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A presenca de contaminantes como enxofre, nitrogénio e arométicos no diesel
€ rigorosamente controlada, seguindo regulamentacbes especificas do setor de
combustiveis. Esses componentes afetam a qualidade do diesel, impactando nas
emissdes de poluentes e na comercializacdo do produto. O processo mais utilizado
para atender as especificacdes do diesel é a hidrogenacao catalitica, especificamente
o hidrotratamento (HDT). A legislagédo brasileira impde o uso do diesel S10. Nessa
tese, uma unidade de HDT de mudltiplas correntes de diesel foi estudada, usando um
modelo matemético fenomenoldgico de um reator trifasico de leito gotejante (TBR,
trickle-bed reactor). Estratégias de controle preditivo do processo (MPC) foram
implementadas, buscando o produto na especificacao do diesel S10. Um problema de
otimizacao do processo de HDT foi proposto e resolvido pelo método do ponto interior,
considerando a reacdo de hidrodessulfurizacdo. A otimizacdo buscou minimizar os
custos operacionais, mantendo o teor de enxofre no produto abaixo do valor maximo
permitido. Um modelo cinético da desativacdo catalitica foi testado, no intuito avaliar
seus efeitos no processo de HDT de diesel. Com as estratégias de controle e
otimizag&o, os teores do contaminante atingiram valores que atendem a especificacdo
do diesel S10. Assim, o controlador MPC apresentou desempenho satisfatorio, e, com
a otimizagdo, chegou aos valores otimizados de 404,09 US$/h da fungéo custo, de 699
K da temperatura de alimentacédo do TBR, de 0,21 cm/s da velocidade superficial do
gas hidrogénio. Em termos de otimizacao, as vazfes dos Oleos A, B e C foram de,
respectivamente, 0,018 cm®s, 0,022 cm®s e 0,06 cm¥s, e a concentracdo de

compostos sulfurados resultante da mistura dos éleos na alimentacéo foi de 302 ppm.
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The presence of contaminants such as sulfur, nitrogen and aromatics in diesel
is strictly controlled, following specific regulations of the fuel sector. These components
affect diesel quality, impacting pollutant emissions and product marketing. The most
widely used process to meet diesel specifications is catalytic hydrogenation,
specifically hydrotreatment (HDT). Brazilian legislation imposes the use of S10 diesel.
In this thesis, a HDT unit of multiple diesel streams was studied using a
phenomenological mathematical model of a trickle-bed reactor (TBR). Predictive
control strategies (MPC) were implemented, searching for the product in the S10 diesel
specification. A problem of optimization of the HDT process was proposed, solved by
the interior point method, considering the hydrodesulfurization reaction. The
optimization sought to minimize operating costs by keeping the sulfur content in the
product below the maximum allowable value. A kinetic model of catalytic deactivation
was tested in order to evaluate its effects in the diesel HDT process. With the control
and optimization strategies, the contaminant levels reached values that meet the S10
diesel specification. Thus, the MPC controller presented satisfactory performance and,
with the optimization, reached the optimized values of 404.09 US$/h of the cost
function, 699 K of the TBR feed temperature, 0.21 cm/s of the superficial velocity of the
hydrogen gas. In terms of optimization, the flow rates of oils A, B and C were 0.018
cm®/s, 0.022 cm®s and 0.06 cm®/s respectively, and the concentration of sulfur

compounds resulting from mixing the oils in the feed was 302 ppm.
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1 INTRODUCAO

Problemas ambientais se tornaram questdo importante nas discussdes
em todo o mundo, elevando os anseios por legislacbes mais restritivas no
controle de poluicdes do meio ambiente, em especial quando se trata de
emissOes oriundas do uso de produtos derivados do petréleo (FERREIRA et
al., 2013; WU e LIU, 2016). O teor de contaminantes influencia na qualidade do
Oleo diesel, gerando impactos em sua comercializacdo. A quantidade destes
contaminantes presentes no diesel, tais como enxofre e nitrogénio, deve
atender as regulamentagfes contidas em legislacdes especificas do setor de
combustiveis (ANP, 2017).

A qualidade dos combustiveis € um desafio da industria do petréleo. Em
sua grande parte, os subprodutos do refino do petrdleo requerem etapas
posteriores de tratamento fisico e/ou quimico que garantem a sua qualidade e
especificacoes exigidas por lei. Desta forma, surge o0 processo de
hidrotratamento (HDT), o qual tem a finalidade de remover impurezas de fracao
do petroleo (FERREIRA et al., 2013).

O Conselho Nacional do Meio Ambiente (CONAMA) é o 6rgao que
regulamenta leis ambientais no Brasil. Por meio do Programa de Controle de
Poluicdo do Ar por Veiculos Automotores (PROCONVE), o qual fixa limites de
emissOes e estabelece o desenvolvimento de tecnologias para os veiculos em
circulacao nacional, o Conselho criou a Resolucdo CONAMA n° 403, de 11 de
novembro de 2008 (atendida pelas Resolu¢cdes ANP n°® 65/2011 e ANP n°
50/2013). Essa resolugéo estabelece que, a partir de janeiro de 2013, o Diesel
S10 (com teor maximo de enxofre de 10 mg/kg ou 10 ppm) seja disponibilizado
nas grandes cidades e regides metropolitanas do territorio nacional.

O dleo diesel € um dos combustiveis mais utilizados nas principais
matrizes energéticas do mundo. A melhora na qualidade deste combustivel no
Brasil sofreu grande influéncia da Europa, onde ocorreram mudancas nas
exigéncias no teor de enxofre para valores de concentracdes abaixo de 10 ppm
(STANISLAUS et al., 2010; KRAUSE, 2011; ICCT, 2016).
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O funcionamento de motores a diesel é afetado por compostos
organossulfurados e organonitrogenados, que causam o0 surgimento de
emissOes provenientes da combustdo de o6leo diesel. Podem ser citadas as
emissOes de didxido de carbono, de compostos nitrogenados, de compostos
organicos volateis, de compostos sulfurados, dentre outras (FERREIRA, 2011).

Os efeitos dos impactos ambientais causados pela queima de
combustiveis fOsseis pressionam e ddo a direcdo da implementacdo de
tecnologias que permitam a reducéo e remediacdo da utilizacdo do petréleo
para producdo de combustiveis industriais e automotivos, 0 que gera impactos
nas operacoes de refino do petroleo (SACHS, 2007).

A obtencdo do Oleo diesel passa pelo processo de refino de petroleo,
que se baseia nos mecanismos de destilacdo. Muitos trabalhos e pesquisas
existentes atentam para essa operacao de separacdo de misturas liquidas ha
muito tempo. Assim, nessa operacdo de refino, varios derivados do petroleo
sdo obtidos (tais como nafta, GLP, diesel, dentre outros). Com limitacbes do
processo nas colunas de destilacdo e as caracteristicas da composicao dos
Oleos disponiveis, a utilizacdo das chamadas unidades de conversdo de
derivados pesados € desejada para que haja um melhor rendimento global do
processamento e obtencdo de derivados leves e médios, pois nessas unidades
ocorre a gquebra das moléculas mais longas em hidrocarbonetos de cadeias
menores. Como exemplos de unidades de conversao, tem-se 0 cogueamento
retardado, que converte o residuo de vacuo em derivados semelhantes a faixa
de destilacdo do 6leo diesel (contudo, estes derivados precisam passar pelo
processo de hidrotratamento para se tornarem produtos semelhantes ao diesel,
os chamados gasdleos de coque); e o craqueamento catalitico fluido (FCC),
que tem o objetivo de converter o gaséleo, produto da destilacdo a vacuo, em
GLP e gasolina (FERREIRA, 2011; KRAUSE, 2011).

Na Figura 1.1, detalhes das unidades de conversdo de derivados do
petréleo e as linhas de obtencdo de alguns produtos podem ser observados.
Percebe-se que o processo de hidrotratamento das fragdes do petréleo é uma
etapa necesséaria para produtos como o diesel e a gasolina, enfatizando e

importancia desse processo.
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Figura 1.1: Esquema simplificado de uma refinaria do petréleo, mostrando a

importancia do hidrotratamento (HDT) no refino do petrdleo (adaptado de

PACHECO, 2008).

Para atender as especificacdes existentes que determinam o teor de

contaminantes no diesel, o processo de HDT precisa ser controlado e

otimizado, visando a maior rentabilidade da operacao.

1.1 Objetivos

O controle e a otimizacdo do processo de hidrodessulfurizacéo (HDS) de

Oleo diesel é de grande interesse, representando etapas fundamentais para a

obtencdo do produto dentro das especificacbes de mercado. Modelos



matematicos do processo sao bem difundidos na literatura, contudo estratégias
de otimizacdo e controle preditivo no processo de HDS apresentam-se
desafiadoras. Outro ponto de interesse é a necessidade de uma modelagem
matematica que possibilite avaliar os efeitos da desativacéo catalitica durante a
operagao.

