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Com o intuito de melhorar o desempenho da Unidade de Hidrogenagdo de
Gasolina de Pirdlise, foi desenvolvido e implementado um modelo matematico deste
sistema para o entendimento dos problemas operacionais existentes e determinacao de
possiveis solugdes. O modelo matematico proposto descreve um reator tubular (PFR)
adiabatico classico com dispersao axial. A modelagem da cinética reacional considera
que a reacdo de hidrogenacdo da gasolina de pirdlise pode ser adequadamente
representada pela rea¢do do principal componente que causa a instabiliza¢do da carga: o
estireno. Isto pode ser feito porque este componente ¢ o mais recalcitrante, devido a
lenta cinética de hidrogenagdo. Utilizando medidas de planta, foi feita a determinagao
dos pardmetros que descrevem as propriedades do sistema, sendo possivel, assim,
propor uma estratégia de monitoramento baseada no procedimento de reconciliacdo de
dados com simultanea estimagao de parametros. Usando dados de uma planta industrial,
mostrou-se que a estratégia pode ser satisfatoriamente aplicada para a estimagao dos

parametros relacionados a qualidade do produto.
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In order to improve the performance of the Pyrolysis Gasoline Hydrogenation
Unit, a mathematical model was developed and implemented to represent the industrial
reactor, analyze existing operation problems and propose plausible solutions. The
mathematical model analyzed here is a classic adiabatic tubular reactor (PFR) with axial
dispersion. The kinetic model considers that the hydrogenation reaction of pyrolysis
gasoline can be properly represented in terms the component that causes most
stabilization problems: the styrene. This occurs because styrene is the most recalcitrant
component due to its slow hydrogenation kinetics. Using plant measurements, model
parameters were determined in order to describe the system behavior. Then, a
monitoring strategy based on the joint data reconciliation and parameter estimation was
proposed. Using data from an actual industrial plant, the strategy could be successfully

applied at plant site to evaluate the product quality.
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Capitulo 1

INTRODUCAO E OBJETIVOS

1.1.  Introducéo

Observando-se o atual cenario econdmico mundial, nota-se uma demanda
crescente por processos industriais cada vez mais eficientes, de maneira que o ambiente
de producdao ¢ cada vez mais exigente. Dentre estas exigéncias, pode-se citar a
seguranca da operacdo, as especificagdes rigorosas de qualidade de produtos e as
restricdes operacionais € econOmicas que devem ser satisfeitas juntamente com a

procura do ponto 6timo de operagao.

O acompanhamento do desempenho de unidades industriais, através do ajuste e
monitoramento das varidveis operacionais, ¢ bastante incentivado. Por isso, o
desenvolvimento de modelos, de estratégias de otimizagdo e do conhecimento
aprofundado do processo ocupam papel importante nas plantas industriais modernas.
Essas atividades s3o suportadas pelo fato de que minimos aumentos no desempenho
podem trazer vantagens competitivas significativas em um cenario de margens de

lucratividade estreitas.

A unidade industrial que constitui o foco deste estudo ¢ um reator do tipo leito

gotejante, mais comumente chamado por trickle-bed. Esses reatores sdo amplamente



usados na industria quimica em geral, particularmente na induastria petroquimica. A
maioria das aplicacdes comerciais desses reatores estd vinculada ao processo de
hidrogenacdo e hidrodessulfurizacdo de correntes insaturadas oriundas do

processamento de certas fragdes do petroleo (BABU et al., 1999).

No presente estudo, este tipo de reator ¢ usado para hidrogenacio da gasolina de
pirdlise, também chamada de PYGAS (Pyrolise Gasoline). Este produto ¢ amplamente
produzido pelas industrias petroquimicas como subproduto da decomposicao térmica de
fragdes de 6leos pesados (NIJTHUIS et al., 2003) e outros hidrocarbonetos (CASTANO
et al., 2007). A alta instabilidade desta mistura de hidrocarbonetos, devido a tendéncia
de formar gomas ou polimeros, requer que o reator tenha uma boa operabilidade durante
tempos de campanha longos. A operagdo desses reatores ¢ continua e naturalmente
impactada pela perda de atividade do catalisador, consumo excessivo de hidrogénio,
necessidade de utilizacdo de antioxidantes, variagdes da carga da unidade de
craqueamento e modificacdes do valor comercial da gasolina (CRETOIU et al., 2003).
Neste contexto dindmico, ¢ necessario manter a gasolina de pirdlise especificada,
garantindo a conversdo adequada dos compostos reativos, insaturados e formadores de

oligdbmeros de alta massa molar, industrialmente chamados de goma.

Para lidar com esse problema, ¢ apresentada nesse texto a modelagem de uma
unidade industrial de hidrogenacdo de PYGAS. A modelagem da unidade pode
constituir uma importante ferramenta de projeto, controle e otimiza¢do, uma vez que a
realizagdo de testes de desempenho em escala industrial ¢ rara. Portanto, o modelo ¢ a
ferramenta adequada para que se obtenham as respostas desejadas e, ao mesmo tempo,

para que se possa intervir na operagdo da planta de forma mais assertiva.



Para realizar a tarefa proposta, a reconciliagdo de dados com simultanea
estimacdo de parametros ¢ uma ferramenta chave. Deve-se enfatizar que a modelagem
de uma unidade industrial de hidrogenagdo de PYGAS ainda ndo foi reportada na
literatura. Os experimentos realizados para a estima¢ao dos pardmetros de modelos do

processo foram sempre baseados em unidades pilotos que processavam carga sintética.

Os procedimentos essenciais para o planejamento deste estudo sdo os seguintes:

= Realizag¢do de experimentos na unidade industrial de interesse;

= Obtengao dos dados relevantes;

= Construgdo e validagdo de um modelo do processo;

= Utilizagdo dos dados para determinacdo dos parametros do modelo;
= Implementagdo de nova série de condi¢des operacionais;

= Validacdo do modelo nas novas condi¢des estabelecidas.

A implementagdo dos procedimentos aqui apresentados foi bastante facilitada
pela disponibilidade de sistemas automatizados de coleta de dados através de PLCs
(Programmable Logic Controllers, Controladores Logicos Programaveis), sistemas
supervisorios e PIMS (Plant Information Management System, Sistema de
Gerenciamento das Informac¢des da Planta). Adicionalmente, os tempos de
processamento foram compativeis com a necessidade industrial, em fun¢do da
disponibilidade de processadores suficientemente velozes que viabilizaram a estratégia

de execugdo a ser apresentada.



1.2.  Objetivo

Este trabalho tem como objetivo principal estudar o comportamento de um
reator catalitico industrial do tipo trickle-bed para hidrogenagdo de gasolina de pirdlise
através de sua modelagem matematica. Esta modelagem serd entdo utilizada como
ferramenta de investigagdo, para aprimoramento da operagdo do processo. Visa-se, em
especial, a implementa¢do de uma operagdo mais segura e competitiva, com um baixo

custo energético. Assim, os seguintes objetivos sdo perseguidos:

=  Diminui¢do do consumo de hidrogénio;

= Aumento no tempo de campanha (pela diminuicdo de fouling no
catalisador);

= Ganho de capacidade para uma futura expansao da unidade;

= Diminuigdo da utiliza¢ao de antipolimerizantes.

Ap6s o desenvolvimento e validagdo dos modelos do processo, procurou-se
determinar os parametros cinéticos de um modelo que leva em consideragdo a
hidrogenacao de uma carga nao-sintética de PYGAS em escala industrial, gerada a
partir de craqueamento de etano, propano e butano, que aqui nesta dissertacao
chamaremos de gas natural para simplificar a denominagdo desta carga. Estes dados sao
valiosos para a interpretacdo do comportamento da hidrogenagdo de cargas reais

complexas e conseqiiente descricdo do tempo de campanha do reator.



O processo estudado nesta dissertagdo é de propriedade da UNIDADE DE
QUIMICOS BASICO DA QUATTOR S.A., situado no pélo petroquimico de Duque de

Caxias — RJ.

1.3.  Descricdo do Problema

A gasolina de pir6lise bruta ndo hidrogenada ¢ proveniente de um processo de
craqueamento térmico por vapor do gas natural em fornos de pirdlise. Este processo
consiste na pirdlise de hidrocarbonetos saturados do gas natural na presenga de vapor e
posterior reacdo de radicais livres para a formagdo dos compostos insaturados de
interesse (ZDONIK et al., 1966). No caso estudado, as fragdes de etano, propano e
butano sdo creaqueadas para produzir, preferencialmente, eteno. Como um dos

subprodutos principais do processo, obtém-se a gasolina de pirdlise.

A gasolina de pirdlise bruta contém grandes concentragdes de diolefinas,
estirenos e outros componentes altamente reativos, os quais devem ser estabilizados
antes da comercializacdo. A estabilizacdo ¢ conseguida pelo intermédio de um processo
de hidrogenacgdo. Quando ndo sdo hidrogenados, esses compostos fazem com que a
gasolina de pirdlise fique fora de especificacao e seu valor comercial seja prejudicado.
A Tabela 1 mostra os itens que devem ser satisfeitos em contrato para que o PYGAS
ndo prejudique as margens de lucro da Unidade Petroquimica. E importante enfatizar
que uma dificuldade adicional do processo de hidrogenacao estd associada ao fato de
que a hidrogenagdao das olefinas deve ser otimizada, impondo a necessidade de

hidrogenar seletivamente a carga.



Um aspecto importante esta relacionado a previsao dos tempos de campanhas do
reator de hidrogenacdo de PYGAS, que devem ser tdo longos quanto possivel, sem
perda de seletividade. Para tanto, faz-se necessdrio entender o comportamento da
desativagdo do catalisador durante a operagdo, para que sejam realizadas as devidas
correcdes na operagdo do reator. A principal varidvel manipulada é a temperatura de

alimentagdo, que deve ser ajustada para que ndo seja perdida a especificagao desejada.

Tabela 1: Especifica¢do de venda da gasolina de pirdlise.

Item Valor
Goma existente 3 mg/100 ml, maximo
Goma potencial 10 mg/100ml, méaximo
Periodo de inducgao 360 minutos, minimo
Ponto final de destilagao 220°C, maximo

Pressdo de vapor reid 37,8°C | 62 kPa, maximo

Enxofre 300 ppm, maximo

Chumbo 0,005 g/, maxima

As terminologias listadas na Tabela 1 sdo:
= Goma existente: E o residuo da evaporacio da gasolina. Sendo que essa gasolina
ndo passou por nenhum processo de envelhecimento acelerado. Este teste ¢

realizado segundo a norma ASTM D-381;

* Goma potencial: E a soma da massa da goma soluvel e insoluvel presente na



gasolina envelhecida durante um tempo pré-estabelecido. Este teste ¢ realizado

segundo a norma ASTM D-873;

Periodo de indugdo: E o tempo em que a pressao de oxigénio reduz de um valor

pré-determinado. Este teste ¢ realizado segundo a norma ASTM D-525;

Ponto final de destilagdo: E a maxima leitura de temperatura obtida durante a
destilagdo, o que normalmente deve ocorrer apds a evaporagao de todo o liquido

no baldo do experimento. Este teste ¢ realizado segundo a norma ASTM D-86;

Pressdo de vapor reid 37,8°C: Tem como objetivo avaliar a tendéncia da
gasolina de evaporar-se. Esse ensaio ¢ utilizado, principalmente, para indicar as
exigéncias que devem ser satisfeitas para o transporte e armazenamento do

produto. Este teste ¢ realizado segundo a norma ASTM D-323;

Enxofre: Indica a concentragdo total dos compostos sulfurosos presentes na
gasolina. O enxofre ¢ um elemento indesejavel em qualquer combustivel devido
a acgdo corrosiva de seus compostos e a formagdo de gases toxicos como SO,
(dioxido de enxofre) e SO; (trioxido de enxofre), que ocorre durante a

combustao do produto. Este teste ¢ realizado segundo a norma ASTM D-1266;

Chumbo: A legisla¢do especifica esta quantidade como sendo apenas o limite
inferior de detec¢do do método ASTM D-3237, o que equivale a dizer que, em
todas as especificagdes mundiais onde aparece o limite de 0,005g/L, significa

que as gasolinas sdo isentas de chumbo. Este teste ¢ realizado segundo a norma



ASTM D-3237.

1.4.  Organizacéo do Trabalho

Este trabalho estd dividido em seis capitulos, incluindo esta introducdo. O
Capitulo 2 apresenta uma descrigdo do processo de hidrogenagdo da gasolina de
pirdlise. Apresenta-se também uma revisdo bibliografica sobre a modelagem
matematica deste processo e da cinética das reagdes. No Capitulo 3 sdo apresentados os
modelos matematicos desenvolvidos nesta tese, as taxas de reacdo empregadas e um
resumo sobre os métodos numéricos utilizados para a discretizacao das equagdes do
modelo. Faz-se também a validagdo numérica qualitativa do modelo proposto. No
Capitulo 4 ¢ apresentado o procedimento de reconciliacdo de dados com estimacao de
parametros, assim como os dados que foram utilizados para a realizagdo deste
procedimento. O Capitulo 5 apresenta os resultados da estimagdo dos parametros e
também mostra o desempenho do modelo. As principais conclusdes e sugestdes para
discussdao e desenvolvimentos futuros estdo apresentadas no Capitulo 6. Finalmente, o
Capitulo 7 traz as referéncias bibliograficas utilizadas na pesquisa e desenvolvimento

deste trabalho.



Capitulo 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1.  Introducéo

Este capitulo apresenta uma descri¢cdo do processo de hidrogenagdo da gasolina
de pirolise, do catalisador utilizado neste processo e do mecanismo da reagdo de
hidrogenacdo. Sdo apresentados os modelos matematicos existentes na literatura e
também ¢ feita uma revisdo bibliografica relacionada a cinética da hidrogenagdo da

gasolina a partir de nafta.

2.2. Reatores de Hidrogenacéo de Gasolina de Pirolise

Na mais simples interpretagdao, hidrogenacao ¢ a adicdo de hidrogénio a um
composto quimico. Geralmente, este processo envolve elevadas temperaturas e pressoes
relativamente altas na presenca de um catalisador (NAUMAN, 2001). O processo

ocorre dentro de reatores e usualmente envolve trés fases: liquida, gas e solida.

Muitos tipos diferentes de reatores podem favorecer o estabelecimento de
contato entre as trés fases e assim promover a reagao de hidrogenagdao. Um deles ¢ o
reator trickle bed. Segundo HIGHFILL et al. (2001), reatores do tipo trickle bed sao

formados por leito fixo de particulas de catalisador sélido, através do qual fluem uma



corrente gasosa e outra liquida (normalmente em fluxo co-corrente descendente). Esses
reatores sdo amplamente utilizados em processos quimicos e petroquimicos, sendo
geralmente operados a altas pressdes para permitir a solubilidade do gas, reduzir a

desativagdo do catalisador e para melhorar a transferéncia de massa e calor no sistema.

Outro aspecto relevante a este tipo de reator ¢ a carga de catalisador. Como as
cargas de catalisador em processos industriais reais sao geralmente elevadas, o tamanho
da particula constitui fator critico de projeto, por causa das perdas de carga ao longo do
reator. Para reduzir o diferencial de pressdo no leito, particulas maiores devem ser
utilizadas. O uso de particulas grandes pode afetar o desempenho do reator, uma vez
que particulas menores permitem que se atinjam maiores taxas de transferéncia de
massa, por causa da maior area especifica. A area especifica do catalisador exerce
impacto na conversdo e na seletividade. Geralmente, quando ¢ necessario um aumento
na area especifica, isso também resulta em um aumento de carregamento de catalisador
(BAUER et al., 2005). O tamanho e formato da particula, assim como o didmetro e
altura do leito, influenciam os pardmetros hidrodinamicos de escoamento, a distribui¢do
do fluido no reator e o diferencial de pressdo no leito (TRIVIZADAKIS et al., 2006),

tornando o projeto desses equipamentos complexo.

BIARD et al. (1999) comentam que a limitacdo mais importante para a operagao
de um trickle bed estd no controle de temperatura, uma vez que estes reatores quase
sempre sdo operados adiabaticamente. Dificuldades de operagdo podem também surgir
por causa da ma distribui¢do das fases fluidas, que pode gerar hot spots, ou zonas

quentes, e promover a perda de atividade permanente do catalisador.
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O reator trickle bed utilizado na unidade em que foi realizado este estudo esta

mostrado esquematicamente na Figura 1.

Hidrogénio

Carga
Fesca + Reciclo

Leito Catalitico

Yapor

Carga Hidrogenada

Figura 1: Reator trickle bed.

