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Hidrodesoxigenagio

Hidrorrefino
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Hidrotratamento

Hidrogenagéo de Olefinas

Velocidade Espacial do Reator, ou seja, Vazdo Volumétrica da
Alimentagfo por Volume de Catalisador

Ponto de Ebuli¢do Verdadeiro da Fracgfio de Petroleo

Pressdo Parcial de Hidrogénio

Petréleo Brasileiro S.A.

Servigo de Recursos Humanos da PETROBRAS

Fator de Efetividade da Reagdo para um Determinado Catalisador
Sitio Ativo do Catalisador
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Resumo

O hidrotratamento (HDT) de fragdes do petroleo é feito para remover
compostos de enxofre, nitrogénio, oxigénio e metais pesados, bem como para estabilizar
as correntes por hidrogenagfio de compostos insaturados. Este processo tornou-se
extremamente importante para atender a crescente demanda de combustiveis com baixo
teor de impurezas, que vem sendo criada pelo desejo da sociedade em melhorar a
qualidade do meio ambiente e obter produtos satisfatorios.

Em destilados médios como o diesel, a maior parte do enxofre estd presente na
forma de compostos heterociclicos condensados tais como benzotiofeno, dibenzotiofeno e
benzonaftotiofeno. Quando o corte torna-se mais pesado o percentual de compostos
heterociclicos sulfurados aumenta mais rapidamente do que os compostos mais simples
como mercaptans € heterociclicos de um anel, por exemplo o tiofeno, que sdo organo-
sulfurados mais faceis de dessulfurizar. Da mesma forma, a fracdo de destilados médios
contém nitrogénio na forma de compostos heterociclicos condensados, que exigem
condi¢bes de temperatura e press@io mais severas para a remog¢o do heterodtomo.

A hidrodessulfurizacdo (HDS) e hidrodesnitrogenagdo (HDN) de destilados
médios com catalisador comercial de Ni-Mo/y-Af703 € estudada sob largas condigBes
operacionais tais como 340 a 380°C e 35 a 100 atm. Utilizou-se dados experimentais
levantados em unidade piloto. Estudou-se diferentes modelos de Langmuir-Hinshelwood
para as reacdes de HDS e HDN, porém os resultados nio foram razoaveis. Dai, partiu-se
para uma modelagem com uma expressdo de "Power Law", proposta para cada uma
destas reagdes. Os paréinetros das equagdes cinéticas foram estimados utilizando um
programa em FORTRAN, que resolve equagbes diferenciais ordinarias pelo método de
Runge-Kutta-Gill de 42 ordem e usa 0 método de Margquardt para a procura do conjunto
de pardmetros cinéticos ( constante cinética e ordem de reagfio). Os resultados com as
equagdes de "Power Law" foram muito mais satisfatorios.

Poucos estudos sobre modelagem de reator de hidrotratamento. foram
publicados na literatura. Tendo em vista que a carga do reator de HDT ¢ uma mistura de
gas e liquido, caracterizando um sistema "trickle bed", o problema de hidrodindmica das
fases vapor e liquido € mais complicado do que no reator de leito fixo com carga
homogénea. Além disso, as limitagOes 2 transferéncia de massa externa entre a fase gas-
liquido, bem como a possivel vaporizacdo parcial da carga sdo aspectos que tornam o

sistema trifdsico mais complexo.
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Um reator "trickle bed" adiabdtico para hidrotratamento de diesel usando
catalisador comercial Ni-Mo/y-Af703 foi sumulado matematicamente, a fim de se
examinar 0 comportamento do sistema especifico das reagdes estudadas anteriormente.
Um modelo pseudo-homogéneo ¢ usado neste trabalho e as resisténcias a transferéncia
externa de massa foram desprezadas. Para cada carga, as equacdes de balanco de massa ¢
energia foram integradas ao longo do leito catalitico utilizando o método de
Runge-Kutta de 44 ordem .

A performance de dois reatores industriais existentes ¢ examinada. O
hidrotratamento de diesel foi analisado a fim de identificar a necessidade de usar
condi¢gOes mais severas de processamento para a especificagfo do produto. Os estudos de
simulagfio levaram a escolha de condigdes operacionais diferentes das existentes nos dois
reatores industriais. Estudou-se a subdivisdo do leito catalitico com adi¢fo intermedisria
de uma corrente para resfriamento conhecida como "quench”, com o objetivo de se

aumentar a flexibilidade operacional no tratamento de diferentes tipos de cargas.
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Abstract

The reason for the hydrotreating of petroleum fractions is to remove sulfur,
nitrogen, oxygen and heavy metal, in order to stabilize the fractions by hydrogenation of
unsaturated compounds. This process has become extremely important to attend the
growing demand of low impurity fuel oils that has been created by society’s desire to
improve the environment quality and to achieve satisfactory products.

In the middle distillates, like diesel, most of the sulfur is present in the form of
condensed heterocyclic compounds such as benzothiophenes, dibenzothiophenes and
benzonaphthothiophenes.As the feedstocks become heavier, the percentage of condensed
sulfur heterocyclics increases faster than simpler compounds such as mercaptans and
single-ring heterocyclic, which are relatively easy to desulfurize. In the same way, the
fraction of middle distillates has nitrogen in the form of condensed heterocyclics, that
requires more severe pressure and temperature conditions to remove that heteroatom.

The hydrodesulfurization (HDS) and the hydrodenitrogenation (HDN) of
middle distillates over a commercial Ni-Mo/y-A¢20O3 has been studied under wide
operating conditions just as 340 to 380°C and 38 to 98 atm. Many different models of
Langmuir-Hinshelwood were studied to reactions of HDS and HDN, but the results were
not good enough. For that reason, a model of "Power Law" was presented to each of those
reactions. The parameters of kinetic equations were estimated by using a FORTRAN
program which solved the ordinary differential equations by the 4th order Runge-Kutta-
Gill method and Marquardt method for searching of set of kinetic parameters (kinetic
constants and the orders of reactions).

An adiabatic diesel hydrotreating trickle bed reactor packed with a commercial
Ni-Mo/y-Af90O3 was simulated numerically in order to check up the behaviour of this
specific reaction system using the kinetic model developed. One dimensional pseudo-
homogeneous model were used in this work. For each feed, the mass and energy balance
equations were integrated along the length of the cataiyﬁc bed using the 4t order Runge-
Kutta method.

The performance of two existing industrial reactors was checked. The diesel
hydrotreating was analyzed in order to identify the necessity of using the most severe
processing conditions to the specifications of the product. Using simulations studies was

made the choice to different operating conditions from the current ones in both plant
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reactors. The subdivision of the catalytic bed was studied with middle addiction of a

quench stream in order to improve the operational flexibility in the treating of different

types of feedstocks.



viii

Indice

Lista de Figuras X
Lista de Graficos Xiil
Lista de Tabelas XVl
1 INTRODUCAOQ E ORGANIZACAQO DA TESE ..o, ]
LT INEOAUGAO oo et e 1
1.2 Organizag8o da TS ...c.ocviiiiiiiiiiciciicnrit et s 2

2 REVISAO BIBLIOGRAFICA 4
2.1 INrOAUGAD .vovveeee e e e s b e b e e 4
2.2 Esquemas do Processo de HDR ... 5
2.2.1 Consideragdes Preliminares ....oooecveeceieiencenninininir s e 5
2.2.2 Unidade de Hidrotratamento .....c....ooccceeiiiiiiiniimninnniiesc e en e 10
2.2.3 Unidades de HidroCONVErsao .....coccovvvereriiririaiiern e see e canens 23
2.2.4 Catalisadores Usados em HDR .......cccoiiiiiiiiniii e, 26
2.2.5 Varidveis OPeraCionais ........cceveeeretrriecinenuiniearierierassrcseeesseanresarenasnnenens 27
2.2.6 CaracterizacAo das Cargas ......coeverriveennecerne s 30
2.2.7 Reator de HDR ..ottt 32

2.3 Cinética das Reacdes de HDR ..o 34
2.3.1 Consideragdes Prellminares .......coeveevennine e 34
2.3.2 Cinética das Reagdes de Hidrodessulfurizagdo (HDS) oo, 43
2.3.3 Cinética das Reagdes de Hidrodesoxigenagdo (HDO) wocvvvvvvininnnenncnn. 58
2.3.4 Cinética das Reagdes de Hidrodesnitrogenag@o (HDN) ....ococevvivnnnnnnn. 63
2.3.5 Cinética das Reagdes de Hidrogenacio de Aromaticos (HDA) .............. 79
2.3.6 Misturas BiDATIAS w.voiviiereiirerienie s it b ee 87

2.4 Modelagem de Reator de HDT ..o 96
2.5 CONCIISTES ...ueereieieeieesi ettt sttt sttt et st e nrne s b e e b s ssseeereaeresennens 115
3 MODELAGEM CINETICA 119
3.1 INEPOAUGAD ..eeveeeeeenecree ettt ee s b e bbb s 119
3.2 Conceitos FUNdamentais .........cocomorereriiiirinnnneninnnsnnse e s eressssnenns 120

3.2.1 Etapas Envolvidas em Reacoes Cataliticas Heterogéneas ................. 120



3.2.2 Difus8o EXIEIMNA ...ocovivirieirieeerireeesnrsennieerinneestevscnssssninaseenenessnessasases
3.2.3 Difusfo INTEIMaA.....cccvvirieceieeeieeceesee e e stas et eevaestbe et enseavs e
3.2.4 AdSOrcA0 QUIMICA ..ocvvveeeviieirireeenresrnrreeneeeesrenssraesssesssesseneeesssssssssnne
3.2.5 Equagles para a Taxa de Reacfo ......ccooveviiniiincvcnnicnicniciiiinneennc,
3.2.6 Difus@o e Reagdo n0S POroS ...coeceeviveeiiiirece e
3.2.7 Metodologia de Anélise CINEtiCa .....cceeveicvrnenccrrrnneeciereee s
3.2.8 Estimativa de Par@metros ......ccceeceviiericrnrcncnrseer e eceesennee e
3.3 Levantamento de Dados ....ccocuiveiericiieccceenes s ee e v
3.4 Modelo Cinético Proposto .o.cvcenicririeiireesiesiees e st seessnecsvesseesneessesnns

3.5 Comparacéo entre os Modelos Cinéticos Disponiveis .....cc.cocevvevercevcencennn

B0 CONCIUSTES creeieeeeeee e eeee et eeee e eeeeeeeeeaeeeeasasasasasasasasasasasasasasasaessasssasereseresenaeeereenns

4 MODELAGEM DO REATOR DE HDT DE DIESEL
4.1 INrOUGAD ..vveerviviii ittt s s a e as oo bty g s e rnneen e
4.2 Conceitos FURdamentais ......cccoveieeiciirniccerceiesceesresiesvec e escesess e e sveens
4.2.1 Consideragtes Preliminares .........cocveeveveeeeiieeesiereeccneeeeireseseeesenenas
4.2.2 Regimes de Escoamento em Reatores "Trickle Bed" .........ovveeeenen.
4.2.3 Modelagem Matematica .....cooeeciiveioririiecieeeeeee s
4.2.4 HidrodinAmICa .......ccoviceinivrecerrreirree e cee et ssvve e ane e beeesens e anes
4.2.5 Transferéncia de Massa .......coccoeevvnnenne ...............................................
4.2.6 Molhamento Incompleto do Catalisador ........cccevcvvvrevinnveeicineinennne
4.3 Modelo Estatico do Reator de HDT de Diesel .....ovvvevvvcomivcinrreeeceieeee,
4.4 Simulacdo com 0 Modelo Proposto .......ccvvevcovivnnieeniesrrcreren v

.5 CONCIISOES iiiiviririieieieete ittt iise st sseseeeseen e aeaeeaaaseeenrnannnsesssensannnnsasseseennasaees

5 CONCLUSOES GERAIS E RECOMENDACOES PARA TRABALHOS
FUTUROS ittt st sre b b s

iX

123
125
126
130
135
139
141
142
155
167
179

181
181
182
182
184
185
190
196
198
199
204
235

236

236
237

239

282



Lista de Figuras

Figura 2.2.1.1 - Severidade para Reag¢des de Hidrotratamento ........cccceveevivevennnne.
Figura 2.2.2.1 - Secfio de Reagfo (Fluxograma Tipico) ..oevvcvvecvvviccensrinrieecee e
Figura 2.2.2.2 - Seg¢io de Reagdo com Esgotamento de OXigénio ....cccccvvvevvveneen,

Figura 2.2.2.3 - Secéio de Reagfio com Aquecimento Conjunto de Carga e Hy no

Figura 2.2.2.4 - Se¢éo de Reacdo com Aquecimento da Carga no Forno .................
Figura 2.2.2.5 - Se¢fio de Reacdo com Aquecimento de Hy no Forno ...
Figura 2.2.2.6 - Secdo de Estabilizacfio (Produtos Leves) .....occooveevccvivincine v,
Figura 2.2.2.7 - Se¢fo de Estabilizac@o (Produtos Médios) - Alternativa 1 .............
Figura 2.2.2.8 - Secdo de Estabilizagio (Produtos Médios) - Alternativa 2 .............
Figura 2.2.3.1 - Unidade de Hidroconversio - Se¢fio de Reaglio em Estagio Unico
Figura 2.2.3.2 - Unidade de Hidroconversdo - Se¢do de Reaglo em Dois Estagios
Figura 2.2.5.1 - Variagdo da Conversdo (X) com a Pressédo Parcial de Hy ..............
Figura 2.2.7.1 - Desenho Esquemético de um Reator "Trickle Bed" ..cccoovevvvivnnnnnn.
Figura 2.3.1.1 - Estrutura dos Hidrocarbonetos Organo-sulfurados .......c.coeevveene.
Figura 2.3.1.2 - Estrutura dos Hidrocarbonetos Organo-oxigenados .......c...cccceeeene.
Figura 2.3.1.3 - Estrutura dos Hidrocarbonetos Organo-nitrogenados ..........ccc....
Figura 2.3.1.4 - Estrutura dos Hidrocarbonetos Aromaticos .......cocceveecvernnninccnvnenn,
Figura 2.3.1.5 - Exemplos de Reagdes de HO ..o,
Figura 2.3.1.6 - Exemplos de Reagdes de HDS ..o,
Figura 2.3.1.7 - Exemplos de Reagdes de HDO ....coeevvevvvcecereececcnnne, S
Figura 2.3.1.8 - Exemplos de Reagdes de HDN ....ooccvviiviiiiccionneenienrir e
Figura 2.3.1.9 - Exemplos de Reacdes de HDA .........coovvevivenrmeiinneisieceerer e
Figura 2.3.1.10 - Exemplos de Reagdes de HC ...
Figura2.3.2.1 - Etapas da Reagio de HDS de Tiofeno Propostas por
Gates et al. (1979) ottt e
Figura 2.3.2.2 - Mecanismo de HDS do Benzotiofeno Proposto por

Van Parijs et al. (1986) ..ot |

Figura 2.3.2.3 - Etapas da Reacfio de HDS de Dibenzotiofeno Propostas por
Houalla et al. (1978) ..ottt
Figura 2.3.2.4 - Etapas das reagdes de HDS de Benzo[bJnafto[2,3-d]tiofeno
Propostas por Sapre et al. (1980) e de Nafto[1,2-d]Jtiofeno

13
14

15
16
17
20
21
22
24
25
29
33
35
35
36
36
37
38
39
40
41
42

50

53

54



Propostas por Levaché (1982) ...,
Figura 2.3.3.1 - Etapas da Reag¢fio de HDO de 1-Naftol Propostas por
Lietal (1985) e ettt n et
Figura 2.3.3.2 - Etapas da Reagdo de HDO de Benzofurano Propostas por
Edelman et al. (1988 ..o
Figura 2.3.3.3 - Etapas da Reaglio de HDO de Dibenzofurano Propostas por
Krishnamurthy et al. (1985) c.uovveeieieeeeeecr e
Figura 2.3.3.4 - Etapas da Reaglio de HDO de Dibenzofurano Propostas por
La Vopa e Satterfield (1985) w.covvevivriiiiinince s inneesnecvirirsnnenas
Figura 2.3.4.1 - Etapas da Reagio de HDN de Piridina Propostas por
HANION (1987) ettt e
Figura2.3.4.2 - Etapas da Reagdo de HDN de Quinolina Propostas por
Satterfield e Yang (1984) ..ot
Figura 2.3.4.3 - Etapas da Reacfio de HDN de Quinolina Propostas por
Gioia € Lee (1986} .ovccveee ettt
Figura 2.3.4.4 - Etapas da Reacdo de HDN de Acridina Propostas por
Zawadski et al. (1982) oo s
Figura 2.3.4.5 - Etapas da Reagio de HDN de 7,5 - Benzoquinolina Propostas por
Moreat et al. (1988) ..o
Figura 2.3.4.6 - Etapas da Reag@io de HDN de 5,6 - Benzoquinolina Propostas por
Shabtai et al. (1989) ...
Figura2.3.4.7 - Etapas da Rea¢do de HDN de Indol Propostas por
Bhinde (1979) oot
Figura 2.3.4.8 - Etapas da Reagdo de HDN de Anilina Propostas por
Mathur et al. (1982) ...

Figura 2.3.5.1 - Etapas da Reagéo de Hidrogenago de (a) Benzeno e (b) Bifenil
Proposta por Sapre € Gates (1981) ..o,
Figura 2.3.5.2 - Etapas da Reagdio de Hidrogenagdo de (a) Naftaleno e
(b) 2-Fenilnafialeno Propostas por Sapre ¢ Gates (1981) ...,
Figura 2.3.5.3 - Etapas da Reacéio de Hidrogenagdo e Hidrocraqueamento de
Antraceno Propostas por Wiser et al. (1970) ..oovvvvcvvviirrviicnnen
Figura 2.3.5.4 - Etapas da Reac¢do de Hidrogenacdo de (a) Fluorantreno Propostas
por Lavinas et al. (1897) e de (b) Fluoreno Propostas por

Lapinas et al. (1991) ..o,

xi

58

60

61

62

63

68

70

73

75

75

77

78

79

82

84

85

86



Figura 2.4.1 - Perfil Dindmico da Concentra¢@o de Enxofre ¢ da Temperatura do
Leito Durante a Partida da Planta Conforme a Tabela 2.4.11 ........
Figura 2.4.2 - Perfil Dindmico da Concentra¢do de Enxofre e da Temperatura do
Leito com a Mudanca na Temperatura de Entrada Conforme a
Tabela 2.4.12 . e
Figura 2.4.3 - Perfil Dindmico da Concentragdo de Enxofre ¢ da Temperatura do
Leito com a Mudanca na Taxa de Oleo Conforme a Tabela 2.4.12 ..
Figura 2.4.4 - Perfil Dindmico da Concentragio de Enxofre e da Temperatura do
Leito com a Mudanga na Concentracio de Enxofre da Alimenta-
¢fo Conforme a Tabela 2.4.12 ..o,
Figura 2.4.5 - Perfil Dindmico da Concentrag@o de Enxofre e da Temperatura do
Leito com a Mudanga na Razdo H,/Oleo Conforme a Tabela 2.4.12
Figura 3.2.1.1 - Etapas Envolvidas em Rea¢fes Cataliticas Heterogéneas com
Sistema Gasoso-Liquido-SOHdo .
Figura 3.2.4.1 - Diagrama Esquematico da Energia Potencial de Lennard-Jones
PATa AdSOICAD «.oviieiiiee ettt r et
Figura 4.1.1 - Esquema do Processo de Modelagem de Reator ......cccoccvvvvveinnvnveenen.
Figura 4.2.2.1 - Regimes de Escoamento em Reatores Cocorrentes "Downflow" ...
Figura 4.2.4.1 - Correlac@o entre "Hoidup" Liquido Residual e Numero de E6tvos
Figura 4.2.4.2 - Influéncia da Velocidade Superficial do Gas no "Holdup" de
Liquido EXTEINO. coccciciiiinicciiiiinerieesere e seras s re s s e snae e e
Figura 4.3.1 - Reator de HDT ...

xii

108

108

109

109
110
122
129
181
184

193

193
200



Lista de Graficos

Grafico 3.3.1 - Reatividade da Carga K em Termos de HDS e HDN -

CondigOes: 1484,7 psia € 3400C ....viiivviviveieececvcrencrre e,

Grafico 3.3.2 - Reatividade da Carga C em Termos de HDS e HDN -

Condigdes: 1044,7 psia € 3600C .......ccoovvrirvivnecneenimrie e

Grafico 3.4.1 - Gréfico de Conversdo Calculada versus Conversiio Experimental

de Enxofre Utilizando o Modelo Proposto para HDS Mostrado na
tabela 3.4.9 o s

Grafico 3.4.2 - Gréafico de Conversdo Calculada versus Conversdo Experimental

de Enxofre Utilizando 0 Modelo Proposto para HDN Mostrado na
1ADEIA 3.4.9 oot

Gréfico 3.4.3 - Grafico de fn(kg) versus 1/(RT) Obtido de Linearizagdo da Ex-

pressdo de Arrhenius para a Constante Cinética da Reagdo de

Grafico 3.4.4 - Grafico de #n(ky) versus 1/(RT) Obtido de Linearizagdo da Ex-

pressdo de Arrhenius para a Constante Cinética da Reagdo de

Grafico 3.5.1 - Conversio de Enxofre Prevista versus Conversio de Enxofre

Experimental com o Modelo de Monteiro et al. (1994) para as

Cargas dos Testes das Corridas M, N e O ....ooceevcnvicininnnincninene.

Grafico 3.5.2 - Convers3o de Nitrogénio Prevista versus Conversio de Nitrogénio

Experimental com o Modelo de Monteiro et al. (1994) para as

Cargas dos Testes das Corridas M, N e O ...cooceveccvviieninncnncnnnnnn

Grafico 3.5.3 - Conversdo de Enxofre Prevista versus Conversio de Enxofre

Experimental com o Modelo Proposto Neste Trabalho para as

Cargas dos Testes das Corridas MUN € O ...

Grafico 3.5.4 - Convers#o de Nitrogénio Prevista versus Conversdo de Nitrogénio

Experimental com ¢ Modelo Proposto Neste Trabalho para as

Cargas dos Testes das Corridas M, N e O ....cooovvvvvreieivevieeeeenn,

Grafico 4.4.1 - Perfil de Concentracdo Reduzida de Olefinas, Enxofre ¢ Nitro-

génio, Carga K, Reator A, Pressdo de 35 atm e Temperatura
A8 3400C .ottt n et ea et e ta e nes

Xiii

153

154

163

164

165

166

175

176

177

178

209



Gréfico 4.4.2 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga K,
Reator A, Pressdo de 35 atm e Temperatura de 340°C .....................
Grafico 4.4.3 - Perfil de Concentragdo Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitro-

génio, Carga K, Reator B, Pressdo de 58 atm e Temperatura de

Grafico 4.4.4 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga K,
Reator B, Pressdo de 58 atm e Temperatura de 340°C .....................
Gréfico 4.4.5 - Perfil de Concentragdo Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitro-

génio, Carga H, Reator A, Pressfio de 35 atm ¢ Temperatura de

Gréfico 4.4.6 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga H,
Reator A, Pressdo de 35 atm e Temperatura de 340°C .........c...........
Grafico 4.4.7 - Perfil de Concentragdo Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitro-

génio, Carga H, Reator B, Pressfo de 58 atm ¢ Temperatura de

Grafico 4.4.8 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga H,
Reator B, Pressdo de 58 atm e Temperatura de 340°C ..........c..........
Gréfico 4.4.9 - Perfil de Concentracdo Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitro-

génio, Carga H, Reator A, Pressdo de 58 atm e Temperatura de

Grafico 4.4.10 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga H,
Reator A, Pressdo de 58 atm e Temperatura de 380°C .....cocoveenneen.
Grafico 4.4.11 - Perfil de Concentracdo Reduzida de Olefinas, Enxofre e Ni-

trogénio, Carga H, Reator A, Presso de 75 atm e Temperatura

Grafico 4.4.12 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga H,
Reator A, Pressdo de 75 atm e Temperatura de 380°C ..........ouu.....
Grafico 4.4.13 - Perfil de Concentragdo Reduzida de Olefinas, Enxofre e Ni-

trogénio, Carga H, Reator A, Pressdo de 95 atm e Temperatura

Grafico 4.4.14 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga H,

Reator A, Pressdo de 95 atm e Temperatura de 380°C ....c.cooveveernnne.

Xiv

210

211

212

213

214

215

216

217

218

219

220

221

222



Griéfico 4.4.15 - Perfil de Concentracdo Reduzida de Olefinas, Enxofre e Ni-

trogénio, Carga H, Reator A, Pressdo de 95 atm e Temperatura

Grafico 4.4.16 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga H,
Reator A, Pressdo de 95 atm e Temperatura de 390°C .....................

Grafico 4.4.17 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga H,
Reator A, Pressdo de 95 atm e Temperatura de 400°C .....................

Grafico 4.4.18 - Perfil de Concentragéio Reduzida de Olefinas, Enxofre ¢ Ni-

trogénio, Carga K, Reator A, Presso de 95 atm e Temperatura

Grafico 4.4.19 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga K,
Reator A, Pressdo de 95 atm ¢ Temperatura de 360°C .......cooennene
Grafico 4.4.20 - Perfil de Concentragdo Reduzida de Olefinas, Enxofre e Ni-

trogénio, Carga K, Reator A, Pressdo de 95 atm e Temperatura

Grafico 4.4.21 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga K.
Reator A, Pressdo de 95 atm e Temperatura de 370°C .....................
Grafico 4.4.22 - Perfil de Concentracdo Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nij-

trogénio, Carga K, Reator A, Pressfio de 95 atm e Temperatura

Grafico 4.4.23 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga K,
Reator A, Pressdo de 95 atm e Temperatura de 380°C .......cocovun.e.
Gréfico 4.4.24 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga K,
Reator A, Pressio de 58 atm, Temperatura de 360°C e n=0,4 para
Reac0 de HO oottt et
Grafico 4.4.25 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga K,
Reator A, Presso de 58 atm, Temperatura de 360°C e =0,6 para
Reagfo de HO ...oooiiicetree et s
Gréfico 4.4.26 - Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico, Carga K,
Reator A, Pressio de 58 atm, Temperatura de 360°C e n=1,0 para

Reagdo de HO oo

RV

223

224

225

226

227

228

229

230

231

232

233

234



Lista de Tabelas

Tabela 2.2.1.1 - Faixa Tipica de Operagéo para Hidrorrefino ........ccccoiiiiicnnnncns
Tabela 2.2.1.2 - Cargas das Unidades de Hidrorrefino .......cocecvvevceiinninnnenciennnnnn,
Tabela 2.2.2.1 - As Reagdes de HDT e seus Efeitos sobre os Derivados .................

Tabela 2.2.3.1 - As reagdes de HC e seus Efeitos sobre o Pré-Tratamento de Carga

Tabela 2.2.4.1 - Composigo Tipica de Catalisadores de Hidrorrefino ....................
Tabela 2.2.5.1 - Atividades de Catalisadores de Hidrotratamento ....cccccvveeeeevnvvnnnenn.

Tabela 2.2.6.1 - Caracteriza¢io Bésica para Acompanhamento de Processos em

Tabela 2.3.1.1 - Reagdes em Hidrorrefino ....ooovvveienviniincevinineciins e
Tabela 2.3.2.1 - Reatividades de Organo - sulfurados Determinadas por
Nagetal. (1979) i
Tabela 2.3.2.2 - Reatividades de Compostos Dibenzotiofenos Metil-substituidos
Determinadas por Houalla et al. (1980) ...oovvviiieviriciciceneieee
Tabela 2.3.2.3 - Conversdes de Compostos Organo-sulfurados Heterociclicos
Determinadas por Singhal et al. (1981) ..o
Tabela 2.3.2.4 - Estudos Cinéticos Realizados sobre HDS de Compostos
Organo-sulfurados ........cccccvimmnrierinee e
Tabela 2.3.2.5 - Equagdo da Taxa de Reacdo de HDS de Tiofeno Proposta por
Satterfield e Roberts (1968) ....oooorvveiriieee et
Tabela 2.3.2.6 - Equagfio da Taxa de Reagdo de HDS de Tiofeno Proposta por
Kawaguchi €t al. (1978) corereveoeeeeeeeeemeeeeeneressesesseeessessessesesssss e
Tabela 2.3.2.7 - Equagdes da Taxa de Reagdo de HDS de Tiofeno Propostas por
Van Parijs € Froment (1986) - Modelo A ...ooveeveeeveenvi i
Tabela 2.3.2.8 - Equacdes da Taxa de Reagio de HDS de Tiofeno Propostas por
Van Parijs e Froment (1986) - Modelo B ...,
Tabela 2.3.2.9 - Equagio da Taxa de Reacio de HDS de Tiofeno Proposta por

Radomyski €t al. (1988) ..cvorivvirriiieeieiesrceeesceseeee e esee s |

Tabela 2.3.2.10 - Equaciio da Taxa de Reagio de HDS de Benzotiofeno

-------------------------------------

Proposta por Kilanowski e Gates (1980)

Tabela 2.3.2.11 - Equagdes da Taxa de Reagdo de HDS de Benzotiofeno
Propostas por Van Parijs et al. (1986) ..........cocoeervvmvnnncsicnnnennan.

XVi

10
23
27

30

31
34

44
45
46
47
48
49
50
51
51
52

53



Tabela 2.3.2.12 - Equagdes da Taxa de Reagdio de HDS de Dibenzotiofeno
Propostas por Broderick € Gates (1981) ..oovvieeneiiniinnni
Tabela 2.3.2.13 - Equagio da Taxa de Reagio de HDS de Dibenzotiofeno
Proposta por Kim e Choi (1988) c.evevveriie i,
Tabela 2.3.3.1 - Estudos Cinéticos Realizados sobre HDO de Compostos Organo-
OXIZENAGOS .ovvurrvrirriiiiieiiinne st snestr e et snb e sar e setaeese s
Tabela 2.3.4.1 - Reatividades de Compostos Quinolinas Dimetil Subtituidos
Determinadas por Bhinde (1979) ..o
Tabela 2.3.4.2 - Reatividades de Compostos Organo-nitrogenados Determinadas
por Mathur et al. (1982) ..o
Tabela 2.3.4.3 - Estudos Cinéticos Realizados sobre HDN de Compostos
Organo-nitroZENAdOSs ......oovveiieeiir e rres e
Tabela 2.3.4.4 - Equagdes da Taxa de Reagdio de Hidrogenagdo de Piridina e
HDN de Piperidina Propostas por Mcllivried (1971)....cccceeeei
Tabela 2.3.4.5 - Equagdes da Taxa de Reag@o de HDN de Quinolina Propostas por
Shih et al. (1977) ettt
Tabela 2.3.4.6 - Equag¢des da Taxa de Reacdo de HDN de Quinolina Propostas por
Satterfield e Yang (1984) .ocvvivicicciiiiiiiecece e
Tabela 2.3.4.7 - Equagdo da Taxa para HDN de Quinolina Proposta por Miller e
Hineman (1984) ..ot ses e srassre v etneannee s
Tabela 2.3.4.8 - Equagdes da Taxa de Reagfio para o Mecanismo de HDN de
Quinolina Propostas por Gioia e Lee (1986) ....c.ccoevrvevevvincrcnnnnnn.
Tabela 2.3.5.1 - Estudos Cinéticos Realizados sobre Hidrogenago de Aromaticos
Tabela 2.3.6.1 - Estudos sobre inibidores de Hidrodessulfurizagdo ......coovvvirveennnn.
Tabela 2.3.6.2 - Equagio da Taxa de Reagfo para HDS de Tiofeno em Presenca
de Aromaticos Proposta por LaVopa e Satterfield (1988) ..............
Tabela 2.3.6.3 - Estudos sobre inibidores de Hidrodesnitrogenago ...........cueun.......
Tabela 2.3.6.4 - Equacfio da Taxa de Reagfo para 0 Mecanismo de HDN de Acri-
dina em Presen¢a de Organo-sulfurados Proposta por Nagai
etal. (1986) cccovereeieivciererren e, e
Tabela 2.3.6.5 - Estudos sobre inibidores de Hidrogenacdo de Compostos
ATOMALICOS .ovvreviriirneecrerreriesnr e e ................................
Tabela 2.3.6.6 - Equag@o da Taxa de Rea¢do para o Mecanismo de HDA de
Bifenil em Presencga de H2S Proposta por Sapre e Gates (1982) ....

Xvii

56

57

59

64

65

66

67

69

71

72

73

g1

87

88

89

91

92

93



Tabela 2.3.6.7 - Equagio da Taxa de Reagéio para o Mecanismo de HDA de Nafta-
leno em Presenca de Quinolina Proposta por Bhinde (1979) .........
Tabela 2.3.6.8 - Equagéo da Taxa de Reag8o para o Mecanismo de HDA de Nafta-
leno em Presenga de Dibenzotiofeno Proposta por Lo (1981) ........
Tabela 2.3.6.9 - Equagfo de Taxa de Reagdo de HDA de 2-metilnaftaleno em Pre-
senca de 2,4-dimetilpiridina Proposta por Ho et al. (1984) ............
Tabela 2.4.1 - Modelos da Cinética e da Equacfo de Solubilidade do Hidrogénio
no Residuo Propostos por Kodama (1980} .....ccccovveviinminncnivenicnann
Tabela 2.4.2 - Modelo da Desativagdo do Catalisador Proposto por
Kodama (1980) ..c.vcueririiiininriicerte et
Tabela 2.4.3 - Caracteristicas Fisicas e Quimicas dos Catalisadores e Cargas
Usadas por Kodama (1980) para Estimativa dos Pardmetros do
Modelo da Cinética de HDS e de Desativagdo do Catalisador .........
Tabela 2.4.4 -~ Coeficiente de Dispersio Axial de Massa ¢ Calor do Modelo
Proposto por Chao e Chang (1987) .....ccocoviiincimccicc
Tabela 2.4.5 - Equagdes do Balango de Massa para a Fase Fluida Externa do Mo-
delo Pseudo-Homogéneo de uma Dimenséo Proposto por Chao e
Chang (1987) .ot
Tabela 2.4.6 - Equagées do Balango de Energia para a Fase Fluida Externa do
Modelo Pseudo-Homogéneo de uma Dimensdo Proposto por Chao
€ Chang (1987) oottt
Tabela 2.4.7 - Balancos no Interior da Particula de Catalisador do Modelo Pseudo-
Homogéneo de uma Dimens&o Proposto por Chao e Chang (1987)
Tabela 2.4.8 - Grupos Adimensionais do Modelo Pseudo-Homogéneo de uma Di-
mensao para o Balango de Massa no Liquido .......ccevvviicvnneeninennee.
Tabela 2.4.9 - Grupos Adimensionais do Modelo Pseudo-Homogéneo de uma Di-
mensdo para o Balango de Energia .....cccovevvveevcovnnnccnicecee,

Tabela 2.4.10 - Grupos Adimensionais do Modelo Pseudo-Homogéneo de uma

Dimensdo para os Balan¢os na Particula Proposto por Chao ¢

Chang (1987) oottt
Tabela 2.4.11 - Dados para Simulag¢@io de Reator "Trickle Bed" com o Modelo

Dindmico de uma Dimensio Peudo-homogéneo Proposto por

Chao € Chang (1987) ettt

XViii

94
95
95
98

99

100

100

101

101
102
103

104

105

106



Tabela 2.4.12 - Simulag8io do Reator "Trickle Bed" com o Modelo Dindmico de
uma Dimensdo Pseudo-homogéneo Proposto por Chao e
Chang (1987) oottt et
Tabela 2.4.13 - Modelagem para Hidrodessulfurizacio e Hidrocraqueamento de
Gasoleo Pesado de Vacuo Proposta por Mohanty et al. (1991) ......
Tabela 2.4.14 - Modelagem para Hidrodessulfurizagio e Hidrocraqueamento de
Querosene de Aviagdo Proposta por Mohanty et al. (1991) ...........
Tabela 2.4.15 - Modelagem para Hidrodessulfurizacdo e Hidrocraqueamento de
Diesel Proposta por Mohanty et al. (1991) .o,
Tabela 2.4.16 - Modelagem para Hidrodessulfurizagio e Hidrocraqueamento da
Corrente de Diesel Proposta por Mohanty et al. (1991) -
Catalisador HARSHAW HT400E .......ccccooviviinniiiiiicnnenieene,
Tabela 2.4.17 - Modelagem para Hidrodessulfurizagdo e Hidrocraqueamento da
Corrente de Diesel Proposta por Mohanty et al. (1991) -
Catalisador PROCATALYSE HR 304 ..o,
Tabela 3.2.2.1 - Equagdes da Taxa de Transporte Externo de Massa ........ccceeveea..
Tabela 3.2.2.2 - Coeficiente de Transferéncia de Massa por Difusfio Externa .........
Tabela 3.2.3.1 - Conceito de Difusividade Efetiva ......cccooeeivivirvcnineccniecre e,
Tabela 3.2.4.1 - Modelo para Expressdo da Taxa de Adsor¢do Proposta por Irving
LANZIMUIT .oovviiiiiiiiiicitrce et re e s ecee s e e sna e e e e e asb e e
Tabela 3.2.5.1 - Equacéo de "Power Law"para Catélise Heterogénea ......................
Tabela 3.2.5.2 - Etapas para Determinagio da Equagiio da Taxa de Langmuir-
HINShEIWO0Od ..ot s e
Tabela 3.2.5.3 - Termo Cinético e de For¢a Motriz para Determinagéo da Equagio
Cinética de Langmuir-Hinshelwood ........cccoovvveveciiniinicieninnnen,
Tabela 3.2.5.4 - Termo de Adsor¢éio para Determinagfio da Equago Cinética de
Langmuir-HinsheIwood .........c.ccovieivircrccinnenceeeseeee e
Tabela 3.2.6.1 - Defini¢Bo do Fator Interno de Efetividade e Fator Global de
EfetivIdade .....coccoevirieieeisreseee e et
Tabela 3.2.6.2 - Balango de Massa para Difusdo ¢ Reagdo no Interior dos Poros
Esféricos de um CataliSador ....ocouceecuciiiiieernreeeeesceecnreesreneans
Tabela 3.2.6.3 - Balango de Massa para Difusdo ¢ Reagdo no Interior dos Poros

Cilindricos de um Catalisador .......ocovvvevevveremreieir e,

XiX

106

112

113

113

114

115
123
124
126

130
131

132

133

134

135

137

138



Tabela 3.2.6.4 - Defini¢io do Mdédulo de Thiele Generalizado ......occovvvvevviininnnnnee.
Tabela 3.2.7.1 - Métodos de Analise Cinética .....ccccoviriivivniiccvoenninninieccis i,
Tabela 3.3.1 - Caracteristicas do Catalisador € Condigdes Operacionais dos Testes
Tabela 3.3.2 - Dados da Corrida A ..o..ccooiiiii et e
Tabela 3.3.3 - Dados da Corrida B ..ot
Tabela 3.3.4 - Dados da Corrida C ...o..oovviiieieceecenrees ceeerererr
Tabela 3.3.5 - Dados da Corrida D ....ooomminiciiiieeiereecreie e
Tabela 3.3.6 - Dados da Corrida E ....coeiiviiviiiiiiiininneiineinescie s
Tabela 3.3.7 - Dados da Corrida F ..o srass b
Tabela 3.3.8 - Dados da Corrida G ....oovvievciiiiniii e seeeeesecer e st see e es
Tabela 3.3.9 - Dados da Corrida H ..o
Tabela 3.3.10 - Dados da Corrida @ .......ccoooiriiiriiiriiieere e
Tabela 3.3.11 - Dados da Corrida J ..ot -
Tabela 3.3.12 - Dados da Corrida K ..ot
Tabela 3.3.13 - Dados da Cortida L «..ooemeeveeieeeereereeee e
Tabela 3.3.14 - Caracteristicas dos Métodos Analiticos para Determinagdo de
Enxofre Total e Nitrogénio Total .....c.coverieieiieniinin v,
Tabela 3.3.15 - Expressdes para Transformagfio de Resultados. por Analises
Quimicas DIferentes ..o
Tabela 3.4.1 - Arquivo Parcial de Dados para Estimativa dos Pardmetros do
Modelo de Langmuir-Hinshelwood para a HDS e HDN.................
Tabela 3.4.2 - Modelo de Langmuir-Hinshelwood para as Reagbes de HDS e
HDN Testados com o Banco de Dados da tabela 3.4.1 ....................
Tabela 3.4.3 - Arquivo Completo de Dados para Estimativa dos Pardmetros do
Modelo de Langmuir-Hinshelwood para a HDN....cooooeeceveevinnee,
Tabela 3.4.4 - Modelo Langmuir-Hinshelwood Testados para a Hidrodesnitroge-
nacio (HDN) com o Banco de Dados da tabela 3.4.3 ......c.ccovveeeee.
Tabela 3.4.5 - Resultado da Estimativa dos Pardmetros para o Modelo 1 ................
Tabela 3.4.6 - Resultado da Estimativa dos Pardmetros para o Modelo 2 ................
Tabela 3.4.7 - Resultado da Estimativa dos Pardmetros para o Modelo 3 ................
Tabela 3.4.8 - Resultado da Estimativa dos Pardmetros para 0 Modelo 4 ...............
Tabela 3.4.9 - Modelos de "Power Law" para as Reac¢des de HDS e HDN Testa-

dos com o Banco de Dados databela 3.4.1 ...ovovioveeeieeeeeeeeeseeeeeenannns

139
140
143
144
144
145
146
146
147
147
148
148
149
150
151

152

152

156

156

157

158

159

159

160
160

162



Tabela 3.5.1 - Expressdes para as Conversdes de Enxofre e Nitrogénio Propostas
por Este Trabalho ....c.ooovvvrniiiiin i,
Tabela 3.5.2 - Metodologia Usada por Monteiro et al. (1994) na Obtencio das
Equagoes Cinéticas de HDN e HDS ...,
Tabela 3.5.3 - Equagdo Cinética Proposta por Monteiro et al. (1994) para a
Reacdo de HDN ..ottt et e
Tabela 3.5.4 - Equagfio Cinética Proposta por Monteiro et al. (1994) para a
Reagfio de HDS ..ottt
Tabela 3.5.5 - Dados da Corrida M .....oovoiiireieceieiec et
Tabela 3.5.6 - Dados da Corrida N ...t
Tabela 3.5.7 - Dados da Corrida O ..ot
Tabela 3.5.8 - Previstes dos Modelos Usando Cargas "Teste™ .....ccooovvvvevvviciininnn
Tabela 4.2.3.1 - Balangos de Massa, Energia e Momento em Reator "Trickle Bed"
Tabela 4.2.3.2 - Modelo Pseudo-HOomogeneo ...o.cooocvvcevcvriinsccccieeie e,
Tabela 4.2.4.1 - CorrelagBes para Perda de Pressfio para Escoamento de Duas
Fases Cocorrentes "Downflow" ...
Tabela 4.2.4.2 - Correlagdes para "Holdup" de Liquido para Escoamento de Duas

Fases Cocorrentes "DownIlow oo ee e e e e v e

Tabela 4.2.6.1 - Correlagdes para Estimativa do Grau de Mothamento da Particula
Tabela 4.3.1 - Balango de Massa ....c.cceoiviiiineeennieenienieciis e cres e vta e
Tabela 4.3.2 - Balanco de ENergia ......oocvoiviicciiiininiecnrr et
Tabela 4.3.3 - Correlacgéo para Calculo da Fracéo da Fase Liquida ...
Tabela 4.3.4 - Cinéticas Utilizadas nas Simulagdes e Propriedades do Catalisador
de Ni-MoO/=Alp03 coiiiiiieeeie et

Tabela 4.4.1 - Cargas Usadas na Simulacgio do Reator de HD'T de Diesel ..............
Tabela 4.4.2 - CorrelagBes para Calculo de Densidade 15,6/15,6°C e °API ..........

xxi

168

168

169

170
171
172
173
174
188
189

190

194

196
198
201
202
203

204

205
205



1 Introduc¢io e Organizacio da Tese
1.1 Introducio

O processo de Hidrorrefino consiste na hidrogenacéio de fragdes de petroleo
em presenca de um catalisador. Séo basicamente duas as aplicagdes mais importantes
desta etapa do refino, que se subdivide em processo de Hidroconversio e de
Hidrotratamento. O processo de Hidroconversdo ¢ usado no processamento de cargas
pesadas para producdo de fragGes mais leves do que a carga, com melhoria da qualidade
da fragdo ndio convertida. A utilizagdo do Hidrotratamento ¢ de fundamental importancia
na produgio de dleos lubrificantes de alta qualidade e especificagdo de combustiveis
como querosene de aviagdo e diesel, tendo em vista que surgem petréleos com mais altos
teores de impurezas e cresce o grau de exigéncia do consumidor.

S#o varias as rea¢des que podem ocorrer simultaneamente no processo de
Hidrorrefino, a saber: hidrogenagfo de olefinas (HO), hidrodessulfurizagdo (HDS), |
hidrodesoxigenagcdio (HDO), hidrodesnitrogenacio (HDN), hidrogenacdo de aroma-
ticos (HDA), hidrodesmetalizagdo (HDM) e hidrocraqueamento (HC). As condi¢des
operacionais e as caracteristicas éla carga, bem como o tipo de catalisador, sdo que
determinam as rea¢Ges mais importantes do sistema. Nas unidades de hidrotratamento, o
hidrocraqueamento nfo ocorre em extensdo apreciavel, ao contrario das unidades de
hidroconversdo, que trabalham em condigGes mais severas de temperatura e pressfo, com
o0 proposito de gerar uma carga mais leve a partir de rea¢des de hidrocraqueamento.

Diante da importincia de se conhecer o comportamento em termos de
reatividade das diversas cargas para um projeto econdémico do reator € seu
acompanhamento operacional, este trabalho tem como primeiro objetivo o estudo da
cinética de hidrodessulfurizagdo e de hidrodesnitrogenacdo de cortes da faixa de
destilados médios que compdem o "pool” de diesel. Os dados usados foram obtidos de
uma planta piloto com catalisador comercial de Ni-Mo/y-AlLO;. As reagbes de
hidrogenacio de aromaticos nio foram estudadas, devido ao fato de ndo se diép()r de
método analitico confiavel para medida do teor de arométicos nos tipos de cargas com as
quais se trabalhou.

Na etapa seguinte do trabalho, partiu-se para uma modelagem do reator de



hidrotratamento de diesel, que € do tipo "trickle bed", com o objetivo de se analisar as
condi¢cdes de pressdo e tcmpératura necessarias para especificagdo das correntes
estudadas em termos de teor de enxofre e de nitrogénio, bem como de se avaliar a
necessidade de se usar mais de um leito catalitico com injecdo intermedidria de uma
corrente de "quench”. O modelo proposto é pseudo-homogéneo e o reator adiabatico. As
expressdes cinéticas usadas, foram levantadas na primeira fase do trabalho. Porém, nio
foi possivel validar o modelo em unidade industrial, pois nio se dispunha de um reator
carregado com o catalisador novo de Ni-Mo/y-Af,03 no periodo em que se efetuou os
estudos. Para alcancar os objetivos propostos dividiu-se o trabatho em quatro capitulos,

explicados no préoximo item.

1.2 Organizacio da Tese

Na "Revisdo Bibliografica" do capitulo 2, realiza-se inicialmente uma
descrigdo dos processos de Hidrorrefino (Hidrotratamento e Hidroconversio) com o
objetivo de apresentar as condigdes operacionais, tipos de cargas processadas e beneficios
alcangados com o hidrorrefino. O ftrabalho em questio, estd voltado para o
Hidrotratamento, porém julgou-se necessario situar este processo dentro do contexto geral
do Hidrorrefino. Séo apresentados resumidamente os tipos de catalisadores existentes e
caracteristicas do reator "trickle bed" para sistemas ftrifasicos. Ainda nesta parte do
trabalho, apresentou-se uma revisio bibliografica sobre a cinética das diversas reagdes de
HDT, com a finalidade de se estudar os tipos de expressdes que poderiam ser utilizadas
na modelagem cinética das reagbes em estudo (HDS e HDN). Foram levadas em conta
nesta revisfo, as demais reagdes de HDA e HDO com o objetivo de se fazer uma
comparagio entre as reagdes e observar o efeito inibidor dos diversos reagentes ¢
produtos.

O capitulo 3 refere-se a "Modelagem Cinética" das reacdes de HDS ¢ HDN.
Inicialmente apresentou-se 0s conceitos tedricos fundamentais relacionados com a reagéo
em trés fases. Em seguida, apresentou-se o banco de dados disponivel e o tratamento
dado para levantamento da cinética. Inicialmente tentou-se utilizar uma expressdo de

Langmuir-Hinshelwood para representar a cinética das cargas estudadas. Porém, os



resultados ndo foram coerentes, assim partiu-se para uma expressdo de "Power Law", que
ofereceu resultados mais satisfatOrios. Este capitulo contém ainda, uma comparagio entre
o modelo levantado e outros modelos disponiveis para este mesmo.banco de dados.

O capitulo 4 inicia-se com uma breve descricio dos conceitos tedricos
envolvidos em sistemas "trickle bed" como € o caso do reator de HDT de diesel. Em
seguida, apresenta-se um modelo simplificado para o reator, considerando o sistema
adiabatico e modelo pseudo-homogéneo. A cinética para as reagdes de HDS ¢ HDN
utilizadas no modelo sdo as obtidas no capitulo 3, porém como ndo se dispuntha de uma
cinética para a reacdo hidrogenacdo de olefinas, foi utilizada uma expressédo de literatura,
tendo em vista que esta reacfio ¢ extrernamente exotérmica e altera sensivelmente o perfil
de temperatura do leito. Sao realizadas simula¢des com as condigles operacionais de
unidades industriais existentes.

No capitulo 5 sdo apresentadas as conclusdes gerais do trabalho e as sugestdes

para trabalhos futuros.



2 Revisido Bibliografica

2.1 Introducio

O processo de Hidrorrefino (HDR) vem ganhando importincia no mundo
inteiro e principalmente no Brasil. Este processo catalitico de hidrogenacgéo trabalha com
cargas em condi¢des severas de operagiio (temperaturas e pressdes elevadas) e consome
um insumo de alto custo de produgfio como o de hidrogénio. As vantagens alcancadas
com esta etapa do refino estdo ligadas ao melhor aproveitamento de cargas pesadas,
melhoria da qualidade do produto e protecio ambiental, através de remogdo de poluentes
como enxofre e nitrogénio. Assim, a resisténcia criada ao processo de HDR, por este
possuir elevados custos de investimentos e operacionais, vem sendo superada pelos
beneficios obtidos.

Na primeira parte do trabalho, é feita uma descri¢do sucinta do processo de
Hidrorrefino (HDR), englobando o objetivo que se tem com este processamento, os tipos
existentes, caracteristicas operacionals, bem como as cargas tratadas nas unidades
industriais.

Em seguida, ¢ apresentado um breve comentario sobre os catalisadores
comerciais usados, por serem estes fundamentais no controle da dire¢do "reacional" do
processo. Atengéio especial foi dada ao equipamento mais importante da unidade: o
reator. E feita uma descrigdo apenas do reator de leito fixo usado em HDR, porém novas
tecnologias utilizam reatores como o de leito expandido, que nfo foi objeto deste
estudo.

Neste capitulo € apresentado um resumo do estado da arte sobre as cinéticas
das reag6es envolvidas no processo. As investigagdes reportam apenas os trabalhos que
descreveram rigoroso controle nos preparativos para levantamento de dados e analises
quimicas, objetivando eliminar possiveis causas de erros em experimentos como
limitagdes difusionais nos catalisadores. E, ﬁnalmcr;te, sdo apresentadas as poucas
referéncias encontradas sobre a modelagem do reator de leito fixo de HDR, que ¢ um dos

objetivos deste estudo.



2.2 Esquemas do Processo de HDR

2.2.1 Consideracoes Preliminares

O processo de Hidrorrefino (HDR), também conhecido como Hidropro-
cessamento, consiste na mistura de fragdes de petréleo com hidrogénio em presenga de
um catalisador, sob certas condi¢es operacionais determinadas em fungdo do objetivo
que se tem com esta etapa do refino.

As unidades de hidrogena¢do s3o classificadas na literatura de acordo com a
sua finalidade em:

- unidades de hidrotratamento;

- unidades de hidroconversio.

As unidades de hidrotratamento (HDT) t€m como finalidade methorar as
propriedades da carga a ser hidrogenada e proteger catalisadores de processos
subseqiientes. O produto da unidade tem essencialmente a mesma faixa de destilacdo da
carga, embora possa existir a produgo secundaria de produtos mais leves por
hidrocraqueamento. As cargas tipicas destas unidades variam desde a faixa da nafta até de
gaséleo pesado de vacuo.

As unidades de hidroconverséo (HC) tem como objetivo produzir fragdes mais
leves do que a carga e eventualmente melhorar a qualidade da fragdo nfio convertida. As
primeiras unidades de hidroconversdo construidas foram as de hidrocraqueamento de alta
severidade (HCC). Posteriormente, surgiram as unidades de hidrocraqueamento brando
(MHC) com condigBes operacionais menos severas. As cargas tipicas de HC ficam na
faixa de gaso6leo pesado de vacuo e residuo.

A classificacdo dos processos de HDR quanto aos seus objetivos é, algumas
vezes, dificil de ser utilizada para uma determinada unidade de hidrogenacao, porque as
fronteiras de cada um desses grupos se sobrepdem. Desta forma, dispondo da conversio
da unidade esta tarefa torna-se mais facil (Fontes, 1990). A conversdo de uma unidade é
definida como sendo o percentual da parcela da carga com ponto de ebuli¢io verdadeiro

(PEV) acima de 370°C que € craqueada a frag@es mais leves, ou seja:

+
conversio(%) = [1 _370_no produto )x 100

370" na carga



Aplicando o conceito de conversio, podemos considerar que para conversdes
inferiores a 20% as unidades seriam ainda classificadas como de Hidrotratamento. Com
conversdes variando de 20 a 50% temos um processo de Hidrocraqueamento Brando
(MHC) e com valores superiores a 50% Hidrocraqueamento de Alta Severidade (HCC).

A severidade da unidade ¢ fungdo de trés pardmetros operacionais do reator:
temperatura média de operagdo, pressdo parcial de hidrogénio e velocidade espacial.
Quanto maiores a temperatura e a pressdo parcial de hidrogénio e quanto menor a
velocidade espacial, maior serd a severidade da operagdo. A variavel mais importante
para alterar a severidade das reagdes de HDR ¢ a temperatura de operacio no reator,
seguida da pressio parcial de hidrogénio. Entretanto, restri¢Ges cinéticas determinam um
limite inferior para a temperatura, enquanto que restricdes metalirgicas, danos ao
catalisador e limitacOes termodindmicas das reagdes reversiveis de desidrogenacio
impdem um limite superior. A figura 2.2.1.1 mostra um esquema de como variam as
conversdes das reagdes de HDT em fun¢do do aumento da severidade do processo.

Os processos de Hidrorrefino englobam o processamento de uma grande varie-
dade de fragdes do petrdleo, visando obter um produto mais adequado a finalidade a que
se destina. Estas cargas incluem derivados leves como naftas e querosene de aviagio,
médios como gasdleos leves e lubrificantes, bem como pesados da faixa de gasoleos
pesados e residuos. A tabela 2.2.1.1 apresenta a faixa tipica de operagdo em hidrorrefino
para as diversas correntes usadas, bem como o corte de destilagio em que estas
normalmente se encontram. A tabela 2.2.1.2 mostra um esquema das correntes que
podem ser utilizadas em HDR e das reac¢des desejaveis no processamento em cada caso.

As naftas usadas como carga de reforma catalitica passam por um pré-
tratamento, cujo objetivo € a remocgdo de enxofre, nitrogénio e metais, os quais envene-
nam catalidadores metalicos como os do processo de Reforma Catalitica. Por outro lado,
a nafia de coque precisa sofrer tratamento para remogdo de enxofre e nitrogénio, bem
como para hidrogenagdo de olefinas, uma vez que estes compostos entdo presentes nesta
fragdo em grande quantidade, comparando-a com 0s outros cortes de nafta da refinaria. A
nafta de pirdlise deve ser tratada principalmente para melhorar a sua estébilidade a oxida-
¢80, neste caso a hidrogenac@o de olefinas € primordial, embora paralelamente seja

vantajosa a remogdo de enxofre e nitrogénio.

O querosene de aviagio € tratado para conferir ao produto maior estabilidade &



oxidag¢fo, adequagio do ponto de fuligem e do teor de enxofre. Neste caso, as especifi-
cagdes quanto a estabilidade & oxidagdo e ao ponto de fuligem estdo ligadas a menores
teores de nitrogénio e aromaticos.

A reducgdo do teor de enxofre é o principal objetivo do tratamento das corren-
tes de gasdleos leve e pesado da destilagdo, também chamados de diesel leve (D) ¢
diesel pesado (DP). O gasoleo leve de destilagdo a vacuo (GOL) que € incorporado ao
"pool" de diesel, também deve ser tratado para remocfo de S; esta corrente possue um
teor mais alto de compostos organo-nitrogenados e aromaticos polinucleares do que as
correntes anteriores. Desta forma, a hidrogenagdo de aromaticos polinucleares ¢ a remo-
¢do de nitrogénio tornam-se importantes para especificacio do diesel. As correntes de ga-
séleo leve de coqueamento retardado e gasdleo leve de craqueamento catalitico fluido
(6leo leve de reciclo - LCO), também conhecidas como fracdes instaveis por se oxidarem
facilmente, podem ser adicionadas ao "pool" de diesel e, por isso, devem ser tratadas a
fim de adequarem-se quanto a estabilidade a oxidagdo e nimero de cetano. Desta forma,
as reagbes de remocio de enxofre e nitrogénio, ¢ ainda, de hidrogenagiio de olefinas e
aromaticos polinucleares sdo igualmente importantes no tratamento.

Quando se deseja realizar um pré-tratamento da carga de gaséleo pesado de
destilac@o a vacuo (GOP) ou de gaséleo pesado coqueamento retardado, que alimentara a
unidade de craqueamento catalitico fluido (FCC), algumas das reag¢tes mais importantes
sdo as de remogdo de nitrogénio, enxofre e metais, especialmente Ni e V, que causam
envenenamento do catalisador de FCC; o nitrogénio também ¢ nocivo a catalisadores de
sitios acidos como os deste processo. Além disso, outras reagdes também muito importan-
tes neste pré-tratamento sdo as de hidrogenac@o de aromaticos polinucleares, pois somen-
te os anéis saturados sfo craqueaveis. Portanto, 0s objetivos neste caso sfio de reduzir
custos com catalisadores, aumentar os rendimentos dos produtos nobres (GLP e gasolina),
diminuir problemas com corrosdo e reduzir emisséo de gases e formagfo de coque.

Os gasdleos pesados de destilagdo a vacuo e/ou de coqueamento retardado
também poderiam ser convertidos em destilados médios ¢ leves (nafta e QAV), onde
ocorreriam entdo, ndo somente as reacdes de hidrogenacfo de aromaticos, remogﬁd de en-
xofre e nitrogénio, como também reagdes de hidrocraqueamento com quebra de molécu-
las de hidrocarbonetos. Na rota de produgéo de lubrificantes via Hidroprocessamento,
usa-se o gasoleo pesado de vacuo como carga da unidade, onde ocorrem reagdes de remo-

¢do de enxofre e nitrogénio, hidrogenagdo de aromaticos e hidrocraqueamento.



A fragdo de lubrificantes pode passar por um hidroacabamento (HDF), com o
objetivo basico de remover enxofre ou por um hidrotratamento (HDT), onde a remogio
de aromaticos e a remocdo de nitrogénio e enxofre se tornam igualmente de grande
importincia. O tratamento a ser escolhido vai depender especialmente do tipo de petrdleo

que a refinaria processa.

Figura 2.2.1.1
Severidade para Reacdes de Hidrotratamento
100
HIDRODESSULFURIZACAD
HIDRODESNITROGENAGAQ
SATURAGCAO
DE OLEFINAS
c:\-i HIDROCRAQUEAMENTO
@
:
=
<
(&)
Severidade (temperatura do reator}
Obs.: (1) com catalisadores convencionais de HDT,

Tabela 2.2.1.1
Faixa Tipica de Operacio para Hidrorrefino
FAIXQ [)I*Zi i PRINC%’A!S {JH2 R i,HC LHSV TEMP,
3 0] ICA ORIGEM DA FRACAO REACOES . o
CARGA DEST!LA(EC) b ¢ ¢ kgfiem?) (Nm’tm’) {h !) €3
Nafta 60(90) - 120(200) | Destilagio Atmosférica HDS 14-32 30- 80 5-12 | 300-360
GO(90) - 120(200) | Cogqueamento Retardado HDT 20-40 150-200 2-6 | 340-360
Querosene  de| 120(170)-250(300) | Destilagio Atmosférica HDS 20-40 80-100 4-6 | 320-360
aviagio HDT
150(200)-360(400) | Destilagio Atmosférica HDS 10-20 80-12¢ 3-6 | 320-380
Gasoéleo Leve | 300{350)-400(430) | Destifaglio a Vacuo HDS 30-40 200-400 1-3 360-400
150(200)-300¢400} | Coqueamento Retardado HDT 30-100 300-700 (0,52 | 360-400
156(200)-300(400} | FCC HDT 20-60 150-500 1-4 | 340-380
Gasdleo 250(300)-350(400) § Destilagio Atmosférica HDS 15-23 150-200 2-4 | 340-400
Pesado 250(300)-350(400) i Coqueamento Retardado HDT 50-100 300-700 | 0.5-1.8 | 360-400
250(300)-350(400) (FCC HDT 20-60 150-500 -2 | 340-380
400(450)-500(580) | Destilacilo a Vacuo HDS 30-40 200-400 1.3 360-400
400(450)-500(580) | Destilacio a Véacuo HCC 70-120 500-1500 | O.5-1 | 360-400
Lubrificantes nyiltipla HDF 10-40 100-300 {4.3-2 | 260-350
HDT 80-120 4G0-1000 0.3-1 | 260-380
Parafinas multipla HDT 40-100 400-1000 0.3-1 | 260-350
Obs.: o5 valores entre parnteses sfio maximos;
R Ho/HC ¢ relaglio Hy por carga de hidrocarboneto,;
LHSV ¢ velocidade espacial;
i“’ﬂz ¢ pressfio parcial de hidrogénio;
FCC ¢ Cragueamento Catalico Fluido.
Fonte: Figueiredo e Marting Neto (1986)




Tabela 2.2.1.2
Cargas das Unidades de Hidrorrefino

MUITO IMPORTANTE GANHO ADICIONAL

SECUNDARIO

CARGA OBJETIVO HDS

Nafta de destilagio Pré-tratamento  de carga de reforma
atmosférica catalitica.

HA HPA HO HCC | HDM

Nafta de coqueamento | Especificaciio quanto a corrosividade e

retardado estabilidade 4 oxidago,

Nafta de pirdlise Especificagio guante a estabilidade 2
oxidagiio,

Querosene de aviagio Especificagio quanto a corrosividade,
ponto de fuligern ¢ estabilidade a
oxidagio.

Gasoleo feve de Especificagio quanto a feor de enxo-

destilagio atmosférica | fre, nimere de cetano e estabilidade a
oxidagio,

Gasdleo leve de Especificagio quante a teor de enxo-

Destilacio a Vicuo fre, nimero de cetano e estabilidade a
oxidagio.

Gasoleo leve de Especificagdo quanto a teor de enxo-

cogueamento retardado | fre, nlimero de cetano e estabilidade a
oxidagio.

Gasdleo pesado de Especificagiio quanto a feor de enxo-

destilacio atmosférica | fre, nimero de cetano e estabilidade 2
oxidagfo.

Pré-tratamento de carga para FCC ou

para MHC/HCC.
Gasdleo pesado
de vacuo Produgfio de derivados mais leve em
processe de MHC/HCC.
Gastleo pesado de Pré-tratamento de carga para FCC.
coqueamento retardado
Gasdleo leve de Especificaghio quanto a teor de enxo-
¢raqueamento fre, niimero de cetano e estabilidade 4
catalitico fluido oxidagio.
Lubrificantes Especificagio quanto a teor de enxo-

fre, cor ¢ estabilidade a oxidagdo.

Parafina sélida Especificagiio de arométices para fins
alimenticios/farmaceiticos.

Parafina liquida Especificagfio quarto a cor e estabili-
dade & oxidagfio.

