas envolvidas no mecanismo 

pode ser feita de algumas maneiras, que dependem da disponibilidade de dados 

para cada espécie. Uma opção é através de valores tabelados, como os 

encontrados no Perry’s Chemical Engineers’ Handbook, no CRC Handbook of 

Chemistry and Physics, no NIST – National Institute of Standards and Technology 

(http://webbook.nist.gov/chemistry/); a outra opção é o uso da equação de 

Shomate; e para compostos de cadeia carbônica superior a sete átomos de 

carbono, o uso da teoria da aditividade de grupo (BENSON, 1976). A seguir, são 

descritas as equações de Shomate e a teoria da adtividade para a determinação 

das propriedades termodinâmicas. 

 

Equação de Shomate 

A equação de Shomate apresenta uma relação de capacidade calorífica, 

entalpia e entropia com a temperatura e com constantes predefinidas para cada 

composto (equações 15, 16 e 17). 

 

 

 

 

 

 

 

Teoria da Aditividade de Grupos 

A teoria da aditividade utilizada para estimar propriedades moleculares 

como a entalpia de formação a 298 K, entropia padrão a 298 K e capacidade 

calorífica em uma faixa de temperatura (300 a 1500 K) foi desenvolvida através de 

observações empíricas e tem como fundamento físico o fato das forças entre 

(15) 

(16) 

(17) 

http://webbook.nist.gov/chemistry/


Modelagem - 101 

 

átomos na mesma ou em outras moléculas só serem observadas em distâncias 

atômicas superiores a 0,1 – 0,3 nm (BENSON, 1976; BENSON et al., 1969 e 

BENSON e BUSS, 1958). As regras de aditividade podem ser utilizadas 

considerando as propriedades de ligação na molécula (primeira ordem) ou então 

considerando propriedades de um grupo na molécula (segunda ordem). Como 

neste trabalho existem moléculas de cadeia carbônica grande foi utilizada a teoria 

da aditividade de propriedades de grupos (segunda ordem). 

  A teoria da aditividade das propriedades de grupos desenvolvida consiste 

no tratamento das propriedades de uma molécula como sendo composta por 

contribuições de grupos que se caracterizam em átomos polivalentes (ligações ≥2) 

em uma molécula unida com todos os seus ligantes. Para a nomenclatura e 

determinação dos grupos deve-se primeiro localizar o átomo polivalente e então 

os seus ligantes. Os dados utilizados para os cálculos de contribuição em 

hidrocarbonetos estão relacionados nas tabelas A.1, A.2 e A.3 no ANEXO I. Os 

valores de contribuição de grupo utilizados para o cálculo da entalpia de formação 

e entropia padrão na temperatura de 298 K foram relacionados na Tabela A.1. 

Valores de correções para vizinhos não-próximos (Tabela A.2) e para compostos 

cíclicos (Tabela A.3) também foram utilizadas. 

 

Entropia das Espécies Superficiais 

Para a obtenção dos valores de entropia das espécies superficiais 

( ) foi feita uma estimativa das entropias de cada espécie formada que 

está relacionada com a entropia local (Sloc) da olefina gasosa e com as mudanças 

de simetria que ocorrem no processo de adsorção (equação 18). Portanto, para 

cada espécie superficial foi necessário estimar previamente os valores de entropia 

total (Stotal) da olefina gasosa correspondente à espécie superficial. 

 

 

 

(18) 
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unimolecular na superfície do sólido, reação de iniciação do craqueamento e 

transferência de hidrogênio como sendo etapas descritas pela teoria da colisão 

(SANCHEZ-CASTILLO et al., 2002; DUMESIC et al., 1993; BOUDART, 1968 e 

GUGGENHEIM, 1960). 

Portanto, através da teoria da colisão (equação 25) foram determinadas as 

constantes cinéticas para as etapas de reação de adsorção/dessorção e iniciação 

(SANCHEZ-CASTILLO et al., 2002). 

 

 

 

onde, kA é a constante da taxa de reação (s-1 Pa-1), Eads é a energia de adsorção 

(kJ mol-1), mA é a massa molecular (kg mol-1) e am é a área da seção transversal 

da molécula adsorvida (m2 molécula-1). Esta equação permite uma forma mais 

direta de se obter o valor da constante da taxa, pelo fato de na literatura existir 

valores da energia de adsorção para diversos tipos de reações em superfície, 

como encontrado nos trabalhos de SANCHEZ-CASTILLO et al. (2002), RIGBY et 

al. (1997), van de RUNSTRAAT et al. (1997) e KAZANSKY et al. (1996). 

 

3.1.2.3.  Teoria do Estado de Transição 

 A teoria do estado de transição é utilizada para a incorporação de detalhes 

na estimativa das constantes cinéticas (e.g., estrutura molecular) complementando 

a teoria da colisão que fornece bons resultados para as estimativas iniciais das 

constantes cinéticas (DUMESIC et al., 1993). As etapas reacionais que tiveram as 

constantes cinéticas determinadas pela teoria do estado de transição foram as de 

isomerização e cisão-β/oligomerização. 

Esta teoria foi desenvolvida originalmente por GLASSTONE et al. (1941), 

onde a molécula com energia e a conformação correspondentes a barreira 

energética da reação química foram consideradas em equilíbrio “virtual” com as 

espécies iniciais de reagente (BENSON, 1976). Segundo BOUDART (1968), o que 

(25) 
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Tabela 3.3 – Energias de ativação (kJ mol-1) para hidrocarbonetos C8 

Eads 53 

Einit,H2 133 

Einit,CH4 131 

EB,SS 180 

Eiso,ramif 110 

Eiso,não-ramif 80 

EH 62 

 

3.2.2. 1-OCTENO 

3.2.2.1. Etapas de Reação: 1-OCTENO 

Para o estudo micro-cinético do 1-octeno foi utilizada a temperatura de 

reação de 325 K que foi a primeira temperatura testada para o craqueamento 

catalítico experimental do 1-octeno e que não apresentou craqueamento térmico 

em toda a sua faixa de temperatura de reação. O mecanismo de reação (Tabela 

3.4) foi proposto de acordo com as famílias de reações: isomerização, 

transferência de hidrogênio e adsorção/dessorção. Foram consideradas somente 

as etapas mais relevantes para a formação dos produtos de reação, desta forma, 

nem todas as possíveis etapas elementares que poderia existir neste sistema de 

reações foram descritas. 

