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RESUMO

0 processo de hidrotratamento € considerado estratégico para o aproveitamento de
cargas residuais e de oleos pesados. Particularmente de grande interesse € a remocgio do
enxofre, devido a presenca deste em maior quantidade nas cargas mais pesadas, as
restricOes ambientais cada vez mais severas e a melhoria na qualidade dos produtos finais.
Este trabalho apresenta a simulagBo e otimizaco coniparativa entre dois reatores de
hidrodessulfurizagdo (HDS), um de leito fixo e outro de leito fluidizado, que processam

residuo de destilacdo a vacuo de oleo Marlim.

O processo de hidrodessulfurizacio de oleos pesados € conduzido em condigOes
severas de temperatura e pressio, na presenca de excesso de hidrogénio e um catalisador.
Inicialmente foram construidos os modelos deterministicos para os dois reatores, leito fixo
e fluidizado, através de aproximagGes com modelos de reatores ideais, PFR ¢ CSTR
respectivamente. Foi utilizado um modelo cinético de primeira ordem devido a facilidade
de manipulagio matematica e o fato da correlagio com dados experimentais ser
suficientemente boa para este caso. O sistema operacional necessario para cada um deles
foi esquematizado e dimensionado, baseando-se numa alimentacio de 500 m’/dia para o
reator de leito fluidizado e 545,45 m’/dia para o reator de leito fixo. A partir dai foram

obtidas as fungdes custo para cada um dos sistemas, com base em correlagSes da literatura.

Foi encontrado, através da simulacfo e otimizacgdo comparativa, que o tipo de
reator mais adequado para o exemplo estudado € o de leito fixo, porque este apresenta uma
eficiéncia maior. Também fo1 verificado que a temperatura e os gastos com energia séo os

fatores de maior influéncia na fungdo custo.

Palavras chave: hidrodessulfirizacgo, oleo pesado, residuo de vacuo.



ABSTRACT

The hydrotreating process is considered strategical for the oil industry. In recent
years, the availability of heavy crude oils and the need of its exploitation has increased. The
removal of sulphur is particularly of great interest — due to its presence in great amounts in
heavy oils — to reduce corrosiveness. Also, environmental restrictions are more severe,
requiring the improvement in the final product quality. This work presents the simulation
and comparative optimisation between two reactors for hydrodesulfurisation (HDS) of
Marlim oil vacuum residue: a fixed bed and a fluidized bed.

The hydrodesulfurisation process is performed in severe operating conditions of
temperature and pressure, in the presence of excess hydrogen and a catalyst. In this study
initially, deterministic models for the two reactors, fixed and fluidized bed, were tested,
regarding ideal models, the PFR and the CSTR, respectively. A first order kinetic model
was used, due to the availability of an empirical correlation obtained with experimental data
for this particular residue. The required operational system for each reactor was defined and
designed, based on a 500 m’/day feed for the fluidized bed reactor and a 545.45 m*/day
feed for the fixed bed reactor. The cost functions were obtained for the systems, from

literature.

It was found, through the simulation and comparative optimisation, that the more
suitable type of reactor for the case studied is the fixed bed, because of its bigger efficiency.

Also, it was found that the temperature is the factor of bigger influence in the cost function.

Keywords: hydrodesulfurisation, heavy oils, vacuum residues.
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1. Introducio 1

1. INTRODUCAQO

1.1 Objetivo

O objetivo deste trabatho ¢ desenvolver uma metodologia para simular e otimizar
um reator de hidrotratamento, mais especificamente hidrodessulfurizagdo, dada uma
deterrinada carga a ser processada, de tal forma a encontrar as condi¢bes mais adequadas

de operacgio e o melhor tipo de reator.

1.2 Motivacio

Os processos de hidrocraqueamento e hidrotratamento (remocio de heteroidtomos)
s3o considerados estratégicos para o aproveitamento de cargas residuais e de oleos pesados.
Em anos recentes, tém-se tornado maior a disponibilidade de crus pesados e a necessidade
de seu aproveitamento, como o 6leo de Marlim da bacia de Campos-RJ. Estes processos
operam em condi¢Oes severas de temperatura e pressdo, na presenga de excesso de

hidrogémnio e um catalisador.

Particularmente de grande interesse € a remocio do enxofre, devido & presenca
deste em maior quantidade nas cargas mais pesadas, s restricdes ambientais cada vez mais
severas ¢ a melhona na qualidade dos produtos finais, reduzindo principalmente a

corrosibilidade e emissdes de SOz na combustdo (chuva acida).

Neste trabalho estuda-se a remogdo apenas de enxoffe, embora outras reacOes
possam estar acontecendo paralelamente. Além disso, essa remocio esta sendo feita sobre a

carga (6leo pesado ou RV) e nfo sobre um produto (como gasolina).

Existem basicamente duas classes de reatores para contato entre as cargas (RV, H;

e catalisador): os de leito fixo e os de leito fluidizado (expandido ou de arraste).
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Os reatores de leito fixo operam em condi¢des mais brandas de temperatura e
pressdo que os reatores de leito fluidizado, devido a formagdo de coque que pode desativar

o catalisador ou ate mesmo causar a parada do reator.

A determinacdo das condigbes Otimas de operacdo (temperatura, pressdo, vazdes,
etc), bem como o tipo de reator mais adequado, ¢ fundamental para a operagZo econdmica e

viavel do processo de hidrotratamento.

1.3 Apresentacio da dissertacio

No capitulo 2 é apresentada a revisdo bibliografica, a qual esta dividida em quatro

itens:

- Petroleo, traz brevemente as informagGes mais importantes sobre o petroleo e seu

processamento;

- Cargas residuais e Oleos pesados, apresenta informagdes basicas sobre estas

importantes fragdes do petroleo nos dias atuais;
- Hidrotratamentos, pequena apresentacio dos processos existentes;

- Hidrodessulfurizagfio, apresenta as informac¢des mais importantes sobre este

processo (importancia, reagles, reatores, processos comercias, etc),

O capitulo 3 traz o sistema operacional necessario para o processo de
hidrodessulfuriza¢do encontrado na literatura, o que € utilizado neste trabalho e porque foi

assim esquematizado.

O capitulo 4 apresenta a modelagem matematica para os reatores de leito fixo e

fluidizado, com discussdo das hipoteses consideradas.

O capitulo 5 mostra de forma breve os tipos de estimativa de custo e como foi

construida a fungdo objetivo (fungio custo).

O capitulo 6 traz informagdes sobre otimiza¢do e como esta foi realizada neste

trabatho. Apresenta ainda o software e o solver utilizados, bem como suas caracteristicas.

No capitulo 7 se encontram os resultados obtidos nas simulagdes e a discussio

sobre eles.
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O capitulo 8 finaliza a dissertacdo com as conclusdes do trabalho realizado ¢ a

sugestdo para trabalhos futuros.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nos dois primeiros itens deste capitulo sdo apresentadas as informagSes mais
importantes referentes ao petroleo, cargas residuais e 6leos pesados, com o objetivo de
mostrar a importincia econdmica e ambiental dos processos de hidrotratamento, que so
apresentados no terceiro item. O item 2.4 traz de forma concisa as informagdes para
compreender o processo de hidrodessulfurizaciio e que foram necessarias para realizagio

deste trabalho.

2.1 Petroleo

2.1.1 Origem. O petroleo € derivado de plantas aquaticas e animais que viveram e
morreram a centenas de milhares de anos atras. Seus restos mortais misturados com lama e
a areia em depodsitos mergulhados foram geologicamente transformados em rocha
sedimentaria. Gradualmente a matéria orgnica se decompds e eventualmente formou
petréleo (ou um precursor), o qual migrou da fonte original para rochas mais porosas e
permedaveis, tais como o arenito, onde se tornou finalmente aprisionado. Tais acumulacdes
presas de petrdleo sdo chamadas reservatorios. Uma série dos reservatorios dentro de uma
estrutura de rocha comum ou uma sére de reservatorios em separado, mas com as
formagOes vizinhas, recebem geralmente a denominagdo de campo petrolifero. Os campos
sdo encontrados frequentemente em um unico ambiente geologico conhecido como bacia

sedimentaria ou provincia (SPEIGHT, 1999).

2.1.2 Importéncia. Excetuando-se a produgo de alimentos e a confeccdo de

vestudrio, nenhuma indGstria € mais importante para a civilizagdo atual que a indistria do
petroleo. Esta indastria fornece matérias primas para a fabricagio de plésticos, fertilizantes,
borrachas, desinfetantes dentre muitos outros, além da maioria dos combustiveis hoje

utilizados (reconhecida fonte poderosa de energia).
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2.1.3 Composigdo. O petroleo € uma mistura complexa formada por centenas de
diferentes substdncias quimicas, do metano ao asfalto, que podem ser agrupadas segundo

suas propriedades como:
- hidrocarbonetos;
- organometalicos;
- nitrogenados;
- oxigenados;
- compostos sulfurados.

onde todos eles se fazem presentes em formas que variam de pequenas moléculas até
moléculas de peso molecular além de 5000 um.a. A maior percentagem em peso dos
constituintes do petroleo € dos hidrocarbonetos, pois experiéncias comprovam a existéncia
média de 83 a 87% de carbono e 11 a 15% de hidrogénio.

2.1.4 Craqueamento. As centenas de substincias quimicas presentes no petroleo

sdo, ha muito tempo, divididas em produtos comercializaveis obtidos pelo fracionamento
nas operagdes de refinagdo, onde sdo segregados segundo suas faixas de ebuligdo. Em
geral, moléculas dentro de uma razoavel faixa de peso molecular e com relagdes de C/H
proximas as de hidrocarbonetos sfio comercialmente mais valiosas que moléculas

demasiadamente grande e que contém heteroatomos.

Por este motivo € necessario quebrar as grandes moléculas do petréleo produzindo
moléculas de maior valor comercial. Esta quebra se chama craqueamento, que pode ser:

- térmico, onde as ligacBes quimicas sio quebradas pela exposi¢do da espécie a um

ambiente de alta temperatura (400 a 600°C);
- catalitico, onde a quebra acontece com o auxilio de catalisadores.

O craqueamento aumenta o valor comercial do petroleo devido ao aumento da
proporgio de determinados hidrocarbonetos como gasolina, querosene, gases combustiveis

dentre outros.
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2.1.5 Residuos. No processo de refino, o petroleo passa por dois processos de

destilagdo, um a pressdo atmosférica e outro & vacuo, dos quais resultam os seguintes

residuos:

- RAT (residuo de destilagio atmosférica) com ponto de ebulicio acima de 343
OC.

- RV {residuo da destilagdo a vacuo) com ponto de ebulicdo acima de 538 °C.

O RV, residuo mais pesado onde se concentram os contaminantes do petroleo, € a

principal carga das unidades de hidroconversio.

2.1.6 Atomos indesejavels — conseqiéncias. Mesmo submetido a um rigoroso

craqueamento ¢ ter sua proporgZo de hidrocarbonetos comercializéveis aumentada, a
presenca de atomos de oxigénio, nitrogénio, enxoffe e atomos metalicos diminui a
qualidade dos produtos do petroleo, pois conferem as moléculas que os contém

propriedades ndo desejaveis como:
- corrosibilidade;
- formacgdo de precipitados;

- baixo poder de queima.

2.2 Cargas residuais e 6leos pesados

2.2.1 Definicio. Segundo o API (American Petroleum Institute) o termo dleo

pesado refere-se a petroleo com °API inferior a 20 e com maior quantidade de enxofre do
que os oleos leves. Ndo ha restrigdes quanto aos teores dos demais heteroatomos (metais,
enxofre, nitrogénio), de forma que dependendo do campo petrolifero, o dleo pesado possui
diferente composi¢do. De um modo geral o petroleo arabe pesado possui elevados teores de
enxofre ¢ metais, enquanto que o petrdleo brasileiro da bacia de Campos possui pouco
enxoffe e alto teor de nitrogénio. As diferencas na composi¢io dos Oleos devem ser
consideradas no desenvolvimento do processo uma vez que geram propriedades

diferenciadas e que podem vir a interferir nas reagdes (CARBONELL, 1996).
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Na industria do petroleo a medida de densidade mais comum € o °AP], definido da

seguinte forma:

CAPI = 1415 - 1315 (2.1)

d 60/60 °F

Registra-se como curiosidade que a escala ° API foi criada para substituir a de °Bé
(Baume¢) para compensar um erro de fabricacdo dos primeiros densimetros produzidos e

graduados em © B¢, definido como:

°Bé = __J40 _ - 130 (2.2)

d 60/60 °F

2.2.2 Importancia. O petroleo tornou-se indispensavel para a civilizagdo desde a

sua descoberta em quantidades comerciais em 1859, na Pensilvania, Estados Unidos.
Devido as inimeras aplicagGes, notadamente como fonte de energia, 0 consumo de petrolec
cresceu vertiginosamente no século XX, alcangando o auge em 1973. Nesta oportunidade,
tendo como origem o conflito no Oriente Médio, o preco do petroleo rapidamente

quadruplicou, provocando grande choque na economia mundial (ALMEIDA, 2000).

A partir dai, tornou-se forte a necessidade de um maior aproveitamento no refino
do petréleo: a exploracdo de crus pesados, adequacio dos processos de refino existentes e a
criagdo de novos processos (ALMEIDA, 2000).

No Brasil a estrutura de consumo de energia se alterou mais profundamente a
partir de 1979, motivada pela segunda grande alta no prego do petroleo decorrente do inicio
da guerra entre Ird e Traque. Através do aumento da produgio interna de petrdleo,
decorrente da entrada em producgio dos pogos da bacia de Campos, da substituicdo do
petréleo por enmergias renovaveis {alcool e outros combustiveis de origem vegetal) e
hidrelétricas, obteve-se um equilibrio na balanga de pagamentos, a qual estava bastante

pressionada pela conta do petréleo. Como resultado desta politica, o perfil da estrutura de
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consumo no Brasil sofreu profunda alteragio, aumentando-se o consumo de GLP e

destilados médios (diesel) em detrimento do leves (gasolina) e dos pesados (Oleo
combustivel) (ALMEIDA 2000).

A produgio e reservas internas de petroleo e gas advindas principalmente da bacia
de Campos e em aguas profundas, iniciadas entre os anos de 1981 e 1987, mais que
triplicaram, resultando em cerca de 70% do consumo nacional. O ritmo das descobertas a
partir da segunda metade dos anos 80 destacaram o Brasil no cenario mundial (ALMEIDA,
2000).

