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Resumo

Os reatores de hidrotratamento tém sido cada vez mais importantes devido as
crescentes restricdes ambientais em relagdao aos teores de enxofre e outras impurezas no
diesel e em outras correntes de petrdleo. A industria de refino de petréleo busca a
reducdo desses teores de impureza para atender as especificacdes, mas também para
melhorar a qualidade das correntes de processo. Com isso, cria-se uma necessidade de
projetar e controlar unidades de hidrotratamento com alta eficiéncia. Este trabalho
busca, a partir de um modelo previamente desenvolvido, simular e estimar parametros
de processo que possibilitem a inferéncia de dados processo tais como a concentragdo de
compostos organossulfurados, a temperatura no leito catalitico e a desativacdo do
catalisador, visando a aplicacdo em sistemas de controle ou para planejamento de
paradas da unidade. O modelo utilizado envolve reatores Trickle-bed utilizando cinética
do tipo Langmuir-Hinshelwood, conforme Dietz (2014). O estudo de caso trata de um
conjunto de dois reatores com dois leitos cataliticos cada com dados de processo
envolvendo 2463 dias. A implementagdao do modelo foi realizada em linguagem Python
com auxilio da plataforma Jmodelica.org. Os parametros do modelo foram ajustados por
meio do algoritmo de otimizacdo BOBYQA em Python usando uma estratégia de janelas
moveis de tempo para a inferéncia de concentracdo de enxofre, desativacdo do
catalisador e temperatura do leito, o que apresentou boa concordancia com o sistema
real.
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1 Introdugdo

O processo de hidrotratamento é um processo fundamental na industria de refino de
petrdleo. Este processo é responsdvel pela remocdo de impurezas como enxofre,
nitrogénio, metais e outros, ou ainda pela saturacdo de olefinas e aromaticos, por isso é
considerado um dos processos mais importantes dos pontos de vista técnico, econémico
e ambiental. Sua utilidade na remocdo de enxofre tem sido evidenciada devido as
crescentes exigéncias ambientais.

O controle de emissdes de poluentes como compostos sulfurados e nitrogenados tém
intensificado nos ultimos 30 anos por todo o mundo. Atualmente Brasil, Europa, Estados
Unidos, Japdo e outros possuem normativas que regulam a emissao de poluentes e a
concentracdo de impurezas em combustiveis como gasolina e diesel. Na Figura 1.1, pode-
se observar a evolugdo do aumento da produc¢do de dleo diesel no Brasil acompanhado
de regulamentac¢ées que demandam os limites de concentragdo de enxofre no dleo diesel
que variam dependendo da classificacdo do diesel. No Brasil, a Ultima resolu¢gdao ANP n242
de 2009 determinou a transi¢ao do diesel S1800 para diesel S500 e diesel S50 para diesel
$10. O diesel S500 se tornou o limite nacional em 2013, todavia em determinadas regides
ou para determinadas utilidades a resolucdo prevé o uso do diesel S50 que deve ser
gradativamente substituido pelo diesel S10 até 2020.

55 -+
Resolucdo ANP n2 42:
Trasicao do Diesel S50 para S10
Diesel A/B S500
50 - Resolucdo ANP n? 31: N PY
o Comercializacio do Diesel S10 ~ Resolugdo ANP n2 42:
0 Diesel A/B S50

Resolugdo ANP n2 41:
Diesel Metropolitano 500 ppm
Diesel Interior 1800 ppm
Resolugdo ANP n2 15:
Diesel Metropolitano 500 ppm .

Diesel Interior 2000 ppm .\
Resolucdo ANP n? 32:

Comercializagdo Diesel S50

Resolugdo ANP n2 12:
Comercializacdo do Diesel S500

Diesel A/B S500
Diesel A/B S1800

B
(9]
1

w
(O}

Producdo Anual ds diesel (m3)Milh
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Portaria ANP n2 310:
Diesel Metropolitano 2000 ppm
Diesel Interior 3500 ppm

w
o
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Figura 1.1: Producgao anual de 6leo diesel no Brasil. Os marcadores possuem tamanho
proporcional ao limite maximo do teor de enxofre no diesel. Dados de produgao e
legislativos da ANP.
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Na maioria dos paises, o limite para o teor de enxofre no diesel veicular esta entre 10
e 15 ppm, enquanto que para outras utilidades fica entre 10 a 3000 ppm. A tendéncia que
se pode perceber é que a demanda de diesel com baixo teor de enxofre deve aumentar.
Além disso, o diesel que passa pelo hidrotratamento melhora seu ponto de fulgor e por,
ter menores quantidades de enxofre e outras impurezas, diminui incrustacdes, corrosdes
e as emissdes de poluentes.

A obtengdao de baixos teores de enxofre exige altas eficiéncias dos reatores de
hidrotratamento. Deste modo, diversos estudos vém sendo realizados abordando a
cinética das reacdes de hidrotratamento e envolvendo a simulacdo destes equipamentos,
para permitir a geracdo de ferramentas que permitam a operacdo otimizada destes
processos. O presente estudo busca, através de um modelo desenvolvido por Dietz
(2014), simular a parte reacional de uma unidade de hidrotratamento, utilizando de
métodos de otimizacdo para adequacdo do modelo as mudangas decorrentes da
desativacdo do catalisador que ocorrem ao longo do tempo, a qual serd acompanhada
através do ajuste dos parametros em uma janela mével de dados de processo. O objetivo
final é a reproducdo do comportamento do perfil das temperaturas nos reatores e das
concentracdes de compostos sulfurados na saida do reator através do modelo
desenvolvido. As aplicagdes de um modelo deste tipo, uma vez validado, seriam como
analisador virtual de composicdo e na predicdo de fatores como a desativacao do
catalisador, o que auxiliaria, por exemplo, no planejamento de paradas periddicas de
manutencado e na otimizagdo operacional da unidade.

Este trabalho foi estruturado em 6 capitulos. O capitulo 2 é dedicado a apresentar o
que foi proposto na literatura referente aos assuntos abordados. No capitulo 3, o estudo
de caso de uma unidade de hidrotratamento é apresentado. O capitulo 4 é destinado a
apresentacdo do modelo fenomenolégico utilizado. O capitulo 5 demonstra a
implementagao do modelo, bem como os resultados das simulagdes, as estimagdes de
parametros e a predicdo do modelo. As conclusdes do trabalho sdo apresentadas no
capitulo 6, junto a sugestdes para trabalhos futuros na area.



DEQUI / UFRGS — Bruno Thomaz de Aquino Gongalves 3

2 Revisao Bibliografica

A primeira parte deste capitulo segue estrutura e referéncias semelhantes ao estudo
de Dietz (2014) descrevendo os reatores Trickle-bed e suas formas de operacdo:
concorrentes e contra-corrente. Neste trabalho se aborda um reator industrial com fluxo
concorrente, logo esse modo de operacdo é discutido em mais detalhe. Em seguida, sdo
apresentadas as diferentes reacbes de hidrotratamento, com énfase na
hidrodessulfurizacdo. Os catalisadores utilizados nos processos de hidrotratamento sdo
também apresentados. Na segunda parte do capitulo, sdo apresentados trabalhos
envolvendo a modelagem e a simulacdo de reatores Trickle-bed na literatura.

2.1 Reatores Trickle-bed

Reatores multifasicos de leito catalitico podem operar no modo de gotejamento ou de
bolha. No gotejamento, a fase gasosa é continua, a fase liquida é distribuida e a maior
parte da resisténcia a transferéncia de massa estd na fase gasosa. Em bolha, a fase gasosa
é distribuida, a fase liquida é continua e a maior parte da resisténcia a transferéncia de
massa esta na fase liquida. Geralmente, os reatores trifasicos podem ser classificados em:
reatores Trickle-bed ou de leito empacotado (Figura 2.1: a) no qual o leito catalitico é fixo;
ou reatores slurry (Figura 2.1: b), no qual o catalisador é fluidizado (Mederos, Ancheyta e
Chen, 2009).

Liquido Gas

a)

T, Liquido

+—— Prato de distribuicdo R T
i

. AR S L
Bolas de ceramica e aasal TTEo,
' e Uaaet .
;-_nl-:‘ '. _w .- nr""'__ Catalizador
........................ e ."Iﬁ,,-l,_ ..g"
[0 i h 5
TR '-_In o
Gas + Liguido Ao, S
HC NP
., —tg_n -
;. o WI"L el
. .. .‘, LD I—p"
Catalizador solido 3 -F ._-.'-.,_- =% T=Bolhas
" iy — ¥ N
L,
cv s T L ey 4]
. YR

Suporte do catalisador  Suporte do catalisador

Liquido

Gas+Liguido

Figura 2.1: Estruturas tipicas de reatores trifasicos (Mederos, Ancheyta e Chen, 2009).

Os reatores de leito empacotado podem operar com fluxo spray (gotas liquidas e fluxo
de gas continuo), fluxo gotejante (fase gas continua, rivulets: canais estreitos de liquido
com obstdculos e filmes de liquido descontinuos), fluxo pulso (passagem intermitente de
gas e liquido) e fluxo bolha descendente (liquido continuo e fluxo de gas disperso)
(Dudukovic, Larachi e Mills, 1999).
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A maioria dos reatores trickle-bed opera de forma concorrente descendente, com a
fase liquida escoando através do leito catalitico na forma de filme, rivulets ou goticulas,
como é mostrado esquematicamente na Figura 2.2 (Mederos, Ancheyta e Chen, 2009).