Desta forma, a alternativa proposta neste trabalho é a indicacdo de um
modelo matematico do processo de hidrodessulfurizacdo para a obtencédo de
Oleo diesel hidrotratado no processo em escala piloto (que podera ser utilizadas
para gerar informacéo sobre o comportamento do sistema para uso no projeto
de instalagbes maiores), possibilitando a investigacdo computacional desta
operacdo, de forma a maximizar a eficiéncia e os lucros deste processo,
respeitando a legislacao vigente, a partir de estratégias de controle MPC e de
otimizacdo. Adicionalmente, pretende-se dispor de uma metodologia de
alimentacdo com mudltiplas correntes de 6leos que possibilite 0 ajuste da carga
do sistema, e que sirva como ferramenta para auxiliar o hidrotratamento do
diesel, e possa agregar modelos de desativacdo catalitica, provendo
informacdes relacionadas a atividade do catalisador devido a deposi¢cdo de

coque.

Assim sendo, podem ser enumerados 0s seguintes objetivos do

presente trabalho:

i. Indicar um modelo matematico do processo de hidrodessulfurizacdo de
diesel (incluindo modelos de desativacdo catalitica), com adicdo de
modelagem matematica de multiplas correntes de Oleos acopladas ao

balanco de massa e de energia no reator de leito gotejante;

ii. Validar o modelo com dados da literatura. As informacfes utilizadas séo

obtidas de operacdo em escala piloto;

iii. Aplicar estratégia de controle preditivo (MPC) e otimizacdo estacionaria do

processo de hidrodessulfurizacao do diesel;



1.2 ContribuicOes desta Pesquisa

De acordo com os objetivos, busca-se aprimorar uma ferramenta que
permita dispor de informagdes acerca da hidrodessulfurizacdo de 6leo diesel,
que sirva como base para a implementagdo de uma unidade de
hidrotratamento de destilados. Dessa maneira, pretende-se auxiliar no
processo de obtencdo do diesel com baixissima concentracdo de compostos
organicos sulfurados, caracteristica do Diesel S10, com a utlizacdo de
controlador MPC e problema de otimizacao estacionaria com a reacdo de HDS
e modelo de desativacdo catalitica por deposicdo de coque, pois essa

abordagem € muito importante e atualmente ndo é disponivel.

De forma resumida, podem ser enumeradas as seguintes contribuicoes

desta pesquisa:

» Implementar e analisar uma estrutura de alimentacdo de multiplas
correntes de Oleos, buscando o ajuste 6timo da carga de um reator de
leito gotejante (TBR) em escala piloto para a obtencdo do produto dentro

da especificacdo S10;

» Inclusdo de modelos de desativacdo catalitica ao(a) sistema(estrutura)
implementado(a) para estudar os efeitos da desativacéo do catalisador no
processo de hidrodessulfurizacdo do diesel e obtencdo do diesel com

caracteristicas S10, pois a literatura ainda € carente nesse aspecto;

»  Disponibilizacdo de estratégias de controle preditivo (MPC) para o
processo de HDS do diesel, visando a obtencdo do diesel com a

especificacao S10;

»  Aplicar e disponibilizar problema de otimizacdo estacionéria ao processo
de hidrodessulfurizagcdo do diesel, visando diminuir 0s custos
operacionais, bem como minimizar as emissdes de enxofre na atmosfera,
oriundos da queima do Oleo nos motores de combustdo interna. No
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problema de otimizagdo, as varidveis do sistema abordadas s&o as
vazdes das multiplas correntes de diesel, a vazdo do hidrogénio, a
temperatura da alimentacdo do reator e a concentracdo de enxofre no

produto.

1.3 Organizacao da Tese

A tese foi organizada em cinco diferentes capitulos: Introducéo;
Fundamentos Teéricos e Revisdo da Literatura; Metodologia Desenvolvida;
Resultados e Discussodes; Conclusoes.

O Capitulo 2 apresenta os fundamentos tedricos do processo de
hidrotratamento de diesel. O capitulo apresenta, também, as principais
caracteristicas de operacdo dos reatores utilizados no HDT de diesel. Uma
revisdo bibliografica sobre a modelagem de processos de hidrotratamento de
diesel foi realizada. Além disso, também ¢é apresentada uma revisédo
bibliografica dos estudos sobre desativacdo catalitica, controle e otimizacdo
aplicados ao HDT de diesel.

O Capitulo 3 apresenta a metodologia desenvolvida, mostrando as
hipoteses utilizadas e formulagdo matemética do processo. As multiplas
correntes de diesel sdo acopladas ao TBR por meio de um misturador. Os
balancos de massa e de energia sdo apresentados. As estratégias de controle
MPC e de otimizacdo sdo apresentadas. Os softwares EMSO e Matlab® sdo
apresentados como as ferramentas para a simulagdo, otimizacao e controle do
processo de HDT do diesel.

O Capitulo 4 apresenta os resultados da aplicacdo da metodologia. E
feita a validacdo do modelo com dados da literatura. O capitulo também
apresenta a analise de sensibilidade, em que sédo identificadas as variaveis que
mais influenciam as respostas. A identificacdo de sistemas no System
Identification Toolbox (Matlab) € mostrada e discutida. A sintonia do controlador
MPC, bem como suas aplicagbes sdo mostradas. O problema de otimizacao
proposto e os resultados do mesmo também sao mostrados no final deste

capitulo.



O Capitulo 5 apresenta as principais conclusdes do trabalho e algumas
sugestdes para trabalhos futuros.
Finalmente séo listadas as Referéncias Bibliograficas e apresentado o

Apéndice com informacdes adicionais utilizadas neste trabalho.



2 FUNDAMENTOS TEORICOS E
REVISAO DA LITERATURA

O Oleo cru (carga do processo de fracionamento do petréleo) é um
material complexo, que consiste de diferentes compostos na forma de
hidrocarbonetos, bem como compostos sulfurados, nitrogenados, e alguns
componentes metalicos, tais como niquel, vanadio, ferro e cobre (JARULLAH,
2011). Disto, os produtos oriundos do referido fracionamento precisam ser
beneficiados, garantindo que o consumo final ocorra de forma segura e
satisfatoria.

Os proximos itens deste capitulo versam sobre o estado da arte
envolvendo o HDT do diesel, enfatizando as caracteristicas do 6leo, o processo
de hidrotratamento e sua evolucio, enfatizando reatores de leito gotejante. E
feita uma busca na literatura por trabalhos que abordam a desativagao
catalitica nesse processo, bem como aqueles abordando a modelagem de
sistemas de HDT de diesel. Também sdo mostrados trabalhos com enfoque na
otimizacao e no controle do processo de hidrotratamento.

Nas unidades de hidrotratamento, sempre se busca obter uma
conversdo constante, garantindo que as propriedades dos produtos
hidrotratados estejam em conformidade com as especificacdes regulamentares
em vigor. Assim, as variaveis operacionais sao ajustadas de modo a
propiciarem a condicdo de reacdo mais branda possivel, para que as
especificacdes sejam alcancadas (PACHECO, 2008).

Na Tabela 2.1, encontram-se as principais fracbes do petréleo, bem
como o processo de beneficiamento mais empregado e o produto final com
informacgdes das faixas de destilacdo (JARULLAH, 2011; HSU e ROBINSON,
2006), onde se destaca o processo de HDT como etapa de tratamento antes da

obtencéo do produto final.



Tabela 2.1: Destinacdo das fragbes do petréleo, faixa de ebulicdo e produtos
finais (JARULLAH, 2011).

Fracao Faixa de _ _ _
) . Proximo destino  Produto final
do petroleo ebulicdo (°C)

GLP -40-0 Propano
Nafta leve IBP* - 85 HDT Gasolina
Nafta pesada 85 -200 Reforma catalitica  Gasolina; aromaticos
Querosene 170 - 270 HDT Querosene de aviagao
Diesel 200 - 400 HDT Diesel
Gasoleo leve 180 - 240 HDT Diesel
) HDT; FCC; HCC;  Gasolina; diesel; 6leo
Gasoleo de ) »
) 340 - 566 Planta de combustivel; lubrificantes;
vacuo »
lubrificantes etc
HDT,; 3
Residuo de Oleo combustivel; asfalto;
) > 540 cogueamento
vacuo outros
retardado

* IBP — Initial Boiling Point (ponto de ebuli¢cdo inicial)

2.1 O Oleo Diesel

No mercado brasileiro, o principal combustivel comercializado é o 6leo
diesel. Sendo utilizado na industria e na geracdo de energia, em motores ciclo
diesel, dentre outros. Contendo hidrocarbonetos com cadeias de 8 a 16
carbonos, o 6leo diesel € um combustivel liquido derivado do petréleo. Em sua
composicdo, quantidades menores de enxofre, nitrogénio e oxigénio estéo
presentes (ANP, 2017; PETROBRAS, 2017).