A disponibilidade de 6leos pesados, com grande rendimento em fragio restdual
(principalmente residuo da destilaciio a vacuo), torna necessario o emprego de processos

que permitam converter o residuo em destilados (ALMEIDA  2000).

O hidroprocessamento (refino catalitico com hidrogénio) foi desenvolvido

posteriormente em fungdo dos seguintes fatores (ALMEIDA, 2000):
- baixo custo do hidrogénio da reforma catalitica (a partir do anos 50);
- 0s aumentos de pregos do petrdlec na década de 70,

- restrighes ambientais.

2.2.3 Composicdo. Residuos de petréleo e oleos pesados contém um grande
mimero de compostos com grande peso molecular, alta concentracic de metais e

numerosos grupos multifuncionais (FAN, 1989).

Os residuos e oleos pesados podem ser divididos em trés grupos principais em
funcdo de sua solubilidade (FAN, 1989):

- asfaltenos, insoluveis em n-heptano. Sdo compostos com elevado peso molecular
(podem chegar a 5000) formados por cadeias de aromiticos policiclicos e com diversos
orupos funcionais. E o grupo mais dificil de reagir ¢ compde de 10 a 25% em peso do

residuo de petroleo;

- resinas, compde de 25 a 40% em peso do residuo. Oleos e resinas sdo separados

em funcio da sua solubilidade em propano liquido;
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- oleos, compde de 35 a 55% em peso do residuo de petroleo. E a fragdo que reage

mais rapidamente.

2.3 Hidrotratamentos

Hidrotratamento € um grupo de processos na indastria de refino de petroleo e vem
sendo usado hé mais de 40 anos (GRANGE et al, 1997).

Existem trés tipos de hidrotratamentos mais usados:
- hidrodessulfurizacio;

- hidrodesnitrogenac3o,

- hidrodesmetalizagio.

A remocio de heteroatomos € feita com hidrogénio a altas pressGes por ser este um
constituinte natural dos 6leos, evitando com isto o acréscimo de um contaminante a mais, €
a alta pressdo evita a formagdo de coque. O fato de serem utilizadas altas pressdes e
temperaturas pode ser indicio que os catalisadores envolvidos ainda ndo atingiram sua

eficacia desejada, o que aumentaria a economicidade do processo barateando seus produtos
finais.

2.4 Hidrodessulfurizacio (HDS)

2.4.1 DefinicBo. Processo de remogdo dos atomos de enxofre dos dleos crus ou

residuos atraves da adi¢@o de hidrogénio molecular a altas pressdes parciais.

24.2 Tmportincia. O processo de hidrodessulfurizaciio é considerado o mais
importante no tratamento do petrolec quando se busca a melhoria da qualidade de seus
produtos finais, especialmente quanto a emiss#o de poluentes para a atmosfera e na

diminuico da capacidade corrosiva dos produtos do refino.
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A remogao do enxofre ¢ parte vital do processamento que tenta transformar o oleo

cru em produtos finais de alta qualidade, uma vez que seus efeitos s8o sempre nocivos. A

presenca de sulfurados em produtos finais do petroleo podem causar:
- compostos sulfurados em gasolina causam corrosio nos motores;

- mercaptanas causam corrosdo em ligas que contém cobre e alteram a cor de

alguns combustiveis liquidos;

- sulfetos, dissulfetos e os acidos provenientes da combinagio de seus oxidos com
a dgua também sdo bastante corrosivos, além do dxidos venenosos que sdo expelidos no ar

quando da queima do combustivel;

- altos teores de sulfurados em Oleos lubrificantes diminuem a resisténcia do dleo

contra a oxidagZo e ainda aumentam a formacio de depdsitos de materniais sélidos;
- chuva &cida (S8O;+1/20;+H;0-—H;S04) na queima do combustivel.

Os petroleos podem trazer em si até 3,5% em peso de enxofre, enquanto que a
legislacdo ambiental da unido européia dita que para combustiveis o teor ndo deve

ultrapassar a 0,05% em peso.

Tais fatores tornam a dessulfiirizagio num grande desigio e um processo a ser

ainda muito estudado.

A figura 2.1 apresenta esquema geral de uma refinaria, comumente encontrado na
literatura. O hidrotratamento aparece recebendo uma alimentagdo do coker ¢ do
craqueamento catalitico, porém neste trabatho estamos trabalhando com uma alimentagfo
constituida por residuo de destilagio a vacuo, assim sendo o reator de hidrodessulfurizagio

deve-se situar no ponto 1, como indicado.
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Figura 2.1 - Esquema de uma refinaria (SPEIGHT, 1999).

243 Formas de apresentacdo do enxofre. Os tipos de estruturas moleculares que

guardam em si 4tomos de enxofre variam grandemente de acordo com a origem e idade dos
petroleos. Quantidades de enxofre em sua forma elementar sdo comumente encontradas em

dleos crus e reagem sem a presenca de catalisador a temperaturas relativamente baixas,
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enquanto que atomos ligados a compostos orgénicos normalmente requerem catalisadores
em suas reagBes € que sO ocorrem a temperaturas relativamente altas. Compostos
inorgénicos como gas sulfidrico se fazem presente em varios petrdleos. Oleos contendo
mais de 1% de enxofre sdo frequentemente acompanhados por gases sulfurosos contendo
quantidades substanciais de HoS que € um agente poluente bastante venenoso e que pode

causar a morte por asfixia a altas concentracfes.

Compostos que contém enxofre sfio talvez os mais importantes constituintes do
petroleo logo apds os hidrocarbonetos. Suas maiores concentragdes estio nos residuos e em

outras fragtes pesadas. Os mais comuns s#o:
- mercaptanas (R;- SH);
- sulfetos (R;-S-Rz);
- dissulfetos (R;-S-S-Ry);
- polissulfetos (R;-Sx-Ra);
- tiofenos;
- tiofendis;
- benzotiofenos;

- benzotiofendis e seus derivados de radicais alquila.

2.4.4 Reagdes de hidrodessulfurizacio. As reagOes de hidrodessulfurizacio podem

ser representadas de forma geral pela formula que segue:

H,
R— 8—» R— H R=composto orginico

As reacbes de HDS dos organossulfurados sio exotérmicas e essencialmente
irreversiveis sob as condi¢des utilizadas pela industna para o processo (340-425°C e 55-

170 atm). A retirada dos atomos de enxofre pode ocorrer tanto com a prionidade da
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hidrogenacdo das duplas ligacOes dos anéis aromaticos da molécula que contém o
heteroatomo, como pela remogdo direta do atomo de enxofre por hidrogendlise, sendo este
dltimo caminho o que menos consome hidrogénio. O caminho que tem como prioridade a
hidrogenagio dos anéis possui restricdes termodindmicas, pois sua constante de equilibrio é
afetada desfavoravelmente pelas temperaturas usuais da HDS, enquanto que o caminho que
Jeva & dessulfurizacdo por hidrogenolise pode soffer inibicdo a baixa pressGes e altas
temperaturas devido a baixas concentragbes de equilibrio das espécies produzidas nas

reagOes intermedidrias sob estas condigdes de processamento (ALMEIDA, 2000).

245 Cinetica das reacOes de HDS. Experiéncias de HDS efetuadas com varios
sulfurados orgénicos t€m demonstrado gue a cinética deste processo pode ser aproximada

por uma cinética de primeira ordem, embora taxas de segunda ordem também sejam
utilizadas.

Em trabalho desenvolvido por ALMEIDA (2000) foram ajustados sete modelos
cinéticos das reacdes de hidrodessulfurizacio de residuo de vacuo Markim:

- modelo com 1 reagfo de 1° ordem;

- modelo com 1 reagdo de n**™ ordem:;

- modelo com 2 reagdio de 1* ordem;

- modelo com 2 reagdes paralelas de 1™ ordem;

- modelo com 2 agrupamentos e 2 reagdes de 1* ordem;

- modelo com 2 agrupamentos e 3 reagdes de 1° ordem;

- modelo com 2 agrupamentos e 4 reacBes de 1° ordem,3 cataliticas e 1 térmica;

Estes modelos foram obtidos a partir de dados experimentais pa faixa de

temperatura de 385 °C até 445 °C.

O modelo que teve melhor correlagdo com dados experimentais foi o modelo com

2 agrupamentos ¢ 4 reagdes de 1* ordem,3 cataliticas e 1 térmica.

O modelo cinético com 1 reagdo de 1* ordem, apresentado abaixo, foi usado neste
trabalho, devido 2 facilidade de manipulacio matematica e o fato da correlagdo com dados

experimentais ser suficientemente boa para este caso de otimizagiio comparativa. A
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utilizagdo de um modelo mais sofisticado acarretaria em complicagBes desnecessarias,

dificultaria o processamento computacional e a convergéncia do problema.

/| (2.3)
onde
41 1
k, = exp|—2,19165—0,660303.10 [————T—ﬂ 2.4
ref

Nas equacdes (2.3) e (2.4) rr € a taxa de reagéo, dada em min”, kg ¢ a constante da

taxa, expressa em 1/min, e Wy € 2 massa de catalisador dividida pela massa de oleo.

246 Catalisador Muitos dos catalisadores utilizados no processo de

hidrodessulfurizac@o sdo formados por composi¢des de varios metais de transi¢do (ou seus
sais) com um suporte solido, onde um dos metais constituintes € o promotor do catalisador.
Os materiais mais comumente usados como suporte sdo a alumina, silica, silica-alumina,
kieselgubr, magnésia (ou outros Oxidos metalicos), bem como as zeolitas (SPEIGHT,

1981).
Os catalisadores mais utilizados para HDS sdo:
- CoMo suportado em alumina;

- NiMo suportado em alumina.

2.4 7 Desativacdo do Catalisador. A desativacdo do catalisador utilizado em HDS

¢ devida & perda da area superficial e pelo envenenamento dos sitios ativos. Produtos do
coqueamento e de reagbes de hidrodesmetalizacdo (HDM) formam depositos na superficie
do catalisador. Estes depOsitos, consegiientemente, podem impedir o acesso das moléculas

reagentes aos sitios ativos pelo bloqueio dos poros. Tipicamente, os depositos formados



2. Revisio Bibliografica 16

pelas reagdes de hidrodesmetalizacio bloqueiam os poros internos da estrutura enquanto os

formados pelo coqueamento bloqueiam os poros superficiais (FAN, 1989).

A sevendade do coqueamento € proporcional ao peso molecular ou o ponto de
ebulicio da alimentagdo e aos aromaticos contidos. Uma vez que para naftas o
coqueamento € moderado a regeneraco € necessiria somente de 6-12 meses, enquanto para

residuos a desativagdo € severa (Richardson, 1992).

Nas refinarias brasileiras a regeneracdo do catalisador € fetta num interlavo de 2 2

3 anos, chegando até 4 anos (comunicagdo pessoal, Dr Rafael de Almeida).

Para fragOes pesadas a formagio excessiva de carbono resulta dos asfaltenos. Estas
sdo moléculas grandes, muito mais complexas que compostos que contém enxoffe e
nitrogénio (Richardson 1992).

O petroleo contém impurezas metalicas na forma de porfirinas com os seguintes
niveis: Fe (0-150 ppm), Ni (0-50 ppm) e V (0-100 ppm). Quando a superficie de contato é
semelhante a4 alumina e silica-alumina, estas porfirinas adsorvem e depois decompde-se
para produzir um metal altamente disperso. Estes metais, ou Oxidos correspondentes,
blogueiam os sitios superficiais e 0s poros, mas o principal prejuizo vem de suas atividades
cataliticas. Entre os trés o niquel € o pior, seguido do ferro e do vanadio (Richardson,
1992).

A pressio parcial de H; afeta a desativagio do catalisador através da taxa relativa
de deposi¢io de metais e cogue. Altas pressies de Hy suprimem a formacgio de coque e
aumentam a taxa das reagdes de HDM. Sob condicbes onde a taxa de desativagio é
controlada pela formagiio de coque, altas pressGes parciais de H; podem reduzir a taxa de
desativagio. Entretanto, quando as reagdes de HDM controlam a desativagdo, um aumento

na pressdo parcial do H; faz aumentar a taxa de desmetalizagdo (FAN, 1989).

A deposicio de metais € lenta se comparada com a deposi¢io de coque e contribui
para a desativagdo durante a principal fase da vida do catalisador. Assim, a cinética de
desativag@o do catalisador pode ser expressa somente em termos da extensdo da deposigio
metalica no catalisador. Dautzenberg et al (1978 e 1982) propuseram um modelo, citado
por FAN (1989), com dois pardmetros para poros, para descrever o comportamento da
desativagio catalitica devido a deposigdo metalica. O modelo assume cinética de ordem

zero com o respectivo metal contido:
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e (2.5)
mi
C = lk2
"= 2 —1 276
= @6)

Nas equagdes (2.5) e (2.6) t* € um adimensional de tempo (0 para catalisador novo
e 1 para catalisador gasto). An e Ay sfo a atividade e a atividade inicial, respectivamente.
Cr € 0 metal contido e Crmax € 0 metal que é capaz de ser contido. Os dois pardmetros
deste modelo, Am © AmMax, podem ser expressos em temos das dimensdes do catalisador e

das constantes fisico-quimicas do sistema reacional (FAN, 1989).

2.4.8 Formas de contato gas/liquido/solido. SFo utilizados reatores trifisicos para
por as cargas em contato, os quais sdo classificados industrialmente em duas categorias
principais (RAMACHANDRAN, 1983):

- reatores de leito fixo, o catalisador solido fica estatico;

- reatores de lama, o catalisador solido esta suspenso € em movimento.

2.4.8.1 Reator de leito fixo. Neste tipo de reator as duas fases fluidas podem se
mover pela parte estacionaria do leito, as particulas de catalisador. Existem varios modos

de operar um reator de leito fixo (RAMACHANDRAN, 1983).

- fluxo co-corrente descendente para gis e liquido, usualmente chamado reator de

leito gotejante;
- fluxo contra-corrente, descendente para liquido e ascendente para o gas;

- fluxo co-cortente ascendente para gas e liquido, usualmente chamado reator de

leito empacotado.

Estas operagdes sdo mostradas esquematicamente na figura 2.2.
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Figura 2.2 — Diagrama esquematico de reatores de leito fixo trifasicos

(RAMACHANDRAN, 1983).