- Liquido Particula

Figura 2.2: Demonstracdo de escoamento através do leito, sendo (a) e (b) a
representa¢do em torno da particula de catalisador. (a) e (c) representam o fluxo em
forma de filme, (c) e (d) representam o fluxo em forma de rivulet (Mederos, Ancheyta e
Chen, 2009).

As vantagens dos reatores trickle-bed de fluxo descendente sdao as seguintes
(Mederos, Ancheyta e Chen, 2009):

= 0 fluxo de liquido aproxima-se de fluxo empistonado, o que permite altas
conversoes;

= baixa perda de catalisador, o que é importante quando o custo deste é
elevado;

» O reator ndo possui partes méveis, o que torna a construgdo geralmente
simples;

= & possivel operar em altas temperaturas e pressoes;

= possui baixa razdo volumétrica liquido-sdlido, o que reduz a ocorréncia de
reacOes paralelas;

= investimento e custos operacionais baixos;

= pode-se variar a velocidade do liquido de acordo com o umedecimento do
catalisador e com a resisténcia a transferéncia de calor e de massa;

= existem diferentes regimes entre a fase gasosa e liquida, o que torna o
reator adaptavel a diferentes condi¢Oes operacionais;

= pequena queda de pressao, o que diminui o custo de bombeamento;
» no fluxo descendente ndo hd o risco de inundacgao do reator (flooding);

» para altas vazdes de gas, a distribuicdo do liquido melhora, o que aumenta
a queda de pressdo. Este aumento é mais evidenciado no fluxo
contracorrente.

Por sua vez, as desvantagens deste modo de operagao sao:

= menor eficacia do catalisador, quando se usa um catalisador de grande
tamanho de particula;
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= 0 tamanho das particulas de catalisador, ndo pode ser menor do que 1
mm, devido a queda de pressao;

= harisco de aumento da queda de pressdo no leito, ou obstrucdo dos poros
do catalisador, quando as reacdes paralelas levam a produtos incrustantes;

= pode ocorrer ma distribuicdo, canalizacdo, umedecimento externo
ineficiente ou incompleto do catalisador; quando ha baixas taxas de liquido
em reatores cuja razdo entre o didmetro do reator e o tamanho de
particula é inferior a 25;

= limitacdes quanto a aplicacdo com liquidos viscosos ou que formem
espuma;

= dificuldade na recuperacdo do calor de reacdo;
= limitado a reacbes razoavelmente rapidas;

= em reatores de hidrotratamento (HDT), a maior parte do leito é rica em
H,S e NHs3 e seu efeito de inibicdo é mais forte onde os compostos
refratarios de enxofre tém de ser convertidos.

2.2 Catalisadores

Ligas metalicas de cobalto-molibdénio (CoMo) ou niquel-molibdénio (NiMo)
suportados em alumina s3o os catalisadores mais utilizados para reacdes de
hidrotratamento, pois sdo baratos, possuem boa seletividade, sdo faceis de regenerar e
resistentes a envenenamento. Ligas de niquel-tungsténio (NiW) sdo mais eficazes para
determinadas reacdes de hidrotratamento, mas sdo caras e raramente sdo usadas para
aplicagcbes comercias. Catalisadores CoMo/y-Al,03 sdo recomendados para remoc¢do de
enxofre, NiMo/y-Al,03 ou NiCoMo/y-Al,03 sdo indicados para remoc¢do de nitrogénio
(Ancheyta, 2011).

A desativacdo catalitica, ou seja, a perda da atividade e/ou seletividade ao longo do
tempo é um problema que causa preocupagdo continua na operagdao de processos
industriais cataliticos. Custos para substituicdo de catalisador e parada de processos
giram em torno de bilhdes de ddlares por ano as industrias. A escala de tempo para a
desativacdo de catalisadores varia consideravelmente, mas é inevitdvel que todos os
catalisadores decaiam. Os catalisadores de reatores de hidrotratamento sofrem
desativacdo principalmente devido a deposicdo de metais e coque na superficie do
catalisador, isso diminui a taxa de rea¢do que é usualmente restabelecida com o aumento
da temperatura do reator, a deposicdo de metais pode ser maior se a carga for uma
fracdo pesada de petréleo (Bartholomew, 2001; Gruia, 2006; Ancheyta, 2011).

2.3 Hidrotratamento

O hidrotratamento catalitico € um dos processos mais importantes na industria de
refino de petrdleo, sendo utilizado para uma grande variedade de correntes. Os sistemas
de hidrotratamento variam de acordo com as condi¢Ges operacionais, com a configuracdo
do reator, na carga e na severidade(Ancheyta, 2011).

2.3.1 Reag¢bes Quimicas

As reacOes descritas a seguir podem ocorrer no processo de hidrotratamento,
também chamado de HDT (Gruia, 2006):
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» Hidrodessulfurizacdo (HDS): conversdo dos compostos organossulfurados em
sulfeto de hidrogénio;

= Hidrodesnitrificacdo (HDN): conversdo dos compostos organonitrogenados em
amonia;

= Hidrodesmetalizacdo (HDM): conversdao dos compostos organometalicos
em seus respectivos hidretos;

= Remocdo dos compostos oxigenados, formando agua;

= Saturacdo de olefinas (as ligacdes duplas sdo convertidas em ligacdes simples);

= Saturacdo de aromaticos (compostos aromaticos sdo convertidos em naftenos);

= Remocdo de halogéneos, com a formacdo de haletos de hidrogénio.

Compostos sulfurados, nitrogenados e metdlicos sempre estdo presentes em
derivados do petrdleo, mas suas concentragdes variam conforme a corrente e a origem
do petroéleo. Assim, por exemplo, o petrdleo bruto do oriente médio contém mais enxofre
que o da Indonésia ou o do norte da Africa. Em geral, as reacdes de hidrotratamento
apresentam a seguinte ordem de reatividade: remocdo de metais, saturacdo de olefinas,
remocao de enxofre, remoc¢do de nitrogénio, remoc¢do de oxigénio e remocao de haletos.
Além disso, dentre as reacdes de hidrotratamento tém-se algumas caracteristicas
especificas: a dessulfurizacdo e a saturacao de olefinas apresentam taxas de reacdao mais
elevadas, a saturacdo de olefinas libera mais energia por hidrogénio consumido, a
desnitrificacdo e saturagdo aromatica sdo menos reativas (Gruia, 2006).

2.3.2 Hidrodessulfurizagdo

A conversdo do organossulfurado em sulfeto de hidrogénio varia de acordo com o
composto organossulfurado. Estes compostos organicos sdo classificados em seis
categorias sao elas(Gruia, 2006):

1. Mercaptanas:

R-SH + H; — R-H 4+ H)5
2. Sulfetos:

R1-S-R2 4+ 2H; — R1-H + R2-H + H>8
3. Dissulfetos:
R1-8-S-R2 + 3H; — RI1-H + R2-H + 2H,S

4. Tiofenos:

R
| I| + 4H; — R — CH(CH;3)-CH;-CH3 + H3S
S

5. Benzotiofenos (BT):

R
CHy-CHz
| 3 — » @ L S

s
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6. Dibenzotiofenos (DBT):

R R
O O TR i “25
s

Esta sequéncia também representa a ordem decrescente de facilidade de remocao;
por exemplo, a remocdao de um dissulfeto é 20 vezes mais facil que a de um DBT. As
concentra¢des destes compostos variam de acordo com a carga. Correntes de nafta
apresentam maiores quantidades de mercaptanas e sulfetos, enquanto fracdes de
gasoleo tém maiores concentragdes de benzotiofenos e dibenzotiofenos, logo a remogao
do enxofre no gaséleo é mais dificil. Fracdes mais leves do gaséleo apresentam menores
qguantidades de BT e DBT, por isso também possuem maior facilidade de remoc¢do que em
gasoéleos pesados (Gruia, 2006).

2.3.3 HidrodesnitrificagcGo

Organonitrogenados sdao mais encontrados em fracdes pesadas de petréleo. Podem
formar estruturas aromaticas e suas concentragdes aumentam de acordo com o ponto de
ebulicdo da corrente. Sua remocdo é mais dificil que a do enxofre e deve passar pelas
etapas abaixo para ser removido (Gruia, 2006).

1. Hidrogenacado do anel aromatico:

e

+Hy —» H3C—CH;-CH,—CH,—CHy-NH;

2. Hidrogendlise:

3. Desnitrogenagao:

H:C-CH2-CH2-CH2-CHz-NHz2 + Hz — H3C-CH2-CHz-CH>-CHs + NH3

2.4 Modelos cinéticos

Como as fragOes de d6leo contém um grande numero de componentes sulfurosos,
considerar estes de forma individual levaria a um ndmero grande de expressdes de taxas
de adsorcao e de parametros a serem estimados (Froment, 2004). Deste modo, a cinética
para conversao de misturas de organossulfurados é geralmente formulada em termos de
compostos de referéncia, e as equacdes de taxa empregadas sdo do tipo homogénea,
geralmente com ordens entre 1,5 e 2.