Segundo a Petrobras (2017), existem algumas denominacdes para a
identificacdo dos diversos tipos de Oleo diesel que s&do encontrados no
mercado. No Brasil, a Agéncia Nacional do Petroleo, Gas Natural e

Biocombustiveis (ANP) estabelece a seguinte classificacdo (ANP, 2017):



> Oleo diesel S10 e S500: para uso rodoviario (veiculos
automotivos, maquinas agricolas, maquinas de construcao,

maquinas industriais);

> Oleo diesel S1800: para uso ndo rodoviario (mineragdo a céu

aberto, transporte ferroviario, geracao de energia elétrica);

> Oleo diesel maritimo A (DMA) e 6leo diesel maritimo B (DMB):

para uso em embarcacoes.

2.1.1 Diesel S10

De acordo com a Petrobras (2017):

“O Diesel S-10, que contém o equivalente a um teor maximo de enxofre de 10 miligramas para
cada 1.000.000 de miligramas do produto (10 partes por milhdo), é adequado para as novas
tecnologias de controle de emissdes dos novos motores a diesel fabricados a partir de 2012.
Ele possibilita a reducdo das emissdes de material particulado em até 80% e de éxidos de
nitrogénio em até 98%. Tem ainda ndamero de cetano 48 (medida de qualidade da combustdo a
diesel), oferecendo a qualquer veiculo, mesmo os fabricados antes de 2012, uma melhor

conservacdo do motor e reducéo dos custos de manutengéo.”

Como um dos indicadores da qualidade e do tipo do Oleo diesel, tem-se
o teor de enxofre. O nimero de cetanos também confere qualidade ao dleo.
Assim, o produto é melhor quanto menor for o teor de enxofre. Desta forma,
muitos esfor¢cos sdo necessarios para se produzir 6leo diesel com o minimo de
enxofre possivel (PETROBRAS, 2017).

2.2 O Processo de Hidrotratamento (HDT) de Diesel
A hidrogenacéo catalitica € uma operacdao extremamente relevante na

industria do petréleo, visto que este processo melhora uma grande variedade
de correntes ou fracdes do petroleo, desde a nafta da destilacdo direta até
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residuos da destilacdo a vacuo ou até mesmo nas operacdes com 6leos crus
pesados (ALVAREZ e ANCHEYTA, 2008; ANCHEYTA et al., 2005).

Na composicao do Oleo diesel, o enxofre existe naturalmente, e remové-
lo requer técnicas e processos quimicos industriais caros e com devida
sofisticacdo. Nos ultimos anos, problemas ambientais se tornaram questao
importante nas discussdes em todo o mundo, elevando os anseios por uma
legislacdo firme no controle de poluicbes, em especial quando se trata de
emissbes oriundas do uso de produtos derivados do petréleo. O Conselho
Nacional do Meio Ambiente criou o Programa de Controle de Poluicdo do Ar
por Veiculos Automotores, o qual fixa limites de emissGes e estabelece o
desenvolvimento de tecnologias para os veiculos em circulacdo nacional
(FERREIRA, 2011). A legislacdo atual indica que o6leo diesel mais puro deve
substituir os mais poluentes. O diesel que atende a estas recomendacdes € o
diesel S10, que contém no maximo 10 ppm em termos de enxofre em sua
composicdo. O processo mais importante para atender as especificacdes
relacionadas a esses contaminantes € a hidrogenagcdo catalitica,
especificamente o hidrotratamento (HDT). Desta maneira, a producéo deste
combustivel requer o uso intensivo de unidades de hidrotratamento, com a
necessidade de catalisadores de elevada atividade e condicbes operacionais
severas (KRAUSE, 2011).

O HDT é um processo em que fracbes do petrdleo reagem com
hidrogénio em elevadas pressbes e temperaturas na presenca de um
catalisador heterogéneo. O HDT de diesel é feito com o uso de um reator de
leito gotejante (Trickle Bed Reactor - TBR) que permite a reducdo do teor de
enxofre e de outros contaminantes. Dessa forma, as correntes de 6leo diesel a
ser hidrotratado, distribuida no topo do reator, e de hidrogénio, fluem de forma
concorrente ou contra-corrente através de um leito fixo de catalisador (MURALI
et al., 2007).

Segundo Aye e Zhang (2005) e Ferreira (2011), a representacéo
matematica do HDT de diesel necessita de modelos cinéticos confiaveis para
gue se tenha um bom desempenho da unidade. Os autores afirmam que a
construcdo de modelos € uma etapa trabalhosa o que intensifica a identificacéo
e a quantificacdo dos compostos organossulfurados e organonitrogenados

contidos no 6leo.
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Na Figura 2.1, é apresentado um esquema tipico de um TBR empregado
no hidrotratamento, em que normalmente sdo introduzidas duas correntes de
processo no reator: uma contendo o 6leo e outra o gas hidrogénio, gerando
gases (como o gas sulfidrico e a amoénia) e o hidrocarboneto com o grau de

pureza desejado.
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Figura 2.1: Esquema simplificado de um reator de leito gotejante (TBR) com
operacédo em concorrente (Adaptado de MEDEROS e ANCHEYTA, 2007).

Para atender as especificacdes existentes que determinam o teor de
contaminantes no diesel, o processo de HDT precisa ser controlado e
otimizado, visando a maior rentabilidade da operacao.

A literatura é bem vasta quando se fala do processo de hidrotratamento
de fragBes do petréleo, muitos trabalhos e pesquisas ja foram realizados na
busca do melhoramento deste processo, tanto em escala piloto quanto

comercial. O processo de hidrotratamento de diesel normalmente ocorre em
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reator trifasico, envolvendo catdlise heterogénea, e muito esfor¢o tem sido feito
no intuito de aperfeicoar esta operacdo. Muitas das pesquisas desenvolvidas
envolvem o processo em abordagem experimental, contudo a escala comercial
€ operada com desempenho satisfatério, mas os desafios que ainda existem
(custo operacional, obtencdo do produto dentro das especificagbes cada vez
mais restritas, dentre outros) fazem com que haja um esforco no sentido de
otimizar o HDT de Oleo diesel. Desta forma, muitos trabalhos, de natureza
computacional, tém sido desenvolvidos.

Reatores de leito gotejante sdo largamente empregados nas refinarias
do petrdleo para processos de hidrotratamento, hidroacabamento, e para
aplicacdes em processos de hidrocragueamento (BHASKAR et al., 2004).

Muitos motivos fazem com que a técnica de hidrotratamento de
derivados de petréleo se torne importante. Com o processo de HDT, pode-se
reduzir, e até eliminar, impurezas como heteroatomos (enxofre, nitrogénio e
oxigénio), aromaticos polinucleares e alguns composto metalicos que
comprometem a qualidade do 6leo diesel, fazendo com que o produto seja
obtido, atendendo as especificacdes vigentes (LI et al., 2013).

O processo de HDT de derivados de petroleo é largamente usado em
refinarias modernas ha décadas (ANCHEYTA e SPEIGHT, 2007). A
transformacao ocorre com reacao catalitica do hidrogénio com o material a ser
hidrotratado, gerando o produto na qualidade desejada.

Durante o processo de hidrotratamento de diesel ocorrem multiplas
reacoes, tais como as reacbes de hidrodessulfurizacdo (HDS),
hidrodesnitrogenacao (HDN), hidrodesoxigenacéao (HDO),
hidrodesaromatizacao (HDA), hidrodesmetalizacéo (HDM) e
hidrodesasfaltenizacdo (HDAs). As condicdes de operagcdo e reagdes
dependem do tipo e caracteristica da carga e da qualidade do produto
desejado.

O processo de HDT de derivados do petrdleo tem sido usado ha
décadas, e desde 2009, na Europa, os combustiveis automotores devem
atender as legislagbes severas que obrigam a utilizacdo do produto com
baixissimos teores de contaminantes, como por exemplo, o diesel com o
maximo de 10 ppm em temos de enxofre (MEDEROS, ANCHEYTA e
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ELIZALDE, 2012). Atualmente, no Brasil, esta medida ja é adotada, indicando
gue, nos grandes centros, haja a disponibilidade do diesel S10.