Estudos comparativos com outros sistemas de reacdo foram realizados para
verificar a eficiéncia relativa dos reatores trickle bed. NIJHUIS et al. (2001) e BAUER
et al. (2005) fizeram um estudo comparativo entre o reator monolitico e o reator trickle

bed para a hidrogenacao do alfa-metilestireno sobre Ni (niquel). Nestes estudos, ambos
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afirmam a eficiéncia superior do reator monolitico, por causa do baixo diferencial de
pressdo, da maior area especifica, da operagdo mais segura ¢ da auséncia de problemas
de ma distribuicdo do fluido (promovida pela boa distribuicdo do liquido na entrada).
No reator monolitico, a transferéncia de massa do gas para o catalisador ¢ maior que no
tricke bed, porque apenas um fino filme liquido separa as bolhas de géas da parede
monolitica, aumentando assim a produtividade do reator. No tricke bed, o hidrogénio
precisa vencer uma barreira espessa da fase liquida, fazendo com que a transferéncia de
massa para o catalisador seja bem mais lenta. As menores taxas de transferéncia de
massa fazem com que o reator do tipo trickle bed seja menos seletivo. Apesar disso, a
porosidade do leito do reator trickle bed ¢ muito menor do que a porosidade do leito do
monolitico, fazendo com que o trickle bed seja constituido por mais catalisador e possa

processar, dessa forma, uma maior vazao de carga.

FISHWICK et al. (2007) apresentou um estudo comparativo para a
hidrogenacdo do 2-butino-1,4 diol sobre Pd/Al,O; em trés tipos de reatores: reator
tanque agitado (STR), reator monolitico co-corrente de fluxo descendente e um trickle
bed. A maior taxa de transferéncia de massa do hidrogénio para a superficie do
catalisador ¢ responsavel por melhorar a seletividade no reator monolitico, em
comparag¢do com a seletividade obtida no trickle bed. No reator STR nenhuma interagao
entre as bolhas de gids e as particulas do catalisador foi observada; portanto, a
transferéncia de massa gas-solido pode ser negligenciada. O reator monolitico foi aquele
que apresentou a maior seletividade do 2-butino-1,4 diol para o composto de interesse.
Esse fato pode ser atribuido a alta dispersdao do Pd (paladio) e a utilizagdo de menores

particulas de catalisador.
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LIU et al. (2008) estudaram um novo modo operacional dinamico, ao invés do
usual estado estaciondrio. Este novo modo operacional, periédico, tem gerado um
grande interesse por esses sistemas. A caracteristica mais importante do modo
operacional periddico ¢ a modulacio periddica da vazio de liquido ou gas, que gera
perfis hidrodindmicos ndo-estacionarios, respostas nao lineares de taxa de reacdo e
efeitos térmicos benéficos associados. Esse tipo de operacdo foi investigado para a
hidrogena¢ao do DCPD (diciclopentadieno) na presenca de Pd/Al,Os. As estratégias
ON-OFF (alimentar o reator com mais DCPD ou solvente, alternativamente) e PEAK-
BASE (alimentar o reator com concentracdes de DCPD variadas) foram testadas.
Experimentou-se também o caso hibrido, onde tanto as vazdes de liquido quanto as
concentragdo de DCPD foram moduladas. Os resultados mostraram que o caso ON-OFF
faz com que as taxas de hidrogena¢do aumentem 10-20%, com um aumento de
temperatura de 15K. O caso PEAK-BASE faz com que a taxa de hidrogenacdo aumente
5%, com um ganho de temperatura de 10K. O caso hibrido levou aos melhores
resultados, pois a conversdo aumentou em 15%, com um aumento de temperatura
inferior a 3K. Esse estudo mostra um futuro promissor para as estratégias de modulagao

para reagdes exotérmicas.

A configuragdo usual dos reatores trickle bed nas industrias é a que considera o
fluxo descendente co-corrente para as fases gas e liquida, enquanto o catalisador se
encontra em um ou mais leitos fixos. O objetivo ¢ a obten¢do de contato simultaneo do
gas (e.g., hidrogénio) e do liquido (e.g., hidrocarbonetos pesados) que se distribui sobre
a superficie do leito catalitico como um fino filme e flui pela acdo da gravidade. Esse
tipo de configuracdo ¢ a ideal para reacdes que precisam de pouco tempo de reagdo

(PERRY, 1997). No entanto, existem artigos que negam a sua efetividade. RAGAINI et
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al. (1984), por exemplo, fizeram um estudo comparativo entre reatores trickle bed para
hidrogenacdo de gasolina de pirdlise de fluxo ascendente e descendente. Em ambas as
configuragdes a conversao de diolefinas se manteve a mesma; no entanto, a seletividade
do reator em fluxo ascendente se mostrou bastante superior. A temperatura média para o
reator de fluxo ascendente foi menor. A menor temperatura de operagdo permite uma
campanha do catalisador maior por causa de uma menor perda de atividade. A

conversao para as duas configuracdes foi bastante semelhante.

SAROHA et al. (2006) afirmam que a operagdo co-corrente com fluxo
ascendente fornece uma melhor mistura radial e axial do meio reacional, quando
comparado a operacdo descendente. Isso ocorre porque a taxa de transferéncia de massa
e de calor entre liquido e o solido sdo maiores. Isto ¢ Util em reagcdes muito exotérmicas,
onde o calor tem que ser removido do reator continuamente. O modo de operagdo
ascendente permite ainda o completo molhamento do catalisador. Isto pode constituir
uma vantagem, quando a reacdo ¢ exotérmica, prevenindo a formacdo de /Kot spots.
Apesar disso, SAROHA et al. (2006) comentam que a operagdo co-corrente
descendente ¢ geralmente usada industrialmente por causa da melhor estabilidade
mecanica do leito, em comparacdo a operacdo ascendente. Além disso, levam a
diferenciais de pressdo menores e auséncia de transbordamento. BIARD et al. (1999)
também observaram que o diferencial de pressdo ¢ bem menor na operagdo

descendente.

2.3.  Objetivo da Hidrogenacéao de Gasolina de Pirolise

14



A hidrogenagdo da gasolina de pirdlise constitui um processo bem estabelecido
para estabilizacdo da gasolina; ou seja, para a conversao de compostos reativos,
resultando em beneficios operacionais e econdmicos. Por meio da hidrogenacdo, os
hidrocarbonetos insaturados ou poli-insaturados sdo convertidos a compostos menos
reativos, a baixas temperaturas e pressoes moderadas. O produto liquido ja estabilizado
¢ enviado a uma torre que separa a gasolina hidrogenada de hidrocarbonetos C9+. Desta

forma, a gasolina pode ser comercializada.

Normalmente, a unidade de hidrogenagdo de gasolina de pirdlise é dividida em
dois estagios. Para que se obtenham compostos olefinicos insaturados, dienos devem ser
removidos (convertidos) da carga. Além disso, como a gasolina de pir6lise ¢ também
uma fonte de BTX (benzeno, tolueno e xilenos), ¢ necessario que exista um segundo
estagio de conversdo e remocao de compostos sulfurosos, ja que a producao de benzeno
ultra-puro requer uma gasolina praticamente livre de compostos de enxofre. A Figura 2
abaixo exemplifica esquematicamente a unidade de estabilizacdo da gasolina de pir6lise
em dois estagios. No primeiro estdgio do reator ocorre a hidrogenacdo seletiva de
diolefinas e monoolefinas. No segundo estadgio do reator ocorre a hidrogenacao de
olefinas a hidrocarbonetos saturados e a transformagdo dos compostos de enxofre
(MOSTOUFI et al., 2005) em H,S para posterior remo¢ao em coluna estabilizadora. A
carga ¢ previamente dessulfurizada, para evitar a desativag¢do do catalisador do processo
de conversdao do benzeno, por exemplo. O tipo de processo de dessulfurizacdo depende

do hidrocarboneto e dos componentes de enxofre presentes na alimentacao.
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Fracéo C9 - 204°C
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Gasolina) l
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Gasolina de Fracéo C5 (para o
Pirdlise pool de Gasolina)

Figura 2: Diagrama simplificado do processo de estabilizagdo da gasolina de pirolise

(adaptado de CHENG et al., 1986).

2.4.  Processo de Hidrogenacao de Gasolina de Pirolise

Durante a pirdlise da carga de hidrocarbonetos para a produgdo de eteno,
hidrocarbonetos de composicdo C5+, chamado de gasolina de pirdlise, sempre sdo
formados como subproduto. Este subproduto ndo pode ser diretamente comercializado
devido a grande quantidade de compostos instdveis. A quantidade de compostos
instaveis estd diretamente vinculada ao tipo de carga craqueada e da severidade do

craqueamento nos fornos de pirdlise na unidade petroquimica.

O primeiro leito de hidrogenagdo seletiva utilizado neste processo foi projetado
para hidrogenar diolefinas para olefinas e também hidrogenar estirenos, sem perda

significativa de compostos aromaticos.

Esta gasolina pode ser processada adiante, em um segundo reator, para
hidrogenar olefinas e compostos sulfurosos, produzindo assim um corte C6-C8 para a

extragdo de aromaticos de alta pureza. Porém, a Unidade Petroquimica estudada produz
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apenas uma pequena quantidade de gasolina de pirdlise, ndo sendo vidvel a instalagdo
de um segundo estagio de hidrogenagdo para a extragdo de aromaticos. Portanto, a
gasolina de pirdlise produzida ¢ comercializada para uma refinaria de grande porte, para
se tornar gasolina automotiva. No entanto, a composi¢do da gasolina de pirdlise
comercializada ndo atende a especificacdo requerida pela Portaria ANP N° 309, de
27/12/2001, quanto ao teor de benzeno, cabendo a unidade compradora desta corrente

diluir a corrente até que seja atendida a concentragdo maxima permitida.

A Figura 3 apresenta um diagrama esquematico da unidade de hidrogenacao
industrial de PYGAS que foi estudada nesta dissertacdo, cuja operacdo serd mais bem

explicada nos proximos paragrafos.

Hidrogénio
—— & Flare
Gasolina Bruta
Y Reator de Hidrogenacao
Gasolina de Pirdlise
Vaso H Flare
Iy
Coalescedor

—a

éi |
-
Bomba de vaso de

—
Gasolina Bruta la é}l 4 Flash

X

— ¥ r

Gasolina Tratada Offgas

T e
Bomba de
Gasolina Reciclo

Figura 3: Diagrama de processo da hidrogenacdo de PYGAS.
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Algumas das reagdes desejadas neste sistema de hidrogenacdo catalitica sdo
apresentadas na Figura 4. A gasolina de pirélise bruta proveniente dos fornos de
craqueamento ¢ previamente enviada para um tanque de armazenamento para minimizar
o envio de agua livre para o reator, onde neste tanque hé a possibilidade de drena-la. Do
tanque de armazenamento a gasolina ¢ alimentada no vaso coalescedor de carga. Este
vaso também tem a funcdo de reter agua proveniente do processo a montante desta

unidade.

CH,=CH-CH=CH,+ H, — CH,=CH-CH,-CH,

1,3 Butadieno Hidrogénio 1-Buteno

CH,=CH-CH=CH -CH,+ H, — CH,=CH-CH,-CH,-CH,

1.3 Pentadieno Hidregénio 1-Penteno

C,H,~CH =CH,+ H, — C,H,-CH,-CH,

Estireno Hidrogénio Etil-benzeno

Figura 4: Reacdes de hidrogenacgdo usuais na gasolina de pirdlise.

A carga fresca, misturada com o reciclo do reator entra pelo topo lateral do
reator e hidrogénio de make-up entra pelo topo do reator e a mistura flui através do leito
do catalisador. O reciclo de gasolina de pir6lise tratada serve para moderar a elevagao
de temperatura através do leito do catalisador. A gasolina tratada sai do fundo do reator
e ¢ parcialmente recirculada por uma bomba de reciclo para a corrente que alimenta
carga fresca para o reator. Uma parte da corrente de reciclo ¢ resfriada em um resfriador
de reciclo, para remover a energia de reacdo. A gasolina residual tratada ¢ parcialmente
retirada da corrente de reciclo do resfriador e enviada para o vaso de flash do primeiro

estagio.
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Hidrogénio em excesso ¢ extraido em separado do fundo do reator. Depois de
resfriado, essa corrente também flui para o vaso de flash do primeiro estagio de
compressao da unidade petroquimica. O objetivo do vaso de flash do primeiro estagio ¢
remover hidrogénio e metano da gasolina tratada.

A gasolina tratada ¢ entdo enviada para o estabilizador, enquanto o gas
combustivel residual ¢ reciclado para o compressor do gas de carga na unidade de eteno.
No estabilizador, os produtos leves sdo removidos da gasolina tratada que vem do
primeiro estagio do vaso de flash. Isso € necessario para atender a especificacdo dos
produtos leves da gasolina de pirdlise. O produto de fundo proveniente do estabilizador
¢ pressurizado e enviado para uma torre de refugos, onde ¢ fracionado em produto
gasolina de pirdlise e produto C9+ tratado. Ambos os produtos sdo enviados para o

armazenamento.

2.5. Formacéo de Goma e Desativacdo do Leito Catalitico

A medida que a campanha avanga, a atividade do catalisador declina devido ao
acumulo de gomas ou polimeros sobre o catalisador. A temperatura de entrada do reator
de hidrogenagdo de gasolina de pirolise precisa ser entdo elevada. Essa elevacao ¢ feita
até que se atinja um ponto em que ndo seja mais possivel garantir a qualidade do
produto na méaxima temperatura permissivel de operagdo. A operagdo deve entdo ser

interrompida e o catalisador deve ser regenerado.

Um melhor entendimento do processo de desativacao do catalisador ¢ essencial

para melhorar e otimizar as condigdes de processo, para minimizar a desativacao
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prematura do catalisador e para minimizar os custos adicionais decorrentes. Na
operagdo industrial ¢ dificil discriminar de forma clara as causas da desativagdo:
sinterizag¢do, coqueamento, acdo de venenos inorganicos ou desativacdo provocada por

produtos da corrosdo (ALBERS et al., 2001).

Um dos objetivos perseguidos para garantir uma boa operabilidade do processo ¢
a minimizacdo das reagdes paralelas de polimerizagdo de diolefinas. A producdo de
compostos de alta massa molar acelera a producdo de coque e conseqiiente desativacao
do catalisador (RAGAINI et al., 1984). Além disso, compostos de alta massa molar
geram residuos que se depositam no vaso de estocagem. A formacao desses compostos
depende principalmente da composi¢ao da gasolina, da origem do petrdleo, do tipo de
refino e das condi¢des ambientais de estocagem (ZANIER, 1998). Sabe-se que a ordem

decrescente de estabilidade de gasolinas é: parafinas> nafténicos> olefinas> diolefinas

(NAGPAL, 1995).

A andlise de estabilidade de gasolinas craqueadas e de hidrocarbonetos puros
mostrou que o indice de peroxido ¢ também um dos principais fatores que influenciam a
formacdo de residuos. Os peroxidos funcionam como catalisadores e aceleram o
processo de formacdo da goma (PEREIRA, 2003). Portanto, as gasolinas de
craqueamento recebem antioxidantes, para evitar a oxidacdo do combustivel por
peréxidos. A adicdo de antioxidantes encarece o processo, quando este ndo estd

operando adequadamente.

Os mecanismos exatos que descrevem as reagdes de oxida¢do da gasolina nao

sdo totalmente conhecidos. Sabe-se, no entanto, que ocorre a formagdo de radicais livres
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por intermédio dos peroxidos. Estas reagdes podem ser promovidas pela agdo de varios
fatores como a luz, a composicdo da gasolina, a temperatura, a acdo de
microorganismos, existéncia de agua, etc (WAYNICK et al., 2001), falha no sistema de
inertizagdo do tanque de armazenamento e tempo de residéncia do tanque que alimenta
o reator. Esses fatores devem ser constantemente monitorados para que o leito catalitico

ndo perca sua atividade em um tempo inferior ao esperado.

2.6. Composicdo da Carga

A gasolina de pirdlise tipica do craqueamento de nafta possui quantidades
apreciaveis de dienos conjugados, (como, por exemplo, 1,3-pentadieno, isopreno,
ciclopentadieno, diciclopentadieno e estireno) e em menor quantidade
metilciclopentadieno, metilestireno, fenilciclopenteno e fenilmetilciclopenteno

(CHENG, 1986). Por isso, o problema de estabilidade dessas cargas ¢ critico.

A gasolina de pirdlise ¢ resultante do craqueamento de gas natural; no entanto, ¢
bastante diferente daquela gerada pelo craqueamento da nafta. Em geral, o conteudo de

dienos ¢ bem inferior no caso de gasolina de pirélise do gas natural.

2.7. Variaveis de Controle de Processo

As variaveis de controle de processo abordadas a seguir influenciam diretamente

a conversdo dos compostos de importancia para o processo. Além disso, a monitoragao
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dessas variaveis e a operagao adequada garantem que a unidade sempre possa operar em

sua capacidade méaxima.

2.7.1. Temperatura

A temperatura de operacdo do reator ¢ a variavel mais importante que €
controlada pelo operador. A temperatura de entrada do reator ¢ ajustada para manter as
especificagdes do produto final, vinculadas a estabilidade da gasolina hidrogenada. A
importancia da temperatura € evidente, uma vez que esta variavel influencia diretamente
nas taxas de reacdo. Durante a operagdo, a temperatura deve ser aumentada de forma a
balancear a desativacdo do catalisador e manter constante a conversdao de diolefinas

(RAGAINI, 1984).

