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O objetivo deste trabalho foi desenvolver modelos matematicos para a previsio do comportamento
de reatores de hidrotratamento (HDT) de diesel. Este estudo busca modelar a transferéncia de massa
entre as fases gas-liquido e liquido-sélido bem como toda a cinética reacional envolvida, buscando
um modelo numérico representativo do reator de HDT. Um total de 4 modelos foram formulados,
o primeiro usou dados de planta piloto para a validagio e serviu para a anélise geral da metodologia
usada. No segundo modelo foi melhorado a representagfio da cinética reacional, mantendo os
demais pardmetros; No terceiro modelo foi novamente alterada a cinética reacional buscando
melhor integragdo com o software PROII™ e, finalmente o quarto modelo foi desenvolvido em
fluidodindmica computacional (CFD) com cinética reacional simplificada. Todos apresentaram
resultados satisfatorios e a validag@o foi alcangada a partir de dados experimentais e dados de planta
de processo. Pode-se confirmar a validade dos modelos por meio da boa aderéncia entre os dados
experimentais ¢ os perfis calculados. Os dados usados na validagdo foram o teor de enxofre residual,
temperatura, pressdo e concentragio de H:S. E finalmente o resultado do trabalho tem duas
aplicagdes distintas: a primeira visa a aplicagdo em controle ¢ otimizagdo do reator e da planta de
HDT pela criagdio da operagéio unitiria de HDT dentro do PROII™; enquanto busca melhoria de

projeto de reatores através do modelo desenvolvido em CFD.
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MODELING AND SIMULATION OF DIESEL HYDROTREATING REACTORS
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September/2013

Advisors: José Jailson Nicdcio Alves

Antdnio Carlos Brandio
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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. All 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 of HS. 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.
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1 INTRODUCAO

O principal desafio do refino de petréleo no Brasil € atender a crescente demanda e adequar
o parque de refino as exigéneias ambientais relacionadas & qualidade dos combustiveis. Entre os
diversos derivados produzidos nas refinarias brasileiras, o 6leo diesel € o produto que vem exigindo
0s maiores investimentos, tanto para aumento da produgo quanio para adequagéo da sua qualidade
as novas especificagdes. O foco desta tese recal sobre a unidade de hidrotratamento, também
chamados de HDT, usada para a remocdo de enxofre, nitrogénio, metais pesados, e saturagio de
duplas ligagdes das moléculas olefinicas e aromaticas, adequando o produto as normas ambientais

vigentes.

1.1 A unidade de Hidrotratamento - HDT

Desenvolvido para a remogio de impurezas de qualquer fragiio do petrdleo, o
hidrotratamento tem importdncia do ponto de vista ambiental ao remover o enxofre dos
combustiveis, contribuindo de forma definitiva para a redug@o das emisses dos dxidos de enxofre.
O controle da emissfo destes 6xidos — os chamados SOy, compostos principalmente de SOz e 8O3
— foi o grande motivador da evolugBio das especificagBes de qualidade dos combustiveis
automotivos BONFA (2011).

Face a grande utilizagio do 6leo diesel em sua matriz energética, os paises europeus foram
os pioneiros no movimento de aumento na qualidade do derivado, ao limitar o teor de enxofre em
2.000 ppm em massa (0,2%) no ano de 1994. Além da restri¢iio ao enxofre, a medida também impds
o valor minimo para o indice de cetano, pardmetro indicador da qualidade da combustiio, que por

sua vez influi na emissdo de dxidos de nitrogénio (NOx) e monoxido de carbono (CO).

Rapidamente, os paises europeus adotaram especificagdes cada vez mais restritivas,
chegando a determina¢io de que, a partir de 2009, todo o dleo diesel comercializado na Unido
Europeia teria teor de enxofre igual ou inferior a 10 ppm BONFA (2011). Semelhante movimento
ocorreu no mercado norte-americano com a regulago a partir dos critérios da ASTM Infernational,
culminando com a definig#io, em 2006, pelo limite maximo de 15 ppm de enxofre no éleo diesel

antomotivo.
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Figura 1: Limgites maximos para o diesel automotivo IFQC (2011)

A Figura 1 mostra as especificagdes miximas do diesel automotivo em 2010 nas diversas
regides do mundo. E evidente a tendéncia dos paises desenvolvidos praticarem especificacdes mais
restritivas, seguidos pelos paises em desenvolvimento como Rissia, China e India, que estiio em

processo de adequagfio do seu parque de refino.

Conforme pode ser verificado, o Brasil, apesar de também viver intenso processo de
adequagdo de suas refinarias, ainda figura entre as nages com as especificagBes menos restritivas
devido 2 existéncia do diesel $1800, com até 1.800 ppm de enxofre, combustivel destinado para

uso em rodovias e fora das regides metropolitanas.

Em 2013 foi introduzido no mercado brasileiro o diesel $10, com até 10 ppm de enxofre e
uma série de outras especificagbes igualmente rigorosas relacionadas a qualidade da combustio e
a seguranga no manuseio e armazenamento, A produgio deste combustivel a partir das correntes
existentes nas refinarias brasileiras requer o uso intensivo de unidades de hidrotratamento, que

exigirio catalisadores de elevada atividade e condigdes operacionais bastante severas.

Entre as principais unidades de conversfio existentes nas refinarias brasileiras estd o
Craqueamento Catalitico Fluidizado (FCC). O mesmo tem o objetivo de converter o gasdleo,
produto da destilagfo a vacuo, em GLP e gasolina, também produzindo uma corrente de faixa de

destilagfio semelhante ao 6leo diesel denominada LCO (do inglés “Light Cycle Qil”}.

O hidrotratamento € um processo no gual a carga — praticamente qualquer fragfio do petréleo

— reage com hidrogénio em elevadas pressSes e temperaturas na presenga de um catalisador
2
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heterogéneo, geralmente CoMo ou NiMo suportado em Al:0s. As principais reagdes envolvidas
sdo a remogio de impurezas como enxofre, nitrogénic e metais, ¢ a satura¢fio de duplas ligagbes
das moléculas olefinicas e aromaticas. O processo ocorre em leito fixo, isto €. a mistura formada
pela carga e pelo hidrogénio passa através de um ou mais leitos formados pelas particulas do
catalisador, e no interior destas particulas € que se processam as reacBes. As unidades de
hidrotratamento de diesel sio projetadas para operar continuamente por cerca de dois a quatro anos,

portanto o catalisador € mantido no interior dos reatores durante todo o periodo.

Existem, no entanto, limites para a elevacio da temperatura de reaglo, geralmente
relacionados as restrigBes metaltrgicas das unidades de hidrotratamento, mas também a questdes
relacionadas ao equilibrio termodindmico (COOPER ¢ DONNIS, 1996). O acompanhamento da
evolugio da temperatura de reagfo ~e portanto, da atividade catalitica — ao longo do tempo constitui
atividade fundamental para garantir a correta utilizagfio da unidade durante todo o tempo

programado.

1.2 Motivacio e Contribuicio

Toda a motivagio do trabalho teve inicio no desenvolvimento de uma planta de
hidrotratamento (HDT) em simuladores de processo para estudos de controle e otimizagio da
unidade, mais especificamente para os estudos de plant wide comtrol Nesses simuladores
commerciais existentes, como por exemplo, o PROII™ nfo hd modelos de reatores apropriados para
representar o reator de HDT, neles, o que se usa sdo modelos simples de reatores com conversio
especificada. {sto traz alguns prejuizos no modelo final desenvolvido, pois ndo tem-se como avaliar
a influéneia de nenhuma varidvel sobre o desempenho do reator, consequentemente o estudos de

controle e otimizac#o da planta como um todo ficara prejudicada.

Assim o objetivo principal desta tese é desenvolver um modelo para reatores de
hidrotratamento, ajusta-lo com dados experimentais, e interliga-lo ao simulador de processo

PROII™ visando estudos futuros de controle e otimizag#io. Como objetivos secunddrios tem-se:

* Buscar compreender como as varidveis de processo influenciam no hidrotratamento ¢ também
o comportamento das mesmas varidveis dentro do reator. Isto foi realizado com o estudo de

modelos mais simplificados.

* Desenvolver um modelo em fluidodindmica computacional (CFD) ajustado com dados
experimentais para estudos futuros de projeto de reatores de HDYT assim como melhoria dos

equipamentos ja existentes.
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1.3 Organizacio da Tese

O presente trabalho esta dividido da seguinte forma:

+
O’Q

»
e

>
w3

No capitulo 1 temos uma breve introdug¢do sobre o cendrio do HDT no Brasil e no mundo.

O capitulo 2 apresenta uma revisio da bibliografica encontrada sobre os assuntos abordados
na tese. S#o descritos conceitos e estudos realizados sobre o hidrotratamento na indudstria de
refino de petréleo. Também sdo abordados os modelos relevantes ao estudo usados pelo

software de fluidodindmica computacional ANSYS-CFX.

No capitulo 3 siio apresentados os conceitos sobre o reator de HDT assim como a cinética
reacional envolvida. E realizado também uma explanagio sobre o processo de refino de

petréleo e como o hidrotratamento encontra-se inserido nele.

No capitulo 4 sfo apresentadas as equagdes provenientes do balango de massa e energia
pertinente ao reator de HDT; todas as’ correlagles usadas para estimar os parfimetros
relevantes ao processo assim como 0s modelos cinéticos utilizados para os grupos de
reagdes presentes no hidrotratamento. E mostrado também a modelagem em fluidodinamica

computacional (CFD) e todas as condi¢des de contorno inerentes ao processo.

O capitulo 5 apresenta e discute os resultados dos modelos desenvolvidos no
Matlab/FORTRAN e modelo fluidodindmico computacional empregando a modelagem

mateméatica descrita no capitulo 4.
O capitulo 6 discute as conclusdes obtidas € sugere futuros trabathos para modelagem de
HDT.

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

na estimagao das propriedade dos fumps. E o0 modelo numérico desenvolvido em MATLAB.




2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Introducio

Este capitulo apresenta uma revisdo bibliografica encontrada sobre os assuntos abordados nesta
tese, SAo descritos conceitos e estudos realizados sobre o hidrotratamento na inddstria de refino de
petréleo. Também s@io abordados os modelos relevantes ao estudo usados pelo software de
fluidodindmica computacional ANSYS-CFX.

2.2 O Hidrotratamento

O hidrotratamento (HDT) consiste na reagdo de fragSes de petr6leo com hidrogénio em
presenca de um catalisador heterogéneo e sob condigdes operacionais controladas. Atualmente, é
aplicado a uma grande variedade de fragdes de petrdleo conﬁe visto pela Figura 2, visando obter
produtos mais adequados & aplicagfio a que se destinam, permitindo a sua utilizagfio direta na

formulagdo de derivados ou em processos cataliticos subsequentes.

s
g.
:

PODL DE (LEG DIESEL

Figura 2 Esquema de refino de petrdleo. Fonte: (SOUZA, 2011)
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Sabe-se que uma questdo critica para a modelagem das reagdes de HDT de destilados
médios' ¢ a identificagio e quantificagfio dos compostos envolvidos na reagdo. O petréleo e suas
fraghes sdo misturas complexas, compostas principalmente por hidrocarbonetos simples e
hidrocarbonetos com heterodtomos. As técnicas analiticas disponiveis, tais como cromatografia
gasosa, cromatografia liquida de alta resolugfio, espectrometria de massas e espectrometria de
ressondncia magnética nuclear sdo capazes de identificar um grande nimero de compostos; tais
técnicas, porém, ainda nfio sfo suficientes para caracteriza-los em nivel molecular. Um dos
problemas para aplicagio de técnicas analiticas as fra¢Ses de petrdleo com faixa de ebuligio elevada
€ a presenca de compostos nio volateis que impedem a aplicagio da técnica de cromatografia
gasosa, enquanto a parte volatil gera uma grande quantidade de picos sobrepostos de dificil

interpretagdo, devido ao grande nimero de moléculas presentes (NEUROCK, 1992).

A caracterizacio de fragSes de petroleo caminhou na diregfio da identificagiio de grupos de
compostos. Devido ao grande nimero de moléculas presente, com estimativas que somente o
nimero de isbmeros parafinicos em destilados médios pode chegar a mais de 365.000 (AYE e

ZHANG, 2005), o agrupamento de compostos € uma forma de viabilizar o tratamento matematico.

Segundo ECKERT e VANEK (2005) um ntumero excessivo de compostos tornaria elevada a
dimensdio dos modelos cinéticos, uma vez que estes sdo dependentes do ntmero de moléculas
envolvidas, e limitagdes computacionais poderiam impossibilitar a resohugfio desses modelos. Além
disso, a utilizagdo de modelos com dimensio elevada limita-se a situagdes onde uma resposta rapida

ndo ¢ necessaria, sendo de dificil aplicagiio em tempo real.

O agrupamento de moléculas deve ser feito de forma criteriosa e baseado na reatividade dos
compostos em relagdo ao processo quimico considerado. Assim, o agrupamento para modelagem
das reacbes do processo de coqueamento retardado difere do agrupamento de moléculas da

modelagem das reagdes de HDT.

A caracterizaciio das fragbes de petréleo por classes de compostos é bem difundida. S#o
exemplos os métodos SARA (S~saturados, A ~ aromaticos, R ~ resinas e A ~ asfaltenos) (AYE e
ZHANG, 2005), PNA (P~Parafinas; N~nafténicos e A~aromaéticos) (RIAZIL, 2005) ¢ a
cromatografia em fluido supercritico. No caso do método SARA, os compostos sio identificados

por sua propriedade de solubilidade, de forma que suas caracteristicas moleculares néo sdo bem

1 Destilados médios abrange uma variedade de produtos comercializados, incluindo os produtoes acabados, tais como:
LCO. LGO, dleo diesel Gasodleo etc
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definidas, sendo a separagdo dos compostos quimicos com mesmo comportamento cinético

realizada de maneira insatisfatéria, bem aquém da necessaria em modelagem de processos quimicos
(LIGURAS e ALLEN, 1987).

Outra forma de caracterizagio € a descrigiio por pariimetros estruturais, como percentagem
de nimeros de anéis aromaticos, percentagem massica de dtomos de carbonos em grupos CH2 e
razdo carbono/hidrogénio, obtidos de métodos analiticos como espectrometria de ressondncia
magnética nuclear NEUROCK, 1992). Porém, este método ndo fornece informagdes importantes.
Urn valor de 3,92 para média de carbono e cadeias alquilicas nfio especifica a distribuigdo desses
carbonos, ou seja, se as cadeias as guais eles pertencem sio longas ou curtas, 0 que ocasionaria

mudancas significativas na predigfio das propriedades das misturas (LIGURAS e ALLEN, 1987).

Em derivados com ponto de ebulicBo entre 177°C e 527°C, as técnicas analiticas de
cromatografia e espectrometria de massas possibilitam a caracterizagfio molecular pelo conceito de
séries homdlogas e de classe molecular. Séries homdlogas estruturais sfo formadas por compostos
que possuem mesima classe, diferindo no nimero de dtomos de carbono no radical alquila. Exemplo
de séries homologas estruturais presentes no petréleo sdo as n-parafinas € os n-alquil benzenos.
Com a espectrometria de massas, toda a série de alquil benzenos pode ser medida como série
homoéloga méssica, eniretanto sem informagBes do arranjo estrutural dos grupos substituintes.
Todos os isbmeros com mesmo nimero de carbono sfio agrupados, e o grupo alquila definido
apenas pelo niimero total de carbonos (QUANN e JAFFE, 1996).

A identificacio de compostos com heterodtomos pode ser realizada com certo grau de
discriminagio entre os diversos grupos. A téenica de cromatografia com a utilizacdo de sensores
especiais para identificagio dos compostos sulfurados e nitrogenados € consolidada (von
MUHLEN, ef al 2006); porém, o acesso 2 ela ainda é restrito. As téenicas com maior
disponibilidade para identificacio de enxofre e nitrogénio sfo a fluorescéncia de ultravioleta e a
quimioluminescéncia, respectivamente (ASTM D35453 ¢ D5762, 2009). Elas representam um
extremo no agrupamento de compostos, uma vez que ndo ha discriminacfio alguma entre os
compostos. Em especial, para o processo de HDS e HDN ¢ crucial a identificagéo dos diferentes
compostos de enxofre e nitrogénio, uma vez que diferentes compostos de enxofre possuem

diferentes reatividades.

Alguns algoritmos computacionais foram desenvolvidos para caracterizagfio de destilados
médios. A defini¢do de pseudo-componentes a partir da curva de destilagfio para cdleulo de flash
pode ser considerada como uma das primeiras aplicagbes com esta finalidade (EDMISTER, 1955;
KATZ e LEE, 1933 ¢ HARIU e SAGE, 1969) ¢ é a base de caracterizagio dos simuladores de

?
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processos da area de refino. Possui como principal vantagem nfo ser um processo iterativo; porém,
0 método apresenta limitagSes: a ndo definiglio de caracteristicas quimicas fundamentais na
modelagem de processos quimicos; obtengio da maioria das propriedades fisicas por correlagdes
empiricas; impossibilidade de utilizag8io de métodos de contribuiciio de grupos para calculos de
parfimetros e informagdes a respeito da natureza da mistura ndio podem ser fornecidas facilmente
(ECKERT e VANEK, 2005).

As desvantagens do método de determinacéo de psendo-componentes pelo ponto de ebuli¢io,
¢ a necessidade de modelar processos quimicos de fragSes de petréleo levou ao desenvolvimento
de metodologias mateméticas alternativas para lidar com a questiio da caracterizagio de misturas
complexas em nivel molecular. Basicamente, todas procuram, a partir da informagao composicional
parcial da fragdo, definir e ajustar concentracGes de grupos de compostos capazes de representar,
em algum aspecto, o comportamento da mistura como um todo. As informagBes parciais utilizadas
sdo as propriedades macroscdpicas de facil obtengHo, tais como densidade, indice de refragio, curva
de destilagiio simulada, teores totais de enxofre e nitrogénio e/ou andlises mais sofisticadas como
cromatografia ¢ espectrometria de massas. A validacfio da composigio simulada é feita pelo céleulo
das macropropriedades, a partir das moléculas que compdem o grupo proposto, sendo necessarios
modelos para cada uma que se deseja validar, e verificar se estio de acordo com as
macropropriedades experimentais. Os compostos propostos representam um agrupamento (fump)

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

A ideia basica no agrupamento de compostos € a associacdo de uma propriedade (por
exemplo: reatividade) com a identidade/propriedade do grupo. Em agrupamentos discretos a
associaclio ocorre entre a taxa de reagfio com o ponto de ebuli¢ho ou com a solubilidade (NIGAM
e KLEIN, 1933), ou outra propriedade ou grupos de propriedades, que possam representar a
caracteristica relevante ao processo considerado. Na teoria de misturas continuas, um pardmetro
(ou dois), como nlimero de carbonos, fornecera a medida da taxa de reacéo, e a integracéio em todo

espaco de propriedade das misturas indicard seu comportamento global (ARIS, 1989).

QUANN e JAFFE (1996) utilizaram a identificacio experimental de séries homdlogas no
desenvolvimento de método computacional de caracterizagiio da mistura em uma abordagem que
foi denominada SOL (“Structure Oriented Lumping”). SOL é um método de contribuicio de
grupos, com cada molécula sendo representada por um vetor, cujos elementos sdo 0s grupos
estruturais que a formam. Assim, a composigfo da mistyra € determinada pela ponderacfio de cada
série homologa, de forma que as propriedades macroscopicas da mistura simulada sejam coerentes

com as da mistura real.
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HUDEBINE ¢ VERSTRAETE (2004) desenvolveram um método de reconstrugdo molecular
de L.CO a partir das anélises macroscépicas da mistura, Este método consistiu, em uma primeira
etapa, na transformacio de uma distribuicdo paramétrica, otimizada por algoritmo de "recozimento
simulado” (simulated annealing), em moléculas. Esta distribui¢io ¢ dependente do conhecimento
prévio das estruturas moleculares encontradas na mistura, como nimero de nicleos policiclicos e
tamanho de cadeias. O ajuste das fragdes molares da mistura simulada foi determinado pela
maximizagfo da fun¢io entropia. O método se mostrou promissor, com a simulagfo substituindo

andlises de dificil obtengéo como RMN (ressondncia magnética nuclear).

Industrialmente a hidrogenacio catalitica de destilados médios ocorre em reatores de leito
fixo gotejante (frickle bed - TBR). Neste tipo de reator, a mistura gas-liquido € introduzida pelo
topo, com o gas constituindo a fase continua e o liquido a fase dispersa. Por ser um processo
bifasico, a descrigio matematica da fluidodindmica do reator é complexa. O entendimento da
fluidodindmica deste tipo de reator é fundamental no levantamento de dados experimentais em
planta-piloto. Segundo SIE e KRISHNA (1988) na maioria das vezes a simples reducéio de escala
ndo ¢ suficiente para representar adequadamente as condigdes industriais, e alteragdes sio
necessarias para conferir representatividade aos dados. A principal delas € a garantia da idealidade
do escoamento. A idealidade do escoamento, ou seja a velocidade nfo varia radialmente, tem sido
de grande interesse pelo fato de reatores com dimensdes reduzidas apresentarem significativa
dispersdo, afastando-os do comportamento de reatores industriais. SIE ¢ KRISHNA (1988}
afirmam que o desvio da idealidade €, em parte, consequéncia da maior porosidade encontrada perto
da parede. Quando particulas com grandes didmetros s8o empacotadas em um cilindro, o liquido,
ao descer pelo leito, assume velocidade zero na parede e, ac nfio encontrar resisténcia 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 dilui¢iio do leito com particulas
de menor didmetro como a principal medida para superar os problemas de escoamento em reatores
de laboratério. O escoamento passa entdo a ser determinado pelas particulas de menor didmetro,
ficando proximo ao escoamento plug-flow. Nesse trabalho, os autores investigaram a obtengfo dos
pardmetros cinéticos intrinsecos de reagSes de hidrodessulfurizagdo e de consumo de hidrogénio a
partir de modelo plug-flow e de modelo com dispersdo axial da fase liquida, utilizando trés
diferentes catalisadores. Os dados cinéticos estimados em ambos os modelos conseguiram prever
os dados experimentais, e nfio houve alteragiio na ordem de atividade dos catalisadores obtida com

as duas abordagens. Entretanto, verificou-se que, quando pardmetros cinéticos influenciados por
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fendmenos de dispersfio sio utilizados para prever pertis de temperatura no reator em situagdes de
conversdo superiores a 90% de compostos sulfurados, utilizando modelos sem dispersdo axial, as
temperaturas sdo superestimadas em cerca de 12°C. Os autores recomendaram que o scale-up € a
investigagdo da cinética intrinseca devem ser realizados considerando a dispersfio axial. FEm
conversfes menores o efeito da dispersdo axial € menos pronunciado, porém, como a maioria das
plantas industriais opera com conversdes altas em relagio 4 remog¢io de enxofre, a anilise da

dispersdio axial ¢ fortemente recomendada.

FUNK ef al. (1990) estudaram a mé distribuicio de liquidos em reatores TBR. Os autores
relataram que em reatores TBR todas as particulas devem estar recobertas por liquido enquanto gés
passa através dos espagos vazios do leito. Em certas situagdes, como baixa velocidade superficial
de liguido, como as encontradas em reatores de planta-piloto, pode ocorrer segregagio entre a fase
liquida e gasosa. Esse comportamento ocasiona um mau aproveitamento do leito, prejudicando o

desempenho do processo.

SIE e KRISHNA (1988) ampliaram o conceito de "molhamento incompleto", usado para
descrever a situagdo de ma distribuic#o de liquido dentro do reator. Eles recomendam que o termo
"molhamento incompleto" deve ser entendido nio apenas como a auséncia de recobrimento total
da superficie do catalisador por liquido, mas também a nfo renovacio apropriada do fluido em
determinados pontos do leito catalitico. Estes locais dio origem a pontos quentes, j4 que as reagfes
sfio exotérmicas, que podem danificar o catalisador. Assim, para otimizar o desempenho do leito, é

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

No ambito das plantas-piloto para obtengio de dados experimentais de hidrogenagio de
destilados médios, a operagfio em escoamento ascendente {(upflow) aproxima a molhabilidade do

leito & da observada industriamente.

WIND ef al. (1988) compararam o desempenho de reatores-piloto 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 ndo ha aumento da saturago do leito em reatores
upflow, sugerindo molhabilidade completa do catalisador, o que aproxima o desempenho dos
reatores industriais, com a vantagem de se obter maior reprodutibilidade nos testes. Efeitos de
dispersio (mais pronunciados em altas taxas de conversdo) e ma distribuigdo de liquido sdo
atenuados em escoamento upflow. WIND ef al. (1988) recomendam a adogfio de escoamento upflow
para obtencdo de dados mais representativos do reator industrial. Reatores mdustriais operam
adiabaticamente, enquanto uma quantidade considerdvel dos reatores-piloto séo isotérmicos. Nos

10
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levantamentos de dados em planta piloto, o procedimento consolidado para estabelecer uma
correlagio entre a temperatura isotérmica e o perfil de temperatura do industrial € o caleulo da
WABT (“Weight Averagg Bed Temperature™), definida como um tergo da temperatura de entrada
somada a dois tergos da temperatura de saida do reator industrial. PAPAYANNAKOS et af, (2005)
correlacionaram a WABT ao tipo de reacdo que estiver sendo considerada. Assim o
hidrodessulfurizagio e o hidrodesnitrogenagiio teriam diferentes formulas para correlacionar a

temperatura adiabética do reator industrial e a temperatura isotérmica da unidade piloto.

A modelagem fenomenoldgica em reatores TBR exige a inclusdo das resisténcias ao
transporte de massa. SIE e KRISHNA (1988) estabeleceram a relagio entre as diversas resisténcias
ao transporte de massa em reagdes de hidrotratamento, ¢ constataram a predomindncia dos efeitos
cinéticos e da resisténcia intra-particula, como pode ser verificado na Tabela I, onde estfio as
magnitudes relativas de cada resisténeia envolvida em condigtes de operacfio tipica de HDT.
Porém, apesar das indica¢tes de que a ndo incluséio da transferéncia de massa nfo teria impacto
consideravel na descrig@o das reagdes, inlimeros trabalhos a incluem pela utilizagio de correlacGes

empiricas.

Tabela | Magnitude relativa das resisténcias ao transporie de massa KORSTEN ¢ HOFFMANN ({1996).

Resisténcia % Total
Do seio do gas a inferface gas-liquido Desprezivel
Da interface gés-liquido ao seio do liquido 2

Do seio do liquido & superficie externa do | 21
catalisador

Difusdo intra-particula e reagdo 77

KORSTEN ¢ HOFFMANN (1996) durante o desenvolvimento de modelos das reagdes de -
HDS do gasdleo de vacuo levantaram estas correlagdes, e tornaram-se referéncia para os trabalhos
posteriores de modelagem pela abordagem heterogénea. O modelo de KORSTEN e HOFFMANN
(1996) necessitou das seguintes informagBes para a resolugfio do sistema de equagGes diferenciais:
(1) coeficiente de Henry, obtido pela correlaglio entre a solubilidade do composto no
hidrocarboneto, do volume molar do gés nas condigdes padrio e densidade do hidrocarboneto nas
condi¢gbes do processo; (2) densidade nas condigbes de processo; (3) solubilidade de gases em
hidrocarbonetos; (4) coeficientes de transferéncia de massa gas-liquido e liquido-gas; (5) estimativa

da dependéncia da viscosidade com a temperatura; (6) difusividade molecular de gases em
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hidrocarbonetos; (7) volume molar; (8) area superficial especifica do leito; (9) equacio cinética
para reagfio de HDS. Pode ser observado que um grande nimero de correlagBes empiricas sio
utilizadas para o fechamento das equagdes do modelo, e a validade destas no sistema hidrogénio-
hidrocarbonetos nas condig8es usuais de HDT nem sempre pode ser confirmada. Além disso, o
sistema de equagdes que se obtém ¢ complexo, necessitando de métodos numéricos apropriados e

recursos computacionais adequados.

CHOWDHURY er al. (2002} desenvolveram modelo fenomenoldgico para reagdes de HDS
e HDA de dleo diesel. A equagio cinética de Langmuir-Hinshelwood foi utilizada para descrever
as reagOes de hidrodessulfurizaciio e a concentragfio total de enxofre foi utilizada como entrada do
modelo. A inibigdo da atividade catalitica pela presenca de HaS foi incorporada ao modelo. Os
parmetros cinéticos (E,, k , n, m) foram obtidos pela andlise diferencial em diferentes niveis de

conversio, bem como a constante de adsorgdo do HaS.

A concentragio total de enxofre, dado de entrada do modelo, foi considerada como a
concentracio do seio do liquido. Isto porque o trabalho apenas incorporava as resisténcias de
transferéncia de massa entre a fase gasosa e o Hquido, desprezando as resisténcias de transferéncia
de massa entre o liguido e o sélido e resisténcias intra-particulas. Uma vez que foi considerado que
os compostos sulfurados ndo sofrem vaporizagio, a concentragfio total de enxofre na superficie
externa do catalisador ¢ a concentragdo do seio do liquido. Na determinag@o da concentragio de
hidrogénio e HzS no liquido foi considerada a existéncia de transferéncia de massa entre a fase

gasosa ¢ a fase liquida, e os pardmetros de transferéncia de massa destes compostos foram obtidos
utilizando as correlagbes apresentadas por (KORSTEN e HOFFMANN, 1996).

A modelagem das reacdes de HDS, HDN do gaséleo de vacuo, baseada na formulagéo de
(KORSTEN ¢ HOFFMANN, 1996} considerando a difusfio molecular intra-particular, foi realizada
por JIMENEZ et al. (2005). MEDEROS et al. (2006) empregaram uma abordagem heterogénea
dinamica para descrigo das reagGes de HDT. Nesse trabalho, novamente, as correlagbes empiricas

apresentadas por KORSTEN e HOFFMANN (1996} séo utilizadas.

AL-DAHHAN e GUO (2004) propuseram um modelo sequencial para simulagio do
comportamento de reatores de leito fixo. Os autores acoplaram modelo de dispersio axial com
modelos para predigfo de difusividade efetiva em pellet de catalisadores. Nesse método sequencial,
uma vez estabelecidas e resolvidas (com difusividade efetiva inicial), as equagGes para o reator,
resolver as equages do pellet para obtengio do perfil da concentragdio de reagentes no interior do
catalisador. O modelo foi validado com experimentos de hidrogenagio de alfa-metilestireno e de
oxidagéo de fenol.
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Em CHEN er ai. (2011) foi modelado um reator de “frickle bed” unidimensional adiabatico
em estado estaciondrio, com o objetivo de verificar os efeitos do equilibrio vapor-liguido (VLE) no
hidrotratamento. Os calculos VLE foram realizados em cada passo de integracdo do modelo. E
foram observadas diferencas substanciais entre as converses de hidrodesaromatizagiio (HDA) e
hidrodessulfurizacdo (HDS} quando realizadas com e sem a contabilizagiio de VLE, indicando a
importincia do VLE nas simulacdes de hidrotratamento. Foi Verificado que um aumento na
temperatura de entrada do reator provoca também um aumento na conversio de HDS, mas reduz a
conversdo de HDA. Também verificou-se que um aumento pressdo acarreta uma elevagio nas
conversdes de HDS e HDA. E um aumento da razfio de gas/Sleo aumenta timidamente a conversio

HDA, mas n#o altera significativamente a conversio HDS.