2.48.2 Reator de lama. Neste tipo de reator as particulas de catalisador estdo
suspensas. Dependendo do modo com que as particulas de catalisador estdo suspensas é

possivel classificar estes reatores em trés categorias (RAMACHANDRAN, 1983):

- reatores de lama agitados mecanicamente, as particulas de catalisador sdo postas

em suspensdo por agitacio mecinica,

- reator de coluna de bolha, as particulas ficam em suspensio pela agitagio

induzida pelo gas. Geralmente as particulas usadas neste tipo de reator sdo pequenas;

- reator trifasico de leito fluidizado, aqui as particulas estio suspensas devido &
combinagdo do movimento das bolhas e o fluxo de liquido co-corrente. Particulas

relativamente grandes sdo utilizadas neste tipo de reator.

A figura 2.3 apresenta o diagrama esquematico dos reatores de lama trifasicos.
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Figura 2.3 - Diagrama esquematico de reatores de lama trifasicos (RAMACHANDRAN,
1983).

2.4.9 Processos comerciais. Na literatura encontram-se referéncias sobre varios

processos comerciais de HDS para oleos pesados e residuos, entre eles os seguintes
(SPEIGHT, 1981):

- Shell residual oil hydrodesulfurization, emprega um reator de leito fixo com

fluxo descendente;

- H-OIL process, emprega um reator de leito fluidizado com sélido confinado;

- Gulf resid hydrodesulfurization process, emprega reator de leito fico com fluxo

descendente;

- Unicracking hydrodesulfurization process (Union Oil Company), emprega reator

de leito fixo com fluxo descendente;

- Exxon residfining process, emprega reator de leito fixo com fluxo descendente;
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- LC-Fining process (C-E Lummus and Cities Service Research and Development

Company), emprega reator de leito expandido;

- Chevron deasphalted oil hydrotreating process, emprega reator de leito fixo com

fluxo descendente;

- RCD Umnibon process (UOP), processo em dois estagios que emprega reatores de

lerto fixo com fluxo descendente.
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3. ESQUEMA DO PROCESSO

O processo de hidrodessulfurizacio € essencialmente a reag¢do do hidrogénio com
uma alimentagfo predominantemente de hidrocarbonetos com organosulfurados para
produzir hidrocarbonetos sem enxofre e H,S. Em um processo muito simplificado (Figura
3.1), a alimentagdo é pressurizada um pouco a mais que © necessario para enviar ao reator,
misturada com o gas recirculado e pré-aquecida a temperatura de entrada do reator. Em
seguida a alimentagfo aquecida € introduzida no reator catalitico onde a temperatura esta na
ordem de 290 a 455 °C e pressdes na faixa de 150 a 3000 psi. Trocadores de calor so
empregados para resfriar o efluente do reator e o produto liquido dessulfurizado ¢ separado
do gas de reciclo 2 uma pressdo um tanto menor que a do reator. Gas sulfidrico e alguns
gases (hidrocarbonetos leves) s3o separados do gas de reciclo, o qual ¢ misturado com

hidrogénio novo, comprimido e novamente misturado 4 alimentagido (SPEIGHT, 1983).

Makeup hydrogen

Recycle compressor
1

~ |

Serubber et st, CH4, C?.Hé’ ete.

Preheater

1 ] -./-— Separator
Feedstock -G - ) epare
Pump Reactor )
Desulfurized product

Figura 3.1 — Esquema representativo do processo de hidrodessulfurizagio (SPEIGHT,
1981).
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Neste trabalho o sistema operacional foi esquematizado conforme as figura 3.2 e

3.3, devido aos seguintes fatores:

- 0 objetivo ¢ fazer uma otimizagdo comparativa entre o sistema com reator de leito

fixo e o sistema com reator de leito fluidizado, caso em que as semelhancas (separador,

scrubber, compressor do reciclo) nfio interessam;

- foram considerados dois trocadores de calor, ao invés de um, para que se pudesse

distinguir os custos provenientes do pré-tratamento {(aquecimento € pressurizagdo) do oleo e

do hidrogénio.
Oleo
H,
H,8
Reator
Leito
fixo
Trocador de
—P  RBomba Trocador de —-J L calor — Compressor -
calor
H
dleo oleo éleo H, H; z
Figura 3.2 — Sistema utilizado para o reator de leito fixo.
Oleo
H,
H.8
Catalisador
Reator
Letto
fluidizado
Trocador de
—e Bomba Trocador de —J L.__ calor i Compressor o
calor
SHleo dleo oleo H, H H,
Catalisador

Figura 3.3 — Sistema utilizado para o reator de leito fluidizado.
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O sistemma operacional necessario para cada um dos dois reatores foi
esquematizado e dimensionado baseando-se numa alimentagio de 500 m’/dia (escolha
arbitraria) para o reator de leito fluidizado e 544,776 m’/dia para o de leito fixo. Esta
diferenca entre as vazdes se deve ao fato de que o reator de leito fluidizado n3o necessita de
parada para troca de catalisador, a retirada e reposigdo deste seria feita continuamente,
enquanto o reator de leito fixo precisa parar de produzir aproximadamente 1 més por ano
para tal proposito, segundo dados da literatura (KRESSMANN, 1998). Dessa forma foi
considerado uma base de calculo de 1 ano, no qual o total de alimentagio deve ser 365
dia/ano x 500 m’/dia = 185000 m’/ano. Assim para operar durante um ano sem prejuizos de
parada o sistema terd que trabalhar com 1850000 m*/ano durante 11 meses, o que rende

uma alimentagiio diaria de 544,776 m’/dia.

Como este ¢ um trabalho comparativo, ndo sendo os resultados finais de custo
proximos aos teais, e frente as dificuldades encontradas foram feitas as seguintes

consideracies:

- todos os equipamentos sio confeccionados em ago-carbono, com excecdo da

bomba onde foi considerado o ago fundido como material de fabricagdo;

- o aquecimento do oleo é feito em trocador de calor, embora nas refinarias
normalmente se utilizam fornos pra aquecer oleoc quando a temperatura necessaria ¢ muito

alta, como € o caso do HDS de residuo de vacuo;

- os trocadores de calor sdo do tipo tubo fixo, folha ou tubo U, isto porque as

constantes utilizadas para estimar o custo s30 as mesmas para os trés tipos;
- para o aquecimento usa-se vapor a 800 K;
- para o resfriamento ¢ utilizado 4gua a 298,15 K,
- o catalisador utilizado € NiMo suportado em y-alumina ;
- para o leito fixo € utilizado catalisador extrudado;,

- a concentracdo de enxofre na entrada do sistema € considerada como 3,5 % p,

por ser o valor médio encontrado para residuo de vacuo (SPEIGHT, 1981),
- a bomba é do tipo centrifuga;

- o compressor do tipo pistdo;
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- a alimentago € o residuo de destilagZo & vacuo e ndo de um produto final {como

a gasolina ou diesel), o sistemas aqui apresentados se situam no ponto 1 da figura 2.1;

- foi utilizada uma cinética de primeira ordem, equagdes (2.3) e (2.4), devido &
facilidade de manipulagiio matematica e o fato da correlagio com dados experimentais ser

suficientemente boa para o caso da otirizagdo comparativa.
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4. MODELAGEM

A modelagem foi feita através da construgdo de modelos deterministicos para os
dois reatores, leito fixo e fluidizado, através de aproximacdes com modelos de reatores
ideais, PFR e CSTR respectivamente. O uso de modelos simplificados para os reatores se
deve a restrigbes de ordem computacional, porém os modelos sdo representativos ©
suficiente para este estudo. Devido a ndo linearidade, modelos mais complexos tornam-se

consideravelmente mais dificeis de resolver.

A queda de pressdo e os holdups foram calculados através de correlages obtidas

da literatura. A taxa de reagio € de primeira ordem e foi obtida por ALMEIDA (2000).

4.1 Hipéteses consideradas

Para modelar os reatores foram consideradas as seguintes hipoteses:

- foram utilizados modelos de reatores ideais com o objetivo de reduzir o tempo de
processamento computacional, o qual poderia ser muito demorado com modelos mais

sofisticados;

- o reator de leito fixo foi considerado um PFR, pois também possui fluxo

empistonado e esta mais proximo desse tipo de modelo de reator,

- o reator de leto fluidizado foi considerado de mistura perfeita e por isso
modelado como um CSTR. Devido ao grau de mistura em seu interior, esse modelo ideal €
O mals proximo;

- para efeitos praticos foi considerado que a temperatura fosse a mesma em todos
os pontos do reator. Dos compostos sulfurados presentes no petrolec o tiofeno € 0 que tem
maior calor de reagio (AH®= -66,98 kcal/mol), desta forma pode se assumir que a reagdo de

HDS ¢ fracamente exotérmica, pois 0s outros compostos sulfurados tem um AH ainda
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menot,. Além disso, o teor de enxofre € de no méaximo 3,5 % p, 0 que ndo afeta a

temperatura significativamente;

- foi considerado o coeficiente de transferéncia de massa também para o reator de
leito fluidizado, modelado como um CSTR, uma vez que a agitaciio ¢ devida & vazio e nfio

a um agitador mecanico;

- ndo foi feito balango de massa para o hidrogénio porque este é usado em excesso

e a estequiometrnia da reacdo de HDS nio é perfeitamente conhecida;

- o eferto do coqueamento (formagdo de coque) foi considerado pelo tempo da
vida util do catalisador. No caso do leito fixo, o catalisador € trocado uma vez por ano. No

caso do leito fluidizado, existe entrada e remogio continua de catalisador;

- ndo foram consideradas outras reagdes, embora elas com certeza estdo ocorrendo

(craqueamento, hidrogenagio, hidrodesmetralizagio, etc.).

4.2 Reator de Jeito fixo

Para o reator de leito fixo em regime permanente temos:

T z+AZ

Figura 4.1 — Esquema de um reator tubular para balanco diferencial.
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Porous
Gao cotolyst
:HH
Externct pelie
diffusion nternot
diffusion / External
surfoce

Figura 4.2 — Etapas de transferéncia de massa e de reac@io para catalisador extrudado.

Balango de massa para o enxofre:

i, =k Chu — Co )AL, @.1)
por defini¢do:

£, = ’;;eo @2)
b = %-a (43)
o= ;‘i (4.4

Substituindo as equagdes (4.2), (4.3) e (4.4) na equagdo (4.1):

kG, —C ) ae A e (4.5)

c

méieo'??slf = Moo Tls
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5 r ~ 3 ’ S - o~
onde C ., € a concentragio de enxofre (kg/m’) no 6leo, €, ¢ a concentragio de enxofre

na superficie do catalisador e 7, ¢ a % em peso de enxofte.

Considerando a reacdo de HDS:

kACo —Cou) Ay = e Co W 0) Vo, (4.6)

e fazendo as manipulacBes matematicas necesséarias temos:

i :
s z = s z+dz * - (::0130 ACAZ (47)
‘I + ‘[ mﬁleo
{kz.ac.as kR.Wm.sém.tp}
onde
C;leo = ”s'pcileo (48)

e @ é o fator de efetividade, dado por:
3
o= ;—-[cofh(w) ~1fy] (4.9)

Considerando particulas de catalisador esféricas, € definido como:
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w:%ﬁ. ;%i-.f?—""i‘f‘— (4.10)
e péieo

Definindo
|
. 1 E
K=|— - ; 4.11)
kr.ac-ﬁ’s kR- W:a:-aaeaq’

temos:

??Slzvkdz M??SL — _Hk‘.gglfﬁ__Ac (412)

4z Mo

dq * Ac

—= =k " oleo s 4.13

o7 o Foteo-M ( )

onde ¢ coeficiente de transferéncia de massa do Oleo para o catalisador (k;) é dado pela
correlagido proposta por Colquhoun-Lee e Stepanek (1978)(RAMACHANDRAN, 1983):

- 028

% 4 2
k 2”_?_-0’ 155{ Juéleo J . ec‘)l’er;v"#j 'péieo _ (414)

T
dp Pireo-D g p U ?
4 H(H} ~1l+1

Esi00 | Poseo | Hoteo
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onde e € a energia dissipada por unidade de volume do reator, que € definida por:
Coiee = luéleo'égi (4.15)

Na equagdo acima dg € o gradiente de pressdo friccional por unidade de altura da

coluna, dado pela correlacBio de Turpin e Huntington (1967) (RAMACHANDRAN, 1983):

2
B ngluﬁgpﬁg

g

P (4.16)

dpe

onde fy ¢ um fator de fricgdo bifasico (gas-liquido) para escoamento em meio poroso
(sélido).

In(fgi) =8~ 1,1210(2)-0,0769|]n(Z)f +0,0252]In(z)} (4.17)
valido para 0,3<Z <500, sendo

N Re 1,167
= W (4.18)
Hilec

Este gradiente também ¢ utilizado para calcular a queda de pressdo no reator:

2
dP "2fg;uH2PH2

A (4.19)

onde
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dpe = 2. %P5 (4.20)
3 I—-¢&,

Para o calculo dos holdups foi utilizada a correlagio de Achwal e Stepanek (1976)
(RAMACHANDRAN, 1983):

[ (’ 0,423 % -
£ i @,
a2 2 d 14| 147235077 Dok (4.21)
&5 H
8H 2 ¥ EéIeo = SB (422)
SH +€éleo + 8&'&! = 1 (423)

4.3 Reator de leito fluidizado

Balanco de massa para ¢ enxofre:

it = 1) +kACh—Co M, (4.24)
onde
1, = e, 1] (4.25)

mf = mélea'”.{ (426)
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Substituindo as equacbes (4.2), (4.3), (4.4), (4.25) e (4.26) na equagio (4.24)

temos:
Pger e = Mo tt] + ko {Ciro = C, Jae,. 4.27)
Sendo
klCheo = Cap My = e C2 W )V, (4.28)
temos que

Substituindo a equagiio (4.29) na equagio (4.27) e fazendo as manipulagdes

matematicas necessarias temo:

1 I
+
k.a,e, k., W_.c

cat "~ oleo

méleo‘ﬂ; = méko'”.{ +!i } C:ieo (430)

onde k; € predito pela correlagdo de Calderbank (1967) (RAMACHANDRAN, 1983):

%
(pcar — po'!eo ))uo'leo'g}

péleoz
P (4.31)

( Juéfeo }/3
Piteo-D

K, =0,31[

3
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Como
Cino = M -Poteo (4.32)

e utilizando a definigio abaixo:

L3 2 1
ko=l—7 1 : (4.33)
kr'ac'gs kR‘ W;a:‘géleo
a equagcdo (4.29) fica:
M0 My = e N +k" 1 VP, (4.34)
Definindo
_ V;q — 1{/:’ip)élea
Toteo = (i, / P )“‘ i (4.35)
éleo [ # éleo bleo
temos:
s
= = 436
s T+K Tgeo (4.36)

A velocidade minima de fluidizagio € calculada pela correlagio proposta por Leva
(1959) (RAMACHANDRAN, 1983):

- 0, 7‘29‘@‘.’82'[;%1‘20 (pca: » pé!eo) - (4 37)

o .88

p éleo"‘(dlea
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Em condicdes de estado estacionario com velocidades de gas e liquido baixas ou
moderadas, o gradiente vertical total de pressdo (gradiente estatico de pressio) pode ser
facilmente obtido por (FAN, 1989):

dP

m;}%w = (Ecat'pcat + Eélea‘pdleo + egg ‘sz )g (438)

Os holdups sdo calculados pela correlagio de Kim et al (1975)
(RAMACHANDRAN, 1983):

0,086
Ester = 1,3 94-(F roleo )0,234 {F - ) '(Reéieo )-a,asz .(We)o,opz (4.39)
onde
"
F_ = y : (4.40)
Feo apg
“
Fl = E (4.41)
U, Hoieo
We = —ivmm (4.42)
Piteo-St
SH + gélea = ]’ 4’Frg}i:7" Weao78 (443)
€ T8 tEm = 1 (4.44)

A expansido do leito fluidizado esta relacionada ao holdup do liquido na condigio

liquido-solido, €steo.ng, COMO!
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LG . Imgéfeo,ng
L 1-¢

ng oleo,mf”

(4.45)

onde L € a altura inicial do leito, Ly, € a altura do leito expandido € ggeoms € © holdup do

6leo nas condicdes de fluidizagio.