Alguns tipos de reatores nos quais o processo de HDT pode ser
realizado sao os reatores de leito fixo (fixed-bed reactor, FBR), os de leito
movel (moving-bed reactor, MBR) e os de leito fluidizado (fluidized-bed reactor,
FBR). Os reatores de leito gotejante se enquadram na categoria FBR
(HASSELT et al., 1999; ANCHEYTA e SPEIGHT, 2007; ALVAREZ e
ANCHEYTA, 2008). De acordo com a utilizacdo do TBR, e baseado na direcao
do fluxo material, esses reatores sdo chamados de reatores de leito gotejante

com escoamento gas-liquido co-corrente ou contra-corrente.

2.2.1 Reatores de Leito Gotejante (TBR)

Reatores de leito gotejante sdo um tipo de equipamento que opera na
condicdo multifasica com leito catalitico, em que a operacdo € com uma fase
gasosa continua e uma fase liquida distribuida (gotejante).

Outras definicdes para o TBR sao encontradas na literatura, em que se
define também como um equipamento com leito fixo de particulas de
catalisador, através do qual passa uma fase gasosa e uma liquida, ambas com
baixa velocidade espacial. Este tipo de equipamento tem grande importancia
na operacdo de sistemas trifasicos reacionais (gas-liquido-solido) encontrados
no ramo industrial (BHASKAR et al.,, 2004). Reatores de leito gotejante séo
frequentemente usados em operacfes de bancada, bem como em plantas
experimentais piloto para determinar cinética de reacdes e para gerar dados
utilizados em escala comercial do processo de hidrotratamento de diesel.

O processo de HDT de diesel € muito complexo, apresentando muitas
dificuldades na sua concepcdo e execucdo. A natureza das impurezas
presentes faz com que esta complexidade seja mais acentuada, influenciando
nas condigdes e caracteristicas do catalisador a ser utilizado. Esse processo é
fortemente influenciado pelo projeto do reator a ser utilizado, bem como do
arranjo do leito catalitico a ser utilizado e do método com a qual € operado o
reator. Fazendo essas consideracfes, o hidrotratamento pode ocorrer em

reator de leito fixo, leito movel ou uma mistura destes. Entretanto, para o HDT

14



de diesel, utiliza-se, em grande escala, um tipo de reator, conhecido como
reator de leito gotejante (TBR), no qual a carga flui lentamente através do leito
catalitico (Figura 2.1), o que o assemelha a um gotejamento (ANCHEYTA e
SPEIGHT, 2007).

No processo de HDT em um TBR, os fen6menos de transferéncia de
massa e energia sdo complexos, demandando um grande esfor¢o experimental
para a determinacdo dos parametros dos modelos na abordagem matematica
da operacédo (FERREIRA, 2011).

Na operagcdo de um TBR, as transferéncias de massa e de calor
precisam ser bem analisadas. De acordo com Mederos et al. (2009), fatores
como disperséo axial e resisténcia a transferéncia de calor dificultam e deixam
o problema operacional mais dificil de lidar.

De acordo com Mederos, Ancheyta e Chen (2009), dependendo das
condicbes experimentais, 0s reatores de leito gotejante precisam ser bem
caracterizados, pois a particularidade do fluxo material no seu interior dever ser
controlada, e, desta maneira, 0 regime de gotejamento sera predominante.
Estes mesmos autores fizeram uma revisdo da literatura, enfatizando os
critérios e o comportamento do processo de HDT em reatores do tipo TBR,
deixando em evidéncia recomendacdes de como usar tais critérios e instrucdes
de procedimentos de experimentos com processos de hidrotratamento. Muitos
desafios sdo enfrentados na operagdo deste tipo de equipamento, e,
dependendo das condi¢cdes experimentais, atencdo especial € requerida na
performance da operacéo, visto que fatores como condi¢cdes de escoamento,
efeitos de parede do reator, dentre outros, podem deixar os dados obtidos com

pouco acuracia.

2.2.2 Catalisadores e Desativacao Catalitica no Processo de HDT de

Diesel

O petroleo € uma mistura complexa que consiste de hidrocarbonetos de
diferentes massas molares. Seus componentes podem possuir, em sua real
constituicdo, heterodtomos tais como enxofre, nitrogénio e oxigénio, e, em

muitos casos, metais (como por exemplo, vanadio, niquel e ferro). Muitos
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compostos podem ser encontrados nesse 6leo cru, como parafinas, nafténicos,
asfaltenos, e aromaticos. Para que as moléculas pesadas do petrdleo sejam
transformadas, os catalisadores necessitam de uma vasta quantidade de poros
para permitir a difusdo de tais moléculas grandes para os sitios cataliticos.
Entretanto, um maior tamanho de poros do catalisador reduz a area superficial,
fato que diminui a atividade catalitica especifica (ANCHEYTA e SPEIGHT,
2007). Estes mesmos autores afirmaram que quando as limitacdes difusionais
nao geram grandes problemas, como € no caso em que a carga € de Oleos
leves, a area superficial é critica. Em contrapartida, no caso de cargas com
Oleos pesados, ha a necessidade de uma porosidade adequada para a
retencdo factivel de metais, pois, desta forma, havera uma maior extensao na
"vida" do catalisador, que decresce rapidamente devido a deposicdo de coque
e de metais. Os pesquisadores também concluem que, no caso do Oleo
pesado, as propriedades texturais dos catalisadores podem ser mais
importantes do que a area superficial e, também, mais do que a composi¢cao
quimica da superficie.

No processo de HDT de diesel, o meio catalitico é heterogéneo. A
catélise heterogénea, entdo, entra em cena como sendo um fator de extrema
necessidade (DIETZ, 2014), desempenhando uma grande funcdo no processo
de purificacdo de correntes de derivados do petréleo, incluindo linhas de HDT
de diesel. Os catalisadores tém a funcdo aumentar a remocéo de
contaminantes, tais como compostos sulfurados, das correntes de diesel,
promovendo as reacdes envolvidas no hidrotratamento para estes tipos de
compostos (STANISLAUS et al., 2010).

Antes de aplicacdes industriais, os catalisadores para o processo de
HDT sao testados e avaliados no processo em escala piloto para gerar dados
cinéticos experimentais e também para estudar as condi¢cdes operacionais,
dentre outros aspectos necessarios (BHASKAR et al., 2004). Como se podem
verificar nos trabalhos de Alvarez e Ancheyta (2008), durante o processo de
hidrotratamento de diesel, duas etapas da desativacdo catalitica s&o
observadas: desativacdo por deposicdo de coque na superficie do catalisador,
e desativacao devido a deposicdo de metais também nesta superficie.

Em processos de hidrotratamento, o suporte do catalisador € de extrema

importancia, e, devido a esse detalhe, muitos esfor¢os estédo sendo conduzidos
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para o melhoramento e desenvolvimento de formulagbes e na preparacao
desses catalisadores (SPEIGHT, 2004; ANCHEYTA e SPEIGHT 2007). Dentre
alguns suportes utilizados na manufatura do catalisador para o HDT de 6leos,
destaca-se a alumina, que é largamente empregada visto que combina
caracteristicas necessarias ao referido processo de HDT.

Catalisadores de HDT séo ativos para uma série de reagfes importantes
(HDS, HDN, HDA, HDO, HDM). Essas reacdes ocorrem nos sitios ativos do
catalisador. A maioria dos trabalhos encontrados na literatura afirma que os
catalisadores utilizados no processo de hidrotratamento de diesel consistem de
sulfetos mistos de metais em transicdo (molibdénio, promovido pelo niquel ou
cobalto), suportados tipicamente em vy-alumina (y-Al,O3), ou seja, CoMo ou
NiMo suportado em y-Al,O3 (FURIMSKY e MASSOTH, 1999; ANCHEYTA e
SPEIGHT 2007; PACHECO, 2008; STANISLAUS et al., 2010; KRAUSE, 2011).
O investimento em pesquisas visando ao melhoramento de suporte de
catalisadores é muito importante para a industria do petréleo. Suportes que
garantem a minimizacao das limitagGes difusionais, com adequada distribuicdo
de tamanho de particulas, sdo requeridos e apresentam muito gargalos nos
dias atuais.

Durante a operacdo de hidrotratamento, o catalisador é mantido num
leito fixo, assim os projetos das unidades de HDT de diesel sdo apresentados
visando a operacao continua para um periodo entre dois e quatro anos (tempo
de campanha), que € um tempo médio para que haja a desativacdo do
catalisador e o processo ndo seja mais viavel. A desativacdo do catalisador é
inerente ao processo de hidrotratamento, podendo ocorrer por muitos motivos,
tais como por deposicao de coque ou metais no seio do catalisador (0 que
bloqueia os poros desse material, e diminui a sua area superficial ativa), pelo
envenenamento dos sitios ativos do catalisador (um veneno, neste caso, € uma
substancia que compete para a adsor¢cao nos sitios ativos) e pela degradacéo
guimica, térmica ou mecanica nesses sitios (SILVA, 1995; PACHECO, 2008;
LOPEZ GARCIA et al., 2010; KRAUSE, 2011; DIETZ, 2014; SILVA, 2016).