Em ANCHEYTA et al. (2009) foi modelado um sistema com vérios reatores de Jeito fixo e
uma corrente de guench entre os leitos. O modelo desenvolvide simulou o comportamento do
processo com quench gasoso e liquido. As principais reagbes como hidrodessulfurizacio (HDS),
hidrodesnitrogenacio (HDN), hidrodesmetalizagio (HDM), hidrodesaspaltizagfio (HDAS) ¢
hidrocraqueamento (HCR) foram consideradas. O modeio previu bem aos dados experimentais no
intervalo das condigbes de operagdo estudadas. A andlise foi estendida para simular e analisar
diferentes configuragdes de guernchs visando identificar o esquema mais econdmico. E determinou-
se que o esquema com quench liquido reduz o consumo de utilidades, assim como os custos totais

da unidade, sem afetar a qualidade do produto.

O trabatho de ANCHEYTA et al. (2012) descreve um modelo de reator “trickle bed”
unidimensional dindmica utilizado para hidrotratamento catalitico de fragdes de petrdleo. O modelo
leva em consideragfo as principais reagles que ocorrem no processo de hidrotratamento:
hidrodessulfurizagdo, hidrodesnitrogenagio, hidrodesaromatizago (mono-, di-, e poli-
aroamdticos), hidrogenagiio de olefinas e hidrocraqueamento (gasoleo, nafta, e gases). Os
pardmetros cinéticos foram determinados a partir dos dados experimentais, obtidos em um reator
de bancada isotérmico, e um catalisador comercial de CoMo. O modelo foi utilizado para prever o
comportamento dindmico do reator industrial dentro de uma ampla gama de condigBes reacionais.
Alteragdes na concentragio, pressio parcial dos gases, e nos perfis de temperatura foram avaliados.
Os resultados obtidos com 0 modelo dindmico proposto, apresentou boa concordincia com dados

experimentais.
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No trabalho de CHACON et al. (2012) foi desenvolvido um modelo de reator com leito de
recheio bifdsico para descrever reagdes de hidrotratamento de gasoleo derivado de betume. O
modelo incorporou a resisténcia de transferéncia de massa na interface gas-liquido e liquido-sélido
e uma expressio cinético baseado no modelo de Langmuir-Hinshelwood. Foi usado trés correlacGes
para a determinagdo da solubilidade de hidrogénio (Hz), sulfureto de hidrogénio (H28) e amoniaco
{(NH3s), em misturas de hidrocarbonetos e o calculo do fator de efetividade catalisador foi incluido.
Dados experimentais obtidos na literatura foram usadas para determinar os parimetros cinéticos
(coeficientes estequiométricos, ordens de reag#o, a taxa de reagfo ¢ as constantes de adsorgdio para
HDS ¢ HDN e validar 0 modelo sob vérias condigdes de operagdo. Conclui-se que as constantes
cinéticas das reagdes influenciam significativamente na conversio do reator; e as constantes de
adsorgéo interferem pouco sobre a mesma. E o aumento da pressdo total de entrada do reator causa

wm awmento nas conversdes de HDS e HDN, no entanto, este efeito & mais forte sobre o HDN.

Em ANCHEYTA ¢ 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 pressio constante e razio dleo/hidrogénio de 5.3MPa e 356,2 mL mL}, respectivamente. O efeito
da temperatura e do LHSV foram estudados na faixa de 613-633K ¢ 1,5-2,0 h'' com catalisador
comercial Ni-Mo. A informagio experimental mostrou que as especificagdes diesel poderia ser
alcancado através de um dnico estagio de hidrotratamento destas misturas em condigdes
operacionais moderadas hidrotratamento. No entanto, conclui-se que para alcangar o teor de enxofre
para <SOwppm, “dessulfurizacio profunda”, a temperatura da reagdo aumenta entre 20-35K

dependendo da qualidade da carga de alimentagfio do reator.

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

ATTOU er al. (1999) apresentaram um modelo unidimensional concorrente que envolve
equagdes de balango deduzidas a partir das leis de conservagio de massa e momentum
macroscopicas para cada fluido no sistema. As forgas de interaé-ﬁo Liquido-Sélido e Gas-Liguido
sio formuladas baseadas na equagio Kozeny-Carman. Os cilculos da saturagio liquido e gradiente
de pressiio a partir do modelo apresentaram boa concordincia com dados experimentais obtidos em
uma ampla gama de pressio de operacdo (0,1-10 MPa) para vérios sistemas gas-liquido e tipos de

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

pulsante da interface gas-liquido que ndo sdo tidos em conta.

SUN et al. (2000) apresentaram um modelo multifasico que envolve as equagdes de Navier-
Stokes com uma abordagem com modelo de mistura para resolver um escoamento gés-liquido em
contracorrente através de um dominio poroso tridimensional. O coeficiente de arrasto liquido-gas
¢ calculado e o efeito fluido-sdlido pelo uso da lei de Darey. A variago radial da porosidade ¢
calculada pela equacéo de distribuicio apresentada por VORTMEYER e SCHUSTER (1983). Uma
expressdo para o coeficiente de dispersio da fraglo volumetria foi desenvolvida e incorporando
modelo para ter em conta o espalhado do liguido dentro do reator. Usou-se 0 modelo de turbuléncia
k-g para o gas ¢ o liquido. A validade do modelo foi demonstrada comparando os resuitados obtidos
com dados experimentais para um reator de 0.6m de largura preenchido com anelos de 25 mm de

didmetro.

PROPP er al. (2000) assumiram que o escoamento nos reatores "Trickle bed" € governado
pelas equacdes de fluxo no médio poroso como a let de Darcy e equagfio de conservagho de massa.
Neste trabalho foram examinados os efeitos da equagfio da lei de Ergun, presso capilar e a variagéo
espacial da porosidade. Os autores nfo realizaram a validaciio explicita com resultados

experimentais.

SOUADNIA e LATIFI (2001} desenvolveram um modelo fenomenoldgico unidimensional
que foi resolvido pela téenica dos volumeis finitos, onde as forgas de arrasto so calculadas através
das equagdes desenvolvidas por SAEZ e CARBONELL (1985) e a porosidade no leito foi assumida

constante e uniforme.

Em JIANG et al. (2001) o coeficiente forgas de interagiio fluido - sdlido foram obtidos usado
o modelo de HOLUB et al. (1992) ¢ o coeficiente de arrasto interfacial foi calculados pelo modelo
de ATTOU et al. (1999). O efeito da umidade do leito sobre a distribuigfo de fluxo foi incorporado
a0 modelo através da pressdo capilar avaliada para o sistema agua-ar. Para o sistema gas - Hquido
concorrente a predicio do modelo da queda de presséo e a saturagéo de liquido € 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 ef al. (2003) para simular 0 escoamento concorrente gés - liquido em um reator "Trickle
bed". Neste trabatho, os experimentos foram feitos para estudar a queda de pressdo, o "hold-up" do

liquido e a distribuicio do tempo de residéncia (RTD) para um leito Gimido e seco. As forgas -
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interfaciais foram modeladas usando o modelo apresentado por ATTOU, ef al. (1999),

incorporando os efeitos da pressdo capilar e variagdo da porosidade em geometrias 2D e 3D.

RANADE er al. (2005). Extensio de seu trabalho anterior. Neste trabatho o autor simulou
um regime spray estudando a histereses na queda de pressfo. Além disso, mostrou a capacidade do
modelo de rodar com fluxos pulsantes (escoamentos periddicos). Os resultados obtidos estiveram
razoavelmente de acordo com os dados experimentais. O autor sugeriu que a técnica CFD ¢ uma

ferramenta importante para projetar equipamertos.

YUANA et al (2005). O autor avaliou um leito estruturado pela técnica CFD e
experiméntalmente. A queda de pressiio € 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 bifdsico resolvido no CFX4.4. O modelo de interacio interfacial
usado foi o apresentado por ATTOU et al. (1999) e a equagio empirica usada para determinar a
distribuic3o radial da porosidade foi a correlag@o apresentada por SHIJIE (2001). O autor comparou
os resultados simulados com resultados experimentais para mesma geometria, ele reportou que a

simulacdo representou bem os resultados experimentais.

RANADE e GUNJAL (2007). Esse artigo foi principalmente focado na avaliagfio do
desempenho dos reatores de hidroprocessamento em escala comercial (1,9m de didmetro 8m de
comprimento) ¢ laboratério (0,019 m de largura 0,5m de comprimento), utilizando modelos de
CFD. O autor usou o modelo CFD para a predigio dos pardmetros hidrodindmicos para as duas
escalas do reator estudadas incluindo a cinética quimica para quatro reagbes principais que
acontecem no hidrotratamento do diesel. Um modelo CFD bidimensional baseado no modelo de
mistura foi utilizado para a simulag#io, onde os coeficientes de arrasto interfaciais foram calculados
pelo modelo apresentado por ATTOU er al. (1999). O perfil de distribuigdo radial da porosidade
foi calculado pela equagio do GARY (1991). Neste trabalho reporta-se resultados de queda de
pressdo e saturagdo de liquido para diferentes tipos de leitos. Também se mostra resultados de
conversio dos compostos de enxofre estudados e concentragio de H2S obtidos via simulagiio do
modelo cinético desenvolvido por CHOWDHURY et al. (2002) para diferentes condi¢des de
operaciio do reator. Os resultados fluidodindmicos do modelo para o reator comercial estiveram de
acordo com os dados experimentais, caso diferente para os resultados obtidos para o reator a escala
laboratério onde o autor reporta a falta de dados experimentais para comparagiio. Este e o Unico
trabalho encontrado na literatura onde falam especificamente de simulagBo CFD de reatores de leito

fixo para hidrotratamento de Diesel.
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Em ATTA ef al. (2007) o objetivo desse estudo foi desenvolver um modelo CFD para
previsio dos pardmetros hidrodindimicos queda de presséo e saturagdo de liquido ("Hold-up" do
liquido) em um reator gas - liquido de leito fixo concorrente. O modelo apresentado é um modelo
de mistura bifasico formulado para um escoamento através de um dominio poroso bidimensional
onde as interagbes interfaciais foram calculadas usando o conceito de permeabilidade relativa
apresentado por SAEZ e CARBONELL (1985). O autor comparou os resultados obtidos pelo
modelo com dados experimentals disponiveis na literatura SZADY ¢ SUNDARESAN (1991),
mostrando a capacidade deste modelo para predizer os pardmetros de sold-up de liquido e queda
de pressdo. ATTA ef al. (2010). Extens@o de seu trabalho anterior desenvolvido para comparar

diferentes correlagdes que usam o conceito de permeabilidade relativa apresentado pela primeira
vez por SAEZ e CARBONELL (1985).

Em BAZMIA ef al. (2011) foi apresentado uma simulag@o de um escoamento bifsico usando
a abordagem com modelo de mistura para um escoamento monofisico de nitrogénio e para um
sistema bifasico nitrogénio - d4gua através de dois leitos construidos de forma diferente (o autor os
chama de denso e meio) aonde as interacdes interfaciais foram calculadas usando o modelo
interfacial apresentado por ATTOU et al. (1999). Os céleulos 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 simulagio foram comparados com

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

Na Tabela 2 sfo mostrados os detalhes das condigBes da geometria ¢ da modelagem dos

principais artigos desenvolvidos para reatores de leito fixo em CFD,
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Tabela 2 Condi¢des simuladas nos diferentes artigos

Sun ef af. 2000) Ranade ef al. (2005) Yuan ef al. (Z2405) Ranade et al.(2007) Bazmi o1 al, (2011)
Geometria 3D simetria 2D simetria 2D 2D simetria D
Didmetro leito{m) 0,6 0,114 - 0,194 .3 6,019 -1,9 0,14
Comprimento leito{m) 3 1 I 0.5-8 1
Tipo recheio Anéis Esferas vidro Estruturado-Esferas Esferas trilobe
Didmetro particula(m) (,0025 0,003-0,006 0,005 0,002 0,003
Porosidade 0,54 0,36-0,37 0,4 0,5 0.4
Distribuidor Sim Nag Chicanas 25mm Nio Sim
Condicies de operacio
Sistema Ar - dgua Ar-Isopar Ar-agua Ar- dgua Hidrogénio-Diesel Nitrogénio- dgua
Fluxo gés 0.47-1.13 kg/m2s 0,22-0,44 m/s 0-1mfs 200 (Vg/V1) 0.01-0.15m/s
Fluxo Liguido 4,78 kg/m32s 0-10 kg/m2s 0,005m/s [-5 LHSV [-10 L/min
Regime Contracorrente Concorrente Contracorrente Concorrente Concorrente
Pressao de operagéo 1 atm latm Tatm 20-28 MPa I Bar
Temperatura de 25°C 25°C 25°C 573-693°F 25°C

operagéo

Modelo matemdtico e
métedo numérico
Abordagem multifasica
Modelo interfacial
Modelo turbuléncia
Malha

Selver

Acoplamento P-V
Interpolacdo

Critério Convergéncia
Passo de tempo
condigdo cortorno Topo
condi¢do contorno
Fundo

Modelo de mistura
S$lit

k-g

Hexaédrica
CFX-4

SIMPLE

Upwind

néo especifica

néo especifica
Velocidade prescrita
Fluxo méssico

Modelo de mistura
Attou et al. {1999)
Laminar

Quadro 2D

Fluent 6.1

ndo especifica

nio especifica

néo especifica
0,005s

Velocidade prescrita
Pressdo prescrita

Modelo de mistura
Attou et al. (1999)
k-¢ gis - laminar liquide
Quadro 2D

CFX 4.4

SIMPLEC

néo especifica

nio especifica

ndo especifica
Velocidade prescrita
Fluxo méssico

Modelo de mistura
Attou et al. {1999)
Laminar

Quadro 2D

Fluent 6.2

néo especifica

ndo especifica

no especifica
0.005s

Velocidade prescrita
Pressfo prescrita

Modelo de mistura
Attou et al. {199%)
Nio menciona
200000 volumes
Nio especifica
SIMPLE

Upwind

1O0E-05

0.001s

Velocidade prescrita
Pressio prescrita




3 CONCEITOS FUNDAMENTAIS

3.1 Introducio

Neste capitulo s3o apresentados os conceitos sobre os temas abordados neste trabalho. E
realizada uma explanacgfio sobre o processo de refino e como o hidrotratamento encontra-se inserido

nele.

3.2 O Processo de Hidrotratamento

Um processo de Hidrorrefino (HDR), também conhecido como Hidroprocessamento,
consiste na mistura de fra¢des de petréleo com hidrogénio em presenga de um catalisador, sob certas

condigbes operacionais determinadas em fungfo do objetivo que se tem com esta etapa do refino.

As unidades de hidrogenagao sio classificadas na literatura de acordo com a sua finalidade

em:
. Unidades de hidrotratamento
- Unidades de hidroconverséo,

As unidades de hidrotratamento (HDT) t8m como finalidade melhorar as propriedades da
carga a ser hidrogenada e proteger catalisadores dos processos subsequentes. O produto da unidade
tem essencialmente a mesma faixa de destilagfio da carga, embora possa existir a produgic
secundaria de produtos mais leves por hidrocraqueamento. As cargas tipicas destas unidades variam

desde a faixa da nafta até de gaséleo pesado de véacuo.

As unidades de hidroconversgio (HC) tem como objetivo produzir fragﬁés mais leves do que
a carga ¢ eventualmente melhorar a qualidade da fragfo nio convertida. As primeiras unidades de
hidroconversdo construidas foram as de hidrocraqueamento de alta severidade (HCC).
Posteriormente, surgiram as unidades de hidrocraqueamento brando (MHC) com condigles
operacionals menos severas. As cargas tipicas de HC ficam na faixa de gasdleo pesado de vacuo ¢

residuo.

O hidrotratamento (HDT) consiste na reaciio de fragdes de petréleo com hidrogénio em
presenga de um catalisador heterogéneo e sob condiges operacionais controladas. Atualmente, €
aplicado a uma grande variedade de fragdes de petrdleo, visando obter produtos mais adequados &
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aplicagfio a que se destinam (SILVA, 2007), permitindo a sva utilizagfio direta na formulagéio de

derivados ou em processos cataliticos subsequentes.

Os processos de Hidrorrefino englobam o processamento de uma grande variedade de fragfes
do petréleo, visando obter um produto mais adequado. Estas cargas incluem derivados leves como
naftas e querosene de aviacfio, médios como gaséleos leves e lubrificantes, bem como pesados da
faixa de gasdleos pesados e residuos. A Tabela 3 apresenta a faixa tipica de operagiio em
hidrorrefino para as diversas correntes usadas, bem como o corte de destilagio em que estas

normalmente se encontram.

Tabela 3 Faixa tipica de operagiio para o hidrorrefino, (FIGUEIREDC e MARTINS NETO, 1986)

: F,smi\. gﬁi N P FRINCIPALS Py, RUYHC | LHSY | TEMP,
CARGA nﬁsm.@gmo TiFCa i Cho REACOES PN (NSt oty 0%
Matta S0 - 1200200) | Destiogdo Amneoféies | HDS 1432 50- 80 542 | 300380
AB0) - 12002005 | Cogquenmento Reardads | HDT 20-40 150200 2+ 8 | 380360
Querosene e | 12001703-250{300) | Destifagiio Atmostiricn HDS 2040 30-100 A6 | 320360
aviagin Bor
{SO2005-3000200} | Destilagio Armosférics HDS 120 {120 36 | 320.380
Gosfleo Leve | 30003300-400(450) | Destilagdo & Vizoo HOS M40 200-400 W3 | 360-400
156(200)-300(400) | Coquesmento Reardede | HDT 50-100 00 | 0352 | 360-400
1500000800 | FOC HOT 2060 150500 =4 | 344380
Uastleo 25003000 -3300400) | Destifagio Aroasfiérion HDS 1525 150200 a4 [ 340-400
Pesado 230{300 333004007 | Coquenmenty Retardady Bow S0-100 300-WE | 0.5.0.0 | 360.400
FECOOM 5004003 | FCC HOT 2680 $50.300 30380
ARB{AS0RS00(380) | Destilaglo 2 Viwe HDE 3040 206-400 13 | 360400
A00MA S0 500(580) | Destilagho & Viémo HCO FO-120 004300 | 0.5 350400
Lubriffeantes il iph HDF 1044 300 052 ) 260-350
HLT 2G-120 400000 | 0.3 | 260.380
Parafinag mithiple HOT 40100 4001000 | O,3-1 | 260330
Obs. g velores entre pardnteses sho mdxiingg;
R M/ ¢ selagiio Hy por carga de hidrocarbeneto;
LHEV € velocidady sspacial; .
Py tpressio parcinl de hidrogénie
FCC & Cmpuearmento Cardlive Fluido,

As naftas usadas como carga de reforma catalitica passam por um pré-tratamento, cujo
objetivo & a remogfio de enxofre, nitrogénio 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 remogio de enxofre e nitrogénio, bem como para hidrogenaglio de olefinas, uma
vez que estes compostos s3o presentes nesta fracio em grande quantidade, comparando-a com os
outros cortes de nafta da refinaria. A nafta de pirdlise deve ser tratada principalmente para melhorar
a sua estabilidade & oxidagfio, neste caso a hidrogenagdo de olefinas ¢ primordial, embora

paralelamente seja vantajosa a remogio de enxofre e nitrogénio.
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A redugdo do teor de emxofre € o principal objetivo do tratamento das correntes de gasoleos
leve e pesado da destilagio, também chamados de diesel leve (DL) e diesel pesado (DP). O gasdleo
leve de destilagio a vacuo (OOL) que ¢ incorporado ao "pool” de diesel, também deve ser tratado
para remogioc de enxofre; esta corrente possui um teor mais alto de compostos organo-nitrogenados
e aromdticos polinucleares do que as correntes anteriores. Desta forma, a hidrogenacio de
aromdticos polinucleares ¢ a remocdo de nitrogénio torna-se importante para especificagio do
diesel. As correntes de gasdleo leve de coqueamento retardado ¢ gaséleo leve de craqueamento
catalitico (6leo leve de reciclo - LCO), também conhecidas como fragdes 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 & oxidaclo e nimero de cetano. Desta forma, as reagGes de
remocao de enxofre e nitrogénio, e ainda, de hidrogenagéo de olefinas e aromaticos polinucleares

sdo igualmente importantes no tratamento.

Quando se deseja realizar um pré-tratamento da carga de gaséleo pesado de destilagfio a vacuo
{OOP) ou de gasdleo pesado coqueamento retardado, que alimentara a unidade de craqueamento
catalitico fluido (FCC), algumas das rea¢Ges mais importantes sdo as de remogdo de nitrogénio,
enxofre ¢ metais, especialmente Ni e V, que causam envenenamento do catalisador de FCC; o
nitrogénio também é nocivo a catalisadores de sitios dcidos como os deste processo. Além disso,
outras reagdes também muito Importantes neste pré-tratamento sdo as de hidrogenagio de
aromaticos polinucleares, pois somente os anéis saturados s#o craqueaveis. Portanto, os objetivos
nesse caso sdo de reduzir custos com catalisadores, aumentar os rendimentos dos produtos nobres
{OLP e gasolina), diminuir problemas com corrosio ¢ reduzir emissio de gases e formagio de

coque.

Os gasoleos pesados de destilagio a vécuo e/ou de coqueamento retardado também poderiam
ser convertidos em destilados médios e leves, onde ocorreriam entdo, nfo somente as reagdes de
hidrogenagiio de aromadticos, remogio de enxofre e nitrogénio, como também reacdes de
hidrocraqueamento com quebra de moléculas de hidrocarbonetos. Na rota de produgio de
lubrificantes via Hidroprocessamento, usa-se o gaséleo pesado de vacuo como carga da unidade,
onde ocorrem reacdes de remocio de enxofre e nitrogénio, hidrogenacfio de aromaticos e

hidrocraqueamento.
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Finalmente pode-se dizer que a inddstria de refino realiza o hidrotratamento de cargas

basicamente por dois motivos:

= Obter a especificagiio de produtos, por meio de reagdes de hidrodessulfurizacdo,
hidrodesnitrogenagéo, hidrogenagfo de arométicos e de olefinas, dependendo das caracteristicas da
corrente a ser hidrogenada. A Tabela 4 mostra um resumeo dos efeitos de diversas destas reacdes

sobre os derivados de petréleo;

» Obter a protec#io de catalisadores de diversos processos através do pré-tratamento da carga.
O nitrogénio envenena catalisadores que possuem sitios 4cidos como os de Reforma Catalitica,
Craqueamento Catalitico Fluido (FCC) e Hidrocraqueamentb (HCC). O enxofie € veneno para o

catalisador de Reforma Catalftica ¢ 0os metais como Ni e V envenenam catalisadores de FCC.

Tabela 4 As reagdes de HDT e seus efeitos sobre os defi\fados

REACOES | DERIVADOS EFEITOS
Nafta para Reforma Catalitica Remogio de N e 8 que envenenam catalisadores de
_ reforma catalitica
HDS Cuerosene de Aviacdo(QAV) Especificacfio guanto ao teor de 8 e corrosividade.
Diesel Especificagio quanto ao teor de S e corrosividade,
Lubrificantes Especificagfo quanto ao teor de S e corrosividade,
Querosene de Aviacio (QAY) Melhora a especificac8o quanto a cor e auments a
estabilidade & oxidacio,
HDN Diesel Melhora a especificag®o quanto a cor e aumentaa
e estabilidade A oxidacdo. '
Lubrificantes Melhora a especificagfo quanto a cor e aumenta a
estabilidade & oxidacfo.
Querosene de Aviago (QAV) Melhora o ponto de fuligem.
Diesel Aumenta o ponto de anilina, densidade AP1 e indice
HDA de cetano.
Lubrificantes Aumenta o indice de viscosidade de dleos
lubrificantes bdsicos.
HO Nafta de Coque Aumenta a estabilidade 3 oxidagfio.
Diesel Aumenta a estabilidade 4 oxidagio.

As condigdes operacionais das unidades de hidrotratamento variam dentro de uma faixa
ampla, dependendo do tipo de carga e da extensdo 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 até a 400°C
para cargas pesadas como gasoéleo pesado de vacuo em final de campanha. Ao longo do tempo de
operacfo, a atividade do catalisador vai caindo, levando a necessidade de se aumentar a temperatura

do reator para manter a mesma conversdo. A pressio parcial de hidrogénio pode variar de 15 a 120
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kgf/em?, e a pressdo aumenta quando maior severidade é exigida. Velocidade espacial mais baixa
indica tempo de reaciio mais longo, desta forma quando se trabalha com cargas leves as velocidades

espaciais sdo mais altas do que com cargas pesadas, pois estas (ltimas exigem maior severidade.

A Figura 3 mostra um floxograma tipico da se¢fio de reagio de uma unidade de
hidrotratamento sem quench (zona de resfriamento) no reator. Os sistemas tornam-se mais
elaborados 4 medida que aumenta a severidade do tratamento em virtude das caracteristicas da
carga, pois com maiores teores de enxofre e nitrogénio a serem removidos e com as reagdes de
hidrogenagio de olefinas e aromaticos, o calor liberado aumenta devido 4 exotermicidade destas
reagdes € passa a exigir um controle maior com estudos especificos de recuperagéio de calor, com

necessidade de subdivisio do leito catalitico para a remogdo intermedidria de calor.

A segfo de reaglo ¢ composta basicamente de uma bateria de: pré-aquecimento de carga; de
um forno, de um reator de leito fixo; do sistema de "flash" do hidrogénio; e do sistema de
recirculacdo de hidrogénio realizado por compressor. Se a carga entra parcialmente vaporizada ou
totalmente liquida, compondo um sistema trifasico com a corrente de hidrogénio e catalisador, o
reator de leito fixo € do tipo "trickle bed", como mostrado na Figura 4. A catga ¢ preaquecida na
bateria de trocadores de calor pelo efluente do reator, recuperando parte do calor liberado pela
reacdo no reator. O forno fornece a quantidade de calor restante, que € necessaria para levar o 6leo
e hidrogénio a temperatura de entrada do reator. Na entrada de cada passo do forno existe a
possibilidade de injeg3o de vapor de média pressiio (~10 kgficm®) para a operaglo de
descoqueamento das serpentinas. A presenca de oxigénio dissolvido na carga da unidade de
hidrogenacdo pode levar a reacbes de polimerizagiio e formar depésitos nos equipamentos a
montante do reator, principalmente nos trocadores de calor. Assim, o oxigénio contido na corrente

deve ser removido antes da carga passar pela bateria de preaquecimento.
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Liquido

Liguido

m Liguido

Liquido

gi Liquido

Figura 4 Diferentes tipos de reatores "irickle bed" usados na industria
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3.3 Reacoes de HDT

Numa vnidade industrial de HDT ocorrem simultaneamente, milhares de reacdes, sendo
classificadas em grupos de acordo com o tipo de composto envolvido e de produto formado. As
principais reagdes que ocorrem em uma unidade tradicional de HDT s#io; em ordem de conversio:
hidrogenagdo de olefinas (HO), hidrodessulfurizagio (HDS), hidrodesnitrogenagio (HDN) e

hidrogenagio de arométicos (HDA), hidrocraqueamento (HC), hidrodesoxigenagio (HDO) e
hidrodesmetalizacio (HDM).

A conversdo obtida de cada reagio ¢ fungio de um conjunto de condigdes que define a

severidade de uma unidade de hidrotratamento:

n Temperatura.
= Pressio parcial de hidrogénio.
' Tempo de residéncia, que € o inverso da velocidade espacial (LHSV — Liguid Hourly

© Space Velocity).

De maneira geral, quanto maiores os valores dos parfimetros temperatura, pressio e tempo
de residéncia, isto €, quanto maior a severidade da unidade, maiores serfio as conversdes para todas
as reagOes de interesse. A hidrogenacido de olefinas costurma obter grandes converstes, sempre
préximas de 100% nos processos convencionais. Por outro lado, as demais reagSes exigem maiores

severidades para obter um mesmo grau de conversgo, conforme ilustrado pela Figura 5.

HO HDS HDN/  HpA

Severidade

Lonversdo

Figura 5 Conversdo das reagies em funcio da severidade do processo, Fonte: (CHOWDHURY et al. 2002)
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3.3.1 HIDROGENACAO DE OLEFINAS (HO)

Formadas principalmente em processos que envolvem quebra de rﬁoiécuias, como o
craqueamento Catalitico Fluido (FCC) e o Coqueamento Retardado, as olefinas e diolefinas causam
grande instabilidade se incorporadas em produtos como o dleo diesel. Em contato com o ar, sofrem
oxidago ¢ formam compostos poliméricos, conhecidos como goma. As olefinas também possuem
elevada resisténcia & combustio espontinea mesmo a altas temperaturas, prejudicando o indice de

cetano do Sleo diesel, ¢ portanto a qualidade da combustdo nos motores.

ay Hidrogenaglo parcial de diolefinas conjugadas:

R-CH=CH-CH=CH-R' + H, R-CH=CH-CH,-CH,-R'

b) Saturagdo de olefipas:

R-CH=CH-CHy-CH,-R' + Hy ———t ReCHyCHp-CHy-CH,-R'

Qo ==

Figura 6: Exemplo de reagdes de hidrogenacdo de olefinas. Fonte: (CID, 1990)

As reagBes de hidrogenacBo de olefinas e diolefinas sfio altamente exotérmicas,
SCHWEITZER et al. (2010). Caso o teor desses compostos na carga seja alto, é necessério que haja
um rigoroso controle na temperatura do reator para evitar a ocorréncia de disparos de temperatura,
que podem levar 4 perda acelerada da atividade do catalisador e, em casos mais graves,
comprometer a seguranca da unidade. A conversio desse grupo de componentes geralmente € total
nos processos de HDT de diesel, porém sua importincia é grande devido 2 elevada exotermicidade

da reagdio. A Figura 6 apresenta alguns exemplos de reagdes de hidrogenacdo de olefinas.

332 HIDRODESSULFURIZACAO (HDS)

Associada 4 reducio das emissdes veiculares, a principal reagio de interesse no processo de
hidrotratamento é o HDS, na qual o enxofre presente nas moléculas organo-sulfuradas é adsorvido
no catalisador e reage com o hidrogénio, formando sulfeto de hidrogénio (H2S) e o hidrocarboneto

{ivre de heteroatomos.

A hidrodessulfurizagio de mercaptanas, sulfetos e dissulfetos alifaticos ¢ mais facil,
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enquanto que os sulfetos aromdticos exigem condigBes mais severas, alguns exemplo pode ser
visto na Figura 7. Segundo dados fornecidos por TARHAN (1983), para as reagdes de HDS, pode-

se considerar um consumo médio de Hz de cerca de 2 mol de Ha/mol de S removido, ¢ uma geracio

média de calor de 32 kcal/mol Hs consumido.