Como a reação de craqueamento do 1-octeno ocorreu em temperaturas 

baixas, a etapa de iniciação não foi considerada para este mecanismo devido ao 

fato de ser favorecida somente em altas temperaturas. Portanto, o craqueamento 

do 1-octeno teve início com a etapa de adsorção, onde a molécula gasosa 

adsorve na superfície e forma uma espécie ativa adsorvida dando origem às 

diversas etapas de isomerização que neste caso foram as etapas predominantes 

na reação. Desta forma, a etapa de adsorção do reagente 1-octeno foi 

considerada para este caso como uma etapa irreversível e determinante da taxa 

de reação, pois a isomerização e transferência de hidrogênio dependem somente 

da velocidade de formação da espécie superficial através da adsorção de 

reagente. 
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 A transferência de hidrogênio foi uma etapa irreversível importante 

considerada na determinação das taxas de reação, nela houve a formação de 

produtos de reação como os compostos cíclicos. Na etapa de adsorção/dessorção 

houve a formação de olefinas que foram identificadas como produtos de reação. 

As etapas de cisão-β/oligomerização não foram consideradas neste mecanismo 

por não ter ocorrido quebra da molécula e nem aumento da cadeia carbônica. 

 

Tabela 3.4 – Etapas reacionais do craqueamento do 1-octeno 

A) Reações de isomerização de carga e cadeia 

1.  

2.  

3.  

4. 
 

5. 
 

6. 
 

B) Reações de transferência de hidrogênio 

7. 

 

8. 
 

C) Reações de adsorção/dessorção  

9.  

10.  

11.  

12.  

13. 
 

14. 
 

15. 
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3.2.2.2. Balanço de Massa: 1-OCTENO 

Após propor o mecanismo de reação foi feito o balanço de massa de todas 

as espécies envolvidas no mecanismo. Para o desenvolvimento do balanço de 

massa foi criado um código para cada composto do mecanismo de craqueamento 

do 1-octeno, conforme Tabela 3.5. 

 

Tabela 3.5 – Códigos dos compostos do mecanismo de reação do 1-octeno 

CÓDIGO COMPOSTO CÓDIGO COMPOSTO 

a  j 

 

b  k 
 

d  l  

e  m  

f 
 

n 
 

g 
 

o 
 

h 
 

p 
 

i 
 

q 
 

 

 Com os códigos de cada composto foi determinada a estequiometria das 

etapas do mecanismo (Tabela 3.6). Os números nos códigos de compostos (e.g., 

a1) foram colocados para diferenciar as etapas de reação em que cada composto 

participou simultaneamente. Portanto, o balanço final de um composto foi 

considerado como a soma das etapas em que esteve envolvido. 

Para o balanço de massa foram considerados: pressão parcial do 

reagente na entrada do reator, conversão do reagente na saída do reator e fração 

dos produtos obtidos na saída do reator. O cálculo foi realizado para todas as 

condições reacionais, como exemplo será mostrado o balanço para o catalisador 
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STR com uma massa de 25 mg na temperatura de 325 K em uma conversão de 

3,35 %. 

 

Tabela 3.6 – Balanço das espécies gasosas e superficiais: 1-octeno 

1. 1 b2  

1 d1 

2. 1 b3  

1 e1 

3. 1 b4  

1 f1 

4. 1 b5  

1 g1 

5. 2 b6  

2 h1 

6. 2 b7  

2 i1 

7. 1 h2 + 1 a2  1 j1 + 1 b8 

8. 1 i2 + 1 a3  1 k1 + 1 b9 

9. 6 a1  

6 b1 

10. 1 d2  1 l1 

11. 1 e2  

1 m1 

12. 1 f2  

1 n1 

13. 1 g2  

1 o1 

14. 1 h3  

1 p1 

15. 1 i3  

1 q1 

 

A pressão parcial do 1-octeno na entrada foi de 2298 Pa, considerando a 

conversão de 3,35 %, a pressão parcial de reagente convertido foi de 77 Pa. Os 

produtos de reação foram as espécies gasosas j, k, l, m, n, o, p e q (Tabela 3.7). 

Para a verificação do balanço de massa foi feita a soma do reagente não 

convertido com todos os produtos gasosos obtidos no balanço. A soma do 

reagente não convertido com os produtos gasosos foi de 2297,9 Pa, portanto o 

balanço de massa fechou em 99,9 %. 

O balanço de massa ficou equilibrado para todas as espécies presentes 

na reação e o resultado final do balanço indicou que o mecanismo de reação 

proposto para o 1-octeno descreveu de forma coerente as reações envolvidas no 

craqueamento e que o desenvolvimento das próximas etapas da modelagem é 

viável. 
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Tabela 3.7 – Balanço de massa: 1-octeno 

Espécies Pressão Parcial (Pa) Espécies Pressão Parcial (Pa) 

código consumida produzida código consumida produzida 

a 76,95 - j - 0,01 

b 76,85 76,98 k - 0,02 

d 0,36 0,36 l - 0,36 

e 0,07 0,07 m - 0,07 

f 40,27 40,27 n - 40,27 

g 36,11 36,11 o - 36,11 

h 0,01 0,01 p - 0,01 

i 0,03 0,03 q - 0,01 

 

 

3.2.2.3. Propriedades Termodinâmicas: 1-OCTENO 

As propriedades termodinâmicas de todas as espécies gasosas 

envolvidas no mecanismo de craqueamento do 1-octeno foram estabelecidas de 

acordo com a metodologia descrita no item 3.1.2.1 e encontram-se relacionadas 

na Tabela 3.8. Os métodos de obtenção destes valores termodinâmicos foram 

relacionados no rodapé da tabela e assinalados com número em cada valor. Os 

valores que não possuem indicação de método foram retirados das tabelas do 

Perry’s Chemical Engineers’ Handbook e do CRC Handbook of Chemistry and 

Physics. 

Após a obtenção dos valores termodinâmicos para as espécies gasosas, 

iníciou-se com a etapa de determinação das entalpias das espécies superficiais. A 

Equação 24 foi utilizada para o cálculo das entalpias das espécies adsorvidas na 

superfície (Tabela 3.9). O cálculo da espécie superficial foi feito a partir da olefina 

gasosa correspondente a essa espécie superficial, o valor das olefinas foram 

relacionados na Tabela 3.8. 
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Tabela 3.9 – Entalpia (kJ mol-1) das espécies superficiais: 1-octeno 

Espécies Superficiais 
Entalpia de formação das 

espécies superficiais 

 (kJ mol-1) 

*C8H17 (1-octeno) -172,93 

*C8H17 (e-4-octeno) -226,99 

*C8H17 (e-2-octeno) -226,99 

*C8H17 (z-3-octeno) -226,99 

*C8H17 (4-metil-1-hepteno) -181,93 

*C8H17 (2,3-dimetil-2-hexeno) -251,68 

*C8H17 (2,4-dimetil-1-hexeno) -197,79 

 

 

As entropias das espécies superficiais também foram obtidas através dos 

valores termodinâmicos das olefinas gasosas correspondentes e determinadas 

através das Equações 18 a 23. Os valores obtidos para todas as espécies 

superficiais de cada etapa do cálculo foram detalhados nas Tabelas 3.10 a 3.12. 

