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Resumo da Tese apresentada ao UAEQ/UFCG como parte dos requisitos necessarios para a 
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MODELAGEM E SIMULAQAO DE REATORES DE fflDROTRATAMENTO 

DE DIESEL 

Antonio Tavernard Pereira Neto 

Setembro/2013 

Orientadores: Jose Jaflson Nicacio Alves 

Antonio Carlos Brandao 

Programa: Engenharia Quimica 

O objetivo deste trabalho foi desenvolver modelos matematicos para a previsao do comportamento 

de reatores de hidrotratamento (HDT) de diesel. Este estudo busca modelar a transferencia de massa 

entre as fases gas-liquido e liquido-solido bem como toda a cinetica reacional envolvida, buscando 

um modelo numerico representative do reator de HDT. Um total de 4 modelos foram formulados. 

o primeiro usou dados de planta piloto para a validacao e serviu para a analise geral da metodologia 

usada. No segundo modelo foi melhorado a representacao da cinetica reacional, mantendo os 

demais parametros; No terceiro modelo foi novamente alterada a cinetica reacional buscando 

melhor integracao com o software PROII™ e. finalmente o quarto modelo foi desenvolvido em 

fluidodinamica computacional (CFD) com cinetica reacional simplificada. Todos apresentaram 

resultados satisfatorios e a validacao foi alcancada a partir de dados experimentais e dados de planta 

de processo. P6de-se confirmar a validade dos modelos por meio da boa aderencia entre os dados 

experimentais e os perfis calculados. Os dados usados na validacao foram o teor de enxofre residual, 

temperatura, pressao e concentracao dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H 2S. E finalmente o resultado do trabalho tern duas 

aplicacoes distintas: a primeira visa a aplicacao em controle e otimizacao do reator e da planta de 

HDT pela criacao da operacao unitaria de HDT dentro do PROII™; enquanto busca melhoria de 

projeto de reatores atraves do modelo desenvolvido em CFD. 
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Abstract of Dissertation presented to DEQ/UFCG as a partial fulfillment of the requirements for 

the degree of PhD of Science (D.Sc.) 

MODELING AND SIMULATION OF DIESEL HYDROTREATING REACTORS 

Antonio Tavernard Pereira Neto 

September/2013 

Advisors: Jose Jailson Nicacio Alves 

Antonio Carlos Brandao 

Department: Engenharia Quimica 

The aim of this study was to develop mathematical models for predicting the behavior of 

hydrotreating reactors (HDT) of diesel. Their study aims to model the mass transfer between phases 

gas-liquid and liquid-solid as well as all the reaction kinetics involved, seeking a numerical model 

representing the HDT reactor. A total of four models were created, the first pilot plant data used for 

validation and he served for the general analysis of the methodology used. In the second model was 

improved reaction kinetics, keeping the other parameters, the third model was again changed to 

kinetic reaction seeking better integration with software PROII™ and finally the fourth model was 

developed for computational fluid dynamics (CFD) with simplified reaction kinetics. A l l showed 

satisfactory results and validation was achieved from experimental data and data from process plant. 

We could confirm the validation of the models through the good adhesion between the experimental 

data and calculated profiles. The data were used to validate the residual sulfur content, temperature, 

pressure and concentration ofzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H 2S. And finally the result of the work may have two distinct 

applications, the first application aims at controlling and optimization reactor and plant HDT 

through the creation of unit operation within the PROII™, while the second seeks improvement of 

reactor design through the model developed in CFD. 

v 



SUMARIO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 INTRODUCAO 1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1.1 A unidade de Hidrot ratamento - HDT - - — l 

1.2 M ot ivagao e Contribuigao 3 

1.3 Organizagao da Tese-zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA —zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - - —-4 

2 REVISAO BIBLIOGRAFICA 5 

2.1 Int rodugao - - - — 5 

2.2 0 Hidrot ratamentozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — -- - 5 

2.2.1 Trabalhos CFD desenvolvidos para reatores gas-lfquido " t rickle bed" 14 

3 CONCEITOS FUNDAM ENTAIS 19 

3.1 Int rodugao— — — 19 

3.2 0 Processo de Hidrot ratamento - — — 19 

3.3 Reacoes de HDT 26 

3.3.1 HIDROGENACAO DE OLEFINAS (HO) - 27 

3.3.2 HIDRODESSULFURIZACAO (HDS)zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — 27 

3.3.3 HIDRODESNITROGENACAO (HDN) 29 

3.3.4 HIDROGENACAO DE AROMATICOS (HDA) - - 30 

3.3.5 HIDRODESOXIGENACAO (HDO) 31 

3.3.6 HIDROCRAQUEAMENTO (HCC)- - — 32 

3.3.7 HIDRODESMETALIZACAO (HDM) 34 

3.4 O Reator de HDT de Diesel — - - — - — 35 

4 M ODELAGEM  DO REATOR 37 

4.1 Int rodugao - - —- — — -- 37 

4.2 M odelagem M atemat ica 37 

4.2.1 MODELO 1 38 

4.2.2 MODELO 2 41 

4.2.3 MODELO 3 50 

4.2.4 MODELO 4 61 

4.2.5 DESATIVACAO CATALITICA 66 

4.2.6 MODELAGEM  DA ZONA DE QUENCH 68 

4.2.7 CONDICOES DE CONTORNO 70 

4.2.8 PROPRIEDADES FISICAS E PARAMETROS DO MODELO 77 

4.2.9 MATERIAIS E METODOS 81 

4.2.10 METODOLOGIA DE RESOLUCAO DOS MODELOS 82 

5 RESULTADOS E DISCUSSAO 85 

5.1 M odelo 1— - — 87 

5.1.1 Efeito da razao de alimentacao gas/oleo 93 

5.1.2 Efeito da Pressao—- — - 95 

5.1.3 Efeito da t em per at u r azyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA—  96 

5.2 M odelo 2- 97 

5.2.1 Estudo Estat ist ico 105 

5.3 M odelo 3 - - - - — - 113 

5.3.1 Estudo Estatist ico 118 

5.4 M odelo 4 — — 125 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

VI 



5.4.1 ANALISE DE CONVERGENCE DO MODELO-zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA— 125 

5.4.2 MALHA 128 

5.5zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA COM PARACAO ENTRE OS M ODELOS — - 136 

6 CONCLUSOES 139 

7 REFERENCES BIBLIOGRAFICAS 141 

8 APENDICE I MODELO NUMERICO DESENVOLVIDO 148 

9 ANEXO I Dados coletados da planta indust rial 159 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

vii 



Lista de Figuras zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 1: Limites maximos para o diesel automotivo 2 

Figura 2 Esquema de refino de petroleo 5 

Figura 3 fluxograma tfpico da secao de reacao de uma unidade de hidrotratamento - HDT 24 

Figura 4 Diferentes tipos de reatoreszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA "trickle bed" usados na industria 25 

Figura 5 Conversao das reacoes em funcao da severidade do processo 26 

Figura 6: Exemplo de reacoes de hidrogenacao de olefinas 27 

Figura 7: Exemplo de reacoes de hidrodessulfurizacao 28 

Figura 8: mecanismos de HDS do tiofeno 29 

Figura 9: Exemplo de reacoes de hidrodesnitrogenacao (HDN) 30 

Figura 10: Relacao entre o teor de aromaticos e o numero de cetano do diesel 31 

Figura 11: Exemplos de Reacoes de HDA 31 

Figura 12: Exemplos de reacoes de HDO 32 

Figura 13: Exemplos de Reacoes de hidrocraqueamento 33 

Figura 14: Representacao de especies metalicas presentes em fracoes pesadas do petroleo 34 

Figura 15: Esquema tipico de um reator de HDT de Diesel 36 

Figura 16 Atividade catalitica versus tempo de campanha 67 

Figura 17 Atividade catalitica versus periodo de 30 dias 68 

Figura 18 Representacao do sistema reacional utilizado 69 

Figura 19 Esquema do reator simulado - modelo 1 72 

Figura 20 Esquema do reator simulado - modelo 2 73 

Figura 21 Esquema do reator simulado - modelo 3 74 

Figura 22 Esquema do reator simulado - modelo 4 75 

Figura 23 Metodologia de resolucao - modelo 1 83 

Figura 24 Metodologia de resolucao - modelo 2 83 

Figura 25 Metodologia de resolucao - modelo 3 84 

Figura 26 Metodologia de resolucao - modelo 4 84 

Figura 27 Concentracao enxofre ao longo do reator 88 

Figura 28 Perfil de Concentracao dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H 2 e Pressao parcial em funcao da posicao 89 

Figura 29 Perfil de Concentracao de H 2S e Pressao parcial em funcao da posicao 89 

Figura 30 Taxas de reacao e transferencia de massa da fase lfquida para 0 H 2S 90 

Figura 31 Taxas reacao de transferencia de massa da fase lfquida para o H 2 91 

Figura 32 Taxa global transferencia de massa da fase lfquida 92 

Figura 33 Vazao massica das fases lfquida e gasosa 92 

Figura 34 Vazao massica total no interior do reator 93 

v i i i 



Figura 35 Efeito da razao gas/oleo na dessulfurizacao 93 

Figura 36 Teor de enxofre e concentracao de FhS ao longo do reator 94 

Figura 37 Efeito da pressao sobre a dessulfurizacao 95 

Figura 38 Influencia da temperatura na hidrodessulfurizacao 96 

Figura 39 Teor de enxofre e perda de carga atraves do reator 97 

Figura 40 Perfil de temperatura ao longo do reator 98 

Figura 41 Taxas de reacao e transferencia de massa da fase lfquida para ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H 2S 99 

Figura 42 Taxas de reacao e transferencia de massa da fase lfquida para o H 2 100 

Figura 43 Balaco global de massa para a fase lfquida 101 

Figura 44 Perfil de Concentracao e Pressao parcial do H 2 em funcao da posicao 102 

Figura 45 Perfil de Concentracao de H 2S e Pressao parcial em funcao da posicao 102 

Figura 46 Vazao massica das fases lfquida e gasosa 103 

Figura 47 Vazao massica total no interior do reator 103 

Figura 48 Concentracao dos componentes ao longo do reator 104 

Figura 49 Concentracao e pressao dos componentes ao longo do reator 105 

Figura 50 Teor de enxofre na carga em funcao do tempo de campanha 107 

Figura 51 Temperatura da carga em funcao do tempo de campanha 108 

Figura 52 Teor de enxofre no produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem desativacao 

109 

Figura 53 Teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com desativacao 

109 

Figura 54 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem desativacao 

110 

Figura 55 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com desativacao 

110 

Figura 56 Analise estatistica da teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha -

modelo sem desativacao 111 

Figura 57 Analise estatistica da teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha -

modelo com desativacao 112 

Figura 58 Analise estatistica da temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo 

com desativacao 112 

Figura 59 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem desativacao 

113 

Figura 60 Modelo H D T implementado no PROII™ 114 

Figura 61 Concentracao dos componentes reais ao longo do reator' 115 

Figura 62 Teor de enxofre total ao longo do reator 116 

Figura 63 Perfil de temperatura ao longo do reator 117 

Figura 64 Perfil de pressao ao longo do reator 118 

i x 



Figura 65 Teor de enxofre no produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem desativacao 

120 

Figura 66 Teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com desativacao 

121 

Figura 67 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem desativacao 

121 

Figura 68 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com desativacao 

121 

Figura 69 Analise estatistica da teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha -

modelo sem desativacao 122 

Figura 70 Analise estatistica da teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha -

modelo com desativacao 123 

Figura 71 Analise estatistica da temperatura do produto em funcao do tempo de campanha -

com desativacao 

modelo 

124 

Figura 72 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem desativacao 

124 

Figura 73 Residuos de massa e momento em funcao do numero de iteracao 126 

Figura 74 Residuos da fracao volumetrica do liquido e do gas em funcao do numero de iteracao 

126 

Figura 75 Residuos de fracao massica dos componentes em funcao do numero de iteracao 127 

Figura 76 Residuos de fracao massica dos componentes em funcao do numero de iteracao 127 

Figura 77 Residuos de Entalpia da fase liquida e gas em funcao do numero de iteracao 128 

Figura 78 Malha bidimensional para o 1° leito catalitico 129 

Figura 79 Teor de enxofre ao longo do reator 130 

Figura 80 Pressao parcial de FhS ao longo do reator 131 

Figura 81 Pressao parcial dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H 2 ao longo do reator 132 

Figura 82 Campo de temperatura ao longo do reator 133 

134 

Figura 84 Teor de enxofre ao longo do reator para diferentes posicoes radiais 135 

Figura 85 Temperatura ao longo do reator para diferentes posicoes radiais 135 

Figura 86 Comparacao entre os modelos para 0 teor de enxofre ao longo do reator 137 

Figura 87 Comparacao entre os modelos para a temperatura ao longo do reator 138 



Lista de Tabelas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tabela 1 Magnitude relativa das resistencias ao transporte de massa 11 

Tabela 2 Condicoes simuladas nos diferentes artigos 18 

Tabela 3 Faixa tipica de operacao para o hidrorrefino, 20 

Tabela 4 As reacoes de HDT e seus efeitos sobre os derivados 22 

Tabela 5 Dados cineticos das reacoes de hidrotratamento 47 

Tabela 6 Coeficientes estequiometricos do modelo reacional 49 

Tabela 7 Constante cineticas do modelo de rede reacional 54 

Tabela 8 Curva de destilacao ASTM D-86 55 

Tabela 9 Dados gerados pelo simulador PRO/II® 56 

Tabela 10 Dados de composicao 57 

Tabela 11 Distribuicao doszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA lumps de enxofre dentro dos lumps do simulador PRO/II™ 59 

Tabela 12 Distribuicao dos lumps sem enxofre com os lumps do simulador PRO/II™ 60 

Tabela 13 Evolucao dos modelos 65 

Tabela 14 Parametros de desativacao ajustados 66 

Tabela 15 Condicoes de contorno - modelo 1 72 

Tabela 16 Condicoes de contorno - modelo 2 73 

Tabela 17 Condicoes de contorno - modelo 3 74 

Tabela 18 Condicoes de contorno - modelo 4 75 

Tabela 19 Especificacoes do Reator - Modelo 1 76 

Tabela 20 Especificacoes do Reator - Modelo 2 76 

Tabela 21 Especificacoes do Reator - Modelo 3 76 

Tabela 22 Especificacoes do Reator - Modelo 4 76 

Tabela 23 Especificacoes tecnicas do servido 81 

Tabela 24 Especificacoes do Reator e condicoes iniciais 87 

Tabela 25 Condicoes de contorno - modelo 4 105 

Tabela 26 Especificacoes do Reator - Modelo 3 107 

Tabela 27 Condicoes de contorno - modelo 4 118 

Tabela 28 Especificacoes do Reator - Modelo 3 119 

Tabela 29 Teor de enxofre na carga da U-01, primeira campanha 159 

Tabela 30 Teor de enxofre no produto da U-01, primeira campanha 160 

Tabela 31 Temperatura de entrada dos reatores na unidade da U-01, primeira campanha 161 

Tabela 32 Temperatura de saida dos reatores na unidade da U-01, primeira campanha 162 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

X! 



Nomenclatura 

Letras Latinas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

azyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Area especifwa [m] 

D Didmetro do leito [m] 

Cp Capacidade calorifica [J/mol/K] 

k Coeficiente de transferencia de massa da interface para o liquidos, comzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA [ m L
J

/ m j 2 s ] 

base na concentracao 

( J15.6 Densidade da dgua a 15.6°C Kg/m J 

D, Difusividade do componente i no oleo m2/s 

dp Didmetro de particula [m] 

E Constante de Ergun [-] 

F Fluxo molar [mol/s] 

fp Fa tor de friccdo | -] 

G Fluxo mdssico superficial Kg/m r

2 s 

g gravidade [m/s2] 

Hi Constante de Henry [] 

ko Constante de arrehenius [S"1] 

kapp Constante de velocidade aparente [S"1] 

km Constante de velocidade intrinseca [mol/m r s] 

L Comprimento do reator [m] 

L H S V Velocidade espacial [s"1] 

P Pressao [MPa] 

r Raio do reator [m] 

Re Numero de Reynolds [-] 

u Velocidade Superficial [m/s] 

C Concentraqao molar [mol /m 3 ] 

k Constante de velocidade [s"1] 

PMi Massa molar [g/mol ] 

Wi Fracao massica [-] 

V c Volume de catalisador ativo [meat3 ] 

V i Volume de particulas inertes [mini 3 ] 

T Temperatura do reator [ K ] 

Xi i 



as zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAArea superficial especifica do leito [mcat
2/mr

3] 

A Pardmetros da correlagdo de Satterfield (1975) [-] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

B Pardmetros da correlagdo de Satterfield (1975) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAH 

EA Energia de ativagao [J/mol K] 

SG Gravidade especifica [-] 

T B Ponto normal de bolha [°C] 

Xi Fragao molar da fase liquida [-] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Letras gregas 

a [-] 

P [-] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

V; Coeficiente estequiometrico [-] 

v Volume molar [m3/s] 

p densidade [kg/m 3] 

Xi Solubilidade do componente i no oleo [Nl/kg0ieoMPa] 

fi viscosidade [mPa s] 

vc Volume molar critico [cmVmol] 

rj Fa tor de efetividade do catalisador [-] 

£ Razao do leito catalitico diluido pelas particulas inertes [-] 

£ Pardmetro do modelo k-s [-] 

H Area da segao transversal do reator [m] 

4> Porosidade do leito catalitico 

Superescritos 

L Fase liquida 

G Fase gasosa 

S Fase liquida na superficie do catalisador 

xiii 



Subescritos zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

LzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Liquido 

G Gas 

i Componente 

b Leito catalitico 

SIGLAS 

A Aromdticos 

ASTM American Society for Testing and Materials 

BPH bifenil 

BT Benzotiofeno 

CFD Fluidodindmica Computacional 

CHB ciclohexilbenzeno 

DBT diBenzotiofeno 

DHBT diHidrobenzotiofeno 

DL diesel leve 

DMBPH 4-6-dimetilbifenil 

DMBT 4-6-dimetil-benzotiofeno 

DMCHB 4-6-dimetilciclohexilbenzeno 

DMDBT 4-6-dimetildibenzotiofeno 

DP diesel pesado 

EB Etilbenzeno 

FCC Fluid catalytic cracking 

GLP gas liquefeito de petroleo 

HCC Hidrocraqueamento 

HDA Hidrodesaromatizaqdo 

HDM Hidrodesmetal izacao 

HDN Hidrodesnitrogenacao 

HDO hidrodesoxigenacao 

HDR Hidrorrefino 

IIDS Hidrodessulfurizacao 

HDT Hidrotratamento 

HO hidrogenaqdo de olefinas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

xiv 



JFTOTzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Jet Fuel Thermal Oxidation Test 

LCO Light Cycle Oil 

LHSV Liquid Hourly Space Velocity 

N Naftenicos 

P Parafinas 

WHSV Weight Hourly Space Velocity zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

XV 



1 INTRODUCAO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0 principal desatlo do refino de petroleo no Brasil e atender a crescente demanda e adequar 

o parque de refino as exigSncias ambientais relacionadas a qualidade dos combustiveis. Entre os 

diversos derivados produzidos nas refmarias brasileiras, o oleo diesel e o produto que vem exigindo 

os maiores investimentos, tanto para aumento da producao quanto para adequacao da sua qualidade 

as novas especifica9oes. O foco desta tese recai sobre a unidade de hidrou-atamento, tambem 

chamados de HDT, usada para a remo9ao de enxofre, nitrogenio, metais pesados, e satura9ao de 

duplas ligafSes das moleculas olefinicas e aromaticas, adequando o produto as normas ambientais 

vigentes. 

1.1 A unidade de Hidrotratamento - HDT 

Desenvolvido para a remogao de impurezas de qualquer fra£ao do petroleo, o 

hidrotratamento tern importancia do ponto de vista ambiental ao remover o enxofre dos 

combustiveis, contribuindo de forma definitiva para a redugao das emissoes dos oxidos de enxofre. 

O controle da emissao destes oxidos - os chamados SO x, compostos prmcipalmente dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA SO2 e SO3 

— foi 0 grande motivador da evolufao das especificagoes de qualidade dos combustiveis 

automotivos BONFA (2011). 

Face a grande utiliza9ao do oleo diesel em sua matriz energetica, os pafses europeus foram 

os pioneiros no movimento de aumento na qualidade do derivado, ao limitar 0 teor de enxofre em 

2.000 ppm em massa (0,2%) no ano de 1994. Alem da restrisao ao enxofre, a medida tambem impos 

o valor minimo para 0 indice de cetano, parametro indicador da qualidade da combustao, que por 

sua vez influi na emissao de oxidos de nitrogenio (NOx) e monoxido de carbono (CO). 

Rapidamente, os pafses europeus adotaram especificafoes cada vez mais restritivas, 

chegando a determina9So de que, a partir de 2009, todo o oleo diesel comercializado na Uniao 

Europeia teria teor de enxofre igual ou inferior a 10 ppm BONFA (2011). Semelhante movimento 

ocorreu no mercado norte-americano com a regula9§o a partir dos criterios da ASTMzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA International, 

cuiminando com a defini9ao, em 2006, pelo limite maximo de 15 ppm de enxofre no oleo diesel 

automotive 
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Introducao 

Figura I : Limites maximos para o diesel automotive- IFQC (2011) 

A Figura I mostra as especificacoes maximas do diesel automotivo em 2010 nas diversas 

regioes do mundo. E evidente a tendencia dos paises desenvolvidos praticarem especificacoes mais 

restritivas, seguidos pelos paises em desenvolvimento como Russia, China e India, que estao em 

processo de adequacao do seu parque de refino. 

Conforme pode ser verificado, o Brasil, apesar de tambem viver intense processo de 

adequacao de suas refmarias, ainda figura entre as nacoes com as especificacoes menos restritivas 

devido a existencia do diesel S1800, com ate 1.800 ppm de enxofre, combustivel destinado para 

uso em rodovias e fora das regioes metropolitanas. 

Em 2013 foi introduzido no mercado brasileiro o diesel S10, com ate 10 ppm de enxofre e 

uma serie de outras especificacoes igualmente rigorosas relacionadas a qualidade da combustao e 

a seguranca no manuseio e armazenamento. A producao deste combustivel a partir das correntes 

existentes nas refinarias brasileiras requer o uso intensivo de unidades de hidrotratamento, que 

exigirao catalisadores de elevada atividade e condicoes operacionais bastante severas. 

Entre as principals unidades de conversao existentes nas refmarias brasileiras esta o 

Craqueamento Catalitico Fluidizado (FCC). O mesmo tern o objetivo de converter o gasoleo, 

produto da destilagao a vacuo, em GLP e gasolina, tambem produzindo uma corrente de faixa de 

destilacao semelhante ao oleo diesel denominada LCO (do ingleszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA "Light Cycle OH"). 

O hidrotratamento e um processo no qual a carga - praticamente qualquer fracao do petroleo 

- reage com hidrogenio em elevadas pressSes e temperaturas na presen9a de um catalisador zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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heterogeneo, geraJmente CoMo ou Niivlo suportado emzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA AI2O3. As principals reacoes envolvidas 

sao a remocao de impurezas como enxofre, nitrogenio e metais, e a saturacao de duplas HgacSes 

das moleculas olefinicas e aromaticas. 0 processo ocorre em leito fixo, isto e, a mistura formada 

pela carga e pelo hidrogenio passa atraves de um ou mais leitos formados pelas particulas do 

catalisador, e no interior destas particulas e que se processam as reagoes. As unidades de 

hidrotratamento de diesel sao projetadas para operar continuamente por cerca de dois a quatro anos, 

portanto o catalisador e mantido no interior dos reatores durante todo o perfodo. 

Existem, no entanto, limites para a elevapao da temperatura de reagao, geralmente 

relacionados as restri9oes metalurgicas das unidades de hidrotratamento, mas tambem a questoes 

relacionadas ao equilibrio termodinamico (COOPER e DONNIS, 1996). O acompanhamento da 

evolucSo da temperatura de rea^ao -e portanto, da atividade catalftica - ao longo do tempo constitui 

atividade fundamental para garantir a correta utilizagao da unidade durante todozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 0 tempo 

programado. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1.2 Motivafao e Contribui?ao 

Toda a motiva9ao do trabalho teve inicio no desenvolvimento de uma planta de 

hidrotratamento (HDT) em simuladores de processo para estudos de controle e otimizacfo da 

unidade, mais especificamente para os estudos dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA plant wide control Nesses simuladores 

comerciais existentes, como por exemplo, 0 PROII™ nao ha modelos de reatores apropriados para 

representar o reator de HDT, neles, 0 que se usa sao modelos simples de reatores com conversao 

especificada. Isto traz alguns prejufzos no modelo final desenvolvido, pois nao tem-se como avaliar 

a influencia de nenhuma variavel sobre 0 desempenho do reator, consequentemente 0 estudos de 

controle e otimiza9ao da planta como um todo ficara prejudicada. 

Assim o objetivo principal desta tese e desenvolver um modelo para reatores de 

hidrotratamento, ajusta-lo com dados experimentais, e interiiga-lo ao simulador de processo 

PROII™ visando estudos futuros de controle e otimizagao. Como objetivos secundarios tem-se: 

• Buscar compreender como as variaveis de processo influenciam no hidrotratamento e tambem 

0 comportamento das mesmas variaveis dentro do reator. Isto foi realizado com o estudo de 

modelos mais simplificados. 

* Desenvolver um modelo em fluidodinamica computacional (CFD) ajustado com dados 

experimentais para estudos futuros de projeto de reatores de HDT assim como melhoria dos 

equipamentos ja existentes. 
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1.3 Organiza^ao da Tese zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Introducao 

O presente trabalho esta dividido da seguinte forma: 

• No capitulo 1 temos uma breve introducao sobre o cenario do HDT no Brasii e no mundo. 

• 0 capitulo 2 apresenta uma revisao da bibliografica encontrada sobre os assuntos abordados 

na tese. Sao descritos conceitos e estudos realizados sobre o hidrotratamento na industriade 

refino de petroleo. Tambem sao abordados os modelos relevantes ao estudo usados pelo 

software de fluidodinamica computacional ANSYS-CFX. 

*> No capitulo 3 sao apresentados os conceitos sobre o reator de HDT assim como a cin6tica 

reacional envolvida. E realizado tambem uma explanacao sobre o processo de refino de 

petroleo e como o hidrotratamento encontra-se inserido nele. 

•> No capitulo 4 sao apresentadas as equacoes provenientes do balanco de massa e energia 

pertinente ao reator de HDT; todas as correlacoes usadas para estimar os parametros 

relevantes ao processo assim como os modelos cineticos utilizados para os grupos de 

reacoes presentes no hidrotratamento. E mostrado tambem a modelagem em fluidodinamica 

computacional (CFD) e todas as condicoes de contorno inerentes ao processo. 

• O capitulo 5 apresenta e discute os resultados dos modelos desenvolvidos no 

Matlab/FORTRAN e rnodelo fluidodinamico computacional empregando a modelagem 

matematica descrita no capitulo 4. 

• 0 capitulo 6 discute as conclusoes obtidas e sugere futuros trabalhos para modelagem de 

HDT. 

• E fmalmente os anexos trazem todo o equacionamento obtidos no RIAZI , (2005) e usado 

na estimacao das propriedade doszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA lumps. E o rnodelo numerico desenvolvido em M A T L A B . 
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA 

2.1 Introdu^ao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Este capftulo apresenta uma revisao bibliografica encontrada sobre os assuntos abordados nesta 

tese, Sao descritos conceitos e estudos realizados sobre o hidrotratamento na industria de refino de 

petroleo. Tambem sao abordados os modelos relevantes ao estudo usados pelo software de 

fiuidodinamica computacional ANSYS-CFX. 

2.2 O Hidrotratamento 

O hidrotratamento (HDT) consiste na reacao de fracoes de petroleo com hidrogenio em 

presenca de um catalisador heterogeneo e sob condicoes operacionais controladas. Atualmente, e 

aplicado a uma grande variedade de fc^oes de petroleo como visto pela Figura 2, visando obter 

produtos mais adequados a ap!ica9ao a que se destinam, permittndo a sua utilizafao direta na 

formulagao de derivados ou em processos cataliticos subsequentes. 

Figura 2 Esquema de refmo de petrdieo. Fonte: (SOUZA, 2011) 
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Sabe-se que uma questao cn'tica para a modelagem das reacoes de HDT de destilados 

medios1 e a identificacao e quantificacao dos compostos envolvidos na reafao. O petroleo e suas 

fracoes sao misturas complexas, compostas principalmente por hidrocarbonetos simples e 

hidrocarbonetos com heteroatomos. As tecnicas analiticas disponiveis, tais como cromatografia 

gasosa, cromatografia liquida de alta resolucao, espectrometria de massas e espectrometria de 

ressonancia magnetica nuclear sao capazes de identificar um grande numero de compostos; tais 

tecnicas, porem, ainda nao sao suficientes para caracteriza»los em nivel molecular. Um dos 

problemas para aplicacao de tecnicas analiticas as fracoes de petroleo com faixa de ebulicao elevada 

e a presenca de compostos nao volateis que impedem a aplicacao da tecnica de cromatografia 

gasosa, enquanto a parte volatil gera uma grande quantidade de picos sobrepostos de dificil 

interpretacao, devido ao grande numero de moleculas presentes (NEUROCK, 1992). 

A caracterizacao de fracSes de petroleo caminhou na direcao da identificacao de grupos de 

compostos. Devido ao grande numero de moleculas presente, com estimativas que somente o 

numero de isomeros parafinicos em destilados medios pode chegar a mais de 365.000 (AYE e 

ZHANG, 2005), o agrupamento de compostos e uma forma de viabilizar o tratamento matemaftco. 

Segundo ECKERT e V A N E K (2005) um numero excessivo de compostos tornaria elevada a 

dimensao dos modelos cineticos. uma vez que estes sao dependentes do numero de moleculas 

envolvidas, e limitacoes computacionais poderiam impossibilitar a resolucao desses modelos. Alem 

disso, a utilizacao de modelos com dimensao elevada limita-se a situacoes onde uma resposta rapida 

nao e necessaria, sendo de dificil aplicacao em tempo real. 

O agrupamento de moleculas deve ser feito de forma criteriosa e baseado na reatividade dos 

compostos em relacao ao processo quimico considerado. Assim, o agrupamento para modelagem 

das reacSes do processo de coquearnento retardado difere do agrupamento de moleculas da 

modelagem das reacoes de HDT. 

A caracterizacao das fracoes de petroleo por classes de compostos e bem difundida. Sao 

exempios os metodos SARA (S~saturados, A ~ aromaticos, R ~ resinas e A ~ asfaltenos) (AYE e 

ZHANG, 2005), PNA (P~Parafinas; N~naftemcos e A~aromaticos) (RIAZI, 2005) e a 

cromatografia em fluido supercritico. No caso do metodo SARA, os compostos sao identificados 

por sua propriedade de solubilidade, de forma que suas caracteristicas moleculares nao sao bem zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 Destilados medios abrange uma variedade de produtos comercializados, mcluindo os produtos acabados, tais como: 

LCO, LGO, 6Ieo diesel Gasoleo etc 
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definidas, sendo a separacao dos compostos quirnicos com mesmo comportamento cinetico 

realizada de maneira insatisfatoria, bem aquem da necessaria em modelagem de processos quirnicos 

(LIGURAS e A L L E N , 1987). 

Outra forma de caracterizacao e a descrigao por parametros estruturais, como percentagem 

de numeros de aneis aromaticos, percentagem massica de atomos de carbonos em grupos CH2 e 

razao carbon o/h id rogenio, obtidos de metodos analiticos como espectrometria de ressonancia 

magnetica nuclear (NEUROCK, 1992). Porem, este metodo nao fornece mforma^oes importantes. 

Um valor de 3,92 para media de carbono e cadeias alqutlicas nao especiflca a distribui9ao desses 

carbonos, ou seja, se as cadeias as quais eles pertencem sao longas ou curtas, o que ocasionaria 

mudangas significativas na predigao das propriedades das misturas (LIGURAS e ALLEN, 1987). 

Em derivados com ponto de ebulicao entre 177°C e 527°C, as tecnicas analfticas de 

cromatografia e espectrometria de massas possibilitam a caracteriza9ao molecular pelo conceito de 

series homologas e de classe molecular. Series homologas estruturais sao formadas por compostos 

que possuem mesma classe, diferindo no numero de atomos de carbono no radical alquila. Exemplo 

de series homologas estruturais presentes no petroleo sao as n-parafinas e os n-alquil benzenos. 

Com a espectrometria de massas, toda a serie de alquil benzenos pode ser medida como serie 

homologa massica, entretanto sem informa9oes do arranjo estruturai dos grupos substituintes. 

Todos os isomeros com mesmo numero de carbono sao agrupados, e o grupo alquila definido 

apenas pelo numero total de carbonos (QUANN e JAFFE, 1996). 

A identifica9ao de compostos com heteroatomos pode ser realizada com certo grau de 

discrimina9ao entre os diversos grupos. A tecnica de cromatografia com a utilizagao de sensores 

especiais para identifica9ao dos compostos sulfurados e nitrogenados e consolidada (von 

MUHLEN,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al 2006); porem, o acesso a ela ainda e restrito. As tecnicas com maior 

disponibilidade para identificagao de enxofre e nitrogenio sao a fluorescencia de ultravioleta e a 

quimloluminescencia, respectivamente (ASTM D5453 e D5762, 2009). Elas representam um 

extreme no agrupamento de compostos, uma vez que nao ha discrimina9ao alguma entre os 

compostos. Em especial, para o processo de HDS e HDN e crucial a identifica9&o dos diferentes 

compostos de enxofre e nitrogenio, uma vez que diferentes compostos de enxofre possuem 

diferentes reatividades. 

Alguns algoritmos computacionais foram desenvolvidos para caracteriza9ao de destilados 

m^dios. A definigao de pseudo-componentes a partir da curva de destila9ao para calculo de flash 

pode ser considerada como uma das primeiras aplica9oes com esta finaltdade (EDMISTER, 1955; 

KATZ e LEE, 1933 e HAR1U e SAGE, 1969) e e a base de caracteriza9ao dos simuladores de 
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processos da area de refino. Possui como principal vantagem nao ser um processo iterativo; porem, 

o metodo apresenta . imita tes : a nao defmicao de caracteristicas quimicas fundamentals na 

modelagem de processos quimicos; obtencao da maioria das propriedades fisicas por correla?oes 

empiricas; impossibilidade dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ut iliza9ao de metodos de contribuicao de grupos para calculos de 

parametros e informa9oes a respeito da natureza da mistura nao podem ser fornecidas facilmente 

(ECKERT e VANEK, 2005). 

As desvantagens do metodo de determina9ao de pseudo-componentes pelo ponto de ebu^ao, 

e a necessidade de modelar processos quimicos de fra9oes de petroleo levou ao desenvolvimento 

de metodologias matematicas alternativas para lidar com a questao da caracteriza9ao de misturas 

complexas em nivel molecular. Basicamente, todas procuram, a partir da mforrna9ao composicional 

parcial da fra9ao, definir e ajustar concentra95es de grupos de compostos capazes de representar, 

em algurn aspecto, o comportamento da mistura como um todo. As informa95es parciais utilizadas 

sao as propriedades macroscopicas de facil obten9&o, tais como densidade, indice de refra9ao, curva 

de destila9_to simulada, teores totals de enxofre e nitrogenio e/ou analises mais sofisticadas como 

cromatografia e espectrometria de massas. A vaIida9&o da composl9ao simulada e feita pelo calculo 

das macropropriedades, a partir das moleculas que cornpoem o grupo proposto, sendo necessarios 

modelos para cada uma que se deseja validar, e verificar se estao de acordo com as 

macropropriedades experimentais. Os compostos propostos representam um agrupamentozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (lump) 

para os quais se assumem comportamentos semelhantes (ECKERT e VANEK, 2005). 