Legenda:

HA  : Hidrogenagio de aromaticos de um anel

HCC : Hidrocraqueamento

HDM : Hidrodesmetalizagfio

HDN : Hidrodesnitrogenagio

HDS @ Hidrodessulfurizagio

HO  : Hidrogenacdo de olefinas

HPA . Hidrogenagiio de arométicos polinucleares




2.2.2 Unidade de Hidrotratamento

A industria de refino realiza o hidrotratamento de cargas basicamente por dois

motivos:

e obter a especificacdo de produtos, através de reagBes de hidrodessulfurizagio,

hidrodesnitrogenago, hidrogenago de aromdticos e de olefinas, dependendo das

caracteristicas da corrente a ser hidrogenada. A tabela 2.2.2.1 mostra um resumo dos

efeitos de diversas destas reagdes sobre os derivados de petrdleo;

e obter a protegdo de catalisadores de diversos processos através do pré-tratamento da

carga. O nitrogénio envenena catalisadores que possuem centros 4cidos como os de

Reforma Catalitica, Craqueamento Catalitico Fluido (FCC) e Hidrocraqueamento

(HCC). O enxofre é veneno para o catalisador de Reforma Catalitica e os metais como

Ni e V envenenam catalisadores de FCC.

Tabela 2.2.2.1

As Reacdes de HDT e seus Efeitos sobre os Derivados

REACOES DERIVADOS EFEITOS
Nafta para Reforma Catalitica Remogiio de N e S que envenenam catalisadores de reforma catalitica
HDS Querosene de Aviacio (QAV) Especificacio quanto a teor de S e corrosividade,
Diesel Especificagdo quanto a teor de S e corrosividade.
Lubrificantes Especificagfio quante a teor de § e corrosividade.
Querosene de Aviagio (QAV) Melhora a especificagio quanto a cor e aumenta a estabilidade 2
oxidacfio,
HDN Diesel Melhora a especificaclio quanto a cor ¢ aumenta a estabilidade 2
oxidagio.
Lubrificantes Methora a especificagio quanto a cor ¢ aumenta a estabilidade 2
oxidagao.
Querosene de Aviagio (QAV) Melhora o ponto de fuligem,
HDA Diesel Aumenta o ponto de anilina, densidade API ¢ indice de cetano.
Lubrificantes Aumenta o indice de viscosidade de 6leos lubrificantes basicos.
Nafta de Coque Aumenta a estabilidade & oxidagio.
HO
Diesel Aumenta a estabilidade a oxidaggo.

10




As condig¢des operacionais das unidades de hidrotratamento variam dentro de
uma faixa ampla, dependendo do tipo de carga ¢ da extensdo do tratamento desejado. A
temperatura de reator pode variar de 250°C no caso de cargas mais leves como a nafta em
inicio de campanha até a 400°C para cargas pesadas como gasoleo pesado de vacuo em
final de campanha. Ao longo do tempo de operacdo, a atividade do catalisador vai caindo,
levando a necessidade de se aumentar a temperatura do reator para manter a mesma
conversdo. A pressdo parcial de hidrogénio pode variar de 15 a 120 kgfiem®, a pressio
aumenta quando maior severidade ¢ exigida. Velocidade espacial mais baixa indica
tempo de reagdo mais longo, desta forma quando se trabalha com cargas leves as
velocidades espaciais sdo mais altas do que com cargas pesadas, pois estas Ultimas
exigem maior severidade.

A figura 2.2.2.1 mostra um fluxograma tipico da se¢lo de reagdo de uma
unidade de hidrotratamento com "quench" no reator, porém existem unidades sem
“quénch" como na figura 2.2.2.2. A seguir ¢ feita uma breve descri¢do dos processos
existentes e suas diferengas.

Os sistemas tornam-se mais elaborados & medida que aumenta a severidade do
tratamento em virtude das caracteristicas da carga, pois com maiores teores de enxofre e
nitrogénio a serem removidos e com as rea¢des de hidrogenacdo de olefinas e aromaticos,
o calor liberado aumenta devido & exotermicidade destas reagdes e passa a exigir um
controle maior com estudos especificos de recuperacio de calor, com necessidade de
subdivisdo do leito catalitico para inje¢do intermediaria de "quench".

A segio de reagdo € composta basicamente de uma bateria de preaquecimento
de carga, de um forno, de um reator de leito fixo, do sistema de "flash" do hidrogénio ¢
do sistema de recirculagio de hidrogénio realizado por compressor. Se a carga entra
parcialmente vaporizada ou totalmente liquida, compondo um sistema trifasico com a
corrente de hidrogénio e catalisador, o reator de leito fixo € do tipo "trickle bed". A carga
¢ preaquecida na bateria de trocadores pelo efluente do reator, recuperando parte do calor
liberado pela reacfio no reator. O forno fornece a quantidade de calor restante, que &
necessdria para levar a mistura carga e hidrogénio a temperatura de entrada do reator. Na

entrada de cada passo do forno existe a possibilidade de injecio de vapor de média

presséo (~ 10 kgf/cmz) para a operacdo de descoqueamento das serpentinas. A presen¢a de
oxigénio dissolvido na carga da unidade de hidrogenagio pode levar a reagdes de

polimerizac@o ¢ formar depositos nos equipamentos a montante do reator, principalmente
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nos trocadores de calor. Assim, o oxigénio contido na corrente deve ser removido antes
da carga passar pela bateria de preaquecimento. Trés procedimentos sdo sugeridos para
evitar esta deposi¢do: envio de correntes das unidades geradoras para as de hidrotrata-
mento sem tancagem intermediaria, "inertizagdo" de tanques de carga intermediaria ou
torres esgotadoras de oxigénio na unidade. De todas as opgdes citadas a mais econdmica €
o envio direto da carga, seguida da inertizagiio de tanques e do esgotamento de O, na
unidade. A retificacio do oxigénio que ¢ absorvido pela carga durarte o seu periodo de
armazenamento € realizada mediante a elevag@o de temperatura da corrente, seguida de
uma forte reducfio de pressido quando a carga entra na torre retificadora, a figura 2.2.2.2
mostra o esquema deste esgotamento de O,. Os gases ricos em oxigénio sdo condensados
e coletados em um vaso de topo, onde 0s gases.'residuais séo liberados para tocha e os
hidrocarbonetos liquidos sdo recirculados para a torre.

Sdo vérias as alternativas de adi¢do de hidrogénio a carga. As figuras 2.2.2.1 e
2.2.2.2 mostram a adicdo de hidrogénio logo no inicio da bateria de preaquecimento.
Este procedimento minimiza a formacgdo de depésitos nos trocadores e melhora os
coeficientes de troca térmica, porém aumenta a perda de carga na bateria de preaque-
cimento e dificulta a divisdo da corrente de carga para entrada nas serpentinas do forno,
em virtude da presenga de fluxo bifasico.

Alguns projetos realizam a inje¢do de H, apo6s a bateria de preaquecimento
antes do forno, outros preaquecem carga e H, separadamente, passando apenas a cor-
rente a ser tratada pelo forno, como indicado pelos esquemas da se¢do de reagfo nas
figuras 2.2.2.3 e 2.2.2.4. Por outro lado, algumas licenciadoras de projeto preferem
aquecer somente o hidrogénio no forno como indicado na figura 2.2.2.5, por facilitar a
operacio da unidade e tornar o projeto mais simples. Entretanto, como a capacidade
calorifica do hidrogénio ¢ maior, necessita-se de mais calor por variagdo de tempe-
ratura (AT). Além disso, o hidrogénio precisa ser aquecido até uma temperatura tal que a

sua mistura com a carga alcance a temperatura de entrada do reator.
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Figura 2.2.2.1
Secio de Reacfio (Fluxograma Tipico)
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Figura 2.2.2.2
Se¢io de Reacdo com Esgotamento de Oxigénio
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Figura 2.2.2.3

Secfio de Reacdio com Aquecimento Conjunto da Carga e H: no Forno
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Figura 2.2.2.4

Secdo de Reagio com Aquecimento da Carga no Forno
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No projeto de uma unidade a tendéncia natural € tentar recuperar o maximo
possivel do calor da corrente efluente do processo, desde que seja economicamente
vidvel. No caso de uma unidade de hidrotratamento um aumento da recuperacfio de calor
na bateria de preaquecimento levaria a uma reducgfio da carga térmica do forno. Porém,
como as rea¢les sdo bastante exotérmicas, existe a possibilidade de ocorréncia do
fendmeno do "run away", que € um descontrole de temperatura que leva a danificac¢io do
reator e catalisador. Desta forma, os projetistas fixam a carga térmica do forno em torno
de 20 a 25% do valor necessdrio para elevar a temperatura de limite de bateria até a de
entrada do reator, a fim de obter flexibilidade operacional no controle da temperatura se a
unidade passar a trabalhar com cargas reativas. O uso de "quench" no reator, que € a
reducdo de temperatura neste equipamento, através de injecdo de uma corrente
geralmente de H, de reciclo entre os leitos cataliticos, € uma outra opg¢éo para controlar
a temperatura do processo. Neste caso o critério do valor da carga térmica para projeto
do forno pode ser menos conservativo (Fonfes, 1990).

A adicdo de hidrogénio de reposigdo, ou seja, de "make-up", pode ser feita
antes ou ap6s o compressor de gas de reciclo. Se a adi¢@io for feita na regifo de baixa
pressdo, o compressor de gas de reciclo devera ter uma capacidade maior, ao passo que
na regido de alta pressdo o "head" do compressor de gis de reposi¢lio devera ser maior.
A decisdo deve ser tomada baseada em uma andlise econdmica, levando-se em
conta a capacidade e o "head" de cada compressor. Assim, segundo observacdes de
Fontes (1990), normalmente unidades que operam com altas razdes Hy/0leo tem injegéo
de hidrogénio de reposi¢do a montante do compressor de gas de reciclo, pois neste caso
esta corrente € muito pequena em relagdo a total circulada no sistema e desta forma, néo
vai mudar muito a capacidade do compressor de reciclo.

A corrente que sai do reator € resfriada pela carga da unidade, podendo em
alguns casos haver um resfriamento com agua subseqiiente. Apos resfriamento, o efluente
do reator passa para o sistema de "flash" de hidrogénio, onde ocorrera separacdo do gas
de reciclo, agua de injegdo e produto tratado, existem varios esquemas para esta etapa do
processo. Para produtos mais leves, quando a pressdo € mais baixa, € utilizado um sistema

com um vaso trifasico com duas fases liquidas (hidrocarbonetos e 4gua) € uma gasosa
(gés de reciclo). Em unidades de alta pressio, que operam com cargas mais pesadas, os

equipamentos tem custo mais altos; torna-se econdmico neste caso, reduzir as dimensdes

do vaso separador de alta pressdo, substituindo-o por dois vasos com condensador
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intermedidrio, sendo o segundo vaso de menor pressdo que o primeiro. Assim, no
primeiro equipamento do sistema deve ocorrer apenas a separagdo do gas de reciclo e de
alguma égua, no segundo ocorrerd a separaciio da dgua restante transferida com o pro-
duto hidrogenado.

O produto hidrogenado efluente da segfio de reagfio vai para a secdo de
estabilizaco, onde sera feito o ajuste da especificagdo quanto a corrosividade e ponto de
fulgor, ja que a corrente sai do sistema "flash" de hidrogénio contaminada com H,S, H, e
hidrocarbonetos leves. As figuras 2.2.2.6 € 2.2.2.7 mostram os fluxogramas simplificados
da secdo de estabilizagdo de produtos leves e médios respectivamente. A diferenca entre
os dois € que para cargas médias se prevé um aquecimento maior antes da entrada na
torre estabilizadora, com a presenga de um trocador adicional antes da torre, bem como
"stripper" com vapor de média pressdo (~ 10 keffem®). Existe ainda o esquema de
estabilizagdo para produtos médios mostrado na figura 2.2.2.8, que possui uma torre de
"stripper" com vapor de média pressio (~ 10 kgf/cmz) € outra com aguecimento de fundo

realizado por um forno.
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Figura 2.2.2.6
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Figura 2.2.2.8

Seciio de Estabilizagiio (Produtos Médios) - Alternativa 2
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2.2.3 Unidades de Hidroconversao

As finalidades mais freqiientes das unidades de hidroconversio sdo:

e obter melhoria da qualidade da carga de FCC através de pré-tratamento para remogio
de metais e aumentar a suscetibilidade da carga ao craqueamento. A tabela 2.2.3.1
mostra os efeitos de algumas das rea¢des de hidroconversdo sobre o processo
subseqiiente de FCC;

e produgdo de derivados mais leves do que a carga. Neste caso as condi¢bes de
operagdes ja sdo mais severas.

Os catalisadores de hidrocraqueamento brando (MHC) possuem suporte dcido
para percentuais de conversdo da carga mais baixos, porém os catalisadores de
hidrocraqueamento severo (HCC) possuem composigdo zeolitica que aumenta a conversio
da carga (>50%). Desta forma em unidades de HCC que processam cargas com teores
superiores a 50 ppm, usa-se colocar uma se¢do do leito de catalisador de HDT antes da
se¢lio com catalisador de HCC, a fim de remover o nitrogénio para evitar o envenena-
mento do catalisador zeolitico. Para teores superiores a 2.000 ppm € mais recomendavel
realizar dois estigios de reago com separacfo intermedidria do gas rico em NHj.

A figura 2.2.3.1 mostra o fluxograma simplificado da unidade de hidrocon-
versdio em um estagio e a figura 2.2.3.2 apresenta um fluxograma com a se¢do de reagiio
em dois estagios. Os produtos da unidade de HCC devem seguir para uma unidade de
fracionamento. No caso do processo de hidroconversdo o reator pode ser de leito fixo ou
de leito expandido. Este altimo consiste em uma tecnologia nova usada para cargas
pesadas como residuo, as quais levam a rdpida desativagdo do catalisador, por conter
teores elevados de metais e elevada capacidade de formacio de coque. Assim, 0 novo

processo possibilita a adi¢do e descarte de catalisador com a unidade em operagao.

Tabela 2.2.3.1
As reacies de HC e seus Efeitos sobre o Pré-Tratamento de Carga de FCC
REACOES . EFEITOS

HDS Melhoria da qualidade dos produtos quanto ao teor de § e a corrosividade.

HDN Redugdo de custo de catalisador (nitrogénio envenena centros 4cidos do catalisador de FCC) e methoria da
qualidade dos produtos guanto a cor e estabilidade & oxidacfio.

HPA A hidrogenaciic de compostos aromdticos polinucleares aumenta a suscetibilidade da carga ao
craqueamento, reduzindo a formagio de coque e gases, ¢, aumentando o rendimento de produtor de
produtos nobres (GLP ¢ gasolina).

HDM Remocio de metais (Ni e V) que envenenam o catalisador de FCC com consegiiente redugéio de custo de
catalisador.

HC As reagdes de hidrocragueamento fransformam hidrocarbonetos de alto peso molecular em
hidrocarbonetos de mais baixo peso molecular, permitindo o aumento da utilizagdio de cargas para FCC
que normalmente formariam excessiva guantidade de coque como ¢ o caso dos residuos,
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Figura 2.2.3.1
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Unidade de Hidroconversio - Secfio de Reaciio em Dois Estigios
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2.2.4 Catalisadores Usados em HDR

A escolha adequada do catalisador € indispenséavel para se obter o controle
"reacional” do processo, que ¢ realizado dirigindo-se a reagfio na direcdo dos produtos
desejados. Um bom catalisador deve ter as seguintes caracteristicas:

» atividade: capacidade do catalisador em promover a reagdo de conversdo dos
reagentes nos produtos. A atividade pode ser expressa pela quantidade de reagente
consumido por unidade de tempo por unidade de quantidade de catalisador a uma dada
temperatura. A energia de ativagdo para a reagdo também fornece uma indicagdo da
atividade do catalisador, pode-se considerar que o catalisador seja tanto mais ativo
quanto menor a energia de ativago da reagdo efetuada em sua presenca. Outra maneira
de avaliar a atividade do catalisador € pela temperatura necessaria para se atingir uma
determinada velocidade de reagfio com uma quantidade fixa de catalisador. Quanto
menor esta temperatura, mais ativo é o catalisador;

e seletividade: capacidade do catalisador de favorecer a conversdo dos reagentes em um
determinado produto. A uma determinada temperatura pode existir mais de uma
alternativa termodinamicamente vidvel para um reagente, o catalisador deve ter a
propriedade de selecionar um ou‘aiguns dos diversos caminhos disponiveis;

¢ estabilidade: capacidade do catalisador em manter sua atividade e seletividade;

e resisténcia mecénica: resisténcia & compressdo, chogue ou atrito.

Os catalisadores de HDR s@o chamados de multifuncionais por possuirem as
seguintes finalidades: realizar hidrogena¢do de arométicos, olefinas e diolefinas,
hidrogendlise de ligagSes C - heterodtomo (S, N e O), bem como craqueamento e
isomerizagdo (funco acida). Estas aplicacdes devem ser balanceadas visando atingir os
objetivos que se tem com o catalisador.

Os catalisadores empregados em hidrotratamento (HDT) sdo basicamente
oxidos de metais total ou parcialmente convertidos em sulfetos (fase ativa) suportados em
y-alumina (y-AZ,0,). A conversdo dos Oxidos a sulfetos (sulfetagfio) € feita no préprio
reator de hidrotratamento. A fase ativa realiza as reagdes de hidrogendlise e hidrogenacio.

O suporte tem o papel basico de fornecer uma area especifica elevada, na qual os
componentes ativos encontram-se dispersos sob a forma de pequenas particulas. Além

disso, o suporte fornece resisténcia mecénica e estabilidade térmica impedindo
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sinterizacdio (crescimento das particulas da fase ativa). A y-alumina possue drea especifica
entre 200 ¢ 400 m’/g, volume de poros de 0,5a 1,0 cmB/ g e acidez classificada de fraca a
moderada. |

Existe um efeito sinérgico entre os sulfetos de metais dos grupos VI-B (Mo ¢
W) e VIII (Co e Ni) para diversas reagbes envolvidas no processo de hidrotratamento, tal
que a atividade de catalisadores contendo sulfetos de ambos os grupos ¢ muito superior a
dos sulfetos individuais. Assim, os sulfetos mistos sdo normalmente empregados como
fase ativa (Co-Mo, Ni-Mo, Ni-W, Co-W), sendo que a rela¢do otima entre o metal do
grupo VIII e o metal do grupo VI-B fica na faixa de 0,33 a 0,54, levando os catalisadores
a possuirem a composic¢do tipica indicada na tabela 2.2.4.1.

A diferenca bdsica entre catalisadores convencionais de hidrotratamento
(HDT) e hidroconversdo (HC) estd no suporte empregado. Para os processos de HC
normalmente usa-se Ni-W em Si0,-A¢,0; em fase amorfa ou zeolitica tipo Y modificado
(catalisadores ultra-estaveis - US), neste caso, tanto a fase dispersa com o suporte sdo |

cataliticamente ativos.

Tabela 2.2.4.1
Composi¢io Tipica de Catalisadores de Hidrotratamento
COMPONENTES COMPOSICAO MASSICA (%)
Co-Mo ou Ni-Mo 2a6
MoOs 12225
y-Af,05 (Suporte) 70 a 86
P,0s (Promotor)”’ Oa4

Obs.: (*) Este promotor € usado quando o catalisador ¢ de Ni-Mo/y-AZ,(, etem a funglie de reduzir a acidez da alumina
e estabilizar solugbes mistas de Ni-Mo.

Fonte: Faro (1989)

2.2.5 Variaveis Operacionais

Temperatura de Reagfo

O aumento da temperatura leva a um aumento da conversdo. Porém, existe um
limite inferior que € imposto por restricdes cinéticas tais como baixas velocidades de
reacdo e um superior que ndo deve ser ultrapassado para se evitar a desativacdo do
catalisador através de sua sinterizagfo, bem como impedir as rea¢les de desidrogenacdo.

Um aumento de temperatura deve ser em alguns casos, acompanhado de um aumento da
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pressdo parcial de Hy para maior protegio do catalisador.

As mudangas de temperatura sfio necessarias basicamente em duas situacfes:
uma delas € no caso de ocorréncia de variagfo das caracteristicas da carga ¢ a outra ¢
devido a alterac@o da atividade do catalisador ao longo tempo de campanha. O objetivo é
sempre manter o produto especificado com maior tempo possivel de operagdo sem troca
de leito catalitico.

O perfil de temperatura ao longo do reator também varia em fun¢do da natu-
reza da carga. A influéncia da temperatura ndo é a mesma para todas as rea¢des. A
temperatura tem efeito fortemente positivo na conversdo de reacdes de hidrodes-
sulfurizagdo e hidrocraqueamento e positivo em menor escala sobre as reagdes de

hidrodesnitrogenagfo.

ida acial

A velocidade espacial, definida como sendo a razdo entre vazdo volumétrica
da carga ¢ volume do leito catalitico, pode ser alterada pela modificagdo da vazio de
carga durante a operagdo ou pela modificagdo do volume de catalisador na parada, de
acordo com as limitagdes de projeto da unidade. A necessidade de mudanga da veloci-
dade espacial ocorre devido as alteragdes das propriedades da carga, da disponibilidade
de H, e da producio desejada. '

O aumento da velocidade espacial leva a uma redugéio do tempo de reacfo, e,
portanto, da conversdo. Esta varidvel operacional tem um forte efeito em todas as reacdes

de hidrorrefino.

4o Parcial idrogéni
A pressdo parcial de hidrogénio pode ser alterada principalmente pela
mudanga do grau de pureza do hidrogénio no gés de reciclo, tendo em vista que a pressdo
total da unidade é uma varidvel de projeto, ndo sendo portanto manipulada durante a
operagdo. As mudancas desta variavel operacional alteram a relag@o H,/0leo. Esta relacédo

pode também ser modificada pelo aumento da vazio de gas de reciclo, porém devido as

limitacOes de vazdo do compressor, a op¢do de variar a pressio parcial de H, é mais

usada. Valores elevados da relagio Hy/dleo favorecem a difusdio do hidrogénio até o
catalisador, alteram a hidrodindmica do reator e aumentam a adsor¢do de calor no leito

devido ao fato do hidrogénio ter maior capacidade calorifica.
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A curva da figura 2.2.5.1 mostra como a conversdo varia com a pressio parcial
de hidrogénio. Existem trés regides distintas: uma de grande influéncia, onde pequenas
variagdes da pressfio parcial de Hp provocam grandes mudancas na conversdo, uma
intermedidria, onde as variagfes sdo em menor extensdo e outra de pequena influéncia,
onde os centros ativos do catalisador devem estar saturados com Ho.

O efeito da variacio da pressdo parcial de hidrogénio € maior para reacdes de
hidrodesnitrogenagfo e hidrogenagfio de aromaéticos, comparadamente as outras reagdes

de HDT.

Figura 2.2.5.1
Variagfio da Conversio {(X) com a Pressiio Parcial de k5 (Ppy,)
X% >
(c)
()
(a)
PHZ
Legenda:
(a) Grande influéncia () Intermedidria (c} Pequena influéneia
Fonte: Figuciredo ¢ Martins Neto (19856)

Tipo de Carga

A natureza da carga influencia diretamente nas condigbes da unidade. Existe
uma variedade muito grande do tipo de carga a ser tratada, em fungdo da sua faixa de
destilagfo e da sua constitui¢io em termos de olefinas, compostos de enxofre, compostos

de nitrogénio, arométicos de um anel, aromdticos polinucleares e metais.

Um dos pardmetros da carga que mais afetam as condigOes operacionais € o
peso molecular ou faixa de destilagdo. Uma pequena variagdo pode ter um impacto

grande na performance da unidade devido também ao efeito da mudanca desta variavel
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nas outras caractéristicas da carga. Quanto mais elevado for o peso molecular da carga,
maior serd o teor de compostos de enxofre e nitrogénio ciclicos. A elevagio do ponto

final de ebuli¢@o da carga aumenta o teor de aromaticos polinucleares ou policiclicos.

Tipo de Catalisador

Os catalisadores de CoMo sdo mais adequados quando o objetivo ¢ a
hidrodessulfurizagfo de cargas de destilagdo direta. Para cargas craqueadas e/ou com alto
teor de nitrogénio, os catalisadores de NiMo apresentam melhor desempenho. O efeito €
mais acentuado em pressdes elevadas, quando o catalisador de NiMo tem maior
desempenho relativo que em baixas pressdes. A tabela 2.2.5.1 apresenta uma comparagdo
entre os catalisadores usados nas reagbes de hidrogenacfio de arométicos olefinas,

hidrodessulfurizaco e hidrodesnitrogenacéo.

Tabela 2.2.5.1
Atividades de Catalisadores de Hidrotratamento
REACAO DESEMPENHO
Hidrogenagiio de aroméaticos/olefinas Sulfetos puros: Mo > W >>Ni> Co

Pares: NiW > NiMo > CoMo > CoW

Hidrodessulfurizagio Sulfetos puros: Mo > W > Ni> Co
Pares: CoMo > NiMo > NiW > CoW

Hidrodesnitrogenagéo Suifetos puros: Mo > W > Ni > Co
Pares: NiMo = NiW > CoMo > CoW

Fonte: Faro (1989)

2.2.6 Caracterizac¢io das Cargas

Toda carga a ser processada deve ser caracterizada de modo que se possa
acompanhar o processo. Da mesma forma, a anélise do produto é fundamental para
verificar se este atende as especificages. O acompanhamento ¢ feito através de analises
quimicas e fisicas das correntes, bem como por método de avaliagdo por célculo, sendo

que vale a pena lembrar a necessidade de se especificar o método utilizado. A tabe-

la 2.2.6.1 contém um resumo das principais andlises de acompanhamento das diversas

reacOes, bem como os métodos disponiveis. O método mais adequado para uma deter-
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minada carga depende de varios fatores, entre os quais a faixa de destilago, teor estimado

da caracteristica a ser medida e composi¢do da amostra devido a possiveis interferéncias.

Tabela 2.2.6.1
Caracterizagfio Bdsica para Acompanhamento de Processos em HDR
REACOES EM HDR ANALISE DE METODOS DISPONIVEIS
ACOMPANHAMENTO
Lémpada (ASTM D-1266, MB-327), bomba (ASTM 129,
MB-106), LECO (ASTM D-1552, UOP 380, MB 902),
Hidrodessulfurizac3io (HDS) | Enxoffe total. LECO 5C132 (UOP 864), Nicke! - Rancy (UOP 357),
. fluorescéncia de raios-x (ASTM D-2622, UOP 836),
HOUSTON {ASTM D-4045).
Hidrodesnitrogenaco (HDN) | Nitrogénio total. Kjeldahl (ASTM D-3228, UOP-384, PETROBRAS
N-11879), Quimiluminescéncia (ASTM D-4629),
Nitrogénio basico. Titulagfie ponteciométrica em meio aquose.

Hidrodeoxigenagio (HDO)

Nao ¢ feito acompanhamento
especifico.

Hidrogenagdo de olefinas
(HO)

Medida de insaturagéio de ole-
finas.

Medida do teor de diolefinas
conjugadas.

Teor de hidrocarbonetos ole-
finicos.

Nimero de bromo (U (ASTM D-1159, MB-811).
Valor de dienost?) (UOP 326-82, PETROBRAS N-1723),

FIA (ASTM D-1319).

Hidrogenagio de aromaticos

Percentagem de carbono aro-
maético, nafténico e parafinico

Teor de arométicos,
Grau de aromaticidade.

Teor de monoarométicos, dia-
rométicos e poliarométicos.

Método n-d-M(3) (ASTM D-3238):
- indice de refracfio - n (ASTM D-1218, ASTM D-1747);
- densidade - d (ASTM D-1480, ASTM D-1217,
ASTM D-941, ASTM D1298, ASTM D4032);
- Massa molecular - M (estimada com viscosidades a2 2
temperaturas ASTM D-2502 e destilaco ASTM D-86).

FIA (ASTM D 1319).
Ponto de anilina® (ASTM D -611).
CHEVRON (Espectrometria no UV-VIS),

Conversio de asfaltenos

Teor de asfaltenos.

Método IP 143, residuo carbono RAMSBOTTON.

Hidrodesmetalizagio

Teor de metais.

Espectrofotometria de absor¢iio atdmica.

Hidrocraqueamento

Destilagio,

ASTM D-86, ASTM D-1160, destilagio simulada
{cromatografia gasosa, ASTM D-2887).

Obs.: (1) Nomero de bromo € definido como sendo o nimero de gramas de bromo que reagerm com 100 g de amostra sob as

condicdes do ensaio,

(2) Valor de dienos € definido como sendo o niimero de gramas de iode equivalentes 4 quantidade de anidrido maléico
que reage com 100 g de amostra sob as condigbes de ensaio em presenga de tolueno.

(3) O método n-d-M € um método de avaliagfo por caleulo, através da determinacfo da densidade, indice de refragdo,
viscosidade a duas temperaturas e de destilagdio ASTM D-86.

(4) Ponto de anilina é a temperatura em que volumes iguais de anilina e amostra sic completamente missiveis,

Fonte: Dos Reis (1989)

31




2.2.7 Reator de HDR

No projeto econdmico de um reator de hidrorrefino- torna-se necessario o
conhecimento da cinética do processo. Como geralmente as pressdes sdo muito elevadas,
a construcio de vasos com relagdo altura/didmetro (L/D) maiores do que 10 é mais viavel
em termos de custos. Entretanto, altas relagdes 1/D acarretam maiores variacdes de
pressdo (AP) ao longo do reator, aumentando os custos de operagdo (Figueiredo e
Martins Neto, 1986).

No interior do reator, a carga pode encontrar-se totalmente vaporizada,
parcialmente vaporizada ou totalmente liquida, dependendo da sua faixa de destilago e
das condigBes operacionais do processo. No caso do tratamento de nafta e de querosene,
normalmente, as condi¢es de temperatura ¢ pressdo levam a vaporizagdo total da carga,
enquanto que para diesel a carga deve estar parcialmente vaporizada, e, por fim, para
gasoleo pesado ou residuo a carga permanece totalmente liquida. Nos dois Gltimos casos
o sistema € "trickle bed" e cuidados especiais devem ser tomados no projeto do reator,
para que haja um bom molhamento do leito.

A figura 2.2.7.1 mostra um desenho esquematico do reator "trickle bed". Os
fatores que contribuem para uma eficiéncia elevada de operago do reator sdo
basicamente a garantia de boa distribuigiio da carga ao longo do leito catalitico e baixo
grau de desativag¢do do catalisador. S&o dois os elementos responsaveis por fornecer uma
boa distribui¢do da corrente ao longo do leito catalitico: o distribuidor de carga e o prato
distribuidor de liquido. O reator possui ainda cestas contendo particulas esféricas inertes,
que tém a fungdo de reter as particulas que sdo arrastadas pela corrente.

Para reatores com alturas mais elevadas, sdo distribuidos diversos suportes de
catalisador para diminuir os esfor¢os nas camadas inferiores, que poderiam danificar o
catalisador. Normalmente € colocado um distribuidor de fluxo entre duas camadas
consecutivas a fim de evitar a formagfio de caminhos preferenciais ao longo do leito.
Dependendo das caracteristicas da carga e condi¢des operacionais, pode ser necesséria a

adicio de uma corrente de resfriamento entre os leitos chamada de "guench”.
¢
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Figura 2.2,7.1

Desenho Esquematico de um Reator "Trickle Bed"

|
. - DISTRIBUIBOR DE CARGA

q‘“ PRATQ DISTRIBUIDOR

==
%m?‘ e ESTA S

LEITO CATALITICO

)

//////;z 77
A Iy
A o
= f““”“g‘ PRATO REDISTRIBUIDOR
13
e POLO DE TERMOPAR
|
i
|
1
1
1
E
oy
vy .
<] 74 COLETOR DE PRODUTO
L—_’

COLETOR ODE CATALISADOR

33



2.3 Cinética das Reacdes de HDR

2.3.1 Consideracdes Preliminares

As reagBes que ocorrem no processo de Hidrorrefino (HDR) dependem
basicamente da natureza da carga, propriedades do catalisador € condi¢des operacionais.
Para reacOes irreversiveis as conversdes dos reagentes podem, em principio, aumentar
até a conversio total em uma dada temperatura de reagdo. Isto ndo ocorre com as
reagdes reversiveis, onde existe uma conversio maxima que pode ser atingida em cada
condi¢do de temperatura e pressdo parcial de H,.

No caso de cargas médias e pesadas' a maioria das reagfes se passa em fase
liquida ¢ a constante de equilibrio € funcdo apenas da temperatura, sendo o efeito da
pressdo sobre as variagdo de volume desprezivel. As reagOes de hidrotratamento (HDS,
HDN, HO, HDO, HDA, HDM) sdo extremamente exotérmicas.

A tabela 2.3.1.1 contém as principais consideracdes termodinimicas e
cinéticas sobre as reagdes de HDR. As figuras 2.3.1.1, 2.3.1.2, 2.3.1.3 € 2.3.1.4 trazem as

estruturas dos principais compostos presentes nas fragdes de petroleo.

Tabela 2.3.1.1
Reacdes em Hidrorrefine

CONSIDERACOES TERMODINAMICAS:

+ ReacDes irreversiveis nas condigdes de operaciio usuals:
- Hidrodessulfurizacdo
- Hidrogenacio de olefinas ¢ diolefinas
- Hidrocragqueamento
- Hidrodesmetalizagio

+ Reagdes_reversiveis nas condigbes de operagiio usuais:
- Hidrogenagio de arométicos
- Etapa de hidrogenag8o das reagdes de hidrodesnitrogenagio

CONSIDERACOES CINETICAS:

s ComparagZo entre as velocidades dos diversos tipos de reagio:
- Diolefinas conjugadas > olefinas = sulfurados = oxigenados z nitrogenados 2 aromaticos com um anel

- Hidrocarbonetos arométicos polinucleados — velocidade de reaghio préxima A dos suifurados

Fonte: Cid (1990)
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Figura 2.3.1.1

Estrutura dos Hidrocarbonetos Organo-sulfurados

R-SH R-S-R' R-S-S-R'
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Figura 2.3.1.2
Estrutura dos Hidrocarbonetos Organo-oxigenados
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Figura 2.3.1.3

Estrutura dos Hidrocarbonetos Organo-nitrogenados
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Figura 2.3.1.4
Estrutura dos Hidrocarbonetos Aromaticos
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a idrogenaci ina

As reacdes de hidrogenar;ﬁo de olefinas sdo rapidas e se tornam muito
importantes quando a carga € proveniente de processos como craqueamento térmico
branco, coqueamento retardado e mesmo o craqueamento catalitico fluido, pois estas
unidades produzem correntes ricas em olefinas, originando fra¢des instaveis que em
contato com o ar sofrem oxidagdo com formacéo de polimeros.

As reagdes de hidrogenagdo de olefinas sdo altamente exotérmicas, desta
forma quando o teor de olefinas na carga € alto deve-se dar atengo especial ao controle
de temperatura do reator. O consumo de H, ¢ evidentemente de 1 mol de H,/dupla ligacdo
hidrogenada e a geragdo media de calor € de 30 kcal/mol H, consumido segundo Tarhan

(1983). A figura 2.3.1.5 mostra exemplos de reacdes de hidrogenagio de olefinas.

Figura 2.3.1.5
Exemplos de Reag¢des de HO

a) Hidrogenag#o parcial de diolefinas conjugadas:

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

—_—

b) Saturacfo de olefinas:

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

D =

Fonte: Cid (1990)

Entre os compostos sulfurados presentes nas fra¢des de petroleo encontram-se
mercaptans, sulfetos alifaticos e aromdéticos tais como tiofeno, benzotiofeno e
dibenzotiofeno. A figura 2.3.1.6 apresenta algumas das rea¢des de hidrodessulfurizacio
mais importantes. | ‘

A hidrodessulfurizagio de mercaptans, sulfetos e dissulfetos alifaticos ¢

mais facil, enquanto que os sulfetos aromaticos exigem condighes mais severas.
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Segundo dados fornecidos por Tarhan (1983), para as reagdes de HDS,

podemos considerar um consumo médio de H, de cerca de 2 mol Hy/mol de S removido e

uma geragdo média de calor de 32 kcal/mol H, consumido.

Figura 2.3.1.6
Exemplos de Reacdes de HDS

a) Mercaptans

R-SH + H, e R-H + Hy 8
b) Sulfetos

R-S-R' + 2H —— RH + R-H + HS

[ ] + 2Hy * Cqly1p + H» S
S

¢) Dissulfetos
R-S-S-R' + 3Hy — R-H + R-H + 2H»S

d) Tiofenos

[l i] +  4Hy =t CyHyg + Ho S
S

e) Benzotiofenos

| CoHs
_ /

S

f) Dibenzotiofenos

S

Fonte: Cid (1990)
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Reacdes de Hidrodesoxigenacdo (HDO)

Os compostos oxigenados sdo relativamente féceis de serem hidro-
desoxigenados, porém estas reagbes ndo sdo muito estudadas porque os teores de
oxigénio nos petréleos convencionais sio mais baixos. A figura 2.3.1.7 mostra algumas
reagdes tipicas de HDO.

Convém lembrar que resinas complexas e asfaltenos, ambos contendo
oxigénio, ndo podem ser hidrodesoxigenados em reagGes de HDT. Da mesma forma, o

enxofre e o nitrogénio contidos nestas estruturas complexas nfo sdo removidos em HDT.

Figura 2.3.1.7
Exemplos de Reac¢des de HDO

a) Fendis

ot

+H, O +  H20
OH

ol

+ H, +H,0
EE— —_—
+3H,
b) Acidos nafténicos

COOH CH3
R

R

Fonte: Cid (1990)

Reacdes de Hidrodesnitrogenacio (HDN)

Os compostos nitrogenados presentes nas fragdes de petrdleo sdo divididos em
basicos tais como aminas alifaticas, piridinas, anilinas e quinoleinas, e, neutros tais como
pirr6is, indois e carbazdis. As principais reagdes de hidrodesnitrogenagdo foram apre-
sentadas na figura 2.3.1.8.

Compostos que ndo contém nitrogénio em cadeia ciclica, tais como as aminas
alifaticas e nitrilas, que estdo presentes em pequena quantidade nas fragdes sdo mais
faceis de serem hidrodesnitrogenados do que os compostos nitrogenados que contém o

nitrogénio em anel. As reagOes de hidrodesnitrogenagfo sfio em geral mais lentas do que

as reagdes de hidrodesoxigenagéo e hidrodessulfurizagio.
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O consumo médio de H; para as reagdes de HDN ¢ de 3 gmol Hy/mol de N

removido e a geracdo média de calor fica em torno de 19 kcal/3 mol H, consumido

segundo Tarhan (1983).

Figura 2.3.1.8
Exemplos de Reacoes de HDN

a) Piridinas
S +H, +H,
| + 3Hy  — — amina$ s  pentanos +NH,
. ‘
N N

b) Quinoleinas
= répida lenta CsHy ripida
QY 2w = O e
N NHz
H+ 3 H, + 3 H, H
SPE «——(Ij — e

N
¢) Pirrol
</ \> + 2H, < > + H, —* aminas -+ H, ——* Cilyy + NH,
N N
H
d) Indol
C-H;s
o — X ot oo — T o
N N
H H
e) Carbazol
N
‘-——-—
N N
H H,
l"* 2H, 1 . 4H,
0w O em
continua ...
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... continuacdo

f) Anilinas

NH,

mz.w, + NH,

Fonte: Cid (1990)

Reacdes de Hidrogenacio de Aromaticos (HDA)

As reacdes de hidrogenagdo de aromaticos sfo mais dificeis do que as rea-
¢Oes de HO, HDS, HDO e HDN. A figura 2.3.1.9 mostra as principais reagoes de HDA,
que englobam reagdes de hidrogenagdo de aromaticos de um anel (HA) e hidrogenagao de
aromaticos polinucleares (HDPA).

O consumo de hidrogénio ¢ de 3 mol/mol anel aromadtico hidrogenado ¢ a
geracdo média de calor fica em torno de 16,7 kcal/mol H, consumido, sendo os valores

fornecidos por Tarhan (1983).

Figura 2.3.1.9
Exemplos de Reagdes de HDA

@ t 3 — O

benzeno
—— , ey
+ 2H, . + 3H,
naftaleno tetralina decalina
LU D, = QXD .y,
antraceno 9,10 dihidro tetrahidro
amiraceno antraceno
ca = OO0 o = OO0
octahidro perhidro
antraceno antraceno

Fonte: Cid (1990)
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Reacoes de Hidrocragueamento (HC)

Existem varias reagdes de hidrocraqueamento, a figura 2.3.1.10 mostra as mais
importantes. Observa-se que nestas reagdes o tipo de catalisador e as condi¢Ses opera-
cionais sdo fundamentais na distribuigfio de produtos.

Convém ressaltar que a abertura do anel aromatico s¢ pode ocorrer depois da

saturacdo do anel transformando-o em nafténico.

Figura 2.3.1.10
Exemplos de Reacoes de HC

a) Hidrocraqueamento de parafinas:

R'CHZ-CHz"CHz*CHz“R, + HZ i R'CHz'CH_; + CH3-CH2-R,

b) Hidrodesalcoilagéo:
CH,-R
+ H, y + CH;-R

c¢) Abertura de anel nafténico:

[::J + H, ——»  CH;CH,-CH,-CH,-CH,-CH,

CH,-CH;

) +m — L
CH,-CH;

d) Hidroisomerizag@o de hidrocarbonetos parafinicos e nafténicos:

R’CHz-CHz“CHz’CHz‘R’ + HZ R R‘CHz“CH"Cﬁz“R’ + HQ_
|

CH,

s
ol

CH,

Fonte: Cid (1990)
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Em fragdes pesadas do petrdleo estdo presentes os asfaltenos, que sfo
compostos policiclicos de alto peso molecular e altamente condensados, contendo em sua
complexa estrutura atomos de S, N e O. Freglientemente associados aos asfaltenos
ocorrem complexos organo-metalicos nitrogenados, denominados porfirinas, que s3o
ligadas a metais como Ni e V. A hidrodesmetalizagio consiste na degradac¢iio destes
complexos produzindo hidrocarbonetos ¢ sulfetos metélicos. Tendo em vista a deposicido
destes metais nos poros do catalisador, estas reagdes levam a sua desativago irreversivel.
Devido ao alto consumo de catalisador por desativacdo, o que leva a baixos tempos de
campanha, ja existem novas tecnologias com utilizacio de leito expandido, onde se pode

fazer adi¢do continua de catalisador.

2.3.2 Cinética das Reacdes de Hidrodessulfurizacio (HDS)

Termodinédmica
As reacdes de hidrodessulfurizagdo de compostos organo-sulfurados sfo

exotérmicas e irreversiveis nas condigtes usuais de hidrorrefino.

Reatividade

Os compostos organo-sulfurados como mercaptans, sulfetos e dissulfetos
alifaticos s&o mais reativos do que os sulfetos aromaticos. Porém, existem grandes diver-
géncias entre os resultados encontrados pelos pesquisadores com relag@o a comparagao da
reatividade dos diversos compostos ciclicos, 0 que sugere uma forte dependéncia com as
condi¢bes da reaglo, tais como: pressdo, temperatura, concentracio de reagentes,
hidrogénio e presen¢a de provaveis compostos inibidores da reagfio como o sulfeto de
hidrogénio.

A tabela 2.3.2.1 apresenta as reatividades de varios compostos organo-

sulfurados determinadas por Nag et al. (1979), usando um reator batelada, n-hexadecano

como solvente e catalisador de Co-Mo/y-Af,05, em condigdes de temperatura e pressio

de 300°C e 71 atm, respectivamente. Este estudo foi feito em fase liquida, e, por isso,
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talvez seja mais representativo das condi¢des industriais. Pelos resultados apresentados
nas condiges de temperatura e pressdo indicadas, verifica-se que os compostos com
3 anéis sdo uma ordem de grandeza menos reativos do que os compostos de 2 anéis, mas

suas reatividades sdo semelhantes aos compostos que contém mais de 3 anéis.

Tabela 2.3.2.1
Reatividades de Organo-sulfurados Determinadas por Nag et al. (1979)(1)
CONSTANTE DA TAXA
COMPOSTO ESTRUTURA DE REACAO
PSEUDO-PRIMEIRA-ORDEM
{#/(g de catalisador.s)}
Tiofeno ![ ]l 1,38 x 103
S
Benzotiofeno 8.11x 104
7
S
Dibenzotiofeno _ __ _ ‘ 6,11 x 105
Benzolb]nafto[2,3-d]tiofeno 1,61 x 104
- S
7.8.9,10-tetrahidrobenzo[b] _ 7,78 x 105
nafto [2,3,d] tiofeno O O.
S

Obs.: (1} As constantes da taxa de reago pseudo-primeira-ordem foram determinadas com reator bateglada, 300°C,
71 atm, n-hexadecano como solvente e catalisador de Co-Mo/y-Af7013

Fonte: Girgis e Gates (1991)

Houalla et al. (1980) estudaram o efeito do grupo metil como substituinte do
dibenzotiofeno. Os resultados estdo na tabela 2.3.2.2 e se referem as seguintes
condi¢bes de reagdo: reator continuo, temperatura de 300°C, pressio de 102 atm,
catalisador de Co-Mo/y-Af,0; e n-hexadecano como solvente. Observando-se os
valores obtidos, verifica-se que 3,7»dimetildibenzotiofeno, 2,8-dimetildibenzotiofeno e
dibenzotiofeno tem reatividades da mesma ordem de grandeza, enquanto que
4,6-dimetildibenzotiofeno e 4-metildibenzotiofeno tem reatividades semelhantes e sdo

uma ordem de grandeza menos reativos que o0s anteriores.
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Tabela 2.3.2.2 .
Reatividades de Compostos Dibenzotiofenos Metil-substituidos
Determinadas por Houalla et al. (1980) (1)

CONSTANTE DA TAXA DE REACAQ
COMPOSTO PSEUDO-PRIMEIRA-ORDEM
{£/(g de catalisador . s))

738 x 107

g
0

Dibenzotiofeno

CH3 CH3
6,72 x 107

)
)

2,8-dimetildibenzotiofeno

3,53 x 107

:

CHj S CH3

3,7-dimetildibenzotiofenc

O O 4,92 x 10°

O O 6,64 x 10°
Hj

4-metildibenzotiofeno

Obs.: (1) As constantes da taxa de reagfo pseudo-primeira ordem foram determinadas com reator tubular, 300°C, 102 atm,
n-hexadecano como solvente ¢ catalisador de Co-Mo/y-Af203, ’

Fonte: Girgis e Gates (1991}.

Singhal et al. (1981) trabalhando com reator continuo, pressdo de 4latm,
temperatura de 310°C e catalisador de Co-Mo/y-Af,05, propuseram um mecanismo de
adsor¢io em vérios pontos para os compostos organo-sulfurados, tendo em vista os
resultados semelhantes encontrados para as conversdes de tiantreno, 1,4,6,9-
tetrametiltiantreno ¢ tetrafeniltiofeno mostradas na tabela 2.3.2.3. As conversdes destes

compostos citados sdo muito maiores do que a do dibenzotiofeno.
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Tabela 2.3.2.3
Conversdes de Compostos Organo-sulfurados Heterociclicas

Determinadas por Singhal et al. (1981)
COMPOSTO ESTRUTURA % CONVERSAO

(PRODUTOS)

S
Tiantreno @ D 100
2 (benizeno)
S

CH3 CH3 :
S
1,4,6,9-tetrametiltiantreno 100
{p-xileno)
s

CHz CH3

94
(tetrafenil derivado
do butano, buteno
e butadieno;
diciclohexildifenil e
ciclohexiltrifenil
derivados do buteno)

Dibenzotiofeno N 40-45
O » (bifenil e
< N ciclohexilbenzeno)

Obs.: As conversdes foram determinadas com reator tubular em fase vapor, 310°C, 4latm velocidade espacial de
6 h!, catalisador de Co-Mo/y-Af203, em excesso de hidrogénio.

Tetrafeniltiofeno

Fonte: Singhal et al. (1981)

Mecanismo de Reagio

A etapa de hidrogendlise € o rompimento da ligagio C - S, ao passo que as
reacdes de saturacdo de dupla ligacdo sdo chamadas de hidrogenacdo. Se a adsorc¢éo
ocorre através do atomo de enxofre podemos esperar uma etapa primaria de hidrogeno-
lise. Entretanto, se a adsorgfo for através da ligag@o 7t é provéavel que a etapa inicial seja a
de hidrogenacao seguida da hidrogendlise (Vrinat, 1983; Singhal et al., 1979).

De uma maneira geral, as informagdes da literatura sustentam que a etapa
controladora da velocidade da reacéo, isto €, a etapa mais lenta € a reag@io de superficie
entre o composto de enxofre e o hidrogénio adsorvidos. Além disso, as pesquisas tém
indicado que a hidrogendlise e a hidrogenacdo ocorrem em sitios separados. Porém,
algumas outras questdes ainda parecem indefinidas, como o tipo de adsor¢do do hidro-

génio, se esta ¢ dissociativa ou ndo, bem como 0 modo de adsorgéio do composto de enxo-
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fre, se esta ocorre por dtomo de enxofre e/ou ligacdio ©. Apesar do efeito inibidor do H,S
relatado por diversas referéncias (Satterfield e Roberts, 1968; Singhal et al., 1981;
Broderick e Gates, 1981; Vrinat e Mourgues, 1982; Van Parijs et al, 1986), é bem
conhecido que uma determinada pressdo parcial de H,S ¢ requerida para manter a
atividade do catalisador.

Dentre os compostos organo-sulfurados mais estudados estdo o tiofeno, benzo-
tiofeno, dibenzotiofeno e benzonaftotiofeno. Vrinat (1983) e Girgis e Gates (1991)
apresentam diversas referéncias bibliograficas para mecanismos de rea¢des envolvendo a
hidrodessulfurizacdo destes compostos. A tabela 2.3.2.4 contém estas informagses
juntamente com algumas outras indicagGes adicionais. Trata-se agora de cada um destes

compostos em particular, mas ja pode ser adiantando que os investigadores tem encon-

trado diferentes mecanismos para cada um destes organo-sulfurados.

Tabela 2.3.2.4
Estudos Cinéticos Realizados sobre HDS de Compostos Organo-sulfurados
COMPOSTOS CONDICOES REFERENCIAS
Reator tubular com reciclo, 235 a 265°C, | atm, catalisador Satterfield e Roberts
de Co-Mofy-AL,0, (1968)"
Reator tubular em fase vapor, 235 a 265°C, 1 atm, solvente Morooka e Hamrin
benzeno, catalisador de Co-Mo/y-AL,0, (o7’
Reator tubular em fase vapor, 270 a 350°C, 1 atm, solvente Kawaguchi et al.
Tiofeno n-hexano, catalisador de Ni-Mofy-Af,0, (1ot

Reator tubular em fase vapor, 260 a 3350°C, 2 a 30 atm,
solvente n-heptane, razéio molar H./Tiofeno de 4 a 9,
catalisador de Co-Mo/y-AZ,0,

Van Pariis ¢ Froment
(1986)

Reator tubular em fase vapor, 196 a 236°C e 310 a 350°C,
1 a 2 atm, catalisador de Co-Mo/y-Af,0, ¢ Mofy-Af,04

Radomyski et al. (1988)

Benzotiofeno

Reator batelada em fase liquida, 200 a 400°C, 86 atm e
catalisador de Co-Mofy-A 4,0,

Daly (1978)

Reator batelada em fase liquida, 200 a 300°C, 50 atm,
catalisador de Co-Mo/y-A£,0,

Geneste et al. (1980)

Reator fubular, 302 a 332°C, latm e catalisador de
Co-Mo/ly-AL,0,

Kilanowski e Gates
(1980y"

Reator tubular em fase vapor, 240-300°C, 2-30 atm raziio
molar H, /Benzotiofeno de 4 a 9, solvente n-heptano,
catalisador de Co-Mofy-Af,0;

Van Parijs et al
(1986)

Dibenzotiofeno

Sistema com dois reatores, catalisadores de Co-Mo/y-Af0;
Ni-Mo/y-Ad,04 , Ni-Wi-Af, (4

{(a) Reator fubular, 300°C, 102 atm, solvente n-hexadecano com
0,15% mol dibenzotiofeno.(b) Reator batelada, 300°C, 71 atm,
solvente n-hexadecano com (,37% mol de dibenzotiofeno.

Houalla et al. (1978}

continua ...
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... continuagfio

Reator batelada, 350°C, 35 atm, solvente n-hexadecano e catali- Bhinde (1979)%
sador de Ni-Mo/fy-Af,04

Reator tubular, 275 a 325°C, 177 atm, solvente n-hexadecano Broderick e Gates
Dibenzotiofeno 0,2 - 4 % mol de dibenzotiofeno, catalisador de Co-Mo/fy-AL,0;4 {1981)
Reator tubular em fase vapor, 200 a 240°C, 1 & 50 atm, Vrinat e Mourgues
catalisador de Co-Mofy-A£,0, (1982)"
Reator tubular em fase vapor, 200 a 400°C, 20 a 70 atm, Kim ¢ Choi (1987)

soivente n-heptane com 0,25 - 1,5% mol de dibenzotiofeno ¢
catalisador de Co-Mo/y-A£,0,

Reator batelada, 300°C, 71 atm, solvente n-hexadecano com Sapre et al. {1979}
Benzo[blnafto[2,3-d}tiofeno | 0,24 % p de benzo [b] nafto [2,3-d] tiofeno e catalisador de
Co-Motr-AL,0;

Benzo|bnafto[1,2-d]tiofeno | Reator batelada, 250°C, 40 atm, catalisador de Ni-Mo/y-A£,0, Levaché (1982)""

(1) Fonte: Vrinat (1983)
(2) Fonte: Girgis e Gates (1991)

[iofeno

De acordo com a revisdo bibliografica de Vrinat (1983), Satterfield e
Roberts (1968) publicaram uma expressiio de Langmuir-Hinshelwood para a HDS de
tiofeno, determinada com as condi¢Ges indicadas na tabela 2.3.2.4, em que o tiofeno ¢
adsorvido em competicdo com o H,S em um sitio o e o H, ¢ adsorvido no sitio 1.
A equagdo da taxa encontra-se na tabela 2.3.2.5. Os autores ndo conseguiram um bom
ajuste dos dados com o termo de presséo parcial de H, no denominador, provavelmente
devido ao fato da varia¢do da pressdo parcial ter sido pequena.

Vrinat (1983) cita ainda o trabalho de Morooka e Hamrin (1977), que levou
estes Gltimos pesquisadores a sugerirem uma expressio de Langmuir-Hinshelwood idén-

tica a de Satterfield e Roberts. As condigGes dos testes se encontram na tabela 2.3.2.4.

Tabela 2.3.2.5
Equaciio da Taxa de Reagio de HDS de Tiofeno
Proposta por Satterfield e Roberts (1968)

a) Hidrodessulfurizacao de tiofeno:

k1o Krg PrPy,

7
1+ K1 Pr+Ky,so P}izs)

Mo ™ (

onde: o indice T € tiofeno;
Py, Py ¢ Py sfio pressbes parciais de tiofeno, Hy molecular e H8;
kr o € a constante cinética;
Kio © Kms,a sdo constantes de adsorgdo.

Fonte: Vrinat (1983)
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No entanto, as pesquisas realizadas sobre HDS de tiofeno passaram a
considerar como importante o termo de pressdo parcial de H; no denominador das
expressdes da taxa de Langmuir-Hinshelwood. Dentro desta linha, Vrinar (1983)
menciona as pesquisas de Kawaguchi et al. (1978}, que propuseram a equagio transcrita
para a tabela 2.3.2.6. Como pode ser verificado, os autores consideram que o tiofeno e o

H, sdo adsorvidos em sitios diferentes e que a adsor¢éo do H, € dissociativa.

Tabela 2.3.2.6
Equacio da Taxa de Reaciio de HDS de Tiofeno
Proposta por Kawaguchi et al. (1978)

a) Hidrodessulfurizagfo de tiofeno:

kT,G KT,O‘ KH,T PT P}-Iz

2
(1 + KT,G Pr+ KHZS,G’ PHQ_S) [} + (KH,T P1~12 )1/2)

ITe =

onde: o indice T é tiofeno;
Pr. Py © Puyg so pressfes parciais de tiofeno, H, molecular e H,S;
kr, €aconstante cinética;
Krg Kissge KH)T sdo constantes de adsorgdo.

Fonte: Vrinar (1983)

Dentro da série de pesquisas realizadas sobre HDS de tiofeno em baixas
pressdes, Girgis e Gates (1991) cita o trabatho de Gates et al. (1979), onde as ectapas da
reacdo envolvem uma hidrogenacdo e uma hidrogendlise, que ocorrem em dois tipos de
sitios diferentes. A figura 2.3.2.1 apresenta as etapas propostas. Contudo, os estudos fei-
tos a baixas pressdes ndo correspondem as condi¢des encontradas em unidades industri-
ais, por isso os cientistas passaram a trabalhar com pressdes mais elevadas em seus testes.

As etapas propostas por Van Parijs e Froment (1986), com pressdes na faixa
de 2 a 30 atm, levam em conta uma hidrodessulfurizacéo do tiofeno formando 1-buteno,
cis e trans-2-buteno, seguida de uma hidrogenagdo dos butenos em butanos. Nio foram
identificadas as presencas de tetrahidrotiofeno e butadieno. Os autores conseguiram bons
ajustes dos dados experimentais com dois modelos diferentes, nfio tendo sido possivel
fazer a distingdo do melhor, pelo menos para as condigles operacionais usadas. As
equagles sugeridas para a taxa de reagéo de Langmuir-Hinshelwood da hidrogenoélise de
tiofeno ¢ da hidrogenag@io de buteno se encontram nas tabelas 2.3.2.7 e 2.3.2.8, que

contém também os valores dos pardmetros cinéticos para cada um dos modelos A e B.

Na determinacfio das equagBes das taxas destes modelos, tanto para a

hidrogendlise de tiofeno quanto para a hidrogenacfo de buteno, foram consideradas como
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etapas determinantes da velocidade, as reagfes na superficie entre os reagentes (tiofeno
adsorvido em um sitio ¢ ¢ buteno adsorvido em um sitio T ¢ o hidrogénio em adsor¢io
competitiva entre os sitios ¢ € 1. A Unica diferenga entre os dois modelos é que no caso
A a adsorg@io do hidrogénio ¢ dissociativa ¢ no caso B € ndo-dissociativa. Observa-se
ainda, que o sulfeto de hidrogénio nfo inibe a reag¢do de hidrogenacdio mas sim a de

hidrogenolise, pois a sua formagfo ocorre no sitio o e este gas ndo € adsorvido em T.

Figura 2.3.2.1
Etapas da Reacio de HDS de Tiofeno Propostas por Gates et al. (1979)

SU\
o

_
W

g P G N

~

(Obs.: Mecanismo proposto para condigdes de baixas pressdes.

NS

Fonte: Girgis e Gates (1991).

Tabela 2.3.2.7
Equagdes da Taxa de Reagéio de HDS de Tiofeno
Propostas por Van Parijs e Froment (1986) - Modelo A

a) Hidrogendlise de tiofeno no sitio o:
I kT,G’ KT,G KH,G PT PH2

Mo =T % 3
[1 + (KH,U‘ PHz) + KT,O‘ P'f + KHQS,G‘ PHQS / PHZ }

b) Hidrogenagdo de buteno no sitio 1
kpg r Kpg,« Kn« Pog P,

IBE,1 = y 3
[1 +(KH,T PHZ) 2 +Kpay Paa + Kpg o PBE:l
PARAMETROS
kpo=5,22x10" exp ("2294.) kpe: =221 x 10" exp (812 )
Kro =5,60x 107 exp (10’%3") Kpar =Kpg :=4,07x 10% exp (10.6¢.)
Ko =0,5297 (260°C) Ky = 8,76 x 1077 exp (2644 )

K 15,0 = 91,2 (260°C)

onde: os indices T, BE e BA sfo tiofeno, buteno e butano, respectivamente;
k1o €Kpr,r 580 constantes cinéticas, mol/{g de catalisador.s);
kTosKhe, Kir, Kper € Kpar $80 constantes de adsorglio, atm’’;
Kips, o ¢ constante de adsorglio, admensional;
Faixa de temperatura: 260 a 350°C;
R ¢é constante dos gases ideais, keal{kmol K)e¢ T, K.

Fonte: Van Parijs e Froment (1986).
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Tabela 2.3.2.8 ‘
Equacoes da Taxa de Reacio de HDS de Tiofeno
Propostas por Van Parijs e Froment (1986) - Modelo B

a) Hidrogendlise de tiofeno no sitio o:
kt.o K1,6 Ky 0 Pr Ph,

2
(1 + KH2,0 PHQ + KT,G Pr+ KHQS,G PHzS / PHz)

z'T,or -

b) Hidrogenagio de buteno no sitio t:

kper KpEx Kuy o Poe Py

IBEx = 5
(1 + K, v P, + Kpax Pea + Kpgq PBE)
PARAMETROS
kpy=3.64x 107 exp (_30'3RT) kpe x = 9,5 x 10% exp (28541
K, =1,65x 10" exp (1264 Kpaz = Kpge=1,77x 103 exp (%)
Kip,0 = 0,159 (260°C) Ko = 3,27 x 107 exp (1264 )

Kpg o = 148 (260°C) 7

onde: os fndices T, BE e BA sio tiofeno, buteno e butano, respectivamente;
k1o © Kpe, 530 constantes cinéticas, mol/{g de catalisador.s);
Kipo, Ko, Kizr, Keee € Kgax 580 constantes de adsorgio, atm™ ;
Kuzs, o € constante de adsorcio, admensional;
Faixa de temperatura: 260-350°C;

R € constante dos gases ideais, kcal/(kmol K);
T,K

Fonte: Van Parijs e Froment (1986).

Os estudos desenvolvidos por Radomyski et al. (1988), com as condigbes

da

tabela 2.3.2.4, levaram estes pesquisadores a sugerirem uma equac@o de Langmuir-

Hinshelwood para a reagdo de HDS de tiofeno transcrita para a tabela 2.3.2.9. Neste caso,

onde o tiofeno e o H, sdo adsorvidos em sitios diferentes, porém o préprio H, compete

com o H,S pelo mesmo sitio.

Tabela 2.3.2.9
Equacéio da Taxa de Reacio de HDS de Tiofeno
Proposta por Radomyski et al. (1988)

a) Hidrodessulfurizagio de tiofeno:
kT,o KT,O’ KH2,1: PT PHZ
(1+KrgPr) 1+ Kyt Py + Kypse Pﬂgs)

Mo =

onde: o indice T £ tiofeno;
Pr, Pua, Pups sBo pressGes parciais de tiofeno, Hy molecular e HyS;
kr, € a constante cinética: T =196a 236°C — E, = 45,5 ki/mol (Co-Mo/AL0,) e B, = 67,1 k¥/mol (Mo/AL.0,);
T=3102a 350°C — E, = 23,3 ki/mol (Co-Mo/A%,0;) ¢ E, = 19,6 kl/mol (Mo/AL,05);
Kro, Kuz+ ¢ Kips + 580 constantes de adsorgio.

Fonte: Radomyski et al. (1988)
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Benzotiofeno

Os resultados publicados a altas pressoes com reagentes na fase liquida, levam
a conclusOes contraditorias a respeito do mecanismo de reagio de HDS de benzotiofeno.
Daly (1978) propbs que a HDS do benzotiofeno da etilbenzeno por duas reagdes
paralelas, enquanto Geneste et al. (1980) colocaram que etilbenzeno é formado do com-
posto intermedidrio 1,2-dihidrobenzotiofeno, sendo que o comportamento de benzotio-
fenos metil-substituidos nas posicoes 2 e 3 é o mesmo do benzotiofeno.

Segundo Vrinat (1983), Kilanowski e Gates (1980) usando reator tubular, faixa
de temperatura de 302 a 332°C, pressido de 1 atm e catalisador de Co-Mo/y-Aé;0;
sugeriram a expressdo da taxa de Langmuir-Hinshelwood mostrada na tabela 2.3.2.10.
Esta equacdo indica um mecanismo em que dibenzotiofeno e H,S sdo adsorvidos em

sitio o e H, em outro sitio T. Além disso, a adsor¢do de H, nio € dissociativa.