 

 

Tabela 3.10 – Velocidade molecular (m s-1) e entropias translacional e 

local (J K-1 mol-1): 1-octeno 

Espécies Superficiais 
Massa 

molecular 
(kg) 

Velocidade 
molecular média 

(m s-1) 

Entropia 
translacional 3D 

(J K-1 mol-1) 

Entropia 
local 

(J K-1 mol-1) 

*C8H17 (1-octeno) 1,86E-25 2,48E+02 78,76 400,33 

*C8H17 (e-4-octeno) 1,86E-25 2,48E+02 78,76 180,40 

*C8H17 (e-2-octeno) 1,86E-25 2,48E+02 78,76 180,40 

*C8H17 (z-3-octeno) 1,86E-25 2,48E+02 78,76 180,40 

*C8H17 (4-metil-1-hepteno) 1,86E-25 2,48E+02 78,76 254,89 

*C8H17 (2,3-dimetil-2-
hexeno) 1,86E-25 2,48E+02 78,76 289,32 

*C8H17 (2,4-dimetil-1-
hexeno) 1,86E-25 2,48E+02 78,76 381,28 
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Tabela 3.11 – Estereoquímica das espécies superficiais: 1-octeno 

Espécies Superficiais 
Número de 

Simetria (σgás) 

Número de 
carbonos 

quirais (gás) 

Número de 
Simetria 
(σsuperfície) 

Número de 
carbonos quirais 

(superfície) 

*C8H17 (1-octeno) 3 0 3 0 

*C8H17 (e-4-octeno) 18 0 18 1 

*C8H17 (e-2-octeno) 18 0 18 1 

*C8H17 (z-3-octeno) 9 0 9 1 

*C8H17 (4-metil-1-hepteno) 9 1 9 1 

*C8H17 (2,3-dimetil-2-
hexeno) 81 0 81 1 

*C8H17 (2,4-dimetil-1-
hexeno) 27 1 27 2 

 

Tabela 3.12 – Entropia das espécies superficiais (J K-1 mol-1): 1-octeno 

Espécies Superficiais 
Entropia das Espécies 

Superficiais (J K-1 mol-1) 

*C8H17 (1-octeno) 400,33 

*C8H17 (e-4-octeno) 186,16 

*C8H17 (e-2-octeno) 186,16 

*C8H17 (z-3-octeno) 186,16 

*C8H17 (4-metil-1-hepteno) 254,89 

*C8H17 (2,3-dimetil-2-hexeno) 295,09 

*C8H17 (2,4-dimetil-1-hexeno) 387,04 

 

 

3.2.2.4. Constantes de Equilíbrio e Constantes Cinéticas: 1-OCTENO 

As constantes de equilíbrio termodinâmico (Ki,eq), as constantes cinéticas 

diretas, ki,dir (s-1 Pa-1), e as constantes cinéticas reversas ki,rev (s-1 Pa-1) foram 

determinadas para todas as famílias de reações, de acordo com a relação de 

equações abaixo (Tabela 3.13). Os valores das constantes calculados para o 1-

octeno encontram-se na Tabela 3.14. 

 

 

 





Capítulo III - 120 

 

 

3.2.2.5. Grupos de Reações: 1-OCTENO 

Com a obtenção das constantes cinéticas obteve-se as equações da taxa 

de reação através da determinação de grupos de reações no mecanismo do 

1-octeno de forma que a soma final de cada grupo produzisse somente espécies 

gasosas e todos os intermediários e sítios ativos fossem cancelados (Tabela 

3.15). A equação da taxa de reação total de cada grupo (n) foi simbolizada por . 

A etapa irreversível de adsorção (etapa 9) foi considerada determinante da taxa de 

reação. 

 

Tabela 3.15 – Grupos de reações do mecanismo do 1-octeno 

 Grupos de reações Taxas de reação 
Espécies 

superficiais 

G
R

U
P

O
 1

 

a + *  b   

  b  i   

  i  q + * 

i + a  k + b 

  a  k + q 
 

 

 

  

 

 

G
R

U
P

O
 2

 

a + *  b   

  b  h   

  h  p + * 

h + a  j + b 

  a  j + p 
 

 

 

 

 

 

G
R

U
P

O
 3

 a + *  b   

  b  g   

  g  o + * 

  a  o   
 

 

 

  

 

 

G
R

U
P

O
 4

 a + *  b   

  b  f   

  f  n + * 

  a  n   
 

 

 

  

 

 

continua... 

 5 

14 

7

 4 

13 

 3 

12 

8 

15 

 6 

 9 

 9 

 9 

 9 



Modelagem - 121 

 

 Grupos de reações Taxas de reação Espécies 
superficiais 

G
R

U
P

O
 5

 a + *  b   

  b  e   

  e  m + * 

  a  m   
 

 

 

  

 

 

G
R

U
P

O
 6

 a + *  b   

  b  d   

  d  l + * 

  a  l   
 

 

 

 

 

 

 

 

A partir dos valores das espécies superficiais encontradas para cada 

grupo de reações ( ) foi feita a soma de todas as espécies e foi determinado o 

número de sítios ativos vazios  (equação 28) que foi relacionado com o número 

de sítios ativos totais [L] existentes no catalisador (1,58×1017 moléculas m-2, valor 

obtido para o catalisador STR por TPD-NH3, conforme item 2.2.4). O valor 

encontrado para o número de sítios vazios  foi de 2,12×10-4 para o catalisador 

STR na massa de 25 mg. 

 

 

 

 

A equação da taxa de reação considerada para o cálculo das taxas de giro 

teóricas (TOR) foi a do grupo 1 (Tabela 3.16). O valor obtido através da 

multiplicação da constante cinética (s-1 Pa-1) pela concentração de reagente (Pa) 

fornece o valor da taxa de giro teórica (s-1); a taxa de giro experimental (s-1) foi 

obtida a partir da equação 10. 

 

(28) 

 2 

11 

 1 

10 

 9 

 9 
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Tabela 3.16 – Grupos de reações utilizados para o cálculo teórico do catalisador 

STR na massa de 25 mg e conversão de 3,35 % do craqueamento do 1-octeno 

Grupo Equação TOR teórico (s-1) TOR experimental (s-1) 

1  5,53E-02 6,90E-02 

 

 

Na Tabela 3.17 foram mostrados todos os valores de taxas de giro 

teóricas e experimentais para o 1-octeno nos catalisadores STR e CTR nas três 

massas utilizadas nos testes. Nas figuras 3.4 e 3.5 estão representados os pontos 

teóricos e experimentais para os catalisadores STR e CTR, respectivamente. 