A ideia basica no agrupamento de compostos e a associa9ao de uma propriedade (por 

exemplo: reatividade) com a identidade/propriedade do grupo. Em agrupamentos discretos a 

associa9ao ocorre entre a taxa de rea9ao com o ponto de ebuli9ao ou com a solubiiidade (NIGAM 

e KLEIN, 1933), ou outra propriedade ou grupos de propriedades, que possam representar a 

caracteristica relevante ao processo considerado. Na teoria de misturas contfnuas, um parametro 

(ou dois), como numero de carbonos, fornecera a medida da taxa de rea9ao, e a integra9ao em todo 

espa90 de propriedade das misturas indicara seu comportamento global (ARIS, 1989). 

QUAKN e JAFFE (1996) utUizararn a identifica9ao experimental de series homologas no 

desenvolvimento de metodo computacional de caracteriza9§-0 da mistura em uma abordagem que 

foi denominada SOL ("Structure Oriented Lumping")- SOL e um metodo de contribui9ao de 

grupos, com cada molecula sendo representada por um vetor, cujos elementos sao os grupos 

estruturais que a forrnam. Assim, a composi9ao da mistura e determinada pela pondera9ao de cada 

serie homologa, de forma que as propriedades rnacrosc6picas da mistura simulada sejam coerentes 

com as da mistura real. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

8 



Revisao Bibliografica 

HUDEB1NE e VERSTRAETE (2004) desenvolveram um metodo de reconstruct molecular 

de LCO a partir das an&lises macroscopicas da mistura. Este metodo consistiu, em uma primeira 

etapa, na transformagao de uma distrtbuigao parametria, otimizada por algoritmo de "recozimento 

simulado" (simulated annealing), em moleculas. Esta distribuicao e dependente do conhecimento 

previo das estruturas moleculares encontradas na mistura, como numero de nucleos policiclicos e 

tamanho de cadeias. O ajuste das fragoes molares da mistura simulada foi determinado pela 

maximizacao da funcao entropia. O metodo se mostrou promissor, com a simulagao substituJndo 

analises de dificil obtencao como R M N (ressonancia magnetica nuclear). 

Industrialmente a hidrogenacao catalitica de destilados medios ocorre em reatores de ieito 

fixo gotejantezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (trickle bed - TBR). Neste tipo de reator, a mistura gas-Iiquido e introduzida pelo 

topo, com o gas constituindo a fase continua e o liquido a fase dispersa. Por ser um processo 

bifasico, a descricao maternatica da fluidodinamica do reator e complexa. 0 entendimento da 

fluidodinamica deste tipo de reator e fundamental no levantarnento de dados experimentais em 

planta-piloto. Segundo SIE e KRISHNA (1988) na maioria das vezes a simples reducao de escala 

nao e suficiente para representar adequadamente as condigoes industrials, e alteracoes sao 

necessarias para conferir representatividade aos dados. A principal delas e a garantia da idealidade 

do escoamento. A idealidade do escoamento, ou seja a velocidade nao varia radialmente, tem sido 

de grande interesse pelo fato de reatores com dimensoes reduzidas apresentarem significativa 

dispersao, afastando-os do comportamento de reatores industrials, SIE e KRISHNA (1988) 

afirmam que o desvio da idealidade e, em parte, consequencia da maior porosidade encontrada perto 

da parede. Quando particulas com grandes diametros sao empacotadas em um cilindro, o liquido, 

ao descer pelo leito, assume velocidade zero na parede e, ao nao encontrar resistencia no espago 

entre a parede e a superficie da primeira particula pode atingir velocidades elevadas, desviando o 

fluxo do comportamento plug-flow. 

TSAMATSOULIS e PAPAYANNAKOS (1988) utilizaram a diluicao do leito com particulas 

de menor diametro como a principal medida para superar os problemas de escoamento em reatores 

de laboratorio. O escoamento passa entao a ser determinado pelas particulas de menor diameu-o, 

ficando proximo ao escoamento plug-flow. Nesse trabalho, os autores Investigaram a obtengao dos 

pararnetros cineticos intrinsecos de reagoes de hidrodessulfurizagao e de consumo de hidrogenio a 

partir de modelo plug-flow e de modelo com dispersao axial da fase liquida, utilizando tres 

diferentes catalisadores. Os dados cineticos estimados em ambos os modelos conseguiram prever 

os dados experimentais, e nao houve alteragao na ordem de atividade dos catalisadores obtida com 

as duas abordagens. Entretanto, verificou-se que, quando pararnetros cineticos influenciados por 
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fendmenos de dispersao sao utilizados para prever perfis de temperatura no reator em situa§oes de 

conversao superiores a 90% de compostos sulfurados, utilizando modelos sem dispersao axial, as 

temperaturas sao superestimadas em cerca de I2°C. Os autores recomendaram que ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA scale-up e a 

investigacao da cinetica intrinseca devem ser realizados considerando a dispersao axial. Em 

conversoes menores o efeito da dispersao axial e menos pronunciado, porem, como a maioria das 

plantas industrials opera com conversoes altas emzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA rela9ao a remo9ao de enxofre, a analise da 

dispersao axial e fortemente recomendada. 

FUNK et al (1990) estudaram a ma dist ribui9ao de liquidos em reatores TBR. Os autores 

relataram que em reatores TBR todas as particulas devem estar recobertas por liquido enquanto gas 

passa atraves dos espa90s vazios do leito. Em certas situa9oes, como baixa velocidade superficial 

de liquido, como as encontradas em reatores de planta-piloto, pode ocorrer segrega9ao entre a fase 

liquida e gasosa. Esse comportamento ocasiona um mau aproveitamento do leito, prejudicando o 

desempenho do processo. 

S1E e KRISHNA (1988) ampliaram o conceito de "molhamento incompleto", usado para 

descrever a situasao de ma dist ribui9ao de liquido dentro do reator. Eles recomendam que o tenno 

"molhamento incompleto" deve ser entendido nao apenas como a ausencia de recobrimento total 

da superficie do catalisador por liquido, mas tambem a nao renovasao apropriada do ftuido em 

determinados pontos do leito catalitico. Estes locais dao origem a pontos quentes, ja que as rea9oes 

sao exotermicas, que podem danificar o catalisador. Assim, para otimizar o desempenho do leito, e 

necessario molhamento completo das particulas e fluxo superficial de liquido adequado. 

No ambito das plantas-piloto para obten9ao de dados experimentais de hidrogena9ao de 

destilados medios, a opera9ao em escoamento ascendente (upflow) aproxima a molhabilidade do 

leito a da observada industriamente. 

WIND ei al (1988) compararam o desempenho de reatores -pi lo to com escoamento 

ascendente e descendente. Nesse estudo foi concluido que a menor velocidade superficial em 

plantas-piloto altera a molhabilidade do leito em reatores TBR. Nos experimentos realizados com 

diferentes velocidades espaciais foi observado que nao ha aumento da saturasao do leito em reatores 

upflow, sugerindo molhabilidade completa do catalisador, o que aproxima o desempenho dos 

reatores industrials, com a vantagem de se obter maior reprodutibilidade nos testes. Efeitos de 

dispersao (mais pronunciados em altas taxas de conversao) e ma dist ribui9ao de liquido sao 

atenuados em escoamento upflow. WIND et al (1988) recomendam a ado9ao de escoamento upflow 

para obten9&o de dados mais representatives do reator industrial. Reatores industrials operam 

adiabaticarnente, enquanto uma quantldade consideravel dos reatores-piloto sao isotermicos. Nos zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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levantamentos de dados em planta piloto, o procedimento consoiidado para estabelecer uma 

correlacao entre a temperatura isotermica e o perfil de temperatura do industrial e o calculo da 

WABTzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ("Weight Average Bed Temper attire"), defmida como um terco da temperatura de entrada 

somada a dois tergos da temperatura de saida do reator industrial. PAPAYANNAKOS ei al. (2005) 

correlacionaram a WABT ao tipo de reacao que estiver sendo considerada. Assim o 

hidrodessulfurizacao e o hidrodesnitrogenag&o teriam diferentes formulas para correlacionar a 

temperatura adiabatica do reator industrial e a temperatura isotermica da unidade piloto. 

A modelagem fenomenologica em reatores TBR exige a inclusao das resistencias ao 

transporte de massa. SIE e KRISHNA (1988) estabeleceram a relagao entre as diversas resistencias 

ao transporte de massa em reagoes de hidrotratamento, e constataram a predominancia dos efeitos 

cineticos e da resistencia intra-particula, como pode ser verificado na Tabela 1, onde estao as 

magnitudes relativas de cada resistencia envolvida em condigoes de operagao tfpica de HDT. 

Porem, apesar das indicagoes de que a nao Inclusao da transferencia de massa nao teria impacto 

consideravel na descrigao das reagoes, inumeros trabalhos a incluem pela utilizagao de correlagoes 

empfricas. 

Tabela 1 Magnitude relativa das resistencias ao transporte de massa KORSTEN e HOFFMANN (1996). 

Resistencia % Total 

Do seio do gas a interface gas-liquido Desprezivel 

Da interface gas-Iiquido ao seio do liquido 2 

Do seio do liquido a superficie externa 

catalisador 

do 21 

Difusao intra-particula e reagao 77 

KORSTEN e HOFFMANN (1996) durante o desenvolvimento de modelos das reagoes de 

HDS do gasoleo de vacuo levantaram estas correlagoes, e tornaram-se referenda para os trabalhos 

posteriores de modelagem pela abordagem heterogenea. O modelo de KORSTEN e HOFFMANN 

(1996) necessitou das seguintes informag6es para a resolugao do sistema de equagoes diferenciais: 

(1) coeficiente de Henry, obtido pela correlagao entre a solubilidade do composto no 

hidrocarboneto, do volume molar do gas nas condigoes padrao e densidade do hidrocarboneto nas 

condigoes do processo; (2) densidade nas condigQes de processo; (3) solubilidade de gases em 

hidrocarbonetos; (4) coeficientes de transferencia de massa gas-liquido e liquido-gas; (5) estimativa 

da dependencia da vlscosidade com a temperatura; (6) difusividade molecular de gases em 

11 



_ Revisao Bibliografica 

hidrocarbonetos; (7) volume molar; (8) area superficial especifica do leito; (9) equacao cinetica 

para reacao de HDS. Pode ser observado que um grande numero de correlacoes empiricas sao 

utilizadas para o fechamento das equacoes do rnodelo, e a validade destas no sistema hidrogenio-

hidrocarbonetos nas condicdes usuais de HDT nem sempre pode ser confirmada. Alem disso, o 

sistema de equacoes que se obtem e complexo, necessitando de metodos numericos apropriados e 

recursos computacionais adequados. 

CHOWDHURYzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al (2002) desenvolveram rnodelo fenomenologico para reacoes de HDS 

e H D A de oleo diesel. A equacao cinetica de Langmuir-Hinshelwood foi utifizada para descrever 

as reacoes de hidrodessulfurizacao e a concentracao total de enxofre foi utilizada como entrada do 

rnodelo. A inibicao da atividade catalitica pela presenca dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S foi incorporada ao rnodelo. Os 

parametros cineticos (Ea, k, n, m) foram obtidos pela analise diferencial em diferentes niveis de 

conversao, bem como a constante de adsorcao do H2S. 

A concentracao total de enxofre. dado de entrada do rnodelo, foi considerada como a 

concentracao do seio do liquido. Isto porque 0 trabalho apenas incorporava as resistencias de 

transferencia de massa entre a fase gasosa e o liquido, desprezando as resistencias de transferencia 

de massa entre 0 liquido e o solido e resistencias intra-particulas. Uma vez que foi considerado que 

os compostos sulfurados nao sofrem vaporizacao, a concentracao total de enxofre na superficie 

externa do catalisador e a concentracao do seio do liquido. Na determinacao da concentracao de 

hidrogenio e H2S no liquido foi considerada a existericia de transferencia de massa entre a fase 

gasosa e a fase liquida, e os parametros de transferencia de massa destes compostos foram obtidos 

utilizando as correlates apresentadas por (KORSTEN e HOFFMANN, 1996). 

A modelagem das reacoes de HDS, HDN do gasoleo de vacuo, baseada na formulacao de 

(KORSTEN e HOFFMANN, 1996) considerando a difusao molecular intra-particular, foi realizada 

por JIMENEZ et al (2005). MEDEROS et al (2006) empregaram uma abordagem heterogenea 

dinamica para descricao das reacoes de HDT. Nesse trabalho, novamente, as correlates empiricas 

apresentadas por KORSTEN e HOFFMANN (1996) sao utilizadas. 

A L - D A H H A N e GUO (2004) propuserarn um rnodelo sequencial para simulacao do 

comportamento de reatores de leito fixo. Os autores acoplaram rnodelo de dispersao axial com 

modelos para predicao de difusividade efetiva em pellet de catalisadores. Nesse metodo sequencial, 

uma vez estabelecidas e resolvidas (com difusividade efetiva inicial), as equacoes para 0 reator, 

resolver as equacoes do pellet para obtencao do perfil da concentracao de reagentes no interior do 

catalisador. O rnodelo foi validado com experimentos de hidrogenacao de alfa-rnetilestireno e de 

oxidac&o de fenol. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Em CHENzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al. (2011) foi modelado um reator de "trickle bed" unidimensional adiabatico 

em estado estacionario, com o objetivo de verificar os efeitos do equilibrio vapor-liquido (VLE) no 

hidrotratamento. Os calculos V L E foram realizados em cada passo de integragao do modelo. E 

foram observadas diferencas substanciais entre as conversoes de hidrodesaromatizagao (HDA) e 

hidrodessulfurizacao (HDS) quando realizadas com e sem a contabilizacao de VLE, indicando a 

importancia do V L E nas simulagoes de hidrotratamento. Foi Verificado que um aumento na 

temperatura de entrada do reator provoca tambem um aumento na conversao de HDS, mas reduz a 

conversao de HDA. Tambem verificou-se que um aumento pressao acarreta uma elevagao nas 

conversoes de HDS e HDA. E um aumento da razao de gas/oleo aumenta timidamente a conversao 

HDA, mas nao altera significativamente a conversao HDS. 

Em ANCHEYTA et al. (2009) foi modelado um sistema com varios reatores de leito fixo e 

uma corrente de quench entre os leitos. O modelo desenvolvido simulou o comportamento do 

processo com quench gasoso e liquido. As principais reagoes como hidrodessulfurizacao (HDS), 

hidrodesnitrogenacao (HDN), hidrodesrnetalizacao (HDM), hidrodesaspaltizagao (HDAS) e 

hidrocraqueamento (HCR) foram consideradas. O modelo previu bem aos dados experimentais no 

intervalo das condic5es de operagao estudadas. A analise foi estendida para simular e analisar 

diferentes conftguragoes de quenchs visando identificar o esquema mais econ6mico. E determinou-

se que o esquema com quench liquido reduz o consume de utilldades, assim como os custos totals 

da unidade, sem afetar a qualidade do produto. 

O trabalho de ANCHEYTA et al (2012) descreve um modelo de reator "trickle bed" 

unidimensional dinamlca utilizado para hidrotratamento catalitico de fragoes de petroleo. 0 modelo 

leva em consideragao as principais reagoes que ocorrem no processo de hidrotratamento: 

hidrodessulfurizagao, hidrodesnitrogenagao, hidrodesaromatizagao (mono-, di-, e poll-

aroamaticos), hidrogenagao de olefinas e hidrocraqueamento (gasoleo, nafta, e gases). Os 

pararnetros cineticos foram determinados a partir dos dados experimentais, obtidos em um reator 

de bancada isotermico, e um catalisador comercial de CoMo. O modelo foi utilizado para prever o 

comportamento dinamico do reator industrial dentro de uma ampla gama de condigoes reacionais. 

Alteragoes na concentragao, pressao parcial dos gases, e nos perils de temperatura foram avaliados. 

Os resultados obtidos com o modelo dinamico proposto, apresentou boa concordancia com dados 

experimentais. 
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No trabalho de CHACONzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al (2012) foi desenvolvido um rnodelo de reator com leito de 

recheio bifasico para descrever reacoes de hidrotratamento de gasoleo derivado de betume. O 

rnodelo incorporou a resistemcia de transferencia de massa na interface gas-liquido e liquido-solido 

e uma expressao cinetico baseado no rnodelo de Langmuir-Hinshelwood. Foi usado tres correla9oes 

para a determina9ao da solubilidade de hidrogeniozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (H2), sulfureto de hidrogenio (H_S) e amoniaco 

(NH3), em misturas de hidrocarbonetos e 0 calculo do fator de efetividade catalisador foi incluido. 

Dados experimentais obtidos na literatura foram usadas para determinar os parametros cineticos 

(coeficientes estequiometricos, ordens de rea9ao, a taxa de rea9ao e as constantes de adsor9ao para 

HDS e HDN e validar 0 rnodelo sob varias condi9oes de opera9ao. Conclui-se que as constantes 

cineticas das rea9oes influenciam significativamente na conversao do reator; e as constantes de 

adso^ao interferem pouco sobre a mesma. E 0 aumento da pressao total de entrada do reator causa 

um aumento nas conversoes de HDS e HDN, no entanto, este efeito e mais forte sobre 0 HDN. 

Em ANCHEYTA e SANCHEZ (2001) foi realizado um estudo experimental foi conduzido 

num reator piloto de leito fixo, a fim de avaliar o efeito de hidrotratamento catalitico na qualidade 

do diesel, usando cargas com diferentes quantidades de enxofre. Os experimentos foram realizados 

a pressao constante e razao oleo/hidrogenio de 5.3MPa e 356,2 mL mL" 1, respectivamente. O efeito 

da temperatura e do LHSV foram estudados na faixa de 613-633K e 1,5-2,0 h"1 com catalisador 

comercial Ni-Mo, A informa9ao experimental mostrou que as especificafoes diesel poderia ser 

alcan9ado atraves de um unico estagio de hidrotratamento destas misturas em condi9oes 

operacionais moderadas hidrotratamento. No entanto, conclui-se que para alcazar 0 teor de enxofre 

para <50wppm, "dessulfurizafao profunda", a temperatura da reacao aumenta entre 20-35K 

dependendo da qualidade da carga de alimenta9ao do reator. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.2.1 Trabalhos CFD desenvolvidos para reatores gas-liquido "trickle bed" 

ATTOU et al (1999) apresentaram um rnodelo unidimensional concorrente que envolve 

equa9oes de balan9o deduzidas a partir das leis de conserva9ao de massa e momentum 

macroscopicas para cada fluido no sistema. As for9as de intera^So Liquido-Solido e Gas-Liquido 

sao formuladas baseadas na equa9ao Kozeny-Carman. Os calculos da satura9ao liquido e gradiente 

de pressao a partir do rnodelo apresentaram boa concordancia com dados experimentais obtidos em 

uma ampla gama de pressao de opera9ao (0,1-10 MPa) para varios sistemas gas-liquido e tipos de 

recheios. Para os valores mais elevados da velocidade superficial de gas e pressao de opera9_o o 
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modelo subestima a gradiente de pressao devido ao arrastamento de gotas e a regime de fluxo 

pulsante da interface gas-liquido que nao sao tidos em conta. 

SUNzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA el al. (2000) apresentaram um modelo multifasico que envolve as equacoes de Navier-

Stokes com uma abordagem com modelo de mistura para resolver um escoamento gas-liquido em 

contracorrente atraves de um dominio poroso tridimensional. O coeficiente de arrasto liquido-gas 

e calculado e o efeito fluido-solido pelo uso da lei de Darcy. A variacao radial da porosidade e 

calculada pela equacao de distribuicao apresentada por VORTMEYER e SCHUSTER (1983). Uma 

expressao para o coeficiente de dispersao da fracao volumetria foi desenvolvida e incorporando 

modelo para ter em conta o espalhado do liquido dentro do reator. Usou-se o modelo de turbulencia 

k~s para o gas e o liquido. A validade do modelo foi demonstrada comparando os resultados obtidos 

com dados experimentais para um reator de 0.6m de largura preenchido com anelos de 25 mm de 

diametro. 

PROPP et al (2000) assumiram que o escoamento nos reatores "Trickle bed" e governado 

pelas equacoes de fluxo no medio poroso como a lei de Darcy e equacao de conservacao de massa. 

Neste trabalho foram examinados os efeitos da equacao da lei de Ergun, pressao capilar e a variacao 

espacial da porosidade, Os autores nao realizaram a validacao explicita com resultados 

experimentais. 

SOU A D M A e L A T I F I (2001) desenvolveram um modelo fenomenoiogico unidimensional 

que foi resolvido pela tecnica dos voiumeis fmitos, onde as forcas de arrasto sao caiculadas atraves 

das equacoes desenvolvidas por SAEZ e CARBONELL (1985) e a porosidade no leito foi assumida 

constante e uniforme. 

Em JIANG et al (2001) o coeficiente forcas de interacao fluido - solido foram obtidos usado 

o modelo de HOLUB et al. (1992) e o coeficiente de arrasto interfacial foi calculados pelo modelo 

de ATTOU et al (1999). O efeito da umidade do leito sobre a distribuicao de fluxo foi incorporado 

ao modelo atraves da pressao capilar avaliada para o sistema agua-ar. Para o sistema gas - liquido 

concorrente a predicao do modelo da queda de pressao e a satura?ao de liquido e comparavel como 

os dados experimentais mostrados por SZADY e SUNDARESAN (1991). 

Um modelo CFD baseado na abordagem com modelo de mistura foi desenvolvido por 

RANADE et al (2003) para simular o escoamento concorrente gas - liquido em um reator "Trickle 

bed". Neste trabalho, os experimentos foram feitos para estudar a queda de pressao, o "hold-up" do 

liquido e a distribuicao do tempo de residencia (RTD) para um leito umido e seco. As forcas 
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interfaciais foram modeladas usando o rnodelo apresentado por ATTOU,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al (1999), 

incorporando os efeitos da pressao capilar e variacao da porosidade em geometrias 2D e 3D. 

RANADE et al. (2005). Extensao de seu trabalho anterior. Neste trabalho o autor simulou 

um regime spray estudando a histereses na queda de pressao. Alern disso, mostrou a capacidade do 

rnodelo de rodar com fluxos pulsantes (escoamentos periodicos). Os resultados obtidos estiveram 

razoavelmente de acordo com os dados experimentais. O autor sugeriu que a tecnica CFD e uma 

ferramenta importante para projetar equipamentos. 

Y U A N A et al (2005). O autor avaliou um leito estruturado pela tecnica CFD e 

experimentalmente. A queda de pressao e o "hold-up" do liquido foram simuladas para um 

escoamento Gas -Liquido em regime cruzado-contracorrente em uma coluna recheada usando a 

abordagem euleriano - euleriano bifasico resoivido no CFX4A O rnodelo de interacao interfacial 

usado fot o apresentado por ATTOU et al. (1999) e a equacao ernpirica usada para determinar a 

distribdcao radial da porosidade foi a correlacao apresentada por SHUIE (2001). O autor comparou 

os resultados simulados com resultados experimentais para mesma geometria, ele reportou que a 

simula9ao representou bem os resultados experimentais. 

RANADE e GUNJAL (2007). Esse artigo foi principalmente focado na avaliacao do 

desempenho dos reatores de hidroprocessamento em escala comercial (1,9m de diametro 8m de 

comprimento) e laboratorio (0,019 m de largura 0,5m de comprimento), utilizando modelos de 

CFD. O autor usou o rnodelo CFD para a predicao dos parametros hidrodinamicos para as duas 

escalas do reator estudadas incluindo a cinetica quimica para quatro rea95es principais que 

acontecem no hidrotratamento do diesel. Um rnodelo CFD bidimensional baseado no rnodelo de 

mistura foi utiiizado para a simulacao, onde os coeflcientes de arrasto interfaciais foram calcuiados 

pelo rnodelo apresentado por ATTOU et al (1999). O perfll de distribuiyao radial da porosidade 

foi calculado pela equac-So do GARY (1991). Neste trabalho reporta-se resultados de queda de 

pressao e satura9ao de liquido para diferentes tipos de leitos. Tambem se rnostra resultados de 

conversao dos compostos de enxofre estudados e concentra9ao de H2S obtidos via simulafao do 

rnodelo cinetico desenvolvido por CHOWDHURY et al (2002) para diferentes condipoes de 

opera9ao do reator. Os resultados fluidodmamicos do rnodelo para o reator comercial estiveram de 

acordo com os dados experimentais, caso diferente para os resultados obtidos para o reator a escala 

laboratorio onde o autor reporta a falta de dados experimentais para compara9ao. Este e o unico 

trabalho encontrado na literatura onde falam especiflcamente de simula9_io CFD de reatores de leito 

fixo para hidrotratamento de Diesel. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

16 



Revisao Bibliografica 

Em A T T AzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al. (2007) o objetivo desse estudo foi desenvolver um modelo CFD para 

previsao dos pararnetros hidrodinamicos queda de pressao e saturacao de liquido ("Hold-up" do 

liquido) em um reator gas - liquido de leito fixo concorrente, 0 modelo apresentado e um modelo 

de mistura bifasico formulado para um escoamento atraves de um dommio poroso bidimensional 

onde as interacoes interfaciais foram calculadas usando o conceito de permeabiiidade relativa 

apresentado por SAEZ e CARBONELL (1985). O autor comparou os resultados obtidos pelo 

modelo com dados experimentais disponiveis na literatura SZADY e SUNDARESAN (1991), 

mostrando a capacidade deste modelo para predizer os pararnetros de hold-up de liquido e queda 

de pressao. ATTA et al. (2010). Extensao de seu trabalho anterior desenvolvido para comparar 

diferentes correlagoes que usam o conceito de permeabiiidade relativa apresentado pela primeira 

vez por SAEZ e CARBONELL (1985). 

Em B A Z M I A et al. (2011) foi apresentado uma simulacao de um escoamento bifasico usando 

a abordagem com modelo de mistura para um escoamento monofasico de nitrogenio e para um 

sistema bifasico nitrogenio - agua atraves de dois leitos construidos de forma diferente (o autor os 

chama de denso e meio) aonde as interagoes interfaciais foram calculadas usando o modelo 

interfacial apresentado por ATTOU et al. (1999). Os calculos foram feitos em uma malha 

tridimensional de 200.000,00 volumes de controle para uma geometria cilindrica de 15 cm de 

largura e 100 cm de comprimento. Os resultados obtidos nesta simulagao foram comparados com 

dados experimentais e resultados apresentados por NGUYENA et al, (2005). 

Na Tabela 2 sao mostrados os detalhes das condigoes da geometria e da modelagem dos 

principais artigos desenvolvidos para reatores de leito fixo em CFD. 
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Tabela 2 Condicoes simuladas nos diferentes artigos 

SimzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et at. (2000) Ranade et al. (2005) Yuan et al (2005) Ranade et a/.(2007) Bazmi etal. (2011) 

Geometria 3D simetria 2D simetria 2D 2D simetria 3D 

Diametro Leito(m) 0,6 0,114-0,194 0,3 0,019 -1,9 0,14 

Comprimento leito(m) 3 1 1 0.5-8 1 

Tipo recheio Aneis Esferas vidro Estrutu rad o-Esferas Esferas trilobe 

Diametro particula(m) 0,0025 0,003-0,006 0,005 0,002 0,003 

Porosidade 0,94 0,36-0,37 0S4 0,5 0.4 

Distribuidor Sim Nao Chicanas 25mm Nao Sim 

CondicSes de operate 

Sistema Ar - agua Ar-Isopar Ar- agua Ar- agua Hidrogenio-Diesel NitrogSnio- agua 

Fluxo gas 0.47-1,13 kg/m2s 0,22-0,44 m/s 0 - 1 m/s 200 (Vg/Vl) 0.0LO.15m/s 

Fluxo Liquido 4.78 kg/m2s 0- 10kg/m2s 0,005 m/s 1-5 L H S V 1-10 L/min 

Regime Contracorrente Concorrente Contracorrente Concorrente Concorrente 

Pressao de operacao 1 atm latm latm 20-28 MPa 1 Bar 

Temperatura de 25°C 25°C 25°C 573-693T 25°C 

operacao 

Modelo matemalico e 

metodo nuraerico 

Abordagem multifasica Modelo de mistura Modelo de mistura Modelo de mistura Modelo de mistura Modelo de mistura 

Modelo interfacial Slit Attouetal,(1999) Attou et al. (1999) Attou etal. (1999) Attou etal. (1999) 

Modelo turbulencia k-s Laminar k-s gas - laminar liquido Laminar Nao menciona 

Mai ha Hexaedrica Quadro 2D Quadro 2D Quadro 2D 200000 volumes 

Solver CFX-4 Fluent 6.1 C F X 4.4 Fluent 6.2 Nao especifica 

Acoplamento P-V SIMPLE nao especifica SIMPLEC nao especifica SIMPLE 

Interpolacao Upwind nao especifica nao especifica nSo especifica Upwind 

Criterio Convergencia nSo especifica nao especifica nao especifica nao especifica 1,OOE-05 

Passo de tempo nao especifica 0,005s nao especifica 0.005s 0.001s 

condi9ao contorno Topo Velocidade prescrita Velocidade prescrita Velocidade prescrita Velocidade prescrita Velocidade prescrita 

condicao contorno Fluxo massico Press&o prescrita Fluxo massico Pressao prescrita Pressao prescrita 

Fundo 
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3 CONCEITOS FUNDAMENTAL 

3.1 Introdu^ao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Neste capitulo sao apresentados os concertos sobre os temas abordados neste trabalho. E 

realizada uma explanagao sobre o processo de refino e como o hidrotratamento encontra»se inserido 

nele. 

3.2 O Processo de Hidrotratamento 

Um processo de Hidrorrefmo (HDR), tambem conhecido como Hidroprocessamento, 

consiste na mistura de fragoes de petroleo com hidrogenio em presenga de um catalisador, sob certas 

condigoes operacionais determinadas em fungao do objetivo que se tern com esta etapa do refino. 

As unidades de hidrogenagao sao classificadas na literatura de acordo com a sua finaiidade 

em: 

• Unidades de hidrotratamento 

• Unidades de hidroconversao. 

As unidades de hidrotratamento (HDT) tern como finaiidade melhorar as propriedades da 

carga a ser hidrogenada e proteger catalisadores dos processos subsequentes. O produto da unidade 

tern essencialmente a mesma faixa de destilagao da carga, embora possa existir a produgao 

secundaria de produtos mais leves por hidrocraqueamento. As cargas tipicas destas unidades variam 

desde a faixa da nafta ate de gasoleo pesado de vacuo. 

As unidades de hidroconversao (HC) tern como objetivo produzir fragoes mais leves do que 

a carga e eventualmente melhorar a qualidade da fragao nao convertida. As primeiras unidades de 

hidroconversao construfdas foram as de hidrocraqueamento de aita severidade (HCC). 

Posteriormente, surgiram as unidades de hidrocraqueamento brando (MHC) com condigoes 

operacionais menos severas. As cargas tipicas de HC ficam na faixa de gasoleo pesado de vacuo e 

residuo. 

0 hidrotratamento (HDT) consiste na reagao de frag5es de petroleo com hidrogenio em 

presenga de um catalisador heterogeneo e sob condigoes operacionais controladas. Atualmente, e 

aplicado a uma grande variedade de fragoes de petroleo, visando obter produtos mais adequados a 

19 



Conceitos Fundamentals 

aplicacao a que se destinam (SILVA, 2007), permitindo a sua utilizacao direta na formulacao de 

derivados ou em processos cataliticos subsequentes. 

Os processos de Hidrorrefmo englobam o processamento de uma grande variedade de fracSes 

do petroleo, visando obter um produto mais adequado. Estas cargas incluem derivados leves como 

naftas e querosene de aviacao, medios como gasoleos leves e Iubrificantes, bem como pesados da 

faixa de gasoleos pesados e residuos. A Tabela 3 apresenta a faixa tipica de operacao em 

hidrorrefmo para as diversas correntes usadas, bem como o corte de destHacao em que estas 

normalmente se encontram. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tabela 3 Faixa tipica de opera9ao para o hidrorrefmo, (FIGUEIREPO e MARTINS NETO, 1986) 

CARGA DESTttAC&OTfHCA zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
m 

ORICEMDA1FRAC&Q 
miNOTAis 
MASSES 

Pu2 

UISV TEMP. 
CQ 

Nafta 60(90)-120(200) 
60(90) -120(200) 

DtsittafSo Aonosfirica HDS 
H D T 

14-32 
20-40 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

so-go 
150-200 

5-12 
2-6 

300-360 
340-360 

Qecrosene de 120(170)-250{300) Destiii^ta Atmosftrfca HDS 
HOT 

20-40 60-100 4-6 320-360 

GaMfco leve 
150(200)-300(400> 
300(350)-4OO(450) 
150C200)-300(400) 
150(200)~3QO(400) 

Bestita$So Atraosf&ica 
Destaa$So a Vtoo 
Caqoeamerao Reamtado 
FCC 

HDS 
HDS 
HDT 
H D T 

10-20 
30-40 
50-100 
2040 

80420 
200400 
300-700 
150*500 

3-6 
3-3 

05-2 
1.4 

320-380 
360-400 
360-400 
340-380 

Gasdleo 
Pcsado 

25O0OO)-35O(4GG) 
250(300)-350{400) 
250{3Q0}.350(4Q0) 
400(4SO>500(S80) 
400{450)-500(5SO) 

Destfl a$8o Atmosfeka 
Coqueamemo Rciardado 
FCC 
Destila^o a V&oie 
rjestia^fc a Vicoo 

HDS 

H D T 

HDT 
HDS 
nee 

15-25 

50400 
20*60 
30-40 

70420 

150-200 
300-700 
150-500 
200-400 
5004500 

24 
0,54,0 

1-2 
1-3 

0.54 

340-400 
360-400 
340-380 
M0-400 
360-400 

Lubrilkatttes nvfitttpla HDF 
H D T 

10-40 
80420 

100-300 
400-1000 

05-2 
0,3-1 

260-350 
260-380 

Paro.fi nas m&ftipla HDT 40400 400-1000 0,34 260-350 

Qhs:, os w lores 

LHSV 4 

% * 
FCC & 

entre parfetasessSa mfeximos; 
-relate li2 por carga dc hidraeart»ne«r, 
velocidade espactal; 
presto parcial de htdrogSnfo; 

Craqoeamcnto Cat&lieo Huado. 

As naftas usadas como carga de reforma catalitica passam por um pre4ratamento, cujo 

objetivo e a remoc&o de enxofre, nitrogenio e metais, os quais envenenam catalisadores metalicos 

como os do processo de Reforma Catalitica. Por outro lado, a nafta de coque precisa sofrer 

tratamento para remocao de enxofre e nitrogenio, bem como para hidrogenacao de olefinas, uma 

vez que estes compostos sao presentes nesta fracao em grande quantidade, comparando-a com os 

outros cortes de nafta da refmaria. A nafta de pirotise deve ser tratada principalmente para melhorar 

a sua estabilidade a oxidacao, neste caso a hidrogenacao de olefinas e primordial, embora 

paralelamente seja vantajosa a remocao de enxofre e nitrogenio. 
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A redugao do teor de enxofre e o principal objetivo do tratamento das correntes de gasoleos 

leve e pesado da destilagao, tambem chamados de diesel leve (DL) e diesel pesado (DP). O gasoleo 

leve de destilagao a vacuo (OOL) que e incorporado ao "pool" de diesel, tambem deve ser tratado 

para remogao de enxofre; esta corrente possui um teor mais alto de compostos organo-nitrogenados 

e aromaticos polinucleares do que as correntes anteriores. Desta forma, a hidrogenagao de 

aromaticos polinucleares e a remocao de nitrogenio torna-se importante para especificacao do 

diesel. As correntes de gasoleo leve de coqueamento retardado e gasoleo leve de craqueamento 

catalitico (oleo leve de reciclo - LCO), tambem conhecidas como fragoes instaveis por se oxidarem 

facilmente, podem ser adicionadas ao "pool" de diesel e, por isso, devem ser tratadas a fim de 

adequarem-se quanto a estabilidade a oxidagao e numero de cetano. Desta forma, as reagoes de 

remogao de enxofre e nitrogenio, e ainda, de hidrogenagao de olefmas e aromaticos polinucleares 

sao igualmente importantes no tratamento. 