Abbasi e Fatemi (2009), que consideram uma estequiometria generalizada vdlida para
qualquer componente sulfuroso, assumindo a equagdo cinética do tipo Langmuir-
Hinshelwood com dois sitios ativos, resultando numa expressao simplificada para a taxa
de reacao:
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()™ (cs,)"

(2.2)
(1+ KHZS-cf,zS)Z

Tups = Kups

onde a taxa de reagdo por unidade de massa de catalisador, 1y pg, esta relacionada com as
concentragdes de organossulfurado, hidrogénio e sulfeto de hidrogénio na superficie
externa do mesmo (C3, Cj,e Cj,s); my e m, representam a ordem da reagdo para o
componente organossulfurado e para o hidrogénio, respectivamente; ks é a constante
de taxa aparente e a constante de equilibrio de adsorcao do sulfeto de hidrogénio na
superficie do catalisador € representada por Ky, s. Essa expressdo cinética € empregada
por varios autores (Korsten e Hoffmann, 1996; Mederos et al., 2006; Chacén et al., 2012).

2.5 Modelagem de reatores Trickle-bed para reacGes de HDT

Os modelos propostos na literatura para a modelagem de reatores de HDT, industriais
ou piloto, consideram usualmente o reator como isotérmico, empregando modelo do tipo
pseudo-homogéneo ou heterogéneo pistonado para as fases gas e liquida (Dudukovic,
Larachi e Mills, 1999). Assim, Korsten e Hoffmann (1996) testaram o modelo cinético de
Langmuir-Hinshelwood para rea¢do de hidrodessulfurizacdo do gasdleo de vacuo em uma
planta-piloto de alta pressdo, em condicdes isotérmicas. A simulacdo mostra
razoavelmente boa concordancia com os resultados experimentais da planta piloto e
ainda analisa o comportamento do sistema com variacées da velocidade do géds e do
liqguido. Os estudos de Korsten e Hoffmann (1996), Froment (2004) e Mederos et al.
(2006) sdo referéncias comuns a maioria dos estudos envolvendo a simulacdo de reatores
de hidrotratamento.

Froment (2004) realizou a simulagdo de um reator comercial para estudo da remocao
de enxofre. Analisou também a utilizacdo de dois leitos de reacdo separados por uma
zona intermedidria de resfriamento (quench), o que diminui a adsorcao do catalisador
pelo sulfeto de hidrogénio, aumentando a remocdo de enxofre, principalmente dos
compostos mais pesados (DBT’s). O modelo desenvolvido é estaciondrio, considera as trés
fases presentes no reator, com balango de massa e energia para todas as fases e equagao
descrevendo a queda de pressao ao longo do leito.

300 " "
- Entrada de Hidrogénio 1=Dibenzctiofenc
2 =4-Metildibenzotiofeno
3 =4, 6-Dimetildibenzotiofeno
- ——— Leito tnico
250 -- Arrefecimento entre
= dois leitos
2 3
300 ! p = —
2 3 e =
] 3
= -
E
B, ]
150
Condictes de Entrada :
I=31K
Py T s
1001 wiEd - 319 kg, hijkmol .
HyMC 113
12300 ppmw 5
S0
] rs 4 6
Posigdo no Leito [m]

Figura 2.3: Simulagao do reator de HDS de uma mistura tipo diesel, apresentando as
concentragdes de DBT, 4-metil-dibenzotiofeno e 4,6-dimetil-dibenzotiofeno ao longo do
reator. Adaptado de (Froment, 2004).
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Alvarez-Majmutov (2014), considerou que as reacées HDA e HDS influenciam de
forma semelhante sobre o aumento de tempertura do leito. O modelo assumiu os leito
como sistemas de equilibrio liquido-vapor avaliando a vaporizacdo da carga e as entradas
dos quench, desprezou a resisténcia transferéncia sdélido e liquido, e estimou novos
paramétros cinéticos e entdlpicos. As simulacGes apresentaram boa concordacia com
estudos anteriores avaliando variacdes de pressdo no reator e temperatura da carga. O
estudo avaliou também consideracdes como molhabilidade do catalisador e fluxo
empistonado.

Outros trabalhos apresentam modelos que englobam as demais reacgdes de
hidrotratamento, e empregam os balancos de energia (reator ndo-isotérmico): é o caso
de (Bhaskar et al., 2004; Mederos et al., 2006), que considera reacées HDS, HDN, HDA,
entre outras. O modelo desenvolvido por Mederos et al. (2006) é dindmico, com
diferentes cinéticas para a remocdao de nitrogénio e dos aromaticos, e foi desenvolvido
através de uma planta piloto e validado em um reator comercial. Bhaskar et al.(2004)
sugere a aproximacdo da cinética das reagGes como pseudo primeira ordem exceto para
remocao de enxofre, para a qual ele emprega a mesma expressao de Korsten e Hoffmann
(1996).

Dietz (2014) desenvolveu um modelo pseudo-estacionario, heterogéneo,
unidimensional e que considera apenas a rea¢ao de hidrodessulfurizacdo a fim de
representar um reator industrial de HDT. A modelagem completa dos reatores engloba os
leitos cataliticos dos reatores (zona reacional), onde ocorrem as reacdes de fato, a
modelagem da zona de quench, onde ocorre o arrefecimento das correntes de
hidrocarbonetos provenientes dos leitos cataliticos. A fim de descrever a desativacdo do
catalisador utilizado no processo, foram testados dois modelos empiricos de desativagao.
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3 Estudo de caso

3.1 Aspectos Gerais

Os dados de processo analisados neste estudo sdo referentes a uma unidade de
hidrotratamento de correntes de diesel em uma refinaria brasileira, responsavel pela
reducdao dos compostos organicos que contém enxofre ou nitrogénio. A secao de reacao
da planta é composta basicamente por dois reatores, cada um deles com dois leitos fixos
de catalisador, e uma zona de resfriamento entre os leitos. Os catalisadores sdo do tipo
heterogéneo NiMo suportada em y-Al,03. A Figura 3.1 esquematiza um dos reatores da
unidade.

Diesel

H,

mimimimin

L 1° Leito Catalitico

H, Zona de Resfriamento

J (Quench)

[~ 2° Leito Catalitico

Disel+H;+H,S

Figura 3.1: Diagrama esquematico de um dos reatores da unidade em estudo (Fonte:
Dietz (2014)).

3.2 Unidade de Hidrotratamento

Este estudo de caso é o mesmo apresentado em Dietz (2014), logo este capitulo a
referencia diversas vezes, no entanto foram adicionadas informaces adicionais que
foram identificadas na visita realizada. As diferentes etapas da unidade estdo
esquematizadas na Figura 3.2.
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Figura 3.2: Fluxograma das etapas da unidade de HDT (Fonte: Dietz (2014)).
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A secdo de carga possui filtros para remocao de residuos da coqueificacdo, vasos de
carga que servem para homogeneizar a composicdao da mesma e reduzir flutuacdes da
temperatura, e bombas que elevam a pressdo da carga. A carga da unidade é composta
de trés correntes diferentes: diesel leve, diesel pesado e gasdleo de vacuo. Determinadas
proporcoes dessas correntes na carga afetam as reacdes secundarias envolvidas; quanto
maior a quantidade de gasdleo na carga, maior serad a reatividade devido a compostos
nitrogenados e aromaticos, entre outros, que estdo mais presentes no gasdleo e no diesel
pesado. Na secdo de aquecimento, a carga é aquecida primeiramente por permutadores
com produtos do reator com temperaturas proximas a 350°C. Os permutadores fazem a
maior parte do aquecimento, outra parte é feita por um forno.

Na secdo de reacdo ocorrem as reacbes de HDT. As reacOes envolvidas sdo
exotérmicas, gerando aumento da temperatura das correntes. Uma vez que variagdes na
carga ou nas condi¢gdes do processo afetam a temperatura no reator, o controle de
temperatura do mesmo é necessario. Para que a inibicdo do catalisador seja evitada, as
entradas de hidrogénio devem ser continuas, e se tornam mais eficientes se forem em
diferentes estagios. Assim, os reatores possuem zonas de arrefecimento que servem
tanto para aumentar a razdo hidrogénio/sulfeto de hidrogénio quanto para controlar a
temperatura. Os reatores possuem trés niveis de tomada de temperatura por leito, cada
um destes niveis com trés medidores de temperatura. Além destas, existem leituras de
temperatura nas entradas e saidas dos reatores.

Figura 3.3: Foto dos dois reatores da unidade em estudo. (Fonte: Dietz (2014)).

