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A selecdo adequada de catalisadores de hidrotratamento (HDT) é um dos
desafios vinculados as novas exigéncias regulatérias que restrigem a emissdo de enxofre
para atmosfera. Este trabalho estuda a desativacéo acelerada por deposicéo de coque em
catalisadores comerciais de HDT e a modelagem fenomenoldgica do processo. A
metodologia empregada tem uma abordagem cinética com condi¢cdes operacionais
tipicas de unidades industriais empregando destilados médios. O monitoramento
continuo do processo através da densidade, teor de enxofre e analises por espectrometria
por FTIR e por RMN permitiu uma correlacdo simples e direta entre a composigédo de
compostos aromaticos, sulfurados e nitrogenados e atividade do leito catalitico. O
modelo fenomenoldgico, desenvolvido para um reator de leito fixo, permitiu a
estimacdo de parametros cinéticos, com pequenos desvios entre os dados experimentais
e os preditos pelo modelo. A integracdo entre 0 modelo fenomenoldgico e os dados
experimentais de atividades inicial e residual mostrou que a Metodologia de
Desativacdo Acelerada (MDA) é representativa do fenbmeno de desativagdo em
unidades industriais. Finalmente, o0 modelo mostrou-se uma ferramenta conveniente e

de rapida resposta a avaliacdo e discriminacéo de catalisadores de HDT.
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A challenge to the new regulatory requirements that restrict the sulfur emission
is the suitable selection of hydrotreating catalysts (HDT). This work studies the
accelerated deactivation by coke deposition in commercial HDT catalysts and the
phenomenological modeling of the process. Deactivation by coke formation and
deposition was studied using a kinetic approach with typical operating conditions of
industrial units employing medium distillates. Continuous monitoring of the process
through density, sulfur content and FTIR and NMR spectrometry analyzes allowed a
simple and direct correlation between the composition of aromatic, sulfur and nitrogen
compounds and catalytic bed activity. The phenomenological model, developed from a
fixed bed reactor, allowed the Kkinetic parameters estimation with small deviations
between experimental and predicted data by the model. The integration between the
phenomenological model and experimental data of residual activity showed that the
Accelerated Deactivation Methodology (MDA) is representative of the deactivation
phenomenon in industrial units. Finaly, this model is a suitable and fast tool for the

HDT catalysts evaluation.
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NOMENCLATURA
SIMBOLOS - MODELAGEM FENOMENOLOGICA

a- Avrea interfacial gas-solido, cm™
a® Area interfacial liquido-sélido, cm™
Ci Concentracdo molar do composto i, mol/cm®

Chzaim  Concentracdo molar de hidrogénio na entrada do reator, mol/cm?
Cs,alim Concentracdo molar dos sulfurados na entrada do reator, mol/cm?®

Cn.alim Concentrag&o molar dos nitrogenados na entrada do reator, mol/cm®

Der i Difusividade efetiva do componente i dentro do catalisador poroso, cm?/s
Di- Difusividade molecular, cm?/s

Dik" Difusividade de Knudsen, cm?/s

dp Diametro do catalisador e/ou inerte, cm

Ope Diametro de particula equivalente, cm

d; Didmetro do reator, cm

Ea; Energia de ativacdo para reacdo j, kJ/mol

H; Constante de Henry para composto i, MPa.cm*/mol

g Aceleracdo da gravidade, cm/s?

Gh Fluxo de massa da fase liquida, g/cm?.s

Ko, Fator pré- exponencial j

Ki Constante de velocidade da reacdo j, [(cm*™™)/mol™"g.s]

Khos Constante de adsorcéo do H,S, cm®/mol

Ki- Coeficiente de transferéncia de massa gas-liquido do composto i, cm/s
K® Coeficiente de transferéncia de massa liquido-s6lido do composto i, cm/s
Ls Comprimento do leito catalitico, cm

m;, N Ordens de reagéo (j= HDS, HDN)
MM,; Massa molar do enxofre ou nitrogénio, g/mol

Pi Presséo parcial do componente i, MPa
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Palim Pressdo parcial de H, na entrada, MPa

SSE Funcéo objetivo

Sp Area superficial externa total da particula do catalisador, cm?
r Raio da particula, cm

f Taxa de reacéo j (j=HDS,HDN), mol/cm®/s
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1 INTRODUCAO

A demanda por combustiveis, principalmente na area de transportes, apresentou
um crescimento continuo nos Gltimos anos. Estima-se que o consumo de petréleo ira
crescer 18% entre 2015 e 2040 (U.S Energy Information Administration, 1EO, 2017).
Além disso, a producéo de petroleo pesado (6leo pesado cru) tem aumentado, obrigando
a industria de refino a reestruturar as atuais refinarias e projetar novas unidades que
sejam capazes de processar este tipo de carga. Essas matérias-primas sdo caracterizadas
por elevadas quantidades de impurezas, como enxofre e metais, e baixos rendimentos
em destilados, o que acaba por tornar o refino deste combustivel mais dificil.

No Brasil, de acordo com o Ministério de Minas e Energia, 0 segmento de
transportes continua liderando o crescimento da demanda por combustiveis. O consumo
acumulado deste setor cresceu a expressiva taxa de 5,2%. Apesar do aumento no uso de
fontes renovaveis, como biodiesel e etanol, o diesel ainda representa a maior fatia no
consumo de energia no setor de transportes, conforme mostrado na Figura 1 (Balango
Energético Nacional, BEN, 2014). O processamento de 6leos pesados, com elevada
acidez e altos teores de compostos nitrogenados, tem aumentado sucessivamente. Nos
ultimos anos, a PETROBRAS investiu na construcdo de 26 unidades de conversao e
hidrotratamento em suas refinarias com o objetivo de atender a demanda interna.
Entretanto, mesmo com esses investimentos, o Brasil ainda ndo é autossuficiente na
producdo de combustiveis, principalmente a gasolina e o diesel, e precisou importar no
ano de 2014 aproximadamente 200 mil barris/dia (BOSCO, 2014).

Querosene de
aviacao 4,3%
Etanol 14%

Oleo diesel
46,4%

Gasolina |
29,4%

Gas natural

Biodiesel 2,3% Outras 1,3% 2,0%

Figura 1 - Consumo de combustiveis no setor de transportes.

Legislacbes ambientais mais rigorosas em relacdo a emissdes de Oxido de

enxofre (SOy), 6xido de nitrogénio (NOy), mondxido e dioxido de carbono (CO e CO,),



compostos organicos volateis e materiais particulados, pressionam cada vez mais o setor
de refino de petréleo em relagdo a especificacdo dos combustiveis. Para as industrias
deste setor é necessario aumentar a producdo mas em contrapartida € requerido que
esses combustiveis possuam baixos teores de contaminantes, nimero de cetano
adequado e representem um menor risco ambiental e a satide humana.

Neste panorama, surge o hidrotratamento (HDT), que € um dos mais importantes
processos cataliticos na industria de refino do petroleo e vem sendo utilizado ha mais de
60 anos para obter combustiveis de melhor qualidade a partir de qualquer fracdo de
petroleo. Como em todo processo catalitico, os catalisadores de HDT sdo continuamente
desativados em condicOes de operacdo em reatores industriais. A atividade catalitica
para operacOes industriais € mantida através do aumento constante da temperatura de
reacdo, mantendo as especificacdes desejadas do produto e também um monitoramento
do processo de desativacdo. No entanto, 0 aumento da temperatura de reacdo tem
limites devido a restricdes metallrgicas, equilibrio termodindmico do processo, reacdes
de cragueamento termico e desativacdo mais rapida do catalisador (COOPER et al.,
1986; ANCHEYTA, 2015).

Devido a sua importancia industrial, o desenvolvimento e selegdo de
catalisadores de HDT com maior vida Util, alto desempenho e mais resistente a
desativacdo exigem atencdo especial. No entanto, o tempo necessario para o catalisador
perder atividade significativamente por deposicdo de coque em hidrotratamento de
destilados médios é elevado (2 a 3 anos), tornando seu estudo, na forma tradicional,
mais caro e trabalhoso. Com base nisso, uma alternativa que se configura é através de
testes de desativacdo acelerada. O principio dos testes consiste em aumentar a
severidade das condicOes operacionais, para que em um curto intervalo de tempo seja
possivel observar o fenémeno de desativacgéo.

Os testes de desativacdo acelerada apresentam alguns desafios que precisam ser
levados em conta no planejamento experimental. Um dos grandes problemas é tornar o
fendmeno de desativagdo representativo para uma unidade industrial. A aplicacdo dessa
metodologia exige um profundo conhecimento da desativagcdo, das variaveis
operacionais mais importantes e quais os seus efeitos no processo. Segundo PACHECO
(2008), deve-se escolher pardmetros que sejam comuns tanto a unidade industrial como
a planta piloto, por exemplo, a caracterizacdo dos produtos gerados e a caracterizagao
dos catalisadores coqueados.



A abordagem tradicional de avaliacdo da perda de atividade por deposicdo de
coque ¢ feita pela caracterizagdo dos catalisadores coqueados (WIVEL et al, 1991;
RANA et al., 2013; MEDEROS et al., 2013). Contudo, a obtencdo desses materiais para
um monitoramento continuo do processo de desativacdo acelerada torna-se uma tarefa
dificil & medida que os sistemas de reacdo sdo fechados e pressurizados. Ou seja, a
remocdo dos sélidos/amostragem do leito catalitico ndo é uma tarefa simples tanto em
unidades de bancada como em reatores industriais. Além disso, o coque formado pode
diferir dependendo de sua posicao nos leitos cataliticos.

Em trabalhos anteriores do grupo, utilizou-se uma abordagem cinética aliada a
caracterizacdo dos produtos para uma avaliagdo criteriosa do fendmeno desativacéo.
Esta metodologia mostrou-se mais promissora pela possibilidade de analisar cada reacao
de HDT de forma individual (PACHECO, 2008; PACHECO et al., 2011).

Além disso, a modelagem fenomenoldgica do processo de HDT tem se mostrado
uma importante ferramenta no estudo desse processo. E encontrada uma ampla literatura
nesse campo de estudo (KORSTEN e HOFFMAN, 1996; AVRAAM e VASALOS,
2003; MACIAS e ANCHEYTA, 2004; JARULLAH et al., 2010 e 2011). Contudo a
estimacdo dos parametros cinéticos com acuracia e confiabilidade utilizando dados
estatisticos € uma lacuna a ser preenchida. Do mesmo modo, o0 uso de um planejamento
experimental para tornar mais eficiente a estimacdo também é pouco encontrado.

Partindo da premissa, ja bem estabelecida, de que a desativacdo de catalisadores
de HDT ocorre com uma cinética lenta e, fundamentalmente, por deposicdo de coque,
na auséncia de metais pesados na carga; este trabalho procura apresentar uma
contribuicdo na linha de estudo da desativagdo acelarada de catalisadores de HDT,
usando simultaneamente uma abordagem experimental e de modelagem
fenomenoldgica.

Neste sentido os objetivos abaixo apresentados foram estabelecidos para

direcionar o desenvolvimento deste trabalho.
1.1 Objetivos

O objetivo amplo deste trabalho € o estudo da desativacdo acelerada por
deposicdo de coque em catalisadores comerciais e a modelagem matematica do
processo de HDT. Para atingi-lo, 0s seguintes objetivos especificos conduziram o

presente trabalho:



i.  Planejamento, preparacdo e execucdo dos testes cataliticos na unidade de
bancada;
ii.  Caracterizacdo e analise das duas cargas industriais utilizadas;
iii.  Avaliacdo da etapa de estabilizacdo e das atividades iniciais e residuais
dos leitos cataliticos para ambas as cargas;
iv.  Monitoramento continuo da desativacdo acelerada dos catalisadores de
HDT através da caracterizacdo dos produtos;
v.  Desenvolvimento e estruturacdo do modelo fenomenoldgico do processo
de HDT;
vi.  Estimacdo dos parametros cinéticos das reacdes de HDS e HDN a partir
de um planejamento experimental;
vii.  Simulacdo do processo de HDT e estimativa do consumo de hidrogénio

das reacgoes.
1.2 Estrutura da tese

A apresentacdo deste trabalho foi separada em cinco Capitulos. No Capitulo 2 é
apresentada uma revisdo sobre o processo de hidrotratamento, o fendmeno de
desativacdo com enfoque no mecanismo de deposicdo de coque e uma revisao sobre a
modelagem em processos de HDT também é apresentada.

As metodologias utilizadas tanto na parte experimental dos testes cataliticos
guanto no desenvolvimento do modelo matematico sdo apresentadas no Capitulo 3.

O Capitulo 4 compreende a apresentacdo e discussdo de todos os resultados
relacionados aos testes cataliticos de desativacdo acelerada e a modelagem matematica.
Sao incluidas as andlises preliminares das cargas empregadas e as avaliagbes das
atividades iniciais dos catalisadores. Aborda-se também a modelagem fenomenolégica
do processo de HDT, que consiste na solugdo numérica do modelo, na estimacdo dos
parametros cineticos e na simulacdo do processo. Além disso, a proposta de um modelo
fenomenoldgico com difusdo dos reagentes para as particulas do catalisador e a
avaliacdo da atividade residual dos catalisadores utilizando o modelo desenvolvido é
discutido. Finalmente, as conclus@es gerais, as contribui¢bes para a literatura cientifica e
as sugestdes para trabalhos futuros podem ser encontrados no Capitulo 5.

O Anexo apresenta as publicacdes em periodicos cientificos internacionais e

também uma descricdo mais detalhada dos modelos matematicos utilizados.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Esta revisdo é direcionada para o0 processo de desativacdo por deposicdo de
coque em catalisadores de hidrotratamento. Inicialmente aborda-se o processo de HDT,
incluindo seus mecanismos de reacOes e catalisadores. Na sequéncia destaca-se o
fendmeno de desativacdo com enfoque no mecanismo de deposicdo e recobrimento dos
sitios pelo coque. Por fim, os temas relacionados a desativacdo acelerada e modelagem

fenomenoldgica séo apresentados.

2.1 Processo de Hidrotratamento (HDT)

Com a exigéncia nas especificagbes dos combustiveis cada vez mais
direcionadas a reducdo de contaminante aliada as continuas buscas pelo aumento na
qualidade fazem necessérias a existéncia de unidades de HDT, viabilizando assim a
producdo dos destilados médios comercializados pelas refinarias.

O processo de hidrotratamento € utilizado para a remogéo das impurezas como
enxofre de fracdes do petrdleo, envolvendo uma série de reacdes de hidrogenacdo que
ocorrem simultaneamente no leito catalitico. As rea¢des de HDT implicam somente em
pequenas mudancgas na estrutura molecular do composto a ser tratado, ou seja, as
condicdes de reacdo ndo sdo tdo severas quanto as utilizadas no processo de
hidrocraqueamento (HCC). Diversas fracGes do petroleo podem ser processadas em
unidades de hidrotratamento. As principais diferencgas entre 0s processos de HDT para
cada tipo de carga estdo relacionadas as condi¢es de operacao, ao tipo de catalisador, a
configuracdo do reator e ao sistema de reagcdo (ANCHEYTA, 2015).

As dificuldades encontradas no processo de HDT s&o a complexidade da carga e
tambem tratar as reagOes que ocorrem simultaneamente no leito catalitico e suas
interacdes, gerando um esforco adiconal na obtencdo dos mecanismos das reacfes. Uma
das alternativas para simplificar a elucidacdo dos mecanismos e da cinética das reacoes
é utilizar moléculas mais simples como modelo, por exemplo, o dibenzotiofeno e seus
derivados para o estudo das reagdes de HDS (HENSEN et al., 1996; ZHENG et al.,
2017; DOUKEH et al., 2017).

As principais reagdes que ocorrem em uma unidade de HDT sdo as de
hidrodessulfurizagéo (HDS), hidrodesnitrogenacdo (HDN), hidrodesoxigenagdo (HDO),

hidrodesmetalizacdo (HDM), além das reacbes de saturacdo das moléculas



(hidrogenacdo de compostos arométicos, HDA) e de hidrogenacdo de olefinas e
diolefinas (HO). As principais condi¢cOes operacionais relacionadas a qualidade dos
combustiveis séo:

e Temperatura;

e Presséo parcial de hidrogénio;

e Velocidade espacial horaria liquida (LHSV).

2.1.1 Cargas

A Tabela 1 apresenta um quadro geral com as cargas e condi¢des operacionais
tipicas para o processo de HDT. Observa-se que cargas mais pesadas precisam de
condicBes operacionais mais severas. A Tabela 2 exibe um conjunto dos principais
contaminantes e compostos aromaticos presentes em fracGes do petroleo. Entretanto a
presenca de cada composto e sua respectiva quantidade depende do tipo de carga que ird
ser processada. Estas cargas podem ser formadas por correntes leves (como naftas),
médias (como querosene de aviacdo (QAV), diesel, gasdleos leves da destilacdo a vacuo
(GOLV) ou do coqueamento retardado (GOLK)) ou pesadas (como gasoleos pesados de
vacuo (GOPV) e residuos atmosféricos (RAT)) (PACHECO, 2008).

Tabela 1 - CondicGes operacionais de processo para tipicas cargas de destilacdo
(GOMES, 2007; TOPSQE et al., 1996).

Pressdo parcial Consumo de H, L Temperatura
Carga - LHSV (h™)
de H; (atm) (m°/m®) (°C)

Nafta 7-30 2-10 3-8 290-370
Querosene 10-34 5-15 2-6 315-360
Diesel 10-48 20-40 1,5-6 340-400
GOLV/GOPV 31-90 50-80 1-3 360-400
RAT 80-130 100-175 0,2-0,5 370-410

*LHSV - “Liquid Hourly Space Velocity” - velocidade espacial horaria liquida.



Tabela 2 - Tipicos compostos encontrados nas fra¢des do petroleo (TOPSJE et
al.,1996).

Compostos sulfurados
Mercaptanas, sulfetos e R-SH R-S-R' R-S-S-R’

Tiofenos, benzotiofenos e S
dibenzotiofenos @/\
Compostos nitrogenados H H H
Pirrois, indois e carbazois, i\ /7
piridina, quinolinas \
X
@ B B
P
N N/ N/
Compostos oxigenados o
Furanos, acidos &\ /7 COOH
carboxilicos e fenois
OH
Aromaticos
Benzenos, tetralins e
fenilbenzenos

Naftalenos e antracenos */\ ~




O oleo diesel é uma das cargas utilizadas nesse trabalho e apresenta grande
relevancia no cenario nacional, sendo constituido por uma mistura de hidrocarbonetos
parafinicos, nafténicos (ciclo alcanos) e aromaticos. E um combustivel liquido cuja
principal caracteristica € sua queima em camaras de combustdo a alta taxa de
compressédo. No Brasil, o diesel pode ser comercializado de acordo com a sua aplicacéo:
rodoviario ou maritimo. A resolugdo de n° 42/2009 da ANP (ANP, 2009). permite
também a utilizacdo do diesel em outras aplicacdes, denominadas off road, que inclui o
uso para fins ferroviarios, agropecudrios, industrial e geracdo de energia elétrica. A
resolucdo n° 50 da ANP (ANP, 2013) classifica o dleo diesel rodoviério em dois tipos:

1. Oleo diesel A: combustivel produzido por processos de refino de petréleo
e processamento de gas natural destinado a veiculos dotados de motores do ciclo Diesel,
de uso rodoviario, sem adicdo de biodiesel.

2. Oleo diesel B: combustivel produzido por processos de refino de petréleo
e processamento de gas natural destinado a veiculos dotados de motores do ciclo Diesel,
de uso rodoviario, com adicédo de biodiesel no teor estabelecido pela legislacdo vigente.

A resolucdo também estabelece que tanto o 6leo diesel A como o B devem
apresentar a seguinte nomenclatura, conforme o teor maximo de enxofre:

i.  Oleo diesel A S10 e B S10: combustiveis com teor de enxofre maximo de
10 mg/kg;

ii.  Oleo diesel A S500 e B S500: combustiveis com teor de enxofre maximo
de 500 mg/kg.

O oleo diesel recebe alguns aditivos em sua composicdo. Esses aditivos
aprimoram algumas caracteristicas, visando maior desempenho do combustivel. Os
aditivos, normalmente incorporados aos combustiveis, sdo antiespumantes,
desemulsificantes,  detergentes,  dispersantes e inibidores de  corrosédo
(CONFEDERA(;AO NACIONAL DO TRANSPORTE - CNT, 2012).

Visando atender as especificagdes da ANP, utilizam-se ensaios baseados nas
normas da Associacdo Brasileira de Normas Técnicas (ABNT) ou da American Society
for Testing and Materials (ASTM). A especificacdo em vigor (Tabela 3) para o 6leo
diesel produzido a partir do refino do petréleo e utilizado no transporte rodoviario foi
estabelecida pela resolucdo ANP n° 50, de 23 de dezembro de 2013.



Tabela 3 - Especificacdo do 6leo diesel S10 comercializado no Brasil. Fonte: ANP
(2013) - resolucéo n°50.

Caracteristica Unidade Limite Método

ASTM
Aparéncia -
Aspecto - Limpido ¢ isento Visual

de impurezas
Cor - obs® Visual
Cor ASTM, max 3,0 D1500 / D6045
Composicéo
Teor de biodiesel %V obs® -
) D2622 / D5453 / D7039 /
Enxofre total, max mg/kg 10 D7212 / D7220
Destilacéo
10%v recuperados, min. °C 180,0 D86
50%vV recuperados, min. °C 245,02 295,0 D86
95%v recuperados, min. °C 370,0 D86
Massa especifica a 20°C kg/m® 815 a 850 D1298 / D4052
Ponto de Fulgor, min. °C 38 D56 / D93 / D3828
Viscosidade cinematica a 40°C mm?/s 2,0a45 D445
. Variavel
P_onto de_entuplmento de °C conforme estagéo D6371
filtro a frio, max.
do ano

Numero de cetano, min. ou Namero
de cetano derivado (NCD), min ) 48 D613/D6890/D7170
Residuo de carbono no residuo dos
10% finais da destilacdo, max. % massa 0.25 D524
Cinzas, max. % massa 0,010 D482
Corrosividade ao cobre, 3h a 50°C, méax. - 1 D130
Teor de agua, max mg/kg 200 D6304 / EN 1SO 12937
Contaminag&o total, max mg/kg 24 EN 12662
Agua e sedimentos, max. % volume 0,05 D2709
Hidrocarbonetos policiclicos, méax. % massa 11 D5186 / D6591
Estabilidade a oxidagdo, max. mg/100ml 2,5 D2274 | D5304
indice de neutralizagio Kgﬁ o Anotar® D974
Lubricidade, méx. um obs® 1SO 12156 / D6079
Condutividade elétrica, min. pS/m 25 D2624 / D4308

(1) Usualmente incolor a amarelada, pode apresentar-se levemente alterada para as tonalidades marrom e alaranjada devido a

coloragéo do biodiesel;

(2) Conforme estabelecido pela legislagdo vigente. Ser4 admitida variagdo de +- 0,5% volume;

(3) Recomenda-se manter um registro dos valores encontrados para a propriedade visado o estabelecimento futuro de um valor para
especificacdo;

(4) Podera ser determinada pelos métodos ISO 12156 ou ASTM D6079, sendo aplicaveis os limites de 460pum e 520um,
respectivamente. A medida de lubricidade devera ser realizada em amostra com biodiesel, no teor estabelecido pela legislacéo

vigente.

Em relacdo a aparéncia, contaminantes quando presentes podem reduzir a vida

atil dos filtros dos veiculos e equipamentos e prejudicar o funcionamento do motor. As
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alteracbes de cor do Oleo podem indicar problemas no processo produtivo,
contaminacgéo ou degradacdo (CNT, 2012). O controle da densidade visa uma obtencéo
da mistura ar/combustivel balanceada, isto porque os motores sdo projetados para operar
em uma determinada faixa de densidade. Assim, as variacGes na densidade levam a uma
significativa variacdo na massa de combustivel injetado, prejudicando uma queima
eficiente do diesel no motor (FERREIRA, 2011). J& a percentagem de agua e
sedimentos acima dos niveis pré-fixados sdo altamente danosos ao diesel, pois
prejudicam sua combustdo, aceleraram a saturacdo dos filtros e provocam danos ao
sistema de combustivel.

Como visto, a especificacdo do 6leo diesel define diversas caracteristicas
fundamentais para assegurar a qualidade do produto comercializado. Algumas dessas
caracteristicas estdo ligadas diretamente a severidade do processo de HDT, como, por
exemplo, o nimero de cetano e a densidade estdo associados a saturacdo dos
aromaticos; ja a reducdo do teor de enxofre e arométicos reduzem a lubricidade do

diesel, podendo assim requerer o uso de aditivos.

2.1.2 Principais Reagdes

2.1.2.1 Hidrodessulfurizacdo (HDS)

O processo de HDS foi, por um longo tempo, um dos mais importantes
processos nas refinarias de petroleo. Hoje, os compostos organossulfurados tém
chamado a atencdo devido ao interesse em se processar fragdes com elevado ponto de
ebulicdo (cargas mais pesadas) e legislagdes mais rigorosas relacionadas a qualidade do
ar, ou seja, controle na emissdo de SOy. Além da questdo ambiental, a reducdo no teor
de enxofre evita problemas de corrosdo e envenenamento de catalisadores, por exemplo,
os catalisadores de paladio e platina utilizados no processo de hidrocragueamento
(SILVA, 2007).

A partir de 2008 nos EUA, as normas ambientais determinaram o teor maximo
de 10 ppm de enxofre para o diesel e 30 ppm para a gasolina comercializada (ZHOU et
al., 2006). Assim, para uma fragdo de petréleo contendo 1,5% massico de enxofre, estes
niveis correspondem a uma remocao de 99,9% de enxofre da carga. Esses processos
receberam a denominacéo de deep ou ultra-deep HDS.

CHANDAK et al. (2014) estudaram o efeito da temperatura, da pressdo de
hidrogénio e de diferentes correntes de petréleo para a obtengcdo de produtos com
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concentracdo minima de enxofre (~ 8 ppm). Observou-se que, quanto menor a pressao
parcial do hidrogénio, maior € a temperatura necessaria para atingir o teor desejado de S
no produto. Além disso, os autores concluiram que, ao utilizar uma corrente com maior
porcentagem de aromaticos e em condi¢cbes de baixas pressdes parciais de H,, ocorreu
um favorecimento da desativacdo do catalisador devido a formac&o de coque.

A reatividade dos compostos organossulfurados diminui & medida que o nimero
de anéis aromaticos e/ou substituintes metila aumenta na estrutura (Figura 2). A
remocdo do enxofre ocorre com ou sem a hidrogenacdo do anel heterociclico. O
mecanismo que envolve a hidrogenacdo prévia do anel pode ser afetado pelas condi¢Bes
operacionais do processo, Vvisto que em determinadas temperaturas pode ocorrer o
equilibrio quimico. Assim, a remoc¢do de enxofre por meio de hidrogenacdo pode ser
inibida a baixas pressdes e elevadas temperaturas, devido a baixa concentracdo de
equilibrio dos intermediarios hidrogenados (KABE et al., 2000).

Estudos cinéticos mostraram que um dos compostos mais refratarios as reagdes
de HDS é o 4,6-di-metil-dibenzotiofeno, e sua taxa de reacdo, se comparada ao
dibenzotiofeno, para uma reacdo de pseudo-primeira ordem é dez vezes inferior
(KAGAMI et al., 2003).

gasolina
A -
mercaptanas u
R-SH , R-8-8-R ||
. ||
/ \ tiofenos (T) m combustivel
s m deaviacdo
/ \ T com R em C2/C5 - -
u
s . - ||
Taxa de benzotiofenos (BT) u =
Reagio / m diesel
relativa BT com R em C2/C7
s || |
A —_—
S O dibenzotiofenos (DBT) - :
/ -
S DBT com R em C4 |
/ DBT com Rem C4/C6 H
|
U)o
|
S
>
Aumento do tamanho da estrutura e dificuldade da reacao de HDS

Figura 2 - Relagdo entre a reatividade e a estrutura dos compostos organossulfurados
(adaptado de ZHAO, 2009).
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A reacdo de HDS é exotérmica e praticamente irreversivel sob condigdes
operacionais usadas na industria (340-425 °C e 55-170 atm). As Figura 3, 4 e 5
apresentam 0s possiveis mecanismos da reacdo de HDS para os compostos de tiofeno,
benzotiofeno e dibenzotiofeno. respectivamente.

No caso do tiofeno, observa-se que existem dois caminhos paralelos, o primeiro
através da hidrodessulfurizacdo direta do composto, formando o butadieno; ja no
segundo ocorre a hidrogenacdo para o tetrahidrotiofeno e em seguida a dessulfurizagédo
para 0 1-buteno. Nota-se tambeém a formacéo de intermediarios no processo, entretanto
somente tracos séo encontrados no produto final, sugerindo que sdo altamente reativos e

formam rapidamente o butano (ZHOU et al., 2006).
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Figura 3 - Rota reacional para a reacdo de HDS do tiofeno.

Aumentando a complexidade da estrutura molecular, a HDS do benzotiofieno
também pode ocorrer por duas rotas: hidrogenolise direta para o etilbenzeno ou a
hidrogenagdo para o dihidrobenzotiofeno seguido da hidrogendlise para o etilbenzeno
(Figura 4) (DALY, 1978; VAN PARLUS et al., 1986; AFANASIEV et al., 2002;
BABICH e MOULIJN, 2003).
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Figura 4 - Rota reacional para a reacdo de HDS do benzotiofeno.
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A rota da reagdo de HDS do dibenzotiofeno foi proposta por HOUALLA et al.
(1978), como mostrado na Figura 5. Dependendo do catalisador e das condicGes
operacionais, pode-se ter a quebra direta da ligacdo C-S ou a saturacdo de um ciclo
aromatico seguido da quebra da ligacdo C-S (BABICH e MOULIJN, 2003).

+H2

@o

Lo

SRe

Figura 5 - Rota para a rea¢do de HDS do dibenzotiofeno (adaptado de BABICH e
MOULIIN, 2003).

A preferéncia inicial pela hidrogenacdo ou pela hidrogendlise do composto
organossulfurado pode decorrer da forma com que a molécula é adsorvida no sitio ativo.
Caso a adsorcdo ocorra através do atomo de enxofre, a primeira etapa envolvera a
hidrogendlise do composto. Entretanto, caso a adsorcdo ocorra através de uma ligacao

7, a primeira etapa tende ser a hidrogenacéo (TOPSQE et al., 1996).

2.1.2.2 Hidrodesnitrogenacédo (HDN)

Dentre os diversos compostos presentes no petroleo, os nitrogenados merecem
uma atencdo especial. Para alcancar as especificacdes ambientais, que requerem valores
muito baixos nos teores de enxofre nos combustiveis, € necessaria a conversdo de
compostos mais refratarios, por exemplo, o dimetil-dibenzotiofeno. Além da dificuldade
ja existente da conversdo dessas moléculas, 0s compostos nitrogenados impactam de
maneira negativa porque inibem as reacdes de HDS, uma vez que estes compostos
competem pela adsorcao nos sitios ativos.

Os compostos nitrogenados podem ser ndo basicos, como 0s pirrdis, indois e
carbazois; e os basicos, como a piridina, acridina, anilina e quinolina. Entre esses, a
piridina € o0 menor composto dentre 0s compostos nitrogenados heterociclicos e muitos

trabalhos utilizam-na como molécula modelo para avaliar a atividade das reacdes de
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HDN (LEDOUX et al., 1984; PILLE et al., 1997; CINIBULK e VIT, 2000). Por ser
uma molécula bem estudada, seu esquema reacional é bem entendido, como mostrado

na Figura 6.

L/j ( — W—" CsHip — CsHy2

NH2

Figura 6 - Rota para a reacdo de HDN da piridina.

Compostos com maiores concentracGes de nitrogénio e anéis aromaticos sao
mais dificeis de serem tratados, como € o caso das porfirinas. Além disso, a prépria rota
de reacdo também é mais complexa, podendo gerar mais de um produto no final do

processo, como mostrado na Figura 7 (QIAN et al., 2013).

alqml pirrolidina

alquil-bipirrolidina -H,

I\Hi
T/L /})V S /\H\/ C8-1 hidrocarbonetos

C10 hidrocarbonetos C9 hidrocarbonetos C8-2 hidrocarbonetos

Figura 7 - Rota da reacdo de HDN da porfirina.

Diferente dos compostos organossulfurados, a primeira etapa nas reacOes de
HDN ¢ a hidrogenacdo do anel. Isto ocorre porque a ligacdo C-N é muito forte em
compostos aromaticos (DENG et al., 2015). Essa hidrogenacdo é catalisada pelos
atomos de enxofre adsorvidos na superficie do catalisador, ja a presenca de H,S inibe a
hidrogenacdo nesta etapa (EGOROVA, 2003). ApoOs a etapa de hidrogenacdo, o
nitrogénio pode ser removido por uma eliminacéo do tipo B (eliminacdo de Hofmann)

ou por uma substitui¢do nucleofilica.
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Na eliminacdo de Hofmann (Figura 8), ocorre a formagdo de um nitrogénio
quaternério com a ajuda de uma estrutura acida, criando assim um grupo mais facil de
ser eliminado. Uma base promove a eliminacdo pela remocao do atomo de hidrogénio
na posicao p (HANLON, 1987).

| |/—1‘+ - HB

] N S
— B + H—CJ—.C'—N— E—— C=C + H—N

N

Figura 8 - Quebra da ligacdo C-N via eliminacdo de Hofmann.

Compostos que ndo possuem o hidrogénio na posicdo B, como é o caso da
benzilamina, podem ser desnitrogenados por uma substituicdo nucleofilica em
temperaturas maiores (Figura 9). Ocorre entdo a substituicdo do grupo amina pelo grupo
SH, seguido de uma hidrogendlise da ligacdo C-S (WILSON e KEMBALL, 1964).

|y s, SH + —(|3—I!I+—H — H—S—tlz— - ONH
- | | /

H—S—C— + Hy —= HyS + H—(|3—
|
Figura 9 - Quebra da ligacdo C-N via substituicdo nucleofilica.

As reacdes de HDN também sdo exotérmicas e praticamente irreversiveis em
condicdes operacionais usadas em unidades industriais e, muitas vezes, é necessario
elevada pressao parcial de hidrogénio para atingir altas conversoes. Isto ocorre porque a
primeira etapa, hidrogenacdo dos anéis aromaticos, € reversivel e assim pode-se garantir
um deslocamento favoravel do equilibrio para formagdo dos compostos hidrogenados e
assim, em seguida, ocorrer a remogdo do heteroatomo de N da estrutura. Além disso, a
cinética da reacdo de HDN também € favorecida por altas pressdes parciais, visto que a
etapa limitante da reacdo é a saturacdo dos aneis monoaromaticos dos compostos
nitrogenados.

EGOROVA (2003) estudou como a competigéo entre as reagcdes de HDS e HDN
afetava a conversdo. Observou-se que até pequenos tragos dos compostos nitrogenados
inibem significativamente a hidrogenacdo do dibenzotiofeno. Além disso, compostos

nitrogenados mais basicos tendem a ter um maior efeito na inibicdo, pois estes
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compostos se adsorvem mais fortemente nos sitios ativos &cidos do catalisador. Este
resultado estd de acordo com o trabalho desenvolvido por ZEUTHEN et al. (2001). Os
autores verificaram a grande influéncia dos compostos nitrogenados basicos na
conversdo das reacdes de HDS no o6leo diesel. Foi concluido que o H,S formado nas
reag0es de HDS tem um papel importante na reagdo de HDN inibindo fracamente as
etapas de hidrogenacao/hidrogenolise. Entretanto, pode acelerar a taxa geral da reacéo
de HDN porque promove a quebra da ligagdo C-N. Esse favorecimento foi associado a
manutencdo do catalisador em um estado completamente sulfetado, visto que as
espécies sulfuradas se tornam instaveis na superficie do catalisador e decomp&em-se
rapidamente na falta de enxofre na carga (SATTERFIELD et al., 1980).

Mais recentemente, FARAG et al. (2014) investigaram a competicao entre as
reacOes do dibenzotiofeno e da quinolina no processo de HDT. Os autores observaram
que o0 H,S decorrente da hidrodessulfurizagdo promoveu a transformacdo do 1,2,3,4-
tetrahidroquinolina (THQL) para a orto-propilanilina (OPA). Observaram também que a
presenca do dibenzotiofeno aumentou a atividade e a seletividade em relacdo as
producdes de C9. Assim, 0s autores sugerem que a interacdo entre as moléculas de
dibenzotiofeno e os sitios ativos ocorreu de modo a estabilizar e aumentar a acidez dos

sitios responsaveis pelas reacdes de hidrodesnitrogenacéo.

2.1.2.3 Hidrodesoxigenacéo (HDO)

Antigamente, as reacdes de HDO néo recebiam tanta atencdo como as reacdes de
HDS e HDN. Isto ocorria porque esses processos eram mais importantes para o
hidrotratamento de 0leos baseados no petroleo, entretanto esse cenario vem mudando.
Hoje se observa um aumento na pesquisa nas reagdes de remocao de oxigénio devido ao
interesse em se usar biomassa como fonte de energia (ELLIOT, 2007; AMEEN et al.,
2017; DWIATMOKO et al., 2017).

Estima um valor médio de 1% em peso de compostos oxigenados nos derivados
de petrdleo, constituidos principalmente por fendis e seus derivados (MORTENSEN et
al., 2011). Por outro lado, para biomassas, esse valor € bem maior. A Tabela 4 apresenta
algumas propriedades entre trés tipos de bio-6leos: o primeiro obtido a partir de
liguefacdo, o segundo a partir da pirdlise e o terceiro um bio-6leo hidrotratado.
Observa-se que apos a reacdo de HDO, o produto esta praticamente livre de oxigénio e

caso fosse necessario, estaria pronto para ser misturado ao diesel, por exemplo.
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Tabela 4 - Propriedades de bio-6leos (HUBER et al., 2006).

Propriedade B.io-()leo de Bio-éle.o de - Bio-Gleo
liquefacéo pirdlise hidrotratado
Carbono (%m/m) 72,6 43,5 85,3-89,2
Hidrogénio (%om/m) 8,0 7.3 10,5-14,1
Oxigénio (%m/m) 16,3 49,2 0,0-0,7
Enxofre (%om/m) 45 29,0 0,005
Razédo H/C 1,21 1,23 1,40-1,97
Densidade (g/mL) 1,15 24,8 0,796-0,926
Viscosidade (cP) 15000 (61°C) 59 (40°C) 1,0-6 (23°C)

As reacdes de HDO sdo exotérmicas e irreversiveis. Para a molécula do fenol, o

H, reage com o oxigénio formando o ciclohexano. Nesta reacdo, a entalpia gerada € na
faixa de 62 kJ/mol (MOULIIN et al., 2008). Contudo, dependendo do leito catalitico e

das condicdes operacionais empregadas, pode ocorrer a formacdo de diferentes

intermediarios e produtos finais. As Figuras 10 e 11 apresentam as diferentes rotas

possiveis para a reacdo do fenol.
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Figura 10 - Rota p_)ara a reacao de HDO do fenol.
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Figura 11 - Rotas para a reacdo de HDO do fenol (adaptado de CROCKER, 2010).