A deposicao de coque causa o recobrimento da superficie catalitica, e é
a principal causa da desativacdo de catalisadores de HDT de diesel (BACAUD
et al., 2005). Com a diminuicdo da atividade do catalisador, algumas medidas
S&80 necessarias, como promover o aumento da temperatura ao longo do tempo
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de campanha, visando a manutencdo da conversdo requerida no referido
processo de HDT (ANCHEYTA e SPEIGHT, 2007; PACHECO, 2008).

Na Figura 2.2, uma curva tipica desse fenbmeno pode ser observada,
em que se pode chegar a uma variacdo de, aproximadamente, 100 K na
temperatura média do reator com o tempo de campanha que pode chegar até 5
anos (TOPSQE et al., 2005; ANCHEYTA e SPEIGHT, 2007; PACHECO, 2008).
Contudo, segundo Cooper e Donnis (1996), Ancheyta e Speight (2007) e
Krause (2011), devido as restricbes estruturais e termodinamicas, e de
operacdo do processo, esta metodologia de se aumentar a temperatura é
limitada devido as caracteristicas fisico-quimicas das espécies quimicas
presentes e da manufatura dos equipamentos, dentre outros. Portanto, o
acompanhamento da atividade catalitica é fator primordial para garantir a
eficacia do processo. E os autores afirmam que o grau e o tipo de desativagado
vao depender das caracteristicas da carga, do catalisador e das condi¢Bes

operacionais.

Temperatura média da reagao

Tempo de campanha

Figura 2.2: Curva tipica da desativacéo catalitica durante o processo de HDT
de diesel (Adaptado de ANCHEYTA e SPEIGHT, 2007).
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Segundo Maity et al. (2013), o petrdleo € composto principalmente por
0leos, resinas e asfaltenos, os quais dependem da origem féssil. Devido ao fato
de serem precursores do coque, a quantidade de asfaltenos presente é uma
das principais causas de desativacdo dos catalisadores nos processos de
hidrotratamento de fracdes do petrdleo. Esses autores também afirmaram que
durante a operacdo do processo de HDT de diesel, a atividade catalitica cai
rapidamente a medida que a deposicdo de coque ocorre na superficie do
catalisador. A queda na atividade catalitica, nesse caso, € causada pela
deposicdo de coque sobre a superficie do catalisador, 0 que acarreta na
diminuic&o da &rea superficial do leito catalitico.

De acordo com Sie (2001), as condi¢cdes operacionais do HDT, a
natureza da desativacdo catalitica, a possibilidade de regeneracdo do
catalisador, bem como a atividade do catalisador sdo fatores imprescindiveis
para determinar o tipo de tecnologia envolvida na operacdao em questdo. O
mesmo autor afirma que mecanismos de desativacdo do catalisador podem
ocorrer, dependendo da qualidade da carga a ser processada. Contudo, a
relacdo entre a desativagao catalitica, o projeto e a operagcdo do HDT pode ser
analisada pelas caracteristicas do processo, nas quais o0s efeitos da
desativacdo podem direcionar a escolha das condicdes factiveis operacionais
do hidrotratamento de diesel, favorecendo o desenvolvimento de novas
tecnologias para melhorar o desempenho deste processo, e incentivando cada
vez mais as pesquisas voltadas para este setor. Sie (2001) também afirma que
muitos esforcos para a melhoria do processo de HDT de diesel se
fundamentam em buscar possibilidades de aplicar novos catalisadores para
operar o HDT de diesel, e que atendam a critérios de viabilidade econémica
especificada.

Alguns estudos tratam diretamente da desativagdo acelerada, em que
condicOes severas sdo impostas ao processo, visando verificar o desempenho
da planta e do catalisador quando submetidos a condicbes severas. Nos
trabalhos de Tanaka et al. (1998), o desempenho de catalisadores CoMo/Al,O3
foi estudado em condi¢gbes de desativacédo acelerada no processo de HDT de
diesel numa planta piloto que representasse a operacao industrial. Nos seus
estudos, esses pesquisadores verificaram o impacto da alta temperatura

reacional imposta, o que resultou no aumento consideravel da formacao de
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coque, que foi considerado como a grande causa da desativacao catalitica. Os
autores também concluiram que o aumento da temperatura implica diretamente
na perda de atividade do catalisador, a0 mesmo tempo em que aumenta a taxa
reacional da formacao do produto. Assim, € necessario o estudo de condi¢des
Otimas operacionais para se ter eficacia no processo.

Pacheco (2008) estudou, com abordagem experimental, a desativagao
catalitica acelerada em planta piloto com condicbes operacionais severas,
destacando a deposicao de coque no processo de HDT de destilados meédios,
com enfoque na analise individual da desativacdo, em que as reagdes de HDS,
HDN e hidrogenacdo de aromaticos sdo abordadas de forma particular no
estudo da desativacao do catalisador. De acordo com o autor, o carregamento,
a sulfetacdo, bem como a estabilizacdo catalitica sdo detalhes importantes e
que precisam ser avaliados no inicio da operagdo para assegurar que 0S
resultados obtidos representem, satisfatoriamente, o desempenho real do
catalisador. Pacheco (2008) desenvolveu uma metodologia de desativacéo
acelerada para prever perdas de atividade, as quais podem ser comparadas
com perdas caracteristicas dos finais das campanhas industriais em unidades
de HDT. Quanto & desativacdo, essa metodologia também permite detalhar
comportamentos de catalisadores comerciais. O autor mostrou que a selecéo
do catalisador no HDT de diesel pode ser auxiliada, de forma efetiva, com a
metodologia apresentada em seus estudos.

A desativacdo catalitica no processo de hidrotratamento de diesel foi
estudada por Krause (2011). Em seus estudos, o catalisador NiMo/y-Al,O3 foi
levado em consideracéo, visando a exploragdo da sua importancia no HDT. A
cinética de desativacédo foi 0 que motivou a pesquisa do referido autor, visto
que alguns trabalhos abordam a caracterizacdo do catalisador desativado. O
pesquisador concluiu que o modelo matematico desenvolvido (validado com
dados industriais reais) representa satisfatoriamente a desativacao catalitica no
processo de HDT de diesel nas condi¢des testadas, e que possiveis etapas de
otimizacao do HDT de diesel podem ser auxiliadas com esse estudo.

Baseado nos trabalhos de Yamamoto et al. (1988), os detalhes do
modelo de desativacdo catalitica adotado por Krause (2011) mostraram que o
consumo das espécies precursoras de coque esta relacionada com a atividade

catalitica (Equacbes 2.1 e 2.2), pois este consumo gera 0 coque que €
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depositado na superficie catalitica, em que CEOQ € concentracdo de coque na
superficie do catalisador, A(t) é a atividade catalitica em funcédo do tempo de
campanha, Kkprecoq € constante da reagdo de consumo das espécies
precursoras de coque, CgrecoQ € a concentracdo de precursores de coque na
superficie do catalisador, rpecoq € @ taxa de reagdo de cogueamento

(consumo das espécies precursoras de coque), ‘a’ e ‘b’ sdo parametros
ajustaveis do modelo, M; € a massa molar do liquido, p;, € a densidade do

liquido, Ry € a relacé@o Hy/carga (relacdo carbono-hidrogénio).

dc
;tOQ = A() kprecoq Cprecoq = Tprecoq (2.1)
S0 ML Rep\
A(t)+a< COQp L CH) =1 (22)
L

O percentual massico de coque no catalisador é dado pelo termo entre
parénteses na Equacao 2.2, em que dados do material a ser hidrotratado sao
levados em consideracéo.

A cinética de reacdo de HDS foi avaliada em Krause (2011), e o termo
de desativacédo foi adicionado a esta, conforme a Equacdo 2.3, que é uma

cinética do tipo Langmuir-Hinshelwood, em que ryps € a taxa de reacdo de
HDS, kyps é a constante cinética da reacdo de HDS, C$ é a concentragdo de
enxofre na superficie do catalisador, CIS{Zé a concentracdo de hidrogénio na
superficie do catalisador, ky;,s € a constante de equilibrio de adsor¢édo de gas
sulfidrico na superficie do catalisador e CEIZS é a concentracdo de gas sulfidrico

nesta mesma superficie.

kups(C3)(Cf;,)04°

[1+Kn,s(Ch,5)12 (2.3)

rups = A(t)

Nos seus estudos, Krause (2011) abordou a formacéo de coque fazendo

as seguintes consideracoes (conforme a Equacao 2.4):
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=>Formacédo de coque devido a reacdo catalitica de formagéo (primeiro

termo em colchetes da Equacao 2.4);

=>Formacédo de coque por via térmica (segundo termo em colchetes da
Equacéo 2.4).