Uma forma de controlar o aumento da temperatura ao longo do leito ¢ através da
taxa de vaporizagdo do liquido, causada pela liberacdo do calor de reagdo, mas essa
variavel ndo ¢ manipulada e sim uma conseqiiéncia do sistema reacional. Deve-se tomar
cuidado para que ndo sejam formadas zonas secas, afetando a cinética da reagdo e as
taxas de transferéncia de massa. Outra forma de controlar a temperatura ¢ resfriar e
reciclar uma parte da vazao liquida de saida do reator. Desse modo, no entanto, os

reagentes liquidos sdo diluidos e a taxa de reagdo cai (BIARDI et al.,1999).

2.7.2. Reciclo de Liquido
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O reciclo de produto tratado atende a duas fungdes: modera a elevagdo de
temperatura através do reator e proporciona um efeito de "lavagem", que minimiza a
incrustagdo de residuos no catalisador. O reciclo ¢ também utilizado para manter a
seletividade da reagdo (TAILLEUR et al., 2008).

A razao de reciclo em relagdo a carga fresca flutua ao redor da relagdo 5:1,
independentemente da observagdo de uma menor elevacdo de temperatura através do
reator. Em caso de recirculagdo baixa de liquido ou de perda de recirculagdo, existe o
perigo real da ocorréncia de um disparo de temperatura, caso a carga fresca continue

alinhada para o reator.

2.7.3. Pressao

Como a reagdo ocorre na fase liquida, a pressdo exerce um efeito direto sobre a
pressao parcial de hidrogénio, afetando as taxas de adsor¢do de hidrogénio e de reacao.
A hidrogenagdo da gasolina bruta ¢ favorecida por pressdes mais elevadas, pois a

solubilidade do hidrogénio ¢ maior a pressdes mais elevadas (CHENG, 1986).

2.7.4. Excesso de Hidrogénio

A carga de hidrogénio para o reator ¢ superior a quantidade estequiométrica
requerida para a hidrogenagdo. O excesso de hidrogénio ¢ necessario para manter uma
pressdo parcial de hidrogénio suficiente ao longo de todo o reator. Foi verificado

também que o aumento da pressdo parcial do hidrogénio minimiza a taxa de formagao
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de polimeros, embora reduza o grau de seletividade para a hidrogenacdo de dienos

(CHENG, 1986).

2.7.5. Velocidade Espacial

A velocidade espacial do fluido no reator depende da vazao de carga na entrada
do reator e da pressurizagio do mesmo. Esta varidvel influencia diretamente a
distribuicdo de temperaturas do reator. Se a distribui¢do do fluxo ndo ¢ adequada, Aot

spots podem aparecer (RAGAINI, 1984).

As velocidades espaciais podem ser correlacionadas com as vazdes. Um
aumento da vazao de liquido e uma taxa relativamente baixa de alimentacdo de gas
podem gerar um fluxo borbulhante, em que o liquido ¢ a fase continua e o gas ¢
carreado ao longo do reator na forma de bolhas. Inversamente, a altas vazdes de gas e
baixas de liquido, o regime que passa a existir ¢ o de spray, em que o liquido ¢
carregado pelo gds na forma de gotas. Os regimes que interessam em unidades
comerciais sdo os de fluxo gotejante e de fluxo pulsante (e a zona de transi¢cdo entre

esses dois regimes) (BIARDI et al., 1999).

2.7.6. Composicao da Carga

A composicdo da carga bruta a ser hidrogenada ¢ uma varidvel que depende
muito da qualidade da matéria-prima, dos produtos quimicos injetados durante o

processo, do tempo de estocagem da carga e da operacdo da unidade como um todo. A
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composi¢ao da carga ¢ fundamental para compreensao do processo. Por exemplo, sabe-
se que existem hidrogenacdes competitivas entre diolefinas ¢ monoolefinas (ZHOU et

al., 2007) que podem interferir na qualidade do produto final.

2.8. Catalisadores para o Processo de Hidrogenacdo de PYGAS

Catalisadores sdo compostos que promovem o aumento da taxa de reagdo ao
participarem quimicamente de estdgios intermedidrios da reacdo (PERRY, 1997), sem
sofrerem alteragdes e sem mudarem o equilibrio da reacdo. Entretanto, os catalisadores
sofrem desativacdo pelo uso continuado devido a trés principais motivos:

envelhecimento, envenenamento e formagao de coque.

A atividade do catalisador ¢ afetada por contaminantes, também chamados de
inibidores, pois diminuem as taxas de reagdo. Exemplos de contaminantes temporarios
(que promovem a perda temporaria de atividade) sdo a agua e compostos sulfurosos.
Contaminantes permanentes (que desativam irreversivelmente o catalisador) sdo os
metais pesados. A dgua pode ndo ser um veneno, quando a perda de atividade acorre
pela limitagdo da difusividade, pois a agua introduz uma resisténcia adicional a
transferéncia de massa tanto para o H; quanto para o hidrocarboneto
(WOLFFENBUTTEL et al., 2001). Contaminagdes ou ma operabilidade do reator de
PYGAS podem requerer a necessidade de execugdo da etapa de regeneracao, para que a

atividade do catalisador seja restabelecida.

O envelhecimento esta associado a perda das caracteristicas cristalinas da

superficie do catalisador com o passar do tempo. A formacdo de coque, também
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chamada de fouling, esta relacionada a polimerizagdo de compostos organicos sobre a

superficie do catalisador.

Neste estudo foi considerada apenas a existéncia do primeiro estagio de
hidrogenacdo. Neste primeiro estagio, a hidrogenacio seletiva de mono-olefinas, di-
olefinas e estireno ¢ promovida por catalisadores do tipo Ni ou Pd suportados em Al,O;
(alumina) (GASPAR, et al., 2008). Outros tipos de catalisadores sdo citados na
literatura, mas nao apresentam utilizagdo industrial. Nos estudos realizados em bancada
e em reatores industriais, o catalisador mais empregado ¢ do tipo Pd/Al,O;. No entanto,

catalisadores do tipo Ni/Al,O3; também sdo utilizados com menor freqiiéncia.

GASPAR et al. (2008) estudou a eficacia de catalisadores do tipo Pd suportados
em oxido de zirconio ZrO, e ZrO,/Al,03; e comparou-a a eficacia de catalisadores de Pd
suportados em Al,Os puro na hidrogenacdo de PYGAS sintética (estireno, DCPD, 1,7-
octadieno e l-octeno) em um reator batelada. Foi observado que o catalisador de
Pd/Al,O3 apresenta maior atividade, uma vez que area especifica do 6xido de zirconio ¢
baixa. Além disso, esse suporte ¢ mais caro, resultando em um catalisador pouco

favoravel a pratica industrial.

CASTANO et al. (2006) estudou a hidrodesaromatizacio do PYGAS sobre
catalisadores bi-funcionais baseados em metais seminobres e nobres (Pt, Pd, Ir, Ni)
suportados em zeoélitas (HY) em um reator de leito fixo continuo de fluxo descendente.
O catalisador mais eficiente foi o Ni/HY, apresentando melhor dispersdo do metal,
maior acidez, maior capacidade de adsorver hidrogénio e maior area especifica.

CASTANO et al. (2007) também estudou a hidrogenacdo do PYGAS com catalisadores
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do tipo Ni sobre silica-alumina amorfa (SiO;-Al,O3) com promotor de Pd. No entanto, a
carga do reator de leito fixo de fluxo descendente era uma carga industrial (ndo
sintética) que continha apenas alcanos, isoalcanos, alcenos, cicloalcanos e aromaticos. O
objetivo perseguido, ndo era hidrogenar compostos instdveis, mas sim converter os
compostos aromaticos, para que fosse satisfeita a legislagdo vigente sobre a composi¢ao
de gasolinas automotivas. A conversdo destes compostos foi bastante satisfatoria;
entretanto, o objetivo do craqueamento ndo costuma ser a retirada destes compostos, ja

que na maioria dos casos a gasolina ¢ uma fonte para extragao de BTX.

Em unidades industriais que utilizam apenas um estdgio de hidrogenagdo, ¢
necessario um catalisador altamente ativo, seletivo ¢ estavel. Como catalisadores de Pd
sdo intrinsecamente mais ativos do que Ni, estes sdo preferencialmente escolhidos. A
utilizagdo de um catalisador de alta atividade pode permitir que se atinja uma variedade

de objetivos, tais como:

= Especificagdes mais estritas e rigorosas;
* Aumento do processamento da unidade;
* Aumento do tempo de campanha e tempo de vida;

» Redugao do inventario necessario de catalisador.

Apesar de os catalisadores de Pd serem intrinsecamente mais seletivos, evitando
a hidrogenacdo de compostos aromaticos, eles sdo menos tolerantes a venenos, se
comparados aos catalisadores de Ni. Portanto, é necessdria uma boa monitoracdo da

qualidade da carga processada.
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Um aspecto relevante diz respeito a distribuicao do fluxo no interior do reator e
esta relacionado ao carregamento do catalisador. A ma distribuicdo do fluxo pode
ocorrer ao longo do reator, independentemente de quao uniforme o liquido tenha sido
injetado no topo do reator. Esse tipo de ma distribuicdo pode ser explicado pela ndo
uniformidade da estrutura do leito. Quanto mais regular for o carregamento do leito
catalitico no reator, melhor serda a distribuicdo de fluxo alcancada. Logo, a arte de
carregar leitos ¢ fundamental nesta hora, para que problemas de ma distribuicdo de

fluxo sejam minimizados (BORREMANS et al., 2004).

2.9. Modelagem Matematica e Cinética para a Hidrogenacédo de PYGAS

Os processos de hidrogenagdao de gasolina de pirdlise geralmente utilizam
catalisadores de Pd. A corrente de alimentacao ¢ gerada através do craqueamento de
nafta ou gas natural. As reagdes quimicas que ocorrem na hidrogenagdo destes
hidrocarbonetos sao numerosas. Tanto o processamento da nafta como o do gés natural
envolvem um grande numero de componentes, resultando praticamente na
impossibilidade de determinar os mecanismos e as expressdes cinéticas das diferentes
reagdes que ocorrem no processo de hidrogenacdo. Por conseguinte, algumas
proposi¢des tém sido feitas sobre o mecanismo da reagdo e, conseqlientemente, para o

desenvolvimento de modelos para esta reagao.

Os modelos comumente propostos diferem em relacdo ao grupo de
hidrocarbonetos considerados para representar a gasolina de pirdlise, ao mecanismo de
reacdo proposto, as equagdes de balanco implementadas e as expressdes cinéticas

consideradas. Adicionalmente, a literatura que aborda de forma aprofundada este
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assunto € bastante escassa e omite, na maioria das vezes, dados cinéticos fundamentais

para sua reproducao, tornando o trabalho de modelagem teorica bastante restrito.

CHENG (1986) foi o pioneiro na modelagem da reagdo de hidrogenacdo da
gasolina de pirdlise. Neste estudo, um reator piloto semi-batelada do tipo cesta foi usado
para hidrogenar uma gasolina proveniente de um craqueamento de nafta em dois

estagios. O catalisador utilizado foi do tipo Pd/Al,O3 comercial.

Os experimentos consideraram a hidrogena¢ao do isopreno e do estireno
separadamente. A cinética foi simplificada como se todos os dienos conjugados
pudessem ser representados por um Unico componente € uma Unica taxa de reagdo,

segundo o esquema apresentado abaixo:

Dieno Conjugado —*— Monoolefinas —2— Alcano

Resultados completos, incluindo os dados cinéticos para ambas as hidrogenagdes em

temperaturas e pressoes diferentes, foram apresentados.

Outro trabalho relevante foi apresentado por NIJHUIS et al. (2003). NIJHUIS et
al. (2003) modelou um reator s/urry em escala laboratorial utilizando catalisador do tipo
Pd/Al,0; comercial para a hidrogenacdo de gasolina de pir6lise. A reagdo de
hidrogenacdo considerada foi de uma carga sintética de estireno a 5% em massa,
utilizando como solvente o tolueno, que foi escolhida para representar a cinética da
hidrogenacdo da gasolina de pirdlise, a reagdo mais lenta dentre os compostos a serem

hidrogenados. As simulagdes foram conduzidas a 323K e 15bar. Foram utilizados
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balangos diferenciais para descrever as particulas de catalisador. Para o hidrogénio,
admitiu-se que a concentracdo bulk se mantivesse saturada, enquanto a concentragio
bulk do estireno foi modelada de acordo o modelo classico de reacdo e difusdo em
esferas, usando uma cinética do tipo Langmuir. Baseado nas observagdes experimentais,
a reagdo foi considerada de primeira ordem para o hidrogénio e de ordem zero para o

estireno.

MEDEIROS et al. (2007) realizou um estudo sobre a hidrogenacdo da gasolina
de pirdlise gerada a partir de nafta sobre Pd/Al,O; em um trickle bed de bancada e
propds um mecanismo de reagdo. Os conjuntos de reagdes consideradas para compor
esse mecanismo e a cinética estdo representados pela hidrogenacao de estireno a etil-
benzeno; 1,7-octadieno a 1-octeno; l-octeno a octano; 1,7-octadieno a 1,6-dimetil-
ciclohexano e DCPD a adamantano (tetrahidroDCPD), respectivamente, como mostrado

na Figura 5.

Figura 5: Reagdes de hidrogenacao consideradas por MEDEIROS et al. (2007).
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Essas reagdes foram descritas por um modelo cinético que considerava o fluxo
simultaneo das fases reativas de gas e liquido através de um leito catalitico poroso.
Considera-se que as fases liquida e gasosa estdo em equilibrio termodindmico dentro do
reator. O equilibrio de adsor¢do de Langmuir entre a fase bulk e a superficie do

catalisador foi considerado para todas as espécies.

Para descrever a hidrogenacao da gasolina de pirolise, foi proposto que as taxas

de reacao fossem modeladas com o mecanismo de quatro passos proposto abaixo, onde:

H; (g): hidrogénio nio adsorvido;

Ho (s): hidrogénio dissociado adsorvido em um sitio ativo;

o (s): sitio ativo desocupado;

HC (1): hidrocarboneto ndo adsorvido;

HCo (s): hidrocarboneto adsorvido em um sitio ativo;

HCo(s)-Ho (s): complexo instavel de hidrocarboneto sobre o catalisador;

HCHo (s): espécies hidrogenadas adsorvidas no sitio ativo.

(1) Equilibrio entre adsor¢ao/dissociacao do Hy:

H, (g) + 26 (5) « 2 Ho (s) (R1)

(2) Equilibrio de adsorcao das espécies de hidrocarboneto:

HC (I) + 6 (s) <> HCo (5) (R2)

(3) Reacdo lenta (1* ordem) das espécies adsorvidas no catalisador:

HCo (s) + Ho (s) <» HCo(s)-Ho (s) (R3)
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(4) Hidrogenacao subseqiiente rapida:

Ho (s) + n HCo (s) «» HCHo (s) +n o (s) (R4)

Levando em conta as etapas apresentadas acima, MEDEIROS et al. (2007)
propds uma cinética que considera as intera¢des dos reagentes, utilizando a fugacidade
das espécies. Os parametros cinéticos e as constantes de Langmuir foram expressos
como fungdes da temperatura de acordo com a representagao de Arrhenius. Foi feita a
estimacao dos parametros Ki(T) (constantes cinéticas das reagdes) e KjAD(T) (constantes
de adsor¢do dos componentes) através de um critério da maxima verossimilhanga. O
problema foi resolvido numericamente com o método simplex de Nelder-Mead. No
entanto, este artigo se apresenta incompleto, uma vez que a apresenta¢do dos dados foi

muito restrita, causando a impossibilidade de reproducdo independente do modelo.

Posteriormente ZHOU et al. (2007) apresentou um estudo bastante relevante e
completo sobre a hidrogenagdo da gasolina de pirdlise sobre catalisador de Pd/Al,O3; em
um reator CSTR piloto. Experimentos feitos em escala piloto revelaram que os
componentes envolvidos na reacdo competem por sitios ativos do catalisador.
Conseqiientemente, o modelo cinético de Langmuir-Hinshelwood foi proposto para
representar essas reagdes de hidrogenacdo. Admitiu-se que o hidrogénio ¢ submetido a
uma adsorcao dissociativa e que existe uma relacdo ndo competitiva com as moléculas
organicas. Por isso, foram considerados dois sitios ativos diferentes na superficie do
catalisador: um sobre o qual adsorvem moléculas de hidrogénio e outro sobre o qual
adsorvem moléculas organicas. Adicionalmente, as reagdes na superficie entre os
atomos de hidrogénio adsorvidos e a molécula organica adsorvida foram consideradas

como etapa determinante. O mecanismo proposto tem a forma:
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(1) Equilibrio entre adsor¢ao/dissociacdo do Hy:

H, + 2s <> 2Hs (RS)

(2) Equilibrio de adsorcdo das espécies de hidrocarboneto:

O+t & Oy (R6)

(3) Reacdo das espécies adsorvidas no catalisador:

Hs + O <> Ojsy +s +t (R7)

onde s e t denotam sitios ativos para o hidrogénio e para as moléculas organicas,
respectivamente, ¢ O; e Oj; sdo, respectivamente, o reagente organico e seu
intermediario correspondente. A hidrogenagdo da gasolina de pirdlise sintética foi
representada por um conjunto de reagdes modelos para compor o mecanismo € a
cinética reacional. Essas reacdes estdo representadas pela hidrogenagdo de
ciclopentadieno a ciclopenteno; ciclopenteno a ciclopentano; estireno a etilbenzeno e 1-
hexeno a hexano. Os parametros da cinética de rea¢do e de adsorcdo foram estimados

utilizando o algoritmo de Levenberg-Marquardt.