O holdup do liquido na condigdo liquido-solido, €seons, € encontrado pela

correlagio de Kim (1975) (RAMACHANDRAN, 1983):

Esore = 1,333 F e’ Rej! (4.46)

oleong



L ——

5. Custos 37

3. CUSTOS

Todas as formas de estimativa de custo de processos industriais podem ser
classificados em um dos quatro tipos (GARY, 1984).

- estimativa “rule-of-thumb” (principios basicos);

- estimativa pelas curvas de custo;

- estimativa pelo fator do maior equipamento;

- estimativa definitiva.

A estimativa “rule-of-thumb” (principios basicos) ¢, em muitos casos, somente uma
aproximagdo da ordem de magnitude do custo. Estas estimativas sdo simplesmente o custo
fixo por unidade de alimentagdo ou produto. Muitas suposigbes sdo implicitas nestes
valores e o desvio médio do que ocorre na pratica pode frequentemente ser mais do que
50% (GARY, 1984).

A método de estimativa por curvas de custo corrige a maior deficiéncia da
estimativa “rule-of-thumb” porque reflete o significativo efeito do tamanho ou capacidade
do equipamento na fun¢fo custo. Estas curvas indicam os custos de processos ou plantas

similares em fungdo da sua capacidade por uma equacio que segue a forma {(GARY, 1984):

(CustoAJ _ [CapacidadeAJ 5.1)

CustoB )\ CapacidadeB

Existem curvas de estimativa de custo para plantas e processos bem como
equipamentos individuais, como considerado neste trabalho. Estas curvas podem ser
aproximadas por equagdes, de forma que podem ser manipuladas matematicamente.

O método de estimativa por curvas de custo, se cuidadosamente usadas e
propriamente ajustadas para condigdes de construgio locais, podem predizer custos atuais
com erro menor que 25%. Mesmo em circunstancias incomuns este erro nfo ultrapassa
50% (GARY, 1984).

As estimativas pelo fator do maior equipamento sido fertas aplicando multiplicadores

aos custos de todo o equipamento principal requerido para a planta ou processo. Diferentes
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fatores sdo aplicados para diferentes tipos de equipamentos, bombas, compressores,
trocadores de calor, etc. (GARY, 1984),

A estimativa de custo definitiva € a que mais tempo consome e a mais dificil de ser
feita, em compensacdo é a mais exata. Este tipo de estimativa requer o detalhamento das
correntes e desenho preliminar das construgdes da planta a ser instalada. Modelos de escala
sdo as vezes usados. Todos os materiais e equipamentos sdo listados juntamente com seus
pregos. O numero de horas e homens necessarios a cada construgo sio estimados. Custos
indiretos de produgdo como aluguel de guindastes, custos com ferramentas, superviséo, etc.

também devem ser estimados (GARY, 1984).

5.1 Obtencio da funcio custo

As fungbes custo dos sistemas s#o constituidas pelos custos de compra dos
equipamentos, custos operacionais € de insumos. No entanto observaram-se apenas os itens
diferentes e cada sistema, ou que variam de forma particular, visto ser este um problema

comparativo, ndo interessando as semelhan¢as. Desta forma temos:

Custo total = custo total do reator + custo total do compressor + custo total da
bomba + custo total do trocador de calor do o6leo + custo total do
trocador de calor do H; + custo com energia (base de célculo de 10

ano) -+ custo com vapor (base de calculo de 10 ano) + custo com agua -2

de refrigeracio (base de calculo de 10 ano) + custo de troca de

catalisador (34 incluido nos itens anteriores)

Como se observa na equacdo (5.2) o custo total € o custo de compra dos

equipamentos mais o custo operacional de 10 anos.

Nos processos industrias apds 10 anos, aproximadamente, o investimento inicial
(equipamentos, instalagdes, etc) deve ser refeito. Por isso, este € o periodo considerado
como base de calculo, a fim de se poder comparar os custos de investimento com custos

operacionais.
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Como o objetivo deste trabatho ¢ fazer uma otimizagdo comparativa a estimativa
de custo foi feita utiizando equacdes que representam as curvas de custo, mesmo sendo

esta forma pouco exata.

Foram utilizadas as estimativas de custo citadas por TURTON (1998), onde o
custo de compra dos equipamentos, Cp, assumindo como pressdo operacional 1 bar e

material de construgdo o ago-carbono, € a seguinte:

log,,C, =K, + K log,,A+K ,(log,,A)’ (5.3)

onde A ¢é a capacidade ou o pardmetro de tamanho do equipamento e K;, K» e Ks séo
constantes especificas para cada tipo de equipamento. O fator de pressdo, Fj, tem a forma

geral:

log,F, =<, +Czlong+C3(long)2 5.4)

As unidades de press@o, P, sdo em bar gauge ou barg (1 bar= 0,0 barg).
O fator de material, Fy, depende do material com que s#o feitos os equipamentos.

O custo total dos equipamentos € uma fun¢do do custo total e dos fatores de

material e pressdo:

Car =Cos (B, +B,-Fy F) . (5.5)

onde B; e B sdo constantes especificas de cada equipamento.
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5.2 Constantes para estimativa de custo

Para cada equipamento existem constantes especificas para serem utilizadas nas

estimativas de custo. Nos itens que seguem constam as tabelas com as constantes que

podem ser utilizadas e suas variantes.

5.2.1 Reator (vasos de processo). O pardmetro de capacidade € a altura, ou

comprimento, em metros. Os fatores de presso tanto para vasos verticais como horizontais

¢ dade pela seguinte correlagio:

F, = 0,5146 +0,6838.1l0g,,P +0,2970{log,,PY +0,0235(log,,P) +0,0020(log ,PY (5.6)

para 3,7 <P <400 barg

F, =100 para -0,5 <P < 3,7 barg

=125 para P <-0,5 barg
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Tabela 5.1 — Coeficientes de estimativa de custo para reatores (vasos de processos)
PDidametiro Orientaciio vertical Orientagio horizontal Horizontal
(m) vertical
Ky K; K: | Luin | Lonax | Ky K, Ks; | Lpin | Loax | Pumox (barg)
(m) | (m) (m) | (m)
0,3 3.3392/0,553810,2851| 1.2 | 16 |2,9202:05056|0,1261 1.0 | 20 400
0.5 3,474610,5893|0.2053 1 1.5 20 13,1032 0,578210,0632 1.5 25 400
1.0 3.6237:0.526210,2146] 2.5 30 3,35920,5905,0,1106 ] 22 30 400
1.5 3,753910,6361 :0,1069] 3.0 41 13,1404 03141 - 3,5 36 400
0.0046
2,0 3,9484 | 0,4623 1 0,1717| 4.0 | 45 |3,7599|0,3683]0,1954| 45 | 40 400
25 4.0547|0,46200,153581 5,0 50 13.678010,712010,0430; 5.5 42 400
3,0 41110106094 10,0490 6,0 50 [3,7718)0,7159(0,0470| 6,5 50 400
4,0 4,391910,285910,18421 7.0 | 50 |4,1551 0,2238/0,2499: 80 | 52 400
Tabela 5.2 — Coeficientes para a equacio (5.5) para reatores
B, B2
Horizontal 1,62 1,47
Vertical 2,50 1,72

>

7
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Tabela 5.3 — Fatores de material para reatores

{

Horizontal e vertical

Material de construcio Fas
CS 1,0

SS elad 2.5

SS 4.0

Ni clad 4,5

Ni 9,8

Ti clad 49
Ti 10,6

5.2.2 Trocador de calor. O pardmetro de capacidade € a area de troca térmica, em

metros quadrados.
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Tabela 5.4 — Coeficientes de estimativa de custo para trocadores de calor
Tipﬁ de Kl Kz K3 Ci CZ C3 Bl Bl Amin Amx P max
trocador (m* | (m*) | (barg)
Double pipe | 3,02380,0603 0 6,4945' | 66786 | 1,7442 10,74|1,21] 02 10 300
Multiple pipe | 2,1138 | 0.9658 0 6,»’-@94.‘5I -£,6786 | 1,7442 (07411217 10 73 300
Fixed tube, |3,2138 0,2688|0,07%61 - 0,05025:0,01474 11,801 1,50 4 200 140
sheet or U- 0,06499°
tube
Fioating head | 3,4338 ) 0,1445 1 0,107%0 - 0,0502510,01474 11,801 1,50 10 900 140
0,06499°
Bayonet | 3,523810,19160,09474 - 0,05025|0,01474 | 1,801 1,50 10 | 900 140
0,06499°
Kettle 3,563810.1906 | 0.11070 - 0.05025:10,01474 (1,80 1,50 10 100 140
reboiler 0,06499°
Scraped wall | 3.7438:0,9270 0 6,4945' | 66786 | 17442 (0741121 2 20 300
Tefton tube |3,5738[0,4548; © 0 0 0 1,80|1,50| 7 75 15
Air cooler | 3,6418:0,4053 0 0061541 0,0473 0 1,531 1,27 35 2.10° 250
Spiral tube | 3,4088 | 0.6000 | 0,09944 | -0,4045 | 0,1859 0 |074]121| 01 | 45 400
Spiral piate 36788(0.4412 0 0 0 0 1.5311,27 2 200 19
Flat plate |3,5828/0,4242| © 0 0 ] 1,5311,27] 15 | 1500 19

! Fatores de pressdo sio dados para 100 < P < 300 barg, para 40 <P < 100 use C,= 0,6209,
Co=-0,9274, C3=0,3369, para P <40 Ci=C=C3=0.

2 Fatores de pressdo dados para quando a casco ou a casco e o tubo estdo > 10 barg use C=
-0,04139, C,=0,04139, C3=0.

? Fator de pressdo sdo dados para quando a casco ou casco e tubo estdo > 10 barg use C= -
0,21150, C,=0,09717, C3=0.
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Tabela 5.5 — Fatores de material para trocadores de calor
Tipo de trocador Fatores de material, Fy
Casco-CS C8 Cu CS S8 |CS N |CS| Ti
Tubeo-CS Cu Ca i SSISS I Ni | Ni | Ti! Ti
Double pipe 1,00 1,25 |1,60:1,70!3,00|2.80|3,8017,20 12,00
Multiple pipe 100 1,25 (1.60/1,70/3,00]2,80|3,8017,20]12,00
Fixed tube, sheet or I-tube 1,00 1,25 1,6011,7013,0012,80(3,8017,20 12,00
Floating head 1,00 1,25 1,60 1,7013,00| 2,80 3,80 7.20112,00
Bayonet 1,00 1,25 11.60]1.7013,00]2,8013,80(7,20]12,00
Kettle reboiler 1,00 1,25 1,60 [ 1,70 3,00 2,80 [3.80|7,20| 12,00
Spiral tube 1,00 1,25 [ 1,60(1,70|3,00|2.80/3,80]7,2012,00
Teflon tube exchanger Fiat and spiral plate Air cooler
Material do casco Fum Material em contato Fu Material do tubo ¥
com o fluido do
processo
CS 1.00 Cs 1,00 CS 1,00
Cu 1.20 Cu 1,20 Al 1,50
8S 1,30 S8 2,30 S8 3,00
Ni 1.40 Ni 2,80 - -
Ti 3,30 Ti 7,20 - -
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5.2.3 Bombas (com energia). O pardmetro de capacidade € a poténcia de eixo

(kW). O fator de pressdo ¢ calculado pela equagdo abaixo:

FP = C} +C2'Iog10P +Cs'(logwp)2 5.7
Tabela 5.6 - Coeficientes para estimativa de custo para bombas (com energia)
Tipo de bomba K, K- K; Poténcia | Poténcia Poas
minima | maxima | (barg)
(kW) (kW)
Pistao 3,9412 0,4170 0,091441 0,01 280 1.200
Deslocamento 3,6949 0,3390 0,05577 0,01 140 350
positive
Centrifuga 3,5793 0,3208 0,02850 0,01 250 350
Tipo de bomba C C Cs B, B
Pistédo 0,3120 0,6320 0,0560 1,80 1,51
Deslocamento 0,0231 0,7154 0,2615 1,80 1,51
positivo
Centrifuga 0,1682 0,3477 0,4841 1,80 1,51
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Tabela 5.7— Fatores de material para bombas (com energia)

Tipo de Frm
bomba
Fe Aco Liga de SS Liga de Ni Ti
fundido fundido Cu
Pistio 1,0 1,4 1,3 1.9 35 5.7
Deslocamento 1,0 1.4 1,3 2,0 4.0 9.0
positive
Centrifuga 1,0 1,8 - 2.4 5,0 -

5.2.4 Compressores (sem energia). O pardmetro de capacidade ¢ a poténcia
necessaria (kW). O Cgy (custo direto+custo indireto) € calculado pela equacgio abaixo:

Coy =Cr By, (5.8)
Tabela 5.8 — Coeficientes para estimativa de custo de compressores (sem energia)
Tipo de K; K Ks Poténcia Poténcia
compressor minima maxima
(kW) (kW)
Centrifugo 29945 0,9542 0 50 8.000
Axial 2,9945 0,9542 0 50 8.000
Rotatorio 3,5116 0,6009 0 50 1100
Pistio 2,9945 0,9542 0 50 8.000
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Tabela 5.9 — Fp\ para compressores (sem energia)

Tipo de compressor Fem
CS SS Liga Ni
Centrifugo 2,5 6,3 13,0
Axial 3,5 8.8 18,0
Rotatorio 2,2 5,5 11,0
Pistao 2,9 7,3 15,0

5.2.5 Energia para_compressores. O pardmetro de capacidade € a poténcia

necessaria (kW) ao compressor. O Cpy (custo diretotcusto indireto) € calculado pela

equagdo 5.8 dada anteriormente.