 

 

Tabela 3.17 – Taxas de giro (s-1) teóricas e experimentais: 1-octeno 

Catalisador Massa (mg) 
Conversão de 
Reagente (%) Taxa de Giro (s-1) Erro (%) (1) 

STR-E 
25 3,35 

6,90E-02 
19,92 

STR-T 5,53E-02 

STR-E 
50 7,74 

7,97E-02 
30,64 

STR-T 5,53E-02 

STR-E 
100 14,39 

7,41E-02 
25,43 

STR-T 5,53E-02 

CTR-E 
25 1,85 

4,73E-02 
16,82 

CTR-T 5,53E-02 

CTR-E 
50 3,51 

4,49E-02 
23,14 

CTR-T 5,53E-02 

CTR-E 
100 11,66 

4,75E-02 
16,38 

CTR-T 5,53E-02 

(1) Erro% = (TORexp – TORteórico)/TORexp. O TORexp foi utilizado como  base para o cálculo do erro, 
para avaliar a aproximação do TOR calculado através do modelo micro-cinético. 
STR-E: Valores experimentais para o catalisador STR 
STR-T: Valores teóricos para o catalisador STR 
CTR-E: Valores experimentais para o catalisador CTR 
CTR-T: Valores teóricos para o catalisador CTR 
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3.2.3.2. Balanço de Massa: 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 

O balanço de massa das espécies do craqueamento do 2,2,4-trimetil-

pentano foi  desenvolvido como descrito anteriormente para o composto 1-octeno. 

Os resultados do 2,2,4-trimetil-pentano foram relacionados nas tabelas 3.19 a 

3.21. 

 

Tabela 3.19 – Códigos dos compostos do mecanismo de reação do 2,2,4-trimetil-

pentano 

CÓDIGO COMPOSTO CÓDIGO COMPOSTO 

a 
 

k 

 

b 
 

l 
 

c  m 
 

d 
 

n 
 

e  o 

 

f 
 

p 
 

g 
 

q 
 

h 
 

r 
 

i 
 

s  

j 
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Tabela 3.20 – Balanço das espécies gasosas e superficiais: 2,2,4-trimetil-pentano 

1. 2 a1 + *  2 b1 + 2 c1 

2. 4 a2 + *  4 d1 + 4 e1 

3. 1 d2  

1 f1 

4. 1 d3  

1 g1 

5. 1 h1  

1 i1 

6. 1 b2 + 1 j1  1 a3 + 1 k1 

7. 1 d4 + 1 a4  1 l1 + 1 b3 

8. 1 k2  

1 o1 + * 

9. 1 f2  

1 n1 + * 

10. 2 i2  

2 m1 + * 

11. 1 g2  

1 p1 + * 

12. 1 q1  

1 r1 + * 

13. 1 d5  

1 j2 + * 

14. 1 b4  

1 h2 + 1 s1 

15. 1 b5  

1 r2 + 1 q2 

 

 

Como exemplo será mostrado o balanço para o catalisador STR com uma 

massa de 25 mg na temperatura de 730 K em uma conversão de 1,22 %. A 

pressão parcial do 2,2,4-trimetil-pentano na entrada foi de 6440 Pa, considerando 

a conversão de 1,22 %, a pressão parcial de reagente convertido foi de 79 Pa. Os 

produtos de reação foram as espécies gasosas l, m, n, o, p e r. Para a verificação 

do balanço de massa foi feita a soma do reagente não convertido com todos os 

produtos gasosos obtidos, de acordo com os valores da Tabela 3.21. A soma do 

reagente não convertido com os produtos gasosos foi de 6416 Pa, portanto o 

balanço de massa fechou com 99,6 %. 
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Tabela 3.21 – Balanço de massa: 2,2,4-trimetil-pentano 

Espécies Pressão Parcial (Pa) Espécies Pressão Parcial (Pa) 

código consumida produzida código consumida produzida 

a 78,57 - k 23,85 23,85 

b 35,37 22,27 l - 0,22 

c - 22,05 m - 23,85 

d 32,17 32,17 n - 7,82 

e - 32,17 o - 0,49 

f 7,82 7,82 p - 0,27 

g 0,27 0,27 q 11,02 11,02 

h 0,49 0,49 r - 22,05 

i 0,49 0,49 s - 0,49 

j 23,85 23,85    

 

 

O balanço de massa ficou equilibrado para todas as espécies presentes 

na reação, com exceção da espécie adsorvida de 2,2,4-trimetil-pentano (b) que 

teve um consumo maior que a produção estabelecida. Mas o resultado final do 

balanço indicou que o mecanismo de reação proposto para o 2,24-trimetilpentano 

descreveu de forma coerente as reações envolvidas no craqueamento e que o 

desenvolvimento das próximas etapas da modelagem é viável. 

 

 

3.2.3.3. Propriedades Termodinâmicas: 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 

As propriedades termodinâmicas de todas as espécies gasosas 

envolvidas no mecanismo de craqueamento do 2,2,4-trimetil-pentano foram 

estabelecidas de acordo com a metodologia descrita no item 3.1.2 e encontram-se 

relacionadas na Tabela 3.22. 
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A entalpia das espécies superficiais do craqueamento do 2,2,4-trimetil-

pentano foram determinadas através da Equação 24 e encontram-se relacionadas 

na Tabela 3.23. A entropia das espécies superficiais foi determinada utilizando as 

Equações 18 a 23 e encontram-se nas Tabelas 3.24 a 3.26. 

 

Tabela 3.23 – Entalpia (kJ mol-1) das espécies superficiais: 2,2,4-trimetil-pentano 

Espécies Superficiais 
Entalpia de Formação das 

Espécies Superficiais 

 (kJ mol-1) 

*C3H7 (propeno) -69,59 

*C4H9 (isobuteno) -103,99 

*C5H11 (2-metil-2-buteno) -132,57 

*C5H11 (3-metil-1-buteno) -118,97 

*C6H13 (3,3-dimetil-1-buteno) -149,64 

*C7H9 (tolueno) -40,02 

*C7H15 (3-etil-2-penteno) -220,15 

*C7H15 (4,4-dimetil-2-penteno) -227,76 

*C7H15 (4,4-dimetil-1-penteno) -152,71 

*C8H17 (2-metil-4,4-dimetil-1-penteno) -209,83 

 

 

Tabela 3.24 – Velocidade molecular (m s-1) e entropias translacional e 

local (J K-1 mol-1): 2,2,4-trimetil-pentano 

Espécies Superficiais 
Massa 

molecular 
(kg) 

Velocidade 
molecular média 

(m s-1) 

Entropia 
translacional 3D 

(J K-1 mol-1) 

Entropia 
local 

(J K-1 mol-1) 

*C3H7 (propeno) 6,99E-26 6,06E+02 78,50 292,51 

*C4H9 (isobuteno) 9,32E-26 5,25E+02 78,93 353,02 

*C5H11 (2-metil-2-buteno) 1,16E-25 4,69E+02 79,26 404,67 

*C5H11 (3-metil-1-buteno) 1,16E-25 4,69E+02 79,26 417,50 

*C6H13 (3,3-dimetil-1-buteno) 1,40E-25 4,28E+02 79,54 467,71 

*C7H9 (tolueno) 1,53E-25 4,09E+02 79,67 384,93 

*C7H15 (3-etil-2-penteno) 1,63E-25 3,97E+02 79,77 333,37 

*C7H15 (4,4-dimetil-2-penteno) 1,63E-25 3,97E+02 79,77 323,13 

*C7H15 (4,4-dimetil-1-penteno) 1,63E-25 3,97E+02 79,77 337,85 

*C8H17 (2-metil-4,4-dimetil-1-
penteno) 