Tabela 2.3.2,10
Equacao da Taxa de Reacio de HDS de Benzotiofeno
Proposta por Kilanowski e Gates (1980)

2} Hidrodessulfurizacio de benzotiofeno:

. kgro K10 Koy v Por Py
BT,0o ™
(1 + K10 PBr + KHyso Pnzs)(l +Kuy PHZ)

onde: o indice BT € benzotiofeno;
Pyt Puz, Puzs 580 pressdes parciais de benzotiofeno, Hy molecular e HpS;
kpro € a constante cinética;
Karg: Kmso € Kuz, « 580 constantes de adsorgio,

Fonte: Vrinat (1983)

Um mecanismo de HDS do benzotiofeno sugerido por Van Parijs et al. (1986)
para altas pressdes € fase vapor, encontra-se na figura 2.3.2.2. Os autores assumiram que
as reagdes se processam em dois sitios diferentes, a hidrogendlise do benzotiofeno e de
1,2-dihidrobenzotiofeno adsorvido no sitio o e a hidrogenagéo do benzotiofeno no sitio T.
Em ambos 0s casos a etapa determinante € a reagio de superficie entre os reagentes € o
hidrogénio, este ltimo competindo pelos sitios o e T. Além disso, os autores consideram
que a hidrogenagio do benzotiofeno € reversivel e a adsorgio do hidrogénio dissociativa.
As expressoes das taxas de Langmuir-Hinshelwood encontram-se na tabela 2.3.2.11.

Com os experimentos realizados sobre HDS de tiofeno e de benzotiofeno, os
pesquisadores anteriores encontraram que o benzotiofeno € muito mais reativo do que o

tiofeno em todas as faixas de pressdo e temperatura estudadas. Contudo, os autores
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sugerem que esta conclusdo ndo seria necessariamente valida para catalisadores com

maior tamanho de particula, quando as limitagoes difusionais tornam-se importantes.

Figura 2.3.2.2
Mecanismo de HDS do Benzotiofeno Proposto por Van Parijs et al. (1986)(1)

Obs: (1) O mecanismo foi proposto com experimentos realizados com reator tubular em fase vapor, 240 a 300°C,
2 a 30 atm, n-heptano como solvenie ¢ catalisador de Co-Mo/Aé703.

Fonte: Van Parijs et al. (1986)

Tabela 2.3.2.11
Equacoes da Taxa de Reaciio de HDS de Benzotiofeno
Propostas por Van Parijs et al, (1986)

a) Hidrogenélise de benzotiofeno no sitio o

ko Kpo Kp,o P Phy

1
[1 + (KH,o Py, )é + Kiys,0 Prigs / Py + Ko (P + PD)]

TRo = 3

b) Hidrogendlise de 1,2-dihidrobenzotiofeno no sitio o:
kpo Kpo Kno Pp Pu,
y 3
{1 + (KH,o PH;) 2+ Kyp5,0 Pos / Puy + Kpo (P + PD)}
c¢) Hidrogenacio de benzotiofeno no sitio t:

k*B,'c KB,T (PB PH2 - I:'D / KI)

Mo~

Bt = 3
[1+ Kp(Pg + Pp) + Kz P
PARAMETROS
kno =940 x 10% exp (1764 ) Ky = 8,84 x 10° exp (2410 1)
kpo=2,01x 10° exp ("""3 1’%{’1‘) k;g,.s =kpy. Knqx
Kpo = Kpgs = 19,1 (260°C) Kg = Kpy = 2,02 (260°C)
Knuzs,o = 327,7 (260°C) Kgx =269 (260°C)

Ko = 0,395 (260°C)

onde: B, D ¢ E sdo benzotiofeno, 1,2-dihidrobenzotiofeno ¢ etilbenzeno, respectivamente;
K; € a constante de equilibrio da hidrogenagio de benzotiofeno a 1,2-dihidrobenzotiofenc;

kso € kpo sBo constantes cinéticas , mol/(g de catalisador . s);
Kgo, Kizs, o) Kiip - K ¢ Kpg sho constantes de adsorglio, a!m'l;
Kg, -, mol/(g de catalisador . s);

R € constante dos gases ideais, kcal/(kmofK);
Faixa de temperatura: 240-300°C,

Fonte: Van Farijs et al. (1986)
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Dibenzotiofeno

O mecanismo para HDS de dibenzotiofeno proposto por Houalla et al. (1978),
apresentado na figura 2.3.2.3, foi determinado com as condi¢des da tabela 2.3.2.4. As
constantes da taxa de reacdo de pseudo-primeira-ordem indicam que as etapas de
hidrogendlise s3o mais rapidas. A etapa predominante ¢ a dessulfurizacdo direta do
dibenzotiofeno dando bifenil e H,S, com o bifenil sendo em seguida hidrogenado a
ciclohexilbenzeno. Ainda segundo as experiéncias desta equipe de pesquisadores, a
reacdo de interconversdo entre os compostos 1,2,3,4-tetrahidrodibenzotiofeno e
1,2,3,4,10,11-hexahidrodibenzotiofeno ¢ muito répida. Quando grupos metil estdo
presentes nas posi¢des 4 ¢ 6 do dibenzotiofeno, os autores encontraram que a reagdo de

hidrogenoélise primaria € tdo rapida quanto a de hidrogenacéo primdria.

Figura 2.3.2.3
Etapas da Reacio de HDS de Dibenzotiofeno Propostas por Houalla et al. (1978)

S
4,2 % 10°8 2.8 x 103
— Q0
{—_.__.._.—.____
S S

Lenta

Obs.. O mecanismo foi proposto com experimentos realizados com reator {ubular, 300°C, 102 atm, n-hexadecano como
solvente com 0,15% mol de benzotiofeno e catalisador de Co-Mo/fv-AZ,(),, As constantes da taxa da reagio
pseudo-primeira-ordem estdo expressas em m’/(kg catalisador . s ) e foram determinadas a 300°C.

Fonte: Houalla et al. (1980).
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A seletividade para dibenzotiofenos hidrogenados ¢ mais alta quando a con-
centracdo de H,S € maior e também depende da composi¢do do catalisador. Houalla et al.
enconiraram que para uma faixa ampla de conversio (5 a 20 g de catalisador . h /(cm3 de
carga)) a concentracdo de ciclohexilbenzeno era trés vezes maior com catalisador de
Ni-Mo/y-A{,05 do que com Co-Mo/y-A¢,0;, contudo os catalisadores de Ni-W/y-A/4,0,
e Co-Mo/y-Al,0, forneceram concentragdes mais altas de bifenil. O fato do H,S aumen-
tar a taxa de hidrogenac#o direta em relacfo a hidrogendlise direta sugere diferentes graus
de inibi¢do das duas reagBes por H,S, que ¢ adsorvido competitivamente com os
reagentes. Assim, os resultados mostram que poderia existir dois tipos de sitios cataliticos
diferentes para cada tipo de reagfo.

Usando um catalisador de Ni-Mo/y-Af,04, Bhinde (1979) publicou um meca-
nismo de HDS de dibenzotiofeno semelhante ao sugerido por Houalla et al. (1978}, com
as condigdes operacionais que estdo na tabela 2.3.2.4. Bhinde trabalhou com pressiio mais
alta (177 atm) e encontrou que a hidrogenodlise de dibenzotiofeno para dar bifenil era
somente 2,5 vezes mais rapida do que sua hidrogenacfo, o que sugere uma contribuigio
mais alta da etapa de hidrogenag@o para condigoes de mais alta pressédo.

Broderick e Gates (1981) sugeriram um mecanismo semelhante ao de Houalla
et al. e publicaram as equa¢Oes das taxas de Langmuir-Hinshelwood transcritas para a
tabela 2.3.2.12, referentes a hidrogendlise de dibenzotiofeno a bifenil e a hidrogenacéo de
dibenzotiofeno nos demais produtos (1,2,3,4-tetrahidrobenzotiofeno, ciclohexilbenzeno e
1,2,3,4,10,11-hexahidrodibenzotiofeno). No mecanismo proposto por estes autores, que
trabalharam com as condi¢des indicadas na tabela 2.3.2 4, observa-se que foi considerada
como etapa determinante da velocidade, a reag@o superficial entre a molécula de H,
adsorvido em um sitio e o dibenzotiofeno adsorvido em outro sitio. As expressdes
indicam ainda, que o H,S inibe apenas a reagdo de hidrogendlise e que o bifenil ndo é
inibidor em nenhuma das expressdes. Verifica-se que é forte o efeito da inibi¢do do H,S
na reagdo de hidrogenélise nas condi¢bes em que Broderick e Gates trabalharam, por
exemplo para a temperatura de 275°C as constantes de adsor¢do sdo: Kpyp= 11 mB/kmol,

Kip =87 m’/kmol e Kips = 1,8 m’/kmol, assim a constante de adsorgédo do H,S € maior

do que as demais constantes.

Broderick e Gates da mesma forma que Houalla et al., também verificaram
um aumento da seletividade da reagdo de hidrogenagfio em relagfo a hidrogendlise

quando a concentragio de H,S aumenta. Na verdade, devido &s diferencas entre as
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cinéticas das duas reagdes, a seletividade entre a hidrogendlise e hidrogenacdo

(¢

fortemente afetada pela temperatura e concentragfo de H,S.

Tabela 2.3.2.12
Equagdes da Taxa de Reagiio de HDS de Dibenzotiofeno
Propostas por Broderick e Gates (1981)

a) Hidrogendlise de dibenzotiofeno:

r kpr,oKpr,0KH, ,CorCH,
DT,0 =
G+KDT,UCDT +KH2$’ GCH23)2 (1+KH2 ,TCHz)

c¢) Hidrogenagio de dibenzotiofeno:

_k'proK'pr,6K'ny1CprCy,

DT +K'pr,6CoT
PARAMETROS
kpro =7.87x 105 exp (-30,1/RT) Kinso=7.0x 10" exp (5,3/RT)
Kpre = 1,8% 107 exp (4,5/RT) Kpre =Kine =422% 10*exp (-27,7/RT)
Ky = 4.0 x 10° exp (8,4/RT) Kipro= 2,0 exp (14/RT)

onde: DT ¢ dibenzotiofeno;
kprey € K'pry mol/(kg de catalisador.s),
Kprg. Koo, Kiis.s » K'a, ¢ € K'pr, ¢ 5830 constantes de adsorg8o, m’/kmol;
Faixa de temperatura: 275-325°C;

R ¢ constante dos gases ideais, em kcal/{mol.k);
TemK.

Fonte: Broderick e Gates (1981)

Trabalhando com as condigdes operacionais indicadas na tabela 2.3.2.4, Vrinat
e Mourgues (1982) estudaram a cinética de HDS de dibenzotiofeno e sugeriram umé
equacdo de Langmuir-Hinshelwood, considerando que dibenzotiofeno e H»S sdo adsor-
vidos em um sitio e o hidrogénio em outro sitio, de forma nfo dissociativa. A expressdo é
semelhante a encontrada por Broderick e Gates.

Nos experimentos realizados por Kim e Choi (1988) com condi¢Ses da tabela
23 .2L4, foi proposto um mecanismo de HDS de dibenzotiofeno, que consiste inicialmente
em uma etapa de hidrogenolise deste composto dando bifenil, seguida da hidrogenagio de
bifenil originando ciclohexilbenzeno. A equagdio da taxa de Langmuir-Hinshelwood que
melhor ajustou os resultados encontra-se na tabela 2.3.2.13, que traz também os
parametros encontrados pelos pesquisadores. Pela equagdo da taxa, observa-se que a
adsorcio do Hy € dissociativa € ocorre no mesmo sitio do dibenzotiofeno. A inibi¢&o por
H»S foi desprezada, provavelmente devido ao fato dos autores terem trabalhado com

niveis mais baixos de conversfo, o que leva a baixas pressdes parciais de H»S.
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Tabela 2.3.2.13 ,
Equagio da Taxa de Reacdo de HDS de Dibenzotiofeno
Proposta por Kim e Choi (1988)

a) Hidrodessulfurizagio de dibenzotiofeno:

kpo Pp Py,
o= }/ 2
[1 +Kpy Pp + (KH,G Pﬂz) 2}
PARAMETROS
kpo = 1,84 x 10" exp (—36, 4%,1,) Ko =1,60x 102 exp (7’3%3‘)

Kpo = 1,47 x 10™ exp (12097 )

onde: k[ o € constante cinética, gmol/(g catalisador . 5 . atm™)
KD,o ¢ KH, o 540 constantes de adsorgio, atm™

R ¢ constante dos gases ideais em kcal/(mol. K)¢ Tem K

Fonte: Kim e Choi (1988)

Benzonaftotiofeno

Dentre os organo-sulfurados mais pesados, aqueles de maior objeto de estudo
tem sido os benzonaftotiofenos. A figura 2.3.2.4 mostra os mecanismos de reacdo
propostos para os compostos benzo[b]nafto[2,3-d]tiofeno e benzo[b]nafto[1,2-d]tiofeno
por Sapre et al. (1980) e Vrinat (1983), respectivamente.

Em ambos os esquemas, as taxas de hidrogenacio dos reagentes contendo
enxofre sdo compardveis a taxa de hidrogendlise destes compostos. Para o
benzo[b]nafto[2,3-d]tiofeno a velocidade de hidrogenacio € 3 vezes maior do que a
de hidrogendlise quando o produto é 6,11-dihidrobenzolb]nafto[2,3-d]tiofeno e
1,5 vezes maior .quando ¢ 7,8,9,10-tetrahidrobenzo[b]nafto[2,3-d]tiofeno. Para o
benzo|b}nafto[1,2-d]tiofeno a velocidade de hidrogenacio € cerca de 2 vezes maior
do que as de hidrogendlise que formam 6,7-dihidrobenzo[b]nafto[1,2-d]tiofeno e
8,9,10,11-tetrahidro[b]nafto[1,2-d]tiofeno.

E interessante notar que a hidrogenagio de 2-fenilnaftaleno dando 2-feniltetralina é
aproximadamente uma ordem de grandeza mais lenta do que quando o produto é
6-feniltetralina, Outrossim, na hidrogenagio de benzo[b]nafto[1,2-d]tiofeno a reagio

dando 1-feniltetralina é 1,5 vezes mais ripida do que quando o produto € 5-feniltetralina.

57




Figura 2.3.2.4
Etapas das reacdes de HDS de Benzo[b]nafto{2,3-d]tiofeno Propostas por Sapre et al. (1980)
¢ de Nafto]1,2-d]tiofeno Propostas por Levaché (1982)

a) HDS de Benzo{b]nafto[2,3-d]tiofeno":
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Obs.: Em a) O mecanismo foi proposto com experimentos com reator batelada, 300°C, 70 atm, hexadecano como solvente e
catalisador Co-Mo#fy-Af, O,. As constantes da taxa de reagfic pseudo-primeira-ordem estdio expressas em m'/(g de
catalisador . s} e foram determinadas A 300°C.

Em b) O mecanisme foi proposto com experimentos com reator batelada, 250°C, 46 atm e catalisador de Ni-Mo/fy-Ad, ;.

As constantes da taxa de reagfo pseudo-primeira-ordem estdo expressas em m'Ag de catalisador . 5) ¢ foram determinadas a
250°C.

O
e

Fonte: (1) Sapre et al. (1980).
(2) Vrinat (1983).

2.3.3 Cinética das Reacdes de Hidrodesoxigenacio (HDO)

T finami
Nas temperaturas usuais de Hidrorrefino, as reagdes de HDO sfo exotérmicas

e irreversiveis. Apenas as etapas de hidrogenacdo dos compostos organo-oxigenados sdo

reversiveis.

Reatividad
A maioria dos estudos sobre reatividade de compostos organo-oxigenados tem

sido realizada em presenca de outros compostos com heteroatomos (organo-sulfurados e

organo-nitrogenados).




Mecanismos de Reacdo

Grande parte dos estudos desenvolvidos com compostos organo-oxigenados
reportam-se ao fenol e seus derivados, 1-naftol, benzofurano e dibenzofurano. Girgis e
Gates (1991) fornecem algumas destas referéncias transcritas para a tabela 2.3.3.1. As
etapas da reacdo propostas pelos diferentes autores indicam que a remocfo do oxigénio

pode ocorrer tanto via hidrogenagio do anel insaturado como via hidrogenoélise direta.

Tabela 2.3.3.1
Estudos Cinéticos Realizados sobre HDO de Compostos Organo-oxigenados
COMPOSTOS CONDICOES REFERENCIA
Reator batelada, 200-275°C, pressfio parcial de Hy
t-naftol 22- a 4 atm, solvente n-hexadecano, concentragio de Lietal. (1985)%

reagente 0,016 g/#, catalisador de Co-Moty-Af703.

4-metilfenol Reator batelada, 300°C, 50 atm, solvente n-hexadecano, Gevert et al. (1987)"
catalisador de Co-Mo/fy-Af2073.

Reator trickle-bed, 220 a 340°C, 69 atm, concentracfo de
Benzofurano reagente 0,15 mol/2, catalisador de Co-Mo/y-Afy03. Lee ¢ Otlis (1984)™

Reator tubular em fase wvapor, 300 a 400°C, 35 atm, Edeiman et al. (1988)""
catalisador de Ni-Mo/y-Af703.

Reator batelada, 343-376°C, 105 atm, solvente n-dodecano, Krishnamurthy et al. (1981
Dibenzofurano catalisador de Ni-MoAy-Aé703.

Reator continuo em fase vapor, 350 a 390°C, 69 atm,
solvente n-hexadecano, pressiio parcial de reagente 0,24 atm, La Vopa e Satterfield (1987)%
catalisador de Ni-Mo/v-Af203.

Fonte: (1)Girgis e Gates (1991)

1-naftol

Para a HDO de 1-naftol podemos citar os estudos de Li et al. (1985}, que con-
sideram as etapas de reagio da figura 2.3.3.1. Através do esquema apresentado, verifica-
se que 1-naftol poderia ser hidrogenado a 1-tetralona por uma reagio reversivel, em que
provavelmente, segundo os autores, seria formado um composto dihidrointermediario, o
qual sofreria uma interconverséo ceto-enol dando entdo o composto 1-tetralona.

Com os experimentos realizados, os pesquisadores anteriores concluiram
ainda, que poderia ocorrer outras duas etapas iniciais, as quais sfo a formagdo de 5,6,7,8-
tetrahidro-1-naftol pela hidrogenaciio do reagente e remogdo direta de oxigénio dando
naftaleno. Em seguida, ocorreria a formacgdo da tetralina por reagdo reversivel com o
naftaleno ¢ pelas demais reagOes diretas a partir de I-tetralona e 5,6,7,8-tetrahidro-1-
naftol. E finalmente, tetralina seria hidrogenada a cis- e trans-decalina. Produtos ndo

identificados em pequena concentragdo foram considerados como sendo produto de
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craqueamento, a fim de fechar o balango de massa.

Figura 2.3.3.1
Etapas da Reaciio de HDO de 1-Naftol Propostas por Li et al. (1985)

-

1£5x?$i// \\gfif1w4

2,60 x 10-3
OH _ 1,89 x 106

EGID'IEI 1,5% 1076 138x 104 [:::[::j
ey

983 x 1077

4,19 x 1076 6,50 x 10-7
1,40 x 1070 1,16 x 1076

’ N

Obs.: O mecanisme foi proposto para experimentos com reator batelada, 200°C a 275°C, catalisador de Co-Mo#y-AZ,04
As constantes da taxa de reagio pseudo-primeira-ordem estio expressas em m/(kg catalisador . s} ¢ foram
determinadas a 200°C.

o
|

Produtos de
Craqueamento

&

Fonte: Girgis e Gates (1991)

A maior taxa de reacgiio de hidrogenacgdo de naftaleno em comparagiio com a
hidrogenacdo de tetralina encontrada pelas pesquisas de Li er al., estd de acordo com os
trabalhos citados anteriormente sobre HDA de naftaleno (Bhinde, 1979; Sapre e Gates,
1981). Dentre as trés eté:pas iniciais, os autores concluiram que a mais rapida € a reacio

reversivel de formacéo de 1-tetralona.

Benzofurano

Experimentos desenvolvidos por Lee e Ollis (1984) levaram estes estudiosos a
sugerirem um mecanismo para HDO de benzofurano semelhante ao de Edelman et al.
(1988), exceto pelo fato de que neste trabalho ndo foram observados produtos de reagdes
de dealquilagéo.

Edelman et al. (1988) publicaram um trabalho propondo as etapas das reacdes
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que ocorrem na HDO de benzofurano. A figura 2.3.3.2 contém o esquema proposto.
Neste caso, segundo os pesquisadores, os resultados indicam que inicialmente deve
ocorrer a hidrogenagio do anel heteroatomo do reagente seguida da formagio do
2-etilfenol. Este tltimo composto poderia entdo, sofrer hidrogenolise a etilbenzeno. Além
disso, os estudos fizeram uma previsdo da formagio de fenol e tolueno através de

reacdes de dealquilacio.

Figura 2.3.3.2
Etapas da Reacdo de HDO de Benzofurano Propostas por Edelman et al. (1988)

S A
~
o — O L,
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oa >

Obs.: O mecanismo foi proposto para experimentos com reator tubular em fase vapor, 300-400°C, 35 atm, catalisador
de Ni-Mo/y-Af,0;.

Fonte: Girgis ¢ Gates (1991).

Dibenzofurano

Nos experimentos realizados por Krishnamurthy et al. (1981) para HDO de
dibenzofurano, que levaram estes cientistas a sugerirem as etapas de rea¢fio transcritas
para a figura 2.3.3.3, todas as etapas envolvendo hidrogendlise de dibenzofurano foram
mais lentas do que as de hidrogenacgéo.

Na reagfio de dibenzofurano formando difenil, os autores comentam que deve

haver uma etapa intermediaria de formacfo de 2-fenilfenol, que ndo foi identificado. Da

mesma forma, as rea¢des de dibenzofurano dando ciclohexilbenzeno e de dibenzofurano
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formando 6-fenil-1-hexanol, devem ter como etapa intermedidria a formacdo de
2-ciclohexilfenol e 1,2,3,4-tetrahidrodibenzofurano, respectivamente, apesar destes dois

ultimos compostos ndo terem sido detectados.

Figura 2.3.3.3

Etapas da Reaciio de HDO de Dibenzofurano
Propostas por Krishnamurthy et al. (1985)

Produtos

0

42x 1077 Nﬁix 10-6 4,69 x 10-3
4,78 x 10°7 . 931 x 10-6

Produtos Produtos

Obs.: O mecanismo foi propasto para experimentos com reator batetada, 343 a 376°C, 105 atm, n-dodecano como solvente
e catalisador de Ni-Mo/y-A#,0,. As constantes da taxa de reaglo estio expressas em £/{g de catalisador.s) e foram
determinadas a 343°C,

Fonte: Girgis e Gates (1991).

As pesquisas feitas por La Vopa e Satterfield (1987) com HDO de
dibenzofurano nfio identificaram a presenga 6-fenil-1-hexanol. Nas etapas das reagdes
propostas, as quais estdo mostradas na figura 2.3.3.4, foram consideradas as duas etapas

de hidrogenolise direta e de hidrogenagio seguida da hidrogenolise,
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Figura 2.3.34

Etapas da Reacdo de HDO de Dibenzofurano
Propostas por La Vopa e Satterfield (1985)
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Obs.: O mecanismo foi proposto para experimentos com reator tubular em fase vapor, 350 a 390°C, 69 atm n-hexadecano
como solvente ¢ catalisador Ni-Mofy-A£,0;.

Fonte: Girgis e Gates (1991).

2.3.4 Cinética das Reacdes de Hidrodesnitrogenacio (HDN)

T finAmi

Na HDN de compostos organo-nitrogenados a grande maioria dos pesqui-
sadores concorda que a hidrogenacio do anel deve ocorrer antes da remocdo do
nitrogénio, principalmente quando se utiliza catalisador Ni-Mo/A¢,0,. Esta caracteristica
das reagOes de HDN implica que a posigdo do equilibrio da reagdo de hidrogenacdo pode
afetar a taxa de remocéo de nitrogénio, assim um equilibrio de hidrogenagdo desfavoravel

resultaria em mais baixas quantidades de compostos nitrogenados hidrogenados que
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sofreriam hidrogenélise. Desta forma, deve-se usar pressdes parciais de hidrogénio mais

elevadas para se obter taxas mais altas de HDN.

Reatividad

As aminas alifaticas ciclicas ou de cadeia aberta sdo rapidamente hidrodes-
nitrogenadas e por isso normalmente ndo sdo objeto de estudo. As aminas aromaticas, tais
como a anilina, seriam menos reativas do que as aminas alifaticas e mais reativas do que
os organo-nitrogenados de carater aromatico contendo o heterodtomo no anel.

Bhinde (1979) publicou um trabalho sobre reatividade de compostos de
quinolinas dimetil-substituidas, contendo as constantes das taxas de reagdo pseudo-
primeira-ordem. Os valores das constantes indicam que os efeitos estéricos sdo
equivalentes, sugerindo que a adsor¢do através das ligaces m do anel aromatico € mais
provavel do que através do dtomo de nitrogénio, ou que pelo menos as probabilidades de

adsor¢do sdo iguais. Os resultados estdo na tabela 2.3.4.1.

Tabela 2.3.4.1
Reatividades de Compostos Quinolinas Dimetil Substituidos
Determinadas por Bhinde (1979)

CONSTANTE DA TAXA DE REACAC
COMPOSTO ESTRUTURA PSEUDO-PRIMEIRA-ORDEM
(¢/(g DE CATALISADOR . 5))

Quilonina 3,81 x 10-5

4@
4
N
Y
2 6-dimetilquinolina m 3% 10°5
y
N
SO PN
/

2,7-dimetilquinolina 2 x 10-3

2,8-dimetilquinolina | 3% 10°5

= =%
T 2

N

Obs.: As constantes da taxa de reaclo pseudo-primeira-ordem foram determinada com reator batelada, 350°C, 34 atm,
catalisador Ni-Mo/y-A#703 e n-hexadecano como solvente.

Fonte: Girgis e Gates (1991).

64



Estudos de reatividade de varios compostos organo-nitrogenados heteroci-

clicos foram feitos por Mathur et al. (1982) ¢ se encontram na tabela 2.3.4.2. Os

resultados mostram que as reatividades sfio similares, pelo menos nas condi¢des dos

testes também apresentadas na tabela 2.3.4.2. Portanto, existe indica¢do de que os efeitos

estéricos envolvidos no rompimento da ligacfio sfio semelhantes para os nitrogenados

estudados.

Tabela 2.3.4.2
Reatividades de Compostos Organo-nitrogenados Determinadas por Mathur et al. (1982)
CONCENTRACAO CONSTANTE DA TAXA
COMPOSTO ESTRUTURA NA DE REACAO PSEUDO-
ALIMENTACAO -PRIMEIRA-ORDEM
(% p) ((g DE CATALISADOR . 5))
S
Quinolina y 1,0 9,39 x 10-4
N
— I =y
Acridina ~ P 0,54 6,56 x 104
N
oy

benzo[clacridina 0,47 -4

[c] A 572x10

N
o =~ =y N
benzo[ajacridina | 0,42 4,03 x 104
X YV a
N

dibenzo[c,h]-acridina 0,41 1,41 x 1073
Obs.: As constantes da taxa de reago pseudo-primeira-ordem foram determinadas com reator batelada, 376°C, 136atm, de

catalisador Ni-Mo/y-A£203 ¢ 6leo parafinico como solvente.

Mecanismo de Reac

Fonte: Girgis e Gates (1991).

Nos trabalhos publicados sobre as etapas das reagdes envolvidas na HDN de

compostos organo-nitrogenados aromaticos heterociclicos, existe uma concordincia no
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sentido de que a remog¢do do nitrogénio envolve a etapa hidrogenacio do anel contendo
este heterodtomo, antes de ocorrer a hidrogendlise da ligacdo carbono-nitrogénio,
principalmente quando se trabalha com catalisador de Ni-Mo/y-Af>03. A hidrogenagéo
do anel heterociclico € necesséria para reduzir a energia de ligagio entre o nitrogénio e o
carbono e, assim, permitir mais facilmente a quebra da ligagdo entre estes dtomos.
Streitwieser e Heathcock (1976) determinaram as energias da dupla ligagio
e da ligagdo simples entre N e C, as quais sdo 147 e 73 kcal/mol respectivamente. A
dupla ligagio tem praticamente o dobro da energia da ligacio simples, o que
explica o mecanismo mais comum de reagfo descrito anteriormente. No caso de

compostos de aminas alifiticas o mecanismo de HDN ¢ por hidrogendlise direta e,
portanto, de menor consumo de hidrogénio.

A tabela 2.3.4.3 traz um resumo das principais fontes de referéncias sobre

HDN de organo-nitrogenados, vérias delas citadas nas revisdes bibliograficas de Ho

(1988) e Girgis e Gates (1991).

Tabela 2.3.4.3
Estudos Cinéticos Realizados sobre HDN de Compostos Organo-nitrogenados
COMPOSTOS CONDICOES REFERENCIA
Reator continuo em fase vapor, 316°C, 51 a 102 atm, pressdo McIlvri?d
parcial da piperidina 0,01 2 0,6 atm, catalisador de Ni-Mo/-A2203 RE
Piridina Reator continuo em fase vapor, 310°C, 12 a 99 atm, pressfio parcial
da piperidina 0,3-0,6 atm, pressdo parcial de HaS 0,05 a 0,3 atm, Hanlon (1987}
catalisador de Ni-Mo/y-A£203.
Reator batelada, 0,1 a 1% p quinolina em dleo parafinico leve, Shih et al.
300-375°C, 21-136 atm, catalisador de Ni-Mo/y-A¢03. 1977y
Reator trickle-bed, dleo parafinico leve como solvente com 1 a 5%, { Satterficld czYang
Quinolina 350-390°C, 69 atm, catalisador de Ni-Mo/y-Af203.. (1984)"
Reator trickle-bed oleo parafinico leve como solvente com 2 a | Miller e Hineman
13%p de quinolina, 330 e 375°C, 69 atm, catalisador de (1984)“)
Co-Mo/y-Af203 e Co-Mo/ USY-Af203.
Reator batelada, solvente n-hexadecano com 0,47-0,57% p de Gioia e Lee
quinolina, 350°C, 10-150 atm, catalisador de Ni-Mo/y-Af703. (1986}
Reator batelada, 317-365°C, 54-172 atm, dleo leve como solvente Zawadski et al,
Acridina com 0,5-1,0%p de acridina, catalisador de Ni-Mo/y-A¢203. (1982)"
7.8-benzoquinolina Reator batelada, 340°C, 70 atm, solvente n-decano com 0,1 mol/¢ Moreau et al.
de reagente, catalisador de Ni-Mo/y-A£203. (1988)
Reator batelada, 340°C, 70 atm, solvente n-decano com 0,1 mol/f Moreau et al.
de reagente, catalisador de Ni-Mo/y-Aéy03. (1988)
5,6-benzoguinolina Reator batelada, 330°C, 79-171 atm, solvente n-dodecano com Shabtai et al.
0,03 mol/£ de reagente, catalisadores de Co-Mo/y-Af703 (3¢ 6% p (1989}
de Co) Co-Mo em A£203 fluorado e Ni-Mofy-Al203.
Indol Reator batelada, 350°C, 34 atm, solvente n-hexadecano com 0.5%p | Rhinde (1979)
de indol, catalisador de Ni-Mo/y-Af203.
continua...
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...continuagio

Reator batelada, 350°C, 68 atm, solvente n-hexadecano com Stern (]979)“’
0,06-0,12 mol/f de indol, catalisadores de Ni-Mo/y-Af303
Indol ¢ Co-Mo/y-A£203.

Reator batelada, 250-350°C, 34-70 atm, solvente n-decano ou Olivé et at.
n-dodecano, catalisadores de Ni-Mofy-Af203, Co-Mo/y-Af203 e (1985)®
Ni-W/y-Al203.

Reator Trickle-bed, 250-350°C, 69 atm, 0,001-0,0075 mol/¢ de | Odebunmi e Ollis

indol, catalisador de Co-Mofy-Afp03. (1983)“)
Anilina e o-etilanilina Reator batelada, 320 e 350°C, 34 atm, solvente n-hexadecano com Mathur et al.

1%p de reagente, catalisador de Ni-Mo/y-Af203. (1982)"
N-etilanilina, difenilamina, | Reator batelada, 350°C, 59 atm, solvente n-decano, catalisador de Finiels et al.
diciclohexilamina, n-fenilciclo- | Ni-W/hy-Afp03. {1986)(”

hextlamina, 3-metildifenilamina

Fonte: (1) Girgis e Gates (1991).
(2) Ho (1988).

Piridina

Nos experimentos realizados por Mcllvried (1971) usando piridina e piperidina
como reagentes (com condi¢des operacionais mostradas na tabela 2.3.4.3), o autor
propds as expressdes das taxas indicadas na tabela 2.3.4.4. Na equacdo de HDN da
piperidina observamos que a taxa diminui com o aumento da concentra¢io da piperidina
na alimentag@o. Para a taxa de hidrogenagio da piridina, o autor considerou o NH3 como
0 tUnico inibidor da reagdo. Como a piperidina ndo foi considerada como composto
inibidor na reagdo de hidrogenagio da piridina, € provdvel que as duas reagdes ocorram

em sitios diferentes nas condi¢des utilizadas.

Tabela 2.3.4.4
Equagdes da Taxa de Reacfio de Hidrogenaciio de Piridina e HDN
de Piperidina Propostas por Mcllivried (1971)

a) Hidrogenag#o de Piridina:

k' PPI
1+ Knn; Pnpg

Tpp =
b)Hidrodesnitrogenagfio de Piperidina:

kPpg

r = —_—
PE T K ppg,

PARAMETROS
K'ygs = 150 atm™ a316°C

K =23 atm™ a316°C

onde Pp; ¢ Ppp sd0 piridina e piperiding respectivamente.
Ppg, ¢ pressdo parcial inicial da piperidina.

Fonte: Girgis e Gates (1991).
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Hanlon (1987) trabalhando com condi¢Ges similares a anterior, como indicado
na tabela 2.3.4.3, sugeriu uma expressdo de Langmuir-Hinshelwood para as reagdes da
figura 2.3.4.1, que leva em conta a adsorgdo de todos os compostos nitrogenados
(piridina, piperidina, n-pentilamina e NH,). Hanlon considerou que o H,S néo € inibidor
da reacfio de hidrogenagdo da piridina, mas afeta a hidrogenolise da piperidina.
Mantendo a pressdo parcial de hidrogénio constante, a taxa de hidrogendlise da
piperidina dobra quando a pressdo parcial de H,S diminui por um fator de 6. O
efeito da pressdo parcial de hidrogénio foi também estudado nos dois casos. Hanlon
concluiu que a hidrogenagdo da piridina aumenta linearmente com o aumento da pressdo
parcial de H,, porém a hidrogenolise da piperidina diminui com o aumento desta mesma

pressdo parcial.

Figura 2,.3.4.1
Etapas da Reacdio de HDN de Piridina Propostas por Hanlon (1987)

N NH
|/ e A 2 S
N +

NH;

N
H
+
Lenta [ /\/’\/NHZ

)

N\\/\\/\\

Obs.: O mecanismo foi proposto para experimentos realizados com reator tubular em fase vapor, 310°C, 12 a

99 atm, pressdo parcial da piperidina 0,3 a 0,6 atm, press3o parcial de H,5 de 0,05-0,33 atm, catalisador de
Ni-Mofy-A£203.

Fonte: Hanlon (1987).

Ouinolin

Para a HDN de quinolina, Shik et al. (1977) assumindo dois tipos de sitios, um
catalisando a hidrogenagdo e outro a hidrogendlise, propé‘)s uma expressdo da taxa de
reacdo para a hidrogenacgo ¢ outra para a hidrogenolise (ver tabela 2.3.4.5). Os estudos
levaram em conta a inibigio por hidrogénio e consideram que todas as espécies contendo

nitrogénio, incluindo amoénia, possuem o mesmo pardmetro de adsorgio.
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Tabela 2.3.4.5 ‘
Equagdes da Taxa de Reagdo de HDN de Quinolina
Propostas por Shih et al. (1977)

a) Reagdes de hidrogenacio:

: ki; Pyy3 C;
rjj=kijCi= i 2 )
(1 * KHz PHQ_ +Kn CNO)
b) Reagdes de hidrogendlise:
. ky; Pyl C;
rijﬂkijcim 4 2 71 5
(} + KH2 PH2 + KN CNO)
PARAMETROS
Hidrogenagio Hidrogendlise
Ky = 0,05 atm”’ (342°C) Ky = 0,05 atm™  (342°C)
Ky = 6,4 x 10° g de dleo/mol (342°C) Kn=64x 10° g de dleo/mol (342°C)
N g

onde: n=1 para hidrogendlise de 1,2,3,4-tetrahidroquinolina
n = () para hidrogendlise de decahidroquinolina
subindice ij indica componente i na reagdo j.

Fonte: Girgis e Gates (1991).

Satterfield e Yang (1984) propuseram um mecanismo para a HDN de
quinolina, que concorda com a maioria das investigacOes realizadas sobre o assunto, A
figura 2.3.4.2 mostra as etapas das reacOes envolvidas neste estudo. Pode-se observar que
ocorrerd inicialmente uma hidrogenacdo de um ou ambos os anéis do composto. A
hidrogenac¢fo da quinolina dando 1,2,3,4-tetrahidroquinolina é muito mais rapida do que
dando 5,6,7,8-tetrahidroquinolina, pois a densidade de elétrons do anel com o
heterodtomo € maior e por isso deve ser preferencialmente hidrogenado. Este
comportamento ja era esperado, pois a hidrogenacéo da piridina ¢ muito mais rapida do
que a hidrogenacdo de benzeno. A etapa seguinte ¢ a hidrogeﬁélise dos compostos
intermediarios de quinolinas hidrogenadas.

Os autores anteriores encontraram que a hidrogenagdo de quinolina a
1,2,3,4-tetrahidroquinolina ¢ muito mais répida do que a rea¢do de hidrogenodlise de
1,2,3,4-tetrahidroquinolina para dar o-propilanilina, ao passo que esta Gltima reagfo ¢
mais lenta do que a hidrogenagdo de 1,2,3,4-tetrahidroquinolina dando decahidroqui-
nolina. A lenta hidrogendlise de 1,2,34-tetrahidroquinolina pode estar associada a
interagdo por ressondncia entre o anel benzénico e o par de elétrons do nitrogénio.

Ainda de acordo com este ultimo trabalho, a velocidade de hidrogenagio de

quinolina quando o produto € 1,2,3,4-tetrahidroquinolina é maior do que quando o produ-
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to ¢ 5,6,7,8-tetrahidroquinolina. Neste caso, 0 comportamento € semelhante ao da
hidrogenacgo de naftaleno que € mais rapida do que a hidrogenag&o de tetralina. Segundo
o esquema das reacdes apresentado, a maior parte da remocdo de N ocotre via

decahidroquinolina.

Figura 2.3.4.2
Etapas da Reacfio de HDN de Quinolina Propostas por Satterfield e Yang (1984)

= - -
2N

N

H

NH,

4.4 x 106 ]2){10'7 1,1x 100 stlo-8 [2,%10—6

| = 4,4%10°8 9,7x 1077

Y «— O

N 8,9 x 10-7 N NH,
H
Répida
@/\/
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|
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Obs.: O mecanismo foi proposto para experimentos com reator trickle bed, 350 a 390°C, 69 atm, catalisador de
Ni-Mo/y-AZ,0,. As constantes da taxa de pseudo-primeira-ordem estio em mol/{g de catalisador.s) e
foram determinadas a 375°C.

{

Fonte: Girgis e Gates (1991).

Satterfield e Yang (1984) determinaram a expressdo da taxa de Langmuir-

Hinshelwood para cada uma das reagdes de hidrogenacdo e hidrogenodlise, de cada
composto organo-nitrogenado do mecanismo indicado anteriormente. Estes pesquisadores

sugeriram uma cinética supondo o mesmo sitio de adsor¢fio para os dois tipos de reagdes.
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Os resultados estfio na tabela 2.3.4.6, onde através dos quais pode-se observar que o
termo unitario no denominador da equagio da taxa de reagdo foi desprezado.

Os autores anteriores consideram que todos os compostos organo-nitrogenados
sdo adsorvidos. Os compostos quinolina, 1,2,34-tetrahidroquinolina, 5,6,7,8-
tetrahidroquinolina e B-propilquinolina tem a mesma constante de adsorgdo, tendo estes
sido agrupados em aminas aromaticas. Os estudos indicam a influéncia da presenga de
H,S na hidrogenac¢do e na hidrogendlise, as reacdes de hidrogenagdo sfo ligeiramente
inibidas por H,S, em contraste, a hidrogenolise aumenta com o aumento da concentragio
de H,S . Na equagdo da tabela 2.3.4.6 esta influéncia nfo foi considerada e apenas um

tipo de sitio foi assumido no modelo cinético apresentado.

Tabela 2.3.4.6
Equacies da Taxa de Rea¢do de HDN de Quinolina
Propostas por Satterfield e Yang (1984)

a) Hidrodesnitrogenag¢do de Quinolina:

kij Ki Ci
KaaCas + KgaCloa +KACp

rij =

Kga /Kap = 2
Pardmetros: independente da temperatura

KA/ KAA = 0,7

il

onde: A, SA e AA sio amdnia, decahidroquinolina e aminas arométicas {quinolina, 1,2.3,4-tetrahidroguinolina,
5,6,7,8-tetrahidroquinolina e «-propilanilina). :
Ka. Ksa © Kyu s#o constantes de adsorgfo.
O subindice ij indica composto i na reagdo j.

Fontes: Girgis e Gates (1991).

Na expressdo global para a taxa de HDN de quinolina proposta por Miller e

Hineman (1984) os autores sugeriram que os compostos de quinolina e seus hidrogenados

(1,2,3,4-tetrahidroguinolina e decahidroquinolina) t€m o mesmo pardmetro de adsorgao.

A inibigio pela presenca de NH; ¢é negligenciada nesta expressdo mostrada na
tabela 2.3.4.7.

No trabalho desenvolvido por Gioia e Lee (1986), estes autdres sugeriram um

mecanismo para HDN de quinolina, que difere daquele proposto por Satterfield e Yang

(figura 2.3.4.2), basicamente por prever a formagfo de hidrocarbonetos leves (LH) a
partir de propilciclohexeno (PCE) em todas as pressdes de estudo e de propilbenzeno

(PB) em pressdes entre 10 e 31 atm, como indicado na figura 2.3.4.3. A partir de 31 atm,
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a reagfio reversivel entre propilbenzeno (PB)} e n-propilciclohexano (n-PCH) se torna
relevante, enquanto que a decomposicdo de propilbenzeno (PB) em hidrocarcobenetos
leves (LH) se torna insignificante, por outro lado a decomposi¢@o de propilciclohexeno
(PCE) em hidrocarbonetos leves (LH) ainda persiste até 100 atm, quando entfio cessa esta
ultima rea¢do. Acima da pressio de 66 atm a reagdo de dehidrogenacdo de
5,6,7,8-tetrahidroquinolina (3STHQ) a quinolina torpa-se desprezivel, enquanto que a
partir de 78 atm tem inicio a rea¢fio de conversdo de propilciclohexeno (PCE) em
n-propilciclohexano (n-PCH).

Em altas pressdes as reagGes de dehidrogenagiio sdo inibidas e quinolina
desaparece quase que instantAneamente. Nio existem evidéncias da reagdo de formagio
de propilbenzeno a partir de 1,2,3,4-tetrahidroquinolina (1THQ), mas este composto
foi considerado para melhorar o ajuste do dados. Gioia e Lee propuseram
expressOes da taxa para as diversas reagles deste mecanismo que foram transcritas
para a tabela 2.3.4.8. O mecanismo prevé que o hidrogénio e os compostos nitrogenados,
sdo adsorvidos em sitios diferentes. Dentre os organo-nitrogenados, quinolina (Q) e

1,2,3,4-tetrahidroquinolina (1THQ) sdo adsorvidos preferencialmente.

Tabela 2.3.4.7
Equacio da Taxa para HDN de Quinolina
Proposta por Miller e Hineman (1984)

a) Hidrodesnitrogenagio de Quinolina:
’ kCN

r= 1+KNCN

PARAMETROS

Kn=8"7x 104 g de solugio/mol (330°C)

KN = 2,0 x 104 g de solugdo/mol (375°C)

onde: N ¢ quinolina
k ¢ constante cinética
Ky, ¢é constante de adsorgo, g de solugio/mol

Fonte: Girgis e Gates (1991).
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' Figura 2.3.4.3
Etapas da Reacfio de HDN de Quinolina Propostas por Gioia ¢ Lee (1986)
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Fonte: Gioia e Lee (1956).

Tabela 2.3.4.8
Equacdes da Taxa de Reagédo para o Mecanismo de HDN de Quinolina
Propostas por Gioia ¢ Lee (1986)

a) Hidrodesnitrogenagdo de Quinolina:
k;; C; PIY,

(I +Ki6 C+ Koo CZ)(l +Ky, . Py, )“

ry=kyCi=

PARAMETROS

K=K, = 10° g de solugao/mol (350°C)
1

onde: 1 e 2 sio quinolina e 1,2,3 4-tetrahidroquinolina, respectivamente ;
o subindice ij indica o composto i na reagéio j;
K g » Kz €Kiypr 8o constantes de adsorglio; ‘
m = ( para reago de dehidrogenagdio (n=1 ou 2 dependendo do coeficiente estequimétrico do H, envolvide
na reagio);
m= n = coeficiente estequiométrico de Hy na reagio de hidrogenacio;
m = n = {} para hidrogenélise de ITHQ com formagio de PCE e PB e de DH(Q an-PCH;
m =n =1 para hidrogendlise de OPA a PB.

Fonte: Gioia e Lee (1986).
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Acridina

Sendo o composto acridina pouco pesquisado dentre os organo-nitrogenados,
sera citado apenas o trabalho realizado por Zawadski et al. (1982) com as condigdes
indicadas na tabela 2.3.4.3. Neste estudo, os autores sugeriram um mecanismo
para a HDN de acridina, que € transcrito para a figura 2.3.4.4. Observa-se que o produto
de hidrogenagdo 9,10-dihidroacridina ¢ formado mais rapidamente do que o
1,2,3 4-tetratridroacridina, provavelmente devido ao fato de que 2 mais alta densidade
de elétrons no anel contendo o heterodtomo da acridina favorece a hidrogenagéo
preferencialmente. A etapa de hidrogendlise tem velocidade de reagdo mais baixa do que
as etapas de hidrogenagfo. Acredita-se ainda, que os efeitos estéricos sejam mais fortes
na HDN da acridina do que na HDN da quinolina, o que torna a reacdo de hidrogendlise
mais lenta.

O estudo de Zawadski et al. engloba uma anélise do efeito da presséo
parcial de H, nas reagdes de HDN. Eles observaram que a taxa de reag@io global de
HDN aumenta com o aumento da pressfio parcial de H,, tendendo para um limite a
altas pressdes, ou seja, a extensdo deste aumento diminui quando a pressdo
parcial de hidrogénio torna-se mais alta. Exemplificando, a taxa de HDN aumenta
em cerca de 6 vezes, quando a pressdo parcial de H, passa de 60 para 100 atm ¢ fica

1,3 vezes maior na pressdo parcial de 170 atm em relagfio a pressdo de 100 atm.

B inoli

Moreau et al (1988) estudaram a HDN de 7,5-benzoquinolina e
5,6-benzoquinolina nas condi¢des indicadas na tabela 2.3.4.3. A velocidade de reagfo
da hidrogena¢do do anel contendo N foi similar nos dois casos, mas ¢ muito mais baixa
do que a da hidrogenagdo do anel de N da quinolina. A figura 2.3.4.5 mostra o
mecanismo proposto por Moreau et al. para HDN de 7,5-benzoquinolina. A reagio de
hidrogenagio € a etapa priméria, formando os trés produtos de hidrogenag¢do indicados na

figura. Destes trés produtos, o predominante ¢ o de hidrogenagdo do anel piridinico.
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Figura 2.3.4.4
Etapas da Reacio de HDN de Acridina Propostas por Zawadsk: et al. (1982)

7z V7 7
N N N
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H H
0,0190 J 0,0440 l
@\Q 0,127 Hidrocarbonetos
+ NH,
NH,

Obs.: O mecanismo fol proposto para experimentos com reator batelada, 367°C, 137 atm ¢ ¢leo contendo 0,5% P
de acridina ¢ catalisador de Ni-Mo/A£,0;. As taxas de reaglio pseudo-primeira-ordem esto expressas em
g de éleo/(g de catatisador.s) e foram determinadas a 367°C.

Fonte: Girgis e Gates (1991).

Figura 2.3.4.5

Etapas da Reacio de HDN de 7,5-Benzoquinolina
Propostas por Moreau et al. (1988)

8/7 - (N <

18 lenta /

rapida
r—————

Obs.: Os valores relativos da taxa de reagdo foram determinadas a 340°C,

Fonte: Girgis e Gates (1991).
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No mecanismo sugerido por Shabtai ei al (1989) para HDN de
5,6-benzoquinolina, somente o 1,2,3,4-tetrahidro-5,6-benzoquinolina (1TH5BQ) ¢
formado como produto intermedidrio de hidrogenacdo, através de uma reagiio muito
rapida como indicado na figura 2.3.4.6.

O composto ITH5BQ pode ser hidrogenado a 1,2,3,4,7,8,9,10-o¢tohidro-5,6.-
benzoquinolina (10T5BQ) ou hidrodesnitrogenado a 1-propilnaftaleno (1PN), sendo esta
Ultima reacdio mais lenta do que a anterior, devido a estabilidade por ressonincia do
ITH5BQ. O composto 10T5BQ poderia sofrer hidrogena¢do a perhidro-5,6-
benzoquinolina (PH5BQ) ou hidrogenodlise a I-propil-1,2,3,4-tetrahidronaftaleno
(1P1THN), de acordo com o mecanismo proposto.

Através da figura 2.3.4.6 observa-se éinda, que nenhum composto de anilina
foi identificado nos experimentos. E muito lenta a reagio de hidrogenolise de PH5BQ a
I-propildecalina (1PD), por isso a constante da taxa ndo foi determinada.

Shabtai et al. estudaram o efeito de diferentes graus de sulfetagdo na ativagdo
da catalisador de Co-Mo/y-Af,0;, variando a concentra¢io de CS, na faixa de 0 a
0,27 g/100 em’ de solugdo. Estes pesquisadores observaram que o aumento da
concentrag@o de CS, resulta em um aumento linear da taxa de hidrogenodlise de 10T5BQ
a 1P1THN, porém diminui as taxas das rea¢des de hidrogenacio dg ITH5BQ a 1OT5BQ,
de 10TSBQ aPH5SBQ e de IPITHN a 1PD.

Indol

Dentro do grupo dos compostos organo-nitrogenados n#o-basicos, o mais
pesquisado € o indol. Bhinde (1979) prop6s um mecanismo que implica em uma
rapida hidrogenacdo preferencial do anel contendo o nitrogénio, como mostrado na
figura 2.3.4.7, j& que nenhum composto derivado da hidrogenacgio do anel benzénico foi
identificado. Neste caso, os autores assumiram a formagdo de hidrocarbonetos de alto
peso molecular a partir do indol, para permitir o fechamento do balango de massa.

Stern (1979) e Olivé et al. (1985) sugeriram um mecanismo semelhante ao de
Bhinde, exceto pelo fato de que a hidrodesnitrogenagio ocorre apenas via o-etilanilina.
Nestas duas investigagdes etilbenzeno e etilciclohexano foram formados a partir de

o.gtilanilina, porém etilbenzeno foi encontrado em muito mais baixa concentracio. Stern
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detectou a presenca de etilciclohexenos, que nfo foram encontrados por Olivé er al..
Os pesquisadores consideraram a reversibilidade entre indol e indolina. O equilibrio desta

ultima reagéio também foi observado por Odebunni e Ollis (1983).

Figura 2.3.4.6
Etapas da Reacdo de HDN de 5,6-Benzoquinolina
Propostas por Shabtai et al. (1989)
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Obs.: O mecanismo foi proposto para expcnmemos com reator batelada 330°C, 171 atm ¢ catalisador de Co-Mo/y-Af501.
As taxas de reagfo estioem m /(kg de catalisador.s) € foram determinadas a 330°C.

Fonte: Shabtai et al. (1989).
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Figura 2.3.4.7
Etapas da Reaciio de HDN de Indel Propostas por Bhinde (1979)
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Obs.: As taxas de reagfio estio expressas em £/(g de catalisador.s) e foram determinadas a 350°C.

Fonte: Girgis e Gates (1991).

i Derivad

As pesquisas realizadas sobre HDN de anilina indicam que o mecanismo pode ‘
ser via hidrogenolise direta ou via formacgdo de compostos hidrogenados intermediarios.
O aspecto que parece interferir € a concentragdo de hidrogénio.

Mathur et al. (1982) examinaram a HDN de vérios derivados da anilina. Os
produtos de hidrogendlise de o-etilanilina e difenilanilina sdo respectivamente os
insaturados etilbenzeno e (benzeno + anilina). Desta forma, os resultados indicam que
nfo é necessaria a hidrogenagdo do anel para remocfo do nitrogénio. Entretanto, os
autores sugeriram que a formagdo de produtos aromaticos ndo ocorre da hidrogenodlise da
ligagdo C-N, mas que no lugar disso um intermedidrio dihidro ¢ formado da anilina, da
maneira mostrada na figura 2.3.4.8. A formagdo deste dltimo provavelmente destroi a
interagdo por ressondncia do aromatico com o par de elétrons do atomo de nitrogénio,
enfraquecendo a ligagiio C-N.

Finiels et al. (1986), estudando a HDN de alguns derivados de anilina, tiraram
conclusGes diversas as dos autores citados anteriormente. No caso das pesquisas com
difenilanilina, por exemplo, 0s produtos obtidos foram: anilina, benzeno, ciclohekeno, n-
fenilciclohexilamina e ciclohexano. A concentracdo de benzeno foi significativamente
menor do que a de anilina mesmo para tempos de reacdo mais curtos, assim € provavel
que ndo tenha ocorrido preferencialmente uma hidrogenolise direta, mas ao inveés disso

uma concorréncia entre a hidrogenolise e a hidrogenacfo de difenilanilina.
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Figura 2.3.4.8
Etapas da Reacido de HDN de Anilina
Propostas por Mathur et al. (1982)

a) Etapas de reagio:
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b) Mecanismo proposto:
— H ] + NH,
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NHZ Cat + Ht +
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Obs.: As constantes da taxa de reagdo pseudo-primeira-ordem estdo expressas em £/{g de catalisador.s) e foram determinadas
a 350°C.

Fonte: Mathur et al. (1982).

2.3.5 Cinética das Reacdes de Hidrogenacido de Aromaticos (HDA)

Termodindmica

As reagdes de hidrogenag#o de hidrocarbonetos aromaticos sdo reversiveis em
condigdes usuais de Hidrorrefino. A conversdo de equilibrio depende da temperatura e da
pressdo parcial de Hy. Sendo estas reagdes exotérmicas, 0 aumento da temperatura resulta
em conversdes de equilibrio mais baixas. Por outro lado, o aumento da pressdo parcial de
Hj favorece ao aumento da conversio de equilibrio.

O equilibrio da reagfio de hidrogenagfio de aromaticos é tdo mais deslocada no
sentido dos reagentes quanto mais condensada for a molécula. Para a pressdo parcial de
Hp de 100 atm e temperatura de 4259C, a conversdo de equilibrio do fenantreno é de
aproximadamente 0,29, a do naftaleno fica em torno de 0,90 e de benzeno é 0,98. Nas
mesmas condigdes de temperatura e pressdo indicadas anteriormente, o composto tolueno

possui conversdo de equilibrio de cerca de 0,95, o valor para o paraxileno € de 0,73 e para
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o mesitileno € 0,60. Desta maneira, pode-se observar que a presenca de grupos metii-
substituidos diminui a conversfo de equilibrio, devido aos impedimentos estéricos
gerados por estes grupos.

Uma comparacgfo entre os arométicos com € sem atomo de nitrogénio, leva a
conclus@io de que a presenca deste heterodtomo diminui a conversdo de equilibrio da
reagdo de hidrogenagio. Para a pressio de 100 atm e temperatura de 425°C, a conversio
do benzeno € aproximadamente trés vezes maior do que a da piridina.

Existem poucos dados termodindmicos para hidrogenagfio de aromaticos em
sistema gasoso e muito mais escassos sdo 0s disponiveis para sistema liquido. Girgis ¢
Gates (1991) citam referéncias que trazem alguns valores experimentais e outros

estimados por métodos empiricos.

Reatividade

A maioria dos dados quantitativos publicados sobre a reatividade de
aromaticos a hidrogenacao, é referente as reagdes destes hidrocarbonetos individuais com
hidrogénio. Como poucos trabalhos se reportam a mistura de hidrocarbonetos, isto mostra
que os efeitos de inibicdo tem .sido desprezados, de acordo com as observagdes
apresentadas pela revisdo bibliografica de Girgis e Gates (1991).

Sapre e Gates (1981) publicaram as constantes das taxas de reagdo pseudo-
primeira-ordem para hidrogenacio de benzeno, bifenil, naftaleno e 2-fenilnaftaleno a
325°C e 75 atm, em catalisador de Co-Mo/y-Af,0;, as quais sfo 2,8 x 10h6, 3,00 x 10-6,
5,78 x 10-5 e 7,04 x 10"5 m3/(kg de catalisador . s), respectivamente. Baseado nestes
resultados, observa-se que o naftaleno e os compostos de naftaleno substituidos sdo uma
ordem de grandeza mais reativos do que o benzeno e os compostos de benzeno
substituidos. Além disso, de acordo com o trabalho de Lapinas et al. (1991), a
hidrogenacdo do anel de naftaleno do fluorantreno € uma ordem de grandeza mais rapida
do que a hidrogenagdo do anel de benzeno do fluoreno.

Os resultados de pesquisas realizadas (Sapre e Gates, 1981, Aubert et al.,
1988) demonstraram que € fraco o efeito da substitui¢cdo de hidrocarbonetos alquil e fenil

no anel aromatico sobre a reatividade dos aromaticos.
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M . le Reac

A tabela 2.3.5.1 contém referéncias de estudos sobre mecanismos e cinéticas
de hidrogenagfo de hidrocarbonetos arométicos efetuados por diversos pesquisadores,
muitos dos quais citados pela revisdo bibliografica de Girgis e Gates (1991). Os
compostos aromaticos estdo divididos em: monoaromaticos; aromaticos com dois, trés ¢

quatro anéis condensados; aromaticos condensados contendo anéis de cinco atomos de

carbono.
Tabela 2.3.5.1
Estudos Cinéticos Realizados sobre Hidrogenacio de Aromaticos
COMPOSTOS CONDICOES REFERENCIAS
MONOAROMATICOS
Benzeno, Bifenil Reator batelada 323°C, 75 atm, solvente | Sapre e Gates (1981)

n-hexadecano, catalisador de Co-Mo/y-Af,0,

Etilbenzeno,
Difenilmetano,

Benzeno, Bifenil
Ciclohexilbenzeno,
Ciclohexilmetilbenzeno

Reator batelada, 340°C, 70 atm, solvente
n-decano, catalisador de Ni-Mo/y-A£,0,,

{1
Aubert et al, (1988) :

COMPOSTOS AROMATICOS
COM DOIS ANEIS
CONDENSADOS

CONDICOES

REFERENCIAS

1-metilnaftaleno

Reator ftrickle-bed, 316 a 343°C, 50 atm
catalisador de Ni-Co-Mo/y-AZ,0,.

Patzer et al. (1979)

Naftaleno

Reator batelada, 325°C, 75 atm, solvente
n-hexadecano, catalisador de Co-Mo/y-A£,0,.

Sapre ¢ Gates {1981)

2-fenitnaftaleno

Reator batelada, 325°C, 75 atm, solvente
n-hexadecano, catalisador de Co-Mo/fy-A£,0,,

Sapre e Gates (198])

2.metilnaftaleno

Reator continuo em fase Hquida, 280 a 360°C,
40 a 128 atm, catalisador de Ni-Mo/y-A£,0,.

Ho et al. (1984)

COMPOSTOS AROMATICOS
COM TRES E QUATRO ANEIS CONDICOES REFERENCIAS
CONDENSADOS
Antraceno Reator batelada, 220 a 433°C, 102 atm, Wiser et al. (1970)
catalisador de Ni-W (sem suporte).
Reator batelada, 200 a 380°C, 102 atm, Shabtai et al. (1978)“’
Fenantreno catatisador de Ni-W/y-Al,0,.
Reator batelada, 430°C, 100 atm, catalisador Lemberton e Guisnet (1934)“}
de Ni-Mo/y-A£,0,.
Reator batclada, 341°C, 69 a 205 atm, Shabtai et al. (1978)
catalisador de Ni-W/y-A £,0,.
Reator batelada, 348 a 400°C, 35 a 137 atm, Stephens € Chapman (1983)
Pireno solvente  n-hexadecano, catalisador de Stephens e Kottenstette,
Ni-Mo/y-Af,0,. (1985)
COMPOSTOS AROMATICOS
CONDENSADOS COM ANEL DE CONDICOES REFERENCIAS
5 ATOMOS DE CARBONO
Reator batelada, 310 a 380°C, 153 atm, Lapinas et al. (1987)
Fluoranteno sofvente  n-hexadecano, catalisador de
Ni-Wih-AL0,.
Reator batelada, 310 a 380°C, 133 amm, Lapinas et al. (1991)
Fluoreno solvente  n-hexadecano, catalisador de

Ni-W/y-A2,0, ¢ Ni-Mo/Zedlito Y.

Fonte: (1) Girgis e Gates (1991).
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M romati

Os mecanismos de reacdo de hidrogenagdo de benzeno e bifenil propostos por
Sapre e Gates (1981), para as condi¢hes operacionais indicadas na tabela 2.3.5.1,
encontram-se na figura 2.3.5.1 . Nos experimentos realizados com o benzeno, os autores
encontraram ciclohexano como produto primario de hidrogenagdio, com a formacgio
posterior de um hidrocarboneto considerado como sendo o metilciclopentano.

Nos estudos feitos por Sapre e Gates com bifenil, ciclohexilbenzeno foi
identificado como uUnico produto primario de hidrogenac@o, a partir deste ultimo
composto seriam obtidos biciclohexil e hidrocarbonetos considerados como produto de
isomerizacdo do tipo ciclopentilbenzeno metil-substituidos. A reversibilidade da reagio
de hidrogenagdo de bifenil foi confirmada usando o ciclohexilbenzeno como reagente.
Os resultados dos testes de hidrogenacfio de bifenil indicam que para temperaturas mais
altas as reacbes de dehidrogenagdo tornam-se mais importantes. Os pesquisadores

concluiram ainda, que a isomerizagdo também € mais significativa a temperaturas mais

elevadas.
Figura 2.3.5.1
Etapas da Reaciio de Hidrogenagio de (a) Benzeno e (b) Bifenil
Propostas por Sapre ¢ Gates (1981)
a) Benzeno
@ 2,81 x 106 1,0 x 10-6
sl B .
p Hidrocarboneto
1,0 x 10-7
b) Bifenil
3,0 x 1076 6,1 x 1077
— O O — U U
[ S S——
1,0x 10°7
50%x 10-7 \ Hidrocarbonetos
Obs.: Asconstantes das taxas dareagio de pseudo-primeira-ordem foram determinadas a 325°C e estio expressas em
m’/(kg de catalisador . s).

Fonte: Sapre e Gates (1981).

Aubert et al. (1988) publicaram mecanismos para hidrogenago de benzeno

e bifenil com etapas semelhantes as propostas por Sapre e Gates (1981), exceto pelo fato
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de que ndo foram identificados produtos de isomerizagio de acordo as observagdes feitas
por Girgis e Gates (1991). Outrossim, nas pesquisas realizadas com benzenos
substituidos também ndo foram encontrados produtos de isomerizacdo. As condig¢Oes

operacionais usadas por Aubert et al, encontram-se na tabela 2.3.5.1.

mati m
Patzer et al. (1979) estudaram a hidrogenacio de I-metilnaftaleno presente
em combustiveis liquidos derivados do carvio, usando diversos tipos de catalisadores,
dentre os quais 0 Ni-Co-Mo/y-A4,0,, em um reator "trickle bed", de acordo com as
condigdes apresentadas na tabela 2.3.5.1. Estes pesquisadores sugeriram um mecanismo
para a reagdo, que consiste em uma etapa inicial de hidrodealquilagdo de 1-metilnaftaleno
formando naﬁalenb, seguida da hidrogenacio deste ultimo composto a tetralina, a qual é
finalmente hidrogenada a decalina. Ndo houve formagfio de metiltetralina em nenhuma
das corridas. O mecanismo proposto prevé um aumento da produgo de gas e do
consumo de H, devido a etapa de hidrodealquilacéo.

No mecanismo de reagio apresentado por Sapre e Gates (1981) para a
hidrogenacfio de naftaleno, as etapas ocorrem seqiiencialmente, formando inicialmente
tetralina, que, entfo, origina os isOmeros cis ¢ frans decalina, como mostra a
figura 2.3.5.2. Eles encontraram que a taxa de reacdo para a hidrogenagfo da tetralina
¢ uma ordem de grandeza menor do que para a hidrogenagiio do naftaleno e da
mesma ordem de grandeza da hidrogenagdo do benzeno.