As secOes de separacgdo, purificacdo e lavagem sdo responsaveis pela separacdo dos
compostos gasosos H,, H,S e NH3 da carga liquida. Com a separacdo, visa-se recuperar na
unidade o hidrogénio ndo consumido. A temperatura do efluente é monitorada, pois
influencia no reciclo de hidrogénio e consequentemente na quantidade de hidrogénio
dissolvido. O vaso de separacdo de alta pressdo é o equipamento responsavel por esta
operacdo. Com a purificacdo, deseja-se manter o teor de H,S no gas de reciclo dentro da
faixa 0,5 a 7 %vol. A baixa concentracdo de H,S provoca a dessulfetacdo do catalisador e
alta concentracdo reduz a pressdo parcial do hidrogénio. A etapa de lavagem absorve o
sulfeto de hidrogénio e amoénia evitando a formacdo de sais que causariam aumento do
diferencial de pressdo, reducdo da eficiéncia de troca térmica e intensificacdo de
processos corrosivos.
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A secdo de retificacdo/fracionamento eliminam os gases acidos restantes (H,S) e
hidrocarbonetos leves, e se fracionam componentes para atingir a qualidade desejada
dos produtos. Na retificacdo ajusta-se o ponto de fulgor do diesel tratado. Os efluentes da
retificacdo sdo: gas combustivel, nafta, dgua residual e diesel. Estes sdo enviados para
outras unidades, de modo que ainda precisam receber tratamento antes do consumo
final.

3.3 Dados do estudo de caso

A Tabela 3.1 mostra os limites dos dados e medidas da unidade de HDT deste estudo.

Tabela 3.1: Dados da unidade de HDT.

Capacidade 2.656 a 4.833 m>/dia
Pressio 61,9 a 78,7 kgf/cm?
Temperatura 293 a430°C

Consumo de Hidrogénio 28900 a 250100 Nm®/h

As informac0Oes dos reatores sdo apresentadas na Tabela 3.2, incluindo a posicao dos
termopares dentro dos leitos dos mesmos. Tais medidas sdo ponto importante de
diferenciacdo ao trabalho de Dietz (2014), no qual foram empregadas somente as
temperaturas de entrada e saida dos reatores.

Tabela 3.2: Dados dos reatores de HDT.

Reator 01 Reator 02

Diametro

Porosidade do leito

3.800 mm

Carga densa: 0,37

3.800mm

Carga densa: 0,37

Altura do 1° leito 3.190 mm 4.370 mm

750 mm 450 mm
Altura dos termopares do 1° leito 1.970 mm 2.340 mm
3.190 mm 4.370 mm
Altura do 2° leito 3.010 mm 4.510 mm

300 mm 450 mm
Altura dos termopares do 2° leito 930 mm 1.740 mm
1.550 mm 3.020 mm

Os dados de operagao utilizados neste trabalho englobam 2463 dias, correspondendo
a primeira campanha e parte da segunda campanha da unidade, respectivamente,
obtidos como médias didrias no historiador de processo (Pl System da OSlsoft). As
variaveis utilizadas como entradas da simulagdo ou para ajuste e validacdo do modelo
estdo apresentadas na Figura 3.4. S3o elas: temperaturas, vazdes e pressdes nas entradas
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e saidas dos reatores, além de leituras intermedidrias das temperaturas internas dos
leitos. As medidas de concentragao de enxofre sao obtidas em laboratdrio e fornecidas
em média para cada trés dias. Além disso, foram usados dados laboratoriais, tais como a

temperatura que representa 50% de evaporacdo da amostra (T50%) e densidade a
20,4°C.

Corrente de
hidrocarbonetos H,

(T.F) (P.F,T)

L 2°Ponto de Quench

A~

[ITT I [T It

1° Ponto de Quench 3° Ponto de Quench
(F.T) (F,T)

Figura 3.4: Esquema ilustrativo com as varidveis de entrada do modelo utilizado neste
estudo.

A Figura 3.5 ilustra médias de 350 dias da temperatura de carga do reator 1, podendo-
se observar um aumento ao longo do tempo visando compensar a desativagdo do
catalisador.
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Figura 3.5: Evolugdo da temperatura da carga dos reatores de HDT ao longo da
campanha
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4 Modelagem dos Reatores

4.1 Aspectos gerais

O equacionamento seguido neste trabalho é baseado naquele proposto por Dietz
(2014). O sistema é dividido em dois submodelos, o do leito catalitico e a da zona de
arrefecimento (quench). No leito catalitico, foram empregadas as equag¢des de balango de
massa e as relagbes constitutivas propostas por Korsten e Hoffmann (1996); a equagdo de
balanco de energia foi empregada conforme Mederos et al. (Mederos et al., 2006),
considerando assim o sistema nao isotérmico; a taxa de reagao segue o modelo de
Langmuir-Hinshelwood, o mesmo seguido por diversos autores (Mederos et al., 2006;
Abbasi e Fatemi, 2009; Chacén et al., 2012; Alvarez-Majmutov e Chen, 2014). No
submodelo da zona de quench, as equacdes sdo as de um misturador, como no estudo de
Alvarez-Majmutov e Chen (2014)

4.2 Leito Catalitico

O submodelo do leito considera o leito catalitico trifasico e estacionario, com
interfaces gas-liquido e liquido-sélido como esta representado na Figura 4.1. O modelo
considera que a reagdo ocorre na superficie do catalisador.

Fase Géas
piG LEGENDA
pi® - pressao parcial do componente i na fase gas

Ci" - concentragdo molar do componente i na fase liquida

K- a, I,nteffa(‘fe
Gas-liquido

C:°- concentracéo molar do componente i na fase sélida

Fase Liquida
C Lq a, - area especifica da interface gas-liquido
i as - area especifica da interface sélido-liquido
Interface ki-— coeficiente de transferéncia de massa do componente i na
kIST as sélido-liauido interface gés-liquido
- g k® - coeficiente de transferéncia de massa do componente i na
Catalisador interface sélido-liquido
c®

Figura 4.1: Fluxograma de transferéncia de massa no leito trifasico (Fonte: Dietz (2014)).
Para as equacgOes de conservacao de massa, as seguintes hipdteses foram adotadas:

As velocidades de gas e liquido sdo constantes ao longo da secdo de reagdo;
Ndo ha gradientes de concentragdes radiais;

N3o ha vaporizacdo de dleo;

O reator é operado em estado estacionario;

As reacgGes quimicas ocorrem apenas no catalisador e ndo na fase gas ou liquida;
N3o é considerada transferéncia de massa intraparticula;

Os gases sao assumidos como ideais;

©® N o vk WD RE

Uma vez que a concentragao de hidrocarbonetos nas fases liquida e sélida ndo se
altera significativamente devido a reacdo de hidrodessulfurizacdo, os balancos

materiais para estas espécies sao desprezados.
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A conservagdo de massa dos componentes no leito é descrita pelas equagdes a seguir,
extraidas de Korsten e Hoffmann (1996) e Mederos et al. (2006).

4.2.1 Fase gasosa

O balango de massa na fase gasosa é dado pela seguinte equacao diferencial ao
longo do leito catalitico, onde a posi¢do axial z é a varidvel independente:

G G
MU b kbay (B - CE) =0, i = Hy, HyS (4.1)
onde u; é a velocidade superficial do gds, R é a constante universal dos gases, T é a
temperatura do reator, pl-G representa as pressdes parciais de H, e H,S; k{‘aL é o
coeficiente efetivo de transferéncia de massa entre a fase gas e a liquida. As
concentragdOes de H; e H,S na fase liquida em equilibrio com a pressdo parcial no gas sdo
representadas pelo termo pf/}[i, onde H; é a constante de Henry de cada espécie (H; e
H,S) no éleo. E assumido que a resisténcia a transferéncia de massa no filme gasoso pode
ser negligenciada.

4.2.2 Fase liquida

L G
uy dszl —kla, (Z—ZL_— CiL) + kiag(Ck—CF) =0, sendoi = Hy, H,S (4.2)

L
u, Zh+ kfag(Ct - Cf) =0, sendoi = CS (4.3)

onde u; é a velocidade da fase liquida e Cis, as concentracdes molares dos compostos
organossulfurados (CS), do H, e do H,S na superficie do catalisador.

4.2.3 Fase solida

Os componentes transportados da fase liquida para a sélida ou vice-versa sao
consumidos ou gerados pelas rea¢des quimicas que ocorrem na superficie do catalisador.
Em estado estacionario, as taxas de transporte e reagao se igualam:

kias(Ct — CP) = —vippTyups, 1=Hy, HyS, CS (4.4)

Nas expressdes acima, pg é a densidade bulk do catalisador no leito e 145 € a taxa de
reacao por unidade de massa de catalisador.

4.2.4 Balango de energia
O balanco de energia diferencial ao longo do reator é dado por

oT 1
P —— 1 PTups(—AHg) (4.5)

G
UGPGCp TULPLCY

~ . ra 7[e G L ~ -
Na equagdo acima p; € a massa especifica da fase gasosa, ¢, e ¢, sdo as capacidades
calorificas das fases gas e liquida, respectivamente; e (—AHpR) é a entalpia de reagdo.

4.2.5 Condigées de contorno

As condi¢cdes de contorno do problema de valor inicial associado as equagdes
diferenciais apresentadas anteriormente sdo as seguintes:
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Cés(z = 0) = Cks (4.6)
pii,(z = 0) = pfi, o (4.7)
Ch,(z=0) =Cf,, (4.8)
phs(z=10)=0 (4.9)
Chs(z=0)=0 (4.10)
T(z=0)=T, (4.11)

Assume-se que o0 H,S ndo esta presente na carga nem na corrente de H,, logo sua
pressdao parcial nestas correntes é nula. As outras condi¢cdes de contorno dependem
unicamente da carga ou da adi¢ao de H; antes do reator.