Quando se deseja realizar um pre-tratamento da carga de gasoleo pesado de destilacao a vacuo 

(OOP) ou de gasoleo pesado coqueamento retardado, que alimentara a unidade de craqueamento 

catalitico fluido (FCC), algumas das reacoes mais importantes sao as de remogao de nitrogenio, 

enxofre e metais, especialmente N i e V , que causam envenenamento do catalisador de FCC; o 

nitrogenio tambem e nocivo a catalisadores de sitios acidos como os deste processo. Alem disso, 

outras reagoes tambem muito importantes neste pre-tratamento sao as de hidrogenagao de 

aromaticos polinucleares, pois somente os aneis saturados sao craqueaveis. Portanto, os objetivos 

nesse caso sao de reduzir custos com catalisadores, aumentar os rendimentos dos produtos nobres 

(OLP e gasolina), diminuir problemas com corrosao e reduzir emissao de gases e formagao de 

coque, 

Os gasoleos pesados de destilagao a vacuo e/ou de coqueamento retardado tambem poderiam 

ser convertidos em destilados medios e leves, onde ocorreriam entao, nao somente as reagoes de 

hidrogenagao de aromaticos, remogao de enxofre e nitrogenio, como tambem reagoes de 

hidrocraqueamento com quebra de moleculas de hidrocarbonetos. Na rota de produgao de 

iubrificantes via Hidroprocessamento, usa-se o gasoleo pesado de vacuo como carga da unidade, 

onde ocorrem reagoes de remogao de enxofre e nitrogenio, hidrogenagao de aromaticos e 

hidrocraqueamento. 

21 



Conceitos Fundamentals 

Finalmente pode-se dizer que a industria de refino realiza o hidrotratamento de cargas 

basicamente por dois motivos: 

* Obter a especificacao de produtos, por meio de reacoes de hidrodessulfurizacao, 

hidrodesnitrogenacao, hidrogenacao de aromaticos e de olefinas, dependendo das caracteristicas da 

corrente a ser hidrogenada. A Tabela 4 mostra um resumo dos efeitos de diversas destas reacoes 

sobre os derivados de petroleo; 

* Obter a protecao de catalisadores de diversos processos atraves do pre-tratamento da carga. 

O nitrogenio envenena catalisadores que possuem sitios acidos como os de Reforma Catalitica, 

Craqueamento Catalitico Fluido (FCC) e Hidrocraqueamento (HCC). O enxofre e veneno para o 

catalisador de Reforma Catalitica e os metais como N i e V envenenam catalisadores de FCC. 

Tabela 4 As reacoes de HDT e seus efeitos sobre os derivados 

REACOES DERIVADOS EFEITOS 

HDS 

Nafta para Reforma Catalitica 
Remocao de N e S que envenenam catalisadores de 

reforma catalitica 

HDS Querosene de Aviacao(QAV) Especificacao quanto ao teor de S e corrosividade. HDS 

Diesel Especificacao quanto ao teor de S e corrosividade. 

HDS 

Lubrificantes Especificacao quanto ao teor de S e corrosividade, 

HDN 

Querosene de Aviacao (QAV) Melhora a especificacao quanto a cor e aumenta a 

estabilidade a oxidacao. 

HDN 
Diesel Melhora a especificacao quanto a cor e aumenta a 

estabilidade a oxidacao. 
HDN 

Lubrificantes Melhora a especificacao quanto a cor e aumenta a 

estabilidade a oxidacao. 

HDA 

Querosene de Aviacao (QAV) Melhora o ponto de fuligem. 

HDA 
Diesel 

Aumenta o ponto de anilina, densidade API e indice 

de cetano. HDA 

Lubrificantes Aumenta o indice de viscosidade de oleos 

lubrificantes basicos. 

HO Nafta de Coque Aumenta a estabilidade a oxidacao. HO 

Diesel Aumenta a estabilidade a oxidacao. 

As condicoes operacionais das unidades de hidrotratamento variam dentro de uma faixa 

ampla, dependendo do tipo de carga e da extensao do tratamento desejado. A temperatura de reator 

pode variar de 250°C no caso de cargas mais leves como a nafta em inicio de campanha ate a 400°C 

para cargas pesadas como gasoleo pesado de vacuo em final de campanha. Ao longo do tempo de 

operacao, a atividade do catalisador vai caindo, levando a necessidade de se aumentar a temperatura 

do reator para manter a mesma conversao. A pressao parcial de hidrogenio pode variar de 15 a 120 
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kgf/cm 2, e a pressao aumenta quando maior severidade e exigida. Velocidade espacial mais baixa 

indica tempo de reagao mais longo, desta forma quando se trabalha com cargas leves as velocidades 

espaciais sao mais altas do que com cargas pesadas, pois estas ultimas exigem maior severidade. 

A Figura 3 mostra um fluxograma tipico da secao de reacao de uma unidade de 

hidrotratamento semzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA quench (zona de resfriamento) no reator, Os sistemas tornam-se mais 

elaborados a medida que aumenta a severidade do tratamento em virtude das caracteristicas da 

carga, pois com maiores teores de enxofre e nitrogenio a serem removidos e com as reagoes de 

hidrogenagao de olefinas e aromaticos, o calor liberado aumenta devido a exotermicidade destas 

reag5es e passa a exigir um controle maior com estudos especificos de recuperagao de calor, com 

necessidade de subdivisao do leito catalitico para a remogao intermediaria de calor. 

A segao de reagao e composta basicamente de uma bateria de: pre-aquecimento de carga; de 

um forno, de um reator de leito fixo; do sistema de "flash1' do hidrogenio; e do sistema de 

recirculagao de hidrogenio realizado por compressor. Se a carga entra parcialmente vaporizada ou 

totalmente liquida, compondo um sistema trifasico com a corrente de hidrogenio e catalisador, o 

reator de leito fixo e do tipo "trickle bed", como mostrado na Figura 4. A carga e preaquecida na 

bateria de trocadores de calor pelo efluente do reator, recuperando parte do calor liberado pela 

reagao no reator, O forno fornece a quantidade de calor restante, que e necessaria para levar o oleo 

e hidrogenio a temperatura de entrada do reator. Na entrada de cada passo do forno existe a 

possibilidade de injegao de vapor de media pressao (-10 kgf/cm2) para a operagao de 

descoqueamento das serpentinas. A presenga de oxigenio dissolvido na carga da unidade de 

hidrogenagao pode levar a reagoes de polimerizagao e formar depositos nos equipamentos a 

montante do reator, principalmente nos trocadores de calor. Assim, o oxigSnio contido na corrente 

deve ser removido antes da carga passar pela bateria de preaquecimento. 
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Modelagem Maternatica zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

33 Reacoes de HDT 

Numa unidade industrial de HDT ocorrem simultaneamente, milhares de reacoes, sendo 

ciassificadas em grupos de acordo com o tipo de composto envolvido e de produto formado. As 

principals reacoes que ocorrem em uma unidade tradicional de HDT sao; em ordem de conversao: 

hidrogenacao de olefinas (HO), hidrodessulfurizacao (HDS), hidrodesnitrogenacao (HDN) e 

hidrogenacao de aromaticos (HDA), hidrocraqueamento (HC), hidrodesoxigenacao (HDO) e 

hidrodesmetalizacao (HDM). 

A conversao obtida de cada reacao e funcao de um conjunto de condicoes que define a 

severidade de uma unidade de hidrotratamento: 

• Temperatura. 

* Pressao parciai de hidrogenio. 

• Tempo de residencia, que e o inverso da velocidade espacial (LHSV -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Liquid Hourly 

Space Velocity). 

De maneira geral, quanto maiores os vaiores dos parametros temperatura, pressao e tempo 

de residencia, isto e, quanto maior a severidade da unidade, maiores serao as conversoes para todas 

as reacoes de interesse. A hidrogenacao de olefinas costuma obter grandes conversoes, sempre 

proximas de 100% nos processos convencionais. Por outro lado. as demais reacoes exigent maiores 

severidades para obter um mesmo grau de conversao, conforme iiustrado pela Figura 5. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Severidade 

Figura 5 Conversao das reacoes em funcao da severidade do processo. Fonte: (CHOWDHURY et al. 2002) 
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3.3.1 HIDROGENAGAO DE OLEFINAS (HO) 

Formadas principalmente em processos que envolvern quebra de moleculas, como o 

craqueamento Catalitico Fluido (FCC) e o Coqueamento Retardado, as olefinas e diolefmas causam 

grande instabilidade se incorporadas em produtos como o oleo diesel. Em contato com o ar, sofirem 

oxidagao e formam compostos polimericos, conhecidos como goma. As olefinas tambem possuem 

elevada resistencia a combustao espontanea mesmo a altas temperaturas, prejudicando o indice de 

cetano do oleo diesel, e portanto a qualidade da combustao nos motores. 

a) Hidrogenagao parcial de dioMinas conjugadas: 

R-CH«CH-CH«CH-R' + H 2 R-CH=CH-CH2-CH2-R' 

b) SaturacSo de olefins: 

R-CH<'H-CH 2-CH rR' + H 2 ~* R-CH2-C'H2-CHrCH2-R
! 

o = o 
Figura 6: Exemplo de reacoes de hidrogenagao de olefinas. Fonte: (CiD, 1990) 

As reagoes de hidrogenagao de olefinas e diolefmas sao altamente exotermicas, 

SCHWEITZERzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al (2010). Caso o teor desses compostos na carga seja alto, e necessario que haja 

um rigoroso controle na temperatura do reator para evitar a ocorrencia de disparos de temperatura, 

que podem levar a perda acelerada da atividade do catalisador e, em casos mais graves, 

comprometer a seguranga da unidade. A conversao desse grupo de componentes geralmente e total 

nos processos de HDT de diesel, porem sua importancia 6 grande devido a elevada exotermlcidade 

da reagao. A Figura 6 apresenta alguns exemplos de reagoes de hidrogenagao de olefinas. 

3.3.2 HIDRODESSULFURIZACAO (HDS) 

Associada a redugao das emissoes veiculares, a principal reagao de interesse no processo de 

hidrotratamento e o HDS, na qual o enxofre presente nas moleculas organo-sulfuradas e adsorvido 

no catalisador e reage com o hidrogenio, formando sulfeto de hidrogenio (H?S) ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 0 hidrocarboneto 

livre de heteroatomos. 

A hidrodessulfurizagao de mercaptanas, sulfetos e dissulfetos alifaticos e mais facil, 
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enquanto que os sulfetos aromaticos exigem condi9oes mais severas, alguns exemplo pode ser 

visto na Figura 7. Segundo dados fornecidos por TARHAN (1983), para as rea9oes de HDS, pode-

se considerar um consumo medio de H 2 de cerca de 2 mol de H 2 /mol de S removido, e uma gera9ao 

media de calor de 32 kcal/molzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2 consumido. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Mercapians 

R-SH + H2 — * • R-H 4- H 2 S 

Sulfetos 

R-S-R1 + 2H2 - — — R-H * R'-H + H2S 

I ,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ) + 2H2 O fH jo + H 2S 

S 

Dissutfetos 

R-S-S-R' + 3H 2 — ~ * R-H + RVH + 2H2S 

Tiofeoos 

Figura 7: Exemplo de reacoes de hidrodessulfurizacao. Fonte: CID (1990) 

As rea9oes de HDS sao exotermicas e irreversiveis (PACHECO, 2008), sendo que seu 

mecanismo envolve reasoes de hidrogen61ise, quebra da liga9ao C~S, e de hidrogena9ao, satura9&o 

das duplas liga9oes, (Figura 8). Existem divergencias na literatura sobre o mecanismo, sendo que 
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(GIRGIS e GATES, 1991) consideram que as reagoes de hidrogenagao e de hidrogenolise ocorrem 

em sitios separados, ou seja, o enxofre e ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S sao adsorvidos competitivamente em um sitio e 0 

hidrogenio e adsorvido em outro. 

Segundo TOPSOEzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA etal, (1996), caso a adsorgao ocorra pela ligagao TC, a reagao sera iniciada 

pela etapa de hidrogenagao. Porem, se a adsorgao ocorrer atraves do atomo de enxofre, a primeira 

etapa sera a de hidrogenolise. 0 HDS sofre inibigao pela presenga de H2S e de compostos 

nitrogenados basicos (SILVA, 2007). Por isto, unidades de HDT de alta severidade possuem 

facilidades para purlficar 0 hidrogenio de reciclo, de forma a manter 0 teor de H2S em niveis 

suficientemente baixos. 

A remogao dos compostos nitrogenados e de elevado interesse principalmente no tratamento 

do querosene, dado que tais compostos podem causar oxidagao termica a altas temperaturas. Dai 0 

interesse em se reallzar ensaios como 0 JFTOT ("Jet Fuel Thermal Oxidation Test") para garantir 

a especificagao deste derivado. Alem das questSes relacionadas a estabilidade, para o oleo diesel 0 

interesse nas reagoes de HDN tambem esta associado a inibigao causada pelos compostos 

nitrogenados na reagao de HDS, esta sim a principal reagao de interesse. 

As reagoes de HDN tambem sao exotermicas e irreversiveis. Ao contrario do que ocorre 

para 0 HDS, a maioria dos autores concorda que, no H D N de compostos contendo 0 heteroatomo 

como parte do anel aromatico, vide Figura 9, a primeira etapa da reagao e a hidrogenagao do anel, 

seguida da reagao de hidrogenolise da ligagao C-N (SILVA, 2007). Por isto, para obter altas 

conversoes de H D N e necessaria uma elevada pressao parcial de hidrogenio, garantmdo um 

Figura 8: mecanismos de HDS do tiofeno. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.3.3 HIDRODESNITROGENACAO (HDN) 
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equilibrio qufmico favoravei a hidrogenacao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Hritiinsis 

Figura 9: Exemplo de reacoes de htdrodesmtrogenacao (HDN). Fonte: CID (1990) 

3.3.4 HIDROGENACAO DE AROMATICOS (HDA) 

A reducao dos teores de compostos aromaticos no oleo diesel esta associada a um interesse 

principal: melhorar a qualidade da combustao no interior do motor. A principal medida desta 

qualidade no ciclo diesel e o numero de cetano. De maneira geral, quanto mais parafinico o 
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hidrocarboneto, maior o seu numero de cetano. Inversamente, compostos aromaticos possuem 

numeros de cetano bastante baixos, Figura 10, causando atraso na queima desde o momento da sua 

injecao nos cilindros, gerando vibracao, ruido e baixa performance do motor. Hidrocarbonetos 

aromaticos tambem possuem elevada viscosidade, gerando problemas de atomizagao nos bicos 

injetores (SILVA, 2007). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

mm 

m 
m 

m m 

„J i i t J___J 

1 5 3 0 2S 3 0 35 40 45 SO 55 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Cetarte Number 

Figura 10: Relacao entre o teor de aromaticos e o numero de cetano do diesel 
COOPER e DONNIS (1996). 

Exotermicas e reversiveis, as reagoes de HDA, Figura 11, tern seu equilibrio dependente da 

temperatura e da pressao parcial dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2. De maneira geral, quanto mais elevada a pressao parcial de 

H2, maiores as conversoes de HDA (PACHECO, 2008). Temperaturas muito elevadas, no entanto, 

alem de favorecerem a reagao inversa, levam a uma maior desativagao do catalisador por 

coqueamento. 

antraceno 9»10dihidrc> tetahsdro 
antraceno anlracecio 

Figura 11: Exemplos de Reagoes de HDA. Fonte: (C1D, 1990) 

3.3.5 HIDRODESOXIGENACAO (HDO) 

Compostos oxigenados existem em pequenas quantidades nos derivados de petroleo, 

dificilmente atingindo mais de 0,5% em massa na sua composigao (PACHECO, 2008). No entanto. 

I 
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as reacoes de hidrodesoxigenacao vern ganhando importancia na medida em que cresce o interesse 

pelo co-processamento, nas unidades de HDT S de oleos vegetais (BONFA, 2011), conforme ocorreu 

de maneira experimental com o processo denominado H-BIO em algumas refmarias brasileiras. 

Rapidas, exotermicas e irreversiveis, as reacoes de HDO podem ocorrer tanto atraves da 

hidrogenacao do anel insaturado quanto atraves da hidrogenoiise direta (PACHECO, 2008). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

R 

Figura 12: Exempios de reacoes de HDO. Fonte: CID (1990) 

3.3.6 HIDROCRAQUEAMENTO (HCC) 

Existem varias reacoes de hidrocraqueamento, e a Figura 13 mostra as mais importantes. 

Sabe-se que nestas reacSes o tipo de catalisador e as condicoes operacionais sao fundamentals na 

distribuicao de produtos. Convem ressaltar que a abertura do anel aromatico so pode ocorrer depois 

da satura?ao do anel transformando-o em naftenico. 
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a) HzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA lime raq ueamen t o d e parafmas; 

R-CH r CH r CH r CH r R' + H 2 
R-CH rCH3 + CH r CH r R

! 

b) Hidrodesa!coila?§o: 

+ CH,-R 

c> Abertura de anel naftenico: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

O 

+ H 7 

CH r CH 2 -CH r CH r CH r CH, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

7 

d) HidrofeonierizacSo de Mdroearbonetos parafinicos e naftemcosi 

R-CHrCHrCH^CHrR' +zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Hz 
R-CHj-CH-CHs-R* 

CH3 

Figura 13: Exemplos de Reagoes de hidrocraqueamento. Fonte: C1D (1990) 
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3.3.7 HIBRODESMETAUZACAO (HDM) 

As reacoes de remocao de metais, Figura 14, sao especialmente importantes no 

hidrotratamento de residuos e no HCC, quando as cargas possuem teores expressivos destes 

contaminantes. 

Figura 14: Representacao de especies metalicas presentes em fracoes pesadas do petr6Ieo. Fonte; FURIMSKY e 

MASSOTH(1999) 

Geralmente o H D M ocorre logo nos primeiros leitos do reator, desativando fortemente o 

catalisador caso o teor de metais seja alto, como no caso dos gasoleos de vacuo de determinados 

petroleos. Para controlar esta desativacao, sao utilizados leitos de guarda, ou seja, catalisadores de 

menor atividade e suportados em particulas de maior diametro do que o catalisador principal. Entre 

outras funcoes, os leitos de guarda sao responsaveis por remover os metais presentes na carga antes 

que o leito principal seja alcancado, mantendo a atividade deste ao longo da campanha. 
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3.4 O Reator de HDT de Diesel 

O sistema reacional de uma unidade de hidrotratamento consiste em um ou mais reatores, 

geralmente em serie, onde ocorre o contato entre a carga, o hidrogenio e o catalisador, em condigoes 

controiadas de temperatura e pressao. Nas unidades industrials atualmente em operagao, o 

escoamento sempre se da no sentido descendente. Para o oleo diesel, geralmente os reatores operam 

no regime de leito gotejante -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA "trickle beef' ~~ no qual a carga se encontra predominantemente em 

fase liquida e forma, com o hidrogenio gasoso e o catalisador solido, um sistema tipicamente 

trifasico. Embora as duas fases (liquida e gasosa) escoern pelo reator, as reagoes ocorrem na fase 

liquida (uma pelicula de liquido envolve as particulas de catalisador). 

Como o reator opera em condigao adiabatica e as reagoes sao altamente exotermicas, o volume total 

de catalisador precisa ser dividido em leitos, sendo o numero de leitos cataliticos defmidos em 

fungao de um diferencial de temperatura maximo por leito que garanta a atividade e estabilidade do 

catalisador, Entre os leitos, para se reduzir a temperatura de reagao, utiliza-se a injegao de "quench", 

usualmente gas de reciclo (rico emzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2) ou produto liquido hidrogenado, A Figura 15 apresenta um 

desenho esquematico de um reator industrial tipico de HDT de Diesel com as principals segoes e 

internos. 
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PRATO Ot STR«H* DQR zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

CCSlAt zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

LEITO CAT A,LzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ruco 

F Q C O OZ T E R M O P * R 

• .i I : f A . 1IMMSIJ zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

I ' i ' l l l 1 i * N ' J f A l H * * ^ ' J * M l >• 

P H A T O TKf«**HK>H 

C O L E T O R Of CAT At KAJfrOR 

Figura 15: Esquema tipico de urn reator de H.DT de Diesel. 
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4 MODELAGEM DO REATOR 

4.1 Introdu^ao 

Neste capitulo sao apresentadas as equagoes provenientes do balanco de massa e energia pertinents ao 

Reator de HDT, assim como, os modelos cineticos utilizados para os grupos de reagoes presentes no 

hidrotratamento. 

4.2 Modelagem Matematica 

Modelar um problema de forma tridimensional, em coordenadas cih'ndricas, significaria 

considerar a existencia de gradientes nas diregoes axial, tangencial e radial. Entretanto, os gradientes 

radiais sao gerado basicamente por diferengas das variaveis nas paredes do reator. Mas em uma unidade 

industrial de HDT. o reator e completamente isolado, minimizando a existenc ia de transferencia de calor 

do centra para as paredes. De fato, veriflea~se que a temperatura do lado extemo de um reator industrial 

e proxima a ambiente, evidenciando que nao ha perda de calor significativa. 

A existencia de distribuidores de liquido no topo de cada leito tern como objetivo garantir com 

que o escoamento se de de forma uniforme, independentemente da posigao radial, sendo possivel 

assumir que o reator industrial de hidrotratamento se comporta como um reator tubular de fluxo 

piston ado. 

Na pratica, observam-se diversos eventos de fluxo preferencial em leitos cataliticos, os quais, 

dependendo da gravidade, podem gerar uma serie de probiernas operacionais e inclusive ocasionar a 

parada da unidade. Casos de fluxo preferencial, no entanto, geralmente se d&o por probiernas nos 

disnibuidores ou por deficiencia no carregamento do leito, e podem ocorrer em qualquer ponto do 

reator, independentemente da posigao radial. Assim, pode-se simplificar o estudo reator para um modelo 

unidimensional sem muita perda de generalidade. O estudo 3D torna-se necessario quando o interesse 

e simular os efeitos do fluxo preferencial devido aos probiernas ja mencionados acima. 
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4.2.1 M O D E L O 1 

4.2.1.1 BALANQOS DE MASSA E ENERG1A 

Toda a modelagem matematica deste primeiro modelo esta baseada na descrita por KORSTEN 

e HOFFMANN (1996), usado na simulacao do hidrotratamento de gasoleo leve de vacuo. Neste modelo 

as seguintes premissas foram consideradas para elaboracao do balance de massa e energia: 

A velocidade da fase liquida e constante ao longo de todo o sistema reacional. 

A velocidade da fase gasosa e variavel e dependente da pressao e temperatura. 

• Foi desprezado o hidrocraqueamento, a formacab de hidrocarbonetos leves e a sua 

consequente passagem para a fase gasosa. 

• Nao ha gradientes radiais de concentracao e temperatura. 

• A vaporizacao da carga e desconsiderada. 

• A reacao qufmica ocorre somente na superficie do catalisador e dos seus poros. 

Ha somente a reacao de dessulfurizacao; 

• Os coeftcientes sao ajustados para representar o real consumo de hidrogenio do HDT. 

• A temperatura e homogenea entre as tres fases; 

• Nao hazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA desativa9ao catalitica; 

• Molhabilidade completa da particula; 

Nao ha perda de carga, dado que trata-se de um reator de bancada. 

Para os componentes da fase gasosa, hidrogenio e sulfeto de hidrogenio, o balan90 de massa 

e descrito pela Equacao (4.3) abaixo, na qual u G e a velocidade superficial do gas,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA R 6 a constante 

universal dos gases, T e a temperatura, pf e a pressao parcial do componente (Ri ou H2S), k\ 

representa o coeficiente de transferencia de massa entre as fases gasosa e Hquida e a1 a area 

especifica desta transferencia de massa, ^ e a constante de Henry para cada componente e C f e a 

concentra9ao do componente na fase liquida em mol/m 3 . Exceto quando indicado, todas as unidades 

utilizadas sao do sistema internacional (SI). 
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na qualzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA pf = CfRT. 

Os componentes gasosos dissolvidos na fase liquida sao transportados para a superficie do 

catalisador, e a transferencia de massa e descrita pelo ultimo termo da Equacao (4.2), com kf 

representando o coeficiente de transferencia de massa entre a fase liquida e superficie do catalisador 

e, aszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e a area especifica desta transferencia de massa. O comportamento destes componentes na 

fase liquida e descrito pela mesma equagao, na qual Cf e a concentragao em fase liquida do 

components na superficie do catalisador em mol/ra 3. 

v ^ ^ - k ^ q - - d) + *?a»(Cf - C?) = 0 (4.2) 

Os componentes presentes na fase liquida sao os sulfurados e dessulfurados, e os mesmos 

sao considerados nao volateis. Logo, ocorre somente a passagem da fase liquida para a superficie 

do catalisador, nao havendo transferencia de massa para a fase gasosa. A Equacao (4.3) descreve o 

comportamento destes componentes. 

u^+kfas(Cl

L-CO = 0 (4-3) 

Todos os componentes sao transportados entre a fase liquida e a superficie do catalisador, 

sendo consumidos ou produzidos por reagao quimica. Na Equacao (4.4), rHDS e a taxa de 

dessulfurizagao por massa de catalisador e VIIMDS e o coeficiente estequiometrico do componente i 

nesta reagao. 

kfas(Ct - Cf) = -pb-t-r]> v i i H D S • rHDS (4.4) 

Onde pb e a densidade do leito, n e o fator de efetividade do catalisador e f e um fator de diluigao 

de definido por: 
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(4.5) 

OndezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA VCQ volume de catalisador ativo e VT e o volume de particulas inertes. 

As reacoes envoividas no processo de hidrotratamento sao exotermicas, levando a um 

aumento significative) de temperatura ao longo do percurso do reator. Este aumento influencia 

diretamente na conversao dos compostos sulfurados e nao pode ser negligenciado. O balanco de 

energia e descrito pela Equacao (4.6), conforme apresentado por A L V A R E Z e ANCHEYTA 

(2008), na qualzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Tea temperatura em K, Cp sao as capacidades calorificas do liquido e do gas em 

kJ/kgK, p sao as massas especificas do liquido e do gas em kg/m 3 . 0 termo f-HHDS e a entalpia de 

reacao do HDS. As capacidades calorfficas foram consideradas constantes para todos os 

componentes do sistema. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

d T

 _zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1 

Tz ~ uGpCCpG+uLp^AHmsrHDS ( 4 ' 6 ) 

4.2.1.2 MODELO CINETICO REACIONAL 

Neste modelo a dessulfurizacao foi aqui representada por um unico pseudo-componentes ou 

lump de enxofre que engloba todas as reacoes de enxofre como nos exemplos abaixo. 

Mercaptanas: R - SH + H2 ~» RH + H2S (4.7) 

Sulfurados: R2S + 2H2 -* 2RH + H2S (4.8) 

Disulfurados: RS2 -1- 3H2 ~> 2RH + 2H2S (4.9) 

Thiofeno: C4H4S + 4 H 2 -> C4H1Q + H2S (4.10) 

Agrupando todas as reacoes de enxofre num unico lump, tem-se a reacao generica conforme 

a Equacao (4.11): 

V l CR - 5) + v2(H2) ^v3(R- CH) + v 4 ( H 2 5 ) (4.11) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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OndezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA R — S representa todos os compostos de enxofre e R — CH os dessulfurados; e v sao os 

coeficientes estequiometricos, onde sao usados valores experimentais de acordo com KORSTEN e 

HOFFMANN (1996). A lei cinetica do HDS utilizada sera baseada no modelo de Langmuir -

Hinshelwood que presume-se ser irreversivel (CHOWDHURY, et al. 2002): 

runs = H 2 S (4.12) 
L "arts U H 2 S 

Onde Cs e a concentragao dos componentes sulfurados e K^H e a constante de equilibrio de 

adsorgao dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.2.2 M O D E L O 2 

4.2.2.1 BALANQOS DE MASSA E ENERGIA 

A modelagem matematica esta baseada nos trabalhos de KORSTEN e HOFFMANN (1996), 

ALVAREZ e ANCHEYTA (2008), FROMENT (1991) e BHASKAR, et al. (2004). As seguintes 

premissas foram consideradas para elaboragao do balance de massa e energia: 

A vazao volumetrica da fase liquida e gasosa varia devido as mudangas de temperatura, 

pressao, taxa de reagao quimica e transferencia de massas entre as fases; 

Sao considerados cinco grupos reacionais, tais como: hidrodessulfurizagiao, 

hidrodesnitrogenagao, hidrodesaromatizagao; saturagao de olefinas e hidrocraqueamento; 

Nao ha gradientes radiais de concentragao e temperatura; 

• A vaporizagao da carga e desconsiderada; 

As reagoes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus poros; 

* A temperatura e homog6nea entre as tres fases; 

Nao ha desativagao catalftica; 

Molhabilidade completa da particula. 
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Como o fluxo volumetrico pode variar devido a reacao e a transferencia de massa, a 

diferencial do baianco de massa realizada anteriormente fica na forma mais geral, dado por: 

1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA dF? r G 

Onde H e a area de secao transversal do reator, Ht e a constante de Henry,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e a vazao massica do 

componente i no gas, Cf e a concentracao do componente i no gas, fcf e o coefrciente de 

transferencia gas-liquido e aL e a area interfacial entre o gas e o liquido. 

Para os componentes da fase gasosa, hidrogenio e sulfeto de hidrogenio, o baianco de massa e 

representado pela Equa9ao (4.13), agora com a diferencial em funfao do fluxo molar, na qua! D. e area 

de secao transversal do reator. Os componentes gasosos dissolvidos na fase liquida sao transportados 

para a supeificie do catalisador, e a transferencia de massa e quantificada pelo termo kfas(Ci — Cf) 

da Equa9ao (4.14). 

1 dFL C-G 

a ~ d t ~ ^ a " ( 7 / ~ " + k f a S ( c ' ~ = 0 ( 4 - 1 4 ) 

Os componentes liquidos, que sao os lumps do diesel, ocorre somente a passagem da fase liquida 

para a superficie do catalisador, uma vez que estes componentes sao considerados na modelagem como 

nao volateis, ou seja, nao passam para a fase gasosa. A Equa9ao (4.15) descreve a varia9ao axial destes 

componentes. 

lEt + k?as(Ct-CO = 0 (4-15) 

Para o fechamento das Equa9oes (4.13) a (4.15) e necessario o calculo de outras variaveis 

durante a integra9ao do modelo, pois a concentra9ao e fun£ab do fluxo molar. Seguem as equasoes 

utilizadas: 
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nc 

Fluxo Massico TotalzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA W = FL

LPMt (4.16) 

Onde F e o fluxo molar da fase liquida e PM e o peso molecular 

W 
Vazao Volurnetrica de liquido v — (4.17) 

Poll 

Onde p0u e a massa especifica do oleo 

Concentragao Molar Q\- = — (4.18) 
1 v 

Todos os componentes sao transportados entre a fase liquida e a superficie do catalisador. sendo 

consumidos ou produzidos pelas reagoes quimicas, dado pela Equagao (4.19) para n reagoes: 

kfas(Ct - Cf ) = -pb • f -77 £ vtJ rj (4.19) 

Onde C}1 e Cf sao as concentragoes do componente i no liquido e na superficie do catalisador; pb e 

densidade do leito reacional, ( e a fragao entre particula ativas e inertes, n e o fator de efetividade, 

Vij e o coeficiente estequiometrico do componente i na reagao j . 

A equagao para o balango de energia do presente modelo corresponde a Equagao (4.6). A 

forma generalizada desta equagao para n reagoes: 

_ nc zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

l P b ) AHtn (4.20) 
dz GcCpG + GLCp« L-A 

Onde GG e GL sao o fluxo massico superficial do gas e liquido, respectivamente, defmido por G = 

W/£l, onde We a vazao massica e O e a area de segao transversal do reator; 

A perda de carga total no leito recheado do reator foi calculada a partir das perdas de cargas 

individuals do liquido e do gas dadapor LARKINS et al. (1961) 
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dz zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
(SG + SL)10b (4.21) 

0.416 

Onde: ® ~ ~ ~ ~ (4.22) 
0.666 + (hg10ysJS^y 

Com 5 L e 6 G dados pela equacao de Ergun para a perda de carga individual de cada uma das fases, 

definidos por. 

Fase fiGL ( 1 - «) Gl ( 1 - c) 

liquida: gpLdp gpLdp s3 } 

R i c n ( ! - £ ) 2 . Ga ( 1 - 0 (4-24) 
d c = 150 — ~ h 1.75 

Gasosa: &

 5 P c d £ 3 " # p G c L £ 3 

4.2.2.2 MODELO CINETICO REACIONAL 

A lei cinetica do HDS utilizada e baseada no modelo de Langmuir- Hinshelwood dado por 

CHOWDHURY et al (2002). As ordens de reacao de enxofre e hidrogenio, vSs e vH2, 

respectivamente, foram estimadas entre 1,0 e 2,0 para o enxofre, dependendo do tipo de 

alimentacao, bem como da quantidade e tipo de compostos de enxofre presentes. E entre 0,5 e 1,0 

para o hidrogenio. De acordo com a dissociacao quimica do hidrogenio molecular na superffcie do 

catalisador, os valores teoricos de vs e v^devem ser de 1,0 e 0,5, respectivamente CHENG, et aL 

(2004). 

v±(R - 5) + v2(H2) -+ v 3 ( H C ) + v 4 ( H 2 5 ) (4.25) 

THDS = M S (4-26) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Onde a constante de equilibria de adsorgao do HbS e fungao da temperatura e pode ser estimado 

pela equagao de Van't Hoff: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Kads(T) = K0adsexpzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (^ ) (4.27) 

Onde K0ads e o fator de frequ&icia e &Hads e o calor de adsorgao dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S 

A cinetica da H D N foi representada como uma reagao direta de ordem 1,0 em relagao ao 

teor de nurogenio dado por BEJ et al. (2001), para 0 nitrogenio nao-basico; 

v±(R - A 0 + v2(H2) -> v3{HC) + v 4 ( / V t f 3 ) (4.28) 

rHDN = ^HDN^N (4,29) 

O modelo cinetico e as taxas de reagao de HDA utilizados na modelagem foram obtidos a partir do 

trabalho de BHASKAR et al. (2004): 

v^PA) +zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1H2 ^ v^DA) (4.30) 

vt(DA) + 2H2 ^ v3(MA) (4.31) 

vt(MA) + 3H2 ^ v 3 ( iV7) (4.32) 

C DA 
THDApa - - k P A I CPA — — 1 (4.33) 

CMA\ , , (n CDA\ (4.34) 
RHDADA ~ ~&DAzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (CDA ~ ^ ) + kpA PA 1 ^JM „ 

DA' V ftiM 

_ , /- CMA\ f CNT\ (4.35) 
RUDAMA ~~ KDA \ Lt>A ~~ I KMA { ^MA U ) 

CNT\ (4.36) 
RHDANR — &MA I ^MA 

K MA 

Onde PA, DA, MA e NT sao os componentes poliaromaticos, diaromaticos, monoaromaticos e 

naftenicos respectivamente. As constantes de equilibrio KPA, KDA, KMA e KNT foram avaliadas 
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pela equacao de Van't Hoff conforme o trabalho de CHOWDHURYzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al (2002) 

d(lnKt) AH, 

dT RT2 K } 

Onde AH[ representa o calor de reacao de desaromatizacao, que foi utilizado o valor de 67 kJ/molm 

consumido, determinado por CHOWDHURY et al (2002). 