Tabela 5.10 — Coeficientes para estimativa de custo de energta para compressores

interna

Tipo de energia K; K, Ks Poténcia Poténcia | Fgum
min. (kW) | max. (kW)
Elétrica-explosion proof | 23006 1,0947 | -0,10160 3 6.000 13
Elétrica-totalmente 2,1774 1,0351 | -0,08443 3 6.000 1.5
incluido
Elétrica-open/drip proof | 12,1206 0,9545 | -0,06614 3 6.000 1,3
Turbina a gas 3,4171 0,6112 0 10 15.000 3.5
Turbina 3 vapor 3,7222 0,4401 0 100 15.000 3.5
Motor de combustio 2,6693 0.8074 0 7 13.000 23
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5.3 Estimativa de tamanho e/ou capacidade dos equipamentos

Como foi apresentado no item 5.1, os custos s3o estimados por correlagdes obtidas
da literatura, as quais se baseiam no tamanho ou capacidade do equipamento. Segue abaixo

as equagOes utilizadas para estimar o taranho ou capacidade dos equipamentos principais.

A altura do reator € o parametro que define sua estimativa de custo, onde

l(‘ro'Zea * Qé!eo + THZ - QH_? )(‘1 + gcat )J

L= i (5.9)

Para o compressor a poténcia requerida € o parametro que define seu custo e é
dado por (DOUGLAS, 1988):

-5 ¥
Pcom.ﬂ- = é'[igz;IO_J‘Eﬁ Qin '{[ };:W J - j—i (5 10)
J

onde

Para a bomba o pardmetro de tamanho ou capacidade necessaria para estimar o

custo também ¢ a poténcia requerida, dada por:
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Neo

Figura 5.1 — Esquema da bomba.

AH .
Pbamba :_C;—-'mo’leo (512)
onde
4H =H,-H, (5.13)
2
gL, 82 &y (5.14)
p & 28

Substituindo as equagdes (5.13) e (5.14) na equagfio (5.12) e fazendo as

manipulacdes necessarias temos:

_“_Q__[pbm};] (5.15)
w

‘F;:nomba

Para os trocadores de calor a area de troca térmica € o pardmetro necessario para
estimar seu custo, e fo1 obtido utilizando-se da equagdo de transferéncia de calor por

condugdo:

g=m.C, I, ~T,)=Ud, AT (5.16)

L
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6. OTIMIZACAQ

As trés classes principais de modelos de otimizacdo com restrigdes sio conhecidas
como modelos lineares, inteiros e ndo-lineares. Estes tipos de modelos tém muito em

comum. Eles tém a mesma estrutura geral de otimizacdo com restrigdes.

O modelo de programac@io linear (LP) é o mais simples dos trés. Como o nome
indica, um modelo de programagéo linear consiste de expressdes lineares, fungdo objetivo e
restrigdes. Por este motivo existe uma maior disponibilidade de algoritmos poderosos para
sua solucdo, o que torna os modelos de programagio linear mais comuns (BISSCHOP,
1999).

Problemas de otimizagdo com restrigdes no qual as varidveis devem apresentar
valores inteiros sd0 conhecidos como problemas de programacio inteiro puro (pure infeger
programming). Problemas de otimizagdo restritos, no qual somente algumas das varidveis
assumem valores inteiros, sdo chamados problemas de programacio misto inteiro (mixed
integer programming). Se tanto a fiingdo objetivo quanto todas as restri¢des sio lineares o
termo programa linear (misto) inteiro ((mixed)integer linear programming) pode ser
aplicado (BISSCHOP, 1999).

Um problema de programagio nio-linear (NLP) consiste em uma fungio objetivo
algébrica sujeita a um conjunto de restricbes algébricas e limites simples. O termo
“algébrico” ¢ usado para indicar que operadores para adicdo, subtragdo, divisdo,
multiplicacdo, exponenciagdo, etc. sdo aplicados as varidveis. Operadores diferenciais e
integrais nfo sdo considerados. Restri¢Bes algébricas consistem de equagbes e/ou
desigualdades. Os limites simples sdo limites superiores e/ou inferiores das vanaveis. As
variaveis podem assumir um valor entre estes limites. Se nenhum limite simples for
indicado para uma variavel particular seu valor pode variar entre menos infinito e mais
infinito (BISSCHOP, 1999).

Quando se encontra a solugéo 6tima de um problema nio linear esta pode ndo ser a
melhor ao longo de todo intervalo da fungdo, ¢ sim a melhor apenas entre alguns pontos

vizinhos. Os termos 6timo global e local sio utilizados para fazer esta distingdo. Na
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situagiio especifica em que um problema de programag¢fio ndo linear tem somente uma
solugio otima esta distingdo pode ser ignorada. As condigdes sob as quais um problema
tem somente uma solugdo 6tima ndo € facil de ser verificada para a maioria dos problemas
reais (BISSCHOP, 1999).

Embora ndo seja dificil construir uma variedade grande de problemas de
otimizagdo ndo lineares, resolvé-los ndo é tdo simples. Isto ocorre porque a teoria da
programagdo ndo linear ¢ menos desenvolvida que a teoria da programagao linear e porque
os algoritmos de solugdo nem sempre sio capazes de resolver os problemas a eles
submetidos. Pode-se notar, entretanto, que problemas nos quais os termos ndo lineares
aparecem unicamente na fungdo objetivo sdo geralmente mais faceis de resolver do que
aqueles onde os termos ndo lineares ocorrem nas restricdes. Modelos ndo lineares com

variaveis inteiras sdo ainda mais dificeis de resolver (BISSCHOP, 1999).

Devido a natureza das equagdes que compSem o modelo proposto neste trabalho

ele é classificado como ndio linear. De modo geral, este problema de otimizagdo pode ser

visualizado da seguinte forma:
Minimizar { custo total, equagdo (5.2)
s
modelos dos sistemas, equagdes (4.1) a (4.42)
Restrigdes ) T < Tmax (evitar coqueamento)

T 2 Tmin (minima para que a reagéo ocorra)

\ Cssatda < Cspexmda

Parimetros { Tabela 6.1 (79 pardmetros)

Variaveis { Tabela 6.2 (23 variaveis)
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Tabela 6.1 — Parametros

Simbolo Nome
ac Area superficial especifica do catalisador,
m’/kg
Ac Area de segdio transversal do reator, m*
Agp Area superficial de todas as particulas de

catalisador, m®

Cgwm (reator)

Custo total reator, adimensional

Cp (bomba, compressor, reator)

Custo de compra, adimensional

Cp (4gua, Ha, dleo, vapor)

Capacidade calorifica a pressdo constante,
K kg

Cv (agua, H,, oleo, vapor)

Capacidade calorifica a4 volume constante,
J/K kg

Ci23 Constantes para estimativa de  custo,
aimensional

D Coeficiente de difusdo do enxofre na fase
tiquida, m*/s

dp Diamentro da particula de catalisador, m

dpe Didmetro equivalente das particulas de
catalisador, m

Fl Energia dissipada por unidade de volume do
reator de leito fixo

fa Fator de friccdo para fluxos liquido-gés em

reator de leito fixo, adimensional

F. (todos os equipamentos)

Fator de material, adimensional

Fp (reator, trocador dleo)

Fator de pressio, adimensional

g

Aceleragio da gravidade, m/s”
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Ki23 Constantes para estimativa de  custo,
aimensional

Iy Coeficiente de transferéncia de massa da fase
liquida para a fase solida, m/s

Lo Altura inicial do reator de leito fluidizado, m

Log Altura do reator considerando somente solido-
liquido (ndo gas), m

L Altura do reator,m

i Vazdo massica, kg/s

Sleo

P (entrada bomba)

Pressio, bar

P (entrada compressor)

Pressio, bar

P (reator)

Pressio, bar

P (saida bomba)

Pressdo, bar

P (saida compressor)

Pressio, bar

Preco agua Preco por unidade de massa, $/kg
Prec¢o vapor Prego por unidade de massa, $/kg
Pt (bomba) Poténcia requerida pela bomba, kW

Pt (compressor)

Poténcia requerida pelo compressor, kW

Re H2, dieo

Numero de Reynolds, adimensional

St

Tensdo superficial, N/m

T (H; entrada e saida compressor)

Temperatura, K

T (HzO entrada e saida trocador de calor)

Termperatura, K

T (vapor entrada e saida trocador de

calor)

Temperatura, K

T (6leo entrada trocador)

Temperatura, K
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Thase de caleulo Tempo, ]
Tr Temperatura de referéncia, K

U (trocador 6leo € Hy)

Coeficiente global de troca térmica J/K.s.m

Usieo, gis Velocidade, m/s

Vreator Volume, m’

Weat Massa de catalisador/massa de dleo

€ cat, dleo, H2 Holdup, adimensional

ep Porosidade do leito, adimensional

P cat. dleo, H2 Densidade, kg/m3

I sleo, H2 Viscosidade, kg/m.s

ns' Concentragio inicial de enxoffe, % em peso

T cleo, H2 Tempo de residéncia, s

g Gradiente de pressdo friccional por unidade de

altura da coluna

Tabela 6.2 — Variaveis

Simbolo

Nome

Ar (trocador de calor H; ¢ dleo)

Area de troca térmica, m?

Custo total do sistema

adimensional

de calor H; e 6leo, vapor)

Ceum (4gua, bomba, compressor, trocador

Custo total, custo direto + custo indireto,
adimensional

Cp (trocador de calor H; e dleo)

Custo de compra, adimensional

Fn

Fator de material, adimensional

Fr (bomba, trocador de calor Hz)

Fator de pressdo, adimensional
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kg Constante da taxa de reagiio segundo
ALMEIDA (2000)

 (4gua e vapor) Vazio massica, kg/s

P(trocador de calor Hy) Pressdo, bar

T(H; entrada e saida do trocador) Temperatura, K

T(6leo saida do trocador) Temperatura, K

Treator Temperatura, K

ns Concentracdo final de enxofte, % em peso

6.1 Resolucio de problemas nio lineares

De uma forma geral, as principais familias de métodos empregados na resolugio

de problemas de otimizacdo ndo lineares sujeitos a restrigbes pertencem aos seguintes
grupos (ALBUQUERQUE, 2002):

- métodos que aplicam o conceito de Fun¢iio Penalidade. Nestes métodos um
termo de penalidade ¢ adicionado a funco objetivo pra qualquer violagio das restrigdes de
igualdade e desigualdade. O problema restrito € transformado em um problema irrestrito ou
em uma seqiiéncia de subproblemas irrestritos. Uma segiiéncia de pontos invidveis € criada
e, quando o parametro de penalidade € grande o bastante, os pontos gerados aproximam-se

da solucdo otima exteriormente a regido de viabilidade do problema;

- Métodos que aplicam FungGes de Barreira. Semelhantemente aos métodos que
aplicam fun¢Oes de penalidade, estes métodos transformam o problema em um problema
irrestrito ou em uma seqiiéncia de subproblemas irrestritos por meio da introdu¢do de uma
fung@o de barreira (penalidade anterior), a qual evita que os pontos gerados deixem a regido
de viabilidade do problema. Desta forma, uma solucio Otima do problema restrito € gerada

no limite da seqi€ncia de pontos factiveis;

- métodos que aplicam Projecio do Gradiente. Estes métodos procuram melhorar a
busca de diregbes vidveis para o problema projetando o gradiente da fungio objetivo no

espago de nulidade dos gradientes gerados pelas restricdes de igualdade e pelas restri¢des
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ativas de desigualdade. No caso de problemas ndo lineares, corregdes normalmente sio

introduzidas para direciona-lo a regifo de viabilidade do problema,

- métodos baseados em Programacgéo Linear Sucessiva (SLP). Estes metodos sdo
adaptados & resolugio de problemas com restrigdes lineares. Em cada iteragdo, o problema
de programagdo ndo linear ¢ linearizado em torno de um ponto e uma sequéncia de
problemas de programagdo linear ¢ formulada aproximando-se a fungdio objetivo e
restricdes ndo lineares pelas respectivas séries de Taylor de primeira ordem. Em vista disso,
métodos para solugdo de problemas de programagfio linear sdo empregados na resolugdo de

cada iterativa do problema ndo linear;

- métodos baseados em Programacio Quadratica Sucessiva (SQP). Estes métodos
buscam melhorar a velocidade de convergéncia dos métodos de SLP empregando-se uma
aproximagdo de segunda ordem ao problema original. A cada iteragdo o problema ndo
linear & transformado em subproblemas mais simples de programacio quadratica ¢ métodos
como o de Newton sdo aplicados para a resolu¢do direta das condigdes de otimalidade do

problema original,

- métodos baseados no conceito de Gradiente Reduzido Generalizado (GRG).
Nestas metodologias, o problema com restrigdes ¢ transformado num problema sem
restricBes equivalente através do emprego de técnicas baseadas no conceito de gradiente
reduzido, o qual ¢ empregado para linearizar a fungdo objetivo e as restrigdes ndo-lincares
do problema original. Em funcdo das restricbes existentes, o problema original tem sua
dimensionalidade reduzida a um subconjunto independente de variaveis, onde a diregdo de

busca e o gradiente sdo expressos em termos das varidveis independentes do problema.

6.2 Software

A principio os modelos dos reatores seriam resolvidos utilizando-se métodos
numéricos (linguagem Fortran) e softwares de modelagem (gPROMS). A otimizagio seria
feita utilizando-se os modelos desenvolvidos e um software de otimizacdo (AIMMS).
Porém, apds estudos feitos sobre todos estes softwares, verificou-se que o AIMMS
(Advanced Integrated Multidimensional Modeling Software) seria capaz de simular e

otimizar sozinho além de ter a entrada e saida de dados melhor e mais facil.
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Desta forma o AIMMS foi ¢ Unico software utilizado neste trabatho, uma vez que

n3o se necessitou dos demais. O sofver utilizado foi o CONOPT, citado no item 6.2 1,

O AIMMS € um ambiente completamente desenvolvido para facil criagio de
aplicagbes Analytic Decision Support (ADS) completamente funcionais, prontas para serem
usadas por usuarios finais (BISSCHOP, 1999). E feito para rodar de duas formas,

atendendo dois grupos principais:
- “modeladores” {desenvolvedores de aplicagdes),
- “usuanos finais” (decision makers).