4.2.6 Cinética

A cinética total da reacdo de hidrodessulfurizacdo é complexa por se ter uma
alimentacdo com muitos constituintes, na qual a concentracdo de cada espécie de
composto organossulfurados é de dificil determinagcdo e varia de acordo com a carga.
Dessa forma, para representar a reagao de HDS é amplamente aceita a estequiometria
generalizada que agrega em uma Unica expressdo a reacdo de HDS de todos os
compostos sulfurados:

UsS + vy, Hygas) = ViasH2S(gas)

Onde vg, vy, € vyag S30 0s coeficientes estequiométricos dos compostos organicos
sulfurados (CS), hidrogénio (H,) e sulfeto de hidrogénio (H,S), respectivamente. O valor
dos coeficientes foi retirado de Korsten e Hoffmann (1996).

A expressao cinética utilizada para representar a reagao de HDS é mostrada abaixo:

_ (€)™ (Cip,)™2
Tups = Kups (L+Km25Cir0)? (4.12)

A taxa de reagdo, ryps, € dada em termos das concentragdes na superficie do catalisador.
Essa é uma expressao cinética do tipo Langmuir-Hinshelwood com adsorg¢do em dois sitios
ativos adjacentes. E assumido que a concentracdes dos compostos organossulfurados e
do hidrogénio possuem efeitos positivos, e que apenas o sulfeto de hidrogénio é
adsorvido nos sitios ativos do catalisador. Os coeficientes m; e m, sdo as ordens de
reacdo referentes aos compostos organossulfurados e ao hidrogénio. Neste estudo,
considerou-se que m; = 1 e m, = 0,45, pois ha dissociacdo da molécula de hidrogénio. A
constante de velocidade da reagdo, kyps, € representada pela Eq. (4.13) :

= ‘_Ea)
kyps = koexp ( o (4.13)

Os valores da constante pré-exponencial e da energia de ativagdo, k, e E,, foram
retirados do trabalho de (Mederos et al., 2006), no qual k, = 4,266-10° cm4’35/(g-s-molo’45)
e E, =131993 J/mol.
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A constante de equilibrio de adsor¢do do H,S na Eq. (4.12), Ky,s, € dada em fungdo da
temperatura por uma expressao do tipo Van't Hoff:

Ky,5(T) = K, exp (%) (4.14)

O equilibrio de adsorcao de sulfeto de hidrogénio é considerado na taxa de reacao
pelo efeito de adsorgao da reagao de HDS por parte desse gas. Os valores da constante
pré-exponencial, K, e da entalpia de adsorgdo de H,S, 4H, 4, sdo K, = 41769,84 cm?*/mol
e AH .45 = 2761 J/mol (Mederos et al., 2006). Para fins, de simplificagdo e redugdo de ndo
linearidades do sistema a Eq. (4.14) foi calculada com a temperatura de entrada do leito,
como mostra a Eq. (4.15):

—AHggs

Ky,5(T) = K, exp (—) (4.15)

RT,
4.3 Zona de arrefecimento (quench)

A zona de quench foi modelada como um misturador das correntes de quench e do
efluente que provém do leito catalitico anterior, como mostrado na Figura 4.2. O objetivo
desta zona é a adicdo de hidrogénio e controle de temperatura.

ilFngyTF

1° leito catalitico

Fluido de Quench R/ Zona de quench
a.To

2° |eito catalitico

ilpngvTP

Figura 4.2: Representacdo do submodelo da zona de quench (Fonte: Dietz, 2014).

O balanco de massa global considerando as vazdes de hidrocarboneto liquido () e de
gdas vindo do leito catalitico anterior (g5) e as correntes correspondentes que saem da
zona de resfriamento (l, e g.), apds mistura com o fluido de quench (q), é expresso
como:

q+ls+gs=1+g (4.16)
Além do balanco global, ha também o balanco de massa para cada fase.
Para fase gasosa:
qv + 9s = ge (4.17)
Para fase liquida:

q(l—=v)+ 1, =1, (4.18)
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Onde v é a fracdo vaporizada do fluido de quench que, por sua vez, consiste em
hidrogénio, na fase gas, recuperado da prépria unidade de hidrotratamento. O balango de
energia da zona de mistura é dado por:

Jps LschdT + [ goc§dT + [ qcpdT = 0 (4.19)

Considerando que as capacidades calorificas ndo variam significativamente com a
temperatura do sistema, foram consideradas capacidades calorificas médias por
simplicidade:

LG (T, — Ts) + g5Cp (Te — Ts) + q& (Te — T) = 0 (4.20)

4.3.1 Relagées constitutivas

Os valores dos parametros e propriedades fisicas necessarias as equag¢des do modelo,
tais como a concentracdo de inicial de compostos organossulfurados, a massa especifica
da fase liquida, as constantes de Henry, os coeficientes de transferéncias e capacidade
calorifica do liquido sdo apresentados no Apéndice A.
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5 Simulacdao e Resultados

As simulacdes do modelo foram realizadas com a plataforma Jmodelica.org com
implementagao em Python. Os submodelos foram desenvolvidos em linguagem Modelica,
gue sao compilados pela plataforma Jmodelica que integra e resolve o problema com
ferramentas em Python, conforme a Figura 5.1. A integracdo em relagdo ao espaco utiliza
o backward differentiation formula (BDF), tendo como solver ndo linear o método de
Newton, com ordem maxima 5. Os Scripts em linguagem Modelica estdo apresentados no
Apéndice B.

Entradas do Script Imodelica Saidas do
modelo Modelica modelo

¢ Vazles e Submodelo e« Compilagdo e Integracdo e fracdo

e Temperatura  Leito e Resolucdo massica

e Fracdo e Submodelo e Temperatura
massica Quench

Figura 5.1: Estrutura de simula¢dao do modelo.

5.1 Simulag¢do de um leito Unico

O modelo de um unico leito foi simulado tendo como entradas as vazdes,
temperaturas e pressdes médias de um periodo de 330 dias. O objetivo é comparar o
comportamento do modelo com os obtidos por Dietz (2014). Estdo apresentados na
Figura 5.2 os perfis da concentracdo de compostos organossulfurados, hidrogénio e
sulfeto de hidrogénio na fase liquida e os perfis de pressao de hidrogénio e de sulfeto de
hidrogénio na fase gasosa ao longo do reator, gerados a partir da simulacdo do modelo.
Na Figura 5.3, o perfil de temperatura no leito é apresentado.

3500 N 35472393
T 3450F 1 : ‘

E 3400}
£ 3350 |
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0pt3936e2 .
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gg.g 0 50 100 150 200 250 300
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gg.é- 14 . ; ; .
0 50 100 150 200 250 300 1.2}
Zlcm] 1.0}
©
=53 = ool
= 030f X
se
g 015 041
& 0.10 0.2}
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Figura 5.2: A esquerda, concentrag¢des na fase liquida ao longo do leito do
organossulfurado (orgS), do hidrogénio(H2) e do sulfeto de hidrogénio(H2S), a direita as
pressdes parciais da fase gasosa dos organosulfurados (orgS) e do sulfeto de
hidrogénio(H2S).
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Figura 5.3: Perfil de temperatura no leito.

A concentracdo de hidrogénio e organossulfurados decaem e a de sulfeto de
hidrogénio se eleva ao longo do leito de formas compativeis com aqueles de Korsten e
Hoffmann (1996) e Dietz (2014). A composicdo na superficie do catalisador nao sera
apresentada neste estudo por ser muito proxima da composicdo na fase liquida e
apresentar comportamento semelhante.

5.2 Simulag¢do do estudo de caso

Uma vez que o sistema estudado é composto por dois reatores com dois leitos
cataliticos cada um, a simulacdo envolve utilizacdo de quatro submodelos do tipo “leito”
(R1L1, R1L2, R2L1 e R2L2) e de trés submodelos do tipo “quench” (M1, M2 e M3),
seguindo a estratégia esquematizada na Figura 5.4. As entradas do primeiro leito
correspondem aos dados de processo, assim como as entradas de hidrogénio nos
qguenches. As entradas dos demais submodelos correspondem as saidas do submodelos
anterior. Os Unicos dados reais de temperatura utilizados sdo os de entrada no primeiro
reator e as temperaturas das injecées de hidrogénio. Cabe ressaltar que o modelo
desenvolvido por Dietz (2014) considera somente as variagées de temperatura dentro dos
leitos (temperatura final menos a inicial), empregando as temperaturas de entrada dos
leitos como os dados reais de processo.

/E_l R1L2 R2L1 R2L2

M1 M2 M3

-

Figura 5.4: Fluxograma do estudo de caso para implementacdo em série.