ARPORNWICHANOP et al. (2008) estudaram a implementacdo de um
esquema de controle preditivo baseado em modelo (MPC) em um reator de PYGAS
industrial. O objetivo deste estudo era implementar o controlador para que a
temperatura de entrada no reator fosse a varidvel manipulada, para garantir uma
temperatura de saida especificada do reator. Um modelo baseado em equagdes
fenomenoldgicas foi desenvolvido com algumas consideracdes, a saber: o reator opera

adiabaticamente e isobaricamente; a dispersdo axial em ambas as fases gasosa e liquida
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sdo negligenciaveis; a resisténcia a transferéncia de massa entre a interface liquido-
solido e a resisténcia a difusdo no poro do catalisador podem ser ignoradas; as reagdes
ocorrem na fase liquida. Além disso, devido ao enorme numero de reagdes e de
componentes que fazem com que o modelo se torne complexo, todos os hidrocarbonetos
que fazem parte deste sistema foram agrupados em trés classes: diolefinas, olefinas e
parafinas. O modelo foi apresentado, assim como os parametros fixos do reator

industrial.

TAILLEUR et al (2008) estudou os efeitos da transferéncia de massa na
hidrogenacdo do butadieno em reator de leito fixo de fluxo co-corrente descendente. A
modelagem cinética utilizou parametros obtidos da mesma reacdo de hidrogenagdo, mas
executada em um reator CSTR. Concluiu-se que as reagdes na superficie acontecem em
dois tipos de sitios ativos do catalisador. Os sitios metalicos ficam dedicados a
hidrogenacdo, enquanto os sitios acidos sdo usados na isomeriza¢do, dimerizacdo e
polimerizacdo. O modelo cinético empregado foi através da expressdo de taxa
heterogénea para uma reagdo em sitios duplos de Langmuir-Hinselwood. A adsor¢do e
dessorcao foram consideradas em equilibrio, enquanto os passos da reagdo na superficie

foram considerados como etapas controladoras da taxa de reacdo global.

Algumas outras consideragdes relevantes a respeito da modelagem matematica
de reatores trickle beds sdo apresentadas por BIARDI et al. (1999). Por exemplo,
discute-se que efeitos da dispersdo axial sdo usualmente ignorados nas unidades
industriais por causa dos baixos gradientes axiais de concentra¢do; no entanto, em

unidades piloto, a dispersdo axial liquida deve ser considerada. Além disso, a
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distribuicdo de calor ao longo do reator ¢ essencialmente causada pelo mecanismo de

convecegao.

2.10. Comentarios Finais

Observa-se que o processo industrial de hidrogenacdo de hidrocarbonetos
utilizando reatores trickle beds estd bem fundamentado no que diz respeito ao projeto,
desenho e comportamento hidraulico. O mesmo pode-se dizer a respeito do catalisador
industrial utilizado. Apesar de existirem muitos estudos sobre hidrogenacao utilizando
diversos tipos de catalisador e suportes, o quesito custo ainda torna a utilizacdo de
catalisadores sofisticados desfavorecida, sendo foco apenas de estudos em escala de

bancada.

Os modelos que representam a hidrogenacdo em um reator trickle bed sao
diversos e de complexidades variadas. Entretanto, como os estudos existentes sobre
modelagem de hidrogenagdo sdao dedicados a unidades de bancada, a complexidade do
modelo pode ser consideravelmente maior. Além disso, ¢ possivel que os que os
parametros estimados sejam de pouca utilidade na planta. O mesmo pode-se dizer sobre

a modelagem cinética.

Especificamente sobre a hidrogenagao da gasolina de pirolise, a literatura ¢

escassa e sempre aborda o problema em escala laboratorial. Adicionalmente, todos os

estudos apresentados tém como objetivo simular a hidrogenagdo da gasolina
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proveniente do craqueamento de nafta, nada sendo relatado sobre a gasolina de pirolise

advinda do craqueamento do gas natural.
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Capitulo 3

MODELAGEM MATEMATICAE CINETICA

3.1. Introducao

Para estudar, projetar e analisar o desempenho de um reator catalitico de leito
fixo, bem como otimizar sua operagdo, ¢ fundamental dispor de um modelo matematico
suficientemente representativo do processo. Este constitui importante ferramenta, pois
facilita o entendimento sobre o comportamento do sistema e possibilita a simulacdo do
desempenho em diferentes condi¢des operacionais de maneira mais rapida, barata e

segura do que se fossem feitos os testes na planta industrial.

Para que seja possivel prever a conversao dos reagentes e a distribuicdo de
produtos em sistemas reacionais, faz-se necessario desenvolver e implementar um
modelo hidrodinamico para o escoamento no reator e para o comportamento cinético.
Para modelar o comportamento hidrodindmico de sistemas reais, podem-se utilizar
combinagdes e/ou modificacdes de reatores ideais em série ou em paralelo. A tarefa de
modelagem nesse caso consiste em combinar de forma apropriada a desejada

simplicidade matematica com necessario realismo fisico.

FOGLER (2002) sugere as seguintes orientagdes gerais para que se desenvolvam

modelos cinéticos e hidrodindmicos de reatores ndo-ideais:
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1) O modelo precisa ser matematicamente tratavel. As equacdes
utilizadas para descrever o reator quimico devem ser resolvidas de

forma eficiente sem dispéndio computacional excessivo;

2) O modelo precisa descrever realisticamente as caracteristicas do reator
ndo-ideal;
3) O modelo ndo deve depender de muitos pardmetros ajustaveis, ja que

o numero excessivo de parametros pode transformar o processo de

modelagem em mero exercicio de ajuste de curva.

3.2. Modelo Matematico

E proposto a seguir um modelo fenomenoldgico para o reator de hidrogenagio
de gasolina de pirolise baseado em leis de conservagdo de massa e de energia. O reator
de hidrogenacdo de gasolina de pirodlise serda modelado como um reator tubular (PFR)
adiabatico com dispersao axial. A adiabaticidade da operagdo ¢ garantida pelas
instalacdes de plantas industriais e o fluxo empistonado ¢ suportado pelo fato de que o
leito catalitico ¢ formado por particulas pequenas. Neste tipo de modelo considerado,
além do transporte por convecgdo, o fato de que cada componente na mistura também ¢
transportado por difusdo molecular e convectiva (dispersdo). Estes transportes foram

considerados no sentido axial, mas ndo no sentido radial.

Para construir o modelo do processo, utiliza-se a abordagem de sistema pseudo-
homogéneo. A principal caracteristica inerente a um modelo pseudo-homogéneo ¢ a
hipétese de que o sistema pode ser tratado como um meio continuo, sem que se faga

qualquer distingdo entre a fase solida e a fase fluida. Admite-se implicitamente que a
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concentragdo dos reagentes e produtos e a temperatura no seio do fluido sdo as mesmas
do meio catalitico (BABU et al., 1999). Essa hipdtese ¢ equivalente a admitir que as
resisténcias a transferéncia de calor e massa entre o seio do fluido € o meio catalitico
sdo despreziveis. O numero de parametros ndo mensuraveis em modelos heterogéneos
pode ser bastante grande, o que pode ser considerado como um grave problema em uma
aplicacdo industrial, onde cargas complexas e variaveis no tempo sdo utilizadas. Por

isso, mantém-se a estrutura do modelo tao simples quanto possivel.

3.2.1. Balanco de Massa

O reator ¢ considerado como um tubo reto de comprimento L, através da qual os
reagentes escoam com uma velocidade v. Cy(z,¢) é a concentracdo do reagente A, a uma

distancia z da entrada, onde a concentragao ¢ Cyp.

CAF(t)V CA(L,t)
Tg (t) T (L, t)

N
1
o

Figura 6: Esquema do reator tubular.

O balango de massa para um componente genérico A pode ser escrito na forma:
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aC ,(z,1) 8°C(z,t) aC,(z,1)
A@t =D, 8;2 —y A&z +rA(z,t) (1)

com as seguintes condi¢des de contorno:

z=0, C,=C, () (2)

z=1, oC, =0 3)
oz

=0, C,(z,0)=C,(2)=C, 4)

onde D,, ¢ o coeficiente de dispersdo axial efetivo do componente A, v ¢ a velocidade do
escoamento do fluido no reator, C4 € a concentragdo de um componente genérico A, r4
¢ o termo de reacdo e ¢ ¢ o tempo. A primeira condicdo de contorno admite que a
concentragdo na entrada ¢ conhecida, enquanto a segunda condi¢do de contorno admite
uma condi¢do de pseudo-equilibrio na saida. A condigdo inicial admite que, no inicio, o

reator esta preenchido de forma homogénea na concentragdo C,, .

A primeira vista, este modelo simples parece ter a capacidade de levar em conta
apenas os efeitos da mistura axial. Contudo, esta abordagem pode compensar ndo
apenas efeitos causados por mistura axial, mas também aqueles causados por mistura
radial. Neste caso, o coeficiente de dispersdo axial pode refletir outras nao-idealidades

do escoamento. Estas demonstragdes sao apresentadas em FOGLER (2002).
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3.2.2. Balanco de Energia

Os efeitos térmicos associados as reagdes quimicas tornam necessaria a

implementagdo do balanco de energia, na forma:

T (z,1) 0°T(z,1) AT (z,¢)
(PC,) = =k =57 = (pC,) v ===+ (- Al (20) 5)
com as seguintes condi¢des de contorno:
z=0, T=T,(t) (6)
oT

=L, —=0 7
z . (7
t=0, T(z,0)=T,(2)=T, (8)

onde T ¢ a temperatura do leito catalitico, p ¢ a massa especifica, C, é a capacidade
calorifica, &, ¢ a condutividade térmica efetiva do meio reacional e 4H ¢ a entalpia da
reacdo. Os indices L e E dizem respeito especificamente ao leito catalitico (que absorve
calor, mas ndo escoa) ¢ ao fluido. As condi¢gdes de contorno podem ser interpretadas de

forma similar aquelas apresentadas nas Equagdes (2-4).

3.3. Modelo Cinético
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NIJHUIS et al. (2003) observou, através de experimentos de hidrogenagdo de
PYGAS sobre catalisador do tipo Pd/Al,O; comercial, que o estireno representava
muito bem a reagdo complexa desta carga, ja que este composto ¢ mais lentamente
hidrogenado que os demais. Sabendo que a velocidade da etapa mais lenta governa a
taxa de reacdo global, concluiu que a modelagem do composto mais recalcitrante da
gasolina a ser hidrogenada era suficiente para que a representatividade deste /ump de
componentes fosse satisfeita. Durante os experimentos, NIIJHUIS er al. (2003)
observou ainda que a cinética desta reagdo ¢ de primeira ordem para o hidrogénio e de
ordem zero para o estireno, na forma de uma equag¢do de taxa do tipo Langmuir-
Hinshelwood. Na expressdo cinética desenvolvida, a concentragdo do hidrogénio ¢
levada em consideracio em um termo separado da expressio de Langmuir-
Hinshelwood, significando que a adsor¢@o do hidrogénio é possivelmente independente

da adsor¢do das demais moléculas organicas em diferentes sitios de adsorcao.

A taxa de reagdo proposta por NIJHUIS et al. (2003) para o estireno (Figura 7)
esta apresentada na Equagdo (9). A equacdo desconsidera a influéncia do enxofre, uma

vez que a carga processada possui concentragao baixa de compostos de enxofre.

O o — O

Estireno Etil-Benzeno

Figura 7: Conversao de Estireno a Etil-benzeno.

K, C
7 — kC est ~ est 9
est H, 1+ K Cest ( )

est
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NIJHUIS et al. (2003) estimou a constante de velocidade k& ¢ a constante de
equilibrio K. para as condi¢des experimentais analisadas. Apesar disso, ndo apresentou
a descricdo estatistica apropriada dos resultados obtidos. A Equacdo de Arrhenius na
sua forma parametrizada (BOX, 1960; HIMMELBLAU, 1970; KITTRELL, 1970;

WATTS, 1994) pode ser usada para inserir o efeito de temperatura na forma:

-F |1 1
k =k, exp{ R“ [?—T—H (10)

ref

onde os parametros da equacao reparametrizada estdo relacionados com os parametros

da forma tradicional da Equa¢ao de Arrhenius de acordo com:

—-E
kref = kO exp(—a] (1 1)

RT,,
onde £, ¢ a energia de ativagdo e R € a constante universal dos gases. k.., € a constante
de reagdo na temperatura de referéncia 7, Por outro lado, quando T, ¢
suficientemente grande, k.. tende a ky; ou seja, o fator pré-exponencial da Equacdo de
Arrhenius corresponde a constante de reagdo quando a temperatura de referéncia ¢
suficientemente grande. 7,.r € geralmente igual ao valor central da faixa de temperatura
considerada nos experimentos (HIMMELBLAU, 1970; WATTS, 1994). A

reparametrizagdo ¢ adequada para reduzir (e até eliminar) a correlacdo entre os

parametros durante a etapa de estimacdo (SCHWAAB e PINTO, 2007).
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3.4. Adimensionalizacdo

O modelo matematico consiste em um sistema de duas equacdes diferenciais
parciais oriundas dos balangos de massa e energia no reator. Para obter a solu¢cdo do
modelo matematico, as equagdes diferenciais parciais sdo inicialmente
adimensionalizadas e posteriormente reduzidas a um conjunto de equagdes diferenciais

ordinarias, através da aplicagdo de um método de discretizagdo (PINTO e LAGE, 2001).

Os balangos de massa e de energia foram adimensionalizados na forma:

z
i (12)
vt
T =— 13
i (13)
y=aCn (14
CAF _CAO
T-T
¢ = ° (15)
TF _To
(oC,),

Y=C2T (16)

onde L ¢ o comprimento do leito, C49 ¢ a concentragdao inicial do componente A no

reator, C4r € uma concentragao de alimentagdo de referéncia do componente A, Ty ¢ a
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temperatura inicial no reator ¢ 7r ¢ uma temperatura de referéncia de alimentacao.

Portanto,

oy __1 2y o
or Pe, 0x> Ox

+R (17)

onde

__ L (18)

v(C. -C,)
com as seguintes condi¢des de contorno:
x=0, y=1 (19)
x=1, P (20)
ox

7=0, y(x0)=7,()=0 1)
%=Lﬁ—X%+(Ah)R (22)

ot Pe, ox’ ox

onde
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h= (_AH)(CAF — CAO )L
(pCp)L(TL _To)

com as seguintes condi¢des de contorno:

x=0, ¢=1
-, 2y
ox

720, $(x.0)=¢,(x)=0

onde

v.L , , ..
Pe = D_ ¢ numero de Peclet massico

m
m

vl ,
Pe, = — ¢ nimero de Peclet de temperatura
a

t

(PC,).

¢ a difusividade térmica do meio

b (Fp +Fy).e
prR,’

¢ a velocidade de escoamento do fluido

r
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onde Fr e F sdo vazdes volumétricas de carga fresca e de reciclo respectivamente, £ ¢ a

porosidade do meio e R, € o raio do reator.

3.5.  Discretizacdo do Modelo Mateméatico

A formulacdo matematica conduziu a um sistema de duas equagdes diferenciais
parciais. Varios métodos numéricos sao utilizados para discretizar tais equagdes e tornar
possivel a simulacdo computacional. Dentre as varias técnicas existentes, foi utilizada
neste trabalho a técnica de residuos ponderados. Esta técnica ¢ adequada para resolugao
de equacdes diferenciais e ¢ usualmente utilizada para resolver problemas com
dominios finitos ¢ bem definidos (PINTO e LAGE, 2001). A técnica de ponderagdo
aplicada foi a de Colocacdo Ortogonal. De acordo com essa técnica, a solugdo
aproximada ¢ especificada como um polindmio que satisfaz as condi¢des de contorno e
torna nulo o residuo da equacdo em pontos especificos do dominio de interesse (pontos
de colocagdo). Os pontos de colocacdo podem ser obtidos como as raizes de um certo
polindmio ortogonal, visando a minimizagao dos residuos de aproximagao. As solugdes

polinomiais podem ser escritas na forma:

N+l

P)= Y 4(07,(0) G
He)= Y 1()4,() (32)
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onde /; s30 os polindmios interpoladores de Lagrange ¢ N sdo os pontos internos de
colocacdo. y,(7) e ¢.(r) sdo os valores de y(x,7) e ¢(x,7) nos pontos de colocagdo x;.

Os polindomios interpoladores de Lagrange podem ser escritos na forma:

li(x):ﬁ% i=0.. N+1 (33)

J#I

Substituindo as aproximacgdes nas equacdes originais do balanco de massa e de

energia, respectivamente, ¢ possivel gerar as expressoes dos residuos, na forma:

N+l d N+l dl. N+l d21_

Res, (5.7)= 3,0 ’f) - ;iff)n(r)— Ly d;ﬁ")y,(r)—ho (34)
N+1 d N+l dl. N+1 dzl.