Mercaptans

RSH + Hy e RH + M8

Sulfetos

R-&-R! + 2Hy — RH +  R-H 4+ Hy8

UJ + o — ey + Hys

8
Dissulfetos
R-B-S-R' + 3Hy e R-H + LH e 2HR
Tiofenos
U o o —— i + s
g
Benzotiofenos
o CaHg
Q/Ii\ﬂ@ 3}{2”“"““"”““’*@/ +  HaS
£
Prbenzotiofencs
e ey el R
8

+ SHp — iﬁ\ir T + RS
Ry ~

+ 8 et (\r w(/ +  Ha8

Figura 7: Exemplo de reagbes de hidrodessulfurizagiio. Fonte: CID (1990)

As reagBes de HDS sfo exotérmicas e irreversiveis (PACHECO, 2008), sendo que seu
mecanismo envolve reacSes de hidrogendlise, quebra da ligacio C-S, e de hidrogenagfo, saturagio

das duplas ligagdes, (Figura 8). Existem divergéncias na literatura sobre o mecanismo, sendo que
28
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(GIRGIS e GATES, 1991) consideram que as reacdes de hidrogenagio e de hidrogendlise ocorrem
em sitios separados, ou seja, o enxofre e o H;S sfo adsorvidos competitivamente em um sitio e o

hidrogénio ¢ adsorvido em ouiro.

Figura 8: mecanismos de HDS do tiofeno.

Segundo TOPSQE et al. (1996), caso a adsorgdo ocorra pela ligagio w, a reagdio serd iniciada
pela etapa de hidrogenagio. Porém, se a adsor¢@o ocorrer através do atomo de enxofre, a primeira
etapa serd a de hidrogendlise. O HDS sofre inibiciio pela presenca de HzS e de compostos
nitrogenados basicos (SILVA, 2007). Por isto, unidades de HDT de alta severidade possuem
facilidades para purificar o hidrogénio de reciclo, de forma a manter o teor de HxS em niveis

suficientemente baixos.

3.3.3 HIDRODESNITROGENACAO (HDN)

A remocdo dos compostos nitrogenados € de elevado interesse principalmente no tratamento
do querosene, dado que tais compostos podem causar oxidagfio térmica a altas temperaturas. Dai o
interesse em se realizar ensaios como o JETOT (*Jet Fuel Thermal Oxidation Test”) para garantir
a especificacio deste derivado. Além das questbes relacionadas a estabilidade, para o éleo diesel o
interesse nas reagdes de HDN também estd associado a inibig8o causada pelos compostos

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

As reacdes de HDN também sfo exotérmicas e irreversiveis. Ao contrario do que ocorre
para 0 HDS, a maioria dos autores concorda que, no HDN de compostos contendo o heterodtomo
como parte do anel aromdtico, vide Figura 9, a primeira etapa da reagfio € a hidrogenac@o do anel,
seguida da reagfio de hidrogendlise da ligagdo C-N (SILVA, 2007). Por isto, para obter altas

conversdes de HDN € necessaria uma elevada pressdo parcial de hidrogénto, garantindo um
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equilibrio quimico favordvel a hidrogenagio.

Piridinas
S + iy A Hy
I mm-«mo e I S P i CeHy o NH
L
W H
Crinolinas
03147
= L, i HC +NH,
-
N i NHy

+ 28, 3Hy+

N + B,
| = — e HC 4NH,
/

N i
o} Firrot
{f \“> 4 Ay e < } + Hy aminas + H, -k Ol + NH;
N N
H H
indais

R +Hy tH
— — /\\/\,% — Yy, + NHy

Carbazdis
“f‘ 2T,

HO“O

Figura 9: Exemplo de reagtes de hidrodesnitrogenagdo (HDN}). Fonte: C1D (1990)

334 HiDROGENACfSO DE AROMATICOS (HDA)

A redugfio dos teores de compostos aromaticos no 6leo diesel esté associada a um interesse
principal: melhorar a qualidade da combustfio no interior do motor. A principal medida desta

qualidade no ciclo diesel é o mimero 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
inje¢do nos cilindros, gerando vibrago, ruido e baixa performance do motor. Hidrocarbonetos

aromaticos também possuem elevada viscosidade, gerando problemas de atomizagdo nos bicos
injetores (SILVA, 2007).

»
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15 20 25 I 35 4Q 4% 56 85
Cetane Mumbsr

Figura 10: Relagfio entre o teor de aromiticos e o mimero de cetano do diesel
COOPER e DONNIS {1996).

Exotérmicas e reversiveis, as reagOes de HDA, Figura 11, tém seu equilibrio dependente da

temperatura e da pressdo parcial de Ha. De maneira geral, quanto mais elevada a pressio parcial de
H>, maiores as conversdes de HDA (PACHECO, 2008). Temperaturas muito elevadas, no entanto,

além de favorecerem a reagdo inversa, levam a uma malor desativacio do catalisador por

coqueamento,

@ +3H; e O

benzens
el ety
v = 0w = O
naftalenc tetraling degalina
OGQ +H + iy — .OG
antraoens 910 dihidro tetrahidro

antracens aniracenc

Figura 11: Exemplos de Reages de HDA. Fonte: (CID, 199G)

3.3.5 HIDRODESOXIGENACAO (HDO)

Compostos oxigenados existem em pequenas quantidades nos derivados de petrdleo,
dificilmente atingindo mais de 0,5% em massa na sua composi¢io (PACHECO, 2008). No entanto,
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as reagGes de hidrodesoxigenagio vém ganhando importincia na medida em que cresce o interesse
pelo co-processamento, nas unidades de HDT, de dleos vegetais (BONFA, 2011), conforme ocorreu
de maneira experimental com o processo denominado H-BIO em algumas refinarias brasileiras.
Rapidas, exotérmicas e irreversiveis, as rea¢Bes de HDO podem ocorrer tanto através da

hidrogenagfio do anel insaturado quanto através da hidrogendlise direta (PACHECO, 2008).

a}Fendis

+H, © +  H20

i Ry ey oH

-
8 . + Hz O *.Hﬁ()'
+3Hs
b} Acidos nafténicos
COOH CHs
X — O
R

R’
Figura 12: Exemplos de reagbes de HDO. Fonte: CID {1990)

OH

3.3.6 HIDROCRAQUEAMENTO (HCC)

Existem varias reagdes de hidrocraqueamento, ¢ a Figura 13 mostra as mais importantes.

Sabe-se que nestas reagdes o tipo de catalisador e as condicbes operacionais sfo fundamentais na

distribuigio de produtos. Convém ressaltar que a abertura do anel aromético s6é pode ocorrer depois

da saturacdo do anel transformando-o em nafténico.
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a) Hidrocraqueamento de parafinas:

RCHACHCHpCHpR' 4 Hy s RCHyCHy +  CR-CHpR

b) HidrodesalcollagBo
CH;-R { e
+ W, T e + CH;-R
¢} Aberturade anel nafténica
O v Hy s CHyCHy-CHpCHy-CHy-CH,

CHa-0CH,

CO - x — X
CH,-CH,4

d) Hidroisomerizagio de hidrocarbonetos parafinicos ¢ nafténicos:

R-CHCHrCHyCH R + By s RCHyCHCHR + By
CH,

e o
O + l‘lg Q + i"}g

CH,

Figura 13: Exemplos de ReagBes de hidrocraqueamento. Fonte; CID (1990)
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3.3.7 HIDRODESMETALIZACAO (HDM)

As reagles de remogdo de metais, Figura 14, sdo especialmente importantes no
hidrotratamento de residuos ¢ no HCC, quando as cargas possuem teores expressivos destes

contaminantes.

Figura 14: Representagdo de espécies metalicas presentes em fragfes pesadas do petrdleo. Fonte: FURIMSKY e
MASSOTH (1999)

Geralmente o HDM ocorre logo nos primeiros leitos do reator, desativando fortemente o
catalisador caso o teor de metais seja alto, como no caso dos gasdleos de vacuo de determinados
petrdleos. Para controlar esta desativagio, sdo utilizados leitos de guarda, ou seja, catalisadores de
menor atividade e suportados em particulas de maior didmetro do que o catalisador principal. Entre
outras fun¢des, os leitos de guarda sfo responsdveis por remover 0s metais presentes na carga antes

que o leito principal seja alcangado, 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 série, onde ocorre o contato entre a carga, o hidrogénio e o catalisador, em condigSes
controladas de temperatura e pressdo, Nas unidades industriais atualmente em operagéio, o
escoamento sempre se d no sentido descendente. Para o dleo diesel, geralmente os reatores operam
no regime de leito gotejante — “trickle bed” — no qual a carga se encontra predominantemente em
fase liguida e forma, com o hidrogénio gasoso e o catalisador solido, um sistema tipicamente
trifasico. Embora as duas fases (liquida e gasosa) escoem pelo reator, as reagdes ocorrem na fase

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

Como o reator opera em condigfo adiabatica e as reages sfo altamente exotérmicas, o volume total
de catalisador precisa ser dividido em leitos, sendo o niimero de leitos cataliticos definidos em
funcio 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 reagfio, utiliza-se a injecfio de “guench’,
usualmente gés de reciclo {rico em Hz) ou produto liguido hidrogenado. A Figura 15 apresenta um
desenho esquemético de um reator industrial tipico de HDT de Diesel com as principais se¢des e

internos.
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Figura 15: Esquema tipico de um reator de HDT de Diesel.
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4 MODELAGEM DO REATOR

4.1 Introducio

Neste capitulo sfio apresentadas as equagBes provenientes do balango de massa e energia pertinente ao
Reator de HDT, assim como, os modelos cinéticos utilizados para os grupos de reacdes presentes no

hidrotratamento,

4.2 Modelagem Matematica

Modelar um problema de forma tridimensional, em coordenadas cilindricas, significaria
considerar a existéncia de gradientes nas diregOes axial, tangencial ¢ radial. Entretanto, os gradientes
radiais sdo gerado basicamente por diferencas das varidveis nas paredes do reator. Mas em uma unidade
industrial de HDT, o reator ¢ completamente isolado, minimizando a existéncia de transferéncia de calor
do centro para as paredes. De fato, verifica-se que a temperatura do lado externo de um reator industrial

¢ proxima & ambiente, evidenciando que néio ha perda de calor significativa.

A existéneia de distribuidores de liquido no topo de cada leito tem como objetivo garantir com
que o escoamento se d& de forma uniforme, independentemente da posigio radial, sendo possivel
assumir que o reator industrial de hidrotratamento se comporta como um reator tubular de fluxo

pistonado.

Na préatica, observam-se diversos eventos de fluxo preferencial em leitos cataliticos, os quais,
dependendo da gravidade, podem gerar uma série de problemas operacionais e inclusive ocasionar a
parada da unidade. Casos de fluxo preferencial, no entanto, geralmente se dio por problemas nos
distribuidores ou por deficiéncia no carregamento do leito, ¢ podem ocorrer em qualquer ponto do
reator, independentemente da posigio 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

¢ simular os efeitos do fluxo preferencial devido aos problemas j4 mencionados acima.
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4.2.1 MODELO 1

4.2.1.1 BALANCOS DE MASSA E ENERGIA

Toda a modelagem matemdtica deste primeiro modelo esta baseada na descrita por KORSTEN
e HOFFMANN (1996), usado na simulagéo do hidrotratamento de gaséleo leve de vacuo. Neste modelo

as seguintes premissas foram consideradas para elaboragfio do balango de massa e energia:

. A velocidade da fase liquida € constante ao longo de todo o sistema reacional.
» A velocidade da fase gasosa € varidvel e dependente da presséo e temperatura,
. Foi desprezado o hidrocraqueamento, a formagéo de hidrocarbonetos leves e a sua

consequente passagem para a fase gasosa.

. Nao ha gradientes radiais de concentragio e temperatura.

. A vaporizagiio da carga ¢ desconsiderada.

. A reaciio quimica ocorre somente na superficie do catalisador e dos seus poros.

. Ha somente a reagfo de dessulfurizacio;

. Os coeficientes sio ajustados para representar o real consumo de hidrogénio do HDT.
* A temperatura é homogénea entre as trés fases;

. Nao ha desativagio catalitica;

. Molhabilidade completa da particula;

. N3o ha perda de carga, dado que trata-se de um reator de bancada.

Para os componentes da fase gasosa, hidrogénio e sulfeto de hidrogénio, o balango de massa
¢ descrito pela Equagio (4.1) abaixo, na qual u® é a velocidade superficial do gés, R ¢ a constante
universal dos gases, T ¢ a temperatura, pf & a pressio parcial do componente (Hz ou Ha8), kf
representa o coeficiente de transferéncia de massa entre as fases gasosa e liquida e a’ a 4rea
especifica desta transferéncia de massa, H; é a constante de Henry para cada componente ¢ C" é a
concentragio do componente na fase liquida em mol/m*. Exceto quahdo indicado, todas as unidades

utilizadas s@o do sistema internacional (SI).
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det LoL 24 L
Ttk —ch =0 @.1)

na qual pf = CERT.

Os componentes gasosos dissolvidos na fase liquida s@o transportados para a superficie do
catalisador, ¢ a transferéncia de massa ¢ descrita pelo Gltimo fermo da Equagdio (4.2), com k]
representando o coeficiente de transferéncia de massa entre a fase liquida e superficie do catalisador
e, a* ¢ a drea especifica desta transferéncia de massa. O comportamento destes componentes na
fase liquida é descrito pela mesma equagdio, na qual Cf é a concentragio em fase liquida do

componente na superficie do catalisador em mol/m?.

dc}
ut—~—kja* f} CH+klas(CF~CP)y=0 (4.2)

Os componentes presentes na fase liguida sfo os sulfurados e dessulfurados, e 0s mesmos
sfo considerados nio volateis. Logo, ocorre somente a passagem da fase liquida para a superficie
do catalisador, nfio havendo transferéncia de massa para a fase gasosa. A Equagdo (4.3) descreve o

comportamento destes componentes.

L

ac;
u“-d—; +kfag(Ck—Cf)y=10 4.3

Todos os componentes sfo transportados entre a fase liquida e a superficie do catalisador,
sendo consumidos ou produzidos por reacfo quimica. Na Equagio (4.4), ryps ¢ a taxa de
dessulfurizagio por massa de catalisador e vijups é 0 coeficiente estequiométrico do componente i

nesta reacio.

kfaS(CF—Cfy=—pp & 1 Viyps* Thps (4.4)

Onde py, € a densidade do leito, 11 é o fator de efetividade do catalisador ¢ £ ¢ um fator de diluicio

de definido por:
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V.
Ve +V;

{ = (4.5)

Onde V€ volume de catalisador ativo e V; € o volume de particulas inertes.

As reacdes envolvidas no processo de hidrotratamento sfio exotérmicas, levando a um
aumento significativo de temperatura ao longe do percurso do reator. Este aumento influencia
diretamente na conversdo dos compostos sulfurados e ndo pode ser negligenciado. O balanco de
energia ¢ descrito pela Equacdo (4.6), conforme apresentado por ALVAREZ e ANCHEYTA
(2008), na qual 7' ¢ a temperatura em K, Cp sio as capacidades calorificas do lHquido e do gis em
kJkgK, p sio as massas especificas do liquido e do gés em kg/m®. O termo AHy,¢ ¢ a entalpia de
reagiio do HDS. As capacidades calorificas foram consideradas constantes para todos os

componentes do sistema.

ar
dz ~ uSpSCpS +ulp

LCpt AHypsTups (4.6)

42,12 MODELO CINETICO REACIONAL

Neste modelo a dessulfurizagfo foi aqui representada por um dnico pseudo-componentes ou

{ump de enxofre que engloba todas as reagdes de enxofre como nos exemplos abaixo.

Mercaptanas: R—SH+ Hy = RH+ H,§ (4.7)
Sulfurados: R,S+ 2H, = 2RH + H,S (4.8)
Disulfurados: RS, + 3H, - 2RH + 2H,S 4.9)
Thiofeno: CyHu S + 4H, —» C4Hqg + H3S8 (4.10)

Agrupando todas as reagdes de enxofre num Gnico lump, tem-se a reacdo genérica conforme
a Equagdo (4.11):
Vl(R ““""‘S) +V2(H2) "“*Vg(R "‘CH) +V4(H25) (4.}.1)

#0
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Onde R — § representa todos os compostos de enxofre e R — CH os dessulfurados; € v s8o os
coeticientes estequiométricos, onde sio usados valores experimentais de acordo com KORSTEN e
HOFFMANN (1996). A lei cinética do HDS utilizada serd baseada no modelo de Langmuir ~
Hinshelwood que presume-se ser irreversivel (CHOWDHURY, ef al. 2002):

kHDS CS 6}325

= 4.12
1+ Ko Ciras 412

Yups

Onde C; é a concentragio dos componentes sulfurados e K225 é a constante de equilibrio de

adsorgfo do H;S.

4.2.2 MODELO 2
42.2.1 BALANCOS DE MASSA E ENERGIA

A modelagem matemética estd baseada nos trabathos de KORSTEN e HOFFMANN (1996),
ALVAREZ ¢ ANCHEYTA (2008), FROMENT (1991) e BHASKAR, ef al. (2004). As seguintes

premissas foram consideradas para elaboraciio do balango de massa e energia:

. A vazo volumétrica da fase liquida e gasosa varia devido s mudancas de temperatura,

pressio, taxa de reacfio quimica e transferéncta de massas entre as fases;

. S#o considerados cinco grupos reacionais, tais como: hidrodessulfurizagio,

hidrodesnitrogenag@o, hidrodesaromatizagio; saturagio de olefinas e hidrocraqueamento;

. Nio ha gradientes radiais de concentraciio e temperatura;

. A vaporizagio da carga ¢ desconsiderada;

. As reagBes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus poros;
* A temperatura ¢ homogénea entre as trés fases;

. Nio ha desativagio catalitica;

. Molhabilidade completa da particula.
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Como o fluxo volumétrico pode variar devido 4 reagfio ¢ a transferéncia de massa, a

diferencial do balango de massa realizada anteriormente fica na forma mais geral, dado por:

1dEf cf
=Sly ke -ch =0 (4.13)
!

Onde £ ¢ a drea de se¢do transversal do reator, H; é a constante de Henry, FF ¢ a vazéio méssica do

z

componente i no gds, € é a concentragio do componente i no gés, k¥ & o coeficiente de

transferéncia gas-liquido e a®

¢ a area interfacial entre o gés e o Hquido.

Para os componentes da fase gasosa, hidrogénio e sulfeto de hidrogénio, o balango de massa é
representado pela Equacfo (4.13), agora com a diferencial em fungio do fluxo molar, na gual {) ¢ drea
de se¢#io transversal do reator. Os componentes gasosos dissolvidos na fase liquida sio transportados
para a superficie do catalisador, e a transferéncia de massa ¢ quantificada pelo termo kfas(CF — €7

da Equacio (4.14).

1dr£ LL G L 5 LSrrk b
s —kta ( —CH +kfas(Cl—CH =0 (4.14)

Os componentes liquidos, que sdo os enps do diesel, ocorre somente a passagem da fase liquida
para a superficie do catalisador, uma vez que estes componentes s&o considerados na modelagem como
ndo voléteis, ou seja, ndo passam para a fase gasosa. A Equagfio (4.15) descreve a variacao axial destes

componentes.

L

dF;
-+ kfas(Cl - ¢ =0 (4-15)

Para o fechamento das Equacdes (4.13) a (4.15) € necessario o cédlculo de outras variaveis
durante a integraciio do modelo, pois a concentragio ¢ funciio do fluxo molar. Seguem as equagles

utilizadas:
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nec
Fluxo Massico Total W = Z FLPM; (4.16)
=1

Onde F* € o fluxo molar da fase liquida ¢ PM & o peso molecular

W
Vazdo Volumétrica de liquido Y o= — (4.17)
Poul
Onde p,y; € 2 massa especifica do 6leo
FE
Concenitragiio Molar ck= £ (4.18)
v

Todos 0s componentes sdo transportados entre a fase liguida e a superficie do catalisador, sendo

consumidos ou produzidos pelas reagdes quimicas, dado pela Equacgo (4.19) para » reacdes:

ki@ (CH = CFy = =py £ ) vy, (4.19)
i

Onde Cle C7so as concentragdes do componente i no liquido e na superficie do catalisador; py, €
densidade do leito reacional, & é a fragio entre particula ativas e inertes, n ¢ o fator de efetividade,

v; ; € o coeficiente estequiométrico do componente i na reagio .

A equacio para o balanco de energia do presente modelo corresponde a Equagiio (4.6). A

forma generalizada desta equacgfio para n reacgOes:

ne

dar 1
a‘.;:GGCpG»-{»-GLCpL prAHET(‘ (420)
i=1

Onde G e G* sdo o fluxo méssico superficial do gas e liquido, respectivamente, definido por G =

W /0, onde W é a vazio mdssica e {1 € a drea de segdo transversal do reator;

A perda de carga total no leito recheado do reator foi calculada a partir das perdas de cargas

individuais do liquido e do gas dada por LARKINS et al. {1961)
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dp

0.416

0.666 + (log1o(v/3./05 ))2 (422)

Onde: b

Com &y, e 8 dados pela equacio de Ergun para a perda de carga individual de cada uma das fases,

definidos por.
Fase pG, (1-—¢)? Gf (1—¢)

(o 4; = 150 1. .
liquida: L gpd, +1.75 T, (4.23)
Fase HGg (1—e)? Gg (1—¢) (4.24)

= i
Gasosa: 8 =150 9pcdy, 7T L75 gpgd, &°

4.22.2 MODELO CINETICO REACIONAL

A lei cinética do HDS utilizada ¢ baseada no modelo de Langmuir — Hinshelwood dado por
CHOWDHURY er al (2002). As ordens de reacio de enxofre e hidrogénio, Vg, € Vs,
respectivamente, foram estimadas entre 1,0 ¢ 2,0 para o enxofre, dependendo do tipo de

alimentagdo, bem como da quantidade e tipo de compostos de enxofre presentes. E entre 0,5 ¢ 1,0

para o hidrogénio. De acordo com a dissociagdo quimica do hidrogénio molecular na superficie do
catalisador, os valores tedricos de Vg e Vypdevem ser de 1.0 e 0,5, respectivamente CHENG, ef al.
(2004).

(R —=8) + v, (Hy) = va(HC) 4+ vy (H,,S5) (4.25)

kHDS CS CE’ZS

1+ K3 Cyas

Tups (4.26)
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Onde a constante de equilibrio de adsor¢fio do HzS ¢ fungio da temperatura e pode ser estimado

pela equagdo de Vanr't Hoff:

AH g,
Kaas(T) = Koaasep (—=22%) 427)

Onde Kgqqs € 0 fator de frequéncia e AH,y € o calor de adsorgiio do HaS

A cinética da HDN foi representada como uma reagio direta de ordem 1,0 em relagéo ao

teor de nitrogénio dado por BEJ ef al. (2001), para o nitrogénio ndo-bésico:

ViR~ N) +vo(Hy) = va(HC) + vy (NH3) (4.28)

Tupn = KupnCn (429

0O modelo cinético e as taxas de reagdo de HDA utilizados na modelagem foram obtidos a partir do
trabalho de BHASKAR er al. (2004):

vi(DA) + 2H, = va(MA) {4.31)
C ‘
Tupaps = —Kpa (CPA — ﬁ) (4.33)
Cua Cpa 4.34)
Thpapa = —Kpa (CDA - —I_{—;;) + kpy (CPA - MI;:;;) ¢
£ _ C 4,35
Tupaya = Kpa (CDA - ”gﬁ'ﬁ‘) —kwma (CMA - #:i) (4:33)
' 4.36)
Tupayr =™ kra (CMA - “I%"‘Ei') (

Onde PA, DA, MA e NT sdo os componentes poliarométicos, diaromaticos, monoaromaticos ¢

nafiénicos respectivamente. As constantes de equilibrio Kpy, Kpa, Kya € Kyr foram avaliadas
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pela equagio de Van’t Hoff conforme o trabatho de CHOWDHURY ef al. (2002)

d(anz) _ AHL
dT ~ RT>

(4.37)

Onde AH; representa o calor de reagfio de desaromatizacio, que foi utilizado o valor de 67 kJ/mol:

consumido, determinado por CHOWDHURY et al. (2002).

As olefinas reagem com hidrogénio para formar hidrocarbonetos saturados. A seguinte

equacdo estequiométrica foi assumida para representar a saturagfo das olefinas:

W {R = CH)Y + v,(H,) = v3(R — CH) + v, (H,5) (4.38)

Com a cinética:
Yoo = KugoCor (4.39)
Onde o teor de olefinas pode ser estimado por:

__BrNo. pyy
°F 7100 PMy,

(4.40)

Ounde BriNo é o nimero de bromo e PM3g, € 0 massa molar do bromo

A cinédtica da reagfioc do hidrocraqueamento que ocorre durante hidrotratamento foi

modelada considerando as trés reagdes:

v (HCQ) + vy (H,) = vo(NT) (441
171 (HCQ) + Vo (H,) — V3 (C1.4) (4.42)
Vq (NT) -+ Vo (Hz) -3 Yy (Cj.,_fl‘) (443}
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As reacBes tem cinética simples de pseudo-primeira ordem como proposto por BHASKAR

et al. (2004):

Tucg = ~k1Cex — k2Copy, (4.44)
Twr = k1Crgo — k2C160 (4.45)
o1 = Kk Crgo + kaCyy {4.46)

Onde a concentragdo de dleo craquedvel pode ser estimado pela expressiio:

Poit
PMOEE

Cc}{ = {4.47)

Um resumo dos modelos cinéticos usados juntamente com seus pardmetros sfio apresentados na

Tabela 5:

‘Tabela 5 Dados cinéticos das reagtes de hidrotratamento

. E, AH
Reagiio Moadelo Cinético ky
(K} /mol) (K} /mol)
HDS Cchs
Tups = apsls Ly 5,450E+05 7,250E+04 2,510E+05
1+ K Cas
HDN Tepn = kupnCn 1,767E+01 1,118E+07 6,420E+04
HO Tuoo = kucoCor 3,749E-01 6,862E+06 2,000E+04
HDA
Direta C , ‘
Tipap, = —Kpa (CM —ﬁ) 1,080E-03 4,943E+06 4,100E+04
Equilibrio Kpy
¢
Dirﬁta rHDADA - "—kﬂA (CDA "'ELE—A')
DA
Coa 3,000E-07 4,157B+06 4,100E+04
+kpa (CPA - K_P;)
Equilibrie Kpa
Direta Catd
THDAMA = kpa (CDA - K—Mi‘) _
ba Cu 1,370E+30 9,833E+06 4, 100E+04
T
— kna (CMA - m)
Equilibric Kpa
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HCC 1y = kg Crgo 2.220E+08 2,943E+07 6,700E+04
rs = =k, Creo 1,490E+06 2.435E+07 [,340E+05
Ty o= “kicLGg 6,360}2"'05 2,424E+O7 2.0 0E+05

"Unidade do ko HDS, em¥/g-s (cm*/mol)®*; HDN, s {(wi%)y%3

Para o fechamento do balango de massa no reator s&o necessarios 0s coeficientes estequiométricos

das reactes que sio apresentados na Tabela 6.
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Tabela 6 Coeficientes estequiométricos do modelo reacional

Vs Vi Vor Vex Vyz Vpa Vg Vyma  Veid  Vyzs Vapz Vww VnT Vg
Vs(R - S) + FHZ(HZ) - VRH(HC) + V}.jzs(ﬂzs) -1 o 0] G -1.5 0 0 iy 0 1 0 )] G i
Yy (B = N) + vigp (Hy) = vey (HE) + vz (NH;) 0 1 0 0 -2 0 0 0 0 0 1 0 0 1
VDF(R - CH) + VHZ(HZ) — VRH(R - CH) 0 0 -1 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 1
Ve (CK) + v (Hp) = vign (WN) 0 0 0 1 1 0 0 0 0 0 0 1 0 0
Ver (CK) + via(Hz) = v£14(C1.4) 0 0 0 4 9 0 0 0 10 0 0 0 0 0
Viun(WN) + vy (Hy) = v (C1_4) 0 0 0 0 -8 0 0 0 10 0 0 -1 0 0
Vpa(PA) + via(Hy) = vpa(DA) 0 0 0 0 a4 1 0 0 0 0 0 0 0
Vpal(DA) + vy (Hy) 2 vy (MA) 0 0 0 0 2 0 1 1 0 0 0 0 0 0
Vaa(MA) + v (Hy) = vy (NT) 0 0 0 0 -3 0 0 -1 o 0 0 0 1 0
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4.2.3 MODELO 3

Os simuladores de processos sdo cada vez mais usados na indiistria e na academia pela sua
facilidade de uso, rapidez e confiabilidade de resultados e economia de custos. A maioria dos
trabalhos desenvolvidos estdo relacionados a controle de processos e otimizag#io. Pensando nisto,
um modelo representativo de uma planta de HDT para a realizagio dos estudos em questiio necessita
de um modelo validado do reator de HDT, algo que os simuladores dificilmente tém embarcados

no software, somente modelos simples de reatores esto disponiveis aos usuérios, como exemplo,
PFR, CSTR e reator de Gibbs.

Entretanto, para um estudo acurado de controle e otimizacfio necessita-se de modelos de
todas as operaces unitarias que compde a unidade em questiio. Assim o desenvolvimento de um
modelo de reator de HDT torna-se necessirio 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 composicio da carga baseado em grupo
de componentes néo sfo condizentes com a entrada de dados dos simuladores comerciais, baseados
em curvas de destilagio. Assim, surge uma lacuna a ser corrigida devido a esta discrepincia. O
simulador nfio entende o “teor de enxofre” como um lmp, 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 equacbes diferenciais ¢ retornar os dados ao software. Na segfio 4.2.3.2 estd exposta a

metodologia desenvolvida.
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4231 BALANCOS DE MASSA E ENERGIA

A modelagem matematica dos balancos de massa e energia ¢ a mesma utilizada do topico

42.2.1 desta tese. As premissas que foram consideradas para elaboraciio destes balangos foram:

. A vazdo volumétrica da fase liquida e gasosa varia devido as mudancas de temperatura,

pressio, taxa de reagfio quimica e transfer€ncia de massas entre as fases;

. N#o ha gradientes radiais de concentragfo € temperatura.

. A vaporizacfo da carga € desconsiderada.

. As reagdes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus poros.
. A temperatura ¢ homogénea entre as trés fases;

. Nio ha desativacgo catalitica;

. Molhabilidade completa da particula.

4232 MODELO CINETICO REACIONAL

O modelo cinético adotado usou-se 0s componentes reais para representar os Jumps do
simulador e foi baseado do trabalho desenvolvido por FROMENT et al. (1994). Neste estudo, o
componente Benzotiofeno (BT) é dessulfurizado em etilbenzeno (EB) por dois caminhos:
hidrogendlise direta; e hidrogenacio para dihidrobenzotiofeno (DHBT) seguido de hidrogendlise

para etilbenzeno (EB), como mostrado a seguir.

As taxas de reagio da cinética reacional foram obtidos do mesmo trabalho e sfo

reproduzidas pelas Equagdes (4.49) a (4.51).
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C
TBT-DHET = (CBT Cy, —107° _E.ngfi) o
1 — kBTCBTCHz (4-50)
BrY—EB (1 + KprCpr + KHZSCHZS)
kpuprCpuerCy, @30
YouBT~ER =

(1 + KgrCpr + Kit,sCy,s)

Onde C;, k; € K; € a concentragfio, constante de velocidade e constante de equilibrio da espéeie i,
representados pelos subscritos BT para Benzotiofeno, DHBT para dihidro-dibenzotiofeno, EB para

etilbenzeno, Hy para hidrogénio e H,S para acido sulfidrico.