Sapre e Gates (1981) estudaram ainda a hidrogenacdo do 2-fenilnaftaleno,
para o qual propuseram um mecanismo que também encontra-se na figura 2.3.5.2. Neste
caso eles observaram a formagdo de 2-feniltetralina € de 6-feniltetralina a partir do
2-fenilnaftaleno, através de reagdes reversiveis, embora a indisponibilidade destes dois
ultimos compostos como reagentes comerciais, tivesse impedido a confirmacdo da
reversibilidade. Além disso, foram encontrados hidrocarbonetos -do tipo decalina
fenil-substituidas, obtidos da hidrogenagédo dos dois produtos secundérios mencionados

anteriormente. A auséncia de ciclohexilnaftaleno nos experimentos, esta de acordo

com a mais lenta hidrogenagdo dos monoaromaticos em comparagio com o0s

diaromaticos.
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Figura 2.3.5.2
Etapas da Reac¢ido de Hidrogenagio de (a) Naftaleno e (b) 2-Fenilnaftaleno
Propostas por Sapre ¢ Gates (1981)

a) Naftaleno

—‘""mm"'—'-""b
40x10

2,1 x 10 Tetralina

b) Fenilnaftaleno

21 % Omo® me

6,22 x 107 6,10x 107

| | ®
-~
\J}‘xwﬁ 4,11 ).{V

Hidrocarbonetos

Obs.: As constantes das taxas da rea¢8o de pseudo-primeira-ordem foram determinadas a 325°C e estio expressas
em m’/(kg de catalisador . s).

Fonte: Sapre e Gates (1981).

Ho et al. (1984} segundo Girgis e Gates (1991), investigando a hidrogenac¢do
do 2-metilnaftaleno, sugeriram um mecanismo envolvendo uma hidrogenacfo seqilencial

deste reagente a 2-metiltetralina, que entdo ¢ hidrogenado a metildecalina.

Dentro desta linha de compostos os mais estudados s@o antraceno, fenantreno
(3 anéis condensados) e pireno (4 andis condensados). De acordo com a revisdo
bibliogréafica de Girgis e Gates (1991), a grande maioria dos trabalhos sio qualitativos e
as propostas de mecanismos se diferem bastante, dificultando generalizac¢oes.

Conforme as cita¢des de Girgis e Gates (1991), Wiser et al. (1970) propuse-
ram um mecanismo para hidrogenacdo de antraceno, seguida de hidrocraqueamento dos
anéis de ciclohexano e de reacdes de isomerizagdo. As condigdes operacionais dos testes
encontram-se na tabela 2.3.5.1 e a figura 2.3.5.3 mostra .um esquema das reagoes.

Os estudos realizados sobre hidrogenagio de fenantreno (Shabtai et al., 1978;
Lemberton e Guisnet, 1984) em geral sugerem a formagdo de 9,10-dihidrofenantreno e

1,2,3,4-tetrahidrofenantreno como produtos primdrios. As etapas seguintes devem ser
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melhor investigadas segundo observagéo feita por Girgis e Gates (1991).

Figura 2.3.5.3
Etapas da Reaciio de Hidrogenacio e Hidrocraqueamento de Antraceno
Propostas por Wiser et al. (1970)

e
L0 — (0 — 20
l l

R R

\ 4
L/

Fonte: Girgis e Gates (1991).

Os estudos de hidrogenagio de fluorantreno com catalisador Ni-W/y-Af;0;
realizados por Lapinas et al. (1987), nas condi¢bes operacionais da tabela 2.3.5.1,
levaram & identificacfo de 1,2,3,3a-tetrahidrofluorantreno (THFL) como produto primério
em muito mais alta concentragcdo do que de hexahidrofluorantreno (HHFL). Os compos-
tos 1,2,3,3a.4,5,6,6a,10b,10c-decahidrofluorantreno (SS-DHFL) e (SA)-decahidrofluoran-
treno (SA-DHFL) foram encontrados como prodﬁtos de hidrogena¢dio do THFL. O
mecanismo proposto pelos autores em questdo, encontra-se na figura 2.3.5.4.

A hidrogenagio completa do fluorantreno leva a formagio do perhidro-
fluorantreno, que foi também identificado nos testes. Da mesma forma, as experiéncias
realizadas com catalisador de hidrocraqueamento Ni-Mo/ze6lito Y, produziram como
produto primario o THFL. Os mecanismos sugeridos para as rea¢Ges de hidrocra-
queamento compreendem inicialmente uma etapa de hidrogenacéo seguida de reagdes de
isomerizacfo € craqueamento.

Nas pesquisas realizadas por Lapinas et al. (1991) sobre hidrogenagio de
fluoreno com catalisador Ni-W/y-A/,O,, o0 produto primério encontrado foi o

1,2,3,4,4a,9a-hexahidrofluoreno (HHF), que em seguida sofreu hidrogenagio dando

perhidrofluoreno (PHF). O mecanismo encontra-se na figura 2.3.5.4. A reacdo de

hidrocraqueamento do fluoreno com o catalisador Ni-Mo/zeolito Y também produziu
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inicialmente o composto HHF, que foi convertido a outros hidrocarbonetos ciclicos por
isomerizagdo e craqueamento.

Comparando as constantes das taxas de reagdo encontradas para as
hidrogenac¢des de fluorantreno e fluoreno (Lapinas et al., 1987, Lapinas et al., 1991),
observamos que o fluorantreno € uma ordem de grandeza mais reativo do que o fluoreno.
Além disso, ambos os trabalhos com catalisador de hidrocraqueamento levaram a
producdo de altas concentracdes de aromaticos de 1 e 2 anéis, baixa quantidade de gases

e, portanto, menor consumo de H,.

Figura 2.3.54
Etapas da Reacio de Hidrogenagio de (a) Fluorantreno Propostas por Lapinas et al.
(1987) ¢ de (b) Fluoreno Propostas por Lapinas et al. (1991)

a) Hidrogenag8o de fluorantreno:

TETETY
7 7
:

SS-DMFL PHFL
Lenta Lenta

Se ;

. Lenta

b) Hidrogenagao de fluoreno:

—_—
) == —

HHF Lenta

OGRS

Obs.: Em a) o mecanismo foi proposto para experimentos com reator batelada, 310 a 380°C, 153 atm, n-hexadecano
como solvente e catalisador de Ni-W/Af£,0,. As constantes da taxa de reaglio pseudo-primeira-ordem estfio
exXpressas em m’/(kg de catalisador . s ) e foram determinadas a 380°C.

Em b) 0 mecanismo foi proposto para experimentos com reator batelada, 310 a 380°C, n-hexadecano como solvente
¢ catalisador de Ni-W/A£,0;. As constantes da taxa de reagdo pseudo-primeira-ordem estdo expressas
em m3/(kg de catalisador . s ) e foram determinadas a 380°C.

Fonte: (1) Lapinas et al. (1987)
(2) Lapinas et al. (1991)
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2.3.6 Misturas Binarias

Além das investigacdes sobre reatividade e mecanismo das reacdes de
hidroprocessamento com compostos individuais, alguns trabalhos tem sido feitos com
misturas bindrias, com o objetivo de estudar a reatividade de pares de compostos e

analizar um possivel efeito inibidor de cada um nas diversas reages.

De acordo com a revisdo bibliografica feita por Girgis e Gates (1991), a
inibigdo das reagdes de HDS por compostos aromaticos nfdo € desprezivel, sendo
compardvel a inibigo por H,S, porém ¢ muito mais fraca do que por compostos
organo-nitrogenados basicos. Por isso, a maioria das pesquisas sobre inibidores da reacdo
de HDS sfo realizadas com adi¢cdo de compostos de nitrogénio. A tabela 2.3.6.1.
apresenta alguns estudos realizados sobre HDS de organo-sulfurados compondo misturas

binarias.

Tabela 2.3.6.1
Estudos sobre inibidores de Hidrodessulfurizacio

COMPOSTOS CONDICOES REFERENCIA

Tiofeno Reator tubular em fase vapor, 200° a 400°C, 11 a 69 aum, Sarterfield et al. (1980)
pressio parcial de tiofeno de 0,12 atm, pressiio parcial de
piridina de 0,12 atm, catalisador de Ni-Mo/y-AZ,0;

Reator tubular em fase vapor, 360°C, 69 atm, pressdo parcial | LaVopa e Satterfield (1988)"
de tiofeno de 0,24 atm, pressio parcial de diversos
compostos organo-nitrogenados de 0 a 0,24 atm, catalisador
de Ni-Mo/y-A£,0,.

Reator tubular em fase vapor, 360°C, 69 atm, pressio parcial | LaVopa e Satterficid (1988
de tiofeno de 0,24 atm, pressfo parcial de naftaleno ¢
fenantreno de 0 0,24 atm, catalisador de Ni-Mo#y-AZ,0;.

Reator tubular, 230 a 270°C, 6,5 a 20 atm, concentragio de Zotin et al. (1991)
tiofeno 2,63%p, concentragio de ciclohexeno 10%p, solvente
n-hexano, catalisador de Ni-Mo/y-A4,0,

Dibenzotiofeno Reator batelada, 350°C, 35 atm, concentragio de Bhinde(1979)""
dibenzotiofeno de 0,7 %p, concentragio de quinolina de 0 a
2 %p, solvente n-hexadecano, catalisador de Ni-Mo/y-A2,04. Lo(1981)""

Fonte: (1) Girgis e Gates (199])
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Bhinde (1979} e Lo (1981) através da andlise do efeito da presenca de
quinolina em reagdes de HDS de dibenzotiofeno, concluiram que o organo-nitrogenado
escolhido para os testes inibe fortemente todas as rea¢Ses do mecanismo de HDS do
dibenzotiofeno (ver figura 2.3.2.3), sendo que o efeito sobre as reagGes de hidrogenagio
foi mais intenso do que sobre as de hidrogendlise.

Satterfield et al.(1980) pesquisaram o efeito da presenga de piridina na reagéo
de HDS do tiofeno. Os resultados indicaram uma forte inibicdo da reagio de HDS em
todas as faixas de pressdo e temperatura estudadas. De acordo com estes cientistas, a
conversdo completa de tiofeno € possivel mesmo na presenca do agente inibidor, porém
sdo requeridas temperaturas mais altas para a reagdo da mistura bindria em comparacio
com o tiofeno puro.

A inibigdo da reagio de HDS de tiofeno por aromaticos foi investigada nos
trabalhos de La Vopa e Satterfield (1988). Os autores pesquisaram o efeito de dois
compostos individualmente, a saber, naftaleno e fenantreno. Os resultados levaram estes
cientistas a sugerirem uma expressfio para a taxa global de reacdio, onde os termos de
inibi¢do por tiofeno, H9S e amoénia ndo foram considerados. A rea¢do de HDS foi mais
fortemente inibida por fenantreno do que por naftaleno. A tabela 2.3.6.2 mostra a equacéo

obtida com os estudos, bem como os valores dos pardmetros encontrados.

Tabela 2.3.6.2
Equaciio da Taxa de Reacio para HDS de Tiofeno
em Presenca de aromaticos Proposta por LaVopa e Satterfield (1988)

a) Hidrodessulfurizacéo de Tiofeno

_ K Priofeng__
1+ Ky Puc
ADITIVO Kyc (atm-1)
Naftaleno 11
Fenantreno 65

onde: HC é o composto aromadtico (naftaleno ou fenantreno).
KH(: ¢ a constante de adsor¢#o do composto aromatico (naftaleno ou fenantreno).
k ¢ a constante cinética da reagfo.

Fontes: Girgis e Gates (1991).

Nas pesquisas desenvolvidas por Zotin et al. (1991) sobre HDS de tiofeno, foi

estudado o efeito da presenga de ciclohexeno na reagdo em questdo e na atividade relativa
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de uma série de catalisadores contendo diferentes teores de fase ativa. Os autores
verificaram que o ciclohexeno inibe sensivelmente a reagdo de HDS de tiofeno, porém o
efeito inverso ndo foi observado. Os resultados do trabalho mostram ainda, que a

presenga de ciclohexeno levou a uma alteragfo da atividade relativa dos catalisadores em

relagio a reagdo de HDS de tiofeno puro.

Os aditivos inibidores das rea¢des de hidrodesnitrogenagdo mais estudados sdo os
compostos de enxofre e oxigénio, tendo em vista que as pesquisas realizadas em presenga
de aromdticos, tém revelado que € fraco o efeito inibidor destes compostos sobre as
reagdes de HDN. A tabela 2.3.6.3 mosra as referéncias de al guns trabalhos com misturas
binéarias contendo organo-nitrogenados adicionados aos organo-sulfurados ou organo-

oxigenados.

Tabela 2.3.6.3
Estudos sobre inibidores de Hidrodesnitrogenagéo

COMPOSTOS CONDICOES REFERENCIA

Quinolina Reator batelada, 350°C, 35 atm, concentragfio de quinolina de Bhinde(1979)"
0,5 %p, concentraciio de dibenzotiofeno de 0 a 0,7 %p,
solvente  n-hexadecano, catalisador de Ni-Mo/y-AZ4,0;. Lo(198 )"

Reator trickle bed, 375°C, 69 atm, concentragio de guinolina Satterfield et al. (1985)"
de 5 %p, pressdo parcial de H,0 e H,S de 0 a 0,12 atm,
solvente n-hexadecano, catalisador de Ni-Mo/y-A¢,0; Satterfield e Smith(1986)""”

Piridina Reator tubular em fase vapor, 200° a 400°C, 11 2 69 atm, Satterfield et al. (1980)
pressdo parcial de piridina de 0,12 atm, pressdo parcial de
tiofeno de 0,12 atm, catalisador de Ni-Mo/y-A£,04

Acridina Reator tubular, 280 a 360°C, 99 atm, concentragdo de acridina Nagai et al. (1986)™"
de 0,25 %p, tiofeno, benzotiofeno, dibenzotiofeno,
dimetilsulfeto, etanotiol em concentraciio de 0 a 1 %p,
solvente xileno, catalisador de Mo/y-Af£,0, (sulfetado e nio-
sulfetado).

Reator tubular, 280 a 360°C, 99 atm, concentragdo de acridina Nagai et al. (1986)""
de 0,25 %p, xanteno em concentragdo de 0 & 1 %p, solvente
xileno, catalisador de Mofy-A£,0, (sulfetado e néio-sulfetado).

Fonte: (1) Girgis e Gates (1991)
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Bhinde (1979) e Lo (1981) -pesquisaram a reagdo de HDN de quinolina em
presenca de dibenzotiofeno, com as condigGes apresentadas na tabela 2.3.6.1. As
constantes das taxas das reac¢Oes individuais conforme o mecanismo de HDN de quinolina
apresentado na figura 2.3.4.2., bem como a constante da taxa de reagfio global péra
remogio de nitrogénio, praticamente néo alteraram-se pela adi¢io de dibenzotiofeno,

Satterfield et al. (1980) investigaram o efeito da adigfo de tiofeno sobre a
reagdo de HDN de piridina, usando as condi¢des indicadas na tabela 2.3.6.3. Os autores
identificaram a presenca de trés compostos no produto de HDN da piridina pura:
piperidina, n-pentilamina e a piridina propriamente dita. Em toda a faixa de pressdo
estudada (11 a 69 atm), a adicdo de tiofeno levou  inibi¢io da reagdo de HDN em baixas
temperaturas ¢ aumentou a conversdo do par piridina e piperidina em temperaturas
elevadas (> 325°C). O efeito foi atribuido ao aumento da conversdo da reagio de
hidrogenolise da piperidina, promovido pelo H,S formado da HDS de tiofeno. Os
resultados dos experimentos levaram a concluséo de que o H,S aumenta a hidrogendlise
da ligagdo C-N e reduz ligeiramente a hidrogenacgio do organo-nitrogenado, de forma que
em temperaturas mais altas o efeito global ¢ o aumento da conversdo de HDN.

Os trabalhos publicados por Satterfield et al. (1985) e por Satterfield e
Smith (1986) se referem ao efeito da adi¢do de H,S e H,O sobre a reagiio de HDN de
quinolina. As experiéncias foram realizadas com as condigBes operacionais da
tabela 2.3.6.1. Os resultados indicam que a presenca de H,O e H,S aumentam as
taxas de HDN, sendo que o H,S tem uma atuagéo positiva mais forte do que o H,0.

Nagai et al. (1986) estudaram a reatividade da acridina & reago de HDN,
através de experimentos com misturas bindrias formadas por este composto organo-
nitrogenado e por cada um dos organo-sulfurados escolhidos no trabalho. Os testes foram
conduzidos com as condigdes da tabela 2.3.6.3. Os autores concluiram que a etapa mais
lenta da reagfo € a de hidrogenodlise do composto perhidroacridina dando diciclohexil-
metano (ver mecanismo da figura 2.3.4.4). A expressdo da taxa de reaglio de Langmuir-
Hinshelwoold esta na tabela 2.3.6.4.

Pelos valores dos pardmetros que se encontram na tabela 2.3.6.4, podemos

verificar que as constantes de adsor¢fo Kp, sdo duas ordens de grandezas maiores do que
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Ks. Segundo os dados fornecidos na revisdo bibliografica de Girgis e Gates (1991) sobre
os trabalhos de Nagai et al. (1986), os pardmetros de adsor¢@o de hidrogénio obtidos por
estes (ltimos pesquisadores foram cerca de trés ordens de grandezas inferiores aos

valores encontrados para K.

Tabela 2.3.6.4
Equacio da Taxa de Reaclio para o Mecanismo de HDN de Aeridina
em Presenca de Organo-sulfurades Proposta por Nagai et al. (1986)

a) Hidrodesnitrogenacgao de acridina:

kKpa Kyg, Ppa Py,

TPA = 2
(1+Kpa Cpa +Kn, Cy +Ks Cs)

ADITIVO Ks (atm™) Kpa (atm™)
Dibenzotiofeno 16,9 1350
Benzotiofeno 6,9 720
Tiofeno 52 560
Dimetil sulfeto 3,2 910
Etanotiol 1,0 830

onde : DCM, PA, ¢ S sdo dihexilmetano, perhidroacridina e o composto organo-suifurado, respectivamente.
Kpa, Kz € Kg sdo constantes de adsor¢io de perhidroacridina, hidrogénio ¢ organo-sulfurado, respectivamente.
k é a constante cinética da reagio.

Fontes: Girgis e Gates (1991).

Nas pesquisas realizadas por Nagai et al (1986) também foram apresentados
estudos sobre o efeito da adi¢do de xanteno na reacdo de HDN da acridina. Os autores
também encontraram, em concordincia com os trabalhos com organo-sulfurados, que o
composto organo-oxigenado estudado inibi a reagfio de hidrogenolise de perhidroacridina.
Porém, neste caso o efeito se inverte quando a conversdo de HDO de xanteno cresce,

sendo que a taxa de HDN de acridina passa a aumentar ligeiramente, provavelmente pela

ag#o positiva do H,0 formado na HDO do organo-oxigenado.

A tabela 2.3.6.5 mostra algumas referéncias de estudos realizados, sobre o

efeito da adigdio de compostos de S e N nas reagdes de hidrogenagfo de aromaticos. A
inibigdo por compostos de oxigénio ndo é muito estudada, porque o efeito inibidor destas

substincias sobre a reatividade dos aromaticos a hidrogenagio normalmente € mais fraco

do que o efeito dos demais aditivos de S e N.
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Tabela 2.3.6.5
Estudos sobre inibidores de Hidrogenacfio de Compostos Aromadticos

COMPOSTOS CONDICOES REFERENCIA
Reator tubular em fase liquida, 300 a 375°C, 70 a 200 atm, Sapre ¢ Gates (1982}
Bifenil solvente n-hexadecano, concentracfo de bifenil de 5,8 a

26 mmol/4, concentragiio de H,S de 8,5 a 38 mmol/f,
catalisador sulfetado de Co-Mo/y-Af703.

Propilbenzeno Reator tubular em fase vapor, 375°C, 68 atm, concentragdo de Giltekin et al. (1984
propilbenzene (.13 atm, concentragdo de H,S de ¢ a 0,13

atm, catalisador sulfetado de Ni-Mo/v-Af203.

Reator tubular em fase vapor, 375°C, 69 atm, concentragio de Giiltekin et al. (1984)"
propilbenzeno 0.13 atm, concentragio de NH3 de 0 a 0,13
atm, catalisador sulfetado de Ni-Mo/y-Af203.

Naftaleno Reator batelada, 350°C, 35 atm, concentragio de naftaleno de
4,4 %p, concentragio de quinolina de 0,2 a 2%p, Bhinde (1979)
solvente  n-hexadecano,  catalisador  sulfetado de
Ni-Mo/y-Af203. Lo (1981 ){l)
Reator batelada, 350°C, 35 atm, concentragio de naftaleno de Lo (1981)"

4 a 6 %p, concentragiio de dibenzotiofeno de 0 a 2,5 %p,
solvente  n-hexadecano, catalisador  sulfetado  de
Ni-Mo/y-Af703.

Reator batelada, 350°C, 35 atm, concentragio de naftaleno de Lo (1981)¥
0,9 % p, concentragio de indol de 0 a 4 % p, solvente
n-hexadecano, catalisador sulfetado de Ni-Mo/y-A£203.

2-metilnaftaleno Reator tubular, 280 a 360°C, 39 a 128 atm, concentragic de Ho {1984)"
2,4-dimetilpiridina de 0 a 0,1 %p, solvente n-hexadecano,
catalisador de Ni-Mo/y-Af203.

Fonte: (1) Girgis e Gates (1991)

Sapre e Gates (1982), conforme citado por Girgis e Gates (1991),
estudaram a hidrogenagio de bifenil em presenga de H»S, com experiéncias conduzidas
na faixa de temperatura de 300 a 375°C, utilizando catalisador de Co-Mo/y-Af703 e
reator tubular em fase liquida. A expressédo da taxa de Langmuir-Hinshelwood, bem como
os valores dos pardmetros a duas diferentes temperaturas, se encontram na tabela 2.3.6.6.

Pela equagfio da tabela 2.3.6.6 pode-se verificar que a taxa da reacdo aumenta
mais do que linearmente com a concentragdo de hidrogénio no liquido. Além disso,
observa-se que o sulfeto de hidrogénio inibe a reagfio, sendo que pelos valores das
constantes de adsor¢io do bifenil e do HpS, a inibi¢do por sulfeto de hidrogénio é
compardavel a auto-inibigdo por bifenil.

O efeito da presenga de H)S na reagfio de hidrogenag8o de propilbenzeno foi
estudado por Guiltekin et al. (1984). A 375°C e 68 atm, a constante da taxa de reagio
pseudo-primeira-ordem caiu em 56% do valor de 3,9 x 10-7 mol/(g de catalisador . s),
quando a presséo parcial de H)S aumentou de 0 a 0,13 atm. Girgis e Gates (1991)
comentam que sem H»S o catalisador ndo estava sulfetado e desta forma era de se esperar

uma atividade catalitica mais baixa.
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Tabela 2.3.6.6
Equacio da Taxa de Reacfio para 0 Mecanismo de HDA de Bifenil
em Presenca H,S Proposta por Sapre e Gates (1982)

a) Hidrogenacio de aromaticos:

By Cpp C3j, =Bz Cop

I'pp = 3 2
(1+B3 Cpp +ByCyys ) (1+B5 Cyy )
ParGmetros Temperz{tura, °C

360 350
B1,£4 / (mol3 . g de catalisador . s) 0,015 0,024
B2, £ / (g de catalisador . 5) 3,3 x 10-6 5,0x 106
B3, £/ mol 23,0 4.6
B4, £ / mol 25,6 12,0
Bs, £/ mol 32,2 27,2

Obs: BP e CB sio bifenil e ciclohexilbenzeno, respectivamente,

Fonte: Girgis e Gates (1991).

Bhinde (1979) e Lo (1981) realizaram estudos sobre a inibi¢do da reag¢do de
hidrogenacio de naftaleno por quinolina € concluiram que o efeito inibidor deste
composto e seus produtos de hidrogenagdo é mais forte do que o da aménia. Lo(7981)
propds uma equagio da taxa de Langmuir-Hinshelwood para a HDA de naftaleno em
presenga de quinolina, que foi transcrita para a tabela 2.3.6.7.

Analisando os valores das constantes de adsor¢do para a equagio apresentada
na tabela 2.3.6.7, pode-se verificar que os compostos contendo nitrogénio ocupam a
maior parte dos sitios ativos do catalisador, uma vez que KQBN e KA (constantes de
adsor¢dio dos nitrogenados) sdo muito maiores do que Ky (constante de adsor¢do dos
aromaticos).

A inibi¢8o das duas reagdes de hidrogenacgio do naftaleno (ver figura 2.3.5.2)
por dibenzotiofeno foi pesquisada por Lo (1981), que expressou as taxas de hidrogenagfo
de naftaleno e tetralina em termos de uma equagfo modificada da reagdo de pseudo-
primeira-ordem, como mostrada na tabela 2.3.6.8. Neste estudo, a constante de adsor¢io
do dibenzotiofeno (KpT) € maior do que a dos compostos aromaticos (Kgc), o que
indica uma mais forte inibigdo por este organo-sulfurado em relagfio a auto-inibi¢do dos

aromaticos sobre as rea¢des de HDA em questio.

Ho et al. (1984) sugeriram uma equagfo da taxa semelhante a de Lo (1981)

para a hidrogenacdo de 2-metilnafialeno, obtida a partir de experimentos com adi¢dio de
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2,4-dimetilpiridina, com o objetivo de investigar o efeito inibidor deste composto organo-
nitrogenado. Nesta expressdo, que foi apresentada na tabela 2.3.6.9, observa-se que a
inibicdo por amoénia foi desprezada e que os dois compostos organo-nitrogenados, a
saber, o 2,4-dimetilpiridina e seu produto de hidrogenagfio (2-metilpiridina), foram
considerados como sendo igualmente adsorvidos.

Pelos valores dos pardmetros de adsor¢do obtidos (Kyc=0,085 ¢/mol e
Kn=50,6 ¢/mol a 310°C), pode-se concluir que os autores encontraram um forte efeito
inibidor dos dois compostos contendo o nitrogénio sobre a reag¢io de hidrogenagio de
2-metilnaftaleno, ou seja aquelas substincias ocupam a mator parte dos sitios cataliticos.

Os pesquisadores levantaram os dados adicionais referentes as constantes
cinéticas da taxa de hidrodesnitrogenacio de 2,4-dimetilpiridina (ky = 0,32 #/mol) ¢ de
hidrogenagio de 2-metilnaftaleno (kyc = 175 #/mol). Com os resultados, foi possivel
concluir que os compostos de nitrogénio tem maior tempo de residéncia na superficie do
catalisador em comparagdo com os aromaticos, pois a constante cinética da reagfio de

HDN ¢é maior do que a de HDA.

Tabela 2.3.6.7
Equaciio da Taxa de Reagfio para o Mecanismo de HDA de Naftaleno
em Presenca de Quinolina Proposta por Bhinde (1979)

a) Hidrogenago de naftaleno:

o kj; Ci

G =

| 1+ KHCCHC + KQBNCQBN + KACA
Kuc=2,7£/mol

Parmetros: K = 1000 £/moly 350°C
Ka = 400 ¢/ mol

onde: HC, QBN, e A sio hidrocarbonetos arométicos, quinolina e seus produtos de hidrogenacio ¢ amonia, respectivamente.
K, Koy € K sdo constantes de adsorgiio dos hidrocarbonetos arométicos, da quinolina e seus derivados ¢ amdnia
respectivamente.
O subindice ij indica composto i na reagio j.

Fontes: Girgis e Gates (1991).
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Tabela 2.3.6.8 :
Equacéio da Taxa de Reacgfio para o Mecanismo de HDA de Naftaleno
em Presenca de Dibenzotiofeno Proposta por Lo (1981)

a) Hidrogenacdo de naftaleno:

= ki Ci
lJ -
1+ KpcCuce + KprCpr
A . Kuc =270/ mol o
Parimetros: K1 =12 £/ mol } C

onde: HC e DT sio hidrocarbonetos aromaticos e dibenzotiofeno, respectivamente.
Kye € Kpr s8o constantes de adsor¢@o dos hidrocarbonetos aromaticos, respectivamente.
O subindice ij indica composto i na reagéo 1.

Fontes: Girgis e Gates (1991).

Tabela 2.3.6.9
Equacio da Taxa de Reacdo HDA de 2-metilnaftaleno
em Presenca de 2,4-dimetilpiridina Proposta por Ho et al. (1984)

a) Hidrogenago de 2-metilnaftaleno:

kpc Cuc Cue
T4 KHCCHC B2 KNCN

'ye =

KHC = 0,085 £/ mol
Parimetros: Ky =506 £/mol ; 310°C
kpye =175£/ mol

onde: HC e N sfio 2-metilnaftaleno e 2,4-dimetilpiridina, respectivamente.
Ky € Ky S0 constantes de adsergio do hidrecarboneto aromético € do nitrogenado, respectivamente.
kye € constante cinética da reagdo.

Fontes: Girgis e Gates (1991).
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2.4 Modelagem de Reator de HDT

Como discutido em topicos anteriores, o reator de HDT pode ser de duas fases
(catalisador e fase liquida ou catalisador ¢ fase vapor) ou de trés fases ("trickle bed™). A
modelagem de reatores "trickle bed" é consideravelmente mais complicada do que de
reatores de leito fixo em fase vapor ou em fase liquida. N3o existem padrdes publicados
na literatura, sendo que algumas companhias tem desenvolvido sua propria modelagem.
As reagdes a serem consideradas na modelagem sd3o muitas e dependem das
caracteristicas da carga. Neste capitulo sfo apresentados alguns trabalhos publicados
sobre a modelagem de reator de HDT para diversas fragdes do petroleo.

Chao e Chang (1987) realizaram uma modelagem dindmica de um reator
"trickle-bed" em escala de laboratorio para a hidrodessulfuriza¢do (HDS) de uma fragéo
pesada de residuo de destilagdo atmosférica. Os autores também levaram em conta a
hidrodesmetalizacdo, devido a deposicdo de metais que esta reaglio gera sobre o

catalisador desativando-o itreversivelmente, especialmente no processamento de cargas

pesadas. Para a modelagem do reator "trickle-bed", que opera com escoamento

"downflow" da mistura gas-liquido, as seguintes suposi¢des foram feitas:

e as reacOes ocorrem dentro dos poros das particulas de catalisadér € podem ser descritas
por uma taxa de "Power-Law" como sugerido por Kodama (1980), ver tabela 2.4.1. A
concentragdo de hidrogénio no residuo depende apenas da pressdo e temperatura do
sistema, sendo a expressdo para solubilidade do hidrogénio também apresentada na
tabela 2.4.1. O tempo necessario para que a mistura alcance o equilibrio € muito menor

do que o tempo espacial do reator;

¢ o modelo de desativago de catalisadores de HDS publicado por Kodama (1980) pode
ser usado para descrever a desativagio por deposi¢do de metais e coque, como
indicado na tabelas 2.4.1 e 2.4.2. Os pardmetros das expressdes das taxas de reagio e
do modelo de desativagdo foram determinados usando os dados da tabela 2.4.3, que

mostram as propriedades dos catalisadores e das fragdes com as quais Kodama (1980)

trabalhou;

¢ o reator ¢ adiabatico, nfo existe transporte radial de calor. Os efeitos de dispersdo
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radial de massa e calor s3o despreziveis. A distribui¢do da carga sobre o leito é bem
uniforme, desta forma mesmo na entrada do reator nfo existem efeitos de dispersdo

radial de massa ou calor;

e 0 modelo ¢ aproximado para o tipo "plug flow" com dispers&o axial de massa e calor.

Os coeficientes de dispersdo citados estiio na tabela 2.4.4;

e as resisténcias aos transporte de massa e calor entre a fase fluida externa e a superficie
da particula s3o desprezadas, mas a resisténcia ao transporte de massa dentro das
particulas foi levada em consideracdo. A temperatura do catalisador é igual a

temperatura externa do fluido na mesma posi¢ao,

e a velocidade do fluido, a densidade ¢ os coeficientes de dispersdo axial sfo

considerados como sendo independentes da temperatura ¢ da distdncia axial.

As tabelas 2.4.5 e 2.4.6 mostram, respectivamente, equagdes de balango de
massa e balango de energia para a fase liquida na forma adimensional, com as
condigdes de contorno utilizadas. Os balangos no interior da particula, também
apresentados na forma adimensional, se encontram na tabela 2.4.7. Os grupos
adimensionais usados no modelo estdo nas tabelas 2.4.8, 2.4.9 ¢ 2.4.10. Como mostram as
tabelas 2.4.5, 2.4.6 ¢ 2.4.7 os balangos de massa e energia do sistema sfo equacdes
diferenciais parciais de segunda ordem. Os autores usaram o método de colocacdo
ortogonal apresentado por Villadsen e Stewart (1967) para transformar este conjunto de
balangos em equagGes diferenciais ordinarias e, entdo, aplicaram o método de Runge-
Kutta 42 ordem na solugéo do problema.

As propriedades fisicas, quimicas e termodindmicas, assim como condigdes de
operagdo usadas na simulagdo foram apresentadas na tabela 2.4.11. Chao e Chang (1987)
estudaram o comportamento dindmico do reator para um degrau na temperatura de
entrada do reator, na composigdo da corrente de alimentagdo ¢ na razdo H,/6leo como

mostra a tabela2.4.12.
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Tabela 2.4.1
Modelos da Cinética e da Equacio de Solubilidade do Hidrogénio
no Residuo Propestos por Kodama (1980}

Equacéo da taxa de hidrodessulfurizago:

rsﬂpcat'Aos-Efs'ks-Ch-Cg

Equagio da taxa de remog¢do de vanadio:

rv=pcat-AOV‘Efv-k\J'Ch-C%'

Equacio da taxa de deposicido de coque:

o™= Peat - Aoe - Kol = Pear - A -Ke2 - Cp - Qe

Solubilidade do hidrogénio no residuo:

Cr=(8,91 x 10°) P+ (4,16 x 10%) . (T-273)- 1,40 x 107

para: 50 kgf/om” man <P <180 kgflem” man ¢ 373K <T<573K
CATALISADOR "D" E FRAGCAO DE CORRELAGCAQ ENTRE 0S8 PARAMETROS E
PARAMETROS RESIDUG ATMOSFERICO OLEO PROPRIEDADES CATALISADOR/CARGA,
IRANIANO PESADO V.R., UTILIZANDOG UTILIZANDO OS DADOS DA TABELA 2.4.3
OSDADOS DA TABELA 2,43
10 5 3 3
ks 1,22x 10" exp (-31,3 x 10°/RT) kso - exp (-30 x 10°/RT)
ky 1,28 x 10'° . exp (-24,2 x 10°/RT) kvo . exp (-30 x 10°/RT)
ke 3,00x 107 . exp (-20,0 x 10°/RT) (Py x10° - 0,0261) . exp (20 x 10°/RT)
keo 5,35x 107 . exp (-10,0 x 10*/RT) 535x 107 . exp (-10 x 10%/RT)
onde:
Ao - drea superficial especifica do catalisador novo, m*/kg
Age - area superficial especifica do catalisador com deposiglo de coque, mzlkg
Ags - 4rea superficial especifica do catalisador para reagdo de HDS, m’/kg
Agy - drea superficial especifica do catalisador para remogo de vanadio, m*/kg
Ch - concentragdo de hidrogénio disselvido no residue, kg/kg
Cs eCy - concentracio de enxofre e de vanadio respectivamente, kg/kg

Efs eEpy - fator de efetividade para HDS ¢ para remogdo de vanadio respectivamente, adimensional
ke ekep - constante da taxa, kg/(m”h)

ke eky - constante da taxa de HDS e de remogdio de vanadio respectivamente, kg/(m”.h)
Kso e kyo - fator de frequéncia das constantes da taxa ks e kv respectivamente, kg/(m® h)
P - pressio, kg/em® man.

Py - volume dos poros de catalisador novo m'/kg

qc - concentragdo de carbono no catalisador, kg/m’

fe,TseTy - taxadareaclio de deposicho de coque, da reaglio de HDS e de remogiio de vanadio respectivamente , kg/(n?.h)
R - constante dos gases, cal/{gmol.K)
T - temperatura, K

Fonte: Chao e Chang (1987)
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Tabela 2.4.2
Modele da Desativagdio do Catalisador Proposto por Kodama (1980)

Equactes do modelo de desativacio do catalisador:

A=A, (I-a, . ¥, -0, . ¥) , A=A (-0, ., -B.. ) . Age =A(1-v, ¥,)
Y ¥,
Di=Dg, |1~8 ¥ , Dy =Dys| -
> 50 [ Y lymax ) v Vo ( \Pmax }
¥, = _ , W, = _ Qv
100.P,.p, 100.P,.p,
CATALISADOR "D" E FRACAQO DE CORRELACAQ ENTRE OS PARAMETROS E
PARAMETROS RESIDUO ATMOSFERICO OLEO PROPRIEDADES CATALISADOR/CARGA,
IRANIANO PESADO V.R., UTILIZANDO UTILIZANDO OS DADOS DA TABELA 2.4.3
0S DADOS DA TABELA 2.4.3
D, 2,10x 10 1,57 % 107 . exp (-5 x 10°/RT)
D, 1,57 x 100 exp (1,75 x 107 /RT) 14,58 x 107 . exp ((-4.32 x 107) x Py” + (6,27x
109%x Py -13,1 . Cag-16,9 - 5 x 10°)/ RT)
Wmax 0,261 7.4x 107 (3,48 x 107 - 1/Py) . (0,32 - Cag)
oy / O 1,60/1,80 1,60/1,60
By / Be 1,60/1,88 1,60/1,60
Ty 1,60 1,60
&'y 0,885 2,9x 10° . (2,06 x 107" + Py) . (0,407 - Cys)
onde:
Ao - &rea superficial especifica do catalsador novo, m’/kg

Aog - érea superficial especifica do catalisador com deposi¢io de coque, mkg
Aos - 4rea superficial especifica do catalisador para reagso de HDS, m™/kg
Aoy - 4rea superficial especifica do catalisador para remogdio de vanadio, m*/kg
Cas - concentragiio de asfalteno na alimentagiio, kg/kg

Dg - difusividade efetiva do enxofre no catalisador, m*/h

Dso - difusividade efetiva do enxofre, m*/h

Dy - difusividade efetiva do vanadio no catalisador, m*/h
Dyo - difusividade efetiva do vanadio, m*/h

Py - volume dos poros de catalisador novo m’/kg

Qee Qv - concentraglio de carbono e vanadio no catalisador respectivamente, %op
R - constante dos gases, cal/(gmol.K)

T - temperatura, K

ey Uy,

Be By,

yy 8y - sdo parfmetros adimensionais

\Pc s \PV

¢ Winax - sho concentragdes adimensionais

Fonte: Chao e Chang (1987)
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Tabela 2.4.3
Caracteristicas Fisicas e Quimicas dos Catalisadores e Cargas Usadas
por Kodama (1980) para Estimativa dos Parimetros do Modelo da
Cinética de HDS e de Desativaciio do Catalisador

CATALISADOR USADO POR CARACTERISTICAS
KODAMA (1980)
VOLUME AREA DIAMETRO DENSIDADE
CATALISADOR TIPO BOS POROS SUPERFICIAL EQUIVALENTE
(em’ig) (m’/g) (mm) (g/em’)
A Ni-Co-Mo 0,440 280 i,16 0,740
B Ni-Co-Mo 0,500 180 1,41 0,650
C Ni-Co-Mo 0,558 161 1,22 0,659
D Co- Mo 0,601 155 1,34 0,660
E Co - Mo 0,786 341 1,59 0,528
CARGAS USADOS POR KODAMA (1980)
CARACTERISTICAS Khafji Kuwait Iraniano | Iraniano Iraniano Khafji Boscan
AR AR Pesado Pesado Pesado V.R. Oleo Cru
ARG | AR (S-2) V.R.
densidade (15/4°C) 0,9734 0,9518 0,9624 0,9587 1,0379 1,0389 0,9978
viscosidade a 50°C, ¢St [ 6174 186,0 462,4 312,9 - - 5.612
viscosidade a 100°C, ¢St - - - - 2.890 6.401 2004
residuo carbono, %p 11,5 9.1 9,7 9,5 21,6 23,8 15,9
teor de asfalteno, %ap 5,9 2,6 3,7 2.8 8,2 13.0 11,5
teor de enxofre, Yap 4,09 3,65 2,57 2,62 3,67 5,39 5,18
teor de nitrogénio,%p 6.26 0,22 0,45 0,35 0,76 0,47 0,59
vanadio, ppm 74 49 142 120 270 165 1.130
niguel, ppm 27 12 54 38 92 53 106
sodio, ppm 33 2 3 48 4 4 45
ferro, ppm 2 3 3 14 13 13 4
Obs.: AR € residuo de destilagdo atmosférica e V.R. ¢ restduo de destilacfio a vacuo

Fonte: Chao e Chang (1987)

Tabela 2.4.4
Coeficiente de Dispersiio Axial de Massa e Calor do Modelo
Propeosto por Chao e Chang (1987)

Correlagdes usadas:

VE dp -\75 iy dp
Pemj |j=5,v = Daj ; Reg = N
Pemi li=sv = 0,042 Rg}s (Hochman e Effron, 1969)
Py =Pem (Shah e Paraskos, 1975)

onde:

D, eD,,

dp

PeH

PemS < PemV
Re ¢

Vf

ps

1

- coeficiente dispersdo axial de massa do enxofre ¢ do vanadio respectivamente, m® /h

- diimetro da particula de catalisador, m

- nlimero de Pelect para dispersdo axial de calor

- nirero de Pelect para dispersio axial de massa do enxofre ¢ do vanédio, respectivamente
- nimero de Reynolds

- velocidade superficial do liquido, m/h

- densidade do liquido, ke/m’
- viscosidade do fluido, kg/{m. h)

Fonte: Chao e Chang (1987)
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Tabela 2.4.5 ,
Equacdes do Balanco de Massa para a Fase Fluida Externa do Modelo
. Peudo-Homogéneo de uma Dimensdo Proposto por Chao e Chang (1987)

2o | v ] & yy _ By ~85/(1+6) 5
' " ' - ~Rps.e7® Bg) (1 —ay Wy -0, W) w2
( Ec J ot Pems 622 oz ns - © ( fS) ( v Ty =0 C) We -Wh

- Ry e SV/(1+0) (Ep).(1-B, W, - B, W) .y A,

(ﬂ_) ayry - 1 & Yv Ay

Ec ot P, 02° oz

condigdes de contorno:  @;(t') =y, - Loy z=0% j=s,v
Pem} oz
o =0 z=1", j=sv
0z

onde:

Eg. Efys Pemg: Pemvs Rns: Ry, 1 2, 85, 8vs O, W i, wy L W e Wy estlo definidos na tabela 2.4.8
O, Oy, Pe & By 50 pardmetros
£ ¢ volume de leito catalitico, m/m’

£, € fragio do leito ocupado pelo liguido, m/m’

Fonte: Chao e Chang (1987)

Tabela 2.4.6
Equacdes do Balanco de Energia para a Fase Fluida Externa do Modelo
Pseudo-Homogéneo de uma Dimenséo Proposto por Chao e Chang (1987)

% fc & I 8% 30 = a040) \
= - - -R,..e 8 . E 1=a, ¥, —a.F i
o  (eg+B+t) [Pc;_; ozt az " s (1 Py = 0¥ ) ws -
P . 1 ae .
condictes de contorno: O+ n)»r(t ) = L4 z=0
PﬁH 62
_Q.im 0 a Z»T'nlw
oz

onde:

Eg. Pen. Em! 1,7, a, B G, 8, 6, Wh, W, Yy Fy, ¥, 0p definidos na tabela 2.4.9
€, € O, S30 pardmetros

. ; " 3,3
8¢ & volume de leito catalitico carregado, m'/m

g4 & fragio do leito ocupado pelo liquido, m’/m’

Fonte: Chao e Chang (1987)
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Tabela 2.4.7

Balancos no Interior da Particula de Catalisador do Modelo Pseudo-Homogéneo
de uma Dimensdo Propesto per Chao e Chang (1987)

a) Balanco de massa dentro da particula de catalisador:

0%,
at!

e_(ﬁcf /(H’O))(I _ ,Y i \I}

v v

condigdes de contorno:  y,(0,2) =, (z)

ve(0,2) = fe(2)

%, 2 8
b o 2 s 2 g2
&~ m an
o, L2 Oy 2 42
o> noamn T
condigdes de contorno: ind)s =0 a n=0
o =1 a n=1
¢,=1 a n=1

b) Balango de massa entre o fluido e a particula de catalisador:

zév(l—BV'l}}v_SC'q}c)EfV'e

) - E.:c?. e—(5c2/(1+0))

"(Svf(f‘*e)) ) w2 RN

v

“We-Wh

onde:

Eg 1) 8010 8020 84 T O, W W W, W, esto definidos na tabela 2.4.8
by, hyy @, Bys Wiy Ec1 Ear &y €5td0 definidos na tabela 2.4.10
B.. B, e v, sfo parimetros.

Fonte: Chao e Chang (1987)
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Tabela 2.4.8
Grupos Adimensionais do Modelo Pseudo-Homogéneo
de uma Dimenséo para o Balanco de Massa no Liquido

V,.L C;
Pemjz . j=sv N Y= 1 j=s,v.h
Dy T Ciper
E; -
§: = e j=s,v,C;,C , @:_Ejzg"_
i 1>~2
Rg-Trcf Tref

-1 -1
Rps=T.P¢ -Poat - Ao -Kso - Coref -Chret 5 Rpy=7.0¢ Peat - Ao - Kyo - Curer - Chyrer

oi{t)=Cji/Cier =8V

t=yr,  ,  Z=wlL =
Vi
3 T .
Egf= — [y mlndr j=sv
o-ljs
‘Pvav"l(ioo'PV'pv) \PczQ{:’I(IGO'PC'pc)
onde:
A, - drea superficial especifica do catalsador novo, m¥kg
C, - congentracio de hidrogénio dissolvido no 6leo, kg/kg
C, e C, - concentracio de enxofre e vanadio respectivamente, kg/kg
Cq e Cy - concentracio de enxofre e vanddio na alimentagfo respectivamente, kg/kg
Cerer € Corer - concentraglo de enxofre ¢ vanddio na alimentag@o de referéncia respectivamente, kg/kg
Eg € Eg - fator de efetividade para reacdo de HDS e de remogiio de vanddio respectivamente, adimensional
E;eE, - energia de ativagio de HDS e de remogiio de vanddio respectivamente, cal/mol
k, ek, - constante da taxa de reagho de HDS e de remogfio de vanadio respectivamente, kg/(m®h)
kgo € Kyo - fator de freqiéncia de kg ¢ de k,, respectivamente, kg/{m*.h)
L - comprimento de leito catalitico, m
Pems € Pemv - niimero de Pelect da dispersfio axial de massa de enxofre e vanddio respectivamente, adimensional
P, - volume dos poros do catalisador nove, m’/kg
Q. eQ, - quantidade de carbono ¢ vanadio no catalisador respectivamente, %p
R, - constante dos gases, cal/{mol K)
Rpz € Ry - grupo adimensional
i - tempo, h
t - tempo adimensional
Bep. 0 ,0,2 8, - grupo adimensional
6 - temperatura adimensional .
pe PL epy - densidade do carbono, do liquido e do vanadio respectivamente, kg/m*
W, - concentragio de hidrogénio dissolvido no 6leo, adimensional
W, €Wy - concentragio de enxofre ¢ vanddio no fluido externo respectivamente, adimensional
Y. e, - concentragio de carbono e vanadio no catalisador respectivamente, adimensional
1 - tempo espacial, b
@, e My, - grupo adimensional

Fonte: Chao e Chang (1987)
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Tabela 2.4.9
Grupos Adimensionais do Modelo Pseudo-Homogéneo
de uma Dimensio para o Balanco de Energia

E; -
Sj=——=>—  j=5,v,C1,Cy 0=~ Reet
Rg'Trcf Tref
a=1+ “Y:g'?’g-cpg _ Ve -pr - Cpp _ B Cpp Py &g Cpr - Pg
Ve.pe.Cpe Ve.py.Cpyg Cps -Pe Cps -py
-~ -AH,.).C.
Rnsans-f\ , - ( s) sref
Tref.Cpg.O(.
L.Vf.pf.C f C.
Pen = : LY L s
(D}if + DHg) Cref
E; -
j=——i—  j=sv,CC, . 8= T Ryer
Rg~Tref Tref
. T -T
@j(t)=Cji / Cyres j=sv. . op(t)= “,:;. :
ref
t' =t/t, Z=x/L
T
Ef= 3 | ° glr)dr  j=s,v
To - Mg

WVWQV’I(IOO‘PV*pv) \Vc:QC/(l(}O.PC.pC)

onde:

Gy

G Cpg »
C, e Cy
Cy e Cy
Csref ecvref
Dye € Dye
E; eE,

P,

Qc c QV

5:? ’5c2sﬁse 5\:

0

P Pr CPy
Wh

W €Yy
Y.oeV,

3

Qg Oy € OV
a,fel
-AH,

By € B

Cpg £ Cps

- concentragdo de hidrogénio dissolvido no éleo, kg/kg

- capacidade de calorifica do fluido, do gés, do liguido e do catalisador respectivamente, keal/(kg®C)
- concentracio de enxofre ¢ vanadio respectivamente, ke/kg

- concentragiio de enxofre e vanadio na alimentag3o respectivamente, kg/kg

- concentraclio de enxofre e vanidio na alimentagfio de referéncia respectivamente, kg/kg
« coeficiente de dispersao axial do liquido e do gés respectivamente, keal/(h.m)

- gnergia de ativagho de HDS e de remogfio de vanadio respectivamente, cal/mol

- volume dos poros de catalisador novo, m3fkg

- quantidade de carbono ¢ vanadio no catalisador respectivamente, %p

- temperatura, K

- temperatura da alimentac@o ¢ de referéneia, K

- velocidade superfical do fluido, gas e liquido respectivamente, m/h

- grupo adimensional

- temperatura adimensional

- densidade do carbono, do liquido € do vanadio respectivamente, kg/m®

- concentragio de hidrogénio dissolvido no dleo, adimensional

- concentragio de enxofre e vanidio no fluido externo respectivamente, adimensional
- concentracio de carbono ¢ vanadio no catalisador respectivamente, adimensional

- tempo espacial, h!

- grupo adimensional

~ grupos adimensionais

- calor de reaglio de hidrodissulfurizagiio kcal’kg S removido

~ fragfio do leito ocupada pelo gas ¢ pelo catalisador respectivamente, m*/m®

Fonte: Chao e Chang (1987)
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Tabela 2.4.10

Grupos Adimensionais do Modelo Pseudo-Homogéneo de uma Dimensio
para os Balancos na Particula Proposte por Chao ¢ Chang (1987)

2
E,= T Ap -Chirer - Cirer Kyo , = T. Ay Keio , &czmT-A0°kc20'Chref-pcat
Pv-Py py - Py
szR E’}I‘ jZS,V,C],Cz 5 Bz%&@fm
g ‘ref ref
C.
¢',I: ij J=sv 371:'—};‘
is Ty
hszro_\/pcat-Aes-ks~Ch'Cs S hvzro_Jpcat'on-kv-ch'Cv
Pe- Dy pe-Dy
3 j'ro .
Efj z_r——-—r_-—_ A Ij(l‘)dl’ J=8V
0o tis
vy =Qy /(100 Py .py) e =Qc/(100.P. .pc)
onde:
A, - area superficial especifica do catalsador novo, mi/kg
Ags - drca superficial do catalisador usada para reaco de hidrodessulfurizacgo, m¥kg
A - drea superficial do catalisador usada para reagdo de vanidio, m¥kg
Cy, - concentragio de hidrogénio dissolvido no dleo, kg/kg
C,eC, - concentracio de enxofre e vanadio, kg'kg
Cyp eCyy - concentracdo de enxofre e do vanadio externamente a particula de catalisador, ke/kg
CieCy - concentraglo de enxofre e de vanadio na superficie da particula de catalisader, kg/kg
Creer © Corer - concentragdo do hidrogénio ¢ do vanadio de referéncia, kp/kg.
Dyeb, - diftusividade do enxofre e do vanidio no catalisador usado respectivamente, m*h
h,eh, - médulo de Thiele, adimensional
ky eke - constante da taxa de reagdo de deposigdo de coque, kg/(m®.h)
Kero € kezg - fator pré-exponencial de ke ¢ Ke2 respectivamente, kg/(m™.h)
L - comprimento de leito catalitico,m
P, - volume des poros do catalisador fresco, m¥/kg
Q.eQy - quantidade de carbono e vanadio no catalisador respectivamente, %p
Y - distAneia do centro da particula de catalisador, m
Yo - raio equivalente da particula de catalisador, m
R, - constante dos gases, cal/(mol k)
1 - tempo, h
t - tempo adimensional
T - temperatura, K
T; - temperatura da alimentagio, K
Trer - temperatura da alimentagdo de referfncia, K
8. ,0.,0, €8, - grupos adimensionais
1 - distdncia do centro da particula de catalisador, adimensional
¢ - temperatura adimensional
Pe Peats Py pp - densidade do carbono, catalisador, vanadio e liquide respectivamente, kg/m®
e ¢y - concentragio de enxofre e de vanadio intraparticula respectivamente, adimensional
Yy - concentragio de hidrogénio dissolvido no éleo, adimensional

éc] ” éc2 ’ E:v €0

- grupos adimensionais

Fonte: Chao e Chang (1987)
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_ Tabela 2.4.11
Dados para Simula¢io de Reator "Trickle Bed" com o Modelo
Dinimico de uma Dimensdo Pseudo-homogéneo Proposto por Chao e Chang (1987)
DADOS PARA SIMULACAQ CONDICOES OPERACIONAIS
CARGA/CATALISADOR/REACAO
-AH; 1,833 x 103 T; (x,0) 643
Cpi 0,7493 P 140
Cpg 3,516 Ce (,0) 0
Cps 26,78 Cr (x,0) 0
Peat 0,66 x 103 Csi 2,62 x 102
Pe 0,266 x 104 Cyi 0,12 x 1073
(o 0,596 x 10* Vi 0,135
Py 0,79 x 103 Ha/oil 1000
PG 5,056
Pe 3,99x 103
R, 1,957
B¢ 0,5621
€g 0,1654
£ 0,3967
&g 0,4379
onde:
Cpe, Cpg € Cps - capacidade calorifica do liquido, do gas e do catalisador respectivamente, kcal/(kg.K)
Cg(x,0)e Cy (x,0) - concentragio do enxofre ¢ do vanadio no tempo=o respectivamente, kg'kg
Cyi e Cyi - concentragdo do enxofre € do vanddio na alimentagio. kg/kg
Hy/oil - razao hidrogénio/dleo, Nm'/m’
P - pressfio manométrica, kgffem® man
Rg - constante dos gases, cal/(mol K)
Ti (x,0) - temperatura no tempo=a K
Vi - velocidade superficial do liquido, mv/h
-AHg - calor de reagio de hidrodessulfurizagiio keal/(kg s removido)
Pcat, Pc,Ps, Pl PgePy - densidade do catalisador, carbono, enxofie, liquido, gas e vanadio rrespectivamente, kg/m®
g - volume de catalisador carregado m/m?®
€5, €¢ ¢ g - fracdo do leito ocupado pelo sélido, pelo Hguido ¢ pelo gés prespectivamente, m*/m’
Fonte: Chao e Chang (1987}
Tabela 2.4.12
Simulacio do Reator "Trickle-Bed" com 0 Modelo Dinimico de uma Dimensio
Pseudo-homogéneo Proposto por Chao e Chang (1987)
CONDICOES OPERACIONAIS
CASO ESTUDADOD Razio P
LHSV Tj Csi Cyi Hy/oil (kgfem?
(1) (K) (%p) (%p) | (Nmm’) | man)
Fig. 2.4.2 0,818 643 — 653 2.62 0,012 1000 140
Fig. 243 0,818 — 1,241 643 2.62 0,012 1000 140
Fig.2.44 0.818 643 2.62-3.62 | 0,012 1000 140
Fig.2.4.5 0,810 643 2,62 0,012 | 1600 — 500 140

Fonte: Chao e Chang (1987)
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Os pesquisadores apresentaram os resultados através de graficos que mostram
o perfil dindmico com as variagbes implementadas . A figura 2.4.1 traz os perfis de
temperatura e concentra¢io de enxofre na partida da planta com as condi¢des da tabela
2.4.11 até alcancar o regime estacionario. As figuras 2.4.2, 2.4.3, 2.4.4, ¢ 2.4.5 mostram
os perfis com as mudancas de temperatura de entrada do reator, taxa de dleo,
concentragdio de enxofre na alimentagfo e razdo Hp/dleo, respectivamente. Os perfis de
temperatura no estado transiente podem ser usados para determinar a localizagio da
entrada da corrente de “quench”.

Chao e Chang (1987) também avaliaram o progresso da deposi¢io de coque €
vanadio ao longo do leito do reator e concluiram que a desativacio do catalisador € de
dindmica lenta. Estes cientistas observaram que a desativa¢do por deposigdo de vanadio ¢
maior na primeira metade do reator e que o aumento da desativagdo também ocorre em
maiores proporgﬁeé no inicio do reator, por exemplo: um aumento do tempo de operagio
de 20 7 para 80 1 (ver defini¢do de T na tabela 2.4.8) leva a um aumento de cerca de
4 vezes na concentra¢o massica de vanadio no comprimento adimensional z = (0,1 e um
aumento de cerca de 3 vezes na alimentagio madssica de vanddio no comprimento
z = 0,9. Um comportamento contrario € observado para a deposi¢do de coque, a
desativagdo do catalisador neste caso € maior na segunda metade do reator, além
disso, o aumento da deposi¢do de coque ocorre em maiores proporgdes na saida
do reator.

Na modelagem de reator de hidrotratamento desenvolvida por Mohanty
et al. (1991), os compostos de enxofre presentes na carga foram representados por um
composto padrio de acordo com a faixa de ebulicio da corrente de alimentagéo.
Neste estudo, o modelo foi desenvolvido para trés tipos de cargas: gaséleo pesado de
vacuo, diesel e querosene. Os compostos escolthidos foram dibenzotiofeno, benzotiofeno
¢ trimetiltiofeno para gaséleo pesado de vacuo, diesel e querosene, respectivamente, uma
vez que o ponto de ebuli¢do de cada um destes compostos estd aproximadamente no meio
da faixa de ebuli¢do de cada corrente correlacionada.

Nos estudos de Mohanty et al. (1991), os autores consideram que em média
4 moles hidrogénio por mol de dibenzotiofeno sdo requeridos para a reagio de HDS do
referido composto (Houalla et al,1980), sendo que para o benzotiofeno e o

trimetiltiofeno séo 4 moles € 3 moles por composto de enxofre, respectivamente.
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Figura 2.4.1
Perfil Diniimico da Concentragéio de Enxofre e da Temperatura do Leito Durante a
Partida da Planta Conforme a Tabela 2.4.11
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Fonte: Chao ¢ Chang (1987}
Figura 2.4.2

Perfil Dindmico da Concentracio de Enxofre e da Temperatura do Leito com a Mudanca
na Temperatura de Entrada Conforme a Tabela 2.4.12
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Fonte: Chao e Chang (1987)
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Figura2.4.3
Perfil Dindmico da Concentra¢iio de Enxofre e da Temperatura do Leito com a
Mudanca na Taxa de Oleo Conforme a Tabela 2.4,12
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Fonte: Chao e Chang (1987)
Figura 2.4.4

Perfil Dindmico da Concentraciio de Enxofre e da Temperatura do Leito com a Mudancga
na Concentracio de Enxofre da Alimentacio Conforme a Tabela 2.4.12
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Fonte: Chao e Chang (1987)
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Figura 2.4.5
Perfil Dindimico da Concentragfio de Enxofre e da Temperatura do Leite com
a2 Mudang¢a na Razéio H,/6leo Conforme a Tabela 2.4.12
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Fonte: Chao e Chang (1987)

Além da reac¢io de HDS, para o processamento de gasoleo pesado de vacuo ¢
diesel, foi considerada a reagio de hidocraqueamento, as demais reagtes de HDT foram
desprezadas. Os pesquisadores assumiram que a reacdo de HDS ¢ de segunda ordem com
relagdo ao composto de enxofre e, como o hidrogénio estd em excesso, a taxa da reaglo
foi considerada como sendo independente da pressfo parcial de hidrogénio. Ja no caso de
haver hidrocraqueamento, foi assumida uma cinética de primeira ordem para a reagfo.
Como as velocidades maéssicas sdio elevadas, os autores desprezaram a resisténcia a
transferéncia de massa externa. Os fatores de efetividade para as reagdes foram
considerados como sendo unitarios, tendo em vista a inexisténcia de dados sobre a
cinética intrinseca, foi desprezada a resisténcia difusional nos poros do catalisador.

Com a revisdo bibliografica feita pelos cientistas, eles concluiram que o calor

de reagdio seria em torno de 62 MJ/kmol de hidrogénio consumido para a

hidrodessulfurizagio e de 42 MV/kmol de hidrogénio consumido para hidrocraqueamento.
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O modelo para cada reator consiste em um conjunto de equagdes diferenciais de balango
de massa ¢ energia além das equagbes algébricas para estimativa das propriedades
termodindmicas das frages alimentadas. Para o calculo das entalpias de mistura, a
corrente de alimentagfo foi dividida em pseudo-componentes, 20 intervalos foram usados
para gasoleo pesado de vacuo € querosene, enquanto que 15 para diesel.

O reator foi modelado considerando o sistema adiabético e tipo "Plug Flow".
A tabela 2.4.13 contém as equagdes usadas para processamento de gasodleo pesado de
vacuo, quando a alimentagdo se encontra na fase liquida. No caso de tratamento de
querosene, as equagdes sdo as indicadas na tabela 2.4.14, sendo que a alimentagdo se
encontra na fase vapor. A modelagem proposta para as reagdes de hidrodessulfurizagio e

hidrocraqueamento de diesel leva em conta que a carga se encontra parcialmente

vaporizada, assim, além das equagdes de balanco de massa e energia, o modelo contém as
equacdes de equilibrio liquido-vapor para calculo da variacio da taxa de vapor e liquido
ao longo do reator. A tabela 2.4.15 mostra as equagles usadas no trabalho. Foi
considerado neste estudo, que 0s compostos de enxofre estariam presentes apenas na fase
liquida. Para a fase liquida os pesquisadores usaram o método de Lee-Kesler para estimar
as propriedades criticas e fator acéntrico dos pseudo-componentes, ao passo que as
entalpias e capacidades calorificas foram calculadas usando o método de Peng-
Ronbinson. A fase vapor foi tratada como gas ideal, tendo as entalpias dos
pseudocomponentes sido estimadas pelas correlagdes de Weir e Eaton.

Os resultados da simulagfo da planta com a corrente de diesel para catalisador
Harshaw HT400E encontram-se na tabela 2.4.16. As condicdes operacionais usadas nesta
simulagdo também foram apresentadas na mesma tabela. A tabela 2.4.17 apresenta os
resultados da simulacio da planta, bem como as condi¢des operacionais, utilizando a
mesma carga da tabela 2.4.16 ¢ o catalisador Procatalyse HR304.

Os erros no calculo do grau de dessulfurizagdo expressos em %p foram
inferiores a 5%, sendo que em todos os testes os valores calculados foram menores do
que o resultado analitico.

Os autores apresentaram apenas o consumo de hidrogénio da planta para o
teste com o catalisador Procatalyse HR304, de maneira que somente neste caso foi
possivel obter o erro do valor calculado em relagdo ao experimental, o qual foi
de -19,2%. Uma das causas mais provaveis de erro € devido a suposigio de que a reagdo

de HDS ocorre apenas na fase liquida. Além disso, pode ser que a estimativa de consumo
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de H, por mol de composto chave (benzotiofeno) ndo seja adequada a este tipo de carga,
ou seja, o composto chave ndo esta representando bem os compostos de enxofre da carga.

Os resultados das simulagdes das plantas de Hidrotratamento de querosene ¢
gasoleo pesado de vacuo foram mais satisfatérios do que de diesel. Por exemplo, nos
estudos com gasoleo pesado de vacuo o maior erro encontrado foi também no célculo do
consumo de H, (-4,4%), que porém € inferior ao obtido na simulagio com diesel. O
percentual de dessulfurizagio estimado para o gaséleo foi maior do que o valor analitico

com erro de 0,76%.