Res, (5.6) = 3,10 Ay D g (1) 3 LU g (0 -ahR =0 (35)

Obrigando os residuos do balango de massa e de energia a serem nulos nos

pontos de colocagao, resulta:

d N+1 N+1
y L = —Z +LZ By, +R, j=1..N (36)
Pe, I
¢A N+l N+l
y L=—X) 4,4, + ZBU¢ + (AR, j=I1..N (37)
T i=0 €, i=0
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ol .(x
onde 4, = (%)
Oox

M)

i 2
ox

x=i

As equacdes adicionais sdo dadas pelas condi¢cdes de contorno para o balango de

massa:

Vo =1 (38)
N+1

2 A7, =0 (39)
Jj=0

7,(0)=0 j=lL.N (40)

e para o balango de energia:

¢o =1 (41)
NZHAN+1,J'¢]' =0 (42)
¢j(0)=0 j=1..N (43)

Assim, dados os perfis iniciais constantes de temperaturas e concentragdes (ou
seja, o valor dos coeficientes no instante 7 = 0), ¢ possivel integrar o sistema de

Equagdes (36-37) para obter a evolucao temporal do perfil aproximado de temperaturas
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e concentragdes do reator. Os pontos de colocagdo foram calculados utilizando a fungao
peso W(x) = 1 no intervalo do problema [0, 1], que impde que os residuos globais dos
balangos de massa e de energia sejam iguais a zero no dominio do problema. Os N
pontos de colocag¢do internos sdo as raizes do polindmio de grau N de familia de
polindmios ortogonais cuja definicdo ¢ uma seqiiéncia de polindmios de grau crescente

que satisfazem a relacao:
1
j W(x)py(x)p,(x)dx=0, i=0.N-1 (44)
0

Foram utilizadas técnicas de integracdo de Runge-Kutta de 4° ordem para
resolver o problema dinamico (GILL, 1951). O modelo foi implementado em linguagem
FORTRAN, em um computador AMD Turion ™ 64 X2 Mobile Technology TL-60 2.00

GHz com 3GB de memodria RAM.

3.6. Propriedades Fisicas e Parametros

Algumas propriedades caracteristicas do leito e do fluido foram calculadas e
fixadas durante a simulagdo, uma vez que era necessario ter valores desses parametros
como estimativas iniciais no procedimento de reconciliagdo de dados com simultinea
estimacao de parametros. A base para o calculo das propriedades foi obtida através de
simulagdo em simulador comercial Aspen Plus 2006 ®, utilizando valores de projeto e
uma equacdo de estado SRK (SOAVE, 1972) para calculo de um flash simples. As
condi¢cdes de alimentacdo do reator usadas para execucdo das simulagdes estdo descritas

na Tabela 2.
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Os valores fixados para execug¢do da simulacdo e tarefa de estimagdo de

parametros foram:

= Concentracdo de hidrogénio;

= Massa molar da gasolina;

» Densidade da gasolina;

= (Capacidade calorifica méssica da gasolina;

* Condutividade térmica da gasolina.

Tabela 2: Condi¢des de alimentacao do reator.

Carga Carga de
Item Formula |Unidades
do Reator | Hidrogénio
Temperatura --- °C 56,2 39,9
Pressdo Kg/em®, 26,4 26,8
Fragao de vaporizagao - - 0 1
Vazao massica total - kg/h 29.213,1 70
Vazao Molar por Componente
Hidrogénio H, kmol/h 4,13 34,72
Metano CH,4 0,07 0,00
1,3 butadieno C4Hs 0,15 0,00
1-buteno C4Hg 1,10 0,00
N-butano C4Hyo 0,27 0,00
1-penteno CsHyo 103,18 0,00
N-hexano CeH14 28,56 0,00
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Benzeno CsHs 137,84 0,00
Tolueno C7H;g 24,62 0,00
O-xileno CsHyo 13,41 0,00
Estireno CgHg 2,44 0,00
Indeno CoHg 40,53 0,00

Como resultado da simulag¢do no Aspen Plus 2006 ®, foi admitido neste trabalho
que a concentra¢cdo de hidrogénio na fase vapor ¢ igual a 98,7%, cujo valor corresponde
a 162,2 mol/m’. Assume-se neste trabalho que a concentracdo de hidrogénio na fase
vapor ¢ fixa em 98,7%. Foram realizadas algumas medi¢des de concentracdo de
hidrogénio na fase gasosa na saida do reator e o valor observado ficou na faixa de 92%
a 96%. Este valor pode variar em fun¢do da vaporizacao da gasolina, mas neste trabalho
sera considerado que esta vaporizagdo ¢ fixa de acordo com simulagdes realizadas
simulando as condi¢des de processo reais. A massa molar e a densidade da gasolina na
fase liquida resultaram nos valores de 81,9 g/mol e 7694 kg/m3, respectivamente,
enquanto que a capacidade calorifica da gasolina e sua condutividade térmica

resultaram em 1,87 kJ/kgK e 0,46 kJ/hmK.

Foi necessario também definir a porosidade do meio. A porosidade depende da
forma e tamanho das particulas (granulometria). Foi entdo realizado um teste de
bancada com o catalisador comercial utilizado no reator e a gasolina hidrogenada para
calculo da porosidade (Figura 8). O teste consistiu em preencher uma proveta até o
volume de 20 ml com catalisador e posteriormente completar esse mesmo volume com

gasolina hidrogenada utilizando uma pipeta graduada. O teste resultou na utiliza¢do de
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um volume de gasolina de 14,3 ml em uma proveta com preenchimento de catalisador

de 20 ml. O resultado corresponde a uma porosidade de 0,72.

Figura 8: Teste de determinagdo da porosidade do leito catalitico.

A Tabela 3 apresenta um resumo dos valores das propriedades fisicas e

parametros que foram utilizados durante a etapa de simulagdes.

Alguns parametros do modelo de hidrogenacdo de gasolina de pirdlise que

devem ser estimados sdo:

= AH: Entalpia da rea¢do (kJ/mol) na Equacdo (23);
= F,: Energia de ativacdo (kJ/mol) na Equagao (10);
» K. Constante de equilibrio do estireno (m’/mol) na Equacao (9);
* k.s: Fator pré-exponencial (1/h) na Equacdo (10);

* k: Condutividade térmica (kJ/mh°C) na Equagdo (29);
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= D, Coeficiente de dispersdo (m?/h) na Equagio (27);
* (pC,).: Capacitancia calorifica do leito (kcal/m’K) nas Equagdes (16) e

(29).

Tabela 3: Propriedades fisicas e pardmetros mantidos fixos.

Item Valor | Unidades
Concentragao de hidrogénio 162,2 | mol/m’
Massa molar da gasolina 81,9 |g/mol
Densidade da gasolina 769,4 |kg/m’
Porosidade do leito 72 %
Capacidade calorifica massica 1,87 |kcal/kg.K
Raio do reator 0,45 m
Comprimento do reator 3.8 m
Condutividade térmica da gasolina |0,46 | kJ/hmK

A estimacdo do parametro AH ¢ importante porque a composicao da carga esta
sujeita a variagdes ndo mensuraveis. Dessa forma, estima-se uma exotermicidade efetiva
para a reagdo. A estima¢do de E,, Koy, krr€ (pCp)r s@0 importantes porque o catalisador
industrial ndo tem a mesma composicdo e propriedades dos compostos modelos
estudados na literatura. A estimagdo do k; e D,, sdo fundamentais porque nao ¢ possivel
descrever de forma precisa como a condutividade térmica e a difusividade maéssica

dependem da estrutura do leito e da hidrodindmica do escoamento.
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A estimag¢do dos parametros do modelo é extremamente importante para os
projetos e avaliagdes de desempenho do processo. Uma vez estimados os parametros, 0s
perfis de temperatura e composi¢do podem ser calculados numericamente. O perfil de
temperatura ¢ muito importante porque afeta diretamente a seletividade, a conversao e a

estabilidade do reator de hidrogenagao de gasolina.

3.7.  Dados de Projeto

Sdo apresentadas na Tabela 4 as caracteristicas principais do reator industrial

cuja carga foi utilizada como fonte de estudo deste trabalho.

Tabela 4: Caracteristicas principais do reator de hidrogenag¢ao de PYGAS industrial.

Item Valor/Unidade
Pressdo do reator kg/lcm®g
Topo 26,4
Fundo 25,7
Temperatura °C
Carga de gasolina de pir6lise bruta 38
Hidrogénio de alta pureza 40
Entrada do reator (inicio de campanha) 56
Entrada do reator (fim de campanha) 152
Saida do reator (inicio de campanha) 106
Saida do reator (fim de campanha) 190
Vazéo kg/h
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Gasolina de pir6lise bruta 4.973

Reciclo de liquido 24.858
Carga do reator 29.830
H; para o reator 69

3.8.  Validagdo Numérica do Modelo

Com o objetivo de observar se o modelo implementado responde corretamente
as perturbagdes nas variaveis de entrada, foram apresentados estudos de simulagdo.
Inicialmente, o desempenho do simulador foi testado com diferentes pontos internos de
colocagdo, como apresentado nas Figuras 9 e 10, para definicdo do numero ideal de
pontos internos de colocacdo que garantam obtencdo de perfis precisos e tempos
computacionais suficientemente baixos. Para isso, foram usados os parametros

apresentados na Tabela 3.

As estimativas iniciais dos pardmetros foram retiradas de NIJHUIS et al. (2003)
e ARPORNWICHANOP et al. (2008), além daqueles que foram previamente
calculados e apresentados na Tabela 3. Para que k. seja calculado o valor de k e de T,
devem ser também conhecidos. A Tabela 5 abaixo resume os valores utilizados para os

parametros, para fins de validagdo do modelo.
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Figura 9: Simulagao estaciondria do perfil de temperatura para varios pontos internos de

colocagao.
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Figura 10: Simulacdo estacionaria do perfil de concentragao para varios pontos internos

de colocacao.
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Tabela 5: Parametros utilizados para validagdo do modelo.

Item Valor Unidade Referéncia

ARPORNWICHANOP
et al. (2008)

JACKSON e SHAW
(1996)

Entalpia da reacdo (AH) 125 kJ/mol

Energia de ativagdo (E,) 41 kJ/mol

Constante de equilibrio do 3
‘ 0,013 m’/kg | NIJHUIS et al. (2003)
estireno (Kes)

Aspen  Plus  2006®
(Equacao SRK)
ARPORNWICHANOP
et al. (2008)

Condutividade térmica (k;) 0,46 kJ/mh°C

Coeficiente de dispersao (D,,) 107 m*/h

Constante de velocidade
120.600 1/h NIJHUIS et al. (2003)
especifica da reacao (k)

HIMMELBLAU (1970)

Temperatura de referéncia (7. 378 K
e WATTS (1994)

Observa-se que a solucdo numérica do estado estacionario depende muito pouco
do numero de pontos internos de colocagdo utilizados. Para todos os efeitos, a solugdo
obtida com 5 pontos internos de interpolagdo ja pode ser considerada suficientemente
boa e agil (a simulacdo demora 5 segundos), adequada para a utilizagdo durante a etapa
de simulacao nesta dissertacdo. Portanto, exceto seja feita mengao explicita ao contrario,
foram sempre usados 5 pontos de colocagdo internos nos estudos de simulagdo
efetuados. Em seguida, foram validados os balancos de massa e de energia do processo,
utilizando para isso valores nominais de projeto da unidade industrial. Quatro cenarios
foram utilizados para ratificagdo do modelo, levando-se em conta que os perfis de

temperaturas e de concentragdes sdo influenciados pela temperatura de entrada,
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concentragdo de entrada, vazdo de carga fresca e vazdo de reciclo. Os cendrios estdo

esquematizados na Tabela 6.

Tabela 6: Simulagdes realizadas para validagao do modelo.

NGmero da Temperatura C_oncentragéo de Vazao de Vazio de
Simulacéo de Entrada Estireno na Esntrada Carga Fresca Reciclo (kg/h)
(°C) (mol/m?) (kg/h)

Base Projeto 56,2 64,7 4.972 24.858
Teste 1 A 61,8 64,7 4.972 24.858
Teste 1 D 50,6 64,7 4.972 24.858
Teste 2 A 56,2 71,2 4.972 24.858
Teste 2 D 56,2 58,2 4.972 24.858
Teste 3 A 56,2 64,7 5.469 24.858
Teste 3 D 56,2 64,7 4.475 24.858
Teste 4 A 56,2 64,7 4972 27.344
Teste 4 D 56,2 64,7 4.972 22.372

A simulacdo “Base Projeto” foi conduzida com dados de projeto. Nos Testes 1
A-D, as simulac¢des consideraram o aumento e reducdo da temperatura de entrada em
10%, respectivamente. Nos Testes 2 A-D, as simula¢des consideraram o aumento e
reducdo da concentragdo de estireno na entrada em 10%, respectivamente. Nos Testes 3
A-D, as simulag¢des consideraram o aumento e reducdo da vazao de carga fresca em
10%, respectivamente. Nos Testes 4 A-D, as simula¢des consideraram o aumento e

reducdo da vazdo de reciclo em 10%, respectivamente.
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Os resultados dos testes de validagdo do modelo sdo apresentados abaixo, onde

as variaveis de saida sdo perturbadas frente as variacdes efetuadas nas variaveis de

entrada. O comportamento mostrado ¢ comparativo entre os perfis obtidos com os

valores nominais de projeto e os degraus de +/- 10%.

Os comportamentos apresentados nas Figuras 11 e 12 mostram que o aumento

de temperatura afeta o perfil de conversao do estireno. Quanto maior a temperatura do

leito, maior a conversdo do composto de interesse € menor a concentragdo final do

estireno. A Figura 11 também mostra que o salto de temperaturas se mantém

aproximadamente constante, por causa da pequena sensibilidade da conversdo a

mudanca de temperatura de entrada. Neste caso, como o sistema ¢ adiabatico, o salto de

temperatura ¢ proporcional a conversdo e a resposta ¢ consistente.
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As Figuras 13 e 14 mostram que o aumento na concentragdo do estireno na

entrada do reator provoca o aumento de temperatura, devido ao fato de que a reagdo

desses compostos ¢ exotérmica.

As Figuras 15-18 fazem referéncia as mudangas das vazdes de entrada no reator

de hidrogenag¢do de PYGAS. A variacdo da carga fresca causa menos impacto no

desempenho do reator que a variacdo na carga de reciclo, uma vez que a carga de

reciclo € cinco vezes maior que a da carga fresca. No entanto, as perturbacdes refletem

0 mesmo comportamento: um aumento de vazao de quaisquer das cargas promove um

efeito de lavagem no leito, que diminui a temperatura e dilui a carga reativa ao longo do

reator. Esse efeito ¢ causado pelo aumento da velocidade espacial e o menor tempo de

residéncia dentro do reator.
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Figura 18: Perfil estacionario de

concentracao (Teste 4).

As Figuras 19 e 20 mostram a validacdo do modelo quanto a conservagdo da

massa e conservacao da energia. Esta validacao foi feita considerando, na simulagao,

K = 0 e 4H = 0, respectivamente. E mostrado, através da simulacdo, que a
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conservacdo de massa e energia ¢ garantida em ambos 0s casos, pois a concentracio de

estireno e a temperatura do leito se mantém inalteradas.
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Figura 19: Conservacao de massa na auséncia

de reacao.

Figura 20: Conservagdo de energia na auséncia

de reacao.

Simulagdes foram também realizadas para verificar a sensibilidade das variaveis

de saida frente as mudancas nos parametros que serdo estimados. Os resultados estdo

mostrados nas Figuras 21 a 26.

A Figura 21 mostra que as varidveis de saida sdo bastante suscetiveis as

variagdes da energia de ativagdo ao longo de uma faixa de valores bastante ampla.

Portanto, parece ser fundamental a boa estimagdo deste pardmetro para a andlise do

reator industrial. Quanto maior a energia de ativacdo, menores as temperaturas e

conversdes alcancadas. A natureza exotérmica da reacdo amplifica o efeito, devido ao

aumento das taxas de reacdo esperado com a reducdo da energia de ativacao.
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saida do reator.
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A Figura 22 mostra que a condutividade térmica apenas impacta as variaveis de
saida em uma faixa onde seu valor € muito superior a estimativa inicial prevista através
de simulacdo no Aspen Plus 2006® e através de valores reportados na literatura..
Portanto, ¢ bastante provavel que estes parametros sejam pouco relevantes para a
confec¢do do simulador. Situacdo semelhante acontece com o parametro de dispersao
axial, como observado na Figura 23. Isso indica que o problema ¢ fortemente dominado
pela convecgdo, como ja documentado na literatura (RICE, 1995; BIARDI et al., 1999;
NAUMAN, 2001; FOGLER, 2002). Nesse caso, ¢ importante perceber, na Equacao
(35), que um tUnico parametro térmico global descreve as variagdes de temperatura no
leito catalitico na condicdo de estado estacionario. O parametro térmico pode ser escrito

na forma:

o Camp_ (anp
V(pcp)L(TF_To)X V(pcp)E(TF_To)

(45)

Portanto, parece claro que a estimagao de (-4H) ¢ fortemente influenciada pelas
incertezas existentes em relagcdo as propriedades do fluido que escoa (uma mistura de

gas e liquido).