O mecanismo cinético para a hidrodessu]‘furizagﬁo do dibenzotiofeno por hidrogendlise
direta para a producfo do bifenil e por hidrogenag8o para produgio de ciclohexilbenzeno (CHR) €

dado por:

(4.52)
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As taxas de reagfio para o mecanismo apresentado na Equagfio (4.52), foi proposto por

FROMENT, et gi. (1994) e sdo representados por:

- _ ks KpprClpprCuz
DET-BPH = 3
c (4.53)
(1 + Kparlopr +  KuosCuz + Kyos "(ffz's')
k2KpprCoprCup (4.54)

Yppr-cHr =
” (1 + KpprCprr)?

Onde C; ¢ a concentragdo da espécie 1, representados pelos subscritos DBT para Dibenzotiofeno,

BPH para bifenil e CHB para ciclohexilbenzeno.

O mecanismo de hidrodessulfurizacio do 4-6-dimetildibenzotiofeno (DMDBT) dado pela
Equaciio (4.55), com suas taxas de rea¢des definidas nas Equagdo (4.56) e (4.57).

iﬁ (4.55)
i
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De acordo com HOUALLA et af. (1980) as taxas de hidrodessulfurizagio do 4-6-dimetil-
dibenzotiofeno sfo iguais a 1/15 das taxas de hidrodessulfurizacio do dibenzotiofeno apresentadas

pelas Equagdes (4.53) e (4.54) a temperatura de 573K, conforme exposto.

TDMDBT-DMBPH
_1 ki KpprCoprCuz 4.56)
15 C 3 e
(1 + KparCppr + + KnasCuz + Kyas 5;225)
1 k:KpprCpprlaz {4.57)

TpMDBT-DMCHB = 15 (1 + KpprCppr)?

Todas as constantes cinéticas das equacSes referentes ao modelo cinético descrito conforme

Equagdes de (4.49) a (4.57) s3o apresentados na Tabela 7.

Tabela 7 Constante cinéticas do modelo de rede reacional

&

kgrr = 0436 x 107¢

MOl K oy
3
Ypropuer Kigzs = 0.0114 —
Tpr-ER 5
FoHBTER Ko = 00194
m6

= 2.44 | S —
kousre = 244 X1 mol kg5

k: = 7.84 X 10%exp(~158000/RT) kmol/ (kg .$)

3

TDET—BPH Ko = 402 —=

TDBT-sCHR Kyns = 1.72
'PMBT-+DMBPH ,
P OMBT-DMCHB ky = 417 x 10%exp(~99100/RT) k;ts

Kppr = 3.97 X 10 exp(—14100/RT) m? /kmol
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4233 METODOLOGIA PARA COMPATIBILIZACAO DE LUMPS ( PROII - MODELO
TESE)

Nos modelos anteriores a composigfio da carga era representada por [umps, onde cada lump
¢ composto por tipos de componentes presentes no petréleo, por exemplo: teor de enxofre,
nitrogénio, aromatico ete. Sendo que estes dados nio sdo de facil obtengfo, ja que precisa-se de

equipamentos sofisticados para a andlise o oleo.

Entdo, para que o modelo seja passivel de uso dentro da indlstria ou em simuladores de
processos comerciais € necessério ajustar os dados de entrada do modelo a uma informagio que
caracterize o petrdleo e seja de facil obtengéio. O tipo de dado em questdo € chamado de curva de
destilagiio, e existemn dois tipos usuais de curvas, que sdo: TBP, (do inglés, “True Boiling Point ") e
ASTM D-86.

O método ASTM D-86, é um dos métodos mais simples e mais antiga de medir e determinar
pontos de ebuligdo de fracfes de petroleo e € conduzida principalmente para produtos tais como
nafias, gasolinas, querosenes, gasoleos, 0leos combustiveis, e outros semelhantes. O teste ¢
conduzido a pressic atmosférica, com 100 ml. de amostra ¢ os resultados s&o mostrados como uma
curva de destilagiio de volume vaporizado 0%, 5%, 10%, 20%, 30%, 40%, 50%, 60%, 70%, 80%.

90%, ¢ 100% versus temperaturas de ebulicfio, a exemplo do que € apresentado na Tabela 8,

Tabela 8 Curva de destilaciio ASTM D-86

0 vol % 164 °C
Svol % 234 °C
10 vol % 247 °C
20 vol % 264 °C
30 vol % 275 °C
50 val % 204 °C
70 vol % 316 °C
80 vol % 331 °C
90 vol % 350 °C
100 vol % 370 °C

Como este modelo ¢ desenvolvido para o simuladores de processo, PRO/H®. Nas simulagio
de petréleo e derivados, o usuério informa ao simulador os dados de curva de destilagfio, Tabela 8,
¢ o simulador usa 0s dados para criar {umps baseado no método da quadratura de Gauss. Os lumps

gerados t8m as seguintes propriedades: peso molecular, fragio massica/molar, ponto de bolha e
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densidade, (INVENSYS, 2010).

Em seguida, o modelo proposto precisa obtém as informagdes advindas do PRO/I® e
estimar os teores de enxofre, nitrogénio, parafinas, nafténicos e aromdticos, caso nfo sejam
informados. Todas as correlag@es usadas para estimar as propriedades foram retiradas de RIAZI,
(2005) e estfio presentes nas rotinas apresentadas no APENDICE 1. Na Tabela 9 ¢ mostrado os
lumps gerados pelo simulador e suas propriedades a partir dos dados de curva de destilagiio

fornecidas pelo usudrio, Tabela 8. O método usado pelo software baseia-se na quadratura de Guass

Tabela 9 Dados gerados pelo simulador PROAI®

[iemp; X PM; P 5G T8

(gfmol) (kg/m*) (X}
1 0,001885 135,545 789,991 0,790781 438,745
2 0,074441 150,446 803,678 0,804432 461,846
3 0,06398 180,106 £26,918 0,827745 503,19
4 0,007692 195,362 837,266  (,838103  522,31¢
5 0,052644 205,904 843,915 0,844759 534,861
& 0,201346 224,867 855,017 (,855872 556,248
7 0,113579 238,488 862,429 {(,863291 570,84
3 0,094114 255,457 871,143 0,872014 588,32
9 0,108218 272,322 875,369 0,880248 605,143

10 0,13445 290,058 887,706 0,8885%4 622,519
11 0,06557 309,994 896,926 (,887823 642,117
12 0,042106 3304 506,579 0,907486 663,072
13 0,007335 344,646 S11,89% (0912808 674,81

14 0,032641 355,295 915,482 0,916397 682,801

Onde x; é a fragfio molar, PM; é a massa molar, p; é a massa especifica, SG € a gravidade especifica

e TB é a temperatura normal de bolha.

O modelo numérico desenvolvido captura os dados da Tabela 9 vindos do simulador e
calcula a composi¢io de cada Jump em termos de PNA e também o teor de enxofre. Considera-se
que cada Jump é composto por apenas trés grupos de componentes que sdo parafinicos (P),
nafténicos (N) e aromadticos (A} como exemplificado por RIAZI, (2005). A Tabela 10 ilustra as
fragdes de PNA e enxofre de cada lump juntamente com seu peso molecular. Ela também apresenta
como o teor enxofre é distribuido dentro do PNA do mesmo /ump {coluna 6); e o teor de enxofre

global de cada espécie {coluna 7).
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Tabela 10 Dados de composigio

lmp, %, Xp PMp  Xspm, Xsp Xsp;
XN PMy wt % Xsy XSy
X4 PMy Xs, Xs,.
0,4408 144,2788 0,390372 0,000736
1 0,001885 0,2711 131,0065 0,8856 0,240086 0,000453
0,2881 1158982 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
03214 129,248 0,294627 0,021932
0,3226 187,6962 0,363054 0,023228
3 0,06398 0,2958 165368 1,1254 0,332893 0,021299
03816 170,7312 0,429453 0,027476
0,2934 200,1294 0,379836 0,002922
4 0007692 0,2965 187,1691 1,2946 0,383849 0,002953
04101 182,732 © 0,530915 0,004084
0,5858 212,7729 0,732601 0,038567
5 0052644 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 0201346 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
01679 226,2485 0,272888 0,030994
0,4946 261,5349 0,885285 0,083318
8  0,094114 0,3205 2386207 1,7899 0,573663 0,05399
0,1849 242,7909 0,330953 0,031147
0,4652 279,2655 0,901418 ©,09755
9  0,108218 0,3335 2556599 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 006557 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 03709 316,9312 2,7169 1,007698 0,04243
0,2689 3258475 0,730574 0,030762
0,3392 3573566 0,955902 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 3683254 0,94344 0,030795
14  0,032641 0,3849 3456597 2,902 1,11698 0,036459
0,29 3504831 0,84158 0,02747
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Voltando ao desenvolvimento da cinética, este modelo estd baseado novamente em lumps,
mas com uma nova abordagem, onde cada lump agora é representado por um componente real. Mas
qual componente real € mais apropriado para representar um lump? A escolha foi baseada na
cinética de hidrodessulfurizagio, onde buscou-se os componentes do 6leo que tém enxofre na
composico e que sejam de dificil remocgfio em relagfio aos demais componentes com enxofre no
mesmo fump. Segundo FROMENT (1991), os aromdticos sulfurados sio componentes de dificil
remogdo em relagfio aos demais grupos, como parafinas ¢ nafténicos. Logo, nesse modelo cinético
foi considerado apenas a existéncia de aromdticos sulfurados dado que eles representam a etapa
limitante da hidrodessulfurizagio. Os componentes aromaticos sulfurados sugeridos no trabalho do
FROMENT, e/ ai, {1994) foram utilizados para representar os fumps, (vale ressaltar que, a rede

reacional implementada neste modelo ¢ somente da hidrodessulfurizagio).

No entanto, cada componente real representa um ou mais lumps do simulador, ¢ eles sdo
distribuidos baseado no ponto de bolha do componente real. A média aritmética entre os pontos de
bolha dos componentes reais define os pontos de corte conforme tabela abaixo. Exemplo; o ponto
de bolha dos componentes Benzotiofeno (BT) e dihidro-benzotiofeno (DHBT) sfo 494,0K ¢
506.5K, respectivamente, ¢ sua média aritmética vale 500,3K. Logo vemos que na Tabela 11 temos
um ponto de corte entre os fumps 2 ¢ 3 com temperatura de bolha de 461,24K e 503,19K
respectivamente. Assim, todos os lumps do simulador com temperatura abaixo de 500,3K sio
representados pelo BT; e os [lumps com temperatura maior que 500,3K e menor que a média
aritmética entre DHBT e DBT s#o representados pelo DHBT, e assim sucessivamente para os

demais lumps.

Agora com relago ao teor de enxofre usado, ele nfio € o teor de enxofre total do lump. Mas
somente a parcela referente ao enxofre contido nos aromatico calculados a partir das correlagtes
do RIAZI, (2005) apresentados na Tabela 10. Seus valores foram reescritos na coluna trés da Tabela
11. Assim, por exemplo, a fraciio massica de BT na carga ¢ dados pela soma da fraghio de enxofre
aromatico dos lfumps 1 e 2; a soma da frag8o massica dos lumps de 3 a 5 representa o

dihidrobenzotiofeno (DHBT), assim sucessivamente para os demais componentes.
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Tabela 11 Distribui¢fo dos fumps de enxofre dentro dos fumps do simulador PRO/IIT™

fump, X Xs ., B
()
1 0,001885 0,000481 438,745
BT
2 0,074441 0,021932 461,946
3 0,06398 0,027476 503,19
4 0,007692 0,004084 522,318 DHBT
5 0,052644 0,008776 534,861
6 0,201346 0,045774 556,249
7 0,113579 0,030994 570.84
8 0,004114 0,031147 588,32 DBT
9 0,108218 0,042211 605,143
10 0,13445 0,061043 622,519
11 0,06557  0,040266 642,117
12 0,042106 0,030762 663,072 DMDBET
13 0,007325 0,005843 674,81 '
14 0,032641  0,02747 682,801

Seguindo a mesma sistematica do agrupamento dos /umps de enxofre como mostrado na

Tabela 11, os componentes reais sem enxofre que foram produzidos nas reagdes s&0 incorporados

num dado Jump do simulador baseado no seu ponto normal de bolha. Para a carga em estudo, esta

distribuic#io ficou expressa na Tabela 12. Assim tem-se que a curva de destilagfio fica alterada apds

0 processo reativo.
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Tabela 12 Distribuig8o dos Jumps sem enxofre com os lumps do simulador PROVII™

lump, X; X5 8
(K)

1 0,001885 0,000481 438,745

2 0,074441 0,021932 461,946 £
3 0,06398 0,027476 503,19

CHB

4 0,007692 0,004084 522,319

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 relagfo s anteriores, como

por exemplo:
* A taxa de reacgo € dada por componentes reais passiveis de mensuragio;

e Cada grupo de lumps € representado por um componente real diferente e com taxas
de reacdes diferenciadas entre eles, ou seja, quanto mais pesado o lump, mais lenta

¢ a reaco de hidrodessulfurizagio;

» Cada lump tem um teor de enxofre diferenciado, aumentado com o aumento do peso

molecular, como em um Gleo real, conforme visto na Tabela 10;

» Caso haja mudangas nas caracteristicas da carga, isso alterard todo o processo de
criagfio dos limp e consequentemente as reagdes, ou seja, as reagdes envolvidas sio

dependentes da carga.
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4.2.4 MODELO 4

Neste altimo modelo da-se um enfoque novamente diferente dos demais. O modelo empregou
fluidodindmica 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 BALANCOS DE MASSA E ENERGIA

Na modelagem matematica dos balangos de massa e energia, usou-se as rotinas
disponibilizadas pelo CFX. Entretanto, algumas premissas foram adotadas para a formulagiio

adequada do modelo dentro no CFX:

. Liguido e Gas s@o fases continuas. (modelo de mistura);

. Regime de escoamento permanente;

. Assume-se fluidos incompressiveis;

. O gas esta em escoamento turbulento e o Liguido em escoamento laminar;

’ Existe reagio quimica e transferéncia de massa entre as fases;

. Meio poroso isotropico, propriedades nio mudam com a direcdo do escoamento;
. A temperatura é homogénea entre as fases;

. Nao ha desativago catalitica;

. A vaporizagho da carga € desconsiderada;

. Foram considerados apenas os leitos reactonais, as zonas de quernch ndo foram

consideradas. O reator completo foi simulado da seguinte forma: o fluxo de saida do primeiro

leito é uma condig#o inicial para o segundo leito e assim sucessivamente.

As equagdes de balango usadas pelo software sfo apresentadas de forma resumida, dado a
vasta literatura existente sobre ¢ assunto, tais como: MALISKA, (2004), RANADE er al., (2011),
ISHII e HIBIKI, (2010) ¢ CHUNG, (2010}. Outra boa referéncia sobre as equagBes utilizadas pode
ser encontrada nos préprios manuais do software ANSYS CFX ANSYS (2009a) e ANSYS (2009b).

Seguem as equagdes:
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Equacfio de continuidade para a fase a,

v (@Yaﬂaﬁa) =0 (4.58)

Onde ¢ ¢ a porosidade, y,¢ fraclio volumétrica da fase «, p, é a massa especifica dafase et éo

vetor velocidade.

Balango de massa dos componentes para a fase a

V- {Va [paﬂayi,a: - paDi,w(VYi,m)]} = Si,a {4.59)

Balanco de energia do sistema para a fase o

7. (Vapcxﬁaua) .
= Z ((}5]"“3“?'“) + VaTa: Vil + Qg

r {(4.60)
+ ) (TiUps = Iyallas)
B=1
Equacio de conservagdo de momentum para a fase «
V- [apa (K - D)@]
i =V {(p}’wﬂaﬁl{[w + (W)T]} + 4)yapac§ + M,
Np (4.61)
+ Z (Tt — T, )
B=1
Onde , K o tensor de permeabilidade e ﬁa ¢ dado por:
My = Cppaphap|ip — Uo| (U — Uy) (4.62)
Onde 4,z ¢ dado por
Ya¥p
Apg = —— 4.63
aff dog ( )

&2



Modelagem Matematica

E dp € a escala de comprimento interfacial.

Para um escoamento bifasico Hquido - gas através do meio poroso tem-se a seguinte restri¢io:

Yo +vp =1 (4.64)

Para a fase gasosa.

Hex = g T+ Uer (4.65)

Onde pgr € a viscosidade turbulenta, que € calculada pelo modelo de turbuléncia k — ¢

kz
Her = Cupg Y (4.66)

Onde C11 ¢ uma constante de valor 0.09.

Os valores de k ¢ ¢ sdo obtidos através das equagbes de transporte para energia cinética
equagfo (4.67) e sua taxa de dissipaco turbulenta (4.68):
Her
V- (YopeUske) =V {ve | He +“&“}:“ Vig |+ Y60k — Yelke (4.67)

V- (yepcUcss)

=V L’“ (‘“G * %) Ves ] (4.68)

£g
+ve E;(Cmckc + Copppts)

Onde Ci, Cyp, 0.6 Gy sfo parametros do modelo de valor 1,44, 1,92, 1,3 e 1 respectivamente.

4.2.42 MODELO CINETICO REACIONAL

O modelo cinético utilizado foi o mesmo descrito na Se¢fo 4.2.1.2, sendo que este foi
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primeiro modelo desenvolvido com cinética simplificada. A escolha de uma cinética com apenas

uma reagio foi uma estratégia para evitar um gasto de tempo excessivo no solver do software, pois
cada Jump adicional no modelo representa mais uma equacgfo no balango de massa. E o desafio
principal foi formular um modelo bifasico em CFD com transferéncia de massa entre as fases
liquida e gasosa e reacio quimica na fase liquida. Dado que o modelo com cinética simplificada
| esteja funcionando e validado, uma mudanga na geometria ou a inser¢fio de uma cinética elaborada

torna-se uma tarefa relativamente facil

Um resumo com todas as premissas adotadas mostrando a evolugiio dos modelos formulados

$ encontrado na Tabela 13.
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Tabela 13 Evolugiio dos modelos

Modelo |

= A velocidade da fase liguida € constante ao longo de todo o sistema reacional.

= A velocidade da fase gasosa é varidvel e dependente da pressfio e femperatura.

=  Sera desprezade o hidrocraqueamento, a formacio de hidrocarbonetos leves ¢ a
sua consequente passagem para a fase gasosa.

Modelo 2

. Avalocidade d pstante-ao-lonss-dedode-o-sistema-reacional:
= A velocidade da fase gnsosa ¢ variavel e dependente da pressio e temperatura.
»_ Seridesn hidrocracenmento—a formacio-de hidrocarbonetos levese

Mo ha gradientes radiais de concentrag#io e temperatura.

w  Nio ha gradientes radiais de concentragfio e temperatura, -

w A vaporizacio da carga ¢ desconsiderada. » A vaporizagio da carga € desconsiderada.

™ AsreacBes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos sens = Agreacdes quimnicas ocorrem somente tia superficie do catalisador e dos seus poros.
poros. i somente-umsrupo-de reacioa-dessulfurizacios

w  Hisomente um grupo de reacio, a dessulfurizacio; - eficie tomet ; arg

m s coeficientes estequiométricos sfio ajustados para representar o real consumo do-HBT,
de hidrogénio do HDT. = A temperatura é homogénea entre as trés fases;

= A temperatura ¢ homopénea entre as trés fases; - MNio-hi-desativacio-catalitica:

wm  Nio ha desativagio catalitica; »-..Molhabilidade-completa-da-particolar

= Molhabilidade completa da particula; = NioHi-perda-de-earga:

= Ngo Ha perda de carga,

Modele 3 Modelo 4

- asaHauida 6 constanteaclongede & Existe gradientes radiais de concentragdo ¢ temperatura.

™ A velocidade da fase gasosa é varidvel ¢ dependente da pressio e temperatura.

o-o-hadea AU aaERE £) Cyany s
& CGFOEa e e 10 oy
Ed - ¥

= Nio ha gradientes radiais de concentragfio e temperatura.

A vaporizagdo da carga é desconsiderada,

®  Asreaces quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus
poros.

Ha uma rede reacional para a hidrodessulfurizagiio;

arria £ g o 65
HE HREG g

= A temperatura ¢ homogénea entre as trés fases;
- Niohi-desativach litica:
'—A%HMWWW I o 2
w—NioHi-perda-decaran.

Liquido e Gés sfio fases continuas. (modelo de mistura);

Assume-se fluidos incompressiveis;

() gis estd em escoamento furbulento e Liquido em escoamento laminar;
Existe reagdo quimica e transferéncia de massa entre as fases;

Meio poroso isotrdpico;

A temperatura ¢ homogénea entre as fascs;

INEe ha desativacio catalitica;

A vaporizagdo da carga € desconsiderada;

As zonas de guench ndo serde consideradas.
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4.2.5 DESATIVACAO CATALITICA

No modelo de desativagio adotado considerou-se que cada molécula de um dado composto
precursor de coque ¢ consumida a partir da reagiio de coqueamento e gera uma molécula de coque.
Assim, ¢ possivel calcular a variagio da massa de coque no catalisador ao longo do tempo de
campanha a partir do consumo dos precursores. A concentra¢io de precursores na fase liquida,
porém, ndo ¢ um dado de fécil obtencéo, e por isto, um modelo descrito por KRAUSE (2011) foi
usados neste trabalho. Ao contririo dos produtos das reagbes de HDS, o produto da reacic de
coqueamento nio segue com o diesel através do reator, mas fica retido na superficie do catalisador,

sendo-acumulado ao longo do tempo conforme Equacgio (4.69).

dcs :
—d_ti = AC(O)kpy Cix (4.69)

Onde Cg, C5y sio as concentracBes de coque e precursores de coque respectivamente, AC(t) é a
x> LpK ¢

atividade catalitica ¢ kpy é a taxa de reagfo.

O modelo de YAMAMOTO et al. (1988), relaciona este teor com a atividade catalitica, conforme
Equacio (4.70).

AC(H) =1 — a(%K)? (4.70)
Onde a e b slo parimetros estimados a partir de dados experimentais e %K é o teor de coque no
catalisador dado pela Equagfio (4.71).

C;EPMLRC/H

£r

WK = (471

Onde p; ¢ a massa especifica do dleo, PM; é a massa molar do dleo, Ry € a razfio carbono-

hidrogénio dos hidrocarbonetos do 6leo e C é a concentragio de coque na superficie do catalisador,

Em KRAUSE (2011) foi realizado o ajuste dos pardmetros a, b, kgpy € Eapy a partir dos
dados experimentais reproduzidos no ANEXO I Logo, neste trabalho utilizou-se os pardmetros de

desativagio apresentados na Tabela 14.

Tabela 14 Parfmetros de desativagiio ajustados KRAUSE (2011)
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a 0,0085

b 1,65

kopp 1L10x107

Eupy 50,0 kJ/mol

De acordo com os dados da Tabela 14, a atividade catalitica em funcfio do tempo de
campanha foi calculada usando a Equacio {4.67), e ¢ apresentada na Figura 16, e como ¢é esperado,
ela diminui ao longo do tempo devido a deposiciio 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 € calculada com os parémetros da Tabela
14

12

o
o

Atividade Catalitica
o
fo)]

&
=

0

0 2 4 6 8 10 1z 14 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 50
Tempo de Campanha {meses)

Figura 16 Atividade catalitica versus tempo de campanha
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1.2

Atividade Catalitica
o &
[a )Y [+

&
»

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
Tempo de Campanha [meses)

Figura 17 Atividade catalftica adotada versus tempo de campanha

4.2.6 MODELAGEM DA ZONA DE QUENCH

Os quenchs foram representados como redugdes pontuais de temperatura, ocorrendo enire
os leitos cataliticos dos reatores e entre os reatores, caso haja mais de um, a Figura 18 mostra o

esquema do reator com seus quenchs e seu balango.
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Figura 18 Representagio do sistema reacional utilizado,

As condigdes de contorno desenvolvidas a partir do esquema visto na Figura 18, na qual sio
representados 08 dois reatores e seus leitos como se fossem uma tubulagiio continua, interrompida

apenas pelas injeg¢Ses de hidrogénio, com 0s guenches, entre os leitos.

A zona de quench foi modelada com um misturador entre a corrente de guench € a corrente

de saida do 1° leito catalitico, como mostrado pela Figura 18. As EquagSes de (4.72) a (4.75) abaixo

descrevem a zona do quench.

Balango total de massa: g+ Loyt + Gour = lin + Gin (4.72)
B:alfemgo de ‘massa do Qv+ Gour = Gin 4.73)
gas:
B:eti?m;o de massa do q(1 =) + Ly = Lin (4.74)
gas:
Tin Tin Tin
Balango de energia: f LoeCP™ AT + | Gt Cp®dT + f Aptdl =0 (4.75)
Tout Tout Tq

Onde q, 1 e g sio os fluxos molares da corrente de alimentagfo no guench, corrente liquida e
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corrente de gases respectivamente. Os subindices in e out representam fluxos de entrada e fluxo

de saida na zona do quench

4.2.7 CONDICOES DE CONTORNO

Os valores numéricos para todas as condigdes dos modelos desenvolvidos, assim como os
esquemas dos reatores simulados serfio apresentados no final desta secfio. No entanto, de forma

genérica elas serfio apresentadas a seguir,

Como condigbes de contorno na entrada do sistema reacional para todos os modelos
descritos acima, para z = ( tem-se que as concentragdes de compostos sulfurados s#o iguais as
concentragdes medidas da carga, que podem variar em fungio das correntes que compdem o Sleo

processado.
Csr = Csp ' (4.76}

Cnr = Cxg (4.77)

Onde g e Cyp sAo calculados a partir da fragfio méssica de enxofre e nitrogénio presentes na carga

conforme Equacgio (4.91).

A pressio parcial de hidrogénio ¢é igual a pressdo na entrada do reator, o que é basicamente
uma aproximacio de que o gés na entrada do reator ¢ formado apenas por hidrogénio. Portanto, a

pressdo parcial dos demais componentes gasosos s3o iguais a zero na entrada do reator.

Pi, =P, (4.78)

Pg,s =0 (4.79)
Eme z =10,

Piy, =0 (4.80)

Pl =0 (4.81)

Onde P € a presséio e o subindice 1.4 representa os gases leves.

A concentracfio de Hz na fase lquida foi considerada como sendo igual aquela em equilibrio

com a pressfio parcial na fase gasosa, conforme descrito pela lei de Henry dado pela Equagtio (4.95).
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Novamente, a concentragfo de Ha2S na fase liquida € zero na entrada do sistema reacional.

P§
cL = Ha 4.82
"2 Hy, *82
L —
Emz=0, Cips = 0 (4.83)
Ciu, = 0 (4.84)
Chia=0 (4.85)

Outras duas condicSes de contorno em z = () dizem respeito 4 temperatura de entrada e pressio
de operagio. Onde ¢ assumido que a temperatura ¢ pressio de entrada do reator € igual a temperatura ¢

presséo da carga de dleo, como mostrado pelas equagdes abaixo.

T="Tcargn (4.86)
Emz=0,

P = Pprga (4.87)

As condigbes de contorno dos quenchs sio dados de processo, onde representam temperaturas
de set point do sistema de confrole do reator de HDT. Elas s80 as temperaturas desejadas de alimentagio
nos leitos cataliticos, dados por T, na Equagdo (4.75) mostrada anteriormente. Logo, a varidvel
manipulada usada para atingir o set point (sp) é o fluxo méassico de gas do guench, g, e seu valor pode
ser calculado novamente pela Equagio (4.75). Assim, conforme a Figura 18 as condigdes de contorno

SAO:

Tp1=Tim (4.88)
Tpo = Ting (4.89)
Ty3 = Ting (4.90)

Todas as condigBes de contorno ¢ as especificagbes dos reatores para os 4 modelos
desenvolvidos sdo apresentados pelas Tabela 15 a Tabela 22. Assim como os esquemas dos

processos modelados e simulados estdo apresentados pelas Figura 19 a Figura 22.
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Tabela 15 Condictes de contorno — modelo |

Vazio Carga 1.90E-4

i.1
Ws.i

10
Pcarga

380
TCarga
sz i 0

0.0
szs

fm/h]
£%]
[Mpa]
[°Cl
[Mpa}

[Mpa]

CARGA +H,

e

Ry

. ]

17 EETD

e
e ZnE6 5 em

PRODUTD +
Myt H,S

Figura 19 Esquema do reator simulado — modelo 1




Tabela 16 Condigdes de contorno — modelo 2
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Vazéo Carga
W1,

Wit
WorL

Wpa,L

WpaL

Waal

WarL

Weg

Pcarga

TCargu

PS,

PS5, Phu,: Plaa
Tinl

Tinz

Tinz

4500

1.1

0,012

380

10

386

391

[m*/h]
[%]
(4]
[%]
[%}
(%]
[24]
[%]
[%6]
[Mpa]
[°C]
[Mpa]
[Mpa]
[°Cl
°C

°c]

CARGA + H,
:%—: k3
ST T Ny
y = W
1% ERITO 1FLEITO
QUENCHI QUENCH 3
" rrreator | & P ppeatern <1 9
Tind Ting
2 LENTO 2 LEITO
CUEENCH 2
e csrsrerg e 2 Uy .
PRODUTO +
Hyt HyS

Figura 20 Esquema do reator simulado — modelo 2
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Tabela 17 CondigBes de contorno ~madelo 3
3

Vazdio Carga 4500 [n/li]

0.12 %
War L L]

0.23 Yo
WpHET L i (%]

035 (%] CARGA ™ H
WoRTL ‘ ¥

041 [%] ] T <SG T
WoMDET L

10 [Mpa] i"LETO 1LEMG
Pearga QUENCH 1 GUENCH 3
o 1rearor 7| ~ 2reator -}
Tearga 380  [°C] EAT EAT
pe 16 [Mpa] 2 LEITO 2 LETQ
QUEMCH 2
2
T 382 [* e
nt PRODUTO +
H+ H.5

386 °C L+ H;
Tmz [ ]
T 391 [°C) Figura 21 Esquema do reator simulado — modelo 3
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Tabela 18 Condiches de contorno — modelo 4

Vazfio Carga
Ws.t

R:arga
TCar,ga

P§,

Pds

Tinl

Tiuz

Tin.’:’

4500

1.1

10

380

10

382

386

fm’/h]
[%]
[Mpa]
[°Cl
[Mpa]
[Mpa]
[°Cl
[°Cl

[°C]

QUENCHI

QUENCH Z

CARGA + H,

I

w
17 LEITO

. -

1" REATOR

Tk

2° LETQ

v

M

=0

i

CUENCH S
oi—

¥
T M
ey

1" LEFTO
™~ 2REATOR 7]
Tind

2ULEITO

ot
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ZE

PRODUTO &
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Figura 22 Esquema do reator simulado — modelo 4
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Tabela 19 Especificagdes do Reator — Modelo 1

Relagio Ho/Oil [Nm¥/kg] 1.0%0
WHSV 0.0
" . . 3.0
Difmetro do leito fom]

. . 66.5
Comprimento do leito [em] ‘
" . 1.63

Difimetro da particula [mm]
Porosidade da particula 0.45
0.42

Densidade do leito [g/em’]

Tabela 21 Especificagdes do Reator — Modelo 3

Didmetro do reator 3.0 m
Altura Z1 13%  m
Altura 72 5.94 m
Alura Z3 12.0 m
Altara 74 18.1 n
Difimetro da particula 1.72 mm
. , 0.52
Porosidade da particula
0.34 gleny’

Densidade do leito

i

/6

Tabela 20 Especificacbes do Reator — Modelo 2

Didmetro do reator
Altura Z1

Altara Z2

Altura Z3

Altura 724

Difmetro da particula
Porosidade da particula

Densidade do leito

3.0

1.56

5.94

12.0

18.1

1.72

0.52

0.34

11

Tabela 22 EspecificagGes do Reator — Modelo 4

Didmetro do reator
Altura Z1

Altura Z2

Altura Z3

Altara Z4

Didmetro da particula
Porosidade da particula

Densidade do leito

3.0

£.56

504

12.0

18.1

m
m
m
m
11

.

glom?
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4.2.8 PROPRIEDADES FiSICAS E PARAMETROS DO MODELQO

Como o oleo diesel é uma mistura de diversos tipos de hidrocarbonetos e heterocompostos,
¢ possivel considerar que os compostos sulfurados, nitrogenados, aromaticos, olefinas e craqueaveis
possuem propriedades (massa especifica e massa molar) similares as da mistura. Assim, € possivel
calcular a sua concentracfo na fase liguida a partir da sua fragho massica wi, mais facilmente
determinavel por meio de métodos laboratoriais utilizados no dia a dia de uma refinaria, conforme
Equacdo (4.91).

ot

Cho = PML

{4.91)

Onde p*, PM"® e w; sdo, respectivamente, a massa especifica do liquido, o peso molecular ¢ a fragio

maéssica do componente i.