1+Kads(cpreCOQ)

kCKalds preCOQ preCOQ
sz

rpreCOQ = ! (2.4)

em que ko é a constante cinética de coqueamento catalitico, K 45 € a
constante de equilibrio de adsorcdo dos precursores de coque na superficie do
catalisador, kt é a constante cinética de coqueamento térmico, pﬁz e a
pressao parcial do hidrogénio na fase vapor.

Dietz (2014), em suas pesquisas, estudou a desativacdo catalitica no
processo de HDT de diesel, enfatizando os efeitos e a dinamica desta em duas
abordagens.

Primeiramente, foi considerado que a atividade catalitica durante a
campanha era funcdo da extensao da ocorréncia de reacdes, denotada F(t). A
modelagem desenvolvida por Dietz (2014) pode ser vista nas Equacdes 2.5 e
2.6, em que A, é a atividade final do catalisador (atividade do catalisador com
tempo tendendo ao infinito, ou seja, € a atividade ao final do tempo de

campanha), F(t) é a conversdo acumulada da reagdo de HDS, k, € a
constante cinética de desativacdo e X(t) € a converséo da reacao de HDS.

A(t) A|nf + (1_Ainf )eXp(—F(t)) (25)
F(t) = kg [, X(v)dv (2.6)

A outra abordagem feita por Dietz (2014) considera uma modelagem
empirica para representar a diminuicdo da atividade catalitica durante o tempo
de campanha. Esta abordagem também esta baseada nos trabalhos de

Froment e Bischoff (1990), Equagédo 2.7, em que «a € um parametro associado
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a velocidade de desativacdo catalitica. Estes mesmos autores consideraram

gue o admite valores diferentes conforme o nimero de leitos cataliticos.

A(t) = (1-at) (2.7)

A desativacdo de catalisadores no HDT de diesel (planta piloto) foi
estudada por Novaes et al. (2017). Em seus estudos, Novaes et al. (2017)
estudaram a perda acelerada da atividade do catalisador NiMo/y-Al,O3 devido a
deposicédo de coque. Os autores afirmaram que a temperatura da reacao é um
bom fator para promover a desativacéo catalitica, e que a configuracao do leito
catalitico € um fator chave para manter atividade catalitica residual.

Em buscas detalhadas na literatura, percebeu-se que ha caréncia de
trabalhos referentes a desativacdo catalitica envolvendo o processo de
hidrotratamento de 6leo diesel. Portanto muitos gargalos ainda existem, o que
deve servir de incentivo para trabalhos e pesquisas que tratam destas
questdes, bem como os motivos econémicos e ambientais demandam muitas

pesquisas nesta direcéo.

2.3 Modelagem de Sistemas de HDT para a Producéo de Oleo Diesel

No processo de HDT de diesel, no tocante ao desenvolvimento de
modelos matematicos, o estudo da dindmica do processo surge como uma
ferramenta fundamental para a engenharia de controle, buscando determinar
as variaveis que mais influenciam o comportamento desse processo.

Korsten e Hoffmann (1996) consideraram pesquisas sobre HDT de
gasoleo. Esses pesquisadores fizeram comparacdes de operacdes em escala
piloto, fazendo-se uso de correlagcbes para o calculo de transferéncia de
massa, além de outros parametros do processo, tais como dados de
solubilidades. Foi testado o modelo baseado na teoria dos dois filmes, e um
modelo reacional foi utilizado, considerando a reacdo de HDS, com a taxa de
reacdo do tipo Langmuir-Hinshelwood. Os autores afirmaram que a

hidrodessulfurizacdo é fortemente limitada pelo H,S, e, por isso, a taxa de
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reacdo de HDS é expressa em termos da concentracdo na superficie do
catalisador.

Mederos e Ancheyta (2007) fizeram comparacdes do processo de HDT
de gasdleo de vacuo, com duas configuracdes do reator do tipo TBR, incluindo
as reagbes de HDS, HDN e HDA. Os autores comparam O processo em
contracorrente versus concorrente, propondo modelagem matematica do
processo dindmico. Em seus estudos, estes pesquisadores fizeram testes
computacionais do processo em escala piloto e em escala industrial, e
afirmaram que o processo em contracorrente pode apresentar potencial para
ser utilizado para uma dessulfurizacdo aprofundada das fracdes de 6leo desde
que haja uma minimizacdo dos efeitos de inibicdo por alguns produtos tais
como o0 H,S. Mederos e Ancheyta (2007) também concluiram que a
transferéncia de massa do gas sulfidrico da fase liquida para a gasosa
prevalece, reduzindo, desta forma, os efeitos de inibicdo nas reagdes do HDT
quando os reagentes avangam em sentido ascendente no reator. Na operacao
em contracorrente, o fluxo gasoso passa por uma etapa de resfriamento,
assim, o balanco de energia deve ser considerado para essa fase. Nesse
estudo, o processo foi modelado considerando as fases soélida, liquida e
gasosa.

A cinética na modelagem do TBR foi estudado por Jiménez et al. (2007)
para o HDT de gasoéleo de vacuo, e apresentaram modelos cinéticos para
simulagbes do processo de HDS. Suas pesquisas foram de carater
computacional, e varios modelos cinéticos foram estudados nas simulacoes.
Dentre suas conclusdes, afirmaram que a producdo de H,S é muito diferente
quando se utilizam modelos cinéticos obtidos de leis de poténcia do que
quando se utilizam modelos do tipo Langmuir-Hinshelwood. Desta maneira,
estes pesquisadores reproduziram dados de plantas comerciais e de plantas
pilotos do processo, e mostraram que a abordagem com o modelo cinético do
tipo Langmuir-Hinshelwood apresentou uma melhor representagéo dos dados.

A dinamica do processo de HDT de o6leo leve foi estudada por Liu et al.
(2008), considerando as reacdes de HDS, HDN e HDA, com o balangco de
massa e energia. O modelo foi validado utilizando dados experimentais, e nas

conclusdes foi mostrado que a velocidade espacial do liquido e a temperatura
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da carga apresentam significativa influéncia nas eficiéncias das citadas
reacoes.

Jarullah et al. (2011a) desenvolveram modelos cinéticos e simularam a
hidrodesnitrogenacédo e a hidrodesmetalizacdo de 6leo em um TBR. Esses
pesquisadores empregaram uma técnica de otimizagdo e avaliaram o melhor
modelo cinético do processo em uma planta piloto, em que a fungéo objetivo do
problema de otimizacdo para determinar os parametros cinéticos se baseou na
minimizacdo da soma dos quadrados dos erros entre os dados experimentais e
0s estimados da concentracdo de nitrogénio, vanadio e niquel presentes nos
produtos. As pesquisas foram desenvolvidas com uma série de experimentos
em um TBR isotérmico, utilizando um leito catalitico cobalto-molibdénio
suportado em alumina (CoMo/y-Al;03). Com esse trabalho, um modelo
matematico trifasico e heterogéneo baseado na teoria dos dois filmes foi
desenvolvido.

Para o processo de HDT de diesel, a principal desvantagem dos
reatores de leito fixo, em relacéo ao MBR e FBR, é a maior taxa de desativacéao
catalitica com o tempo de operacéo. Esse fato reduz a duracdo da campanha
para 2 a 4 anos (KORSTEN e HOFFMANN, 1996; MEDEROS e ANCHEYTA,
2007; JIMENEZ et al., 2007; ALVAREZ e ANCHEYTA, 2008; MEDEROS et al.,
2012). Esse gargalo é amenizado quando ocorre a selecdo adequada e
preparacao do catalisador, bem como controlando a qualidade dos produtos e
mantendo o processo de desativacdo catalitica sob controle (ALVAREZ e
ANCHEYTA, 2008).

2.4 Otimizacao do Processo de HDT de Diesel

Shokri et al. (2010) determinaram as condi¢ces 6timas do processo de
hidrodessulfurizacdo de 0leo diesel, abordando metodologias de RTO (Real
Time Optimization) em uma planta piloto, considerando, como variaveis de
otimizacdo, a temperatura, a pressao, a velocidade espacial do liquido e a
quantidade de enxofre no produto. Em suas conclusdes, os autores afirmaram

que, inicialmente, o aumento da pressdo causa a diminuicdo da quantidade de
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enxofre no produto, entretanto foi observado que a continuagédo do aumento da
pressdo pode causar o aumento dessa quantidade de enxofre. Shokri et al.
(2010) também afirmaram que o aumentando da vazao da carga e a pressao
do sistema simultaneamente, com a temperatura do sistema constante, a
guantidade de enxofre no produto aumenta.