As Figuras 24-26 mostram que a sensibilidade das respostas a mudancgas do fator
pré-exponencial da equacdo de Arrhenius, da constante de equilibrio do estireno e da
entalpia de reacdo ¢ bastante acentuada. Particularmente, as faixas onde as
sensibilidades sdo mais pronunciadas sdo justamente aquelas onde se esperam encontrar
os valores desses parametros citados na literatura. Portanto, parece claro que a

estimagdo destes parametros cinéticos ¢ muito relevante para o sistema.
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3.9. Comentarios Finais

Baseado nos resultados apresentados, conclui-se que um modelo consistente foi
desenvolvido para representar um reator industrial de hidrogenacdo de gasolina de
pirdlise. Conclui-se ainda que o modelo ¢ sensivel principalmente em relagdo aos
parametros cinéticos (4H/pC,, E, , Key € ko), mostrando-se praticamente insensivel aos
parametros de mistura (Pe,, € Pe;). Isso indica que o problema ¢ dominado pelos efeitos
convectivos. Esse comportamento ja era esperado, uma vez que, para valores de projeto,
o tempo de residéncia no interior do reator ¢ de apenas 5,2 minutos. Portanto, os
parametros hidrodinamicos (Pe,, ¢ Pe;) possuem valores muito altos devido ao baixo
valor da difusividade maéssica e térmica. Isso garante ao modelo proposto a perda da
importancia do termo de derivada segunda representativo dos fendomenos de difusao.
Apesar disso, esses termos foram mantidos, admitindo-se que Pe,, ¢ Pe; eram iguais aos
valores que resultavam da resolucdo das Equagdes (27) e (28). Esse procedimento
permite melhorar e estabilidade numérica do cédigo, como documentado na literatura

(PINTO e LAGE, 2001).
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Capitulo 4

RECONCILIACAO DE DADOS E ESTIMACAO DE

PARAMETROS

4.1. Introducéo

Os procedimentos de estimagdo de pardmetros sdo ferramentas que tornam
possivel a interpretacdo qualitativa e quantitativa dos dados experimentais, constituindo
a ponte que conecta as observagdes experimentais a interpretagdo teorica e quantitativa
do problema. Estimar parametros consiste fundamentalmente em inferir valores que nao
podem ser medidos diretamente nem avaliados a priori, a partir de uma comparagdo
estabelecida entre dados experimentais ¢ um modelo disponivel para o processo, cujo
desempenho ¢ afetado pelos parametros de interesse. Muitos estudos recentes estdo
sendo gerados nesta area. Uma abordagem atual dos estudos e diversos processos
realizados pode ser encontrada em PRATA et al. (2009). Estimar pardmetros consiste,
portanto, em obter dados experimentais e comparar esses dados com estruturas que
pretendem explica-los (SCHWAAB e PINTO, 2007). Quando os pardmetros estimados
sdo também as varidveis medidas do processo, o procedimento de estimacdo de
pardmetros ganha o nome de reconciliacdo de dados. A reconciliagdo de dados ¢ usada
para gerar estimativas consistentes e confidveis para variaveis e pardmetros do processo,

possibilitando a melhoria do plano de medigdo, a redug¢ao das analises de laboratério, a
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reducdo de freqliéncia de calibracdo de sensores, tornando o monitoramento mais

preciso para tomada de decisdo (PRATA, 2005).

Desenvolvem-se neste capitulo as bases para a aplicagdo do procedimento de
reconciliagdo de dados e estimagdo de pardmetros em um sistema de hidrogenagdo de
gasolina de pirdlise. Este processo constitui o sistema de estudo para a aplicacdo do
procedimento de reconciliagdo dindmica e ndo linear de dados, com estimacao
simultanea dos estados e parametros de interesse. O procedimento de reconciliacio é
usado para monitorar a conversdo do composto de interesse e o perfil de temperatura do

reator.

4.2.  Procedimento de Reconciliacdo de Dados com Estimacdo de Parametros

O procedimento ¢ realizado com o auxilio do pacote computacional ESTIMA
(NORONHA, et al., 1993), que utiliza o0 método de Gauss-Newton (ANDERSON et
al.,1978) para minimizar uma fungdo objetivo quadratica através do ajuste dos
parametros do modelo. A fungdo objetivo ¢ definida na forma de uma fungdo de

maxima verossimilhancga:

NE NE
fobj = Z(ch - YiM)T-VY‘._l (ch - YiM)+ Z(Xic - XiM)T-V);,.l (ch _XiM) (46)

i=1 i=1
sujeita as restri¢des do modelo

Y =7(X.,0) (47)
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onde o sub-indice i denota o experimento ¢ NE denota o niumero total de experimentos;
o super-indice M indica que a variavel ¢ medida experimentalmente; as matrizes Vye Vy
correspondem as matrizes de covariancia dos desvios experimentais das varidveis
dependentes e independentes, definidas para cada experimento i. Este método ¢ bem
adequado para fungdes quadraticas e utiliza a aproximagdo de Gauss para obtencdo da
matriz Hessiana, a matriz de derivadas segundas que caracteriza a concavidade do
sistema. Para o calculo de derivadas, o método numérico proposto utiliza a técnica das
diferengas finitas centrais (PINTO e LAGE, 2001). A resolugdo do problema ¢ feita de
forma seqiiencial, isto €, o calculo das saidas a partir das entradas e do modelo e ocorre
em uma etapa diferente a solu¢do da funcdo objetivo, conforme estad representado no
fluxo de dados da minimiza¢do na Figura 27. O controle de convergéncia ¢ realizado
como proposto por LAW e BAILEY (1963), comparando-se, a cada iteragdo, a variagao
real da funcdo objetivo com a variacdo calculada por uma aproximagdo linear

quadrética.

M M
Xy
k=0 Passo
k=0_ M > . -
X =X (calculo das derivadas)
. Xk+1
Modelo v k= k+1
o | Modelo -
Y y ! For "= Fon ™"’
Calculo de F*™ '— ‘ —¥— e
Funcéo Objetivo Fgy; ‘
Y
Se |Foy - Fog| < £
ou critério de parada | néo
sim
XY «

Figura 27: Fluxo de dados para o algoritmo seqiiencial de minimizagao (FELDMAN,
2007).
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O estagio interno do algoritmo consiste na resolu¢ao das equacdes do modelo,
dados os valores das varidveis independentes e dos parametros. O estagio externo do
algoritmo consiste no procedimento de otimizagdo das variaveis independentes e dos
parametros, realizado pelo ESTIMA. Este procedimento a dois estagios ¢ realizado até
que seja atingido o critério de convergéncia. Apds a minimizagdo da fungdo objetivo,
realiza-se a andlise estatistica dos resultados, calculando-se as regides de confianga dos

parametros estimados e das previsdes do modelo (SCHWAAB e PINTO, 2007).

4.3. Caracterizacdo dos Dados

Durante o periodo de setembro a dezembro de 2008, um conjunto constituido de
109 dados reais de operacdo foi coletado, com intervalo de amostragem de um dia, em
média. Este conjunto de dados foi obtido automaticamente através do sistema digital de
informacdo de dados (PIMS) e do sistema de documentacdo das andlises de laboratorio,
devidamente sincronizados com os demais. Foram obtidas as vazdes volumétricas de
carga fresca e reciclo (Fr, Fr), as temperaturas de entrada e saida do reator (7%, Ts) € as

concentragdes de estireno na entrada e saida do reator (Cgsr g, Cksr s)-

O conjunto de dados foi dividido em 4 grupos de experimentos mensais. A
estratificacdo do conjunto de dados foi feita com o intuito de pesquisar como os
pardmetros cinéticos e de distribui¢do se comportavam durante a operacdo do reator,
uma vez que o leito catalitico sofre continua desativacdo e perda de desempenho ao
longo da campanha operacional. A perda da atividade catalitica ¢ compensada pelo

aumento de temperatura na corrente de entrada do reator, como mostrado na Tabela 7.
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A campanha operacional tipica de um reator de hidrogenacdo de PYGAS

costuma ser, em média, de 9 a 10 meses ¢ a campanha do reator estudado nesta

dissertacao foi iniciada em abril de 2008.

Tabela 7: Dados utilizados para a estimagdo de parametros.

Temperatura Minima

Temperatura Maxima

Grupo Data
Entrada (°C) Entrada (°C)
Grupo 1 01/09/08 — 30/09/08 101,4 111,8
Grupo 2 01/10/08 — 31/10/08 105,8 116,3
Grupo 3 01/11/08 —30/11/08 106,9 118,1
Grupo 4 01/12/08 —31/12/08 112,3 118,7

Para o calculo das matrizes de covariancia dos desvios das variaveis dependentes

e independentes, foram retirados dados referentes a um dia de operagao no estado

estaciondrio. E possivel obter as varidncias de medi¢do admitindo que esses valores sao

iguais a variancia apresentada durante este periodo. Para a variancia das medidas das

analises de laboratério, foi considerado o procedimento operacional da unidade, que

impde que a repetitividade (resultados em duplicata obtidos pelo mesmo analista,

utilizando a mesma amostra, 0 mesmo equipamento € o mesmo laboratério) ndo deve

ser inferior a 5%. Esses valores estdo apresentados na Tabela 8.
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Tabela 8: Variancias adotadas para a simulagao.

Variavel Variancia

Temperatura na entrada do reator (°C) 0,006

Concentragdo de estireno na entrada (mol/m’) | 0,001

Vazao de carga fresca (kg/h) 93,3

Vazao de reciclo (kg/h) 1,598
Temperatura na saida do reator (°C) 0,004
Concentragdo de estireno na saida (mol/m’) 0,001

4.4. Perfis das Variaveis

Os dados disponiveis estdo apresentados graficamente nas Figuras 28-30.
Devido a necessidade de realizar analises laboratoriais, a visualizagdo de tendéncias
dindmicas rapidas de todas as variaveis ¢ dificultada, uma vez que ¢ gerado apenas um
dado por dia. Por isso, apesar da estrutura do modelo ser dinamica, sdo consideradas
aqui apenas simulacdes estaciondrias, obtidas a partir de um tempo de simulagdo
suficientemente grande. Na Figura 28 ¢ possivel observar uma forte correlagdo entre a
concentragdo de estireno na saida e na entrada do reator. Outro aspecto que vale a pena
ser ressaltado ¢ o aumento gradual nas temperaturas de entrada e saida, observado na
Figura 29. Apesar disso, as flutuagdes observadas sdao consideraveis. Como ja dito, este
aumento se deve a desativacdo constante do leito catalitico. Constata-se ainda que,
quando a unidade de hidrogenagdo de PYGAS opera a concentragdes baixas de estireno,
a vazao de reciclo opera também com uma menor vazao, pois a necessidade de lavagem

do catalisador e de dilui¢do da carga fresca fica reduzida. Observa-se, no entanto, que a
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carga fresca do reator ndo ¢ uma varidvel controlada e flutua em fun¢do do processo
produtivo, assim como a concentracdo de entrada de estireno. Isto ¢ observado na

Figura 30.
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Figura 28: Concentracdes de estireno na entrada e saida do reator.
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Figura 29: Temperatura na entrada e saida do reator.
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Capitulo 5

RESULTADOS

5.1. Caracterizacdo da Gasolina de Pirdlise

Para detalhamento das composicdes que foram utilizadas no procedimento de
estimacao de parametros, foram feitas analises cromatograficas na gasolina de pirdlise
bruta e hidrogenada, resultante do craqueamento do gas natural. Estas analises foram
realizadas no laboratorio da unidade industrial, através de cromatografia com fase
gasosa rapida com detector de ionizagdo por chama de hidrogénio. Foi utilizado um
cromatografo a gas Agilent tipo HP6890 N, utilizando coluna capilar com fase metil-

silicone e detector FID.

Observa-se na Tabela 9 a concentragdo mensal média de entrada e saida do
reator de hidrogenacdo durante toda uma campanha. A concentracdo de dienos e
estirenos responsaveis pela instabilizacdo da carga somam 20%m da carga fresca.
NIJHUIS (2003) prevé, para a gasolina de pirolise produzida através da nafta, uma
composi¢ao de compostos formadores de goma, como diolefinas e estireno, tipicamente
superior a 15%m. MEDEIROS (2007) cita também a concentracdo desses compostos

como sendo aproximadamente 24%m.
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Compostos aromaticos provenientes da gasolina de pirdlise do craqueamento de
gas natural estdo em torno de 50%m, enquanto que CASTANO (2007) chega a
comentar que a composi¢ao de aromaticos provenientes do craqueamento de nafta pode
chegar a 70%m, enquanto MEDEIROS (2007) cita um valor de 61%m. Portanto, vé-se
que o conteudo de aromaticos da gasolina de pir6lise proveniente da pirdlise do gas

natural ¢ suficientemente menor que na nafta.

Mais detalhadamente, CHENG (1986) comenta sobre outros compostos da
gasolina de pirdlise do craqueamento de nafta como ciclopentadieno e
diciclopentadieno, mas ndo cita a concentra¢do destes compostos em seus estudos.
Esses compostos sdo encontrados em grande quantidade na gasolina de pirdlise do gas

natural.

Conclui-se, assim, que a gasolina de pirdlise gerada através do craqueamento do
gas natural ndo pode ser considerada como uma gasolina com menor potencial de
formagao de goma. Adicionalmente, a gasolina estudada contém menor concentragdo de
compostos aromaticos, o que ndo torna essa gasolina muito atrativa para a extra¢do de
BTX. Outros hidrocarbonetos ndo mencionados ou pouco representativos na gasolina
gerada através de nafta aparecem com grande concentragdo na gasolina gerada a partir
de gas natural, como o endo-diciclopentadieno, que estd na carga com 10%m na entrada

do reator.

A concentragdo massica de projeto para o principal composto da hidrogenacao, o

estireno, ¢ de 0,85% na entrada do reator, com conversao para 0,13% na saida. Na carga

fresca, a concentragdo massica de projeto é de 4,45%. E possivel observar na Tabela 9
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que, atualmente, a unidade industrial vem operando com concentragdes na carga fresca

na faixa de concentragdo para qual foi projetada.

Foi realizada uma analise estatistica das composicdes de entrada e saida do
reator mostradas na Tabela 9, ¢ possivel avaliar algumas correlagdes interessantes
utilizando o software Statistica 7.0®. Sao apresentadas nas Tabelas 10-12 as
correlacdes entre as entradas (considerando a carga fresca), entre as entradas e saidas e
entre as saidas do reator de hidrogenacdo de PYGAS. As correlagdes que foram
consideradas importantes sdo aquelas que possuem valor superior a 0,7 e estdo

hachuradas.

Considerando a composi¢do da carga da unidade representada pelas correlagdes
apresentadas na Tabela 10, observamos que existe uma forte correlacdo entre a
produgdo de olefinas e a concentracdo de estireno na carga do reator da ordem de -0,85.
Ou seja, a ma performance de conversao nos fornos estd altamente vinculada a produgao

de compostos instaveis.

Na avaliagdo da conversdo do reator, representada pelas correlagdes
apresentadas na Tabela 11, compostos diolefinas e estireno foram avaliados e ndo
apresentaram correlagdo forte com nenhum componente, isto pode ser explicado pelo
proprio objetivo da unidade, cujo controle faz com que, independentemente da
concentragdo na entrada desses compostos, a estratégia operacional do reator tentara

alcangar a hidrogenacao total desses compostos instaveis.
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Ainda avaliando a conversao do reator, na Tabela 12, observamos que na saida
do reator, quanto maior a conversdo de dienos menor a conversdo de estireno a
etilbenzeno representada pela correlagao de -0,89, mostrando a competitividade desses

compostos pela boa performance da hidrogenagao.
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Tabela 9: Composig¢ao tipica da gasolina de pir6lise bruta e hidrogenada.