A massa especifica do 6leo nas condigdes de processo pode ser determinada pela correlagio
de Standing-Katz como mostrado em AHMED (1989), conforme Equacio (4.92) abaixo, na qual

Pq representa a massa especifica em kg/m®* a [5,6°Ce | atm.
gt = po +App — Bpr (4.92)

Onde App e Apy so as influéncias da pressiio e da temperatura sobre a massa especifica do dleo

respectivamente.

A influéncia da pressio na massa especifica pode ser estimada a partir da Equagfo (4.93),
na qual P € a pressdo em psia. E avariagfio da massa especifica com relagfio a temperatura € descrita

pela Equagdo (4.94), na qual T ¢ a temperatura em °R.

P
- ~0.0425p
App = (0.167 + 16.181x10 o) (1000) 2
P
— ~0.0603p (4.93)
0.01(0.299 + 263x10 °) (1000)
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Apy = [0.0133 + 152.4(p; + App) ~245(T — 520)

—[81x107¢ (4.94)
~ 0.0622x1079764(o+8pp)] (T — 520)2

O balango de massa para a fase gasosa estd baseado na consideracio de que o equilibrio

liquido-gas pode ser descrito pela lei de Henry, conforme Equagdio (4.95).

Upm
Hi = 2
s @)

Onde vy, € 0 volume molar dos gases na condigiio padrio e p, ¢ a massa especifica na condigio de

operagio e A; € a solubilidade do componente 7 do gés no liguido.

O calculo do coeficiente de solubilidade do hidrogénio em fun¢fo da temperatura ¢ dado a partir

da Equagéio (4.96) (KORSTEN e HOFFMANN, 1996).

T 1
}I'Hz =y + alT + dy—— + a3T2 o (Lg""_z (496)
P20 Pzo

Onde T é a temperatura em °C, p,4 é a massa especifica do liquido a 20°C em g/em? e a solubilidade

¢ dada em (NMuz)/f(kgsieo ) (MPaj].

As constantes sfo (KORSTEN e HOFFMANN, 1996):

ay = —0.559729 a; = 1.94593x1076
a; = —0.42947x1073 a, = 0.835783
a, = 3.07539x10%

Para o sulfeto de hidrogénio, a solubilidade ¢ calculada pela Equacio (4.97), naqual T¢ a

temperatura em °C e a solubilidade ¢ dada em (NLH2S)/{(kgbleo).{MPa)].

Ap,s = exp(3.367 — 0.00847T) (4.97)

O coeficiente de transferéncia de massa gas-liquido k7 é calculado pela correlagio {4.98),
L
conforme publicado por GOTO e SMITH (1975) na qual & € o fluxo de massa da fase liquida, phé

a viscosidade do liquido em ¢? e Df é a difusividade molecular do componente / na mistura liquida.
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As constantes &4 e &, sfo fungdes do didmetro das particulas de catalisador. Como neste trabatho
o diimetro médio dos pellets 2mm) ¢ muito similar ao utilizado por KORSTEN ¢ HOFFMANN
(1996), utilizou-se 0s mesmos valores para as constantes, &; = 7 em™ e a, = 0.4. A sensibilidade

dos resultados a estas constantes ¢ muito pequena, portanto a consideragfo nio leva a erro

1
kb ah N 1 b\ T2 |
L =a1<_.._5) (__L“_.E) (4.98)
b K p=D;

A dependéncia da viscosidade dindmica do liquido com a temperatura pode ser estimada a partir

significativo,

da Equacio (4.99) publicado por REID er al., (1987). A constante ¢/ ¢ determinada a partir da Equagio
{4.100).

uh = 3.141x102(T — 460)~>***(log,, AP (4.99)

¢l = 10.313[logyo (T — 460)] — 36.447 (4.100)

Onde 7'é a temperatura em °R, 4PI & a densidade do 6leo em °API e u* é a viscosidade em cP.

A difusividade molecular D} do soluto 7 na mistura, em m¥s ¢ calculada a partir da Equagfo
(4.101), correlaclo de Tyn-Calus conforme publicada por REID et af., (1987). Para os célculos, foi
assumido que os compostos sulfurados, nitrogenados, olefinas e aromadticos possuem as mesmas
propriedades da mistura que forma o dleo, tais como: densidade, massa molar, viscosidade,
difusividade e volume molar. Quando os componentes sio substincias reais, os dados usados foram

os da propria substancia.

0.267
L T

v
Lo - .
Di = 8.94x10 85:'@-3"5";?5 (4.201)

Onde 7'¢é a temperatura em K ¢ p* é a viscosidade em ¢P, v; é 0 volume molar do componente i e

vt é o volume molar do bleo.

Tanto o volume molar do soluto y; quanto o da mistura v* podem ser calculados a partir da

Equagio (4.102) PERRY e GREEN, (1984), na qual os volumes molares sio dados em cm? /mol.
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v = 0.2850,10% (4.102)

Os volumes molares criticos v, dos solutos gasosos, Hz e HaS, sfo tabelados e disponiveis
na literatura. Foram utilizados os valores de 0,3009 cm®/mol para o Ha AIR LIQUIDE e de 0,349
cm®/mol para o HoS CONCOA (2011). Os demais componentes sulfurados e nio sulfurados usados
no modelo descrito na Secio 4.2.3.2, tais como: DBT, DHBT, BPH, CHB, DMDBT, DMBPH ¢
DMCHB tiveram suas propriedades obtidas a partir do banco de dados do software comercial
ASPEN PLUS®. As propriedades do diesel foram obtidas pela correlacdio de Riazi-Daubert
(KORSTEN e HOFFMANN, 1996}, conforme Equagiio (4.103).

Ve = PMY - 7.5214x107 3T, 0*8%8 d 7070 (4.103)

Onde Tsoy ¢ a temperatura com 50% evaporados pelo método ASTM D-86 em °R, dgp € a

densidade do liquido a 60°F ¢ PM* é a massa molar do éleo diesel.

O coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido € calculado a partir da correlaciio de
Krevelen-Krekels (FROMENT e BISCHOFF, 1990), Equagio (4.104).

1 1
P GENT2 s gL\
= 1_8( . L) ( £ L) (4.104)
Dia a- i phD;

Onde a® ¢ a drea especifica do leito catalitico em m™ (m¥m?), Df ¢ a difusividade do componente

i no dleo, p* & a massa especifica do ¢leo, u* ¢ a viscosidade do éleo e G* é o fluxo massico

superficial.
s 6
a’ =—{(1-¢) {4.105)
dp

Onde dp ¢ o didmetro médio das particulas do catalisador e ¢ ¢ a porosidade do leito, que no caso

estudado é de 40%, valor tipico para carregamento denso.

A capacidade calorifica do 6leo diesel nas condi¢Bes de operagio foi calculada a partir da

Equagio (4.106) ALVAREZ ¢ ANCHEYTA (2008).
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5
+ 0.0009(T — 288.15) {4.106)

I

Onde p, € a massa especifica do liquido a 60°F (aproximadamente 15,6 °C) e T é a temperatura em

Cp* = 4.1868

Kelvin.

Finalmente, o efeito da molhabilidade da particula sobre a taxa de reagio ¢ dada pela
Equagio (4.107), conforme (SATTERFIELD, 1975)

1 1 A

— =g 4,107
kapp kin Grfg ( )

Onde G* é o fluxo méssico superficial feupp € a taxa de reagdo aparente e ki, € a taxa de reaglo

intrinseca.

Sabe-se que a conversfio em reatores “frickle bed’” depende fortemente da eficiéncia de
molhagem, logo, esta equagio calcula a taxa de reagfo aparente a partir do seu valor intrinseco.
Onde 4 e B constantes dadas por SATTERFIELD (1975) e G, € o fluxo méssico superficial do

reator. A equagio fornece valores de kqpp /ky,> 0.7-1.0 para reatores industriais e Ky /Ki,=0.12-

0.6 para reatores de bancada.

4.2.9 MATERIAIS E METODOS

Todas as foram realizadas em servidores Dell PowerEdge R420 com as seguintes especificagdes

técnicas:
Tabela 23 Especificagdes técnicas do servido
Processador Intel® Xeon® E5-2400 8 nicleos
Meméria RAM 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
equacles diferenciais parciais em func¢fio do tempo e da posigiio axial do reator. Entretanto
considerou-se a atividade catalitica constante em cada més, assim os modelos em questio sio do

tipo pseudo-transiente com atividade catalitica fixa para cada simulagfo.

0O método numérico utilizado para resolugfio do sistema algébrico diferencial foi o ODE13s do
pacote computacional MATLAB. Ele baseia-se numa metodologia de passe quasi-constante
implementada em termos de diferengas atrasadas de Klopfenstein-Shampine. Método que faz parte
da familia de problemas chamados de (NDFs) “numerical differentiation formulas”( SHAMPINE
¢ REICHELT (1997}.

Para o INTEL FORTRAN fez-se uso da rotina de dominio piblico DASSL que pode encontrada
em netlib.org. Nesta rotina, as derivadas sdo aproximadas pelo método (BDF) “backward
differentiation formulae™ e geram um sistema nfio linear em cada passo de integracio que ¢

resolvido pelo método de Newton { PETZOLD, et al., (1989).

Os dados experimentais ¢ dados de planta de processo usados para a comparagio neste foram
retirados dos trabalhos KORSTEN e HOFFMANN (1996), esses foram usados para verificagio da
validades equagBes e correlagfes usadas nos modelos désenvolvidos. Os dados do trabalho de
KRAUSE (2011) ¢ dados de planta de processo foram utilizados para corroboragio da validade dos

modelos implementados.
4.2.10METODOLOGIA DE RESOLUCAO DOS MODELOS

FEm cada modelo desenvolvido usou-se uma metodologia diferente para sua resoluggo, as Figura 23
a Figura 26 apresentam de forma esquemética a logica utilizada para a resolugéo dos 4 modelos
desenvolvidos. Fale ressaltar que todas as propriedades fisicas do 6leo e dos gases sfo recalculadas
em cada passo de integragio do modelo, dado que a temperatura ¢ pressdo variam ao longo do

reator.
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{ Entrada de dados

Caleulo das
ConcentracBes de equilibrio
na interface gas-sdlido
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» Constanie de Henry Algéhrico-diferencial
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impressic de resultados
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Figura 23 Metodologia de resolugfio — modelo 1
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Figura 24 Metodologia de resolugdo — modelo 2
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Figura 25 Metodologia de resolugio — modelo 3
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Figura 26 Metodologia de resolugio — modelo 4. Adaptado de RANADE e GUNIAL (2007), ANSYS (200%a)
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta segdo apresenta-se 0 estudo dos modelos 1-D desenvolvido no Matlab/FORTRAN ¢ modelo

fluidodindmico computacional empregando a modelagem matematica descrita no capitulo 4. Logo,

a discussfo dos resultados seré dividida da seguinte forma:

Modelo unidimensional baseado no trabalho de KORSTEN ¢ HOFFMANN (1996},
validado com dados experimentais e considerando as seguintes premissas: A velocidade da
fase liquida ¢ constante ao longo de todo o sistema reacional; a velocidade da fase gasosa é
varidvel e dependente da pressiio e temperatura; foi desprezado o hidrocragueamento, a
formacéo de hidrocarbonetos leves ¢ a sua consequente passagem para a fase gasosa; néo
ha gradientes radiais de concentragio e temperatura; a vaporizagdo da carga ¢
desconsiderada e as reagdes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos

SeUS poros.

Modelo unidimensional com par@metros cinéticos retirados do trabatho de ALVAREZ ¢
ANCHEYTA (2008), validado com dados de planta de processo e considerando as seguintes
premissas: As vazdes voluméiricas das fases liquida e gasosa variam devido s mudancas
de temperatura, pressdo, taxa de reagiio quimica e transferéncia de massas entre as fases;
serda  considerado cinco grupo de reagdes tais como: hidrodessulfurizagdo,
hidrodesnitrogenagio, hidrodesaromatizagdo; saturagfio de olefinas e hidrocraqueamento;
nio ha gradientes radiais de concentragfio e temperatura; a vaporizagfo da carga foi
desconsiderada e as reagdes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador ¢ dos

SeUS poros.

Modelo unidimensional com parmetros cinéticos retirados do trabalho de FROMENT
(2008), validado com dados de planta de processo e considerando as seguintes premissas:
As vazdes volumétricas das fases liquida ¢ gasosa variam devido &s mudangas de
temperatura, pressfo, taxa de reagfo quimica e iransferéncia de massas entre as fases;
modelo com rede reacional de enxofre conforme descrito na Segfio 4.2.3.2 considerando o

efeito da composicdo da carga nos parfmetros reacionais do medelo; nfdo ha gradientes
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radiais de concentragdo e temperatura; a vaporizaciio da carga ¢ desconsiderada e as

reagdes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador e dos seus poros.

Modelo bidimensional desenvolvido em CFD com o pacote comercial ANSYS CFX com
pardmetros cinéticos retirados do trabalho de KORSTEN e HOFFMANN (1996) validado
com dados de planta de processo e considerando as seguintes premissas: as quatro se¢des
de leito foram simuladas individualmente, sendo que o resultado na saida do leito 1 foi posto
como condi¢io de contorno do leito seguinte; liquido e gas sfo fases continuas. (modelo de
misturaj; escoamento em regime "Trickle bed"; as particulas do catalisador estio
completamente mothadas; assumem-se fluidos incompressiveis; o gs estd em escoamento
turbulento e o liquido em escoamento laminar; ocorre transferéncia de massa entre as fases
de acordo com as correlagdes descritas na Secdo 4.2.8; o meio poroso € isotropico,

propriedades nfio mudam com a diregdo do escoamento e a vaporizagdo da carga é

desconsiderada.
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5.1 Modelo 1

Este primeiro modelo tem como objetivo geral avaliar principalmente a validade das correlagfes
descritas na Secao 4.2.8, pois estas mesmas correlacBes foram usadas nos demais modelos, alterando
somente 0 modelo cinético adotado. Uma boa concordincia do modelo aos dados experimentais sugere
que tanto o modelo quanto as correlagdes sio apropriadas. Logo, para a validacéo usou-se os dados
experimentais do trabatho desenvolvido por KORSTEN ¢ HOFFMANN (1996) assim como os dados

reacionais e de processos. A Tabela 24 apresenta essas informagdes.

Tabela 24 Especificagbes do Reator € condigbes iniciais

Vazio Carga [m*/h] 1.90E-4
Teor de enxofre [%] 1.1
Pressdio [Mpa] 10
Temperatura [°C] 380
Relagio Hy/Oil [Nm¥/kg] 1.090
WHSY 0.90
- . 3 '0
Diametro do leito [cm]
Comprimento do leito {cm] 66.5
Didmetro da particula [om] 172
Porosidade da partfcula 0.5
0.34

Densidade do leito [g/em’]

Primeiramente ¢ importante ressaltar que nfo ha nenhum dado experimental na literatura
com medidas de concentracdo ou fragio massica no interior do reator de HDT, ja que o mesmo
opera em condigdes muito severas, tal como pressdes elevadas. Logo, sé tem-se medicbes de
concentragdo na entrada e na saida do reator. As medigdes internas disponiveis sio somente de

temperatura ¢ pressio.

Na Figura 27 esta representado o comportamento da concentragfio de enxofre no liquido e
na superficie do catalisador em funcfio da posiglo axial z no reator. Pode-se ver também que o
modelo adotado previu bem ao dado experimental como visto pelo grafico. E também pode-se
concluir que o coeficiente de transferéncia de massa para o componente sulfurado € muito maior

que sua taxa de reagfio, ja que as curvas estdio sobrepostas. Assim, logo que a reagio ocorre,
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rapidamente tem-se a difusdo do componente sulfurado entre a superficie do catalisador e o seio

da solug@o liquida.

LY o

25
15

ic

Concentragdo de Enxofre { mol/m?}

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7
Z{m)

Figura 27 Concentragio enxofre ao longo do reator

As Figura 28 ¢ Figura 29 mostram as concentragdes na fase liquida para o Hz e HzS no éleo
e na superficie do catalisador ao longo do reator. Estes dois componentes apresentam uma
significativa diferenga entre suas concentragdes nas fases liquidas e solida. O balango entre a taxa
de reaciio e o coeficiente de transferéncia de massa € o que determina a forma global das curvas. A
concentragio de HaS cresce rapidamente e a de Hz decresce, este fato é devido a alta taxa de reagio
na parte inicial do leito catalitico. Dado que a reacfio de HDS ¢ inibida por H:S, este efeito de
inibi¢do deixou a reagfio mais lenta até um ponto em que o coeficiente de transferéncia de massa
ficou significativamente maior e as curvas se uniram na parte final do reator. Pode-se ver também
que o modelo conseguiu prever de forma bem satisfatdria o dado experimental da concentragio de

enxofre na saida do reator conforme Figura 29.
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Analisando as Figura 28 e Figura 29 pode-se questionar o comportamento da concentragio de

hidrogénio dado que sua concentragio aumenta ao longo de quase todo o reator, mas numa anélise
mais criteriosa, pode-se concluir que mais hidrogénio & transferido da fase gasosa para a liquida do
que seu consumo devido a reaco. Assim, apesar da reaglo, a concentragio de hidrogénio no liquido

aumenta ao longo do reator.

A Figura 30 apresenta os resultados do balango de massa do componente HzS na fase liquida
em fungfio da posi¢io axial no reator. Ela mostra as curvas de taxas de transferéncia de massa da
superficie do s6lido para o liquido, k%a5(C* — (%), da fase liquida para a fase gasosa,
krak(CS/H — C*) e a taxa de reagdo para o componente H>S, Valores positivos indicam que esta
havendo acimulo de massa no liquido e vice-versa. Pode-se notar que, conforme esperado, as
curvas de taxa de reagfo e taxa de transferéncia para o liquido sfo idénticas e positivas, pois
conforme premissa, ndo ha acimulo de massa na superficie do catalisador e 0 H2S € um produto da
reacio. A transferéncia € negativa, mostrando que o HaS produzido € transferido para o gas

conforme era esperado.
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" Figura 30 Taxas de reago ¢ transferéncia de massa da fasc liquida para 0 HoS
Analogamente, a Figura 31 apresenta os resultados do balango de massa do componente Hz

na fase liquida. Ela também mostra as curvas de taxas de transferéncia de massa da superticie do

s6lido para o liquido, k¥a®(C* — €*%), da fase liquida para a fase gasosa, k*a"(C¢/H~C") ea

taxa de reagdo para o componente Ha. Pode-se verificar que as curvas para o Hz tem um
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comportamento inverso ao apresentado pela Figura 30 para o HzS; algo que ja era esperado, dado

que o hidrogénio € um reagente e o acido sulfidrico € um produto. As curvas de taxa de reagio e
taxa de transferéncia para o liquido sdo idénticas e negativa, dado o Hz ¢ um reagente. A
transferéncia do gas para o liquido € positiva, mostrando que o Hz € transferido para o liquido a

medida que ele é consumido pela reagfo.

S oy ot )
2. Reacdo. HDS

ana
"
T e
hw""mm i
“‘“mmm%

Transferéncia de massa {mol /min }

4 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7
Z(m)

Figura 31 Taxas reagdo de transferéncia de massa da fase liquida para o Hz

A taxa de transferéncia global, representa o acimulo de massa na fase Hquida, conforme
mostrado pela Figura 32. As curvas do HaS e H» sfo dadas pelo somatério das curvas de
kS5aS(Ch — C5) ¢ ktat(CC/H - C¥) nas Figura 30 e Figura 31 respectivamente. Assim, pela
Figura 32 pode-se concluir que para o Hz é transferido do gds para o liquido mais rapidamente do
que ¢ consumido pela reagio quimica dado que sua curva € positiva. Isto explica o comportamento

da Figura 28 onde a concentragiio de hidrogénio aumenta no liquido apesar do seu consumo.

Para o H;$ tem-se um comportamento inverso ao do Hz, ou seja, o HaS ¢ transferido da fase
liguida para a fase gasosa mais rapidamente do que € produzido pela reagdo quimica dado que sua
curva é negativa. Isto esclarece o comportamento da Figura 29 dado que a concentragdo de HaS

diminui no liquido apesar da sua produgdo.
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Figura 32 Taxa global transferéncia de massa da fase liquida
A Figura 33 apresenta a vazio massica total da fase liquida e da fase gasosa em funcdo da
posigdo axial no reator. Nesta figura pode-se notar que as curvas sio complementares, ou seja, 0
sen somatdrio gera uma reta, conforme Figura 34. Logo, pode-se concluir gue a massa € transferida

de uma fase para a outra, no entanto, a vazio massa total € constante no interior do reator.
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Figura 33 Vaziio mdssica das fases liquida e gasosa
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Figura 34 Vazio massica total no interior do reator

5.1.1 Efeito da razio de alimentaciio gas/oleo

O grafico do teor de enxofre na saida do reator em fungfo da razido de alimentagfo gas/Gleo ¢

apresentada na Figura 35 para dois valores distintos de velocidade espacial.

20

e e WHSV = 0,9 B

18 R e (E AT I

16

bl
L.
-~
-
-
'--..
i - b
-
-""’"--‘-"m-—m-.._ :
TR M e e v i T o o

14
12

10

Teor de enxofre na saida do reator { % )

4.5 a7 0.2 1.1 1.3 1.5 1.7 1.9 2.1 2.3 2.5
Razio Gas/Oteo ( Nm?*/kg)

Figura 35 Efeito da razdo gis/éleo na dessulfurizagio
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Como pode ser visto a partir da Figura 35, a razfo de gés / 6leo tem um forte efeito sobre o
teor de enxofre final do produto liquido. A hidrodessulfurizagdo ¢ inibida por H2S que é um produto
da reagio. Assim, o excesso de hidrogénio ¢ importante para evitar a inibi¢fio da reacfio devido ao
H:zS. Logo, com o aumento da razo gas / dleo, a concentragiio de HzS diminui e como resultado
tém-se um incremento na remocdo de enxofre. Além disso, a diluigdo do H2S causa um aumento
do fluxo de gis que eleva a transferéncia de massa entre as fases. Neste caso, pode-se esperar que
o hidrodesaromatizag8o seja melhorada como também o hidrocraqueamento, pele aumento da razio

gas / oleo.

Experimental (KORSTEN e HOFFMARN, 1996)
A GE6E5NI/kg |
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Figura 36 Teor de enxofre & concentragiio de HzS ao longo do reator

A Figura 36 apresenta o teor de enxofre € a pressio parcial de 4cido sulfidrico ao longo do
reator. Nela pode-se visualizar que a pressdo parcial de H28 aumenta ao longo do reator, ¢ a taxa
de dessulfurizagio é maior com o aumento da razdo gas/dleo. Pode-se notar que para altos valores
de razfio gas/oleo, o modelo ndo prevé bem a presso parcial de HzS, isto advém do uso da lei de

Henry que 86 é perfeitamente valida para baixas concentragdes de soluto. Entretanto, nos casos
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seguintes razdes abaixo de 1.0 Nm*/kgoi. sd0 utilizados, jd que este valor ¢ usado na indistria ¢ ¢

suficiente para prevenir a desativagio catalitica.

5.1.2 Efeito da Pressio

O grafico do teor de enxofre na saida do reator em funcgio da presso inicial € apresentada
na Figura 37, a curva foi comparada com dados experimentais de KORSTEN ¢ HOFFMANN
(1996).

900
_ (] E?(perimental (KORSTEN e HOFFMANN, 1996)
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Figura 37 Efeito da pressfo sobre a dessulfurizagiio

Como a ordem da reaglio em relagio ao hidrogénio é maior que zero, a conversio do
orgénico sulfurado aumenta com a pressio. A Figura 37 ilustra que a concentragfio final de enxofre
reduz com o aumento da pressdo e que para pressdes superiores a 18 Mpa praticamente ndo ha

variagdo na concentragiio do enxofre, assim o efeito da pressio pode ser negligenciado.
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5.1.3 Efeito da temperatura

Uma boa anélise para a validagfio do modelo ¢ verificar a influéncia da temperatura sobre as
variaveis de interesse, visto que a temperatura afeta a maioria dos parmetros e correlag@es usadas
no modelo. Na Figura 38 esté tlustrado o teor de enxofre ¢ a concentragdo do HaS na saida do reator
em fungdo da temperatura de alimentagfio. Pode-se ver que o modelo conseguiu prever
relativamente bem o teor de enxofre residual e a concentragio de HaS para uma faixa de temperatura
bastante ampla. Como era de se esperar, 0 aumento da temperatura afeta fortemente o grau de
dessulfuriza¢fio do 6leo. Por outro lado a concentragdo de HzS formado tem pouca sensibilidade

com relagio a temperatura.
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Figura 38 Influéncia da temperatura na hidrodessulfurizagdo
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5.2 Modelo 2

A motivagdo para a elaboragio deste modelo foi a cinética simplificada adotada pelo modelo
anterior, que apresentava somente a reagao de hidrodessulfurizagiio. Conforme descrito na segéo
4.2.2, este modelo tem 9 reagBes e 14 lumps. Aqui buscou-se um maior detalhamento das reacdes

envolvidas num reator de HDT. As correlagdes foram as mesmas ja corroboradas pelo Modelo 1.

Os dados experimentais usados para a validagfio 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 ¢ usada para o tratamento de correntes como o diesel de destilaglio e o gaséleo de Coque. As

Tabela 16 e Tabela 20 na Se¢fo 4.2.2 apresentaram as principais caracteristicas da unidade.

A Figura 39 apresenta o teor de enxofie ¢ a perda de carga da unidade em fungfio da posicio
axial. Comparando os resultados do modelo com os dados de planta pode-se ver que a aderéncia foi
bastante satisfatoria na previsdo do teor final de enxofre como também da perda de carga. Assim
pode-se concluir que a cinética de Langmuir — Hinshelwood usado para a hidrodessulfurizagio ¢
apropriada para tal, como foi sugerido por CHOWDHURY, er al. (2002). O modelo para a perda
de carga no reator também apresentou um bom resultado conforme indicado por LARKINS, et al.
(1961).
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__ 10800 \ —— = Enxofre . W .Dade de Planta de Emce;ss.o. o P
E R : 600
:o: 400 b e e+ o U S m‘_ - m“’" . =
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" 6000 4 o520 ¥
3 i [=]
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= 3600 o
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2 - 4,40
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Figura 39 Teor de enxofre e perda de carga através do reator
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Diferentemente do modelo simulado sem gquench, A Figura 40 exibe a temperatura em
fungio da posi¢do axial no reator. Ela ilustra trés quedas buscas de temperatura exatamente nas
segbes de quench, que foi modelado de forma pontual. O delta negativo de temperatura nas secdes

dos gquench é usado no controle da temperatura da reagio evitando desativagio excessiva do

catalisador.

Os dados experimentais mostrados referem-se as temperaturas médias em vérias cotas de
altura dentro do reator, mostrado na Figura 20. Aqui também pode-se observar que o modelo estd
coerente com 0s dados de planta, dado que o perfil de temperatura estd em conformidade com os
dados do reator industrial. Pela Figura 40 também pode-se notar uma répida elevacio na
temperatura no primeiro e segundo leito, 0 que também estd coerente com a teoria, j4 que nos metros
iniciais do reator as taxas das reagbes sdo mais elevadas e liberam mais calor. E finalmente pode-
se concluir que os calores de reaciio propostos por ALVAREZ ¢ ANCHEYTA (2008) e
BHASKAR, ef al. (2004) sdo adequados devidos aos mesmos resultados.

M Dados de Flanta de Processo
410 b ;

400

350

Temperatura { "C})

380

370 - SR S

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 70
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Figura 40 Perfil de remperatura ao longo do reator

A seguir apresenta-se umna anélise das demais varidveis relevantes ao reator de HDT, sendo
que nio se tem 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 apresenta os resultados do balango de massa do componente HaS na fase
liquida em funcfio da posigio axial no reator. Ela mostra as curvas de taxas de transferéncia de
massa da superficie do sélido para o liquido, k3a’(C* — €¥), da fase liquida para a fase gasosa,
Kk a“(C%/H — C*) ¢ a taxa de reaglio para o componente HaS. Pode-se notar que conforme
esperado, as curvas de taxa de reagio e taxa de transfernceia para o liquido sflo idénticas e positivas,
dado que ndo hé aclmulo de massa na superficie do catalisador e o HaS ¢ um produto da reagdo. A
transferéncia do liquido para o gas € negativa, mostrando que o HaS produzido € transferido para o
gas conforme também era esperado.

15 e

ot K2t (CL-C')] mememmkigl(€1-C') = - ReagdolHDS

i
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Transferéncia de massa (kg / min )
<

Q 2 4 6 8 10 12 14 16 18
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 Figura 41 Taxas de reagdo ¢ transferéncia de massa da fase liquida para o HaS

Analogamente, a Figura 42 apresenta os resultados do balango de massa do componente Hz
na fase liquida. Ela também mostra as curvas de taxas de transferéncia de massa da superficie do
sélido para o Hquido, kSa’(C* — €%), da fase gasosa para a fase liquida, k*a*(C5/H - C*) ea
taxa de reacfio para o componente Hz. As curvas de taxa de reacfio e taxa de transferéncia para o
liguido sdo idénticas e negativa, dado o Hz é um reagente. A transferéncia do gas para o liquido €

positiva, mostrando que o H é transferido para o liquido a medida que ele € consumido pela reagio.
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Figura 42 Taxas de réa{;éo.e transferéncia de massa da fase iiq_uiﬁé pﬁra a H}

A taxa de transferéncia global, representa o aciimulo de massa na fase liquida, conforme
mostrado pela Figura 43. As curvas do HaS e Hy sio dadas pelo somatdrio das curvas de
kKSas(Ct — €5) e kra*(CY/H — C*) nas Figura 41 e Figura 42 respectivamente. Por esta figura
pode-se ver que até 6.0 m, o Hz é transferido do géds para o liquido mais rapidamente do que ¢
consumido pela reaclo quimica dado que sua curva € positiva. E de 6,0 m em diante, a curva toma-
se negativa. Isto explica o comportamento da Figura 44 onde até 6,0m a concentragio de hidrogénio

aumenta no liquido e a partir dai, ele diminui.