Zhang et al. (2010) aplicaram programacao nao linear multiperiodo para
diminuir o consumo de energia e de material no HDT de diesel de uma
unidade industrial. Os autores mostraram que o0s resultados sdo mais
vantajosos quando sao otimizados os consumos de energia e de massa
simultaneamente, do que aqueles obtidos a partir de métodos que otimizam
estes itens individualmente.

Ahmad et al. (2011) estudaram o processo de hidrotratamento de diesel,
abordando a integracdo do projeto desse processamento, e estudaram a
operacdo em escala convencional da industria. Nesse trabalho, os autores
propuseram um problema de otimizacdo da planta de HDT de diesel,
empregando o algoritmo simulated annealing (KIRKPATRICK et al., 1983) para
minimizar o custo de operacdo da unidade de HDT, tendo como variaveis de
otimizacao a temperatura e a pressao de partida da planta.

A otimizacdo do processo de hidrotratamento pode se beneficiar de
modelos cinéticos confiaveis das reacdes de hidrodessulfurizacdo e
hidrodesnitrogenacdo, dentre outras. Como na inddstria quimica e
petroquimica, o controle e a otimizagdo de sistemas sdo temas de muitas
discussbes, a otimizacdo de processos € bastante desejada, visto que se
insere no anseio de se ter uma melhor rentabilidade do processo (FERREIRA,
2011).

A otimizacdo do processo de HDT de diesel é um problema complexo,
visto que ha um tratamento simultaneo de diferentes modelos néo lineares. Na
literatura, foram encontrados poucos trabalhos abordando a otimizacdo do
processo de HDT de diesel, bem como o controle do processo. Esta escassez
pode ser justificada pelos desafios do desenvolvimento e implementacdo de
novas tecnologias do HDT, visando ao atendimento as legislacfes atuais que
delimitam o teor de contaminantes no produto, pois a adaptacdo as normas
vigentes requer um aprofundamento e empenho nas pesquisas, visando a
melhoria do setor (FERREIRA et al., 2013).
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Jarullah et al. (2011b) estudaram o processo de HDT de 6leo em um
TBR em escala piloto, considerando as reacfes de hidrodessulfurizacéo,
hidrodesnitrogenacéo, hidrodesasfaltenizacdo, hidrodesmetalizacao, utilizando
um leito catalitico de CoMo/y-Al,O3 em condi¢cBes especificas. Os autores
obtiveram dados experimentais do processo numa planta piloto e montaram um
problema de otimizag&o para minimizar os custos operacionais do mesmo. O
problema foi formulado com Programacédo N&ao-Linear (NLP), em que a
resolucdo foi feita usando a Programacdo Quadratica Sucessiva (SQP) no
software gPROMS (PSE, 2012), tendo como variaveis de otimizacdo as
temperaturas de entrada e saida do sistema, sujeitas as limitacdes do sistema,
tais como, a quantidade de calor envolvida no processo e a sua pressao. Os
autores mostraram que, com a otimizagdo, os custos foram reduzidos em,
aproximadamente, 55%.

Ani et al. (2015) abordaram o problema de HDT de diesel, considerando
as reacdes de HDS, HDN e HDA. Os autores aplicaram a otimizagao
multiobjetivo baseada em algoritmo genético, buscando as melhores condicdes
de operacdo do TBR. Os objetivos da otimizacdo foram minimizar a
concentracdo de compostos sulfurados e a concentracdo de compostos
aromaticos na fase liquida na saida do reator, colocando restricbes na
temperatura de alimentacdo do TBR, na pressdo de operacdo do reator, no
tempo de residéncia da fase liquida e na razdo H,/6leo na alimentacdo do
processo. Nesse estudo, os pesquisadores obtiveram solu¢cdes otimizadas em
pareto ndo dominadas. Os autores concluiram que a temperatura muito
elevada na vazdo de alimentacdo do hidrogénio ndo € recomenda por razdes
econbmicas, bem como pelo fato de que essa alta temperatura favorece a
desativacao catalitica, visto que acelera a formacéo de coque. As conclusdes
também apontaram que as solu¢des otimizadas diminuiram bastante os teores
de contaminantes no 6leo tratado.

Assim, conforme revisdo feita na literatura, poucos trabalhos
contemplam problemas especificos de otimizacdo do processo de HDT de 6leo
diesel. Outros trabalhos ndo focam especificamente na otimizagcéo do processo
de HDT de diesel, contudo parte deles aborda a estimagdo paramétrica do

modelo matematico, visando minimizar a quantidade de contaminantes no
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produto, especialmente o enxofre, mas sem enfoque na otimizagcédo da planta
(ELFGHI e AMIN, 2012; BOAHENE et al., 2013).

Do exposto, ainda existem gargalos quando se trata do processo de
HDT de diesel, tais como o desenvolvimento de estratégias de controle
preditivo e de otimizacdo, bem como a consideracdo de modelos de
desativacdo catalitica. Pesquisas com maior enfoque nesta direcdo sao

necessarias para o desenvolvimento de melhorias do setor.

2.5 Controle do Processo de HDT de diesel

Temas tais como 0s problemas ambientais que demandam cuidados, as
necessidades econdmicas, 0S requisitos de seguranca, dentre outros, sdo
fatores importantes que influenciam as especificacdes de qualidade dos
produtos industriais. A integracdo entre 0s processos industriais torna as
plantas modernas de processamento mais dificeis de operar. Estes fatores
contribuem para o argumento de que a &rea de controle de processo é de
grande interesse e importancia (SILVA et al., 2015).

De acordo com Seborg et al. (2004) e Carelli (2008), a0 mesmo tempo
em que a qualidade do produto e as exigéncias ambientais sao atendidas, ha a
necessidade de sistemas de controle avancado de processo em plantas
modernas integrados a computadores, para que tenha-se uma operacdo mais
segura e eficaz.

Dentre as técnicas de controle avancado, o Controle Preditivo (MPC ou
Model Predictive Control) é considerado a maneira mais geral de colocar o
problema de controle no dominio do tempo. As diversas aplicacdes dos
controladores MPC os habilitam como sistemas de controle eficientes, capazes
de operar por longos periodos de tempo com pouca intervencdo (OGUNNAIKE
e RAY, 1994).

O MPC designa métodos de controle em que ha uso explicito de um
modelo para predizer a saida do processo em instantes de tempo futuros
(horizonte). Também ha o célculo de uma sequéncia de controle que minimiza
uma funcéo objetivo e, finalmente, uma estratégia de horizonte descendente

(com atualizacdo feedback, em que o valor medido € realimentado). No
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controle preditivo, com base em informacdes passadas de u (entradas) e y
(saidas) e em uma projecdo para as acgfes de controle futuras, a saida de um
modelo do processo é predita ao longo de um horizonte de predicdo P. Uma
funcdo objetivo quadratica, apropriada de erros futuros e acdes de controle, é
minimizada para fornecer uma sequéncia sugerida de acoes de controle futuras
(Figura 2.3). Neste tipo de controle, apenas a primeira agdo de controle é
implementada (horizonte descendente) (SILVA et al.,, 2015; MATHWORKS,
2017).

Passado Futuro
- >
e ©® 00 0
¢ \
Saida projetada
o
o

o [ N —
Variavel manipulada

>

PR P VI TR ticen

Horizonte de controle
- >

Horizonte de predigao

-

Figura 2.3: Elementos do MPC: saida predita, horizonte de controle e acbes de
controle (OGUNNAIKE e RAY, 1994).

Lababidi et al. (2004) estudaram a aplicacdo de MPC com restricdes em
uma planta piloto de HDT de diesel oriundo da destilacdo atmosférica do
fracionamento do petroleo, considerando a reacdo de HDS. Em seus estudos,
os autores focaram na producdo de Oleo com quantidades desejadas de
contaminantes. O controlador foi experimentalmente montado visando otimizar
as temperaturas da zona de reagdo, resultando numa melhor eficiéncia do
processo com relacdo a dessulfurizacdo. Os pesquisadores definiram como
variaveis de controle, a pressdo do sistema (variavel manipulada), e trés

diferentes intervalos de temperaturas de operacdo do reator. Verificou-se
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também que a estratégia de controle preditivo apresentou um melhor
desempenho quando comparada a condicdo normal do processo, controlada
pelo controlador PID ja existente na planta. Nesse trabalho, Lababidi et al.
(2004), testaram o controle preditivo offline, em que as simulagbes visavam
checar o modelo dindmico da planta piloto e a modelagem matematica do
controlador MPC antes de ativa-lo online. Os autores concluiram que o
controlador preditivo com restricbes foi satisfatoriamente implementado e
testado para a hidrodessulfurizacdo de diesel.