SENOL et al. (2010) observaram que o catalisador sulfetado NiMo formava

como produtos preferenciais o ciclohexano e ciclohexeno, mas utilizando o catalisador
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sulfetado de CoMo, benzeno foi o principal produto obtido. JA RYYMIN et al. (2010)
detectaram pequenas quantidades de cliclohexil ciclohexano utilizando o catalisador
sulfetado NiMo.

2.1.2.4 Hidrodesmetalizacdo (HDM)

Vanadio e niquel sdo os principais metais encontrados em petréleos pesados
convencionais. A sua concentracdo em fracbes mais pesadas pode chegar a 1000 mg/kg.
De modo geral, esses metais sdo encontrados em clusters micelares, entretanto acredita-
se que durante o processo de HDT essas moléculas sdo liberadas devido a sua
desintegracdo (FURIMSKY, 2007).

Os metais presentes no petréleo tem chamado uma maior atencéo devido a seu
efeito negativo no desempenho dos catalisadores. Os derivados metalicos das porfirinas
sdo as principais estruturas em que os metais (V e Ni) sdo identificados e podem ser

encontrados em diversas formas, como mostrado na Figura 12 (JACOBSEN et al.,

1987).
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Figura 12 - Estruturas tipicas de porfirinas metalicas (a-c), intermediario chlorin (d);
M=V ou Ni (adaptado de FURIMSKY, 2007).

As reacoes de HDM ocorrem simultaneamente com as reaces de HDA, ou seja,

para obter-se uma elevada remocao de metais € necessaria uma alta taxa nas reacGes de
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HDA. Um dos motivos é que os metais podem estar "escondidos” ou "blindados" nas
micelas, e a reacdo de HDA tem a finalidade de liberar os clusters metélicos (ASOAKA
et al., 1987). A rota de reacdo de HDM é complexa e envolve uma série de etapas, como
proposto por JANSSEN et al. (1996): (i) hidrogenacGes sequenciais dos anéis; ii) ataque
acido (H+) e hidrogendlise das ligacbes C-N, levando a quebra do anel e a remocéo do
composto metélico; iii) formacdo dos hidrocarbonetos e deposi¢do do sulfeto metalico
(Figura 13).
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Figura 13 - Rota para a reacdo de HDM (adaptado de FURIMSKY, 2007).

2.1.2.5 Hidrogenacao de compostos aromaticos (HDA)

As novas legislacdes relacionadas as composicGes do diesel e da gasolina
requerem uma adequacdo das refinarias para reduzir a quantidade de compostos
aromaticos. De modo geral, combustiveis com alta quantidade de aromaticos
apresentam um baixo nimero de cetano, contribuindo assim para um combustivel de
menor qualidade (VRADMAN et al., 2003). Além disso, 0s compostos aromaticos
apresentam uma elevada viscosidade, gerando problemas de atomizagdo dos bicos
injetores nos motores a combustdo (SILVA, 2007).

A pressao parcial de H, é um dos parametros mais importante no controle da
saturacdo de aromaticos. Dependendo do tipo de carga, a pressdo parcial de H,

necessaria para reduzir o a quantidade de aromaticos para valores menores que 10% em
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volume pode aumentar em 40% do seu valor para conversdes normais de processo
(GARY e HANDWERK, 2001). BARON et al. (1992) e GIALELLA et al. (1992)
mostraram gque somente em pressdes parciais maiores ou iguais a 10,4 MPa e LHSV de
2,0 h* é possivel atingir o valor de 10% em volume de aromaticos para destilados
medios.

SPARE e GATES (1981) propuseram rotas reacionais para diversos tipos de
compostos aromaticos em condi¢fes normais de operacdo, 375°C e 75 atm. Observaram
que as reacOes sdo reversiveis e aproximadamente de primeira ordem para todos 0s

compostos estudados (Figura 14).
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Figura 14 - Rotas e taxas de reacdo (h™') para os compostos arométicos com catalisador
de CoO-Mo0Os sulfetado/ y-Al,O3 (adaptado de SPARE e GATES, 1981).

As reacdes de HDA sdo exotérmicas e elevados rendimentos s&o favorecidos por
baixas temperaturas por causa do equilibrio. E necesséario um ajuste entre a temperatura
da reagdo tanto para manter elevada a saturagdo dos compostos aromaticos como manter
a taxa de reacdo elevada, maximizando assim a atividade do catalisador (ALI, 2007). A
Figura 15 ilustra a relacdo entre a temperatura de reagéo, pressao parcial e da LHSV na
reacdo de hidrogenacao de aromaéticos.
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Figura 15 - Efeitos das condicGes operacionais na reacdo de HDA (adaptado de YOES e
ASIM, 1987).

Para o diesel, os principais compostos aromaticos encontrados sdo 0s mono-, di-
e triaromaticos. Geralmente, os hidrocarbonetos contendo mais de trés anéis aromaticos
(poliaromaticos) ndo sdo encontrados nos destilados médios (STANISLAUS E
COOPER, 2006). A Tabela 5 apresenta as quantidades dos compostos aromaticos para

dois tipos de gasoleos.

Tabela 5 - Percentual (%v/v) dos compostos aromaticos em fragdes do petréleo.

Tipo de aromatico LGO LCO
Aromaticos totais 33,7 70,2
mono 17,7 11,2

di 11,5 49,5

tri 4,5 9,5

*LCO - dbleo leve de reciclo; LGO - gasoleo leve.

Além dos efeitos da pressdo parcial, temperatura e LHSV, o tipo de catalisador
utilizado pode afetar tanto a reacdo de HDA como a de HDS. VRADMAN et al. (2003)
realizaram um estudo com dois catalisadores, o primeiro de niquel e tungsténio

suportado em silica e 0 segundo de cobalto e molibdénio suportado em alumina, com o
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intuito de observar o efeito desta escolha na hidrogenagdo de aromaticos em fracdes do
petroleo. Os autores observaram que o catalisador de niquel e tungsténio aumentou a
saturacdo de aromaticos e, por conseguinte, elevou a conversdo na reacdo de HDS.
Justificam esta afirmacdo através da diminuicdo na inibicdo causada pelos compostos
aromaticos na reacao de HDS, convertendo assim os compostos organossulfurados mais
refratérios.

Além dos problemas citados anteriormente, 0s compostos aromaticos,
principalmente os poliaromaticos, sdo tidos como notaveis precursores de coque. Essa
caracteristica faz com que a presenca destes compostos exerca papel importante no
mecanismo de desativacdo por deposi¢édo de coque (PACHECO, 2008).

2.1.2.6 Hidrogenacao de olefinas (HO)

As olefinas sdo formadas, em sua grande maioria, nos processos de FCC e
cogueamento retardado. As reacGes de hidrogenacdo de olefinas consistem na saturagédo
das duplas e/ou triplas ligacOes presentes nos hidrocarbonetos. As reacdes sao rapidas e
altamente exotérmicas.

Os compostos insaturados causam grande instabilidade se incorporadas em
produtos como o Gleo diesel. Podem sofrer oxidacdo e formar compostos poliméricos,
conhecidos como goma. Além disso, as olefinas possuem elevada resisténcia a
combustdo espontanea mesmo a altas temperaturas, prejudicando o indice de cetano do
oleo diesel. A saturacdo de olefinas tem atraido grande atencdo devido as suas amplas
aplicaces no campo petroquimico para reduzir o teor de olefina e aromaticos e
aumentar o de isoalcanos, proporcionando combustiveis com alto indice de octanagem
(LOU et al., 2016).

2.1.3 Catalisadores

Os fabricantes de catalisadores de HDT buscam o desenvolvimento de novos
produtos e tecnologias que contribuam para atender as exigéncias relacionadas a
legislagdo ambiental e a qualidade dos combustiveis. No ano de 2013, os catalisadores
de HDT ocupavam uma participacéo de 35,12% no mercado mundial de catalisadores.
Atualmente, os principais fabricantes dos catalisadores utilizados em refinarias,
incluindo os de HDT, sdo: Haldor Topsge (Dinamarca), Albemarle Corporation
(EUA.), W.R. Grace & Co. (EUA.), BASF SE (Alemanha), Honeywell International Inc.
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(EUA.), Axens S.A. (Franga), China Petroleum & Chemical Corporation (China),
Johnson Matthey Plc. (Inglaterra.) e Clariant AG (Suica).

A busca por especificacdes de diesel com teores abaixo de quinze ppm (ULSD -
ultra-low-sulfur-diesel) impulsiona a tecnologia na formulacdo de novos catalisadores
de HDT. A tecnologia avancou de forma muito rdpida nas ultimas duas décadas.
Conceitos radicalmente diferentes foram desenvolvidos, alguns com enorme sucesso
comercial, como as linhas Stars e Nebula da fabricante Albemarle.

Os catalisadores tradicionais de HDT séo sulfetos de metais do grupo VIB (Mo e
W), promovidos por metais do grupo VIII (Co e Ni) suportados em alumina ou silica-
alumina. A quantidade de cada componente depende principalmente da aplicagédo
desejada, sendo que, em geral, é a especificacdo desejada do produto e a carga a ser
tratada que determinam o catalisador a ser utilizado. Esses catalisadores continuam a ser
muitos usados até os dias atuais por serem baratos, seletivos, faceis de regenerar e
resistentes ao envenenamento.

Os catalisadores CoMo/y-Al,O3 sdo recomendados para cargas onde o maior
interesse é a remogdo do enxofre, ja os catalisadores de NiMo/y-Al,O; e NiCoMo/y-
Al,O; sdo utilizados quando a carga possui elevada quantidade de compostos
nitrogenados e aromaticos. Ressalta-se que ambos possuem atividade para as reacdes de
HDT, mas com intensidades diferentes (PACHECO, 2008).

TOPSOE et al. (2005) utilizaram técnicas avancadas de microscopia de
varredura de tunelamento para observar a estrutura eletronica da fase ativa (CoMoS) dos
catalisadores de HDT. Além de informacbes sobre a estrutura molecular dos
catalisadores de HDT, os autores realizaram experimentos expondo o catalisador
sulfetado a moléculas de tiofeno e hidrogénio, confirmando que somente 0s atomos
presentes nas bordas apresentam atividade, jA os atomos no interior da estrutura sao
quimicamente inertes.

As técnicas de microscopia revelaram também a presenca de alguns sitios com
caracteristicas altamente metalicas, localizados nas regifes adjacentes as bordas das
estruturas de MoS;, os quais foram denominados de sitios “brim”. Nesta regido foi
encontrada uma elevada densidade de elétrons, o que facilitaria a formacéo de ligacGes
n com as moléculas de tiofeno, por exemplo. Estes sitios seriam responsaveis pela
funcionalidade de hidrogenacdo dos catalisadores de HDT, enquanto as vacancias de

enxofre seriam responsaveis pelas rea¢des de hidrogenolise.
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A Haldor Topsge, uma fabricante de catalisadores mundialmente conhecida,
produziram uma série de catalisadores baseados nesses sitios, chamados de Brim sites.
De fato, os catalisadores sulfetados NiMo ou CoMo possuem esses sitios, sendo
especificos para tratar correntes com elevados teores de enxofre e nitrogénio, sendo
utilizados em tempos de campanha com grande duragéo.

MORGADO et al. (2009) propuseram utilizar dioxido de titdnio (TiOy)
nanoestruturado como suporte dos catalisadores de HDT. Dentre as vantagens do uso de
TiO, nanoestruturado, a formacdo de grandes areas superficiais e a interacdo entre
alguns planos do suporte com as bordas de MoS, favoreceram 0 aumento da atividade
catalitica nestas regiGes. Mais recentemente, ZEPEDA et al. (2016), estudando como a
adicdo de fosforo a estrutura do suporte afeta as reacbes de HDT, para cargas com
elevada quantidade de compostos nitrogenados, concluiram que ndo houve alteracdo da
atividade para a reacdo de HDS e que, para a reacdo de HDN, a formacéo de fases mais
ativas do tipo Il aumentou a atividade.

Por outro lado, existem trabalhos que alteraram a fase ativa do catalisador na
busca por maiores atividades (YUN e LEE, 2014; WANG et al., 2015). Os catalisadores
baseados em fosfetos de metais de transicdo foram estudados como opc¢des. Isto porque
estes materiais podem apresentar altas atividades cataliticas para a reacdo de HDS e
manter uma boa atividade na etapa de hidrogenacdo dos compostos aromaticos e
nitrogenados. Podem-se citar o fosfeto de molibdénio (MoP), fosfeto de niquel (Ni,P) e
fosfeto de tungsténio (WP) como representantes deste novo grupo de catalisadores de
HDT.

Os catalisadores ndo suportados também chamam a atencdo no cenério atual,
visto que suportes acidos como a alumina podem facilitar o processo de desativacdo do
catalisador - adsorcdo dos nitrogenados com carater basico inibindo a reacdo de HDS.
OLIVAS et al. (2008) estudaram o desempenho deste tipo de catalisador. A fase ativa
escolhida foi o sulfeto de molibdénio (MoS,)e utilizou-se 0s metais de transigdo
cobalto, niquel e ferro como promotores. Os autores observaram resultados satisfatorios

de atividade para todos os promotores utilizados.

2.1.4 Desativacao de catalisadores

A desativacdo de catalisadores é definida como a perda de atividade e/ou

seletividade em funcdo do tempo. Para os processos cataliticos industriais, a desativacdo
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causa uma preocupagdo continua, visto que a substituicdo e/ou parada de uma unidade
devido a perda de atividade catalitica custa milhGes de ddlares (ARGYLE e
BARTHOLOMEW, 2015). O tempo necessario para um catalisador desativar varia com
0 processo. No processo de FCC, por exemplo, o catalisador é desativado em questédo de
segundos, j& no processo de HDT a perda de atividade catalitica é lenta e é viavel
manter o inventario durante toda a campanha, que dura aproximadamente trés anos.

A desativacdo pode ocorrer por diversos mecanismos, tanto de natureza quimica
como fisica, como mostrado na Tabela 6. Dentre esses mecanismos, a deposi¢cdo de
coque e/ou metais é o principal causador de perda de atividade nos processos de HDT.
Apesar do interesse neste trabalho ser o estudo da desativacdo por deposicao de coque,

uma breve discussao dos outros mecanismos € apresentado nas seccdes seguintes.

Tabela 6 - Mecanismos de desativacao.

Mecanismo Natureza Definigdo/Caracteristicas
Envenenamento Quimica Fortf: sor¢do de espécies nos sitios catall,t!cos
que impedem o acesso dos reagentes aos sitios.
o o Diminuicdo da superficie especifica das
Degradagao termica e Termica e particulas, por crescimento dos cristalitos ou
sinterizacao térmica/quimica  por degradag&o da estrutura do suporte.
Afeta a atividade de modo irreversivel.
Degradagio mecanica Ffsica A perda de ma,terlal catalltlc_o por abrasdo ou
guebra das particulas do catalisador.
Deposicio e/ou Deposicao fisica de espécies da fase fluida na
Fisica superficie catalitica e nos poros. Pode ser

recobrimento . . . .
reversivel (coque) ou irreversivel (metais).

2.1.4.1 Envenenamento
O envenenamento de catalisadores consiste na forte quimissorcdo de reagentes,
produtos ou impurezas nos sitios ativos. Portanto, para uma espécie agir como um
veneno vai depender principalmente da sua forga de adsor¢do. Além do bloqueio dos
sitios ativos (efeito geométrico), os venenos adsorvidos podem induzir a mudancgas na
estrutura eletrénica da superficie (OUDAR e WISE, 1985). De acordo com ARGYLE e
BARTHOLOMEW (2015), a atividade catalitica pode ser afetada de trés maneiras:
I Forte adsorcdo do atomo do veneno na superficie que blogueia no minimo

um sitio ativo na superficie;
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ii.  Mudanga na estrutura eletrénica dos sitios ativos mais proximos, devido a
forte interacdo entre veneno e superficie, modificando assim a sua
habilidade de adsorver e/ou dissociar as moléculas dos reagentes;

iii. Reestruturacdo da superficie catalitica, devido a forte quimissorcdo do
veneno, podendo causar mudangas drasticas nas propriedades do catalisador
- afeta especialmente reacGes sensiveis a estrutura superficial.

A Tabela 7 classifica os venenos cataliticos de acordo com sua origem quimica e
o tipo de interacdo com os metais (ARGYLE e BARTHOLOMEW, 2015). Ja a Tabela
8 apresenta uma lista de tipicos venenos encontrados em processos cataliticos
industriais (FORZATTI e LIETTI, 1999).
Tabela 7 - Venenos classificados de acordo com sua estrutura quimica (ARGYLE e
BARTHOLOMEW, 2015)

Venenos cataliticos Exemplos Interac@o com os metais

Grupos VA e VIA* N, P, As, Sb, O, S, Se, Te Atraveés dos orbitais s e p.

Através dos orbitais s e p.

Grupo VIIA* F. Cl Br. | . .
T Formacao de haletos volateis.

Metais pesados toxicos e As, Pb, Hg, Bi, Sn, Cd, Cu, Ocupam os orbitais d. Podem

fons Fe formar ligas.
CO, NO, HCN, benzeno,
acetileno, outros

hidrocarbonetos insaturados

Moléculas que adsorvem
com multiplas ligagoes

Quimissorcao por multiplas
ligagdes.

Tabela 8 Venenos cataliticos em processos industriais (FORZATTI e LIETTI, 1999)

Processo Catalisador Veneno
. . CO, CO,, H,0, C,H,, S, Bi,
Sintese da aménia Fe
Se, Te, P.
Reforma a vapor Ni/Al,O4 H,S, As, HCI.
Sintese do metanol Cu H,S, AsHs;, PH;, HCI.
Craqueamento catalitico SiO,-Al,04, zeodlitas Bases orga_micas, NH;, Na,
metais pesados.
Hidrocraquemanto Metais nobres em zeolitas NHs, S, Se, Te, P
Hidrotratamento Sulfestos mistos de NiMoS Sulfeto de h_idrogénio,
e/ou CoMoS em Al,O4 compostos nitrogenados

Segundo FORZATTI e LIETTI (1999), os venenos podem ser classificados
como seletivos ou néo seletivos. No caso de venenos néo seletivos, sua distribuigdo pela

superficie catalitica € uniforme; assim a atividade catalitica ¢ uma funcdo linear da
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quantidade de veneno quimissorvido. Ja para os venenos seletivos, os sitios ativos mais
energéticos serdo envenenados primeiramente (1 funcgdo); isto pode ocasionar varias
relacGes entre a atividade catalitica e a quantidade de veneno quimissorvido.

Muitos venenos ocorrem naturalmente nas correntes de carga que serdo tratadas
nos processos cataliticos. Uma fonte adicional pode ser a prépria producdo do
catalisador, por exemplo, os residuos de sulfato e cloreto (HAWKINS, 2007).

Os compostos nitrogenados presentes nas cargas tem um relevante papel nas
reacOes de HDT, visto que a adsorcdo desses compostos na superficie catalitica podem
inibir as outras reacOes através da competicdo pelos sitios. LAVOPA e SATTERFIELD
(1988), LAREDO et al. (2001) e ABID et al. (2016) estudaram o efeito inibitério dos
compostos nitrogenados na reacdo de HDS do tiofeno. Dentre os compostos utilizados
em ambos os trabalhos, a forca de adsorcdo aumentou na seguinte ordem: amonia <
anilina < piridina < indol < quinolina. Estes resultados sugeriram que a basicidade do
composto, medida através da afinidade protdnica (basicidade no estado gasoso), foi o
principal fator na determinacdo da forca de interacdo com a superficie catalitica, ou seja,
0 indol tem um maior impacto na reacdo do tiofeno que a amdnia por estar mais
fortemente adsorvido.

TURAGA et al. (2003) avaliaram como dois tipos de compostos nitrogenados,
0s basicos (quinolina) e os ndo basicos (carbazois), influenciavam a reacdo de HDS.
Como esperado, a quinolina inibiu fortemente a reacdo, visto sua forte adsorcdo nos
sitios &cidos e de hidrogenacdo. J& para o carbazol, os efeitos na atividade de HDS
dependeram do tipo de catalisador utilizado nos testes. Enquanto que para o catalisador
CoMo/Al,O3 o efeito foi pequeno, para 0 CoMo/MCM-41 foi um grande inibidor. Isto
ocorreu devido as diferentes atividades dos dois catalisadores para a reagdo de HDN. O
carbazol ndo € basico, porém seus intermediarios decorrentes da reacdo de HDN podem
ser basicos, adsorvendo nos sitios do catalisador.

Os venenos podem ajudar na dessor¢do de enxofre adsorvido nos sitios de
dessulfuracdo do catalisador. DONG et al. (1997) observaram que o coque formado a
partir dos nitrogenados depositados na superficie catalitica tiveram menos impacto na
desativacdo se comparado aos catalisadores com o0 mesmo teor de coque mas sem
nitrogenados. Isto foi atribuido a forte adsorcdo desses compostos em sitios inativos do
catalisador, formando um tipo de coque "inerte".

A importancia da aromaticidade do heterodtomo no processo de envenenamento

dos catalisadores foi avaliado por VALENCIA et al. (2012). Moléculas como pirrol (5
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atomos) e piridina (6 4tomos) foram estudados por meio da teoria do funcional da
densidade (DFT - Density Functional Theory). Os autores concluiram que anéis com 5
membros quebram a planaridade da estrutura devido a interacdo do préton do
heteroatomo, o que desestabiliza a aromaticidade do composto. Para a piridina isso ndo
ocorre devido ao par de elétrons do nitrogénio que adsorve no sitio, ou seja, manteve-se
a estrutura de 6 elétrons © do composto. Essa interacdo estavel causa o envenenamento
do catalisador para a HDS dos compostos sulfurados refratarios. Utilizando a mesma
técnica (DFT), HUMBERT et al. (2016) também estudaram a competicdo de adsorcéo
dos compostos sulfurados e nitrogenados. Os resultados indicaram um forte adsorgéo
dos grupos N- tanto nos sitios da fase Mo como nos sitios -SH da fase ativa do
catalisador. Isso explicou porque a reacdo do dimetil-dibenzotiofeno foi tdo afetada pela

presenca da piridina, visto que a 1° etapa da hidrodessulfurizacao ocorre nos SCI-Mo.

2.1.4.2 Degradacdo térmica e sinterizacao

Degradacdo térmica geralmente se refere a perda da atividade superficial via
modificagOes estruturais do catalisador. ARGYLE e BARTHOLOMEW (2015) citam
os exemplos mais comuns deste tipo de desativagao:

i. perda de area catalitica superficial devido ao aumento dos cristalitos
metalicos da fase ativa;
ii. reducdo de area do suporte e da fase ativa pelo colapso dos poros
caracteristicos da estrutura do suporte;
iii.  transformac@es quimicas das fases cataliticas em fases ndo cataliticas.

Os dois primeiros processos sdo usualmente referenciados como sinterizagéo.
Para o processo de sinterizacdo ocorrer, € necessario empregar temperaturas elevadas (>
500°C) e é geralmente acelerado pela presenca de vapor de agua.

A sinterizacdo € um fendmeno fisico e ocorre tanto em catalisadores metalicos
suportados como em catalisadores ndo suportados. Muitos trabalhos experimentais e
tedricos focaram no estudo da sinterizacdo em catalisadores metalicos suportados
(WANKE et al., 1977; RUCKENSTEIN e DADYBURJOR, 1983; BARTHOLOMEW
et al., 1993). Para este tipo de processo, a reducdo da area superficial ativa ocorre
devido a aglomeragdo e coalescéncia de pequenos cristalitos metalicos em cristais

maiores com uma menor razao superficie/volume.
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Segundo BARTHOLOMEW (2001) e FORZATTI e LIETTI (1999) existem
alguns mecanismos que explicam o crescimento dos cristalitos metélicos. Os principais
sdo migracdo atdmica e migracdo dos cristalitos (Figura 16). A migracdo atdmica
envolve o "descolamento” de pequenos atomos metalicos de um cristalito e o transporte
destes 4tomos entre a superficie até sua captura por cristalitos maiores, que sdo mais
estaveis devido a menor contribuicdo da energia de superficie. A migragdo dos
cristalitos envolve o seu transporte como um todo pela superficie do suporte até a
colisdo e coalescéncia das particulas. Alguns fatores, aléem da temperatura, podem
influenciar a taxa de sinterizacdo de um catalisador. Os mais citados sdo: sistema de
reacdo, tipo de metal, suporte, promotores e tamanho de poros (BARTHOLOMEW,
1997).

Cristalito
metalico

- A p

Suporte

Figura 16 - Modelos para o crescimento dos cristalitos: A) migracdo atbmica, B)
migracdo dos cristalitos (adaptado de BARTHOLOMEW, 2001).

Segundo MOULIIN et al. (2001), o efeito da temperatura na sinterizacdo de
metais e Oxidos esta relacionado com o ponto de fusdo dos compostos. O autor criou
duas relagdes semi-empiricas para explicar a taxa de sinterizacdo: temperatura de Huttig
e de Tamman. A temperatura de Hittig tem relagdo com os atomos na superficie e a
temperatura de Tamman com o0s atomos no interior da estrutura do catalisador (bulk).
Quando a temperatura atinge 30% da temperatura de fusdo (Twhutig = 0,3 Trusao), OS
atomos na superficie adquirem uma mobilidade devido ao aumentos das vibragdes. Por
outro lado, quando a temperatura atinge 50% da temperatura de fusé@o (Ttamman = 0,5
Thusao), 0S atomos no bulk catalitico tornam-se moveis. Ou seja, a sinterizacao inicia-se
dentro desses intervalos de temperatura. A Tabela 9 apresenta os valores de temperatura
de fusdo, Hittig e Tamman para diversos metais e Oxidos. Observa-se que para 0
processo de HDT, onde a alumina geralmente é o suporte escolhido, o problema da

sinterizacdo dificilmente sera significativo, visto que é um material termicamente
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estavel. Além disso, a fase ativa de sulfeto de molibdénio também é estavel nas

condigdes operacionais geralmente usadas no processo de HDT (entre 300 e 420°C).

Tabela 9 - Valores de temperatura de fusdo, Tamman e Huittig para 6xidos e metais

Composto Trusao (°C) Tramman (°C) Thatig (°C)

Ag 1233 617 370
Al,O3 2045 886 422
Mo 2883 1442 865
MoS, 1458 729 437
NiO 2228 1114 668

Pd 1828 914 548

Pt 2028 1014 608

2.1.4.3 Degradagdo mecanica
A degradacdo mecanica é um processo fisico que pode ocorrer de diferentes
formas dependendo do tipo de reator. Os principais fatores que ocasionam este processo
de desativacdo sdo (ARGYLE e BARTHOLOMEW, 2015):

i.  esmagamento dos granulos ou pellets do catalisador, durante a etapa de
carregamento do reator;

ii. atrito que leva a reducdo de tamanho e quebra dos granulos do
catalisador gerando finos, principalmente em reatores do tipo lama e
fluido;

iili.  erosdo das particulas de catalisador devido as altas velocidades da fase
fluida.

Para o processo de HDT, o esmagamento dos granulos € um problema, visto que
um reator industrial suporta de trés a quatro toneladas de catalisador. Assim, é
necessario que os catalisadores possuam resisténcia mecanica suficiente para aguentar
as tensbes a que sdo submetidos nos leitos cataliticos. Além do problema do
esmagamento, tem-se a geracdo de finos, que pode levar a um aumento de pressdo na

entrada do reator, causando sérios problemas operacionais (PACHECO, 2008).
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2.1.4.4 Deposicao e/ou recobrimento
Dentre 0s mecanismos de desativacdo, a deposicdo de coque e/ou metais € 0
principal causador de perda de atividade nos processos de HDT. Este processo de
desativacdo € um fendmeno de natureza fisica, onde ocorre a deposicdo de espécies da
fase fluida na superficie catalitica. A perda de atividade catalitica resulta tanto do
bloqueio direto dos sitios ativos, causando uma restricdo ao acesso dos reagentes ou, em
casos mais avancados, o bloqueio dos poros do catalisador, impedindo o acesso aos

sitios cataliticos (Figura 17).

Figura 17 - Deposicdo do coque nos sitios ativos e o bloqueio dos poros do catalisador
(adaptado de BARTHOLOMEW, 2001).

Pode-se distinguir a deposicdo de coque ou carbono de acordo com a origem do
composto, mas essa distin¢do € arbitraria (FORZATTI e LIETTI, 1999). A deposicédo de
carbono é proveniente da reacdo de desproporcionamento do CO (2CO — C + COy), ja
0 coque é produzido pela decomposicdo ou condensacdo de hidrocarbonetos na
superficie catalitica e consiste tipicamente de hidrocarbonetos pesados que sofreram
polimerizagdes em sequéncia. O tipo de coque produzido depende das condi¢fes em
que foi formado e envelhecido, podendo variar desde estruturas com alta massa molar a
estruturas simples, como o grafite.

Nos processos de HDT, a deposicdo de cogue € inerente, ou seja, independe da
aplicacdo e condicdo operacional utilizada. Por outro lado, a deposi¢do de metais
depende do tipo de carga que sera processada. Para cargas mais pesadas, como o residuo
de vacuo, o teor destes compostos é elevado e terdo, possivelmente, um grande impacto
na atividade catalitica. Para os derivados médios utilizados neste trabalho, o teor de
metais presente € pequeno e assim pode-se atribuir & deposic¢éo de coque como principal
contribuinte para a desativacao catalitica no processo de HDT.
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Em unidades industriais, a perda de atividade catalitica é compensada pelo
aumento da temperatura de reagdo, mantendo assim as especificacbes desejadas do
produto. A evolucdo do perfil de temperatura média do reator, apresentada na Figura 18,
foi obtida por TAMM et al. (1981) no hidrotratamento de cargas pesadas. A curva
reflete a evolugéo processo de desativagdo no HDT, que pode ser dividido em trés
estagios (MAITY et al., 2011.b; ELIZALDE e ANCHEYTA, 2013):

1) Raépida desativacdo nas primeiras horas da campanha devido a deposi¢édo
inicial de coque no suporte;

2) Desativagdo continua devido a perda de sitios pela deposic¢do de coque e
por sulfetos de metais nos poros e sitios do catalisador (funcédo do teor de
metais presente na carga);

3) Perda quase completa da atividade catalitica, proveniente do bloqueio
dos poros do catalisador, reduzindo a atividade de tal maneira que se

torna necessaria a parada da unidade.

Fim de
campanha

Operaciio normal

Temperatura, °C

Desativacio
inicial

Tempo (meses)
Figura 18 - Tipica curva S em um processo de HDT (MAITY et al., 2011;
ANCHEYTA, 2013).

As estruturas quimicas do coque e do carbono, formados nos processos
cataliticos, podem variar de acordo com as condi¢BGes de reacdo e o leito catalitico
empregado. MENON (1990) sugeriu que as reacdes cataliticas podem ser classificadas
como sensiveis ou insensiveis. Nas reacdes sensiveis, 0 coque permanece depositado
nos sitios ativos ocasionando uma perda de atividade do catalisador; ja as reacOes
insensiveis, os precursores do coque depositam-se nos sitios ativos e sdo removidos
rapidamente pelo hidrogénio devido a alta pressdo parcial. Exemplos de reacdes
sensiveis ao coque sdo: HDT, cragueamento catalitico e hidrogenolise; exemplos de

reacOes insensiveis: reforma catalitica e sintese do metanol. Esta classificacdo esta
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baseada na importancia da localizacdo e da estrutura do coque depositado, ao invés de
quantidade. Também foram propostos dois modelos para mostrar a evolucdo da
formacéo de coque na superficie catalitica (Figura 19):
1) Bloqueio na entrada dos poros. Causa uma rapida desativacdo catalitica
Visto que 0s reagentes ndo conseguem acessar 0s sitios ativos. Este modelo
pode ocorrer quando se tem aumento muito rapido da temperatura de
reacao.
2) Deposicéo uniforme nos poros. Este modelo esta associado ao bom controle

do processo e da correta escolha do catalisador.

ﬁ

Modelo I Modelo II

Figura 19 - Modelos propostos para a deposi¢éo do coque.

A contribuicdo dos metais e do coque para a diminuicdo da atividade catalitica,
além de depender da carga que sera processada, depende também do tempo de
campanha. Para uma carga pesada que contenha elevados teores de metais, o principal
agente causador da desativacdo, no inicio do processo, serd o cogque. Nesta etapa, uma
baixa contribuicdo dos metais, para a perda de atividade total, serd observada.
Entretanto, a deposicdo de coque atinge um regime pseudo-estacionario enquanto que a
deposicdo de metais terd um aumento continuo e assim uma maior contribuicdo em
fases mais avancadas do processo de HDT, como mostrado na Figura 20 (ANCHEYTA
et al., 2002; FURIMSKY, 2007).
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Figura 20 - Perfis da deposicéo de coque e metais (adaptado de FURIMSKY e
MASSOTH, 1999).

RANA et al. (2013) estudaram os impactos da deposicdo de coque e metais
durante o HDT de um 6leo pesado maya cru e uma mistura 50% 6leo diesel / 50% 0leo
maya. Foram usados dois tipos de catalisadores, CoMo/Al,0O3 e NiMo/Al,O3, em um
planta piloto em condi¢cdes operacionais similares as de uma unidade industrial. Em
uma primeira analise, concluiu-se que o tipo de carga tem uma relevante participacdo na
dindmica da desativacdo. Além disso, 0os metais apresentaram uma tendéncia a se
depositar nos poros, enquanto o coque se depositou principalmente na superficie
catalitica. Os dois catalisadores apresentaram particularidades relacionadas a formacéo
do coque: o catalisador CoMo/Al,O3; formou moléculas com maior aromaticidade se
comparado ao catalisador NiMo/Al,Os. Essa diferenca na formagéo de coque pode ser
atribuida a melhor hidrogenacéo na superficie do segundo material. Tanto o volume dos
poros como a natureza do catalisador também estdo relacionadas a extensdo do efeito da
desativacdo na atividade catalitica. Os metais, por exemplo, tendem a ser depositados
em poros de tamanho médio, ja o coque em poros maiores (TORRES-MANCERA et
al., 2013).

Os estudos realizados por MAITY et al. (2012), CENTENO et al. (2012) e
KOHLI et al. (2016) ratificaram que o tipo de carga a ser processada impacta
diretamente no grau de desativacdo do catalisador para a reacdo de HDS. Para cargas
com altas concentracOes de asfaltenos, a formacdo de coque foi maior no inicio do
reator devido ao craqueamento térmico. Para cargas com teores de metais mais
elevados, a deposicdo de coque se deu no final do reator, como mostrado na Figura 21.
Isto ocorre porque na parte inicial do leito, a atividade catalitica é alta e a remoc¢é&o dos
metais é elevada; ja na parte final do leito, devido a menor quantidade de hidrogénio

disponivel e a alta concentracdo de H,S, a formacdo de coque é maior.
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Alimentagio (13°APT)

* 7
Topo -
bl @
Meio

Fundo , , \,
0 5 10 15 20 25

% depositada
Figura 21 - Perfis de vanadio e coque depositados no leito catalitico: topo, meio e fundo

(adaptado de MAITY et al., 2012).

De acordo WIVEL et al. (1991), existe um aumento na tendéncia de se formar
coque quando utiliza-se cargas com elevada massa molar (representada pela curva de
destilacdo). A Figura 22 mostra a correlacdo obtida para a quantidade de coque
depositado na superficie de uma catalisador de NiMo/ y -Al,0; em fun¢do do teor de

poliaromaticos presentes na carga.

0 5 10 15 20 25 30 35 40
Poliarométicos na carga (%s)

Figura 22 - Teor de coque depositado em funcdo do teor de poliaromaticos (adaptado de
WIVEL et al., 1991).

ZEUTHEN et al. (1994) verificaram que a estrutura do coque foi de clusters de
compostos aromaticos condensados na superficie, e que 0 coque ndo agiu como um
veneno, mas causou a desativacdo devido ao bloqueio fisico imposto as moléculas dos
reagentes. Observou-se também uma baixa desativacdo com teores de 4 a 5% de coque
depositado; a partir deste valor ocorreu um declinio exponencial na atividade. Esse
comportamento pode estar relacionado a forma de deposi¢do do coque no catalisador.
Inicialmente deposita-se na superficie do suporte, porém com maiores teores, ocorre 0

bloqueio dos sitios ativos e dos poros causando uma maior queda da atividade.
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O descontrole do processo e a rapida elevacdo de temperatura da reacdo pode
aumentar a quantidade de coque formado. DE JONG et al. (1994-a e 1994-b) mostraram
o efeito da temperatura de reacdo na formacdo de coque no hidroprocessamento de
gasoleo em condicdes severas. Eles verificaram que a quantidade de coque depositado
na superficie aumentou continuamente com a elevacao de temperatura até um maximo e
depois caiu drasticamente devido as mudancas nas vazdes de alimentacdo. Este
resultado esta de acordo com o trabalho de TAILLEUR (2008), em que o aumento de
temperatura causou maior desativacdo devido a perda de sitios acidos pelo recobrimento
com coque.

Compostos baseados em silicio também podem afetar as reaces de HDT devido
a sua alta afinidade com determinados suportes, como a alumina. Esses compostos,
polimeros com atomos de silicio, agem como antiespumantes e dependendo do processo
utilizado nas refinarias podem ser carregados para as unidades de hidrotratamento. No
caso da alumina, as espécies com silicio interagem com a superficie formando sitios
acidos de Bronsted (Al-O-Si). Assim, as reacdes que dependem inicialmente da etapa de
hidrogenacdo, como HDN, sdo bem afetadas pela presenca de Si na carga (PEREZ-
ROMO et al., 2012).

Os mecanismos de formacdo do coque sdo complexos, mas de modo geral
podem ser interpretados como uma condensacdo e polimerizacdo na superficie que
resulta em macromoléculas (FORZATTI e LIETTI, 1999).

Segundo FURIMSKY e MASSOTH (1999), é possivel identificar duas rotas
principais para a formagdo do coque: com a participacdo de carbocéations (coque
catalitico) e através de radicais livres (cogue térmico). Entretanto existe a possibilidade
dos dois mecanismos ocorrerem ao mesmo tempo. O tipo de rota depende de fatores
como a natureza da carga, condi¢Ges operacionais e caracteristicas do catalisador e do
suporte. TOWFIGHI et al. (2002) propuseram trés possiveis formas de mecanismo:

I. mecanismo de coqueamento catalitico: moléculas de hidrocarbonetos

quimissorvem na superficie e por uma reagdo quimica na superficie formam
0 coque. Os carbonos formados difundem através da superficie metélica;
ficando os metais sobrepostos aos atomos de carbono. Este tipo de coque é
chamado de coque filamentar, ndo sendo o caso dos processos de HDT.

ii. mecanismo de coqueamento catalitico radicalar: formacao de radicais livres

de compostos poliaromaticos por uma desidrogenacdo incompleta. Esses
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compostos reagem rapidamente com outras cadeias, formando
macromoléculas;

iii. condensacdo poliaromatica: formacdo de aromaticos polinucleares na fase
gasosa Vvia reacOes de radicais livres. Este processo se torna mais importante
a temperaturas acima de 700°C.