Tabela 2.4.13
Meodelagem para Hidrodessulfuriza¢io ¢ Hidrocraqueamento
de Gasoleo Pesado de Vacuo Proposta por Mohanty et al. (1991)

(%)
dw

dC
Mt( o }:—kc C,

k. =2,02x 10! 135007

a) Equagdes de balango de massa

2
~k C

§

Pardmetros:

k=4,11x 107497

b) Equacio do balango de energia

b1

W m—_[(-AHR)S K Cf +(-AHR), ke Cc]
i“pi

Temosque: i=1,(N+1)

N pseudo componentes

(N+1) fase gas
onde:
Ce ~ fragiio méssica da alimentagio a ser craqueada
Cai - capacidade catorifica do pseudo componente i, kJ/(kg K}
Cy - fragiio massica de enxofre na fase Hquida
{(AHR)c - calor de reaglio para hidrocraqueamento, ki/kg hidrocarboneto craqueado
(AHg)s - calor de reagfio para a hidrodessulfurizagio, kl’kg removido
ke - constante da taxa da reago de hidrocraqueamento, (kg alimentag@o)(kg cat . h)
kg - constante da taxa da reag@o de hidrodessuifurizagfo, (kg alimentag@o)/(kg cat . kg S . h)
mj - tfaxa massica do componente i, kg/h
My . taxa massica total, kg/h
T - temperatura, K
w - massa de catatisador no reator, kg

Fonte: Mohanty et al. (1991}
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Tabela 2.4.14
Modelagem para Hidrodessulfuriza¢io e Hidrocraqueamento
de Querosene de Aviaciio Proposta por Mohanty et al. (1991)

a) Balango de massa

Ni avs =K Pt2 yg

dw
Pardmetro: kg=5,7x IOIZ 6-18.1 1877
b) Balango de energia
dT 1 p 2
= —— (~AHR), k| LTS
dW - ZniCy s S ZRT
i

Temos que: 1= 1, (N+1),

N pseudocomponentes,

(N+1) fase géas.
onde:
Cpi capacidade calorffica do pseudocomponente i, kJ/{kmol K}
(AHR)g calor da reacio de hidrodessulfurizagdo, ki/(kmo! S removido)
kg constante da taxa de reacio de hidrodessulfurizagao, (kg alimentaqéo)?" /{kg cat . kmol 8. h)
nj e Ny taxa molar do componente i e taxa molar total, respectivamente em kmol/h
PT pressio total, atm
R constante universal dos gases, kl/(kmol.K)
T temperatura, K
W massa de catalisador no reator, kg
¥g fragiio molar do enxofre na fase vapor
Z fator de compressibilidade

Fonte: Mohanty et al. (1991)

Tabela 2.4.15
Modelagem para Hidrodessulfurizagiio e Hidrocraqueamento
de Diesel Proposta por Mohanty et al. (1991)

a) Equacio do balango de massa:

dx

Ny d\; =k xg
dx

Nyg d“‘; =k Xg

-15500/T

Pardmetros: k;=9,7x 10-9 e (catalisador Harshaw HT-400E)

~15500/T

k,=6,5x 10 e (catalisador Procatalyse HR -304)

ke=4,0x 10° ¢4

b} Equacfo do balango de energia:

dt 1

dw
[Nf 2% Cpj + Ney 2y Cpi)

11 i

[(~AHg) ko +(-AHR), kex, ]

Temos que: 1=1,2 - (h+1)

continua ....
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... continuag@o,

¢) Equagdes de equilibrio liguido-vapor:

respectivamente

enxofre na fase liquida, respectivamente

s Zi =1 , X, Zi
[1 + i‘v (K; wl)} {1 + I:I‘V (K; ~ 1)}
1 1
onde:
Cpi capacidade calorifica do componente i, kl/(kmol.K)
(AHR): e (AHR)s calor da reagiio de hidrocraqueamento, kJ/(kmol) e de HDS, k}/(kmol S removido) respectivamente
ke constante da taxa da reagdo de hidrocraqueamento, (kmol alimentagio) / (kg cat . kmol § . h)
ke constante da taxa da reagdo de hidrodessulfurizagdo, (kmot alimentagdo)’ / (kg cat . kmol § . h)
K; constante de equilibrio Jiquido-vapor do componente i
Nz e Ny taxa molar total e de liguido respectivamente, kmoi/h
T temperatura, K
w massa de catalisador no reator, kg
Xo. Xj €Xg frago molar da alimentag8o hidrocraqueével na fase liquida, do componente i na fase liquida e do

Yi€2Z; frag3o molar do componente i na fase vapor e do componente i na mistura liquida-vapor,

Fonte: Mohanty et al. (1991)

Tabela 2.4.16

Modelagem de Hidrodessulfurizagiio e Hidrocraqueamento da Corrente de Diesel
Proposta por Mohanty et al. (1991) - Catalisador HARSHAW HT400E

DADOS DA PLANTA
CARACTERISTICA CATALISADOR HARSHAW HT400E

CASO 1 CASO2 CASO 3
Vazdo de diesel, m*h 294 34,5 37.3
Temperatura de entrada do reator, K. 608 613 613
Gaés de make-up, Nm%h 2500 1525 1500
(Gas de reciclo, Nm¥/h 7200 2500 3100
Pressfo reator, atm 35 35 35
S na alimentagiio, % p 1.48 1,46 1.2
Volume de catalisador, m? 10 10 HY]
(s de reciclo pureza, % v 36 80 90
Gas de make-up pureza, %o v 58 86 90

RESULTADOS DA SIMULACAOQ

CARACTERISTICA CATALISADOR HARSHAW HT400E
CASO 1 CASO 2 CASG 3
Temperatura de saida do reator, K 6246 630 625,0
Consumo de Hp, kg/h 46,9 48.6 35,4
Dessulfurizagdo, % p calculado 65,5 58,15 475
analitico 67,6 60,96 49.16
Taxa vapor/liquido na entrada 0,83522 10,6602 0,6502
Taxa vapor/liquido na solda 0,859] 0,6482 0,6426
Vazio molar da saida, mol/h 510,7 293,0 3120
Fragdo ndo craqueada da alimentagho, % p 98,9 98.9 99,1

Fonte: Mohanty et al. (1991)
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Tabela 2.4.17
Modelagem de Hidrodessulfurizac¢io e Hidrocraqueamento da Corrente de Diesel
Proposta por Mohanty et al. (1991) - Catalisador PROCATALYSE HR 304

DADOS DA PLANTA
CARACTERISTICA CATALISADOR PROCATALYSE HR 304

Vazio de diesel kg/h 26,067

Temperatura de entrada do reator, K 623

Giés de make-up kg/h 401

Gés de reciclo, kg/h 2.659

Pressdo reator, atm 37

S na alimentagio % p 2

Pureza do Gas de reciclo + make-up , Y%v 67,3

RESULTADOS DA SIMULACAO

CARACTERISTICA PLANTA CALCULADO ERRO
Temperatura de saida do reator, K 649,0 652,5 -0,5
Consumo de H,, kg/h 109,0 88,0 -19.2
Dessulfurizagio, % p 90.0 85,55 -4.9
Taxa vapor/liquido na entrada 0,848 0,8472 0,09
Taxa vapor/liquido na saida 0,899 0,8683 -3,3
Vazio molar da saida, mol/h 473,0 488.0 3.2
Fracdo niio craqueada da alimentagio, % p 96,38 97,81 1,5

Fonte: Mohanty et al. (1991)

2.5 Conclusdes

As pesquisas realizadas sobre mecanismo e cinética das reaces de HDT
indicam algumas tendéncias que sdio resumidas a seguir. Porém, convém lembrar que
existem poucos estudos feitos em fase liquida, os quais representam melhor as condi¢des

mdustriais de hidrotratamento de diesel.

ulfur
As reagdes de Hidrodessulfurizagdo (HDS) de compostos de enxofre sio
exotérmicas e irreversiveis nas condi¢des usuais de hidrorrefino. Os compostos organo-
sulfurados como mercaptans, sulfetos e dissulfetos alifaticos sdo mais reativos do que os
sulfetos arométicos. No entanto, existem algumas divergéncias sobre a reatividade dos
diversos compostos ciclicos, sugerindo uma dependéncia com as condigdes dos
experimentos. De qualquer maneira, o tiofeno (composto ciclico de um anel) parece ser

mais reativo do que os compostos ciclicos com mais de um anel (Nag et al., 1979).

115



Os estudos cinéticos que propuseram expressdes de Langmuir-Hinshelwood

para as reagOes de HDS, de uma maneira geral t€m considerado os seguintes

aspectos:

e a etapa mais lenta do mecanismo deve ser a reag¢do na superficie entre o composto de

enxofre e o hidrogénio adsorvidos;

as pesquisas tém indicado que a hidrogenolise e a hidrogenac¢do ocorrem em sitios

cataliticos diferentes (Gates et al., 1979: Van Parijs ét al., 1986, Houalla et al., 1978);

a hidrodessulfurizagdo ¢ fortemente inibida por H,S (Satterfield e Roberts, 1968;
Singhal et al., 1981, Broderick e Gates, 1981; Vrinat e Mourgues, 1982, Van Parijs et
al.,, 1986). Alguns estudos que ndo levaram em conta a inibi¢do por H,S, trabalharam
com baixas converstes de HDS e, talvez por isso, ndo tenham considerado o efeito

inibidor do H,S (Kim e Choi, 1987);

em alguns trabalhos existe uma tendéncia em considerar que a reagfio na superficie
envolve um sitio no qual o composto de enxofre € H,S sfo adsorvidos
competitivamente e outro sitio no qual o hidrogénio € adsorvido (Kawaguchi et al.,

1978 Kilanowshi e Gates, 1980, Broderick e Gates, 1981),

alguns pesquisadores tém relatado que € forte o efeito inibidor de compostos de

nitrogénio ¢ aromaticos sobre as reagdes de HDS;

ainda parece indefinida a questdo do tipo de adsor¢io do hidrogénio, se esta ¢
dissociativa ou ndo.

Nos estudos de modelagem cinética uma das equagdes propostas para a HDT
de diesel, considerando que este corte do petréleo pode ser representado pelo composto
chave benzotiofeno, poderia ser a do tipo sugerida por Kilanowski e Gates (1 980). Neste

caso, quatro pardmetros devem ser estimados e deve-se conhecer a pressio parcial de H,S

ou sua concentragio molar. Caso seja necessario reduzir o nimero de parmetros, pode
ser valido verificar o ajuste da expressio desprezando a inibigéo da reagéo por H,S.

Como os experimentos de Kilanowski e Gates (1980) foram conduzidos em
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baixa pressdo (1 atm), seria conveniente testar a expressio de Langmuir-Hinshelwood
proposta por Van Parijs et al. (1986), que foi obtida para uma faixa de pressiio mais alta

(2 a 30 atm) e considera dibenzotiofeno, hidrogénio e H,S adsorvidos no mesmo sitio.

Reacdes de Hidrod . ~

Os estudos com reagtes de hidrodesoxigenagio (HDO) sfo poucos, devido ao
fato da maioria dos petréleos possuirem baixos teores de oxigénio. De qualquer forma, €
bem conhecide que as reagdes sdo exotérmicas e que a etapa de hidrogendlise €

irreversivel.

aches de Hidr itr a
As aminas alifaticas ciclicas ou de cadeia aberta sfo muito mais reativas do
que as aminas aromaticas e por isso ndo sdo normalmente objeto de estudo. Por outro
lado, 0s compostos organo-nitrogenados de cardter aromatico, contendo o heteroatomo no
anel, sio menos reativos do que as outras aminas aromaticas. Algumas caracteristicas

destas reagdes poderiam ser esquematizadas da seguinte forma:

e a maior parte dos trabalhos publicados em hidrodesnitrogenagdo concordam que a
hidrogenagdo do anel deve ocorrer antes da remogdo do nitrogénio (Hanlon,1987;

Satterfield e Yang, 1984, Gioia e Lee, 1956);
e a posicio do equilibrio de hidrogenag¢#o pode afetar a taxa de remogéo de nitrogénio;

* a maior parte dos estudos sobre agentes inibidores de reagdes de HDN, tem-se referido
ao efeito negativo de compostos de enxofre e aromaéticos, 0s quais competem pelos
mesmos sitios com o organo-nitrogenado, levando & redugfo da velocidade de
reacao.

Para a reacdio de HDN de diesel, o organo-nitrogenado quinolina poderia ser
escolhido como cofnposto chave na modelagem desta rea¢@o. Assim, uma das expressfes

que poderia ser testada € sugerida por Gioia e Lee (1986). Neste caso, seria conveniente

supor que as constantes de adsor¢do de quinolina e 1,2,3,4-tetrahidroguinolina sdo iguais,
assim, trés pardmetros seriam estimados na modelagem cinética: a constante cinética, a

constante de adsor¢do do hidrogénio e a constante de adsorg@o dos organo-nitrogenados.
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Caso seja necessério usar expressdes com menor nimero de pardmetros, uma
boa opgdo seria testar a expressdo proposta por Miller e Hineman (1984), que apresenta
apenas dois pardmetros a serem estimados, pois ndo leva em conta que o equilibrio de

adsorcdo do hidrogénio seja limitante da velocidade de reagéo.

aco i acdo de Aromatic
As reagdes de hidrogenaciio de aromaticos (HDA) sfo reversiveis nas
condi¢des usuais de hidrorrefino. A conversdo de equilibrio diminui com o aumento da
temperatura, por serem as reagdes de HDA exotérmicas. Por outro lado, o aumento da
pressdo parcial de H, favorece ao aumento da conversfo de equilibrio. Quanto menos
condensada for a molécula reagente, mais deslocado € o equilibrio da reagfio de

hidrogenac@o do aromatico no sentido do produto.

agem

Poucas s@o as pesquisas publicadas na literatura sobre modelagem de reator de
HDT. Porém, sabe-se¢ que algumas empresas tém desenvolvido sua prépria modelagem,
ndo havendo divulgagdo da metodologia aplicada.

Por se tratar de reatores de trés fases, tipo "trickle bed", os reatores de HDT
sdo de modelagem complicada e, em principio, varias suposi¢des devem ser feitas para
simplificacdo do problema. A medida que o modelo for testado, caso nio haja uma
resposta favoravel na previsio do comportamento do sistema quando comparada com os
resultados industriais, o grau de complexidade do modelo deve aumentar de forma a
tentar representar as condigOes da pratica. Porém, para um bom resultado da modelagem
do reator € necessario que se disponha de modelos cinéticos adequados.

No capitulo seguinte apresenta-se a modelagem cinética das reacdes de HDS e
HDN, obtidas com um banco de dados de cortes da faixa de destilados médios que entram
no "pool" de diesel. Foram utilizados nos modelos sugestdes indicadas pela revisdo
bibliografica. A seguir, realizou-se uma modelagem simplificada do reator de HDT com o

objetivo de se avaliar o comportamento de algumas das cargas disponiveis.

118



3 Modelagem Cinética

3.1 Introducéo

A cinética quimica intrinseca do sistema com reacdo deve ser conduzida em
um reator de laboratdrio, onde sejam eliminadas todas as influéncias de resisténcias a
transferéncia de calor e massa e com composicdo do sistema totalmente controlada. A
cinética quimica do sistema industrial deve levar em conta a influéncia destas resisténcias
sobre a cinética quimica intrinseca. A determinagfio da cinética intrinseca oferece
diferentes graus de dificuldade, sendo o caso mais complicado justamente o da reagdo
heterogénea sob pressdo elevada.

Para que uma reagdo quimica ocorra dois aspectos devem ser favordveis: a
termodindmica e a cinética. A termodindmica fornece dois importantes subsidios
necessarios aos estudos de sistemas com reagdo quimica: o calor liberado ou absorvido
durante a reac¢do e o rendimento maximo que se podera obter da mesma. A constante de
equilibrio, calculada a partir da energia livre padrio (AG® = - RT /n K), determina o
limite maximo de conversdo que pode ser alcangado em uma determinada temperatura
desde que haja tempo suficiente. A cinética quimica indica a velocidade de evolugio em
direcdo a este estado de equilibrio quimico.

A cinética quimica procura caracterizar € analisar os fatores que influenciam
na velocidade de uma rea¢do quimica. Na engenharia quimica, o conhecimento da
cinética da reagfio € necessaria para projetar o reator e realizar o seu acompanhamento
operacional.

Tendo em vista a importincia de se saber como compdrtam—se as cargas de
uma unidade industrial em termos de reatividade, neste trabalho é estudada a cinética de
Hidrodessulfurizagdo (HDS) e de Hidrodesnitrogenagdo (HDN) de diferentes correntes da

faixa do Diesel processadas em uma unidade piloto da Petréleo Brasileiro S/A

(PETROBRAS S/A). Inicialmente, tenta-se ajustar uma expressdo de Langmuir-
Hinshelwood para a HDS e outra para a HDN, supondo que os teores de enxofte e
nitrogénio total das cargas possam ser representados por compostos padrdes, escolhidos
convenientemente de acordo com a faixa de ebuligio do Diesel. Em seguida, a
modelagem cinética das cargas foi feita utilizando o tratamento de "Power Law", o que
permitiu fazer uma comparagdo entre a melhor cinética obtida e as disponiveis em

trabalhos realizados anteriormente com o0 mesmo tipo de carga.
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3.2 Conceitos Fundamentais
3.2.1 Etapas Envolvidas em Rea¢des Cataliticas Heterogéneas

O processo global de uma reacfo catalitica heterogénea com um sistema
gasoso-liquido-so6lido pode ser dividido em uma seqiiéncia de etapas, que levam em conta
os fendmenos de superficie e o transporte de massa. No caso mais genérico do solido ser
um catalisador poroso, podemos distinguir as seguintes etapas esquematizadas na figura

3.2.1.1, para a reacéo entre o reagente gasoso A e o reagente liquido B:
1) transporte por difusio do reagente A na fase gasosa até atingir a interface liquida;

2) transporte por difusdo dos reagente A e B na fase liquida at¢ atingir a superficie do

solido;

3) transporte por difusdo dos reagentes A e B no interior dos poros do catalisador. Como
a particula contém uma érea interna muito maior do que a externa, a maior parte da
reacdo ocorre dentro do solido;

4) adsorgdo quimica dos reagentes nos sitios ativos do catalisador;

5) reago quimica dos reagentes A e B adsorvidos dando origem a produtos absorvidos;

6) dessorgio dos produtos absorvidos;

7) transporte por difusdo dos produtos no interior dos poros do catalisador até a superficie

da particula;

8) transporte por difusdo dos produtos da superficie do sélido para as correntes fluidas,

com distribuicio entre as fases gasosa e liquida das substancias formadas na reagio.

As etapas 1, 2, 4, 5, 6 e 8 séio processos consecutivos que podem ser estudados

separadamente e depois combinados em uma taxa de reagdo global, apresentando analogia
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com um conjunto de resisténcias em série. No entanto, as etapas 3 e¢ 7 ndo podem ser
inteiramente separadas das etapas 4, 5 e 6, que descrevem a interagfo das moléculas
reagentes com a superficie do solido; isto porque os centros ativos do catalisador
encontra-se espalhados ao longo das paredes dos poros, de tal forma que a distancia que
as moléculas reagentes tem que percorrer €, portanto, a resisténcia que elas encontram &
variavel. A figura 3.2.1.1 apresenta o perfil de concentragio dos reagentes e as possiveis
resisténcias envolvidas no processo.

A taxa global da reagdo € igual a taxa da etapa mais lenta do mecanismo.
Quando as etapas de difusfo externa (1, 2 e 8) sdo mais rdpidas do que as de reagio (4, 5
e 6) e as de difusdo interna (3 e 7), as concentracdes na superficie externa do catalisador
sdo aproximadamente iguais as concentragbes no seio dos fluidos, assim o transporte de
massa por difusdo externa ndo afeta a taxa global da rea¢do. Em outros casos, as
velocidades das etapas relacionadas com os fendomenos de superficie (4, 5 e 6) e com o
transporte de massa por difusdo interna (3 e 7) sdo mais elevadas comparativamente com
as das etapas de difusdo externa (1, 2 e 8). Porém, quando a difusdo nos poros do
catalisador € lenta, esta etapa pode ser a determinante da velocidade global e as condicdes
de escoamento externamente a particula néo afetam a taxa global.

Em muitos casos quando as diversas etapas se tornam igualmente importantes,
existe mais de uma etapa controladora da reacgio, o-sistema ¢ mais complexo e dificil de

ser tratado.
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Figura 3,2.1.1

Etapas Envolvidas em Reacdes Cataliticas Heterogéneas
com Sistema Gasoso-Liquide-Sélido.
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: concentraglio de B na superficie do sélido, mol/m®
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3.2.2 Difusao Externa

Sob determinadas condicGes de operagdo, a velocidade de uma reacdo
catalitica pode ser reduzida pela difusio dos reagentes da fase gasosa para a fase liquida
e da fase liquida para a superficie do catalisador, caracterizando a limitacdo por difusio
extraparticula. Em outras palavras, se a velocidade de difusio dos reagentes na interface
gés-liquido e/ou liquido-sélido for menor do que a velocidade intrinseca da reac@o na
superficie do catalisador, a velocidade global da reacdo serd limitada pela difusio
extraparticula. Considerando uma reacfio entre A (fase gasosa) e B (fase liquida), os
gradientes estabelecidos em cada uma das interfaces estdo ilustrados na figura 3.2.1.1 e as
equagoes da taxa de transporte externo de massa encontram-se na tabela 3.2.2.1,

Para um sistema trifisico as limitacoes externas a transferéncia de massa sao
determinadas pelos coeficientes de transferéncia de massa do gas para a interface
gas-liquido (k,), da interface gis-liquido para o seio do liquido (k) e do seio do
liquido para a superficie do catalisador (k;). Nos reatores "trickle bed" o reagente gasoso
A € geralmente pouco solivel no liquido ou estd presente em excesso. Neste caso, €
vélido assumir que ndo existe resisténcia a transferéncia de massa na fase gasosa e
os coeficientes mais importantes sdo ki, e k.. A literatura fornece algumas correlagdes

para o célculo destes coeficientes, que podem ser expressos conforme mostra a

tabela 3.2.2.2.

Tabela 3.2.2.1
Equacoes da Taxa de Transporte Externo de Massa

* Transporte do reagente A da fase gasosa para a interface gas-liquido:

1
~Tp =Kg 3 m (Calg) ~ Cailg)

* Equilibrio do reagente A na interface gés-liquido:

Ca:

* Transporte do reagente A da interface gés-liquido para o seio do liquido:

1

=15 =ky g m(cm ~Cap)

continua...
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... continuagéo

* Transporte do reagente A do seio do liquido para interface liquido-sélido:
—1a =k¢ ac (CAb “CAS)

+ Transporte do reagente B do seio do liquido para a interface liguido-solido:

~1p =k 2, (Cpp ~ Cps)

onde:
& drea interfacial por volume de leito, m*/m’
a, 4rea supercial por massa de catatisador, m?/ g de catalisador
Cae concentragfio de A na interface liquido-sélido, mol/im*
Cai concentragio de A na fase liquida, mol/m’
Cas concentragdo de A na superficie do s6lido, mol/m’
L concentragio de B na interface liquido-solido, mol/m’
Cpg, concentragio de B na superficie do s6lido, mol/m’
Cule) concentraciio de A na fase gasosa, mol/m’
Cuile) concentragio de A na interface gés-liquido, mol/m’
H constante de Henry
k, coeficiente de transferéncia de massa da fase gasosa para interface gas-liquido, m/s
kg coeficiente de transferéncia da interface gas-liquido para a fase Hquida, m/s
k. coeficiente de transferéncia da fase liquida para a interface liquido-s6lido, m/s
TAElp taxa de transporte de A ¢ B respectivamente, mol/(g cat. s)
£, porosidade do leito, ou seja, volume de vazios por volume total do leito, m*/m’
Pp densidade da particula, kg/m’
Fonte: Fogler (1986}
Tabela 3.2.2.2
Coeficiente de Transferéncia de Massa por Difusiio Externa
GRUPOS ADIMENSIONAILS
k dp
Ngy = 5
im
v
NSC D
im
Spdp
Nge =
1)
Relagio N, = f (Nge , Ny}
Obs:
dp didmetro da particula, m
B difusidade molecular de i na mistura, m’/s
k coeficiente de transferéncia de massa, m/s
N, numero de Schmidt, adimensional
Ny, nimero de Sherwood, adimensional
Ny ntimero de Reynolds, adimensional
[ velocidade da corrente, m/s
v viscosidade cinemética, m*/s
i viscosidade dindmica, kg/(m.s)
p densidade do fluido livre kg/m’
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Em reatores "trickle bed", quando o molhamento externo do catalisador é
incompleto, o reagente A do gas pode ser diretamente adsorvido no liquido que enche os
poros do catalisador por capilaridade. Assim, a resisténcia a transferéncia de massa
externa seria menor devido a auséncia do filme liquido. Algumas vezes, os poros nio
cobertos pelo filme de liquido ndo estdo cheios de liquido, devido ao fenémeno de
evaporacgfio causada pelo excesso de calor de reag8o liberado. Neste caso, se os reagentes
A e B tiverem pressio de vapor suficientemente alta para encontrarem-se na fase gasosa
nas condigdes de trabalho, eles irfio reagir apoés difundir-se no interior da particula,
levando a uma redugdo da resisténcia criada por limitagdes de difusdio interparticula e, por
consequéncia, a um aumento da taxa de reacao.

A velocidade de difusdo dos reagentes serd tanto menor quanto mais baixa for
a velocidade linear do fluido. Em reatores industriais, as velocidades sdo geralmente
suficientemente eIe{zadas para evitar a existéncia de limitagdes por difuséo extraparticula.
Porém, em reatores de escala laboratorio as velocidades sdo normalmente pequenas e
cuidados devem ser tomados para garantir que os dados cinéticos obtidos representem a

velocidade intrinseca da reagéo.

3.2.3 Difusio Interna

Os catalisadores de interesse industrial sdo geralmente solidos porosos, sendo
que a maior parte da-sua area ativa encontra-se no interior das particulas, desta forma, os
reagentes devem difundir-se através da estrutura porosa antes de reagirem. A difusdo no
interior dos poros pode ocorrer por meio de um ou mais dos seguintes mecanismos:
difusfo ordinaria, difusdo de Knudsen e difusdo superficial.

Quando os poros do catalisador sdo largos e o géas relativamente denso ou
ainda, se 0s poros encontram-se cheios de liquido, o processo € o de difusio ordinéria. Se
a densidade do gas ¢ baixa e/ou se 0s poros sfio estreitos, as moléculas colidem muito
mais com as paredes do poro do que com as oufras moléculas, sendo este mecanismo
conhecido por difusio de Knudsen.

As moléculas adsorvidas apresentam considerdvel mobilidade entre sitios
adjacentes na superficie catalitica. O transporte por meio do movimento das moléculas

sobre a superficie do catalisador € conhecido como difusfio superficial. Este tipo de
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processo ndo ¢ bem conhecido, contudo as poucas pesquisas existentes, indicam que a
contribui¢fo deste mecanismo para o transporte global € pequena.

No caso de liquidos o percurso livre médio ¢ tdo pequeno que a difusdo de
Knudsen ¢ desprezivel. Desta forma, na auséncia de difusdo superficial, a velocidade de
difusdo ndo € afetada nem pelo didmetro do poro nem pela pressdo mas pela difusividade
molecular.

Os poros de um catalisador ndo sfo retos ou cilindricos, na realidade eles
apresentam um série de tortuosidades. Assim, definiu-se a difusividade efetiva (D,), que
leva em consideracfio a estrutura do poro, além do fato de que nem toda a drea normal a
direcdo do fluxo estd disponivel para a difus@o das moléculas. A tabela 3.2.3.1 mostra a
expressdo que define D... "

Observa-se ainda, que os poros possuem areas de se¢Oes retas varidveis, sendo
este efeito considerado no fator de constricio. No entanto, em alguns casos o fator de
tortuosidade inclui o efeito dos estreitamentos das se¢des transversais, ou seja, o fator de

constri¢do ndo € considerado na expressfo fornecida na tabela 3.2.3.1.

Tabela 3.2.3.1
Conceito de Difusividade Efetiva

N; =~D, V(; (Lei de Fick)

D : difusividade efetiva, m*/s
Dy . difusividade molecular de i na mistura, m'/s
£ : porosidade do leito, ou seja, volume de espaco vazios/ volume total, m’/m’

N; 1 fluxo molar por difusdo de i
o4 . fator de constrigfo

T . tortuosidade

VG, . gradiente de concentragio

3.2.4 Adsorc¢ao Quimica

O fendmeno de adsorc¢@o ocorre quando uma fase fluida é colocada em contato

com um soOlido criando uma interface comum, que possue uma regido adjacente

conhecida por camada interfacial, no interior da qual as propriedades da matéria sdo
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significativamente diferentes da massa das fases. A superficie de um soélido é uma regifo
de energia potencial elevada, devido ao desbalanceamento das forcas responsaveis pela
coesdo do solido existente nesta regifio. Assim, as moléculas da fase fluida sdo atraidas
para a superficie do solido, formando uma camada de material condensado, de forma a
minimizar a energia total do sistema. A adsorcfo consiste num enriquecimento desta
camada interfacial em um ou mais componentes das fases em contato. O componente no
estado adsorvido é chamado de adsorbato, enquanto que o material susceptivel de ser
adsorvido pelo componente adsorvente ¢ conhecido como adsortivo.

A natureza das forcas envolvidas no processo de adsor¢do varia de sistema
para sistema. No caso de sistemas gas-sélido e liquido-solido distinguem-se dois tipos de
adsor¢do, de acordo com as forcas presentes na interagéo das moléculas do adsorbato com
a superficie adsorvente. Quando estas sdo do mesmo tipo que as for¢as intermoleculares
de coesdo em gases e liquidos, ou seja, forgas de dispersdo de London ou forgas de Van
der Waals, o fendomeno é denominado de adsor¢fio fisica ou fisissor¢@o, ao passo que se
as forcas sfo da mesma natureza que as forcas de ligagfio quimica covalente ou idnica,
teremos a adsorc¢io quimica ou quimissorgéo.

A adsorsdo fisica é sempre exotérmica (AH<0), enquanto que a adsorgdo
quimica é usualmente exotérmica (AH<0), podendo ser em alguns casos ser endotérmica
(AH>0). De qualquer forma, o processo de adsor¢do € acompanhado por uma diminui¢io
da desordem do sistema, ou em outras palavras, da entropia do sistema (AS<0). Existem
varios critérios, os quais serfio discutidos a seguir, usados para se distinguir entre os dois
tipos de adsorgdo: cobertura da superficie,calor de adsor¢do, temperatura, especificidade e
energia de ativagio.

As forgas de interagdo atuantes na fisissor¢do ndo pressupdem o contato direto
da superficie adsorvente com as moléculas do adsorbato, podendo ocorrer a formagio de
uma camada multipla do adsorbato. Por outro lado, a cobertura da superficie na
quimissor¢do ocorre em monocamada, ja que as for¢as envolvidas requerem uma
interacgdo direta das moléculas do adsorbato com a superficie adsorvente.

O calor de adsor¢do na fisissor¢do, que € o calor liberado quando uma
substancia € adsorvida sobre uma superficie, € da mesma ordem de grandeza que o calor
latente de condensagdo do adsortivo, situando-se na faixa de § a 20 kJ/mol. Porém, no

caso da quimissorcdo o calor de adsor¢do € da ordem de grandeza do calor de reagio
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quimica entre um solido ¢ um fluido, ficando entre 40 e 800 kJ/mol. Desta forma, a
adsorcdo fisica ocorre em grau épreciévei normalmente a temperatura abaixo ou em torno
da temperatura de condensacdo do adsortivo, enquanto que a adsor¢io quimica acontece
em temperaturas bem mais elevadas.

Uma caracteristica importante na distin¢do entre os fendmenos de adsorgdo € a
especificidade. A fisissor¢iio € um processo genérico, que ocorre normalmente entre a
maioria dos sistemas fluido-s6lido em condigdes experimentais adequadas. Qutrossim, a
quimissorgdio € especifica, desta maneira um determinado adsortivo pode ser adsorvido
por um adsorvente e ndo ser por outro, podendo existir sitios especificos de adsorgido na
superficie do sélido.

O processo de adsorgdo fisica ndo € ativado, assim ndo existe uma energia de
ativagdo para a fisissorgo. Porém, o fendmeno inverso chamado de dessorgéo fisica ¢é
ativado, com energia de ativagfo igual ao calor de adsor¢do. Os processos de adsorgio
quimica e de dessorgdo quimica sfo ativados, embora as energias de ativa¢do envolvidas
sejam geralmente pequenas. A figura 3.2.4.1 mostra um grafico esquematico da energia
potencial de interacdo entre superficie solida e a molécula a ser adsorvida versus distdncia
da superficie, diagrama conhecido como Energia Potencial de Lennard-Jones para
Adsorgdo. Por esta figura, verifica-se que a energia de ativacdo da desor¢do quimica € a
soma do calor de quimissor¢do com a energia de ativacfio de adsor¢do da quimissorgio.
Pode-se concluir que a adsorg@o fisica ¢ uma etapa da adsor¢do quimica, pois para ativar
a molécula de A, sem a fisissorco, seria necessario fornecer uma energia igual a energia
de dissociacdo da molécula A,.

A adsorcdo fisica ndo leva a uma modificagdo da estrutura do adsorbato como
no caso da adsor¢do quimica, €, portanto, a etapa de adsor¢do presente na rea¢do quimica
da catalise heterogénea ¢ do tipo da quimissor¢do, que leva ao enfraquecimento das
ligagtes das moléculas reagentes, facilitanto a formagdo dos produtos.

Irving Langmuir (Smith, 1981) desenvolveu um modelo para determinar as
expressdes da taxa de adsorgdo, que se encontra na tabela 3.2.4.1 e engloba as seguintes
suposices: |
e a adsor¢do do adsortivo ocorre em pontos localizados da superficie do salido,

chamados de centros ou sitios de adsor¢do. Cada sitio comporta apenas uma molécula
do adsortivo, ou seja a maxima adsor¢do possivel corresponde a formagio da

monocamada;
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s a superficie do adsorvente € energeticamente uniforme, isto €, para um determinado
adsorbato, a energia de adsor¢do ¢ a mesma em qualquer centro de adsor¢do. Desta
forma, todos os sitios da superficie do sélido tém a mesma atividade para a adsor¢ao de

um determinado componente;

» a presenga de substincias adsorvidas na superficie ndo altera a energia de adsor¢iio ou
a probabilidade de adsorcdo das demais espécies, em outras palavras, ndo ocorre
qualquer interacdo entre as moléculas de adsorbato ou as forcas de atra¢@o/repulsio sdo

negligenciadas.

Figura 3.2.4.1
Diagrama Esquematico da Energia Potencial de Lennard-Jones para Adsorcio

Ag+ 2% o3 DA

" Estado de Transicfo (Fisissor¢io p/ Quimissorgio)
Energia
Potencia I A CurvaQ

(ga)ad

> disténcia da
'\ y T r1r
Curva F superficie sélido

AHg

AHg

onde: (aa)des = Qad + (aa)ad
curva Q ¢ a curva de Quimissorgio
curva F é a curva de Fisissorgiio

Obs.:

(€a)ad - Energia de ativagio da Adsor¢éo quimica
(6a)des - Energia de ativagio da Desor¢iio quimica

qd - Energia de Disssor¢io da molécula
AHg - Calor de Quimissorgio

AHg - Calor de Fissor¢ao
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Tabela 3.2.4.1
Modelo para Expressao da Taxa de Adsorcao Proposta por Irving Langmuir

Kad
Reagdo a reagio sem dissociagiio: A +* <« A -#, temos:

kdes
Taxa de adsorgao: T.q =kyq P(1-6)
~{E RT
onde: k,g=kjye (Ea)ay

Taxa de dessorcio: Tdes = Kges 0

-1E RT
onde:  Kges = Ko © ( a)de“’/

Kag
Reacio a reaciio com dissociacio: Ajp + 2+ <> 2A —=*, temos:
kdes
Taxa de adsorgio: Fag =koq P(1-6)°
~(Ey). 4 RT
onde: kypg=kie (Ba)ag

Taxa de dessorcio: Tges = Kges 0?

~(E,), RT
onde: kyeg=kQege o8/

Obs.:

(E)as © (E)yes  Energiz de ativagio da adsorgiio quimica € da dessorglo quimica, respectivamente
P pressio

R constante dos gases ideais

T tempearatura abscluta

Taa € Ty taxa de adsorgio e de dessorglic, respectivamente

e grau de cobertura dos sitios ativos, adimensional

3.2.5 Equacdes para a Taxa de Reacao

As reagOes da catélise heterogénea podem ser representadas pela expressio da
taxa de reagdo de "Power Law" como indicado na tabela 3.2.5.1. Neste caso, os
pardmetros Kk, ¢ E sdo independentes da temperatura, da drea superficial do catalisador e
da concentracdo, sendo determinados em funcio do tipo de catalisador e sistema da
reagdo quimica. Esta correlacdo empirica é muito usada em estudos de reatividade para
uma determinada reacdo ou para uma série de reagOes expressas por uma taxa global.

Em alguns casos, os pardmetros k e E mudam dentro da faixa de temperatura,
impossibilitando o ajuste dos dados experimentais com uma expressdo de "Power Law".

Quando a mudanga ocorre no mesmo sentido, ou seja, ambos os valores aumentam ou
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ambos diminuem, observa-se o fendmeno da compensacdo, pois assim a taxa de reagéio é
menos afetada do que seria se E e k, variassem em dire¢8es opostas. Da mesma forma,

algumas vezes a ordem da reagiio com respeito a um determinado composto i (a,) pode

mudar com a temperatura.

Tabela 3.2.5.1
Equaciio de "Power Law" para Catalise Heterogénea
~r; = i L k[TC¥  (Equagdio de "Power Law")
Voodt i
onde: k=k, ¢ E/RT (Expressdo de Arrhenius)

riV=r;- W=r'i' S=r'i" Vo=r; V,

Obs.:

ordem da reagio com respeito & G

energia de ativagiio da reagdo, I/mol aiel
constante da taxa de reagfio, 1/ (mol de composto i reagido J xm’ xh)
constante da express@o de arthenuis

nimero de moles do componente i

taxa de rea¢do, moles de composto i reagido/(m’ de fluide x tempo)
taxa de reagfio, moles de composto reagido/(kg de catalisador x tempo)
taxa de reagdo, moles de composto reagido/(m” de catalisador x tempo)
taxa de reagdo, moles de composto reagido/(m’ de catalisador x tempao)
taxa de reagdo, moles de composto reagido/(m’ de reator x tempo)
constante dos gases ideais, J/(mol . K}

area da superficie ativa do catalisador, m’

tempo, h

temperatura absoluta, K

volume de reator e catalisador, respectivamente em m’

massa de catalisador, kg

07'«"' Lol v s

Z

I

oy

-y

£~ »®
(4]
<

A taxa de "Power Law" muitas vezes ndo representa bem uma reacdo da
catélise heterogénea em uma faixa mais ampla de temperatura por nfo permitir extrapo-
la¢do dos resultados de forma confidvel e nfo considerar a natureza do processo. Assim,
se torna necessdrio levar em conta um modelo cinético para a reacfo, tal como o de
Langmuir-Hinshelwood, que além de possibilitar condigdes mais seguras de extrapolagio,
pode levar & determinagfo do catalisador mais adequado ao processo.

O modelo de Langmuir-Hinshelwood considera como primeira etapa da reagéo
catalitica global, a quimissor¢io dos reagentes, ou seja, a reacfio dos reagentes com a
superficie do catalisador através de seus sitios ativos. A etapa seguinte € a reaglo na

superficie, seguida da desorg¢do dos produtos. A superficie de um catalisador real nio ¢

uniforme, porém a experiéncia tem mostrado que apenas uma fra¢do dos sitios de

quimissor¢do, com propriedades aproximadamente idénticas, participa efetivamente na
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rea¢do como sitio ativo. Ao deduzir a expressdo para a taxa de reagdo global pelo modelo
em questdo, deve-se seguir os passos indicados na tabela 3.2.5.2.
Na formulacio de Langmuir-Hinshelwood, as expressdes da velocidade de
reagdo, derivadas dos vérios mecanismos postulados, apresentam sempre a forma:

(Termo Cinético ) (Termo da Forca Motriz)

Velocidade de Reagdo =
(Termo da Adsorgéo )

A tabela 3.2.5.3 mostra os termos relativos & cinética ¢ a forga motriz e a
tabela 3.2.5.4 os referentes ao termo de adsorg#o, para uma série de modelos cinéticos, de

acordo com a etapa controladora da reagéo.

Tabela 3.2.5.2
Etapas para Determinacio da Equacio da Taxa de Langmuir-Hinshelwood

¢ estabelecer 0 mecanismo para a reagdo, por exemplo:

Reacfio: A<= B
ky ks k_3
A+¥x o A A-* < B—x B-* < B—+*
k4 k.o k3
adsorco de A reagdo na superficie dessorgic de B

do catalisador

s escrever as equagOes da taxa para cada etapa:
ri=kjPAaOy-k.105  (etapa de adsorgio do reagente) (equagdo 1)
rm=ky0a-kobp (etapa da reacgdo na superficie) (equagdo 2)
r3=k.30g-k3 POy  (etapa de dessorgdo do produto) (equagéo 3)

.

escrever o balango dos sitios ativos: 05 +8g+0y =1 (equagdo 4)

definir qual ¢ a etapa determinante da velocidade, ou seja, qual a etapa em que a sua velocidade
¢ intrinsecamente muito menor do que a velocidade das etapas restantes. Admitindo que no mecanismo
acima a reacio na superficie seja a etapa determinante, tem-se:

r1=ki PAOy-k.10A=0=07=K; Py 0y (equagiio 5)
r3=k.30B-k3 POy =0=0g=K3Ppoy (equagio 6)

s das equagdes 4, 5 e 6 obtem-se as expressdes para 0y , 05 e Og , as quais sdio substituidas na
equacio 2, a fim de obter a equagiio da taxa de Langmuir-Hinshelwood para o mecanismo proposto:

1
ky K}(PA “’“I&“PB]

T, fily W
global ™ "2 = 1 K P, +K3Pp)

Obs.:

KieK3 constanies de equilibrio de adsorglio de A ¢ B respectivamente
K constante de equilibrio K=K K1 /K3

PaePpn concentragdes de A ¢ B respectivamente

Iglobal taxa global da reagfo

Oa .0 ey frag8o de sftios ativos ocupados por A, por B e vazios respectivamente
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Tabela 3.2.5.3
Termo Cinético e de For¢a Motriz para Determinacio
da Equacio Cinética de Langmuir-Hinshelwood

ETAPA CONTROLADORA TERMO CINETICO
Adsorciode A ka
Adsorcio de B kp
Desorcio de R kp K
Adsorciio de A com dissociagio ka
Impacto de A ka Kg
Reagdo homogénea k
Reacdo na Superficie: ‘ REACOES
Aer R ASR+S A+Be R A+Be R+ 5§
Sem dissociacio ksp Ka ker Ka kep Ko Kg kep Ka K
Com dissociacio de A ksg Ka ksg Ka ke Ka Ky ks Ka Kg
B n#o adsorve kSR KA ksg KA kSR KA kSR KA
B nfo adsorve a Adissocia ksp Ka ken Ka kep Ka kep Ka
ETAPA CONTROLADORA TERMOS DA FORCA MOTRIZ
REACOES
A R AeR+S8 A+Ber R A+B< R+S5
Adsorgiio de A P Py Py P Pp P
¢ Py = = P, - Pp- =5 Py - =5
K KPy KPy
Adsorgio de B Pr Pr P
0 0 Pp =~ Py -
KP, KP,
Desor¢ao de R p Pr Py Pr Py Py Py Pr
= et P, Py =5 -
K LA & K P K
Reagdo na superficie Pr Pp B Pp Py Py
Py - —— p, - P, Py - & P, Py -
K A K ATB K ATH K
i i P P, P
Impacto de A (A nio adsorvido) o o O L P, b, - —B-S
K K
Reagdio homogénea Pr Py P Py Py P
PA"'_]<_ PAW"““‘““I“{““"““““ PAPB““'I‘(“ PAPB_' K

Fonte: Froment e Bischoff (1990).
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Tabela 3.2.5.4
Termos de Adsorc¢io para Determinacio da
Equacio Cinética de Langmuir - Hinshelwood

TERMOS A SEREM SUBSTITUIDOS NO GRUPO DE ADSORCAQ GERAL

(1 + KyPy + KgPy + Kg Py + KgPg + Ky By Y

CASOS REACOES
A R A R+8 A+Ber R A+Ba R+S
Etapa controladora adsor¢do de K, Pr K, Pg Py KaPg Ky Pp Py
A - substituir K, P, por K K KP, KP,

Etapa controladora adsorgéo de 0 o Kp Py K PR Pg
B - substituir Ky Py por KP, KPp
Etapa controladora desorgio de KK P, KK P, Py
R - substituir Kg Py por KKy Py R Py KKy Py Py R P
Etapa controladora adsorgio de K, Pg ‘/m‘,&\ P Pg K, Py K, Py Py

R i < AR SATRTS
A com dissociagdo de A K K P, K P,

substituir K, P, por

Adsor¢io dissociativa de A -

substituir K, P, por (Da (K4 Py [K, Py [K, P, [K4 Py
mesma forma para os outros

componentes adsorvidos com

dissociacio)

A niio € adsorvido substituir K,
P, por (Da mesma forma para
0§ outros componentes gue ndo
sao adsorvidos)

Expoentes do Grupo de Adsorgio

ETAPA CONTROLADORA n

Adsor¢io de A sem dissociagdo

1
Dessorgio de R 1
Adsorcdo de A com dissociago 2
Impacto de A sem dissociagio A+ B < R 1
Impacto de A sem dissociagdo A+ B« R+8 2
Reacdo homogénea 0
Reagio na Superficie REACOES

As R AwR+S A+Be R A+Be= R+5

Nio dissociagio de A 1 2 . 2 2
Dissociagio de A 2 2 3 3
Dissociagio de A e ndio adsorgio de B 2 2 2 2
Nio dissociagdo de A e ndo adsorgdo de B 1 2 1 2

Fonte: Froment e Bischoff (1990).
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3.2.6 Difusdo e Reaciio nos Poros

Quando a reagfio no interior dos poros do catalisador ocorre com limitacdes
difusionais, estabelece-se um gradiente de concentragdo, de maneira que a concentragdo de
reagente diminui do exterior para o interior da particula. Assim, a taxa de rea¢io média
através do catalisador sobre condigdes isotérmicas serd, em principio, menor do que se nio
houver limita¢des ao transporte de massa. A energia de ativagdo aparente e a seletividade da
reacdo dependem da magnitude destes gradientes de concentragéo.

Como a etapa de difusdo dos reagentes e produtos nos poros de um catalisador e a
etapa de reacdo nfo sdo consecutivas, torna-se necessario analisa-las simultaneamente.
Pode-se expressar a taxa global de reagéo (r), em funcdo da temperatura e da concentragio
na superficie externa ou em fung¢fio da temperatura e concentragdo da corrente principal. Na
catdlise heterogénea define-se o fator interno de efetividade (1) e o fator global de
efetividade como indicado na tabela 3.2.6.1. O fator interno de efetividade é funcdo da

difusividade efetiva (D,), da cinética da reagfo e da condutividade térmica efetiva (k,).

Tabela 3.2.6.1
Definicio de Fator Interno de Efetividade e Fator Global de Efetividade

Fator Interno de Efetividade:

B (Taxa observada para toda a particula)
n= ( Taxa de reagio correspondente ds condigdes J

existentes na superficie externa da particula (C AS)

Fator Global de Efetividade:

B (Taxa observada para toda a particula)
B (Taxa de reacdo correspondente as condic;()esJ

existentes na corrente principal (Caq)

onde: ta = Q-140) = 1(-1as)

Obs.:

Chs ¢ C,g - concentragiio da espécie A na corrente principal e superficie da particula respectivamente
s - taxa global de reacio da espécie A

Tag - taxa de reagdo da espécie A nas condigdes da corrente principal

Tag - taxa de reagfio da espécie A nas condigdes da superficie da particula

1 - fator interno de efetividade

Q - fator global de efetividade

Fonte: Fogler(1986)
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Considerando uma reacdo irreversivel e catalisador esférico, através de um
balango de massa em regime estaciondrio realizado num anel de espessura Ar escolhido
como elemento de controle da particula, obtem-se a equacdio de balango de massa para a
espécie genérica A, que descreve a difusio e reacfio nos poros de um catalisador esférico,
como indicado na tabela 3.2.6.2. No caso, a equacgdo leva em conta a expressdo de "Power-
Law" para a taxa de reagdio de A com reagfo de ordem n. O mesmo procedimento pode ser
feito para catalisadores cilindricos, que encontra-se na tabela 3.2.6.3.

Na solugfio da equacfio diferencial ordinaria do balanco de massa citada
anteriormente, seja qual for a geometria dos poros e a cinética da reagio, obtem-se o grupo
adimensional conhecido como Mddulo de Thiele, que é funcio da geometria dos poros,
cinética da reagdo ¢ difusividade efetiva. Este fato leva 2 obtengdo do modulo de Thiele
Generalizado apresentado na tabela 3.2.6.4. Pode-se verificar que se o valor deste pardmetro
¢ elevado, a etapa de difusfo nos poros € uma etapa limitante da reagio, ou seja, 0 processo
catalitico € controlado pela difusdo na particula (regime difusivo), ao passo que se o valor de
$, € pequeno a etapa de reacdo na superficie € a etapa limitante, em outras palavras a difusdo
na particula é mais rapida que a reagiio e neste caso o processo catalitico € controlado pela
reacdo (regime cinético).

O efeito da limitagdo por resisténcia a difusio torna-se significativo a
temperaturas mais altas. Para temperaturas suficientemente baixas a taxa de reagio € tdo
pequena que a taxa de fluxo por difusdo nfo ¢ limitante e neste caso pode-se observar a
cinética intrinseca. Com o aumento da temperatura a taxa de difusfio aumenta, porém a taxa
de reagfo intrinseca aumenta mais rapidamente e, assim, a difusdo nos poros passa a ser
limitante da taxa global, pois o gradiente de concentracio dentro dos poros passa a ser
significante.

O grau de limitagdio por difusdo interna ¢ caracterizado pelo fator interno de
efetividade (1) definido na tabela 3.2.6.1. Como pode ser observado este fator estabelece a
relacfio entre a taxa de reagfio observada e a taxa de rea¢fio que ocorreria na auséncia de
efeitos difusionais dentro dos poros do catalisador, Quando a temperatura aumenta, 1 torna-
se progressivamente menor e a taxa de difusdo externa comeca a ser fator limitante da

velocidade global da reag@o. Tendo em vista que a transferéncia de massa é um processo de

1% ordem, as reagBes parecem ser de 1* ordem e todos os catalisadores comportam-se como
s¢ tivessem a mesma atividade.

A resisténcia difusional dentro dos poros aumenta com o aumento do tamanho da
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particula e quando a largura interna dos poros torna-se menor. Em leito fixo o tamanho da
particula fica entre Yy 16 € */2 in. Particulas muito pequenas (< Y 16 in) podem apresentar baixa
resisténcia mecénica e levar a grande perda de pressdo no leito, por outro lado particulas
grandes (> l/2 in) apresentam maiores resisténcias a transferéncia de massa.

Existem casos em que a velocidade da reagiio ¢ muito mais alta do que a
velocidade de transporte do calor liberado ou removido no catalisador, impedindo que
a temperatura desta particula permanega constante. Assim, o sistema passa a.ser
ndo-isotérmico e dois tipos diferentes de gradientes de temperatura podem ser observados,
a saber: o AT interno a particula e o AT na interface fluido-solido. Nesta aGltima situagfio
a particula estd mais aquecida ou mais resfriada do que o fluido que a envolve.

Nas reagdes altamente exotérmicas e catalisadores com baixa condutividade
térmica, o calor liberado mantém a particula mais aquecida do que o fluido que a rodeia,
sendo que a velocidade da reagdo ¢ maior do que num sistema isotérmico. Por outro lado,
em reagdes endotérmicas com limitagGes & transferéncia de calor, a velocidade de reagdo
¢ menor do que se o sistema fosse isotérmico, pois a particula permanece mais fria do que
o fluido que a envolve. Portanto, se ndo existirem inconvenientes relativos a resisténcia e
seletividade do catalisador, é vantajoso dar condigBes para que o processo catalitico

permanega nio-isotérmico quando se processam reagdes exotérmicas.

Tabela 3.2.6.2
Balanc¢o de Massa para Difusfio e Reaciio no Interior
dos Poros Esféricos de um Catalisador

Para catalisador de poros esféricos e reagdo irreversivel de ordem n, escolhendo-se um anel de
espessura Ar como elemento de controle e considerando-se a taxa de "Power-Law" para representar a
cinética da reacfo, a equagio de balango de massa para a espécie A na particula €:

[-—4.n.r2.Dc. dCA] —|:~—4.7t.r2.De. dCa } = 4.n.1% Ar.p, .k, .C,

drJy drlriar A
Considerando que a difusividade efetiva independe da concentragdio do reagente A e tomando o
limite quando Ar —» 0,0obtern-se a expressio:

2 k
dCA+2(dCA)_ cpp an{)

dr? T dr D. A

Fator Interno de Efetividade para catalisador esférico, taxa de "Power-Law" e reaglo irreversivel de

ordem n:
EEW D, ( dCp )
P dr J;
T

ke Cq

=R

‘{1::

continua...
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... continnagéo

Moddulo de Thiele para catalisador esférico, taxa de "Power-Law" e reagio irreversivel de ordem n:

n-1
¢_~ R (E’l+1) kcppCAS
3 2 D,
Obs.:
Ca © Cpg - concentragfio genérica da espéeie A ¢ na superficie da particula respectivamente
De - difusividade efetiva
ke - constante cinética da equagio de "Power-Law”
n - ordem da reagfo
reR - raio genérico e raio externo da particula
Vp,Ss epp - volume, drea externa e densidade do catalisador respectivamente
by - mddulo de Thiele para reaglo de ordem n
Fonte: Levenspiel (1974)
Tabela 3.2.6.3

Balang¢o de Massa para Difusiio e Reacéio no Interior
dos Poros Cilindricos de um Catalisador

Para catalisador de poros cilindricos e reagdo irreversivel de ordem n, escolhendo-se um anel de
espessura Ar como elemento de controle e considerarmos a taxa de Power-Law para representar a
cinética da reacgfio, a equagdo de balango de massa para a espécie A na particula é:

[—n.Rz.Dc.—d%A—:] —[—R.Rz.De. ddCA } = 2.m.R.Ax.p, k. .C,
rlx I lxsAr

Considerando que a difusividade efetiva independe da concentragio do reagente A e tomando o
limite quando Ax — 0,obtemos a expressio:

> Cp _ 2kepp

=0
dx? RD, A

Fator Interno de Efetividade para catalisador com poros cilindricos, taxa de Power-Law e reagio
irreversivel de ordem n:

Modulo de Thiele para catalisador cilindrico, taxa de “Power Law” e reagfo irreversivel de ordem n:

R [(n+D) Kepp Cls}

b=y D,
Obs.:
C. e Cuy - concentraglio genérica da espécie A e na superficie da particula respectivamente
De - difusividade efetiva
ke - constante cinética da equagfo de Power-Law
n - grdem da reagdo
xeR - distancia longitudinal e raio do poro cilindrico respectivamente

Vp.58s epp - volume, drea externa ¢ densidade do catalisador respectivamente
by « médulo de Thiele para reacio de ordem n

Fonte: Levenspiel (1974)
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Tabela 3.2.6.4
Defini¢io do Médulo de Thiele Generalizado

Madulo de Thiele Generalizado:

V,
?p De (~ra5)
S

CAs 72
2D [ () dCa |

¢ =

Modulo de Thiele generalizado para reacéo irreversivel, usando Taxa de "Power-Law" e considerando
reacio de ordem n:

b, = VP \/(n“*"l) kcpp Cg{él
nm 0

S 2 D

€

Obs.:

Cs Cup e Cug - concentragdio genérica da espécie A, na superficie do catalisador e de equilibrio respectivamente
D, - difusividade efetiva

ke - constante cinética da equagio de Power-Law

n - ordem da reagio

Vo, Sg ep, - volume, drea extcrna ¢ densidade do catalisader
¢, - médule de Thiele para reaglio de ordem n

Fonte: Levenspiel (1974)

3.2.7 Metodologia de Analise Cinética

As pesquisas com reagdes cataliticas heterogéneas sdo geralmente conduzidas em
reatores continuos. O escoamento ¢ considerado perfeitamente ordenado, com velocidade
uniforme em linhas de corrente paralelas caracterizando o tipo "plug flow". A razfo
didmetro do tubo/didmetro da particula deve ser maior do que 10 para evitar formacgio de
caminhos preferenciais na parede, onde a fracdo de vazios ¢ maior comparado ao meio do
leito e evitar gradientes radiais de temperatura e de concentracdo. Nédo devem existir
gradientes de temperatura na dire¢do longitudinal, contudo cuidados especiais devem ser
tomados, pois em reagGes muito exotérmicas ¢ dificil alcancar condi¢des isotérmicas.

Os reatores continuos "plug flow" geralmente operam com conversdes mais altas
como reator integral. Neste caso, a quantidade de catalisador € maior do que nas situacSes
em que os reatores continuos "plug flow" operam como reator diferencial, onde as
conversdes sdo mais baixas.

O modelo de reator de mistura completa consiste de uma cesta contendo o

catalisador, a qual gira dentro do vaso, mantendo condigdes uniformes de temperatura e
concentragio. Estes equipamentos, que possuem partes moveis, ndo sdo apropriados para
condigdes de operagio em alta pressdo e temperatura como as requeridas em hidro-

processamento.
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As resisténcias as transferéncias de calor e massa entre o fluido e o solido sdo

minimizadas no reator tubular, através de operagio com uma velocidade de escoamento

suficientemente alta, ao passo que no reator de mistura completa, a reducio destas resistén-

cias ¢ obtida com uma velocidade mais elevada de rotagdo da cesta. As resisténcias as

transferéncias de calor e massa dentro da particula, devem ser reduzidas pela diminuicio das

dimensdes do catalisador, a fim de que se possa determinar a cinética intrinseca da reagio.

Os resultados experimentais podem ser analisados pelo método diferencial

no caso do reator de mistura completa. O método de anélise cinética para reator tubular

pode ser o diferencial (baixas conversdes) ou o integral (altas conversdes). A tabela mostra

um esquema dos possiveis caminhos de analise dos dados.

Tabela 3.2.7.1
Métodos de Ansglise Cinética

Reator de Mistura Complea

Meétodo Diferencial

e Xn
v%:Ao

l

Estimativa dos [; parimetros com i=l,.., P

do modelo proposto, com minimizagic da
soma
dos quadrados usando | Experimental © Al Tebrics

assim para n observagdes:

n 2
S(B) = 2 [( TA ); ; Experimental ~ (rA)ilTeérico ]
l ﬁl: BZ’ B Bp
MINIMO

Reator Tubular "Plug Flow"

L —

Método Integral

W i dX 4
Fao A
Estimativa dos [} par@metros com =1, ..., P do
modelo proposto 14| ~, com minimizagdo
Tebrico

da soma dos quadrados usando

F
Ao Experimental
W

" ou XAIExperimemai e Xal

Teorico
assim para n observagdes:

Teoérico

2

W W
S(B)= Z (—F_} Experimental — (%___} lTeérico
i=] Ao J§ Aoy
B]: BE& s 8;)
MINIMO

ou

n 2
S(B)= i§1 [(XA)iIExperEmcntal - (XA )g ] Tedrico J

l Br, Bas s By

MINIMO

Fonte: Froment e Bischoff (1979)
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3.2.8 Estimativa de Parametros

Na estimativa de pardmetros de equacdes algébricas lineares ou nio-lineares nos
pardmetros, deseja-se obter valores estimados bj dos parametros Bj de modo que o modelo
represente o melhor possivel as observages experimentais. A técnica normalmente adotada
¢ a dos minimos quadrados, ou seja, tornar minima a soma dos quadrados dos desvios entre

as previsdes do modelo (y;) e as observacdes (¥;), assim tem-se:

n 2 8:
¢m'2 (y; —fri) ——3— minimo
1=

Os valores estimados bj dos pardmetros {3 sdo obtidos resolvendo-se o sistema de equagdes:

No caso do modelo ser linear nos pardmetros o sistema de equagdes 6¢/db; =0 €

linear e pode ser resolvido diretamente. Porém, os modelos ndo-lineares sdo mais freqlientes
do que os modelos lineares, principalmente na modelagem cinética. Em algumas situagdes o
modelo ndo-linear nos pardmetros € passivel de uma transformacio de varidveis e pode
tornar-se linear. Entretanto, existem certos inconvenientes em se usar esta técnica, pois as
varidveis transformadas podem ndo preservar as propriedades da distribuicfio dos erros das
varidveis originais do problema, ou seja, as varidveis independentes devem ter erro nulo € a
varidvel dependente deve apresentar uma distribuicdo normal com média zero e varidncia
constante. Além disso, os valores medidos das variaveis independentes devem variar em
uma faixa ampla de modo que as varidveis transformadas também possam variar de maneira
sensivel.

Muitos modelos nfo-lineares nos pardmetros ndo oferecem a opgdo de

linearizag¢do por transformagfio de variaveis, sendo que a estimativa deve ser feita por

regressdo nfo-linear. Neste caso, o sistema de equagbes 6¢/0b; =0 sera ndo-linear e ndo

podera ser resolvido diretamente. Uma das técnicas para obtengfio dos valores estimados by

dos pardmetros ¢ tratar a questfio da estimativa como um problema de otimizagdo.
As técnicas de otimizagdo sdo classificadas como métodos que néo fazem uso de

derivadas e métodos derivativos em que para a procura do valor minimo de ¢, as derivadas
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parciais de ¢ em relagio a bj devem ser calculadas. Dentre os métodos derivativos pode-se
citar 0 método de Gauss-Newton, método gradiente (Fletcher e Reeves,1964) e método de
Marquardt (1963).

O método de Gauss-Newton mostra-se mais adequado para estimativas iniciais
dos pardmetros proximas do ponto de minimo. Por outro lado, o método gradiente apresenta-
se mais efetivo longe da solugdo, podendo mostrar certas dificuldades de convergéncia
quando préximo da solugio. O método de Marquardt (1963) combina a direg¢éo da procura
dos métodos de Gauss-Newton e do Gradiente, aproveitando melhor as vantagens de cada
um deles durante o procedimento de obtengdo do minimo de ¢.

Existem alguns problemas na estimativa de pardmetros por regresséo ndo-linear,
sendo um deles a necessidade da obtenco da estimativa inicial dos pardmetros para
resolugio das equagdes. O conhecimento prévio do significado fisico do pardmetro ¢ do
sistema pode levar a estimativas iniciais mais razoaveis.

A existéncia de minimos locais na superficie de §, pode levar a uma estimativa
incorreta, j4 que os métodos de otimizagdo ndo garantem que o minimo encontrado seja
minimo global. Assim, é conveniente fornecer diferentes estimativas iniciais para verificar
se a solu¢fo converge ou ndo para o mesmo conjunto de pardmetros estimados.

Quando os parametros devem ser ajustados para um modelo de equagdes
diferenciais ordindrias, além do método de otimizacdo, outro método numérico deve ser
utilizado para resolver as equagdes diferenciais. Uma das técnicas adequadas para solucionar

o problema ¢ a integragdo numérica das equagdes do modelo, por exemplo através do

método de Runge-Kutta-Gill de 4* ordem.

3.3 Levantamento de Dados

Os dados usados na elaboragdo deste trabalho, foram obtidos em uma Planta
Piloto da Petrdleo Brasileiro S.A./Centro de Pesquisa e Desenvolvimento Leopoldo
Américo Miguez de Mello/Divisdio de Tecnologia de Processo (PETROBRAS S.A./
CENPES/DITER). Viérios tipos de cargas com faixa de ebuligio da fracdo de diesel foram
hidrotratadas em um reator com leito catalitico fixo. Todas as corridas foram feitas com

catalisador comercial de Ni-Mo/y-AZ,0;, cujas caracteristicas encontram-se na tabela 3.3.1,
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juntamente com as faixas das condi¢Ges operacionais de temperatura, pressdo e velocidade
espacial utilizadas.