1,86E-25 3,71E+02 79,97 583,58 
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Tabela 3.25 – Estereoquímica das espécies superficiais: 2,2,4-trimetil-pentano 

Espécies Superficiais 
Número de 

Simetria (σgás) 

Número de 
carbonos 

quirais (gás) 

Número de 
Simetria 
(σsuperfície) 

Número de 
carbonos quirais 

(superfície) 

*C3H7 (propeno) 3 0 9 0 

*C4H9 (isobuteno) 9 0 27 0 

*C5H11 (2-metil-2-buteno) 27 0 27 0 

*C5H11 (3-metil-1-buteno) 9 0 27 1 

*C6H13 (3,3-dimetil-1-
buteno) 

27 0 81 1 

*C7H9 (tolueno) 6 0 3 0 

*C7H15 (3-etil-2-penteno) 27 0 27 0 

*C7H15 (4,4-dimetil-2-
penteno) 

81 0 81 1 

*C7H15 (4,4-dimetil-1-
penteno) 

27 0 81 1 

*C8H17 (2-metil-4,4-
dimetil-1-penteno) 

81 0 243 0 

 

Tabela 3.26 – Entropia das espécies superficiais (J K-1 mol-1): 2,2,4-trimetil-

pentano 

Espécies Superficiais 
Entropia das Espécies 

Superficiais (J K-1 mol-1) 

*C3H7 (propeno) 283,38 

*C4H9 (isobuteno) 343,88 

*C5H11 (2-metil-2-buteno) 404,67 

*C5H11 (3-metil-1-buteno) 414,13 

*C6H13 (3,3-dimetil-1-buteno) 464,33 

*C7H9 (tolueno) 390,69 

*C7H15 (3-etil-2-penteno) 333,37 

*C7H15 (4,4-dimetil-2-penteno) 328,89 

*C7H15 (4,4-dimetil-1-penteno) 334,48 

*C8H17 (2-metil-4,4-dimetil-1-penteno) 574,44 

 

3.2.3.4. Constantes de Equilíbrio e Constantes Cinéticas: 2,2,4-TRIMETIL-

PENTANO 

As constantes de equilíbrio termodinâmico (Ki,eq), as constantes cinéticas 

diretas, ki,dir (s-1 Pa-1), e as constantes cinéticas reversas ki,rev (s-1 Pa-1) foram 
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determinadas para todas as famílias de reações, de acordo com a Tabela 3.13. Os 

valores das constantes encontram-se na Tabela 3.27. 

 

Tabela 3.27 – Constantes de equilíbrio e constantes cinéticas para as etapas de 

reação do 2,2,4-trimetil-pentano para o catalisador STR na massa de 25 mg 

E
T

A
P

A
S

 D
E

 R
E

A
Ç

Ã
O

 

A) Reações de iniciação 

 Ki,eq ki,dir  

1. 6,09E-01 1,60E-06  

2. 3,82E-08 2,22E-06  

B) Reações de isomerização de cadeia 

 Ki,eq ki,dir ki,rev 

3. 5,85E+04 1,33E+00 2,27E-05 

4. 1,20E+05 1,33E+00 1,11E-05 

5. 3,01E+00 1,33E+00 4,40E-01 

C) Reações de transferência de hidrogênio 

 Ki,eq ki,dir  

6. 5,57E+05 1,08E-02  

7. 6,19E+02 1,00E-02  

D) Reações de adsorção/dessorção 

 Ki,eq ki,dir ki,rev 

8. 2,63E-03 9,42E-01 3,58E+02 

9. 5,33E-03 9,13E-01 1,71E+02 

10. 5,01E-03 1,08E+00 2,15E+02 

11. 2,66E-03 9,13E-01 3,43E+02 

12. 1,45E-02 1,21E+00 8,36E+01 

13. 7,99E-03 9,13E-01 1,14E+02 

E) Reações de cisão-β e oligomerização 

 Ki,eq ki,dir ki,rev 

14. 1,11E+03 1,30E-05 1,17E-08 

15. 8,88E+03 1,30E-05 1,46E-09 

 

3.2.3.5. Grupos de Reações: 2,2,4-TRIMETIL-PENTANO 

A obtenção das equações da taxa de reação foi feita através da 

determinação de grupos de reações no mecanismo do 2,2,4-trimetil-pentano 

(Tabela 3.28). Neste caso, as etapas de iniciação foram consideradas etapas 

determinantes da taxa de reação. 

 



Modelagem - 133 

 

Tabela 3.28 – Grupos de reações do mecanismo do 2,2,4-trimetil-pentano 

 Etapas de reações Taxas de reação Espécies superficiais 
G

R
U

P
O

 1
 a + *  b + c 

  b  r + q 

  q  r + * 

  a  c + r 
 

 

 

  

 

 

G
R

U
P

O
 2

 

 
 
 

a + *  d + e 

  h  i   

d + a  l + b 

  i  m + * 

  b  h + s 

  a  e + l + m + s 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

G
R

U
P

O
 3

 

 

a + *  d + e 

  d  g   

  g  p + * 

  a    e  +  p 
 

 

 

  

 

 

G
R

U
P

O
 4

 

 

a + *  d + e 

  d  f   

  f  n + * 

  a  e + n 
 

 

 

 

 

 

continua... 

7 

2 

10 

2 

11 

2 

  9 

 3 

1 

15 

12 

5 

14 

 4 



Capítulo III - 134 

 

 

 Etapas de reações Taxas de reação Espécies superficiais 

G
R

U
P

O
 5

 
 

a + * b + c 

a + * d + e 

  d j + * 

b + j a + k 

  k o + * 

  a c + e + o 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

A equação 29 foi desenvolvida a partir dos valores das espécies 

superficiais encontradas para cada grupo. O valor de sítios ativos totais [L] 

existentes no catalisador utilizado para o cálculo foi de 1,58×1017 moléculas m-2. 

Aplicando a equação 29 para o catalisador STR na massa de 25 mg, o valor 

encontrado para o número de sítios vazios  foi de 1,12×106. 

 

 

 

As equações da taxa de reação consideradas para o cálculo das taxas de 

giro teóricas (TOR) foram as do grupo 1, 2 e 5 (Tabela 3.29), onde as duas etapas 

determinantes da reação (etapas 1 e 2) foram utilizadas. 