Os radicais livres sdo produzidos por reacfes de craqueamento térmico e podem
se combinar gerando moléculas maiores, Figura 23, que se depositam na superficie em
forma de coque, a menos que sejam rapidamente eliminados (REYNIERS e
FROMENT, 1994). Uma maneira de se evitar a formacdo desses radicais é manter
elevada a presséo parcial de hidrogénio.

2 [3
A
300-500 °3 +

H H

Figura 23 - Rota de formacdo do coque térmico a partir de radicais livres (FURIMSKY
e MASSOTH, 1999).

A formagdo de coque catalitico envolve a presenca de sitios acidos de Bronsted
tanto na fase ativa quanto no suporte do catalisador, estes sitios agem como fontes de
prétons necessarios as reacdes (Figura 24) (FORZATTI e LIETTI, 1999; FURIMSKY e
MASSOTH, 1999).
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Figura 24 - Rota de formacdo de coque com participacdo de carbocations (MAGNOUX
et al., 2006).
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WANG et al. (2016) estudaram as diferentes rotas de formacdo de precursores
do coque a partir do hidroprocessamento do pireno. Foi observado que a falta de
hidrogenacdo da estrutura do anel e também sua ruptura (formacdo de aromaticos com
cadeias menores) levaram a formacdo de macromoléculas depositadas na superficie,

como mostrado na Figura 25.

SSept

L
" ‘ { { ooo:o%

Figura 25 - Rotas para formacdo do coque a partir do pireno(WANG et al., 2016).

2.2 Desativacgado acelerada de catalisadores de HDT

Quando se trata de desativacdo acelerada, ndo existem muitos trabalhos
disponiveis. Restringindo a busca aos processos de HDT e desativacdo por coque, a
tarefa mostra-se ainda mais dificil. TANAKA et al. (1998) realizaram diversos
experimentos usando a metodologia de desativacao acelerada com o objetivo de avaliar
os efeitos dos mecanismos de deposicdo e também as mudancas estruturais que 0s
catalisadores sdo submetidos no HDT. Os autores observaram que as cargas mais
pesadas geraram grande quantidade de compostos carbonéceos na superficie e com uma
maior aromaticidade, sendo esse o material com maior responsabilidade na perda de
atividade. Em relagdo as modificacdes estruturais, o efeito da carga da carga nao ficou
nitido, somente o efeito do tempo de reacdo, visto que as amostras retiradas do reator
industrial apresentaram densidade de cristais muito maior, indicando que o aumento do
tempo de campanha favoreceria a agregacdo do MoS,. Os autores enfatizaram, no
entanto, que as altas quantidades de coque depositadas podem ter sido superestimados,

0 que ndo representa um real processo de HDT.
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Os fabricantes de catalisadores de HDT também utilizam a desativacao
acelerada para comparagéo de catalisadores. SKYUM et al. (2006) compararam dois
tipos de catalisadores que foram desenvolvidos para a producdo de diesel com
baixissimas concentracGes de enxofre. Com o objetivo de avaliar o desempenho do
catalisador em longo prazo, considerando os efeitos de desativagéo, utilizaram testes de
desativacdo acelerada, que consistiram em impor condi¢cdes severas de reacdo ao
catalisador durante trés semanas. As condi¢fes utilizadas nestes testes foram: (i)
utilizacdo de uma carga mais pesada; (ii) altas temperatura; (iii) diminuicdo da razao
hidrogénio/carga.

Os testes em condicBes mais severas também podem ser usados para avaliar o
impacto da deposicdo de metais e coque na atividade catalitica. Com esse objetivo,
MAITY et al. (2008) impregnaram vanadio em diversas concentracdes, desde o
catalisador virgem (0% massico de V) até catalisadores com valores méaximos de 15%.
Os resultados mostraram que quanto maior a concentracdo de vanadio na superficie,
menor foram o volume total dos poros e a distribuicdo de tamanho do catalisador
residual e que o vanadio depositado afetou tanto as reacdes de HDS e HDM. Essas
observagdes também foram obtidas por ANCHEYTA et al. (2003) e MAITY et al.
(2011.b), s6 que ao invés de realizarem a impregnacdo dos catalisadores, utilizaram-se
cargas mais pesadas com maiores concentracGes de asfaltenos e metais.

PACHECO et al. (2011), empregando a metodologia de desativacdo acelerada,
propuseram utilizar as cinéticas das reaces de HDT, para, em curtos espa¢os de tempo,
prever o desempenho de catalisadores em unidades industriais. Através do uso de
temperatura normalizada de reacdo e uma modelagem simplificada do processo, foi
possivel mostrar que a desativacdo por coque tende a ser uniforme para todas as reages
observadas (HDS, HDN e HDA) e que a atividade residual do catalisador usado nas
unidades pilotos foi similar aos catalisadores usados em unidades industriais. Além
disso, a metodologia proposta para os testes de desativacdo acelerada efetivamente
desativou o catalisador por deposic¢do por coque. Com o0 mesmo enfoque na cinética das
reacfes, VENKATESH et al. (2012) estudaram a perda de atividade catalitica por
deposicdo de coque em curtos intervalos de tempo: 100, 200 e 300 horas de reacao. Eles
observaram que, dependendo do estagio de desativacdo do catalisador, a qualidade do
produto hidrotratado sofre mudancas devido ao coqueamento e a polimerizacdo dos
compostos aromaticos. AHMED et al. (2013) estudaram os efeitos da perda de

atividade em residuos de vacuo através de condi¢cbes de desativacdo aceleradas. Foram
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utilizadas altas temperaturas de reagdo no envelhecimento acelerado do catalisador, o
que resultou em grandes quantidades de coque depositado e com elevada aromaticidade.

Isto foi atribuido a diminuicdo da atividade de hidrogenacao do catalisador.

2.3 Modelagem matemética

Para aumentar a eficiéncia no processo de HDT, um estudo preliminar para a
busca das condicGes operacionais Otimas, como pressdo, temperatura, velocidade
espacial e relacdo H,/6leo, de plantas industriais faz-se necessario. Além disso, a
escolha da composicéo, tipo e configuracdo do leito dos reatores também sdo de grande
importancia. Nessas etapas, 0 uso de modelos matematicos sdo de grande importancia
para o0 projeto e otimizacao do processo. Sdo instrumentos mais baratos e mais rapidos
para avaliar os impactos das mudancas nas varidveis necessarias para atingir
especificacfes desejadas dos produtos, pois no processo de HDT os custos para a
realizacdo de experimentos tanto em unidades piloto como de bancada séo elevados -
méo de obra especializada e consumo de insumos.

Contudo, apesar de sua grande importancia no planejamento de unidades
industriais, o desenvolvimento dos modelos matematicos para o HDT é uma tarefa
dificil tendo em vista as diversas reacbes quimicas, as mudancas fisico-quimicas da
alimentacdo (densidade, viscosidade, solubilidade, vaporizacdo), juntamente com o0s
fendmenos de transporte que ocorrem simultaneamente no reator.

As diferentes configuragcdes e modos de operacdo que podem ser aplicados nos
processos de HDT impactam diretamente nas formulagdes propostas para o modelo
matematico. Assim é necessario definir qual o tipo de configuracéo utilizada na unidade
piloto antes de se realizar a modelagem matematica do processo. Comumente, 0s
reatores cataliticos multifasicos aplicados no HDT podem ser utilizados de duas
maneiras:

i) operagdo gotejante: fase gasosa continua e liquida distribuida, na qual a
principal resisténcia a transferéncia de massa esta na fase gasosa;

ii) operacdo borbulhante: fase gasosa distribuida e liquida continua, na qual a
principal resisténcia a transferéncia de massa esta na fase liquida;

Ja os modos de operacdo podem ser divididos em reatores de leito fixo e de lama

(leito suspenso na fase liquida). Além disso, dependendo do projeto do processo, gas e
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liguido podem mover-se no mesmo sentido, co-corrente, ou em sentidos opostos,
contracorrente.

Os reatores de leito fixo convencionais consistem em uma coluna de 10 a 30 m
de altura possuindo um ou mais leitos cataliticos distribuidos ao longo da coluna. Como
as reacdes de HDT sdo exotérmicas, a injecdo de correntes de resfriamento ao longo da
coluna (quenches) pode ser necessaria. Nesse tipo de configuracdo é geralmente
utilizado somente com uma corrente de gas hidrogénio. Entretanto tem sido reportado o
uso de outros sistemas, como a combinacgéo dos quenches de H, com trocadores de calor
visando uma integracao energética no processo de HDT (MUNOZ et al., 2005). Cita-se
também quenches de correntes liquidas, onde a maior capacidade calorifica e a reducéao
dos custos de compressdao tornam-se vantajosas no processo como um todo
(ANCHEYTA, 2015). Porém esse sistema ndo é muito utilizado visto a maior
complexidade em sua operacdo - condi¢des e configuracdes de planta diferentes dos
sistemas usuais com Ha.

Em unidades industriais, devido a necessidade de melhorar o transporte do H;
para a superficie catalitica, o tipo de escoamento mais utilizado é o co-corrente com
fluxo descendente (DUDUKOVIC et al., 2002). Esse tipo de configuracdo é usualmente
caracterizado por menores fluxos de H, comparando-se com o fluxo da carga, ou seja, a
reacOes de HDT sdo limitadas pela fase gasosa. Algumas vantagens e desvantagens
desse tipo de sistema foram enumeradas por MEDEROS et al. ( 2009):

Vantagens:

escoamento do liquido se aproxima do comportamento empistonado,
proporcionando conversoes elevadas;

e possibilidade de operacdo em pressoes e temperaturas mais elevadas;

e baixa perda de carga ao longo do leito;

e menores investimentos e custos operacionais;

e uma menor perda de catalisador durante o processo.
Desvantagens:

e limitacOes ao uso de liquidos viscosos ou que formam espuma;

e Daixa efetividade do catalisador devido ao uso de particulas de

catalisador com tamanho grande;
e desativacdo do catalisador por deposic¢ao/recobrimento;

e desmontagem do reator para substituicdo/reposicéo do catalisador;
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e grande parte do leito catalitico estd no alcance de gases como H,S e NH;3

(formados durante o processo de HDT), e estes tem um efeito de inibicéo

para rea¢Oes de compostos sulfurados refratarios, como o dibenzotiofeno.

Relacionado ao fendbmeno de desativacdo citado anteriormente, € importante

salientar que a desativacdo faz parte do processo de HDT e ndo exclusivamente desse

sistema catalitico. A desativacao do leito pode ser minimizada ou retardada adotando-se

algumas medidas como, por exemplo, o uso de um leito de guarda para remocao prévia

de metais pesados (Ni e V) antes da carga alcangar o leito catalitico principal, o qual
possui alta atividade para as demais reacfes, como HDS, HDN e HDA.

Utilizando como base os reatores de leito fixo no processo de HDT, FROMENT

e BISCHOFF (1990) introduziram a classificagio mais popular para os modelos

continuos adiabéticos e ndo adiabaticos (Figura 26).

Modelos Heterogéneos
|
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Modelos unidimensionais Modelos bidimensionais
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A 4

Modelos de interface Disperséo axial + radial

v v

Modelos para o interior da particula

\ 4

Gradientes interfaciais

v ' ¥

Escqamento Dispersdo axial Gradientes no interior da particula
empistonado

Figura 26 - Classificacdo de reatores cataliticos heterogéneos (FROMENT e
BISCHOFF, 1990).

Os autores também afirmam que caso considere-se o sistema fluido-particula
como uma unica fase pseudo-homogénea, a modelagem do reator sera significantemente
simplificada. Contudo, se os gradientes de concentracao e temperatura nao puderem ser
desprezados, o conceito de continuo pode ser ainda aplicado para cada fase presente no
reator.

A complexidade do modelo depende da finalidade da investigacdo e da
necessidade de capacidade de predicdo. Podem-se ter modelos simples com escoamento
ideal: mistura perfeita ou escoamento empistonado. Os desvios da idealidade podem ser
levados em conta, por exemplo, através dos efeitos de dispersdo axial. Os modelos mais
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complexos provavelmente necessitardo resolver as equagdes de dindmica dos fluidos
(Navier-Stokes) por solugbes numéricas utilizando ferramentas de fluidodindmica
computacional.

O artigo usado como base para a modelagem de processos de HDT em diversos
trabalhos atuais foi proposto por KORSTEN e HOFFMAN (1996). Foi apresentada uma
modelagem matematica do processo de HDS para o gaséleo de vacuo em reatores de
leito fixo. Os autores basearam os balancos de massa na teoria de dois filmes para
contabilizar os efeitos de transporte entre as fases, além de conter correlacdes para
estimar os coeficientes de transferéncia de massa, solubilidade dos gases e propriedades
do Oleo. Apesar das hipoteses consideradas para a constru¢gdo do modelo, como
desprezar os efeitos de dispersdo e de desativacdo, os resultados obtidos foram
relevantes para a area de modelagem de processos de HDT, isso porque mesmo com as
consideragdes impostas, 0 modelo desenvolvido teve um bom ajuste com os dados
experimentais obtidos em uma unidade piloto. Alguns dos resultados obtidos foram as
simulacdes dos perfis de concentracdo de enxofre e sulfeto de enxofre no reator e efeitos
de presséo e da razéo gas/6leo na hidrodessulfurizacéo.

Algumas das hipéteses usadas por KORSTEN e HOFFMAN (1996), para o
desenvolvimento do modelo, foram analisadas mais cuidadosamente por outros autores.
AVRAAM e VASALOS (2003) observaram que para o hidrotratamento de fracdes
leves foi necessario considerar a volatilizacdo dos componentes, visto que esse efeito
consome parte do calor gerado pelas reacdes de HDT. Esse comportamento pdde ser
comprovado através da diminui¢cdo na temperatura ao longo do leito catalitico.

Atraves da modelagem e simulacdo do processo, os impactos de mudangas na
configuracdo no leito catalitico, nos modos de operacdo e nos tipos de catalisadores
utilizados também podem ser observados. MACIAS e ANCHEYTA (2004) avaliaram
como o formato das particulas dos catalisadores, desde esferas simples até catalisadores
com formato lobular, alteram as caracteristicas € 0 comportamento da reacdo de HDS,
tais como, os gradientes de concentracdo intraparticula, os perfis de teor de enxofre no
produto e as quedas de pressdo ao longo do leito. JA MEDEROS e ANCHEYTA (2007)
apresentaram uma extensa revisao sobre as operagdes co-corrente e contracorrente e
suas implicacdes no processo. Através das simulacfes, utilizando ambos 0os modos de
operacéo, observaram que o desempenho do reator em contracorrente foi superior. 1sso
ocorreu devido & diminuicdo dos efeitos de inibi¢do de alguns produtos, como H,S, em

algumas regides do leito onde essas espécies tendem a se concentrar.
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ALVAREZ e ANCHEYTA (2008) propuseram a modelagem do
hidrotratamento de um residuo atmosférico (13 °API) em um sistema de maltiplos leitos
cataliticos. Esses leitos foram fracionados do seguinte modo: i) inicio: composto por um
catalisador com alta atividade para as reacGes de HDM,; ii) parte central: catalisador
com alta atividade para HDM e HDS; iii) final: alta atividade HDS e HDN. Para a
formulacdo dos balangos de massa e energia, 0s autores desprezaram a desativacdo do
catalisador ao assumirem que as amostras de produto foram coletadas em estado
estacionario apés o periodo inicial de desativacdo. Os resultados permitiram
acompanhar os perfis de concentracdo dos compostos nas fases gasosa, liquida e sélida.
Observou-se também que devido a maior efetividade do catalisador, os reatores
industriais tiveram um desempenho de 8 a 18% superior a unidade piloto empregada.

ALVAREZ et al. (2009) realizaram uma analise detalhada da modelagem
incluindo o sistema de quenchs no processo, tanto de H, como de correntes liquidas. O
modelo desenvolvido foi discutido para os resultados obtidos na unidade de bancada e
também para simular unidades industriais. Essa Ultima abordagem foi utilizada para
analisar os diferentes esquemas de guenchs do ponto de vista econémico. Os autores
observaram que as vantagens em se utilizar correntes liquidas foram a diminuicdo da
severidade das reacGes, 0 que pode mitigar os efeitos da desativacéo, e a diminuigéo do
consumo de insumos, como gases e agua de refrigeracao.

Modelos dinamicos sdo muito empregados para simular o processo em unidades
industriais de HDT. MEDEROS et al. (2006) obtiveram os dados experimentais em
unidade de bancada para estimar os parametros cinéticos e assim utilizar na simulagéo
de um reator isotérmico industrial. O modelo proposto conseguiu prever o
comportamento dindmico da unidade industrial usando diversas condi¢Ges operacionais.
Ja MEDEROS et al. (2012), além do modelo em estado transiente, realizaram uma
abordagem mecanistica das reagdes de HDS, HDN, HDA e HGO. Por exemplo, as
reacbes de HDA foram estudadas de forma sequencial: poliaromaticos para
diaromaticos, diaromaticos para monoaromaticos e monoaromaticos para cadeias
saturadas, sendo que cada etapa possuiu uma cinética individual. Outra informagéo
provista foi o fator de efetividade do catalisador, que € utilizado para estimar os efeitos
difusivos interno da particula no modelo matematico. Além do bom ajuste dos
resultados obtidos na simulacdo aos dados experimentais, 0s autores concluiram que
maiores pressdes parciais de H, favoreceram a conversdo de enxofre. I1sso se deve ao

aumento da solubilidade do hidrogénio na fase liquida, ou seja, uma maior concentragdo
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de H, difundiu a superficie catalitica. Ressalta-se que esse efeito tem limites, visto que a
partir de determinado valor de pressdo, a fase liquida est& saturada com H,, ou seja, um
aumento na pressao do sistema ndo ira acarretar em uma elevacao nas taxas de reacéo.

Os trabalhos desenvolvidos por JARULLAH et al. (2010 e 2011) utilizaram a
técnica de planejamento de experimentos (fatorial completo 3%) para a estimacio dos
pardmetros cinéticos das reacBes para o modelo fenomenoldgico proposto. O
planejamento proposto incluia como variaveis relevantes no processo, a pressao, a
temperatura e a LHSV. Utilizando técnicas de regressdo ndo linear foi possivel estimar
as ordens de reacgdo, energias de ativacdo e fatores pré-exponenciais com pequenos
desvios. O ajuste entre os dados experimentais e 0s preditos para 0S parametros
estimados foram baixos, considerando a complexidade do modelo.

TOOSI et al. (2014) utilizaram dados obtidos na literatura para avaliar a
capacidade preditiva de um modelo matematico. Um dos objetivos dos autores foi
demonstrar que ndo seria possivel o emprego de um conjunto de pardmetros cinéticos de
uma unidade na modelagem e simulacdo de outra planta. Essa restricdo é proveniente
das diferencas existentes para cada processo, como as condi¢fes de operacdo, tipo de
catalisador, carga e arranjo experimental, bem como das limitagbes do modelo
empregado, fato ndo explorado pelos autores. Essa observacdo também foi ressaltada
por CHACON et al. (2012), cujos parametros cinéticos tiveram que ser estimados para
0 modelo proposto a partir de dados obtidos na literatura.

Conforme mostrado na revisdo da literatura, a modelagem matematica do
processo de HDT necessita de um bom entendimento dos fendmenos que ocorrem
simultaneamente no leito. Ndo menos importante € a proposi¢do de modelos cinéticos
que representem as reacdes de HDT. Essa ndo é uma tarefa facil, visto que a quantidade
de impurezas presentes nas cargas € elevada, desde estruturas simples como
mercaptanas e piridinas, até compostos organicos mais complexos, como
dibenzotiofenos e porfirinas.

Neste contexto, existe uma abordagem tradicional que considera cada composto
e todas as possiveis reagdes. Essa abordagem necessita de um detalhado conhecimento
dos mecanismos, mas possibilita descrever realmente o caminho da reacdo. Sua
aplicacdo para cargas reais deve levar em conta a complexidade da mistura de
hidrocarbonetos e as limitagdes analiticas e computacionais.

Pode-se simplificar o problema com outra abordagem mais usada na literatura:

agrupando espécies de compostos equivalentes em blocos ou agrupamentos (lumps).
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Desse modo, diminui-se 0 nimero de compostos, gerando um menor conjunto de
parametros cinéticos a serem analisados e estimados.

CALLEJAS e MARTINEZ (2000) estudaram a cinética de HCC de um residuo
de petréleo. Em seu trabalho, dividiram a carga em trés agrupamentos de acordo com a
0 ponto de ebuli¢do: residuo atmosferico, 6leos leves e gases. Desse modo, a partir de
uma destilacdo simulada dos produtos liquidos obtidos no processo, foi possivel estimar
a distribuicdo dos pontos de ebulicdo das amostras de Oleo, ou seja, a partir de um
modelo com base em agrupamentos (faixa de destilacdo do produto) estimaram-se as
constantes cinéticas das reacdes de modo independente. Do mesmo modo, o trabalho de
BOTCHWEY et al. (2004) dividiu as amostras de 6leo (alimentacdo e produto) em
quatro grupos de acordo com o ponto de ebuligcdo. A distribuicdo dos pontos de ebulicdo
foi realizada por destilacdo simulada por cromatografia liquida.

RODRIGUEZ et al. (2012) aplicaram diversas abordagens cinéticas na
modelagem e simulacéo para a HDS de um gasdleo. Os autores partiram de abordagens
mais simples, modelo unidimensional pseudo-homogéneo e taxa de reacdo descrita pela
lei da poténcia, e foram aumentando a complexidade progressivamente. Na abordagem
final foi assumido um modelo heterogéneo com cinética da reacdo descrita pela equacao
de Langmuir-Hinshelwood. Os autores observaram que o modelo mais complexo nédo
pdde representar fielmente a reacdo de HDS, isso porque a complexidade das cinéticas
envolvidas no processo e as correlacdes disponiveis para o calculo da transferéncia de
massa entre as fases ndo foram desenvolvidas para o processo de HDT. Por fim, os
autores ressaltam que a decis@o de se escolher determinada abordagem depende da
disponibilidade e qualidade dos dados experimentais e da confiabilidade das correlagdes
tanto no calculo das propriedades fisico-quimicas como dos termos relacionados aos
gradientes de concentracao.

Sabendo do importante papel dos combustiveis renovaveis no cenario atual,
ANAND et al. (2016) estudaram a cinética, termodindmica e os mecanismos do
hidroprocessamento de Oleos baseados em triglicerideos. No contexto da cinética de
reacdo, 0s autores organizaram os possiveis caminhos da reacdo em modelos empiricos
de agrupamentos, cada um com sua respectiva cinética e mecanismo. No total foram
propostos oito caminhos, sendo analisados individualmente a partir dos dados
experimentais.

Além dos agrupamentos de acordo com a faixa de destilagdo, podem-se citar

também os agrupamentos discretos, modelos com base em pseudocomponentes e 0s
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agrupamentos continuos, no qual considera que as propriedades da mistura reacional, 0s
caminhos reacionais basicos e a seletividade estdo associados as reagdes (ANCHEYTA,
2015). Por altimo, podem-se mencionar também agrupamentos orientados a estrutura e
aos modelos de eventos unicos. Os agrupamentos orientados a estrutura realizam a
modelagem a nivel molecular, sendo que a maioria das informac6es é obtida por meio
de técnicas analiticas modernas. O conceito de eventos unicos utiliza modelos baseados
na teoria do estado de transicdo e na termodinamica estatistica.

Conforme mencionado neste trabalho, a crescente oferta de cargas mais pesadas
vem demandando catalisadores com maior resisténcia aos efeitos de desativacdo. Neste
cenario, a modelagem desse fendmeno sera de grande importancia, permitindo a melhor
avaliacdo do processo, a determinacdo do tempo de campanha da unidade industrial e
uma melhor avaliacdo econémica do processo.

Modelos envolvendo a desativacdo catalitica requerem um esfor¢co ainda maior
no entendimento do processo (cinética de desativacdo) e nos mecanismos de reacdo. A
abordagem empirica é a mais utilizada por tornar mais simples a obtencdo dos modelos
de desativacdo, mas a interpretacdo dos resultados s6 € valida para as condicdes
operacionais em que foi definida (FROMENT e BISCHOFF, 1990).

Para os processos de HDT, nos quais a deposicdo por coque é o principal
mecanismo de desativacdo, os modelos cinéticos para a formacdo do cogque podem ser
divididos em trés tipos de reacdes (GUISNET et al., 2008):

e ReaclGes competitivas ou em paralelo: coque se forma a partir da

transformacéo dos reagentes;

e Reacdes sucessivas ou em serie: coque se forma a partir de transformagdes

dos produtos;

e ReacOes mistas: coque se forma a partir de transformacOes alternadas dos

produtos e reagentes.

FROMENT (2001) estudou a modelagem cléssica da desativacdo por deposicéo
de coque considerando os balancos de massa no reator, na particula e no sitio ativo do
catalisador. Foi enfatizado que uma das principais dificuldades para propor modelos de
desativacao € encontrar a apropriada taxa de reacdo na qual o coque é formado. O autor
também comenta que a funcdo da taxa de desativacdo deve ser expressa em termos do
agente de desativacdo, ou seja, 0 precursor do coque. Isto significa que a quantidade de
coque no sitio catalitico tem que ser conhecida, sendo necesséria a equacdo da taxa de
formacdo do precursor de coque. Essa equagdo é de grande importancia para o estudo
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cinético do processo. Contudo, o descobrimento do mecanismo de formacéo de coque e
qual seu efeito sobre a atividade do catalisador torna-se um exercicio de modelagem
cinética, geralmente aplicada a reacdo principal. Para processos complexos, como o
caso do HDT, trata-se de uma tarefa ardua devido a grande quantidade de compostos
presentes na carga.

KRAUSE (2011) incluiu em sua analise do processo de HDT, um modelo
matematico que relacionava a perda de atividade catalitica com as variaveis
operacionais e a carga utilizada na planta industrial. O enfoque foi avaliar a desativacdo
através das cinéticas das reacfes e ndo na caracterizacdo do catalisador residual. O
modelo proposto para a cinética de desativacdo foi descrito pela equacdo obtida por
YAMAMOTO et al. (1988), que relacionava o teor de coque acumulado na superficie
do catalisador com a atividade catalitica. Foi possivel prever com boa qualidade o
comportamento real de uma unidade industrial com efeitos de desativagdo e efetuar
estudos de otimizagdo do processo através da modelagem e simulagdo. Entretanto uma
das dificuldades encontradas na abordagem utilizada foi a obtencdo de uma relacéo real
que expressasse a quantidade de precursores de coque na carga, visto que além dos
compostos aromaticos presentes, as proprias reacfes de HDS e HDN podem gerar
compostos capazes de desativar o catalisador. Lembra-se que os compostos sulfurados e
nitrogenados em sua maioria sao estruturas com anéis aromaticos e que apds a remocao
dos atomos de enxofre e nitrogénio, esses anéis podem se polimerizar e condensar na
superficie.

As equacdes (1), (2) e (3) apresentam as relagdes utilizadas na obtengdo da
concentracdo de coque acumulada na superficie do catalisador através da reacdo de
cogueamento dos precursores do coque (compostos aromaticos), calculo do teor do
coque em funcdo da concentragdo acumulada na superficie e a equacdo de desativacdo

em funcéo do tempo de campanha e do teor de coque.

oC3
atK = A(t)kcochoq (1)
CEZM[R
0K = KMLRc/H (2)
PL
A(t) = 1 — a(%K)P 3)
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em que Ci® é a concentracdo de coque acumulada na superficie (mol/cm’s), A(t) é a
funcdo correspondente a atividade catalitica em funcéo do tempo de campanha, Ceoq’ € @
concentracéo dos precursores de coque (mol/cm®), %K é o teor de coque acumulado,
M_ é a massa molar da carga, Rcy € a razdo carbono/hidrogénio da carga utilizada, p_é
a massa especifica da carga e a e b sdo parametros do modelo de Yamamoto et al.
(1988).

Dependendo do estagio da campanha, as contribui¢cdes do coque ou de metais na
perda de atividade catalitica diferem entre si. CENTENO et al. (2012) propuseram uma
funcdo para representar a desativacdo catalitica, ¢; (z,t), que contabilizasse tanto os
efeitos de deposicdo do coque como a de metais em funcdo do tempo de campanha,
como mostrado na equacdo (4). Na metodologia desenvolvida, foram utilizadas trés

temperaturas (380, 400 e 420 °C) com duracgédo de 240 horas em cada condicao.

1
$j(z ) = B (xmoc(z, )Y (4)
(1+o5t)”

O primeiro termo da equacéo (4) € referente a deposigdo de coque, em que o; e b
sdo parametros do modelo. Foi considerado que a formacdo e deposicdo de coque
ocorreram nas 100 horas iniciais do teste. Apos esse periodo, a contribuicdo do coque
na desativacdo foi desprezada, ou seja, a formacgdo de coque atingiu o equilibrio. J& o
segundo termo é responsavel por adicionar o efeito da deposicdo de metais na
desativagéo, em que Xmoc ¢ a concentracao de metais na superficie do catalisador e y; 0
parametro do modelo. Algumas conclusdes relevantes foram:

i) efeito da carga na desativagdo depende também da temperatura dos testes;

il) tanto a concentragdo dos asfaltenos como suas propriedades tem um alto
impacto na desativacdo do catalisador;

iii) a vida util do catalisador foi muito maior em cargas mais leves do que para
cargas pesadas com maiores teores de metais;

iv) a deposicdo de coque foi maior em partes inferiores do reator, devido a
menor concentracdo de hidrogénio disponivel e por causa da quebra térmica das
moléculas dos asfaltenos.

Finalmente, foi enfatizado que o modelo de desativacdo proposto possuindo
ambas as contribui¢des, coque e metais, foi valido nas condigdes operacionais utilizadas

e sua extrapolacdo em condi¢Oes diferentes deve ser realizada com cuidado.
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Além da influéncia do coque e metais na perda de atividade, os modelos de
desativacdo podem ser de dois tipos: baseados em fungéo do tempo ou a partir do coque
depositado na superficie. FERNANDES et al. (2012) realizaram uma comparagéo entre
estas duas propostas na simulacdo de uma unidade de craqueamento catalitico. O
coeficiente de atividade catalitica (¢) foi descrito em funcdo da ordem de desativacdo
(d), da constante de desativagdo (ox) € de uma variavel X, que pode ser tanto o tempo
de campanha ou a quantidade de coque depositado, conforme mostrado na equacao (5).
Apesar de pequenas diferencas observadas nas funcbes a partir de perturbacGes nas
vazdes da carga e do fluxo de ar admitido no regenerador, os autores concluiram que

ambas as fungdes apresentaram um comportamento semelhante.

1
¢ =[1+(d - DaxX]T=d ©)
DIETZ (2014) estudou a modelagem fenomenoldgica do processo de HDT em
unidades industriais incluindo dois modelos empiricos de desativacdo. A cinética da

reacao de HDS foi descrita pela equacéo (6).
rnps = a(t) rps (6)

em que r’4ps é a taxa de reaco e a(t) é a atividade do catalisador em fungéo do tempo.
O primeiro modelo de desativacdo proposto, equacgdes (7) e (8), considerou que

a atividade, a(t), era funcdo da extensdo de ocorréncia das reacGes de HDS até um

determinado instante, ou seja, quanto maior a utilizacdo do catalisador, maior seria a

desativacao.

t
F(t) = kq j X(®)dk (8)
0

em que ajns € a atividade final do catalisador, F(t) é a conversdo acumulada da reagéo de
HDS, X(£) é a conversédo da reagdo de HDS e kg € a constante cinética de desativacdo do

catalisador.
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O segundo modelo proposto representa o decaimento da atividade em funcéo do
tempo, equacgéo (9), proposta por FROMENT (2001).

al) = (1+at)™2 ©)

em que a € um parametro associado a velocidade de desativacao do catalisador em cada
leito catalitico.

Ambos os modelos empregados DIETZ (2014) tiveram a capacidade de
representar os perfis de concentracdo dos compostos organossulfurados com pequenos
desvios entre o resultado predito com os dados experimentais obtidos de unidades
industriais. Relacionados ao perfil de atividade nos leitos, 0 modelo proposto por
FROMENT (2001) apresentou resultados mais satisfatorios, visto que foi possivel
estimar a atividade em cada leito catalitico de forma mais acurada, enquanto que o
primeiro modelo apresentou perfis de atividade semelhantes em todos os leitos.

MARTINEZ e ANCHEYTA (2014) utilizaram um modelo de desativacdo
empirico, equacdo (10), para analisar as cinéticas das reaces de HDT. O termo ¢; € a
atividade catalitica para a reacgdo i, kg a constante de velocidade de desativacdo para a
reacao i, t o tempo de reacdo e m; a ordem da desativacdopara a reacao i.

1

T (1 + kg O™ 10)

b;

Os autores optaram por trabalhar em um reator CSTR ideal em estado
estacionario, gerando um equacionamento mais simples. Caso se considerasse um reator
de leito fixo com todos os balangos (massa e energia), coeficientes de difuséo e
dispersdo axial; a dificuldade na abordagem matematica e o custo computacional para
resolucdo dos sistemas de equacOes seriam mais trabalhosos e complexos. Apesar das
simplificagBes, o ajuste do modelo, incluindo o efeito de desativagdo, com os dados
experimentais apresentou baixos desvios. Ressaltou-se, porém, que o modelo de
desativacdo ndo considerou as condicGes operacionais, nem a taxa de formagédo do
coque, sendo apenas uma funcdo do tempo. Assim, 0S parametros dessa equagdo
necessitam ser estimados para cada conjunto de dados experimentais, sendo uma grande

limitacdo do modelo.
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O estudo da desativacdo por blogueio dos poros do catalisador atraves da
modelagem matematica € mais trabalhoso, devido tanto ao equacionamento como da
sua resolucdo. ELIZALDE e ANCHEYTA (2013), utilizando essa abordagem da
desativacdo por deposicdo de metais, conseguiram prever a atividade catalitica e a vida
uatil do catalisador durante um determinado periodo de teste catalitico. ELIZALDE e
ANCHEYTA (2014) complementaram esse estudo de forma a analisar a perda de
atividade catalitica durante todo o periodo da desativacdo. O modelo desenvolvido foi
baseado no balanco dos sitios ativos do catalisador, em que cada reacdo do HDT ocorria
em um sitio especifico. Os autores observaram que no inicio da corrida ocorreu uma
rapida perda de atividade devido a deposicdo de coque nos sitios. A partir do estagio
intermediario da corrida (200 horas), o principal agente causador da desativacdo foi a
deposicdo de metais, enquanto que a deposi¢do de coque ficou constante neste periodo.

A utilizacdo de modelos de desativacdo em aplicacdes industriais foi estudada
por SORENSEN (2014). De modo a ndo relacionar o modelo em funcgdo explicita do
tempo, o0 autor optou por avaliar o fendmeno de desativacdo atraves dos perfis de
temperatura observados no leito catalitico para os diversos compostos analisados. O
modelo proposto de desativacdo, equacao (11), compreendeu as taxas dos componentes
que podem formar coque durante a reagdo com efeito de recuperagdo dos sitios por
formacdo de agua. O termo k; é a constante de reacdo em funcdo da temperatura e X; a

fracdo molar do componente i.

_ @ _ ZP:l ki (T)x; (11)
ot 1+ kyao(Mxpz0

Apesar do bom ajuste do modelo com os dados experimentais e a boa
capacidade de predicdo, o autor enfatiza que esse modelo ndo representa o real
fendmeno de desativacdo (recobrimento dos sitios e bloqueio dos poros). Assim a
confiabilidade do modelo so6 é valida em condigdes operacionais proximas das utilizadas

no trabalho.

2.4 Comentarios finais

A revisdo bibliografica exposta permitiu entender a complexidade envolvida no

processo de HDT devido as diversas rea¢fes que ocorrem simultaneamente e de forma
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independente. Além disso, os proprios produtos formados podem agir como inibidores
paras as rea¢des, como é o caso do sulfeto de hidrogénio e dos compostos nitrogenados.
Verificou-se também que a deposicdo de coque e/ou metais é o principal causador da
perda de atividade nos catalisadores de HDT. Para o estudo desse fendmeno de
desativacdo, a abordagem mais utilizada é a caracaterizacdo dos catalisadores
coqueados.

A necessidade de se processar, cada vez mais, cargas pesadas na industria de
refino de petréleo torna o hidrotratamento um dos principais processos nas refinarias.
Assim, torna-se imperativo o desenvolvimento e estudo de novas abordagens para o
processo. Nesse cenario com o elevado teor de impurezas e compostos aromaticos
presentes nas fracGes de petréleo, a perda de vida datil precoce dos catalisadores
industriais de HDT devido a desativacdo, por deposicdo de coque e/ou metais, gera
enormes custos econémicos para a industria. Assim, o estudo da desativagdo nesses
processos € de elevada importancia para as refinarias.

A perda de atividade em catalisadores de HDT para destilados médios é lenta,
podendo levar de 2 a 3 anos para se ter uma queda significativa na atividade,
necessitando-se assim de alternativas para a rapida selecdo e discriminacdo de
catalisadores com maior vida Util e desempenho. A alternativa é acelerar o efeito de
desativacdo, de modo que seja possivel, em curtos espacos de tempo, obter relevantes
informacBes sobre a desativacdo de catalisadores comerciais de HDT. Contudo, a
aplicacdo de metodologias de desativacdo acelerada para os processos de HDT é pouco
utilizada, como visto na revisao da literatura.

Relativo aos trabalhos sobre modelagem matematica do processo de HDT existe
diversos trabalhos disponiveis na literatura cientifica. Contudo, uma abordagem mais
criteriosa do modelo proposto e da estimacdo dos pardmetros cinéticos ainda é uma
lacuna a ser preenchida. Estudos da hidrodindmica do reator e um planejamento
experimental para determinacdo do melhor conjunto de parametros que se ajustem ao
modelo sdo ferramentas necessdrias para a obtencdo de melhores resultados na

modelagem e simulagéo do processo de HDT.
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3 MATERIAIS E METODOS

Este capitulo apresenta, separadamente, a metodologia utilizada para obtencéo
de dados experimentais e modelagem do processo de HDT. Apresenta-se inicialmente a
caracterizacdo do catalisador e das cargas e produtos utilizados. Em seguida €
apresentada a descricdo da unidade de bancada utilizada e a metodologia empregada na
realizacdo dos testes cataliticos e na desativacdo acelerada Em sequéncia é apresentado

0 desenvolvimento do modelo fenomenologico para o processo de HDT.
3.1 Caracterizacao Fisico-Quimica
3.1.1 Catalisador

Os testes cataliticos foram realizados usando um catalisador comercial
NiMo/Al,O3; com formato trilobular caracterizados pelas técnicas de FRX e adsor¢do de
N, a 77K.