Analytic Decision Support (ADS) sido geralmente sistemas de decisdes iterativas

com forte énfase interna a técmicas computacionais avancadas. Eles tipicamente
(BISSCHOP, 1999):

- representam a realidade complexa e em larga escala;

- organizam e usam grande quantidade de dados multidimensionais

interrelacionados com informagdes corporativas ou de mercado;

- usam manipulagdes aritméticas avancadas e/ou ferramentas de otimizac¢do para

encontrar a solugdo;

- aplicam técnicas analiticas ou realizam experimentos what-if (0 que/qual se) para

avaliar as conseqgiiéncias de tomar uma decisdo sob varios cenarios;

- aplicam técnicas avancadas de visualizagdio para prover uma melhor idéia da

solugdo e/ou problema complexo;
- 830 topicos para permante mudanga de realidade ou alguma nova idéia.

Como ja comentado no capitulo 4, foram construidos modelos idealizados de
reatores com o objetivo de reduzir o tempo computacional, 0 que realmente se verificou na
pratica. O AIMMS, utilizando-se do sofver CONOPT resolveu o problema de otimizagio

em fragdo de segundos.

6.2.1 Solver. CONOPT é um algoritmo de Gradiente Reduzido Generalizado
(GRG) em base FORTRAN especificamente projetado para grandes problemas de
programagcio nio-linear expresso da seguinte forma (BISSCHOP, 1999):
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Minimizar ou maximizar: f{x);
Sujerto a:

G(x) = b;

onde

x € 0 vetor das variavets;

1 e u sdo os vetores com os limites superiores e inferiores;

b é o vetor com os termos independentes das equagdes;

f ¢ uma funcio diferenciavel (ndo linear);

G ¢ o vetor de funcdes ndo lineares diferenciaveis.

O CONOPT foi projetado para modelos grandes e esparsos. Isto significa que as
dimensdes de x e de g podem ser grandes. Modelos com mais de 10.000 equacdes e
variaveis podem ser resolvidos com sucesso. Os componentes usados para construir o
CONOPT foram selecionados sob a suposigio de um modelo escasso, por exemplo, aquele
em que a fun¢@io em g depende somente de uma pequena fragio das variaveis. O CONOPT

pode também ser usado para modelos densos, mas a performance do algoritmo se deteriora
significativamente (BISSCHOP, 1999).
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7. RESULTADOS E DISCUSSAO

Foram feitos sete estudos de caso. Em cada um deles foram variados um ou mais
pardmetros importantes, como os limites de temperatura, os holdups, o didmetro do reator,

etc., de forma a verificar sua influéncia nos sistemas.

No estudo de caso 1 foi imposta uma larga faixa de temperatura (298,15 K< T <

1200,15 K) e uma concentracgio final de enxofre menor ou igual a 0,5 % p.

No estudo de caso 2 foi imposta uma faixa de temperatura menor para ambos os

reatores.

No estudo de caso 3 foi variado o tempo de residéncia do 6leo no reator de forma a

verificar sua influéncia nos sistemas.

No estudo de caso 4 foi verificada a influéncia dos holdups para o sistema com

reator de leito fluidizado.

No estudo de caso 5 o limite inferior de temperatura foi reduzido e seus efeitos

observados.
No estudo de caso 6 foram feitas algumas variacdes no didmetro dos reatores.
No estudo de caso 7 foi verificada a influéncia da temperatura no custo total.

Alguns dos dados de entrada utilizados, como as propriedades fisicas, sdo valores
aproximados, utilizados na falta de valores mais especificos. Da mesma forma, as equagdes

para estimativa de custo, como citado no capitulo 5, ndo sdo as mais precisas que existem.

A vazio volumétrica de hidrogénio utilizada € uma meédia dos valores comumente

encontrados na literatura, sendo 199,5 vezes a vazio volumétrica de Oleo.
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7.1 Estudo de caso 1

Como o processo que esta sendo considerado ¢ de hidrotratamento de residuo de

destilagio a vacuo, e nio de um produto final (como a gasolina ou o diesel), fol imposta

uma concentragdo final de enxofre menor ou igual a 0,5 % p e deixado a temperatura

restrita a faixa de 298,15 até 1200,15 K. Os parimetros importantes de entrada utilizados

neste estudo de caso sdo apresentados na Tabela 7.1.

Tabela 7.1 — Condi¢des de entrada dos sisternas para o estudo de caso 1

Leito fixo Leito fluidizado
Concentracio inicial de S [% p] 3,5 3,5
Concentracao final maxima de S [% p] 0,5 0,5
Diimetro da particula de catalisador [m] 0,01 0,0001
Didmetro do reator {m] 3,0 3,0
Holdups Sdo calculados Séo calculados
Pressido H; na entrada do sistema [bar] 1,0 1,0
Pressao oleo na entrada do sistema [bar] 1,0 1,0
Pressio de operacio do reator [bar] 110,0 110,0
Temperatura minima reator [K] 298,15 298,15
Temperatura maxima reator [K] 1200,15 1200,15
Temperatura do H; na entrada do sistema [K] 298,15 298,15
Temperatura do oleo na entrada do sistema [K] 393,15 393,15
Tempo de residéncia para éleo [s] 300,0 300,0
Vazio volumétrica de dleo {m’/s] 0,006313 0,005787

Os resultados obtidos nestas condigdes sdo apresentados na Tabela 7.2 e nas

Figuras 7.1 e 7.2,
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Figura 7.1 — Resultados obtidos para o reator de leito fixo sob as condi¢Bes apresentadas

na tabela 7.1.
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Tabela 7.2 — Resultados para concentragio final de enxofre imposta como menor ou igual a

0,5 % p e a temperatura entre 298,15 ¢ 1200,15 K

Leito fixo Leito fluidizado
Altura reator [m] 8,98 15,97
Concentraciio final de enxofre [% p}] 0,500 0,500
Custo bomba total [adimensional} 195.451,65 191.803,49
Custo compressor total [adimensionalj 165,01 153,12
Custo agua de refrigeraciio |adimensional] 1.685.716,42 930.529,12
Custo vapor total [adimensional] 6.002.271.13 13.768.332 50
Custo total trocador éleo [adimensional] 26.720,18 42.030,93
Custo total trocador H2 [adimensional] 4.902,49 4.325,20
Custo total reator [adimensional] 643.981,18 971.880,60
Holdup catalisador [adimensional] 0,60 0,73
Holdup éleo [adimensional] 0,37 0,26
Holdup H2 jadimensional} 0,03 0,01
Queda de pressdo [bar] 0,06 2,94
Temperatura do reator [K] 560,41 811,69
Massa cat./Massa de é6leo 5,58 9,53
Custo total do sistema [adimensional] 8.559.208.06 15.905.054,96

Estes resultados chamam atengdo porque apresentam uma conversdo alta para o
reator de leito fixo em uma temperatura &tima baixa, se comparada com dados da literatura.
Isto pode ter acontecido porque a taxa de reacfio aplicada pode ndo ser valida para a ampla
faixa de temperatura utilizada ou entdo porque a relagdo massa de catalisador sobre massa
de dOleo (Woa) € pequena, menor que a utilizada no reator CSTR onde os resultados

experimentais para o seu ajuste foram obtidos.

Em contrapartida, o reator de leito fluidizado necessita de uma temperatura maior,
superior s maximas encontradas na literatura, para se obter a concentragdo final de enxofie
imposta. Quando se exige do sistema uma conversio maior, a temperatura sobe
absurdamente, o que pode deixar o processc invidvel devido ao coqueamento do

catalisador.
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O valor do koldup do catalisador obtido para o reator de leito fluidizado € bastante
grande se comparado com dados da literatura; chegaria a 0,4 segundo FAN (1989), o que

leva a crer que € irreal o valor de 0,73 da Tabela 7.2.

Para vertficar estes resultados e a validade da taxa de reacdo foi feito o estudo de
caso 2, onde foram realizadas outras simulagBes aplicando uma faixa de temperatura

proxima 4 utilizada para obtengdo da taxa de reacio.

7.2 — Estudo de caso 2

Neste caso foram mantidos todos os dados de entrada do caso anterior, somente a
restricdo da temperatura foi modificada, como se pode observar na Tabela 7.3, a fim de
garantir a validade da taxa de reagdo. O objetivo foi ficar mais proximo da faixa de

validade da taxa de reagio.



7. Resultados e Discusséio 66
Tabela 7.3 — Condi¢Oes de entrada dos sistemas para ¢ estudo de caso 2
Leito fixo Leito fluidizado

Concentracio inicial de S [% p] 3,5 3,5
Concentracio final maxima de S [% p] 0,5 0,5
Didmetro da particula de catalisador [m]) 0,01 0,0001
Diimetro do reator [mj 3,0 3,0
Holdups Sao calculados Séo calculados
Pressio H; na entrada do sistema [bar} 1,0 1,0
Pressio Oleo na entrada do sistema [bar] 1,0 1,0
Pressao de operacio do reator [bar] 110,0 110,0
Temperatura minima reator [K] 623,15 623,15
Temperatura maxima reator [K] 850,15 850,15
Temperatura do H; na entrada do sistema [K] 298,15 298,15
Temperatura do oleo na entrada do sistema [K] 393,15 393,15
Tempo de residéncia para oleo [s] 300,0 300,0
Vazio volumétrica de éleo [m’/s] 0,006313 0,005787

Os resultados obtidos nestas condi¢Oes sdo apresentados na Tabela 7.4.
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Tabela 7.4 — Resultados para concentragio final de enxofre imposta como menor ou igual a

0,5 % p, o limite inferior igual & 623,15 K e o superior igual a 850,15 K para ambos os

reatores.
Leito fixo Leito fluidizado

Altura reator [m] 8,98 15,97
Concentracio final de enxofre [% p] 0,005974 0,50
Custo bomba total [adimensional] 195.451,65 191.803,49
Custo compressor total [adimensional] 165,01 153,12
Custo agua de refrigeracio [adimensional] 1.512.180,37 930.529,12
Custo vapor total [adimensional] 8.253.908,85 13.768.332,50
Causto total trocador édleo [adimensional] 31.613,63 42.030,93
Custo total trocador H2 [adimensional] 4.783,88 4.325,20
Custo total reator [adimensional] 643.981,18 971.880,60
Holdup catalisador Jadimensional] 0,60 0,73
Holdup éleo [adimensional] 0,37 0,26
Holdup H2 [adimensional] 0,03 0,01
Queda de pressio [bar] 0,06 2,94
Temperatura do reator [K] 623,15 811,69
Massa cat./Massa de dleo 5,58 9,53
Custo total do sistema [adimensional] 10.642.084,57 15.909.054,96

A partir destes resultados podemos ver que o sistema com reator de leito fixo ainda
se apresenta como o mais eficiente, o que ¢ um indicio de que a taxa de reagio tambem
pode ser valida para um faixa maior de temperatura, visto que o comportamento dos
sistemas seguiu a tendéncia observada no caso 1. E verificado também que o fator que mais

influencia a fungdo custo € a temperatura.

O sistema apresenta o mesmo comportamento que na faixa de temperatura maior e
o holdup do catalisador para o reator de leito fluidizado continuaram com valores iguais ao

estudo de caso 1.
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7.3 — Estudo de caso 3

Para verificar a influéncia do tempo de residéncia do 6leo no reator foram feitas

outras simula¢des onde este pardmetro foi variado. O limite inferior de temperatura ficou

restrito ao utilizado no estudo de caso 2 (para garantir a validade da taxa de reagio) e a

concentragdo final de enxofre menor ou igual a 0,5 % p, sendo que os resultados sdo

apresentados na Tabela 7.6 ¢ 7.7.

Tabela 7.5 — CondigGes de entrada dos sistemas para o estudo de caso 3.

Leito fixo Leito fluidizado
Concentracao inicial de S [% p] 3.5 3.5
Concentracio final maxima de S [% p} 0,5 0,5
Diametro da particula de catalisador {m] 0,01 0,0001
Diimetro do reator [m] 3,0 3,0
Holdups S#o calculados S0 calculados
Pressio H; na entrada do sistema [bar] 1,0 1,0
Pressio 6leo na entrada do sistema [bar] 1,0 1,0
Pressio de operacio do reator [bar] 110,0 110,0
Temperatura minima reator [K] 623,15 623,15
Temperatura maxima reator [K] 900,15 900,15
Temperatura do H; na entrada do sistema [K] 298,15 298,15
Temperatura do oleo na entrada do sistema [K] 393,15 393,15
Tempo de residéncia para éleo [s] varios VArios
Vazio volumétrica de éleo [m’/s] 0,006313 0,005787
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Tabela 7.6 — Resultados da variagio do tempo de residéncia para o reator de leito fixo.
200 [s] 300 [s] 400 [s] 500 [s]

Altura reator [m] 5,99 8,98 11,97 14,97
Concentragiio final de enxofre [% p] | 0,049988760{ 0,005974128| 0,000713965| 0,000085326
Custo bomba total [adimensional} 195424 45 195.451,65 195.478.85 195.506,04
Custo compressor total [adimens.] 165,00 16501 165,02 165,03
Custo agua de refrig. [adimensional] 1.511.998.90] 1.512.180,37| 1.512.361,81]{ 1.512.54323
Custo vapor total [adimensional] 8.253.908,85| 8.253.90885| 8.253.908,85| 8.253.908.85
Custo total trocador éleo [adimens.] 31.613,63 31.613,63 31.613,63 31.613.63
Custo total trocador H; [adimens.] 4.783,8% 4.783,88 4.783.88 4.783.88
Causto total reator [adimensional] 485.995.22 643.981,18 789.673,53 927.266,76
Holdup catalisador [adimensional] 0,60 0,60 0,60 0,60
Holdup éleo {adimensional} 0,37 0,37 0,37 0.37
Holdup H2 [adimensional] 0.03 0,03 0,03 0,03
Queda de pressio [bar]| 0,04 0,06 0,08 0,11
Temperatura do reator [K] 623,15 623,15 623,15 623,15
Massa cat./Massa de oleo 5,58 5,58 5.58 5,58
Custo total do sistema [adimens.] 10.483.889.921 10.642.084,57| 10.787.985,57 | 10.925.787,43