 

Tabela 3.29 – Grupos de reações utilizados para o cálculo teórico do catalisador 

STR na massa de 25 mg e conversão de 1,22 % do craqueamento do 2,2,4-

trimetil-pentano 

Grupos Equações TOR teórico (s-1) TOR experimental (s-1) 

1  1,03E-02 7,05E-02 

2  2,86E-02  

5  2,06E-02  

 Total: 5,94E-02 7,05E-02 

 8 

6 

13 

2 

1 

(29) 
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Na Tabela 3.30 foram mostrados todos os valores de taxas de giro 

teóricas e experimentais para o 2,2,4-trimetil-pentano e nas Figuras 3.6 e 3.7 

estão representados os pontos teóricos e experimentais para os catalisadores 

STR e CTR, respectivamente. 

 

 

Tabela 3.30 – Taxas de giro (s-1) teóricas e experimentais: 2,2,4-trimetil-pentano 

Catalisador Massa (mg) 
Conversão de 
Reagente (%) Taxa de Giro (s-1) Erro (%) (1) 

STR-E 
25 1,22 

7,05E-02 
15,70 

STR-T 5,94E-02 

STR-E 
50 2,39 

6,90E-02 
13,88 

STR-T 5,94E-02 

STR-E 
100 3,61 

5,21E-02 
14,08 

STR-T 5,94E-02 

CTR-E 
25 0,78 

5,80E-02 
2,43 

CTR-T 5,94E-02 

CTR-E 
50 1,71 

6,13E-02 
3,08 

CTR-T 5,94E-02 

CTR-E 
100 2,04 

3,65E-02 
62,78 

CTR-T 5,94E-02 

(1) Erro% = (TORexp – TORteórico)/TORexp. O TORexp foi utilizado como  base para o cálculo do erro, 
para avaliar a aproximação do TOR calculado através do modelo micro-cinético. 
STR-E: Valores experimentais para o catalisador STR 
STR-T: Valores teóricos para o catalisador STR 
CTR-E: Valores experimentais para o catalisador CTR 
CTR-T: Valores teóricos para o catalisador CTR 
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foram identificadas como produtos de reação e também que continuaram reagindo 

na etapa de oligomerização que foi a responsável pelo aumento da cadeia 

carbônica. E a etapa de isomerização de cadeias onde ocorreu a ramificação de 

cadeias carbônicas lineares. 

 

Tabela 3.31 – Etapas reacionais do craqueamento do n-octano 

A) Reações de iniciação 

1. 

2. 

B) Reações de isomerização de carga e cadeia 

3. 

4. 
 

C) Reações de transferência de hidrogênio 

5.  

6.  

7.  

D) Reações de adsorção/dessorção 

8.  

9. 
 

E) Reações de cisão-β e oligomerização 

10.  

11.  

12. 
 

13.  

14.  
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3.2.4.2. Balanço de Massa: N-OCTANO 

O balanço de massa do craqueamento do n-octano encontra-se detalhado 

nas Tabelas 3.32 a 3.34. 

 

Tabela 3.32 – Códigos dos compostos do mecanismo de reação do n-octano 

CÓDIGO COMPOSTO CÓDIGO COMPOSTO 

a  j 
 

b  k  

c  l  

d  m 
 

e  n  

f 
 

o  

g  p  

h 
 

q  

i  r  

 

Tabela 3.33 – Balanço das espécies gasosas e superficiais: n-octano 

1. 1 a1 + *  1 b1 + 1 c1 

2. 3 a2 + *  3 d1 + 3 e1 

3. 1 b2  

1 f1 

4. 1 g1  

1 h1 

5. 1 d2 + 1 a3  1 i1 + 1 b3 

6. 1 g2 + 1 a4  1 k1 + 1 b4 

7. 1 n1 + 1 a5  1 l1 + 1 b5 

8. 3 o1  

3 r1 

9. 1 f2  

1 j1 

10. 2 b6  

2 p1 + 2 q1 

11. 2 q2 + 2 d3  

2 g3 

12. 1 h2  

1 m1 + 1 o2 

13. 1 r2 + 1 p2  

1 n2 

14. 2 b7  

2 o3 + 2 r3 



Capítulo III - 140 

 

 

A pressão parcial do n-octano na entrada foi de 1708 Pa, considerando a 

conversão de 0,99 %, a pressão parcial de reagente convertido foi de 17 Pa. Os 

produtos de reação foram as espécies gasosas c, e, i, j, k, l, m. Para a verificação 

do balanço de massa foi feita a soma do reagente não convertido com todos os 

produtos gasosos obtidos, de acordo com os valores da Tabela 3.34. A soma do 

reagente não convertido com os produtos gasosos foi de 1716 Pa, portanto o 

balanço de massa fechou com 99,6 %. 

 

Tabela 3.34 – Balanço de massa: n-octano 

Espécies Pressão Parcial (Pa) Espécies Pressão Parcial (Pa) 

código consumida produzida código consumida produzida 

a 16,91 - j - 4,48 

b 7,75 9,40 k - 1,04 

c - 4,48 l - 3,18 

d 5,37 4,92 m - 0,59 

e - 4,92 n 0,59 0,59 

f 4,48 4,48 o 1,78 1,78 

g 2,08 2,08 p 0,59 2,08 

h 1,04 1,04 q 2,08 2,08 

i - 3,29 r 0,59 2,97 

 

O balanço de massa ficou equilibrado para a maioria das espécies 

presentes na reação, com exceção das espécies superficiais n-octano (b), n-

heptano (d) e pentano (p) e a espécie gasosa 1-buteno (r) que teve um consumo 

menor que a produção total, mas que não foi identificado como produto de reação. 

Mesmo assim o resultado final do balanço indicou que o mecanismo de reação 

proposto para o n-octano descreveu de forma coerente as reações envolvidas no 

craqueamento e que o desenvolvimento das próximas etapas da modelagem é 

viável. 

 

3.2.4.3. Propriedades Termodinâmicas: N-OCTANO 

 As propriedades termodinâmicas de todas as espécies gasosas 

envolvidas no mecanismo de craqueamento do n-octano foram estabelecidas de 

acordo com a metodologia descrita no item 3.1.2.1 e encontram-se relacionadas 

na Tabela 3.35. 
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Assim como foi feito para os compostos anteriores, a Equação 24 foi 

utilizada para o cálculo das entalpias das espécies adsorvidas na superfície do 

catalisador (Tabela 3.36). 

 

Tabela 3.36 – Entalpia (kJ mol-1) das espécies superficiais: n-octano 

Espécies Superficiais 
Entalpia de formação das 

espécies superficiais 

 (kJ mol-1) 

*C3H7 (propeno) -69,59 

*C4H9 (1-buteno) -88,84 

*C5H11 (1-penteno) -110,95 

*C6H13 (2-metil-1-penteno) -146,76 

*C7H15 (1-hepteno) -152,16 

*C8H17 (1-octeno) -172,96 

*C8H17 (2-metil-1-hepteno) -224,68 

*C9H19 (1-noneno) -193,55 

*C10H21 (1-deceno) -214,18 

*C10H21 (2-metil-1-noneno) -265,95 

 

 As entropias das espécies superficiais foram determinadas através das 

Equações 18 a 23 e encontram-se nas Tabelas 3.37 a 3.39. 