A composicdo quimica do catalisador foi determinada utilizando um
equipamento R1X-3100 Rigaku com fonte de Ruténio (Rh) e uma pastilha preparada por
aproximadamente 0,2g de amostra.

A determinacdo das propiedades texturais foi realizada em um equipamento
Micromeritics ASAP 2010 utilizando o método BET para determinagdo da superficie
especifica e método BJH para determinacdo do volume e tamanho médio de poro. O
catalisador foi pré-tratado sob vacuo a 150°C, durante 24 horas. Para a caracterizacdo
dos catalisadores residuais, as amostras foram extraidas con tolueno e pré-tratadas sob
vacuo a 300°C por 24 horas.

3.1.2 Cargas e produtos

A caracterizacdo tanto da carga processada como do produto hidrotratado tem os
objetivos de acompanhar o processo de HDT e avaliar os resultados experimentais. As
técnicas descritas aqui seguem normas internacionais (ASTM) para garantir a validade e

acurécia da caracterizagdo das amostras.

a) Analise de Densidade

A densidade pode ser definida como a relacdo entre as massas especificas
(massa por unidade de volume da amostra) de duas substancias, uma delas tomada

como padrdo (normalmente agua a 4°C, cuja massa especifica nesta temperatura é
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considerada exatamente igual a 1,0g/ml). A analise foi realizada usando um densimetro
digital do fabricante Anton Paar, modelo DMA 450, segundo o0 método ASTM D-4052-
96 (2002) com réplicas e repetibilidade de 0,0001.

A densidade é fundamental para o acompanhamento do processo de HDT em
planta piloto, por ser uma analise simples e rapida, que fornece um indicativo confiavel

do nivel de atividade global do catalisador e da estabilidade do processo.

b) Determinacdo do teor de enxofre total

A determinacdo do teor total de enxofre na amostra é feita por fluorescéncia de
ultravioleta, segundo 0 método ASTM D-5453-04 (2004).0 equipamento utilizado foi o
Antek 7000S, com valores maximos admissiveis de 5% para repetibilidade e
reprodutibilidade.

c) Determinacdo do teor de nitrogénio total

A determinacdo do teor de nitrogénio total foi feita por quimiluminescéncia,
segundo os métodos ASTM D-5762-02 (2002) (teores de 40 a 10000 ppm) e ASTM D-
4629-02 (2002) (teores de 0,3 a 100 ppm). Os equipamentos usados foram o Antek
7000N para 0 método ASTM D-4629 (2002) e o Antek 9000 para o método ASTM D-
5762 (2002). Os valores de repetibilidade e reprodutibilidade foram 5% com valores

Maximos.

d) Composicdo quimica por espectrometria no infravermelho (FTIR)

As analises de espectroscopia por infravermelho das amostras liquidas foram
realizadas utilizando o equipamento IROX DIESEL, um analisador portatil de FTIR.
Para os ensaios analiticos foi utilizado mesmo volume (10 ml) em cada anélise.Para a
calibracdo do equipamento foi utilizado n-hexano (pureza 99,90 %).

O equipamento opera baseado em medidas de absor¢cdo na regido do
infravermelho na faixa de 2,7 a 15,4 p, usando o espectrometro com Transformada de
Fourier de acordo com norma ASTM D 5845. As analises foram realizadas em
duplicata na faixa de 650 a 1800 cm™, com resolucdo de 5 cm™ num total de 32
varreduras. Essa é a regido de "impressdo digital" da mistura dos compostos aromaticos
e onde as maiores diferencgas foram identificadas.

Buscando identificar qualitativamente as regides de interesse nos espectros,
realizou-se uma padronizacao interna utilizando os seguintes compostos :

e aromaticos: benzeno, tolueno e p-xileno;
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e poliaromatico: naftaleno;
e sulfurados: tiofeno e dibenzotiofeno;
e nitrogenados: N,N-dietilanilina.

e) Composicdo quimica por Ressondncia Magnética Nuclear (RMN)

As analises foram realizadas usando um espectrometro Varian Mercury VX-300.
O nucleo estudado nesse trabalho foi o de *H, com o aparelho configurado para 300
MHz. Para a quantificacdo dos compostos aromaticos realizou-se a integracéo das areas
normalizadas para 100 usando a faixa de 9,0 a 6,5 ppm (regido de aromaticos) e de 4.0 a

0.5 ppm (regido de alifaticos).

3.2 Testes cataliticos

a) Unidade de bancada de hidrotratamento

A unidade de bancada - 3R-HDT-20 - Vinci Technologies-, utilizada nos testes
cataliticos, é adequada para o estudo do hidroprocessamento de correntes leves, como
nafta, querosene e destilados médios, como o diesel. A unidade possibilita a realizacao
simultanea de experimentos uma vez que possui trés reatores de aco inox em paralelo
com iguais dimensdes que podem e operar de forma independente, permitindo agilidade
na aquisicdo dos dados experimentais. Cada um dos trés sistemas de reacdo permite o
ajuste independente da temperatura de reacdo, pressao e vazéo tanto de carga como de
gas.

A Figura 27 apresenta o fluxograma simplificado da unidade para um unico
sistema de reacdo enquanto a Tabela 10 registra os limites operacionais e as condic¢des

usuais de operacao.
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Figura 27 - Fluxograma simplificado da unidade 3R-HDT-20 - Vinci Technologies.

Sistema de amostragem e
coleta do produto

Bomba de pistdo

Tabela 10 - Limites operacionais e condicdes tipicas de operacao.

Variavel Maximo Faixa usual de operacéo
Pressdo do reator (bar) 180 20-90
Temperatura (°C) 550 200 - 450
Volume de catalisador (mL) 10 3 - 8 (diluido com inertes)
LHSV (h™) 10 0,5-5,0
Razédo Hy/dleo (L/L)* 1200 100 - 700
Modo de operagédo Leito fixo - ascendente - isotérmico
Caracteristicas da carga Viscosidade cinemética menor que 5 cSt** (25 °C)

*condicBes normais de pressdo e temperatura; **cSt = centiStokes

A unidade pode ser descrita através das suas trés secOes principais: secdo da

carga, secdo de reacdo e secdo de separacdo dos produtos.

Na secdo da carga € realizada a alimentacdo do 6leo diesel e do hidrogénio. A

unidade possui dois tanques de carga, comuns aos trés sistemas de reacgdo, trés bombas

de injecdo de carga com seus respectivos alinhamentos e dispositivos de prote¢do. O

tanque responsavel pelo armazenamento da carga de teste é posicionado sobre uma

balanca eletrdnica, enquanto o outro é destinado as etapas de sulfetacdo e limpeza da

unidade. Esses tanques podem ser pressurizados com nitrogénio para inertizar a carga e

auxiliar na operacgdo das bombas. Para injecdo da carga é utilizada uma bomba dosadora

de pistéo de alta pressdo sendo o monitoramento da pressao realizado na linha jusante a

bomba. O controle de vazdo do hidrogénio é realizado por controladores massicos, de
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forma independente para cada um dos trés sistemas de reagdo. Ap6s o bombeamento da
carga, o 6leo € misturado com o hidrogénio e entdo segue para a entrada do reator. A
Figura 28.a mostra os tanques de armazenamento da carga e a linha de alimentacéo
gasosa com seus respectivos mandmetros.

Na secdo de reagdo (Figura 28.b), cada um dos sistemas é composto por um
reator tubular de ago inox com didmetro interno de 0,78 cm e comprimento de
aproximadamente 47 cm com as respectivas fornalhas de aquecimento elétrico. Os
testes cataliticos sdo conduzidos com o reator operando de forma isotérmica e
escoamento ascendente, garantindo assim o molhamento completo do leito. A fornalha
elétrica possui trés resisténcias distribuidas ao longo do reator tubular formando zonas
de aquecimento independentes, sendo que essas zonas sao controladas através de
controladores PID. Internamente ao reator ha um poco axial equipado com trés
termopares posicionados em cada uma das diferentes zonas de aquecimento.
Externamente ao reator, ha dois termopares adicionais, um exclusivo para seguranca e

outro na superficie para comparacdo com a temperatura do interior do tubo.

Figura 28 - Unidade 3R-HDT-20 - Vinci Technologies: (a) Se¢éo de alimentacéo e (b)

de reacéo.

A secdo de separacdo dos produtos de cada um dos trés sistemas é composta por
dois estagios de separacdo gas/liquido. O primeiro vaso separador opera na pressdo do
teste catalitico (alta pressao), enquanto o segundo opera em baixa pressdo, com injecao
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de N; (Figura 29). H& também um sistema de amostragem individual e um sistema
unico de quantificagcdo do volume de gas gerado.

Apés a saida do reator, o efluente é encaminhado para o vaso separador de alta
pressdo. Pelo topo do vaso é liberada a fase gasosa, composta quase totalmente pelo
hidrogénio ndo consumido na reacéo e por H,S e NH3 formados no processo. A corrente
liquida, drenada pelo fundo do vaso separador com controle de nivel, é enviada para o
separador de baixa pressdo. Nesta etapa, gases dissolvidos no produto hidrotratado séo
removidos atraves do borbulhamento com o géas nitrogénio (etapa de retificacdo). Apos
0 segundo estagio de separacdo, a fase liquida é drenada, pelo fundo do vaso podendo
ser direcionada para o sistema de recolhimento automatico de amostras ou para o tanque
de recolhimento de produto final. As fases gasosas, oriundas de ambos 0s estagios de
separacdo, sdo enviadas para o medidor de gas, onde o volume gerado pode ser
contabilizado. Nesta secdo existem detectores automaéticos de H, e H,S, com seus
respectivos alarmes associados a concentragdes limites destes compostos. Caso esses

limites sejam atingidos, o intertravamento da unidade € acionado automaticamente.

Figura 29 - 3R-HDT-20 - Vinci Technologies - se¢do de separacao.

Como os reatores sdo idénticos e intercambidveis, 0s experimentos realizados
nas mesmas condicdes experimentais em quaisquer reatores foram considerados como
duplicatas. Ressalta-se que antes de iniciar os testes realizava-se uma verificacdo da

calibragdo das bombas de alimentag&o e dos controladores méassicos do gas hidrogénio.
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b) Procedimentos iniciais

Antecedendo os testes de avaliacdo da atividade catalitica e de desativacéo
acelerada é preciso realizar as etapas de i) carregamento do reator; ii) sulfetacdo do
catalisador; iii) estabilizacdo do leito catalitico de forma criteriosa para possibilitar a

analise comparativa dos resultados experimentais.

i) Carregamento do reator:

O carregamento do catalisador no reator, uma das etapas criticas do processo, foi
padronizado para todos os testes de modo que os resultados obtidos possam ser
comparados entre si. Desta forma procura-se minimizar efeitos que possa afetar a
representatividade dos dados experimentais tais como; efeitos de parede, molhamento
da superficie do catalisador e transferéncia de calor e massa.

O carregamento do reator tubular obedeceu ao procedimento operacional
descrito a seguir. Preenchimento da regido inicial com material inerte (carbeto de silicio,
120 mesh) objetivando uma boa distribuicdo de liquido e um alto grau de molhamento
das particulas de catalisador. A seguir € carregada uma mistura homogénea, em
proporcdo volumétrica de 1:1 de catalisador (7,5 g) diluido no material inerte. Esta
diluicio minimiza os efeitos de distribuicdo radial e axial de temperatura e
concentragdes no interior do reator. O leito catalitico esta localizado na regido em que a
temperatura de reacdo € mantida constante pelas malhas de controle. A regido de saida
do reator também é preenchida com inertes, responsaveis pela retencdo mecanica do
leito, minimizacdo de perda de calor e estabilidade do fluxo de saida. A Figura 30
mostra a configuragao final do reator.

La de vidro

b Inertes

Catalisador +
Inertes

} Inertes

La de vidro

Figura 30 - Configuracao final do reator.
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i) Sulfetacéo do catalisador:

A sulfetacdo, usualmente denominada como ativagdo catalitica, consiste na
transformacédo do Oxido precursor em uma fase ativa sulfetada. Esta etapa é precedida
de um pré-tratamento, para secagem do leito catalitico, realizado através do
aquecimento do reator durante 18 horas a 120 °C em fluxo 10NL/h de hidrogénio sob
90 bar de presséo de hidrogénio.

Para sulfetacdo é usada uma carga dopada com agente sulfetante, dissulfeto de
carbono (CS;), numa concentracdo de enxofre proxima de 2% em massa. A carga
utilizada foi previamente hidrotratada (dz/4 -.c = 0,88, S= 5000 mg/kg, N= 140 mg/kg),
sem a presenca de compostos olefinicos. Esta etapa é realizada na temperatura de 340°C
usando em fluxo 12NL/h de hidrogénio, LHSV de 0,6 h™ sob 90 bar de pressao durante

aproximadamente 27 horas.

i) Estabilizacao do catalisador:

Para etapa de estabilizagdo foi usado um destilado médio composto por
hidrocarbonetos menos reativos (daou -c = 0,8713 g/cm®, S= 3500 mg/kg, N= 679
mg/kg), temperatura de 340°C, razé&o de hidrogénio e carga de 1000 NLna/Lcarga, Presséo
de 90 bar e LHSV de 1h™ durante aproximadamente 100horas

c) Avaliacdo das Atividades iniciais e finais

A avaliacdo das atividades cataliticas iniciais e residuais exige que se assegure a
estabilidade no sistema de reacdo. Assim € necessario 0 monitoramento da atividade,
realizado mediante o acompanhamento da densidade do produto hidrotratado a cada
quatro horas (valor pode ser alterado se necessario). O catalisador é considerado estavel
quando a diferenca absoluta entre trés leituras consecutivas for inferior ao erro do
densimetro digital utilizado para realizacdo das analises, cujo valor é de 0,0005g/ml.
Uma vez assegurada a estabilidade da atividade catalitica € iniciada a etapa de
recolhimento do produto de cada teste. Em media cada teste de avaliacdo dura 56 horas
sendo necessario que no periodo de coleta das amostras as varidveis operacionais
estejam sob controle.

Neste trabalho as variaveis e condi¢cdes operacionais empregadas foram a
temperatura na faixa de 330 a 370 °C; a LHSV de 0,5 a 1,5 h™, a pressdo de 90 bar e a
raz&o H,/6leo de 800 m*/m®.
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3.3 Metodologia de Desativacao Acelerada (MDA)

A desativacdo acelerada tem a finalidade de acelerar o processo de deposi¢édo do
coque na superficie catalitica, de modo que em um tempo reduzido obtenha-se uma
queda significativa da atividade catalitica. A metodologia adotada neste trabalho €
baseada na proposta por PACHECO (2008). De acordo com essa metodologia, a etapa
de desativacdo é dividida em duas etapas. A primeira etapa consiste na formacéo do
coque por meio do aumento da temperatura do leito catalitico. E importante registrar
que se deve ter o cuidado de utilizar temperaturas proximas das temperaturas finais de
campanha das unidades industriais; ou seja, entre 400-420°C. Temperaturas superiores
podem provocar a desativacgdo por outros fendbmenos como, por exemplo, sinterizagao e
volatilizacdo. Neste trabalho foi utilizada a temperatura de 420°C, uma vez que, em
trabalho anterior, com carga semelhante, ndo foi observado fenbmeno de desativacdo
catalitica a 400°C (NOVAES et al., 2017a).

A segunda etapa da desativacdo implica na fasede maturacdo do coque, onde a
estrutura e composicdo do coque inicial é modificada, sendo formado um material mais
aromatico, com menor relacdo hidrogénio:carbono (C/H). Para atingir este objetivo foi
alterada a razdo H/carga através da diminuicdo da vazao de hidrogénio do valor inicial
de 850 para 150 m%*m?® sendo mantidas constantes demais condicBes experimentais
(Tabela 11).

O tempo de duracdo de cada etapa foi de 56 horas. Para acompanhar o processo
de desativacdo nesse intervalo, foram coletadas 11 amostras na 1° etapa e 12 na 2° etapa
com intervalos de 4 horas para cada amostragem. Cada amostra foi avaliada em termos
de densidade, teor de enxofre e analises de FTIR. Além disso, para determinadas
amostras foram realizadas analises de RMN.

Tabela 11 - Condicgdes operacionais - etapa de desativagdo acelerada.

Vazio d Vazdao de T ;
Etapa azaoL/a f:arga hidragénio Presséo (bar) empoeéa ura
(mL/min) (L) (°C)
1 11
0,2115 90 420
2 2
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3.4 Desenvolvimento do modelo fenomenolégico

Nos testes realizados na unidade piloto, a configuracdo empregada foi um leito
fixo com operacao gotejante, onde trés fases estavam presentes: a) gasosa: hidrogénio e
gases formados no processo, como sulfeto de hidrogénio e amonia; b) liquida: dleo
diesel; c) solida: leito catalitico formado por catalisadores comerciais de HDT diluidos
por particulas inertes.

O desenvolvimento de modelos matematicos para esses fenbmenos presentes no
processo de HDT é uma tarefa complexa e muitos autores optam por simplificar o
modelo considerando diferentes hipoGteses, como escoamento pistonado, auséncias de
efeitos de desativacdo e de resisténcia entre fases e sem dispersdo axial (MARAFI et al.,
2003; BOTCHWEY et al., 2006; TOOSI et al., 2014). No entanto, para garantir que a
unidade piloto fosse operada como leito fixo com operacdo gotejante, o estudo da
hidrodindmica do reator é necessario. Desse modo, fatores como gradientes de massa e
de temperatura, efeitos de molhamento da superficie catalitica e de parede devem ser
minimizados e/ou praticamente eliminados para garantir que os dados cinéticos obtidos
sejam provenientes apenas dos eventos quimicos presentes no leito catalitico
(MEDEROQS et al., 2009).

Neste trabalho, o leito catalitico foi diluido com particulas inertes com a
finalidade de aumentar o molhamento do catalisador e a retencdo de liquido (hold up),
minimizar os gradientes de temperatura e efeitos de dispersdo axial e de parede
(BERGER et al., 2002). Na técnica de diluicdo, os inertes sdo dispersos entre as
particulas de catalisador proporcionando mais pontos de contato sélido-sélido e areas
sobre as quais o liquido flui e, portanto, ajudam a reduzir o vazio no leito
particularmente perto da parede do reator. Assim, a hidrodindmica do reator € em
grande parte regida pelo recheio de inertes, enquanto que os fendmenos do processo sdo
controlados pelas particulas de catalisador de mesma forma e tamanho de unidades
industriais (AL-DAHHAN et al., 1995).

De modo a avaliar se os fatores que podem causar desvios do regime de fluxo
ideal podem ou néo ser desprezados na estruturagdo do modelo matematico, a seguinte
andlise foi realizada:

i) Dispersdo axial de massa: este fator esta sempre presente no processo de HDT,

mas pode ser minimizado para prevenir desvios significativos do escoamento ideal

selecionando a relacéo adequada entre o comprimento do leito catalitico e o tamanho de
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particula (Lg/dpe) (MEDEROS et al., 2009). Existem varios valores dessa razdo
proposta por diferentes pesquisadores para negligenciar o efeito de dispersdo axial,
como mostrado na Tabela 12. Neste trabalho foi empregado o critério de MEARS
(Lg/dpe>350), que foi obtido para aplicagdo em unidades de bancada de hidrotratamento
de gasoleo. O valor medido de Lg neste trabalho foi de 26,9 cm, ja o didmetro médio da
particula incluindo a diluicdo com as particulas de inertes foi de 0,02 cm. Assim, a razdo
Le/dpe teve 0 valor de 1345, mais que suficiente para se desprezar os efeitos difusivos e
garantir que o reator opere em escoamento pistonado. Ressalta-se que somente foram
considerados os efeitos de dispersdo na fase liquida devido ao excesso de hidrogénio
presente no sistema catalitico (PEREGO e PERATELLO, 1995).
Tabela 12 - Critérios para desprezar a dispersédo axial.

Le/dpe Aplicacdo Autor(es)
>25  Minimizar dispersdo axial em torres de recheio Scott (1935)
Carberry e Wendel

> 50 Reatores isotérmicos (1963)

Dispersdo axial minima em unidades de bancada de HDT

> 350 , Mears (1974)
para processamento de gaséleo

> 100 E_\/lta_r a retro mistura (ba<_:k-m|xmg) criada pelos efeitos Sie (1991)
difusivos nos reatores de leito empacotado
D fei i lei

50 esprezar efeitos de retro mistura em reatores de leito Ancheyta et al. (2002)

fixo com duas fases

ii) Gradientes de temperatura: a diluicdo com inertes favorece a distribuicdo de

temperatura ao longo do leito catalitico pelo aumento da razdo Lg/dpe. Além disso, a
conducédo axial de calor pode ser desprezada para leitos com Lg/dpe > 30 (MEARS,
1974). Deste modo, como no caso da dispersdo axial, o valor obtido de Lg/dpe foi

suficiente para desconsiderar este fator.

iii) Efeitos de molhamento e de parede: o valor da razdo entre o didmetro do

reator (Dy) e o tamanho da particula (dpe) pode indicar quando a formacéo de canais
preferenciais no leito pode levar ao incompleto e/ou ineficiente molhamento da
superficie externa do catalisador podem ocorrer. De acordo com MEDEROS et al.
(2009) e PEREGO e PERATELLO (1995), um valor maior que 25 para D//d, €
necessario para afirmar que o leito catalitico estd completamente irrigado pela fase
fluida e que os efeitos de parede ndo sdo significantes. O valor obtido para a unidade

64



piloto foi de 35,5, ou seja, a configuracdo do leito catalitico foi esquematizada de
maneira eficiente. O critério proposto por GIERMAN et al. (1988) relaciona as forcas
de atrito com as forcas gravitacionais no leito, equacdo (12). De acordo com 0s autores,
se o fluxo de liquido sobre a superficie da particula do catalisador é regido pela forca de

atrito em vez da gravidade, o fluido tende a se espalhar.

MUy,

pLdpezg

>5x 1076 (12)

em que p_ € a viscosidade do liquido, u_ a velocidade superficial do liquido, p_ a
densidade do liquido e g a aceleracdo da gravidade. Utilizando os valores empregados
na unidade piloto, o valor obtido foi de aproximadamente 6,4x10, satisfazendo o
critério proposto pelos autores. Por Gltimo, optou-se por uma configuracdo de fluxo
ascendente, que também auxilia no molhamento da superficie do catalisador. Assim, a
hipdtese de que cada particula de catalisador estava rodeada por uma pelicula fluida de
liquido foi considerada.
Considerando a andlise da hidrodindmica realizada, as hip6teses fundamentais
na formulacdo do modelo foram:
e reator com escoamento pistonado, estado transiente;
e inicialmente, o leito esta livre dos reagentes, tanto na fase fluida quanto
na fase solida;
e as particulas de solido sdo cilindricas, homogéneas e de tamanho
uniforme;
e gradientes de massa e temperatura foram desprezados;
e reator opera isotermicamente e isobaricamente;
e tanto a vaporizacdo da carga como a condensacdo da fase gasosa foram
desprezados;
e as reagdes quimicas ocorrem somente na superficie do catalisador;
e as particulas do catalisador estdo cobertas pela fase liquida;
e isotermicidade no pellets do catalisador;
e ndo ha perda consideravel de atividade nos testes cataliticos realizados

para a estimacao dos pardmetros cinéticos.
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Em relagdo aos fendmenos de vaporizacdo e condensagdo no leito catalitico, a
modelagem de ambos é uma tarefa dificil nos reatores de leito fixo. Além disso, dados
experimentais sobre o equilibrio liquido-vapor para reatores de HDT ainda s@o escassos
na literatura. De acordo com AKGERMAN et al. (1985), para processos com altas
conversdes de HDS, a diferenca entre um modelo que leva em conta ou ndo a
volatilizagdo é pequena devido a reducdo do reagente limitante. Na unidade de bancada,
as conversfes das reacdes estudadas (HDS e HDN), na maioria dos casos, foram
planejadas para estarem em niveis superiores a 95%, entdo se espera que o efeito da
vaporizagdo seja minimo. CHEN et al. (2009) também observaram que elevadas
concentragfes de compostos aromaticos diminui a probabilidade dos compostos
volatilizarem. Em vista disso, a carga utilizada nos experimentos deste trabalho ¢ uma
mistura de gaséleo leve e pesado com grande quantidade de compostos aromaticos e
elevada massa molar, o que torna satisfatdria a hipotese de desconsiderar esse efeito.

Para desprezar os efeitos de desativacédo, as condi¢Oes operacionais utilizadas
nos testes cataliticos realizados na etapa de modelagem e estimacdo de parametros
foram adequadas para evitar a formacdo e deposi¢cdo de coque nos sitios do catalisador
(FURIMSKY e MASSOTH, 1999). Como descrito na metodologia experimental (Secdo
3.2), a rapida perda de atividade no inicio do processo de HDT ocorreu na etapa de
estabilizacdo. Portanto, nos testes realizados a deposicdo do coque ndo afetou
significativamente a atividade catalitica.

Para estimar os efeitos da resisténcia a difusdo intraparticula dos compostos
utilizou-se o fator de efetividade do catalisador como variavel responsavél por essa
avaliacdo. Considera-se também que os poros sdo de tamanho uniforme, ndo ocorrendo
estreitamento dos canais.

No caso deste trabalho, as amostras de produto coletadas nos testes cataliticos
foram obtidas considerando o sistema em estado estacionario. A hipotese de estado
transiente foi considerada com objetivo de estruturar um modelo no processo de HDT
mais geral, que pode ser aplicado em diversas situacfes. Os indices G, L e S foram

usados para identificar as fases gasosa, liquida e solida respectivamente.
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3.4.1 Balancgos de massa

3.4.1.1 Fase gasosa

O balanco de massa dos componentes de gasoso (H., H,S e NH3) € descrito pela
equacdo (13), na qual a coordenada axial (z) tem como origem a base do leito catalitico.
O primeiro termo refere-se ao acumulo de massa, o segundo ao fluxo advectivo e o
terceiro a transferéncia de massa da fase gas para a fase liquida. O sinal negativo no
termo advectivo indica que o escoamento do gas no reator é ascendente. A transferéncia
de massa foi descrita pela teoria do duplo filme, na qual se admite que a interface esteja
em equilibrio termodinamico. Como considerou 0 molhamento completo da superficie

catalitica, o termo de transferéncia de massa gas-solido pode ser desprezado.

apl apl G
el (%): —ut <%) — KF aLRT<%— c}) (13)
1

em que £ é a fragdo volumétrica de gas no reator (holdup de gas), pi© é a pressdo
parcial do componente i (MPa), u® é a velocidade superficial do gas baseada no reator
vazio (cm/s), Ki" é o coeficiente global de transferéncia de massa gés-liquido do
componente i na fase liquida [cm°quida/(CM intertace-)], @~ € a area interfacial gas-liquido
por unidade de volume do reator (cm™), R é a constante universal dos gases (J/mol.K),
T é a temperatura (K), H; é a constante da Lei de Henry (MPa.cm®mol) e Ci- ¢ a
concentracdo molar na fase liquida (mol/cm?).

As condicdes iniciais e de contorno para o sistema descrito acima podem ser
vistas nas equacdes (14), (15) e (16). A corrente gasosa de alimentacdo é o hidrogénio

puro, assim a pressdo de alimentacdo (Paim) € a propria pressdo parcial de H, na entrada.

pi(0,z) =0, i=H,, H,SeNH; (14)
pi(t,0) =0, i=H,SeNH; (15)
pHZ(t: 0) = Palim (16)

3.4.1.2 Fase liquida
Os balangos de massa na fase liquida incluem os gases dissolvidos e 0s
compostos sulfurados e nitrogenados. Os balangos para os gases (i= Hz, H,S e NH3) e 0s

compostos ndo volateis (j = S, N) sdo mostrados nas equagdes (17) e (18),
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respectivamente. Os compostos presentes na fase liquida sdo transportados para a
superficie do catalisador e a transferéncia de massa entre as fases é descrita pelo ultimo
termo de ambas as equacdes, sendo u" a velocidade superficial do liquido baseada no
reator vazio (cm/s), £ ¢é a fragdo volumétrica de liquido no reator (holdup de liquido),
Ki;° é o coeficiente de transferéncia de massa liquido-s6lido (cm®jiquiga/(CMZssiido.S)), @° €
a area interfacial liquido-sélido por unidade de volume do reator (cm™) e C° é a

concentracdo molar na fase sélida (mol/cm®).

ack ack G
§<5?>:—w(5j>+K%&<%f4ﬁ)—K?f@%—cﬂ an
1
act act (18)
é(ﬁf)z—&(5%>—K&§@}—®)

As condigdes iniciais e de contorno para o sistema descrito acima podem ser
vistas nas equacdes (19) a (23). Considera-se que na entrada do reator a corrente de
liquido estd em equilibrio termodinamico com a fase gasosa (fracdo de Oleo esta
saturada com 0 composto gasoso), ou seja, a concentracao de H, na corrente liquida da
alimentacdo, Cppaim, € calculado pela equacdo (24). Os termos Csglim € Cnalim S40 as
concentracdes dos compostos sulfurados e nitrogenados na carga liquida alimentada no

reator.

Cij(0,2) =0 (19)

Ci(t,0) = 0,i = H,S e NH; (20)

Chz2(t,0) = Chzalim (21)

Cs(t,0) = Csalim (22)

Cn(t 0) = Cnalim (23)

Chzalim(t,0) = @4
H2

3.4.1.3 Fase solida
Os componentes sdo transportados entre a fase liquida e a superficie do
catalisador, sendo consumidos ou produzidos atraves das reagdes quimicas. Para todos

0s componentes (i = compostos gasosos e ndo volateis), a equacdo (25) descreve o
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consumo e a produgdo de cada composto. J& o sinal + indica se esta sendo produzido ou

consumido no processo.

Nreagc’)es

ac’
es (1 —¢€p) <6_t1> = K;S a’ (ClL — CIS) +&ppM Z I (CiS,T) (25)
j=1

em que o termo &s € a porosidade da particula, g € a fracdo de vazios ou porosidade do
leito catalitico, ¢ é o fator de diluicdo do leito catalitico, pg € a densidade do bulk
catalitico, n € o fator de efetividade e rje a velocidade da reagdo j por unidade de massa
do catalisador (mol/gcat.S).

Como o balanco possui somente o termo de acumulo, sdo necessérias condicoes

iniciais, equacao (26), para a sua resolucéo.

C;5(0,2) =0 (26)

3.4.2 Cinéticas de reacéo

Neste trabalho os compostos foram agrupados de acordo com suas espécies,
enxofre para HDS e nitrogénio para reagdes HDN.

As reacdes HDS sdo irreversiveis em condicGes gerais de processo. O enxofre e
o hidrogénio tém um impacto positivo na taxa de reacdo, enquanto que o sulfeto de
hidrogénio adsorvido no catalisador inibe a reacdo. A equacdo (27) representa, de modo
geral, o processo de HDS que ocorre no leito catalitico junto com os coeficientes

estequiométricos considerados.

Ar-S+ 2H, — Ar-H, + H,S (27)

Kups

em que Ar-S sdo os composto sulfurados, Ar-H, os compostos aromaticos livre de
enxofre e H,S o sulfeto de hidrogénio formado.

A cinética de reacdo baseou-se no modelo de Langmuir-Hinshelwood (GIRGIS
e GATES, 1991), como mostrado na equagdo (28). O termo ryps € referente a taxa de
reacdo (mol/gea:.S), krps é a constante de velocidade, Cs® e C,° sdo as concentracdes

dos compostos sulfurados e do hidrogénio na fase solida, respectivamente, Kyps € a
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constante de equilibrio de adsorcéo do H,S (cm*/mol), myps € Nips S0 as ordens de
reacdo. Observa-se que o expoente 2 no denominador representa 0 numero de sitios de
adsorcdo para a molécula de H,S. Embora tanto o sulfeto de hidrogénio como o0s
compostos nitrogenados possam inibir a reacdo, nesse trabalho considerou-se somente o
efeito do primeiro na taxa de hidrodessulfurizagdo. Para considerar os efeitos dos
nitrogenados, outra equagdo cinética teria que ser proposta, aumento assim a

complexidade do modelo.

(Cg)mHDS (CIS{Z)nHDS

> (28)
(1+Kpzs Ciizs)

Tips= Khps

A constante de equilibrio de adsorcdo do H,S pode ser obtida experimentalmente
ou através da correlacdo da equacdo de Van't Hoff, proposta por MEDEROS et al.
(2006), equacdo (29). Ressalta-se que a determinacdo da constante de adsor¢édo de H,S
por resultados experimentais ndo foi o objetivo desse trabalho, sendo a equacdo abaixo

utilizada nos trabalhos com cargas e catalisadores similares.

2761
Kyzs(T)=41769,84 exp( RT) (29)

Como no caso da reagcdo HDS, os compostos nitrogenados foram agrupados. A
equacdo estequiométrica generalizada, equacdo (30), foi usada para representar as

reacGes de HDN.

Ar-N + 3H, — Ar-H; + NH; (30)

HDN

em que Ar-N sdo os compostos nitrogenados, Ar-Hz 0s compostos aromaticos livre de
nitrogénio e NH3 a amonia formada.

Em relagdo a cinética, a taxa foi expressa pelo modelo de lei da poténcia em
relacdo as concentragfes de nitrogénio e hidrogénio (JARULLAH et al., 2011), como
mostrado na equacdo (31). O termo kypn é a constante de velocidade da reacdo, mypy €

Nypn SA0 as ordens de reacao.

rupn= Kupn (CN)™HDN (Cfj,) HON (31)
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A constante de velocidade (j= HDS ou HDN) para cada reacdo foi definida de
acordo com a lei de Arrhenius, equagéo (32), em que ko é o fator pré- exponencial e Eg;

¢ a energia de ativacdo (J/mol).

—Ea]-

k=Ko exp(ﬁ) (32)

3.4.3 Propriedades fisico-quimicas e parametros do modelo

O modelo matemaético apresentado nas sec¢Oes anteriores necessita do calculo dos
parametros e propriedades da carga. Muitos desses parametros que sdo apresentados
nesta secdo podem ser obtidos por dados experimentais ou estimados por correlacbes
existentes na literatura, e a qualidade de suas determinacfes é de grande importancia
para que o modelo proposto do reator seja representativo.

Para a determinacdo da concentragdo inicial dos compostos sulfurados e
nitrogenados na alimentacéo, utiliza-se a fracdo massica (W;) de cada composto, que foi
determinada por andlises laboratoriais, equacgdo (33), em que MM; é a massa molar do

enxofre ou nitrogénio e pg ¢ a massa especifica da carga na condi¢do de operacao

arga

(g/cm’).

Co — pIEarga W, (33)
ialim — MMi i

O equilibrio entre as fases ao longo do leito catalitico foi representado nas
equacOes de balanco de massa pela lei de Henry, equacdo (34). Neste trabalho
utilizaram-se os coeficientes de solubilidade para estimar a constante de Henry (H;).

V,
=_m 34

em que Vy, é o volume molar sob condi¢des normais (L/mol), A; representa a
solubilidade do componente i (L Kkgeeo: MPa™). O calculo da solubilidade do
componente gasoso na fase liquida é fungdo da temperatura do processo. KORSTEN e
HOFFMAN (1996) relataram correlacGes para avaliar esse parametro para H, e H,S e,
para a solubilidade da aménia, foi utilizada a correlagdo proposta por CHACON et al.
(2012). As equacgdes obtidas para a solubilidade do hidrogénio, do sulfeto de hidrogénio
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e da amdnia sdo validas para condi¢cBes operacionais tipicas de processo de HDT
(temperatura entre 300 e 420 °C e densidade na faixa entre 0,7 e 0,9 g/cm®).

Para o hidrogénio, a solubilidade ¢ dada pela equacdo (35), pxo € a massa
especifica do liquido a 20°C em g/cm® (KORSTEN e HOFFMANN, 1996).

Agp=ag+a; T+a, & +a; T?+a, # (39)
em que as constantes sao:
ao=-0,559729 L kgejeo: MPa as= 1,94593x10° L Kggieo * MPa™ K
a,= -0,42947x10°% L kggieo > MPa™* K™ a,= 0,835783 kgsie L™ MPa™
a,= 3,07539x10° MPa™* K™*
Para o sulfeto de hidrogénio e a amonia, as solubilidades sdo dadas pelas

equac0es (36) e (37) respectivamente, com a temperatura em K.

Aizs = exp(3,367 — 0,00847 T) (36)

1

- (37)
AnH3 8,552.10~2 + 2,233.10-6 T279

A massa especifica da fase liquida nas condi¢cbes de processo pode ser
determinada pela correlagdo de Standing-Katz, equagédo (38), na qual po representa a
massa especifica em kg/m3 a 15,6°C e 1 atm e App e Apy representam a influéncia da

pressao e da temperatura na massa especifica, equacdes (39) e (40), respectivamente.

p(P,T) = po + App — Apt (38)
P
App=(0,167+16,181x10-0425 p0) (_)
1000
, (39)
P
- -0,0603 po
0,01 (0,299+263x10 ) (1000)
Apr=(0,0133+152,4 (po+App) 24> (T — 520)

(40)

- (8,1x10'6 — (0,0622x10-076* (PO+APP>)) (T — 520)2

em que T esta em °R e P em psia. Essas correlacdes foram publicadas por AHMED
(1989), sendo validas nas faixas entre 60 até 200 bar de pressdo e 15 e 400 °C.
O coeficiente global de transferéncia de massa gas-liquido (Ki“) pode ser

aproximado pelo coeficiente de transferéncia de massa no filme liquido (ki"), isso
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porque para gases ligeiramente solUveis, como é o caso do H,, a resisténcia a
transferéncia de massa no filme gasoso pode ser negligenciada (ZHUKOVA et al.,
1990). O termo (Ki-.a"), que corresponde a transferéncia de massa, pode ser
determinado pela correlacdo de GOTO e SMITH (1975), equacdo (41), em que G é o
fluxo de massa da fase liquida (g/cm®.s), 4" é a viscosidade do liquido (cP) e Di" é o
coeficiente de difusividade molecular do componente i na mistura liquida (cm?s). Os
termos a; e o, Sd0 constantes, consideradas as mesmas usadas por KORSTEN e
HOFFMAN (1996), o, = 7 cm™® e a, = 0,4. A sensibilidade dos resultados a variacdes
dessas constantes é muito pequena, portanto a consideracdo ndo leva a erro

significativo.

0,5
iLaL = —GL " HL (41)
DL 117 L L pL
i 1 p~ D;

A viscosidade dinamica do liquido pode ser estimada pela correlacdo de Glaso
(AHMED, 1989), equacdo (42), em que T é a temperatura (K) e API ¢é a densidade do
6leo em (°API). A constante a pode ser determinada pela equacdo (43). A faixa de
validade é entre 20 e 48 °API e entre 10 e 150°C (AHMED, 1989).

nb=3,141x101° (T — 460)34** (log API)* (42)
a= 10,313 log(1,8T — 460) — 36,447 (43)

O coeficiente de difusividade molecular é estimado pela correlagdo de Tyn-
Calus, conforme publicado por KORSTEN e HOFFMAN (1996), equacdo (44), em que
v é 0 volume molar do soluto i na fase liquida (cm*/mol), v, é o volume molar do diesel
(cm*mol), T é a temperatura em K e p a viscosidade dinamica do liquido (mPa.s).
Considerou-se que os compostos sulfurados e nitrogenados possuem as mesmas

propriedades da mistura.