As olefinas reagem com hidrogenio para formar hidrocarbonetos saturados. A seguinte 

equacao estequiometrica foi assumida para representar a saturacab das olefinas: 

vt(R = Of) + v2(H2) -> v3(R - CH) + v 4 ( H 2 5 ) ( 

Com a cinetica: 

rHco = kHG0C0F (4.39) 

Onde o teor de olefinas pode ser estimado por: 

Br No, poii 

c ° ^ ^ r ¥ § t ( 4 ' 4 0 ) 

Onde BrNo e o numero de bromo e PMBr e o massa molar do brorno 

A cinetica da reacao do hidrocraqueamento que ocorre durante hidrotratamento foi 

modelada considerando as tres reacoes: 

vx(HCQ) + v z ( H 2 ) -» v 3(JV7) (4.41) 

vt(HCQ-) + v2(H2) - v 3 ( C l _ 4 ) (4.42) 

Vi(WT) + v 2 ( H 2 ) v 3 ( C l _ 4 ) (4,43) 
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As reaches tem cinetica simples de pseudo-primeira ordem como proposto por BHASKAR zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

etal, (2004): 

RHCQ
 = ~~kiCcK ~~ ^2^011 

RNT = &lQ,GO ~ klClGO 

Onde a concentragao de oleo craqueavel pode ser estimado pela expressao: 

(4.45) 

(4.46) 

CK 

Poll 

PM oil 
(4.47) 

Um resumo dos modelos cineticos usados juntamente com sens pararnetros sao apresentados na 

Tabela 5: 

Tabela 5 Dados em&icos das reacoes de hidrotratamento 

Reacao Modelo Cinetieo 
(KJ/mol) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA(KJ/mot) 

HDS 

HDN 

HO 

HDA zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 _i_ uH2Sr zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
rHDS — 

Direta 

rHDNzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ™zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA kHDNCN 

rHCO ~  kacO^OF 

Equilibrio 

Direta r t t 0 A j J A - - k D A (c, 

+ k PA I CPA 

K, PA 

Equilibrio 

Direta 
— i (r 

DA' 

'NT 

5,450E+05 7,250E+04 

1J67E+01 

3,749E-0I 

I,080E-G3 

UU8E+07 

6,862E+06 

4,943 E+06 

3,000E-07 4,157E+06 

i,370E+00 9,833E+06 

2,510E+05 

6,420E+04 

2.000E+04 

4,100E+04 

4.100E+04 

4.I00E+04 

Equilibrio K MA 
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2.220E+08 2,943E+07 6,700E+04 

l,490E+06 2.435E+07 l,340E+05 

6.360E+O5 2,424E+07 2.010E+05 

'Unidade do k0; HDS, cm3/g-s (cmVmol)0-45; HDN, s-l(wt%)-°-5 

Para o fechamento do baianco de massa no reator sao necessarios os coeficientes estequiometricos 

das reacoes que sao apresentados na Tabela 6. 

HCCzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Ti ™ ""kiCiQQ 

r2 ~ —kyCLG0 

r3zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — ~k-iCLG0 
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Tabela 6 Coeficientes estequiometricos do modelo reacional zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

vN VCK VH2 VDA V C 1 4 
VH2S VNH3 

VWN VNT 

vs(R ~S) + vB2{HJ -> vm(HC) + vH2S(H2S) -1 0 0 0 -1,5 0 0 0 0 1 0 0 0 X 

vN(R -N) + vH2(H2) -> vRH(HC) + vNH3(NH3) 0 -1 0 0 -2 0 0 0 0 0 1 0 0 1 

v0F(R - CH) + vH2(H2) -» vRW(/? - CH) 0 0 -1 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 1 

vCK(CK) + v H 2 ( # 2 ) -* vWN(WN) 0 0 0 -1 -1 0 0 0 0 0 0 1 0 0 

vCK(CK) + vH2(H2) -» V C 1 4(C1_4) 0 0 0 -1 -9 0 0 0 10 0 0 0 0 0 

v w w ( W W ) + v H 2 ( t f 2 ) -> v c l 4 ( C l _ 4 ) 0 0 0 0 -8 0 0 0 10 0 0 -1 0 0 

v P / 4 ( P ^ ) + v W 2 ( / / 2 ) ^ v M ( ^ ) 0 0 0 0 -1 •-1 1 0 0 0 0 0 0 0 

v ^ O M ) 4- v W 2 ( t f 2 ) ^ VM JIzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA(AM) 0 0 0 0 -2 0 -1 1 0 0 0 0 0 0 

0 0 0 0 -3 0 0 -1 0 0 0 0 1 0 
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4.2.3 M O D E L O 3 

Os simuladores de processos sao cada vez mais usados na industria e na academia pela sua 

facilidade de uso, rapidez e confiabilidade de resultados e economia de custos. A maioria dos 

trabalhos desenvolvidos estao relacionados a controle de processos e otimizacao. Pensando nisto, 

um modelo representative de uma planta de HDT para a realizacao dos estudos em questao necessita 

de um modelo validado do reator de HDT, algo que os simuladores dificilmente tern embarcados 

no software, somente modelos simples de reatores estao disponiveis aos usuarios, como exemplo, 

PFR, CSTR e reator de Gibbs. 

Entretanto, para um estudo acurado de controle e otimizacao necessita-se de modelos de 

todas as operacoes unitarias que cornpoe a unidade em questao. Assim o desenvolvimento de um 

modelo de reator de HDT torna-se necessario para o estudo da planta de HDT. Sabendo disto, o 

trabalho seria implementar os dois modelos mostrados anteriormente dentro do simulador, no 

entanto, a entrada de dados dos modelos anteriores como composicao da carga baseado em grupo 

de componentes nao sao condizentes com a entrada de dados dos simuladores comerciais, baseados 

em curvas de destilacao. Assim, surge uma lacuna a ser corrigida devido a esta discrepancia. O 

simulador nao entende o "teor de enxofre" como umzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA lump, assim como foi adotado nos modelos 

anteriores. 

Logo, precisa-se desenvolver um modelo com a entrada de dados adequada aos simuladores 

de processos, ou seja, o modelo precisa "entender" os dados passados pelo simulador, integrar todas 

as equacoes diferenciais e retornar os dados ao software. Na secao 4.2.3.2 esta exposta a 

metodologia desenvolvida. 
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A modelagem matematica dos balangos de massa e energia e a mesma utilizada do topico 

4.2.2.1 desta tese. As premissas que foram consideradas para elaboracao destes balangos foram: 

A vazao volumetrica da fase liquida e gasosa varia devido as rnudancas de temperatura, 

pressao, taxa de reagao quimica e transferencia de massas entre as fases; 

Nao ha gradientes radiais de concentragao e temperatura. 

* A vaporizagao da carga e desconsiderada. 

As reagoes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus poros. 

A temperatura e homogenea entre as tres fases; 

Nao ha desativagao catalitica; 

Molhabilidade compteta da particula. 

4.2.3.2 MODELO CINETICQ REACIONAL 

O modelo cinetico adotado usou-se os componentes reais para representar oszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA lumps do 

simulador e foi baseado do trabalho desenvolvido por FROMENT et al (1994). Neste estudo, o 

componente Benzotiofeno (BT) e dessulfurizado em etilbenzeno (EB) por dois caminhos: 

hidrogenolise direta; e hidrogenagao para dihidrobenzotiofeno (DHBT) seguido de hidrogenolise 

para etilbenzeno (EB), como mostrado a seguir. 

BT >HBT EB 

+ H2S (4.48) 

As taxas de reagao da cinetica reacional foram obtidos do mesmo trabalho e sao 

reproduzidas pelas Equagoes (4.49) a (4.51). 
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TBT-^DHBT =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (CBTCH_ ~ 1 0 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA~ 3 ^ p ) (4,49) 

r - kBTCB7CH3 (4,50) 

( l + KBTCBT 4- KH2SCH2S) 

_ ^DHBTGDHBTGH2 (4.51) 
RDHBT~*EB — 

( l + KBTCBT + KHiSCH2s) 

Onde Q, kte Kt6a concentracao, constante de velocidade e constante de equilfbrto da especie i , 

representados pelos subscritos BT para Benzotiofeno, DHBT para dihidro-dibenzotiofeno, EB para 

etilbenzeno, H2 para hidrogenio e H2S para acido sulfidrico. 

O mecanismo cinetico para a hidrodessulfurizacao do dibenzotiofeno por hidrogenoiise 

direta para a producao do bifenil e por hidrogenacao para producao de ciclohexilbenzeno (CHB) e 

dado por: 

(4.52) 
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As taxas de reacao para o mecanismo apresentado na Equagao (4.52), foi proposto por 

FROMENT,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al. (1994) e sao representados por: 

— ^1^DBT^DBT^H2 
RDBT~*BPHzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ™~ ' ™ 3 

RDBT~±CHB 

(4.53) 

k2KDBTCDBTCH2 (4.54) 

(1 - f KDBT^DBT)3 

Onde Q e a concentragao da especie i , representados pelos subscritos DSrpara Dibenzotiofeno, 

BPH para bifenil e CHB para ciclohexilbenzeno. 

O mecanismo de hidrodessulfurizagao do 4-6-dimetiIdibenzotiofeno (DMDBT) dado pela 

Equagao (4.55), com suas taxas de reagoes defmidas nas Equagao (4.56) e (4.57). 

(4.55) 
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De acordo com HOUALLAzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al (1980) as taxas de hidrodessulfurizacao do 4-6-dimetil-

dibenzotiofeno sao iguais a 1 / l 5 das taxas de hidrodessulfurizacao do dibenzotiofeno apresentadas 

pelas Equacoes (4.53) e (4.54) a temperatura de 573K, conforme exposto. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

RDMDBT~*DMBPH 

^1^DBTGDBTGH2 

15 

RDMDBT~*DMCHB 

1 ^Z^DBT^DBT^HZ 

1 5 ( 1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA + / W W ) 3 

(4.56) 

(4.57) 

Todas as constantes cineticas das equacoes referentes ao modelo cinetico descrito conforme 

Equacoes de (4.4,9) a (4.57) sao apresentados na Tabela 7. 

Tabela 7 Constante cineticas do modelo de rede reackmal 

RBT^DHBT 

RBT-*BB 

RDHBT->EB 

RDBT-*BPH 

R D B T - * C H B 

R D M B T ^ D M B P H 

R D M 8 T - > D M C H B 

kBTiT = 0.436 x 1 0 - 6 nr 

mol kgcatS 

KH2S = 0.0114 
m 

mol 

tfS7>-0.0194 
nr 

mol kgC K ts 

W . = 2 . 4 4 x l 0 - m o l k g c > t s 

k% = 7.84 x 108exp(~158000/i?T) kmol/(kg c a ts) 

*3 

Km = 4.02 
nr 

kmol 

KH2$ - 1.72 

k2 = 4.17 x 1 0 3 e x p ( - 9 9 1 0 0 / £ T ) 

KD8T = 3.97 x 10 exp(-14100/i?T) m 3/kmol 
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4.23.3 METODOLOGIA PARA COMPATlBILIZAgAO DEzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA LUMPS ( PROII - MODELO 

TESE) 

Nos modelos anteriores a composicao da carga era representada por lumps, onde cada lump 

e composto por tipos de componentes presentes no petroleo, por exemplo: teor de enxofre, 

nitrogenio, aromatico etc. Sendo que estes dados nao sao de facil obtencao, ja que precisa-se de 

equipamentos sofisticados para a analise o oleo. 

Entao, para que o modelo seja passive! de uso dentro da industria ou em simuladores de 

processos comerciais e necessario ajustar os dados de entrada do modelo a uma informacao que 

caracterize o petroleo e seja de facil obtencao. 0 tipo de dado em questao e chamado de curva de 

destilagao, e existem dois tipos usuais de curvas, que sao: TBP, (do ingles, "True Boiling Point1') e 

ASTM D-86. 

O metodo A S T M D-86, e um dos metodos mais simples e mais antiga de medir e determinar 

pontos de ebulicao de fragoes de petroleo e e conduzida principalmente para produtos tais como 

naftas, gasolinas, querosenes, gasoleos, oleos combustiveis, e outros semelhantes. O teste e 

conduzido a pressao atmosferica, com 100 mL de amostra e os resultados sao mostrados como uma 

curva de destilagao de volume vaporizado 0%, 5%, 10%, 20%, 30%, 40%, 50%, 60%, 70%, 80%, 

90%, e 100% versus temperaturas de ebuligao, a exemplo do que 6 apresentado na Tabela 8. 

Tabela 8 Curva de destilagao ASTM D-86 

0 vol % 164 °C 

5 vol % 234 °C 

10 vol % 247 °C 

20 vol % 264 °C 

30 vol % 275 °C 

50 vol % 294 °C 

70 vol % 316 °C 

80 vol % 331 °C 

90 vol % 350 °C 

100 v o l % 370 °C 

Como este modelo e desenvolvido para o simuladores de processo, PRO/II®. Nas simulagao 

de petroleo e derivados, o usuario informa ao simulador os dados de curva de destilagao, Tabela 8, 

e o simulador usa os dados para criar lumps baseado no metodo da quadratura de Gauss. Os lumps 

gerados tern as seguintes propriedades: peso molecular, fragao massica/molar, ponto de bolha e 
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densidade, (INVENSYS, 2010). 

Em seguida, o modelo proposto precisa obtem as informacoes advindas do PRO/Ii® e 

estimar os teores de enxofre, nitrogenio, paratrnas, naftenicos e aromaticos, caso nao sejam 

informados. Todas as correlacoes usadas para estimar as propriedades foram retiradas de RIAZI, 

(2005) e estao presentes nas rotinas apresentadas no APENDICE I . Na Tabela 9 e mostrado os zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

lumps gerados pelo simulador e suas propriedades a partir dos dados de curva de destiiacao 

fornecidas pelo usuario, Tabela 8. 0 metodo usado peio software baseia-se na quadratura de Guass zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tabela 9 Dados gerados pelo simulador PRO/11® zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

lumpi PMt 

(g/mol) 
Pi 

(kg/m3) 

SG TB 

0 0 
1 0,001885 135,545 789,991 0,790781 438,745 

2 0,074441 150,446 803,678 0,804482 461,946 

3 0,06398 180,106 826,918 0,827745 503,19 

4 0,007692 195,362 837,266 0,838103 522,319 

5 0,052644 205,904 843,915 0,844759 534,861 

6 0,201346 224,867 855,017 0,855872 556,249 

7 0,113579 238,488 862,429 0,863291 570,84 

S 0,094114 255,457 871,143 0,872014 588,32 

9 0,108218 272,322 879,369 0,880248 605,143 

10 0,13445 290,059 887,706 0,888594 622,519 

11 0,06557 309,994 896,926 0,897823 642,117 

12 0,042106 330,4 906,579 0,907486 663,072 

13 0,007335 344,646 911,896 0,912808 674,81 

14 0,032641 355,299 915,482 0,916397 682,801 

Onde xi e a fracao molar, PMi e a massa molar, pt e a massa especifica, SG 6 a gravidade especifica 

e TB e a temperatura normal de bolha, 

O modelo numerico desenvolvido captura os dados da Tabela 9 vindos do simulador e 

calcula a composicao de cada lump em termos de PNA e tambem o teor de enxofre. Considera»se 

que cada lump e composto por apenas tres grupos de componentes que sao parafinicos (P), 

naftenicos (N) e aromaticos (A) como exemplificado por RIAZI , (2005). A Tabela 10 ilustra as 

fracoes de PNA e enxofre de cada lump juntamente com seu peso molecular. Ela tambem apresenta 

como o teor enxofre 6 dlstribuido dentro do PNA do mesmo lump (coluna 6); e o teor de enxofre 

global de cada especie (coluna 7). 
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Tabela 10 Dados de composic/ao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

lumpi 
Xp 

XN 

*A 

PMP 

PMN 

PMA 

XS{ump 

Wt% 

x s P 

x s N 

x s A 

x s P i 

xSm 

x s A i 

0,4408 144,2788 0,390372 0,000736 

1 0,001885 0,2711 131,0065 0,8856 0,240086 0,000453 

0,2881 115,8982 0,255141 0,000481 

0,3947 165,6448 0,361821 0,026934 

2 0,074441 0,2839 140,2611 0,9167 0,260251 0,019373 

0,3214 129,248 0,294627 0,021932 

0,3226 187,6962 0,363054 0,023228 

3 0,06398 0,2958 165,368 1,1254 0,332893 0,021299 

0,3816 170,7312 0,429453 0,027476 

0,2934 200,1294 0,379836 0,002922 

4 0,007692 0,2965 187,1691 1,2946 0,383849 0,002953 

0,4101 182,732 0,530915 0,004084 

0,5858 212,7729 0,732601 0,038567 

5 0,052644 0,2809 191,1864 1,2506 0,351294 0,018493 

0,1333 182,732 0,166705 0,008776 

0,5498 229,9128 0,813209 0,163736 

6 0,201346 0,2964 208,6249 1,4791 0,438405 0,088271 

0,1537 211,6979 0,227338 0,045774 

0,5249 244,7555 0,85312 0,096897 

7 0,113579 0,3073 220,0189 1,6253 0,499455 0,056728 

0,1679 226,2485 0,272888 0,030994 

0,4946 261,5349 0,885285 0,083318 

S 0,094114 0,3205 238,6207 1,7899 0,573663 0,05399 

0,1849 242,7909 0,330953 0,031147 

0,4652 279,2655 0,901418 0,09755 

9 0,108218 0,3335 255,6599 1,9377 0,646223 0,069933 

0,2013 260,3798 0,390059 0,042211 

0,4346 299,6562 0,903881 0,121527 

10 0,13445 0,3471 271,4091 2,0798 0,721899 0,097059 

0,2183 280,7475 0,45402 0,061043 

0,3977 323,6175 0,992381 0,06507 

11 0,06557 0,3562 289,1023 2,4953 0,888826 0,05828 

0,2461 304,8773 0,614093 0,040266 

0,3601 344,269 0,978356 0,041195 

12 0,042106 0,3709 316,9312 2,7169 1,007698 0,04243 

0,2689 325,8475 0,730574 0,030762 

0,3392 357,3566 0,959902 0,007041 

13 0,007335 0,3792 334,9199 2,8299 1,073098 0,007871 

0,2815 339,222 0,796617 0,005843 

0,3251 368,3254 0,94344 0,030795 

14 0,032641 0,3849 345,6597 2,902 1,11698 0,036459 

0,29 350,4831 0,84158 0,02747 
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Voltando ao desenvolvimento da cinetica, este modelo esta baseado novamente emzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA lumps, 

mas com uma nova abordagem, onde cada lump agora e representado por um componente real. Mas 

qual componente real e mais apropriado para representar um lumpl A escolha foi baseada na 

cinetica de hidrodessulfurizacao, onde buscou-se os componentes do oleo que tern enxofre na 

composicao e que sejam de dificil remocao em relacao aos demais componentes com enxofre no 

mesmo lump, Segundo FROMENT (1991), os aromaticos sulfurados sao componentes de dificil 

remocao em relacao aos demais grupos, como parafinas e naftenicos. Logo, nesse modelo cinetico 

foi considerado apenas a existSncia de aromaticos sulfurados dado que eles representam a etapa 

limitante da hidrodessulfurizacao. Os componentes aromaticos sulfurados sugeridos no trabalho do 

FROMENT, et al, (1994) foram utilizados para representar os lumps, (vale ressaltar que, a rede 

reacional implementada neste modelo e* somente da hidrodessulfurizacao). 

No entanto, cada componente real representa um ou mais lumps do simulador, e eles sao 

distribuidos baseado no ponto de bolha do componente real. A media aritmetica entre os pontos de 

boiha dos componentes reals define os pontos de corte conforme tabela abaixo. Exemplo; o ponto 

de bolha dos componentes Benzotiofeuo (BT) e dihidro-benzotiofeno (DHBT) sao 49450K e 

506.5K, respectivamente, e sua media aritmetica vale 500,3K. Logo vemos que na Tabela 11 temos 

um ponto de corte entre os lumps 2 e 3 com temperatura de bolha de 461,94K e 503,19K 

respectivamente, Assim, todos os lumps do simulador com temperatura abaixo de 500,3K sao 

representados pelo BT; e os lumps com temperatura maior que 500,3K e menor que a media 

aritmetica entre DHBT e DBT sao representados pelo DHBT, e assim sucessivamente para os 

demais lumps. 

Agora com relacao ao teor de enxofre usado, ele nao e o teor de enxofre total do lump. Mas 

somente a parcela referente ao enxofre contido nos aromatico calculados a partir das correlacoes 

do RIAZI , (2005) apresentados na Tabela 10. Seus valores foram reescritos na coluna trSs da Tabela 

11. Assim, por exemplo, a fracao massica de BT na carga e dados pela soma da fracao de enxofre 

aromatico dos lumps 1 e 2; a soma da fracao massica dos lumps de 3 a 5 representa o 

dlhidrobenzotiofeno (DHBT), assim sucessivamente para os demais componentes. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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lumpi 
X$Ai 

TB zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

m 

1 0,001885 0,000481 438,745 

BT 
2 0,074441 0,021932 461,946 

BT 

3 0,06398 0,027476 503,19 

4 0,007692 0,004084 522,319 DHBT 

5 0,052644 0,008776 534,861 

6 0,201346 0,045774 556,249 

7 0,113579 0,030994 570,84 

S 0,094114 0,031147 588,32 DBT 

9 0,108218 0,042211 605,143 

10 0,13445 0,061043 622,519 

11 0,06557 6,040266 642,117 

12 

13 

0,042106 

0,007335 

0,030762 

0,005843 

663,072 

674,81 
DMDBT 

14 0,032641 0,02747 682,801 

Seguindo a mesma systematica do agrupamento dos lumps de enxofre como mostrado na 

Tabela 11, os componentes reals sem enxofre que foram produzidos nas reagoes sao incorporados 

num dado lump do simulador baseado no seu ponto normal de bolha. Para a carga em estudo, esta 

distribuicao ficou expressa na Tabela 12. Assim tem-se que a curva de destilagao fica alterada apos 

o processo reativo. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Tabela 12 Distribuicao doszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA lumps sem enxofre com os lumps do simulador PRQ/U™ zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

lumpi TB 

(JO 

1 0,001885 0,000481 438,745 

2 0,074441 0,021932 461,946 
EB 

3 

4 

0,06398 

0,007692 

0,027476 

0,004084 

503,19 

522,319 

CHB 

5 0,052644 0,008776 534,861 BPH 

6 0,201346 0,045774 556,249 

7 0,113579 0,030994 570,84 DMCHB 

8 0,094114 0,031147 588,32 

9 0,108218 0,042211 605,143 

10 0,13445 0,061043 622,519 

11 0,06557 0,040266 642,117 DMBPH 

12 0,042106 0,030762 663,072 

13 0,007335 0,005843 674,81 

14 0,032641 0,02747 682,801 

A metodologia descrita acima apresenta algumas vantagens em relacao as anteriores, como 

por exemplo: 

• A taxa de reacao e dada por componentes reais passiveis de mensuracao; 

• Cada grupo de lumps e representado por um componente real diferente e com taxas 

de reacoes diferenciadas entre eles, ou seja, quanto mais pesado o lump, mais lenta 

e a reacao de hidrodessulfurizacao; 

• Cada lump tern um teor de enxofre diferenciado, aumentado com o aumento do peso 

molecular, como em um oleo real, conforme visto na Tabela 10; 

• Caso haja mudancas nas caracteristicas da carga, isso alteram todo o processo de 

criacao dos lump e consequentemente as reacoes, ou seja, as reac5es envolvidas sao 

dependentes da carga. 
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4.2.4 M O D E L O 4 

Neste ultimo modelo da-se um enfoque novamente diterente dos demais. 0 modelo empregou 

fluidodinamica computacional (CFD) a partir da modelagem matematica disponibilizada no pacote 

comercial ANSYS CFX, visando seu uso futuro para projetos de novos reatores ou melhoria dos reatores 

existentes. 

4.2.4.1 BALANQQS DE MASSA E ENERGIA 

Na modelagem matematica dos balances de massa e energia, usou-se as rotinas 

disponibilizadas pelo CFX. Entretanto, algumas premissas foram adotadas para a formulacao 

adequada do modeio dentro no CFX: 

• Liquido e Gas sao fases continuas. (modelo de mistura); 

Regime de escoamento permanente; 

• Assume-se fluidos incompressiveis; 

• O gas esta em escoamento turbulento e o Liquido em escoamento laminar; 

• Existe reagao quimica e transferencia de massa entre as fases; 

• Meio poroso isotropico, propriedades nao mudam com a direcao do escoamento; 

• A temperatura e homogenea entre as fases; 

• Nao ha desativacao catalitica; 

A vaporizacao da carga e desconsiderada; 

Foram considerados apenas os leitos reacionais, as zonas dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA quench nao foram 

consideradas. O reator completo foi shrmlado da segumte forma: o fluxo de saida do primeiro 

leito e uma condigao inicial para o segundo leito e assim sucessivamente. 

As equacoes de balanco usadas pelo software sao apresentadas de fonna resumida, dado a 

vasta iiteratura existente sobre o assunto, tais como: MAL1SKA, (2004), RANADE et al., (2011), 

ISHII e HIB1KI, (2010) e CHUNG, (2010). Outra boa referenda sobre as equacoes utilizadas pode 

ser encontrada nos proprios manuals do software ANSYS CFX ANSYS (2009a) e ANSYS (2009b). 

Seguem as equacdes: 
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Equacao de continuidade para a fasezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA a, 

V •zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (4>raPaua) = 0 (4.58) 

Onde <p e a porosidade, ya6 fracao volumetrica da fase a, pa e a massa especifica da fase a e u e o 

vetor velocidade. 

Baianco de massa dos componentes para a fase a 

V ' {Ya[paUayi,a ~ P c A ^ u ) ] } = S U (4.59) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Balan90 de energia do sistema para a fase a 

Np 

B=l 

Equacao de conservacao de momentum para a fase a 

Onde Aa0 e dado por 

V - [ £ a p a ( K * u ) ® u ] 

(4.61) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

+ £(r^a-r, a a) 

Onde , K o tensor de permeabilidade e Ma e dado por: 

M« = Cjypa(iAa^\up -xia\{i^ - u a ) (4.62) 



Modelagem Matematica 

EzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA dap e a escala de comprimento interfacial. 

Para um escoamento bifasico liquido - gas atraves do meio poroso tem»se a seguinte restricao; 

Ya = 1 (4.64) 

Para a fase gasosa. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

- &G + P-GT (4.65) 

Onde p G T e a viscosidade turbulenta, que e calculada pelo modelo de turbulencia k — £ 

^ T = ^ p G T - (4-66) 

Onde e uma constante de valor 0.09. 

Os valores de k e s sao obtidos atraves das equacoes de transporte para energia cinetica 

equacao (4.67) e sua taxa de dissipacao turbulenta (4.68): zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

V- ( y G p G £ / G f c G ) = V 

V-(YGPGVG£G) 

YGzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA UG + ~ ) Vfc + Yc^kG ~ Yc^kG (4.67) 

V YG [PG + ^ ) v*£G 

+ y G — (CleCkC + C2epGeG) 
KG 

(4.68) 

Onde C l £ , C 2 E , o £e o^ sao pararnetros do modelo de valor 1,44 , 1,92, 1,3 e 1 respecti vamente. 

4.2.4.2 MODELO CINETICO REACIONAL 

O modelo cinetico utilizado foi o mesmo descrito na Secao 4.2.1.2, sendo que este foi zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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primeiro modelo desenvolvido com cinetica simplificada. A escolha de uma cinetica com apenas 

uma reacao foi uma estrategia para evitar um gasto de tempo excessivo no solver do software, pois 

cadazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA lump adicional no modelo representa mais uma equacao no baianco de massa. E o desafio 

principal foi formular um modelo bifasico em CFD com transferencia de massa entre as fases 

liquida e gasosa e reacao quimica na fase liquida. Dado que o modelo com cinetica simplificada 

esteja funcionando e validado, uma mudanca na geometria ou a insercao de uma cinetica elaborada 

torna-se uma tarefa relativamente facil 

Um resume* com todas as premissas adotadas mostrando a evolucao dos modelos formulados 

e encontrado na Tabela 13. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Tabela 13 Evolueao dos modelos 

Modelo 1 

•» A velocidade da fase liquida e constante ao longo de todo o sistema reacionaL 
•» A velocidade da fase gasosa e variavel e dependente da pressao e temperatura. 
m Sera desprezado o hidrocraqueamento, a formacio de hidrocarbonetos leves e a 

sua consequente passagem para a fase gasosa. 
"» Nao ha gradientes radiais de concentracao e temperatura. 
m A vaporizacao da carga e desconsiderada. 

As reacoes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus 
poros. 

» Ha somente um grupo de reacao, a dessulfurizacao; 
*• Os coeficientes estequiometricos sao ajustados para representar o real consumo 

de hidrogenio do HDT. 
•» A temperatura e homogenea entre as tres fases; 
» Nao ha desativacao catalitica; 
m MolhabiKdade completa da partt'cula; 
» Nao Ha perda de carga. 

Modelo 2 Modelo 1 

•» A velocidade da fase liquida e constante ao longo de todo o sistema reacionaL 
•» A velocidade da fase gasosa e variavel e dependente da pressao e temperatura. 
m Sera desprezado o hidrocraqueamento, a formacio de hidrocarbonetos leves e a 

sua consequente passagem para a fase gasosa. 
"» Nao ha gradientes radiais de concentracao e temperatura. 
m A vaporizacao da carga e desconsiderada. 

As reacoes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus 
poros. 

» Ha somente um grupo de reacao, a dessulfurizacao; 
*• Os coeficientes estequiometricos sao ajustados para representar o real consumo 

de hidrogenio do HDT. 
•» A temperatura e homogenea entre as tres fases; 
» Nao ha desativacao catalitica; 
m MolhabiKdade completa da partt'cula; 
» Nao Ha perda de carga. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

—/vveiQQmaoe Q&'iase^iquiuae'OonM&me-a^ o M a w m & T e d c i u u a h 

» A velocidade da fase gasosa e variavel e dependente da pressao e temperatura. 

Modelo 1 

•» A velocidade da fase liquida e constante ao longo de todo o sistema reacionaL 
•» A velocidade da fase gasosa e variavel e dependente da pressao e temperatura. 
m Sera desprezado o hidrocraqueamento, a formacio de hidrocarbonetos leves e a 

sua consequente passagem para a fase gasosa. 
"» Nao ha gradientes radiais de concentracao e temperatura. 
m A vaporizacao da carga e desconsiderada. 

As reacoes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus 
poros. 

» Ha somente um grupo de reacao, a dessulfurizacao; 
*• Os coeficientes estequiometricos sao ajustados para representar o real consumo 

de hidrogenio do HDT. 
•» A temperatura e homogenea entre as tres fases; 
» Nao ha desativacao catalitica; 
m MolhabiKdade completa da partt'cula; 
» Nao Ha perda de carga. 

—aera ocsprgZaUO'otiiur*>^ tiiUiuviJiuUMci.ua icvca c u hua 
eonsequente passagem para a fase gasosar 

» Nao ha gradientes radiais de concentragao e temperatura. 
•» A vaporizacao da carga e desconsiderada, 
m As reacoes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus poros. 

—Ha somente um grupo de reacao, a dessulfurizae/So; 

Modelo 1 

•» A velocidade da fase liquida e constante ao longo de todo o sistema reacionaL 
•» A velocidade da fase gasosa e variavel e dependente da pressao e temperatura. 
m Sera desprezado o hidrocraqueamento, a formacio de hidrocarbonetos leves e a 

sua consequente passagem para a fase gasosa. 
"» Nao ha gradientes radiais de concentracao e temperatura. 
m A vaporizacao da carga e desconsiderada. 

As reacoes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus 
poros. 

» Ha somente um grupo de reacao, a dessulfurizacao; 
*• Os coeficientes estequiometricos sao ajustados para representar o real consumo 

de hidrogenio do HDT. 
•» A temperatura e homogenea entre as tres fases; 
» Nao ha desativacao catalitica; 
m MolhabiKdade completa da partt'cula; 
» Nao Ha perda de carga. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

^—%JS coe tiGienigs esit?qutornetr icQS" sao aj U S I U G Q S para reprE?a emur o raui• Gonauii iQ "de luutu j£cnzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA j u 

» A temperatura e homogSnea entre as trSs fases; 
—Nao ha desativagao-eatah'tiea;-

MeJkabilidade-completa da particular 
»•—Nao'Ha perda de ear-g-a. 

Modelo 3 Modelo 4 

» Existe gradientes radiais de concentragao e temperatura. 
» Liquido e Gas sao fases contmuas. (modelo de mistura); 
» Assume-se fluidos incompressiveis; 
»• 0 gas esta em escoamento turbulento e Liquido em escoamento laminar; 
» Existe reacao quimica e transferencia de massa entre as fases; 
m Meio poroso isotropico; 
•» A temperatura e homogenea entre as fases; 
» Nao ha desativagao catalitica; 
» A vaporizacao da carga e desconsiderada; 
» As zonas dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA quench nao serSo consideradas. 

r\ VglWiutlQc Qw. lilac- liqulUtl c CUilatUlllC uU'lOitgO Up tUUOU MSnPl'Ilc*1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
 I viXvl Oilm? 

•»• A velocidade da fase gasosa e variavel e dependente da pressao e temperatura. 

Modelo 4 

» Existe gradientes radiais de concentragao e temperatura. 
» Liquido e Gas sao fases contmuas. (modelo de mistura); 
» Assume-se fluidos incompressiveis; 
»• 0 gas esta em escoamento turbulento e Liquido em escoamento laminar; 
» Existe reacao quimica e transferencia de massa entre as fases; 
m Meio poroso isotropico; 
•» A temperatura e homogenea entre as fases; 
» Nao ha desativagao catalitica; 
» A vaporizacao da carga e desconsiderada; 
» As zonas de quench nao serSo consideradas. 

oCF8-rlgaptcjiiiuO U UitjFwUIrtqutMnicIlli?, a luniluynp^g l̂UlOUu'UUuew -̂icVCa e a 
sua consequente passagem para a fase gasosa. 

» Nao ha gradientes radiais de concentracao e temperatura. 
m A vaporizacao da carga e desconsiderada. 
m As reacdes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus 

poros. 
» Ha uma rede reacional para a hidrodessulfurizacao; 

Modelo 4 

» Existe gradientes radiais de concentragao e temperatura. 
» Liquido e Gas sao fases contmuas. (modelo de mistura); 
» Assume-se fluidos incompressiveis; 
»• 0 gas esta em escoamento turbulento e Liquido em escoamento laminar; 
» Existe reacao quimica e transferencia de massa entre as fases; 
m Meio poroso isotropico; 
•» A temperatura e homogenea entre as fases; 
» Nao ha desativagao catalitica; 
» A vaporizacao da carga e desconsiderada; 
» As zonas de quench nao serSo consideradas. 

do hidrogenio do HDT. 
» A temperatura e homogenea entre as tres fases; 

Nao ha desativaoao catalitisa; 
—Molhabflidade completa da particula; 

*-—Nao Ha perda-de carga. 