Outras diferencas deste trabalho com o realizado por Dietz (2014) podem ser
identificadas na tabela 5.1.
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Tabela 5.1: Principais diferengas de implementagao e otimizagao do modelo de Dietz

(2014)
Implementagao Realizada

Implementagao Dietz (2014)

Plataforma Jmodelica + Python EMSO + Matlab
Otimizador BOBYQA fmincon

Entradas do Temperatura da carga Temperaturas de entrada dos
modelo leitos

Pontos 15 temperaturase 1 4 temperaturas e 1 concentra¢ao
comparativos concentragao

Balango Utilizado Desconsiderado devido aos erros
energético apresentados no modelo pseudo-
(quench) estacionario
Estratégia de uso Janelas Moveis Divisdo em fases de operacao
de dados

Parametros 1 Parametro cinético estimado 2 Parametros cinéticos e 1
otimizados para todos os leitos 1 parametro entdlpico estimado

parametro entalpico estimado
por leito

para todos os leitos

Ressaltando as vantagens do presente trabalho: A implementacdo em Jmodelica e

Python permitiu uma melhor integracdo entre as simulacGes e as estimacbes de
pardmetros, a entrada Unica de temperatura torna o modelo mais util para utilizacdo em
linha, o maior nimero de pontos comparativos melhoram identificacdo do sistema real.
Outras diferencas foram elucidadas ao longo deste trabalho, a estratégia de uso de dados
esta fortemente estabelecida no na se¢do 5.3.

As saidas do modelo sdo mostradas na Figura 5.5 a Figura 5.7 como se o reator fosse
constituido de um unico leito continuo. Os dados comparativos de planta sdo a fragdo de
organossulfurados na fase liquida no efluente do reator e as leituras de temperaturas
internas nos leitos, que sdo sinalizados por pontos em azul.
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Figura 5.5: Concentracdes simuladas na fase liquida ao longo dos reatores de
organossulfurados (orgS), de hidrogénio (H2) e de sulfeto de hidrogénio (H2S). O ponto
em azul representa a concentracdo final de organossulfurados dos dados reais de
processo no periodo, as curvas em vermelho sdo os valores simulados.

O comportamento das grandezas se assemelha na porc¢do inicial do reator ao do teste
feito com leito Unico, as alteracdes para comprimentos maiores sao devido aos quenches
gue aumentam a concentracdo de hidrogénio na fase liquida e na fase gasosa. Pode-se
notar a passagem de um leito para outro pelas descontinuidades nas curvas de pressdo
de hidrogénio ou de sulfeto de hidrogénio da Figura 5.6. O quarto leito apresentou maior
semelhanca com os dados tedricos de Korsten e Hoffmann (1996), por apresentar um
ponto de maximo préximo a 1100 cm para concentracao de hidrogénio na fase liquida.
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Figura 5.6: Pressoes parciais simuladas da fase gasosa, de hidrogénio (H2) e sulfeto de
hidrogénio (H2S).
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Os resultados do conjunto mostraram-se coerentes, porém erros consideraveis em
relacdo a temperatura e a concentracao de saida de organossulfurados. Nas Figura 5.5 e
Figura 5.7 podemos constatar a incompatibilidade do modelo teérico com os dados reais.

620 . . T T T T T
615} . . . . 1

610} " .® |
605} . |
Dados reais _

) 600
— 595+ » 1
590y 1
585} - R
580 | 1
575

0 200 400 600 800 1000 1200 1400
zlcm]

Figura 5.7: Perfil de temperatura nos reatores. Os pontos em azul representam as leituras
reais de temperatura ao longo do leito, as curvas em vermelho sdo os valores simulados.

5.2.1 Estimag¢do de Pardmetros

Para adequac¢ao do modelo aos dados de planta foram utilizados fatores de correcao a
fim de ajustar os parametros do mesmo. Foram escolhidos os parametros que possuiam
impacto direto sobre o balanco de energia e o modelo cinético, mas também foram
realizadas algumas andlises preliminares de sensibilidade as respostas das simulagdes.
Deste modo, foram selecionados parametros relacionados a taxa de reagdo e ao calor de
reacdo, na forma de um fator de correcdo cinético e de fatores de correcdo da entalpia de
reacao para cada leito:

ko = fO X k (5.1)
(—4HR)ieito 1 = f1 X (—AHg)° (5.2)
(=AHR)jeito 2 = f2 X (—AHR)° (5.3)
(=4HR)eito 3 = f3 X (—AHR)° (5.4)
(=AHR)ieito 4 = f4 X (—AHR)° (5.5)

A estimacdo de parametros foi feita através de um problema de otimizacdo no qual se
busca minimizar a fungao objetivo

Fobj — 21130 (yi,modefo_J’i,real)z (56)
Yireal
onde y; corresponde as 16 temperaturas medidas no reator e as composig¢des iniciais e
finais de organossulfurados na unidade. O algoritmo segue o esquema representado na
Figura 5.8. Em Dietz (2014), a implementagdo dos sub-modelos foi feita no EMSO, sendo
que as conexOes de entradas e saidas dos sub-modelos, além das otimizagdes e
simulagdes ao longo do tempo, eram feitas no Matlab. O presente trabalho buscou
integrar todo o sistema através da implementacdo em linguagem Python, o que tornou o
algoritmo adaptavel a diferentes configuragbes em um Unico ambiente, aumenta a
robustez numérica e diminui o tempo computacional.
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Python
BOBYQA |

Entradas do Script Imodelica Saidas do
modelo Modelica modelo

¢ Vazbes e Submodelo e Compilacdo e Integracao e fragdo massica
e Temperatura Leito e Resolucdo e Temperatura
¢ Fragao e Submodelo

massica Quench

Figura 5.8: Algoritmo implementado para Otimizagdo dos fatores de corregao.

Foram testados diversos algoritmos de otimizacdo, porém o BOBYQA com tolerancia
de 107 para as varidveis de decisio mostrou o melhor desempenho no caso estudado.
Este algoritmo ndo utiliza gradientes, o que eleva o numero de intera¢des, mas é bem
adequado para um sistema ndo linear com EDQ’s envolvidas, uma vez que ndo precisa
avaliar as derivadas em relacdo aos parametros necessarios quando se utiliza métodos
baseados em gradiente e hessianas. As Figura 5.9 a Figura 5.11 mostram os resultados do
modelo com os pardmetros otimizados, para uma janela de dados de 330 dias.
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Figura 5.9: Concentragdes na fase liquida com o modelo ajustado. O ponto em azul
representa a concentragao final de organossulfurados dos dados reais e processo.

Podemos perceber que grande parte da conversdo se da no primeiro leito, logo as
variacoes de concentragdo e das pressdes parciais dos produtos sao maiores nesse leito.
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Figura 5.10: Concentragdes na fase gasosa com o modelo ajustado.
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Figura 5.11: Temperatura no conjunto com fatores otimizados. Os pontos em azul
correspondem aos dados reais de planta.

Assim como nas simulagdes anteriores, os resultados mostraram-se coerentes. Com
auxilio dos fatores de correcdo ajustados é possivel adequar a maioria dos dados do
modelo aos de planta. Todavia a escolha do chute inicial ndo é simples, e o problema
apresenta muitos minimos locais. A estratégia adotada para se obter um bom chute
inicial foi estimar os parametros do modelo empregando um perfil arbitrado de
temperatura nos reatores, baseado na interpolacdo de dados de planta, de forma que o
balango energético pudesse ser desconsiderado. Os parametros obtidos deste modo
foram empregados como chute inicial para modelo completo.

5.3 Estimacao dos parametros em janelas moveis

Com o intuito de verificar a possibilidade de uso do modelo em tempo real para
predicdo do comportamento do reator, foi feita a estimacdo dos parametros do modelo
através de janelas moéveis de tempo, utilizando de dados passados para formar as janelas.
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Cada janela tem um conjunto de entradas (vazles, temperaturas, fracdo de enxofre,
entre outros) para o modelo, que gera um conjunto de saida. A estimacdo de parametros
é realizada e se obtém um conjunto de fatores de correcdo para cada janela. O tamanho e
tempo de atualizacdo da janela que apresentaram menor erro médio de estimacdo foram
81 e 27 dias, respectivamente. A Figura 5.12 exemplifica a estratégia utilizada, que
percorreu todos os dados da primeira campanha, totalizando 1296 dias. Os dados da
segunda campanha apresentaram comportamento discrepante da primeira campanha,
portanto ndo foram avaliados neste trabalho.

lanela ﬂLp dia 81

Janela go dia 108
Janela; do dia 135
6000 - f \
S 5000 -
g oo i s, N
8 4000 - AA s A praslesi |
S ‘ ~ A A
o 3000 ‘%, a xT
©
2 2000
©
©
a

v:_; i~

) | — |

0 27 54 Tempog(ﬁias) 108 135

Figura 5.12: Exemplo de funcionamento de uma janela mdvel com tamanho de 81 dias e
atualizacdo a cada 27 dias, cada retangulo corresponde a uma janela.

Este é um dos pontos de diferenciacdo do estudo de Dietz (2014) que analisava
periodos extensos que dificultam a identificagdo de comportamentos e podem gerar
curvas ndo suaves.