 

Tabela 3.37 – Velocidade molecular (m s-1) e entropias translacional e 

local (J K-1 mol-1): n-octano 

Espécies Superficiais 
Massa 

molecular 
(kg) 

Velocidade 
molecular média 

(m s-1) 

Entropia 
translacional 3D  

(J K-1 mol-1) 

Entropia 
local          

(J K-1 mol-1) 

*C3H7 (propeno) 6,99E-26 6,40E+02 78,66 309,96 

*C4H9 (1-buteno) 9,32E-26 5,54E+02 79,09 385,82 

*C5H11 (1-penteno) 1,16E-25 4,96E+02 79,43 331,48 

*C6H13 (2-metil-1-penteno) 1,40E-25 4,53E+02 79,70 477,38 

*C7H15 (1-hepteno) 1,63E-25 4,19E+02 79,93 605,51 

*C8H17 (1-octeno) 1,86E-25 3,92E+02 80,13 678,57 

*C8H17 (2-metil-1-hepteno) 1,86E-25 3,92E+02 80,13 568,94 

*C9H19 (1-noneno) 2,10E-25 3,70E+02 80,31 751,69 

*C10H21 (1-deceno) 2,33E-25 3,51E+02 80,47 824,78 

*C10H21 (2-metil-1-noneno) 2,33E-25 3,51E+02 80,47 711,35 
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Tabela 3.38 – Estereoquímica das espécies superficiais: n-octano 

Espécies Superficiais 
Número de 

Simetria (σgás) 

Número de 
carbonos 

quirais (gás) 

Número de 
Simetria 
(σsuperfície) 

Número de 
carbonos quirais 

(superfície) 

*C3H7 (propeno) 3 0 9 1 

*C4H9 (1-buteno) 3 0 9 1 

*C5H11 (1-penteno) 3 0 9 1 

*C6H13 (2-metil-1-penteno) 9 0 27 0 

*C7H15 (1-hepteno) 3 0 3 1 

*C8H17 (1-octeno) 3 0 9 1 

*C8H17 (2-metil-1-hepteno) 9 0 27 0 

*C9H19 (1-noneno) 3 0 9 1 

*C10H21 (1-deceno) 3 0 9 1 

*C10H21 (2-metil-1-
noneno) 

9 0 27 0 

 

Tabela 3.39 – Entropia das espécies superficiais (J K-1 mol-1): n-octano 

Espécies Superficiais 
Entropia das Espécies 

Superficiais (J K-1 mol-1) 

*C3H7 (propeno) 306,59 

*C4H9 (1-buteno) 382,45 

*C5H11 (1-penteno) 328,11 

*C6H13 (2-metil-1-penteno) 468,25 

*C7H15 (1-hepteno) 611,28 

*C8H17 (1-octeno) 675,20 

*C8H17 (2-metil-1-hepteno) 559,81 

*C9H19 (1-noneno) 748,32 

*C10H21 (1-deceno) 821,41 

*C10H21 (2-metil-1-noneno) 702,21 

 

 

3.2.4.4. Constantes de Equilíbrio e Constantes Cinéticas: N-OCTANO 

 As constantes de equilíbrio termodinâmico (Ki,eq), as constantes cinéticas 

diretas, ki,dir (s-1 Pa-1), e as constantes cinéticas reversas ki,rev (s-1 Pa-1) foram 

determinadas para todas as famílias de reações, de acordo com a Tabela 3.13. Os 

valores das constantes encontram-se na Tabela 3.40. 
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Tabela 3.40 – Constantes de equilíbrio e constantes cinéticas para as etapas de 

reação do n-octano para o catalisador STR na massa de 25 mg 

E
T

A
P

A
S

 D
E

 R
E

A
Ç

Ã
O

 
A) Reações de iniciação 

 Ki,eq ki,dir  

1. 4,08E-01 1,21E-06  

2. 9,53E+03 1,51E-06  

B) Reações de isomerização de cadeia 

 Ki,eq ki,dir ki,rev 

3. 1,94E-03 8,79E+00 4,53E+03 

4. 1,23E-03 8,79E+00 7,12E+03 

C) Reações de transferência de hidrogênio 

 Ki,eq ki,dir  

5. 3,15E-01 2,75E-02  

6. 4,25E+00 2,75E-02  

7. 2,08E+00 2,75E-02  

D) Reações de adsorção/dessorção 

 Ki,eq ki,dir ki,rev 

8. 3,46E-02 2,84E+00 8,20E+01 

9. 7,84E-02 2,01E+00 2,56E+01 

E) Reações de cisão-β e oligomerização 

 Ki,eq ki,dir ki,rev 

10. 7,71E-04 2,87E-04 3,72E-01 

11. 9,12E-05 2,87E-04 3,14E+00 

12. 4,82E+04 2,87E-04 5,95E-09 

13. 1,08E+03 2,87E-04 2,65E-07 

14. 3,36E+03 2,87E-04 8,52E-08 

 

 

3.2.4.5. Grupos de Reações: N-OCTANO 

 Após a obtenção das constantes cinéticas foram determinadas as 

equações da taxa de reação através da determinação de grupos de reações no 

mecanismo do n-octano (Tabela 3.41). Neste caso, as etapas irreversíveis de 

iniciação foram consideradas determinantes da taxa de reação. 
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Tabela 3.41 – Grupos de reações do mecanismo do n-octano 

 Etapas de reações Taxas de reação Espécies superficiais 
G

R
U

P
O

 1
 a + * b + c 
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  f j + * 

  a  c + j 
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a + * d + e 

d + a i + b 
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a + * d + e 

q + d g   
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  b p + q 

r + p n   

n + a l + b 

  g h   

  h m + o 
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  a  e+k+l+m 
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Através do desenvolvimento dos grupos de reações foi possível 

determinar a Equação 30. O valor de sítios ativos total [L] considerado para o 

catalisador STR foi de 1,59×1017 moléculas m-2 e aplicando a equação 30 na 

massa de 25 mg determinou-se o valor de 2,86×108 para o número de sítios 

vazios . 

 

 

 

 As equações da taxa de reação consideradas para o cálculo das taxas de 

giro teóricas (TOR) para o n-octano foram as do grupo 1 e 3 (Tabela 3.42), onde 

as duas etapas determinantes da reação (etapas 1 e 2) foram utilizadas.  

 

 

Tabela 3.42 – Grupos de reações utilizados para o cálculo teórico do catalisador 

STR na massa de 25 mg e conversão de 0,65 % do craqueamento do n-octano 

Grupos Equações TOR teórico (s-1) TOR experimental (s-1) 

1  2,06E-03 1,51E-02 

3  7,72E-03  

 Total: 9,78E-03 1,51E-02 

 

 

 Os valores de taxas de giro teóricas e experimentais para o n-octano 

foram relacionados na Tabela 3.43 e nas Figuras 3.8 e 3.9 os pontos teóricos e 

experimentais foram representados para os catalisadores STR e CTR, 

respectivamente. 