Modelo 4 

» Existe gradientes radiais de concentragao e temperatura. 
» Liquido e Gas sao fases contmuas. (modelo de mistura); 
» Assume-se fluidos incompressiveis; 
»• 0 gas esta em escoamento turbulento e Liquido em escoamento laminar; 
» Existe reacao quimica e transferencia de massa entre as fases; 
m Meio poroso isotropico; 
•» A temperatura e homogenea entre as fases; 
» Nao ha desativagao catalitica; 
» A vaporizacao da carga e desconsiderada; 
» As zonas de quench nao serSo consideradas. 
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4.2.5 D E S A T I V A C A O C A T A L I T I C A 

No modelo de desativacao adotado considerou-se que cada molecula de um dado composto 

precursor de coque e consumida a partir da reacao de coqueamento e gera uma molecula de coque. 

Assim, e possfvel calcuiar a variacao da massa de coque no catalisador ao longo do tempo de 

campanha a partir do consumo dos precursores. A concentracao de precursores na fase liquida, 

porem, nao e um dado de facil obtencao, e por isto, um modelo descrito por KRAUSE (2011) foi 

usados neste trabalho. Ao contrario dos produtos das reacoes de HDS, o produto da reacao de 

coqueamento nao segue com o diesel atraves do reator, mas fica retido na superficie do catalisador, 

sendo acumulado ao longo do tempo conforme Equacao (4.69). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

dCs 

- j f = AC{t)kPKC$K (4,69) 

OndezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CK, CpK sao as concentracoes de coque e precursores de coque respectivamente, AC(t) e a 

atividade catalitica e kPK e a taxa de reacao. 

0 modelo de Y A M A M O T O et al. (1988), relaciona este teor com a atividade catalitica, conforme 

Equacao (4.70). 

AC(t) = 1 - a(%K)b (4.70) 

Onde a e b sao parametros estimados a partir de dados experimentais e %K 6 o teor de coque no 

catalisador dado pela Equacao (4.71). 

%K = — (4.71) 
PL 

Onde pL e a massa especifica do oieo, PML e a massa molar do oleo, RC/H e a razao carbono-

hidrogenio dos hidrocarbonetos do 61eo e C | e a concentracao de coque na superficie do catalisador. 

Em KRAUSE (2011) foi realizado o ajuste dos parametros a, i) , k0PK e EaPK a partir dos 

dados experimentais reproduzidos no ANEXO I . Logo, neste trabalho utilizou-se os parametros de 

desativacao apresentados na Tabela 14. 

Tabela 14 Parametros de desativacao ajustados KRAUSE (2011) 
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a 0,0085 

b 1,65 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

k 0PK UOxlO7 

EaPK 50,0zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA kJ/ mol 

De acordo com os dados da Tabela 14, a atividade catalitica em funcao do tempo de 

campanha foi calculada usando a Equagao (4.67), e e apresentada na Figura 16, e como e esperado, 

ela diminui ao longo do tempo devido a deposicao de coque sobre o catalisador. No entanto, em 

curtos espagos de tempo a atividade catalitica pode considerada constante, conforme apresentado 

pela Figura 17. Assim, resolveu-se um modelo pseudo-transiente onde, para cada instante de tempo 

simulado, considerou-se a atividade catalitica constante e calculada com os pararnetros da Tabela 

14 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1.2 i 

0.2 f 

0 2 4 6 8 1 0 1 2 1 4 1 6 1 8 2 0 22 24 26 2 8 3 0 32 34 36 38 4 0 4 2 44 4 6 48 5 0 

Tempo de Campanha (meses) 

Figura 16 Atividade catalitica versus tempo de campanha 
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1.2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0.2 ; • ;• •zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA I ••• 

0 2 4 6 8 10 12 14 16 I S 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 50 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tempo de Campanha (meses) 

Figura 17 Atividade catalitica adotada versus tempo de campanha 

4.2.6 M O D E L A G E M DA ZONA D E Q U E N C H 

Os quenchs foram representados como reducoes pontuais de temperatura, ocorrendo entre 

os leitos cataliticos dos reatores e entre os reatores, caso haja mais de um, a Figura IS mostra o 

esquema do reator com seus quenchs e seu baianco. 
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Fluido do 

Quench 

Figura 18 Representacao do sistema reacional utilizado. 

As condigoes de contorno desenvolvidas a partir do esquema visto na Figura 18, na qual sao 

representados os dois reatores e seus leitos como se fossem uma tubulagao continua, interrompida 

apenas pelas injecoes de hidrogenio, com oszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA quenches, entre os leitos. 

A zona de quench foi modelada com um misturador entre a corrente de quench e a corrente 

de saida do 1 ° leito catalitico, como mostrado pela Figura 18. As Equagoes de (4.72) a (4.75) abaixo 

descrevem a zona do quench. 

Balango total de massa: q + lout + 9 outzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — hn + 9 in (4.72) 

Balanco de massa do , 

g k s . W + g0ut = 9m (4<73) 

Balango de massa do r . , , . . zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

a A _ . ~ v) + l o u t = l i n (4.74) 
gas. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

J
"Ttn fTin rTin 

l0UtCpLdT + g0utCpGdT + qCp*dT = 0 ( 4 . 7 5 ) 

Tout JT0ut 

Onde q, I e g sao os fluxos molares da corrente de alimentagao no quench, corrente liquida e 
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corrente de gases respectivamente. Os subindiceszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA in e out representam fluxos de entrada e fluxo 

de saida na zona do quench zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.2.7 CONDICOES D E CONTORNO 

Os valores numericos para todas as condicoes dos modelos desenvolvidos, assim como os 

esquemas dos reatores simulados serao apresentados no final desta secao. No entanto, de forma 

generica elas serao apresentadas a seguir. 

Como condicSes de contorno na entrada do sistema reacional para todos os modelos 

descritos acima, para z = 0 tem-se que as concentracoes de compostos sulfurados sao iguais as 

concentracoes medidas da carga, que podem variar em funcao das correntes que compoem o oleo 

processado. 

C w =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Cso (4.76) 

QV,L = Cm (4.77) 

Onde Cso e CN0 sao calculados a partir da fracao massica de enxofre e nitrogenio presentes na carga 

conforme Equacao (4.91). 

A pressao parcial de hidrogenio e igual a pressao na entrada do reator, o que e basicamente 

uma aproximacao de que o gas na entrada do reator e formado apenas por hidrogenio. Portanto, a 

pressao parcial dos demais componentes gasosos sao iguais a zero na entrada do reator. 

*2 

Em z = 0. 

% = Po (4.78) 

P i s = 0 (4.79) 

P | H 3 = 0 (4-80) 

P&_4 = 0 (4-81) 

Onde P e a pressao e o subindice Cl_4 representa os gases leves. 

A concentra9ao de Eb na fase liquida foi considerada como sendo igual aquela em equiHbrio 

com a pressao parcial na fase gasosa, conforme descrito pela lei de Henry dado pela Equacao (4.95). 
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Novamente, a concentragao dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S na fase liquida e zero na entrada do sistema reacional. 

'#2 
4 2 = ^ (4-82) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

til zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

'H2S 
1 ~ 0 (4.83) 

L _ 

Em z = 0> 

CNH3 - 0 (4.84) 

CL

C1A = 0 (4,85) 

Outras duas condigoes de contorno em z - 0 dizem respeito a temperatura de entrada e pressao 

de operagao. Onde e assumido que a temperatura e pressao de entrada do reator e igual a temperatura e 

pressao da carga de oleo, como mostrado pelas equagoes abaixo. 

T = T c a r g a (4.86) 

Em z = 0, 

P = Pcarga (4-87) 

As condigoes de contorno dos quenchs sao dados de processo, onde representam temperaturas 

de set point do sistema de controle do reator de HDT. Elas sao as temperaturas desejadas de alimentagao 

nos leitos cataliticos, dados por Tin na Equagao (4.75) mostrada anteriormente. Logo, a variavel 

manipulada usada para atingir 0 set point (sp) e 0 fluxo massico de gas do quench, q, e seu valor pode 

ser calculado novamente pela Equagao (4.75). Assim, conforme a Figura 18 as condigoes de contorno 

sao: 

T i i = Tinl (4.88) 

Tz2 - Tin2 (4.89) 

Tzs = Tin3 (4.90) 

Todas as condigoes de contorno e as especificag5es dos reatores para os 4 modelos 

desenvolvidos sao apresentados pelas Tabela 15 a Tabela 22. Assim como os esquemas dos 

processos modeiados e simulados estao apresentados pelas Figura 19 a Figura 22. 
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Tabela 15 Condicoes de contorno - rnodelo 1 

Yazao Carga 
1.90E-4 [mVh] 

1.1 E%] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

P 
1 carga 

10 [Mpa] 

Tcarga 
380 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAra 

PG 

%2 

10 [Mpa] 

pG zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
rH_S 

0.0 [Mpa] 

Modelagem Matematica zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

CARGA+H2 

r LEITO 

*CZ. z=66<5cm 

H,+ H,S 

Figura 19 Esquema do reator siraulado ~ modelo 1 



Tabela 16 Condicoes de contorno - modelo 2 

Vazao Carga 
4500 [m3/h] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

WS,L 

1,1 [%] 

™N,L 

0,012 [%] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

w O F , L 
6,1 [%] 

3,2 [%] 

9 i [%] 
y,j L ' "J 

22,1 [%] 

WNT,L 

17,8 [%] 

40,2 [%] 

P 
'carga 

10 [Mpa] 

Tcarga 
380 TO 

p G 10 [Mpa] 

n C p G p G 

rH 2 sj r N H s , t * c l 4 

0 [Mpa] 

382 TO 

386 TO 

7*IJJ3 

391 TO 

Modelagem Matematica zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

CARSft + H, 

QUENCH 1 

i° LEiTO 

1" REATOR 

r IE1TO 

21 

Z2 

QUENCH 3 

r LEITO 

2" REATOR 
Tin-3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

r tgrro 

22 

Figura 20 Esquema do reator simulado - modelo 2 
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Tabela 17 Condicoes de contorno - modelo 3 

Vazao Carga 
4500 [m3/h] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

wBTiL 

0.12 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA[%] 

0.23 [%] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

WDBT,L 
0.35 [%] 

WDMDBT,L 
0.41 [%] 

^carga 
10 [Mpa] 

^Carga 
380 E°C] 

pG 10 [Mpa] 

pG 0 [Mpa] 

Tinl 
382 TO 

386 [°C] 

Tins 
391 r°c] 

Modelagem Matematica 

1" IEITO 

2" REATOR 

Tirt3 

2" LESTO 

22 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Z3 

H2+H2S 

Figura 21 Esquema do reator simulado - modelo 3 



Tabela 18 Condicoes de contorno - modelo 4 

Vazao Carga 
4500 [mMi] 

1.1 E%] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

^carga 
10 [Mpa] 

Tcarga 
380 r c ] 

pG 10 [Mpa] 

pG 
^H2S 

0 [Mpa] 

Tint 
382 [°C] 

386 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tln3 
391 E°c] 

Modelagem Matematica 

Figura 22 Esquema do reator simulado - modelo 4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Tabela 19 Especificacoes do Reator - Modelo 1 

Relacao Ha/Oil [NraVkg] 
1.090 

0.90 
WHSV 

0.90 

Diametro do leito [cmj 
3.0 

Comprimento do leito [cm] 
66.5 

DiSmetro da particula [mm] 
1.65 

Porosidade da particula 
0.45 

Densidade do leito [g/cm3] 
0.42 

Tabela 21 Especificacoes do Reator - Modelo 3 

Diametro do reator 
3.0 m 

Altura Z l 
1.56 m 

AlturaZ2 
5.94 m 

Altura Z3 
12.0 m 

Altura Z4 
18.1 m 

Diametro da particula 
1.72 mm 

Porosidade da particula 
0.52 

Densidade do leito 
0.34 g/cm3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Modelagem Matematica 

Tabela 20 Especificacoes do Reator - Modelo 2 

Diametro do reator 
3.0 m 

Altura Zl 
1.56 m 

Altura Z2 
5.94 in 

Altura Z3 
12.0 m 

Altura Z4 
18.1 m 

Diametro da particula 
1.72 mm 

Porosidade da particula 
0.52 

Densidade do leito 
0.34 g/cm3 

Tabela 22 Especificacoes do Reator - Modelo 4 

Diametro do reator 
3.0 m 

Altura Z l 
1.56 m 

Altura Z2 
5.94 m 

Altura Z3 
12.0 m 

Altura Z4 
18.1 m 

Diametro da particula 
1.72 mm 

Porosidade da particula 
0.52 

Densidade do leito 
0.34 g/cm3 
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4.2.8 PROPRIEDADES FISICAS E PARAMETROS DO MODELO 

Como o oleo diesei e uma mistura de diversos tipos de hidrocarbonetos e heterocompostos, 

e possivel considerar que os compostos sulfurados, nitrogenados, aromaticos, olefinas e craqueaveis 

possuem propriedades (massa especifica e massa molar) similares as da mistura. Assim, e possivel 

calcular a sua concentracao na fase liquida a partir da sua fracao massica wi, mais facilmente 

determinavel por meio de metodos iaboratoriais utilizados no dia a dia de uma refinaria, conforme 

Equagao (4,91). 

OndezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA pl, PML e wt sao, respectivamente, a massa especifica do liquido. o peso molecular e a fragao 

massica do componente i , 

A massa especifica do oleo nas condigoes de processo pode ser determinada pela correlagao 

de Standing-Katz como mostrado em A H M E D (1989), conforme Equagao (4.92) abaixo, na qual 

po representa a massa especifica em kg/m 3 a 15,6°C e 1 atm. 

respectivamente. 

A influencia da pressao na massa especifica pode ser estimada a partir da Equagao (4.93), 

na qual P e a pressao em psia. E a variagao da massa especifica com relagao a temperatura e descrita 

pela Equagao (4.94), na qual Tea temperatura em °R. 

(4.91) 

pL = po + App - ApT (4.92) 

Onde App e A p r sao as influ^ncias da pressao e da temperatura sobre a massa especifica do oleo 

(4-93) 
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A p r = [0.0133 + 152.4(p 0 +zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA _pP)-
2AS)(T ~ 520) 

- [ S . l x l O - 6zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
 (494) 

- 0 . 0 6 2 2 x l 0 - ° - 7 6 4 ^ + A ^ > ] (T ~ 520) 2 

O baianco de massa para a fase gasosa esta baseado na consideracao de que o equilibrio 

liquido-gas pode ser descrito pela lei de Henry, conforme Equacao (4.95). 

Onde vM e o volume molar dos gases na condicao padrao e p L e a massa especifica na condicao de 

operacao e ki e a solubilidade do componente / do gas no liquido. 

O calculo do coeficiente de solubilidade do hidrogenio em funcao da temperatura e dado a partir 

da Equacao (4.96) (KORSTEN e HOFFMANN, 1996). 

T 1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
&H2 - «o + axT + a 2 — + a3T

2 + a 4 (4.96) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
P20 P20 

Onde T e a temperatura em °C, p 2 u e a massa especifica do liquido a 20°C em g/cm3 e a solubilidade 

e dada em (Nlm)/[(kg6ieo)iMPa)]. 

As constantes sao (KORSTEN e HOFFMANN, 1996): 

a 0 = -0.559729 a 3 = 1 .94593xl0" 6 

a i - - 0 . 4 2 9 4 7 x l 0 " 3 a 4 = 0.835783 

a 2 = 3 .07539xl0~ 3 

Para o sulfeto de hidrogenio, a solubilidade e calculada pela Equacao (4.97), na qual Tea 

temperatura em °C e a solubilidade e dada em (NLH2S)f[(kgoko)„(MPa)]. 

XH%S = exp(3.367 - 0.008477/) (4.97) 

O coeficiente de transferencia de massa gas-liquido kf e calculado pela correlacao (4.98), 
L . 

conforme publicado por GOTO e SMITH (1975) na qual G e o fluxo de massa da fase liquida, / r e 

a viscosidade do liquido em cP e D f e a difusividade molecular do componente / na mistura liquida. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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As constanteszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA at e a2 sao funcdes do diametro das particulas de catalisador. Como neste trabalho 

o diametro medio dos pellets (2mm) e muito similar ao utilizado por KORSTEN e HOFFMANN 

(1996), utilizou-se os rnesmos valores para as constantes, a± = 7 c m " 1 ' 6 e a2 = 0.4. A sensibilidade 

dos resultados a estas constantes e muito pequena, portanto a consideragao nao leva a erro 

significativo. 

A dependSncia da viscosidade dinamica do liquido com a temperatura pode ser estimada a partir 

da Equagao (4.99) publicado por REID et al, (1987). A constante cl e determinada a partir da Equagao 

(4.100). 

HL = 3 . 1 4 1 x l 0 i O ( T - 46Q)-3A44(log1QAP0cl (4.99) 

c l = 1 0 . 3 1 3 [ / o ^ 1 0 ( T - 460)] - 36.447 (4.100) 

Onde Tea temperatura em °R, API e a densidade do oleo em °API e fi e a viscosidade em cP. 

A difusividade molecular Df do soluto / na mistura, em m2/s e calculada a partir da Equagao 

(4.101), correlagao de Tyn-Calus conforme publicada por REID et al, (1987). Para os calculos, foi 

assumido que os compostos sulfurados, nitrogenados, olefinas e aromaticos possuem as mesmas 

propriedades da mistura que forma o oleo, tais como: densidade, massa molar, viscosidade, 

difusividade e volume molar. Quando os componentes sao substancias reais, os dados usados foram 

os da propria substancia. 

^ 0 . 2 6 7 

D[ = 8.94x10-°-^^ (4.101) 

Onde T e a temperatura e m K e ^ e a viscosidade em cP, vtQO volume molar do componente i e 

vL e o volume molar do oleo. 

Tanto o volume molar do solutozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Uj quanto o da mistura vL podem ser calculados a partir da 

Equagao (4.102) PERRY e GREEN, (1984), na qual os volumes molares sao dados em cm 3 /mol. 
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v = 0.285U, 1 - 0 4 8 (4.102) 

Os volumes molares criticos vc dos solutos gasosos,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2 e H2S, sao tabelados e disponiveis 

na Hteratura. Foram utilizados os valores de 0,3009 cm 3/mol para 0 H2 A I R LIQUIDE e de 0,349 

cm 3/mol para o H2S CONCOA (2011), Os demais componentes sulfurados e nao sulfurados usados 

no modelo descrito na Secao 4.2.3.2, tais como: DBT, DHBT, BPH, CHB, DMDBT, DMBPH e 

DMCHB tiveram suas propriedades obtidas a partir do banco de dados do software comercial 

ASPEN PLUS®. As propriedades do diesel foram obtidas pela correlacao de Riazi-Daubert 

(KORSTEN e HOFFMANN, 1996), conforme Equacao (4.103). 

vc = PML • 7 . 5 2 1 4 x l 0 - 3 T 5 0 %

0 - 2 8 9 6 d 6 0 " 0 ' 7 6 6 (4.103) 

Onde Tso% e a temperatura com 50% evaporados pelo metodo A S T M D-86 em °R, d6Q e a 

densidade do liquido a 60°F e PML e a massa molar do oleo diesel. 

O coeficiente de transferencia de massa Hquido-solido e calculado a partir da correlacao de 

Krevelen-Krekels (FROMENT e BISCHOFF, 1990), Equacao (4.104). 

kf ( GL \ V z / pL ^ 3 

= 1.8 IzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAT ~ T TzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1 (4-104) 
D[as ' \asnLJ \pLD} 

Onde as e a area especifica do leito catalitico em m' 1 (m 2/m 3), D[ e a difusividade do componente 

i no oleo, pL e a massa especifica do oleo, pl e a viscosidade do oleo e C L e o fluxo massico 

superficial. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

dp 

Onde dp e 0 diametro medio das particulas do catalisador e $ e a porosidade do leito, que no caso 

estudado e de 40%, valor tipico para carregamento denso. 

A capacidade calorifica do oleo diesel nas condicSes de operacao foi calculada a partir da 

Equacao (4.106) ALVAREZ e ANCHEYTA (2008). 
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CpL = 4.1868 
0.415 

+ 0.0009(T - 288.15) (4.106) 

Onde po e a massa especifica do liquido a 60°F (aproximadamente 15,6 °C) e T 6 a temperatura em 

Kelvin. 

Finalmente, o efeito da molhabilidade da particula sobre a taxa de reagao e dada pela 

Equagao (4.107), conforme (SATTERFIELD, 1975) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 1 / 4 

kzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA /T = ^ ( 4 J 0 7 ) 

Onde GL e o fluxo massico superficial k a p v e a taxa de reagao aparente e kin e a taxa de reagao 

intrinseca. 

Sabe-se que a conversao em reatores "trickle bed" depende fortemente da efici6ncia de 

molhagem, logo, esta equagao calcula a taxa de reagao aparente a partir do seu valor intrinseco. 

Onde A e B constantes dadas por SATTERFIELD (1975) e GL e o fluxo massico superficial do 

reator. A equagao fornece valores de kapp/kin> 0.7-1-0 para reatores industrials e kappfkin=0A2-

0.6 para reatores de bancada. 

Todas as foram realizadas em servidores Dell PowerEdge R420 com as seguintes especificagoes 

tecnicas: 

4.2.9 MATERIALS E METODOS 

Tabela 23 Especificacoes tecnicas do servido 

Processador Intel® Xeon® E5-2400 8 nucleos 

Memeria R A M 16GB 

Armazenamento SATA 3,5" de 500GB 

Sistema Operacional Windows Server 2008 
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Para resolver os modelos desenvolvidos neste trabalho tinha-se que resolver um sistema de 

equacoes diferenciais parciais em fimcao do tempo e da posicao axial do reator. Entretanto 

considerou-se a atividade catalitica constante em cada rnes, assim os modelos em questao sao do 

tipo pseudo-transiente com atividade catalitica frxa para cada simulacao. 

O metodo numerico utilizado para resolucao do sistema algebrico diferencial foi o ODE15s do 

pacote computacional M A T L A B . Ele baseia-se numa metodologia de passo quasi-constante 

implementada em termos de diferencas atrasadas de Klopfenstein-Shampine. Metodo que faz parte 

da familia de problemas chamados de (NDFs)zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA "numerical differentiation formulas"( SHAM PINE 

eREICHELT(1997). 

Para o INTEL FORTRAN fez-se uso da rotina de dominio publico DASSL que pode encontrada 

em netlib.org. Nesta rotina, as derivadas sao aproximadas pelo metodo (BDF) "backward 

differentiation formulae" e geram um sistema nao linear em cada passo de integracao que e 

resolvido pelo metodo de Newton (PETZOLD, et al, (1989). 

Os dados experimentais e dados de planta de processo usados para a comparacao neste foram 

retirados dos trabalhos KORSTEN e HOFFMANN (1996), esses foram usados para verificacao da 

validades equacoes e correlacoes usadas nos modelos desenvolvidos. Os dados do trabalho de 

KRAUSE (2011) e dados de planta de processo foram utilizados para corroboracao da validade dos 

modelos implementados. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.2.10METODOLOGIA D E R E S O L U C A O DOS M O D E L O S 

Em cada modelo desenvolvido usou~se uma metodologia diferente para sua resolucao, as Figura 23 

a Figura 26 apresentam de forma esquematica a logica utilizada para a resolucao dos 4 modelos 

desenvolvidos. Fale ressaltar que todas as propriedades fisicas do oleo e dos gases sao recalculadas 

em cada passo de integracao do modelo, dado que a temperatura e pressao variam ao longo do 

reator. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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>
 1

 I Ml . 

Entrada de dados zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
HI • •  I -

Calculo das 

Concentracoes de equili'brio 

na interface gas-solido 

calculo: 

propriedades do oleo 

propriedades dos gases 

Constante de Henry 

Coeficientes de transferencia de massa 

Taxa de reacao HDS 

Resolver sistema 

Algebrico-diferenciai 

impressao de resultados 

Figura 23 Metodologia de resolucao - modelo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Entrada de dados 

Calculo das 

Concentrates de equili'brio 

na interface gas-solido 

Impressao de N 
resultados 

calculo: 

propriedades do oleo 

propriedades dos gases 

Constante de Henry 

Coeficientes de transferencia de massa 

Taxa de reacao HDS 

Resolver sistema 

Algebrico-diferenciai 

Calculo da 

vazlo de gas dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA quench 

Figura 24 Metodologia de resolucao - modelo 2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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PRO!! zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

|  zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

"Lumpping"  HDT 

Calcuio das 

Concentracoes de equilibrio 

na interface gas-solsdo 

calcuio: 

propriedades do oleo 

propriedades dos gases 

Constants de Henry 

Coeficientes de transferencia de massa 

Rede reactonal HDS 

Resolver sistema 

Algebrico-diferencia! 

Calcuio da 

vazao de gas dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA quench zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Figura 25 Metodologia de resolucao - modelo 3 

Objetivos e dominios 

Geometria 

(Ansys ICEM e Design modeler) 

1 Malha 

J (Ansys ICEM e meshing) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
* . . . . > 

Oefinicoes fisicas 

(CFX-Pre) 

Solugao 

{CFX-Solver} 

Analise de Resultados 

(CFX-Post) 

Figure 26 Metodologia de resolu^ - modelo 4. Adaptado de RANADE e GUNJAL (2007), ANSYS (2009a) 
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO 

Nesta secao apresenta-se o estudo dos modelos 1-D desenvolvido no Matlab/FORTRAN e modelo 

fluidodinamico computacional empregando a modelagem matematica descrita no capitulo 4. Logo, 

a discussao dos resultados sera dividida da seguinte forma; 

* Modelo unidimensional baseado no trabalho de KORSTEN e HOFFMANN (1996), 

validado com dados experimentais e considerando as seguintes premissas: A velocidade da 

fase liquida e constante ao longo de todo o sistema reacional; a velocidade da fase gasosa e 

variavel e dependente da pressao e temperatura; foi desprezado o hidrocraqueamento, a 

formagao de hidrocarbonetos ieves e a sua consequente passagem para a fase gasosa; nao 

ha gradientes radiais de concentragao e temperatura; a vaporizagao da carga e 

desconsiderada e as reagoes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos 

seus poros. 

• Modelo unidimensional com pararnetros cineticos retirados do trabalho de ALVAREZ e 

ANCHEYTA (2008), validado com dados de planta de processo e considerando as seguintes 

premissas; As vazoes volumetricas das fases liquida e gasosa variam devido as mudangas 

de temperatura, pressao, taxa de reagao qufmica e transferencia de massas entre as fases; 

sera considerado cinco grupo de reagoes tais como: hidrodessulfurizagao, 

hidrodesnitrogenagao, hidrodesaromatizagao; saturagao de olefinas e hidrocraqueamento; 

nao ha gradientes radiais de concentragao e temperatura; a vaporizagao da carga foi 

desconsiderada e as reagoes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos 

seus poros, 

• Modelo unidimensional com pararnetros cineticos retirados do trabalho de FROMENT 

(2008), validado com dados de planta de processo e considerando as seguintes premissas: 

As vazoes voiumetricas das fases liquida e gasosa variam devido as mudangas de 

temperatura, pressao, taxa de reagao quimica e transferencia de massas entre as fases; 

modelo com rede reacional de enxofre conforme descrito na Segao 4.2.3.2 considerando o 

efeito da composigao da carga nos pararnetros reacionais do modelo; nao ha gradientes 
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radiais de concentracao e temperatura; a vaporizacao da carga e desconsiderada e as 

reacoes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos sens poros. 

Modelo tridimensional desenvolvido em CFD com o pacote comercial ANSYS CFX com 

parametros cineticos retirados do trabalho de KORSTEN e HOFFMANN (1996) valtdado 

com dados de planta de processo e considerando as seguintes premissas: as quatro secoes 

de leito foram simuladas individualmente, sendo que o resultado na saida do leito 1 foi posto 

como condicao de contorno do leito seguinte: liquido e gas sao fases continuas. (modelo de 

mistura); escoamento em regimezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA "Trickle bed"; as particulas do catalisador estao 

completamente molhadas; assumern-se fluidos incompressiveis; o gas esta em escoamento 

turbulento e o liquido em escoamento laminar; ocorre transferencia de massa entre as fases 

de acordo com as correlacoes descritas na Secao 4.2.8; o meio poroso e isotropico, 

propriedades nao mudam com a direcao do escoamento e a vaporizacao da carga e 

desconsiderada. 
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5.1 Modelo 1 

Este primeiro modeio tern como objetivo geral avaJiar principaimente a validade das correlagoes 

descritas na Segao 4.2.8, pois estas mesmas correlagoes foram usadas nos demais modelos, alterando 

somente o modelo cinetico adotado. Uma boa concordancia do modelo aos dados experimentais sugere 

que tanto o modelo quanto as correlagoes sao apropriadas. Logo, para a validagao usou-se os dados 

experimentais do trabalho desenvolvido por KORSTEN e HOFFMANN (1996) assim como os dados 

reacionais e de processos. A Tabela 24 apresenta essas informagoes. 

Tabela 24 Especificagoes do Reator e condigoes iniciais 

Vazao Carga [mVh] 1.90E-4 

Teor de enxofre [%] 1.1 

Pressao [Mpa] 
10 

Temperatura [°C] 
380 

Relagao H2/Oii [Nm3/kg] 
1.090 

0.90 
WHSV 

0.90 

Diametro do leito [cm] 
3.0 

Comprimento do leito [cm] 
66.5 

Diametro da pariicula [mm] 
1.72 

Porosidade da particula 
0.5 

Densidade do leito [g/cm3] 
0.34 

Primeiramente e importante ressaltar que nao ha nenhum dado experimental na literatura 

com medidas de concentragao ou fragao massica no interior do reator de HDT, ja que o mesmo 

opera em condigoes muito severas, tai como pressoes elevadas. Logo, so tem-se medigoes de 

concentragao na entrada e na saida do reator. As medigoes internas disponiveis sao somente de 

temperatura e pressao. 

Na Figura 27 esta representado o comportamento da concentragao de enxofre no liquido e 

na superficie do catalisador em fungao da posigao axial z no reator. Pode-se ver tambem que o 

modelo adotado previu bem ao dado experimental como visto pelo grafico. E tambem pode-se 

concluir que o coeficiente de transferencia de massa para o componente sulfurado e muito maior 

que sua taxa de reagao, ja que as curvas estao sobrepostas. Assim, logo que a reagao ocorre, 
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rapidamente tem-se a difusao do componente sulfurado entre a superficie do catalisador e o seio 

da soiupao liquida. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

40 | •• •zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA •  Experimental (KORSTEN eHOFFMANN> 1996) 
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Figura 27 Concentracao enxofre ao longo do reator 

As Figura 28 e Figura 29 mostram as concentracoes na fase liquida para ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2 e FkS no oleo 

e na superficie do catalisador ao longo do reator. Estes dois componentes apresentam uma 

significativa diferenca entre suas concentrates nas fases liquidas e solida. O baianco entre a taxa 

de reacao e 0 coeficiente de transferencia de massa e 0 que determina a forma global das curvas. A 

concentracao de H2S cresce rapidamente e a de H2 decresce, este fato e devido a alta taxa de reacao 

na parte inicial do leito catalitico. Dado que a reacao de HDS e inibida porzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S, este efeito de 

inibicao deixou a reacao mais lenta ate um ponto em que 0 coeficiente de transferencia de massa 

ficou significativamente maior e as curvas se uniram na parte final do reator. Pode-se ver tambem 

que 0 modelo conseguiu prever de forma bem satisfatoria o dado experimental da concentracao de 

enxofre na saida do reator conforme Figura 29. 
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Figura 29 Perfil de Concentra$ao de HzS e Pressao parcial em funcao da posicao 
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Analisando as Figura 28 e Figura 29 pode-se questionar o comportamento da concentracao de 

hidrogenio dado que sua concentracao aumenta ao longo de quase todo o reator, mas numa analise 

mais criteriosa, pode-se conclu ir que mais hidrogenio e transferido da fase gasosa para a liqu ida do 

que seu consumo devido a reacao. Ass im, apesar da reacao., a concentracao de hidrogenio no liqu ido 

aumenta ao longo do reator. 

A Figu ra 30 apresenta os resultados do balanco de massa do componentezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S na fase liqu ida 

em funcao da posicao axial no reator. E la mostra as curvas de taxas de transferencia de massa da 

superficie do solido para 0 liqu ido,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ksas(C L — C s)f da fase liqu ida para a fase gasosa, 

kLaL(CG/ H — C L ) e a taxa de reacao para 0 componente H2S. Valores positivos indicam que esta 

havendo acumulo de massa no liqu ido e vice-versa. Pode-se notar que, conforme esperado, as 

curvas de taxa de reacao e taxa de transferencia para 0 liqu ido sao identicas e positivas, pois 

conforme premissa, nao ha acumulo de massa na superficie do catalisador e 0 H2S e u m produto da 

reacao. A transferencia e negativa, mostrando que 0 H2S produzido e transferido para o gas 

conforme era esperado. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 30 Taxas de reacao e transferencia de massa da fase liqu ida para o H 2 S 

Analogamente, a Figura 31 apresenta os resultados do balanco de massa do componente H2 

na fase liqu ida , E la tambem mostra as curvas de taxas de transferencia de massa da superficie do 

solido para 0 liqu ido, ksas(C L - C s ) , da fase liqu ida para a fase gasosa, kLaL(CG/ H - C L ) e a 

taxa de reacao para o componente H2. Pode-se verificar que as curvas para 0 Hi tern u m 
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comportamento inverso ao apresentado pela Figura 30 para ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H 2S; algo que ja era esperado, dado 

que o hidrogenio e um reagente e 0 acido sulfidrico e um produto. As curvas de taxa de reacao e 

taxa de transferencia para 0  Iiquido sao identicas e negativa, dado 0  H2 e um reagente. A 

transferencia do gas para 0 Hquido e positiva, mostrando que 0  H 2 e transferido para 0 iiquido a 

medida que ele e consumido pela reacao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 31 Taxas reacao de transferencia de massa da fase liquida para o H 2 

A taxa de transferencia global, representa 0 acumulo de massa na fase liquida, conforme 

mostrado pela Figura 32. As curvas do H 2S e H 2 sao dadas pelo somatorio das curvas de zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

ksas(CL — C 5 ) e kLaL(CGftl — Ch) nas Figura 30 e Figura 31 respectivamente. Assirn, pela 

Figura 32 pode-se concluir que para 0  H2 e transferido do gas para 0 Iiquido rnais rapidamente do 

que e consumido pela rea?ao quimica dado que sua curva e positiva. Isto explica o comportamento 

da Figura 28 onde a concentracao de hidrogenio aumenta no Iiquido apesar do seu consumo. 

Para o H2S tem-se um comportamento inverso ao do Fb,ou seja, 0  H2S e transferido da fase 

liquida para a fase gasosa mais rapidamente do que e produzido pela reacao quimica dado que sua 

curva e negativa. Isto esclarece 0  comportamento da Figura 29 dado que a concentracao de H2S 

diminui no Iiquido apesar da sua producao. 
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Figura 32 Taxa global transferencia de massa da fase liquida 
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A Figu ra 33 apresenta a vazao massica total da fase liqu ida e da fase gasosa em funcao da 

posicao axial no reator. Nesta figu ra pode-se notar que as curvas sao complementares, ou seja. o 

seu somatorio gera uma reta, conforme Figura 34. Logo, pode-se conclu ir que a massa e transferida 

de uma fase para a outra, no entanto, a vazao massa total e constante no interior do reator. 
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Figura 33 Vazao massica das fases liquida e gasosa 
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Figura 34 Vazao massica total no interior do reator 

5.1.1 Efeito da razao de alimentacao gas/oleo 

O grafico do teor de enxofre na saida do reator era funcao da razao de alimentacao gas/oleo e 

apresentada na Figura 35 para dois valores distintos de velocidade espacial. 