0,267 T

\%
DL=8,93.108 L
1 V0,433 HL

i

(44)

Para o célculo do volume molar do diesel, utilizou-se a equacéo (45) (PERRY e
GREEN, 2007), em que V. é o volume molar critico (ft*/Ib), cujo valor foi estimado pela

correlacdo de Riazi-Daubert, equacgéo (46), em que Tsoe € 0 ponto 50% evaporados do
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método ASTM D-86 em °R, dgo é a densidade do liquido a 60°F (Ib/ft°) e M" é a massa
molar do 6leo diesel. J& para a determinacdo do volume molar dos gases (vi= H,, H,S e

NHS3), foi utilizada a equacdo de estado de Van der Waals.

v, =0,285 v 08 (45)

ve=M" 7,5214.103(1,8T5qy,) >28%6d ;" (46)

O coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido é calculado através da
correlagdo de Krevelen-Krekels (FROMENT e BISCHOFF, 1990), equagédo (47), em
termos dos nimeros adimensionas de Reynolds e Schmidt.

0,5 1/3

s L \O L
K =138 G " (47)
DEEE aspb pL Dk

3.4.4 Caracteristicas do leito catalitico e fator de efetividade

A diluigdo dos leitos cataliticos em unidades de bancada de HDT é uma pratica
comum. Para calcular o fator de diluicdo, pode-se usar a equacédo (48), em que V. € 0

volume do catalisador e V; € o volume das particulas inertes.

AL (48)
V. +V

Uma caracteristica importante da particula de catalisador ¢ o diametro de
particula equivalente (dpe car), definido como o didametro de uma esfera que tem a mesma
superficie externa da particula do catalisador real, dependendo do tamanho e da forma
do catalisador. Para catalisadores comerciais, 0 dpe car pode ser estimado pela correlagéo
de COOPER et al. (1986), equacéo (49),

<

6 =2
d _ Sp (49)
pe cat— (I)s

em que V, e o volume total da particula do catalisador (cm3), Sy € a area superficial
externa total da particula do catalisador (cm?) e ¢, € o fator de forma (area da superficie

de uma esfera de igual volume/area da superficie da particula). Tanto V, quanto S; séo
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calculados de acordo com a forma do catalisador, no caso, forma de pellets com l6bulos
no formato trilobular(ANCHEYTA, 2015).

Para a determinagdo do diametro da particula no leito catalitico (dpe)
considerando a adicdo das particulas inertes, utilizou-se o diametro médio de Sauter,
equacdo (50), em que o termo X; € a fragdo massica e dpe co¢ € 0 didmetro do catalisador

e/ou inerte.

dpe="%; (50)
23
pe cat
A fracdo de vazios do leito catalitico pode ser estimada pela correlagdo reportada

por FROMENT e BISCHOFF (1990) e MACIAS e ANCHEYTA (2004), equacio (51),

em que d; é o didametro do reator (cm).

()]
ep = 0,38 + 0,073{1 + %‘ (51)
(&)
A partir da fracdo de vazios no leito, pdde-se determinar a massa especifica da
particula do catalisador (ps) pela correlacdo de TARHAN (1983), equacdo (52). A
massa especifica do leito (pg) foi calculada usando as especificacbes de massa e

comprimento do leito.

PB

- 1-— €B (52)

Ps

A érea interfacial liquido-sélido (a°) para um reator de leito fixo pode ser
definida de acordo com a equacdo (53). J& a porosidade do catalisador pode ser

estimada pela equacdo (54),

as = o (1—¢p) (53)

& = pSVg (54)
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em que Vg € 0 volume total de poros do catalisador (cm®/g). V, foi determinado pelo
método BJH com as informacgdes de caracterizagdo textural (adsor¢do de N, a 77K
usando um equipamento Micrometrics® modelo ASAP 2000).

O fator de efetividade (n;, j = HDS ou HDN) é definido como a razéo entre a
velocidade de reagdo volumétrica média dentro da particula (com resisténcia a difusao)
e a taxa de reacdo na superficie externa da particula. Esse importante pardmetro depende
principalmente da porosidade do catalisador, do tamanho das moléculas dos reagentes,
da difusividade e da taxa de reacdo. Os gradientes de concentracdo gerados no interior
da particula também sdo fungdes desses parametros.

A equacdo (55) foi definida por THIELE (1939) para o calculo de n, cuja
solucdo analitica sO € possivel para reacdes simples e para expressdes de velocidade de

primeira ordem e de ordem zero. Os termos rjc, € Is representam as taxas de reagdes no

interior do solido e nas condicdes de superficie, respectivamente.

_ frjcat(cis' T)de

_ (55)
N V, r5(C5,T)

Para modelos cinéticos mais complexos, como do tipo Langmuir-Hinshelwood,
ndo existe solucdo analitica para a equacao (55). Um método alternativo é utilizar
correlacdes generalizadas. Neste trabalho, o fator de efetividade é calculado como

funcdo do maédulo de Thiele (®;), equagdo (56), proposta por FROMENT et al. (2010),

podendo ser utilizada para reagdes irreversiveis de ordem n.

_i E n+1 pSkj(CiS)n_1 56
cbi_an(sp)j(z) D, (56)

ef,i

em que o termo k; é a taxa de reacdo (HDS ou HDN) e D¢;D € a difusividade efetiva do

efi
componente i no interior dos poros do catalisador (cm%/s).
A difusividade efetiva, equacdo (57), depende de duas contribuicbes: a

difusividade molecular (DY) e a difusividade de Knudsen (D).

(57)



em que o termo t é o fator de tortuosidade do catalisador (0s poros do catalisador ndo
tem orientacdo normal a partir da superficie). O seu valor varia geralmente entre 2 e 7, e
no modelo proposto é usado T = 4 (MACIAS e ANCHEYTA, 2004).

A difusividade de Knudsen (D), equaco (58), é funcéo do raio da particula (rg)
em cm, da massa molar do componente i (MM;) em g/mol, da temperatura (T) em K e
da constante dos gases ideais (R) em J/mol/K . O raio médio do poro foi obtido pelo
método BJH com as informacGes de caracterizacdo textural (adsorcdo de N, a 77K

usando um equipamento Micrometrics® modelo ASAP 2000).

2ry_( 8RT \*°
G _ (28 (58)
Diic = ( 3 (nMMi)
A partir de @;, o fator de efetividade do catalisador foi determinado, equagdo
(59) (ANCHEYTA, 2015; FROMENT e BISCHOFF, 2010).

tanh dDj

n = @,

(59)

A equacdo é valida para modelos cinéticos que utilizam a Lei de Poténcia e/ou
Langmuir-Hinshelwood, catalisadores em forma de pellets, entre outros; € necessario
também que o médulo de Thiele seja inferior a trés e ordens de reagdo iguais ou maiores
que um.

Como observado nesta se¢do e nas anteriores, a modelagem do processo de HDT
envolve diversos parametros. As limitagdes de alguns modelos encontrados na literatura
estdo relacionadas ao nimero de parametros envolvidos, confiabilidade dos resultados e

exatiddo dos calculos.

35 Planejamento experimental para estimacao dos parametros

Foi proposto um planejamento experimental para estimar os parametros
cinéticos das reacbes de HDS e HDN. A técnica de planejamento de experimentos
permite a investigacdo simultdnea dos efeitos de varios fatores e, assim, facilita a
otimizacdo do projeto. Além disso, pode ser usada para relacionar as variaveis
operacionais do processo com 0s proprios parametros do modelo. Para uma avaliagédo

inicial dos erros de dados experimentais, um projeto fatorial completo 2* com trés
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repeticbes na condigdo central foi planejado com um total de sete experimentos,
mostrado na Tabela 13. A temperatura e o LHSV foram os fatores escolhidos no
planejamento devido aos efeitos que exercem nas variaveis de saida monitoradas -
teores de enxofre e nitrogénio no produto hidrotratado. A temperatura tem uma forte
influéncia nas taxas de reacéo, difusividade molecular, coeficientes de transferéncia de
massa nas interfaces, solubilidade e constante de Henry. JA& o LHSV também é uma
variavel operacional relevante que determina a eficiéncia do processo. Ressalta-se que
as condicdes operacionais utilizadas foram compativeis com valores empregados em

unidades industriais e trabalhos anteriores do grupo.

Tabela 13 - Planejamento experimental

Niveis
Variaveis independentes
-1 0 1
Temperatura (°C) 330 350 370
LHSV (h™) 0,5 1,0 1,5

Para melhorar a acuracia da estimativa e a confiabilidade dos parametros obtidos
foram realizados cinco testes adicionais. Uma vez que o0s parametros cinéticos sdo bem
correlacionados com a temperatura de reacdo, optou-se por variar somente essa variavel
nesses testes, de 340 a 380 °C, mantendo LHSV constante em 0,65 h™.

A capacidade preditiva do modelo também foi avaliada apo6s a estimacdo dos
parametros. Com este propdsito, trés diferentes condi¢cdes experimentais foram usadas,

como mostrado na Tabela 14.

Tabela 14 - Condig6es operacionais para analise preditiva

Temperatura (°C) 350 380
LHSV (h™) 0,5 1,5 0,5

Todos os experimentos foram conduzidos mantendo constante a razdo H2/6leo,
800 m3/m? e a pressdo, 90 bar. Lembrando que na proposta de modelagem do processo
de HDT, a desativacdo catalitica foi desprezada. A metodologia experimental para
obtencdo das concentracGes de enxofre e nitrogénio no produto encontra-se disponivel
na Se¢éo 3.1.2.
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4 RESULTADOS E DISCUSSOES

A apresentacdo e discussdo dos resultados estdo divididas em trés partes, de
acordo com os objetivos propostos para cada etapa. A primeira parte esta relacionada a
caracterizacgdo fisico-quimica do catalisador e das cargas usadas nos testes cataliticos. A
parte seguinte apresenta os resultados obtidos nos testes cataliticos e na etapa de
desativacdo acelerada. Finalmente, a terceira parte apresenta a modelagem matematica

do processo de HDT.
4.1 Carga e Catalisador

A Tabela 15 apresenta a caracterizagdo e composicao de catalisador industrial de

NiMoP/y-Al,O3 usado em todos os testes cataliticos.

Tabela 15 - Composicdo e caracteristicas fisico-quimicas do catalisador

Propriedades

Superficie especifica (m?/g) 205
Densidade (g/cm?) 0,75
Raio médio do poro (A) 68,5
Volume (cm%g) 0,39
Oxido de fosforo V 7,7
Oxido de niquel 11 31
Composicao (%om) . ] ]
Oxido de molibdénio VI 14,79
Oxido de aluminio 111 72,66

As cargas selecionadas consistem de misturas de destilados medios, sendo a
carga A composta por uma mistura de diesel leve e pesado, na proporcdo de 1:1, e a
carga B, uma mistura de diesel pesado, gaséleos leve e médio e LCO. A Tabela 16
apresenta as propriedades das cargas utilizadas.

Pelos resultados, observa-se que a carga A apresenta elevada massa especifica e
curva de destilacdo com temperaturas elevadas, caracteristicas de compostos de cadeias
grandes. Por outro lado, a carga B, possui maior quantidade de compostos aromaticos,
principalmente os poliaromaticos. Cargas com elevada concentragdo de compostos
aromaticos podem formar coque com menor razdo hidrogénio/carbono (H/C)
(WEISSMAN e EDWARDS, 1996)
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Tabela 16 - Propriedades das cargas utilizadas.

Cargas A B
Grau API 29,5 30,4
Densidade 20°C (glem®) 0,8899 0,8696
Teor de Enxofre (ASTM D5453) mg/kg 4053 3814
Teor de Nitrogénio Total (ASTM D5762) mg/kg 1214 1365
Aroméaticos por SFC* (ASTM D 5186)
Saturados %m/m 64,2 53,2
Olefinas %m/m 7,6
Monoaromaticos %m/m 14,2 22,6
Diaromaticos %m/m 16,4 13,5
Triaromaticos %m/m 4.4 0
Poliaromaticos %m/m 0,9 3,3
Aromaticos Totais %m/m 35,9 39,4
Destilacdo Simulada (ASTM D-2887-04a)
PIE /5% °C 160/ 235 169 /201
10% / 20% °C 260 / 288 211/229
30% / 40% °C 310/333 244 | 258
50% / 60% °C 356 /378 270/ 283
70% / 80% °C 402/ 426 298 /315
85% / 90% °C 438/ 452 326/339
95% / PFE °C 474 /534 357 /374

*SFC - cromatografia em fluido supercritico

4.1.1 Caracterizacao da natureza quimica

A técnica de espectrometria por infravermelho com transformada de Fourier
(FTIR) foi usada para identificar os grupamentos funcionais das fracdes do petrdleo
através das vibracgdes das ligaces quimicas (DUAN e SAVAGE, 2011; RILEY et al.,
2016; KOK et al., 2017). A Figura 31 e a Tabela 17 apresentam os espectros de FTIR,
das cargas A e B, com a identificacdo das bandas caracteristicas dos grupos funcionais
de interesse. (SILVERSTEIN et al., 2007). Os resultados permitem afirmar que as duas

cargas tem composicao qualitativamente similares.
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Figura 31 - Espectros de infravermelho (FTIR) das cargas A e B.

Analisando os espectros da Figura 31, as duas cargas apresentaram intensidades
de absorbancias semelhantes na regido dos grupos aminas (1360-1100 cm™),
relacionadas aos compostos nitrogenados. Ja nas regibes de compostos aromaticos
(1650-1500 cm™ e 900-700 cm™) observou-se uma maior intensidade das bandas no
espectro da carga B que o da carga A. Compostos olefinicos, presentes na regido entre
1100 - 900 cm™ foram identificados nas duas cargas. Estes resultados estdo de acordo

com os de cromatografia liquida mostrados na Tabela 16.

Tabela 17 - Bandas caracteristicas das cargas A e B (identificada com base em
SILVERSTEIN et al., 2007).

Regiéo .
(em ) Grupo funcional Observacées
645-690 Alcenos C-H - deformagéo fora do plano (posicao cis)
700-900 Aromaticos C-H em anéis benzénicos
900-1100 Alcenos C-H - deformagdes fora do plano (posigao trans) e angular
C-N aromatica - deformacéo axial: 1295 (+/- 45) cm™
1100-1360 Aminas
C-N alifética - deformacéo axial: em 1230 +/- 50 cm™
Carbonos CH,: em 1370 cm™™;
1360-1500 o
alifaticos CHs: em 1430-1470 cm™
1500-1650 Aromaticos C=C: vibragdes de nucleo aromatico
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Com o intuito de melhor identificar os grupos funcionais nas cargas foram
realizadas andlises da carga com a adicdo de compostos aromaticos padrdes (benzeno,
naftaleno, p-xileno, tolueno), sulfurados (tiofeno e dibenzotiofeno) e nitrogenados
(N,N- dietilanilina). Os respectivos espectros de infravermelho (FTIR) sdo apresentados
nas Figuras 32, 34 e 35.

(A) Carga A + benzeno

f

Carga A + naftaleno

Carga A + p-xileno

Absorbancia (u.a.)

[ \ Carga A + tolueno

Carga A

T T T T T T T T 1
800 1000 1200 1400 1600 1800
Comprimento de onda (1/cm)

Figura 32 - Espectros de infravermelho (FTIR) da carga A com os padrdes internos -
compostos aromaticos.

Como observado na Figura 32, a carga com tolueno apresentou mudancgas nas
bandas, em trés regides distintas: de vibracdes dos nicleos aromaticos (1495 cm™), das
ligagdes C=C (1000-1100 cm™) e na relacionada aos cinco atomos de hidrogénio
adjacentes na molécula de tolueno (695 e 728 cm™). Para o benzeno, foram observadas
apenas duas bandas com forte intensidade em 674 e 1030 cm™ relativas a ligagdes C=C.

Com o padrao de p-xileno foram observadas bandas com intensidades fortes em
795 cm™ e em 1498 cm™, relacionadas aos dois 4&tomos de hidrogénios adjacentes e a
grupos CHj3 assimétricos, respectivamente. Com a adicdo de naftaleno, observou-se uma
banda com intensidade forte, em 782 cm™, caracteristica de grupos carbono-hidrogénio
em compostos aromaticos e uma em 957 cm™, das ligagdes C=C.

As principais modificacdes observadas a partir da subtracdo dos espectros da

carga A e dos padrdes internos com a carga A sdo apresentados na Figura 33.
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Figura 33 - Espectros obtidos a partir da carga A e dos padrdes internos.

Os espectros de infravermelho das amostras com compostos sulfurados e
nitrogenados sao mostrados nas Figuras 34 (cargas A) e 35 (carga B).

A banda em 715 cm™, relacionada aos compostos monoaromaticos, permitiu a
identificacdo do tiofeno. No caso do dibenzotiofeno, identificou-se a banda em 743 cm’
! relacionada aos quatro 4tomos de hidrogénios adjacentes na molécula.

Para as cargas com N,N-dietilanilina, foi observado aumento de intensidade nas
seguintes bandas de absorbancia: 701 cm™, relacionada aos cinco atomos de hidrogénio
adjacentes, 1180-1290 cm™, caracteristiscas de aminas, e 1490-1635 cm™, relativas a

compostos aromaticos.
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Figura 34 - Espectros de infravermelho (FTIR) da carga A e com os padrdes internos -
compostos sulfurados e nitrogenados.
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Figura 35 - Espectros de infravermelho (FTIR) da carga B e com os padrdes internos -
compostos sulfurados e nitrogenados.

A quantificacdo dos grupos alifaticos e aromaticos identificados nas cargas foi
feita através da técnica de espectrometria de ressonancia magnética nuclear (RMN).
Nesta anélise quantitativa leva-se em conta a proporgdo entre os atomos de hidrogénio
ligados a carbonos aromaticos e a alifaticos. A Figura 36 apresenta os espectros de

RMN de *H com as respectivas areas de integracio nas regides de interesse.
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Figura 36 - Espectros RMN *H: a) carga A; b) carga B.

De acordo com os resultados na Figura 38.a, a carga A apresentou 94,85% de
hidrogénios alifaticos e 5,15% de hidrogénios aromaticos. Para carga B, Figura 39.b, os
valores de alifaticos foram menores (92,34%) e consequentemente, 0s de aromaticos
maiores (7,66%). Esses resultados por RMN confirmam quantitativamente, as
caracterizacdes por FTIR e por cromatografia liquida, de que a carga B apresenta uma
maior aromaticidade que a carga A.

Considerando a qualidade e precisdo dos resultados obtidos na analise das
cargas, optou-se por utilizar as técnicas de espectroscopia por FTIR e RMN, para
acompanhar as modificacbes que ocorrem durante o processo de HDT, além do
tradicional monitoramento por andalises de densidade e teor de enxofre no produto. Foi
acompanhado o consumo e/ou formacdo de compostos tanto nas avaliagdes iniciais da

atividade, quanto na etapa de desativagédo acelerada do leito catalitico.
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4.2 Testes cataliticos e desativacao acelerada
4.2.1 Etapa de estabilizagéo

No inicio dos testes cataliticos, quando a atividade do catalisador € alta, a perda
de superficie especifica do catalisador por deposicdo de coque, pode chegar a 20 - 30%,
dependendo da carga, do leito catalitico e das condi¢cBes operacionais utilizadas
(MAITY et al., 2011.a). Torna-se entdo necessario, a priori, uma etapa de estabilizacéo,
em que ocorre um cogqueamento controlado do catalisador, minimizando a perda de
atividade por formacao excessiva de coque.

Nesta etapa, empregou-se uma carga mais leve, distinta daquelas (A e B)
empregadas nos testes, com menor fracdo de aromaticos e impurezas e temperaturas de
reacdo mais baixas (300 - 340°C). A Tabela 18 apresenta a caracterizagdo da carga e do

respectivo produto, no inicio e no final da etapa de estabilizacéo.

Tabela 18 - Caracterizacdo da carga inicial e do produto final obtido na etapa de
estabilizacdo

Carga de
Produto
estabilizacdo
Densidade 20/4°C (g/cm®) 0,8713 0,8365
Teor de Nitrogénio (mg/kg) 679 n.d.
Teor de enxofre (mg/kg) 3500 29
saturados 68,5 84,8
monoaromaticos 12 11,7
Hidrocarbonetos (%om/m)  diarométicos 15,9 3,4
triaromaticos 3,2 n.d.
poliaromaticos 0,4 n.d.

n.d. — ndo detectado

Nota-se, na composicdo do produto final, uma queda expressiva no teor dos
compostos poliaromaticos, sulfurados e nitrogenados, e consequente aumento dos
saturados. Por outro lado, a concentracdo dos compostos monoaromaticos manteve-se
praticamente inalterada. Isso ocorre devido a saturacdo preferencial dos compostos
poliaromaticos e, principalmente, porque a etapa de hidrogenacdo dos monoaromaticos
é a mais lenta do mecanismo de reacdo (MEDEROS et al., 2012)

O acompanhamento desta etapa, através das medidas de densidade e de teor de

enxofre nas amostras de produto, é apresentado nas Figuras 37 e 38. Todas as anélises
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foram realizadas em duplicatas e a variagdo nos resultados de densidade foi na quinta
casa decimal; assim, as barras de erro foram eliminadas do gréafico. Da mesma forma se

justifica para o teor de enxofre, onde o erro maximo foi na ordem de 5%.
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Figura 37 - Analise de densidade na etapa de estabilizacéo.
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Figura 38 - Teor de enxofre na etapa de estabilizacao.

Observa-se que os perfis das curvas das Figuras 39 e 40 apresentam tendéncia
semelhante, ocorrendo a estabilizacdo dos teores de enxofre e dos valores de densidade
em tempos similares. Nas 10h iniciais de reacéo, verifica-se uma diminuigdo expressiva
nos valores de ambos, que reflete a elevada atividade catalitica inicial. Este resultado é
atribuido a remocéo dos heteroatomos de enxofre e nitrogénio do produto.

Em 20 horas de reacdo, observa-se um aumento significativo no valor da
densidade e do teor de enxofre. Apds essa curvatura, nota-se um declinio no teor de S
no produto e um aumento no valor da densidade. Esse comportamento pode estar

relacionado a formacao de compostos mais pesados no leito catalitico.
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A partir de 40 horas de reacdo, atinge-se um patamar com valor de densidade e
teor de enxofre iguais a 0,8365 g/cm® e 29 mg/kg, respectivamente. Esses resultados
mostram que a duracdo que foi estabelecida para esta etapa, de 100 horas, garante, com
boa margem de seguranca, que o leito catalitico estd condicionado para o inicio dos
testes. Tempo semelhante foi empregado por ALVAREZ et al. (2009).

Para complementar a avaliacdo dessa etapa, a carga e o produto final foram
também analisados por FTIR. Pelos espectros apresentados na Figura 39, observa-se
uma reducdo na intensidade das bandas em todas as regifes de interesse, que pode ser
atribuida as reacdes de HDS, HDN e HDA.

GCarga Etapa de estabilizacao
Produto final|
©
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Figura 39 - Espectroscopia por infravermelho (FTIR) da etapa de estabilizacdo.

Nas regides de compostos aroméaticos (700 - 900 e 1500 -1650 cm™) a reducéo
significativa na intensidadedas das bandas indica as elevadas taxas de saturagdo dos
anéis aromaticos, confirmando os resultados obtidos por cromatografia (Tabela 18). Por
outro lado, para a banda caracteristica de compostos monoaromaticos (725 cm™) a
reducdo foi menor. Como visto na caracterizacdo do produto final (Tabela 18), a

quantidade desses compostos se manteve em concentracdes proximas a da carga inicial.
4.2.2 Atividades cataliticas iniciais

CondicGes tipicas de processos industriais de HDT de destilados médios
serviram como referéncia para a definicdo das condi¢fes operacionais dessa etapa. As
variaveis manipuladas no processo foram temperatura e vazdo de carga, que Sao

correlacionadas a qualidade do produto final. Para a temperatura, a faixa de valores
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escolhida foi de 330 a 370°C e para a LHSV, de 0,5 a 1,5 h™. Em todos 0s testes
realizados, a razdo Hy/6leo e a pressdo do sistema foram mantidas constantes, em 800
m*/m>e 90 bar, respectivamente.

As condigdes operacionais dos testes cataliticos, com o0s respectivos resultados

de densidade e teor de enxofre, sdo apresentadas na Tabela 19.

Tabela 19 - Condicdes operacionais e resultados da atividade inicial do catalisador

Carga LHSV  Temperatura Densidade Teor de S
(h?) (°C) (g/em?®) (mg/kg)
0,5 330 0,8809 524
0,5 370 0,8660 79
0,65 355 0,8761 155
0,65 370 0,8694 85
A 1 350 0,8798 416
1 350 0,8798 142
15 330 0,8834 992
15 350 0,8820 815
15 370 0,8781 331
0,5 330 0,8539 201
0,5 350 0,8483 82
0,5 370 0,8397 69
B 1 350 0,8495 01
15 330 0,8585 653
15 370 0,8534 113

Para ambas as cargas, observou-se o efeito da temperatura e da vazdo na
remocdo do enxofre. No caso da carga A, considerando-se uma LHSV de 0,5 h?, a
remocao de enxofre (S = 79 mg/kg) em 370 °C foi superior a obtida em 330 °C (S =524
mg/kg). Por outro lado, para temperaturas constantes de reacdo, os resultados mostraram
que remog&o de enxofre foi inversamente proporcional a LHSV. A 330°C, obteve-se um
teor de S de 653 mg/kg, para uma LHSV de 1,5 h™ e de 201 mg/kg, para 0,5 h™,
confirmando o efeito do tempo de residéncia na conversao.

A condicdo operacional que permitiu uma maior conversdo foi a mesma para as
duas cargas, LHSV= 0,5 h e T= 370 °C. Essa condic&o representou uma remogao de

enxofre do produto de 98%, para a carga A, e 98,2%, para a B, mostrando um
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desempenho similar do leito catalitico independentemente da carga empregada.
Também na condicdo menos severa, LHSV= 1,5 h* e T= 330 °C, a atividade do
catalisador manteve uma remocdaosatisfatoria de enxofre para ambas as cargas, com
75,5% para a A e 83%, para a B. Os produtos obtidos nas condi¢des de maior (amostras
1) e menor severidade (amostra 2) foram também analisados por FTIR e RMN, e 0s
resultados sdo apresentados nas Figuras 40 e 41, respectivamente.

Observa-se, a partir dos espectros de FTIR da Figura 40, que as bandas em 743 e
810 cm™, relativas aos compostos sulfurados, poliaromaticos e nitrogenados, da amostra
1, tiveram uma reducdo significativa em suas intensidades com relagdo a amostra 2 e a
carga. Como ja dito, essa reducdo esta relacionada as reagdes de HDS, HDN e HDA.
Por outro lado, ndo se observou alteracdo nas bandas relativas aos compostos
monoaromaticos (725 cm™), para as duas amostras. Ou seja, as condices operacionais
empregadas ndo foram severas o suficiente para proporcionar uma elevada saturagédo
desses compostos.

Corroborando os resultados por FTIR, as analises por RMN confirmaram
quantitativamente que a saturacdo dos compostos aromaticos foi maior na amostra 1,
resultando em metade da quantidade inicial de hidrogénios aromaticos encontrados na
carga. Pela Figura 41.b observa-se que a amostra 1 teve 97,80% de hidrogénios
alifaticos e 2,20% de aromaticos, enquanto a amostra 2 (Figura 41.c), apresentou

96,35% e 3,65%, de alifaticos e aromaticos, respectivamente.

Carga A
—— Amostra 1 (condi¢io mais severa)

—— Amostra 2 (condi¢do menos severa)

Absorbancia (ua)
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Figura 40 - Espectros de infravermelho (FTIR) da carga A e dos produtos, variando-se a

severidade das condicGes operacionais.
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Figura 41 - Espectros de ressonancia magnética nuclear (RMN) *H: a) carga A; b)

amostra 1; ¢) amostra 2.

Esses resultados, apresentados até agora, apresentam a possibildiade de se
avaliar o processo de HDT por resultados de FTIR. Além disso, as variaveis e as
condigdes operacionais escolhidas foram adequadas para se avaliar efeitos de
temperatura e LHSV na qualidade dos produtos obtidos.

A correlagdo ja identificada entre a densidade e teor de enxofre nos produtos fica
mais evidente considerando todos os testes realizados, como apresentado na Figura 42.
Observa-se que os perfis das curvas obtidas para ambas as cargas pode ser descrita
como uma funcdo exponencial. Esta correlagdo ja foi usada para desenvolver uma
equacdo empirica, entre as duas variaveis, que permite o acompanhamento do processo
de HDT (PACHECO et al., 2009).
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Figura 42 - Densidade versus teor de enxofre para as duas cargas.

A avaliacdo dos dados permitiu identificar, como mostrado na Figura 44, duas
amostras com densidades iguais (d = 0,8798 g/cm®) e teores de enxofre distintos (142 e
416 mg/kg). Considerando qua a Unica diferenca nas condic¢des das duas corridas (LHSV
=1h™; T =350 °C e razdo H,/6leo = 800 m*/m®) ocorreu por uma falha no controle da
pressdo do sistema, optou-se por analisar mais rigorosamente as amostras. Utilizou-se
entdo a técnica de FTIR, que resultou nos espectros apresentados na Figura 43. As
amostras, P1 e P2, foram denominadas de acordo com a presséo dos testes, 90 e 30 bar,
respectivamente.

Mais uma vez, a diferenca nas regides dos compostos aromaticos (700-800 e
1500-1650 cm™) ficou evidente. Na amostra P1, a reducéo da intensidade das bandas foi

maior comparada que na P2, que apresentou intensidades semelhantes a carga inicial.

Carga A
—— Amostra P1
——— Amostra P2

I
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Figura 43 - Espectros de infravermelho (FTIR) da carga A e das amostras obtidas em
pressoes diferentes.
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A ampliagdo do espectro, na regido onde foram observadas as maiores
diferencas (700-800 cm™), é apresentada na Figura 44. Observa-se para o espectro da
amostra P2, a formagdo de duas bandas, inexistentes na carga, em 701 e 767 cm™,

caracteristicas de compostos poliaromaticos (SILVERSTEIN et al., 2007).

Carga A
—— Amostra P1
— Amostra P2

Absorbancia (u.a.)

767 cm’’
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Figura 44 - Espectros de FTIR das amostras P1 e P2 e da carga na regido dos compostos
aromaticos.

A andlise quantitativa por RMN, para as amostras P1 e P2, é apresentada na
Figura 45. Para a amostra P1 (Figura 45.a), obteve-se o resultado de 97,23% de
hidrogénios alifaticos e 2,77% de aromaticos; e para a amostra P2 (Figura 45.b),
95,11% e 4,89%, respectivamente. Estes resultados mostram a relacéo direta da pressdo
com a taxa de saturacdo dos compostos.
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Figura 45 - Espectros de RMN *H: a) amostra P1; b) amostra P2.

De acordo com os resultados obtidos por FTIR e RMN, pode-se afirmar que a
menor pressdo para a amostra P2 (30 bar) afetou a taxa de reacdo de HDA, diminuindo
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concentracdo de hidrogénio disponivel na superficie catalitica, além de favorecer a
formacdo de compostos poliaromaticos. De fato, as reacBes de hidrogenagdo sdo
reversiveis, sendo o deslocamento do equilibrio favorecido por altas pressfes e baixas
temperaturas (MEDEROS et al., 2012).

Também a reacdo de HDS ¢ impactada pela disponibilidade de hidrogénio na
superficie catalitica, como constatado nos teores de enxofre obtidos para as amostras P1
(S =416 mg/kg) e P2 (S = 142 mg/kg). Apesar do efeito da pressdo ser proporcional a
reacdo de HDS, de modo a saturar mais 0S compostos aromaticos e remover 0S
nitrogenados (menor inibi¢&o na hidrodessulfurizagdo), observou-se o efeito oposto. Na
amostra P1, apesar da alta pressdo (90 bar), a competicdo pelos sitios entre as reacoes
(HDS, HDN, HDA) pode ter contribuido para a menor remoc¢éao de enxofre. Ja para a
amostra P2, 30 bar, acredita-se que a rota preferencial de reacdo foi a quebra direta da

ligacao C-S (hidrogendlise).

4.2.3 Desativacao acelerada do catalisador

Os testes de desativacdo acelerada, nominados de acordo com a carga utilizada,
foram divididos em duas etapas:
e Etapa 1. Formacéo do coque, através do aumento de temperatura;
e Etapa 2. Envelhecimento do coque, pela diminuicdo da razdo H./6leo.
O acompanhamento destas etapas, para cada teste, foi feito por analises de

densidade e teor de enxofre, e 0s resultados sdo apresentados nas Figuras 46 e 47.
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Figura 46 - Valores de densidade nos testes de desativacédo acelerada.
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Figura 47 - Teor de enxofre no produto nos testes de desativacdo acelerada.

Os perfis das curvas de densidade foram similares para os dois testes, com um
aumento progressivo nos valores obtidos, em funcdo do tempo decorrido. Aumento
esse, atribuido a perda de atividade catalitica para as reacdes de HDS e HDN e a
polimerizacdo, com formacdo de compostos de maior massa molecular (maior
aromaticidade), decorrente da severidade das condigoes.

Por outro lado, os perfis de enxofre no produto apresentaram comportamentos
distintos entre os testes, para cada etapa. Para o Teste A, o efeito da desativacdo na
reacdo de HDS ocorreu ja na Etapa 1, com teores finais de S, na faixa de 50 mg/kg. No
Teste B, a perda de atividade ocorreu somente na Etapa 2, a partir de 86 horas de
corrida. Essa avaliacdo inicial j& mostra uma distincdo de comportamento durante o0s
testes de desativacdo acelerada. Os teores minimos de enxofre foram obtidos em tempos
de corrida distintos para os dois testes: em 20 horas para o Teste A (S = 11,31 mg/kg), e
em 45 horas para 0 Teste B (S = 5,13 mg/kg). No caso do Teste A, a partir de 20 horas
observa-se uma rapida desativacao, relacionada a deposicdo de coque no leito catalitico
e consequente perda de atividade de HDS.

Os efeitos da desativacdo nos produtos da Etapa 1 dos testes A e B foram
analisados pelos resultados de FTIR, sendo os espectros apresentados nas Figuras 48 e
49,

Para os dois testes, constata-se a partir da amostra 2 (t= 8,5h) o aparecimento de
trés bandas (701, 767 e 1493 cm™), com discreto aumento de suas intensidades para as
amostras subsequentes. Essas bandas sdo atribuidas a compostos poliaromaticos,

formados a partir de radicais livres. Ressalta-se que, no caso da carga B, estes
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compostos ja estdo presentes, embora em menor propor¢do. Como apresentado na
revisdo da literatura, a formacao desses radicais é favorecida por elevadas temperaturas
de reacdo. Assim, a deposicdo de coque pode ser atribuida a formacdo de compostos
mais pesados, devida a polimerizacao desses radicais.

Os espectros de FTIR obtidos para os produtos, amostras 12 e 24, da etapa de
desativacdo (Etapa 2) para os dois testes sdo apresentados na Figura 50. Para o Teste A,
observa-se que a intensidade das bandas relacionadas aos compostos aromaticos (700-
900 e 1500-1650 cm™) foi préxima para as amostras 12 e 24. J& no Teste B, nota-se uma
maior variagdo na intensidade das bandas desses compostos, indicando assim que as
reag0es de HDA foram mais afetadas nessa etapa.

Também pela analise de densidade e de teor de enxofre, € possivel constatar que
a carga B foi mais afetada pela formacdo de compostos pesados e pela desativacdo do
catalisador na Etapa 2. Para o Teste A, a variacdo de densidade foi igual a 7,8x10
glcm® e a de teor de enxofre, igual a 20 mg/kg. Para a carga B, foi de 9,5x10° g/cm® e

40 mg/kg respectivamente.
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Figura 48 - Espectros de infravermelho (FTIR) da carga A e amostras na Etapa 1.
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Figura 50 - Espectros de FTIR das cargas e das amostras 12 e 24 na Etapa 2: a) carga A
b) carga B

Para melhor avaliar a desativacdo nas reac¢Oes de hidrogenacdo nas duas etapas,

utilizou-se a técnica de RMN, relacionando aromaticos e alifaticos. Os resultados sdo

apresentados na Tabela 20.

Observa-se que no inicio da Etapa 1, (amostras 1, t= 4,5h), o percentual de

hidrogénios aromaticos apresentou uma queda significativa, comparado ao das cargas,
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relacionada a alta atividade para reacOGes de hidrogenacdo, decorrente da elevada
temperatura (420°C). J& no final dessa etapa, (amostras 11, t= 45h), o aumento de
aromaticidade, evidencia a desativacdo para a HDA. Vale salientar que este efeito de

desativacdo € mais expressivo para o Teste A.

Tabela 20 - Resultados obtidos por RMN, para os testes A e B

Testes
Tempo Amostra A B A B
Etapas (h) H aromaticos H alifaticos
(%) (%)

0 carga 52 1,7 94,9 92,3
1 4,5 1 1,9 1,8 98,2 98,2
45 11 4,2 3,3 95,8 96,7
9 50 12 4,2 3,5 95,8 96,5
98 24 4,7 6,4 95,3 93,6

Os resultados obtidos para a Etapa 2 mostram um maior aumento na
aromaticidade no produto do Teste B do que do Teste A. A acentuada variacdo de
percentual de aromaticos do Teste B (3,5%, na amostra 12, para 6,4%, na amostra 24),
sugere que esta etapa é a responsavel pela maior desativacdo do catalisador no que diz
respeito as reagdes de HDS e HDA. Nesse caso, a diminui¢do do hidrogénio disponivel

no leito, razdo Hy/6leo, foi mais determinante na desativacao que a temperatura.

4.2.4 Atividades cataliticas residuais

A Tabela 21 apresenta as condi¢cdes operacionais e resultados das analises de
densidade e teores de enxofre obtidos para a avaliacdo da atividade catalitica residual.
As Figuras 51 e 52 apresentam a comparagéo entre as atividades iniciais e finais para a
conversdo de enxofre e também dos resultados de densidade em funcdo dos produtos
obtidos para cada condicdo operacional. Observa-se que em todos 0s experimentos 0s
niveis de atividade final sdo inferiores aos de atividade inicial, indicando que a MDA
foi efetiva para reduzir os niveis de atividade do catalisador de referéncia. Além disso,

os valores densidade aumentaram devido a perda de atividade por deposicédo de coque.