Abril 2008 Maio 2008 Junho 2008 Julho 2008 Agosto 2008 Setembro 2008 Outubro 2008 Novembro 2008 Dezembro 2008 Janeiro 2009
Co(r;]AE);sitos Entrada | Saida | Entrada | Saida | Entrada | Saida | Entrada | Saida | Entrada | Saida | Entrada | Saida | Entrada | Saida | Entrada | Saida | Entrada | Saida | Entrada | Saida

Olefinas 7,3 11,7 9,1 11,9 7,0 10,7 7,0 11,0 7,6 11,1 7,5 11,4 7,0 10,9 7,9 11,5 |77 11,5 7,6 11,7
Nafténicos 6,2 5,1 5,8 5,1 6,6 5,7 6,7 5,7 6,6 6,0 7,3 6,3 6,9 5,9 6,6 5,8 6,7 5,7 6,7 5,6
Acetilenos 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,1 0,0
Isoparafinas 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,7 0,8 0,8 0,8 0,7 0,8 0,8 0,7 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8 0,8
Aromaticos 2,8 3,7 3,9 4,3 2,8 4,9 2,3 4,6 2,9 4,6 2,4 4,8 2,3 4,8 2,2 4,7 2,2 4,8 2,3 5,6
Alcanos 0,5 2,1 0,5 1,9 0,3 1,7 0,3 1,9 0,6 1,6 0,3 1,8 0,2 1,8 0,4 1,8 0,4 1,8 0,3 2,1
Alcenos 1,6 2,7 1,9 2,7 1,6 2,5 1,6 2,6 1,7 2,7 1,7 2,5 1,6 2,4 1,8 2,7 1,7 2,7 1,7 2,5
Alcinos 0,3 0,0 0,2 0,0 0,3 0,0 0,4 0,0 0,3 0,0 0,2 0,0 0,2 0,0 0,2 0,0 0,3 0,0 0,4 0,0
Dienos 6,6 0,5 6,3 0,5 7,2 0,4 6,9 0,4 6,4 0,4 6,7 0,3 6,6 0,3 6,7 0,4 6,7 0,3 7,2 0,5
Benzeno 41,1 43,6 40,6 42,3 38,6 39,0 38,6 39,6 38,4 38,9 36,6 37,9 37,4 38,8 37,4 38,8 1373 39,1 37,5 39,1
Tolueno 7,8 7,9 6,8 7,7 7,8 7,6 7,6 7,6 7,6 7,4 7,4 7,4 7,5 7,5 7,1 7,1 7,2 7,1 7,2 7,1
Xilenos 0,9 0,8 0,9 0,8 1,0 0,9 0,9 0,8 0,9 0,8 1,0 0,9 0,9 0,8 0,9 0,8 0,9 0,8 0,9 0,8
Estireno 3,7 0,6 34 0,5 3,9 0,6 4,0 0,5 3,7 0,6 3,8 0,3 3,8 0,3 3,6 0,3 3,6 0,2 3,5 0,3
Etil-Benzeno | 0,7 3,6 0,9 3,6 0,6 3,7 0,5 3,8 0,8 3,7 0,6 3,9 0,6 3,9 0,5 3,7 0,5 3,8 0,6 3,7
Isopreno 2,1 0,1 2,0 0,1 2,1 0,1 2,0 0,1 1,7 0,0 2,0 0,0 2,0 0,0 1,9 0,0 2,1 0,0 2,1 0,1
Estirénicos 0,8 0,2 0,7 0,2 0,8 0,2 0,8 0,2 0,8 0,2 0,8 0,1 0,8 0,1 0,7 0,1 0,8 0,1 0,7 0,1
Endo-DCPD | 9,2 0,2 7,7 0,3 10,2 0,3 10,6 0,2 10,1 0,3 11,5 0,3 11,4 0,2 11,7 0,3 11,6 0,2 11,9 0,2
Tetra-hidro-
DCPD 0,5 10,0 1,0 10,4 0,0 11,5 0,0 11,4 0,4 11,8 0,1 11,9 0,1 11,6 0,1 12,0 | 0,0 11,5 0,0 11,3
Indano 0,2 0,9 0,2 0,9 0,1 1,0 0,1 1,1 0,2 1,0 0,1 1,3 0,1 1,3 0,1 1,1 0,1 1,3 0,1 1,2
Indeno 1,7 0,9 1,5 0,8 1,7 0,9 1,7 0,8 1,7 0,8 1,8 0,6 1,7 0,6 1,6 0,6 1,6 0,4 1,5 0,3
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Tabela 10: Correlagdes entre as entradas do reator.

Olefina Naftenico Acetileno Isoparafin | Aromati | Alcanos Alcenos Alcinos Dienos Benz Toluen Xilen Estireno Etilbenz Isopren Estirenico EDCPD | THDCPD | Indano Indeno
Olefina 1,00
Naftenico -0,59 1,00
Acetileno -0,06 0,09 1,00
Isoparafina 0,38 -0,18 -0,57 1,00
Aromatico 0,68 -0,74 -0,19 0,36 1,00
Alcanos 0,54 -0,62 -0,33 0,48 0,59 1,00
Alcenos 0,96 -0,49 0,12 0,32 0,58 0,53 1,00
Alcinos 0,33 0,17 0,57 0,19 -0,11 0,02| -0.22 1,00
Dienos -0,58 0,39 0,61 -0,42 -0,59 -0,67 -0,51 0,51 1,00
Benzeno 0,34 -0,88 -0,22 0,24 0,74 0,63 0,24 0,14] -0,42] 1,00
Tolueno -0,85 0,26 -0,11 -0,16 -0,26 -0,12 -0,84 0,33 0,31 0,12 1,00
Xileno -0,50 0,25 -0,28 0,10 0,17 -0,21 -0,60 -0,03 0,09 0,11 0,71 1,00
Estireno -0,85 0,49 -0,30 -0,04 -0,41 -0,52 -0,92 0,06 0,40 | -0,23 0,79 0,75 1,00
Etilbenzeno 0,72 -0,69 -0,23 0,41 0,96 0,70 0,65 -0,13| -0,73| 0,67 -0,30| 0,08 -0,49 1,00
Isopreno -0,09 -0,14 0,44 -0,36 -0,11 -0,35 -0,13 0,21 0,55 0,17 0,00 | -0,09 -0,05 -0,31 1,00
Estirenico -0,76 0,71 -0,29 0,03 -0,39 -0,52 -0,80 -0,12 0,28 | -0,41 0,69 0,80 0,92 -042 ] -0,22 1,00
EDCPD 0,52 0,82 0,34 041| -094| -061| -0,39 0,05 0,57| -091| 0,06| -024 025 -087| 0,01 0,33 1,00
THDCPD 0,79 -0,78 -0,26 0,37 0,93 0,68 0,70 -0,25| -0,76| 0,77 -0,39 | -0,06 -0,58 095 -0,12 -0,56 -0,90 1,00
Indano 0,70 -0,75 -0,34 0,38 0,90 0,70 0,61 -0,29| -0,80| 0,80 -0,28 | 0,00 -0,51 0,91 -0,13 -0,49 -0,90 0,99 1,00
Indeno -0,60 0,50 -0,52 0,19 -0,14 -0,30 -0,67 -0,30| -0,01| -0,14 0,68 | 0,86 0,85 -0,17] -0,28 0,93 0,04 -0,26| -0,16 1,00
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Tabela 11: Correlacdes entre as entradas ¢ saidas do reator.

Olefina | Naftenico | Acetileno | Isoparafin | Aromati | Alcanos | Alcenos | Alcinos | Dienos | Benz | Toluen | Xilen Estireno | Etilbenz | Isopren | Estirenico | EDCPD | THDCPD | Indano | Indeno
Olefina 0,70 -0,41 0,23 0,14 0,26 0,48 0,78 -0,13 -0,33 0,30 -0,63| -0,70 -0,88 0,32 0,27 -0,82 -0,22 0,50 049 -0,71
Naftenico -0,47 0,92 -0,08 0,00 -0,54 -0,48 -0,39 -0,24 0,21 | -0,84 0,22 0,35 0,50 -0,45 -0,47 0,75 0,67 -0,63 | -0,62 0,59
Acetileno -0,41 0,36 -0,11 -0,06 0,00 -0,28 -0,52 -0,11 0,38 -0,16 0,52 0,77 0,60 -0,14 0,14 0,65 0,03 -0,27 | -0,26 0,59
Isoparafina 0,41 0,09 0,18 0,32 0,02 -0,26 0,46 -0,31 0,02 -0,15| -0,58| -0,29 -0,32 -0,01 0,28 -0,20 0,06 0,12 0,09 -0,16
Aromatico -0,17 0,51 0,74 -0,45 -0,45 -0,61 -0,03 0,33 0,64| -0,75| -0,22| -0,19 -0,03 -0,45 0,10 0,07 0,67 -0,57 | -0,69| -0,26
Alcanos 0,07 -0,29 0,57 -0,38 -0,01 -0,13 0,13 0,27 0,28 0,33 -0,11| -0,33 -0,35 -0,12 0,82 -0,47 -0,08 0,11 0,12 -046
Alcenos 0,56 -0,60 -0,31 0,58 0,35 0,87 0,56 0,10 -0,53 0,48 | -0,33] -0,51 -0,56 0,47 -0,25 -0,63 -0,42 0,50 0,50 | -0,49
Alcinos 0,03 -0,56 -0,12 0,16 0,06 0,37 -0,05 0,49 0,17 0,41 0,07 -0,26 -0,03 -0,01 0,21 -0,36 -0,23 0,02 0,00 | -0,38
Dienos 0,33 -0,82 0,32 0,10 0,53 0,49 0,34 0,57 0,08 0,75 -0,03| -0,17 -0,39 0,44 0,36 -0,61 -0,61 0,48 043 | -0,54
Benzeno 0,37 -0,83 -0,18 0,16 0,60 0,60 0,28 0,05 -0,43 0,95 0,01 | -0,08 -0,35 0,55 0,32 -0,53 -0,79 0,73 0,78 -0,25
Tolueno -0,06 -0,51 -0,36 0,18 0,61 0,30 -0,20 0,01 -0,29 0,82 0,49 0,63 0,27 0,50 0,13 0,15 -0,80 0,54 0,61 0,40
Xileno -0,38 0,12 -0,30 0,10 0,32 -0,16 -0,49 -0,09| -0,02 0,22 0,63 0,98 0,66 0,22 -0,09 0,71 -0,37 0,09 0,15 0,81
Estireno 0,03 -0,58 -0,31 0,37 0,65 0,52 -0,06 0,20 -0,24 0,79 0,47 0,53 0,20 0,59 -0,15 0,07 -0,78 0,51 0,55 0,28
Etil-benzeno -0,52 0,75 -0,29 -0,13 -0,47 -0,67 -0,57 -0,34 0,09 | -0,63 0,22 0,43 0,64 -0,46 -0,18 0,77 0,48 -0,51] -047 0,67
Isopreno 0,25 -0,76 0,38 0,00 0,42 0,43 0,26 0,59 0,18 0,71 0,02 -0,20 -0,36 0,31 0,48 -0,60 -0,51 0,37 0,34 -0,55
Estirenico -0,06 -0,43 -0,47 0,42 0,58 0,43 -0,17 0,06 -0,28 0,66 0,52 0,65 0,36 0,53 -0,29 0,26 -0,71 0,42 0,47 0,48
EDCPD 0,52 -0,15 -0,38 0,42 0,64 0,13 0,39 -0,65 -0,41 0,15] -0,28 0,34 -0,07 0,59 -0,28 0,09 -0,49 0,54 0,50 0,28
THDCPD -0,32 0,75 0,01 -0,01 -0,58 -0,46 -0,25 -0,12 0,33 -0,89| -0,01 0,04 0,36 -0,50 -0,47 0,51 0,74 -0,68 | -0,72 0,28
Indano -0,30 0,84 0,25 -0,34 -0,73 -0,69 -0,21 -0,18 0,34| -0,94| -0,20| -0,18 0,14 -0,66 -0,02 0,33 0,87 -0,68 | -0,71 0,08
Indeno 0,00 -0,43 -0,55 0,44 0,62 0,45 -0,13 -0,08 -0,39 0,69 0,48 0,66 0,33 0,57 -0,27 0,26 -0,76 0,50 0,57 0,52
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Tabela 12: Correlacdes entre as saidas do reator.

Olefina | Naftenico | Acetileno | Isoparafina | Aromatico | Alcanos | Alcenos | Alcinos | Dienos | Benzeno | Tolueno | Xileno | Estireno | Etil-benzeno | Isopreno [ Estirenico | EDCPD | THDCPD | Indano | Indeno
Olefina 1,00
Naftenico -0,55 1,00
Acetileno 0,58 0,40 1,00
Isoparafina 0,50 -001| -031 1,00
Aromatico 0,18 0,46 0,08 0,16 1,00
Alcanos 057 -061| -032 0,39 0,01| 1,00
Alcenos 056 -052| 053] 005 -049| -0,06] 1,00
Alcinos 001| -0,56| -0,10 -0,40 024 003 058 1,00
Dienos 038| -082| -017 -0,08 021 046| 047| 062 1,00
Benzeno 0,50 -0,89| -0,30 -0,03 076 052] 051 036] 068] 1,00
Tolueno 0,15 -046| 028] -024| -072| 0,14| 003 0,12 041| 071] 1,00
Xileno 0,63 0,24 0,71 0,25 026| -028| -049| -029| -011| 002] 071] 1,00
Estireno 0,19 -039 0,27 0,37 061 -0,13| 027| 033] 059| 057 084 059 1,00
Etil-benzeno | -0,63 0,73 0,30 0,02 022| -039| -064| -051| 08| -061| -017| 037| -043 1,00
Isopreno 039| -083| -0,14 -0,09 0,18] 055 042] 064| 099 067 037] -0,16] 052 0,88 1,00
Estirenico 036] -020] 037 -041| -062| -033| 0,17 025 038| 042| 082] 069| 0097 023|030 1,00
EDCPD 0,03 0,10 0,35 0,26 022 -039| -008| -035| -0,08] 002| 028 044| 033 0,01| -0,18 042| 1,00
THDCPD 0,51 0,88 0,23 -0,02 062| -0,65| -035| -026| -066] -096| -070| -0,07| -047 054| -067| -030| 0,04 1,00
Indano -0,17 0,71 0,00 0,27 0,70 -0,11| -0,52| -051] -079| -081| -0,77| -026| -091 0,70 -073| -080| -024 0,70| 1,00
Indeno 029 022 0,35 -0,33 071 -029| 017 o015| 032]| 049| 087| 072| 094 0,18 023 098] 049| -038| -079| 1,00
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5.2.  Caracterizacéo do Catalisador

O catalisador utilizado no processo estudado ¢ um catalisador comercial do tipo

Pd/Al,0; mostrado na Figura 31 e com as caracteristicas apresentadas na Tabela 13.

Figura 31: Catalisador comercial tipo Pd/Al,Os.

Tabela 13: Caracteristicas do catalisador industrial.

Caracteristica Valor / Tipo
Formato Esferas
Diametro 2-4 mm
Material 0,50 %m de paladio suportado em alumina
Densidade bulk 0,7 kg/l

5.3.  Reconciliacdo e Estimacdo com Dados Reais
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Uma vez definidos para variaveis independentes e parametros, suas respectivas
estimativas iniciais € os valores dos parametros nao estimados, como mostrado na

Tabela 5, inicia-se o procedimento de estimacao de parametros.

Tabela 14: Varidveis para o procedimento industrial

Parametros Estimados | Dy, ki, Ea, Kegi, ke AH/pC,

Variaveis de Entrada Ty, Cesr £, Fr, Fr

Variaveis de Saida Ts5,Cest s

A simulagdo do modelo foi realizada com valores reportados na literatura
referente a hidrogenagdo de gasolina de pir6lise. No entanto, como ja observado, esses
parametros foram obtidos de experimentos realizados em bancada e ndo
necessariamente sdo capazes de refletir a operagdo industrial. Apesar disto, as
simulagdes (Figura 11-20) mostraram que o modelo ¢ capaz de representar os dados de

processo de forma apropriada.

A estimagdo simultdnea de todos os pardmetros ndo foi possivel, porque
ocorreram problemas de convergéncia. Partiu-se entdo para a estimagdo de cada
pardmetro, um de cada vez, para verificacdo de consisténcia de analise. Observou-se,
entdo, que a condutividade térmica (k) e o coeficiente de dispersdo (D,) eram os
responsdveis pelo problema de convergéncia previamente identificados nos testes de
sensibilidade. Como esses dois pardmetros ndo influenciam as varidveis de saida

(Figuras 22 e 23), foram excluidos do problema de estimacdo e passaram a ser
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considerados parametros fixos do modelo. Assim sendo, quatro parametros foram

estimados: E, Ko, ke, AH/pC,,.

A Tabela 15 mostra os resultados da estimagdo dos parametros do Grupo 1. O
numero de iteragdes necessarias para atingir uma convergéncia de 10, relativo a funcio
objetivo, foi igual a 11. A Tabela 16 apresenta a matriz de correlagdo dos parametros

para o Grupo 1.

Tabela 15: Resultados de parametros para o Grupo 1.

Estimativa| Valor Limite Limite Desvio

Parametro
Inicial |Estimado| Inferior | Superior | Padréo
krer 61,9 22,3694 | 21,8082 22,9306 0,2806
E, 41,0 52,9359 | 52,2174 53,6544 0,3581
K. 0,013 0,0254 0,0246 0,0261 0,0004
AH/pC, 0,0903 0,6264 0,6258 0,6269 0,0003

Tabela 16: Matriz de correlagdo para o Grupo 1.

Krer E, Key | AH/pC,

Fres 1,0000 | -0,7898 | 0,9444 | 0,0153
Eq -0,7898 | 11,0000 |-0,5490 | 0,0021
Res 0,9444 | -0,5490 | 1,0000 | -0,0060
AHPG 1 00153 | 00021 | -0,0060 | 1,0000
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A Tabela 17 mostra os resultados da estimagdo dos parametros do Grupo 2. O
namero de iteragdes necessarias para atingir uma convergéncia de 10, relativo a funcio

objetivo, foi igual a 9. A Tabela 18 apresenta a matriz de correlacdo dos parametros

para o Grupo 2.
Tabela 17: Resultados de parametros para o Grupo 2.

Estimativa| Valor Limite Limite Desvio

Parametro
Inicial |Estimado| Inferior | Superior | Padréo
krer 61,9 33,0286 | 32,4153 33,6420 0,3067
E, 41,0 25,0364 | 24,6524 25,4204 0,1917
K. 0,013 0,0247 0,0241 0,0252 0,0003
AH/pC, 0,0903 0,6078 0,6073 0,6084 0,0003

Tabela 18: Matriz de correlagdo para o Grupo 2.