A unidade piloto possue um reator com fluxo ascendente e opera isotermicamente
com alimentagdo de H, sem reciclo. Este equipamento ¢ mantido sob rigoroso controle de
temperatura, através de sete termopares espalhados ao longo do leito catalitico de 40,2 cm
de comprimento. Existem ainda, um termopar na entrada e outro na saida do reator.
O sistema ¢ aquecido com resisténcia elétrica para manter a temperatura de reacdo no valor
desejado. As reagdes sdo exotérmicas, porém as taxas de transferéncia de calor em unidades
do tipo piloto sfo elevadas, levando assim & necessidade de aquecimento e isolamento
do sistema.

A carga € misturada com hidrogénio puro antes de ser aquecida e entra no reator
parcialmente vaporizada nas condigdes dos testes. A corrente que sai deste equipamento vai
para um vaso, onde através de reducdo de pressdo separaram-se os gases leves. O efluente
liquido do vaso separador segue para um totre de "stripper" com nitrogénio, onde
separaram-se 0s gases pesados.

As andlises quimicas e fisicas de cargas e produtos, bem como as condicdes de
processamento de cada teste foram apresentadas nas tabelas 3.3.2 a 3.3.13. Menciona-se
aqui, apenas os dados de maior interesse no desenvolvimento destes estudos. As corridas

usam 12 cargas diferentes, perfazendo um total de 72 testes.

Tabela 3.3.1
Caracteristicas do Catalisador e Condigdes Operacionais dos Testes
Catalisador
Forma; Extrudada
Difmetro de particula, mm: 1,2
Comprimento médio, mm: 3.8
Composigéo %ep/p:
Ni 2
Mo 10
P 2,5
Area superficial, m¥/g; 150
Volume de poros, cm3/g: 0,3669
Didmetro médio dos poros, R: o1
Densidade, g/mB: 1,45

Faixa das Condigdes Operacionais dos Testes

Temperatura, °C: 309 a 380
Pressdo, atm (psia): . 21,5a 101 (314,72 1484,7)
Velocidade Espacial, h': 0,49a 10,4
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Tabela 3.3.2

Dados da Corrida A

Caracteristicas da Carga da Corride A: Densidade 20/4°C =

0,9080, Enxofre Total

(Raios-x) =

0,66 %p/p,

Enxofte Total (LECO) = 0,75 %p/p’ ), Nitrogénio Total (ANTEK) = 1673 ppm" "/, Nitrogénio Total (Keldhal} = 1700 ppm,
Nimero de Bromo (g Br,/100 g) = 12,0, Carbono Aromitico(n.d. M.} = 31,2 %p/p, Carbono Nafiénico(n.d.M.) = 19,9 %p/p

CondigBes Operacionais Testes da Corrida A
e
Analises Quimicas dos Produtos 01 02 03 04 05
Presséo Total de entrada (psig) 1470,0 1166,0 1160,0 1160,0 11600
Temperatura (°C) 380.4 380.7 380,2 379.4 3509
LHSV (h”) 0,888 0,471 - 0,955 1,943 0,931
Pressdio Parcial H, na entrada (psia) 1419,8 1113,79 1112.,47 111,97 113020
Densidade 20/4°C 0,8623 08613 0,8728 08764 0,8773
Enxofre Raios-x (%6p/p) 0,025 0,027 0,020 0,041 0,084
Enxofre LECO (%p/p) 0,028 0,031% 90,0237 0,046 0,005
Nitrogénio ANTEK (ppm) 4 2877 P 250 265
Nitrogénio Keldhal (ppm) 30 55 55 240 300
Nimero de Bromo (g Bry/100 g) i 1 i 1 1
Carbono Aromatico{n.d.M.) {%p/p) 11,9 12,1 15,7 20,2 19.3
Carbono Nafiénico(n.d.M.) (%p/p) 35,1 34,9 32,8 254 26,9
Obs.: (*) Valores calculados pelo CENPES
(**) Valores calculados por correlagio.
Tabela 3.3.3
Dados da Corrida B
Caracteristicas da Carga da Corrida B: Densidade 20/4°C = 09163, Emxofre Total (Raios-x) = 1,84 %p/p,

Enxofre Total (LECO) = 2,08 %p/p'", Nitrogénio Total (ANTEK} = 1051ppm‘ ", Nitrogénio Total (Keldhal) = 1100 ppm,
Numero de Bromo (g Br,/100 g) = 4,0, Carbono Aromético (n.d.M.) = 32,4 %p/p, Carbono Nafténice (n.d M.} = 13.4 %p/p

Condigdes Operacionais Testes da Corrida B
€
Anilises Quimicas dos Produtos 01 02 03 04 03 06 07

Pressio Total de entrada (psig) 600,0 600,0 560,0 570,0 570.0 570,0 600.0
Temperatura { C) 31,0 3090 3100 3290 3480 330,0 310,0
LHSV () 2,691 3,249 1,732 2,678 2,658 2,642 2,662
Pressdo Parcial H, de entrada (psia) 508 77 598,4" 560,07 562,8°" 556,00 563,07 | 599057
Relagdo Hy/carga (NI} 194 118 292 169 20 202 200
Densidade 20/4°C 0,9049 0,9065 0,9026 40,9015 0,8981 0,9009 0,9053
Enxofre Raios-x (%p/p) 0,94 1,09 0,83 0,79 0,57 0.69 0,89
Enxofre LECO (%p/p) 1,37 1,41 1,13 1,11 6,78 0,78/ 1,43
Nitrogénio ANTEK (ppm) 980 990 925 G50 890 9479 7 - 990
Nitrogénio Keldhal (ppm) 1100 1000 1100 1000 950 1000 990
Numero de Bromo (g Bry/100 g) 2,0 3,0 2,0 2,0 2,0 2,0 2,0
Carbono Aromatico(n.d.M.) (%p/p) 26,3 29,0 28.3 78,6 271 37,8 28,4
Carbono Nafténico(n.d.M.) (%p/p) 16,4 17,5 17,0 16,7 18,7 18,3 14,8

Obs.: (*) Valores Calculados pelo CENPES
(**) Valores calcutados por correlagio.
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Tabela 3.3.4
Dados da Corrida C

Nimero de Bromo (g Br,/100 g) =4

Caracteristicas da Carga da Corrida C: Densidade 20/4°C
Enxofre Total (LECO) = 1,38 %p/p" 7 Nitrogénio Total (ANTEK) = 764 ppm"", Nitrogénio Total (Keldhal) = 820 ppm,

= {,9012,

Emxofre Total (Raios-x) = 1,22 %p/p,

Condic¢fes Operacionais Testes da Corrida C
€
Andlises Quimicas dos Produtos 01 02 03 04 05 06
Pressdo Total de entrada (psig) 1470,0 1180,0 1180,0 1030,0 1030,0 1030.0
Temperatura (°C) 3588 359,0 379,9 358,8 340,2 349,6
LHSV (h') 0,990 1,004 0,995 1,015 1,007 1,007
Pressdo Parcial H, de entrada (psia) 1413,19 112410 1113,9 975,77 986,17 981,9"
Densidade 20/4°C 0,8711 0,8737 0,8649 0,8754 0,8790 0,8773
Enxofre Raio-x (%p/p) 0,010 0,013 0,001 0,019 0,089 0,041
Enxofre LECO (%p/p) 0,011%7 0,015 0,001 0,022 0,017 0,046
Nitrogénio ANTEK (ppm) 1777 377" 2t 604" 16777 103"
Nitrogénio Keidhal (ppm) 40 66 18 95 215 145
Namero de Bromo (g Br,/100 g) N.D. N.D. N.D. N.D, N.D. N.D.
Carbono Aromatico{n.d.M.) (%p/p) N.D. N.D. N.D. ND. N.D. N.D.
Carbono Nafténico(n.d.M.) (%ep/p) N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D,
Condig8es Operacionais Testes da Corrida C
e
Analises Quimicas 07 08 09 10 1 12

Pressio Total de entrada (psig) 1030,0 1030,0 1030,0 1030,0 1030,0 880,0
Temperatura ('C) 369,1 379,3 359,7 360,3 359,9 360,0
LHSV (1) 1,002 1,008 0,494 1,982 0,994 1,013
Pressdo Parcial H, de entrada (psia) 970,4"" 962,7%" 995 8 973,56 975,9 827.00
Densidade 20/4°C 0,8719 0,8685 0,8685 0,8789 0,8742 0,8764
Enxofre Raios-x (%op/p) 0,015 0,008 0,016 0,060 0,017 6,026
Enxofre LECO (%p/p) 0,017 0,000 0,018 0,068 0,019 0,027
Nitrogénio ANTEK (ppm) 48" 17" 17 191¢% 60" 12677
Nitrogénio Keldhal (ppm) 80 40 40 240 95 170
Nimero de Bromo (g Br,/100 g) N.D. N.D, N.D. N.D. N.D. N.D,
Carbono Aromético(n.d.M.) (%p/p} N.D. N.D. N.D. N.D, N.D. N.D.
Carbono Nafténico(n.d.M.) (%p/p) N.D. N.D. N.D. N.D. N.D N.D.

N.D. = nio determinado,

Obs.: (*) Valores calculados pelo CENPES.
(**) Valores calculados por correlagéio,
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Tabela 3.3.5
Dados da Corrida D

Caracteristicas da Carga da Corrida D: Densidade 20/4°C = 0,9018, Enxofre Total (Raios-x) = 127 Y%p/p,
Enxofre Total (LECO) = 1,44%p/p"™ , Nitrogénio Total (ANTEK) = 744 ppm""’ , Nitrogénio Total (Keldhal) = 800 ppm.
Nimero de Bromo (g Br,/100 g) =5

Condigdes Operacionais Testes da Corrida D
e
Anilises Quimicas 01 02

Pressdo Total de entrada (psig) 887.0 5900
Temperatura ('C) 379,7 359.6
LHSV (') (3,996 1,001
Pressdo Parcial H, de entrada (psia) 823,11 543,87
Densidade 20/4°C 0,8706 0,8803
Enxofre Raios-x {(%p/p) 0,008 0,052
Enxofre LECO (%p/p) 0,009 0,059
Nitrogénio ANTEK (ppm) 2877 2t
Nitrogénio Keldhal (ppm) 55 323
Namero de Brome (g Br,/100 g) N.D. N.D.
Carbono Aromatico(n.d.M.) (%ep/p) N.D. N.D.
Carbono Nafténico(n.d.M.} (%op/p) N.D, N.D.

Obs.: (*) Valores calculados pelo CENPES.,
(**) Valores calculados por correlagio.
N.D. = nio determinado.

Tabela 3.3.6
Dados da Corrida E

Caracteristicas da Carga da Corrida E: Densidade 20/4°C = 0,9042, Enxofre Total (Raios-x) = 0.36 %p/p,
Enxofre Total (LECO) = 0,44 %p/p, Nitrogénio Total (ANTEK) = 1455 ppm, Nitrogénio Total (Keldhal) = 1350 ppm,
Nimero de Bromo (g Br/100 g) = 2,0.

Condigdes Operacionais Testes da Corrida E
€

Andlises Quimicas 01 02 03 04 035 06 07
Pressdo Total de entrada (psig) 1470,0 1030,0 1030,0 1030,0 1040,0 1030,0 590,0
Temperatura (BC) 360,4 361,2 340.4 380.5 360,1 3600 3606
LHSV (h"l) 1,003 1,011 1,039 1,028 0,490 1,919 0,998
Pressdio Parcial H, de entrada (psia) | 1467,0° | 102667 | 103137 | 10209 | 103709 | 1026,7% | 358787
Densidade 20/4°C 0,8897 0,8921 0,8942 0,8887 (8892 0,8949 0,8960
Enxofre Raios-x (%p/p) 0,010 0,010 0,028 0,005 0,013 0,031 0,018
Enxofre LECO (%p/p) 0,008 0,010 0,027 0,006 0,005 0,021 0,014
Nitrogénio ANTEK (ppm) 195 470 780 190 170 805 . 935
Nitrogénio Keldhal (ppm) 235 470 720 o220 200 820 880
Namero de Bromo (g Br,/100 g) N.D. N.D, N.D. N.D, N.D. N.D, N.D.
Carbono Aromdtico(n.d.M.) (%p/p) N.D, N.D. N.D. N.D, N.D. N.D. N.D.
Carbono Nafténico(n.d. M.) (%ap/p) N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D.

Obs.: {*} Valores calculados pelo CENPES.
N.D. = n#io determinado.
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Tabela 3.3.7

Dados da Corrida F

Caracteristicas da Carga da Corrida F: Densidade 20/4°C = 0,8350, Enxofre Total (Raios-x) = 0,55 Y%p/p,

Enxofre Total (LECO) = 0,0,692%p/p,

Nitrogénio Total (ANTEK} = 120ppm, Nitrogénio Total (Keldhal) = 160 ppm,

Niimero de Bromeo (g Br,/100 g) = 1,7, Carbono Aromitico(n.d. M.)= 17,9 %p/p, Carbono Nafténico(n.d.M.) = 13,4 %p/p.

Condigtes Operacionais
e

Testes da Corrida F

Andlises Quimicas 01 02 03 04 05 06 07
Pressdo Total de entrada (psig) 1180,0 7400 740,0 7400 740,0 740,0 740,0
Temperatura (°C) 3410 341,0 3210 360,0 340,0 340,0 340,0
LHSV (h") 1,0200 0,9800 0,9900 0,9900 0,5000 1,9900 3,9800
Pressdo Parcial H, de entrada (psia) | 113757 | 69937 | 71399 | 68207 | 70347 | 69877 | 6983
Densidade 20/4°C 0,8151 0,8193 0,8223 0,8176 0.8161 0,8232 0,8248
Enxofre Raios-x (%p/p) 0,0020 06,0040 (,0158 0.0163 0,6102 0,0330 0,0241
Enxofre LECO (%p/p) 0,0020 0,0040 0,0100 0,0040 0,0040 0,0180 | 00260
Nitrogénio ANTEK {ppm} 2 2 2 2 2 2 15
Nitrogénio Keldhal (ppm) 30 30 30 30 30 30 50
Namero de Bromo (g Br,/100 g) N.D. ND. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D.
Carbono Aromatico{n.d M.} (%p/p) 3,5 6.8 8.6 6.8 5,0 9.1 10,6
Carbono Nafténico(n.d.M.) (%p/p) 28.9 25.4 24,0 24.1 273 24.1 220
Obs:: (*) Valores calculados pelo CENPES.

N.D. = n#o determinado.
Tabela 3.3.8
Dados da Corrida G

Caracteristicas da Carga da Corrida G: Densidade 20/4°C = 0,9036,

Enxofre Total (Raios-x) = 0.73 %p/p,

Enxofre Total (LECO) = 0,85 %p/p, Nitrogénio Total (ANTEK) = 1795 ppm, Nitrogénio Total (Keldhal) = 1800 ppm,

MNimero de Bromo (g Br,/100 g) = 9.5,

Condigdes Operacionais
e

Testes da Corrida G -

Anélises Quimicas 01 02
Press3o Total de entrada (psig) 1450,0 960,0
Temperatura (°C) 359.9 360,0
LHSV (h) 1,000 1,009
Pressio Parcial H, de entrada (psia) 1413,1 925,3""
Densidade 20/4°C 0,8740 0.8826
Enxofre Raios-x {(%p/p) 0,008 0,015
Enxofre LECO (%p/p) 0,011 0,014
Nitrogénio ANTEK (ppm) 140 350
Nitrogénio Keldhal (ppm) 135 435
Namero de Bromo (g Br,/160 g) 0,46 0,86
Carbono Aromético(n.d.M.) (%ep/p) N.D. N.D.
Carbono Nafténico{n.d.M.) (%p/p) N.D. N.D,

Obs.: (*) Valores calcnlados pelo CENPES.

N.D. = ndo determinado.
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Tabela 3.3.9

Dados da Corrida H

Numero de Bromo (g Br,/100 g) = 8,5.

Caracteristicas da Carga da Corrida H:

Densidade 20/4°C = 0,9063, Enxofre Total {(Raios-x) = 0,71 %p/p,

Enxofre Total (LECO) = 0,85 %p/p, Nitrogénio Total (ANTEK) = 1900 ppm, Nitrogénio Total (Keldhal} = 180¢ ppm,

Condiges Operacionais Testes da Corrida H
e
Andlises Quimicas 01 02 03 04 03 06

Pressio Total de entrada (psig) 965,0 970,0 980,0 980,0 952.0 350,0
Temperatura (DC) 339.8 379.0 360,1 360,6 360,2 339.6
LHSV {h'l) 1,009 1,011 0,495 1.960 3,972 0,997
Pressao Parcial H, de entrada (psia) 940,6"" 917,7) 945,9¢" 945,7) 906,14 5177
Densidade 20/4°C 0,8860 0,8789 0,8720 0,8864 0,8506 0,8890
Enxofre Raios-x (%ap/p) 0,046 0,002 0,004 0,037 0,100 0,035
Emxofre LECO (%p/p) 0,048 0,013 0,013 0,051 0,100 0,050
Nitrogénio ANTEK (ppm) 625 135 100 655 1080 870
Nitrogénio Keldhal (ppm) 630 140 115 720 1100 870
Numero de Bromo {g Br./100 g) 2,0 0,74 0,55 1,50 2,0 2.0
Carbone Aromatico{n.d.M.) (%ep/n) N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D.
Carbono Nafténico{n.d.M.) (%up/p) N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D.

N.D. = nfo determinado.

Obs.: (*) Valores calculados pelo CENPES.

Tahbela 3.3.10
Dados da Corrida 1

Enxofre Total (LECO) = 2,80 %p/p,
Numero de Bromo (g Bry/100 g) = 8,5.

Caracteristicas da Carga da Cormrida I: Densidade 20/4°C = 0,9175, Enxofre Total (Raios-x) = 2,47 %pip' ",
Nitrogénio Total (ANTEK) = 785 ppm, Nitrogénio Total (Keldhal) = 840 ppm‘™,

Condicdes Operacionais
e

Testes da Corrida |

Analises Quimicas 01 02
Pressdo Total de entrada (psig) 9700 1060,0
Temperatura (°C) 352,3 353,0
LHSV (') 6,008 10,378
Pressdo Parcial H, de entrada (psia) 886,0" 940,87
Densidade 20/4°C 0,8836 0,8880
Enxofre Raios-x (%p/p} 0,260 0,420
Enxofre LECO (%p/p) 0,350 0,500
Nitrogénio ANTEK (ppm) 260 340
Nitrogénio Keldhal (ppm) 113" 396"
Niimero de Bromo (g Br,/100 g) 1 2
Carbono Aromdtico(n.d.M.) (%ep/p) N.D. N.D.
Carbono Nafténico(n.d.M.) (%p/p) N.D. N.D.

{**} Calculado por correlagfo.
N.D. = ndo determinado.

Obs.: (*) Valores calculados pelo CENPES.
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Tabela 3.3.11
Dados da Corrida J

Caracteristicas da Carga da Cormrida J: Densidade 20/4°C = 09149, Enxofre Total

Enxofre Total (LECQ) = 2,73 %p/p, Nitrogénio Total (ANTEK) = 760 ppm, Nitrogénio Total (Keldhal)
Nimero de Bromo (g Bry/100 g) = 12, Carbono Aromatico(n.d M.)=41.8 %p/p, Carbono Nafténico{n.d.M.}= 7.2 %p/p.

{Raios-x)

i

#

2,34 %p/p,
816 ppmiu},

Condigdes Operacionais Testes da Corrida J
e

Andlises Quimicas 01 02 03 04
Pressdo Total de entrada {psig) 14700 10200 1020,0 1040,0
Temperatura (QC) 3528 3529 3333 3737
LHSV (h') 1,012 0,997 0,990 0,986
Pressio Parcial H, de entrada (psia) 1419,8" 971,3" 984,1t" 976,6"
Densidade 20/4°C 0,8564 0,8681 0,8746 0,8637
Enxofre Raios-x (%p/p) 0,001 0,001 0,052 0,002
Enxofre LECO (%p/p) 0,001 0,090 0,090 0,004
Nitrogénio ANTEK (ppm) 2 2 10 2
Nitrogénio Keldhal (ppm) 14°9 14 29 14"
Niimero de Bromo (g Bry/100 g) 0 0 0 0
Carbono Aromatico(n.d. M.} (%p/p) 20,5 23,1 253 22,4
Carbono Nafténico(n.d.M.) (%p/p) 30,8 30,5 29,0 29,5

Condig¢des Operacionais Testes da Corrida J
e

Anélises Quimicas 05 06 07 08
Pressfio Total de entrada (psig) 1040.0 1060,0 1030 580,0
Temperatura ('C) 353,5 352,4 152,6 3530
LHSV (0 0,507 2,009 4,296 1,006
Pressfio Parcial H, de entrada (psia) 991 ,2(‘) 1012,00 977,7(*) 534,20
Densidade 20/4°C 0,862 0,876 0,881 0,879
Enxofre Raios-x (%p/p) 0,005 0,058 0,198 0,064
Enxofre LECO (%p/p) 0,006 0,070 0,270 0,150
Nitrogénio ANTEK (ppm} 2 33 150 100
Nitrogénio Keldhal (ppm) 14" 620" 196" 141°7
Namero de Bromo (g Bry/100 g) 0 0 1 0
Carbono Aromético(n.d.M.) (%p/p) 19,8 26,0 29,7 29,8
Carbono Nafténico(n.d.M.) (%ep/p) 33,2 274 223 21,3

Obs.: (*) Valores calculados pelo CENPES.
(**) Calculado por correlacfo.
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Tabela 3.3.12
Dados da Corrida K
Caracteristicas da Carga da Corrida K : Densidade 20/4°C = 0,9404, Enxofre Total (Raios-x) = 2,67 %p/p,
Enxofre Total (LECO) = 3,13 %p/p, Nitrogénio Total (ANTEK) = 870 ppm, Nitrogénio Tofal (Keldhal) = 923 ppm'™,
Ntmero de Bromo (g Br,/100 g) = 6, Carbono Aromético(n.d.M.}= 46,7 %p/p.
Condig¢tes Operacionais Testes da Corrida K
e
Analises Quimicas 01 02 03 04
Pressfio Total de entrada (psig) 1470,0 14700 1470,0 10300
Temperatura (°C) 360,0 340,0 340,0 340,0
LHSV (b)) 1,003 0,501 1,987 0,987
Pressdo Parcial H, de entrada (psia) 1440,7 1449,4" 14485 1009,2"
Densidade 20/4°C 0,8759 0,8773 0,8968 0,8941
Enxofre Rajos-x (%6p/p) 0,001 0,010 0,350 0,220
Enxofre LECO (%op/p) 0,001 0,030 0,310 0,250
Nitrogénio ANTEK (ppm) 3 3 210 140
Nitrogénio Keldhal (ppm) 160" 16" 26147 186"
Namero de Bromo (g Br,/100 g} 1 | i 1
Carbono Aromatico(n.d.M.) (%p/p) 18,8 18,3 28,0 26,9
Carbono Nafténico(n.d.M.) (%p/p) N.D. N.D. N.D. N.D.
Condigties Operacionais Testes da Corrida K
e
Analises Quimicas 05 06 07 08

Pressdo Total de entrada {psig) 1030,0 1030,0 1630,0 1030,0
Temperatura (°C) 360,0 360,0 360,0 360,0
LHSV (h) 1,029 1,977 3,641 0,503
Pressio Parcial H, de entrada (psia) 9992 997,1" 9999 999,7")
Densidade 20/4°C 0,8880 0,8954 0,9011 0,8793
Enxofre Raios-x {%p/p) 0,049 0,170 0,330 0,011

Enxofre LECO {%%p/p) 0.041 0,180 0,390 0,017

Nitrogénio ANTEK (ppm) 55 210 470 15

Nitrogénio Keldhal (ppm) 890" 261" 5287 370

Nuamero de Bromo (g Br./100 g) i 1,5 1.5 -1

Carbono Aromatico(n.d.M.) (%op/p) 25,5 28,6 316 218

Carboﬁo Nafténico(n.d.M.) (%p/p) N.D. N.D. N.D. N.D.

Obs.: (*) Valores calculados pelo CENPES.

(**) Calculado por correlag#io.
N.D. = nfio determinado.
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Tabela 3.3.13
Dados da Corrida L
Caracteristicas da Carga da Corrida L: Densidade 20/4°C = 09404, Enxofre Total (Raios-x) = 2,66 %p/p
Enxofre Total (LECO) = 3,09 %p/p, Nitrogénio Total (ANTEK) = 840 ppm, Nitrogénio Total (Keldhal) = 894 ppm' ",
Numero de Bromo (g Bry,/100 g) = 5,5, Carbono Aromético(n.d.M.)= 45,3 %p/p.
Condi¢tes Operacionais Testes da Corrida L
e

Analises Quimicas o 02 03 04 05 06
Presstio Total de entrada {psig) 1030,0 590,0 590,0 590,0 16300 1470.0
Temperatura (GC) . 380,0 360,0 3800 3800 360,0 360,0
LHSV (') 1,003 1,998 2,021 0,499 5,963 1,001
Presséo Parcial H, de entrada (psia) 999,7" 984,37 558,87 545,37 9952 1453,24"
Densidade 20/4°C 0,8834 0,9015 0,9036 0,8961 0,9085 0,8856
Enxofre Rajos-x (%op/p) 0,007 0,190 0,140 0,019 0,590 0,040
Enxofre LECO (%p/p) 0,020 0,230 0,140 0,017 0,700 0,045
Nitrogénio ANTEK (ppm) 25 510 560 220 710 25
Nitrogénio Keldhal (ppm) 51¢% 568" 618" 27" 767" 517
Nimero de Bromo (g Br,/100 g} i 2 2,5 1,5 ) 0
Carbono Aromdtico(n.d. M.} (%p/p) 29.1 375 39,8 36,9 40,6 26.5
Carbono Nafienico(n.d M.) (%p/p) ND. ND. D, ND. D, ND.
Obs.: (*) Valores calculados pelo CENPES.

(**} Calculado por correlagio.

N.D. = nfo determinado.

As andlises quimicas de enxofre total estdo disponiveis pelo método Raios-X
(referéncia UOP 836) e/ou LECO SC 132 (referéncia UOP 864). Para o nitrogénio total
foram utilizados os métodos Kjeldah! (referéncia UOP 384) e/fou ANTEK 707 (referéncia
ASTM D-4629). A tabela 3.3.14 mostra as principais caracteristicas destes métodos. Os
métodos Raios-X e ANTEK sdo os preferidos para as analises de enxofre total e nitrogénio
total respectivamente, por oferecerem maior precisdo e se aplicarem a amostras com
concentragfes mais baixas.

Em alguns casos, dispde-se das andlises de enxofre total efetuadas pelo método
LECO SC 132 e de nitrogénio total realizadas pelo método Kjeldahl, porém ndo se possue
os resultados para os dois métodos de maior interesse como os de Raios-X ¢ ANTEK., Com
a intengdo de se utilizar a maior quantidade de dados quanto possivel, usou-se as expressoes
da tabela 3.3.15 para converter os valores de nitrogénio total Kjeldahl para nitrogénio

ANTEK e enxofre total LECO SC 132 para enxofre total Rajos-X.
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Tabela 3.3.14
Caracteristicas dos Métodos Analiticos para Determinacio
de Enxofre Tota! e Nitrogénio Total

Analise de Enxofre Total

Técnica Amostra Faixa Limitagdes
Raios-X (referéncia UOP 386) Ponto de > 10 ppm Interferéncia por teores de
Método de Fluorecéncia de Raios-X Ebuligo Mo ePb > 100 ppm
> 150°C

LECO SC 132 (referéncia UOP 864) Pontode | 0,005 a 8 %ap/p Interferéncia por teores de
Método de combustiio com posterior Ebuligdo Cl>1%p/pe N>0,1%
titulacsio de SO, > 177°C

Anélise de Nitrogénio Total

Técnica Amostra Faixa LimitagBes

Quimioluminescéncia - ANTEK 707 Pontode | 10a3000 ppm
(referéncia ASTM D-4629) Ebuligio | | e
Método de pirélise oxidativa (N -» NO) | > 230°C
seguida de ozonizagdo NONO,

Kjeldahl (referéncia UOP 384) Pontode | 50 23000 ppm Nio determina nitrosos
Meétodo de mineralizacio direta Ebuligdo (-N=0),
> 230°C diazos (-N=N-)

e hidrazinas (-NH-NH-)

Fonte: PETROBRAS/CENPES/DITER

Tabela 3.3.15
Expressoes para Transformacio de Resultados
por Analises Quimicas Diferentes

o Transformagho de Nitrogénio Total Kjeldahl para Nitrogénio Total ANTEK:

VNanTER = =2,510+ 1,053 \[Nkieiqan;

¢ Transformagdo de Enxofre Total LECO para Enxofre Total Raios-X:

Sra10S-x = 0,88316 (S Eco)

Fonte: PETROBRAS/CENPES/DITER

Uma andlise critica dos dados permite concluir que cerca de 54 % dos testes
foram realizados com velocidade espacial em torno de 1 h'e aproximadamente 39 % dos
testes apresentam temperatura em torno de 360 °C, 17% fica em torno de 340°C e 17% em
torno de 380°C. Sdo poucos os dados referentes a velocidades espaciais superiores a 2 h'o

que sem duvida traz dificuldade para estimar as conversoes mais baixas.
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Observando as faixas de operagfio dos testes verifica-se que as cargas foram
processadds em condi¢des de HDN de alta severidade. O grafico 3.3.1 mostra como poderia
ser 0 comportamento da reatividade da carga K em termos de HDS e HDN, com os testes 2
¢ 3 realizados a 1484,7 psia de pressdo .total e 340 OC, se fosse feita uma interpolagdo dos
dados para tempos de reagfo mais curtos. Pode-se verificar que as condigdes dos testes estdo
na faixa favoravel & répida reagdo de HDS e relativamente rapida conversdo de HDN.,
Tira-se a mesma conclusao pela analise do gréfico 3.3.2, construido com a carga C (testes 9,

10 e 11 ) a 1044,7 psia de pressdo total e 360 ©C.

Grafico 3.3.1

Reatividade da Carga K em Termos de HDS ¢ HDN - Condicdes: 1484,7 psia e 340°C

— turva = N

- Curva - 8

Concentracan Reduzicda de S =2 N

Tempo de Reagac, h
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Grafico 3.3.2
Reatividade da Carga C em Termos de HDS e HDN - Condigdes: 1044,7 psia e 360°C

— Gurva - N

Conuentracan Reduzrida de S & N

Tempo de Reacao, h
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3.4 Modelo Cinético Proposto

A proposta inicial deste trabalho, consiste em tentar ajustar uma expressio de
Langmuir-Hinshelwood para a taxa de reagfo de hidrodessulfurizacio (HDS) e outra para a
hidrodesnitrogenacdo (HDN) da fracdio de diesel. Assim, o banco de dados citado no item
anterior foi dividido por faixas restritas de temperatura , no intervalo das quais pode-se
considerar a temperatura como sendo constante, com o objetivo de estimar para cada
temperatura o conjunto de parametros da equacgfo. Desta forma, € possivel ajustar uma
expressdo de Arrhenius para cada pardmetro do modelo, colocando-os como fungdo da
temperatura.

A tabela 3.4.1 apresenta as corridas usadas em cada uma das temperaturas. Os
pontos experimentais que apresentaram resultados proximos ou fora da faixa de
confiabilidade das andlises quimicas de teor de enxofre total e de teor nitrogénio total foram
descartados.

Como pode ser verificado na tabela 3.4.1, dispde-se de 4 pontos na temperatura
média de 340,1 °C, 16 pontos na de 360,2 °C e 5 na de 380,2 °C. Em cada corrida a pressio
parcial de hidrogénio foi considerada constante e igual a pressdo parcial de hidrogénio na
entrada do reator. Esta ltima suposi¢fio de concentragdo de H, constante € satisfatoria, ja
que o hidrogénio ¢ um reagente em excesso no sistema.

As equagbes de Langmuir-Hinshelwood, que poderiam ser ajustadas com este
banco de dados sdo as constituidas de 2 pardmetros, que encontram-se na tabela 3.4.2. As
equagdes com mais de 2 parAmetros sfo invidveis de serem usadas com o banco de 340,1°C
e de 380°C, devido a pequena quantidade de experimentos selecionados nestas faixas. Desta
forma, nfo sdo apresentadas expresses de Langmuir-Hinshelwood com constante de
adsor¢do de hidrogénio, mas apenas de enxofre e nitrogénio. Sem a constante de adsor¢io de
hidrogénio as equagfes sdo independentes e podem ser resolvidas analiticamente ou
integradas independentemente.

Utilizou-se para a resolugdo de cada uma das duas equagbes diferenciais
ordindrias, o programa de “Estimativa de Pardmetros em Sistemas de Equagdes Diferenciais
Ordinarias Utilizando o Método de Marquardt” - Méddulo OTIMS5 do Simulador de Processo
da Industria Quimica da Escola Politécnica da Universidade de Sdo Paulo /USP -
(Giudici, 1992). O anexo I mostra como deve ser a entrada de dados deste programa,

que faz a estimativa de parAmetros utilizando para a procura o Método de Otimizacdo de
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Marquardt (1963) e resolve as equacdes diferenciais pelo método de Runge-Kutta-Gill de

quarta ordem. O procedimento obtém a estimativa dos pardmetros que minimizem a soma

dos quadrados dos residuos.

No anexo II sdo mostradas as tabelas de entrada ¢ saida de dados para a

estimativa dos parimetros das equagdes mencionadas na tabela 3.4.2. Nesta tltima tabela,

também apresenta-se resumidamente os resultados obtidos.

Tabela 3.4.1

Arquive Parcial de Dados para Estimativa dos Parametros

do Modelo de Langmuir-Hinshelwood para a HDS e HDN

Modelo de Langmuir-Hinshelwood para Reagdes de HDS ¢ HDN
Testados com o Banco de Dados da tabela 3.4.1

Arquivo 1 Arquivo 2 Arquivo 3
Faixa de Temper%tura Faixa de Temper%tura: Faixa de Tempegatura
339,8 a340,4 °C 358,82 3606 °C 380 a380,5°C
Fa:xa de Pressdio: Faixa de Pressio: Faixa de Pressfo:
64,0 2 98,6 atm 35,2 2 99,8 atm 37,2 a 75,7 atm
Corrida/Teste Corrida/Teste Corrida/Teste
K/03 K706 D/02 L/03
K/04 K/07 E/01 L/04
H/01 H/04 E/07 E/04
E/03 E/06 H/05 A/04
C/10 H/06 A/03

C/04 G/02

C/1l L/05

C/12 L/02
Tabela 3.4.2

Modelo para HDS

Parﬁmetros(*)

dCs kg Cy
dt 1+KSCS

¢ A temperatura de 340,1 °C:
kg=2,329 b
Kg=-3,944 x 10° m fg

s A temperatura de 360,2 °C:
kg=4,840 n'!
Kg=-3,625x 10° m /g

. Atemperatura de 380,2 °C:
ks=5,174 h"
KS—~1902x}0 m/g

Modelo para HDN

Parémetros(*)

dCy  kyCy

dt  1+KyCy

* A temperatura de 340,1 °C:
kyy=0,706 h'!
KNW—S 697 x 10” m /g

e A temperatura de 360,2 °C:
kn=0,932 1"
Kn=-3,961x 10 m/g

s A temperatura de 380,2 °C:

kn= 1 239h
KNw-6556xIO m f’g

Obs.: (*) Ver resultados no anexo IL
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Analisando os resultados indicados na tabela 3.4.2, concluiu-se que ndo foi
possivel ajustar as expressdes de Langmuir-Hinshelwood para as reacGes de HDS e
HDN com o banco de dados da tabela 3.4.1, pois a solugdo das equagbes forneceu
valores negativos para as constantes de adsorgio de enxofre (K) e nitrogénio (Ky).

Partiu-se para tentar ajustar uma equagfio de Langmuir-Hinshelwood para a
reagiio de HDN, introduzindo no banco de dados os pontos que foram inicialmente
excluidos, por incerteza de resultado analiticoo O novo banco de dados usado
encontra-se na tabela 3.4.3. Como se estd na faixa operacional de HDN, a partir dos

resultados deste ajuste, pode-se analisar a viabilidade de obter também uma equagio para
HDS.

Tabela 3.4.3
Arquivo Completo de Dados para Estimativa dos Parimetros
do Modelo de Langmuir-Hinshelwood para HDN
Arquivo 1 Arquivo 2 Arquivo 3
Faixa de Temperatura: Faixa de Temperatura: Faixa de Temperatura:
339,7 a 341,0°C 358,8 a 361,2°C 379,0 a 380,7°C
Corrida/Teste Corrida/Teste Corrida/Teste
K/03 K /06 L/05 L/03
K /04 K/07 L/02 L/04
H/01 H/04 L/06 E/04
E/03 E/06 K /01 A/04
F/02 c/10 K/05 A/03
F/05 C/04 K/08 A0l
F/06 C/11 G/ 0} A/02
F/07 Cr12 H/06 D /01
D/02 F /04 C/03
E /01 E/02 H/02
E/07 E/05 L/o01
H/05 C/01
H/06 C/02
G/02 C/09

A equacgdo da taxa de Langmuir-Hinshelwood, que ¢ uma equagdo diferencial
ordindria, foi integrada analiticamente a temperatura constante. Da mesma forma, a pressio
parcial de hidrogénio foi considerada constante ao longo do reator. Para utilizar a
metodologia proposta de resolugio analitica da equagfo diferencial ordinaria de primeira
ordem, o banco de dados foi dividido por faixas restritas de temperatura, da mesma

maneira que no caso anterior. Assim, obteve-se um conjunto de pardmetros para cada

temperatura de operagéo.
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Apos a integracdo analitica da equagfo, os pardmetros cinéticos foram estimados
usando o Modulo de “Regression Analysis/Nonlinear Regression” do Software
STATGRAPHICS® Statistical Graphics System, lancado em 1989 pela STSC (Statistical
Graphics Corporation). Este Software estatistico utiliza o algoritimo desenvolvido por
Marquardt (1963) para estimativa de parimetros de equacdes nao lineares. Foram testados
vérios modelos de equagdo da Taxa de Langmuir-Hinshelwood sugeridos na Literatura, A
tabela 3.4.4 apresenta os modelos que foram utilizados. As solucdes analiticas também séo
mostradas nesta Gltima tabela e o anexo III traz a integracdo das equacOes propostas para o
reator tubular. Os resultados da estimativa de pardmetros para os quatro modelos da

tabela 3.4.4 estio resumidos nas tabelas 3.4.5 a 3.4.8.

Tabela 3.4.4
Modeles de Langmuir-Hinshelwood '
Testados para a Hidrodesnitrogenacio (HDN) com o Banco de Dados da Tabela 3.4.3

Modelos Testados Solugio Analitica™
» Modelo 1V
"dftN ) k Cn ngzg | Ly - - (1+KH§ Py, )2 oo SNE | Ky (Cxr - CNQ)]
(1+Kn CN)(I + Ky, PHZ) kP, Co
* Modelo 2"
- diN _ e é:)lzli}%;{ﬂz PHZ) e (1 +ka;}1{22 ?HQ) /n gz(f) + Ky (Ont - Cno )
* Modelo 3"
- d:tN . N C:)EI\L - PH2) N (1+K:2 PHZ) /n ggi + Ky (Cnr - Cro)
* Modelo 4"
d dC:N G +kKCNNCN) LHSV™! = - }i: [en 2’;‘2 + Ky (Cng - CNo)

OBS.: (*} Veranexo 111

{(**) Proposto por Gioia e Lee (1986), supondo todas as constantes de adsorcio dos nitrogenados como sendo iguais ¢
representadas por Ky
{***) Proposto por Miller e Hineman (1984).
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Tabela 3.4.5
Resultado da Estimativa dos Parimetros para o Modelo 1

Modelo 1
Arguivos de Dados CondigGes
Pardmetro inicial de Marquardt A = 0,01 ¢ "Chute" inicial dos coeficientes:
1 k=1,Ky=1le Kyg=1
2 Pardmetro inicial de Marquardt A = 0,01 e "Chute" inicial dos coeficientes:
k=0,001,Kn=0,1e Ky =0,1
3 Parametro inicial de Marguardt A = 0,01 ¢ "Chute" inicial dos coeficientes:
k= 0,001, Ky = 0,001 e Kypp = 0,001
Arquivos Resultados
de Dados k Ky Ky,
1 1,023x 107 4,115x 107 2,899 x 10
2 7,750 x 10° 2,720 x 107 2,731 x 107
3 1,644 x 107 2,916 x 107 2,723 x 107

Comentarios: Os valores de k apresentam comportamento nfio adequado, dimimuindo o seu valor
com ¢ aumento da temperatura,

Obs.:

k - constante cinética

Kyn - constante de adsor¢dio de nitrogénio
K - constante de adsorgiio de hidrogénio

Tabela 3.4.6
Resultado da Estimativa dos Pardmetros para o Modelo 2
Modelo 2
Arquivos de Dados Condigdes
1 Parimetro inicial de Marquardt A = 0,01 e "Chute"” inicial dos coeficientes:

k=1, Kn=1 ¢ Kz =1

2 Pardmetro inicial de Marquardt A = 0,01 ¢ "Chute" inicial dos coeficientes:
k=0,001, Ky=0,001 e Ky =0,001

3 Pardmetro inicial de Marquardt A = 0,01 e "Chute" inicial dos coeficientes:
k=0,001, Kn=0,001 ¢ Kyp=0,001

Arquivos Resultados
de Dados k Kn Ky,
1,030 6,011 x 10° 3,600 x 107
2 8,152 x 107 2,707 x 107 4,090 x 107
4742 %107 3,035x 107 -5,777x 107

Comentérios: Os valores de k diminuiram com o aumento da temperatura, o que ndio € coerente. Além
disso a constante de adsorg#io do hidrogénio deu resultado negativo para a temperatura de

3800C,
Obs.:
k - constante cinética
KN - constante de adsorcdo de nitrogénio
Kyo - constante de adsorglo de hidrogénio
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Tabela 3.4.7

Resultado da Estimativa dos Pariametros para o Modelo 3

Modelo 3
Arquivos de Dados Condigdes
1 Pardmetro inicial de Marquardt A = 0,01 e "Chute" inicial dos coeficientes:
k=1, Kn=1¢e Kip=1
2 Pardmetro inicial de Marquardt A = 0,01 e "Chute" inicial dos coeficientes:
k=01, Kn=10 ¢ Ky =0,00001
3 Pardmetro inicial de Marquardt A =0, 01 ¢ "Chute” inicial dos coeficientes:
k=0,001, Kn=0,001 e Kjp=0,001
Arquivos Resultados
de Dados k Ky Ky,
1 2,468 3,819 x 10° 7,220 x 107
2 2,220 2,656 x 10 -6,680 x 107
3 2,225 2992 x 107 -8,249 x 107

Comentdrios: O parimetro k apresenta comportamento erréneo, diminuindo com o aumento da tempe-
ratura de 3400C para 3600C. O pardmetro Ky diminui com o aumento da temperatura
de 3400C para 360°C e depois aumenta na temperatura de 3800C. O parfmetro Ky
também mostrou valores inadequados, apresentando-se negativos em todas as

temperaturas.
Obs.:
k - constante cinética
Kn - constante de adsorgfio de nitrogénic
K - constante de adsorglio de hidrogénio
Tabela 3.4.8
Resultado da Estimativa dos Parimetros para o Modelo 4
Meoedelo 4
Arquivos de Dados Condigdes
1 Pardmetro inicial de Marquardt A = 0,01 e "Chute" inicial dos coeficientes:
k=1¢e Kn=1
pA Pardmetro inicial de Marquardt A = 0,01 ¢ "Chute" inicial dos coeficientes:
k=1 ¢ Ky=1
3 Parimetro inicial de Marquardt A = 0,01 e "Chute" inicial dos coeficientes:
k=1¢e Ky=1
Arguivos Resultados
de Dados k Ky
| 3,717 2,457 x 10°
2 4,901 3,386 x 107
3 8,203 5270 x 107

Comentdrios: O pardmetro k cresce com o aumento da temperatura, O pardmetro Ky diminui
bruscamente da temperatura de 340°C para 360°C, porém depois aumenta ligeiramente

de 3600C para 3800C.
Obs.
k - constante cinética
KN - constante de adsor¢do de nitrogénio
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Dentre as equacdes testadas, o modelo 4 foi o que apresentou melhores
resultados, porém mesmo assim a variagdo do pardmetro da constante de adsor¢fio de
nitrogénio deu resultados ndo adequados.

Tendo em vista que os ajustes das equagbes de Langmuir-Hinshelwood para
hidrodessulfurizagio e hidrodesnitrogenagdo ndo foram satisfatorios, o passo seguinte foi
considerar uma expressdo de Power Law para cada uma das rea¢des. Volta-se a utilizar o
banco de dados selecionado na tabela 3.4.1, pois a inclusdo dos pontos de confiabilidade
duvidosa nfio foram suficientes para a obtengfio das estimativas dos parAmetros de
Langmuir- Hinshelwood.

As resolugbes das equagdes diferenciais ordindrias de "Power Law" para as
reagdes | de HDS e HDN, também foram feitas usando-se o procedimento descrito
anteriormente. O banco de dados da temperatura de 360°C foi utilizado para obter a
estimativa das ordens de rea¢do dos reagentes. As equagdes foram resolvidas
individualmente, de forma que com o banco de dados da temperatura de 360°C estimou-se
os trés pardmetros da reagdo de HDS (ordem de reagfo do enxofre, ordem de reagdo do
hidrogénio e constante cinética) e os trés da reagdo de HDN (ordem de reagfio do nitrogénio,
ordem de reagdo do hidrogénio e constante cinética). Os arquivos de dados e de resultados
das estimativas foram apresentadas no anexo I'V.

Para a expressdo de "Power Law" da reagdo de HDS encontrou-se ordem de
reacio do enxofre aproximadamente igual a 1,2 e ordem de rea¢fio do hidrogénio de cerca de
1,5. Para a reacdo de HDN, a ordem de reacdo do nitrogénio pode ser considerada como
sendo 1,2 e a do hidrogénio igual a 1,8. Fixando os valores das ordens de reagfo de cada
uma das expressdes da taxa, estimou-se a constante cinética nas trés diferentes temperaturas
indicadas na tabela 3.4.1. Neste caso, tem-se poucos dados selecionados para as
temperaturas de 340 e de 380°C, porém estima-se apenas um pardmetro com estes valores.
Os resultados se encontram no anexo V e foram resumidos na tabela 3.4.9.

Os graficos 3.4.1 ¢ 3.4.2 mostram a conversdo calculada versus a conversio
experimental para as reagdes de HDS e HDN respectivamente, usando os modelos indicados

na tabela 3.4.9. Observa-se que as conversoes de HDS estdo em uma faixa mais elevada.
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Tabela 3.4.9
Modelos de "Power Law' para as Reacdes de HDS e HDN
Testados com o Banco de Dados da tabela 3.4.1

Modelo para HDS Pardmetros'

s A temperatura de 340,1 °C:
ke= 6,952x 107 0 atm™? (g/m?)®?

dCgq 12 1,5 s A temperatura de 360,2 °C:

“qp sl P ks= 2,422x 107 1" . atm™ | (g/m®)%?
e A temperatura de 380,2 °C:

ks= 4,813 x 107 h"' . atm™ . (g/m’y®?

Modelo para HDN Parametros’

e A temperatura de 340,1 °C:
ky=1,779x 107* b atm™* . (g/m*y*?

dCy 12 .18 A temperatura de 360,2 °C:
g T N O Py, k= 2,747 x 10 b1 . atm™® . (g/m?)°?

e A temperatura de 380,2 °C:
ky=3,727x10% 0" atm™® (g/m?*y?

Obs.: (*) Ver resultados no anexo V.

Os resultados fornecidos pela expressio da taxa de "Power Law" estdo dentro
do comportamento esperado, ou seja, valores positivos e crescentes da constante cinética
com o aumento da temperatura. Pode-se fazer uma linearizagiio da lei de Arrhenius e
contruir o grafico de Ln k versus 1/(RT), para testar sua concordancia. A inclinagio da reta é
o valor da energia de ativag@o. Reagles com energia de ativag@o elevada s3o muito mais
sensiveis a temperatura do que aquelas que possuem baixa energia de ativacdo. Pela lei de
Arrehnius, o fator de frequéncia (k,) ndo depende da temperatura, sendo que o intercepto da
reta € o valor de Ln (k).

Os graficos 3.4.3 € 3.4.4, mostram as retas de Ln (kg) e Ln (ky) contfa 1/(RT)

respectivamente para as reagdes de HDS e HDN. Ambos os ajustes sfio razoaveis, tendo em

vista principalmente a pequena quantidade de pontos, o que dificulta uma analise estatistica
dos resultados. No anexo VI apresenta-se as tabelas com os resultados obtidos na regressdo

linear.
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Grafico 3.4.1
Grafico de Conversio Calculada versus Conversdio Experimental de Enxofre
Utilizando o Modelo Proposto para HDS Mostradoe na Tabela 3.4.9

Conugrsaa de S5 - Calculacda
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2.8 Q.8 8.7 2.8 8.9 3
Conversao de S - Experimental
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Grafico 3.4.2

Grifico de Conversdo Calculada versus Conversio Experimental de Nitrogénio
Utilizando o Modelo Proposto para a HDN Mostrado na Tabela 3.4.9

Caonversan de N ~ Calculada

HA
|

Conversao de N ~ Experimental




Grifico 3.4.3

Grifico de /n(k,) versus 1/(RT) Obtido de Lineariza¢io da Expressdo de Arrhenius
para a Constante Cinética da Reaciio de HDS

4.8

~5.46

~5. 82

Ln{KS)

~8. 58

-7,14

1/7(RT>

Obs: fnk, = fn kg, - —i-?f— (Equacdo de Arrhenius Linearizada)

assim: n ky, = 24,491
E = 1,594 x10°
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Grafico 3.4.4

Grifico de £n(ky) versus 1/(RT) Obtido de Lineariza¢iio da Expressio de Arrhenius
para a Constante Cinética da Reagdo de HDN

“7.92

-8, 14

La{kN>

-8.36

-3.68

1/(RT>

"

Obs: In ky = fnky, -

{Equagdo de Arrhenius Linearizada)

assim: fn ky, = 3,482
E = 6087 x10°

i
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3.5 Comparacio entre os Modelos Cinéticos Disponiveis

Nesta etapa do trabalho, testa-se os modelos cinéticos para as conversdes de HDS
e HDN da fracdo de diesel, que foram propostos no topico anterior. Além disso, utiliza-se
neste estudo, para efeito de comparagio, um modelo para HDN ¢ outro para HDS obtidos
por Monteiro et al. (1994), que também trabalharam com o mesmo banco de dados.

As equagOes de "Power Law" obtidas neste trabalho foram levantadas com dados
extraidos de testes em reator tubular isotérmico. Partindo-se das expressdes de "Power Law"
para a taxa de reagdo de HDN e para a taxa de HDS, pode-se obter as expressdes para as
conversdes de nitrogénio e de enxofre. O procedimento consiste em fazer a integracio da
equacdo do balango de massa para um reator tubular isotérmico com cada uma das duas
expressoes da taxa de reagio, como indicado no anexo I, considerando a pressdo parcial de
hidrogénio constante ao longo do leito catalitico, tendo em vista que o hidrogénio é um
reagente em excesso.A tabela 3.5.1 traz as expressdes para as conversdes obtidas do modelo
proposto neste estudo.

Monteiro et a. (1994) encontraram um modelo cinético para a HDN e outro para
a HDS; a metodologia utilizada encontra-se na tabela 3.5.2. A estimacfo do modelo foi feita
em duas etapas. A primeira parte relacionou a converséo com as condi¢des operacionais dos
testes: temperatura, pressdo parcial de hidrogénio e velocidade espacial. A segunda etapa do
trabalho acrescenta ao modelo a influéncia de algumas propriedades da carga.

Inicialmente foi feita uma linearizagfo das expressdes da conversfio para HDN e
HDS obtidas pelo procedimento citado anteriormente, e, em seguida, mantendo fixa a ordem
de reacdo do enxofre (mg), bem como a do nitrogénio (my), fizeram uma regresso linear
miltipla com cada um dos modelos lineares obtidos para as duas rea¢des. Foram analisados
os modelos para valores de ordem de reagdo mg e my igual a0,5-0,8-1,0-1,2-1,5¢2.0.
A escolha do melhor modelo (melhor m) foi feita com base na qualidade do ajuste e na
observagio da distancia do coeficiente do logaritmo da velocidade espacial para o valor -1,
definido na construgdo do modelo, conforme pode ser verificado na tabela 3.5.2.
Posteriormente, foi realizada uma regressio linear multipla, tomando como varidvel
dependente os residuos do melhor modelo obtido na primeira parte do trabalho ¢ como

variaveis independentes algumas propriedades da carga. Os melhores resultados da

modelagem matematica foram transcritos para as tabelas 3.5.3 ¢ 3.5.4.
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Tabela 3.5.1
Expressoes para as Conversoes de Enxofre e Nitrogénio Propostas por Este Trabalho

Para a conversio de enxofre:

1.5 -5

Xe=1-(0,2.LHSV? .ks.CSO™ . P +1)

Hp

6
k= 4328 x 107 exp { M}

RT

Para a conversdo de nitrogénio:

1,8 -
Xu=1-(02.LHSV? .ky .CNO™. By +1) >

5
6,087x10
ky = 32,509 . exp | - —————
RT
Obs.:
CNO - concentragio inicial de nitrogénio, g/m’
CsS0 - concentragio inicial de enxofre, g/m’
LHSV - velocidade espacial, b
kn - constanie cinética da equacéo de HDN
ks - constante cinética da equacio de HDS
R - constante dos gases ideajs, (cm®.atm)/(mol.K)
Puz - pressdo parcial de hidrogénio na entrada do reator, atm
Tabela 3.5.2

Metodologia Usada por Monteiro et al. (1994) na Obtencio das
Equacoes Cinéticas de HDN e HDS

Equacio cinética usada (ver anexo II):

0" Ha RT
1-11+ se m=l
LHSV

k F‘n exp( "Ea) "U%m—l)

n -E,\ ]
~kg P’H2 exp( RT)
1 ~exp THSY s€ me=1

A expressiao acima pode ser escrita da seguinte forma:

Ln(g(X,m))= Ln (ko) +0 Ln(PHz ) - %: - Ln(LHSV)

continua...
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... continuacio

segue que:
. 1
Ln(cp(X,m))= By + By LH(PHZ ) +Bs T + B3 Lo(LHSV)
1-(1-X"™ & m<l
Onde: ¢(X,m)={~Ln{l - X) se m=1
(IHX)I-m-—l se m>1
Obs.:

No modelo acima, B, P1, B2 € B3 580 os coeficientes da regress@o linear mailtipla, Ln (Py), 1/T ¢ Ln (LHSV) sio as
varidveis regressoras ¢ Ln (@(X,m)) € a varidvel resposta,

Py; € pressiio parcial de Hz, X € conversdo, T € temperatura, m € ordem de reagio quanto ao enxofre ou nitrogénio, n € ordem de
reagio quanto ao hidrogénio, k, é fator de fregiiéncia e LHSV € velocidade espacial.

Os resfduos do melhor modelo encontrade, testando m = 0,5-0,8-1,0- 1,2 - 1,5 - e 2,0, foram usados na nova regressio Jinear
com as propriedades da carga selecionadas como provéveis candidatas a entrarem no modelo: Ponto de Ebuligdo Médio Ciibico
(PEMC), Nmero de Bromo, Percentual de Carbono Nafiénico, Percentual de Carbono Aromdtico e Teor de Nitrogénio Total
(método ANTEK) .

Fonte: Monteiro et al. (1994)

Tabela 3.5.3
Equacao cinética Proposta por Monteiro et al, (1994)
para a Reacdo de HDN

A melhor equagio obtida foi com ordem de reagio do nitrogénio igual a 1, foi:

1 -
Ln (” Ln(l - Xy )) = — 5566 T 0,97 Ln(LHSV)+ 2,23 Ln(PHz ) +E

onde: &(PEMC,, CA.)=6,92~ 0,019 PEMC, - 0,015 CA,

Obs.:

CAp - conceniracdo de aromdtico da carga pelo método nd M., % p/lp

LHSV - velocidade espacial do teste, b’

PEMC, - Ponto de Ebuligio Médio Cibico da carga, °C

Peuz - pressio parcial de hidrogénio na entrada do reator, kgf/cm® abs

T - temperatura do teste, K .

Xn - conversdo de nitrogénio usando a concentragiio de nitrogénio total pelo método ANTEK, ppm
3 - resfduo da regressdo linear da conversao com as condigBes operacionais dos testes

Fonte: Monteiro et al. (1994)
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Tabela 3.5.4
Equaciio cinética Proposta por Monteiro et al. (1994)
para a Reaciio de HDS

A methor equag8o obtida foi com ordem de reaco do enxofre igual a 1, foi:

1 N
Ln (- Ln(1 - Xg)) = 8,60 - 5546 =~ 0,42 Ln(LHSV) + 0,44 Ln (Pu, )+

onde: € (PEMC,, NB, ) = 3,25 - 0,0096 PEMC, — 0,023 NB,

Obs.:

LHSV - velocidade espacial do teste, -1

NB¢ - namero de bromo da carga, g Bro / 100 g de amostra.

PEMC, -~ Ponto de Ebuli¢io Médio Cibico da carga, 0C

PH2 - pressao parcial de hidrogénio na entrada do reator, kgf/em?2 abs

T - temperatura do teste, K

X - conversdo de enxofre usando a concentrag®o de enxofre total pelo método Raios-X, % p
]

£ - resfduo da regressdo linear da converséio com as condigbes operacionais dos testes

Fonte: Monteiro et al. (1994)

A melhor modelagem matematica da reagio de HDN foi com o banco de
dados composto pelas corridas A, B, C, D, E, H, K e L, totalizando 53 testes, sendo que
para a modelagem da reagdo de HDS, o melhor modelo incluiu as 12 corridas compostas
pelos 72 testes mencionados previamente.

O teste de previsdo da conversdo das duas reagdes em questdo foi feito com as
cargas M, N e O citadas a seguir nas tabelas 3.5.5, 3.5.6 € 3.5.7. Os valores experimentais
e os calculados pelos modelos em analise encontram-se na tabela 3.5.8. Fez-se um
grafico do valor previsto versus valor experimental para cada uma das reag¢les com
o modelo proposto neste trabalho e com o modelo proposto por Monteiro et al. (1994). Os
graficos 3.5.1 e 3.5.2 sdio as previsdes para conversdo de enxofre e nitrogénio
respectivamente, com o modelo de Monteiro et al. (1994), ao passo que os graficos 3.5.3
e 3.5.4 fazem as previsdes da conversdo de enxofre e nitrogénio usando o modelo
desenvolvido neste trabalho.

Observa-se que para a conversdio da reagio de HDS, o ajuste do modelo de

Monteiro et al. (1994) € superior, como pode ser verificado comparando os graficos 3.5.1

e 3.5.3, porém melhores resultados para a previsio da conversdo de nitrogénio foram

obtidos com modelo deste trabalho, como indicado pela anélise dos graficos 3.5.2 € 3.5.4.
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Tabela 3.5.5
Dados da Corrida M

Caracteristicas da Carga da Corrida M: Densidade 20/4°C = 09188, Enxofrc Total (Rajos-x) = 048 %pip.
Enxofre Total (LECO) = 0,58 %p/p, Nitrogénio Total (ANTEK) = 1370 ppm, Nitrogénio Total (Keldhal) = 1409 ppm',
Namero de Bromo (g Br,/100 g) = 9, Carbono Aromético(n.d.M.)= 34,8 %p/p, Carbono Nafténico(n.d M.} = 17,7 %p/p

Condigdes Operacionais Testes da Corrida M
e

Analises Quimicas 13 02 03 04
Pressio Total entrada (kgffem® abs) 104 104 105 73
Temperatura (°C) 359.3 339,0 340,2 340,3
LHSV (b 0,973 0,503 1,991 0,990
Pressdo Parcial H, entrada (kgfiem?) 1019 1017 1020 70™
Densidade 20/4°C 0.8910 0,8918 0,9002 0,8986
Enxofre Raios-x (%p/p) 0.0054 0,015 0,014 0,027
Enxofre LECO (%p/p) 0,002 0,006 0,021 0,016
Nitrogénio ANTEK (ppm). 90 110 750 510
Nitrogénio Keldhal (ppm) 13047 15287 845" 568
Namero de Bromo (g Br,/100 g) 1,0 1,0 1.5 1.0
Carbono Aromético(n.d.M.) (Sop/p) 17.6 17,4 22,2 223
Carbono Nafténico(n.d.M.) (%p/p) 37,7 39,0 33,5 33,2

Condigdes Operacionais Testes da Corrida M
e

Analises Quimicas 05 06 07 08
Pressdo Total entrada (kgffem® abs) 74 74 73 73
Temperatura (OC) 3604 360,3 3599 3180,0
LHSV (h']} 0,950 1,971 0,497 0,990
Pressfio Parcial H, de entrada (psia) 70™ 700 70 69"
Densidade 20/4°C 0,8956 (,8993 0,8899 0,8920
Enxofre Raios-x (%p/p) 0,009 0,022 0,004 0,003
Enxofre LECO {%p/p) 0,005 0,008 0,006 0,006
Nitrogénio ANTEK (ppm) 300 740 120 125
Nitrogénio Keldhal (ppm) 35570 796" 1647 169
Nimero de Bromo {g Br./100 g} 1,0 1,5 1,0 1.0
Carbono Aromitico(n.d.M.) (%p/p) 219 233 18,7 21,9
Carbono Nafiénico(n.d.M.) (%p/p) 33,5 32,6 36,6 32,5

Obs.: {*) Valores calculados pelo CENPES.

{**) Calculado por correlagdo.
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- Tabela 3.5.6

Dados da Corrida N

Caracteristicas da Carga da Corrida N: Densidade 20/4°C = 0,9185, Enxofre Total (Raios-x) = 047 %p/p,
Enxofre Total (LECO) = 0,57 %p/p, Nitrogénio Total (ANTEK) = 1390 ppm, Nitrogénio Total (Keldhal) = 1428 ppm’ ~,
Numero de Bromo (g Bry/100 g) = 9, Carbono Aromético{n.d.M.}=35,3 %p/p, Carbono Nafténico(n.d.M.}= 16,9 %p/p

(**} Calculado por correlagio.

Obs.: (*} Valores calculados pelo CENPES.