98



Tabela 21 - Dados experimentais e resultados obtidos da atividade catalitica residual

c LHSV  Temperatura Densidade Teor de S
arga ” . 3
(h™) (°C) (g/en”) (mg/kg)
0,5 330 0,88110 654
0,5 370 0,87420 183
A 15 330 0,88420 1295
15 350 0,88130 904
15 370 0,87880 488
0,5 330 0,8597 886
0,5 350 0,852 80
B 1 350 0,8535 179
1,5 330 0,8597 708
1,5 370 0,8553 301
a) Hinicial M Final b) Hinicial © Final
100 100
80 80|
g &
§ 60 § 60
Ig 40 1 g 40
® 20 - S 20 1
0 o
5 3 . 5 1 2 3 4 5
Produto Produto

Figura 51 - Conversdes iniciais e finais da reacdo de HDS dos produtos obtidos a partir

dacarga A (a) e B (b).
a) Winicial WFinal b) Hinicial  Final
0,88300 0,862
0,88100 - 086
_ 0858
_0,87900 -| @
E € 0,856
£ 0,87700 | 0,854 B
< 0,87500 -| o —
3> 80852
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Figura 52 - Densidades iniciais e finais dos produtos obtidos a partir da carga A (a) e B

(b).
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Os catalisadores residuais, previamente pré-tratados e separados dos diluintes,
foram obtidos ap6s a etapa de desativacdo e caracterizados pelas suas respectivas
propriedades texturais, como mostrado na Tabela 22. As amostras de catalisadores
foram denominadas de acordo com o teste realizado, A e B. A Figura 53 apresenta a
distribuicdo de tamanho dos poros dos leitos.

A caracterizacdo textural, aqui utilizada para confirmar a desativacdo do
catalisador, mostrou a perda de area especifica do catalisador pela deposicdo de coque.
A perda de superficie especifica foi de 75 e 68% para os leitos A e B, respectivamente,
indicando. Uma maior deposicéo de coque no leito A. Além disso, os raios médios dos
poros, de ambos os leitos residuais, foram maiores que do catalisador virgem. 1sso
indica que o coque preencheu os poros de menor tamanho inicialmente.

Tabela 22 - Propriedades texturais dos catalisadores virgem e residuais.

Catalisador
Propriedades Virgem A B
Superficie especifica (m%g) 205 53 66
Raio médio do poro (A) 68,5 83,9 90
Volume (cm*/g) 0,39 0,200 0,223
0,8 4
0,7 -
06 A - Leito A
=°
o5 Leito B
E
§ 0,4 =><\Virgem
%00,3 B
3
0,2 -
0,1 -
0 +— —— T T —
1,2 1,7 2,2 2,7 3,2
log (Diametro do Poro) (A)

Figura 53 - Distribui¢do do tamanho dos poros dos leitos cataliticos.
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4.25 Conclusdes parciais

Os testes cataliticos propostos para avaliacdo da atividade catalitica foram
executados e planejados com éxito. As variaveis escolhidas e as condi¢Ges operacionais
empregadas foram adequadas para o estudo do processo de HDT em condic¢des usuais
de processos industriais. Os efeitos das variaveis, como temperatura, pressdo e LHSV
foram observados nas conversfes para as reacbes de HDS e HDA. Além disso, 0
acompanhamento pelas técnicas de FTIR e RMN permitiu uma analise mais completa
da composicao dos produtos.

A técnica de espectroscopia de infravermelho mostrou-se uma analise simples e
eficaz, possibilitando observar as mudangas nos grupos funcionais presentes nas
amostras. Aliando esta técnica aos resultados obtidos na espectroscopia por ressonancia
magnética nuclear, analises de densidade e teor de enxofre no produto foi possivel
acompanhar e avaliar o processo de HDT tanto em condi¢Ges usuais como na etapa de
desativacédo acelerada do catalisador.

Na etapa de desativacdo, os perfis das curvas de densidade foram semelhantes
para os testes realizados, diferentemente dos perfis dos teores de enxofre. O aumento
observado na massa especifica foi relacionado a desativacao do catalisador e a formacéao
de compostos mais pesados.

Para a carga mais pesada, somente o aumento da temperatura de reacdo (420 °C)
foi suficiente para observar perda de atividade nas rea¢es de HDS e HDA,; ao contrario
da carga com maior concentracdo de aromaticos, que exigiu uma diminuicdo da razao

H,/6leo para desativar o catalisador.
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4.3 Modelagem matemética
4.3.1 Solucdo numérica e técnica de estimacao de parametros

A estratégia adotada para a resolucdo do sistema de equacdes diferenciais
parciais do leito catalitico foi a aplicacdo de aproximacdes polinomiais com o método
de colocagdo ortogonal. No método de aproximagdes polinomiais, as variaveis
dependentes s&o aproximadas por polindmios de grau n + 1. Ao se substituir a
aproximacdo proposta nas equacOes diferenciais que se quer resolver obtém-se as

funcBes chamadas de residuos, que devem ser nulas nos pontos de colocacao, que sao as

raizes do polinémio ortogonal de Jacobi, Prfa’ﬁ) (x) (VILLADSEN e STEWART, 1967).

Para aplicacdo desse método utilizou-se o plugin OCFEM do programa
computacional EMSO (SOARES e SECCHI, 2003), o qual calcula as raizes do
polindmio escolhido, que sdo utilizados na solu¢do do problema. O sistema resultante
de equacbes algébrico-diferenciais foi resolvido utilizando o algoritmo de integracéo
numerica DASSLC (SECCHI, 2012), também implementado ao EMSO.
A solucdo numérica foi obtida usando como pontos nodais 0s extremos do intervalo e as
raizes do polindmio de Jacobi de grau n, onde o e B sdo os parametros da fungdo peso
(w(x)) e C, é uma constante positiva, como mostrado nas equacdes (60), (61) e (62). As
especificacOes utilizadas na resolucdo do modelo estdo contidas na

Tabela 23, em que n, € 0 nimero de pontos utilizados na interpolacdo. Adotou-
se, para a solucdo dos sistemas ndo lineares no integrador numérico, as tolerancias
relativas e absolutas de 1x10™. Notar que somente nove pontos de interpolacéo (n + 2,

com Xxo = 0 e xp+1 = 1) foram suficientes para atingir a convergéncia da malha.

1
f w(x)P,“P )P, P (x)dx =0 n# m (60)
0
1
f wx)P, P )P, P (x)dx=C, n=m (61)
0
w(x) = (1 —x)%P (62)

Tabela 23 - Especificacdes para a solugdo numérica

Especificacio Leito catalitico
Polindmio Jacobi
o 0
B 1
Ny 9
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A técnica para estimacdo dos parametros do modelo foi o algoritmo complex,
que é um método direto de busca chamado de poliedros flexiveis (NELDER e MEAD,
1965). Nesse método, um hiperpoliedro com m+1 vértices, em que m é o numero de
parametros € montado e seu pior vértice, ou seja, 0 que tem maior valor da funcdo
objetivo, em um problema de minimizacdo, € substituido por outro colinear desse e do
centroide (média da soma dos m melhores pontos). O algoritmo de otimizacdo envolve
quatro operacdes basicas: reflexdo, expansdo, contracdo e reducdo. Assumindo uma
distribuicdo normal dos erros, experimento bem feito, variaveis independentes sem erro,
modelo perfeito, os erros das variaveis dependentes sdo todos iguais e independentes, a
funcdo objetivo (SSE) foi definida de acordo com a equacdo (63), em que NE é o
numero de experimentos, I' as variaveis de saida analisadas (teores de enxofre e
nitrogénio no produto), cujos sobrescritos C e E representam os valores preditos pelo

modelo e os dados experimentais, respectivamente.

NE
SSE = » (I — ) (63)
i=1

4.3.2 Estimacao dos parametros cinéticos

Uma das grandes dificuldades em modelos para processos de HDT é a
estimativa dos parametros com boa acuracia e confiabilidade. A primeira etapa dos
resultados é a estimacdo dos parametros cinéticos relacionados as reacGes de HDS e
HDN: ordens de reagdo de enxofre e nitrogénio (m;, j = HDS e HDN), as ordens de
reacdo do hidrogénio (n;), os fatores pré-exponenciais (Koj) e as energias de ativacgéo
(Eq;). Para facilitar o processo de estimagdo, utilizaram-se como estimativas iniciais
valores encontrados na literatura, como mostrado na Tabela 24. As propriedades da
carga, do reator e do leito catalitico sdo apresentadas na Tabela 25.

Na Tabela 26 estdo os valores estimados e as informagOes estatisticas dos
pardmetros cinéticos para o hidrotratamento do Oleo diesel na planta piloto. Para a
reacdo de HDS, as ordens de enxofre e hidrogénio obtidas sdo geralmente encontradas
guando se utiliza modelo de agrupamentos para cinética de Langmuir-Hinshelwood. Os
valores foram de 1,8 e 0,52, respectivamente. Para a reacdo de HDN, as ordens de
reacdo foram 1,11 para nitrogénio e 0,17 para hidrogénio usando o modelo da lei de
poténcia. Esses valores também séo usualmente encontrados na literatura em reacdes de
HDN, como mostrado na Tabela 24. Ja os valores estimados para os fatores pré-
exponenciais e energias de ativagdo séo ajustados de acordo com a carga utilizada, as
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propriedades do leito catalitico e a configuracdo do reator. Comparando-se com

trabalhos que utilizavam cargas similares, os valores também foram proximos
(MEDEROS et al., 2012; DIETZ et al., 2014).

Tabela 24 - Valores tipicos dos parametros cinéticos para reacdes de HDS e HDN

Referéncia

Catalisador, carga, modelo
cinético

Parametros cinéticos

Korsten e Hoffmann
(1996)

NiMo/Al,O,, gaséleo de vacuo
e modelo LH @

HDS:
ordens: S=12: H,=0,45";
ko=0,5%10°; Ea= 72,5°.

Alvarez e Ancheyta (2008)

CoMo/Al,03 e NiMo/Al,Os,
mistura de 6leo leve e pesado e
modelos PL ? para as reacdes de
HDS e HDN

HDS:

ordem S=1,17; Ea= 103;
Ko rps= 3,5x10°%.

HDN:

ordem N=22; Ea= 94;
Konon=1,6x10°%.

Chacén et al. (2011)

NiMo/Al,O,, gasdleo leve e
modelo LH para as reacdes de
HDS e HDN

HDS:

ordens: S=0,993; H,= 0,49; Ea= 90.
HDN:

ordens: N=1; H,= 1; Ea= 80.

Jarullah et al. (2010 e
2011)

CoMo/Al,O3, 6leo cru e
modelos LH para HDS e PL
para HDN

HDS:
ordens: S=1,14; H,= 0,47; Ea= 50.
HDN:
ordens: N= 1,67; H,=0,35; Ea= 71.

Mederos et al. (2012)

CoMo/AlLOs, gaséleo de DA e
modelos LH para HDS e PL
para HDN

HDS:

ordens: S=1,8; H,=0,96; Ea= 150.
HDN:

ordem N=1; Ea=172.

Martinez e Ancheyta
(2014)

NiMo/Al,O3, 6leo extra-pesado
e modelos LH para HDS e PL
para HDN

HDS:

ordens: S= 1,34; H,=0,4; Ea= 112.
HDN:

ordem N= 2; Ea= 104.

Dietz (2014)

NiMo/Al,Os, diesel e modelo
LH

HDS:
ordens: S=1; H,= 0,45; Ea= 131;
ko= 4,7x101 ")

a) LH - Langmuir-Hinshelwood e PL - lei da poténcia; b) Ordens de reagdo relativas a concentragdo de enxofre (S),
nitrogenio (N) e hidrogenio (H,); c) ko =(cm3/(g.s)).(cm3/mol)®* e Ea=kd/mol; d) konps= (W% (mol cm?)®® hY),
koron= (Wppm™h'); e) DA: destilagdo atmosférica.
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Tabela 25 - Propriedades fisico-quimicas da carga, leito e particula

Propriedades da carga - mistura 6leo diesel leve e pesado 1:1

Densidade 504 -c (g/cm”) 0,8901
Teor de enxofre (mg/kg) 4053
Teor de nitrogénio (mg/kg) 1241

Parametros do reator

Diametro do reator (cm) 0,78
Comprimento do leito catalitico diluido (cm) 26,9
Avrea da secdo transversal (cm?) 0,48
Fracdo de vazios no leito 0,52

Propriedades do catalisador

Porosidade 0,53
Massa especifica (g/cm?) 1,56
Raio médio do poro (cm) 4,38x107
Raio da particula (cm) 0,05
Volume geométrico total (cm®) 2,59x107
Area superficial externa total (cm?) 0,119

Tabela 26 - Valores estimados dos parametros

Parametro Intervalo de confianca Significancia (1 - p)

Mhos 1,8+0,21 0,98

Nhps 0,52 0,61 0,70
HDS 12

Ko Hps 7,89x10"+ 1,09%x10 0,95

Eanps 116,91 £ 8,47 0,97

MupN 1,11+ 0,35 0,96

NHDN 0,17£0,25 0,75
HDN 12 12

Ko,HoN 1,43x10™ + 0,55%10 0,95

Eanon 156,61 + 15,02 0,97

*Konps = [(€m™™™)/mol™™g.s]; ko yon = [((cm?)/g.s.(mol. cm?) ™]; Ea=[kJ/moll].

Quanto as informacdes estatisticas, o intervalo de confianga mostra a faixa de
erro em que cada parametro se encontra e a significancia representa a qualidade
estatistica desses parametros. Exceto pelas ordens de reacdo de hidrogénio, os intervalos
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de confianca foram considerados pequenos, 0 que indica uma boa estimacdo do valor
real da variavel. Estatisticamente, quando o valor (1 — p) é maior que o nivel de
significancia assumido (no nosso trabalho foi de 95%), a hipdtese de o parametro ser
nulo é rejeitado. A significancia dos parametros, com excecao das ordens de hidrogénio
(NHDs € Nppn), foram proximos de 1. Isso indica que nenhum deles inclui zero dentro do
intervalo estimado, o0 que mostra a boa qualidade dos parametros obtidos. No entanto, as
ordens de reacdo de hidrogénio tém a chance de serem nulas, o que implica que esse
parametro pode ser removido do modelo desenvolvido. Isso sugere que a concentracao
de hidrogénio no leito catalitico ndo afeta as variaveis de saida, ou seja, 0s teores de
enxofre e nitrogénio no produto. Uma das razdes para esse resultado foi os coeficientes
estequiométricos assumidos das reagdes de HDS e HDN. Considerou-se que os valores
dos coeficientes estavam relacionados ao mecanismo generalizado das reagGes, como
definido nas equacgbes (27) e (30). Porém, como mencionado na revisao da literatura,
existem diversos compostos no diesel, cada um com seu respectivo mecanismo de
reacdo. Assim, os coeficientes ndo expressaram cCOmo esses compostos (reagentes e
produtos) estavam relacionados entre si - consumo e geracdo. Além disso, a pressao
total utilizada, 90 bar, assegurou que o sistema de reacdo apresentava um excesso de H;
na fase liquida - a solubilidade do hidrogénio é proporcional a pressdo. Em outras
palavras, a dependéncia das taxas de reacdo de HDS e HDN com varia¢cbes na
concentracdo de hidrogénio era bastante baixa, mostrada pelas ordens de reacdo e as
respectivas significancias obtidas.

A anélise da sensibilidade dos parametros foi realizada para assegurar que o
conjunto de parametros cinéticos estimados correspondesse ai melhor conjunto de
parametros que se ajustassem ao modelo com pequenos desvios (VARMA et al., 1999).
Essa andlise foi aplicada a cada parametro por meio da perturbacdo de seu valor -
geralmente na faixa de + 20% - mantendo 0s outros parametros em seu valor estimado
(ALCAZAR e ANCHEYTA, 2007). Para cada perturbacio nos valores dos parametros,
a fungdo objetivo é reavaliada. O melhor conjunto é confirmado se todas as
perturbacgdes, em todos os parametros, fornecerem um valor da fungdo objetivo maior
do que o obtido para o valor estimado inicialmente.

Aqui, essa analise foi aplicada para os parametros myps, Mupn, Ko rps, Eaups,
Konon € Eaypn por meio de perturbacbes de £ 20% em seu valor. Para as ordens de
reacdo de hidrogénio (nups € Nppn) essa andlise ndo foi empregada porque ambos 0s

parametros, como mencionado anteriormente, ndo foram significativos e tém a chance
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de serem nulos e podem ser removidos do modelo matemético desenvolvido. A Figura
54 mostra a porcentagem de perturbagédo para cada parametro como fungdo do valor da
funcdo objetivo correspondente.

900

8004 o m
7004 ~* Ko ros

6004 . Ea

500 — * EaHDN

SSE

400
300
200

100 - S S

0 I i I
-20 -10

% Perturbacio
Figura 54 - Andlise de sensibilidade dos pardmetros estimados: (@) myps, (®) MupN, (A)

Ko .nps, (X) Koxpn, (*) Eanps, (¢) Eanpn.

Observa-se que os parametros estimados (origem da Figura 54) foram, de fato, o
ponto 6timo do problema de otimizacdo, uma vez que para cada perturbacdo nos
pardmetros, os valores da funcdo objetivo foram maiores. Assim, a condi¢do para
assegurar o conjunto dos valores corretos dos parametros estimados foi satisfeita. Além
disso, observa-se também que as perturbacdes nos parametros com comportamento ndo
linear, ordens de reacao e energias de ativagdo, tiveram um impacto maior nos modelos
cinéticos propostos do que aquelas nos fatores pré-exponenciais. Vale ressaltar que
perturbacgdes inferiores a -5%, para os pardmetros ndo lineares, ndo foram realizadas por
gerarem resultados inviaveis, ou seja, conversdes acima de 100% para as reacGes de
HDS e HDN.

A Tabela 27 apresenta uma comparagdo entre as concentragdes experimentais e
calculadas (preditas) para enxofre e nitrogénio (mg/kg) em todas as condicgdes
operacionais estudadas. Observa-se que os valores preditos foram muito proximos dos

experimentais, mostrando o bom ajuste do modelo ao processo de HDT. Os desvios
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relativos médios também foram determinados para ambas as reagGes. Foram
encontrados valores de 3,3% para a reacdo de HDS e 3% para a de HDN. Esses valores
foram considerados baixos, visto a complexidade tanto do modelo proposto como dos

experimentos realizados na unidade de bancada.

Tabela 27 - Concentragdes de enxofre e nitrogénio: experimental x predito

Condicoes Concentragdo (mg/kg)
experimentais Enxofre Nitrogénio
LH_? v OT Experimental  Predito reIIEe[tric\)/o Experimental  Predito rellzz:tri?/o
() () (%) (%)
05 370 8,9 93 4,72 1,7 1,65 2,94
15 370 204 208 1,96 93 94 1,40
05 330 154 152 1,30 349 335 4,01
15 330 898 924 2,90 814 823 1,11
1,0 350 239 232 2,93 230 233 1,30
340 193 204 5,70 216 220 1,85
350 122 124 1,64 96 94 2,08
065 355 102 106 3,92 82 85 3,66
370 26 25 1,92 8,2 7,9 3,66
380 4,6 48 4,35 3 3,1 3,33

A Figura 55 mostra a comparacao entre os dados experimentais e previstos para
remocao de enxofre e nitrogénio. Os pontos de paridade entre 0 modelo e os dados
obtidos experimentalmente sdo muito proximos da linha com inclinagdo 1. Isso indica
um bom ajuste do modelo para os valores preditos e os dados experimentais. Além
disso, observam-se que os pontos foram distribuidos perto de concentragdes mais baixas
para ambas as reacfes, 0 que demonstrou a alta eficiéncia na remocéo de impurezas
(produtos de melhor qualidade) para as condigcbes operacionais escolhidas. Vale
saliantar que essas condi¢fes eram semelhantes as aplicadas em processos industriais, as

quais priorizam altas conversdes.
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Figura 55 - Comparacdo entre as concentragdes experimentais e preditas.

Uma andlise preditiva foi realizada para avaliar se os parametros estimados
poderiam simular diferentes condicdes operacionais mantendo um bom ajuste do
modelo. Foram escolhidas trés condices e a comparacdo entre as concentracdes
experimentais e previstas de enxofre e nitrogénio no produto hidrotratado séo

apresentadas na Tabela 28.

Tabela 28 - Analise preditiva

Condicoes Concentracdo no produto hidrotratado (mg/kg)
SRl TS Enxofre Nitrogénio
LHSV o . . i .
(h) T (°C) | Experimental Predito Experimental Predito
0,5 350 49 52 45 47
15 350 575 605 394 405
0,5 380 6,61 7 2,3 2,1

Observa-se que os valores preditos foram préximos dos dados experimentais e o
desvio médio alcancado foi inferior a 8% para ambos 0s compostos. Os resultados, tanto
da estimacdo quanto da analise preditiva, sdo satisfatorios visto a complexidade dos

experimentos realizados e do modelo proposto.
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4.3.3 Simulagéo do processo e consumo de hidrogénio

Com os parametros cinéticos estimados, o modelo proposto foi utilizado para
investigar os perfis das variaveis dependentes, concentracdo de enxofre e nitrogénio na
fase liquida ao longo do reator, conforme mostrado na Figura 56 (a) e (b). Os perfis de
concentracdo do hidrogénio (Hy), sulfeto de hidrogénio (H,S) e amonia (NHs)
produzidos a partir das reacdes de HDS e HDN na fase liquida s@o mostrados nas Figura
56 (c) e (d).
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Figura 56 - Perfis dos teores/concentracdes na fase liquida: a) enxofre, b) nitrogénio, c)
H, d) H,S e NH3

Quanto aos perfis de enxofre e nitrogénio, houve uma queda pronunciada da
concentracdo no inicio do reator. A alta concentracdo desses compostos aliado com o
baixo efeito inibidor por adsorcéo de H,S nos sitios ativos proporciona elevada taxa de
reacdo nessa regido. Esse comportamento néo foi observado no final do leito do reator.
A Figura 56 (c) mostra a concentracdo de hidrogénio na fase liquida. No inicio da leito,
houve uma queda répida devido ao alto consumo de hidrogénio. Nessa regido, a taxa de
transferéncia de massa através da interface gas-liquido foi menor do que a taxa de
reacOes quimicas. Contudo, a taxa de transferéncia de massa predominou ao longo do
comprimento do leito catalitico, aumentando a concentracdo de hidrogénio na fase
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liquida. Ressalta-se que esse comportamento foi resultado de um determinado conjunto
de parametros e propriedades da carga com um grande excesso de hidrogénio no
sistema de reacdo. Além disso, a diferenca entre a concentracdo de hidrogénio foi
inferior a 4%, cujo valor € menor do que as incertezas no calculo das constantes de taxa
de reacdo e coeficientes de transferéncia de massa. Em outras palavras, a
preponderéncia da transferéncia de massa sobre as rea¢des quimicas pode ndo ser
representativa no processo real. A Figura 56 (d) apresenta os perfis de concentracdo do
sulfeto de hidrogénio e da amonia dissolvidos na fase liquida. Do mesmo modo que o
perfil de H,, até aproximadamente 10 cm do leito catalitico, a maior taxa de reacéo foi
responsavel pelo rapido aumento da concentracdo dos gases na fase liquida. Por outro
lado, no final do leito, o gradiente de transferéncia de massa prevaleceu ao invés da
reacdo quimica. Assim, a concentracdo desses gases dissolvidos diminuiu na fase
liquida ao serem transportados para a fase gasosa.

Propbs-se, a partir do modelo fenomenolodgico, fazer uma estimativa do
consumo de hidrogénio nos testes cataliticos realizados. Sabe-se que o hidrotratamento
e o hidrocraqueamento sdo 0s principais processos nas refinarias que consomem
hidrogénio, sendo uma matéria-prima de alto custo de producdo. Por isso, o balanco
hidrogénio nesses processos é de grande interesse e significativa preocupacao para as
refinarias, uma vez que a operacdo de algumas plantas pode ser ditada pela sua
disponibilidade (CASTANEDA et al., 2011). Existem diferentes abordagens para
calcular o consumo de hidrogénio durante o hidrotratamento de fracfes de petréleo
como, por exemplo, pelo balango de hidrogénio na fase liquida, pelo balanco global de
hidrogénio, que envolve todas as correntes que entram e saem do reator e por calculos
de consumo através das reagdes quimicas (LEE et al., 2008; STRATIEV et al., 2009).
Aqui, o consumo de H, foi estimado usando a contribuicdo média de cada reacao
analisada, relatada por EDGAR (1993). Essa correlacdo apresenta bons resultados para
0 HDT de fracdes pesadas, sendo aplicavel para a carga utilizada na unidade piloto. Para
as reacdes de HDS e HDN, foram utilizadas as seguintes correlagdes, equacdes (64) e
(65):

HDS = 23~25 (NL/L) para 1% em massa de S removido da carga (64)
HDN = 73~86 (NL/L) para 1% em massa de N removido da carga (65)
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em que NL/L é litros de gas hidrogénio nas condi¢des padrdo por litro 6leo.

Como cada experimento foi realizado em uma condicdo operacional especifica,
realizou-se a soma do consumo de H, para os 12 testes cataliticos. Para a reacdo de
HDS o consumo foi igual a 113 NL/L; j& para a reacdo de HDN, o consumo médio foi
igual a 16,6 NL/L. O maior consumo para a reacdo de HDS esta relacionado a elevada
concentracdo dos compostos sulfurados na carga.

Para producéo de diesel S10 (teor de enxofre menor que 10 ppm), 0 consumo de
H, para um teste catalitico com 99,7% de conversdo foi de 10 NL/L. Os resultados
obtidos por LEE et al. (2008) mostraram que para a hidrodessulfurizacdo de um gaséleo
com teor de enxofre igual a 6400 mg/kg, o consumo de H, para produgéo de produto
S10 foi de 22 NL/L. Essa diferenca entre o resultado da unidade de bancada e o da
literatura, pode estar relacionado a abordagem utilizada para seu calculo e as proprias
condigbes em que os testes foram realizados (leito catalitico, unidade piloto,
configuracdo do reator, etc.).

4.3.4 Avaliacdo da resisténcia a difusdo interna

O fator de efetividade (1) foi usado para avaliar a importancia das limitagdes de
difusdo dentro dos poros do catalisador. Neste trabalho foi obtido através do médulo de
Thiele (@), Equacdo (59), que € inversamente proporcional a n. De acordo com a
definicdo do @;, Equacdo (56), a concentragdo dos reagentes na superficie do catalisador
(Ci°) diminui em funcdo do comprimento do leito, enquanto que a difusividade efetiva
Di; € constante. Entdo, a razdo (CiS/D‘e“f,i) é reduzida conforme o final do leito é

atingido, o que resulta em valores menores de ®;. A Tabela 29 apresenta os valores de 1

como funcéo da posicéo axial no leito catalitico obtido para as reacdes de HDS e HDN.

Tabela 29 - Fator de efetividade x posicao do leito catalitico

Posicdo axial (cm)
Reacéo
2,69 5,38 10,76 18,83 26,9
NHDS 0,20 0,23 0,32 0,53 0,64
THDN 0,69 0,71 0,72 0,77 0,75

*T= 340°C, P= 9 MPa, LHSV= 0.5 h™, razdo H,/6leo= 800 m*/m®.

Observa-se que os fatores de efetividade aumentaram em funcdo da posicéo

axial e que os valores ficaram entre 0,2 e 0,75 para ambas as reacdes. Isto sugere que a
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taxa de reacdo no interior dos poros da particula foi menor do que a taxa na superficie
do catalisador, isto é, a resisténcia a difusdo interna de massa foi relevante. Para
tamanhos de particulas comerciais, os valores de 1 estdo geralmente na faixa de 0,4 a
0,7 (MARROQUIN et al., 2005; ANCHEYTA, 2015). Os catalisadores comerciais
utilizados nos testes possuem um tamanho maior de particula, o que aumenta a distancia
que os reagentes tém que percorrer até atingir os sitios ativos, diminuindo assim a
efetividade do catalisador. Como o objetivo foi simular unidades industriais de HDT,
ndo foi necessario diminuir esse tamanho de particula como, por exemplo, macerar 0s
pellets do catalisador para aumentar n. Essa abordagem nédo € utilizada em operacGes
industriais porque pode elevar as quedas de pressdao ao longo do leito catalitico
(MACIAS e ANCHEYTA, 2004; ANCHEYTA et al., 2005; MEDEROS et al., 2009).
Foi avaliada a dependéncia do fator de efetividade com mudancas nas condi¢cfes
operacionais, temperatura e LHSV, como mostrado na Figura 57 para a reacdo de HDN.
Os valores de n foram referentes a posicao central do leito catalitico. Embora apenas
alguns pontos tenham sido avaliados e somente para a reacdo de HDN, eles foram

suficientes para entender os efeitos das variaveis na resisténcia a difusdo interna.
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Figura 57 - Avaliacdo do fator de efetividade para a reacdo de HDN.

Observa-se que 0 aumento da temperatura diminuiu o fator de efetividade. Esse
resultado é o oposto do esperado, visto que a temperatura é diretamente proporcional a
difusividade do componente dentro da particula, o que ocasionaria um aumento de 7.
No entanto, a taxa de reacdo também depende da temperatura, ou seja, uma maior taxa
decorrente da elevagdo da temperatura pode causar um maior acimulo dos compostos
nos poros, aumentando assim a resisténcia a difusdo. Portanto, a diminui¢do observada

de n indicou que a taxa de reacdo foi mais relevante para as restricbes de difuséo
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intraparticula do que o efeito direto da temperatura na difusividade. Com relagdo a
varidvel LHSV, um aumento nesse parametro provoca uma menor variagdo na
efetividade do que a temperatura de reacdo. Isso sugere que a difusdo interna nédo
depende diretamente das taxas de fluxo. A dependéncia de LHSV com ) esta associada a
difusdo externa dos compostos, que é de fato funcio das taxas de fluxo (MACIAS e
ANCHEYTA, 2004). Maiores fluxos levam a uma grande quantidade de reagentes na

superficie do catalisador, 0 que aumenta a restricdo a difusao.

4.3.5 Avaliacéo da perda de atividade

Utilizou-se 0 modelo desenvolvido para avaliar o grau de perda de atividade
catalitica empregando a MDA. Assim, para determinar o efeito da desativacao catalitica
na reacdo de HDS, utilizou-se a razdo entre as constantes de velocidade final e inicial,
(ki/k;), mantendo-se constante os outros pardmetros cinéticos, como ordens de reacéo e
energia de ativacdo. Essa consideracdo implica na redugdo de nimeros sitios ativos
devido a deposicdo de coque e ndo mudancas estruturais na superficie. Os resultados de
atividade inicial e residual para a carga A (mistura de diesel leve e pesado 1/1) sdo
encontrados na se¢do 4.2.2 e 4.2.4.

A constante de velocidade inicial (kioups) foi previamente calculado, cujo valor
obtido foi de 7,89x10™ + 1,09x10% . O valor de kiops, apds a etapa de desativacao, foi
estimado através do método dos poliedros flexiveis, cujos valor e informacdes
estatisticas sdo apresentados na Tabela 30. O coeficiente de determinacdo (R2) obtido
foi de 0,98.

Tabela 30 - Pardmetro cinético apds etapa de desativacéo

Parametro Intervalo de confianca Significancia (1 - p)
Kfo s 4,18x10" + 0,73x10% 0,99

m+n I(m+n-1)

*korps = [(m™™™)/mo g.s].

A partir dos valores estimados das constantes antes e apds a etapa de
desativacdo, determinou-se a razao (ks/k;) igual a 0,53 = 1,7x10. Esse valor foi similar
aos encontrados por PACHECO et al. (2011) em avaliagdes de atividades residuais
utilizando a MDA para catalisadores exauridos de unidades tanto de bancada como

industriais. Este resultado permite afirmar que as condi¢des operacionais utilizadas nos
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testes de desativacdo acelerada (MDA) sdo representativas do fendmeno que ocorre em

unidades industriais e tambeém reprodutiveis em diferentes unidades piloto.

4.3.6 Proposta de modelo com difuséo intraparticula

No modelo previamente descrito, a equacao do balango de massa da fase solida
considera um valor médio das varia¢Bes das concentragdes no solido. Além disso, para
0 calculo de n utilizou-se 0 mddulo de Thiele, que por ser uma correlacdo generalizada
pode apresentar desvios do real valor de 1. Assim, nesta secdo apresenta-se uma analise
da determinagdo de n através do célculo da razdo entre a velocidade de reacédo
volumétrica média no interior dos poros da particula e a taxa de reacdo na superficie
externa da particula.

Com este objetivo, o balan¢o de massa na fase solida foi proposto para incluir a
variacdo de concentracdo no interior dos poros, como mostrado na equacdo (66).
Ressalta-se que os balangos (fase gasosa e liquida) e as cinéticas de reacdo foram

mantidos iguais ao modelo ja desenvolvido.

Nreag:c”)es

acy 02CS\ D (OC}
st (G ou(5E) (T 3 im0

j=1

em que o termo C;° é a concentragdo dos compostos (i= gasosos e ndo voléteis) no

interior da particula (mol/cm®), Dt é a difusividade efetiva do composto i (cm?/s), r é o

raio da particula (cm) e rjca: € a velocidade da reagéo j no interior do sélido (mol/cm?.s).
As condicdes iniciais e de contorno para o sistema descrito acima podem ser

vistas nas equacdes (67) até (69).

C°(0,r) =0 (67)
oS (69)
P =0
r r=0
D . (0CS 69
(%) = at (ch - ) parar =1 >

Para o célculo das difusividades efetivas, cuja estrutura (porosidade e
tortuosidade) da rede de poros dentro da particula é considerada, utilizou-se a formula
de BOSANQUET (1944), equacéo (70), para os compostos gasosos e liquidos (i = Hp,
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H.S e NHs, sulfurados e nitrogenados). Essa correlacdo pode ser aplicada para casos

envolvendo poros com distribui¢do de tamanho unimodal e misturas muito diluidas.

_ Eg 1
Tt /1\ (1) (70)
() ()

em que o termo &g € a porosidade do catalisador, t € o fator de tortuosidade da rede de

Def

poros e DY e D, so os coeficientes de difusividade molecular e de Knudsen (cm?/s). O
fator 1, para os processos de HDT, é comumente considerado igual a 4 (MACIAS e
ANCHEYTA, 2004; ANCHEYTA et al., 2005). O coeficiente de difusividade
molecular foi determinado utilizando a correlacdo de Tyn-Calus, equacdo (44); ja o
coeficiente de difusividade de Knudsen foi determinado a partir da equacéo (58).

A estratégia de solucdo no leito implicou na divisdo do leito em elementos (ne) e
na aplicacdo do método de aproximacdes polinomiais em elementos finitos. O método
de aproximac6es polinomiais foi também utilizado na solucdo do modelo microscopico,
no interior das particulas do catalisador. As especificacdes utilizadas na resolucao do
modelo estdo contidas na Tabela 31. O método de otimizacdo para estimacdo dos
parametros cinéticos foi 0 método dos poliedros flexiveis, cujos valores estimados e as

informac0es estatisticas dos pardmetros sdo mostrados na Tabela 32.

Tabela 31 - EspecificacBes para a solugdo numeérica no leito e na particula

Especificacdo Leito catalitico Particula
Polindmio Jacobi
o 0
i 1
Np 3 5
Ne 4

Tabela 32 - Parametros cinéticos e seus valores estimados

Parametro Intervalo de confianca Significancia (1 - p)

Mips 1,65+0,28 0,99

nHDS 0,57 + 0,75 0,65
HDS 13 13

kO,HDS 2,28X10 + 0,78X10 0,96

Eayps 126,60 + 47,07 0,99

MipN 1,13+0,30 0,99

n 0,17 +0,35 0,70
HDN o 12 12

kO,HDN 5,20)(10 + 1,29)(10 0,96

Eanpon 171,13 + 56,47 0,99

*Ko s = [(€mM*™™)/mol™"Dg.s]; ko 1on = [((cm)/g.s.(mol. cm?) T™]; Ea=[kJ/mol].
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Do mesmo modo que no modelo anterior, os pardmetros relacionados as ordens
de hidrogénio para enxofre e o nitrogénio ndo foram significativos. Como esperado, 0
excesso de hidrogénio na fase liquida e a ndo estimacdo dos coeficientes
estequiométricos ocasionaram na possibilidade de ambos os parametros serem nulos no
modelo proposto.

A partir dos parametros estimados, realizou-se a comparacdo entre as
concentracdes experimentais e calculadas (preditas) para enxofre e nitrogénio (mg/kg)
em todas as condicBes operacionais estudadas e seus respectivos desvios relativos,
conforme mostrado na Tabela 33. Foi encontrado um valor médio de desvio de 3% para
a reacdo HDS e 4% para a reacdo HDN. Observa-se que para determinadas condigdes,

os desvios foram acima de 6%, principalmente para concentracfes muito baixas.

Tabela 33 - Modelo com difusdo intraparticula, concentracdo: experimental x predito

Condicoes Concentragdo (mg/kg)
experimentais Enxofre Nitrogénio
LHEV OT Experimental ~ Predito reIIEe[tri(\)/o Experimental  Predito reIIEartri(\)/o
(h%) (O (%) (%)
05 370 8,9 8,6 3,37% 1,7 1,9 10,43%
15 370 204 216,4 6,08% 93 83,9 9,80%
05 330 154 156,4 1,53% 349 355,6 1,89%
15 330 898 908,0 1,12% 814 795,1 2,32%
1,0 350 239 237,0 0,85% 230 225,3 2,09%
340 193 191,0 1,04% 216 217,0 0,46%
350 122 120,0 1,64% 96 95,0 1,04%
0,65 355 102 101 1,11% 82 84 2,44%
370 26 27 3,85% 8,2 8,0 2,44%
380 4,6 4.4 4,35% 3 2,9 3,33%

Comparando-se com os erros do modelo anterior, que foram 3,3 e 3 % para as
reacbes de HDS e HDN, respectivamente, nota-se que os desvios foram muito
préximos.

Com os parametros estimados, foi realizada a determinacdo do fator de
efetividade de acordo com a equacdo (71). Para seu calculo, utilizou-se a integragédo
numerica por quadratura de Lobato. Os valores obtidos para as reagdes de HDS e HDN

séo apresentados na Tabela 34.

117



n; = fr]'Cat(CiS' T)de (71)
y V, r5(C5, T)

Tabela 34 - Fator de efetividade x posicao do leito catalitico para modelo com difuséo

intraparticula

Posicéo axial (cm)
Reacéo
2,69 5,38 10,76 18,83 26,9
NHDS 0,33 0,39 0,44 0,46 0,47
TMHDN 0,67 0,68 0,69 0,70 0,71

*T= 340°C, P= 9 MPa, LHSV= 0.5 h™, razdo H.,/6leo= 800 m*/m>.

Os fatores de efetividade indicaram que a resisténcia a difusdo dos reagentes
para o interior do solido ocorreu no leito catalitico, ou seja, as taxas das reacOes
intraparticula foram menores que as taxas na superficie catalitica.