Os fatores relacionados ao segundo, terceiro e quarto leitos ndo apresentaram
tendéncia identificavel, servindo apenas para ajuste fino aos dados de planta, e
provavelmente apenas incorporam distlrbios de processo, erros de medida, etc. Com
isto, ndo se tornam Uteis para predizer o comportamento da planta. Os fatores f0 e f1,
por outro lado, apresentaram tendéncia clara, como pode ser visto na Figura 5.13 e na
Figura 5.14, onde cada ponto corresponde a estimacdo realizada a partir dos dados de
uma janela.
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Figura 5.13: Fator de corregdo cinética (f0) em fun¢do do tempo.
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Figura 5.14: Fator entalpico do primeiro leito (f1) em func¢do do tempo.

Os fatores fO e f1 apresentaram certa correlagdo, o que pode ser evidenciado pela
razao dos dois fatores apresentada na Figura 5.15. Conforme pode ser visto na Equacgdo
(5.1), o fator cinético fO pode ser associado a desativacdo do catalisador.
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Figura 5.15: Razao entre os fatores f0 e f1

5.3.1 Estimagdo do modelo de desativagdo do catalisador

A fim de realizar esta analise, os valores de fO foram normalizados pelo seu maior
valor. Os valores normalizados correspondem a atividade relativa do catalisador,
conforme descrito anteriormente. Diversas fun¢des sugeridas por Froment e Bischoff
(1991), foram testadas. A funcdo de desativacdo que apresentou melhor resultado foi a
seguinte:

a®) =1 —at)™ (5.7)

Os valores dos parametros foram ajustados aos dados de atividade, resultando em
N = 0,264 e a = 0,041 dia™!, com coeficiente correlacdo igual a 0,967 para os primeiros
1161 dias. A Figura 5.16 apresenta os dados de atividade e a curva estimada.
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Figura 5.16: Atividade do catalisador, obtida pela normalizacdo do fator cinético e modelo
da Eq.(5.7).

A fim de validar o modelo de atividade, os valores dos fatores de correcao ajustados
para os dias 1161 a 1296, ndo empregados no ajuste da curva, foram comparados com os
valores da curva. Os erros relativos sdao apresentados na Tabela 5.2.

Tabela 5.2: Erro da curva referente ao periodo avaliado.

Tempo Atividade
[dias] Erro Erro
relativo =~ absoluto

1161 3,05% 0,011
1188 4,23% 0,016
1215 3,19% 0,012
1242 2,90% 0,011
1269 1,80% 0,006
1296 1,03% 0,004

5.3.2 Predigcdo do modelo

Utilizando os mesmos periodos da validacdo da curva de atividade, o modelo
completo do reator foi simulado empregando o fator de correcdo cinético igual a
atividade prevista no tempo (Eq. (5.7)) e os fatores entalpicos médios das ultimas 5
janelas. Os erros encontrados nessa predicdao foram divididos em erros de concentracdo
final de organossulfurados e temperatura, este correspondendo ao somatoério dos erros
de 16 pontos de temperatura, e estdo apresentados na Tabela 5.3.

Tabela 5.3: Erros de predicdo do modelo

Tempo Temperatura Concentragao
[dias] Erro Erro Erro Erro Erro relativo
relativo  absoluto (K) relativo  absoluto (ppm) Total

1161 3,39% 21,93 14,80% 7,08 18,19%
1188 4,85% 31,38 5,77% 3,36 10,62%
1215 4,99% 32,12 67,29% 38,79 72,28%
1242 2,93% 18,84 40,72% 23,07 43,64%
1269 3,36% 21,69 2,09% 1,15 5,45%

1296 2,66% 17,21 0,42% 0,25 3,09%
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6 Conclusoes e Trabalhos Futuros

O modelo fenomenolégico desenvolvido neste trabalho busca estimar a concentracao
final dos compostos organossulfurados, o nivel de desativacdo do catalisador e as
temperaturas dos leitos de um reator de HDT. Este modelo pode servir como um
analisador virtual, que foi o principal objetivo deste estudo. Para tanto, o modelo foi
simulado diversas vezes com entradas diferentes (janelas mdveis de periodos de 81 dias).
A estimacdo de parametros permitiu a adaptacdo do modelo a maioria dos cenarios
apresentados e o decaimento do fator de correcdo cinética pode ser interpretado como a
desativacdo do catalisador. No entanto, a previsdo da concentracdo final de
organossulfurados e das temperaturas dos leitos apresentou erros consideraveis, e
seriam necessarios dados de novas campanhas para melhor avaliagdo.

O modelo considera somente a reacao de hidrodessulfurizagdao, o que se demonstrou
ser insuficiente para previsdo da concentracao final de organossulfurados e das
temperaturas nos leitos. A remocdo de enxofre estd fortemente ligada a temperatura do
leito, contudo o aumento da temperatura somente devido a reacao de HDS ndo alcanca
as temperaturas de planta. Desta maneira, os fatores de correcdo entalpicos
provavelmente incorporam as entalpias das outras reag¢des de hidrotratamento que
ocorrem no reator real, mas nao sao consideradas no modelo, tais como rea¢des de HDA
e de HDN, que possuem entalpias proximas a da HDS como pode ser visto em Mederos,
Ancheyta e Chen ( 2009).

O perfil de desativagao do catalisador pode ser determinado para a primeira parte de
uma campanha, o que seria Util para planejamento de parada. Os dados da segunda
campanha obtidos nao eram suficientes para determinagao da desativagdao. Na segunda
campanha, o catalisador foi trocado por outro com especificagdes diferentes o que torna
diferente do perfil de desativacdo encontrado anteriormente.

A implementagdo do sistema mostrou-se bastante eficiente com auxilio das
ferramentas em Python e a plataforma Jmodelica. A resolucdo do sistema de equacdes foi
robusta, com baixos tempos computacionais, e as alteracées dos dados de processo e
unidade podem ser introduzidas facilmente. A otimizacdo demanda certo tempo
computacional, o que é compreensivel diante da complexidade do modelo e ao fato do
otimizador ndo usar derivadas. No entanto, o chute inicial tornou-se um problema, pois a
fungdo objetivo possui minimos locais, uma vez que os fatores de corregao possuem certo
grau de correlacdo e as ndo linearidades do préprio modelo.

Em trabalhos futuros, a reagdo de hidrodesnitrificacdo deve estar incluida no modelo,
e se possivel, a de hidrodesaromatizacdo, para que a simulacdo retorne as temperaturas
com maior acuracidade e com os parametros adequados ao sistema. Seria também
interessante possui mais informacGes a respeito da carga, tais como concentragdo de
olefinas e aromaticos, classes de organossulfurados e organonitrogenados, ou ainda a
proporcdo de diesel leve, diesel pesado e gasdleo de vacuo.
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Apéndice A
Relagdes constitutivas

A concentracgao de inicial de compostos organossulfurados pode ser obtida segundo a
Eg. (A.1), onde p, é a massa especifica da fase liquida, que depende da temperatura e
pressdo do reator, e pode ser calculada como na Eqg. (A.2), M, corresponde a massa molar
média do liquido que pode ser considerada préxima a dos compostos organossulfurados,
a fracdo mdssica na fase liquida (w;) é obtida nos dados laboratoriais do estudo de caso.

ct=Lw, (A1)

A massa especifica da corrente liquida na temperatura do processo pode ser calculada

pela equacdo de Standing-Katz, que considera a contribuicdo de trés termos distintos,

conforme a Eq. (A.2). O primeiro deles, p,, € a massa especifica da fase liquida (em kg/m?3)

a 15,6°C e 1 atm. Os outros dois termos, App e Apr, consideram as contribui¢cdes da
variacdo de pressao e temperatura, respectivamente, para a massa especifica.

pL(P,T,) = po + App — Apr (A.2)

A primeira correlagao é apenas dependente de p, e P (pressdo do processo, em psia).
J4, a segunda conta ainda com a contribuicdo da variacdo que a pressdao do processo
exerce sobre a massa especifica.

App = [0,167 + (16,181 x 107°%42500)]p, + Ap, (=) — 0,01[0,299 +
2
-0,0603p P
(263 x 10 0] (1000) (A.3)

Apr = [0,0133 + 152,4(py + 4pp)~2*°](T —520) — [8,1 X 1076 — 0,0622 X
1070764(Po + 4PP)| (T, — 520)? (A.4)

As constantes de Henry do H, e H,S sdo estimadas através dos seus respectivos
coeficiente de solubilidade, A;, de seus volumes molares v,, nas condigdes padrdes,
22.710 cm?®/mol, e da massa especifica do liquido, py, conforme mostrado na Eq. (A.5).

= M

H; = Topn (A.5)
O coeficiente de solubilidade, A;, dado em [NL-kg"l-MPa"l], é calculado através de

correlagdes especificas para cada substancia. Para o hidrogénio, a correlacdo é da forma

dada na Eq. (A.6)

aq

= ag+ a,T, + a, (/JTTeo) + a;T,% + (pT) (A.6)

20

An

2
Onde:

ao = —0,559729
a, = —0,42947 x 1073
a, =3,07539 x 1073

as = 1,94593 x 1076
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a, = 0,835783

Onde p,, é massa especifica do liquido a 20°C em [g/cm?®], e também de T,,
temperatura em [°C] dados extraidos do estudo de caso.

A correlagdo para o coeficiente de solubilidade do sulfeto de hidrogénio assume que
esta depende apenas da temperatura, em [°C].