 

 

 

(30) 
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competitiva das olefinas pelos sítios ácidos de Brønsted (GARY, 1994; ABBOT e 

WOJCIECHOWSKI, 1989, 1987a e 1987b). 

Em relação à taxa de giro (TOR), os valores de TOR encontrados 

experimentalmente em comparação aos valores de TOR encontrados através do 

modelo micro-cinético para o 1-octeno, 2,2,4-trimetil-pentano e n-octano sobre 

ambos catalisadores STR e CTR  foram da mesma ordem de grandeza (Tabela 

3.44) apresentando uma variação média entre 14 e 27% (Tabelas 3.17, 3.30, 

3.43). Esses resultados permitem inferir, que o modelo micro-cinético proposto no 

presente estudo reproduz com bastante aproximação os dados obtidos 

experimentalmente. E também, a variação dos valores TOR inferior a uma ordem 

de grandeza, indicam de que a natureza dos sítios ativos disponíveis na superfície 

dos catalisadores STR e CTR para a reação de craqueamento catalítico de 

hidrocarbonetos são os mesmos (e.g., sítios ácidos de Brønsted) e independem 

da forma de preparação dos catalisadores. 

Em suma, os resultados do modelo micro-cinético confirmam a reatividade 

das moléculas modelo observada experimentalmente sobre a superfície dos 

catalisadores STR e CTR em temperaturas abaixo do craqueamento térmico. O 

que permite assegurar que as etapas elementares propostas nos mecanismos de 

reações para cada uma das moléculas modelo são pertinentes e que usando o 

mesmo procedimento de cálculo podem ser estendidas para outras temperaturas, 

sempre observando a composição química dos produtos correspondente à 

temperatura desejada. Para isto, deve-se: (i) através de métodos numéricos ou 

estatísticos, fazer um ajuste polinomial para os pontos experimentais de 

conversão e seletividade para cada produto em função da temperatura de reação; 

e, (ii) realizar os cálculos termodinâmicos para a construção do modelo micro-

cinético nas temperaturas desejadas. No entanto, na interpretação dos resultados 

deve-se observar que, dependendo da temperatura selecionada para a simulação 

do processo, esta poderá pertencer à faixa de temperatura onde acontece 

unicamente o craqueamento catalítico (temperaturas abaixo do início do 

craqueamento térmico) ou onde acontece um efeito combinado de craqueamento 

catalítico e térmico (temperaturas acima do início do craqueamento térmico). 
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AANNEEXXOO  II  
 

TEORIA DA ADITIVIDADE DE GRUPOS 

Tabela A.1 – Valores de grupos para ,  e  para hidrocarbonetos 

Grupo 
 

298 K 
[kJ mol-1] 

 298 K 

[J mol-1K-1] 
  [J mol-1K-1] 

300 400 500 600 800 1000 1500 

 -42,68 127,24 25,90 32,80 39,33 45,15 54,48 61,80 73,55 

 -20,63 39,41 23,01 29,08 34,52 39,12 46,32 51,63 59,62 

 -7,95 -50,50 19,00 25,10 30,00 33,68 38,95 42,05 46,74 

 2,09 -146,86 18,28 25,65 30,79 33,97 36,69 36,65 33,97 
          

 26,19 115,52 21,34 26,61 31,42 35,56 42,13 47,15 55,19 

 35,94 33,35 17,41 21,05 24,31 27,20 32,01 35,35 40,25 

 43,26 -53,14 17,15 19,29 20,88 22,01 24,27 25,44 26,61 

 28,37 26,69 18,66 24,23 28,24 31,05 34,94 37,61 41,76 

 37,15 -61,09 (18,41) (22,47) (24,81) (25,86) (27,20) (27,70) (28,12) 

 28,37 26,69 18,66 24,23 28,24 31,05 34,94 37,61 41,76 

 36,15 (-61,09) (18,41) (22,47) (24,81) (25,86) (27,20) (27,70) (28,12) 

 28,37 26,69 18,66 24,23 28,24 31,05 34,94 37,61 41,76 

 33,47         

 19,25         
          

 -19,92 41,00 21,42 28,70 34,81 39,71 46,94 52,22 60,08 

 -17,95 (42,68) (19,66) (28,45) (35,15) (40,17) (47,28) (52,72) (60,25) 

 -17,95 (42,68) (19,66) (28,45) (35,15) (40,17) (47,28) (52,72) (60,25) 

 -19,79 43,10 20,71 27,45 33,18 37,99 45,44 51,00 59,41 

 -20,33 39,08 24,43 31,84 37,57 41,88 48,07 52,47 57,57 

 -6,19 (-48,91) (17,41) (24,73) (30,71) (34,27) (39,58) (42,63) (47,20) 

 -7,20 (-46,82) (16,69) (23,47) (28,66) (32,55) (38,07) (41,42) (46,53) 

 -4,10 (-50,84) (20,42) (27,87) (33,05) (36,61) (40,71) (42,89) (44,69) 
          

 7,03 (-145,27) (16,69) (25,27) (31,09) (34,56) (37,32) (37,49) (34,43) 

 11,76 (-147,19) (18,28) (28,41) (33,85) (36,74) (38,45) (37,49) (31,92) 
          

 112,68 103,34 22,05 25,06 27,15 28,74 31,25 33,30 37,03 

 115,27 26,57 13,10 14,56 15,94 17,11 19,25 20,59 26,57 

 122,17 (26,90) (10,75) (14,81) (14,64) (20,59) (22,34) (23,01) (24,27) 

 (122,17) 26,90 10,75 14,81 14,64 20,59 22,34 23,01 24,27 
          

 13,81 48,24 13,56 18,58 22,84 26,36 31,55 35,19 40,71 

 23,05 -32,17 11,17 13,14 15,40 17,36 20,75 22,76 25,02 

 23,77 -32,64 15,02 16,61 18,33 19,75 22,09 23,47 24,06 

 23,77 -32,64 15,02 16,61 18,33 19,75 22,09 23,47 24,06 

 20,75 -36,15 13,93 17,66 20,46 22,05 24,10 24,89 (25,31) 
          

 143,09 25,10 16,32 18,41 19,66 20,92 22,18 23,01 23,85 
          

 20,08 -20,92 12,55 15,48 17,57 19,25 21,76 23,01 - 

 15,48 -20,92 12,55 15,48 17,57 19,25 21,76 23,01 - 

 6,28 5,86 8,37 12,13 14,64 16,74 19,66 21,34 - 

Cd representa um átomo de carbono com ligação dupla, Ct um átomo de carbono com ligação tripla, CB um 
átomo de carbono em um anel bezênico e Ca um átomo de carbono alenico. BENSON (1976) 

 