Comparando-se com o modelo anterior em que o calculo da efetividade foi
obtido atraves do modulo de Thiele (Tabela 29), os valores de n; aqui foram menores
para a reacdo de HDS, em média 30%; ja para a reacdo de HDN os valores foram
proximos. Os valores obtidos de n; ficaram na faixa de 0,2 a 0,7, que séo os valores
encontrados para catalisadores comerciais. Ou seja, a determinacdo da efetividade do
catalisador tanto por meio do modulo de Thiele como pelo modelo com difusdo

intraparticula apresentaram bons resultados.
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4.3.7 Conclusdes parciais

Os modelos fenomenologicos propostos foram desenvolvidos a partir de critérios
para garantir que os dados experimentais obtidos fossem apenas relacionados as reacoes
quimicas e ndo a efeitos de transferéncia de massa e temperatura. A estratégia adotada
para resolugdo das equacgdes algébrico-diferenciais utilizando o software EMSO
apresentou bons resultados e baixo custo computacional.

Os valores dos parametros cinéticos estimados foram préximos dos reportados
na literatura. As significancias ficaram préximas de 1, exceto para as ordens
relacionadas ao hidrogénio. A anélise de sensibilidade mostrou que os valores dos
parametros estimados foram o minimo global. Os desvios obtidos entre os resultados
preditos e experimentais para os dois modelos propostos ficaram abaixo de 4%. A
resisténcia a difusdo intraparticula estava presente no leito catalitico.

O alto consumo de hidrogénio na reacdo de HDS para atingir teores abaixo de
10mg/kg mostrou a importancia da estimativa do consumo de H,. Para a reacdo de
HDN, o menor consumo estava relacionado a menor concentracdo desses compostos na
carga.

O planejamento experimental com 12 testes cataliticos foi satisfatério para
estimar com acuracia e confiabilidade os parametros cinéticos das reacdes de HDS e
HDN. Relacionado a otimizacdo multivariavel, um conhecimento detalhado do processo
de HDT foi essencial na escolha adequada dos fatores e seus niveis no planejamento

proposto e executado.
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5 CONCLUSOES GERAIS

O acompanhamento da cinética de reacdo por meio da caracterizacdo dos
produto, abordagem utilizada neste trabalho para estudar a desativacdo acelerada de
catalisadores de HDT, pode ser considerada uma das contibuicfes relevantes deste
estudo. Destaca-se que esta metodologia se apresenta como mostra uma alternativa a
tradicionalmente usada, baseada na caracterizacao de catalisadores virgens e exauridos.

Os resultados experimentais obtidos mostraram que os testes cataliticos para
avaliacdo da atividade e desativacdo acelerada, adotaram condicGes operacionais
favoraveis aos objetivos propostos, permitindo a obtencdo de dados representativos para
entendimento do fenémeno e da modelagem fenomenoldgica.

A ampliacdo do numero de técnicas adotadas para caracaterizacao dos produtos,
outra importante contribuicdo deste trabalho, permitiu um monitoramento continuo do
processo e, consequentemente, um melhor entendimento da desativagdo do leito
catalitico durante o processo. As determinacbes da densidade e do teor de enxofre
associadas as tecnicas de espectrometria por FTIR e por RMN permitiram uma
correlacdo simples e direta entre a composicao de compostos aromaticos, sulfurados e
nitrogenados e atividade do leito catalitico.

Em relacdo a natureza da carga, foi possivel concluir que suas propriedades
influenciam diretamente na cinética de desativacdo. Em temperaturas elevadas, uma
carga de destilados médios, mais leve, com maior fragdo de aromaticos, promove a
desativacdo de forma mais lenta, exigindo um aumento da severidade das condigdes
através da diminuiucdo da razdo Ha/6leo.

O modelo fenomenoldgico, desenvolvido a partir de consideracOes
fundamentadas na hidrodindmica de um reator de leito fixo, apresentou bons resultados
para a simulacdo do processo de HDT. A diferenca entre os dados experimentais e 0s
preditos pelo modelo com os parametros cinéticos estimados foram pequenos.

A aplicacdo conjunta do modelo fenomenoldgico e dos dados experimentais de
atividade residual mostrou que as condic¢des da Metodologia de Desativacdo Acelerada,
a partir de unidades de bancada, foram representativas do fendmeno de desativacdo em
unidades industriais. Conclui-se, desta forma, que este modelo é uma ferramenta

adequada a avaliacao de catalisadores de HDT.
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De forma geral, foi aprofundado, neste trabalho, o entendimento do processo de
hidrotratamento, seus efeitos na desativacdo acelerada, possibilitando sua aplicacdo

direta na discriminacéo do desempenho de catalisadores comerciais.

Trabalhos e publicaces:

Dois trabalhos (anexo) decorrentes deste estudo da desativacdo acelerada de
catalisadores de HDT e da modelagem fenomenoldgica do processo foram publicados
em periodicos cientificos internacionais (NOVAES et al., 2017a; 2017Db).

Destaca-se ainda a participacdo em evento nacional, com a apresentacdo de
trabalhos relativos a esses resultados, (NOVAES et al., 2016a; 2016b) - trabalho

premiado como melhor apresentacédo oral no COBEQ 2016.

Sugestdes para trabalhos futuros:

Baseado nos resultados obtidos neste trabalho, as propostas para trabalhos
futuros incluem:

v Obtencéo de informacdes adicionais durante a etapa de desativacao
acelerada. O monitoramento das reagOes de hidrodesnitrogenagdo permite avaliar o
efeito da deposicdo de coque nos sitios responsaveis pela hidrogenacao,
consequentemente na remocao de nitrogénio do produto.

v Obtencdo de amostras de catalisadores industriais desativados.
Comparacdo de desempenho com os catalisadores residuais obtidos na unidade de
bancada podem consolidar informacdes sobre a representatividade dos testes de
desativacao.

v Cinética de deposicdo do coque. Estudo através da formacéo de
precursores de coque.

v Incluséo de um modelo rigoroso da desativacdo catalitica. A partir
dos mecanismos de formacdo dos compostos aromaticos pode-se inferir um modelo de

desativacdo em funcéo das taxas de formacéo dos precursores do coque.
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The modeling and smulation of hydmtreating (HOT) reactors can provide relevant information about optimal
aperating conditions, reactor design and formulation of catalysts to achieve cleaner fuek. This study developeda
phenomenalogical model to estimate the kinetic parameters for the HOT process using the design of experiments
technigue The catalytic tests were carded out in a bench-scale unit with diesel as feedstock under similar
conditions to those of the industrial units and commercial nickel-molybdenum on alumina (NiMo/y-Als0s) as
catalyst. The reactor temperature was varied from 330 to 380 °C and liquid howrly space velocity (LHS V) from
05tol.5h 7, keeping constant hydrogen to oil ratio (Ha/oil) and pressure at 800 std ms,f'm2 and 90 bar, re-
spectively. The unknown parameters are estimated from experimental data by minimization of the unweighted
least-squares function, using & non-linear optimization method (complex algorithm). The propesed model was
able to epmduce different operating conditions with good adjustment and accuracy. Relative deviations below
4% for the experimental data and model prediction were achieved. Statistical parameters, p values, and con-
fidence intervals confirmed the good quality of the estimated kinetic parameters. Internal diffusion resistances
were present during hydmdesulfurization (HDS) and hydrodenitmogenation (HDN) reactions. The hydrogen
consumption for HDS was higher than for HDN reaction. Finally, the proposed experimental design with 12
catalytic tests was satisfactory to obtain the desired results in a reliable way.

1. Introduction

Global crude oil production has inereased around 12-13 million
barrels from 2008 to 2007 [1]. Mostly applied in the transportation
sector, it 15 expected that fossil fuels still account for more than three-
quarters of world energy consumption through 2040. US. Energy In-
formation Administration (ELA) projects that world energy consump-
ton will keep growing by 48% between 2012 and 2040 [2]. In Brazil,
the economic growth has substantially increased the production, pro-
cessing and sale of diesel oil. From 2000 to 2015, the total demand of
this type of fuel almost doubled, going from 220 to 377 million barrels
[3]. On the other hand, there is a growing level of environmental
awareness related o air quality and health impacts due o greenhouse
gas effects. As consequence, stricter environmental legislation imposes
severe restricions on emissions of §0,, NOy, C0O, CO,, volatile organic
compounds, and particulates from burning of fossil fuels. Therefore, the
improving of fuels quality is essential for the oil sector in order o ob-
tain both rentable and high quality distillates.

= Comesponding author.

Catalytic hydroprocessing or hydrotreating (HDT) is fundamental in
oil refineries o minimize the atmospheric emission through the re-
moval or reduction of impurities (sulfur and nitrogen compounds),
metals and undesirable compounds, such as aromatics in a wide variety
of petroleum fractions [4]. Typically, the catalyst bed is composed of
NiMo,/CoMo alumina supported catalysts designed for HDT reactions:
hydrodesulfurization (HDS), hydrodenitrogenation (HDN), hydrogena-
tion of aromatics (HDA) and hydrodemetallization (HDM). A pre-
liminary study of the optimum operating conditions, e.g pressure,
temperature, space velocity and Ha/odl ratio, of industrial plants is re-
quired to achieve higher impurities removal. In addition, the choice of
bed composition, type and configuration of the reactors are also of
highest im portance.

Mathematical models can be employed in optimizing and design
purposes in engineering. They are uwsually cheaper and faster wols to
evaluate the impacts of changes in variables, such as operating condi-
tions on system performances. Besides, for the HDT process, the model
development i a hard task in view of the chemical reactions, the

Eomenl aeldresses: Inewses @peq coppeulri br (LAR. Novaet), e uman@ipeq eoppe ufr br (N.5. de Resende), vers @ipeq coppe it br (VMM. Salim),
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Nomenclature 5 total external surface area of the catalyst particle (em?)
T reaction rate, mol/em’ s
a" gas-liquid interfacial area, cm ! R universal gas constant, J/(mol.K)
a® liquid-solid interfacial area, cm ™ T reaction temperature, K
G molar concentration of compound 1, mol /em? ut superficial velocity of liquid, em/s
Crz molar concentration of Ha at the inlet o the reactor, mol/ o superficial velocity of gas, cm/s
cm? v, tota] volume of the catalyst particle (em™)
Cg molar concentration of sulfur compounds at the inlet to 2 reactor bed length, cm
the reactor, mol/cm®
Cy molar concentration of nitrogen compounds at the inlet to - Greek letters
the reactor, mol/em’
Dy effective diffusivity of component i within the porous 1 effectiveness factor for reaction j
catalyst [cml,r's} E ratio of the catalyst bed diluted by inert particles
dye particle size, cm Po bulk density of the catalyst, g_,r‘unz
Dy reactor diameter, cm Ps catalyst density, g/em’
Ea activation energy for reaction j, kJ/mal o liquid-phase density, ﬂf’ﬂﬂz
H Henry's coefficient for compound i, MPa.cm®/mol ut liquid-phase viscosity (cP)
g acceleration of gravity, em/s® o Thiele module for reaction j
kay pre-expanential factor of reaction | 1 form facior
kJ reaction rate coefficient of reaction j r concentration of sulfur and nitrogen in the product at the
Kizg adsorption equilibrium constant of H,S, em*/mal outlet of the bed
Kt gas-liquid mass transfer coefficient for compound i, cm/s
K®  liquid-solid mass trmsfer coefficient for compound i, cmys  SUpeSCpEs
Ly catalyst bed length, cm
myn;  reaction orders j = HDS, HDN) G gas phase
" partial pressure of compound i, MPa L liquid phase
Puz  partial pressure of Hy at the inlet to the reactor, MPa 5 solid phase
5 value of optimized objective function
physicochemical changes in the feed (density, viscosity, solubility, va-  costs,

porization) together with the transport phenomena that oceur si-
multaneously in the fixed bed reactor. Korsten and Hoffman [5], in a
great contribution in this field, proposed a model that included mass
balances based on the two-film theory to consider transport effects
between the phases and correlations to estimate the coefficients of mass
transfer, gas solubility and ofl properties. Also, the kinetic rate ex-
pression was based on Langmuir-Hinshelwood model to consider the
inhibitor effect of hydrogen sulfide on HDS reactions. HDT models have
several applications in engineering design and optimization, e.g the
simulation of an industrial unit with multi-bed adiabatic reactors and
hydrogen quenching [6] or the evaluation of the effects of liquid and
s quench streams in heavy oils hydroprocessing [7]. Moreover, dy-
namic models that takes into consideration the main HOT reacti ons and
different operation modes (cocurrent and countercurrent) have been
applied to predict the behavior and performance of industrial hydro-
treating reactors within a wide range of operating conditions [8-11].
Besides the model development, it is crucial that the proposed ki-
netic expressions allow the prediction of the product composiion under
different process conditions, This, however, is not a simple assignment
because there are several chemical structures (mercaptans, thiophenes,
pyridines, carbazoles, olefins, aromatics rings) that react simulta-
neously on the catalyst surface. In this scenario, the accurate and reli-
able estimation of kinetic parameters appears as a relevant purpose for
HOT modeling studies [12-15]. There are several optimization tech-
niques related to parameter estimation problems. Among them, non-
linesar methods are the most popular and commaonly applied to caleulate
optimal kinetic parameters, e.g. siochastic methods, particle swarm
optimization and Levenberg-Marquardt methods [16-19]. Jarullah
et al. [20] proposed a total of 27 experiments with three operating
variables: pressure, temperature and liquid hourly space velocity
(LHSV). They used a linear and non-linear approach to estimate HDS
kinetic parameters. Although the results of the model simulations were
according to experimental data, this number of tests can be hard to
perform on hydrotreating pilot units due o long Gme duration and high

Despite a large number of studies on HDT reactor modeling in lit-
erature, the experimental procedures described for kinetic parameter
estimation might not be well designed and performed to optimize the
reaction variables so as to obtain significant and precise results,
Moreover, the reliability of the estimated kinetic parameters is not al-
ways clearly demonstrated by using statistical parameters (confidence
intervals and p-value), sensitivity analysis or predictive capacity of the
developed model. In view of this, the main focus of this study is the
estimation of kinetic parameters for HDS and HDN reactions based on
experimental data. The operational variables, temperature and LHSV
were related to the parameters by using the design of experiments
technique, aiming a good fit of the proposed model to the experimental
data. A full factorial design 2* with three replicates in the central
condition plus five additional experiments were proposed for the opti-
mization step. A bench-scale unit with a medium distillate as feedstock
was used under similar operating conditions to those of industrial hy-
drotreating units. The reactor mode] included mass-ransfer resistances
between the gas-liquid and liquid-solid interfaces and internal diffusion
resistance, The kinetic parameters (reaction orders, reaction rate coef-
ficients and actvation energies) were obtained by minimizing the sum
of the squared error between the experimental data and model pre-
diction. Also, statistical, sensitivity and predictive analyses of the esti-
mated parameters were performed. Evaluation of the catalyst effec-
tiveness factor for both reactions was carded out under different
operating condiions. Finally, the hydrogen consumption for both re-
actions, HDS and HDN, were obtained. The validated model was ap-
plied for HDT process simulation by using EMSO software,

2. Experimental

2.1. Catalyst

The catalytic tests were performed using a commercial HDT cata-
Iyst, nickel-molybdenum on alumina (NiMo/y-Al,05), having the
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following composition: 19.0 wt% MoOs, 5.5 wt% NiO, 4.1 wi% P20s.
The catalyst was extrudates with cylindrical shapes and equivalent
diameter of 1.7 mm, The surface area, pore volume of the catalyst, bulk
density and average pore diameter were 206 m?/g, 0.37 cm?/g, 0.75g/
cm? and 6.8nm, respectively. Noting that the catalyst was tested under
commercial size and shape.

2.2 Feed ol

Diesel feedstock, composed of a mixture of 50% of light and 50% of
heavy diesel was used as the load for the bench-scale unit hydrotreating
studies, Both, light and heavy diesel, were obtained from atmospheric
distillation. The main properties are shown in Table 1. Deposition of
metals was neglected because the metal content, mainly vanadium and
nickel, was below the threshold detected by the methodology analysis
[ASTM D 4927-05).

2.3, Bench-scale urit

Aschematic diagram of the hyd rotreating bench-scale unit is shown
in Fig. 1. Generally, it can be divided into three sections: feed section,
reactor section and product separation section. The diesel feed was
pressurized in a storage tank and introduced to the reactor section by
means of a high-pressure piston pump. The gas supply module consisted
of an electronic mass-flow controller to guarantee a constant flow of
hydrogen. Both, feed and gas, were injected into the reactor upwards,

The stainless steel tube reactor of 0.78 cm inside diameter (D) was
loaded with commercial catalyst (7.5 g) and a diluent (silicon carbide,
120 mesh) in volumetric ratio of 1:1. The catalyst bed length (Le) was of
26,9 e, The temperature reactor was maintained at the desired level
by three independent heating zones using an electric fumace, which
provided isothermal temperature along the active reactor section.

In the reactor outlet, a high-pressure separator was installed to
ensure that a liquid phase could be separated from the system. Gas was
continuously recovered at the top of the vessel under controlled pres-
sure. The hydrotreated product recovered in the bottom of the vessel
was senit toa low pressure separator (stripper) where Na was bubbled to
remove the possible dissolved impurities - residual waste (HyS and
NH3). Hydrotreated products were characterized in terms of density
(ASTM D-405296), sulfur content (ASTM D-5334) and nitrogen con-
tent (ASTM D-4629),

24, Camlytic tests

Prior to the experimental runs, the catalyst was dried and pre-
sulphided with a feedstock spiked with carbon disulfide (C5;). To
minimize the initial deactivation by coke deposition, the sabilization of
the catalyst was performed. This step consisted of processing an in-
dustrial feed withlow content of reactive com pounds (unsaturated) and
low concentration of aromatic compounds (potential coke precursors),
The conditions were: emperature of 340 °C, hydrogen flow of 12 NL/h,
LHSV of 0.65 h' during 60 h. Note that the feed used for the stabili-
zation was different from the one used in the catalytic tests.

After the activation and stabilization of the catalyst, the experi-
ments were carried out. The product samples were collected under
steady-state operation after 56h for each operating condition. The
density was chosen as monitoring parameter as it provides a reliable
indicator of overall activity, besides it is a simple and quick analysis.
The catalyst was considered stable when the absolute difference be-
tween three consecutive results is less than the error of the digital
densimeter used for the analysis, whose value is 0.0005 g/cmi.
Moreover, a mass balance for the liquid phase is pedformed whereas the
tests are only considered valid if this balance shows a minimum yield of
95%, Le. the difference between the total mass fed and the obtained in
the product must be less than 5%.
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2.5, Design of experiments (DOE)

DOE allows the simultaneous investigation of the effects of various
factors and thereby facilitating design optimization [217. It can also be
used to relate operating variables with the kinetic parameters for the
HOT process. For an initial evaluation of the experimental data errors, a
full factorial design 2° with three replicates in the central condition was
planned with a total of seven experiments. Temperature and LTHSV were
the chosen factors used in the DOE planning. Temperature has a strong
influence in reaction rates, molecular diffusivity, mass-transfer coeffi-
cients at interfaces, solubility and Henry's constant Besides the wem-
perature, LHSV is also a relevant operating variable that determines the
process efficiency. As shown in Table 2, the chosen values are compa-
tible on industrial scale.

Five additional tests were performed to improve the accuracy of the
estimation and the reliability of the obtained parameters. Since the
kinetic parameters were well correlated with the reactor temperature,
only this operating condition was varled from 340 to 380°C in the
experimental tests at constant LHSV, 0.65h ",

In order to evaluate the predictive capacity of the mode] after the
parameter estimation, three different experimental conditions were
used, as shown in Table 3,

All the experiments were conducted under Hy/oil ratio of 800 std
mmt amd pressure of #0bar to avoid undesired loss of catalytic ac-
tivity due to possible coke deposition on the catalytic surface [22]. At
this condition the system operates with excess of Hy in the liquid phase,

3. Hydredynamics and mathematical model

The phenomenological modeling of the HDT process is a complex
task and many authors have chosen to simplify the model considering
different assumptions, such as plug flow pattern, absences of deacti-
vation, resistance between the phases and no axial dispersion [23-25],
However, to ensure that a bench-scale unit is operated as a trickle-bed
reactor with plug flow operation, the hydrodynamics regime must be
studied. Indeed, factors, such as intrareactor mass and temperature
gradients, wetting and wall effects should be minimized and/or vir-
tually eliminated to guarantee that kinetic data obtained in an experi-
mental reactor reflect only chemical events [26].

Here, the dilution of the catalyst bed with inert particles was carried
out o increase catalyst wetting and liquid hold-up, minimize

Table 1
Properties of diese] fesdstock.

Densitypy v, (g/em’) (ASTM D-405256) &5
AP gravity (ASTM D-4062-18) X6
Sulfur content {mg/kg) (ASTM D-5453-04) 4053
Nitrogen content {mg/kg) (ASTM D-462502) 1214
Aroemasic composition (%m/m) (ASTM D-5186-05)

Minoaromatics 1.2
Diarmatics 16.4
Triamaraties a4
Polyaramatics 08
Digtilkatinn curve [ASTM DIBE7-04a)

Mag recoversd, % Teniperature, °C
Initial bailing mint {TEF) 160
5 5
10 =0
b2 ] =88
0 £l
4 1
] 6
&0 i
T 402
& 426
] 452
95 74
Final bodling point (FEF) 534
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Fig 1. General scheme of the bench-seale unit

Table 2
Variables comditions and experimental domain for factorial design,

Independent variables Tevels
-1 1 0
Teern peratiere (°C) 5 1] n 350
LHSV (h™7) 05 15 10
Table 3
Operting conditions for predictive analysis.
LHSV (h™") Temperature ()
05 350
1.5
05 380

temperature gradients and suppress axial dispersion and wall-effects
[27]. In this technique, fines are dispersed among the catalyst particles
providing more solid-solid contact points and areas over which liquid
flows, and hence fines help reduce the voidage in the bed particularly
near the reactor wall. Thus, the hydrodynamics is largely dictated by
the packing of the fines, whereas the catalytic phenomena are governed
by the catalyst particle of the same shape, size, and form as used in
industrial practice [28]. For each factor that may cause deviation from
ideal flow pattern, we evaluated whether it can be neglected or not, as
foll ows:

(1) Axial mass dispersion: this factor is always present, but it can be
minimized to prevent significant deviations from ideal flow by
selecting the appropriate ratio of bed length to particle size (Ly/
dpe) [26]. There are several values of this ratio proposed by dif-
ferent researchers to neglect axial dispersion effect [29-34]. Here,
it was employed Mears eriteria (Lg/dg, = 350) which is applicable
for bench scale HDT units processing straight-run gas oil feed. For
this study, the ratio of (La/dpe) obtained was higher than 350
which is sufficient to neglect intrareactor mass gradients and to
ensure that plug flow was closely approached. Note that it wasonly
considered dispersion effects of liquid phase due o the hydrogen
excess in the catalytic system [35].
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(ii) Infrarenctor temperatire gradients: inert dilution fmproves tem-
perature distribution along the catalytic bed by increasing the ratio
of (Lg/dye) [27]. Axdal heat conduction can also be neglected for
beds with Lg/dy = 30 [29].

(iii) Werting and wull effects: the ratio of reactor diameter to particle
diameter (Dy/dge) indicates whether channeling, incomplete and,/
or ineffective external catalyst wetting (poor contacting effective-
ness) can oceur, According to Mederos et al. [26] and Perego et al.
[35], (Dy/dye) = 25 is enough to state that the catalyst bed is wel
irrigated and the passing (wall effects) is not significant. Here, the
ratio value obtained was 35.5. Another criterion for wetting effi-
ciency was proposed by Gierman et al. [36], as shown in Eq. (1):

u].uf 3

> 5.10-6
pl'dpczg

(1)

By using the parameters values employed at the mathematcal
model, this criterion also was satisfied. At least, it was employed a
upflow liquid arrangement which is advisable to prevent incomplete
wetting, Thus, the assumption that each catalyst particle was sur-
rounded by flowing film of liquid was fulfilled.

Congsidering the hydrodynamics mnalysis, the fundamental hy-
potheses assumed in the mathematical formulation were, as follows:

o ideal flow pattern, steady-state operation;

® intrareactor mass gradients were neglected;

® reactor operates isothermally and isobarically;

® both vaporization of the feed and condensation of vapors in the
catalytic bed were neglected;

» chemical reactions occurred only on the surface of the catalyst;

® catalyst particles were completely covered by the liquid phase,

Regarding the feedstock vaporization and condensation, the mod-
eling of both is a hard task for trickle-bed reactor (TER) operation.
Besides, reports on vapor-liquid equilibrium (VLE) for hydrotreating
reactors in the literature are still scarce. According to Akgerman et al.
[37], for high HDS conversions, the difference between a model that
takes into account ornot the volatles diminishes due to depletion of the
limit reactant. In our study, HDS and HON conversions, in most of the
cases, were superior to 95%, then it is expected that the effect of
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vaporization i minimal, Chen et al. [38] also observed that high aro-
matic content decrease the compounds volatility. In view of this, the
feed used in our experiments is a mixture of light and heavy gas oil with
high aromatics content and molecular weight which make our feed-
stock of less volatility. In fact, this statement was also used by Mederos
et al [8].

3.1, Mass balance in the pas phase

Mass balance of gas components (Hy, H,5 and NH,) is described by
Eq. (2), in which the axial coordinate originates from the base of the
catalyst bed. The first term refers to the advective flow and the second
to the mass transfer from gas to liquid phase.

o) wen{ o]

dz (2)

3.2 Mass balance in the liquid phase

Mass balance in the liquid phase includes dissolved gas, sulfur
compounds and nitrogen compounds. The mass balance for the gas
compounds (Ha, HaS and NHa) and non-volatile compounds (S and N)
are shown in Eqs. (3) and (4), respectively.

AL 0
ul-[ﬁ] - K{-a’-[E—CE-]—k‘s&S(C}-—CF)
dz H| (3)

L
ul-[ﬁ] )
i @
For both equatons, the last term describes the wansport to the
catalyst surface, mass transfer werm between liquid and solid phase.

3.3. Mass balance in solid phase

At steady state, the compounds were transported between the liquid
phase and catalyst surface, being consumed or produced through che-
mical reactions, Eq. (5) describes the consumption and the production
of each component and reaction (gas and non-volatile), where i = H,,
HzS, NHa, 5, N and j = HDS and HDN.

Nraactions
KFEC-C) = 841 ), G

=

(5)

3.4 Boundary conditions

In order to solve differential equations, it is necessary to define the
boundary conditions for gas, liquid and solid phases at z = 0, as shown
in Egs. 6 to 11:

Dy, 2= 0) = Py, (6)
p(z=10) =0 ;1= H:Sand NH; 7
Gy z=0) = 0 ;1= H,S and NH;, (8)
Gyl z=0)=Cy, (9)
Clz=0)=0C4 (10)
Cylz=10)=Cy (11)

3.5. Chemical reaction rate

As a result of the complexty of diesel oil composition, the im-
purities based on sulfur and nitrogen compounds are found in many
forms, such as mercaptans, sulfides, thiophenes, benzothiophenes,
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pyridines, quinolines, carbazoles, ete, Each form is described by their
own reactivity and complex reaction ways. Due to this complex com-
position, the rate of chemical reaction is usually lumped into a single
reaction model [39,40]. Therefore, in this study, the compounds were
grouped according to their species, sulfur for HDS and nitrogen for HDN
reactions,

HDS reactions are irreversible under general process conditions,
Sulfur and hydrogen have a positive mpact on the reacion rate, while
hydrogen sulfide adsorbed on the catalyst inhibits the reaction. So the
kinetic model was based on a Langmuir-Hinshelwood model [41], as
shown in Eq. (12).

(R () s

Tins = Kyps—————
HDS HDS [1 ¥ Klmf,'?m)l

(12)

For HDN reactions, the rate was expressed by the power law model
with respect to the concentrations of nitrogen and with hydrogen [42],
as shown in Eqg. (13).

T = Ko Com 0 (5, e

(13)
The reaction rate coefficient (kj) for each reaction was defined ac-
cording to the Arrhenius law, described by Eq. (14).

k = knfxp[-“_?] (14)

3.6 Effectiveness factor, physical properties and mass-transfer coefficients

The effectivencss factor (n, j = HDS or HON) is defined as the ratio
of the average volumetric reaction velocity inside the particle (with
diffusion resistance) to the reaction rate at the external particle surface.
This relevant parameter depends mainly on the catalyst porosity and
the size of the molecules of the reactants, Here, n was calculated as
function of the Thiele module (d), as proposed by Froment et al. [43],
and could be used for imeversible reactions according to Egs. (15) and
(16).

tanhdy
7; =
Tl (15)
8-l [ﬁ] |(mj+ 1]psk1(cf}"‘r‘

A R (16)

Eq. (15) is valid for kinetic models that use Power Law or Langmuir-
Hinshelwood, catalysts in pellets form, for values of Thiele module less
than three and reaction orders equal or greater than one. Other para-
meters, such as solubility, viscosity and mass-transfer coefficients were
obtained by equations available in the literature [5,12,20].

4. Numerical solution and parameter estimation technique

The strategy adopted to solve the differential-algebraic equations
system was the application of the polynomial approximations with the
collocation method. In this method, the dependent variables are ap-
proximated by polynomials of degree n + 1. When replacing the pro-
posed approxmation in the differential equations to be solved, the
functions called residues are obtained, which must be null at the col-
location points, which are the roots of the Jacobi orthogonal poly-
nomial, FF(x) [44]. For this application, the OCFEM (Orthogonal
Collocation on Finite Elements Method) plugin included in EMSO
software program [45] was used, which calculates the roots of the
chosen polynomial. The numerical solution was obtained by using the
Jacobi polynomial of degree n, where a and fare the parameters of
weight function (w(x]) and Cy is a constant, as shown in Egs. 17, 18 and
19. In this study, n was 7, a and B equal o 1.
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1
f wix)PEfx)Pefindc =0 n#m
I (17)

1
J WP mdc =, >0 n=m
I (18)

w(x) = (1-x)%F (19)

For the soluion of nonlinear algebraic equation systems, the re-
lative and absolute tolerances adopted were 1 x 1075, It should be
noted that nine points of interpolation (n +2, with x =0 and
Xpe1 = 1) were sufficient to reach the convergence,

The technique used for the estimation of the model parameters was
the complex algorithm, which isthe direct search method of the flexible
polyhedrons [46]. In this method, a hyper-polyhedron with m +1
vertices, where m is the number of parameters, is assembled and its
worst vertex is replaced by another collinear with this one and the
centroid paint (average sum of m best points). The optimization algo-
rithm involved four basic operations: reflection, expansion, contraction,
and reduction. Assuming a normal distribution of errors, well done
experiment, perfect model, independent varables without error, errors
of the dependent variables are all equal and independent, the objective
function (SSE) was defined according to Eq. (20),

NE
SSE= Y, (IP-TiP
E (20)
where NE is the number of experiments, I' the output variables (sulfur
and nitrogen contents), € the values caleulated by the model and E the
experimental data,

5. Results and discussions
5.1. Kietic parameters estimation

In this study, all parameters, sulfur and nitrogen reaction orders
(Myms and mygy, respectively), hydrogen reaction orders (g and
gy, Tespectively), pre-exponential factors and activation ener gies for
both reactions were estimated simultaneously. Due to the high number
of parameters to be determined and the difficulty presented in the
formulated mathematical model, we used initial estmates of the
parameters to facilitate the search for the global minimum [5-8]. The
kinetic parameters estimated, together with the confidence intervals
and the p-value for a significance level of 95%, are presented in Table 4,

For HDS reaction, the orders for sulfur and hydrogen are usually
found using lumps for Langmuir-Hinshelwood knetic models. The va-
lues were 1.8 and 0.52, respectively, In the literature, such values are in
range from 0.5 to 2 for sulfur and from 0 to 2 for hydrogen [5-8,12].
For the HDN reaction, the reaction orders were 1,11 for nitrogen and
0.17 for hydrogen by using the power law model. According to the
literature, theses value are similar to the reported ones [42]. Except for
the hydrogen reactions orders, the confidence intervals for the para-
meters were considered small, which indicates small standard ervor,
Despite the fact that the estimated values for pre-exponential factors
and activation energies parameters are related to the feed, catalyst bed
and operating conditions, the obtained values were similar to those
found in studies that used similar feeds [8,23].

Regarding the statistical information, confidence intervals show
that the error range in which each parameter is found and p value re-
presents the statistical quality of these parameters. Statistically, when
the value (1 -p) is greater than the assumed significance level, the null
hypothesis is rejected. The significance of parameters, except for the
hydrogen orders (fyms and nyny), was close to 1. This indicates that
none of them include zero within their interval, which means good
quality of the estimated parameters. Nevertheless, the hydrogen reac-
don orders have a chance to be null, which implicates that this
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parameter can be removed from the developed model. This suggests
that the hydrogen concentration in the catalyst bed does not affect the
output variables, as sulfur and nitrogen contents in the product. The
stoichiometric coefficients assumed in this study are related to general
HOT reactions mechanisms, Therefore, the values employed here did
not express how the compounds (reactants and products) were related
to each other. According to the literature [5-7,12-14], aspecific group
of these parameters is often estimated for each type of feed, operating
condition and catalyst bed. Besides, the overall pressure (90 bar) as-
sured that the reaction system had an excess of Hy in the liquid phase,
On the other words, the dependence of HDS and HON reaction rates on
hydrogen concentration was indeed quite low showed by the reaction
orders and the respective p-values obtained. Thus, the addition of Hy
flow rate and pressure as factors in the DOE planning, besides a larger
number of experiments, would be required to obtain these coefficients
with higher accuracy and a relationship of both HDS and HDN reactions
with the overall pressure. Noting that the estimated model parameters
are valid for the operating conditions used in this work, and should be
used with care at other pressures,

Analysis of parameter sensitivity was performed to be sure about the
set of kinetic parameters estimated correspond to the global minimum
and not to local minima [47]. Sensitivity analysis is applied to each
parameter by means of perturbation of its value - usually in the range
of £ 20% - keeping the other parameters in their estimated value [48],
For each perturbation in the parameter values the objective function is
reevaluated. The global minimum is guaranteed if all perturbations in
all parameters give a higher objective function value compared to the
onit obtained for the estimated parameters. Here, this analysis was
practiced for Myms, My, Kopns, Edsms, Kopmer Edpme by means
of + 20% perturbations. Nevertheless, for hydrogen reacions orders
for both reactions (HDS and HDN), this analysis was not employed
because both parameters, as mentioned previously, were not significant
and have a chance o be null in the developed mathematical model,
Fig. 2 shows the perturbation percentage for each parameter as function
of the corresponding objective function value,

It can be seen that the estimated parameters (origin of Fig. 2) are
indeed the opimum point of the opimization problem since its
neighborhood present higher values of SSE, which are the condition to
assure the correct values of parameters. The perturbation of parameters
with nonlinear behavior, reaction orders and activation energies, has a
greater impact n HOT kinetic models than the pre-exponential factors,
In addition, it was also observed in Fig 2 that perturbations below
—5% for the nonlinear parameters were not performed due to un-
feasible results,

Table 5 presents a comparison between the experimental and cal-
culated (predicted) sulfur and nitrogen concentrations (mg/kg) ac-
cording to the model for all operating conditions studied.

The predicted values were very close to the experimental ones,
showing the good fit of the model to the real HDT process, Average
relative deviations were also determined for both reactions. It was
found a value of 3.3% for HDS reaction and 3% for HDN reaction. These

Table 4
Kinetic parmmeters estimated.

Parameter Confidence interval 1 = poalue
HDS fHygg 18 + 0.2 098
Tams 052 + 061 [0}
koms 79 % 107 + 109 % 10" 095
Fayrg 116.51 + B47 097
HON s 111 + 035 09
T 017 + 035 075
[ - 143 % 107 £ 0.5 » 102 095
Estyars 1561 + 15402 07

* Kgpms = Hen™™ = ymol™* Vg s} ko, = [lem™) /g s {molem™ ™) Fa =
[ty ma].
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values were considered low, inasmuch as the proposed model was
complex and the experiments were carried out in a bench-scale unit
Fig. 3 shows the comparison between the experimental and predicted
data for sulfur and nitrogen removal.

The parity points between the model and data obtained from the
bench-scale unit are very close to the line with slope 1. This clearly
indicates a good agreement with the measured and the predicted va-
lues. In addition, it is observed that the points are distributed near
lower concentrations for both reactions, which demonstrates the high
efficiency removal of impurities (best quality products) for the chosen
operating conditions. Note that these conditions were similar to those
applied in industrial processes, which prioritize high conversions and
avoid premature deactivation of the catalyst.

A predictive aalysis was performed to evaluate whether the esti-
mated parameters could simulate different operating condiions with
good adjustment. Three condiions were chosen and the comparison
between experimental and predicted concentrations of sulfur and ni-
trogen in the hydrotreated product are presented in Table 6.

The predicted values were close w the experimental data and the
average deviation achieved was below 8% for both compounds. This
result can be considered satisfactory, once the concentration is ex-
pressed as number of milligrams of solute per kilogram of solution.
Thus, the developed model can be used to simulate the performance of
the bench-scale unit under different operating conditions. In order to
scale up this model to industrial units, it i important to evaluate others
effects, such as energy balance and addiional HDT reactions, i.e. HDA
and HDM.

Table 5
HDT results experinmental x predicted.
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Table 6
Predictive analyit of the estinuted parmeters,

Experimental Concentration in the hydmtnzted product (mg/g)
comelitions
Sulfur Hitrogen
LHSV ] Experimental  Predicted  Experimental  Predicted
L]
05 50 45 52 45 47
15 50 573 605 394 405
05 380 661 7 3 21

5.2, Simulotion of mickk-bed reactor

The proposed model was used to investigate profiles of the depen-
dent variables, concentration of sulfur and nitrogen in the liquid phase
(diesel feed), along the reactor, as showed in Fig. 4 (a) and (b). Con-
centration profiles of hydrogen gas (Hz), hydrogen sulfide (Ha5) and
ammonia (NHy) produced from the HDS and HDN reactions in the 1i-
quid phase are shownin Fig 4 (¢) and (d).

Regarding sulfur and nitrogen profiles, there was a pronounced
concentration drop at the beginning of the reactor. The high con-
centration of these compounds allied with low inhibiting effect by H,S
provides elevated reaction rates in this region. This behavior was not
observed at the end of the reactor bed. Fig. 4 (c) shows hydrogen
concentration in the liquid phase. At the beginning of the bed there was
a fast decrease due to high hydrogen consumption. In this region, the
rate of mass transfer through the gas-liquid interface was smaller than
the chemical reactions rate. However, mass transfer rate predominated

Experimental conditions Concentration (mg./kg)
Sulfur Nitmgen
LV T(C) Experimental Predicted Absohite emor (%) Experimental Predicted Absohute emor (%)
05 £y 1] 89 932 472 1.7 165 294
15 370 204 8 156 93 o4 140
05 330 154 152 130 39 il 401
15 330 898 924 150 814 823 111
10 350 239 32z 293 i) 233 130
065 340 153 204 570 216 220 185
350 122 124 164 G5 o4 208
355 18 19 536 12 13 417
370 26 5 152 82 78 166
380 46 48 435 3 il 113
190
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along the length of the bed, increasing the hydrogen concentration in
the liquid phase. Noting that this behavior was resulted from a parti-
cular set of parameters and fluid properties with a large excess of hy-
drogen in the reaction system. Moreover, the difference between the
hydrogen concentration was less than 4% which is smaller than the
uncertainties in calculating rate constants and mass wansfer coeffi-
clents. Fig. 4 (d) presents the profiles of hydrogen sulfide and ammania
dissolved in the liquid phase. In the same way, also at least 10 cm of the
catalyst bed length, the higher reaction rate was the responsible for the
fast increase of NH; and H,$ concentration. On the other hand, at the
end of the bed, mass transfer gradient prevailed rather than chemical
reaction. So, the dissolved gases decreased into the liquid phase.