Ay,s = exp(3,367 — 0,00847 T,) (A.7)

O coeficiente de transferéncia de massa gdas-liquido, kiLaL, é funcao do fluxo massico
da corrente liquida, G;, em [g-cm™*s™]:

a _ (ﬂ)“2< m )1/2 (A.8)

Df 1753 pLDf

Onde o termo y; € a viscosidade da fase liquida em [cP], DiL é a difusividade do
componente i na corrente liquida. Os coeficientes, @; e a,, sao fung¢des do didametro da
particula do catalisador, os quais no trabalho de Korsten e Hoffmann (1996) foram
considerados a;=7 cm™® e @,=0,4, para um catalisador com didmetro de particula
equivalente (d,) igual a 1,72 mm. Como no presente estudo de caso, o valor da particula
é semelhante, o valor dessas constantes sera mantido com o mesmo valor, visto que nao
traria mudancas significativas no resultado. O fluxo mdssico é obtido pela multiplicacao
entre a velocidade e a massa especifica da fase liquida:

G, =u, pL (A.9)

A correlacdo de Glaso, Egs. (A.10) e (A.11), foi empregada para estimar a viscosidade
do 6leo. Nessa correlagdo, T, é dada em R, e a densidade APl é dada em °API.

= 3,141 x 1019(T, — 460)~34*[log,,(API)]® (A.10)
a = 10,313[log,, (T, — 460)] — 36,447.11)

A difusividade molar do soluto i na corrente liquida, DiL, em cmz/s, necessaria a Eq.
(A.8) para determinar o coeficiente de transferéncia de massa gas-liquido, pode ser
estimada pela correlagao de Tyn-Calus, assumindo-se dilui¢cdo infinita:

0,267

D! =893 x 10-° (1’})—33) (Z) (A.12)

Onde T, é a temperatura de entrada no leito em K e u; representa a viscosidade do
solvente em [mP:s]. O volume molar do soluto em sua temperatura de ebulicdo normal,
v, e do solvente, v;, pode ser estimado pela corre¢ao que segue, em [cm?/mol]:

v = 0,285v,"*® (A.13)

O volume critico especifico v, dos compostos gasosos (H, e H,S) é tabelado, enquanto
para os componentes liquidos esta caracteristica pode ser obtida pela correlacdo de Riazi-
Daubert:

vt = 7,5214 x 10737, *%%0d )7 % (A.14)
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Onde v* é o volume especifico critico em [ft*/Ib], Ty representa o ponto de ebulicdo
médio em R e d;54 é a densidade especifica a 15,6°C. A transformacdo de v* para v,
pode ser realizada por multiplicagdo pelo peso molar, M;.

v, =Mo" (A.15)

O coeficiente de transferéncia de massa sdlido-liquido pode ser estimado pela
equacao de van Krevelen-Krekels:

kL _ 1,8 (=L )1/ 2 (L)% (A.16)

L L
Dias aspr, pLD;

Onde ag é a area superficial especifica do leito empacotado:

as = <%) (1-¢) (A.17)

Na expressdo acima, € € a fracdo de vazios do leito catalitico fornecido nos dados da
unidade.

A capacidade calorifica da corrente de diesel é obtida através da Eq. (A.18), na qual p,
é a massa especifica do liquido a 60°F (aproximadamente 15,6 °C) e T é a temperatura
média no leito em Kelvin:

L _ 0,415 =
cj = 41868 | ==+ 0,0009(T - 288,15) (A.18)
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Apéndice B
Submodelo do Leito

model HDSTL

/ /PARAMETERS
parameter Real ug=19.388348632319117;
parameter Real ul=8.92483B5342822783;
parameter Real R=8.31leb;
parameter Real k21a3l=8.872573254545732622;
parameter Real k4lal=8.86654G6887358758227;
parameter Real k5lal-=8.86654G6887358758227;
parameter Real H2=18374896591.682554;
parameter Real H4=15271926732.445061;
parameter Real k2s5=0.811694785384252862;
parameter Real k4s=8.88938315360534849176;
parameter Real kls=8.8834553678518796054;
parameter Real a5=21.9767441836846513;
parameter Real rhob=8.75;
parameter Real rhog=2.9e-3;
parameter Real rhol=9.7541441621348875;
parameter Real K4=73319.332514862224;
parameter Real ni2=-15;
parameter Real nid=9;
parameter Real nil=-1;
parameter Real deltaHHDS=251888;
parameter Real Cpg=14.5;
parameter Real Cpl=2.9747165789708983;

//PARAMETERS OF DECISION
parameter Real f@ = 1.;
parameter Real f1 = 1.;

//Initial Conditions
parameter Real p2g@=724138;
parameter Real pdg@=8;
parameter Real clle=0.8888185008;
parameter Real c2l@=0.80835414;
parameter Real c4le=8;
parameter Real Thk@=598.51;

J/Outputs
Real p2g(fixed=true,start=p2ge)
Real pdg(fixed=true,start=pdgl);
Real cll{fixed=true,start=clle};

)
)

¥

¥

Real c2l({fixed=true,start=c2l®
Real c4l(fixed=true,start=c4le
Real cls;

Real c2s;

Real cds;

Real rc;

Real T(fixed=true,start=Tka);
Real conv;

Real kHDS:

¥
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equation
//Balango de massa para os componentes gasosos na fase gds
((ug/(R*T))*der(p2g) )+ (k21al*(({p2g/H2)-c21))=0;
((ug/ (R*T) )*der(pag) )+ (kalal*((pag/Ha) -c4l) )=0;

//Balangoe de massa para os componentes gasosos na fase liquida

(ul*der(c2l))-(k2lal*{({p2g/H2)-c21))+(k2s*a5*(c2l-c25) )=

i
a;
(ul*der{c4l))-(k4lal*((pdg/H4)-c4]l) )+ (kds*a5*{cdl-cds) )=0;
//Balangoe de massa dos componentes sulfurados e hidrocarbonetos na fase liquida
(ul*der(cll))+(kls*a5s*({cll-cls))=8;

f{Taxa de reacdo
re=kHDS* ((cls*(c258.45) )/ ( (1+({T1*K4*cds) ) 2} );

//Reagdes quimicas

k25*a5*(c2l-c25)= -ni2*rhob*rc;
kds*a5*(cd4l-cds)= -nid*rhob*rc;
kls*a5*(cll-cls)= -nil*rhob*rc;

//Balango de energia
der(T)=Ff1*{1/(ug*rhog*Cpg+ul*rhol*Cpl) )*deltaHHD5*rhob*rc;
conv={clle-cll)/clle;

kHDS=TB*4. 266e0*exp( -131993/ (8. 31%T));

end HDSTL;
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Submodelo d

model mix

a zona de arrefecimento (quench)

/ /PARAMETERS
parameter Real R = 8.31e6;
parameter Real Cpg = 14.5;

parameter Real Cpl
parameter Real Cpq

3.86213;
5.8557;

parameter Real q = 44434, ;
parameter Real x = 1.;

parameter Real p2gq = 7.24213e6;
parameter Real cllg = @.;
parameter Real c2lg = @.;
parameter Real c4lg = 8.;
parameter Real Tq = 321.756;
parameter Real g = 998817.;
parameter Real 1 = 47343.1;
parameter Real p2g = 7.24213e6;

parameter Real pdg

B.882e41158;

parameter Real cll = @.888633747;
parameter Real c2l = 7.47671e-7;
parameter Real c4l = 7.8928%9e-6;
parameter Real T = 613.;

ffInitial

J/Outputs
Real
Real
Real
Real
Real
Real
Real
Real

equation
//Bala

Conditions

gM; // Vazdo de entrada do R1L2 da fase gasosa
IM; // Vazdo de entrada do R1L2 da fase ligquida
T™; // Temperatura de entrada do RIL2

c1lM; // Concentragdo de compostes organc-sulfurados na fase liquida

c21M; // Concentragdo de hidrogénic na fase liquida

c4lM; // Concentragdo de sulfeto de hidrogénio na fase liquida
p2gM; // Pressdo parcial de hidrogénic na fase gasosa

pdgM; // Pressdo parcial de sulfeto de hidrogénic na fase gasosa

ngo de massa GLOBAL para a fase liquida

IM={g*{1-%))+1;

/fBala

ngo de massa de 5 para a fase liquida

IM*c1IM=(gq*(1-x)*cllqg)+({1*c1l);

/fBala

ngo de massa de H2 para a fase ligquida

IM*c2IM=(q*(1-x)*c21g)+({1*c21);

/fBala

ngo de massa de H2S para a fase liquida

IM*FcdlM=(q*(1-x) *cdlg)+({1*%cal);

f/fBala

ngo de energia

(1*Cpl*(TM-T))+(g*Cpg™ (TM-T) )+(q*Cpq™ (TM-Tq) )=8;

//Balango de massa GLOBAL para a Tase gds
gM=g+q;
f/Balango de massa para H2 da fase gas

(p2gM/ (R*TM) )*gM=((p2g/(R*T))*g)+({p2gq/ (R*Tq))*q);

/fBala

ngo de massa para H25 Da fase gas

(p4gM/ (R*TM) ) *gM=pdg/ (R*T)*g;

end mix;
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