Para o H,S tem-se um comportamento inverso ao do Hz ou seja, o Ha8 € transferido da fase
liquida para a fase gasosa mais rapidamente do que ¢ produzido pela reagfio quimica dado que sua
curva ¢ negativa em praticamente todo o leito reacional. Isto explica o comportamento da outra

Figura 45 onde a concentragiio de H28 diminui no liquido apesar da sua produgio.
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Figura 43 Balaco global de massa para a fase liquida

A Figura 44 mostra a concentragio de Hz na fase liquida e a pressio parcial de hidrogénio
em fungdo da posi¢do axial do reator. Nesta figura pode-se ver que até 6,0m a concentragio de
hidrogénio aumenta no liguido e a partir dai, ela diminui. E Figura 45 exibe a concentragio de H>S
na fase liquida e a presso parcial do H2S em fung8o da posicfio axial do reator. O aspecto de degrau
na pressdo parcial do dcido sulfidrico € causado pela adigfio de Ha no guench reduzindo a pressdo

parcial dos demais gases presentes.
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Figura 45 Perfil de Concentragdo de HaS e Pressdo parcial em fungio da posigdo

A Figura 46 exibe a vazfio méssica total da fase liquida ¢ da fase gasosa em funcio da
posigio axial no reator. Conforme a Figura 47, o somatério destas curvas nas segbes dos leitos
cataliticos gera uma reta. E os acréscimo pontuais de massa € devido ao guench que injeta
hidrogénio para resfriar o reator. Logo, pode-se concluir que a massa ¢ transferida de uma fase para

a outra, no entanto, a vazio massa total € constante.
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Figura 47 Vazio méssica total no interior do reator
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Nas Figura 48 e Figura 49 sdo apresentados os perfis de concentragiio dos componentes ao
longo do reator os para os demais /umps, como por exemplo, a reaglio de craqueamento representado

pela concentragio do componente C fgyc ¢ bastante lenta, ja que o catalisador ndo tem esta finalidade.

Na Figura 48 pode-se ver que a hidrogenagfio de olefinas C5r é uma reaciio muito rapida,
pois sua concentragdo cai a valores muito baixos nos metros inmiciais do reator. J4 a
hidrodesaromatizacfio sfo reacOes lentas de baixa conversdo para nafténicos; sendo o
comportamento das curvas Cyy, Chs ¢ Ch, de dificil andlise, pois se tratam de trés reagbes
reversiveis com as constantes de reagdes e constantes de equilibrio em funcfio da temperatura. E,
finalmente, a Figura 49, mostra a hidrodesnitrogenagio pela concentragio dos componentes Cie
Pyys, que trata-se de uma reaglio lenta de acordo com os dados da Tabela 7, mas, como o teor de
nitrogénio no éleo € baixo, a conversio € completa e 0 NH; formado € reduzido. Igualmente tem-

se a baixa concentragio de leves Cé‘u formado devido a baixa taxa de hidrocraqueamento.
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Figura 48 Concentragio dos componentes ao longo do reator
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Figura 49 Concentragiio e pressio dos componentes ao longo do reator

5.2.1 Estudo Estatistico

Uma andlise mais abrangente foi realizada utilizando os dados experimentais presentes no
trabatho de KRAUSE (2011), onde nesse trabalho mediu-se a temperatura e o teor de enxofre na
entrada e na saida no reator de HDT ac longo do tempo de campanha de 4 anos. Varias medigdes
foram realizadas em cada més sendo que o desvio padriio entre as medigdes séo apresentados na
forma de barra de erros. Os dados do teor de enxofre médio mensal e a temperatura média mensal

de alimentagdo sfio 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 més da analise. Logo,
primeiramente resolveu-se a equagfo da atividade catalitica para cada més e estes valores foram

usados na modelagem do HDT em cada més considerado.

O esquema do reator ¢ idéntico ao mostrado na Figura 20 e as condigBes de contorno e

especificagbes do reator utilizadas por KRAUSE (2011) ¢ apresentado pelas Tabela 23 e Tabela 26

Tabela 25 Condigdes de contorno — modelo 4
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400000 (mm]

Vazio Carga

ws,, 0,6-14 %]
Relagiio Hy/Carga 700 Nm¥m?
Prarga 7.8 [Mpa]
Tearga 320-365 [*C}
P, 7.8 [Mpa]
Pi,s 0 [Mpa]
Tins 382 [*C]
Tinz 386 [°C]
Tinz 391 [°C]
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Tabela 26 Especificacbes do Reator — Modelo 3

Didmetro do reator 3.0 m

Altura Z1 3,0 m

Altura 72 6,6 m

Altura Z3 12,6 m

Altura Z4 18,5 m

Difmetro da particula 2,00 mm
0.4

Porosidade da particulas

Densidade do leito 0.34 g/cm3

16000
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800G

Teor de Enxofre (ppm)
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0 2 4 6 B8 10 12 14 16 1B 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48

Tempo de Campanha {meses)

Figura 50 Teor de enxofte na carga em fungéio do tempo de campanha
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M Experimental (KRAUSE, 2011)
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* Figura 51 Temperatura da carga em fungéo do tempo de campanha

Fez-se um estudo considerando e negligenciando os efeitos da desativagio catalitica sobre
os resultados da dessulfurizagfo. E os resultados sdo exibidos nas Figura 52 a Figura 55. Assim
pode-se corroborar a validade do modelo baseada numa ampla faixa de dados experimentais. Além
disto, uma andlise estatistica foi realizada identificar o intervalo de confianga do modelo

apresentados nas Figura 56 a Figura 59.

A Figura 52 apresenta os resultados do modelo sem desativagio catalitica para o enxofre
presente no produto. Pode-se constatar que o modelo previu bem os dados experimentais nos
primeiros 12 meses, ¢ foi divergindo a medida que avancou-se os meses. Estes resultados estéio
coerentes com o esperado, j4 que um modelo sem desativagiio calcula taxas de reagdes mais

elevadas do que eles realmente sdo, consumindo o enxofre de forma precoce.
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~ Figura 52 Teor de enxofre no produto em fungio do tempo de campanha ~ modelo sem desativagao

A Figura 53 apresenta o teor de enxofre médio mensal na saida do reator ao longo de 4 anos.
Os resultados do modelo com desativagéio catalitica mostraram que o modelo previu bem os dados
experimentais ao longo de todo o tempo de campanha. Assim pode-se concluir que o modelo estd

bem ajustado quando comparado aos dados experimentais.

——miodelo. W Experimental (KRAUSE, 2041)
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Figura 53 Teor de enxofre do produte em fungdo do tempo de campanha — modelo com desativagio
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As Figura 54 Figura 55 mostram a temperatura média mensal de saida do reator em funciio
do tempo para os modelos com ¢ sem desativagdo catalitica. Pode-se constatar que o efeito da
desativacio influenciou pouco no resultado, ja que ambos os resultados representam bem os dados
experimentais.
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" Figura 55 Temperatura do produto em fungéio do tempo de campanha — modelo com desativagio
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A Figura 56 apresenta novamente os resultados do modelo sem desativacio catalitica para
o enxofre presente no produto, ja apresentados na Figura 52. Uma andlise estatistica fol incorporado
ao grafico mostrando o resultado numérico com um intervalo de confianga de 95%. A grande

dispersfio do intervalo de confianga, indica que 0 modelo € vilido em toda esta faixa. Assim conclui-
se que este resultado nfio ¢ satisfatorio devido & grande disperséo.

. B Expérimental (KRAUSE, 2011)
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500 4 = R ."":":' - L AEEEEE +EC95%
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& 200 -
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0 :
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Tempo de Campanha (meses)

"F'i'guu'ra 56 Anlise estatistica da teor de enxofre do pfoduto em ﬁiﬁf;ﬁé do tempo de aamﬁéﬁhdé modelo sem
degativacio

A Figura 57 apresenta os resultados do modelo com desativago catalitica para o enxofre

presente no produto, jé apresentados na Figura 53. Uma andlise estatistica foi incorporado ao

grafico mostrando o resultado numérico com um intervalo de conflanga de 95%. Agora a pequena

disperséio do intervalo de conflanga, indica que o modelo ¢ valido em toda esta faixa. Logo, conclui-

se que o modelo estd bem ajustado, pois todos os pontos experimentais estdo na estreita faixa do
intervalo de confianga do modelo.
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W Experimental (KRAUSE, 2011)
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desativacio
As Figura 58 e Figura 59 apresentam os resultados do modelo com e sem desativagio
catalitica para a temperatura do produto de saida do reator, conforme ja apresentados pelas Figura
54 e Figura 55, Novamente uma andlise estatistica foi incorporado ao grafico mostrando o resultado
numérico com um intervalo de confianga de 95%. em relacdo a temperatura. A faixa moderada do
intervalo de confianca, indica que o modelo € valido nesta regifo. Assim, pode-se concluir que o

modelo estd relativamente ajustado aos dados experimentais.
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390 "W Experiméntal (KRAUSE, 2011)
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' Figura 59 Temperatura do produto em fungéio do tempo de campanha — modelo sem desativagio

5.3 Modelo 3

Este modelo tem como finalidade a integracdo com o simulador de processo, PROI™ da
INVENSYS. Toda a metodologia descrita na segfio 4.2.3 visa simular a operagfio unitaria de HDT
dentro do simulador, ¢ este modelo fica representado dentro do simulador, conforme Figura 60.

representando o processo initdrio de HDT, integrando-o aos demais equipamentos da planta.

Com a planta de HDT modelada no PROI™ pode-se realizar estudos mais precisos sobre a
influéncia da temperatura, pressfo e composigfo da carga nos equipamentos a jusante do reator, e

assim podemos também realizar estudos de controle e otimizacfo da planta.

A tediosa tarefa de comunicagao entre o modelo criado em INTEL® Fortran com o simulador
PROII™ nio sera explicada aqui devide ao grande nimero de detalhes exigidos para a
comunicagio. No entanto, a metodologia pode ser encontrada no manual do software INVENSYS,
(2010).

Novamente, os dados deste modelo utiliza como referéncia 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 ¢ seu funcionamento ¢

similar as operagdes nativas do software.
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Figura 60 Modelo HDT implementado no PROIYM
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A Figura 61 apresenta a concentraciio dos componentes reais BT, DHBT, DBT, DMDBT e
o somatdrio deles representado por “Enxofre total” ao longo do reator. Os componentes BT, DBT e
DHBT siio rapidamente consumido, caindo a aproximadamente zero em 1/3 do total do reator. A
reagio de consumo para o componente DMDBT ¢ a limitante, pois a remogfo de enxofre deste
componente é muito dificil devido aos dois grupos metil que dificultam o contato do catalisador
com o enxofre. A partir de 6 m vé-se que a concentragiio de enxofre total € idéntica a concentragio

de componente DMDBT, dado que os demais componentes ja foram todos consumidos.

6060 . E— e . e s BT
i ' sesres DHBT
- =~ DBT
~ 500 \\ . | : : : . M PRADBT :
£ ' | 5; 5 | 1 wim = Enxofre Total |
[ X : ; : :
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g \ | |
E 300 ™ O “\ B
8 ; \ \ :
8 ' _
2 VN é
B 200 o \\ X e IO S
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(#] MO« e & : :
Y100 - vl "—n-\_%‘ B
-, > f M.m :
It S ™ : f : : -
0 forvesosnsbrons e TS TR oo ' : e
4] 2 4 6 3 10 12 14 16 18
2 {m)

Figura 61 Concentragio dos componentes reais ao longo do reator”’

A Figura 62 mostra teor total de enxofre ao longo do reator, este teor é numericamente igual
ao somatdrio da concentragfio dos componentes: BT, DHBT, DBT, DMDBT. Vale mencionar que
ndo existe dados de concentragdo de nenhum componentes dentro do reator, devido as suas
condi¢des severas de operago. Toda a analise € realizada com dados de entrada e saida do reator,
Pode-se notar boa aderéncia do modelo ao dado de planta. Logo, pode-se concluir que a rede
reacional para a hidrodessulfurizacfo estd consistente. Pode-se ver também que a taxa global de
dessulfurizacio é bastante ripida no inicio ¢ fica mais lento do meio para o final do reator. Isto
também estd de acordo com o esperado, j4 que no inicio do reator a taxa de dessulfurizaciio ¢

elevada devido & remociio do enxofre “facil®, moléculas que facilmente sfo dessulfurizadas.
% > q
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Quando essas reagdes cessam, a taxa global de reagfo fica mais lenta, pois s6 sobram as moléculas

de mais dificil remogdo,
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Figura 62 Teor de enxofre total ao longo do reator
A Figura 63 apresenta a temperaturas em fungdo da posiglio z no reator. Nesta figura pode-

se observar que 0 modelo estd coerente com os dados de planta, dado que o perfil de temperatura

calculado estd concordando muito bem com os dados do reator da unidade industrial. A figura

também mostra uma rapida elevagfo na temperatura no primeiro ¢ segundo leito, 0 que tambeém
estd coerente com a teoria, j4 que nos metros iniciais do reator as taxas das reages sdo mais

elevadas e liberam mais calor.
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Figura 63 Perfil de temperatura ao longo do reator

A Figura 64 exibe a pressdo do reator em fungdo da posigdo axial do reator. Finalmente, a
perda de carga também apresentou resultado bastante satisfatorio quando comparado com o dado

de planta. O mesmo j4 era esperado, pois usou-se a mesma equagio dos modelos anteriores proposta
por LARKINS, ef af. (1961).
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W Dado de Planta de Processo
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Figura 64 Perfil de pressfio ac longo do reator

5.3.1 Estudo Estatistico

A mesma analise estatistica foi realizada no modelo 3 usando os dados experimentais
presentes no trabalho de KRAUSE (2011). O desvio padriio entre as medigSes ¢ novamente
apresentados na forma de batra de erros. E os dados do teor de enxofre médio mensal e a

temperatura média mensal de alimentagio foram apresentados pelas Figura 50 e Figura 51.

0 esquema do reator ¢ idéntico ao mostrado no modelo 3 apresentado pela Figura 21 ¢ as
condigdes de contorno e especificagdes do reator utilizadas por KRAUSE (2011) ¢ apresentado
pelas Tabela 27 e Tabela 28

Tabela 27 Condiges de conforno — modelo 4
4000,00 fm*/h]

Vazio Carga
4
Wg 0,6-1,4 %]
3703
Relaglio Ho/Carga 700 Nm¥/m
E 7.8 [Mpa]
carga
T 320-365 [°C3
Carga
4 7.8 [Mpa)
P,

i18



Resultados e Discussdo

Bg.s 0 [Mpa]
T 382 [°C]
Tyz 386 [°C]
Tis 391 [°C]

Tabela 28 Especificacdes do Reator — Modelo 3

Difimetro do reator 3.0 m
Altura Z1 3,0 m
Altura Z2 6,6 o4
Altura 223 12,6 m
Altura 74 18,5 m
Difmetro da particula 2,00 min
Porosidade da particulas 04
0.34 g/em3

Densidade do leito

Fez-se um estudo considerando e negligenciando os efeitos da desativagfio catalitica sobre
os resuftados da dessulfurizagdio para o modelo 3. E os resultados sdo exibidos nas Figura 65 ¢
Figura 68. Assim, pode-se corroborar a validade do modelo baseada numa ampla taixa de dados
experimentais. Além 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 desativagfo catalitica para o enxofre
presente no produto. Pode-se constatar que assim como o modelo 2, este modelo também previu
bem os dados experimentais nos primeiros 18 meses, ¢ foi divergindo a medida que avangou-se 0s
meses. Estes resultados estdo coerentes com o esperado, j& que um modelo sem desativagdio calcula

taxas de reages mais elevadas do que eles realmente séo.
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* Figura 65 Teor de enxofre no produto em fungdo do tempo de campanha — modelo sem desativagio

A Figura 66 apresenta o teor de enxofre médio mensal na saida do reator ao longo de 4 anos.

Os resultados do modelo com desativa¢io catalitica mostraram que o modelo previu bem os dados

experimentais ao longo de todo o tempo de campanha. Assim pode-se concluir que o modelo

também estd ajustado, dado que previu o comportamento dos dados experimentais.
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Figora 66 Teor de enxofre do produto em fungfo do tempo de campanha — modelo com desativacao

As Figura 67 e Figura 68 apresentam a temperatura média mensal de saida do reator em
fungdo do tempo para os modelos com e sem desativagio catalitica. Pode-se constatar que o modelo
sem desativagdo previu bem os dados experimentais até o 35° més e, nos meses restante ele foi
divergindo do resultado experimental. Ja o modelo com desativacio mostrou bons resultados em

todo o tempo de campanha.
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" Figura 67 Temperatura do produto em fungéo do tempo de campanha — modelo sem desativagio
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Figura 68 Temperatura do produto em fungio do tempo de campanha — modelo com desativagio
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A Figura 69 apresenta novamente os resultados do modelo sem desativagfio catalitica para
o enxofre presente no produto, j4 apresentados na Figura 65. Uma andlise estatistica foi incorporado
ao grafico mostrando o resultado numérico com um intervalo de confianga de 95%. Novamente,
houve uma grande dispersdo do intervalo de confianga, indicando que o modelo é vilido em toda
esta faixa. Assim, conclui-se que este resultado ndo € satisfatorio pois qualquer resultado dentro

deste intervalo poderia ter sido obtido, E o indice de ajuste obtido foi de 0,961.

~® Experimental (KRAUSE, 2011}
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A Figura 70 exibe os resultados do modelo com desativagfio catalitica para o enxofre
presente no produto, ja apresentados na Figura 66. Uma andlise estatistica foi incorporado ao
grafico mostrando o resultado numérico com um intervalo de confian¢a de 95%. Agora houve uma

pequena dispetsio do intervalo de confianga, indicando que o modelo € vélido nesta faixa. Logo,

conclui-se que o modelo estd bem ajustado, pois todos os pontos experimentais estio na estreita

faixa do intervalo de confian¢a do modelo. E seu coeficiente de correlagio obtido foi de 0,992.
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As Figura 71 ¢ Figura 72 expdem os resultados do modelo com e sem desativagdo catalitica

para a temperatura do produto de saida do reator, conforme apresentados pelas Figura 67 e Figura
68. Novamente wma analise estatistica foi incorporado ao grafico mostrando o intervalo de
confianga do modelo em retaglc a temperatura. O modelo com desativagiio apresentou resultado
bastante satisfatério, uma vez que previu bem o comportamento dos dados experimentais. Para o
modelo sem desativagdo catalitica, os resultados foram aceitaveis visto que o intervalo de confianga

néo foi tdo estreito em relagfio ao modelo com desativagdo catalitica.

O indice de ajuste obtido foi de 0,978 e 0,977 para os modelos com e sem desativagio
catalitica respectivamente. Logo, conclui-se que s6 este pardmetro estatistico néio é suficiente para
indicar a qualidade do ajuste, dado que o modelo com desativagiio tem nitidamente um ajuste

melhor.
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5.4 Modelo 4

O presente modelo em CFD buscava-se resultados relativamente rapidos, optou-se por
realiza-lo numa matha bidimensional devido & complexidade das equagies que representam um
sistema bifasico com reagdo quimica. Sendo que o principal objetivo do estudo foi implementar as
1rés fases sélido, liquido e gds; as transferéncias de massa entre elas; e a cinética reacional. Logo o
estudo em uma malha bidimensional trouxe ganhos significativos de tempo, € como a aproximagio
ja explicada anteriormente de que os fluxos radiais de temperatura e concentragfo sio pequenos, o

estudo bidimensional nfo acarreta perdas de generalidade.

Como o modelo bidimensional, ndo ¢ viavel a inclusio dos distribuidores na geometria,
logo, obviamente optou-se por nfo inclui-los no modelo. Entfio criou-se quatro geometrias com as
dimensdes dos quatro leitos cataliticos. E simulou-se cada um individualmente, onde a pressio e
composicio na saida do primeiro leito foi posto como condig@o inicial do leito seguinte, Para a
temperatura, na saida do leito € realizado um balango de energia conforme as Equagdes de (4.72) a
(4.75) ¢ calculada a temperatura do leito seguinte. E assim sucessivamente para os demais leitos

presentes no reator.

Os dados usados neste modelo utiliza como referéncia principal uma unidade real de
hidrotratamento de diesel. As Tabela 18 e Tabela 22 apresenta as principais caracteristicas da

unidade. Assim como a Figura 22 apresenta o esquema do reator simulado.

54.1 ANALISE DE CONVERGENCIA DG MODELO

As Figura 73 a Figura 77 mostram os residuos de convergéncia RMS “Root mean square”
para as vardveis: massa, momento, fragio méssica, fragfo volumétrica e entalpia nas fases liquida
¢ gas. A tolerdncia adotada foi bastante conservadora com RMS de 1,0E-5. E pode-se verificar que
a convergéncia foi satisfatdria para todas as varidveis mencionadas. Vale salientar que a relativa
facilidade de convergéncia do problema foi conseguida com uso boas estimativas iniciais. Como o
problema é bidimensional, informou-se um perfil unidimensional em fungfio da posi¢o axial do

reator para algumas varidveis, tais como, concentragiio, temperatura e pressdo.
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Figura 74 Residuos da fragiio velumétrica do liquido e do gés em fungéic do nimero de iteragio
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i

Figura 76 Residuos de fragio mdssica dog componentes em fungfo do ntmero de iteracgio
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Figura 77 Residuos de Entalpia da fase liquida e gas em fungio do nimero de iteragio

542 MALHA

A malha adotada para os experimentos numéricos tem 68400 elementos, com forma

hexaédrica € bidimensional, conforme apresentada a malha para o 1° leitos na Figura 78. Para os

demais leitos a malha ¢ idéntica a esta apresentada, alterando somente o comprimento do leito

catalitico.
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Figura 78 Malha bidimensional para o 17 leito catalitico

Nas Figura 79 a Figura 82 sfio apresentados os campos do teor de enxofre, da pressdo parcial
do gas sulfidrico, da pressio parcial do hidrogénio e da temperatura sobre o plano longitudinal. E
os resultados conjuntos das 4 simulagdes distintas, uma para cada leito, foram graficados em uma

Unica figura para facilitar a visualizagio,

Pode-se ver pelos graficos de campos apresentados que a hipdtese adotada de inexisténcia

de variagGes radiais nos modelos anteriores sdo consistentes com os resultados do CFD.
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Figura 79 Teor de enxofre ao longo do reator
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Figura 80 Pressdio parcial de H8 ao longo do reator
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Figura 81 Pressio parcial de Hz ao longo do reator
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Figura 82 Campo de temperatura ao longo do reator
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Uma melhor visualizagio dos resultados do CFX podem ser obtida através da elaborados
graficos de linha apresentando o perfil das varidveis, tais como: Teor de enxofre e temperatura ao

longo do reator para diferentes planos de cortes longitudinais, de acordo com a Figura 83
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Figura 83 Planos de corte

As Figura 84 ¢ Figura 85 apresentam o teor de enxofre ¢ a temperatura ao longo do reator

para diferentes posigdes radiais conforme Figura 83. Pode-se constatar que a posigfo radial pouco
influenciou no comportamento do teor de enxofre e temperatura, Apenas nas regides proximas a
parede houve um pequeno desvio entre os valores calculados, indicando que uma modelagem

unidimensional é perfeitamente aceitdvel para o caso distribuidores ideais.
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As correlages para estimago de pardmetros, taxa de transferéncia de massa entre fases e
cinética reacional do modelo 1 foram usadas neste modelo em CFD. Aqui buscou-se incialmente

um modelo de geometria simples mas representativo do reator de HDT.

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 umna fragio de enxofre de 50 ppm. Este valor € exatamente o que era esperadlo,
j4 que usou-se os pardmetros de processo da unidade industrial U-01. E 50 ppm ¢ o teor enxofre

atingido por este reator.

A pressio Parcial de HaS pode ser visto na Figura 80 vé-se que a pressfio aumenta ao longo
reator como esperado, isto é um bom indicativo de que o modelo trifisico com reagho estd
funcionado, j4 que a reag8io ocorre em fase liquida e o H,S formado ¢ transferido para a fase gasosa.
Quanto ao perfil de concentragdo dos componentes dentro do reator, ndo pdde-se corroborar sobre

os resultados obtidos numericamente, ja que nfo existe dados experimentais para tal.

Pela Figura 81 pode-se ver que o gas hidrogénio é consumido ja que sua pressio parcial

diminui ao longo do reator. Isto também indica que modelo bifasico com reaglio esta coerente.

Finalmente o campo de distribuigio de temperatura mostrado pela Figura 82 est4 condizente
com outro perfil de temperatura em degrau visto na Figura 63. Assim, corrobora que o calor de

reagiio proposto por ALVAREZ e ANCHEYTA (2008) ¢ adequado devido ao resultado obtido.

5.5 COMPARACAO ENTRE OS MODELOS

Dados que que os modelos 2,3 e 4 foram simulados sob as mesmas condigBes, pode-se
compara-los para identificar algum modelo que possivelmente seja mais adequado para a

modelagem do HDT.

A Figura 86 apresenta o teor de enxofre para os modelos 2, 3 e 4 em fungfo da posigho axial
no reator. Pela figura pode-se concluir que nio houve diferengas entre os modelos, dado que todos
conseguiram prever o teor final de enxofre na saida do reator. No entanto, a forma da curva do
modelo 3 é nitidamente diferente das demais curvas, dado que este modelo usou uma rede reacional
para representar o consumo de enxofre, enquanto os outros dois modelos representaram a

dessulfurizagfio baseada na cinética de Langmuir-Hinshelwood.
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Figuta 86 Comparagiic enire os modelos para o teor de enxofre ao longo do reator

Para a Figura 87 pode-se ver que o modelo 3 foi sutitmente melhor dado que previu o perfil

de temperatura de forma mais precisa que os demais modelos. Isto foi devido a rede reacional que
dispde de um calor de reagfio para cada reagfio da rede, dando a ele mator previsibilidade do calor
liberado pelo HDT.
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6 CONCLUSOES

Foi desenvolvido um modelo de um sistema reacional de hidrotratamento, conforme proposta
original deste trabalho. Com o diferencial de poder acopli-lo aos simuladores de processos, o
moadelo mostrou-se capaz de prever o processo de hidrotratamento de diesel em condigbes normais
de operacBo. A validade dos resultados foi comprovada através 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 referéncias usadas na obtengfo das equacdes e correlagdes mostraram-se

adequadas ao seu propésito.

Para os 4 modelos formulados, viu-se que a temperatura eleva-se mais rapidamente nos metros

iniciais do reator devido a elevada taxa de reagfo.

De forma geral, a hidrodessulfurizaco mostrou resultado satisfatorio considerando a cinética
de Langmuir-Hinshelwood para os modelos 1.2 e 4. Assim como a rede reacional do modelo 3

também apresentou resultados satisfatérios.

Pelas andlises numéricas pdde-se concluir que os pardmetros do processo, temperatura, pressdo
e WHSV influem fortemente no teor final de enxofre. Ja a razdo de alimentagfio gas/6leo tem pouca

influéncia.

O perfil de concentragdes na fase liquida para o Hz ¢ o HaS dentro do reator apresentaram
resultados inicialmente contrérios aos esperados, mas que foram devidamente justificados,
mostrando que a concentragio de hidrogénio na fase liquida aumenta devide ao actimulo positivo

de massa nesta fase,

O modelo 1 foi usado para avaliar a validade de todas as correlagbes e equacdes usadas e
conseguiu reproduzir bem os dados experimentais, comprovando que o 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 reacio. A perda de carga também mostrou-se consistente

com o dado.

O modelo 3 previu bem os dados, sendo que o teor final de enxofre foi praticamente igual a
concentragio do 4-6-dimetildibenzotiofeno, mostrando que a reacio de consumo deste componente
¢ a limitante do processo reacional.
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O modelo 4 desenvolvido no software comercial ANSYS CFX previu bem tanto o teor final

de enxofre quanto o perfil de temperatura ao longo do reator.

Finalmente pode-se dizer que o0 modelo em CFD estd bem ajustado, visto a complexidade da

modelagem bifésica com transferéncia de massa e reagfio quimica.

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Dando continuidade ao trabalho, algumas melhorias podem ser implementadas no modelo, e

as seguintes sugestdes sdo importantes para trabathos futuros:

= Incluir no modelo a cinética de difusdo no poro da particula do catalisador, ja que nos
modelos desenvolvidos incluiu-se somente um fator de efetividade constante e igual a

unidade;

» Implementar o modelo de rede reacional semelhante ao desenvolvido para o enxofre para

08 componentes nitrogenados, arométicos e olefinas;

» Desenvolver modele nfio homogéneo de temperatura das fases, assim cada fase teria

temperatura distinta com transferéncia de energia entre elas;

= Implementar modelos termodindmicos para o cdlculo da fulgacidade e usd-los no lugar da

constante de Henry;

» Reestimar os seus pardmetros do modelo para tipos diferentes de catalisador, incluindo os

langamentos de Gltima geragfio que iniciam sua operagdo nas refinarias brasileiras.

» Dado a grande aceitagio do simulador ASPEN PLUS®, sugere-se desenvolver a operagiio

unitéria ‘reator de HDT” para este simulador, assim como foi feito para o PROII™.

»  Desenvolver um modelo em CFD com os guenchs, integrando-os aos leitos, para a

simulacfo do reator como um todo.

140




Referéncias Bibliograficas

7 REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

AHMED, T. Hydrocarbon Phase Behauior. Gulf Publishing, Houston , 1989,
AIR LIQUIDE. hitp://encyclopedia.airliquide.com. Gas Encyclopedia. Acesso em: 18 dez. 2010.

AL-DAHHAN, M.; GUO, M. A sequential approach to modeling catalytic of hydrotreating reactions
in packed-bed reactors. Chemical Engineering Science, 59, 2004. 2023-2037.

ALVAREZ, A.; ANCHEYTA, 1. Modeling residue hydroprocessing in a multi-fixedbed reactor system.
Applied Catalysis A: General, 351, 2008. 148-158.

ALVES, J. 1. N, Modelagem Fenomenoldgica e Simulacdo Bidimensional da
Fluidodinamica de Reatores de Leito Fluidizado Circulante. [S.1.]. 1998.

AMERICAN SOCIETY FOR TEST AND MATERIAL {ASTM). ASTM D5453: Determination of total
sulfur, spark ignition engine fuel, diesel engine fuel, and engine oil by ultraviolet fluorescence.
[SL.]: [s.n.], 2008. 10 p.

ANCHEYTA, J.; ALVAREZ, A.; MUNOZ, ). A. D. Modeling, simulation and analysis of heavy oil
hydroprocessing in fixed-bed. Applied Catalysis A: General, 361, 2009. 1-12.

ANCHEYTA, 1.; MEDERQSA, F. S.; ELIZALDE, 1. Dynamic modeling and simulation of hydrotreating
of gas oil obtained from heavy crude oil. Applied Catalysis A: General, 2012. 13- 27.

ANCHEYTA, 1.: SANCHEZ, G. M. Catalytic hydrotreating of middle distillates blends in a fixed-bed
pilot reactor. Applied Catalysis A: General, 207, 2001. 407-420.

ANSYS. CFX-Solver Modeling Guide, 2009a.
ANSYS. CFX-Sclver Theory Guide, 2009b.

ARANDES, 1. M.; AZKOITI, M. J.; BILBAQ, J.; LASA, H. Modeling FCC units, under steady state and
unsteady condition. The Canadian Journal of Chemical Engineering, 78, 2000. 111-123.

ARIS, R. Continuos Lumping of nonlinear chemical kinetics, Chemical Engeneering Process,
26, 1989, 63-69.