20 

0.5 0.7 0.9 1.1 1.3 1.5 1.7 1.9 2.1 2.3 2.5 

Razao Gas/6teo ( NmVkg) 

Figura 35 Efeito da razao gas/oleo na dessulfurizacao 
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Como pode ser visto a partir da Figura 35, a razao de gas / oleo tern u m forte efeito sobre o 

teor de enxofre fina l do produto liqu ido. A hidrodessulfurizacao e inib ida porzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S que e u m produto 

da reacao. Ass im, 0 excesso de hidrogenio e importante para evitar a inib icao da reacao devido ao 

H2S. Logo, com o aumento da razao gas / oleo, a concentracao de H2S d iminu i e como resultado 

tem»se u m incremento na remocao de enxofre. A lem disso, a dilu icao do H2S causa u m aumento 

do flu xo de gas que eleva a transferencia de massa entre as fases. Neste caso, pode»se esperar que 

o hidrodesaromatizacao seja melhorada como tambem 0 hidrocraqueamento, pelo aumento da razao 

gas / oleo. 

M m ) 

Figura 36 Teor de enxofre e concentracao dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H 2 S ao longo do reator 

A Figura 36 apresenta 0 teor de enxofre e a pressao parcial de acido su lfidrico ao longo do 

reator. Nela pode-se visualizar que a pressao parcia l de H2S aumenta ao longo do reator, e a taxa 

de dessulfurizacao e maior com o aumento da razao gas/oleo. Pode-se notar que para altos vaiores 

de razao gas/oleo, 0 modelo nao prev6 bem a pressao parcial de FhS, isto advern do uso da lei de 

Henry que so e perfeitamente va lida para baixas concentracoes de soluto. Entretanto, nos casos 
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seguintes razoes abaixo de 1.0 Nm3/kg0ieo sao utilizados, ja que este valor e usado na industria e e 

suficiente para prevenir a desativacao catalitica. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.1.2 Efeito da Pressao 

0 grafico do teor de enxofre na saida do reator em funcao da pressao inicial e apresentada 

na Figura 37, a curva foi comparada com dados experimentais de KORSTEN e HOFFMANN 

(1996). 

Como a ordem da reacao em relacao ao hidrogemo e maior que zero, a conversao do 

organico sulfurado aumenta com a pressao. A Figura 37 ilustra que a concentracao final de enxofre 

reduz com o aumento da pressao e que para pressoes superiores a 18 Mpa praticamente nao ha 

variagao na concentracao do enxofre, assim o efeito da pressao pode ser negligeneiado. 
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5.1.3 Ef e i t o da t e m pe rat ura 

U ma boa analise para a validacao do modelo e verificar a influencia da temperatura sobre as 

variaveis de interesse, visto que a temperatura afeta a maioria dos par&rnetros e cor rela tes usadas 

no modelo. N a Figura 38 esta ilustrado o teor de enxofre e a concentracao dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S na saida do reator 

em funcao da temperatura de alimentacao. Pode-se ver que o modelo conseguiu prever 

relativamente bem o teor de enxofre residual e a concentracao de H2S para u ma faixa de temperatura 

bastante ampla. Como era de se esperar, 0 aumento da temperatura afeta fortemente 0 grau de 

dessulfurizacao do oleo. For outro lado a concentracao de H2S formado tern pouca sensibilidade 

com relacao a temperatura. 
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Figura 38 Influencia da temperatura na hidrodessulfurizacao 
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5.2 Modelo 2 

A motivacao para a elaboracao deste modelo foi a cinetica simplificada adotada pelo modelo 

anterior, que apresentava somente a reacao de hidrodessulfurizacao. Conforme descrito na secao 

4.2.2, este modelo tern 9 reacoes e 14zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA lumps. Aqui buscou-se um maior detalhamento das reaves 

envolvidas num reator de HDT. As correlacdes foram as mesmas ja corroboradas pelo Modelo 1. 

Os dados experimentais usados para a validac&o deste modelo foram de uma unidade real de 

hidrotratamento de diesel, chamada aqui de U-01, de uma importante refinaria brasileira. A unidade 

U-01 e usada para o tratamento de correntes como o diesel de destilacao e o gasoieo de Coque. As 

Tabela 16 e Tabela 20 na Secao 4.2.2 apresentaram as principals caracteristicas da unidade. 

A Figura 39 apresenta o teor de enxofre e a perda de carga da unidade em funcao da posicao 

axial. Comparando os resultados do modelo com os dados de planta pode-se ver que a aderencia foi 

bastante satisfatoria na previsao do teor final de enxofre como tarnbem da perda de carga. Assim 

pode-se concluir que a cinetica de Langmuir - Hinshelwood usado para a hidrodessulfurizacao e 

apropriada para tal, como foi sugerido por CHOWDHURY, et al (2002). O modelo para a perda 

de carga no reator tarnbem apresentou um bom resultado conforme indicado por LARKINS, et al 

(1961). 

6.40 

Figura 39 Teor de enxofre e perda de carga atraves do reator 
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D iferentemente do modelo simulado semzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA quench, A Figura 40 exibe a temperatura em 

funcao da posicao axial no reator. E ia ilustra tres quedas buscas de temperatura exatamente nas 

secoes de quench, que foi modelado de forma pontual. O delta negativo de temperatura nas secoes 

dos quench e usado no controle da temperatura da reacao evitando desativacao excessiva do 

catalisador. 

Os dados experimentais mostrados referem-se as temperaturas medias em varias cotas de 

altura dentro do reator, mostrado na Figura 20. Aqu i tambem pode-se observar que o modelo esta 

coerente com os dados de planta, dado que o perfil de temperatura esta em conformidade com os 

dados do reator industria l. Pela Figura 40 tambem pode-se notar u ma rapida elevacao na 

temperatura no primeiro e segundo leito, o que tambem esta coerente com a teoria, ja que nos metres 

iniciais do reator as taxas das reacoes sao mais elevadas e liberam mais caior. E finalmente pode-

se conclu ir que os calores de reacao propostos por A L V A R E Z e A N C H E Y TA (2008) e 

B H AS KAR, et al. (2004) sao adequados devidos aos mesmos resultados. 
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Figura 40 PerfJl de temperatura ao longo do reator 

A seguir apresenta-se u ma analise das demais variaveis relevantes ao reator de H D T, sendo 

que nao se tern dados experimentais para corroborar os valores encontrados, pode-se analisar sobre 

o comportamento das curvas presentes nas Figura 44 a Figura 49. 
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A Figura 41 apresentazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA os resultados do balanco de massa do componentezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H 2S na fase 

liquida em funcao da posicao axial no reator. Ela mostra as curvas de taxas de transferencia de 

massa da superficie do solido para o Iiquido,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ksas(CL - Cs), da fase liquida para a fase gasosa, 

kLaL(CG/H ~ Cl) e a taxa de reacao para 0  componente H 2S, Pode-se notar que conforme 

esperado, as curvas de taxa de reacao e taxa de transferencia para o Iiquido sab identicas e positivas, 

dado que nao ha acumulo de massa na superficie do catalisador e o H 2S e um produto da reacao. A 

transferencia do Iiquido para o gas e negativa, mostrando que o H2S produzido e transferido para 0  

gas conforme tarnbem era esperado, 
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Figura 41 Taxas de reacao e transferencia de massa da fase liquida para o H 2 S 

Analogamente, a Figura 42 apresenta os resultados do balanco de massa do componente H2 

na fase liquida. Ela tarnbem mostra as curvas de taxas de transferencia de massa da superficie do 

solido para o Hquido, ksas{CL — C 5 ) , da fase gasosa para a fase liquida, kLaL(CG/H — CL) e a 

taxa de reacao para o componente H 2 . As curvas de taxa de reacao e taxa de transferencia para 0  

Iiquido sao identicas e negativa, dado o H 2 e um reagente. A transferencia do gas para 0 Iiquido e 

positiva, mostrando que o Fb e transferido para o Iiquido a medida que ele e consumido pela rea?ao. 
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Figura 42 Taxas de reacao e transferencia de massa da fase liqu ida para o 

A taxa de transferencia global, representa o acumulo de massa na fase liqu ida , conforme 

mostrado pela Figura 43. As curvas do FhS ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2 sao dadas pelo sornatorio das curvas de zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

ksas(C L — C 5 ) e kLaL(CG/ H — C L) nas Figura 41 e Figura 42 respectivamente. For esta figu ra 

pode-se ver que ate 6,0 m, o H2 e transferido do gas para o liqu ido mais rapidamente do que e 

consumido pela reacao qu fmica dado que sua curva e positiva. E de 6,0 m em diante, a curva torna-

se negativa. lsto explica 0 comportamento da Figura 44 onde ate 6,0m a concentracao de hidrogenio 

aumenta no liqu ido e a partir dai, ele d imitiu i. 

Para 0 H2S tem-se u m comportamento inverso ao do H 2 , ou seja, 0 H2S e transferido da fase 

liqu ida para a fase gasosa mais rapidamente do que e produzido pela reacao qui mica dado que sua 

curva e negativa em praticamente todo o leito reacional. Isto explica o comportamento da outra 

Figura 45 onde a concentracao de H2S d iminu i no liqu ido apesar da sua producao. 
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Z(m) 

Figura 43 Balaco global de massa para a fase liquida 

A Figura 44 mostra a concentracao de H? na fase liquida e a pressao parcial de hidrogenio 

em funcao da posicao axial do reator. Nesta figura pode-se ver que ate 6,0ra a concentracao de 

hidrogenio aumenta no Iiquido e a partir dai, ela diminui. E Figura 45 exibe a concentracao dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H 2S 

na fase liquida e a pressao parcial do H 2S em funcao da posicao axial do reator. O aspecto de degrau 

na pressao parcial do acido sulfidrico e causado pela adicao de H2 nozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA quench reduzindo a pressao 

parcial dos demais gases presentes. 
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7.0 

Figura 44 Perfil de Concentracao e Pressao parcial dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H 2 em funcao da posicao 
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Figura 45 Perfil de Concentracao dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S e Pressao parcial em funcao da posicao 

A Figura 46 exibe a vazao massica total da fase liqu ida e da fase gasosa em funcao da 

posicao axia l no reator. Conforme a Figu ra 47, o sornatorio destas curvas nas secoes dos leitos 

cataliticos gera uma reta. E os acrescimo pontuais de massa e devido aozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA quench que injeta 

hidrogenio para resfriar 0 reator. Logo, pode-se conclu ir que a massa e transferida de uma fase para 

a outra, no entanto, a vazao massa total e constante. 
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igura 46 Vazao massica das fases liquida e gasosa 
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Nas Figura 48 e Figura 49 sao apresentados os perils de concentracao dos componentes ao 

longo do reator os para os denialszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA lumps, como por exemplo, a reacao de craqueamento representado 

pela concentracao do componente C^yc e bastante lenta, ja que o catalisador nao tern esta finalidade. 

N a Figu ra 48 pode~se ver que a hidrogenacao de olefinaszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CqF e u ma reacao mu ito rapida, 

pois sua concentracao cat a valores mu ito baixos nos metres iniciais do reator. j a a 

hidrodesaromatizacao sao reacoes lentas de baixa conversao para naftenicos; sendo o 

comportamento das curvas C^A, CqA e CpA de d ificii analise, pois se tratam de tres reacoes 

reversfveis com as constantes de reacoes e constantes de equ ilib rio em funcao da temperatura. E, 

finalmente, a Figura 49, mostra a hidrodesnitrogenacao pela concentracao dos componentes Cjje 

Pnh3> que trata-se de uma reacao lenta de acordo com os dados da Tabela 7, mas, como o teor de 

nitrogenio no oleo e baixo, a conversao e* completa e o N Fh formado e reduzido. Igualmente tem-

se a baixa concentracao de leves Cq± 4 formado devido a baixa taxa de hidrocraqueamento. 

1200 

1000 

800 h 

o 600 i-

o 

400 -

200 h 

- 4 - C 
L 
p'afafinas' 

<- G 

monoaromatico' 
L ... 
diardmatico 

< - C 
polyaromatico 

^_ZNaftenicos 

10 12 

z / (m) 

16 18 20 

Figura 48 Concentracao dos componentes ao longo do reator 
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Figura 49 Concentracao e pressao dos componentes ao longo do reator 

5.2.1 Estudo Estatistico 
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Uma analise mais abrangente foi realizada utilizando os dados experimentais presentes no 

trabalho de KRAUSE (2011), onde nesse trabalho mediu-se a temperatura e o teor de enxofre na 

entrada e na saida no reator de HDT ao longo do tempo de campanha de 4 anos. Varias medicoes 

foram realizadas em cada mes sendo que o desvio padrao entre as medicoes sao apresentados na 

forma de barra de erros. Os dados do teor de enxofre medio mensal e a temperatura media mensal 

de alimentacao sao apresentados pelas Figura 50 e Figura 51. 

E importante mencionar que o modelo resolvido com atividade catalitica considerou-se o 

estado pseudo-transiente com a com atividade catalitica constante para cada mes da analise. Logo, 

prtmeiramente resolveu-se a equacao da atividade catalitica para cada mes e estes valores foram 

usados na modelagem do HDT em cada mes considerado. 

O esquema do reator e identico ao mostrado na Figura 20 e as condicSes de contorno e 

especificacoes do reator utilizadas por KRAUSE (2011) e apresentado pelas Tabela 25 e Tabela 26 

Tabela 25 Condicoes de contorno - modelo 4 
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Vazao Carga 
4000,00 [ra 3/h] 

W S . L 
0,6-1,4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA[%] 

RelacSo Hi/Carga 
700 NmVtn 3 

P zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
'carga 

7,8 [Mpa] 

Tcarga 
320-365 [°C] 

7,8 [Mpa] 

pG 0 [Mpa] 

Tint 
382 PC ] 

386 [°C] 

Tln3 

391 TO 
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Tabela 26 Especificacoes do Reator - Modelo 3 

Diamelro do reator 
3,0 m 

Altura Z l 
3,0 m 

Altura 22 
6,6 m 

Altura Z3 
12,6 m 

Altura Z4 
18,5 m 

Diametro da particula 
2,00 mm 

Porosidade da particulas 
0.4 

Densidade do leito 
0.34 g/cm3 

18000 • Experimental (KRAUS£, 2011) 
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S 6000 
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Figura 50 Teor de enxofre na carga em funcao do tempo de campanha 
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380 • 
• Experimental {KRAUSE, 2011) 

300 

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 
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Figura 51 Temperatura da carga em funcao do tempo de campanha 

Fez-se u m estudo cons i derail do e negligenciando os efeitos da desativacao cataiitica sobre 

os resultados da dessulfurizacSo. E os resultados sao exib idos nas Figura 52 a Figura 55. Ass im 

pode-se corroborar a validade do modelo baseada numa ampla fa ixa de dados experimentais. A lem 

disto, uma analise estatistica foi realizada identificar o intervalo de confianca do modelo 

apresentados nas Figura 56 a Figura 59. 

A Figu ra 52 apresenta os resultados do modelo sem desativacao cataiitica para o enxofre 

presente no produto. Pode~se constatar que o modelo previu bem os dados experimentais nos 

primeiros 12 meses, e foi divergindo a medida que avancou-se os meses. Estes resultados estao 

coerentes com o esperado, ja que u m modelo sem desativacao calcu la taxas de reacoes mais 

elevadas do que eles realmente sao, consumindo o enxofre de forma precoce. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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A Figura 53 apresenta o teor de enxofre medio mensal na saida do reator ao longo de 4 anos, 

Os resultados do modelo com desativacao catalitica mostraram que o modelo previu bem os dados 

experimentais ao longo de todo o tempo de campanha. Assirn pode-se concluir que o modelo esta 

bem ajustado quando comparado aos dados experimentais. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 53 Teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com desativacao 
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As Figura 54 Figura 55 mostram a temperatura media mensal de saidado reator em funcao 

do tempo para os modelos com e sem desativacao cataiitica. Pode-se constatar que o efeito da 

desativacao influenciou pouco no resultado, j a que ambos os resultados representam bem os dados 

experimentais. 
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Figura 54 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem desativacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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A Figura 56 apresenta novamente os resultados do modelo sem desativacao catalitica para 

o enxofre presente no produto, ja apresentados na Figura 52. Uma analise estatistica foi incorporado 

ao grafico mostrando o resultado numerico com um intervalo de confianca de 95%. A grande 

dispersao do intervalo de confianca, indica que o modelo e valido em toda esta faixa, Assim conclui-

se que este resultado nao e satisfatorio devido a grande dispersao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 56 Analise estatistica da teor de enxofre do produto em fuwpab do tempo de campanha - modelo sem 

desativacao 

A Figura 57 apresenta os resultados do modelo com desativacao catalitica para o enxofre 

presente no produto, ja apresentados na Figura 53. Uma analise estatistica foi incorporado ao 

grafico mostrando o resultado numerico com um intervalo de confianca de 95%. Agora a pequena 

dispersao do intervalo de confianca, indica que o modelo e valido em toda esta faixa. Logo, conclui-

se que o modelo esta bem ajustado, pois todos os pontos experimentais estao na estreita faixa do 

intervalo de confianca do modelo. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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600 • Experimental (KRAUSE, 2011} 
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Figura 57 Analise estatistica da teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com 

desativacao 

As Figu ra 58 e Figu ra 59 apresentam os resultados do modelo com e sem desativacao 

cataiitica para a temperatura do produto de saida do reator, conforme ja apresentados pelas Figura 

54 e Figura 55. Novamente uma analise estatistica foi incorporado ao grafico mostrando o resultado 

numerico com u m intervalo de conftanca de 95%. em relacao a temperatura. A faixa moderada do 

intervalo de confianca, indica que o modelo e valido nesta regiao. As s im, pode-se conclu ir que o 

modelo esta relativamente ajustado aos dados experimentais. 
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Figura 58 Analise estatistica da temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com desativacao 
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Figura 59 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem desativacao 

5.3 Modelo 3 

Este modelo tern como finalidade a integracao com o simulador de processo, PROII™ da 

1NVENSYS. Toda a metodologia descrita na secao 4.2.3 visa simular a operacao unitaria de HDT 

dentro do simulador, e este modelo fica representado dentro do simulador, conforme Figura 60, 

representando o processo initario de HDT, integrando-o aos demais equipamentos da planta. 

Com a planta de HDT modelada no PROII™ pode-se realizar estudos mais precisos sobre a 

influencia da temperatura, pressao e composicao da carga nos equipamentos a jusante do reator, e 

assim podemos tarnbem realizar estudos de controle e otimizacao da planta. 

A tediosa tarefa de comunicacao entre o modelo criado em INTEL® Fortran com o simulador 

PROII™ nao sera explicada aqui devido ao grande numero de detalhes exigidos para a 

comunicacao. No entanto, a metodologia pode ser encontrada no manual do software 1NVENSYS, 

(2010). 

Novamente, os dados deste modelo utiliza como referenda principal uma unidade real de 

hidrotratamento de diesel. As Tabela 17 e Tabela 21 apresenta as principais caracteristicas da 

unidade. Assim como a Figura 21 apresenta o esquema do reator simulado. 
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A Figura 60 abaixo mostra o resultado deste trabalho dentro do simulador. O icone criado fica integrado ao simulador e seu funcionamento e 

similar as operacoes nativas do software. 

Figura 60 Modeio HD T implementado no PROU T i 
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A Figura 61 apresenta a concentracao dos componentes reals BT, DHBT, DBT, DMDBT e 

o somatorio deles representado por 'Enxofre total' ao longo do reator. Os componentes BT, DBT e 

DHBT sao rapidamente consumido. caindo a aproxjmadamente zero em 1/3 do total do reator. A 

reacao de consumo para o componente DMDBT e a limitante, pois a remocao de enxofre deste 

componente e muito dificil devido aos dois grupos metil que dificultam o contato do catalisador 

com o enxofre. A partir de 6 m ve-se que a concentracao de enxofre total e identica a concentracao 

do componente DMDBT, dado que os demais componentes ja foram todos consumidos. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 61 Concentracao dos componentes reais ao longo do reator' 

A Figura 62 mostra teor total de enxofre ao longo do reator, este teor e numericamente igual 

ao somatorio da concentracao dos componentes; BT, DHBT, DBT, DMDBT. Vale mencionar que 

nao existe dados de concentracao de nenhum componentes dentro do reator, devido as suas 

condicoes severas de operacao. Toda a analise e realizada com dados de entrada e saida do reator. 

Pode-se notar boa aderencia do modelo ao dado de planta. Logo, pode-se concluir que a rede 

reacional para a hidrodessulfurizacao esta consistente. Pode-se ver tarnbem que a taxa global de 

dessulfurizacao e bastante rapida no inicio e fica mais lento do meio para o final do reator. Isto 

tarnbem esta de acordo com o esperado, ja que no inicio do reator a taxa de dessulfurizacao e 

elevada devido a remocao do enxofre "facil", moleculas que facilmente sao dessulfurizadas. 
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Quando essas reacoes cessarn, a taxa global de reacao fica mais lenta, pois so sobram as moleculas 

de mais d ificil remocao. 

A Figura 63 apresenta a temperaturas em funcao da posicao z no reator. Nesta figura pode-

se observar que o modelo esta coerente com os dados de planta. dado que o perfil de temperatura 

calculado esta concordando mu ito bem com os dados do reator da unidade industria l. A figura 

tambem mostra u ma rapida elevacao na temperatura no primeiro e segundo leito, o que tambem 

esta coerente com a teoria, j a que nos metres iniciais do reator as taxas das reacoes sao mais 

elevadas e iiberam mais calor. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 63 PerfH de temperatura ao longo do reator 

A Figura 64 exibe a pressao do reator em funcao da posicao axial do reator. Finalmente, a 

perda de carga tarnbem apresentou resultado bastante satisfatorio quando cornparado com o dado 

de planta. O mesmo ja era esperado, pois usou»se a mesma equacao dos modelos anteriores proposta 

por LARKJNS, etal. (1961). 
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Figura 64 Perfil de pressao ao longo do reator zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.3zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.1 E s t ud o Es t a t i s t i c o 

A mesma analise estatistica foi realizada no modelo 3 usando os dados experimentais 

presentes no trabalho de KRA U S E (2011). O desvio padrao entre as medicoes e novamente 

apresentados na forma de barra de erros. E os dados do teor de enxofre medio mensal e a 

temperatura media mensal de alimentacao foram apresentados pelas Figura 50 e Figura 51. 

0 esquema do reator e identico ao mostrado no modelo 3 apresentado pela Figura 21 e as 

condicoes de contorno e especificacoes do reator utilizadas por KRA U S E (2011) e apresentado 

pelas Tabela 27 e Tabela 28 

Tabela 27 Con dicoes de contorno - modelo 4 

Vazao Carga 
4000,00 [m3/h] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

W S , L 

0,6-1,4 [%] 

Reiac&o Ffe/Carga 
700 NrnVrn 3 

'carga 
7,8 [Mpa] 

TCarga 
320-365 [°C] 

?«2 

7,8 [Mpa] 
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pG 0 [Mpa] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tim 
382 [°C] 

TtnZ 
386 [°C] 

391 E°c] 

Tabela 28 Especificacoes do Reator --Modelo 3 

Diametro do reator 
3,0 m 

Altura Z l 
3,0 m 

Altura Z2 
6,6 m 

Altura Z3 
12,6 m 

Altura Z4 
18,5 m 

Diametro da parttcula 
2,00 mm 

Porosidade da particulas 
0.4 

Densidade do leito 
0.34 g/cm3 

Fez-se um estudo considerando e negligenciando os efeitos da desativacao catalitica sobre 

os resultados da dessulfurizacao para o modelo 3. E os resultados sao exibidos nas Figura 65 e 

Figura 68. Assim, pode-se corroborar a validade do modelo baseada numa ampla faixa de dados 

experimentais. Alem disto, uma analise estatistica foi realizada identificar o intervalo de confianca 

do modelo apresentados nas Figura 69 a Figura 72. 

A Figura 65 apresenta os resultados do modelo sem desativacao catalitica para o enxofre 

presente no produto. Pode-se constatar que assim como o modelo 2, este modelo tarnbem previu 

bem os dados experimentais nos primeiros 18 meses, e foi divergindo a medida que avancou»se os 

meses. Estes resultados estao coerentes com o esperado, ja que um modelo sem desativacao calcula 

taxas de reac5es mais elevadas do que eles realmente sao. 
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A Figura 66 apresenta o teor de enxofre medio mensal na saida do reator ao longo de 4 anos. 

Os resultados do modelo com desativacao cataiitica mostraram que o modelo previu bem os dados 

experimentais ao longo de todo o tempo de campanha. Ass im pode-se conclu ir que o modelo 

tambem esta ajustado, dado que previu o comportamento dos dados experimentais. 
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Figura 66 Teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com desativacao 

As Figura 67 e Figura 68 apresentam a temperatura media mensal de saida do reator em 

funcao do tempo para os modelos com e sem desativacao catalitica. Pode-se constatar que o modelo 

sem desativacao previu bem os dados experimentais ate o 35° mes e, nos meses restante ele foi 

divergindo do resultado experimental. Ja o modelo com desativacao mostrou bons resultados em 

todo o tempo de campanha. 
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Figura 67 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem desativacao 
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Figura 68 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com desativacao 
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A Figura 69 apresenta novamente os resultados do modelo sem desativacao cataiitica para 

o enxofre presente no produto, ja apresentados na Figura 65. U ma analise estatistica foi incorporado 

ao grafico mostrando o resultado numerico com u m intervalo de confianca de 95%. Novamente, 

houve uma grande dispersao do intervalo de confianca, indicando que o modelo e valido em toda 

esta faixa. Ass im, conclui- se que este resultado nao e satisfatorio pois qualquer resultado dentro 

deste intervalo poderia ter sido obtido. E o indice de ajuste obtido foi de 0,961. 

600 
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-IC95% zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

. 7_.— T.™_j^ 

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 50 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 69 Analise estatistica da teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem 

desativacao 

A Figura 70 exibe os resultados do modelo com desativacao cataiitica para o enxofre 

presente no produto, j a apresentados na Figura 66. U ma analise estatistica foi incorporado ao 

grafico mostrando o resultado numerico com u m intervalo de confianca de 95%. Agora houve uma 

pequena dispersao do intervalo de confianca, indicando que o modelo e va lido nesta faixa. Logo, 

conciui-se que o modelo esta bem ajustado, pois todos os pontos experimentais estao na estreita 

faixa do intervalo de confianca do modelo. E sen coeficiente de correlacao obtido foi de 0,992. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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• Experimental (KRAUSE, 2011) 
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Figura 70 Analise estatistica da teor de enxofre do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com 

desativacao 

As Figura 71 e Figura 72 expoem os resultados do modelo com e sem desativacao catalitica 

para a temperatura do produto de safda do reator, conforme apresentados pelas Figura 67 e Figura 

68, Novamente uma analise estatistica foi incorporado ao grafico mostrando o intervalo de 

confianca do modelo em relacao a temperatura. O modelo com desativacao apresentou resultado 

bastante satisfatorio, uma vez que previu bem o comportamento dos dados experimentais. Para o 

modelo sem desativacao catalitica, os resultados foram aceitaveis visto que o intervalo de confianca 

nao foi tao estreito em relacao ao modelo com desativacao catalitica. 

O indice de ajuste obtido foi de 0,978 e 0,977 para os modelos com e sem desativacao 

catalitica respectivamente. Logo, conclui-se que so este pararnetro estatistico nao e suficiente para 

indicar a qualidade do ajuste, dado que o modelo com desativacao tern nitidamente um ajuste 

melhor. 
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Figura 71 Analise estatistica da temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo com desativacao 

Figura 72 Temperatura do produto em funcao do tempo de campanha - modelo sem desativacao 



Resultados e Discussao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.4 Modelo 4 

O presente modelo em CFD buscava-se resultados relativamente rapidos, optou-se por 

realiza-lo numa malha bidimensional devido a complexidade das equacoes que representam um 

sistema bifasko com reacao quimica. Sendo que o principal objetivo do estudo foi implementar as 

tres fases solido, iiquido e gas; as transferencias de massa entre elas; e a cinetica reacional. Logo o 

estudo em uma malha bidimensional trouxe ganhos significativos de tempo, e como a aproximacao 

ja expiicada anteriormente de que os fluxos radiais de temperatura e concentracao sao pequenos, o 

estudo bidimensional nab acarreta perdas de generalidade. 

Como o modelo bidimensional, nao e viavel a inclusao dos distribuidores na geometria, 

logo, obviamente optou-se por nao inclui-los no modelo. Entao criou-se quatro geometrias com as 

dimensoes dos quatro leitos cataliticos. E simulou-se cada um individualmente, onde a pressao e 

composigao na saida do primeiro leito foi posto como condicao inicial do leito seguinte. Para a 

temperatura, na saida do leito e reaiizado um balanco de energia conforme as Equacoes de (4.72) a 

(4.75) e calculada a temperatura do leito seguinte. E assim sucessivamente para os demais leitos 

presentes no reator. 

Os dados usados neste modelo utiliza como referenda principal uma unidade real de 

hidrotratamento de diesei. As Tabela 18 e Tabela 22 apresenta as principals caracteristicas da 

unidade. Assim como a Figura 22 apresenta o esquema do reator simulado. 

5.4.1 A N A L I S E D E C O N V E R G E N C E DO M O D E L O 

As Figura 73 a Figura 77 mostram os residuos de convergencia RMSzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA '"Root mean square" 

para as varaveis: massa, momento, fracao massica, fracao volumetrica e entalpia nas fases liquida 

e gas. A tolerancia adotada foi bastante conservadora com RMS de l,0E-5. E pode-se verificar que 

a convergencia foi satisfatoria para todas as variaveis mencionadas. Vale salientar que a relativa 

facilidade de convergencia do problema foi conseguida com uso boas estimativas iniciais. Como o 

problema e bidimensional, informou-se um perfil unidimensional em funcao da posicao axial do 

reator para algumas variaveis, tais como, concentracao, temperatura e pressao. 
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3.0*-100 -if* 

Figura 73 Residuos de massa e momenta em funcao do numero de iteracao 

Figura 74 Residuos da fracao volumetrica do liquido e do gas em funcao do numero de iteracao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 75 Residuos de fracao massica dos componentes em funcao do numero de iteracao 

Figura 76 Residuos de fracao massica dos componentes em funcao do numero de iteracao 
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Figura 77 Residuos de Entalpia da fase liquida e gas em funcao do numero de iteracao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.4.2 M A L H A 

A malha adotada para os experimentos numericos tern 68.400 elementos, com forma 

hexaedrica e b idimensionai, conforme apresentada a malha para o 1° leitos na Figura 78. Para os 

demais leitos a malha e identica a esta apresentada, alterando somente o comprimento do leito 

catalftico. 
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Figura 78 Malha bidimensional para o 1° leito catalitico 

Nas Figura 79 a Figura 82 sao apresentados os campos do teor de enxofre, da pressao parcial 

do gas sulfidrico, da pressao parcial do hidrogenio e da temperatura sobre o piano longitudinal. E 

os resultados conjuntos das 4 simulac5es distintas, uma para cada leito, foram graficados em uma 

unica figura para facilitar a visualizacao. 

Pode-se ver pelos graficos de campos apresentados que a hipotese adotada de inexistencia 

de variacoes radiais nos modelos anteriores sao consistentes com os resultados do CFD. 
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Figura 80 Pressao parcial de H 2 S ao longo do reator 
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Quench-1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 82 Carnpo de temperatura ao longo do reator 
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U ma melhor visualizacao dos resultados do CFX podem ser ob tida atraves da elaborados 

graficos de linha apresentando o perfil das variaveis, tais como: Teor de enxofre e temperatura ao 

longo do reator para diferentes pianos de cortes longitudinals , de acordo com a Figura 83 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 83 Pianos de corte 

As Figura 84 e Figura 85 apresentam o teor de enxofre e a temperatura ao longo do reator 

para diferentes posicoes radiais conforme Figura 83. Pode-se constatar que a posicao radial pouco 

influenciou no comportamento do teor de enxofre e temperatura. Apenas nas regioes proximas a 

parede houve u m pequeno desvio entre os valores calculados, Indicando que u ma modelagem 

unidimensional e perfeitamente aceitavei para o caso distribu idores ideais. 

134 



Resultados e Discussao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

12000 

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 

Figura 84 Teor de enxofre ao iongo do reator para diferentes posicoes radiais 
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Figura 85 Temperatura ao longo do reator para diferentes posicoes radiais 
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As correlacoes para estimacao de parametros, taxa de transferencia de massa entre fases e 

cinetica reacional do modelo 1 foram usadas neste modelo em CFD . Aqu i buscou-se incialmente 

u m modelo de geometria simples mas representative do reator de H D T. 

Na Figura 79 pode-se ver o teor de enxofre ao longo do reator, logo pode-se ver que na saida 

do quarto leito tem-se u ma fracao de enxofre de 50 ppm. Este valor e exatamente o que era esperado, 

j a que usou»se os parametros de processo da unidade industria l U - 01 . E 50 ppm e o teor enxofre 

atingido por este reator. 

A pressao Parcial de FhS pode ser visto na Figura SO ve-se que a pressao aumenta ao longo 

reator como esperado, isto e u m b om indicativo de que o modelo trifasico com reacao esta 

funcionado, ja que a reacao ocorre em fase liqu ida e ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2S formado e transferido para a fase gasosa. 

Quanto ao perfil de concentracao dos componentes dentro do reator, nao pode-se corroborar sobre 

os resultados obtidos numericamente, j a que nao existe dados experimentais para ta l. 

Pela Figu ra 81 pode-se ver que o gas hidrogenio e consumido j a que sua pressao parcial 

d iminu i ao longo do reator. Isto tambem indica que modelo bifasico com reacao esta coerente. 

Finalmente 0 campo de distribu icao de temperatura mostrado pela Figura 82 esta condizente 

com outro perfil de temperatura em degrau visto na Figura 63. Ass im, corrobora que o calor de 

reacao proposto por A L V A R E Z e A N C H E Y TA (2008) e adequado devido ao resultado obtido. 

5 . 5 C O M P A R A C A O E N T R E O S M O D E L O S 

Dados que que os modelos 2,3 e 4 foram simulados sob as mesmas condicoes, pode-se 

compani- los para identificar a lgum modelo que possivelmente seja mais adequado para a 

modelagem do H D T. 

A Figura 86 apresenta 0 teor de enxofre para os modelos 2,3 e 4 em funcao da posicao axial 

no reator. Pela figu ra pode-se conclu ir que nao houve diferencas entre os modelos, dado que todos 

conseguiram prever 0 teor fina l de enxofre na saida do reator. N o entanto, a forma da curva do 

modelo 3 e nitidamente diferente das demais curvas, dado que este modelo usou uma rede reacional 

para representar 0 consumo de enxofre, enquanto os outros dois modelos representaram a 

dessulfurizacao baseada na cinetica de Langmu ir- Hinshelwood. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 86 Cornparacao entre os modelos para o teor de enxofre ao longo do reator 

Para a Figura 87 pode-se ver que o modelo 3 foi sutilmente melhor dado que previu o perfil 

de temperatura de forma mais precisa que os demais modelos. Isto foi devido a rede reacional que 

dispoe de um calor de reacao para cada reacao da rede,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA dando a ele maior previsibilidade do calor 

liberado pelo HDT. 
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Figura 87 Comparacao entre os modelos para a temperatura ao longo do reator zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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6 CONCLUSOES 

Fot desenvolvido um modelo de um sistema reacional de hidrotratamento, conforme proposta 

original deste trabalho. Com o diferencial de poder acopfa-lo aos simuladores de processos, o 

modelo mostrou-se capaz de prever o processo de hidrotratamento de diesel em condicoes normals 

de operacao. A validade dos resultados foi comprovada atraves de dados experimentais e dados 

coletados da planta de processo. 