Condigoes Operacionais Testes da Corrida N
e

Andlises Quimicas 01 02 03 04
Pressdo Total enfrada (kgf/v::m2 abs) 74 73 43 42
Temperatura (°C) 3599 340,1 360,0 380,80
LHSV (0" 4,150 0,996 0,985 0,505
Pressdo Parcial H, entrada (kgficm® abs) 70 70t 39 38
Densidade 20/4°C 0,9038 0,8995 0,9023 0,8983
Enxofre Raios-x (Yop/p) 0,049 0,032 0,018 0,003
Enxofre LECO (%up/p) 0,041 0,037 0,013 0,006
Nitrogénio ANTEK (ppm) 855 592 640 285
Nitrogénio Keldhal (ppm) 909" 650" 697" 339"
Nomero de Brome (g Br,/100 g) 1,5 1,0 2,0 2,0
Carbono Aromético{n.d.M.) (%op/p) 26,0 22,4 25,9 282
Carbono Nafténico{n.d.M.} (%ep/p) 29,4 34,0 29,5 247

Condi¢tes Operacionais Testes da Corrida N
e

Andlises Quimicas 05 06 07 08
Pressdo Total entrada (kgfiem” abs) 43 43 76 73
Temperatura (°C) 380,0 360,5 360,9 359,0
LHSV (v') 1,910 1,010 5,710 10,100
Pressio Parcial H, entrada (kgficm” abs) 39 39t 73" 797
Densidade 20/4°C 0,9041 0,9025 0,9056 0,9093
Enxofre Raios-x (%p/p) 0,015 0,02 0,062 0,110
Enxofre LECO (%p/p) 0,012 0,015 0,047 0,134
Nitrogénio ANTEK (ppm) 790 712 1000 1100
Nitrogénio Keldhal (ppm) 845" 769" 105177 11487
Nimero de Bromo (g Br,/100 g) 2,0 2,0 2,5 3,5
Carbono Aromatico(n.d. M.} (%op/p} 28,9 26,7 27,6 29.8
Carbono Nafténico(n.d M.} (%p/p) 251 28,2 272 244
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Dados da Corrida O

Tabela 3.5.7

Caracteristicas da Carga da Corrida O: Densidade 20/4°C =
Enxofre Total (LECO) = 0,90 %p/p, Nitrogénio Total (ANTEK) = 940 ppm, Nitrogénio Total (Keidhal)
Nimero de Bromo (g Br,/100 g) = 4,5, Carbono Aromdtico(n.d.M.)=22,9 %p/p, Carbono Nafiénico(n.dM.) = 19,1 %p/p

0,8941, Enxofre Total (Raios-x)

i

0,77 %p/p,

992 ppm{“),

H

Condigdes Operacionais

Testes da Corrida O

e
Andalises Quimicas 01 02 03 04
Pressio Total entrada (kgf/cm” abs) 73 73 73 73
Temperatura (°C) 360,3 360,3 360,1 360,4
LHSV (b 0,998 2,010 3,880 0,551
Pressao Parcial H, entrada (kef/cm’ abs) 7" 79t 71™ 7o
Densidade 20/4°C 0,8786 0,8810 0.8832 01,8748
Enxofre Raios-x (%op/p) 0,022 0,049 0,109 0,005
Enxofre LECO (%op/p) 0,036 0,037 0,085 0,003
Nitrogénio ANTEK (ppm) 285 515 625 83
Nitrogénio Keidhal (ppm) 339" 57307 683" 12477
Numero de Bromo (g Br,/100 g) 1,0 1,0 1.0 0
Carbono Aromético{n.d.M.) (%ep/p) 12,4 13,5 14,6 11,4
Carbono Nafténico(n.d.M.) (%p/p) 32,8 31,1 30,5 333
Condi¢bes Operacionais Testes da Corrida O
e
Anglises Quimicas 05 06 07 08

Pressdo Total entrada (kgf/cm® abs) 105 104 104 73
Temperatura ('C) 360,1 340,0 340,1 340,2
LHSV (h') 1,010 0,508 2,040 1,020
Pressao Parcial H, entrada (kgf/cm’ abs) 104 103 103 724
Densidade 20/4°C 0,8752 0,8770 0,8824 0,8814
Enxofre Raios-x (%p/p) 0,007 0,016 0,102 0,073
Enxofre LECO (%p/p) 0,010 0,012 0,160 0,100
Nitrogénio ANTEK (ppm) 80 110 550 515
Nitrogénio Keldhal (ppm) 1187 15207 608" 57307
Numero de Bromo (g Br,/100 g) 0 0 1,0 1,0
Carbono Aromatico(n.d.M.) (%p/p) 10,7 9.6 13,0 12,8
Carbono Nafténico{n.d.M.) (%p/p) i9,1 331 36,5 324

(**) Calculado por correlagio.

Obs.: (*) Valores calculados pelo CENPES.
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Tabela 3.5.8
Previsies dos Modelos Usando Cargas ""Teste"

Experimental Modelo Proposto por Modelo Proposto neste Trabalho
Monteiro et ol. (1994)
Teste X BXP XNExP | XSCAL | XNeaL | Emo% | Erro% | XgcAL | 3N CAL | Emo% | Erro%
Xq XN Xg XN
M/01 0,989 0,934 0,997 0,996 -0,8 -6,6 0,997 0,955 -0.8 <22
M/02 0,969 0,920 0,997 0,999 -2,9 -8,7 0,985 0,977 -2, 6,2
M/03 0,915 0,423 0,965 0,881 -5,4 -108,1 0,815 0,726 10,8 -THL6
M/04 0,944 0,628 0,978 0,837 -3,6 -33.3 0,850 0,733 9.9 -16,8
M/G5 0,982 0,781 0,994 0,911 -1,1 -16,6 0,983 0,841 -0,1 =77
M/06 0,954 0,459 0,977 0,710 2,4 -54,5 0,913 0,634 43 37,9
M/07 0.991 0,912 0,999 0,991 -0.8 -8.6 0,998 0,957 -0,7 -4.9
M/08 0,994 £,909 0,999 0,953 -0.5 -4,8 0,999 0,909 -0,5 0
N/O1 0,896 0,385 0,938 0,454 -4,7 -18,0 0,723 0,394 19,4 -2,3
N/02 0,932 0,574 0,978 0,838 -4.9 -43,9 0,845 0,731 9.3 274
N/03 0,962 0,540 0,981 0,485 -2,0 16,1 0,875 0,514 9,0 4.8
N/04 0,994 0,795 0,999 4,791 -0.5 0,5 0,998 0,823 -0,4 -3,5
NS 0,968 0,432 0,980 ‘ 0,367 -1,2 15,0 0,925 0,418 4,4 3.1
N/06 0,957 0,488 0,980 0,479 -2.4 1,8 0,875 0,509 8,7 43
N7 0,868 0,281 0,919 0,350 -5,9 -390 0,656 0,332 24 -184
N/08 0,766 0,209 0,849 0,222 -10,9 6,9 0,420 0,188 45,1 9.8
0/01 0,971 0,697 0,983 0,787 -1,2 -12.9 0,987 0,824 -1,6 -18,3
002 0,937 0,452 0,952 0,554 -1,7 -22,6 0,931 0,618 0,7 -36,6
0/03 | 0,858 0,335 0,898 0,338 -4,7 -0,8 0,780 0,398 9,0 -18,7
0/04 0,994 0,910 0,995 0,936 -0,1 -2,9 0,998 0,940 -0,5 -3,3
0/65 0,991 0,914 0,991 0,971 -0,9 -6,2 0,998 0,949 -0,7 -3.7
0/06 0,979 0,883 0,991 0,994 -1,3 -12.6 0,993 0,975 -1,4 -10,4
0/07 0,868 0,413 0,929 0,734 =74 <770 0,834 0,698 3.8 -68,2
0/08 0,905 0,452 0,952 ,690 -52 -5.2,5 0,872 0,714 3.6 -57%

174




Griafico 3.5.1

Conversio de Enxofre Prevista versus Conversiio de Enxofre Experimental com o Modelo
de Monteiro et al, (1994) para as Cargas dos Testes das Corridas M, N e O

Canwersas de 5 - Calculada

Conuersao de S - Experimental
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Grafico 3.5.2

Conversio de Nitrogénio Prevista versus Conversfio de Nitrogénio Experimental com o

Modelo de Monteiro et al. (1994) para as Cargas dos Testes das Corridas M, N e O

Conuversao de N - Caloulada

Conversao de N - Experimental
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Gritico 3.5.3
Conversito de Enxofre Prevista versus Conversio de Enxofre Experimental com o Modelo
Proposto Neste Trabaiho para as Cargas dos Testes das Corridas M, N ¢ O
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Grafico 3.5.4

Conversio de Nitrogénio Prevista versus Conversido de Nitrogénio Experimental com o

Modelo Proposto Neste Trabalho para as Cargas dos Testes das Corridas M, N e O

Conuversac de N ~ Calculada

Conversac de N - Experimental
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3.6 Conclusdes

A meta a ser perseguida na modelagem cinética € a obtengdo de um modelo
geral, que seja véalido para a diversidade de cargas com as quais se deve trabalhar dentro
de uma determinada faixa operacional. Muitas vezes a unidade industrial processa cargas
com caracteristicas fisico-quimicas variadas ou até mesmo mistura de cargas, como ¢ o
caso de uma refinaria de petroleo.

Neste trabalho ¢ proposta uma cinética, que mostrou-se como sendo a mais
adequada dentre as disponiveis para com o banco de dados de destilados médios da
PETROBRAS. Porém, o modelo apesar de apresentar resultados satisfatérios pode ser
melhorado.

Os modelos de "Power Law" para conversdes de enxofre e de nitrogenio
levantados neste e‘studo, foram expressos em fun¢fio das condi¢des operacionais de
temperatura, pressfo parcial de hidrogénio e velocidade espacial. A ordem de reagédo
encontrada tanto para a concentragio de enxofre quanto para concentracdo de nitrogénio
foi de 1,2. Desta forma, as conversdes de enxofre e nitrogénio sdo dependentes da
concentracdo inicial dos reagentes, o que ndo ocorre quando a equacdo de "Power Law"
apresenta ordem de reagdo igual a 1 com relagdo ao reagente.

Na modelagem proposta ndo foi levado em conta as propriedades fisico-
quimicas da carga como foi feito por Monteiro et al. (1994). Todos 0s modelos partem da
expressdo de "Power Law" € usam o mesmo banco de dados. No entanto o conjunto de
dados selecionado do banco geral foi diferente nos dois casos. Enquanto que os autores
Monteiro et al. optaram por uma sele¢do do conjunto de dados que oferecesse melhores
resultados estatisticos, neste trabalho preferiu-se excluir os pontos com andlises quimicas
fora da faixa de confiabilidade.

Os modelos de "Power Law" propostos para as reagdes de HDS ¢ HDN
poderiam ser aperfeigoados, Os residuos dos pontos utilizados devem ser ajustados por
regressfo linear miltipla com as propriedades da carga, a exemplo dos trabalhos de
Monteiro et al. a fim de melhorar a previsdio da varidvel a ser explicada (conversdes de S
¢ N). No entanto, mesmo assim o modelo proposto neste trabalho para a rea¢do de HDN
apresenta performance superior a do modelo de Monteiro et al.

As propriedades mais importantes na caracterizacio de destilados médios,

como o diesel, que poderiam ser incorporadas ao modelo sdo: indice de refragio a 20°C,
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viscosidade a 20°C, nitrogénio basico, ponto de anilina, carbono aromatico (%p, método
n.d.M.), carbono nafténico (% p, método n.d.M.), nimero de bromo, slope 10-90, ponto
de ebulicio médio ctbico (°C), teor de monoaromaticos (método IFP), teor de
diaromaticos (método IFP), teor de poliaromaticos (métodos IFP), teor de aromaticos
totais (método IFP) ¢ indice de dienos. A escolha das varidveis a serem testadas ird
depender inicialmente da disponibilidade de resultados analiticos para o banco de dados
em questio.

Em trabalhos futuros de modelagem cinética de hidrotratamento de diesel, vale
a pena lembrar que o banco de dados deve aumentar, e portanto, novas cargas poderdo ser
adicionadas ao modelo. E de fundamental importancia que seja feito um planejamento de
experimentos adequada, visando aperfeigoar este trabalho.

As reagdes de hidrogenagdo de aromaticos nio foram consideradas porque o0s
dados disponiveis referentes a teor de aromaéticos ndo eram confidveis. Atengio especial
deve ser dada nash proximas etapas deste estudo a reacdo de hidrogenacdo de aromaticos.
Assim o planejamento de analises fisico-quimicas devera prever a necessidade de ser ter
teores confidveis de aromadticos na carga ¢ produtos.

No proximo capitulo, fazendo-se uso dos modelos cinéticos desenvolvidos
neste trabalho, ¢ apresentada a modelagem de um reator industrial de HDT de diesel.
Neste caso, além das reagdes de HDS e HDN, levou-se em conta a reagio de

hidrogenacdo de olefinas, utilizando para esta tltima uma cinética obtida de literatura.
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4 Modelagem do Reator de HDT de Diesel
4.1 Introducio

A modelagem de reator € um processo cientifico que tem por objetivo repre-
sentar matematicamente os fendmenos quimicos e fisicos que ocorrem dentro deste equi-
pamento. O problema deve ser tratado de forma multidiciplinar, ou seja, deve ser dividi_do
em subproblemas, a fim de identificar os fen6menos fisicos € quimicos relevantes,
equacionando-os com o uso das teorias cientificas aplicaveis e das evidéncias experi-
mentais disponiveis. Uma metodologia adequada deve ser utilizada para obter a solucgio
do problema global, resolvendo simultaneamente os vérios subproblemas identificados.

Os modelos construidos desta forma podem ser usados para a elaboragdo de
projetos ¢ acompanhamento operacional do reator. Aspectos referentes a custos, segu-
ranga, qualidade do produto e impacto ambiental podem ser analisados e controlados com
rapidez e eficiéncia. A figura 4.1.1 mostra os diversos constituintes do processo de

modelagem do reator.

Figura 4.1.1
Esquema do Processo de Modelagem de Reator
Dados termodindmicos e Dados  hidrodinimicos,
cinéticos sobre a reagfo. circulagdo ¢ contato entre
: as fases,
Pardmetros de operagio, Natureza dos produtos,
natureza dos reagentes, taxa de conversdio dos

pressdo, concentragdes, — b ey TRAZENYES, distribuicdo dos
temperatura, tempo de REATOR produtos, rendimentos.
residéncia, vazdes,

Dados de transferéncia de Estrutura geométrica do
massa, calor, quantidade reator.
de movimento,

Neste capitulo inicialmente apresentou-se os conceitos fundamentais
relacionados com o sistema "trickle bed". Em seguida, utilizou-se os modelos cinéticos
para as reagdes de HDS e HDN obtidos no capitulo anterior, na modelagem do reator de
HDT de diesel. O modelo proposto ¢ adiabatico ¢ pseudo-homogéneo. Analisou-se a
performance deste reator para duas diferentes cargas, que foram selecionadas do banco de

dados usados nos estudos cinéticos.
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4.2 Conceitos Fundamentais
4.2.1 Considerac¢des Preliminares

Um dos reatores usados para sistemas de trés fases (gas-liquido-sélido) € o
reator de leito fixo "trickle bed". Este equipamento consiste de uma coluna de leito fixo
de particula de catalisador através do qual passam as corrente de liquido e gas
normalmente em cocorrente, mas algumas vezes esquemas em contracorrente também sdo
usados, Na maioria dos casos, um reagente esta na fase liquida e o outro na fase gasosa.
Uma das aplicag¢fes mais comuns do reator "trickle bed" ¢ no hidrotratamento de fragdes
do petréleo da faixa do diesel.

Nos reatores "trickle bed" o escoamento do liquido aproxima-se de um sistema
"plug flow", levando a conversdes mais altas para a maioria das reagdes compa-
rativamente aos demais reatores multifasicos. Nos casos de leitos fixos, as perdas com
catalisadores sdo muito menores do que em outros sistemas que operam com particulas
solidas, permitindo o uso de catalisadores de mais alto custo. Os custos de manutengdo
com reatores de leito fixo s@o ba%xos, uma vez que ndo existem partes moveis. Além
disso, estes equipamentos podem operar a pressdes e temperaturas mais altas por causa da
auséncia de selagem.

A baixa razdo volumétrica liquido/sélido usada em reator de leito fixo leva a
menor ocorréncia de reagdes laterais homogéneas. Contudo, como neste caso as particulas
sdo de maior tamanho em relagdo as outras particulas usadas em reatores multifasicos, a
seletividade e a eficiéncia catalitica sdo inferiores em reatores de leito fixo em compa-
ragdo com reatores que operam com menor tamanho de catalisador. Por outro lado,
existem limitagdes do uso de reatores de leito fixo quando o liquido ¢ viscoso ou quando
h4 risco de obstrugio do leito por sélidos arrastados pela carga.

Segundo Satterfield (1975) para reatores de leito fixo, as faixas de operagdo
das taxas de liquido ¢ gas sdo reduzidas. Para planta industrial a taxa de escoamento de
liquido fica entre 0,8 e 25 kg/(mB.s), ao passo que a de gas ¢ de 0,013 a 1,97 kg/(m3.s).
Para planta piloto tem-se taxas de escoamento de liquido de 0,08 a 2,5 kg/(m3.s) e de gas
na faixa de 0,0013 a 0,197 kg/(m3.s). A taxa de liquido dever ser suficiente para garantir
o molhamento das particulas de catalisador. Velocidades mais altas para liquido e

gas aumentam os coeficientes de transferéncia de massa gas-liquido e liquido-sélido.
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Naturalmente esta Gltima vantagem é obtida as custas de mator consumo de energia,
assim a escolha das condigdes de operagdes deve ser examinada para cada aplicagdo do
reator.

Os reatores de leito fixo com escoamento "upflow" e "downflow" traba-
lham em diferentes regimes hidrodinamicos, dependendo das taxas de liquido e gas.
Existe uma forte influéncia da hidrodindmica na performance do reator, tendo em vista
que os regimes de escoamento afetam a perda de pressdo, "holdup" de fases, areas
interfaciais, resisténcias de transferéncia de massa e de calor externa e internamente ao
catalisador, molhamento da particula, fendmenos de dispersdo, distribui¢fio do tempo de
residéncia das fases ¢ segregacio.

Uma das vantagens do escoamento "downflow" em relagdo ao "upflow",
reside no fato de ndo haver qualquer limita¢fo no que se refere a excesso de vazio por
conta de risco de inundagdo. Os fatores que limitam as vazdes de operagio "downflow"
sdo a presséo de entrada e perda de carga do leito.

Para baixas taxas de gas e liquido, o reator "upflow" ¢ semelhante a uma
coluna com borbulhamento, onde o liquido ¢ a fase continua. Em contraste, no reator
"downflow" a fase continua ¢ normalmente a fase gasosa ¢ o liquido escoa através de
leito.

t

Comparando os sistemas "upflow" e "downflow", nos reatores "upflow"
ocorrem maiores quedas de pressdo e dai maiores variagdes na pressdo parcial dos
reagentes gasosas. Uma melhor mistura pode ser obtida em operagio "upflow”, levando a
um aumento da troca de calor. Porém, observa-se neste ultimo caso uma maior dispersdo
axial.

Para as mesmas taxas de escoamento em opera¢io "upflow" e "downflow", o
reator "upflow" da maiores coeficientes volumétricos de transferéncia de massa gis-
liquido. Os sistemas "upflow" apresentam maiores "holdup" de liquido e grandes
resisténcias de transferéncia de massa no liquido.

Os sistemas "upflow" possibilitam uma melhor distribui¢do de liquido na
secdo transversal, tanto quanto maior dissipag¢@o de calor e, portanto, temperatura mais
uniforme em relagdo ao "downflow". O molhamento da superficie do catalisador
normalmente ¢ melhor na operagdio "upflow" comparado a "downflow" e, por

conseqiiéncia, o seu fator de eficiéncia é maior. Quando o molhamento é incompleto,

pode-se esperar um envelhecimento mais rapido do catalisador.
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Nos reatores "upflow" deve haver um dispositivo que segure o catalisador no

local, pois o gas tende a fluidiza-lo enquanto que em reatores "downflow" as particulas

sdo compactadas.

4.2.2 Regimes de Escoamento em Reatores "Trickle Bed"

Tendo em vista que o contato entre os reagentes é de fundamental importancia

em sistema trifasicos, o sentido de escoamento da mistura exerce influéncia consideravel

sobre os resultados obtidos.

Dependendo das vazdes do gas e do liquido, da natureza e do tamanho do

recheio € das propriedades fisicas do liquido, podem ser obtidos diferentes regimes de es-

coamento. A figura 4.2.2.1 mostra um grafico com os regimes mais importantes de rea-

tores "trickle bed" concorrente "downflow". Na figura 4.2.2.1, as linhas que separam as

areas correspondentes aos diversos regimes de escoamento, ndo devem ser interpretadas

com muito rigor, pois a composigdo da fase liquida também deve ser levada em conta.

Figura 4.2.2.1

Regimes de Escoamento em Reatores Cocorrentes "Downflow"
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Fonte: Smith (1981).
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Quando as velocidades massicas do gas e do liquido sdo baixas, a fase gasosa €
continua ¢ o liquido desce em filetes de uma particula para outra, caracterizando o
regime chamado de "trickle-flow" ou "gas continuous flow". Para vazdes muito altas de
gas e baixas vazdes de liquido ocorrera formagfo de gotas e o liquido descera através do
gas de forma pulverizada em regime "spray flow". Se ambas as vazdes sio elevadas as
duas fases descem em regime "pulsed flow". Nos casos em que a velocidade do liquido é
elevada ¢ a velocidade do gas € baixa, a fase liquida é continua e o gas se move em
bolhas levando ao escoamento "dispersed bubble flow ".

Existem sistemas que tendem a formar espuma quando a vazdo de liquido é
suficientemente alta e se aumenta a vazdo de gés, passando o escoamento do regime
"dispersed bubble" para o tipo "foaming flow". Dai, um acréscimo na vazdo de gas leva o
sistema para a transi¢do ao regime "pulsed flow".

Em sistemas com operac¢io "upflow" as taxas de escoamento de liquido e gas
sdo mais altas, ocorrendo o0s seguintes regimes de escoamento: sistema submergido com
borbulhamento de gis, "pulsed flow", "spray flow" e "foaming flow", este Gltimo no caso
de liquidos espumantes.

E dificil predizer se uma corrente liquida terd ou nfo tendéncia a formacéo de
espuma, quando colocada em contato com um gids a altas pressdes e temperaturas. A
realizacdo de testes experimentais € bastante Gtil, porém normalmente o comportamento
espumante aumenta com o peso molecular e a largura da faixa de pontos de ebulicio do
corte de hidrocarbonetos.

Alguns pesquisadores (Gianetto e Berruti,1956) consideram dois tipos de
regimes de escoamento, a saber: o de baixa interagdo gas-liquido que € correspondente ao
"trickle flow" e o de alta interagfo gas-liquido que se relaciona com os demais regimes,

tais como "spray flow", "pulsed flow" e "dispersed bubble flow".

4.2.3 Modelagem Matematica

A modelagem de reator pode ser dividida em modelagem matematica e
modelagem fisica. A modelagem matemética apresenta modelos que utilizam a anélise
deterministica e fenomenologica do processo através das leis de conservacio, constituidas

dos balancos de massa, energia e momento, possuindo assim a caracteristica de ser mais
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geral e flexivel. Por outro lado, a modelagem fisica tem um contexto empirico ¢ baseia-se
em analogias com outros equipamentos. Este tipo de tratamento consiste em reproduzir
em escala menor uma unidade industrial com objetivos de andlise operacional ou de
projeto. Os modelos empiricos séo obtidos pela escolha e ajuste de modelos matematicos
as condigOes reais de funcionamento, que se expressam através dos dados do reator
existente, que pode ser em escala piloto ou industrial.

A falta de embasamento teérico limita a utiliza¢io e confiabilidade dos
modelos empiricos aos dados experimentais que foram utilizados na sua concepgio.
Extrapolagfes neste caso, podem produzir resultados desastrosos e por isso ndo sio
recomendadas.

Na modelagem do reator, ¢ importanté se ter em mente que o modelo pode ser
adequado, porém serd de dificil identificacdio, se as medidas ndo forem feitas em
quantidade suficiente para expressar o comportamento do sistema, principalmente em
regides de alta sensibilidade. O grau de complexidade do modelo € varidvel de acordo
com a quantidade de informagdes contida nas equagdes. Para decidir quanto ao nivel de
detalhe a ser considerado na modelagem, deve-se levar em conta vérios fatores, dentre 0s

quais pode-se citar:

e 0 modelo ndo deve ser mais detalhado do que o absolutamente necessdrio para a

finalidade a que se destina;

¢ para se representar um processo de forma adequada € necessario ter conhecimento da
natureza dos fendmenos envolvidos no sistema, a fim de se elaborar as simplifica¢des

necessarias e possiveis de serem feitas;

e as equacgdes devem conter 0 menor nimero possivel de pardmetros, os quais devem ser
obtidos por correlagdes confidveis, pois se néo for este o caso, nada se pode dizer sobre
a adequacdo de um modelo, ou seja, o modelo que a principio parece inadequado,

poderia ser ajustavel com parAmetros mais confidveis;

¢ a formulacio do modelo deve ser feita de maneira que o esforgo envolvido na solugdo

das equagdes seja 0 minimo possivel.
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Os modelos propostos para reatores do tipo leito fixo, como ¢ o caso do
reator "trickle bed", podem ser classificados como heterogéneo, se a fase solida
(catalisador) for explicitamente considerada ou pseudo-homogéneo, se o solido nfio for
explicitamente considerado. Os modelos em geral podem ser ainda classificados como
unidimensionais, quando levam em conta a variagio das propriedades ¢ dos estados
somente na diregdo do escoamento ao longo do eixo, ou como bidimensionais, quando as
variagdes radiais também sio consideradas.

Para se prever a conversdo em reator "trickle bed", modelos de diferentes
complexidades sdo publicados na literatura. O modelo geral contém o balanco de massa
para todos os componentes, o qual deve ser realizado individualmente para cada fase,
bem como o balango de energia e 0 balango de momento.

A tabela 4.2.3.1 mostra as equagdes de um modelo matematico unidimensional
para uma reacdo entre A ¢ B supondo A e B volateis. Estas equacdes devem ser
resolvidas simultaneamente, uma vez que algumas pardmetros sdo fortemente depen-
dentes da temperatura.

O sistema de equacdes apresentado pode ser algumas vezes simplificado. As
dispersdes axiais do liquido (D4, , Dg,) € do gés (D,,, Dy,), bem como a condutividade
térmica efetiva axial (A.y), podem ser desprezadas em leitos cataliticos de maiores
comprimentos e didmetros, como os encontrados normalmente em reatores industriais. Se
o componente B na fase liquida nfo ¢ volatil, a tinica equacdo de balango de massa da
fase gasosa ¢ a do componente A. Ainda neste caso, a equagio do balango de massa na
fase liquida para o componente B ndo possue o ultimo termo, ou seja, ndo existe
resisténeia ao transporte de massa do componente B da interface gas-liquido para o
liquido.

Nas situacdes em que ocorre um bom mothamento do catalisador, a fracdo da
superficie da particula molhada pelo liquido em movimento (1,,) € igual a 1 ¢ a fragéo
n&o molhada, ou seja, fragSes com poros secos (14) € zero.

Nos casos em que o reagente gasoso € muito soluvel, a queda de
pressdo terda pouca influéncia na converso do reator, assim a equagio de

balango de pressdo pode ser descartada. Para baixas taxas intrinsecas de reacdio, as

limitagbes & transferéncia de massa externa e interna ndo afetam considera-

velmente a velocidade da reacio e, portanto, a equagiio de balango no sélido pode ser

eliminada.
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Tabela 4.2.3.1
Balancos de Massa, Energia ¢ Momento em Reator "Trickle Bed"”

Reacio: va A + vg B — produtos
BALANCO DE MASSA

1) Fase gasosa:

dZCAg dCy,
‘DAg 2 + Vg iz +(k£a£)A(HACAg CA£)=O
d*Cy, dCp,
— DBg dzz + Vg ar + (ke ag)B (HB CBg CBg)= 0
2) Fase liquida:
d?Cu dc
¢ Al
-—-DAf dzz + Vg iz -E-(ksas)A(cAf“CA)“(kea_e)A(HACAg CA£)=G
d*Cp dCy
i 4
~Dp, — v +(keas)g (Cp —(:B)—(Jtcgag)ﬂ(HBCEB ch)mo

3) Particula de catalisador:
(ks as), (Ca, = Cia)/va = (ks ay)y (Co, - C)/vp =R,

5

R =(1-e)k, (n N (Ci)m (CB)H +1(L-nw = ma)Cy, Cy, +Ma cig H cgg Hg)

BALANCO DE ENERGIA (DESPREZANDd EVAPORACAO OU CONDENSAGAO):
2

d°T dT
—Hef P ("’e Pe Cpy + Vg Py Cpy ) o R, (-AHR)
BALANCO DE MOMENTO:
dp
--‘5;* = f(EO ,dp ’DT s Py ,ve,pg,vg s g, Oy ,)
onde:
ag, ag - drea interfacial por unidade de volume de gés—h’quido e liquido-séiido respectivamente m%/m®
A - concentragio de A na fase gasosa, kmol/m
CareCpyg - concentracio de A e B na fase liquida respectivamente, kmol/m’
Dag - dispersdo axial de A na fase gasosa, m/s
DPageDyuy - dispersio axial de A e B na fase liquida respectivamente, m/s
Dred, - didmetro do reator ¢ da partfcula, m
H - constante da lei de Henry
k, - constante da taxa intrinseca
ke kyy ks - coeficiente de transferéncia de massa no gés para a interface gis-liguido, no liquido para a interface
gés-liquido e para interface liquido-s&lido respectivamente, m/s
m e n - ordem da reagio
R - taxa global da reaciio
\TICRT - velocidade superficial do Hguido € gds m/s
z - coordenada axial, m
o - porosidade do leito
T, M © Mw - fator de efetividade do catalisador, frac@o do catalisador seeo e fracio do catalisador molhado
respectivamente
[TH) - viscosidade do liquido kg/(m . s}
v - coeficiente estequiométrico
P € Pg - densidade do liquido e do gés resgectivamente, kg/m®
Oy - tensho superficial do Hauido kg/s
CS ¢ CS - concentragio de A e B na superficie do catalisador, kmol/m®
A A

Fonte: Gianetto e Berruti (19586}.
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Podé*se obter um modelo pseudo-homogéneo ideal a partir dos balangos da
tabela 4.2.3.1, caso sejam feitas as seguintes suposi¢des: (1) a fase liquida move-se em
escoamento do tipo "pistdo”, (2) ndo gxistem micro ou macro gradientes térmicos,
(3) auséncia de limitagGes a transferéncia de massa externa, (4) A ¢ o reagente
estequiometricamente em excesso € a fase liquida ¢ saturada por A, (5) a cinética ¢ de
pseudo primeira ordem com relagdo ao reagente B, {(6) auséncia de regides estagnantes de
liquido e (7) catalisador completamente molhado. O resultados de todas estas
simplificacdes se encontra na tabela 4.2.3.2.

Os fatores que causam desvio do modelo pseudo-homogéneo indicado
anteriormente, sfo os efeitos de saida provocados por ma distribuicdo da corrente bifasica
na entrada do leito fixo, a dispersdo axial, o0 molhamento incompleto da particula de
catalisador, as limitagGes a transferéncia de massa externa, a existéncia de micro ou

macro gradientes de temperatura e ocorréncia de reagdes laterais homogéneas.

Tabela 4.2.3.2
Modelo Pseudo-Homogéneo

«  Modelo Pseudo-Homogéneo 1deal;

* Modelo Pseudo-Homogéneo ndo-ldeal:

- fn =
CB £ Vg

Obs.:
CBe e CB . - concentraglio de B na entrada e na saida respectivamente, kmol/m3
kapp eky - constante da taxa de reaglio aparente e intriseca respectivamente, s-1
Z - comprimento total do leito catalitico, m
vy - velocidade superficial do liguido, m/s
Eo - porosidade do leito
7 - fator de efetividade -

Fonte: Gianetto e Berruti (1986)
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4.2.4 Hidrodinimica

Queda de Pressio

A literatura fornece algumas expressdes de perda de pressdo no reator
escoamento "downflow" cocorrente de gés e liquido em leito fixo, que € o sistema "trickle
bed" o mais comun. A tabela 4.2.4.1 mostra as correlagbes publicadas por diversos
pesquisadores acrescida da faixa de aplicabilidade.

As equagles empiricas normalmente correlacionam a perda de pressdo das
duas fases (A Py ;) com a perda de pressdo do liquido (A Py ) e a perda de pressdo do gas
(A PG) (Larkins et al, 1961, Sato et al, 1973; Midoux et al, 1976) ou com as velocidades
superficiais de gés e de liquidos (Turpin e Huntington, 1976; Specchia e Baldi, 1977). A
perda de pressio (AP ) também depende do "holdup” de liquidos, pois APy (3 depende
do tamanho e tortuosidade dos canais do leito por onde escoa a fase gasosa, sendo que
"holdup" de liquido influéncia estas caracteristicas.

A queda de pressdo ¢ enormemente afetada pela formagio de espuma que
ocorre em algumas sistemas com baixas taxas de liquido e alta solubilidade do gas.

Em hidroprocessamento de Oleos residuais contendo metais, por exemplo,
Ni e V, as reacdes de hidrodesmetalizagdio levam & deposi¢do destes elementos no leito

catalitico e, por conseqiiéncia, aumentam muito a perda de pressdo no reator.

Tabela 4.2.4.1
Correlacdes para Perda de Pressiio para Escoamento de Duas Fases
Cocorrentes "Downflow"

. Larkins et al. (1961):

AP 0,416
]og[ LG ] - : 0,05 (3 = (AP, /aPg) > (30
APy + APg (10g x) + 0,666

Para sistemas ndo espumantes ¢ todos os regimes hidrodindmicos.

. Turpin_e Hintington (1967);
2 pg Ve
AP G=fig—2-C
e
onde: e f1.G=7,96 - 1,34 tnZ + 0,0021(¢nZ)2 + 0,0078 (nZ)3
1,167
2 € N Re, Hwater o
De=5Dp(7 ¢ ZI= 0,767 0.2<Z <500
- N Re,_ f L L
Para todos os regimes hidrodindmicos
continua..,
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... continuacdo

. Sato et al, (1973):

0.5

AP, } 0,70 [ AP } _08s

!og{ = 3 e |—=1 =130+185(y) 0] <y <20
AP + AFg [tog(y 71,2)] " +1 APy, *

Para todos os regimes hidrodinamicos.

. Midoux et al. (1976):

( "

g PRI 0,] <y <80
= [ = ] o e J<y <
L A, ) >

Para sistema nfo espumante e todos os regimes hidrodindmicos.

. Specchia ¢ Baldi (1977);

2
[1-¢(1-8, - )] -e(1-B,-B)
Hgug + k PG VG
83(1—53;-31*)3 Ny ’ 83(3*“[3;—?51“)3 ¢

APg =k

Para sistema espumante € ndo espumante e regimes de baixa interagfo.

£ fi6=782-130 tn(Z/ ") - 0,0573]en(z / \,}")]2 0,6 <2/ <500

9 1/3
_ Swater KL ( Pwater )

G, Hyater P1

Para sistema espumante e ndo espumante e regimes de alta interag&o.

Obs.:

D, - difimetro equivalente do catalisador.

Nee € Npeo - nimero de Reynolds para a fase liquida e gas, respectivamente

AP G, AP[ ¢ APG - perda de pressio do sistema gas-liquido, liquido ¢ gés respectivamente, kg/ (m2,s2)
g - porosidade do leito, ou seia, fraglo de vazios do leito

Bf e Br - " holdup” operacional ¢ " holdup” residual, respectivamente

vG - velocidade superficial do gas, m/s

BL © Bwater - viscosidade da fase liquida e da agua, respectivamente, kg/(m . s}

PG PL € Pwater - densidade do gés do liquido e da Agua, respectivamente, kg/m3

o], € Owater - tensfio superficial da fase liquida e da 4gua, respectivamente, kg/sZ

Fonte: Gianetto et al. (1978).

"Holdup" de Liguido

O "holdup"” de liquido ¢ definido como sendo o volume de liquido contido no
reator por volume total do leito, enquanto que a saturagiio liquida ¢ o volume de liquido
presente no reator por volume de vazios do leito. O "holdup" de liquido é uma medida

aproximada da eficiéncia de contato entre a fase liquida e o catalisador.
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Em um reator com leito de particulas porosas, a saturago liquida total (B,) ¢ a
soma da saturagdo liquida interna (By,) relativa ao liquido presente no interior do
catalisador e da saturagdo liquida externa (B, referente ao liquido externo a esta
particula sélida.

A saturacdo liquida externa (B, ¢ normalmente dividida na literatura em : (a)
saturacdo liquida residual (B,), que é a fracfio de liquido remanescente no leito apds
completa drenagem do reator; (b) satura¢do liquida operacional (BQ, que € a fragio de
liquido coletada na completa drenagem do reator apds subito corte da alimentacdo. Da
mesma forma, o "holdup" total (g,), que se divide em "holdup” de liquido interno (g;,) e
"holdup” de liquido externo (g.,,), também ¢ a soma do "holdup" de liquido residual (g,) e
"holdup" de liquido operacional (g¢). O "holdup” de liquido dindmico corresponde ao
liquido que escoa como um filme fino sobre as particulas. O liquido que escoa sem ser
como um filme é o liquido que pulveriza no gés.

Regides contendo liquido parado podem existir externamente a particula de
catalisador; levando ao conceito de "holdup" de liquido estagnante. Este "holdup” €
funcdo das taxas de escoamento do gés e do liquido e difere-se do "holdup" de liquido
residual, sendo sempre inferior a este ultimo.

O "holdup" de liquido interno méaximo corresponde ao volume total dos poros
e normalmente fica na faixa de 0,15 a 0,40. O "holdup" de liquido residual varia na faixa
de 0,02 a 0,05 e é funcdo das propriedades do liquido, da forma ¢ tamanho das
particulas e grau de molhabilidade do leito. A figura 4.2.4.1 mostra um gréfico de (¢ f,)
como uma funcio do nimero de Ebtvos apresentado por Charpentier et al. (1968). Um
aumento da densidade do liquido ou uma redugfo na tensdo superficial do liquido
diminui o "holdup" de liquido residual.

O "holdup” de liquido operacional depende basicamente da taxa de escoamento
de liquido, porém outros fatores sdo também importantes como: taxa de escoamento de
gas, distribuigio de liquido na entrada do reator, tipo e tamanho da particula e
caracteristicas de molhamento da particula. Para uma velocidade superficial de liquido

constante, 0 "holdup" de liquido operacional diminui com o aumento da velocidade

superficial de gis como apresentado na figura 4.2.4.2. Normalmente o "holdup" de

liquido operacional fica em torno de 0,05 a 0,2.
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Figura 4.2.4.1
Correlagiio entre "Holdup" Liquido Residual ¢ Nitiero de Edtvos

04
ePy

102

103

v

10-1 102 10-3

Eé=p1, g d:/GL

Fonte: Gianetto e Berruti (1986),

Figura 4.2.4.2
Influéncia da Velocidade Superficial do G4s no "Holdup" de Liguido Externo

h
Eext

&f

¥

Fonte: Gianetto e Berruti (1986).

Algumas correlagdes para "holdup” de liquido externo e operacional foram

apresentadas na tabela 4.2.4.2. Algumas pesquisadores correlacionam o "holdup" de

liguido operacional com a geometria da particula e niimeros de Reynolds ¢ de Galileo

para fase liquida, ao passo que as expressdes para "holdup" de liquido externo estdo

muitas vezes em fungo do pardmetro de Lockart - Martinelli ou nimero de Reynolds das

fases liquida e gasosa e nimero de Weber da fase gasosa.

193




O "holdup” de liquido é um pardmetro usado em correlagdes para dispersio
axial em fase liquida, coeficiente de transferéncia de massa liquida-sélide e

condutividade térmica efetiva radial. (Chowdhury, 1989).

Tabela 4.2.4.2
Correlacdes para "Holdup" de Liquido para Escoamento de Duas
Fases Cocorrente "Downflow"

. Otake e Okada (1953):

eBr =1,295 (Nge, (NG JO*@,D,) 10 <Nge <2.000

Para regimes hidrodindmicos de baixa interagio

. Larkins et al (196]):

log B¢ = 0,525 log y, - 0109(log)” - 0,774 005 < = (APL/APG)O'5 <30
. Mohunta e Laddha (1965):
3N 1/4
HLVL 12
efr=1613 ——=— (NDp) /
PLE

Para sistemas ndo espumantes e todos os regimes hidrodindmicos.

. Turpin e Huntington (1967):

Be=0132(L/G)%* 0017  1<(L/G)" <6

Para todos os regimes hidrodindmicos.

. Satterfield e Wav (1972):

ePs = A("L)m '(F‘L)IM +B

Para regimes hidrodindmicos de baixa interago.

. Sarto et al. (1973):

£Br = 040()* (a7)"” 0,1 <y <20

* 61"_5 4Dp
- % © D“”v/[”m}
c

Para todos os regimes hidrodindmicos.

. Charpentier e Favier (1975

log B; =0,168 log y' ~ 0,043(log x‘)2 -0363 0,05<y <100 e catalisadores cilindricos

Para sistemas espumantes € ndo espumantes e todos os regimes hidrodinamicos.
log B; = 0,175 logy' — 0,047(E0g x’)z -0280 0,05<y <100 e catalisadores esfe'ricos

Para sistemas espumantes e nfo espumantes € todos os regimes hidrodindmicos.

continua. ..
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...continuagio,

. Charpentier e Favier (1973):

Br= ALY
. Clements (1976):
=0111(Nye Npe /Nge J 7 Nye =v2pGDp /
efs=0, We, ¥ Re,, Re, We, “YGgPGVYp/OL

Para sistemas nfio espumantes e regimes hidrodinidmicos de alta interagio.

034 s 2
B¢ =0245(N e, Nre, /Nie, J° Ne, =v&pGDp /oL
Para sistemas espumantes e regimes hidrodindmicos de aita interagdo.

. Midoux et al. (1976):

0,66()°%1

DT o600

0,1<y <80

Para sistemas ndo espumantes com todos os regimes hidrodindmicos e sistemas espumantes com regime
hidrodindmico de baixa interacio.

_ O,QZ(X‘ )0,30
Y1 092()"

0,05<y' <100

Para sistemas espumantes e regime hidrodindmico de alta interagio.

. Specchia and Baldi (1977):

0,65
Pe *3’86(1\7 Re, )0’545 (N Ga. }0’42 [iy“gD“E‘“]

3 2
NGa: =DppLe(pLe+APLG)/pL 3 <Nge <470
Para sistemas espumantes e ndo espumantes e regime hidrodindmico de baixa interagio.

ayDp

0,65
110312 L1
Bf=0,125(wa ) 1< Z /1y <500

&

Para sistemas nfo espumantes e regime hidrodindmico de alta interagdo.

0,65
0172 & D ’
Be =0,0616{ / y!) [wis-ﬂ—] 0,6<2Z/y" <80

Para sistemas espumante e regime hidrodindmico de alta interagao.

Obs.:
fy - drea superficial por unidade de¢ volume de catalisador, m2/m3
Dp e D, - difimetro equivalente do catalisadore diimetro do reator, respectivamente, m
g - aceleragdo da gravidade, m/s2
Ngal. - nimero de galileo para o liquido
- velocidade superficial méassica do Haquido, kg/(m2. s)
Niet € Npeo - niimero de Reynolds para a fase liquida e gas, respectivamente
AP, AP e AP - perda de pressio do sistema gés-liquido, liquido e gés respectivamente, kg/ (m? . s2)
£ - porosidade do leito, ou seja, fraglo de vazios do leito.
pf e [3{ - " holdup" operacional e " holdup” residual, respectivamente,
vG; e VL - velocidade supérficial do gas e do liguido, respectivamente, m/s
KE, - viscosidade da fase liquida, kg/(m . 5)
PG e pPL - densidade do gés e do lquido, respectivamente, kg/m3
oL - tensdo superficial da fase tiquida, kg/s2

Fonte: Gianetto et al. (1978).
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4.2.5 Transferéncia de Massa

Nos reatores "trickle bed" as limitagOes externas A transferéncia de massa sio
determinadas pelos coeficientes de transferéncia de massa da fase gasosa para a interface
gas-liquido (kg), da interface gis-liquido para a fase liquida (k,) e da fase liquida para a
interface liquido-sélido (k.). Nos casos em que a fase gasosa é um reagente puro ou o gis
¢ pouco solivel no liquido, os coeficientes k, e k; si@o mais importantes.

Os coeficientes de transferéncia de massa dependem de vérios fatores tais
como tipo de particula sélida, taxas de escoamento, molhamento da particula e outros.
Conseqglientemente, as correlacfes variam significativamente de sistema para sistema. A
tabela 4.2.5.1 traz algumas expressOes para os coeficientes K,, k, e'kC de reatores "trickle
bed", as quais assumem mothamento completo do catalisador. Pode-se verificar que
existem dois tipos de expressdes para k, e K, um que relaciona os coeficientes com a
queda de pressio do escoamento bifasico no interior do reator e outro que traz 0s mesmos

coeficientes em funclo de grupos adimensionais.

Tabela 4.2.5.1
Correlacoes de Transferéncia de Massa para Reatores "Trickle Bed"

Fase (Gasosa para interface gis-liquido:

* IEC Proc. Des. Dev.6.486(1967):

2/3 AP
kG i =2+0,12 EG € EG= —— UG
AL /g
onde: Eg=kW/m’
* Interface gis-liquido para Fase Liquida:
* Ind. Eng. Chem. Process Design Develop., 6, 486 (1967)":
AP
k,a,=012E) e Ep={—] U,
: AL
LG

onde: U,,ft/s  E,,Ibf/(sft)

(ap/a L)LG queda de pressdo do escoamento bifisico, Ibf/(ft*)

* Pacific Chem. Eng. Conf., Session 8, Paper 8-3, p. 187 (1972)"":

-05 08 08
kfaﬂBIdp ’Ue vG

onde: k, a ,s'l, dy,mm , v, e vogm/s

continua...
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... COMtinuacio

*  AICHE JI.. 19,916 (1973)":

05
D AP
kfainO,leg‘s(———J-——) e ng(w) U,
LG

24x107° AL

onde: Uy, ft/s , E,,Ibf/(sf®) e {AP/AL) . ,Ibf/(f0)

i

* Chem, Eng. Sci.. 34, 569 (1981)*:

1/4

kg a; NRef 1/2
—£7L - 168 Ng.
D N 0,22 £
¢ Ga
3.2
Np. = M Ne. =Pt e No. = Gedy
Ga ~ ) ' Scp D/ Rey
Uy Pe 7]
* Fase liquida para interface liquido-sélido:
* AICREJ., 24,709 (1978):
Ny = 0,815 NRCED’S”‘ Nsc. " pf N, < 60
Ngy = 0,266 NRC;’IS Ns., 2o/ N, <20
G, " . - kcd,a
Rep © ’ cg ™ : 1
My P DL D,

Obs.:
ag - drea interfacial por volume de particula
ac - drea interfacial por massa de particufa
aj - drea interfacial por volume de reator, 8 = & {1- s)/dp ,8!
dp - diimetro da particula
Gy - velocidade superficial massica de liguido, g/em®.s
Dy - difusividade efetiva, cm?/s
£ - aceleracho da gravidade, m%/s
N5ct - nimero de Schmidt
Ny - nimers de Sherwood
NRct - nimero de Reynolds
Uyge Ug - velocidade superficial do liguido ¢ do gés respectivamente
(aP/A L)L G - Quedade pressio do escoamento bifsico
o - frag3o da superficie externa que € molhada
£ - porosidade do leito

Fonte: (1) Satterfield (1979)

(2) Fogler (1990)
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4.2.6 Molhamento Incompleto do Catalisador

O molhamento incompleto do catalisador, tanto internamente como
externamente & particula, leva a uma distribuicio ndo-uniforme de concentragio de
reagente na superficie e dentro do solido. A distribuicfo insatisfatéria de liquido e a
evaporagio devido aos fendmenos térmicos sfo os principais causadores da formacio de
regides secas em torno da particula.

Por outro lado, a superficie molhada pode estar em contato com o liguido
movendo-se a diferentes velocidades, dando origem da mesma forma a um perfil
assimétrico de concentraco de reagente na particula. Todas estas situaces provocam
diferente taxas de reacdo aparente.

Algumas correlagdes foram apresentadas na tabela 4.2.6.1 para a estimativa da

fragdo da superficie externa total do catalisador molhada pelo liquido em movimento.

Tabela 4.2.6.1
Correlacdes para Estimativa do Grau de Molhamente da Particula

Onda et al. (1976):

0,75
f=1-exp| — 1,36 N G, 9" Ny o2 (—-—J

Mills e Dudukovic (1981):

0,13

a,d
f=l-exp| ~ 2,6N e ¥*"N Ff?’m(mv : }

€o
d> g v3 pedp
onde: NG”:mgm e Nwegz——g—f——
2 v
Ly £
2
vy pgLedp
N Fre™ e N | ¥ Y A —
T¢ d ef
gdp Be
Obs.:
dp - difmetro da particula, m
Npp¢ - nimero de Froude, adimensional
g - constante gravitacional, m/s2
N@Gas - nlmero de galileo, adimensional
Ngres - numero de Reynolds, adimensional
Nweg -nGmero de Weber, adimensional
g - porosidade do leito, adimensional
Ho - viscosidade dinfimica do liguide, kg/(m.s)
vy - viscosidade cinemética do liquido, m%/s
ps - densidade da liquido, kg/m3
of - tensio superficial do Hquido, kg/s2
o - tensfio superficial do liquide que d4 um 4ngulo de contato zero com o sélido ou tensdo superficial critica, kg/s2

Fonte: Gianetto e Berrutti (1986)
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4.3 Modelo Estatico do Reator de HDT de Diesel

No hidrotratamento de diesel o reator € do tipo "trickle bed", ou seja, existem
as trés fases, a saber: o catalisador solido, a carga liquida e a fase gasosa composta pelo
hidrogénio e pela fragfo da carga vaporizada, esta tltima caso haja vaporizagdo parcial da
corrente de diesel. Desta forma, a modelagem do reator é consideravelmente mais
complicada do que em reatores de leito fixo bifasicos. Este trabalho tem como objetivo
realizar uma modelagem estatica de um reator de HDT de diesel, para a qual as seguintes

consideragdes serfo feitas:

¢ o reator possue fluxo cocorrente ¢ "downflow";

e as reagdes ocorrem entre a fase liquida e a superficie do catalisador, isto €, o reagente
gasoso (hidrogénio) ¢ totalmente solavel no liquido e os demais reagentes encontram-

se na fase liquida;

¢ ndo ocorre vaporiza¢io parcial da carga na unidade industrial de tratamento do diesel

em questdo, pois trabalha-se com uma carga de diesel mais pesada;

e o reator ¢ adiabatico, ou seja, nfio ocorre troca de calor com o meio ambiente;

¢ o reator é do tipo "plug flow";

¢ o volume de liquido no reator permanece constante;

e o catalisador, o liquido € 0 gas estdo & mesma temperatura, ou seja, ¢ desprezivel a
resisténcia a transferéncia de calor do catalisador para o liquido e para o gas. Nédo se

considera o solido explicitamente (modelo pseudo-homogénio);

e as resisténcias a transferéncia de massa externa sio consideradas como sendo pequenas

e serdo desprezadas;

» as reacBes envolvidas no processo sdo: hidrodessulfurizagfo, hidrodesnitrogenagéo e
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hidrogenagio de olefinas. A reagdo de hidrogenacio de aromadticos é considerada

importante, porém na auséncia de uma cinética confidvel que possa representa-la, esta

néo sera levada em conta na modelagem;

* os compostos de enxofre presentes na carga podem ser representados por um

componente chave, escolhido como sendo o benzotiofeno no caso da faixa de

destilacdo de diesel. Da mesma maneira, os compostos de nitrogénio da carga serao

expressos pelo composto chave quinolina, selecionado segundo o mesmo critério da

faixa de destilacao.

A figura 4.3.1 traz um esquema do reator, para o qual apresenta-se os balangos

de massa e energia nas tabelas 4.3.1 e 4.3.2, respectivamente. Para o cdlculo da fragao do

leito ocupada pelo liquido utilizou-se a expressdo proposta por Satterfield et al. (1969),

que se encontra na tabela 4.3.3.

Cu(Z), Cu(Z)
T(Z) , TUZ)

Figura 4.3.1
Reator de HDT
Cy(0)=Ch
Gés de entrada {Tg)) T, ¢ 1
——
Ci(0)=C
Liquido de entrada {T(LO) _T, o Z=0
/ Z
VAR R A T
by
I+ AZ
Leito Catalitico >
// Z=Z;

» Safda de liquido e gas

Obs.:

Cy(0) - concentragiio molar de hidrogénio na entrada do reator, kimol/m®

Culz) - concentragio molar de hidrogénio no comprimento z do reator, kmol/m®

CLO) - concentragio molar de reagente chave na fase liquida na entrada do reator , kmol/m’

07¢4) - concentracio molar de reagente chave na fase liquida no comprimento z do reator , kmol/m’
T(0) - Temperatura na entrada do reator, K

T(z) - Temperatura no comprimento z do reator, K

Z - coordenada axial do Jeito

Zy - comprimento total do reator
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Tabela 4.3.1
Balanco de Massa

(Fluxo molar axial de entrada) - (Fluxo molar axial de saida) - (Desaparecimento molar por reagdo) = 0

T
Fluxo molar axial de entrada = v D% up g Cp

n
Fluxo molar axial de saida = Y D% up g, Cp

4

z+ Az

‘ . " .2
Desaparecimento molar por reagdo = gy :1— DT Az Ry,

assim,

jaque:

Quando Az > 0 tem-se;

Cl, -Cp

Converiendo na forma adimensional:

z z+Az RL =0
Az Uy
lim CLz»ﬂ»Az— L, 4Gy
Az—0 Az dz
dCy  Rp
dz up
C
Com—tm o Zo—m
Cro dp
dZ Cpoup

Obs.:

Cro
Co
C
dP
Do
RL
g
z
A

gy

r

- concentragio do reagente L na entrada do reator, kmol/m’
- concentragio do reagente L ao longo do leito catalitico, kmol/m’

- concentragdo reduzida do reagente L
- difimetro da particula de catalisador, m

- didgmetro do reator, m

- taxa de reagiio do reagente L, kmol/(s. m3)
- velocidade superficial da fase liquida, m/s

- comprimento genérico do leito, m

- comprimento adimensionalizado do reator

- fragdo do leito ocupada pelo liquido
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Tabela 4.3.2
Balanco de Energia

(Fluxo axial de calor de entrada ) - (Fluxo axial de calor de saida) + (Calor gerado pelas reagdes) = ()

no_2
Fluxo axial de calor de entrada (Fase liquida) = Tiz y Dyup pp Cpy gy,
Fluxo axial de calor de saida (Fase liquida) = T}, , 5, “i;“ Di up pL Cpp £
~ n 2
Calor gerado pelas reacdes = T [(wAH) RL} (T) Df Az ey

T
Fluxo axial de calor de entrada (Fase gasosa) = 'ﬁz vy D% ug PG Cpa £

X
Fluxo axial de calor de saida (Fase gasosa) =T}, _ ,, e D% ug Pg Cpg g

Tt 2 T 2
(T!2 MTIZ+AZ)—4_—DT (IIG pG CPG EG + LlL pL CPL EL)+ X[RL(*AH)]“:{“DT Az EL = (}

Rearranjando:
1] - T
z+ Az z €1,
=Z[(-AH)Ry . z S
Az £G PG Cpg Ug + 6L PL CpL UL
lim T12+Az ",nz - dT
bz=0 Az dz
. dT €
assim, e 2 Z[(—AH)RL ] L
dz (e6 PG Cpg uG + ep pL CpL ML)
z - T
o — e =
dp R™
dTy  S{(-AH)RL dp &y,
dZ T (e PG Cro ug + eLpL CpLuy)
Qbs.:
Cio - concentragao do reagente L na entrada do reator, kmol/m’
CL - concentragio do reagente L ao Jongo do leito catalitico, kmol/m?
CoL & Cpg - Capacidade calorifica do liquido e do gés respectivamente, kl/(kg . K)
C, - concentracio reduzida do reagente L
d, - didmetro da particula de catalisador, m
Dr - difmetro do reator, m
RL - taxa de reaco do reagente L, kmol/(s. m%)
To - iemperatura de entrada do reator, K
Tr - temperatura reduzida
uL € ug - velocidade superficial da fase liquida e da fase gasosa respectivamente, m/s
z - comprimento genérico do leito, m
4 - comprimento adimensionalizado do reator
AH - calor de reagfio, kl/kmol
£ € Eg - fragao do leito ocupada pelo liquido e pelo gas, respectivamente
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Tabela 4.3.3 ‘
Correlagio para Calculo da Fraciio da Fase Liquida

V=Vp+V,+V Lol + +
PR Y
Ve VL Vg
onde: £y = , gL = , Eg =
PT oy LTy 6Ty
segue que: Ep teLt gg= 1
A fragio de vazio é: E=¢gg+ g

onde: gp € £ s@o constantes ao longo do leito, g5 e g podem variar um pouco em alguns casos e
apreciavelmente em outros.

Calculou-se g;, de acordo com a equagio de Satterfield et al. (1969):

] 3 2 m%
Gy d /3 d, gp

Hy, }J’L
Obs.:
Gy - velocidade méssica superficial do liguido, kg/(s.m’)
dy - difimetro caracteristico da partfcula de catalisador, m
My - viscosidade dindmica do liquido, kg/(m.s)
g . - constante gravitacional, m/s
Eg - frag@io ocupada pela fase gasosa
€ - fragdo ocupada pela fase liquida
€p - fragdo ocupada pela particula de catalisador
oL - densidade do liquido, kg/m’

A tabela 4.3.4 mostra as equagdes cinéticas utilizadas na simulagdo, bem como
as propriedades do catalisador de Ni-Mo/y-A4,0; para o qual se obteve as expressoes de
"Power Law" para as reagdes de HDS ¢ HDN.

O programa elaborado neste trabalho realiza a integragdo das equagdes
diferenciais ordinarias (balango de massa para cada um dos reagentes e balan¢o de
energia) utilizando o método de Runge-Kutta 4° ordem. Os célculos sdo interrompidos
quando a temperatura do leito excede a temperatura maxima de 420°C, a fim de se evitar
danos ao material do reator € ao catalisador. Assim, ¢ calculada a quantidade de corrente
de "quench", ou seja, de hidrogénio necessério para resfriar a carga da temperatura de
420°C até a temperatura de referéncia (temperatura de entrada do reator) ¢, em seguida, a
integracdo das equacdes continua para o leito seguinte, |

Para cada etapa da integragdo as taxas de todas as reagdes, a densidade do gés
e calor especifico da mistura sfio calculados. O célculo da integragdo € finalizado quando
a concentracdo reduzida de enxofre cai abaixo de 0,001 ou quando o comprimento do

leito excede um determinado valor estipulado pelo usudrio.
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Tabela 4.3.4
Cinéticas Utilizadas nas Simulacoes e Propriedades do Catalisador de Ni-Mo/y-A#,0,

* Equacio cinética para HDS:

d
R =358 _9386x107 . exp(-1615x10%(RT)).Cgp . Ci5 Py
* Equacio cinética para HDN:
dCy -2 4 L2 1,2 _18
Ry = =5,952x10 .exp(— 6,168x10 /(RT)).CNO -Cen Py,
» Equagcio cinética para HO™:
Rop =M. S0L _y 1000x10° . exp(-— 4,686x10% /(R T)).c .C
at OLO *“ROL

+ (Catalisador de Ni-Mo/A#,03: dp =(,230x 107 e Ep = 0,38

(ver tabela 3.3.1 para as outras propriedades do catalisador)

Obs.:

™ - equagdo proposta por Tarhan (1983} para HO em catalisador de Co-Mo/v-Af;05
Cno - concentragdo de nitrogénio na entrada, kmol/ m®

Cowo - concentragdo de olefinas na entrada, kmol/ m’

Cso - concentracio de enxofre na entrada, kmol/ m’

Cry - concentragio reduzida de ritrogénio,

CroL - concentragiio reduzida de olefinas,

Crs - concentracio reduzida de enxofre,

R - constante dos gases ideais, 8,314 kJ/(kmol . K)

Rn, RoL & Rg - taxa de reagiio de HDN, HO ¢ HDS respectivamente, kmol/(m’ . 5)

T - temperatura absoluta, K

1 - fator de efetividade da expressdo da taxa de HO sugerida por Tarhan (1983)

4.4 Simulacao com o Modelo Proposto

Dentre as cargas de diesel que se encontram no item 3.3 sobre "Levantamento
de Dados", escolheu-se para a simulagio com o modelo proposto as cargas H e K, que
possuem os maiores teores de nitrogénio e de enxofre do banco de dados, respecti-
vamente. A tabela 4.4.1 apresenta um resumo das principais caracteristicas destas duas
corridas, que foram usadas nestes estudos. Algumas propriedades foram obtidas por
métodos graficos (viscosidade, fator de expansio térmica para calculo da densidade na

temperatura de operacao e capacidade calorifica média) e outras por correlagio (peso
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molecular médio, 15,6/15,60C e CAPI). A tabela 4.4.2 traz as correlagdes utilizadas para

o célculo da densidade 15,6/15,6°C e CAPIL. O peso molecular médio foi obtido pelo

método de Winn, que se encontra no anexo VII.

Tabela 4.4.1
Cargas Usadas na Simulacio do Reator de HDT de Diesel
Caracteristica Carga

H K
Densidade 20/4°C 0,9063 0,9404
MDensidade 15,6/15,6°C 0,9098 0,9439
@Densidade a 340°C, kg/m’ 686,7 734,6
Teor de enxofre Raios-X, Yop 0,71 2,67
Teor de nitrogénio total ANTEK, ppm 1600 870
Namero de Bromo, g de Br/g de solugéo 8,5 6
“YPEMe, método de Watson ¢ Smith, °C 322 321
“PEMV, método de Maxwell, °F 635.6 623.8
®XCapacidade calorifica média, kJ/(kg. K) 2,93 2,82
®peso Molecular Médio, , kg/mol 251,0 2413
"Wiscosidade, Pa.s 0,260 x 107 0,360 x 107
®oap] 24,0 18,4

Obs.:

(1) A densidade 15,6/15,6°C foi obtida pela correlagiio da tabela 4.4.2.

(2) A densidade a 340°C foi calculada a partir do fator de expansio térmica obtido de Maxwell (1950}.

(3) O ponto de ebuligiio médio mediano (PEMe) foi obtido pelo método de Watson e Smith {ver anexo VII}.

{4) O ponto de ebuligio médio volumétrico (PEMV) foi obtido pelo métode de Maxwell (ver anexo VII)

(5) Foi calculada a média das capacidades calorificas nas temperaturas de 340°C, 360°C ¢ 380°C pelo método grafico de
Muaxwell (1950} a partir do “API ¢ PEMV {(método de Maxwell).

(6) O peso molecular médio foi obtide do método de Winn (Ver anexo VII), a partir do PEMe {método Watson e Smith) e
d15,6/15,6°C.

(7) A viscosidade média entre as temperaturas de 340°C, 360°C e 380°C foi obtido pelo métoda grafico de Maxwell (1950)

(8) "API foi obtido pela expressio da tabela 4.4.2

Tabela 4.4,2
Correlages para Céleulo de Densidade 15,6/15,6°C e "API

» Para o calculo de densidade 15,6/15,6°C :

d 2
d = || AC | 000495
15,6/15,6°C 0,99905

e Para o caleulo de °APIL:

. 1415
APl=———"— 1315

15,6/15,6°C

Obs.:

dy sensec densidade do 6leo a 15,6°C em relagdo a da dguaa 15,6°C

d 20/4°C
AP - usado para Oleo e se relaciona de maneira inversa com a densidade

- densidade do 6leo a 20°C em relagiio a da dgua a 4°C

Fonte: PETROBRAS/SEREC/CEN-SUD
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Para todos os testes realizados, usou-se a relagfo hidrogénio/éleo de 0,5 Nm’
de Hy/kg de 6leo, que industrialmente € considerada suficiente para manter o hidrogénio
em excesso e garantir boa solubilidade deste gés no dleo nas pressdes de trabalho
(acima de 35 atm). Foram considerados neste estudo os calores de reagdo citado por
Tarhan (1983) (AHg = 251.000 kJ/kmol para HDS, AHy = 64.850 kJ/kmol para HDN e
AHpp = 125.520 kJ/kmol para HO).

Dois reatores industriais existentes foram utilizados na primeira etapa da
simulacdo. Um deles € o reator A (4 m de didmetro ¢ 8,6 m de comprimento de leito) que
opera com temperatura de 340°C, pressio de 35 atm é vazdo de 51,66 kg/s. O segundo
¢ o reator B (2,5 m de didmetro e 7,5 m de comprimento de leito) com condic¢des
operacionais de 340°C de temperatura, 58 atm de pressdo e vazio de 20,66 kg/s.

Em termos de especificagdo do produto, considerou-se que teores de enxofre
inferiores a 1%p ¢ de nitrogénio abaixo de 600 ppm, seriam suficientes para atender as
exigéncias de mercado. Na verdade, existe a especificagdo para enxofre, porém néo ha
valor indicado para nitrogénio. Sabe-se que a presen¢a de nitrogénio no diesel leva a
instabilidade do produto, mas néo se conhece ainda em que teores isto acontece.

Partindo-se da especiﬁ_ca{;?xo considerada anteriormente, para a carga K
deve-se ter uma conversdo de nitrogénio de 31%, o que equivale a uma concentracdo
reduzida de nitrogénio de 0,69, ao passo que a conversdo de enxofre deve ser de 62,5%
(concentracdo reduzida de 0,37). Para a carga H deve-se obter uma conversio de
nitrogénio em torno de 68,5%, porém o enxofre ja se encontra especificado (0,71%p).

Os graficos 4.4.1 a 4.4.4 trazem os perfis de temperatura e concentragio
reduzida de reagentes ao longo do leito para a carga K com os reétores A e B. Os
graficos 4.4.5 a 4.4.8 mostram os resultados da simula¢fio para a carga H usando os
reatores A ¢ B. Para o reator A operando com a carga K, a conversio de nitrogénio na
saida € de 8,8 % e de enxofre ¢ de 36,2 %, ao passo que com a carga H a conversdo de
nitrogénio ¢ de 8,5% e de enxofre € 23,5 %. O reator B fornece conversdo de nitrogénio
de 20,3 % e de enxofre de 69 % para a carga K, sendo que para a carga H as conversdes
de nitrogénio e enxofre sio de 17,8 % e 40,3 % respectivamente. Neste caso abenas a
especificaciio de enxofre ficaria atendida com o reator B, porém para a reagdo de HDN
tornam-se necessarias condigGes mais severas de operagao.