ATTA, A.; ROY, S.; NIGAM, K. D. P. Prediction of pressure drop and liquid holdup in trickle bed
reactor using relative permeability concept in CFD, Chemical Engineering Science, 62, 2007.
5870-5879.

ATTA, A.; ROY, S.; NIGAM, K. D. P. A two-phase Eulerian approach using relative permeability
concept for modeling of hydrodynamics in trickle-bed reactors at elevated pressure. Chemical
Engineering Research and Design, 88, 2010. 369-378.

ATTOU, A.; BOYER, C.; FERSCHNEIDER, G. Modelling of the hydrodynamics of the cocurrent gas—
liquid trickle flow through a trickle-bed reactor. Chemical Engineering Science, 1999. 785-802.

AYE, M. M. S.; ZHANG, N. A novel methodology in transforming bulk properties of refining streams
into molecular information. Chemical Engineering Science, v.69, p.,2005., 69, 2005. 6701-
6716.

BARAJAS, 1. R.; ROMAN, R. V.; FLORES, F. M. G. A Comprehensive Estimation of Kinetic
Parameters in Lumped Catalytic Cracking Reaction Models, Fuel, 88, 2009. 169-178.

BAZMIA, M.; HASHEMABADIA, S. H.; BAYATB, M. CFD simulation and experimental study for two-
phase flow through the trickle bed reactors, sock and dense loaded by trilobe catalysts.
International Communications in Heat and Mass Transfer, 38, 2011, 391-397.

141




Referéncias Bibliograficas

BEJ, S. K.; DALAI, A, K,; ADJAYE, 1, Comparison of hydrodenitrogenation of basic and nonbasic
nitrogen compounds present in oil sands derived heavy gas cil. Energy Fuels, 15, 2001. 377 —
383.

BHASKAR, M.; VALAVARASU, G.; SAIRAM, B.; BALARAMAN, K. S.; BALU, K. Three-Phase Reactor
Model to Simulate the Performance of Pilot-Plant and Industrial Trickle-Bed Reactors Sustaining
Hydrotreating Reactions. Industrial & Engineering Chemistry Research, 43, 2004. 6654-
6669.

BLANDING, F. Reaction Rates in Catalytic Cracking of Petroleum. Industrial Engeneering
Chemical, 1953. 1186-97.

BOLLAS, G. M.; LAPPAS, A. A,; JIATRIDIS, D. K,; LA, V. Five-lump Kinetic Model with Selective
Catalyst Deactivation for the Predition of the Product Selectivity in the Fluid Catalytic Cracking
Process. Catalysis Today, 127, 2007, 31-43.

BONFA, M. H. P. Diesel §10: impacto sobre o rendimento do parque de refino brasileiro em 2020
e propostas mitigadoras. Rio de Janeiro: Dissertagdo de M.5c., COPPE/UFR], 2011.

CERQUEIRA, H. S.; BISCAIA, E. C.; SOUSA-AGUIAR, E. F. Cerqueira, Mathematical Modeling of
Deactivation by Coke Formation in the Cracking Gasoil. Catalyst Deactivation, 111, 1997, 303-
310.

CHACON, R.; CANALE, A.; BOUZAL, A.; SANCHEZ, Y. MODELING OF A THREE-PHASE REACTOR
FOR BITUMEN-DERIVED GAS OIL HYDROTREATING. Brazilian Journal of Chemical
Engineering, 29, 2012, 135 - 146.

CHEN, 1.; MULGUNDMATH, V.. WANG, A. N. Accounting for Vapor-Liquid Equiiibrium in the
Modeling and Simulation of a Commercial Hydrotreating Reactor. Industrial & Engineering
Chemistry Research, 50, 2011. 1571-1579.

CHENG, Y.; WEI, F.; YANG, G.; JIN, Y. Inlet and outlet effects on flow patterns in gas-solid risers.
Powder Technol, 98, 1998. 151-156.

CHENG, Z. M.; FANG, X. C.; ZENG, R, H.; HAN, B. P.; HUANG, L.; YUAN, W. K. Deep removal of
sulfur and aromatics from diesel through two stage concurrently and countercurrently operated
fixed bed reactors, Chemical Engineering Science, 59, 2004, 5465-5472.

CHOWDHURY, R.; PEDERNERA, E.; REIMERT, R. Trickle - bed reactor maodel for desulfurization
and dearomatization of diesel. AIChE Journal, 48, 2002, 126-135.

CHOWDHURY, R.; PEDERNERA, E.; REIMERT, R, Trickle-bed reactor modei for desulfurization and
dearomatization of diesel. AIChE Journal, 48, 2002. 126-135.

CHUNG, T. 1. Computational Fluid Dynamics. 2. ed. [S.L.]: [s.n.], 2010.

CID, E. A. II Curso Basico de Hidrorrejino - Modulo IV- A - Reagbes em Hidrorrefino.. Publicacao
interna, PETROBRAS/SEREC/CEN-SUD, Rio de Janeiro, 1990.

CONCOA. http://www.concoa.com. Hydrogen Properties, 2011. Acesso em: 18 dez. 2010,

COOPER, B. H.; DONNIS, B. B. L. Aromatic saturation of distillates: an overview Appiied Catalysis
A: General, 1996, 203-223.

DERCUIN, C.; NEVICATO; FORISSIER, M.; WILD, G.; BERNARD, 3. Hidrodynamics of riser units
and their impact on FCC operation. Industrial Engeneering Chemical Research, 36, 1997,
4504-15.

ECKERT, E.; VANEK, T. New approach to the characterisation of petroleum mixtures used in
modelling of separation processes. Computers and Chemical Engineering, 30, 2005, 343-356.

EDMISTER, W. Improvement integral techinique for petroleum distillation calculations, Industrial
and Engineering Chemistry, 47, 1955, 1685-1686.

142



Referéncias Bibliograficas

FIGUEIREDO, A. M. P.; MARTINS NETO, L Processos Tecnologicos - Hidrogenag8o Catalitica.
Publicacdo interna PETROBRAS/CENPESIDIVEN, Rio de Janeiro, 1986.

FONTES, C. A. M. Curso CENPRO - Hidromefino - Esquemas de Processamento. Publicagio
interna PETROBRAS/SEREC/CEN-SUD, Rio de Janeiro., 1990.

FORISSIER, M.; BENARD, 1. R. Deactivation of Cracking Catalysts with Vacuum Gas Qit.
Catalyst Deactivation. Amsterdam: Elsevier. 1991.

FORISSIER; BERNARD, 1. R. Modeling the 'Micro-activity Test’ of FCC Catalysts to
Computer Kinetic Parameters. AIChE Meeting. Houston, USA: [s.n.]. april 1989.

FROMENT, G. F. Fundamental Kinetic Modeling of complex process, Chemical Reactions
in complex Mixture. The mobil Warkshop. Van nostrand reinhold. New York: {s.n.]. 1991,

FROMENT, G. F.; BISCHOFF, K. B. Chemical Reactor Analysis and Design. 2. ed. New York:
Wiley, 1990.

FROMENT, G. F.; DEPAUW, G. A.; VANRYSSELBERGHE, V. Kinetic Modeling and Reactor Simulation
in ydrodesulfurization of Oil Fractions. Industrial & Engineering Chemistry Research, 33,
1994, 2975-2988.

FUNK, G, A.; HAROLD, M. P.; NG, K. M. Novel model for reaction in trickle beds with flow
maldistribution. Industrial and Engineering Chemistry Research, 29, 1990, 738-748.

FURIMSKY, E.; MASSOTH, F. E. Deactivation of Hydroprocessing Cataiysts. Catalysis Today, 52,
1999, 381-495,

GARY, M. E. Prediction of radial porosity distributions in randomly packed fixed beds of uniformly
sized spheres in cylindrical containers. Chemical Engineering Science, 46, 1991. 706-708.

GELDART, D. Types of gas fluidization. Powder Technology, 7, 1973. 285-292.

GIRGIS, M. 1.; GATES, B. C. Reactivities, reaction networks and kinetics in high pressure catalytic
hydroprocessing compounds. Industrial & Engineering, v. 30, p. 2021-2058, 1991,

GOTO, S.; SMITH, 3. M, Trickle-bed Reactor Performance: 1. Holdup and Mass Transfer Effects.
AIChE Journal, 21, 1975, 706.

GUPTA, S. K.; BERRUTI, F. Evaluation of the gas-solid suspension density in CFB risers with exit
effects. Powder Technology, 18, 2000, 21-31.

HARIU, ©. H.; SAGE, R. C. Crude split figured by computers. Hydrocarbon Processing, 43,
1969, 143-144,

HARRIS, A. T.; DAVIDSON, 1. F.; THORPE, R. B. The influence of the riser exit on the particle
residence time distribution in a circulating fluidised bed riser. Chemical Engineering Science,
58, 2003, 3669-3680.

HOLUB, R. A.; DUDUKOVIE, M. P.; RAMACHANDRAN, P. A. A phenomenological model for pressure
drop, liquid holdup, and flow regime transition in gas-fiquid trickle flow, Chemical Engineering
Science, 47, 1992, 2343-2348.

HORIO, M.; KUROKI, H. Three-dimensional flow visualization of dilutely dispersed solids in
bubbling and circulating fluidized beds. Chemical Engineering Science, 49, 1994, 2413-2421.

HOUALLA, M.; BRODERICK, D. H.; SAPRE, A. V.; NAG, N. K.; DE BEER, V. H. 1.; GATES, B. C,;
KWART, H. Hydrodesulfurization of ethyl-Substituted Dibenzothiophenes Catalyzed by Sulfided Co-
Mo/AI203. Journal of Catalysis, 61, 1980. 523,

HUDEBINE, D.; VERSTRAETE, J. J. Molecular reconstruction of LCO gasoils from overall petroleum
analyses. Chemical Engineering Science, 59, 2004. 4755 - 4763.



Referéncias Bibliograficas

IFQC. International Fuel Quality Center. International Diesel rankings - Top 100 Suifur, 2011.
Disponivel em: <www.ifgc.org>. Acesso em: 30 abril 2011.

INVENSYS. PRO/II™ 9.0 User-Added Subroutine User Guide. [S.1.]: [s.n.], 2010.
ISHII, M.; HIBIKI, T. Thermo-Fluid Dynamics of Two-Phase Flow. 2. ed. [S.1.]: Spring, 2010.

JACOB, S. M.; GROSS, B.; WEEKMAN, V. M, A Lumping and Reaction Scheme for Catalytic Cracking.
A.1.Ch.E.Journal, 22, 1976. 701-703.

JIANG, Y.; KHADILKAR, M. R.; AL-DAHHAN, M. H.; DUDUKOVIC, M. P. CFD modeling of multiphase
flow distribution in catalytic packed bed reactors: scale down issues. Catalysis Today, 66, 2001.
209-218,

JIMENEZ, F.; KAFARQV, Y.; NUNEZ, M. Modeling of industrial reactor for hydrotreating of vacuum
gas oils: Sirnultaneous hydrodesulfurization, hydrodenitrogenation and hydrodearomatization
reactions. Chemical Engineering Journal, 134, 2005, 200-208,

KATZ, M. G.; LEE, B. 1. Vapor pressure and vaporization of petroleum fractions. Industrial and
Engineering Chemistry, 25, 1933. 1373-1374.

KOGAN, V. M.; ISAGULIANTS, G. V. The HDS mechanism: Which “auxiliary” process takes place ~
sulfur isotopic exchange or replacement - and why is it important to know it? Catalysis Today,
130, 2008. 243-248.

KORSTEN, H.; HOFFMANN, U, Three Phase Reactor Model for Hydrotreating in Pilot Trickle Bed
Reactors. AiChe Journal, 42, 1696. 1350-1360.

KRAUSE, B. B. SIMULAGAO DA DESATIVAGAO DE CATALISADORES NiMo/AI203 EM UMA UNIDADE
INDUSTRIAL DE HIDROTRATAMENTO, Rio de Janeiro, jul. 2011.

LANDEGHEM, F. V.; NEVICATO, D.; PITAULT, I.; FORISSIER, M.; TURLIER, P.; DEROUIN, C,;
BERNARD, J. R. Fluid catalytic cracking: Modelling of an industrial riser. Applied Catalysis A:
General, 138, 1996. 381-405.

LAPPAS, A. A.; PATIAKA, D. T.; DIMITRIADIS, B. D.; VASALOS, 1. A. Separation, Characterization
and Catalytic Cracking Kinetics of Aromatic Fractions Obtained from FCC Feedstock. Applied
Catalysis A:General, 152, 1997, 7-26.

LARKINS, R. P.; WHITE, R. R.; JEFFREY, D. W. Two - phase concurrent fl ow in packed beds.
AIChE Journal, 7, 1961. 231 ~ 239,

LIGURAS, D. K.; ALLEN, D. T. Interfacing structural characterizations and kinetic models:
a case study using FCC. Engineering Foundation Conference on Chemical Reaction Engineering.
Santa Barbara, Califonia: [s.n.]. 1987.

MALIKA, M. A. Transferencia de Calor e Mecanica dos Fluidos Computacional. 2. ed. [S.L.]:
L TC - GRUPO GEN, 2004.

MARTIN, M. P.; TURLIER, P.; BERNARD, 1. R.; WILD, G. Gas and solid behavior in cracking
circutating fluidized beds. Powder Technology, 70, 1992, 249-258.

MATHIESEN, V.; SOLBERG, T.; HIERTAGER, B. H. An experimentai and computational study of
multiphase flow behavior in circulating fluidized bed. International Journal of Multiphase Fiow, 26,
2000, 387-419.

MEDEROQS, F. S.; RODRIGUEZ, M. A.; ARCE, E. Dynamic modeling and simulation of catalytic
hydrotreating reactors. Energy and Fuels, 17, 2006. 936-945.

NACE, D. M.; VOLTZ, S. E. E. W. V. W. J. Application of kinetic model for catalytic cracking- Efects
of charge stocks. Industrial Engeneering Chemical Process Des developed, 10, 1971. 530~
538.

144



Referéncias Bibliograficas

NAYAK, S. V.; JOSHI, S. L.; RENADE, V. V. Modeling of Vaporization and Cracking of Liquid Oil
Injected in a Gas-Solid Riser. Chemical Engineering Science, 60, 2005. 6049-6066.

NERI, A.; GIDASPOW, D. Riser hydrodynamics: Sirmulation using kinetic theory.]. AIChE Journal,
46, 2000. 52-67.

NEUROCK, M. A computacional chemical reactions engineering analysis of complex heavy
hydrocarbon reactions systems, University of Delaware, 1992,

NGUYENA, N. L.; BURENA, V. V.; GARNIERA, A. V.; HARDYB, E. H.; REIMERTA, R. Application of
Magnetic Resonance Imaging (MRI) for investigation of fluid dynamics in trickle bed reactors and
of droplet separation kinetics in packed beds, Chemical Engineering Science, 60, 2005. 6289~
6297.

NIGAM, A.; KLEIN, M. A mechanism-oriented lumping strategy or heavy hydrocarbon pyrolysis:
imposition of guantitative structure-reactivity relationships for pure components. h. Industrial
Engineering Chemical Researc, 32, 1933, 1297-1303.

PACHECO, M. E. Desenvolvimento de Metodologia para Desativacdo Acelerada de
Catalisadores de Hidrotratamento em Plantas Piloto. Tese de D.Sc. Rio e Janeiro,RJ:
COPPE/UFR]. 2008.

PAPAYANNAKOS, N.; BELLOS, G. D.; STEFANIDIS, G, D. An improved weighted averaged reactor
temperature estimation for simulation of adiabatic industrial hydrotreaters. Fuel Processing
Technology, 86, 2005. 1762-1775.

PERRY, R. H.; GREEN, D. Peny’s Chemical Engineers Handbook. 6. ed. New York: McGraw-
Hill, 1984,

PETZOLD, R, L.; BREMAN, E. K.; CAMPBELL, L. S. Numerical Solution of Initial-Value
Problems in Differential- Algebraic Equations. New York: Elsevier Science Publishing
Company, 1989,

PITAULT, L; NEVICATO, D.; FORISSIER, M.; BERNARD, J. Kinetic Model Based on a Molecular
Description for Catalytic Cracking of Vaccum Gas Oil. Chemical Engineering Science, 49, 1994,
4249-4262,

PROPP, R, M.; COLELLA, P.; CRUTCHFIELD, W. Y.; DAY, M. 5. A Numerical Model for Trickle Bed
Reactors.” Journal of Computational Physics. Journal of Computational Physics, 165, 2000.
311-333.

QUANN, R. J.; JAFFE, S. B, Building useful models of complex reactions systems in petroleum
refining. Chemical Engineering Science, 51, 1996, 1615-1635.

RANADE, V. V.; CHAUDHARI, R.; GUNJAL, P. R. Trickle Bed Reactors Reactor Engineering &
Applications 2011, [S.l.]: Elsevier, 2011,

RANADE, V. V.; GUNJAL, P. R. Modeling of laboratory and commercial scale hydro-processing
reactors using CFD. Chemical Engineering Science, 62, 2007. 5512-5526.

RANADE, V. V.; GUNJAL, P. R.; CHAUDHARI, R. V. Liguid Distribution and RTD in Trickle Bed
Reactors: Experiments and CFD Simulations. The Canadian Journal of Chemical Engineering,
81, 2003. 821-830.

RANADE, V. V.; GUNJAL, P. R.: KASHID, M. N.; CHAUDHARI, R. V. Hydrodynamics of trickle-Bed
Reactors: Experiments and CFD Modeling. Industrial & Engineering Chemistry Research, 44,
2005. 6278-6294.

REID, R. C.; PRAUSNITZ, J. M.; POLING, B. E. The Properties of Gases & Liquids. 4. ed. New
York: McGraw-Hill, 1987.

RIAZI, M. R. Characterization and properties of petroleum fractions. led, ed. [S.1.]: ASTM
international, 2005.

145




Referéncias Bibliograficas

ROSA, L. M. Simulacdo de Reacles Quih’;icas e Consumo de Calor em Risers. Dissertacdo de
Mestrado, Campinas, 2002.

SADEGHBEIGI, R. Fluid Catalytic Cracking Handbook. Design, operation and
troubleshooting of FCC facilities. [S.1.]: Gulf Professional Publishing, 2000.

SAEZ, A. E.; CARBONELL, R. G. hydrodynamic parameters for gas-liquid cocurrent flow in packed
beds, AIChE Journal, 31, 1985, 52-62.

SATTERFIELD, C. N. Trickle-Bed Reactors. ALChE Journal, 21, 1975. 209,

SCHWEITZER, J. M.; LOPEZ-GARCIA, C.; FERRE, D. Thermal runaway analysis of a three-phase
reactor for LCO hydrotreatment. Chemical Engineering Science, 65, 2010, 313-321.

SECCHI, A. R.; SANTOS, M. G.; NEUWMANN, G. A.; TRIERWEILER, 1. O. A Dynamic Model for a
FCC UOP Stacked Convert Unit. Computer and Chemical Engineering, 25, 2001, 851-858.

SHAMPINE, L. F.; REICHELT, M. W. The MATLAB ODE Suite. SIAM Journal on Scientific
Computing, 18, 1997, 1~22.

SHAMPINE, L. F.; REICHELT, M. W. The MATLAB ODE Suite. SIAM Journal on Scientific
Computing, 18, 1997. 1-22.

SHIJIE, L. A continuum model for gas-liguid flow in packed towers, Chemical Engineering
Science, 56, 2001. 5945-5953.

SIE, S. T.; KRISHNA. Process development and scale-up: IIl. Scale-up and scale-down of trickle
bed process. Reviews in Chemical Engineering, 14, 1988, 203-252.

SILVA, R. M, C. F. Modelagem Composicional e Cinética de Hidrocraqueamento de FragGes de
Petrdleo. Tese de D.Sc, Rio de Janeiro, 2007.

SOUADNIA, A.; LATIFI, M. A, Analysis of two-phase flow distribution in trickle-bed reactors,
Chemical Engineering Science, 56, 2001, 5977-5985.

SOUZA, A. F. BUSCA HEURISTICA E INFERENCIA DE PARAMETROS CINETICOS DE REAGOES DE
HIDROTRATAMENTO DE OLEO DIESEL A PARTIR DE DADOS EXPERIMENTAIS ESCASSOS, SAO
CARLOS, 2011,

SUN, C. G.; YIN, F. H.; AFACAN, A.; NANDAKUMAR, K.; CHUANG, K. T. Modelling and Simulation
of Flow Maldistribution in Random Packed Columns with Gas-Liquid Countercurrent Flow.
Chemical Engineering Research and Design, 78, 2000. 378-388.

SZADY, M. 3.; SUNDARESAN, S. Effect of boundaries on trickle-bed hydrodynamics. AIChE
Journal, 37, 1991. 1237-1241.

TARHAN, M. O. Catalytic Reactor Design. New York.: McGraw-Hill, Inc, 1983.

TOPSQE, H.; CLAUSEN, B. S.; MASSOTH, F. E. Hydrotreating Catalysis®. In: Science and
Technology. New York: Springer-Verlag-Berlin-Heidelberg, 1996.

TSAMATSOULIS, D.; PAPAYANNAKOS, N. Investigation of intrinsic hydrodesulphurization kinetics
of a VGO in a trickle bed reactor with backmixing effects. Chemical Engineering Science, 53,
1988. 3449-3458.

VAN DER MEER, E. H., THORPE, R. B.; DAVIDSON, J. F. Flow patterns in the square cross-section
riser of a dirculating fluidised bed amd the effect of riser exit design. Chemical Engineering
Science, 55, 2000. 4079-4099.

VON MUHLEN, C.; ZINI, C, A,; CARAMAOQ, E. B.; MARRIOTT, P. J. Caracterizacdo de amostras
petroquimicas e derivados utilizando cromatografia bidimensional abrangente (GC X GC). Quimica
Nova, v. 29, p. 765-775, 2006.

146



Referéncias Bibliograficas

VORTMEYER, D.; SCHUSTER, 1. Evaluation of steady flow profiles in rectangular and circular
packed beds by a variational method. Chemical Engineering Science, 38, 1983, 1691-1699.

WANG, X.; LIAO, L.; FAN, B.; JIANG, F.; XU, X.; WANG, S.; XIAQ, Y. Experimental validation of
the gas-solid flow in the CFB riser. Fuel Processing Technology, 91, 2010. 927-933.

WEEKMAN, V. W. J.; NACE, D. M. Kinetics of Catalytic Cracking Selectivity in Fixed, Moving, and
Fluid Bed Reactors. AIChE Journal, 16, 1970, 397-404.

WIND, M.; PLANTEGA, F. L.; HEINERMAN, J. 1. L.; FREE, H. W. H. Upflow versus downfiow testing
of hydrotreating catalysis. Applied Catalysis, 43, 1988, 239-252.

YANG, H.; GAUTAM, M. Experimental study on the interface of core-annulus flow in the riser of a
circulating fluidized bed. Powder Technology, 85, 1995. 57-64.

YUANA, Y.; HANA, M.; CHENGA, Y.; WANGA, D.; JINA, Y. Experirmental and CFD analysis of two-
phase cross/countercurrent flow in the packed column with a novel internal. Chemical
Engineering Science, 60, 2005, 6210-6216.

ZHANG, W.; TUNG, Y.; JOHNSSON, F. Radial voidage profiles in fast fiuidized beds of different
diameters. Chemical Engineering Science, 46, 1991, 3045-3052.

147

ﬁww—'&
o penr]
ok
i v
R JY
| Bt
e
i-ﬂ- oy
froar
]




APENDICE i

8 APENDICE 1 MODELO NUMERICO
DESENVOLVIDO

MAIN_HDT

clear all; cle; format compaot

Frocess = BandleF;
C=omnes{13,1);

TCarga 380 + 273.15;
Fauench = (;

8 copdiodes de contorne
Fil. = Process.dataR.gf? .* Process.dataP,Vazaolarga .*
{Process.ro, liq(TCarga, Process.dataP, PressaoSI} . * Process.dataP.Cil ./ Process.dataR.PMeol) + ...;
Fimel/e] conventragde de coups no Sleo

Process.dataR.gf .* Process.dataP.VazaoCarga .* Process.dataf.pi ./
Process.Henry({TCarga, Process. dataP. . PressaosI); sComps iel Jde henry {mel/m¥) conoentracdc [ fase

Liguidas

Cig = Process.dataP.Pi / (8.314 * TCarga):
FiG = Clg * Process.Vazao.gasini{?Carga,Process.dataP.PressaoS8I,FiL};

VazaocL = Process.Vazao.lig(TCarga,Process.dataP.Pressac8I,FiL):

Ci% = Fil / Process.dataP.VarzaoCarga; %festinmativa para métodso fzolvs o/ detsrminar I8ol
CiL = Cis; B08ulElig

Ci8 = fsolve {@HDTauxZ,Cis8, (), TCarga,sun(Process.dataP,Pi), Process,CiL, Fil):

i Loy

M = blkdiag{aye (2*Process.dataR. no+l} zexos (Process.datak.ne} )
optiong = odeset {TMass'®,M);

npl = 1; “paramesrs de impe
Tg = 37 4+ 273.15;
Treduz = [%: 9y T: 4):

L ; FiG ; TCarga ; Process.dataP.PressacS8l ; Cis):
1 : length{Process.dataP.hLeltoi-1 %p/ n lsitos & n-1 guench
{Process.dataP.hleito (i) Process.dataP hbeito{i+l}];

Fi = [Fi
for i =
z

I

[z,F] = odelSs {BmodeloHDTnas_isotermico,z,Fi,options,Process);

Tin = Fiend,2*Process.datak.nctl) - Treduz (i};
FRZ guench Zone{Tin, Ty, Process,F):

1

Fi = Filend,:)"*;
Fi{2*Process.dataR.no+l) = Tin;
Fi{Process.dataR.nc+5) = Fi{Process.dataR.nc+5} + FHZ;

zplot{i, 1} = z; Fplot{i,Ll} = ¥;
end

tiz =oellimat {Fplot)
fandl

Results

HandieF

function Process = HamwlleF
u o= units;
R=8.314;
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reactionDATA;
ProcessDATA;

dle Funobiong
*2w = @{x} x .* dataR.PMel / (%' * dataR.PFMol}:

wax = @{w} w ./ dataR.PMcl / (w' * datak.PMol.”-11;
W o= @(Fi) datak.PMol’' * Fi; %I

10 MASHL oD

ro.lig = @(F,P} F_roLIQ{T,dataP.rxol lig ENG,? /u.psi);
ra.gas @(T,P,FiG) P * sum{datak.PMol' *{FiG/sum{FiG}i} / IR * T} ¢

It

Cp.med = R/dataB, PMol (31 *{ 2.883*{dataP.Trefl-dacap.Trefl) + 3.€68le-3* (dataP.Trefl" 2+
dataP.Trefl"2)/2 - 0.772e-5* (dataP,Tref2 3-dataP.Trefl13)/3

+ 0.692e-8* {dataP.Tref2"4~datal.Trefl"4)/4 -0.213e~11* {dataPl.TrefZ"5-dataP.Trefl"5)/5 )
/ldataP.TrefZ-dataP.Trefl} L J/u.kg/aLkK;
Cp.gas = R{T} 14.5 *u.kJd/u.kg/u.K;
Cp.lig = B(T} (0.415 / tdataP.rod hq_sﬂiooo} ~ 0.5 4 G go0% * (T - 288.15)3 *u_.keal/u.kg/u.E:

Gu.lig = BI{FiL) W({(FiL! / dataP.AreaSecao:

Gu.gas = @({FiG) W(FiG) / dataP.AreaSecao;

us.lig = @(7, P, FiL) Gu, Lig{Fil) / ro.ligi{T,P); &{m/s)
us.gas = @(T,F,FiG; Gu.gas (FiG) / ro.gas{T,P,FiG) ; %{wm s}

Vazaoc.ligq = @(T,P,FiL} W{FLL) ¢/ ro.lig(T,P); imiis}
Vazaw.gasinl = B(T,P,Flig) dataP.Fguench/ro.lig(T,P) + dataP.RelH2HC * Vazae.ligqi{?,P,Flig} * R * T /
{dataP.vh * P}; & imi sl

kin = @{T) dataR.kOrg¢ .* exp{-dataR.Barc./{R"T)};:
kapp = B{T,PiL} {{dataR.Ak / Gu.liq(FiL} ™ dataR.Bk + 1 ./ kin{T)} .~ -1} .* dataR.Rconv:
Keqg = 8{7) dataR.Keqgl*exp{dataR.dB ./R *(1/T - 1/dataR.T0)};

= @B{,T) [C{1l)*datak.OzrdemS*C({3)“dataR.OrdemHZ/ {1 + dataR.KadsH28*C{10}}"Z;
Ci{Zyia..

Ci3i:...

CTld):...

Cidyio..

Cfi28:...

C{{6 7 81,1} - C(i{7 8 13},1)./Keq(T)'1;

g Reagdo
2(T,C,FiL) kapp(T,Fil} .* dataR.ksi .* Fecl(C,T);
Talonlo o da wolubiiidads dos

Solub = @{T} [-

-l:..

wl'...

i,

=0, 559"20 - 0.42847 % le-3 * {T - 273.16) + 3,0753% * le-3 * (T - ...