Todos os quatro modelos desenvolvidos tiveram sucesso em prever os dados experimentais 

usados, logo todas as referencias usadas na obtencao das equacoes e correlacoes mostraram-se 

adequadas ao seu proposito. 

Para os 4 modelos formulados, viu-se que a temperatura eleva-se mais rapidamente nos metres 

iniciais do reator devido a elevada taxa de reacao. 

De forma geral, a hidrodessulfurizacao rnostrou resultado satisfatorio considerando a cinetica 

de Langmuir-Hinshelwood para os modelos 1,2 e 4. Assim como a rede reacional do modelo 3 

tarnbem apresentou resultados satisfatorios. 

Pelas analises numericas p6de-se concluir que os parametros do processo, temperatura, pressao 

ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA WHSVmfluem fortemente no teor final de enxofre. Ja a razao de alimentacao gas/oleo tern pouca 

influ&ncia. 

O perfii de concentracoes na fase liquida para ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H2 e 0  H2S dentro do reator apresentaram 

resultados inicialmente contraries aos esperados, mas que foram devidamente justificados, 

mostrando que a concentracao de hidrogenio na fase liquida aumenta devido ao acumulo positivo 

de massa nesta fase. 

O modelo 1 foi usado para avaliar a validade de todas as correlacoes e equacoes usadas e 

conseguiu reproduzir bem os dados experimentais, comprovando que 0  modelo do reator estava 

adequado. 

No modelo 2, conforme era esperado, a temperatura eleva-se mais rapidamente nos metros 

iniciais do reator devido a elevada taxa de reacao. A perda de carga tarnbem mostrou»se consistente 

com 0 dado. 

0 modelo 3 previu bem os dados, sendo que 0  teor final de enxofre foi praticamente igual a 

concentrac&o do 4-6-dimetildibenzotiofeno, mostrando que a reacao de consumo deste componente 

e a iimitante do processo reacional. 
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O modelo 4 desenvolvido no software comercial AN S YS C FX previu bem tanto o teor final 

de enxofre quanto o perfil de temperatura ao longo do reator. 

Finalmente pode-se dizer que o modelo em C FD esta bem ajustado, visto a complexidade da 

modelagem bifasica com transferencia de massa e reacao qu imica . 

S U G E S T O E S P A R A T R A B A L H O S F U T U R O S 

Dando continuidade ao trabalho, algumas meihorias podem ser implementadas no modelo, e 

as seguintes sugestoes sao importantes para trabalhos futuros; 

• Inclu ir no modelo a cinetica de difusao no poro da partfcu la do catatisador, ja que nos 

modelos desenvolvidos inclu iu - se somente u m fator de efetividade constante e igual a 

unidade; 

• Implementar o modelo de rede reacional semeihante ao desenvolvido para o enxofre para 

os componentes nitrogenados, aromaticos e olefmas; 

• Desenvolver modelo nao homog6neo de temperatura das fases, assim cada fase teria 

temperatura distinta com transferencia de energia entre elas; 

• Implementar modelos termodinamicos para o calcu lo da fu lgacidade e usa- los no lugar da 

constante de Henry; 

• Reestimar os seus parametros do modelo para tipos diferentes de catalisador, inclu indo os 

lancamentos de u ltima geracao que iniciam sua operacao nas refinarias brasileiras. 

• Dado a grande aceitacao do simulador AS PE N PLU S®, sugere-se desenvolver a operacao 

unitaria 'reator de H D T ' para este simulador, assim como foi feito para o PROII™ . 

* Desenvolver u m modelo em C FD com oszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA quenehs, integrando-os aos leitos, para a 

simulacao do reator como u m todo. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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8 APENDICE I MODELO NUMERICO 

DESENVOLVIDO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

M A I N _ H D T zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

c l e a r a l l ; c l c ; f o r m a t corapset-

Process - HandieF; 

C=ones(13,1) ; 

TCarga - 380 + 273-15; 

Fquench = 0; 

condicdas de contorno 
F i L = Process.dataR.gf2 .* Process.dataP.VazaoCarga .* 

( P r o c e s s . r o . l i q ( T C a r g a , P r o c e s s . d a t a P . P r e s s a o S I ) .* Process.dataP.CiL ./ Process.dataR.PMol) + 

(raol/sj concentracao de cosaps no oleo 
Process.dataR.gf .* Process.dataP.VazaoCarga .* Process.data?.PI ./ 

Process . Henry (TCarga, Process . data P. PressaoSI) ; -Cornps lei de henryzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA imv }.,'n;3)- cc ::cen" r jcao '. i'n&r; 

Cig = Process.dataP.Pi / (8.314 * TCarga); 

FiG = C i g * Process.Vasao.gasini(TCarga,Process.dataP,PressaoSI,FiL); 

VazaoL = P r o c e s s . V a z a o . l i q ( T C a r g a , P r o c e s s . d a t a P . P r e s s a o S I , F i L ) ; 

CiS = F i L / Process.dataP-VazaoCarga; testimativa p&ira sietodo fsolvs p/ determinar CSol 
CiL = CiS; K'SulfLiq 

CiS = fsolve(@HDTaux2, CiS,U,TCarga,sura(Process.dataP.Pi),Process,CiL, F i L ) ; 

Vio Lu t'. on 

M = b l k d i a g ( e y e ( 2 * P r o c e s s . d a t a R . n c + 2 } , z e r o s ( P r o c e s s . d a t a R . n c ) ) ; 

o p t i o n s = odeset (' Ma.sr.' ,M) ; 

npO = 1 ; 'iparnmecro de i:mpi: *=•..> sao 
Tq = 37 + 273.15; 

Treduz = [9; 9; 7; 4]; 

F i = [ F i L ; FiG ; TCarga ; Process.dataP.PressaoSI ; C i S ] ; 

f o r i = 1 : l e n g t h ( P r o c e s s . d a t a P . h L e i t o ) - ! \pf n lei tos e quench 
z = [ P r o c e s s . d a t a P . h L e i t o ( i ) P r o c e s s . d a t a P . h L e i t o ( i + 1 ) ] ; 

[z,F] = odelSs(@modeloHDTnao_isotermico,a,Fi,options,Process); 

T i n = F(end,2*Process.dataR.nc+1) - T r e d u s ( i ) ; 

PH2 = Quench^Zone(Tin,Tq,Process,F); 

F i - F£end,:)'; 

F i (2*Process.dataR.nc+1) = T i n ; 

F i (Process. dataR. nc-f 5) = F i (Process .dataR. nc+5) + FH2; 

z p l o t { i , l } = z; F p l o t ( i , l } = F; 

end 

z = c e l ! 2 m a t ( z p l o t ) ; F = c e l l 2 m a t ( F p l o t ) ; 

R e s u l t s 

H a n d i e F 
f u n c t i o n process = HandieF 

u = u n i t s ; 

R-8.314; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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APENDICE zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

r e a c t i o n D A T A ; 

P r o c e s s D A T A ; 

~ HiMid i e F u n c t i on,-; 

x2w - @{k) x . * ddtaR.PMol / ( x ' * d a t a R . P M o l ) ; 

w2x = @Ew} w ./ d a t a R . P M o l / (w* * d a t a R . P M o l .
A - l ) ; 

W = @ { F i ) d a t a R . P M o l ' * F i ;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA sihizo m a s s a e o 

r o . l i q - S { T , P ) F ^ r o L I Q E T , d a t a P . r o O _ l i q _ E N G , P / u . p s i ) ; 

r o . g a s = @ ( T , P , F i G ) P * s u m ( d a t a R . P M o l ' * ( F i G / s u m ( F i G ) ) ) / (R ' T) ; 

Cp.med = R / d a t a R . P M o l ( 5 } * { 2 . 8 S 3 * ( d a t a P . T r e f 2 - d a t a P . T r e f 1 ) + 3 . 6 8 1 e - 3 * ( d a t a P . T r e f 2 A 2 ~ 

d a t a P . T r e f l " 2 ) / 2 - 0 . 7 7 2 e - 5 * ( d a t a P . T r e f 2 " 3 - d a t a P . T r e f l n 3 i / 3 ... 

+ 0 . 6 9 2 e - 8 * ( d a t a P . T r e f 2 A 4 ~ d a t a P . T r e f l A 4 ) / 4 - 0 . 2 1 3 e ~ l l * [ d a t a P . T r e f 2 " 5 - d a t a P . T r e f 1 " 5 ) / 5 } 

/ ( d a t a P . T r e f 2 - d a t a P . T r e f 1 ) *u.J/u.kg/u.K; 

Cp.gas - @(Tj 14.5 * u . k J / u . k g / u . K ; 

C p . l i q = @(T) [ 0 . 4 1 5 / ( d a t a P . ro0__liq__SI/10Q0) " 0.5 4 0.0009 * (T ~ 288 . 1 5 ) ; -u. k c a l / u . kg/u. K; 

G u . l i q ~ 8 ( F i L ) W ( F i L ) / d a t a P . A r e a S e c a o ; . I ' L J zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAX C i r . - i s s i c o k g / ^ / r ^ ; 

Gu.gas = @ ( F i G ) W (FiG) / d a t a P . A r e a S e c a o ; ; : : ; n x o n a s s i c o ; k q / s / i n ' : . 

u s . l i q = @(T j P , F i L ) G u . l i q ( F i L ) / r o . l i q ( T , P ) ;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA h(m/&) 

u s . g a s - @ ( T , P , F i G ) G u . g a s ( F i G ) / r o . g a s ( T , P , F i G ) ; ^ ixn/s> 

V a z a o . l i q - @ (T f P, F i L ! W ( F i L ) / r o . l i q ( T , P ) ;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA -;K3/S) 

V a z a o . g a s i n i = @ ( T , P , F L i q ) d a t a p . F q u e n c h / r o . l i q ( T , P ) + d a t a P . R e l H 2 H C * V a z a o . l i q { T , P , F L i q ) ' R * T / 

( d a t a P . v N * P) ; •, i;r'.-"s'i 

k i n = @(T) d a t a R . k O r c .* e x p ( - d a t a R . E a r c . / ( R - T ) ) ; 

kapp = F i L ) ( ( d a t a R . A k / G u . l i q ( F i L ) A d a t a R . B k + 1 ./ k i n ( T ) ) ~1) .* d a t a R . R c o n v ; 

K e q - 8 ( T ) d a t a R . K e q 0 * e x p ( d a t a R . d H ./R * ( 1 / T - 1 / d a t a R . T O ) ) ; 

F c = @!C,TS [ C ( D A d a t a R . O r d e m S * C (5) ' d a t a R . O r d e m H 2 / ( i * d a t a R . K a d s B 2 S * C £10) ) rt2; ... 

C ( 2 ) 

C (3) 

CE4) 

C ( 4 ) 

CE12) 

C ( [ 6 7 8 ] , 1 ) - C ( [ 7 8 1 3 J , 1 ) , / K e q ( T ) ' ] ; 

':ax& R e a c a o 

r i = @ E T,C,FiL) k a p p ( T , F i L } „* d a t a R . k s i -* F c ( C , T ) ; 

S o l u b = @(TJ [-1; . . . 

- 1 ; . . . 

- 0.559723 - 0.42947 * l e - 3 * (T - 273.16! + 3.07539 * l e - 3 * (T - ... 

273.16) / ( d a t a P . r o O _ l i q _ S I / 1000} + 1.94593 * l e - 6 * (T - 273.16) A 2 + 0.835783 / 

E d a t a P . r o O _ l i q _ S I / 1000) A 2;... 

-1; 

-1, 

-1, 

e x p ( 3 . 3 6 7 - 0. 00847 * (T - 2 7 3 . 1 6 ) } ; . . . • (N.i / { k g . o i . l . K ' K P a s & i n 3 / k c s / P a H., d r c e a r b o n s t c . - ; t L e v e s 

e x p ( 3 . 3 6 7 - 0.00847 * (T - 2 7 3 . 1 6 ) ) ; . . . I wil/{kq.olimpa.) - > Rca3/kg/Pa-M-u:3 

l / ( 8 . 5 5 2 e ~ 2 + 2.233e~6*T"-2 .79) ; .. . % KK3 ET i n K5 B r a z i l i a n J o u r n a l o f C h e m i c a l E n g i n e e r i n g , V o l 

2"-, 1, p p 1 3 5 - 1 4 6 , 201 .2 , e q . 16 

~1; 

- 1 

-1 

- 1 J *u.L/u.kg/u.MPa; i K ; / ; > i I * M P a ) • ••••-> f ; ; : ; i / k g . o i l ; Pa 

V o l M o l c ( l : d a t a R . n c , l ) - d a t a R . P M o l * 7.5214e-3 * dataP.TMABP^Rk 0.2896 * d a t a P . S G A - 0 . 7 6 6 6 

* u . f t 3 / u . l b ; ^ - v o l u m e a i o l d r o r i t i c o { m ' i / r a o l ) 

V o l M o l l i q = d a t a R . g f 2 .* 0.285 .* ( V o l M o l c / ( u . c m " 3 / u . m o l ) ) 1.048; ^ H Q 4 . 2 « 

' CH ' i . ! /tfiQl 

V o l M o l = V o l M o l l i q + d a t a ? . V m o l a r ;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA •<-' /OJ.U.T.I-- m o l a r i.rru.;.V,t-

Henry = S E T , ? ) d a t a P . v N ./ ( S o l u b f T l .* r o . l i q (T, P) ) ; %Pa-:n3/;a,--".. 

V i s c j n E a s = @(T) 3 . 1 4 1 e l 0 * (T - 9 / 5 - 460) " -3.444 * l o g l O ( d a t a P . A P I ) A ( 1 0 . 3 1 3 * l o g l 0 ( T " 9 / 5 

- 460) - 36.447) ;^ 5 v i s c o s i d a d - r (mlj 

V i s e = 8 ( T ) V i s c _ m P a s ( T ) *u.mPa*u.s; 

V i s c g = @{T) 8.76* (293,85+72) / (T+72) * ( T / 2 9 3 . 8 5 ) "1.5 * u . u P a * u . s ; ' iFOMTE: . ^ i k i p e d i a 

D i f f - @(T) 8.93e-S * { ( V o l M o l ( l ) 0.267) ./ ( V o l M o l 0 . 4 3 3 ) ] .* (T / V i s c _ m P a s ( T ) ) 

. *u. cm r ,2/u. s ; - . d i i v i d a d e (c :a2/s i 

k S aS = @ ( T , P , F L i q ) 1.8 .* D i f f ( T ) .* dataP.AsCM A 2.0 .* ( ( G u . 1 i q ( F L i q ) ./ (dataP.AsCM * V i s c ( T ) ) ) A 

0.5) .* ( V i s c ( T ) . / ( r o . l i q ( T , P ) .* D i f f ( T ) ) ) 0.3333; 
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k l a L - @{T,P,FLxq) dataR.gf .* ( D i f f ( T ) .* d a t a P . A l f a l .* { ( G u . l i q ( F L i q ) / V i s c ( T ) ) A d a t a P . A l f a 2 ) .* 

(V i s c { T ) ./ ( ( r o . l i q ( T . P ) ) , + D i f f ( T ) J ) ." 0.5) ; 

d P d z . i i q = @(T,P,FLiq) - G u . l i q ( F L i q ) / ( d a t a P . d p ' r o . l i q ( T , P ) ) * ( ( 1 - d a t a P . e b ) / d a t a P . e b A 3 ) * ... 

(dataP.ErgunA*(1-dataP.eb)*Visc_mPas(T)/1000/dataP.dp + dataP,£rgunB*Gu.liq(FLiq)); 

dPdz.gas = 8(T,P,FGas) - Gu.gas(FGas)/(dataP-dp * r o . g a s ( T , p , F G a s ) ) * ( ( 1 - d a t a F . e b ) / d a t a P . e b A 3 ) * ... 

(dataP.ErgunA*(1-dataP.eb)*Viscg(T)/dataP.dp + dataP.ErgunB*Gu.gas(FGas)); 

d P d z . t o t = @(T,P,FLiq,FGas) dataP.dp2 .* { d F d z . l i q ( T , P , F L i q ) + dPdz.gas(T,P,FGas))*1G A(0.416 / 

(0.666 + l o g l O ( ( d P d z . l i q ( T , P , F L i q ) / d P d z . g a s ( T , P , F G a s ) } A 0 , 5 ) A 2 ) ) ; 

Process.dataR=dataR; 

Process.dataP=dataP; 

P r o c e s s . r o = r o ; 

Process.Cp^Cp; 

Process.Vazao=Vazao; 

Process.W = W; 

Process.us=us; 

Process.Gu~Gu; 

P r o c e s s . r i = r i ; 

Process.Renry^Henry; 

Process.kSaS=kSaS; 

Process.kLaL=kLaL; 

Process.dPdz = dPdz; 

!iaxea de teste 
process.Fc=Fc; 

Process.kapp=kapp; 

Process.Vazao=Vaaao; 

P r o c e s s . D i f f = D i f f ; 

P r o c e s s . k i n - k i n ; 

Process.Keq = Keq; 

Process.Solub ~ Solub; 

Process.Vise =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Vise; 

Process.M2W = x2w; 

end zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

r e a c t i o n D A T A 
R = 8.314; Hrdversai constant 

?. Kh'miZ DO;' COSFICIEM'KS i£STE0TJlOMETRICOS 
-i : COMPONENTS - • 

I REACAO 

% Ci 1 2 3 ^ 5 6 8 9 10 t l 12 13 
14 15 

'f. CS CW CO CG CH2 Cpcly CDizyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA CMQ«.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAJ CLighti- CH2S 2M53 CWl CKaphth? 
E-H K-CH2-CI-:"'. 
-% dataR.n; I - I Q 2 0 -"<Q C O O ti 3 •> 0 0 
1 o ; .,. + 1. SB 2 B-H 1- r.2i-

% C - 1 0 0 -5 0 0 0 0 0 2 0 9 
X ( ) ; . . . S;R~N -•§• 2H2 -> R--H + I3tl3 
% «; 0 - I 0 0 0 0 0 0 0 •  • 0 

; ; . . . •P-C^-OH:? - :-(2 B - OH2- CH2 

% o a o - - . I - i o o o o O G o 
0 ';};... %Diesei - > w.;.id Naphtha 
•I 0 0 0 - 1 -9 0 0 0 10 0 G 0 0 
0zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ; -. . 'ir,-:.;.!̂ ! -> Li.g:;h Hydrocarbons 
t o ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ">  0 -t> o <> c» c o o 
0 0 -W; :.<rs ~> L.'.q'. n iiydv-o,- •! rb^rjs 
;; •: 0 0 0 - . - 1 1 0 0 0 0 - . 0 
0 0 '?.£'.'.>Iy H2 diaroraatics 
* i ; 0 0 0 -2 0 - 1 : 0 0 0 0 0 
0 0 '-d:.s::o i- 2£2 monea rCities 

c! y o o c - - - i o o o o ; 
Q !; j ; ~,i;.>5r;o t 3K2 r.aphthen-;3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
% 

a,dataP.E«oI-[265; 247; 2; 265; 2£?; 271; 2§.^; 34;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA H ; 26^; 277,• 
223; ";!>7'i nj. kfl/u.kraol; ^kg/krr^j. *.Massa i i u j i a r dos comes 
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d a t a R . n i = [ - 1 0 0 0 - 4 0 0 0 

-k~.?- i- i . 5112 - •zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA sr.-u r K 2 S 

0 - 1 0 0 - 4 0 0 0 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
•••y * 2H:> - . - ?~t> < H H 3 

0 0 - 1 0 - 1 0 o o 

" • R - C 3 > C R 2 + H 2 - \ - R - C H 2 - C H 3 

0 0 0 -1 -1 0 0 0 

" i D i e a s s i ™> w i l d S a p n t h a 

0 0 0 - 1 - 9 0 0 0 

i k i s e l -> L zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAI Q : , : r e - c a r b o n s 

0 0 0 0 -8 0 0 0 

' - ' A ' : : dzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ~> tr: 4 yd ; . o-."«rbo.i).:.i 

0 0 0 0 -1 -1 1 0 

' . i ' o l y -f H 2 ~ > d i i r ; > m a i i c s 

0 0 0 0 - 2 0 - 1 1 

- i - . d i t i r o i- 2112 -> m o n o a r o m a t i c s 

0 0 0 0 -3 0 0 -1 

vmono + 3H2 •*-> n a p h x h e n e s 

0 

0 

10 

10 

0 

0 

0 

0 

-1 

d a t a R . g f - [ 0; 0; 0; 0; 1; 0; 

0; 0] ; ;'.uiLp.'s p r e s e r v e . - ; n.y. g a s o s a 

d a t a R . P M o l = [ 2 6 5 ; 2 4 8 ; 265; 2 6 5 ; 2; 265; 267; 

0; 

271; 

239; 267] 

d a t a R . k s i ~ [ 

*u.kg/u. kmol; 

1 ; 1 

t - k g / k m o i ^ M a s s a m o l a r d o s r o m p s 

1 ; 1 ; 1 ; 1 ; 0.0 

1; 1; 1; 0; 0; 

28.3; 34; 17; 267; 277, 

0.0 ; 0.0 1 ; 

d a t a R . k O r c = [ 4 . 2 6 6 e 9 

17.67 

0.3749 

1.08e-3 

3.0e-7 

1.37 

2.22e8 

1.49e6 

6.36e5] ; • 'o . o m 3 / u . g m / u . >i. 

d a t a R . E a r c * [ 1 3 1 9 9 3 / 4 . 1 8 6 8 * 1 . 0 3 

11177.0 

6361 .8 

4943.2 

4157.2 

9832.6 

29425.5 

24351.1 

2 4 2 3 8 . 5 ] 

d a t a R . d H r c = [ 2 5 1 . 0 

64.2 

20.0 

41.0 

41.0 

41.0 

67.0 

134.0 

201.0 ] 

..cal/u.mol/u.K; 

* u . k J / u , m o l ; 

dataR.dH = 

dataR.KeqO 

dataR.TO 

d a t a R . A k 

d a t a R . B k 

d a t a R . K a d s H 2 S 

dataR.OrdemH2 

dataR.OrdemS 

6 7 . 0 . 

- 10; 

= 613; 

= 0.21; 

= 1.4; 

[1 2 3] * u . k J / u . m o l ; 

5 * 1 0 

0.45; 

1; 

"u. cm3/u .mol; -ovCs/moi 

d a t a R . g f 2 =• - ( d a t a R . g f ~ l ) ; 

d a t a R . p g a s = f i n d ( d a t a R . g f ) ; 

d a t a R . n g a s = l e n g t h ( d a t a R . p g a s } ; 

d a t a R . n c = l e n g t h ( d a t a R . g f ) ; 

d a t a R . n i = d a t a R . n i ' ; 

d a t a R . R c o n v = o n e s ( 9 , 1 ) "(u.cm3/u.gm/u.s); 

d a t a R . R c o n v (1) = d a t a R . R c o n v (1) * ( u . cm3/u .mol) "dataR.OrdemH2; % { c m 3 / g _ c , i t - s ) . i ; e m 3 / m o l ) " u . -13 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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%dfit:.aB . kOre U ; -- dataR. kOzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBArc (1) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

P r o c e s s D A T A 
% Input in;:or*aar.iors zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
u = u n i t s ; 

•s : Teoi' dos: •.vMpon'T.'.xcs na tarqa ;-kwt> 

i. 03 ! r.t! | CO ' CG I CK2 ! Cpoly { C'r\ j CMo:i.-, : CLi<j.':!.H I CH2;1 ; CWni 

Cm | CWaphtbe \ R-H ; R-CH2-CE3 
% dataP.Cil - ; 0.0120 ; 6.1 ;40.219263 ; fi ; 3.50 ; 10.10 ; 23.60 ; 0 ; 0 ; 
; 0 ; 19.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBASJ ; 0; 01 *r.. prentwt; % wi' ';7fiox" do:-; comps na cnrtsa l̂ s-? l i q ; 
dataP.CiL = [ 1.11 

0.012 

S.l 
40.22 

0 

3.24723 

9.370578 

22.081164 

0 

0 

0 

0 

17.859765 

0 

0 ] * u . p c e n t w t ; 

d a t a P . y i = [ 0 ; 0 ; 0 ; 0 ;0.975 ; 0 ; 0 ; 0 ; 0 ;0,025 

3 ; 0 ; 0; 0 3 ; comoosicao da fatse gasosa na en trade do reator 
d a t a F . k s i - [ 1 ; 1 ; 1 ; 1 ';l ; 1 ;" 1 ; 1 ; 1 ; 1 ; 

L ; 1 1; 1 ] ; 

= 4500.0 

6. 0 

dataP.VazaoCarga 

% ciatap. PressaoSI 
dataP.PressaoSI 

s dfttaP.l.HSV 

t; datap.RffilHi'HC 
dataP.RelH2HC 

dataP.SG 

dataP.roH20 

dataP.Pi 

c o rap oneness n a c a .i: g a 
dataP.FiGas 

^ destii-.Diametre 
dataP.Diametro 

dataP.dp 

dataP.eb 

d a t a P . r o L e i t o 

ca ta iitico 
« dataP.kLSri to 
neste ;:aso 
d a t a P . h L e i t o 

I'm) , :ieste case-
dataP.Tastm 

OZzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-JZ'lLh-rkQ A?'!'M-:;f:i; T 
dataP.Vastm = [0 

DBSTILAC&O 5 7ol-. 

dataP.Pquench = 0 . 0 

coofrc"jrda "od'>.-: ci.*< Mueiii':!1! 

3 . 2' 
- 2J0; 
= 1100; %160 

= 1 . 0 0 1 * 0 . 8 5 7 5 ; 

= 1000 

= dataP.PressaoSI 

Pa; 
= z e r o s ( 1 5 , 1 ) ; 

2.54 
= 3.80 

= 1 . 5 

- 0.5; 

= 0.82 

10 0.4'3I 

[0 0.156 0.594 1.2 1.811]*10 *u.ra; 

*u.m3/u.day; 

*u.MPa; 

• i i . h r * - i . ; 

- u .hr" --1.; 

'u.kg/u.m3; 

* d a t a P . y i ; 

*m . era; 
"u .:m; 

*u.gm/u.cm3,-

?> Pressao tota l do redtor (kgf/cmJ 

Pres;..(>o tota l do reawr 'Pa; 

•Ulelacar, H2/caraa UlsaVm" 
"sKelacao H2/carga (MinVciM 
'N^raviddde t-specifica O 

;;kq/nC a >\aC 
. PressSo p o E o i d i in iois j dos 

d i arnc t ro rear o r {m j 
'.diair.^-. ro ~ear. v:-

TiDiaJiit-:.::';) pan;:;-:;;-, do :.\tta : ,s,sador 
*;poros.i o.ade do Icito 

;.':g/oni-"- iDensid-ide do ie:.to 

a 1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA L ' J r L I ."uuvsla '.Jdo;- Jeu^s -fpTf. 

%'ilzv.vs cun^iativa dos Isiros 

[164 ; 234 ; 247 ; 2\ 

; 5 10 20 

275 

30 

294 ; 316 ; 331 ; 350 j 3 7 0 ] ; -iDADOP 

50 ; 7 0 ; 80 ; 90 100] ; 

*u.kg/u.s; 

dataP.Tquanch 

dataP.&reaSecao 

dataP.volume 

dataP.LHSV 

IT;."'/ S 

dataP. r o 0 _ _ l i q _ S I 

dataP.TMABP 

dataP.vN 

{N:n3 ,'rto i i 
dataP.Tb 

= 100 +- 273 .15; 

p i * dataP.Diametro " 2 / 4 ; 

dataP.AreaSecao*dataP.hLeito(end); 

dataP.VazaoCarga / dataP.volume; 

dataP.SG * dataP.roH20; 

TMeABP(dataP.Tastm,dataP.Vastm); 

0.02241 *u.m3/u.mol; 

304; 

avasa^ massica d.,, H2 s 

%area da secao crarssversal ;ts2: 

'idensidade do Liquido (k^/in') 
i*C Mean Average b oiling point, 
•'svoliaio.' rtiolar r;a?> condicotv1; noma! 

'iiJC sPon-o de &'- :2i?« ;<v:djo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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d a t a P . A l f a l 

d a t a P . A l f a 2 

d a t a P . E r g u n A 

d a c a P . E r g u n B 

p-';*-.(a o - i r a a 

d a t a P . T r e f 2 

-:c '•• d-- Cp ( K i 

d a t a P . T r e f 1 

ca. l ;" ; i ." : i d o Cp (K< 

dataP.AsCM 

f cjri''' •-1 = > a n 21 cm." 

d a t a P . A P I 

d a t a P . P r e s s a o P S l A 

dataP.roO__liq_EKIG 

ctaraP.TMABP Rk zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

=  7 
- 0.4; 

- 150; 

= 1.75; 

= 6 6 0 . 1 5 ; 

= 6 3 0 . 1 5 ; 

- 6 / d a t a P . d p * {1 

= 141.5 / d a t a P . S G -

= d a t a P . P r e s s a o S I 

= d a t a P . r o 0 _ l i q _ S I 

* u . c m A - l . 6 ; 

• d a t a P . e b ) ; 

131.5; 

/ u . p s i ; 

/ ( u . l b / u . f t 3 ) ; 

.•era" - .1 . 6 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

C-M. a n t a t r -

= (dataP.TMABP +• 273 . 16) / 5; 

•>-da; M-.roc ( 5 : 1 1 , 1 ) 

d a t a P . V m o l a r 

d a t a P . V m o l a r ( 5 , 1 ) 

d a t a P . V m o l a r ( 9 : 1 1 , 1 ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

;i 111 * i , 1 ) ; 

v . 0 3 1 2 3 * v i . g i r i / u . C i f i l 2 ; 

;< ; ,2G0 ; 0 . 343 ; 0 . 2 2 , 4 4 8 ] * u . y m / u . Cfii ' 3 ; 

a e r o s ( 1 5 , 1 ) ; 

2 8 . 3 S ; %volu^i .e raoiar ( c m 3 / m o l ) 

[ 4 0 . 0 0 ; 34.32 ; 2 4 . 9 6 ] ; i v o l u m e m o l a r •.• is.3/m'. 

dataP.au>: = o n e s ( 1 5 , 1 ) ; 

d a t a P . a u x ( 5 , l ) = 0 . 1 ; 

d a t a P . a u x ( 1 0 , l ) = 0.1; 

d a t a P . d p 2 - 3 ; 

H D Tau x 2 
f u n c t i o n f u n c = HDTaux2(x,T, P, P r o c e s s , C L i q , F i L ) 

f u n c = P r o c e s s . k S a S ( T , P , F i L ) .* ( C L i q - x) + P r o c e s s . d a t a P . r o L e i t o .* ( P r o c e s s , d a t a R . n i * 

P r o c e s s . r i ( T , x , F i L ) ) ; 

end zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Quench_Zone 

f u n c t i o n q = Q u e n c h _ Z o n e ( T i n , T q , P r o c e s s , F i ) 

u = u n i t s ; 

T o u t = F i ( e n d , 2 * p r o c e s s . d a t a R . n c + 1 ) ' ; 

F i L = F i (end, 1: P r o c e s s . d a t a R . n c ) ' ; '-sFase L - q ; i i d a F i L 

F i G = F i ( e n d , P r o c e s s . d a r a R . n c + 1 : 2 * P r o c e s s . d a t a R . n c ) ' ; -wFase G a s o s a F i G 

I n t C p d T L I Q - ( ( 0 . 4 1 5 / ( P r o c e s s . d a t a ? . r o 0 _ l i q _ S I / 1 0 0 0 ) A 0,5 - 0.0009 * 288 . 15) *' ( T i n - T o u t ) + 0.0009 

* ( T i n A 2 - T o u t " 2 ) / 2 j * u . k c a l / u . k g ; 

q = ~ ( P r o c e s s . W ( F i G ) ' P r o c e s s .Cp.gas ( T i n ) * ( T i n - T o u t ) -f 

P r o c e s s .W ( F i L ) ^ I n t C p d T L I Q ) I ( P r o c e s s .Cp. g a s ( T i n ) - ( T i n - T q ) ) ; o 

q = q / P r o c e s s . d a t a R . P M o l (5) ;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA •n-.-.lf'v-

end 

Resu l t s 
u = u n i t s ; 

T = F ( : , 2 * F r o c e s s . d a t a R . n c + 1 ) ; 

F = F ( : , 2 * P r o c e s s . d a t a R . n c + 2 ) ; 

f o r i = 1 : l e n g t h ( s ) 

F i L i q = F ( i , 1 : P r o c e s s . d a t a R . n c ) ' ; 

F L ( i , : ) = F i L i q ; 

F i G a s = F ( i , P r o c e s s .dataR.nc-f-1: 2 * P r o c e s s . d a t a R . n c ) '; 

F G ( i , : ) = F i G a s ; 
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VazaoL(i) = P r o c e s s . V a z a o . l i q ( P [ i , 2 " P r o c e s s . d a t a R - n c + 1 1 , F ( i , 2 * P r o c e s s . d a t a R . n c + 2 ) , F i L i q ) ; 

C L i ( i , ; ) = F ( i , 1 : P r o c e s s . d a t a R . n c ) ' / V a z a o L ( i ) ; 

C S i ( i , : ) - F(i,2*Process.dataR.net3:3*Process.dataR.nc+2)'; 

x i = FiGas/sum(FiGaa); 

y i = F i L i q / s u m ( F i L i q ) ; 

w i p p m ( i , : 1 = P r o c e s s . x 2 w ( y i ) /u.ppm; 

P i ( i , : ) = x i .* P ( i ) ; -*Pressa-> Parciai 
H e n r y ( i , :) = Process.Henry(T { i ) , P ( i ) ) ; 

S l u b ( i , : ) = Process . Solub {T ( i ) ) ; 

r o l i q ( i ) - P r o c e s s . r o . l i q ( T ( i ) ,P ( i ) ) ; 

C e q L i q ( i , :) = P i ( i , :) ' ./ P r o c e s s . H e n r y ( T ( i ) , P ( i ) S ; 

G L i q { i } = P r o c e s s . G u . l i q ( F i L i q ) ; 

GGasfi) = Process.Gu.gas(FiGas); 

GT(i) = G L i q { i ) + GGasfi) ; 

t a x a G ( i , : ) = Process.dataR.ni * p r o c e s s . r i ( T ( i ) , C S i ( i , ; ) ' , F i L i q ) ; 

t a x a R f i , :) - P r o c e s s - r i ( T ( i ) , C S i ( i , : ) ! , F i L i q ) ; 

K e q ( i , : ) = P r o c e s s . K e q ( T ( i ) ) ; 

k S ( i , : } = P r o c e s s . k S a S C T ( i ) , P f i ) , F i L i q ) ' ; 

k L f i , : ) = P r o c e s s . k L a L ( T ( i ! , P ( i ) , F i L i q ) '; 

k i n t f i , : ) = P r o c e s s . k i n ( T ( i ) ) ; 

k a p r f i , ; ) = P r o c e s s . k a p p ( T ( i ) , F i L i q ) ; 

F C ( i , :) = Process.Fc(CSi ; i , : ) ',T ! i ) ) ; 

d F l ( i , 0 = - k S ( i , : ) ( C L i ( i , ;) - C 3 i { i , ; ) ) ;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA %Fi l ,  

d F 2 ( i , : ) = + k L ( i , : ) .* ( C e q L i q ( i , : ) -- CLi£i,:));zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA -s.FiL 

d F 3 ( i , : ) = dFl(i,:)+dF2(±,:); 

r a t e ( i , :) = P r o c e s s . d a t a P . r o L e i t o .* (Process.dataR.ni * P r o c e s s . r i ( T ( i ) , C S i ( i , : ) ' , F i L i q ) ; ; 

end 

dP = P ~ P (1>; 

f i g u r e ( 4 ) 

[AX,H1,H2] = p l o t y y ( z , w i p p m f : , 2 j , z , P i ( : , 1 1 ) ) ; 

x l a b e l ('zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA z /  <: :u } ') ; 

axes (AX ( 1 ) ) 

y l a b e l ("C (pp;v ' i ; 

y l i m ( [ 0 500]) 

s e t [gca, 1 YTick' , 0:100 -. 500) 
t e x t (z (60) ,wippm(60,2) , " \ieftarrow C_{ uiLrogsn,ados ;•L' f , . . 