Como se pode observar o reator B (temperatura de 340°C, pressdo de 58 atm

e LHSV=29 h"l) mostra-se mais adequado do que o reator A (temperatura de 340°C,
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pressio de 35 atm ¢ LHSV= 2,5 h"') para o tratamento das duas cargas citadas, pois
apresenta conversGes mais altas para enxofre € nitrogénio. O reator B apesar de possuir
velocidade espacial maior, ou seja, menor tempo de reagdo do que a do reator A, trabalha
em condi¢do de pressdio mais elevada, indicando que o efeito da pressdo neste
caso ¢ superior ao da velocidade espacial. Observa-se ainda, que o AT no leito para
carga K e reator B foi elevado (~ 40°C), ja que normalmente se opera com AT no leito
por volta de 25°C.

Partiu-se para analisar o comportamento da carga H, considerando um reator
com as dimensGes e vazdo do reator A, porém com condi¢des de temperatura e pressio
diferentes das existentes no reator industrial A, para simplificar chama-se este novo
equipamento de reator de estudo. Os graficos 4.4.9 a 4.4.14 mostram os perfis de
concentragdo dos reagentes e da temperatura ao longo do leito para 380°C e pressdes de
58, 75 e 95 atm.Verifica-se que apenas na presséo de 95 atm, a carga H foi especificada
quanto a teor de nitrogénio com uma conversdo de 68,7 % no comprimento de 8,6 m.
Caso seja necessario retirar mais nitrogénio, trés procedimentos podem ser analisados, os
aumentos da temperatura, da pressdo e o do tempo de reaglo, ou seja, aumento do
comprimento do reator.

Com o objetivo de avaliar o comportamento da carga H a temperaturas mais
altas, foram feitas simulagdes a 390°C e 400°C, que séo valores superiores aos da faixa de
aplicabilidade da cinética proposta neste trabalho. Os graficos 4.4.15 € 4.4.16 apresentam
os perfis de concentragdio e temperatura para o reator de estudo com a carga H,
temperatura de 390°C e pressdo de 95 atm. Observa-se que a conversdo de nitrogénio
subiu para 73 %. O grafico 4.4.17 mostra o perfil de temperatura para uma simulagio
utilizando a mesma carga e pressdo anterior, porém com uma temperatura de 400°C.
Nota-se que se torna necessdria a adigfio de "quench".

Utilizou-se a carga K para simulagdes com o reator de estudo na presséo de
95 atm e temperaturas de 380°C, 370°C e 360°C. A finalidade destes testes é avaliar o
comportamento desta carga em condiglio mais elevada de presséo, que é requerida para
especificacfio da carga H. Os graficos 4.4.18 a 4.4.23 apresentam os resultados obtidos.

Verifica-se a necessidade de adi¢fo da corrente de "quench" nas temperaturas de 370°C e
380°C, porém na de 360°C ndo foi necessaria. Em todas as temperaturas a carga foi

especificada em termos de nitrogénio e enxofre. Contudo, observa-se que para a

temperatura de entrada de 360°C o AT ao longo do leito ¢ muito elevado (~54°C), o que
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inviabiliza este tipo de operagfo. Simulagdes realizadas com a temperatura de 340°C
também apresentaram AT elevado no leito (~53°C). Conclui-se que para a carga K ¢
necessario trabalhar com temperaturas entre 360 e 370°C, a fim de proporcionar menor
AT com introdu¢io do "quench" mais intermediariamente no leito por facilidade de
construgfio e flexibilidade operacional.

Um dos aspectos importantes a ser considerado nestes estudos, foi que nfo se
dispondo de uma cinética para a reacdo de hidrogenacdo de olefinas, utilizou-se a cinética
intrinseca proposta por Tarhan (1983) com fator de efetividade de 0.,4. Porém testes
foram feitos com a carga K, na pressio de 58 atm e 360°C, com fator de 0,6 ¢ 1,0, com o
objetivo de avaliar a influéncia da reagfio de hidrogenagdo de olefinas no perfil de
temperatura.. Os graficos 4.4.24 a 4.4.26 trazem os resultados obtidos. Nota-se que o
perfil de temperatura muda apenas ligeiramente com o aumento do fator de efetividade de
0,4 para 0,6, porém com fator de efetividade igual a 1, foi necessaria a adi¢do de
"quench". O valor de 0,4 parece conservativo, porém apenas a valida¢io do modelo na
planta industrial usando o mesmo catalisador dos estudos cinéticos poderia elucidar esta

guestio.

208



Grafico 4.4.1
Perfil de Concentragiio Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitrogénio
Carga K, Reator A, Pressiio de 35 atm e Temperatura de 340°C
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Grafico 4.4.2
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico

Carga K, Reator A, Pressio de 35 atm ¢ Temperatura de 340°C
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Grifico 4.4.3
Perfil de Concentragio Reduzida de Olefinas, Enxofre ¢ Nitregénio
Carga K, Reator B, Pressio de 58 atm e Temperatura de 340°C
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Grifico 4.4.4
Pertil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico

Carga K, Reator B, Pressio de 58 atm e Temperatura de 340°C
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Grifico 4.4.5
Perfil de Concentraciio Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitrogénio
Carga H, Reator A, Pressiio de 35 atm ¢ Temperatura de 340°C
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Grifico 4.4.6
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico

Carga H, Reator A, Pressdio de 35 atm ¢ Temperatura de 340°C
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Griafico 4.4.7
Perfil de Concentrac¢iio Reduzida de Olefinas, Enxofre ¢ Nitrogénio
Carga H, Reator B, Pressfio de 58 atm ¢ Temperatura de 340°C
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Carga H, Reator B, Pressiio de 58 atm ¢ Temperatura de 340°C

Grafico 4.4.8
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico
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Grafico 4.4.9

Perfil de Concentrac¢fio Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitrogénio
Carga H, Reator A, Pressiio de 58 atm e Temperatura de 380°C
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Griafico 4.4.10
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico

Carga H, Reator A, Pressdio de 58 atm e Temperatura de 380°C
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Grafico 4.4.11

Perfil de Concentraciio Reduzida de Olefinas, Enxofre ¢ Nitrogénio
Carga H, Reator A, Pressio de 75 atm e Temperatura de 380°C
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Grifico 4.4.12
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico

Carga H, Reator A, Pressio de 75 atm ¢ Temperatura de 380°C
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Grafico 4.4.13
Perfil de Concentragiio Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitrogénio
Carga H, Reator A, Pressio de 95 atm e Temperatura de 380°C
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Grafico 4.4.14
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico

Carga H, Reator A, Pressiio de 95 atm e Temperatura de 380°C
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Grifico 4.4.15

Perfil de Concentrac¢iio Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitrogénio

Carga H, Reator A, Pressio de 95 atm e Temperatura de 390°C
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Griafico 4.4.16
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico

Carga H, Reator A, Pressiio de 95 atm e Temperatura de 390°C
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Grifico 4.4.17

Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico
Carga H, Reator A, Pressio de 95 atm ¢ Temperatura de 400°C
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Grifico 4.4.18
Perfil de Concentraciio Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitrogénio
Carga K, Reator A, Pressiio de 95 atm e Temperatura de 360°C
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Grifico 4.4.19
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico
Carga K, Reator A, Pressiio de 95 atm ¢ Temperatura de 360°C
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Grafico 4.4.20

Perfil de Concentraciio Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nifrogénio
Carga K, Reator A, Pressiio de 95 atm ¢ Temperatura de 370°C
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Grafico 4.4.21
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico

Carga K, Reator A, Pressiio de 95 atm e Temperatura de 370°C
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Grafico 4.4.22
Perfil de Concentraciio Reduzida de Olefinas, Enxofre e Nitrogénio
Carga K, Reator A, Pressio de 93 atm e Temperatura de 380°C
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Carga K, Reator A, Pressio de 95 atm e Temperatura de 380°C

Grifico 4.4.23

Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico
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Grafico 4.4.24
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico
Carga K, Reator A, Pressiio de 58 atm, Temperatura de 360°C e 1) = 0,4 para Rea¢iio de HO
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Grafico 4.4.25
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico
Carga K, Reator A, Pressdo de 58 atm, Temperatura de 360°C e 1] = 0,6 para Reaciio de HO
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Griafico 4.4.26
Perfil de Temperatura ao Longo do Leito Catalitico

Carga K, Reator A, Pressio de 58 atm, Temperatura de 360°C e 1 = 1,0 para Reacio de HO
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4.5 Conclusoes

A modelagem do reator de HDT de diesel proposta neste trabatho nio foi
validada em reator industrial, devido ao fato de néo se dispor de reator carregado com
catalisador novo de Ni-Mo/y-Af»03. O modelo foi simplificado, pois acredita-se que o
primeiro passo ¢ melhorar o modelo cinético proposto, a etapa seguinte é programar
testes industriais, com o objetivo de se verificar o comportamento do sistema. A partir
dos resultados da planta, novas informag¢des poderdo ser acrescentadas ao modelo do
reator, a fim de se obter um melhor ajuste dos dados experimentais com os calculados.

Pode-se adiantar que provavelmente uma das maiores causas de erros esta
ligada ao fato de normalmente haver formagﬁo de caminhos preferenciais no leito
catalitico de um reator industrial. Além disso, ndo se considerou a vaporizagéio parcial da
carga, o que deve ocorrer em pequena extensdo.

A reagdo de HDA nfo foi considerada no modelo, o que provavelmente
também poderia levar a distor¢des dos resultados, principalmente em condi¢bes de
temperatura e pressdo em que a hidrogenagio de aromaticos torna-se significativa. A
reacdo de hidrogenagdo de olefinas foi representada por uma expressdo cinética de
literatura levantada para catalisador de Co-Mo/y-Af203, que néo considera o efeito da
pressdo parcial de hidrogénio. Além disso, um fator de efetividade foi arbitrado para esta
reagiio por se tratar de cinética intrinseca. Este procedimento pode levar a desvios das
previsdes, porém ainda é melhor do que ndo se considerar a reagfio de HO, por se tratar de
uma reagdo extremamente exotérmica.

Os resultados obtidos neste trabalho conduzem a necessidade de se usar leito
subdividido com adi¢do intermediaria de "quench" para as especifica¢fes consideradas.
Como ainda néio é bem conhecido o teor de nitrogénio maximo da carga que levaria a um
produto satisfatério, procurou-se ser conservativo nas consideragdes destes estudos, ou
seja, provavelmente o valor de especificagfio adequado sera superior ao considerado e,
assim, temperaturas e pressdes mais elevadas serdo necessdrias para a HDN destas cargas
novas que surgirem. A partir de um certo ponto dos estudos, com certeza a variavel
velocidade espacial ganha mais importincia e a viabilidade de se utilizar mais de um

reator deve ser analisada.
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S. Conclusdes Gerais e Recomendacdes para Trabalhos
Futuros

5.1 Conclusdes Gerais

A cinética e a modelagem do reator de HDT de diesel propostos nestes estudos
levam as seguintes conclusfes:
¢ na modelagem do reator de HDT de diesel as reagbes que devem ser preferencialmente

levadas em conta sdo as de HDS, HDN e HDO;

e virias questdes sobre cinética e mecanismo das reagdes de HDT ainda parecem
indefinidas, Além disso, observa-se que a maior parte dos experimentos sio realizados

em fase gasosa, nfo sendo por isso representativos das condig¢Ges industriais;

¢ 0s modelos cinéticos de HDS ¢ HDN obtidos neste trabalho foram levantados em
condigdes de baixas velocidades espaciais (corridas com valores de LHSV
concentrados em torno de 1). Além disso, a maior parte dos dados encontram-se na
temperatura de 360°C, assim, € necessario se conhecer melhor o comportamento das

cargas para velocidades espaciais mais altas (superior a 2) e nas temperaturas de 340 e

380°C;

e o conhecimento da cinética de hidrogenacdo de olefinas ¢ altamente importante, pois
esta reagdo € muito exotérmica e ocorre em todas as faixas de pressdes e temperaturas

estudadas devido a alta reatividade das olefinas;

e areacdo de hidrogenacfo de aromaticos deve ser mais estudada, pois com a tendéncia
de se trabalhar com condi¢Oes de temperatura e pressdo mais elevadas (temperatura
maior do que 340°C e pressdo maior do que 50 atm), esta reacdo torna-se muito

importante;

» a modelagem proposta para HDT de diesel foi a mais simples possivel, de modo que é

necessario testa-la em planta industrial, para se avaliar a necessidade de acrescentar
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novas informacdes ao modelo.

e os resultados obtidos nas simulagbes com as cargas H e K, as quais apresentam
grandes diferencas em termos de reatividade, indicam a necessidade da adi¢io de
"quench" para as especificagdes consideradas (teor de enxofre inferior a 1%p e de

nitrogénio abaixo de 600 ppm) .

5.2 Recomendacoes para Trabalhos Futuros

Com respeito & modelagem cinética das reagdes de HDT de diesel, as seguintes
recomendagdes podem ser feitas:
¢ deve-se tentar melhorar o modelo cinético proposto, pela regresséo linear dos residuos

das equagdes das taxas de HDN e HDS com as propriedades da carga;

¢ um planejamento de experimentos se faz necessario para aumentar o banco de dados,

com o objetivo explicito de se estudar a cinética das cargas. Testes em velocidades
— . 0 - . .

espaciais mais altas ¢ com temperatura de 380°C, sdo cruciais no aperfeigoamento

destes estudos;

e de posse de métodos analiticos confidveis para teor de aromaticos, torna-se de
fundamental importéncia o planejamento de experimentos para obtengdo da cinética da

reacdo de HDA.

Quanto a modelagem do reator de HDT de diesel, pode-se sugerir que:
¢ o0 modelo deve ser testado em planta industrial com reator carregado com catalisador
novo de Ni-Mo/y-Af,0; a fim de se avaliar os resultados em termos de previsdes e

valores experimentais;

s uma das modificagbes do modelo que se poderia estudar € a consideragdo de

vaporizagdo parcial da carga;
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* o desenvolvimento de um modelo dindmico de duas dimensdes pseudo-homogéneo
seria a etapa seguinte a ser estudada, pois além de ser util para o projeto de novos

reatores, tem também aplicacdo para controle em tempo real.
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ANEXO I
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ENTRADA DE DADOS DO PROGRAMA DE
"ESTIMATIVA DE PARAMETROS EM SISTEMAS DE EQUACOES
DIFERENCIAIS ORDINARIAS UTILIZANDO
O METODO DE MARQUARDT"

por Giudici (1992)

O programa DMARQ faz a estimativa de pardmetros Lineares ou nfo Lineares
em sistema de equacdes diferenciais ordindrias, utilizando para a procura o método de
otimizacio de Marquardt. A integragfo das equacgtes diferenciais € feita pelo método de
Runge-Kutta-Gill de quarta ordem.

Para a execugfo do programa o usudrio deve completar as 3 subrotinas
seguintes:

-FCT — onde sdo escritas as equacgdes diferenciais, ordinarias do

modelo;

- ASSOCIA — onde as variaveis dependentes das equacdes diferenciais sdo

associadas as variaveis medidas experimentalmente;

-OUTP  —» pode ser escrita de acordo com a conveniéncia do usuéario.

Os dados para a execugdo dos programas serdo lidos de um arquivo de dados a

ser criado pelo usudrio.

SUBROTINA FCT

O sistema de equagGes diferenciais deve ser escrito da seguinte maneira:

DC(1) = f{C(I), B(I), CONST, outras variaveis)

Dc(z) — f( " " n )
sendo: C(I) - variaveis dependentes das equacdes diferenciais
B(I) - pardmetros a serem estimados

CONST - constantes
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Nem sempre os dados experimentais sdo as proprias varidveis do sistema de

equacdes diferenciais. Isto ocorre freqiientemente quando s&o medidas as concentragdes e

nas equacgdes diferenciais aparecem conversdes, por exemplo, quando a temperatura ¢é

medida em graus Celsius e nas equagdes deve entrar em graus Kelvin, Assim as relagbes

entre as variaveis dependentes das equages diferenciais e as medidas experimentais

devem ser escritas nesta subrotina da seguinte forma:

ARQUIVO DE DADOS

Este arquivo, cujo nome deverd se escolhido pelo usudrio, tem que ser criado

antes da execugo do programa e deve conter as seguintes informagdes na ordem em que

se seguem:

1% Linha - M, NDP, NRU, NX, NEDO

2* Linha - PASSO, PRECISAO

3" Linha - B(1), B(2), BG3), .......B(M)

4* Linha - KREST

5% Linha - BX(1),BX(2),BX(3),....BX(M)
6° Linha - BM(1), BM(2),BM(4),... BM(M)

7° Linha - NEXP, 10, Y,0, Y,0, ......, Y,O

8 Linha - t1, i1, Y,1,......, Y1

9% Linha - W1, W,1, ..., W1
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0% Linha - t2 , Y;2 , Y,2,......, Y2
. 2° ponto exp.
1* Linha - W2, W,2, .., W.2

12 Linha- ti, Y, Yai, .o Yii

13* Linha - Wi, Woi, o, Wit

Repetir as Linhas 7 a 13 para cada corrida.
12° Linha - ANLEPS,ITMAX

13? Linha - NCONST

14* Linha - CONSTI, CONST2, CONSTS, ...

Sendo:

-M = ntmero de pardmetros ( B(I) ) a serem estimados

- NDP = numero de medidas experimentais dependentes

-NRU = nimero de corridas (corrida € um conjunto de pontos experimentais
obtidos quando uma dada condi¢do experimental ¢ mantida
constante)

-NX =mimero total de pontos experimentais de todas as corridas, sem
contar as condigdes iniciais

- NEDO = nimero de equacgdes diferenciais

- PASSO = passo inicial de integragfio (recomenda-se: um centésimo do maximo

valor que a variavel independente assume)

- PRECISAQ =precisio a ser atingida pelas varidveis dependentes na integragio

numeérica (valor recomendado = 0.01)
-BD = valores iniciais dos pardmetros (estimativa)

- KREST = chave para restri¢do na procura

se KREST=I, com restrigio nos parametros

se KREST=0, sem restricdo nos parimetros
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-BX(T)

- BM(I)

Obs: se KREST=0, omitir estas duas linhas anteriores.

-NEXP
-0
- Y,0

- ti

- ANI

- EPS

-ITMAX

- NCONST

- CONST

= valores maximos dos pardmetros (s¢ KREST=1)

= valores minimos dos pardmetros (se KREST=1)

= nimero de pontos de cada corrida, sem contar a condi¢do inicial

= condico inicial da varidve! independente

= condicdo inicial das varidveis dependentes

= valor da variavel independente no ponto i

= valores das medidas experimentais no ponto i

= pesos das medidas experimentais no ponto i

= constante de corregdo da procura do método de
(recomenda-se entre 2 e 5)

Marquardt

= preciso dos pardmetros estabelecida para o fim da procura

(recomenda-se 107 )

= nimero maximo de iteragdes para terminar a execugdo do programa,

caso o minimo nio ter sido encontrado

= numero de constantes necessarias que podem aparecer nas equagdes

algébricas ou nas equagdes diferenciais

= valores das constantes

OBSERVACOES

a) Os limites maximos para os quais o0 programa estd dimensionado so:

-NX = 90
-M = 10
- NDP = 5
-NRU = 5
-NEDO = 5
- NCONST = 20
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ANEXO II
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Tabela 1
Banco de Dados para Estimativa de Parimetros
da Equacio de Langmuir-Hinshelwood

para a Reacio de HDS
(Temperatura de 340 °C)
2 1 4 4
0.01 0.001
I 1.E-03
0
1 0 2510868
0.50 3138.80
1.
10 6434.73
1.01 1967.02
1.
1 0 6434.73
0.99 407.56
1.
1 ¢ 325512
1.00 247.69

1.
2 0.001 100
4
98.6,68.7,64.0,70.2

Obs.: Concentragio de enxofre em g/m’ e pressio parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo | sobre entrada de
dados do programa. A pressdo parcial de hidrogénio entra no programa como uma constante para cada corrida,

Tabela 2
Banco de Dados para Estimativa de Pardmetros
da Equacfio de Langmuir-Hinshelwood

para a Reacdio de HDN
(Temperatura de 340 °C)
2 1 4 4 1
0.01 0.001
1. 1.E-02
0
}0 818.15
0.50 18833
1.
10 1721.97
1.01 12317
I
1 0 1721.97
0.99 553.75

I
1 0 1315.6%
1.00 697.48 .
1.
2 0.601 100
4

98.6,68.7,64.0,70.2

Obs.: Concentragio de nitrogénio em g/m’ e pressio parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo 1 sobre entrada
de dados do programa. A presso parcial de hidrogénio entra como uma constante para cada corrida.
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Tabela 3
Banco de Dados para Estimativa de Parimetros
da Equacfio de Langmuir-Hinshelwood
para a Reacio de HDS
(Temperatura de 360 OC)

0.50

0.98

1.01

1.00

2
I3

1 13 16

0.001
1LE-02

25108.68
2973.63

1.
1522.18

1.
6434.73
327.97

1.

325512

277.42

1.
10994.64
52734

L.
166,33

1.
148.61

L
109%94.64
227.86

1
11452.86
457.76

1.
325512
87.19

1.
3235.12
160.38

1.
6434.73
890.60

i
6434.73
313.82

I
6610.88
135.92

1.
25014.64
5360.15

L
25014.04
1712.85

1.

0.Gai

100

67.9, 64.3, 66.3,66.7,56.3,37.0,99.8,40.0,61.6,35.2,62.9,67.7,38.0

Obs.: Concentracio de enxofre em g/m3 ¢ pressdo parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo | sobre entrada
de dados do programa. A pressdo parcial de hidrogénio entra no programa como uma constante para cada corrida.
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Tabela 4
Banco de Dados para Estimativa de Parimetros
da Equacio de Langmuir-Hinshelwood

para a Reaciio de HDN
(Temperatura de 360 GC)
2 i 13 16 1
0.01 0.001
1. 1.E-03
¢
2 0 818.15
0.27 423.52
1.
0.51 188.03
1.
1 0 1721.97
0.51 580.59
i
1 0 1315.61
0.52 720.39
L.
3 0 688.52
0.50 166.99
I
0.98 52.52
1.
1.01 52.45
I
P 0 688.52
(.99 110.43
1.
10 670.94
1.00 238.56
1.
10 1315.61
1.00 173.49
1.
i 0 1315.61
1.00 837.76
1.
1 0 172197
0.25 G61.85
i
1 0 1721.97
1.00 773.43
i.
1 0 1625.55
0.99 308.91
1.
1 0 789.94
0.17 645.04
.
1 0 789.94
1.00 459.77

1.
2 0.001 160
i3
67.9,64.3,66.3, 66.7,56.3,37.0,99.8,40.0,61.6,35.2,62.9,67.7,38.0

Obs.: Concentrago de nitrogénio em g/m’ e pressdo parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo 1 sobre entrada
de dados do programa. A pressfio parcial de hidrogénio entra como uma constante para cada corrida,
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Tabela 5 _
Banco de Dados para Estimativa de Parimetros
da Equacio de Langmuir-Hinshelwood

para a Reaciio de HDS
(Temperatura de 380 0C)
2 1 3 5 1
0.0 0.001
1. 1.E-02
0
2 0 25104.64
0.49 1265.04
1.
2.01 172.95
.
1 0 3255.12
0.99 4798
1.
20 5992.8
0.51 359.32
1.
1.05 174.56

L.
2 6001 100
3
37.2,67.0,757

Obs.: Concentragio de enxofre em g/m3 e pressdo parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo 1 sobre entrada
de dados do programa, A pressio parcial de hidrogénio entra no programa como uma constante para cada corrida.

Tabela 6
Banco de Dados para Estimativa de Pardmetros
da Equac¢io de Langmuir-Hinshelwood

para a Reacdo de HDN
(Temperatura de 380 0C)
2 1 3 5 I
0.01 0.001
1. 1L.E-03
0
2 90 789.94
0.49 506.02
1.
2.01 197.14
1
1 0 1315.61
0.99 168.85
1.
2 0 1519.08
0.51 219.10
1.
1.05 288.02
1
2 0.001 100
3
37.2,67.0,75.7

Obs.: Concentragdo de nitrogénio em g,/m3 ¢ pressdo parcial de H; na entrada do reator em atm. Ver anexo 1 sobre entrada
de dados do programa. A pressiio parcial de hidrogénio entra como uma constante para cada corrida,
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. Tabela 7
Resultados da Estimativa de Parametros
da Equacido de Langmuir-Hinshelwood
para a Reaciio de HDS
{Temperatura de 340 OC)

PRECISAO DOS PARAMETROS ATINGIDA

ITERAGAO - i3
RESIDUO = 2242234.640007448000000
COEFICIENTES B(D)

23292E+01  ~.39433E-04
VARIANCA 82 = 1121117.326003724000000
DESVI(Q PADRAQO SQRT (82) = 1058.828276919220000

DESVIOQ PADRAQ DOS PARAMETROS
A5816E+01 39020E-04

MATRIZ VARIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
25013E+01  58347E-04
58347E-04  15226E-08

MATRIZ DE CORRELACAO DOS PARAMETROS
JO000E+0T .94546E+00
94546E+00 . 16000+01

V. INDEP. YI1-EXP
Y1-CALC

L0000E+00 2511E+05

S000E+00  .3139E+04
3318E+04

J0000E+00  .6435E+04

JOI0EH0T (1967E+04
AB41E+03

0000E+00  6435E+04

9900E+00  .4076E+03
S077E+03

DO00E+00 . 3253E+04

JA000E+01 2477E+03
2819E+03

Obs.: Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 1. Equag3o de Langmuir-Hinshelwood utilizada:

4G kG
d  1+K,C,

assim: k, = 0,23292E+01 e K; =-0,39435E-04 (absurdo!).
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Tabela 8
Resultados da Estimativa de Parimetros
da Equagfio de Langmuir-Hinshelwood
para a Reacio de HDN
(Temperatura de 340 0C)

PRECISAO DOS PARAMETROS ATINGIDA

ITERACAO = I3
RESIDUO = 276473.502815479900000
COEFICIENTES B

.70635E+00 -.56570E-03
VARIANCA 52 = £38236.751407740000000
DESVIO PADRAO SQRT (82) = 371.802032549231700

DESVIO PADRAO DOS PARAMETROS
19650E+01 .16826E-02

MATRIZ VARIANCIA-COVARIANCIA DOS PARAMETROS
J8613E+01 J2382E-02
32382E-02 .28313E-05

MATRIZ DE CORRELAGAO DOS PARAMETROS
J0000E+01 97938E+00
S7938E+00 10000+01

V. INDEP. YI1-EXP
Y1-CALC

O000E+HG B182E+03

S000E+00 L 1883E+03
ATI18E+Q3

O000E+00  1722E+04

JA010E+01 1252E+03
3965E+03

0000E+G0 . 1722E+04

S9S00E+00 3538E+03
A038E+03

.0000E+00  .1316E+04

J000E+01  .6975E+03
J3812E+03

Obs.: Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 2. Equagio de Langmuir-Hinshelwood utilizada:

dCx _ knCy
dt 1+ KN CN

assim: ky = 0,70635E+00 e Ky =-0,56970E-03 (absurdo!).
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Tabela 9
Resultados da Estimativa de Parimetros
da Equacio de Langmuir-Hinshelwood

para a Reaciio de HDS
(Temperatura de 360 °C)
PRECISAO DOS PARAMETROS ATINGIDA
ITERACAO = 8
RESIDUO = 3946548.219713961000000
COEFICIENTES B (D
ABA04E+01 - 36245E-04
VARIANCA S2 = 281896.301408140000000
DESVIO PADRAO SQRT (82) = 530.939075043587300

DESVIO PADRAO DOS PARAMETROS
835443E+00  .92357E-05

MATRIZ VARIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
73005E+00  .73205E-05
J73205B-05  .85299E-10

MATRIZ DE CORRELACAQ DOS PARAMETROS
J10000E+0L  92767E+H00
92767E+00  .10000E+01

V.INDEP. YI1-EXP V.INDEP. YI-EXP

YI-CALC Y1-CALC

0000E+00  2511E+05 0000E+00 3255E+04

Z700E+00 2974E+04 A000E+01 B719E+02

3056E+04 2288E+02

S100E+00  (1522B+04 HO00EA+00 J255E4+04
.8839E+03

J000E+01] J604E+03

O000E+00  6433E+04 . 22B8E+G2

S100E+00  32B0E+03 0000E+GO .6435E+04
A3B6EAQ3

2500E+00 B906LE+03

.0000E+00  .3255E+04 Jd611E+04

S200E+00  2774E+03 D0G0EHOT 6433E+04
2355E+03

JO00E+0] J138E+03

0000E+00  T09IEHDS A034E+02

SO000E+00  5273E+03 Q000E+00 H611E-+04
HT24E+03

S900E+00 L1359E+03

9B00E+Q0  .1663E+03 ) 4322E+02
6442E+02

LOG00E+00 2301E+03
JO10E+0T L 1486E+03

5569E+02 J700E+G0 S5360E+04
S395E+04

{G000E+00 . 1099E+05
D000E+00 230E+DS

9900E+00  .2279E+03
G137E+02 JO00E+01 A713E+04
BOOBE+03

O000E+00  .1145E+05

A000E+01 4578E+(3
5990E+03

Obs.: Resultados obtidos com ¢ banco de dados da tabela 3. Equago de Langmuir-Hinshelwood utilizada:

_49G kG
dt 14K C

assim: kg = 0,48404E+01 e Kg =-0,36245E-04 (absurdo!}.
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Tabela 10
Resultados da Estimativa de Parimetros
da Equacdo de Langmuir-Hinshelwood

para a Reacio de HDN
(Temperatura de 360 GC)
PRECISAO DOS PARAMETROS ATINGIDA
ITERACAO = 24
RESIDUO = 700989.277529813600000
COEFICIENTES B (D)
93197E+00 - . 39605E-03
VARIANCA S2 = 50070.662680700970000
DESVIO PADRAO SQRT (82) = 223.764748521077300

DESVIO PADRAO DOS PARAMETROS
B5594E+00 24625E-03

MATRIZ VARIANCIA-COVARIANCIA DOS PARAMETROS
J2669E+00  TRIS3E-04
J18153E-04 .60641E-07

MATRIZ DE CORRELAGAQ DOS PARAMETROS
J10000E+01  89164E+00
89164E+00 . 10000E+0]

V.INDEP. YI-EXP V.INDEP,  YI-EXP
Y1-CALC YI1-CALC
0000E+00  .8IBZE+03 O0GOE+00  1316E+04
2700E+00  4235E+03 1000E+0] 1735E+03
S785E+03 3540E+03
S100E+00 (1880E+03 O000E+00 (1316E+04
A3TSE+(3
J1G00E+0] 8378403
D000E+00  .1722E+04 3540E+04
SH00E+00 .5806E+03 0000E+(0 A722E+G4
7198E+03
2500E+01 9619E+03
0000E+00  1316E+04 J042E+04
S200E+00 .7204E+03 O000E+G0 1722E+04
H136E+03
JO00E+01 7734E+03
O000E+00  .68B5E+(3 A020E+03
S000E+00  16T0E+03 OG00E+Q0  1626E+04
3828E+03
S900E+0G .3089E+03
9800E+00  .5252E+02 J972E+03
2304E4+03

.0000E+00 C7899E+03

JOI0E+GT 5245E+02
2234E+03 A700E+00 H450E+03
6338E+03

O000E+00  _6885E+03

00G0E+00  .7899E+03
S900E+00  .1104E+03

2280E+03 J000E+(H A5G8E+03

2513E+03
DO00E+00  6709E+03

JA000E+0T 2384E4+03
2211E+03

Obs.: Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 4. Equagfio de Langmuir-Hinshelwood utilizada:

dCy _ kyCy
dt I+ KN CN

assim: ky = 0,93197E+00 e K, =-0,39605E-03 (absurdol).
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Tabela 11
Resultados da Estimativa de Parimetros
da Equacio de Langmuir-Hinshelwood

para a Reacio de HDS
(Temperatura de 380 GC)
PRECISAO DOS PARAMETROS ATINGIDA
ITERACAQ = 18
RESIDUO = 54139.673797222690000
COEFICIENTES B ()
51743E+01  -.19015E-04
VARIANCA §2 = 18046.557932407560000
DESVIO PADRAO SQRT (82) = 134.337477765542300

DESVIO PADRAC DOS PARAMETROS
B6486E+00  18564F-04

MATRIZ VARIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
JJ4798E+00 .15615E-04
J15615E-04  .34463E-09

MATRIZ DE CORRELACAQ DOS PARAMETROS
J0000E+01  .97258E+00
97258E+00  .10000E+01

V.INDEP.  Y1-EXP
YI1-CALC

LO000E+00  2510E+05

A900E+00 [ 1265E+04
J264E+04

2010E+01 1730E+03
ATIOEHNG

{0000E+00  3255E+04

9900E+00  4798E+02
J825E+02

DO00EH00 .5993E-+04

S100E+00 3593E+03
B48E+03

JOS0EH01 1746E+03
2338E+02

Obs.: Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 5. Equagso de Langmuir-Hinshelwood utifizada:

dC kG
dt 14K, C,

assim: k, = 0,517443+01 e Ky =-0,19015E-04 (absurdo!).
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Tabela 12 :
Resultados da Estimativa de Parametros
da Equacgfio de Langmuir-Hinshelwood
para a Reaciio de HDN
(Temperatura de 380 °c)

PRECISAC DOS PARAMETROS ATINGIDA

ITERAGAO = 5
RESIDUO = 102039.796596948000000
COEFICIENTES B(I)

JA2393E+01 - .65535E-03
VARIANCA 82 = 34013.2655323 14990000
DESVIO PADRAC SQRT (S2) = 184.4268356862865800

DESVIOQ PADRACQ DOS PARAMETROS
174101 . 73663E-03

MATRIZ VARIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
13784E+01  .80861E-03
8086IE-03  .54262E-06

MATRIZ DE CORRELACAO DOS PARAMETROS
JO000EH0T  .93497E+00
93497E+00 . 10000E+01

V. INDEP. Y1-EXP
Y1-CALC

.0000E+00  .7899E+03

A900E+00  5060E+03
3153E+03

2010E+01  197IEH03
AQ02E+02

J0000E+00  .1316E+04

9900E+00  .1689E+03
AB3TEHDS

OO00E+00  1319E+04

S100E+00  .2191E+03
3835E+03

J1050E+01  .2880E+03
JAT709E+03

Obs.: Resultados obtidos com o bance de dados da tabela 6. Equacfo de Langmuir-Hinshelwood utilizada:

dCx  kynCx

dt 1+KN CN

assim: kyy = 0,12393E+01 ¢ K, =-0,65555E-03 (absurdo!).
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ANEXO III
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Reator Tubular

av
CA() % CAf
Fao Fao Fa+dF A Far
 — JREY —— I
Kao=0 XA XA‘HiXA Rar
Yo : T j Ve (~1a)
4 P
dX,
Xa '
Comprimento do reator , z
Caracteristicas:
* Direcdo preferencial de escoamento da mistura na direcio de z.
* Mistura perfeita na diregio perpendicular ao escoamento.
* Inexisténcia de mistura ao longo da direcio de escoamento.
Balancgo no elemento dv para componente A:
N,
FAIz - I:“A!z+ Az ~ (MIAXZ +az-4V = “51"“ Z+Az
Para estado estacionario: dFa = radV
. ) Nao = Ny : Na
Definiciio de conversdo: X, = N densidade constante: Cp = v
Ao

Assim: Cp =Cjy, (1 -X A) desta forma, tem-se: Fa = Fao (1-Xa)
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Introduzindo a definigio de conversdo na equagio de balanco de massa, obtem-se:

dv dx
Fro dXa=(1a)dV = [Y—— = A2
o FAO © = Ta
v T LHSV! dx
assim: = = = XA Z2A
FAO CAO CAO © = IA
ou

% T LHSV™  ca 1 dC,
Fao  Cao Cao Cao Cpy (-

Ty

Resolvendo a integral para a equacio proposta por Gioia e Lee (1986) para HDN

de quinolina, com m=2 e n=2 (ver tabela 2.3.4.8), tem-se:

2
dC kCy P
LHSV ! = - jng SN para -1y = AL -, Segue que:
No (wrN) (1"{"KN CN)(1+KH2 PHZ)
L oxt (1+Ky Cy){1+Ky, Py, )
LHSV™ = - fCNo WY dCy
N Ho
com pressio parcial de H; constante ao longo do leito catalitico, obtem-se:
-1 (I + Ky, Pyy )2 cne (1+Ky Cy)
LHSV™' = - 5 . T dCy
k PHz No Cn
2
1+ Ky, Py Cnt Ot
LHSV ! = - ( H% 2) fn Cy + Ky Cy ) assim:
k PHQ CNo CNo

2
1+Ky, P
LHSV ™! = — ( T H HZ) [fn One + Ky (CNf - CNO)]

kPj, No

A - B ' C
onde: k=k, exp{ RT ] , Kn=Kyexp [——RT } e KH2 = KHZ EXP[ RT }}
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Pode-se escrever também:

(1+ Ky, Py, )

2
k Py,

LHSV ! = -

[4n (1~ Xne) - Ky Cno Xne]

Resolvendo a integral para a equacdo proposta por Miller e Hineman (1984) para

HDN de quinolina (ver tabela 2.3.4.7), tem-se:

kC
P —ty = N :
ara N (1 Ty CN) segue que
LHSV™ = - L fgn SN Ky {Cne - CNO)}
k Cre
Ou
LHSV™! = - —S—-— [En (1-Xn¢) - Ky Cno XNf]

Considerando uma cinética de "Power Law" para as reagbes de HDS e HDN,

supondo n a ordem de reagiio do nitrogénio ou enxofre e m a ordem de reagio do hidrogénio, em

condi¢des de pressio parcial de H, constante obtemos a seguinte solucio paran = 1:

((1 + XA)I"n - 1)

LHSV ! =
n-1
kC} sz (n-1)

A
onde: k=k,exp [RT]

LHSV™! =

~n4+1 —n4+1
CNf - CNO
k PITZ (n-1)
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ANEXO 1V
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Tabela 1 :
Banco de Dados para Estimativa dos Parimetros
da Equaciio de “Power Law”

para a Reacio de HDS
(Temperatura de 360 °C)
1 13 16 1
0.01 0.001
1.E-02
0
2 0 25108.68
0.27 2973.63
1.
0.51 1522.18
1.
1 ¢ 6434.73
0.51 327.97
.
i 0 325512
0.52 277.42
1.
30 10994.64
0.50 52734
1.
0.98 166.33
1.
1.01 148 61
1.
10 10994.64
0.99 227.86
1.
P0 11452.86
1.00 457.76
1.
1 0 3255.12
1.00 87.19
1.
1 0 3255.12
1.00 160.38
1.
1 o 643473
0.25 890.60
1.
10 6434.73
1.00 313.82
i,
10 6610.88
0.99 13592

1.
I 0 25014.64

0.17 3360.13
1.
1 0 25014.64
1.06 1712.85
1.
2 0.001 100
13

67.9, 64.3, 66.3,66.7,56.3,37.0,99.8,40.0,61.6,35.2,62.9,67.7,38.0

Obs.: Concentragio de enxofre em g/m’ ¢ pressdo parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo 1 sobre entrada
de dados do programa. A pressdo parcial de hidrogénio entra no programa como uma constante para cada corrida.
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Tabela 2
Banco de Dados para Estimativa dos Parimetros
da Equacio de “Power Law”

para a da Reac¢do de HDN
(Temperatura de 360 0C)
| 13 16 1
0.01 (0.001
1E-03
]
2 0 818.15
0.27 423,52
1.
.51 188.03
1.
1 0 1721.97
6.51 580.59
I.
1 0 1315.61
0.52 720.39
1.
3 0 688.52
0.50 166.99
1.
0.98 52.52
I.
1.01 5245
1.
1 W 688.52
(.99 110.43
1.
1 0 670.94
1.00 238.56
I
i 0 1315.61
1.00 173.49
1.
i @ 1315.61
1.00 837.76
i
I 0 1721.97
0.25 961.85
i
i 0 1721.97
1.00 Ti3.43
1.
1 0 1625.55
0.99 308.91
I
i 0 789.94
017 645.04
1.
I 0 789.94
1.00 459.77

1.
2 0.001 100
13
67.9,64.3,66.3, 66.7,56.3,37.0,99.8,40.0,61.6,35.2,62.9,67.7,38.0

Obs.: Concentragio de nitrogénio em g/m’ e pressio parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo | sobre entrada
de dados do programa. A pressfo parcial de hidrogénio entra como uma constante para cada corrida,
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Tabela 3

Resultados da Estimativa de Pardmetros

da Equaciio de “Power Law”
para a da Reacfio de HDS
(Temperatura de 360 "C)

PRECISAQ DOS PARAMETROS ATINGIDA
ITERACAO = 22

RESIDUO 1777780.223092580G000000
COEFICIENTES B(bH
19046E-02 J2207E+01  (15134E+01
VARIANCA 52 = 136752.324853275300000
DESVIO PADRAO SQRT (82)=  369.800385144844300
DESVIO PADRAO DOS PARAMETROS
15696E-02 82477E-01 24470E+00
MATRIZ VARIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
24636E-05 - .20615E-04 - .26767E-03
- 20615E-04  .68024E-02 - .12029E-01
- .26767E-03 - .12029E-01 .59876E-01
MATRIZ DE CORRELACAO DOS PARAMETROS
J0000E+01 - 15924E+00 - .69692E+00
- 15924E+00  .10000E+01 - .59604E+00
~69692E+00 - 59604E+(0 .1000GE+0]

it

V.INDEP. YI-EXP V. INDEP.
Y1-CALC
LD000E+00  2511E+05 O00GE+GO
2700E+00  2974E+04 .1000E+0]
2T57E+(04
S100E+00 1522E+04 LO0O00E+00
T246E4G3
.1000E+01
0000E+00  .6435E+04
S100E+00 3280E+03 L000E+00
A383E+03
2500E+00
D000E+00  3255E+04
S200E+00 277T4E+03 Q000E+C0
2621E+03
J1000E+01
D000E+00 . 1099E+05
SO00E+00  .5273E+03 {0000E+00
5410E+03
J9900E+00
9B00E+00  1663EA03
9554E+(2
0G09E+G0
JAQ10E+01 L J4B6E+03
BT30E+G2 AT00EH00
O000E+00 1099E+05
OQ00E+00
9900E+00  2279E+05
1910E+03 J000E+G]

0000E+00  1145E+05

000E4+01 . 4578E+03
8382E403

Y1-EXP
Y1-CALC

3255E+04

B719E+02
S157E+01

3255E+04

J604E+03
3223E+03

.6435E+04

B906E+03
1536E+04

6435E-+04

S138E+03
6886E+03

H6611E+04

JA339E+03
GBBTE+G2

250 EAH0S

.5360E+04
S562E+04

2501E+03

JT1I3E+G4
A170E+04

Obs.: Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 1. Equaglio de "Power Law"

dC n_m
) Wdt_s=k'°’CS Hy

assim:n=12 em=15
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Tabela 4
Resultados da Estimativa de Parametros
da Equacio de “Power Law”

para a da Reacdo de HDN
(Temperatura de 360 OC)

PRECISAC DOS PARAMETROS ATINGIDA

ITERACAO e 21

RESIDUO = 238884.11490G702300000

COEFICIENTES B (I}

32729E-03  (11515E+01  .18376E+(H
VARIANCA §2 = 18375.701146207870000
DESVIO PADRAQ SQRT (82) = 135.557003309338000

DESVIO PADRAO DOS PARAMETROS
.83446E-03 23684E+00  38773E+00

MATRIZ VARIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
69633E-06 - .16092E-03 - 25981E-03

- . 16092E-03 S6092E -01 28443E-01

- 25981E-03 .28443E -01 .15034E+00

MATRIZ DE CORRELACAO DOS PARAMETROS
J0000E+QT - .81424E+00 - .80299E+00

- .81424E+00  .10000E+(1 30974E+00

- .80299E+00 39G974E+00 J10000E+01

V. INDEP. Y1-EXP V. INDEP.
Y1-CALC
O000E+00  .8182E+03 0000E+00
2700E+00  .4235E+03 .10000E+01
AT4TE+03
S100E+00  .1880E+03 L0000E+00
3030E-+03
.1000E+01
O000E+00  .1722E+04
S100E+00  .5806E+03 (0000E+00
6304E-+03
2500E+00
Q000E+00  .1316E+04
5200E+00  .7204E+03 0000E+00
A4660E+03
1000E+01
O000E+00  .6885E+03
SO000E+00  .1670E+03 0000E+00
2736E+03
9900E+00
9800E+00  .5252E+02
1255E+03
.0000E-+00
1010E+01  .5245E+02
1199E+03 1T00E+00
O000E+00  .6885E+03
000E+00
9900E+00  .1104E+03
1877E+03 1000E+0]

{0000E+00  .6709E+03

A000E+01T  .2386E+03
J550E+03

YI-EXP
Y1-CALC

3168404

ATISEAHO3
4052E+02

A316E+04

8378E+03
S893E+03

AT22E+04

S619E+03
JG72E+04

J7226+04

TT34E4+03
8825E+03

1626E+04

3089E+03
2820E+03

I899E+03

6450E+03
.5598E+03

.7899E+03

AS98EA03
3990E+03

Obs.: Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 2. Equagio de "Power Law”

m
Hz

1
=ky C P
dt NN

assim:n=1,2 em=138

263




ANEXO V

264



Tabela 1
Banco de Dados para Estimativa do Parimetro
Cinético da Equaciio de "Power Law"

para a da Reaciio de HDS
(Temperatura de 340°C)
11 4 4 1
0.01 0.001
1.E-G3
0
1o 25108.68
0.50 3138.80
1.
1 0 6434.73
1.01 1967.02
1.
1 0 6434.73
0.99 407.56
1.
10 3255.12
1.06 247.69

1.
2 0001 100
4
08.6,68.7,64.0,70.2

Obs.; Concentragiio de enxofre em g/m’ e pressdo parcial de H, na entrada do reator em aim. Ver anexo | sobre entrada de
dados do programa. A pressio parcial de hidrogénio entra no programa como uma constante para cada corrida,

Tabela 2
Banco de Dados para Estimativa do Parimetro
Cinético da Equaciio de "Power Law"

para a da Reaciio de HDN
(Temperatura de 340°C)
11 4 4 1
0.01 0.001
1.E-03
0
1 0 818.15
0.50 188.33
i
1 ¢ 1721.97
1.01 125.17
1.
10 1721.97
0.99 55375

1.
i 0 1315.61
1.00 697.48
_ 1.
2 0.001 100
4
98.6,68.7,64.0,70.2

Obs.: Concentragdo de nitrogénio em g/m’ ¢ pressdo parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo I sobre entrada
de dades do programa. A press3o parcial de hidrogénie entra como uma constante para cada corrida,
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Tabela 3 ‘
Banco de Dados para Estimativa do Parimetro
Cinético da Equacio de "Power Law"

para a Reacio de HDS
(Temperatura de 360°C)
i i 13 16 1
0.01 6.001
1.E-02
0
2 0 25108.68
.27 2973.63
1.
.51 1522.18
1.
1 0 6434.73
0.51 32797
1.
i 0 3255.12
0.52 277.42
1
3 0 10994.64
0.50 527.34
y .
0.98 166.33
1.
1.01 148.61
i.
- 0 109%4.64
0.99 227.86
1.
1 0 11452 .86
1.00 457.76
1.
1 0 3255.12
1.00 87.19
i
1 0 3255.12
1.00 160.38
1.
1 0 6434.73
0.25 §50.60
1.
I 0 6434.73
1.00 313.82
1.
1 0 6610.88
0.99 135.92

1.
1 0 25014.64

0.17 5360.15
i
1 0 25014.64
1.06 1712.85
L
2 (.00} 100
13

67.9, 64.3, 66.3,66.7,56.3,37.0,99.8,40.0,61.6,35.2,62.9,67.7,38.0

Obs.: Concentragfo de enxofre em g/m] e pressio parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo 1 sobre entrada
de dados do programa. A pressdo parcial de hidrogénio entra no programna come uma constante para cada corrida.
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. Tabela 4
Banco de Dados para Estimativa do Parimetro
Cinético da Equacfo de "Power Law"

para a da Reaciio de HDN
(Temperatura de 360°C)
i 1 i3 i6 1
0.01 0.001
1.E-03
0
2 0 818.15
0.27 423,52
1.
0.51 188.03
1.
1 0 1721.97
0.51 580.59
1.
i 0 1315.61
0.52 720.39
i,
1 0 688.52
0.50 166.99
1.
(.98 52.52
1.
1.01 52.45
I
1 0 688.52
0.99 110.43
1.
1 0 670.94
1.00 238.56
I.
1 0 1315.61
1.00 173.49
.
1 0 1315.61
1.00 837.76
i
H 0 1721.97
0.25 961.85
I
1 0 1721.97
1.00 773.43
i
I 0 1625.55
0.99 308.91
1,
1 0 789.94
017 645.04
1.
1 0 789.94
1.00 459,77
1.
2 0.001 100
13

67.9,64.3,66.3, 66.7,56.3,37.0,99.8.40.0,61.6,35.2,62.9,67.7,38.0

Obs.: Concentragiio de nitrogénio em g,im3 e pressdo parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo ! sobre entrada

de dados do programa. A pressdo parcial de hidrogénio entra como uma constante para cada corrida.
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Tabela 5
Banco de Dados para Estimativa do Parimetro
Cinético da Equagiio de "Power Law"

para a da Reacio de HDS
(Temperatura de 380°C)
11 3 5 1
0.01 0.001
LE-02
0
2 0 25104.64
0.49 1265.04
1.
2.01 172.95
1
10 3255.12
0.99 47.98
1.
2 0 5992.8
0.51 35932
1.
105 . 17456
1.
2 0.001 100
3
37.2,67.0,75.7

Obs.: Concentragio de enxofre em g/m3 e pressdo parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo | sobre entrada
de dados do programa. A press&o parcial de hidrogénio entra no programa como wma constante para cada corrida.

Tabela 6
Banco de Dados para Estimativa do Pardmetro
Cinético da Equacéo de "Power Law"

para a da Reaciio de HDN
(Temperatura de 380°C)
1 3 3 1
0.01 0.001
1.E-02
0
2 0 78%.94
0.49 506.02
1.
2.01 197.14
i
1 0 1315.61
0.99 168.85
1.
20 1519.08
0.51 219.10
L
1.05 288.02
.
2 0.001 100
3

37.2,670,75.7

Obs.: Concentragio de nitrogénio em g/m3 e pressfio parcial de H, na entrada do reator em atm. Ver anexo | sobre entrada
de dados do programa. A pressiio parcial de hidrogénio entra como uma constante para cada corrida.
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Tabela 7
Resultados da Estimativa do Parametro
Cinético da Equacio de "Power Law™
para a Reacio de HDS
(Temperatura de 340°C)

PRECISAO DOS PARAMETROS ATINGIDA

ITERACAO = 4
RESIDUO - 1692911.306108282000000
COEFICIENTES B (1)
69520E-03
VARIANCA S2 = 564303.768702760700000
DESVIO PADRAO SQRT (S2) = 751.2011549986926400
DESVIO PADRAO DOS PARAMETROS
B8795E-04
MATRIZ VARIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
78846E-08
MATRIZ DE CORRELACAO DOS PARAMETROS
. 10000E+01

V.INDEP. YI-EXP
Y1-CALC

J0000E+00 . 2511E+05

SO000E+00 3139E+04
S3133E+04

{0000E+00  .6435E+04

JA010E+01 1967E+04
9635E+03

DO00E+00  .6435E+04

9900E+00  4076E+02
1166E+04

LO000B+00  .3255E+04

JO00E+01 2477E+03
ST94E+03

Obs.- Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 1. Equagfo de "Power Law™

dc,
dt

13

1,2
=k, €, Py

assim: k, = 0,69520E-02 a340°C.
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Tabela 8
Resultados da Estimativa doParametro
Cinético da Equaciio de "Power Law"
para a Reaciio de HDN
(Temperatura de 340°C)

PRECISAO DOS PARAMETROS ATINGIDA

ITERACAO = 9
RESIDUG = 228303.02063301300000
COEFICIENTES B
17785E-03
VARIANCA 52 = 76101.007687767110000
DESVIO PADRAO SQRT (82) = 275.864110909279200
DESVIO PADRAO DOS PARAMETROS
54931E-04
MATRIZ VARIANCIA-COVARIANCIA DOS PARAMETROS
.30196E-08
MATRIZ DE CORRELACAO DOS PARAMETROS
.10000E+D]
V. INDEP, YI-EXP

Y1-CALC

{0000E+00 .8182E+03

S000E+00 .1883E+03
2536E+03

O000E+00 L 1722E+04

JA010E+00 (1252E+03
A249E+03

O000E+00 . 1722E+04

S900E+00  5538E+03
S038E+03

.0000E+00  .1316E+04

JO00E+0] 69TSE+03
3346E+03

Obs.: Resultados obtidos com o banco de dados da tabeta 2. Equacio de "Power Law™:

ch _ 1,2 L8
- ==k Oy Py,

assim: ky = 0,69520E-02 a 340°C.

270



Tabela 9
Resultados da Estimativa do Parimetro
Cinético da Equacio de "Power Law"

para a Reacio de HDS
(Temperatura de 360°C)
PRECISAO DOS PARAMETROS ATINGIDA
ITERACAO = 9
RESIDUO = 1787472.473339062000000
COEFICIENTES B ()
24221E-02
VARIANCA $2 = 119164.831555937500000
DESVIO PADRAO SQRT (S2) = 345.202594943806100
DESVIO PADRAO DOS PARAMETROS
84728E-04
MATRIZ VARIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
T1788E+08
MATRIZ DE CORRELACAO DOS PARAMETROS
.10000E+01
V. INDEP. Y1-EXP V. INDEP. Y1-EXP
Y1-CALC Y1-CALC
Q000E+00 32555404
O000E+00  2511E+05
T000E+01 STI9E+02
2700E+00  .2974E+04 6810E+01
2761E+04
L0000E+00 32555404

S100E+00  .1522E+04
6961E+03

QO00E+00  .6435E+04

S100E+00  3280E+03
A082E+03

O000E+00  .3255E+04

S200E400 27745403
2393E+03

D000E+01  T099E+05

S000B+00  5273E+03
S095E+03

9800E+00  .1663E+G3
B211E+02

A010E+0 . 1486E+03
T469E+02

0000E+H00 1099E+03

9900E+00  .2279E+(3
1698E+03

.0000E+00 . 1143E+03

JO00E+01 4578E+03
T906E+03

Obs.: Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 3. Equacio de "Power Law™

4ac 1,2 15
a6 e

assim: k, = 0,24221E-02 a 360°C.
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Tabela 10
Resultados da Estimativa do Pardmetro
Cinético da Equacio de "Power Law"
para a Reagdo de HDN
(Temperatura de 360°C)

PRECISAO DOS PARAMETROS ATINGIDA

ITERACAO = 5
RESIDUO = 240003.563139552400000
COEFICIENTES B
274 70E-03
VARIANCA 52 = 160060.237543970160000
DESVIO PADRAO SQRT (852) = 126.492045378237800
DESVIO PADRACO DOS PARAMETROS
25137E-04
MATRIZ VARIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
.63187E-09
MATRIZ DE CORRELACAO DOS PARAMETROS
.10000E+01
V.INDEP. YI1-EXP V. INDEP. Y1-EXP
Y1-CALC Y1-CALC
HD000E+00  BIBZE+03 LOOOE+0G 1316E+04
2700E+00  4235E+03 .1000E+01 AT735E+03
A801E+03 SO88E+02
S100E+00  (1880E+03 O000E+G0 1316E+04
S3122E+03
.1000E+0] B378EHD3
O000E+00 . 1722E+04 S830E+03
S100E4+00  .5806E+03 LO000E+00  1722E+04
62791403
Z500E+00  9619E+(3
H000E+00  1316E+04 J1062E+04
S200E+00  7204E+03 O000E+00  1722E+04
AT06E+03
JO00EA0] STT34E+03
0000E+00  L6BBSE+03 .B628E+03
S000E+00  L1670E+03 Q000E+00 . 1626E+04
2826E+03
- S900E+00  3089E+(3
9800E+00  .5252E-+02 2892E+03
J366E+03

0000E+00  .7R99F+03

JO10E+0 5245E+02
1309E+03 1700E+00  6450E+03
5633E-+03

0000E+00  .6885E+03
O000E+00  .7899E+03

9900E+00  .1104E+03
|1969E+03 1000E401  4598E+03
4004E+03

0000E+00  .6709E+03

1000E+01 2386E+03
J5T4E+03

Obs. Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 4. Equacho de "Power Law":

dCy

1,2 L8
=knCy Py,

assim: ky = 0,27470E-03 a 360°C.
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‘Tabela 11
Resultados da Estimativa do Parametro
Cinético da Equacio de "Power Law"
para a Reacio de HDS
(Temperatura de 380°C)

PRECISAQ DOS PARAMETROS ATINGIDA

ITERACAO = 6
RESIDUO = 152462.778814164900000
COEFICIENTES B (1)
A48133E-02
VARIANCA §2 = 38115.694703541230000
DESVIO PADRAO SQRT (S2) = 195.232412021009500
DESVIO PADRAO DOS PARAMETROS
32561E-03
MATRIZ VARIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
.10602E-06
MATRIZ DE CORRELACAQ DOS PARAMETROS
.10000E~+01

V.INDEP. YI1-EXP
Y1-CALC

(0000E+00  .2510E+05

A900EH00 1265E+04
1286E+04

2010E+01 J730E+03
.1649E+02

0000E+00  3255E+04

S9900E+00  4798E+02
S131E+01

LH000E+00  5993E+04

SI00E+00 .3593E+03
ABS53E+02

1050E+01 1746E+03
3912E+01

Obs.: Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 5. Equacio de "Power Law™

4,
at

1215
=k C. Py

assim: k, = 0,48133E-02 a 380°C.
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Tabela 12
Resultados da Estimativa do Parimetro
Cinético da Equagio de "Power Law"
para a Reacio de HDN
(Temperatura de 380°C)

PRECISAO DOS PARAMETROS ATINGIDA

ITERACAO i 6
RESIDUO = 53846.435735188120000
COEFICIENTES B({I
37270E-03
VARIANCA 52 = 13461.608933797030000
DESVIO PADRAO SQRT (82) = 116.024173919507900
DESVIO PADRAO DOS PARAMETROS
.68685E-04
MATRIZ VARJIANCIA - COVARIANCIA DOS PARAMETROS
AT1TTE-G8
MATRIZ DE CORRELACAO DOS PARAMETROS
.10000E+01

V.INDEP. YI-EXP
Y1-CALC
{O000E+00 JT899E+03

AS00E+00  .5060E+03
SO61E+H(3

2010E+00 L 1971E+03
A567E+HD3

O000E+H00 13165404

9900E+00  1689E+03
A251E+03

LOOOE+00  .1519E+04

S100E+00  2191E+03
J3512E+03

O0SQE+O1 2880E+03
JO68E+03

Obs.: Resultados obtidos com o banco de dados da tabela 6. Equaciio de Power Law

dCN 1R
dt = RN CN PH2

assim: ky = 0,37270E-03 a 380°C.
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Tabela 1
Regressio Linear da Equacio de Arrehnius para
a Constante Cinética da Expressio de "Power Law"

da Taxa de Reaciio de HDS
| Regression Analysis - Linear model: Y=atbX
| Dependent yarisble: LNKS ____ ___ Independent variable: INVRTK "~ T
Standard T Prob. 777
Parameter | Estimate ___Emor ___ Value Level
Intercept 24.491 457014 sa3seel  1im4s T TTTTTT
Siope -1.59386E6 237181 - 6.72003 09404

Source Sum of Squares Df Mean Square F - Ratio Prob. Level

Model 1.882836 1 1.882836 45.15876 09404
Error 0416937 1 o4

Total (Corr.) 1.9245300 2

Correlation Coefficient = - (.989109 R - squared = 97.83 percent

Stnd. Error of Est, = 0.20419

—-E E
Obs.: kg = kg, . €xp (WJ oy k= fnk, - =T

assim: Y = fnks X=—l-, a=fky € h=-E
RT
logo:  fnkg = 24,491

E=1,59386 x 10°

Tabela 2 ]
Regressio Linear da Equacgio de Arrehnius para
a Constante Cinética da Expressio de “Power Law”

da Taxa de Reacdo de HDN
Regression Analysis - Linemmmfg_eizj _a;+_t_)2(_ _______________________________________
Dependent variable: LNKN Independent variable: INVRTK
""""""""""""""" Standard T Prob
Parameter =~ Estimate = Bmor A Vale  Level
Intercept 3.48154 0.97064 3.58685 17309
Slope - 608686 50374.3 - 12.0833 052557

Source Sum of Squares Bf  Mean Square F - Ratio Prob. Level

Model 27460 1 27460 146.0050 05257

Error . osser 0N80T e
Total (Corr.) 2764780 2

Correlation Coefficient = - 0.996593 R - sqguared = 99.32 percent

Stnd. Error of Est. = 0.0433675

E

-E
Obs.: ky=kng - ot mky= kg, —
5.0 KN ™ Kno exp( RTJ N 1 Knp RT

H
assim: Y=fnky , X~—, &=fnk ¢ b=-E
N s RT ™ ko

foge:  Inky ™ 3,48154

E= 608686
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METODO DE WATSON E SMITH PARA CALCULO DE
PONTOS DE EBULICAO MEDIOS

METODO

Este método utiliza férmula empirica simplificada, equagdo 1, para calcular o
ponto de ebulicio médio volumétrico (PEMV), em lugar de fazé-lo pelo cdlculo da 4rea

sobre a curva de destilaco.

Thg + Tag + Ts + Ty + Ty
5

PEMYV =

(M

na qual:
Tios T30, Tsgs Trg, Tgg: representam as temperaturas relativas aos 10, 30, 50, 70 ¢ 90%

recuperados pela destilacio ASTM Engler ou D-86(MB-45).

Obs. 1: No caso de se dispor de dados de destilagdo ASTM D-1160 (MB-890), estes
valores devem ser convertidos em ASTM D-86 (MB-45) por meio do método

apropriado.

Os demais pontos de ebuli¢io médios sfo obtidos por correlagdes a serem
somadas ao PEMV, calculadas por uma correlagio grafica empirica, figura 1, a partir do
PEMV e da inclinagdo da reta obtida unindo-se os pontos 10 e 90% recuperados da
destilacio (iyg.90)

T‘)O " T10

80 @)

90 =

~

UTILIZACAO

Este método ¢ utilizado para valores obtidos por destilagio ASTM D-86
(MB-45) para caracterizar fragdes de petrodleo. Deve-se destacar, no entanto, que as
correlaghes graficas e numéricas propostas por Watson, Nelson e Smith foram
construidas a partir de valores calculados pelo método grafico, podendo em alguns casos,

ocorrer distor¢des.
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NE I

A confiabilidade deste método ndo € calculdvel, pois seu objetivo € o de se

obter pardmetros que permitam a caracterizacdo de frag6es de petréleo.

O método foi apresentado por Watson K. M.; Smith, R.L., em Industrial
Engineering Chemistry 29, 1408 (1937).
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METODO DE WINN PARA ESTIMATIVA DO PESO MOLECULAR
FRACOES DE PETROLEO

METODO

Por este método calcula-se o peso molecular (PM) de fracdes de petrdleo,

utilizando-se o ponto de ebuli¢io mediano e a densidade 15,6/15,6°C da fracio:

(PEM 3)2’3'776

(dl 56/15,6 ) o

PM =5,805x107° (1)

na qual:

PM = peso molecular da fraco
PEMe = ponto de ebuligdo mediano da fragdo, calculado pelo método de Watson (°K)

dys 6156 = densidade da fragdo a 15,6/15,6°C

UTILIZAGCAQ

O método permite o célculo de peso molecular situado entre 80 ¢ 600. Fora

destes limites, a confiabilidade do método ndo ¢ assegurada.

CONFIABILIDADE

Segundo o autor, o desvio médio obtido € da ordem de +5%. O API -

Technical Data Book - Petroleum Refining considera o método aceitavel.

O método foi sugerido por Winn, F.W., Petroleum Refiner, 157, 36 (1957), na
forma de nomograma. Posteriormente, Sim, W.1.; Daubert, T.E., Industrial Eng. Chem.

Process. Des. Dev., 386, 19 (1980), transformaram o nomograma na equagfo 1.
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