Valores que coincidem em simulages diferentes indicam que uma restrigdo esta

barrando alguns calculos. Neste estudo de caso a temperatura minima € a restri¢do que esta

limitando os resultados que dela dependem.
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Tabela 7.7 — Resultados da variacdo do tempo de residéncia para o reator de leito
fluidizado.
200 [s] 300 {s] 400 [s] 500 [s]

Alura reator [m] 10.64 15,97 21,29 26,61
Concentracao final de enxofre [% p] | 0,500000000| 0,500000000| 0,500000000] 0,500000000
Custo bomba total [adimensional] 190.604,32 191.803,49 192.999,.58 194.192.62
Custo compressor total [adimens.] 152,62 153,12 153,62 154,12
Custo dgua de refrig. [adimensional] 815.008,50 930.529,121 1.008.341,18] 1.067.117.37
Custo vapor total {adimensional] 15.169.013,10} 13.768.332,50} 12.856.319,10] 12.190.703,12
Custo total trocador éleo [adimens.] 44.450,33 42.030,93 40.415,24 39.213,64
Custo total trocador H, [adimens.] 4.223 48 432520 4.389,66 4.436,19
Custo total reator [adimensional] 726.203,20 971.880,601 1.200.18403| 1.417.02949
Holdup catalisador [adimens.] 0,73 0,73 0.73 0,73
Holdup 6leo [adimensional] 0,26 0,26 0,26 0,26
Holdup H2 [adimensional] 0,01 0,01 0,01 6,01
Queda de pressio [bar] 1,96 2,94 3,92 4.90
Temperatura do reator [K] 854,26 811,69 783,96 763,73
Massa cat./Massa de fleo 9.53 9,53 9.53 9,53
Custo total do sistema [adimens.] 16.949.655,55]115.909.054,96| 15.302.802,42| 14.912.846,56
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Figura 7.3 — Resultados obtidos para o reator de leito fixo variando o tempo de
residéncia do 6leo.
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Figura 7.4 — Resultados obtidos para o reator de leito fluidizado variando o tempo de
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O aumento do tempo de residéncia do oleo para o reator de leito fluidizado faz
com que a concentragio final de enxofre imposta seja atingida em temperaturas menores, o

que causa reduco dos custos.

No reator de leito fixo o aumento do tempo de residéncia do oleo faz com que
sejam alcancadas conversdes maiores a mesma temperatura e uma elevagio no custo total,

devido ao aumento na altura do reator.

Para as condigbes de entrada utilizadas neste estudo de caso, o aumento no tempo
de residéncia seria vantajoso para o reator de leito fluidizado porque este sistema atinge a
conversdo imposta 4 uma temperatura menor, o que reduz o custo total, porém deve-se
observar que ocofre automaticamente um aumento no tamanho do reator, o que pode torna-

o inviavel.

Para o sistema com reator de leito fixo a grande vantagem do aumento do tempo
de residéncia do Oleo esta na alta conversdo alcangada na temperatura minima imposta ¢ a

reduzida elevagdo no custo.

7.4 Estudo de caso 4

Este estudo foi feito porque nos quatro primeiros estudos de caso os holdups, para
ambos os sistemas, sdo calculados por correlagbes obtidas da literatura e apresentaram
valores coerentes para o caso do reator de leito fixo, porém os resultados encontrados para

o reator de leito fluidizado divergem da literatura.

Assim sendo, foi imposto o valor de 0,4 para o holdup do catalisador no reator de
leito fluidizado, valor comumente encontrado na literatura, a fim de verificar sua influéncia.
Os holdups do Oleo e do hidrogénio sdo calculados e em seguida normatizados,

apresentando os seguintes valores 0,55 e 0,05, respectivamente.
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Tabela 7.8 — Condi¢bes de entrada dos sistemas para o estudo de caso 4.
Leito fluidizado

Concentracio inicial de S [% p] 3,5
Concentrac@o final miaxima de S [% p] 0,5
Diimetro da particula de catalisador [m] 0,0001
Diimetro do reator [m] 3,0
Holdups catalisador [adimensional] 0,40
Holdups oleo [adimensional] 0,55
Holdups H, [adimensional] 0,05
Pressdo H; na entrada do sistema [bar] 1,0
Pressdo oleo na entrada do sistema [bar] 1,0
Pressido de operacio do reator [bar} 110,0
Temperatura minima reator [K] 623,15
Temperatura maxima reator [Kj 1200,15
Temperatura do H; na entrada do sistema [K] 298,15
Temperatura do éleo na entrada do sistema [K] 393,15
Tempo de residéncia para oleo [s] 300,0

Vazio volumétrica de éleo [m’/s]

0,005787
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Tabela 7.9 — Resultados obtidos com o holdup do catalisador fixado para o reator de leito
fluidizado.

Reator de leito fluidizado
Altura reator jm] 12,94 12,94 12,94 12,94 12,94
Concentracao final de
enxofre [% p] 0,50 0,40 0,30 0,20 0,10
Custo bomba total
[adimensional] 150.240,59 190.240,59 190.240,59 190.240.59 190.240.59
Custo compressor total
jadimensional} 152.46 152.46 152,46 152,46 152,46
Custo agua de refrig.
{adimensional} 757.517.96 67945119 573.963 .64 413.220 82 93.591,95
Custo vapor total
[adimensionat] 15.885.097,18 | 16.898.016,86 | 18.266.722,23 | 20.352.367,28 | 24.499.565,51
Custo total trocador éleo
[#dimensiconal] 45.661.08 47.346.42 49.577.38 52.886 37 59.196,2%
Custo total trecador H;
{adimensional] 4.170,01 4.093,76 3.984,67 3.801,90 3.374,34
Custo total reator
[adimensional] 835.037,47 835.037.47 835.037.47 835.037,47 835.037,47
Heldup catalisador
Jadimensional] 0,40 0,40 0,40 0,40 0.40
Heldup éleo [adimens.] 0,55 0,55 0,35 0,55 0,55
Holdup H2 {adimens.] 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
Queda de pressao [bar] 1,66 1.66 1.66 1,66 1.66
Temperatura do reator {Kj - 876,03 906,82 948,43 1.011,83 1.137,90
Massa cat./Massa de dleo 2,49 2,49 2.49 2,49 2,49
Custo total [adimens.] 17.717.876,75118.654.338,75 1 19.919.678 44} 21.847.706,88 } 25.681.159,10
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Figura 7.5 — Resultados obtidos para o sistema com reator de leito fluidizado considerando

os holup’s do catalisador, do 6leo e do hidrogénio como sendo 0,4, 0,55 e 0,05,

respectivamente.

Comparando o gréafico da Figura 7.5 com o da Figura 7.2 se verifica que a redugiio

do holdup do catalisador para o reator de leito fluidizado faz com que o reator necessite

uma temperatura maior para atingir a mesma concentragio final de enxofre, 0 que aumenta

o custo final devido a0 maior gasto com energia.

Como ja verificado no estudo de caso 2 e se confirma neste, quando se exige do

reator de leito fluidizado uma conversio maior a temperatura atinge valores altissimos,

impraticaveis devido ao coqueamento. Este problema poderia ser resolvido, ou pelo menos

amenizado, aumentando-se o tempo de residéncia do 6leo, porém isto leva 4 um tamanho

de reator muito grande.

Através da Tabela 7.10 e da Figura 7.6 a seguir se pode verificar mais claramente

a influéncia do holdup do catalisador sobre a temperatura do reator, e conseqiientemente

sobre o custo total.
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Tabela 7.10 — Resultados obtidos para o sistema com reator de leito fluidizado variando o

holdup do catalisador.

Reator de leito fluidizado

Altura reator [m] 12,94 12,48 12,02 11,36 11,069
Concentracio final de

enxofre [% pl 0,500 0,500 0,500 0,500 0,500
Casto bomba total

[adimensional} 190.240 59 190.043,47 189,845 84 189.667 36 189.489.11
Custo compressor total

[adimensional] 152,46 152.38 152,30 152,22 152,15
Custo dgua de refrig.

{adimensional] 757.517.96 716.212 46 666.882 44 606.179,70 527.820,53
Casto vapor total

[adimensional] 15.885.097,18 | 16.404.843,79 | 17.028.656,32 | 17.801.596,40 | 18.803.641,07
Custo total trocador éleo

[adimensional] 45.661.08 46.529.70 47,561,358 48.824.89 50.439,16
Casto total trocador H;

[adimensional] 4.170.0% 4.130,38 4.081.66 4.019.49 3.935.26
Custo total reator

[adimensional] 835.037,47 813.526.82 791.837.08 769.958.54 747 880,54
Holdup catalisador

jadimensional] 0,40 0,35 9,30 0,25 0,20
Holdup 6lee {adimens.] 0,55 0,60 .64 0,69 9,73
Holdup H2 [adimens.] 0,05 6,05 0,06 0,06 0,07
Queda de pressio [bar] 1,66 1,50 1,34 1,20 1,05
Temperatura do reator [K] 876,03 891,83 910,79 934,29 964,75
Massa cat./Massa de éleo 2,49 2,00 161 1,24 0,94
Custo total [adimens.] 17.717.876,75| 18.175.439.00 | 18.729.017,23 | 19.420.398,60 | 20.323.357.81
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E verificado um consideravel aumento na temperatura quando o holdup do
catalisador € reduzido. Este aumento ocorre para compensar a redugio da relagio massa de

catalisador/massa de Oleo e dessa forma atingir a concentragio final de enxofre imposta.

Deve-se observar que as temperaturas que o reator de leito fluidizado atingiu neste
estudo de caso, e que constam na Tabela 7.10, sdo perigosas para o reator, pois acima dos
623,15 K o coqueamento € severo e pode ocorrer a parada do reator ou a queda na

conversio.
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Figura 7.6 — Holdup do catalisador versus custo total do sistema para o reator de leito

fluidizado.

1.5 Estudo de caso S

Neste estudo de caso o limite minimo de temperatura do reator foi reduzido de
623,15 K para 573,15 K, para observar como a conversdo e os custos se comportam em

uma temperatura menor, que ¢ interessante para tentar reduzir o coqueamento.
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Tabela 7.11 — CondigBes de entrada dos sistemas para o estudo de caso 5.
Leito fixo Leito fluidizado

Concentracio inicial de S [% p] 3,5 3,5
Concentraciio final méixima de S [% p] 0,5 0,5
Diametro da particula de catalisador [m] 0,01 0,0001
Didmetro do reator jmj 2.0 2.0
Holdups catalisador [adimensional] Calculado 0,4
Holdups éleo jadimensional] Calculado 0,55
Holdups H; [adimensional] Calculado 0,05
Pressio H; na entrada do sistema [bar] 1,0 1,0
Pressiio 6leo na entrada do sistema [bar] 1,0 1,0
Pressiao de operacdo do reator [bar] 1100 110,0
Temperatura minima reator [K] 573,15 573,15
Temperatura maxima reator [K] 1200,15 1200,15
Temperatura do H; na entrada do sistema [K] 298,15 298,15
Temperatura do oleo na entrada do sistema [K] 393,15 393,15
Tempo de residéncia para oéleo [s] 300,0 300,0
Vazio volumétrica de 6leo [m’/s] 0,006313 0,005787
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Tabela 7.12 — Tabela comparativa entre os resultados obtidos com limite inferior de
temperatura igual a 623,15 K e 573,15 K.

Reator de leito fixo Reator de leito fluidizado
Temperatura minima reator [K] 623,15 573,15 623,15 573,15
Altura reator [m] 8,98 8,98 12.94 12,94
Concentracio final de enxofre [% p] 0,01 0,28 0,50 0,50
Custo bomba total [adimensional] 195.451.65 195.451,65 190,240,391 19024059
Custo compressor total [adimens.] 165,01 165,01 152,46 152,46
Custo agua de refrig. [adimensional] 1.512.180,37| 1.650.471.09| 757.517.96| 757.517.96
Custo vapor total [adimensional] 8.253.908.85| 6.459.580,841 15.885.097,18] 15.885.097,18
Custo total trocador dleo [adimens.] 31.613,63 27.759,00 45.661,08 45.661,08
Custo total trocador H; Jadimens.] 4.783.88 4.878,88 4.170,01 4,170,01
Custo total reator [adimensional] 643.981,18| 643.981,18] 835.037.47] 835.03747
Holdup catalisador [adimensional] 0.60 0,60 0,40 0,40
Holdup o6leo [adimensional] 0,37 0,37 0,55 0,55
Holdup H2 [adimensional] 0,03 0,03 0,05 0,05
Queda de pressio [bar] 0,06 0,06 1,66 1,66
Temperatura do reator [K] 623,15 573,15 876,03 $76,03
Massa cat./Massa de 6leo 5,58 5,58 2,49 2,49
Custo total do sistema [adimensional] | 10.642.084,57| 8.982.287,65|17.717.876,751 17.717.876,75

A redugdo do limite inferior da temperatura do reator influencia o custo do sistema

com reator de leito fixo, pois este apresenta uma conversdo muito boa, de forma que a
temperatura Otima € igual ao limite inferior, ou seja, o custo com energia diminui e

conseqilentemente reduz o custo total.

Para o reator de leito fluidizado os resultados permanecem inalterados, isto ocorre
porque a restrigdo da concentragdo final de enxofre nfo foi alterada e nesta condiciio a
temperatura de operagdo Otima, € igual e esta contida nos dois intervalos de temperatura

testados.
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7.6 Estudo de caso 6

Neste estudo de caso sio feitas varias simulagdes impondo diferentes valores para

o didmetro dos reatores, para verificar quais as dimensdes mais coerentes.

Tabela 7.13 — Condigdes de entrada dos sistemas para o estudo de caso 6.