'HoriKontaiAligmw?nt!, ' l e i t ' , 'Fontsize' ,10) 
g r i d ; 

h o l d on; 

p l o t ( z , w i p p m ( ; , 9) ) 

t e x t (z (90) ,wippm(90, 9) , ' Me ft arrow C (hidrocarbonetcs ieves) 'T/ , .. . 
' Bor±sor;i;aiAiig;n-ierrc', ' ' l e f t ' , ' For.rSise' ,10) 

axes(AX(2)) 

y l i m ( [ 0 5 0 ] ) 

s e t (gca, ' YT i.ek' , 0 :5:50) 

y l a b e l ('Press-So PaxcrUj. (Pa) ') ; 
t e x t ( z ( 6 0 ) , Pi(60,11) , ' \ l e f t a r r o w P„CNH_3) 

' Hoii?;onta IA1 igmk1 n t ' , ' l e f t ' , ' For.-. Size ', 10) 

f i g u r e ( 5 ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
p l o t { z , [ C L i { : , 3 ) C L i ( : , 4 ) C L i { : , 6 ) C L i ( : , 7 ) C U ( : , 8 ) C L i ( : , 1 2 ) ] ) 

x l a b e l ( ' z /  \a)"); 

y l a b e K ' C -.:;.o:./ :;•••"3; ' ) ; 

t e x tzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ( 2(61) , CLi (61,3) - ' Meft.arr,-;w C_j ol of inas \ "•r,*, . . . 
' Hor i zoivt a lAliq anient 1 , ' l e f t ' , 'Fontsise ' ,10) 

t e x t (ziBO) , CLi i 80, 4) , ' \ i ft:"!::. C_ {paraf i..na« ) ' 1.' , . . . 

' Horizon v-i^aignii;;;^: 1 , ' I ' , ' FouLSise " , 10) 

t e x t (2 (80) , CLi (80, 6) , ' Meftanow C^ipolyaromatico} ""L!, .. . 
Tlori^ontalAligninsns:', ' i; ' , ' Fon-..r,j se',10) 

t e x t (2 (80) ,CLi (80,7) , ' U eftar ruw C_idiaromatico! " l . ! , . . . 
" Hoi:iEontalAligrm:ent ', ' lefzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA r.', ' FonrSise', 10) 

text. (z (80) , CLi ( 8 0 , 8 ) , ' '-.;.<"-/ r C_ i m c no aro snai ; j.co} "L ' , . . . 
'Hcri;;oni-;i.Aiign;iK:nt', '.iff. t ; ' , ' Foi;-;P i2e ' ,10) 

text u (105) ,CLi (10^,12)4-2 0, ' \downarrow C^JHa: tenkos) ' L* , . 
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' H o r i z o n : : * . ] A l i g n m e n t ' , ! c e n t e r ' , 1 F o r s t S i a e 1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
, 1 0 ) 

g r i d ; 

f i g u r e ( 6 ) 

p l o t [ z , [ C L i ( : , 1 1 ) C L i (:,2) ] ) 

x l a t a e lzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ('z / ..•<... ') ; 

y l a b e l ( 1 C uvio l/ix"3) ') ; 

t e x t (z (SO) , C L i ( 8 0 , 1 1 ) , ' U s f t a r r . o w C_[HH_3 

' Box i s o n : . : . ! .A: i a. a m e n ; ; ' , 1 l e i r . ' , ' S ' o n t S i ze ' ,10) 

t e x t f s ( 8 0 ) , C L i (80, 2 ) , ' V; o i r . a - r n w 2 !zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ni o g t n i o 

' H o r i r . i ' . i K ' . - i . A i< o n s e n ' ; : ' , ' ; . o f t ' , ' F o n t S i c : - ' , 10) 

g r i d ; 

f i g u r e ( 7 ) 

[AX,H1,H2] - p l o t y y ( z , C L i { : , 5 ) , z , P i { : , 5 ) / l e 6 ) ; 

x l a b e l (' z / ) ') ; 

a x e s ( A X ( 1 ) ) 

y l a b e l ( '," ,;R 2SJ 'mo : / : r r ; ' ) ; 

y l i m ( [ 3 5 0 ~ 3 8 0 ] ) 

s e t ( g c a , ' Y f i v V ',3 5 0 : 5 : 3 8 0 ) 

t e x t (s (58)+0 .00 5, C L i ( 5 8 , 5 ) , ' U f i i t a r r o w C J H _ 2 ; '• 2 1 , . . . 

' H o r i z o n t a l s . ! i g r i i s e n c ' , ' i & r t ' , ' F o n t S i r e ' , 10) 

. h o l d o n ; 

p l o tzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ( 2 , C S i I : , 5 ) !; 

t e x t (z (55)4-0 .05, C S i ( 5 5 , 5) , ' M c - i ^ r v :-w 2_ {H _2) 0 ' , . . . 
1 B o r i ^ o i r ,~. 1 k L i .qnmerr!: ' , ' i o i t ' , ' Fr.s.nt.Si ' , 10) 

h o l d o n ; 

p l o t ( z , C e q L i q ( : , 5 ) ) ; 

t e x t (z (58) +0 .05, C e q L i q ( 5 8 , 5) ,
 1 M e f t a r r o w C _ { H ^ 2 ) { E L V ;* ', .. -

' H o r i z o n t a l s L i g a m e n t ' , ' l e f t ' , ' P o n t S i s e ' , 1 0 ) 

a x e s ( A X ( 2 ) ) 

y i i m U O . O 6 . 5 ) ) 

s e t ( g c a , ' VT.-!o.< ' , 0 : 1.08 : 6.5) 

y l a b e l ' ' CM Pa) ' } ; 

t e x t ( 2 ( S O j + O . 0 0 5 , P i ( 8 0 , 5 } / l e 6 ~ 0 . 2 5 , ' Y a p a r r o w PzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA \H J 2 ] } s , . . . 
! H o r i z o n t a l A l i g n m e n t 1 , ' l e t t ' , ' F o n t S i z e ' , 1 0 ) 

T e x p - [ 3 9 2 394 396 3 9 5 ] ; 

z e x p = [ 0 . 1 5 6 0.594 1.2 1 . 8 1 1 ] * 1 0 ; 

f i g u r e ( 8 ) 

p l o t ( z , T - 2 7 3 . 1 5 ) 

x l a b e l ( f z / i n ) ' ) ; 

y l a b e l ("e <''C) ' ) ; 

y l i m ( [ 3 6 0 4 2 0 ] ) 

s e t ( g c a , ' Y l i o : ' , 360 : 6: 420) 

h o l d o n ; 

T p l o t = p l o t [zexp, Texp, ' k * ' , 1 H a r V.ei i - ' - i c^Co l o r ' , ' k ' , ' M a r k s ? ; 2.i • . : - ' , 8) ; 

l e g e n d ( [ T p l o t ] ,'OADO DB P L A K T A ' ) 

f i g u r e ( 9 ) 

[AX,H1,H2] = p l o t y y ( z , C L i ( : , 1 0 ) , z , P i { : , 1 0 5 / l e 6 ) ; 

x l a b e l (' z / i it; ) ') ; 

a x e s ( A X ( 1 ) ) 

y l a b e l ( ' C _ { K 2.'-) - . i n o l / m * ) ' ) ; 

y l i m ( [ 3 . 5 6 . 5 ] ) 

s e t ( g c a , ' YT: .o - . ' , 3 . 5 : 0 . 5 : 6 . 5 ) 

t e x t (z (60) +0 .005, C L i ( 6 0 , 1 0 ) , ' \ i f i ' t / i r r o w C_ t K _ 2 : i J ' L ' , . . . 

' H o r i s o n t . - i 17- . .1 , ignraent ' , ' l e f t ' , ' F o n t s i « e 1 ,10) 

h o l d o n ; 

p l o t t z , C S i ( : , 1 0 ) ) ; 

t e x t (z (45) +0 . 05, C S i ( 4 5 , 1 0 ) , ' \,U> S t a r r o w CJli„2S> A $ ' , - • • 

' H o r i z o n ::a IAI i g m c i e n t T , ' l e i t ' , ' F o n t S i z e 1 ,10) 

h o l d o n ; 

p l o t t z , C e q L i q ( : , 1 0 ) ) ; 

t e x t {z (60) +0 .05, C e q L i q ( 6 0 , 1 0 ) , ' \ . l e f t a r r o w C ( H __2S} "- ( E L V ) ' , . . . 

' H o r i a o n c 3 1 A l i g n m e n t ' , ' I s f t ' , ' F o n t S i s e ' , 10) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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axes (AX (2) ) 

y l i m ( [ 0 . 0 0.13]) 

s e t ( g c a , ' Y T i c k ' , 0 : 0.03 : 0.18) 

y l a b e l ( ' ? {H_ 2 S 5 (MPa) ! ) ; 

t e x t (z (90)+0". 005, P i (90,10) / l e 6 - 0 . 0 1 , ' \ u p a r r o v P_ K_ '2}3> . . . 

' H or i z o n t a l A l i g n w . f i a t ! , ' i s f t ' , ' Fen t i S i s e 1 ,10) 

csexp=50; 

f i g u r e ( 1 0 ) 

'• ppK; -7.s 

UX,Hl,H2j - p l o t y y ( z , w i p p m ( : , 1 ) , z , P / l e 6 ) ; 

x l a b e l ('zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA z /  { w. } ' ) ; 

a x e s ( A X zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA( 1 ) ) 

y l a b e l ('C_( S } icp mj ' ) ; 

y l i m U O 12000])" 

s e t ( g c a , ' Y T i c k ' , 0 : 1 2 0 0 : 1 2 0 0 0 ) 

t e x t (z (55) +0 .005,wippm(55,1) , ' V I e f t a r r o w S ) ' , - • • 

'.Hor i K o n i " -i j - A i i g r i i n e n t' , ' i ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA i z.', ' Irani S is *? ', 10) 

h o l d on; 

c s p l o t = p l o t (z (end) , csexp, ' k s 1 , 'Ms r k e r F a c f t C c i c - r ; ' , ' ) : ' , ' ^ a ^ k e r S i " a ' , 3 ) ; 

l e g e n d ! [ c s p l o t ] D A D ; -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA DE P I - A K T A ' ) 

axes (AX (2)} 

y l a b e l ( 'zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA r iMPa , ' ) ; 

y l i m ( [ 0 7 ] ) 

s e t ( g c a , ' Y T i c k ' , 0 ; 0 . 7 : 7 ) 

t e x tzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (2 (80) +0 , 005, P (80) / l e 6 - 0 . 2 5, ' \ u p a r r o w , . . . 

' itcr i: ' .oni- a .LA"_ign iP»nr : ' , ' I f f * ' , ' F o n t S i ; : e ' , 10) 

h o l d o n ; 

E p l o t = p l o t ( 1 2 , 5.0-0 . 27, 1 k s ' , ' M a r k e r F a e e C o l o r 'zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA, 'k','MarkerSise',8); 

f i g u r e ( 1 1 ) 

p l o t ( z , w i p p m ( : , ! ) } 

y l i r a ( [ 0 150]) 

x l i m ( [ 1 5 z ( e n d ) + 1 ] ) 

s e t ( g c a , *YTick 7 , 0 : 1 5 : 1 5 0 ) 

h o l d o n 

p l o t (z (end) , csexp, ' k s ' , ' M a r k e r F - a ceC c l o r ' , ' k 1 , ' M a r k e r S i z e ' , 8) ; 

f i g u r e ( 1 2 ) 

p l o t ( z , r o l i q ) 

f i g u r e ( 1 3 ) 

s u b p l o t ( 3 , 1 , 1 ) , p l o t ( z , S l u b { : , 5 ) ) 

x l a b e l ( 1 z ,/zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA i m ) ') ; 

y l a b e l ( 1 \ l a m b d a ( 1 M A 3 ,' kg_ ic-i"' } Pa ; ' ) ; 

s u b p l o t ( 3 , 1 , 2 ) , p l o t ( z , r o l i q ) 

x l a b e l {'z /  I ;u ; "} ; 

y l a b e l ( ' \ r h o i k g _ J o i l } / m A 3 ) ' ) ; 

y l i m ( [ 6 7 5 690]) 

s u b p l o t ( 3 , 1 , 3 ) , p l o t ( 2 , H e n r y ( : ,5)) 

x l a b e l t.' z /  { r,\  ) ') ; 

y l a b e l ( ' H (Pa m A 3 / m o l } ' ) ; 

f i g u r e ( 1 4 ) 

s u b p l o t ( 3 , 1 , 1 ) , p l o t ( z , S l u b ( : , 1 0 ) ) 

x l a b e l (':../ 4 in j ' ) ; 

y l a b e l { ' Uambda <BmA3 / k g _ i o i l f P s )'S; 

s u b p l o t ( 3 , 1 , 2 ) , p l o t ( z , r o l i q ) 

x l a b e l ( ' z ! i m : ' ) ; 

y l a b e l (' \rbozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA '<  /  m-'3:= ' ) ; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
^yj . im { 1<;75 ) 

s u b p l o t ( 3 , 1 , 3 ) , p l o t ( z , H e n r y { • • , 1 0 ) ) 

x l a b e l ( 1 ;•: / > ra , ' ) ; 

y l a b e l ( ' \i iPa ;n ' 3 / ffio". j ' ) ; 

f i g u r e ( 1 5 ) 

p l o t ( z , F G ( ; , 1 0 ) ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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u n i t s zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

f u n c t i o n u = u n i t s zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
•• 'I'T.e t u i i i t . t : : u : . o t i o t '; r -vv . r r .u u s t r i c t 

.'5IitzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA«in.i:K! Mi-r " 1 vaiOu^ o f 

• warn/ c o ^ i t o u : u n i i : : - . T h e o:-.".utpl>? b e l o w 

d e m o n s t r a t e . : ' how t o u s e 

t t h i s s t r i c t t o c l e a n l y a n d e f f i c i e n t l y 

p e r f o r i n j s a t i n f o c a l c u l a t i o n s 

u s i n g r c f f l . c r . l y t T i C o a > . v ; ' j : f : d u n i t y a n d 

r : " . v s i c d ; ; ' ' . ; . ' . s ; . . ' . j ' . t& . T h o j o d o 

; * . . o > i lo a o o : r :'. e d t o :. n c u c . " a n y r .on -

? ; t . « m a a i : a ro; c o n s t a n t d o ^ r e d . 

i. 

\ To d e r e c m i n e t h e e x a c t s y n t a x o f a 

p a r t i c u l a r u n i t y o u w o u l d L i x ^ t o u s e , 

V s i m p l y r u t t h e . u n c t i o n ^ i o h n o s e m i c o l o n zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
J H C a l l thi-= u n i t s w i l l ho 

d i s p ] o ;/•:.= d -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• J s i v zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- Q . t h e u n i t s ;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA s t r u c t ; 

F i r s t c - e a f c e a u n i t s s t r u c t b y i u c l n i i n g 

y o u r cod- - t h e f o l l o w i n g 

L i n ? 

u •- u : . -: s ; 

T h « u : 

I 

•' - T o e n t e r « n m o b e r i n a g i v e n u n i t , 

M U L T I P L E b y t h e a n i t : 

z L ~- f ; " u . : h ; 2 rnatlab 

a u t o m a t i C s i y d i s p l a y s I . J .IO u n i t s 

• To d i s p t u y d o o t i . r o o u n i t , 

. .ui.mply a-ivi.dc- b y t h a i . U . O L T 

L / u . f t 1- d i s p l a y s :.. i n 

f t . 

% '-. To c o n v e r t b e t w e e n , u n i t s , 

M U L T I P L Y b y \ i\e s t a r t i n g . . n i . t , a n d 

I ' O ' . ' I O S b y t h o : ' ; : c i : : q u n . ; . t : 

L ; . m izyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA " h - ' i .i . rb. " i d . i ^ p i ; i y s v h n 

n u m b e r o f r 2 i n o n e , T i i o ' - 2 

?. 

v . i f c r e c o m p l - t e a t & c i u n i t s c a n b e 

o b t a i n e d t h r o u g h --sxi tAmato l u 

v- m a c h l . - . 29 -*u . m / u . s ; 

• s p e e d o f .-.ounci 

'- ' " ' i O t e . . . t o !£.,-: t h e S p ' O O O o f 

s o u n d a v a i l o b i a w h e r e v e r y o u r 

?• - o j i i i t s s t r u c t i s d e f i n e d , . i m p l y 

wx i t e : 

? u . m a c b L - M O . 2 9 * u . a t A s . s ; 

vuv&ehi. now p , i r f o f u n i t s ' s t r u c t 

* '-. BSC I N EXAMPLE 

•'-> % T h i s i s fin e x a m p l e c a l c u l a t i o n c h a t u s e s 

t h e u n i t s m i . i l a t o e a i c u i ^ t o t h e 

2 ' s p r e s s n r e ao t h e b o t t o m o r a l o n g v e r r . l o t i i l y 

o r i e n t e c j p i p e t h a t i s c a p p e d 

": t . a t t h e h o t t e r ' " e n d t i l l e d w i t h o i l . 

i 

i u ~ u n i t s ; 

p i p e l m i . e r D i a m e t . e r - ' J ' - ^ u - i n ; M i n c h 

i n n e r d i a m e t o r 

p i p e B e i g h t - 3 0 * u . t t ; - ' p i p e s t i c k s 

30 t e s t up t r u e t h e a i r 

"• d s n s i t y O f i o . • •- 0 . 52 6 * u . c m / u i d e n s i t y oJ 

o i l uo f o u n t or, un:< .r t o , web - . " i t e . V2 o 

p ipsCxo3So>:" . : t . ? n A t « a 

p i *" f p i p e . I n n e r f >_amet££ / 2 • h n o s s s e c t i o n s L 

a r e a o £ p i p e b o r e 

v o l u m e O f O i i p i p e C r e s s S e t u i o n A t e s * 

p : i p e H e i g h t ; " -vo ius i e o f o i l t h a t t h e pips.-

O J : , h o l d 

- p r o u s u r o P L pc^v:-. ' . .-;>» •• v i cu^ i t ./Oi - i ' u - o ~ 

p i p o H e i g n t ; o t i o s i i r s t u u t R u o : ; t r o m p h y o t c s: i-

•••• r h o ' ^ ' ^ h . 

t o r o e O n P i p e P - o t t o m p i r e s s u r s P i p e B o t t o m " 

p i p e C r o s s S e c t ; i o n A r s a ; ; ; i ' o . t c " !

 e K t e r t e o o n 

b o t t o m c a p o f t h e p i p e . 

• ; : i o t s t h o t i-:-.oh v s B r i a b l > - n o l o . - i t s v « i t < ? 

o x p ^ t t i s e d i i , '.in . t s . 

'', i s x p r e s s t U o n o v a l u e s i n dJ2. ts jxenv: u n i t s , 

s r a p i y d i v i d e o y t h e d e s i r e d 

v " j u n i t a s s h o ^ n b e l o w , 

* I t n e l = s p r . ' n c f i ' A =:.2.3q inch d i a t r i e t e r p i p f l 

s t i c k i n g " K 3 , ' : O meter.® i n t o t o o a i t a n d 

i I l e d ' , p i p ^ l i ' i o u ( . D i s i m s i i « r / t , i n , 

p . i p ^ H o ic/bt . . m"; ,-

; L , .nc2 = s p r ; . : : t i ' ' w i t h . ^ . " ; g '• i u i d O U L K T S o t 

o i x w i l l h a V u - p r e s s u r e a- b o t t o m o t 

0-1 . 4 g p s i . ' , v r UirseOf O i l / o . f i o ^ , 

p r o s s u x s P i p e S o t t o r a / t . p $ i ) ; 

•;. i.,vne3 = s p r m t f i. ' T h i s w i l i ! c a u s e a t o t a l 

i 'oxree o f % 5 . t u : h s t o pres . - : •..>;: t h e b o t t o m c a p 

o t h e p r p o . ' , i f t : t e O n P i p u i ; o t t ; ; n o u . I b f } ; 

9. 

: i i e x t V s ! -• 

/spj: i n t f ( ' \ r,\:; - s . n - - s \ n t s \ n ! , : . t ^ I , i i n e . 2 , i t u e i : ; 

s d i s p ? t s x t V s , o ; 

V s -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ™ — mo EXAMPLE CODE 

;p;o.RT THE A t ' T l ^ ; , CODE TO D E P f i ^ , 

Tn.E UM1TS WTRJCT ™^===.-.~-™!= 

v. U K I T S ••-

so > l e n g t h 

t l m = 1; 

u km = le3*u.m; 

u cm = le-2*"u.m; 

u mm = l e - 3 " u . m ; 

u um = le- 6 * u . m ; 

u nm = l e ~ 9 * u . r a ; 

u a n g = l e - 1 0 * u . m ; 

u i n = 2.54*u.cm; 

u m i l = l e - 3 * u . i n ; 

u f t = 1 2 * u . i n ; 

u yd = 3 * u . f t ; 

u mi = 5 2 8 0 " u . f o ; 

u aO = .529e-10'-u.m; 

2- V o l u m e • 

u m3 =  (u .m )" 3 ; 
u cm3 = ( u . c m ) * 3 ; 

u c c = u.cm3; 

u L = 1000*u.cm3; 

u mL = u.cm3; 

u f l o z - 2 9 . 5 7 3 5 2 9 7 * u . cm3 ; 

u p i n t - 4 7 3 . 1 7 6 4 7 5 * u . cm.3 ; 

u q u a r t = 9 4 6 . 3 S 2 9 5 * u . cm3; 

u g a l - 3 . 7 8 5 4 1 1 S 7 * u . L; 

u f t 3 = f u . f t ) " 3 ; 
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iiias.r. c o n c e n t : r a t j . o n - - ~ - p o w e r -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
u.wt = 1; u W = l ; 

u .pcentwt = l e ~ 2 * u . w t ; u MW = le6*u.W; 

u.ppm = l e ~ 6 * u . w t ; u kW = le3*u.W; 

u.pph = l e - 9 * u . w t ; a mW = le-3*u.W; 

u UW = le-6*u.W; 

% ma s s c o n c e n t r a t i o n — u nW = le~9*u.W; 

u.mol = 1; u pitf = le-12*u.W; 

u.kmol = 1000**1.roal; u hp = 745.69987*u 

u.kg = 1; 

U.gm = l e ~ 3 * u . k g ; 

u.mg = le~3*u.gm; 

u . l b = 0.45359237*u.kg; 

u.os = ( l / 1 6 ) * u . l b ; 

u.amu <= 1.66e-27*u.kg; 

u.s = 1; 

u.ras = l e ~ 3 * u . s ; 

• .US = le-~ 6 * u . 5 ; 

u.ns = l e ~ 9 * u . s ; 

u.ps = le - 1 2 * u . s ; 

u.min = 60*u.s; 

u.hr = 60*u.min; 

u.day = 24*u.hr; 

u.yr = 365.242199*u.day; 

u.Rz = 1/u.s; 

u.kHz - l e 3 *u.Hz; 

u.MHz = l e 6 *u.Hz; 

u.GHz = l e 9 *u.Rz; 

u.N = 1; 

u.dyne = le-5 J'u.H; 

u . I b f = 4.44822*u.N; 

u.J = 1; 

u.MJ - l e 6 * u . J ; 

u.kJ = l e 3 * u . J ; 

u.mJ = l e - 3 * u . J ; 

u.uJ = l e - 6 * u . J ; 

u.nJ = l e - 9 * u . J ; 

u.ev = 1.6022e-19'u.J; 

u.BTU = 1.0550559e3*u.J; 

u.kWh = 3.6e6*u.J; 

u . c a l - 4.1868*u.J; 

u . k c a l = l e 3 * u . c a l ; 

u . c o u l - 1; 

u.e - 1.6022e-19*u.coul; 

xge — 

u.V = 1; 

u.kV = le3*u.V; 

u.mV = l e ~ 3 * u . v ; 

u.uV - 1e-6*u.V; 

u.A = 1; 

u.mA = le~3*u.A 

u.uA = le-S^u-A 

u.nA = le-9*u.A zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

9i~- m a g n e t i c ; : : e l d 

u.T = 1; 

u.gauss = le-4*u.T; 

U.g = 9.80665*u.m/u.s'H2; 

u.kB = 1.38e-23*u.J/u.K; 

u.sigma__SR = 5.670e-8 * 

u.h = 6.626e~34 * u.J*u.3; 

u.hbar = u . h / ( 2 * p i ) ; 

u.mu_B - 9.274e-24 * u.J/u.T; 

u.mu_N = 5.0507866e-27 - u.J/u.T; 

u.c - 2„S9792458e8*u.m/u.s; 

u.epsO = 8.8S41878176204e-12* 

u.coul/{u.V*u.m); 

u.muO = 1.2566370614359e~6 * u.J/(u.m*u.A"2) 

u.R JmolK = 8.3144621; 

fu.m"2 * u.K A4) ; 

U.K = 1; 

u.C - u.K + 273.15; 

u.Pa = 1; 

u.MPa = le6*u.Pa; 

u.mPa - l e - 3 * u . Pa;zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA % u s a do em v i s c c s i d a d c -

u.uPa = l e ~ 6 * u . Pa; v u s a d ' . r-m v i s c - ' ^ i d a d e 

u.kPa = le3*u.Pa; 

u.kgfcm2 - 98066.5*u.Pa; 

u . t o r r = 133.322*u.Pa; 

u.mmHg = u . t o r r ; 

u.mtorr = l e ~ 3 * u . t o r r ; 

u.bar = leo'u.Pa; 

u.mbar = l e - 3 * u . b a r ; 

u.atm = 1.013e5*u.Pa; 

u . p s i = 6.895e3*u.Pa; 

u.cP = 1; 

u.mPas - u.cP; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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9 ANEXO I Dados coletados da planta 

industrial 

PRIMEIRA CAMPANHA DA U-01 

Tabela 29 Teor de enxofre na carga da U-Ql, primeira campanha ( K R A U S E , 2013) 

Amostras Maximo Mini mo Media Vanancia Desvio Padrao 

0 26 13500 5860 9075 6661578,00 2581 

1 6 6500 4130 5743 985387,00 993 

2 2 5700 5520 5610 16200,00 127 

3 9 10500 5460 7472 3313469,00 1820 

4 7 9330 4740 6170 4349067,00 2085 

5 5 11100 4800 7570 6067650,00 2463 

6 7 15500 7210 13573 8094490,00 2845 

7 10 16800 8880 12291 7945388,00 2819 

S 7 9960 5050 8065 2912692,00 1707 

9 9 12700 7630 9386 3666783,00 1915 

10 7 14700 7670 11427 5395024,00 2323 

11 3 16100 5780 11327 27074133,00 5203 

12 7 17710 6110 12492 11474367,00 3387 

13 6 12800 6740 9950 6334840,00 2517 

14 9940 6300 8470 3679900,00 1918 

15 4 9550 7030 8325 1177633,00 1085 

16 2 10800 5050 7925 16531250,00 4066 

17 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAs> 10300 4350 8250 11417500,00 3379 

18 1 7260 7260 7260 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- -

19 6 12400 7160 9525 4764950,00 2183 

20 10 35200 4070 8958 14925640,00 3863 

21 3 9160 5420 7227 3508933,00 1873 

22 9 11300 4720 7246 4590328,00 2143 

23 7 12200 4360 9831 8110748,00 2848 

24 5 13800 8370 11734 4078280,00 2019 

25 4 10800 5450 7970 4872867,00 2207 

26 1 10800 10800 10800 - _ 

27 4 10600 8340 9470 1038533,00 1019 

28 1 7990 7990 7990 - -

29 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA^  
12900 9110 11170 3672700,00 1916 

30 5 9630 5690 7748 2499020,00 1581 

31 25 14000 5900 10340 3640996,00 1908 

32 17 15174 4540 10934 9999290,00 3162 

33 6 15000 4200 10410 12615800,00 3552 
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34 10 16400 4300 11770 17759259,00 4214 

35 6 15100 4000 10068 13945617,00 3734 

36 3 9990 5980 8103 4062033,00 2015 

37 5 12400 6000 10100 7780000,00 2789 

38 3 12900 7500 10900 8760000,00 2960 

39 3 13000 4880 10193 21196133,00 4604 

40 4 14400 4240 8970 30154047,00 5491 

41 2 12600 12400 12500 20000,00 141 

42 2 15407 12600 14004 3939625,00 1985 

43 10 18500 9850 12682 5585041,00 2363 

44 3 15000 8020 11273 12348133,00 3514 

45 5 11722 10300 11097 421569,00 649 

46 4 16000 12100 14263 4045625,00 2011 

47 8 14860 4375 11314 16415787 4052 

48 35 16266 4760 11211 18204337 4267 

Tabela 30 Teor de enxofre no produto daU - 01, primeira campanha (KRAU SE, 2011) 

Amostras Maximo Minimo M6dia Variancia Desvio 

0 37 685 12 336 2906S 170,49 

1 15 480 47 279 1.6274 127,57 

2 14 500 35 313 16892 129,97 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

J 23 516 8 278 17274 131,43 

4 42 523 80 278 12996 114,00 

5 17 700 150 303 19022 137,92 

6 30 550 150 308 14488 120,37 

7 40 634 38 233 23206 152,34 

8 34 446 73 195 7603 87,20 

9 35 645 63 229 13965 118,17 

10 32 655 144 281 16656 129,06 

11 30 699 150 349 25016 158,16 

12 35 633 27 311 19592 139,97 

13 30 552 6 355 24327 155,97 

14 31 687 50 266 16873 129,90 

15 29 587 177 382 7103 84,28 

36 40 607 176 384 13910 117,94 

17 51 590 106 314 14184 119,10 

18 40 568 57 255 21.352 146,12 

19 47 607 77 306 24814 157,52 

20 50 637 150 337 17576 132,57 

21 47 530 172 371 10043 100,20 

22 27 596 169 329 11573 107,58 

23 37 597 150 293 8476 92,07 

24 37 624 109 333 16276 127,58 

25 32 603 150 384 16068 126,76 

26 27 686 141 362 11283 106,22 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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27 34 689 192 427 16953 130,20 

28 35 672 231 410 12749 112,91 

29 35 683 160 370 18883 137,42 

30 65 674 102 360 20927 144,66 

31 70 628 80 324 22513 150,04 

32 75 572 16 271 28234 168,03 

33 48 339 3 60 6502 80,63 

34 56 293 3 73 5025 70,89 

35 46 552 6 107 13434 115,91 

36 41 326 14 100 6457 80,36 

37 45 275 3 102 4634 68,07 

38 25 539 11 82 12065 109,84 

39 31 538 103 16492 128,42 

40 33 212 6 92 2719 52,14 

41 27 209 16 71 2281 47,76 

42 32 626 25 87 13436 115,91. 

43 39 343 23 103 5283 72,68 

44 70 301 10 75 3601 60,01 

45 97 559 17 99 4807 69,33 

46 110 468 32 87 7344 85,70 

47 97 644 32 108 11116 105,43 

48 88 284 41 119 2596 50,95 

Tabela 31 Temperature de entrada dos reatores na unidade da U-01, primeira carnpanha (KRAUSE, 2011) 

Amostras Maximo Minimo Media Variancia Desvio padrao 

0 37 328 317 322 12 3,5 

1 15 324 318 321 3 1,7 

2 14 322 311 318 8 2,8 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
t 

23 329 315 321 12 3,5 

4 24 325 310 316 16 4,0 

5 17 326 314 319 6 2,4 

6 30 332 310 323 21 4,6 

7 40 327 316 321 9 3,0 

8 34 329 315 319 8 2,8 

9 35 325 311 316 14 3,7 

10 32 327 311 318 13 3,6 

11 30 332 314 321 15 3,9 

12 33 329 313 321 17 4,1 

1.3 29 325 311 319 13 3,6 

14 30 322 313 317 4 2,0 

15 29 324 313 320 5 2,2 

16 40 331 315 321 12 3,5 

17 51 337 314 324 36 6,0 

18 40 339 312 324 57 7,5 

19 47 336 312 324 34 5,8 
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20 50 337 320 327 14 3,7 

21 47 328 315 323 9 3,0 

22 27 336 315 324 35 5,9 

23 37 334 310 322 28 5,3 

24 37 340 312 328 37 6,1 

25 32 330 316 325 10 3,2 

26 27 335 323 330 10 3,2 

27 34 333 318 327 9 3,0 

28 35 335 321 328 8 2,8 

29 35 344 323 336 29 5,4 

30 65 343 310 326 79 8,9 

31 70 344 316 330 41 6,4 

32 75 344 312 328 74 8,6 

33 48 348 329 339 27 5,2 

34 56 349 322 344 19 4,4 

35 46 355 338 345 8 2,8 

36 41 351 330 345 19 4,4 

37 45 351 337 345 io 3,2 

38 25 347 327 340 21 4,6 

39 31 347 331 340 20 4,5 

40 32 348 332 343 9 3,0 

41 27 347 340 344 5 2,2 

42 32 350 344 347 2 1,4 

43 38 361 342 353 40 6,3 

44 70 367 344 358 19 4,4 

45 9? 376 350 365 28 5,3 

46 106 377 335 360 99 9,9 

47 94 379 343 363 44 6,6 

48 88 377 342 360 93 9,6 

Tabela 32Tem£eratura reatores na unidade da U-Q1, primetra cam^ 11) 

MSs Amostras Maximo Minimo Media Variancia Desvio 

0 37 353 330 341 24 4,9 

1 15 346 328 340 25 5,0 

2 14 344 328 338 20 4,5 

3 23 349 326 341 23 4,8 

4 25 344 323 334 46 6,8 

5 17 346 311 338 68 8,2 

6 28 351 330 342 24 4,9 

7 40 348 326 340 27 5,2 

8 34 347 327 338 13 3,6 

9 35 347 319 334 36 6,0 

10 32 345 327 338 16 4,0 

11 30 349 333 341 16 4,0 

12 35 348 321 339 37 6,1 

13 30 349 322 338 25 5,0 

14 31 343 321 335 30 5,5 
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15 29 346 328 339 19 4,4 

16 40 368 331 342 36 6,0 

17 51 360 326 342 43 6,6 

18 39 363 326 342 76 8,7 

19 47 359 328 343 43 6,6 

20 50 356 326 343 28 5,3 

2.1 47 350 335 343 18 4,2 

22 27 354 332 342 26 5,1 

23 36 351 325 339 49 7,0 

24 36 361 332 345 51 7,1 

25 32 351 327 341 33 5,7 

26 27 354 336 345 20 4,5 

27 34 349 332 342 17 4,1 

28 35 351 336 344 18 4,2 

29 35 366 338 350 45 6,7 

30 65 361 332 344 56 7,5 

31 70 361 327 345 50 7,1 

32 75 369 327 346 72 8,5 

33 48 373 343 356 66 8,1 

34 56 378 343 362 67 8,2 

35 45 378 348 361 56 7.5 

36 41 379 344 361 70 8,4 

37 44 379 347 360 57 7,5 

38 25 372 339 356 58 7.6 

39 29 374 345 357 62 7,9 

40 33 379 343 361 60 7,7 

41 26 373 349 364 46 6,8 

42 32 377 349 365 36 6,0 

43 37 390 337 371 122 11,0 

44 68 396 354 376 no 10,5 

45 97 398 354 382 99 9,9 

46 109 398 339 374 188 13,7 

47 95 397 338 378 134 11,6 

48 87 398 352 375 112 10,6 
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