273%.163 / (dataP.ro0_liq SI / 1000) + 1.84593 * le-8 * (T - 273.16) ™ 2 + 0.835783 /
tdavaF.rol_lig 81 / 100Gy ~ 2;...

exp(B 367 -~ 0.00847 * {T ~ 273.16)3:...
exp{3.367 - 0,00847 * {T - 273.16}}:..
1/{8.552e~2 + 2. 233& G*T2.78) ;

cpvhonstes L

{3

ical Enginesning, Vol

Fhoono b, oop FAS-Lde, Z201EZ, eq. 16
=Ly
-1
-1
-1} . L/u. kg/u.MPa; DL TRy nlivePai, wr
VolMolc{l:dataR.nc, 1) = dataR.PMol * 7.5214e-3 * dataP.TMABP Rk " 0.2836 *~ dataPR.858 " -0.7666
i, ££3/u.lb;: Svelume molar oritico {abiacl)
VolMollig = dataR.gfz .* 0.285 .* (voldolc/(u.cm 3/u.mol}) .~ 1.048; ERp4. 20
SOl Sl
Voldol = VolMollig + dataP.vmolar: Fpodaame molsr (ominell
Henry = @G{T,F) datvaP.vN¥ ./ {(3club{T} .* ro.liq(T,F)); %Fa~mijfmo
Visc mPas = @(T) 3.141el0 * {T * & / 5 - 460) ~ -3.444 * loglutdata? API} A {10.313 * loglQ{T * 9 / 5
~ 460Y ~ 36.447) % fviscosidads (mPehsld
Vise = &(T) Visc _mPasz (T} *u.mPa*u.s;
Viscg = @{T} B.76%{293.8572)/(TH72) * (T/2093.85)"1.5 *u.uParu.s; SPONTE: wikipedis

Diff = Q{T) B.93e-8 * {(VolMol(l) .~ 0.267) ./ (volMol .”~ 0.433)}) .* (T / Visc mPas{T))}
fuemt2/u.sy tdifusividade (om?2/s)

kSaS = @{T,P,FLiq) 1.8 .* DiEf{T} .* dataP.AsCM ~ 2.0 .* ((Gu.lig{FLig) ./ {dataB.AsCM * Visc(T))} *
0.5) L% {(Visc(T)./ (zo.liq(T,B) . * DPiff{Ti)) -~ 0.3333;
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kLal = @{T,F,FLiq) dataR.gf .* (Diff(T} .*> dataP.alfal .%* ((Gu.lig{FLig) / Visc{T)) * dataP.Alfal}
(Visc{T) ./ ({ro.lig{(T,B)} .* DAFE(T})) .~ 0.5} ;

dpdz.iiq = @(T,P,fLig) -~ Gu.lig{FLig}/{dataP.dp*ro.lig{(T,P)}* ({1~dataP.eb) /dataP.eh”3}* ...
{(dataP.Ergund* {I~data¥.eb) *Visc _mPas (T)/1000/dataPf.dp + dataP.ErgqunB*Gu. liq(FLiq));

dPdz.gas = @{T,P,FGas} - Gu.gas(EGaz)/{datab.dp * ro.gasi{T,P,FGas)}* ({i-dataP.eb)/dataP.eb"3j*% ...
fdataP.BrgunA* (1-datal.eb) *Viscg (1) /dataP.dp + dataP.ErgunB*Gu.gas (FGas});

dfdz.tot = @({T,P,FLig, FGaa) dataP.dp2 .* { dPFdz.lig({T,F,FLig) + dPdz.gas(T,P,FGas)}*10"(0.416 /
(0.666 + loglO{{(dpdz.lig(T,P,FLiqg)/dPdz.gas{T,B,FGas)}"0.5)"2 }}:

Process . dataR=dataR;
Process.dataP=datap;
Process.ro=ro;
Frocess . Cp=Cp;
Process .Vazao=Vazao;
Process . W = W

Process . us=us;
Process . Gu=Gu;s
Process.ri=ri;
Process . Henry=Henry;
Process . kSasS=kfa5;
Process. klLal=kLakL;
Process.dbdz = dpdz;

Lares de taste
Process . Fo=Fo;
Erocess . kapp=kapp;
frocess.Vazao=Vazao;
Process DIiEf=Diff;
Process, kin=king
Process . Keg = Keq:
Process,.Scolub = Solub;
Process.Vise = Visc;
Process.x2w = xZw}
and

nivarsal oonstant
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i ) {x i - i
G 2 3 4] i3
J i a O } 4
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APENDICE 1

dataR.ni = 0 0 0 ] 1 0 i ]
1 0 ...
¢ 0 0 0 0 1 0 0
1 0 ;
0 ¢ ¢ 0 g 4 o3 0
o i E
0 0 a Iy 0 U 1 o
0 0 ;... %hiesal -~ wild Naphiha
-8 0 O o 10 o o 0 0
[ 0
0 & 10 ] 0 -1 0
0 4]
1 0 0 0 0 0 0
0 a9
-1 1 0 0 b 84 Q
0 [
0 -1 0 0 o 0 i
0 0 1:
dataR.gf = | 0; 0;  O; 0; iz 0z 0z 0 i; 1z 1; G: 0:
0y a1 ;= s presentos ne fass gasosa
dataR.PMol={265; 248; 265; 265; 2: 265; 2687; 271; 28.3; 34; 17; 267; 21
239; 2671 *u.kg/u.kmol; Bhof ol AMasss molay dos oonns
dataR.ksi = 1 ; i 1 ; 1 o 1 ;1 g.¢ B .40 H 9.0 1
dataR.klre = [4.26629
17 .87
0.3749
1.08e-3
3.0e~T
1.37
2.22e8
1.4%e6
6.36e5] ; cripLeemdluignde, sl
dataR.Barc = [131993/4.1868%1.03
11177.¢
6961.8
4943 .2
4157.2
B83Z.6
29425.5
24351.1
24238.5 3 *u.cal/u.mel/u.K;
dataR.dHre = [251.0
64,2
20.0
4%.0
41.0
41,0
67.0
134.0
201.0 1 *u. kI u.mol;
dataR. di = 67.0.%{1 2 3] *u.kd/u.mol;
dataRk.Kegl = 10;
dataR.T0 = §13;
dataR.ak = 0.21; %n8an b
dataR.Bk = 1.4;
dataR.KadsH28 = 5 * 10 ~ 4 *yp.cm3/u.mol; Somiimol sn omi;
dataR.OrdemH2 = 0.43;
dataR.Ordem3 = L;

dataR.gf2 = -(dataR.gf~1};
datak.pgas = findfdatak.gf);
dataR.ngas = length{dataR.pgas);
dataR.nc = length{dataR.gf);
dataR.ni = dataR.ni‘;

dataR.Rconv = ones(%,1) *{u.cm3/u.gm/u.s);
dataR.Reonv(l) = dataR.Rconwv(l) *{u.em3/u.mol) ~dataR.Ordenl2;  #iomdlg vabss) . i
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tdataR, kidroil:

ProcessDATA

Taput informagion

units;

o=

WH | CHapht
datalP,CiL
[

dataP.CiL =

P

3.24723

APENDICE 1

2.370578
24.081164

3
e}
¢
Iy

odataE kOrofl)

17.858765

g

ko
HLEN

et

BECES TISIAGLIIATNT O5 A

0] "u.poentwt;

dataP.yi
c 0 4

dataP.ksi
1 5 1 1

dataP.VazaoCazga
Y odataP. Presassiy
dataP.PressaoBI
tal, LEBY
Zadaval, Lk

% datab.Re
dataP.RelHZHC
datab. 3G
dataP.roHI0
dataP.Pi
COIEOnBILES  DE
dataP.FiGas

% detap.Diameiro
dataP.Diametro
dataP.dp
datal.eb
data®,robeito

. atoaT
HALe

H2REC

dataP.hlLeito
[l , twesie o
dataP. Tastm
CEETILATAG
dataP.Vastm

DESTILACAD ASTM-DEYS

dataP. Fguenah
constant g en

dataP.Tguench

dataP.AreaBecao
dataP.valune
dacaP,LHSV

para mifg
dataP.rol_lig ST
dataP, TMABRP
dataP.vN

[ N

dataP.Th

BETH =D

nedns

[

i

]

: o} ;0 0 :0.975 ;
H oomposicio da

i 1 i1 1 ;1 ;

4

a0 L MPe
g *u.MPaj;
ushet -

LTt

*u.kg/u.m3;
.* dataP.yi;

= 2,54 *e s

0 Fu.m;
* 1,

*u.gm/u.omd;
"u.mg

[0 0,156 6,594 1.2 1.811}1*10 %u.m;

[164 ; 234 : 247 ; 264 ; 275 ; 294

20 ; 30 : B0

*u.kg/u.s;
100 + 273.15;

pl ¥ dataP.Diametre "~ 2 / 4;
dataF.AreaSecao*dataP.hleitolend)
dataP.VazaoCarga / dataP.volume;
dataP.8G * dataP.xoHZO:

THMeABYF (dataP.Tastm, dataP.Vastm} ;
D.02241 fu.m3/0.mol;
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APENDICE 1

dataP.alfal = *u.omt-1.6; Somt-l. 6
dataP.alfal = 0.4;
dataP.Ergund = 150; Lparamatro egquagldo de Brogun pars
oy e g8 Ry
dataP.Ergund = 1.75; fpavawsbro sguacdo e Bogun para
sanda e Caraa
dataP TrerZ = 660.15; nremmeraturg O refergnala pers o
daLaP Trefl = 630.13; cnenmaratura de refondneie para oo
cdivezo doe Op B}
dataP.AsCM = & / dataP.dp * {1 - dataP.eb) ; FRUea wspe
{em” =1 = cm™Zlomt 3
datal AFL = 141.% / dataP.8G - 131.5;
dataP.PressaoPSIn = datafP.PressacsSl fu.psi;
dataP.rol_lig_FENG = dataP.rol_lig SI Jiu.lb/fu. £T3); DTRCEHR N o - § G
g G ©

= (dataP.TMABF + 273,187 * 2 f 5;

= i
o %, Ly s LG T T sidade wolvics

vaF.roo{9rii, 0l 348 5 0.25%4487 FuLgmsu. o 3
daTaP Vmolar Vi
dataP.vmolar(5, 1) = 28.3%; Fvolume molar |
dataP.vmolar{9:11, 1) = [40.00 ; 34.32 @ 24.867; Iume moiar fomid

LEETE

dataP.aux = ones{l5,1);
dataP.aux {5, = 0.1;
dataP,aux(10,1) = 0.1;
datalb,dpZ=3;

HDTaux2

function func = HDTaux2 {x,T, P, Process,ClLig,Fil)

func = Process. k5as8(T,P,FIL} _.* (CLig - x) + Process.dataP.roleito .* {Process.dataR.ni ~*
Process.ri{T,x,FiL}}) :

end

Quench_Zone

function g = Quench_Zene(Tin, Ty, Process, Fi)

U = units;
Tout = Fi{end,2%¥Process.davab.notl)’
= Fi{end,l:¥Frocess.dataBR.nc)'; BFase Lignida FLL

5 .

Fis = Fifend,Process.dataR. poti2%Process . datak.onod 'y B¥sae Basoza Fig

=}

N

b
|

IntCpaTLIo = ({0.41% / {Process.dataP.ro(_lig SI/1000) ~ G.5 - 0.0008 * ZBE.151 % (Tin -~ Tout) + 0,0009
* {Tip~2 - Tout”2)/2) *u.kecal/u.kg;

gq = - [(Process.W({FiG) *Process.Cp.gas(Tin)* (Tin-Tout) +
Process - WIFiL} *IntCpdTLID) / {Process.Cp.gas (Tin) *{Tin-Tqg} };
q = g [/ Process.dataR.PMol (5); <o

end

Results

u = units;

T = F(:,2*Frocess.dataR.nc+l);
E = Ef:,2*Process.dataR.nc+2);
for 1 = 1 : length{z)

Filig = F{i,1l:Procass.dataR.nc)’;

FL{i,:) = FiLig:

Fitas = I{i,Process.dataR.no+l:2¥Process.dataR.ng) 'y
FG{i,:) = FiGas;
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VazaoL{i} = Process.Vazao.liq(F{i,2*Process.dataR.nc+l},F(i,2%Process.dataRk.no+2),Filiagl;

CLi{i,:) = F{i,%l:Frocess.dataR.ne)"' / VazaolL(i};

C8i{i,:) = F{i,2*Process.dataR.nc+3:3*Process.dataR.nc+2) '}
xi = FiGas/sum{FiGaa);

yi = PiLig/sum(Filiq);

wippm{i,:) = Process.x2w{yi) /u.ppm;
Pigi, ) = =i .* P{i);4%Pre o Paroidl
Henrv{i,:) = Process.Henry{T{i},P{i}};
Slub{i,:} = Process.Solubi{T(ii);

rolig{i) = Process.ro.liq(T{i), P(i}};

CegLigi{i,:} = Pii{i, )" ./ Process.Henry{T(i),B(i));
GLig{i} = Process.Gu.lig{Filiqg);

GGas (i) = Process.Bu.gas {FiGas);

GT {i} GLig(i) + GGas(i);

taxaG(i,:) = Process.dataR.ni * Process,ri{T{L),C8i(i,:}",FiLlig};
tazaR{i,:) = Processg.ri(T{i},C81{%,}) ", FiLiq);
Eeqg{i,:) = Process.Keq(T{i)};

kS(i,:) = Process. kSaS{T{i),P{1),Filiq)

kL(i,:} = Process.kLaL{T{i),P{i}, Filiq} *;

kint {i,:}= Process.kin{T{i});

kapr(i,:} = Process.kapp(T{(i},FiLiqg);

FC(i,:) = Process.Fol{CELi{i, ) ', Tii));

dFlti, ts = - k8{i,:} ¥ (CLi(d,:} =~ C8i(d,z}); 4&Fi%

dF2 i, = 4 KL{i,:} .* {CegLigfi,:) ~ CLi(i,:)}; 5FiL

dF3(d, ) = (BRI {i, Y +dF2 04,20

rate (i, :) = Process.dataP.rolLeito .* {Process.dataR.ni * Process.ri(T(i},CSi{i,
end

gp = P - P(1);

figure(4)
[aX,#1,82} = plotyy(z,wippm(:,2},z,Bi{:,11)};
xlabel('z / + m 3'};

axes AN {1}]

yiabel ('S {pnm

ylim{ [0 300))
set(gea, '¥Tick',0:100:500)
teyt(v(ﬁﬂ) wippm (60,2}, "tle

Lrrogenados~L*,
PR At

grid:
hold mn;
plet(z,wippm(:,2))

text {z [90) wlppm(90 9),[\=L

B TeSs ntaldlignoent !

Jihidrocarbonstas levesi L', ...

axes (AN {2})
ylim ([0 3017

set{gca, "¥Tickh',0:5:50)
viabel {(*Pressio Pavcial [Pal )

text(z(60) ,PI(80,10), "\leftarrow P _{HH
‘HorizontabAligrmentt, Vlefrr, VFonr

I3

figure(s)
plotiz, [CLi{:,3) CLi{:,4) CLi{:,6) CLi{:,7) CLi(:,8) CLi(:,12)]}
xlabel('z / i
ylabel{" & ¢ "
text (z{61),CLi{81,3},"
Pordmonta LA g

iolefinas)
DuTSLre’, 10)

text (zi80), CLi{80,4)r

‘dorizontall

Y1)

SIAT Lan

text (2 (80} ,C 1(80 6}, 'vieftax
i e 10}

'NE ut;d‘"&w

text (z (B0} ,CLI(B0,7),
ALl

HarLesn

text (2 {1053),CLi{105,12}+20, *downarrow O {Hafvénicos) L', ...
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THorlzontalal
grid;

grment’, foanter ', 'Fontiize’, 10}

figure{d)
plot iz, [CLJ{ L11y CcLif:, 231}
xlabel{'z Y
yiabel (®

t&xt(z(SQ},CLi(BO i1y,

"Herd YIS

text{z{B80),CLi{80,2),
PEoT o nn

gric;

figure(7)
[A¥,H1, HB2] = plotyy{z,CLi{:,5},2,Pi{:,5)/1leb),
wlabel{‘sz 7/ { m 1" ;

axes (AX {1}])

ylabel ("< {H_Z8] imoifmtl ')

yhim ({330 "SO]
set {goa, 'Y¥ivk ', 350:5:380)
text ({38140, 005 CLifs8,5),°

‘Horizenbalhlignmentt,

hold on;
plot iz, C8i(:,3) )¢
text (z{55140.05,C81 (55,5, "“lelc
Hopinonta grment' . iefet,
hold on:
pletiz, Ceqligi:,5) 3;
text (2(58)+0.05, Ceqgliq{98,5), "
Horizonbaidligumentt, "lefty,

axes {(AX {2})

vlim{{G.0 &.5])
seti{gca, 'Y Tigk',0 «+ 1.08 ¢« 6.5)
ylabel {*¥_{u i i

text(z(803+0 005, PL{BU ﬁ)/leb~0 25,

Texp=[39%2 3%4 396 385];
zexp={0.196 0.594 1.2 1.B811]%10;

figure (8]
plot{z, T- 2?3 15)
xlabel(': {m 2')s

ylabel(“.. (T ey
yilim {f360 42003
set (gea, "YTior' ,360:6:420)
hold omn;
Tplot=plot (zexp, Texp, ! ; 'MarkerFacefolor’,
legend ({Tplot], 'DADG OB TR

figure (9}
[AX,H1,82] = plotyyi{z,CLi(:,10},2,Pi(:,10}/1e6);
xlabell{'z 7/ {m 3'");
axes {AX{1})
ylapel (*< {H Z#1 fmol/m®it);
ylim{{3. 5 5. 5]
set{goa, "Yreoy'  3.5:0.5:6.5)

text {2 (80)+0.005,CLi{80,10;}," £ ot
‘Horiztnralsligamenit, T et PonbSine’ 100

hold on;
plotiz, CS5i{:, 10} };
text (z(45)+0.05,081 (45,10}, ulefra -
"HorizonoaiAllgumentt, " left Ty e, 10)
hold on;
plot {z, CeqLigi:,10) };
text (2 {60)+0.05,Ceqlig{60,10), "Nieftarrow C_{H_Z3)~{BLV}’,
'Horizontalaligament’, "left ', "Fonudize’ 10}

T CEany Amtf
PH_GEIMET,
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axes (AX(2))

ylim{{0.0 0.18];

set (gea, *YTick',0 ¢ 0.03 ; 0.18)

ylabel{'? {8 281 (MPa)');

text(z (30} +0.005,24(%0,10) /1e6-0.01, 'huparrow ¥ {8 1281, ...

'Harizcﬂtﬁlhlignmﬁnt?,'laﬁt',‘&ant&ize’,lﬂ)_

csexp=50;
figure {(10)

ol o
[2%,HI1,H2] = plotyy{z,wippm(:,1),2,P/led};
xlabel{’z / [ = :');
axes (AX{1})
ylabel ("0 (&F (ppmi');
ylim{{0 120001}
set (goa, 'YTick’, 0:1200:12000)
text {z{55}+0.005,wippm (55,1}, '\

*HorizontalaAlignment’, 'l

4
L&
i

hold on;
csplot=plot{z{end), csexp,
legend ((csplot], 'RDADD DE F

LN

'y

‘Marienl

N

P sty TRy Marker8ine,8Y

axes [AX {21}
ylabel (' #bPz; "),
ylim ([0 7]}
zat {gea, YT

vext (2 (80} +0,005,P(80) /1e6-0.25, "hup:

zeontaliiignesnt ', Tlelt ", 'Pong

K, 0:0.7: 7

.

tHers

hold on;
Pplot=plet(i2, &.0~0.27,'ks', 'MarkerFacelelor’, &', 'Markariize’, 8);

Figure (11)
plot{z,wippm(:, 1))
yiim ([0 1507)
x1im([15 z{end)+11}
set{gea, "ITicx',0:15:150}
hold on
plot{z{end), csexp,'ke', MarkerFacelceloxr', k', 'Markerdice' 8);

figure(12)
plot(z,rolliqg)

figure[13)
subplot{3,1,1),plot{z, Slub (1,5}
xlabel{'s ¢/ { wm )}");
ylabel{'\lawbda Mwm™3 ) kg {oii} Fal')q
subplot (3,1, 2),plot iz, rolig)
wlabel{'z / [ wm }");

ylabel {*\xho (kg {ocil} / w3y t);
viim ({675 €301

subplot (3,1,3),plot(z,Henry{:,5})
wlabel{'s 7 { m :'};

yviabel ('§ {(2a& m*% / wol;);

figure{l4)
subplot (3,1,1),plot{z, Slub{:,10)}
wlabell'sn / {m 1');:

yiabel {'\iasbds Nw”3 7 kg {oild Pary;
subplot (3,1, 2}, plotiz, roliq)

xlabel('z 7 ¢ m ! '}:

ylabel {'xrho b
pyidm {875 BBLY,
subplot(3,1,3},plotiz Henxy{:,10})
Klabelt's /7« om ;")
ylabel ('8 {Fa w3 /7

fodir Sowmtdriyg

SN

figure (13}
plot(z,FG{:,10}}
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units

function u =

The

syntay of

€ : ipelrngsd A ; f g % ERTErLen

SOt TS L Pl
f it The

CORVErT
starning

; ] By uniue
T kdisplay

Lk
ayrlvhma
machl =

UM =
u.km = led*u.m;
w.cm = le-2ru.m;
ot a.mm = le-3vu.m;

u.um = le-b6*u.m;
w.rm & Le—~9%u.m;
w.ang = le-10%u.m;
WIS WL B u.in o= Z.54%u.om;
wmachi now part of uning i n.mil = le-3%u.in;
B u.ft = 12%u.in;

u.yd = 3vu.f£t;

u.mi = 52B0~u.ft;
e u,all = ,52%e-10%u.my

defined, sl

rhat uses

u.md = {u.m}"3;
u.omd = {u.em)"3;
n.cc = u.cm3;

. u.L = 1000*u.cm3;
& w.mh = w.omd;

A Lonyg veotid

TR @rd

U oF units; u.floz = 2Z9.5738297*u.crnl;
plpelonerbiameter = 4%u.in; § u.pint = 473.176475*%u.cm3;
T n.guart = 946,35295%u.enmd;

ipeHaight = 30*u, v : u.gal = 3.78541187*u.L;
Fapt un lnrs the aly . frd = {u.fg) 35
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uw.prentwt = le-2*%u.wh;
w.ppm = le-6*u.wt;
u.ppb = le-9%*u.wt;

G mass CORCenbrAtion-————————
u.mol = 1;
w. kmol = 1000*u.mol;

g m MAHH o
u.kg = 1;

le~3%u.ky;
le~3%u, gm;
0.45359237*%u. kg,
.02 {1716} *u. lh;
w.amu = 1.66e-27*n.kg:

[ <IS
s

Fa 4
oo

it

Bamr— TLIGE mem— e

u.s = 1;

w.ms = le~3*u.s;

w.us = le-6%u,s;

u.ns = la~-9%*u.s;

u.p3z = le-12*%u.s;

w.min = &0%u.s;

w.br = 0*u.min;

u.day = 24*u hr;

u.yr = 365.24219%%u.day;

Bommem— Iygguenty —---
u.Hz = 1/u.s;
w.kBz = le3 *u.Hz;

u.MHz = leé *u.Hz;
u.GHz = 1&% *u.B=z;
S FOTLE o e o
u.M = 1;

u.dyne = la-5%u,H;
u.lbf = 4.44822~u.N;

B BRELGY e

uv.Jd = 1;

w.MI = leb*u.I;

w.kJ = le3d3*u.d;

u.md = le-3*u.J;
n.ud = le-6%u.J;
w.nd = le-9*0.J;

B.eV = 1.6022e-19%u.J;
u.BTu 1.053055%e3%u.J;
u, kWh = 3.8ef*u.J;

w.cal = 4,186B%u.J;
u.keal = le3*u.cal;

e ra Ture o

n.C = u.K + 273.15;

.
n.Fa = 1;

w.MPa = lef*u,.Pa;
u.mPa = le-3%u.Pa;i
w.uka = le~6*n_Pa;iugads
n.kPa = le3*u.Pa;
u.kgfcmg = $80686.5%u.fa;
w.korr = 133.322*u.Pa;
.y = u,torr;

u.mtorr = la~3*u.torr;
u.bar = le5*u.Pa;

w.mbar = ie-3*u.bhar;
u.atm = 1.013e5*u.Pa;
u.psi = 6.895e3*u.Pa;

ces PIesgure e

.ok =
u.mPas
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.

Bromoe oo DOREY m—m e
ua W = 1;

MW o= lebfulW;

kW o= le3ulW;

W = le-3FulW;

W = le-6*u.W;

oW = le~8%u W;

PR o= le-1l2%0LW;

hp = T45.69987a W

[=J I ol SR o R < =

Frmoen e SRAPHE e
u.ooul = 1;
w.e = 1,6022e-1%*u.coul:

G YRIage ———--

WOV o= 1
u,kV = led*n.V;
u.mV = le-3*u.V;

n.u¥ = le-d*n.v¥;

n.mh = le~3*n. R;
u.uRk = le-6*ulA;

w.nA = le-%%u A;
Bem-emagnetlo field —ee--
u.T = 1;

u.gauss = le-4*u.T;

eme-Pupdanental opnst
u.g = 4.80665%u.,m/u.8"2;

4. kB = 1.3Be-23*u.J/u.XK;
u.sigma 5B = 5.670e-8 * Q. .W/(u.m"2
a.h o= B, 888834 % u,IMos;

u.hbar = w.h/{2*pi);

u.mu_B = %.274e-24 * u,.J/u.T;
u.ma ¥ = 5,0507866e-27 * u.J/u.T:
.o o= 2.5%792458e8*u.m/ 0. 5;

u.eps = B.B541878176204e~12"%
w.coul/{u.V¥ru.m) ;

BYIL R e

r

* K"
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v
i

u.mul = 1.2566370614353%e~-6 ¥ u.J/ {u.m*u.A%2);

constant universal meess

u,.R_Jmolk = 8.314462%;




ANEXO I

9 ANEXO 1 Dados coletados da planta
industrial

PRIMEIRA CAMPANHA DA U-01

Tabela 29 Teor de enxofre na carga da U-01, primeira campanha (KRAUSE, 2011)

Més Amostras  Maximo  Minimo Média Varidncia Desvio Padrao
0 26 13500 5860 9075 6661578,00 2581
1 6 6500 4130 3743 985387,00 : 993
2 2 5700 5520 5610 16200,00 127
3 9 10500 5460 7472 3313469,00 1820
4 7 9330 4740 6170 434906700 2085
5 s 11160 4800 7570 6067650,00 2463
6 7 15500 7210 13573 8094490,00 28435
7 10 16800 8380 12291 794538800 2819
3 7 9960 5050 8065 2912692,00 1707
0 9 12700 7630 9386 3666783,00 1915
10 7 14700 7670 11427  5395024,00 2323
131 3 16100 5780 11327 27074133,00 5203
1z 7 17716 at1o 12492 1147436700 3387
13 & 12800 6740 9950 6334840,00 2517
14 3 9940 6300 8470 3679900,00 1918
15 4 9550 7030 8325 117763300 1085
16 2 10800 5050 7925 16531250,00 4066
17 3 10300 4350 8250 11417500,00 3379
18 1 7260 7260 F260 - -
19 6 12440 7160 9525 4764950,00 2183
20 10 15200 4070 8958  14925640,00 3863
21 3 9160 5420 7227 350893300 1873
22 9 11300 4720 7246 4590328,00 2143
23 7 12200 4360 9831 811074800 2848
24 5 13800 8370 11734 4078280,00 2019
25 4 10800 5450 7970 487286700 2207
26 1 10800 10800 108006 - -
27 4 10600 8340 9470 1038533,00 1019
28 1 7990 7990 7990 - -
29 3 12900 9110 170 367270000 1916
30 3 2630 5690 7748 2499020,00 1581
31 25 14000 5900 10340 3640996,00 1908
32 17 15174 4540 10934 9999200,00 3162
33 6 153000 4200 10410 12615800,00 3832
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34 10 16400 4300 11770 17759259,00 4214
35 6 15100 4000 10068 1394561700 3734
36 3 9990 5980 2103  4062033,00 2015
37 5 12400 6000 10160 77800G0,00 2789
38 3 12900 7500 10900 8760000,00 2960
39 3 13000 4880 10193 21196133,00 4604
40 4 14400 4240 8970 3015404700 54N
41 2 12600 12400 12500 20000,00 141
42 2 15407 12600 14004 393962500 1985
43 10 18500 9850 12682  55835041,00 2363
44 3 15000 8020 11273 12348133,00 3514
45 5 11722 10300 11097  421569,60 649
46 4 16000 12100 14263 404562500 2011
47 8 14860 4375 11314 16415787 4052
48 35 16266 4760 11211 18204337 4267
Tabela 30 Teor de enxofre no produto da U-01, primeira campanha (KRAUSE, 2011)
Més Amosiras  Maximo  Minimo Média Varidncia Deavio
] 37 685 12 336 29068 170,49
1 15 430 47 279 16274 127,57
2 14 500 35 313 16892 129,97
3 23 516 3 278 17274 131,43
4 42 523 80 278 12996 114,00
3 17 700 156 303 19022 137,92
6 30 550 150 308 14488 126,37
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 32 653 144 281 16656 129,06
11 30 699 150 349 25016 158,16
12 35 633 27 31 19592 139,97
13 30 552 6 335 24327 155,97
14 31 687 50 266 16873 129,90
15 29 587 177 382 7103 84,28
16 440 607 176 384 13910 117,94
17 51 590 106 314 14184 119,10
18 46 368 57 255 21352 146,12
19 47 607 77 306 24814 157,52
20 50 637 150 337 17576 132,57
21 47 530 172 371 10041 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
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{10
97
88

689
672
683
674
628
372
339
293
352
326
275
339
338
212
209
626
343
301
359
468
644
284

192
231
160
102
80
16

427
410
370
360
324
271
60
73
107
100
102
§2
103
92
71
87
103
75
99
87
108
119

16953
12749
18883
20927
22513
28234
6502
5023
13434
6457
4634
12065
16492
2719
2281
13436
5283
3601
4807
7344
11116
2596

130,20
112,91
137,42
144,66
150,04
168.03
80,63
70,39
115,91
80,36
68,07
109,84
128,42
52,14
47,76
115,91
72,68
60,01
69,33
85,70
105,43
50,95

Tabela 31 Temperatura de entrada dos reatores na unidade da U-01, primaeira campanha (KRAUSE, 2011)

Mes Amostras Méximo  Minimo Média Varidncia Desvio padrio
0 37 328 317 322 12 3,5
i 15 324 318 321 3 1,7
2 14 322 3l 318 8 2,8
3 .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 36 321 g 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 {5 3,9
12 33 329 313 321 17 4,1
13 29 325 311 319 13 36
i4 30 322 313 37 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 37 7.5
19 47 336 312 324 34 58
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39
40
41
42
43
44
45
46
47
43

50
47
27
37
37
3z
27
34
33
35
65
70
75
48
56
46
41
45
25
31
32
27
32
38
70
97
106
94
58

337
328
336
334
340
330
333
333
333
344
343
344
344
348
349
355
351
351
347
347
348
347
350
361
367
376

377

320
315
315
310
312
316
323
318
321
323
310
3i6
312
329
322
338
330
337
327
33
332
340
344
342
344
350
335
343
342

327
323
324
322
328
325
330
327
328
336
326
330
328
339
344
345
345
345
340

344
347
353
358
365
360
363
360

14

35
28
37
10
10

3,7
3,0
5.9
5.3
6,1
3.2
32
3,0
2,8
5,4
3,9
6.4
8,6
52
4.4
2,8
4.4
3,2
4.6
45
3,0
2,2
1,4
6,3
44
53
9,9
6.6
96

Tabela 32 Temperatura de saida dos reatores na unidade da U-01, primeira campanha (KRAUSE, 2011)

Més Amostras  Méximo  Minimo Média Varidncia Desvio
0 37 353 330 341 24 4,9
i 153 346 328 340 23 50
2 14 344 328 338 20 4,5
3 23 349 326 341 23 4.8
4 25 344 323 334 46 6,3
5 17 346 311 338 68 82
& 28 351 330 342 24 49
7 40 348 326 340 27 52
8 34 347 327 338 13 3.6
9 35 347 319 334 36 6,0
10 32 345 327 338 16 4,0
i1 30 349 333 341 16 4,0
12 35 348 321 339 37 6,1
13 30 349 322 333 25 50
14 31 343 321 335 30 5.5
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29
40
51

"

3
47
50
47
27
36
36
12
27
34
35
35
65
70
75
48
56
45
41
44
25
29
33
26
32
37
68
97
109
95
§7

328
331
326
326
328
326
335
332
325
332
327
336
332
336
338
332
327
327
343
343
348
344
347
339
345
343
349
349
337
354
354
339
338
352

342
342
343
343
343
342
339
345
341

342

350
344
345
346
336
362
361
36!
360
356
357
361
364
365
371

374
378
373

163

19
36
43
76
43
28
13
26
49
51
33
20
17
18
45
56
50
72
66
67
56
70
57
58
62
60
46
36
122
110
99
188
134
112

44
6,0
6.6
8.7
6,6
53
42
5.1
7,0
7.1
5.7
4,5
4.1
42
6.7
7.5
7.1
8,5
8,1
3.2
7.5
8,4
75
7.6
7.9
7.7
6,8
6,0

11,0

10,5
9.9

13,7

116

10,6