Krer E, Key | AH/pC,

Fres 1,0000 | -0,7884 | 0,9560 | -0,0003
Eq -0,7884 | 11,0000 |-0,5775| -0,0021
Res 0,9560 | -0,5775 | 1,0000 | -0,0134
AHPG 10,0003 | -0,0021 |-0,0134 | 1,0000

A Tabela 19 mostra os resultados da estimac¢do dos parametros do Grupo 3. O

, . ~ , . . . A . 4 . N ~
numero de iteragdes necessarias para atingir uma convergéncia de 107, relativo a funcao

88



objetivo, foi igual a 8. A Tabela 20 apresenta a matriz de correlacdo dos parametros

para o Grupo 3.
Tabela 19: Resultados de parametros para o Grupo 3.
Estimativa| Valor Limite Limite Desvio
Paréametro
Inicial |Estimado| Inferior | Superior | Padréo
krer 61,9 21,8109 | 21,4508 | 22,1710 0,1800
E, 41,0 44,8001 | 44,3418 | 45,2583 0,2259
Kes 0,013 0,0215 0,0210 0,0220 0,0002
AH/pC, 0,0903 0,6183 0,6176 0,6190 0,0004
Tabela 20: Matriz de correlagdo para o Grupo 3.
Krer E, Koy | AH/PC,
ey 1,0000 | -0,5678 | 0,8959 | -0,0086
Eq -0,5678 1,0000 |-0,1526 | 0,0278
Kest 0,8959 -0,1526 | 1,0000 | -0,0295
AHPGy 1 00086 | 00278 |-0,0295| 1,0000

A Tabela 21 mostra os resultados da estimacgdo dos parametros do Grupo 4. O
numero de iteragdes necessarias para atingir uma convergéncia de 10, relativo a funcio
objetivo, foi igual a 7. A Tabela 22 apresenta a matriz de correlagdo dos parametros para

o Grupo 4.
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Tabela 21: Resultados de parametros para o Grupo 4.

Estimativa| Valor Limite Limite Desvio

Parametro
Inicial |Estimado| Inferior | Superior Padréo
krer 61,9 17,9118 | 17,4861 18,3376 0,2129
E, 41,0 42,9698 | 42,4031 43,5365 0,2831
K. 0,013 0,0421 0,0410 0,0432 0,0005
AH/pC, 0,0903 0,5923 0,5918 0,5928 0,0003

Tabela 22: Matriz de correlagdo para o Grupo 4.

Krer E, Kew | AH/C,

ey 1,0000 | -0,6732 | 0,8863 | -0,0048
Eq -0,6732 | 1,0000 |-0,2568 | 0,0052
Kes 0,8863 | -0,2568 | 1,0000 | -0,0222
ARG, | 90048 | 00052 | -0,0222| 1,0000

A comparagdo dos resultados obtidos com parametros inicialmente propostos
pela literatura pode indicar a falta de significado fisico para alguns pardmetros obtidos,
uma vez que alguns parametros desviaram dos valores inicialmente propostos. No
entanto, o composto estireno ¢ apenas um composto que representa o /ump complexo de

hidrocarbonetos existentes na gasolina, como mostrado neste capitulo.

O ks inicialmente proposto de 61,9 1/h se baseava em dados de projeto para 7.,

e dados de literatura para E,. Observa-se, no entanto, que a temperatura do reator ¢
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superior a de projeto. Portanto, valores menores de k,.rja poderiam ser previstos de fato.

Portanto, os valores de 18 a 33 1/h podem ser considerados razoaveis.

O parametro energia de ativagdo, inicialmente considerado igual a 41 kJ/mol,
teve sua estimagdo valorada entre 25 e 53 kJ/mol para as simulagdes realizadas dos
Grupos 1 ao Grupo 4. NIJHUIS (2003) cita varios artigos em que valores de E, se
encontram na faixa onde foi estimado. Portanto, pode-se dizer que existe similaridade

entre os valores estimados em laboratorio € na unidade industrial.

A literatura ¢ escassa em relagdo a apresentacdo de experimentos para reagdes
especificas de hidrogena¢ao de um determinado tipo de composto organico. Portanto, os
valores encontrados para a constante de equilibrio para a hidrogenagdo do estireno sé
podem ser comparados com o valor inicialmente proposto. Os valores foram estimados

entre 0,021 a 0,042 m’/mol.

O termo que leva em consideragdo a entalpia de reacao e propriedades do fluido
que escoa no reator (AH/pC,) teve seu valor estimado muito superior ao valor
inicialmente previsto de 0,09 m’/mol.K. Isto pode ser explicado, principalmente, pela
consideragdo inicial do valor de pC, ser o valor somente para a gasolina de pirdlise,
desconsiderando a existéncia do gas hidrogénio dissolvido. Infelizmente, ndo foi
possivel reparametrizar o balango de energia de forma que tanto a entalpia AH, quanto o
pC, fossem estimados separadamente, dadas as limitagdes dos dados experimentais

disponiveis.
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E importante que se observe que a estimagdo dos parametros foi sempre
realizada a contento, resultando em parametros extremamente precisos. As regides de
confianga sdo inferiores a 5% do valor absoluto dos parametros, com 95% de confianga,

atestando a excelente qualidade dos parametros obtidos.

Altas correlagdes foram observadas durante a etapa de estimagdo dos
parametros. Existe uma correlagdo superior 0,9 que foi observada entre ks e K.y Altas
correlacdes entre os parametros podem representar dificuldade na minimizacdo da

funcdo objetivo. Esta alta correlagdo ¢ dada pela ndo linearidade dos modelos.

5.1. Variaveis de Entrada

As Figuras 32 e 33 ilustram a evolu¢do dindmica das estimativas das variaveis
de entrada Tr e Cgsr £, que sdo as mais importantes do ponto de vista da operacdo real.
Observa-se que o procedimento de estimacdo foi realizado satisfatoriamente para o
Grupo 1, uma vez que os limites de confianga (faixa de erro associada a estimativa)
estdio bem proximos dos valores estimados. Além disso, a reprodutibilidade da
concentragdo de estireno foi bastante concordante com os valores que ndo sdo medidos

em linha, mas diariamente no laboratorio.
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Temperatura Entrada (°C)
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Figura 32: Temperatura de entrada reconciliada para o Grupo 1.
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Figura 33: Concentracao de entrada reconciliada para o Grupo 1.

As Figuras 34 e 35 ilustram as estimativas das varidveis de entrada 7r € Cgsr £

para o Grupo 2.
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Temperatura Entrada (°C)
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Figura 34: Temperatura de entrada reconciliada para o Grupo 2.
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Figura 35: Concentragdo de entrada reconciliada para o Grupo 2.

As Figuras 36 e 37 ilustram as estimativas das varidveis de entrada 7r € Cgsr £

para o Grupo 3.
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Figura 36: Temperatura de entrada reconciliada para o Grupo 3.
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Figura 37: Concentragdo de entrada reconciliada para o Grupo 3.

As Figuras 38 e 39 ilustram as estimativas das varidveis de entrada T € Cgsr £

para o Grupo 4.
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Figura 38: Temperatura de entrada reconciliada para o Grupo 4.
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Figura 39: Concentragdo de entrada reconciliada para o Grupo 4.

Observa-se, de forma geral, que o procedimento de reconciliagdo de dados
propde corregdes maiores e mais freqlientes nas medidas de temperatura de entrada e de
saida do processo, do que nas concentracdes de entrada e saida do reator. Isso
provavelmente resulta do fato de que as medidas de temperatura estdo mais sujeitas a
perturbagdes (ndo consideradas no modelo) do que as medidas de concentracdo, dado os
esquemas de controle de temperatura no circuito externo de troca de calor e as

freqlientes flutuacdes das vazdes de carga. No entanto, de forma geral, as diferencas
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observadas sdo da ordem de 2°C. Pode-se afirmar, portanto, que a estimagdo dos dados

de entrada foi satisfatoria para representacdo da operacdo do reator de hidrogenagao

industrial.

5.2.  Variaveis de Saida

As Figuras 40 e 41 ilustram a evolu¢do dindmica das estimativas das variaveis
de saida Tr e Cgsr r para o Grupo 1, que sdo calculadas. Essas varidveis sdo as mais
importantes do ponto de vista operacional de acompanhamento do desempenho do
reator. De forma geral, o desempenho do esquema de reconciliagdo de dados proposto
foi também bastante satisfatorio, pois reproduziu fielmente o perfil dessas importantes
varidveis de saida. E particularmente importante observar que o modelo ¢ capaz de

reproduzir as oscilagdes observadas durante a operagao.

Temperatura Saida (°C)

145

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28
Experimentos

‘ —— Variavel Medida —e— Variavel Calculada ‘

Figura 40: Temperatura de saida reconciliada para o Grupo 1.
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Concentracdo Saida (mol/m3)
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Figura 41: Concentragao de saida reconciliada para o Grupo 1.

Os dados obtidos para os experimentos do Grupo 2, Grupo 3 e Grupo 4 sdo
mostrados nas Figuras 42-47 e também foram considerados muito satisfatorios, sendo

possivel afirmar que o modelo fenomenologico reproduz a realidade de uma unidade

industrial a contento.

164

160 +

156 -

152

148 +

Temperatura Saida (°C)

144 s o e e e s B e B s B e s
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30

Experimentos

‘ —— Variavel Medida —e— Variavel Calculada ‘

Figura 42: Temperatura de saida reconciliada para o Grupo 2.
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Figura 43: Concentragdo de saida reconciliada para o Grupo 2.
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Figura 44: Temperatura de saida reconciliada para o Grupo 3.
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Figura 45: Concentragdo de saida reconciliada para o Grupo 3.
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Figura 46: Temperatura de saida reconciliada para o Grupo 4.
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Figura 47: Concentracao de saida reconciliada para o Grupo 4.

A robustez da reconciliagdo fica evidenciada pela estreita faixa de discordancia
entre os valores medidos e reconciliados para as varidveis de entrada e saida do modelo.
Nao obstante, o procedimento de reconciliagdo mostrou-se util para a estimativa de
variaveis de saida medidas, entre elas a qualidade do produto inferida através da

concentragdo do estireno na saida do reator.
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5.3.  Acompanhamento dos Parametros Estimados

Uma boa maneira de investigar a operabilidade futura de um reator ¢ a
verificagdo do comportamento dos parametros estimados frente o andamento da
campanha do reator. Existem muitas maneiras de perturbar os parametros sendo as mais
evidentes, a qualidade da carga processada e a perda de atividade do catalisador. Nas
Figuras 48-51 sdo mostrados os comportamentos dos pardmetros ao longo do tempo

através dos Grupos apresentados na Tabela 7.
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Figura 48: Acompanhamento da k., por Grupo ao longo da campanha.
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Figura 49: Acompanhamento da E, por Grupo ao longo da campanha.
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Figura 50: Acompanhamento da k., por Grupo ao longo da campanha.
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Figura 51: Acompanhamento da AH/pC, por Grupo ao longo da campanha.

Nenhuma tendéncia, para quaisquer dos parametros estimados, pode ser
observada durante os quatro meses de operacdo. Nenhum dos pardmetros parece ser
fortemente impactado pelo tempo de campanha do reator. Esta caracteristica pode ser
positiva, se a simulacdo do reator puder ser realizada com apenas um grupo de
parametros inicialmente estimados, sem que seja perdida a qualidade da capacidade de
predicdo do modelo ao longo do tempo. Dessa maneira, os pardmetros s precisam ser

atualizados apos longos tempos de operagao.

Para abordar esse problema, realizou-se um teste com o grupo que convergiu
com um nimero menor de passos, o Grupo 4. O teste consistiu em verificar, dentro do
Grupo 4, a estabilidade do procedimento de estimag¢do de parametros em menores
tempos. Foram definidos 3 sub-grupos de 10 experimentos. Os valores dos parametros
obtidos para estas estimacgdes, assim como a média dos valores obtidos, estao

apresentados nas Figuras 52-55.
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Figura 54: Acompanhamento da k. no Figura 55: Acompanhamento da AH/pC, no

Grupo 4. Grupo 4.

A estimacdo de um conjunto de dados menor fez com que os parametros
flutuassem em torno dos valores iniciais. Isso pode ser devido as correlagdes existentes
entre os parametros ou devido as incontrolaveis variagcdes do processo. Em ambos os
casos, pode ser recomendavel a andlise de grandes conjuntos de dados, o que ¢

compativel com a lenta degradacdo do catalisador na planta.

5.4. Validacdo Cruzada
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Como abordado no item anterior, a estimacao de parametros necessita de um
grande conjunto de dados para prever o comportamento do processo. Uma validagao
cruzada ¢, entdo, proposta para ratificar o grau de correlagdo quando existirem varias

séries de dados.

Neste caso, foram utilizados os parametros calculados para o Grupo 1 e inseridos
na simulacdo e previsdo das variaveis de saida dos Grupos 2, 3 e 4. Os resultados para

estas simulagdes estdo apresentadas nas Figuras 56-61.
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Figura 56: Temperatura de saida do reator para validagdo cruzada do Grupo 2 com

parametros do Grupo 1.
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Figura 57: Concentragao de saida do reator para validacao cruzada do Grupo 2 com

parametros do Grupo 1.
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Figura 58: Temperatura de saida do reator para validacao cruzada do Grupo 3 com

parametros do Grupo 1.
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Figura 59: Concentracdo de saida do reator para validagao cruzada do Grupo 3 com

parametros do Grupo 1.
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Figura 60: Temperatura de saida do reator para validacao cruzada do Grupo 4 com

parametros do Grupo 1.
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Figura 61: Concentracdo de saida do reator para validagao cruzada do Grupo 4 com

parametros do Grupo 1.

E observado, de uma forma geral, que a regressdo para os Grupos 2 ¢ 3 ainda
tem poder de previsdo e de visualizagdo de tendéncias semelhantes as varidveis
medidas. No entanto, o Grupo 4 nao prevé de forma coerente as varidveis de saida, isto

porque o impacto do tempo de campanha comeca a sobrepor a qualidade dos parametros
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inicialmente calculados, ratificando que estd praticamente descorrelacionado, pois a

previsao perdeu a memoria do seu valor com o passar do tempo.
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Capitulo 6

CONCLUSOES E SUGESTOES

6.1. Conclusdes

Apesar da importancia de modelagem de processos industriais, poucos estudos
experimentais sdo encontrados na literatura aberta sobre a estimagdo de parametros
nesse tipo de processo com uso de dados industriais. Este trabalho foi realizado com
dados industriais provenientes do processo de hidrogenacdo de PYGAS da unidade de

Duque de Caxias (RJ) da Quattor.

Neste ambito, foi desenvolvido e implementado um esquema de reconciliagdo de
dados com simultanea estimac¢do de pardmetros para um sistema de hidrogenacdo de

gasolina de pirdlise, utilizando dados industriais reais.

O modelo utilizado no esquema ¢ simplificado e composto por equagdes
algébrico-diferenciais. Entretanto, mesmo simples, este modelo inclui as principais
variaveis de operagao da planta e € capaz de reproduzir de maneira correta as principais

mudancgas operacionais da planta.

Foi utilizada uma estratégia de solucdo para o problema de reconciliagdo em que

as equacdes do modelo sdo resolvidas por integracdo numérica. Através da solucdo do
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modelo, foi possivel obter os valores reconciliados das varidveis que, de um modo

geral, apresentaram valores satisfatorios.

O procedimento foi capaz de estimar satisfatoriamente os parametros de
processo, uma vez que as estimativas apresentaram uma faixa de erro relativamente
estreita em todos os casos. Estes resultados sdo muito importantes, pois através deles €
possivel monitorar o comportamento da conversao do estireno ¢ da temperatura na saida
reator, sendo possivel prever a campanha do reator. Apesar disso, foi observada certa
instabilidade das estimagdes, resultante das correlagdes paramétricas e inevitaveis
mudangas das condi¢des de operagdo. Por isso, sugere-se sempre a andlise de lotes
grandes de dados. Analisar lotes grandes de dados ndo chega a ser um problema, porque

o catalisador perde atividade ao longo de um periodo extenso de tempo.

O trabalho apresenta carater inovador porque os métodos desenvolvidos
tornaram possivel a aplicagdo da técnica de reconciliagdo de dados para estimacdo de
parametros € monitoramento do processo com dados industriais reais. O uso desta da
técnica permitird a implementacdo mais rapida e eficiente de modelos fenomenologicos
que, satisfazendo as restricdes de balango de massa e energia, pode ser usado no futuro
para simular, detectar falhas de instrumento e medidas de processo inconsistentes com

dados industriais.

6.2.  Sugestdes

Propdem-se as seguintes sugestdes para trabalhos futuros:
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= Coletar dados ao longo de toda uma campanha do reator e fazer o mesmo tipo de
abordagem para verificar a tendéncia temporal dos valores dos parametros

cinéticos;

= Integrar a técnica de reconciliagdo proposta com uma alternativa de otimizacao

em tempo real;

* Analisar e propor técnicas para identificacdo e elimina¢do dos erros grosseiros

de forma robusta para os sistemas analisados;

* Estudar a influéncia da matriz de correlacdo nos resultados obtidos, para definir

de forma mais acurada os erros cometidos frente as simplificagdes e hipoteses

efetuadas.
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