5.3 Evaluation of internal diffusion resistunce

The catalyst effectivencss factor (n) is used to evaluate the im-
portance of diffusion limitations within the catalyst pores. It is often
obtained through Thiele module (@) (Eq. (15)), which is inversely
proportional to n. As seen in Eq. (16), the reactants concentration on
the catalyst surface (CF) decreases as function of the bed length, while
the effective diffusion (Dl,) is constant, Then, the rate (C7/Di,) is
reduced as the end of the bed is reached, which results in lower &
values, Table 7 presents n values as function of the axal position at the
catalyst bed obtained for both HDS and HON reactions,

The effectiveness factors increased with the axial position and the
values were between 0.2 and 0.75 for both reactions. This suggests that
the reaction rate nside the particle was smaller than the rate on the
catalyst surface, i.e. the internal diffusion mass resistance was relevant
According to the literature [49,50], for commercial particle sizes, n are
usually in range of 0.4-0.7. In fact, commercial catalysts have larger
particle size which increases the intemal pore path that must be crossed
by the reactants, thereby decreasing the effectiveness. One alternative
to overcome this problem is decremsing the d,,, but high pressure drops
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may tum into an issue for industrial operations [26,51,52].

In order to evaluate the operating conditions dependence on effec-
tiveness factor, temperature and LHSV were varied for HDN reaction, as
shown in Fig 5 These nvalues were referred to a preset axial position,
Although only a few points had been plotted, they were sufficient to
understand the effects of these variables on internal diffusion re-
sistance.

As the temperature is directly proportional to the component dif-
fusivity within the particle, we expected that 1 would rise along with
increasing temperature. However, we observed the opposite result,
once the reaction rate depends on the temperature as well, Thus, the
observed n decrease indicates that the reaction rate was more relevant
to the intraparticle diffusion restrictions than the temperature, With
respect to LHSV variable, an increase in this parameter provokes a
minor reduction in the effectiveness which suggests that intemal dif-
fusion does not depend of flow rates, [ts dependence is associated with
the external diffusion of the compounds which indeed is function of
flow rates [51]. High flows lead to large amount of reactants on the
catalyst surface, which increases the diffusion restraint. Effectiveness
factors depend on the relative rates of internal mass ransfer and re-
action rate which increase faster with the temperature than mass
transfer rates.

Table7
Effectiveness facmrs for HDS and HDN resefons,
Resction’ Axial position (em)
269 5.3 10.76 1883 %9
Thms 0.20 L1 032 053 064
Thems 0.69 0.7 072 0.77 0.7

#T=340°C, P = 9 MPa, LESV = 0.5 h ™", ratio Hy/leed = 500 std m’ /.
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5.4 Hydrogem consumption

Hydrotreating (HDT) and hydrocracking (HDC) are the principal
processes that consume hydrogen. Henee hydrogen balance is of sig-
nificant interest and concern for refiners since the operation policy of
some plants can be dictated by its availability [53]. There are different
approaches to calculate the hydrogen consumption during hydro-
reating of petroleum fractions, such as hydrogen balance in the liquid
phase, by global hydrogen balance which involves all the streams en-
tering and leaving the reactor, and by chemical reaction caleulations
[54,55]. Here, we estimated this consumption by using reaction
average contribution, reported by Edgar [56]. For HDS and HDN re-
actions, the following correlations, Eqs. (21) and (22), were used:

HDS = 95-100 per each 1 wi' removed (21)

(22)

Considering the 12 catalytic tests performed in the bench-scale unit,
the average hydrogen consumption for sulfur removal (standard cubic
fiet of gas per barrel of crude oil at stock tank conditions - ft*std/bbl)
was equal of 463 fr'std/bbl. Regarding the nitrogen removal, the Hy
consumplions was equal of 80 fi*std/bbl. Regarding HDS reaction to
produce ultra low sulfur diesel (8 < 15mg/kg) from our diesel
(5 = 4053 mg/kg), the H, consumption for only one catal ytic test with
99,78 of conversion was 40 fttd/bbl. According to Lee et al, [54], for
a gasoil feed with 6400 mg/kg of sulfur content, the Hy consumption
was 90 it%td /bbl.

HON = 300-2350 per each 1 wi% removed

6. Conclusions

This work provided an insight about modeling, simulation and es-
tmation of kinetics parameters for hydroprocessing of diesel oil using a
pilot trickle-bed reactor. A mathematical model was presented, taking
into account axial dispersion and effectiveness factors for both HDS and
HON reactions. The adopted strategy to solve the differential-algebraic
equations system using EMSO software presented good results related
to stability and low computational costs. It can be highlighted that only
nine interpolation points were sufficient to reach the conver gence. The
estimated parameters were close to values reported in the literature,
Their statistical significances were near 1 in all cases, except for hy-
drogen orders. Sensitivity analysis was performed to guarantee that the
parameters values were the optimum point of the optimization.
Moreover, the adjustment of kinetic parameters using experimental
data obtained in the bench-scale unit testshad relative deviations below
4%. Predictive analysis of the model also presented good results, with
relative deviations below 8%.

The validated model was used to simulate diesel hydrotreating and
study variable profiles, e.g. concentration of sulfur and nitrogen com-
pounds in the hydrotreated feed. An evaluation of the operating con-
ditions dependence on the effectiveness factor showed that changes in
the reactor temperatire had higher impact than the LHSV variable.

Fuel 209 (2017} 184-193

Intraparticle mass transfer limitations were present during HDS and
HDN reactions with the commercial catalyst used. The hydrogen con-
sumption for sulfur and nitrogen removal was equal of 463 and
80 f%std/bbl, respectively.

The design of experiments carried out was efficient to estimate the
kinetic parameters for both reactions using only few (12 experiments)
catalytic tests, Regarding the multivariate optimization, a deep under-
standing of the process was essential to the accurate choice of factors
and their levels for DOE planning,
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ABSTRACT
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In the present paper, a methodology of accelemted deactivation was employed to study the activity loss by coke
deposition in short ime duration experiments. The los of activity as function of time is an inherent problem in
hydrotreating (HOT) proceses. Deactivation at normal operation conditions ocours dowly because of coke
formation, commercial catalysts take on average 2-3 vears to be replaced. Thus, the accelerated deactivation
appears as an instrument capahle of providing relevant information on the deactivation phenomenon in reduced
time tests. A pilot plant with diesel as feedstock was wed under similar conditions to those of industrial units
with commercial HO'T catalyas. Reaction kinetics was applied to evaluate the deactivation by coke deposition
instead of the raditional characterization of residusl catalysts. Mormalized reaction temperature was related to
the initidl and residual activities for hydrodesulfurization (HDS), hydmdenitrogenation (HODN) and hydro-
dearomatization (HDA) reactions. The reaction temperature of 420 °C in the accelerated deactivation step
provided a satisfactory level of deactivation. The catalyst bed configumation proved to be akey factor in order to
preserve the residual activity. HON and HDA activities were more affected than HDS activity by coke deposition
in the experimental runs. HDA reaction could reach the thermodynamic equilibrium state when using less severe
operating conditions. Finally, the employed methodology led to a proper representation of the industrial HOT

deactivation phenomenan.

1. Introduction

One of the major challenges that the ofl industry faces is the ade-
quacy of refining facilities to more strict environmental legislation, As a
result, the restructuring of old industrial units and the desim of new
ones will be essential to improve fuel specification [1]. Approxdmately
50% of the estimated ofl world reserves are ofl sands, heavy crude oil
and bitumen reserves and oil production is estimated to increase from
13 to 18 MMbd (millions of barrels per day) between 2015 and 2035
[2]. Besides, heavy crude oil tends to have higher concentrations of
impurities, such as sulfur compounds as well as low yields in light and
middle distillates, Then, to achieve high quality and rentable products,
catalytic beds with better pedformance and more severe operating
conditions will be indispensable to the refining process,

In this scenario, catalytic hydroprocessing or hydrotreating (HDT)
became a fundamental process of the petroleum refining industry from
technical, economic and environmental point of view. It has been used
for over 60 years o obtain fuels with improved quality from any pet-
roleum fraction. However, as any catalytic process, there is an activity

* Comrespanding author.

loss due to the deactivation process. Commercial HOT catalysts are
continuously deactivated under operation conditions at industrial re-
actors. Typically, for a middle distillate HDT unit, cycle lengths range
from 1 to 6 years. Conversely, the catalyst deactivation for heavy oils
hydroprocessing is faster due coke and metal deposidon. Besides, stu-
dies related to effects of asphaltenes content (coke precursors), feed-
stock properties, operating conditions, catalysts composition and ki-
netic modeling are also available in the Hterature with respect to
deactivation process [3-8]). It is noted that these studies have in
common the catalytic characterization approach to support the results,

Catalytic activity for industrial operations is maintained through
constant increase of the reacion wemperature, keeping the desired
product specifications as a continuous monitoring of deactivation.
Nevertheless, the increase of the reaction temperature has limits due to
metallurgical constraints, and also to the process’s thermodynamic
equilibrium [9]. The deactivation phenomenon may occur by various
mechanisms, which are often classified into three large groups: poi-
soning, thermal degradation (sintering) or deposition (fouling) by coke
and/or metals [10]. Among them, deposition is the primary responsible

E-mutl addresces: Inowaes @pe coppeudri br (LAR. Novas), marceloedral @petrmobms com br (ME Pachecn), vers @peqcoppeuld.br (VMM. Salim),
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for the activity loss in the HDT process and can occur directly on the
active sites, blocking the catalyst pores or even hindering reactant ad-
sorption/product desorption [10,11]. Coke deposition is part of any
HOT process, but the impact of metals, mostly vanadium and nickel,
depends on the amount of these compounds in the feed [12].

Because of its industrial importance, the design and development of
HOT catalysts with superior cycle length, high performance and more
resistant o deactivation have demanded special attention. Indeed,
many authors have evaluated the effects of coke or metal deposiion by
using the characterization of coked catalysts [13-15]. Howewver, this
approach has not proved fast enough [16,17]. Thus, the accelerated
deactivation appears as an alternative to provide relevant information
about the activity loss of the catalyst in short duration experiments,
Tanaka et al. [18] carded out tests at high severity conditions to
evaluate the effects of coke deposition in the HDT process. They showed
that heavier feeds generated greater amount of carbonaceous com-
pounds on the catalytic surface and that this material would be the
main reason for the activity loss. The authors emphasized, however,
that the high amounts of deposited coke might have been over-
estimated, thus not representing a real industrial HDT process,

Maity et al. [19] investigated the percentage of deposited metals
required to obtain a significant decrease in catalytic activity. In their
study, the accelerated deactivations tests were used to evaluate the
residual  activities in - hydrodesulfurization  (HDS) and  hydro-
demetallization (HDM) reactions, Activity studies identified that the
deactivation of HDS activity was faster than that of HDM. Probably, the
coverage of active sites by vanadium atom hindered the interaction of
sulfur compounds with the active phase. Besides, a comparison between
regular and vinadium impregnation deactivation was performed. The
authors concluded that coke formation at the initial stage caused cat-
alyst deactivation whereas, at later stages, metal sulfide deposition
impact was higher.

Ahmed et al. [20] studied the effects of activity loss on vacuum
residues through accelerated deactivation condifions. High reaction
temperature was employed in the accelerated catalyst aging, which
resulted in large amounts of deposited carbonaceous with high ar-
omaticity. This was atiributed to the decrease of hydrogenation activity
of the catalyst due to coke and metal deposition,

More recently, Pacheco et al [21] applied an accelerated deacti-
vation methodology to study catalyst deactivation by coke deposition
on commercial HOT catalysts. In their study, it is noteworthy: 1) the use

of reaction kinetics in the activity loss evaluations, i) the search for
experimental conditions to achieve representative catalyst samples to
compare with industrial ones. The proposed methodology was effective
to deactivate the catalyst and lead to a proper representation of in-
dustrial hydrotreating unit at the end of a catalyst life cycle. Venkatesh
et al. [22] also evaluated the performance of commercial HDT catalysts
to predict a unit cycle length by using accelerated deactivation tests,
They observed that, depending on the catalyst deactivation stage, the
product quality suffers chenges because of high coking and polyaro-
matic compounds,

Reports on accelerated deactivation of HOT catalysts in the litera-
ture are still scarce, Besides, most studies do not evaluate the influence
of the operating conditions employed in the experiments. Hence, the
results related to the deposited coke often are very different from those
observed in industrial units. To overcome this problem, it is essential to
know the key-variables that acoelerate deactivation and produce a re-
presentative coked industrial catalyst sample. Thus, in this study, an
acoelerated deactivation methodology was employed in the HDT pilot
unit under operating conditions similar to those in the industry to ob-
tain relevant information of the loss of activity by coke deposition. In
addition to normal hydrotreating operation, using commercial cata-
lysts, another less severe condition was employed to better investigate
catalyst deactivation. A kinetic approach of HDT reactions was used to
evaluate the deactivation by coke deposition. To increase coke forma-
tion, the operational variables modified were temperature and H, /il
ratio. The normalized reaction temperature was used as anal ysis tool to
evaluate the residual activity after the accelerated deactivation step,
Besides, the effect of different compusitions of catalytic beds and dif-
ferent temperatures in the desctivation step was evaluated on the re-
sidual activities. Kinetic parameters were esimated for hydro-
desulfurization  (HDS),  hydrodenitrogenation  (HDN)  and
hydrodearomatization (HDA) reactions.

2. Experimental

2.1. Pilot plant

The experiments described in this paper were carried out in a fixed
bed pilot plant llustrated in Fig. 1. The unit consists of three sections:
feed section, reactor section and product separation section,

The feed supply module consists of a pressurized liquid feed storage
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Table 1
Feslstock properties.

dagy e (87 AP Total Total nitregen  Ammatic composition (Ym/
eni’)

sulfur(my  {mg/kg) m)
kg
08901 ®6 4053 1214 monoarematics = 142

diammutics = 16.4
traromatics = 4.4
polyaromatics = 0.8

tank and a feed pump. Medium distillate (diesel) and hydrogen were
injected into the reactor upwards. The reactor had length of 26.9 cm
containing a pack of calyst, 7.5 g 1:1 diluted with inert silicon car-
bide. It was isothermally operated with independent tem perature con-
ol in three heating zones using an electric fumace. At the reactor
outlet, the effluent was sent to a gas/liquid high pressure separation
vessel Gas phase was continuously recovered at the top of the vessel
under controlled pressure. Liquid product was recovered at the bottom
of the vessel under level control and sent o a low pressure separator
where N, was bubbled to remove residual contaminants such as H,8
and NHy. Hydrotreated lquid products were characterized in terms of
density (ASTM D-4052-96), sulfur content (ASTM D-5334), nitrogen
content (ASTM D-4629) and aromatics (ASTM D-5186).

2.2, Feed oil

The feed was composed by a mixture of 50% of light and 50% of
heavy diesel obtained from an amospheric disilladon whase proper-
tes are shown in Table 1, The metal content in the load was below the
threshold detected according to the methodology (ASTM D 4927-05).
Considering the short time duration of the experimental runs, metal
deposition was neglected.

2.3, Catalyst bed

Typical commercial HDT catalysts, nickel-molybd enum on alumina
(NiMo/ y-Al2Os), nickel-molybdenum phosphate on alumina (NiMoP/y-
Aly05) and cobalt-molybdenum on alumina (CoMo,y-Al05), were used
in the experimental tests. All catalyst shapes were cylindrical ex-
trudates. Table 2 shows the bed configuration and physical properties
(specific surface area (S5A), pore volume (PV) and average pore dia-
meter (APD)) for each run,

The catalytic bed was the same for runs 4 and 5, except for the
number of layers - 2 and 3, respectively, The mixed bed is widely used
in industrial units to provide different operation possibili ies depending
on the desired product specifications [23]. The bed configuration for
run 4 was designed as follows: 1) 17 layer: CoMo/y-Aly0 catalyst - to
improve the sulfur compounds reactions by direct desulfurization route
(DDS) [24]; i) 27 layer: NiMo/y-Al,04 catalyst - high activity to

Table 2
Catalytic bed eonfiguration and physical properties

Bun  Catlytic bed configuration Physical ;puupu'tis'
A PVml  APDA)
g &
1 KiMoyy-Alz0, W6 0.38 96
2
] KiMoP/-ALD, 192 0.50 101
4 Mixed bed (2 liyersk NiMo/pALOyand 225 0.42 85
CoMoy-Alz0y
5 Mized bed (3 biyersk NiMo'vALDy and 203 0.38 82
CoMoy-Alalh

* For the mixed bed, the values messred ane related to both catalysts analysed to-
gether.

Applted Caslysts A, General Xior (£i00x) KEx-ex

convert most of refractory sulfur compounds via prehyd rogenation
route (HYD) and nitrogenous compounds. For run 5, another layer of
CoMo,/y-Al ;04 catalyst was loaded. This last layer was employed to
obtain the desired products specifications without increasing the Hy
consumption via DDS,

2.4, Experimentnl procedures

The objective of our experimental procedures was determining the
initial and residual activities of hydrotreating reactions (HDS, HDN and
HDA). Five experimental runs with different compositions of fixed beds
(Table Z) were carried out following the steps: (i) drying, activation and
stabilization of catalyst bed; (i) evaluation of initial catlytic activity at
three temperatures varying from 340 to 380 °C; (iii) accelerated deac-
tivation step; (iv) evaluation of residual catalytic activity under the
same conditions used in the evaluation of initial activity.

The catalyst bed was dried at 120°C and 90bar for 18h with a
continuous flow of Hy. Then, catalyst activation was performed in sifu
during 27h by sulfidation using a hydrotreated feedstock (dag,
4o = 0.88,5 = 5000 mg/kg, N = 140 mg/kg) spiked with 2% wt CS,
After that, the stbilization of the catalyst was carried out for 115h
aiming at minimizing the loss of camlytic activity by fast coke deposi-
tion in active sites, In fact, a less reactive distillate characterized by a
low content of aromatic and polyaromatic compounds — potential coke
precursors — was used under the following conditions: temperature of
340 °C, pressure of 90 bar and Hz/ol ratio of 800 std m*/m. It must be
noted that the feed used here was different from the one used in the
catalytic activity evaluation.

Table 3 shows the variables and operating conditions of the fol-
lowing steps. Two groups of conditions were chosen to evaluate catalyst
deactivation: group A, for experimental nins from 1 to 4, and, group B,
for run 5.

The accelerated deactivation step (iti) consisted of two stages: in-
itially, the gradient temperature reaction was increased (400,420 °C) to
form coke compounds [25], and then the Hy/oil ratio was decreased
(800-150 std m/m’) o radse the aromaticity of the coke previously
formed [26]. Remarking that for run 1, two temperatures (400 ad
420°C) were evaluated, whereas for runs from 2 to 4 was used only
420°C.

The chosen operational conditions were suitable to compare the
results between the pilot plant and industrial units and simultaneously
prevent other deactivation mechanisms, expected for coke deposition
[21]. According to the literature [27], 56 h for each step is enough to
stabilize the catalytic system (steady-state operation), which was con-
firmed by density analysis. The density was selected as monitoring
parameter because it is a fundamental property that provides a reliable
indicator of overall activity, besides it is a simple and quick analysis.

Table 3
Variables and operating conditions.

Varia e Step Operating conditions
A b
Temperature (°C) Initial amd residual activity 340/ 340/
360/ Is5/30
380
Acoslerated desctivation 400/ 400
420
Ha/oil mtio (stdm®  Tnitial and msidual activity 300
m Aceelerated stage 1 850 m
desctivation stage 2 150 79
Presiine (bar) Tnitial and resichial activity, 0
LHSV (h™") accelerated deactivation 065 083
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3. Kinetics approach

Assuming a plug flow reactor, the determination of rate constants
was performed through the kinetic model proposed by Pacheco et al.
[21]: power law model and irreversible reactions for HDS, HDN and
HDA. Reaction orders of 1.6 for HDS, 1.0 for HDN and HDA were ob-
tained from the best fit for the concentrations of sulfur, nitrogen and
aromatics in the hydrotreated product after the initial activity evalua-
Hon stage.

For each HOT reaction, the evaluation of catalyst activity loss
consisted of five steps: a) determination of apparent kinetie rate con-
stants; (b) estimation of the activation energy through the linearization
of the Arthenius equation, using the three temperatres of the initdal
activity evaluation step; (¢) calculation of the nommalized reaction
temperature (Tnomm), (d) caleulation of delta temperature (AT), which
was defined as the increase of reaction temperature needed to maintain
the same initial activity of the catalyst, as shown in Eq. (1).

AT(O = Toom 1 'C) — Tinewar s ('C) (1)

Here, Ty is the reaction temperature at the initial activity eval uation
stage and Tnorm is the normalized temperature reaction.

Theloss of catalytic activity is expressed here by Tnorm for each test
and catalytic reaction. Tnorm is a wol often applied for predicting and
monitoring the catalytic activity in industrial plants [28,29]. It is de-
fined as the temperature required for the deactivated catalyst to achieve
the same conversion achieved in the initial catalytic evaluation test, as
shown in Eq. (2).

-1
Toorm(°C) = R o Ko PR D
B \kene ] Tret (2)

where R is the universal gas constant, k is the ap parent rate constant, Ea
is the activation energy, i is the respective studied reaction (HDS, HDN,
HDA) and T is the reaction temperature in the evaluation of final
catalytic activity,

4. Results and discussion
4.1. Evaluation of the temperature in the accelerated deactivation step

Two temperatures in the accelerated deactivation step were eval-
uated, 400 °C (run 1) and 420 °C (run 2). Table 4 shows the conversion
for initial and residual activities obtained for runs 1 and 2.

Regarding each temperature and reaction, the difference observed
before deactivation for both runs was probably due to inherent errors,
such as analytical analysis and bed configuration. The initial activity
was higher than the residual for both, indicating that the deactivation
methodology was applied successfully, Possibly the access of reactants
to the active sites was restrained due to cole deposition. Concerning the
residual activity, the decrease for run 1 was lower than for nun 2, This
behavior was evident for HON reaction at 340°C. Observing run 1, the
decrease was from 74.2% to 68.6% and for run 2, from 81.9 to 55.5%.

Table 4
Comversion for NiMa/ALO, fixed bed [runs 1 and 2.

Temperatire ‘G~ Run  Comversion (%)

Applied Casalysts A, General xo¥ {¥00x) Yy-T0e

Table 5

Estinmted Knetics parameters for NiMo/ /A0, ficed bed (s 1and 2.
Param étérs HDS HDN HDA
Ex/R(K) 2581 + 310 14159 + 1560 19421 + 1473
InK, 413 = 50 2456 + 24 301 £22

The high temperature (420 °C) in the accelerated deactivation step was
responsible for these results.

The reactor temperature has strong influence on the rate of HDT
reactions before and after deactivation. The high removal of impurities
(sulfur and nitrogen) and the hydrogenation of aromatic compounds at
elevated temperatures are because the increase in the interaction be-
tween reactants and active sites on catalyst surface. Also, the wem-
perature is proportional to the reaction rates and the diffusivity within
the catalyst pores,

The conversion of HDT reactions is not enough to quantify and
evaluate the activity loss, Thus, for better understanding, an altermative
is to use the normmalized reaction temperature (Tnorm). In this ap-
proach, the kinetic parameters for cach reaction were caleulated using
three temperatures for inital activity evaluation (340/360/380 °C).
Table 5 shows the estimated values and the confidence intervals and
Table 6 presents the determined Tnorm values, for both runs,

Assurmning normal distribution of data and a confidence level of 95%,
the experimental error was 3 °C for run 1 and 2 °C for run 2, considering
all reactions. Regarding Tnorm, for run 1, the values were almost equal
to the temperatures at the initial catalytic evaluation for each HDT
reaction, with approximately 1.5 C higher, This indicates that the ac-
tivity decrease was not significant. However, for run 2, Tnorm was
higher, with an average value of 12°C Among the reactions, HDN
showed the highest values, suggesting it was more affected than the
others were. The difference observed between run 1 and 2 is associated
to the temperature in the accelerated deactivation step. As we expected,
the mechanism of coke formation by free radicals was favored by high
temperature conditions [9,25,30], Thus, 420 °C was the best condition
to study the deactivation by coke deposiion and it was employed for
the other experimental runs,

The determination of the accelerated deactivation temperature is
extremely important. Besides its correlation with coke formation me-
chanisms, it also depends on bed composiion, feed and accelerated
deactivation methodology, Alhough there is not a rght value, e.g,
Tanaka et al. [18], Ahmed et al. [20] and Venkatesh et al. [22] em-
ployed 500/425/400°C, respectively. Furthermore, Pacheco [21]
adopted the same methodology and operating conditions as this study,
but 400°C was enough to obtain an effective deactivation.

AT parameter simplifies the understanding of activity loss by each
reaction as shown in Fig. 2 for run 2 HDS and HDA reactions were
affected uniformly by the catalyst deactivation, with an average AT of
7 °C. For HDN, the loss of activity didnot present the same behavior, AT
of 21°C. In fact, HDN had the lowest residual activity.

Reaction mechanisms and the catalyst bed formulation could ex-
plain this difference of AT values for the HDT reactions. Concerning the

Table &
Tnomm values for NiMo/AbOy fxed bed (s 1 and 2).

Tnitial activity Residisal activity Temperture ('C) Run Taarm ('C)
HDS HDN HDA HDS HON HDA HDS HDN HDA
340 1 932 742 95 905 (=1 91 340 1 341 3 41
2 5.4 BlL% 78 LIk 555 6.6 2 347 360 W7
360 1 989 95.6 167 9.z 938 159 360 1 360 363 361
2 985 a0 11 975 812 23 2 i 382 366
380 1 S8 ekl |7 987 o832 381 380 1 381 384 380
2 9.8 0O% 402 97.2 942 384 2 388 402 388
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mechanisms, the first step for HDN and HDA is the hydrogenation of
aromatic rings. But for HDS, it can occur by two paths: hydrogenation
and/or direct hydrogenolysis of the sulfur-carbon bond. As seen in
Fig. 2, HDN and HDA AT were not similar, suggesting that hydro-
genation sites were not deactivated homogeneously. Therefore, the
observed distinction is attributed to the catalyst formulation, whose
properties preserved more HDS and HDA than HDN activities,

4.2, NiMoP/ALO; catnlyst bed

NiMoP/Al20s bed was employed to evaluate the coke deposition
using a different composition of fixed bed. For the analysis by using the
reaction kinetics, Tables 7 and & present the estimated parameters with
confidence intervals and the Tnorm values, respectively, The experi-
mental error was 2°C for all reactions assuming normal distribution of
data and a confidence level of 95%.

Similar to NiMo/ALD,, this bed (NiMoP/AlO5) was also affected
by the deactivation since Tnorm was higher than the evaluated tem-
peratures. On the other hand, the average value was higher than 11°C
for each reaction, which suggests a uniform coke deposiion on the
catalyst surface. The catalyst bed composition is possibly responsible
for this uniformity because this result was not observed when NiMo/
Al was employed.

Using the same catalyst bed (NiMoP /Al20s) as Pacheco [21,27], we
evaluated whether the methodology would lead to a correct re-
presentation of an industrial deactivation. The comparison of AT
parameter obtained is shown in Fig 3 for both studies, As expected,
residual activities for both presented a comparable performance. Ac-
cording to the reference, these activities are similar to those obtained at
the end of real industrial campaigns, Average AT values were 11°Cin
this study and 12°C for the reference.

The HDS reaction showed more different results between the stu-
dies. This can be explained because the rectification stage of the hy-
drotreated product (bubbling of N,), which did not take place in our
pilot unit for operational reasons. Absence of this step could have led to
an increase in sulfur content in the product because a probable amount
of dissolved HaS may have been accounted in the analytical analysis.

In addition, the feedstocks employed, here and by the reference
[21,27], were investigated regarding the tendency to form coke. Two
approaches were used: §) the accelerated deactivation methodology, i)

Table 7
Estincated kinetics parameters for NiMoP/ALO, bed (run 31

Parameters HD& HDN HDA
Ea/R (K} 16367 + 2110 15748 + 1860 l4ds + 1173
InK,; 318 + 48 266 + 21 211 £1.2
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Table &
Tnomn values for NiMaP/ ALO, bed {run 31
Tem perature ('C) Taem (T)
HDS HOK HDA
340 347 352 51
360 368 370 an
380 188 90 391

the physicochemical properties of the feeds, as shown in Table 9.

The first was related to the level of deactivation achieved in both
studies, which was almost the same, as seen in Fig. 3. On the other
hand, the deactivation temperatures were different: 420 °C in this smdy
and 400 °C in the reference. So a 20 "Cincrease was necessary to obtain
a comparable residual activity. Thus, our feedstock (diesel) had a lower
potential to form coke.

In the second approach, two types of chemical structures, called
coke precursors, have more potential to form coke,: aromatic (di, td
and polyaromatics) and higher boiling point compounds [31,32]. In this
study, the feed had lower concentration of aromatics but the presence
of heavy compounds was greater, as shown by the simulated distillation
range and density. In contrast, the reference feedstock had more aro-
matics and less heavy structures. Unfortunately, it was not feasible to
suggest which feedstock has more potential for coke formation only
from the physicochemical properties (Table 9).

4.3, Mixed bed camlyst configuration

The crude quality and final product specification are key drivers for
refinery configuration, operation and refining energy efficiency [33].
Concerning fuel specifications, mixed bed catalysts offer several possi-
bilities of operation depending on the market demand. Here, this type
of configuration was used to apply the accelerated deactivation meth-
odology. For the activity loss analysis, Tables 10 and 11 present the
kinetic parameters and the Tnorm values, respectively. Errors were
estimated at 3 °C for all reactions. Noting that the temperatures for the
initial and final catalytic evaluation were 340/355/370°C.

As expected tomixed bed configuration [34], the loss of activity was
not the same for the followed HDT reactions as shown by Tnorm results,
HDS activity was more preserved than HDN and HDA. This behavior
was evidenced by using AT parameter, as shown in Fig 4. The AT va-
Tues for HDN and HDA were closest and highest (~ 17 "C), suggesting a
uniform coke deposiion on the hydrogenation active sites for these
bath reactions.

4.3.1. Mixed bed catlysts configuration under less severe operating
conditions

A broad range of distillates can be obtained from crude oil proces-
sing. Therefore, different operating conditions are necessary according
to the crude to be weated. Thus, to reproduce a lighter distillate hy-
drotreating unit, less severe conditions (group B, Table 3) were em-
ployed by using the mixed bed configuration.

Table 12 shows the conversion for initial and residual activity
evaluation, It can be seen that when the reaction temperature increases
from 355 to 380°C, HDA conversion, either initial or residual, remains
practically the same. Thus, the system for HDA was in thermodynamic
equilibium under the employed operating conditions (low pressure
and high temperatures) [12,35]. The lower activities obtained for HDN
and HDA resulted from the less severe condiions employed, Pressure
and Ha/oil ratio affect both, hydrogen solubility in the liquid phase and
its availability on the camlytic surface. HDS activity was weakly af-
fected because it can occur directly by hydrogenolysis of sulfur com-
pounds. Furthermore, the activity loss was subtle for HDS and HDN
reactions,

The evaluation of activity loss was performed using Tnorm results as
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Table 12
* ASTM DB6. Conversion mesults for mived bed configuration (nim 51
Table 10 Tem perature “C Comversion (%)
Estirmated knetic prametens for mixed bed configuration (run 4).
Tnitial activity Residual activity
Parameters HDE HDN HDA
HDE HDN HDA HDS HDN HDA
Ea/R(K) 179593 + 3240 14777 + 254 1055 + 1347
11k, 56 + 49 254 %23 171 + 1.8 0 854 e &l 843 10 55
55 925 44.0 72 oL6 k1] 7.0
70 960 533 7.2 o5E 509 7.0
Table 11
Tnomm values for mixed bed configuration (run 4).
- Table 13
Temperature ['C) Taarm [T) Estirmated kinetic parameters for mixed bed omfigimation {run 5).
IS HDN HDA Parameters HDS HON HDA
140 149 158 155 Ea/R(K) 12865.8 + X340 7525 + 1784
155 %63 971 572 lnk, 249 = 27 0.6 + 13
7o 381 300 188
Table 14

the previous experimental runs. Tables 13 and 14 present the estimated Tnarrm values for mixed bed configuration (run 5.

kinetic parameters and the caleulated values of Tnorm, The estimation

Te C Toam (T
for HDA was net possible becatsse the initial and residual activities, & emperature (C) w

mentioned previously, were practically unchanged. HD3 HDN HDA

The catalyst bed was practically not affected by coke deposition in
both reactions, Either of the factors, operating conditions or mixed bed 30 342 %50
. . . 355 358 360
configuration, was responsible for this result. The first factor was as- 70 . 71
sociated with the lower concentration of carbonaceous compounds on

the catalytic surface. The second, with the catalyst bed itself which
preserved HDT activities. Finally, Tnorm for HDN reaction at 340°C
(10 °C) was different from the other evaluated temperatures, 355 and
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370°C (~4°C). This difference occurred because of the lower reaction Acknowledgments

rate observed using 340°C as the reaction emperature. Hence, high
values of Tnorm (350°C) were required to compensate the catalyst
deactivation.

4.4. Performance of fived beds before and after the deactivation by coke
deposition

The employed methodology allowed to obtain relevant information
on various effects related to the phenomenon of deactivation by coke
deposition in short dme catalytic tests. Fig. 5 shows the deactivation
profile for the beds used on runs 2 and 3 relating to total nitrogen
content in the hydrotreated product as a imction of dme on stream.
The operating conditions can be found in Table 3, group A

NiMo,/ Al 05 catalyst bed showed a better performance in the first
part of the run with lower fraction of nitrogenous compounds in the
hydrotreated product. After the deactivation step, the result was the
opposite, NiMoP /Al 05 was better for nitrogen removal. This behavior
shows that catalytic beds may have different responses in front of de-
activation, This information can be very useful for commercial opera-
ton purposes to predict the performance and cycle length for hydro-
treating catalysts.

5. Conclusions

Accelerated  deactivation methodology was employed in short
duration tests (17 days) o simulate the deactivation by coke deposition
of commercial HDT catalysts. The methodology allowed a fast and in-
sightful evaluation of deactivated catalytic beds and a proper re-
presentation of the industrial deactivation phenomenon. The choice of
the temperature in the deactvation step, 420°C was extremely im-
portant to obtain a satisfactory level of deactivation for the used cata-
lyst beds composition (NiMo/Al O3, NiMoP/AL O;, mixed bed).

The residual activities indicated that the activity loss caused by the
accelerated deactivation was not uniform for HDS, HDN and HDA for
the NiMo/Al,O; and mixed beds. However, for NiMoP/Al,O5, uni-
formity in the activity loss was observed, In general, both, HON and
HDA reactions were more affected than HDS by coke deposiion. In
addition, the less severe operating conditions (low pressures and high
temperatures) employed for run 5 showed that HDA reaction was under
the thermodynamic equilibrium state. Mixed bed configuration pre-
served more the HDS activity than HDA and HDN. This indicated a
preference of coke deposition on sites responsible for the aromatic rngs
hydrogenation.

The authors thank CAPES, CNPq and Petrobras S.A. for their fi-
nancial support.
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Modelo matematico

Na resolucédo do sistema de equacdes diferenciais parciais do leito catalitico, as
variaveis dependentes sdo aproximadas por polinbmios de grau n + 1, como mostrado
na equacdo (72). A discretizacdo das derivadas espaciais é apresentada nas equacdes
(73) e (74).

n+1
Y& =y = D LY (72
j=0
) Ay (" = dl; 2
5(;5‘) = y(g() - Z AE(X) yj(®) = ZAinj(t) (73)
M =0 X =0
?ym| oy ®" - d2(x) o
S| =2 = ) = v =) By (74)
Xj Xi j=0 Xj j=0

em que lj(x) séo os polindmios interpoladores e A;; e Bjj sdo as matrizes geradas para
resolucéo das derivadas de 12 e 2° ordem respectivamente. Ressaltando que as variaveis
dependentes nos modelos propostos sdo as pressdes parciais (Hz, NHsz e H,S) e as
concentracdes na fase fluida e no interior dos poros (H,, NHsz, H.S, compostos
sulfurados e nitrogenados).

As propriedades do polinémio de Jacobi implicam que o residuo gerado a partir
dos polinémios interpoladores sejam nulos nos pontos de colocacdo ortogonal, as raizes
do polinémio de Jacobi. A escolha dos valores dos parametros, o e B, relacionados a
fungéo peso (w(x)) foram zero e um respectivamente. Esses valores estéo relacionados
ao tratamento das equacGes, como as mudancas de variaveis. Esta escolha implica que
na resolucdo do problema para o leito catalitico, a funcdo peso foi de w(z)=z.

No caso do modelo com difusdo intraparticula, onde foi utilizado o método de
aproximacéo polinomial para a resolucédo das equagdes no interior dos poros, a escolha
de o e B sdo de extrema importancia. Isto porque no calculo da quadratura para
determinacdo do fator de efetividade, a escolha indiscriminada desses pardmetros leva a
valores errados na solugdo numérica da integral. No nosso trabalho foi incluido os dois
extremos na resolucdo do problema, assim a funcdo peso modificada (Lobatto) foi
w(r)=(1-)* *r**!. Portanto, os valores obtidos de o ¢ B modificados s&o um e dois,

respectivamente.
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A anédlise de convergéncia foi realizada através dos resultados dos teores de
enxofre e nitrogénio. As Figuras 58 a) e b) mostram as analises para os teores de
enxofre ao variar-se a quantidade de pontos internos do método para resolucdo do
modelo na fase fluida. As duas figuras adotaram a mesma legenda; sendo que na Figura

58 b), a regido de saida do reator ficou em evidéncia.

a) ]
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Figura 58 - Analise de convergéncia da malha, a) perfis dos teores de enxofre, b) perfis
obtidos na saida do reator.

Nota-se que as curvas de 9 e 11 pontos sdo praticamente iguais. Como era
esperado, quanto maior 0 nimero de pontos internos, mais precisa foi a resposta obtida
na resolucdo das equacdes diferenciais. Assim, para assumir-se que a malha estava
convergida, adotou-se uma tolerancia de *1% nos resultados dos teores, tanto de
enxofre como de nitrogénio. Deste modo, foram necessarios nove pontos internos para
atingir a convergéncia da malha.

Para 0 modelo com gradientes de concentra¢do intraparticula, essa mesma
analise foi realizada tanto para a fase fluida quanto para o interior dos poros da particula
do catalisador. Para o leito foram necessarios 3 pontos internos em cada elemento e para

a particula 5 pontos.
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