Leito fixo Leito fluidizade
Concentracio inicial de S [% p] 3.5 3,5
Concentracio final maxima de S [% p] 0,5 0,5
Didmetro da particula de catalisador [m] 0,01 0,0001
Didmetro do reator [m] Dado Dado
Holdups catalisador [adimensional] Calculado 0,4
Holdups 6leo [adimensional] Calculado 0,55
Holdups H, [adimensional] Calculado 0,05
Pressido H; na entrada do sistema [bar] 1,0 1,0
Pressao oleo na entrada do sistema [bar] 1,0 1,0
Pressio de operacio do reator [bar] 110,0 110,0
Temperatura minima reator [K] 623,15 623,15
Temperatura maxima reator [K] 1200,15 1200,15
Temperatura do H; na entrada do sistema [K] 298,15 298,15
Temperatura do 6leo na entrada do sistema [K] 393,15 393,15
Tempo de residéncia para é6leo [s] 300,0 300,0
Vazao volumétrica de oleo [m’/s] 0,006313 0,005787
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Tabela 7.14 — Valores encontrados variando o didmetro do reator para o leito fixo.
Didmetro do reator [m] 1,50 2,00 2,50 3,00 4,00
Altura reator [m] 35,92 20,20 12,93 8,98 5,05
Conc. final de § [% p] 0,005974128 | 0,005974128 | 0,005974128 | 0005974128 ©0,005974128
Custo bomba tot. 195.696,38 | 19555363 195.487.55| 19545165 19541595
[adimensionat]
Custo compressor 165,12 165,06 165,03 165,01 164,99
[adimensional]
Custo H;O refrig. 1.513.812.47| 1.512.860.65] 1.512.419.87| 1.512.180.37| 1.511.942.19
[adimensional]
Custo vapor total 8.253.908,85 | 8.253.908.85| 8.253.908.85| 8.253.908,.85| 8.253.908.85
jadimensional]
Custo trocador Gleo 31.613,63] 31613,63| 31.613,63| 3L613.63| 3161363
[adimensional]
Custo trocador H, 4.784.48 4.784.13 4.784,13 478388 4.783 88
{adimensional]
Custo total reator 1.192.24526| 825.17561| 681.59072| 64398118 571.028.14
|adimensional]
Holdup catalisador
ladimensional] 0,60 0,60 0,60 0,60 0,60
Holdup dleo

cup o 0 . 37 7
iadimensional] 37 0,37 037 03 0.3
Holdup H2

cup b 3
(adimensional] 0,03 0,03 0.03 0.03 0.0
Queda de pressio [bar] 025 0.14 0,09 0,06 0,04
Temperatura reator 623,15 623,15 623.15 623.15 623,15
K]
Massa cat./Massa de 5,58 5,58 5,58 5.58 5,58
dleo
Custo total do sistema
[adimensional] 11.192.226,17 | 10.824.061,56 | 10.679.969,78 | 10.642.084,57 | 10.568.857,63
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Tabela 7.15 — Valores encontrados variando o didmetro do reator para o leito fluidizado,
Didmetro do reator jmj

1,50 2,00 2,50 3,00 4,00
Altura reator [m] 51,77 29,12 1864 12,94 7.28
Conc. final de S [% pl 0,50 0,50 0,50 0,50 0,50
Custo bomba tot.
[adimensionai] 196.319.18 192.782.91 191.137,07 190.240,59 18934747
Custo compressor .
fadimensional] 155,01 153,53 152.84 15246 152,09
Custo H,0 refrig. i
[adimensional] 795.647.91 773.549 48 763.185,02 757.517.96 751.856,90
Custo vapor total ) .
{adimensional] 1588509718 115 885.097,18 | 15.885.097,18 | 15.885.097,18 | 15.885.097,18
Custo trocador dleo N
[adimension al] 45.661,08 4566108 4566108 45661,08 4566108
Custo trocador H, _
[adimensional] 4.197.12 4.181.54 417411 4.170,01 4.165,89
Custo total reator
(adimensional] 1.709.482.82 | 1.162.689,95| 92429641 835.037.47! 704.440,59
Holdup catalisador
[adimensional] 0,40 0,40 0,40 0,40 0,40
Holdup dleo _
fadimensional] 0,55 0,55 0,55 0,55 0,55
Holdup H2 - -
[a dimensional] 0,05 0.05 0,05 0,03 0,05
Queda de pressio [bar] 6,66 3,74 2,40 1,66 0.94
Temperatura reator 876,03 876,03 876,03 876,03 876,03
K]
Massa cat./Massa de 2,49 2,49 2,49 2,49 2.49
dleo
Custo total do sistema
[adimensional] 18.636.560,30 | 18.064.115,68 | 17.813.703,72 | 17.717.876,75 | 17.580.721,19
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O diametro do reator afeta diretamente a altura deste e, por conseqiiéncia, 0 custo
sofre uma ligeira varia¢Bo, uma vez que o custo do reator ¢ baseado na sua altura. O
didmetro de 3 m parece 0 mais conveniente tanto para o reator de leito fixo como o de leito

fluidizado. Nas Figuras 7.7 ¢ 7.8 a seguir se observa a influéncia do didmetro do reator no

custo total.

11.200.000.00

11.100.006,00

11.600.0060,60 &

19.800.960,00

10.800.002.06

10.700.006,00 —z

——
10.600.660,00

Custo total do sigterma (adimensional)

10.5006.000,00 T T T T i
13 20 2.3 30 35 4,0

Dimetro do reator (m}

Figura 7.7 — Dimetro do reator versus custo total para o leito fixo.

18.55¢.000,00

18.350.000,00

18.150.005,00 Y

17.950.000,00 >

Custo total do sistema (adimensional)

17.750.000,0¢ =

17.550.000,00 ; g M-
15 2.0 2.5 30 3,5 4,0

Dimetro do reator fm}

Figura 7.8 — Didmetro do reator versus custo total para o leito fluidizado.
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7.7 Estudo de caso 7

Através dos resultados obtidos nos estudos de caso anteriores se pode verificar que
a temperatura € o fator que mais influencia o custo total. Neste estudo de caso so

apresentados graficos que demonstram a influéncia da temperatura do reator no custo total.

Nas Figuras 7.9 € 7.10 se pode verificar a influéncia da temperatura nos sistemas.

8% rusto com equipamentos

92%

custo com energia

Figura 7.9 — Influéncia da temperatura na fungfo custo total para o reator de leito

fixo.
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604 rusto com equiparentos

94% custe com enegia

Figura 7.10 — Influéncia da temperatura na funcio custo total para o reator de leito

fluidizado.

N3o estdo sendo considerados custos com insumos porque o tinico item deste tipo
que seria diferente para os sistemas, ¢ portanto incluso na fungfo custo total, € o custo com
catalisador. Porém, ocorre que para o reator de leito fluidizado este é retirado e reposto
continuamente e a vazdo com que isto ocorre ndo € conhecida, ou seja, ndo foi possivel
mensura-la. Desta forma foi considerado que a quantidade de catalisador utilizada no reator

de leito fluidizado em 1 ano € equivalente & quantidade trocada no leito fixo no mesmo

periodo.

7.8 Discussiio e consideracdes finais

A vantagem do reator de leito fluidizado € evitar o entupimento devido ao

coqueamento, mas tem um maior custo de energia devido a maior temperatura necessaria.

A vantagem do reator de leito fixo é obter maiores conversbes em temperaturas

mais baixas, o que reduz o custo total.
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A veracidade desses resultados depende de testar na pratica o sistema para

verificar se a taxa de reagio usada permanece valida.

Este estudo foi restrito apenas & reagdo de hidrodessulfurizagio, embora outras

ocorram paralelamente.

Por falta de dados muitas das propriedades fisicas e quimicas foram aproximadas

por valores similares encontrados na literatura.

No processo de otimizagdo 0 tempo computacional gasto pode ser bastante grande,

por isso foram feitas algumas simplificagbes que limitaram este estudo:
- foram utilizados modelos de reatores ideais;

- a estimativa de custo foi feita com base em equagdes simples, que nfo garantem

exatiddo nos resultados.

As limitagOes apresentadas acima fazem com que os resultados numéricos nio

sejam bons, porém, como este ¢ um estudo comparativo, isto ndo afetou o objetivo do
trabalho.

7.9 Dificuldades encontradas

Este trabalho se constituiu num problema de otimizagdo ndo-linear, tipo que requer

muito tempo de processamento computacional e apresenta dificuldades de convergéncia.

O tempo de processamento computacional foi resolvido utilizando-se modelos
simples, como ja citado no capitulo 4. Para tentar minimizar os problemas de convergéncia
foi utilizado o sofver disponivel mais adequado, mesmo assim algumas variaveis tiveram

que ser fixadas, transformadas em parimetros, para que o programa funcionasse.

Um exemplo € o tempo de residéncia do 6leo no reator, a principio ele deveria ser
uma variavel a ser calculada, porém ocorria um erro ciclico, o programa ndo convergia com
tantas variaveis “soltas”, entdo foi necessario fixar o seu valor. Para compensar esta
manipulagio foi feito um estudo de caso especifico para verificar a influéncia deste

pardmetro no sistema.
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Um problema de otimizagiio ndo-linear como este requer varias manipulacBes
(matematicas e de programacio) e atenco especial com todos os resultados, isto para fazer

com que ¢ programa funcione ¢ que um minimo global seja garantido.
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8. CONCLUSAQ E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

£.1 Conclusio

Sendo este um processo de hidrotratamento de residuo de vacuo, e ndo de produto
final, foi imposta uma concentracio final de enxofre de 0,5% em peso a temperatura
limitada entre 298,15 e 1200,15 K (estudo de caso 1). Nesta condi¢ido fol encontrado,
através da simulacdo e otimizagio comparativa, que O tipo de reator mais adequado € o de
leito fixo, porque o custo total deste representa apenas 50 a 60% do custo total do reator de
leito fluidizado, e que as temperaturas Otimas de operagio sdo 560,41 e 811,69 K

respectivamente.

Os resultados também indicam uma maior eficiéncia do leito fixo, como se pode
observar nas Figuras 7.1 e 7.2, uma vez que aplicada uma variagio na temperatura de
aproximadamente 80 K a concentracdo final de enxofre no reator de leito fixo tendeu a

zero, enquanto chegou apenas a 0,2 % em peso no reator de leito fluidizado.

O custo total do reator de leito fluidizado € consideravelmente superior devido
principalmente a este necessitar uma temperatura de operagdo maior que a necessaria ao

reator de leito fixo.

Mesmo quando € exigido do sistema uma menor concentragio final de enxofre o
aumento ocasionado no custo total € menor no reator de leito fixo que no de leito
fluidizado.

A temperatura encontrada como Otima para o reator de leito fixo (560,41 K) esta
abaixo da faixa de temperatura usualmente encontrada na literatura. Isto pode ter ocorrido

porque a taxa de reagdio usada foi obtida na faixa de 623,45 até 723,15 K, ou seja, ela pode

ndo ter validade fora desse intervalo abrangendo temperaturas baixas.

Para garantir a validade da taxa de reagio foram feitas simulagfes limitando a
temperatura do reator para faixa utilizada na obtengfo da taxa (estudo de caso 2). A partir

dos resultados (tabela 7.4) se confirma a alta conversdo apresentada pelo reator de leito
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fixo, se comparada com o leito fluidizado, ¢ a grande influéncia da temperatura na fungio

custo, de tal forma que se pode dizer que ela € o fator determinante.

Elevando o tempo de residéncia do oOleo no sistema com reator de leito fixo
(estudo de caso 3) se consegue uma concentracio final de enxofre consideravelmente
menor 4 mesma temperatura (temperatura mimima Imposta) € a um custo total um poucc
maior. O aumento da funcio custo € devido ao aumento nc tamanho do reator e da

consequente queda de pressio.

Para o sistema com reator de leito fluidizado a variagdo do tempo de residéncia do
oleo ¢ de grande relevancia, pois com ¢ aumento deste se atinge a conversido desejada em

temperaturas menores, o gue conseqgiientemente reduz os custos.

O diametro do reator € proporcional a altura deste e, por consegiiéncia, o custo
sofre uma ligeira vanacfo, uma vez que o custo do reator € baseado na sua altura. O
didmetro de 3 m parece o mais conveniente tanto para o reator de leito fixo como o de leito

fluidizado.

Outra vantagem do leito fixo € que este para de produzir um més por ano para a
troca de catalisador, oportunidade esta em que se podem fazer inspec¢des de rotina, reparos,
manutengdo, etc., além da troca de catalisador, o que faz com que o sistema tenha uma vida

Gtil maior e que paradas acidentais decorrentes de problemas operacionais sejam evitadas.

No caso do reator de leito fluidizado esta parada para manutengdio ndo esta
prevista no periedo de um ano, utilizado como base de calculo, porém a uma determinada
época ela deverd ser feita e se ndo for planejada corretamente e com antecedéncia podem
ocorrer acidentes, paradas por problemas operacionais e redugdio da eficiéncia do reator,

uma vez que o catalisador ndo consegue ser completamente trocado durante a operacéo.

A adig8o e retirada continua de catalisador tras uma desvantagem para o reator de
leito fluidizado, ocorre que o produto sai misturado com o catalisador, necessitando assim

de mais um equipamento na planta para fazer esta separacio.

Neste trabalho pode-se concluir que o reator de leito fixo € o mais adequado para o
processo de hidrodessulfurizagdo, porque apresentou uma eficiéncia malor que o reator
leito fluidizado em temperaturas mais baixas e a um custo menor. Além disso, os produtos
obtidos do residuo que foi processado em um reator de leito fixo nfo necessitariam passar

por outro hidrotratamento para retirar mais enxofre, devido a alta conversdo apresentada.
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Entretanto, € importante observar que no caso de formacio de coque o reator de
leito fixo pode entupir facilmente. Além disso, como nesse estudo ndo se verificou a

influéneia da entalpia da reagdo, o reator de leito fixo pode estar sujeito & ocorréncia de

pontos guentes.

8.2 Sugestdes para trabalhos futures

Como o processo de otimizagdo pelo sofiware AIMMS se deu de forma rapida,
inferior a 1 segundo, para modelos ideais de reatores seria interessante que em trabathos
futuros fossem utilizados modelos mais sofisticados, de forma a encontrar uma conversio

mais proxima da realidade.

Como em paralelo com a reagdo de hidrodessulfurizagdo estdo ocorrendo outras
reagdes como de hidrodesmetalizaggo, hidrodemtrogenacdo, coqueamento, etc., poderiam
ser otimizados sistemas considerando todas estas reagSes, importante para se ter uma nogio

mais proxima da realidade sobre a composicio do produto final e o tempo efetivo para

desativagio do catalisador.

Qutra possibilidade € o estudo de integragdo energética, pois observa-se que 0s
custos com energia sd3o a prncipal limitagdo do reator de leito expandido. Além disso,

pode-se incluir o efeito da entalpia de reago no balango de energia.

Outra possibilidade a ser estudada é o uso de outras configuragdes de reatores. Por
exemplo, 2 ou 3 reatores de leito expandido em série, com tempo de residéncia total igual
ao de um unico reator. Dessa forma a conversdo do leito expandido se aproximara da alta

conversio do leito fixo, que foi uma das vantagens encontradas neste estudo.
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