Carelli (2008) estudou a acgdo de Controladores PID e Preditivo
Generalizado (GPC), avaliando o desempenho estocéstico e deterministico de
um reator de HDT, analisando a resposta de controladores de realimentacao
em comparacdo com preditivos, em um leito de um reator de hidrotratamento
de diesel. O autor analisou uma malha de controle cascata de um leito do
reator do processo de HDT de diesel, em que uma malha mestre controlava a
temperatura de saida deste leito por meio da manipulacdo do setpoint
requerido na malha escrava, a qual controlava a temperatura de entrada do
referido leito, manipulando a vazdo de combustivel que entra no forno da
planta. Carelli e de Souza (2009) também fizeram abordagens similares as de
Carelli (2008) e chegaram a resultados e conclusdes semelhantes.

Strutzel (2014) aplicou estratégias de controle e otimizacdo em unidades
industriais de HDT de diesel, abordando controlador MPC. O autor formulou
uma funcéo objetivo econOmica, visando ao aumento da conversao da carga
bruta em produtos hidrotratados e a minimizacdo do consumo de insumos. O
pesquisador abordou estudos de casos, nos quais se testou a eficacia do
controlador, obtendo respostas em malha fechada para modelos do controlador
sem incertezas e modelos com incerteza. Para a aplicacdo do controlador, as
variaveis controladas do processo escolhidas foram a temperatura média do
leito catalitico, a quantidade de enxofre no diesel, a vazéo total de instaveis
(LCO e gasoéleo de coque), o excesso de H; na reacdo e a pressao de H; no
compressor da unidade. As variaveis manipuladas foram as temperaturas de
entrada no reator e no forno da planta, bem como a vazao de LCO e o volume
de carga da unidade. O controlador MPC possuia horizonte de predicéo infinito
(o que gerava estabilidade no sistema em malha fechada) e controle por zonas

e funis de cada saida do processo (o que libera graus de liberdade que podem
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ser direcionados para a otimizagdo em tempo real). O pesquisador concluiu
gue o controlador foi capaz de estabilizar o sistema de forma suave,
direcionando a planta para condi¢cdes mais estaveis de operacao.

Silva et al. (2015) aplicaram estratégias de controle preditivo ao
processo de HDT de diesel, buscando verificar, computacionalmente, a
dindmica do processo na obtencdo de 6leo diesel S10. Neste estudo, o0s
autores, controlaram a concentracdo de enxofre na saida do reator TBR, com
distarbios na vazao de hidrogénio e fazendo-se manipula¢cdes na vazéo de oleo
da carga. Como conclusdes, os pesquisadores afirmaram que seus estudos
preliminares do comportamento servo e regulador de uma malha SISO que visa
controlar a variavel de saida, com manipulacdes na carga, indicaram que a
estratégia de controle implementada satisfaz os objetivos do trabalho. Os
autores também concluiram que estudos posteriores mais aprofundados
precisam ser feitos, enfatizando os efeitos multivariaveis e ndo linear do
problema, tornando o controlador mais rigoroso.

As buscas na literatura por trabalhos que abordassem o processo de
HDT de Oleo diesel mostraram que h& escassez de trabalhos com este
enfoque, limitando-se aos apresentados até entdo. Aliado a isto, nos dias
atuais, devido a grande oferta de 6leos combustiveis fosseis com grandes
quantidades de contaminantes, bem como as limitacbes mais severas da
legislacdo vigente e as margens de lucro do processo, o controle do processo
de HDT de diesel se torna cada vez mais necessario (CAMELO, 2012).

Desse modo, busca-se a modelagem matematica que represente o
processo de hidrodessulfurizacdo de Oleo diesel, que permita o
desenvolvimento e inclusdo de estratégias de controle preditivo do processo e
de estratégias de otimizacdo estaciondria buscando minimizar o custo
operacional. A andlise da desativacdo catalitica € um fendbmeno intrinseco ao
processo de hidrotratamento, nesse trabalho sdo abordados modelos
matematicos para simular a influéncia da desativacao na qualidade do produto
especificado. Dessa maneira, pretende-se abordar o0 processo de
hidrodessulfurizagdo em escala piloto, buscando auxiliar e representar os
dados industriais de HDT, pois estas informa¢des sdo muito importantes e

atualmente ndo sao disponiveis.
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3 METODOLOGIA DESENVOLVIDA

Neste capitulo sdo apresentadas a descricdo do sistema que foi
estudado, as hipdéteses do modelo implementado, a formulacdo de um
problema de otimizagdo, bem como simula¢cées do processo proposto com a
implementacdo de estratégias de controle preditivo.

3.1 Definicdo do Problema

Nesta secdo, descreve-se o0 hidrotratamento de Oleo diesel, abordando
uma modelagem matematica que considera a presenca de trés fases (gas,
liguido e sélido) em um reator de leito gotejante, considerando a reagdo de
hidrodessulfurizacdo. O reator é acoplado a um misturador com aquecimento, o
qual recebe as multiplas correntes de diesel, gerando a alimentacdo do TBR.

Na corrente de produto, € obtido o diesel hidrotratado.

3.1.1 Descricao do Sistema

Com o objetivo de estudar a influéncia de efeitos de misturas de 6leos
no processo de hidrotratamento de diesel, foi montado um sistema com
multiplas correntes (trés) de diesel a ser tratado, as quais alimentam o
misturador (mixer) e sdo aquecidas para entrar no reator juntamente com uma
corrente de hidrogénio.

A Figura 3.1 mostra um esquema do sistema de estudo proposto, em
que 0 processo ocorre na presenca de leito catalitico, e a alimentacdo ocorre
no topo do TBR, 0 que caracteriza uma operacdo em concorrente. Trés
diferentes tipos de Oleo diesel a ser tratados (6leo A, 6leo B e 6leo C) séo

misturados e aquecidos para alimentar o reator. Uma corrente de gas
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hidrogénio (H,) também alimenta o TBR. Estes compostos misturados
promoverdo a reacdo na superficie do catalisador. A corrente de produto €
obtida na parte inferior do reator, na qual o Oleo tratado é obtido na fase liquida,

e 0 contaminante removido deixa o reator na fase gasosa.
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Figura 3.1: Diagrama esquematico do reator de leito gotejante (TBR),

representando a operacdo em concorrente do processo de HDT de diesel.

Hipoteses

As seguintes hipoteses foram utilizadas no desenvolvimento do modelo
matematico para o processo de hidrotratamento de diesel, considerando a
reacao de HDS:

» Operacdo em escala piloto, pois as menores dimensdes
possibilitam obter informagdes sobre o comportamento do

sistema e permita determinar se o processo é técnica e
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economicamente viavel, assim como estabelecer os
parametros de operacdo Otimos para O posterior projeto e
construcdo da planta em escala industrial (KORSTEN e
HOFFMANN, 1996; ANCHEYTA e SPEIGHT, 2007);

Sistema trifasico: fase gas, liquida e soélida;

Misturador com dindmica desprezivel,

Duas interfaces (gas-liquido e liquido-sélido), através das
quais ocorre a transferéncia de massa;

Operacdo concorrente, 0 que garante menor perda de
atividade do catalisador, menor variacdo da pressdo do H;
(MEDEROS e ANCHEYTA, 2007);

Operacao em fluxo descendente;

Presséo de operacéo constante;

A reacdo ocorre na superficie do catalisador;

Modelo dinamico do processo;

Modelo matematico unidimensional (isto €, ndo ha gradientes
radiais de concentracdo e temperatura) (MEDEROS e
ANCHEYTA, 2007);

As velocidades do liquido e do gas sdo constantes ao longo
do reator. As pequenas dimensdes do TBR possibilitam essa
especificacdo (ANCHEYTA e SPEIGHT, 2007);

Reacé&o de hidrodessulfurizagéo;

Leito catalitico CoMol/y-Al,03. Os catalisadores de CoMo
suportados em alumina possuem maior area superficial e
maior area de poro quando comparado com O outros
catalisadores tradicionais (ANCHEYTA e SPEIGHT, 2007;
HART, 2014).

As condi¢cdes de operacdo, os parametros e as correlacdes utilizadas
para o calculo de propriedades do sistema foram baseados nos trabalhos de
Korsten e Hoffmann (1996), Mederos e Ancheyta (2007), Jiménez et al. (2007),
Liu et al. (2008), Alvarez e Ancheyta (2008a), Alvarez e Ancheyta (2008b) e

Mederos et al. (2012). Detalhes e informacfes podem ser vistos no Apéndice.
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Dados do sistema e condigcbes operacionais sao apresentados na
Tabela 3.1. Os custos dos 6leos (A, B e C), hidrogénio e energia foram
baseados nos valores de mercado atuais (ABRADEE, 2017; ALICE-Web, 2017;
ANP, 2017). Os graus API dos oleos foram considerados iguais a 22, e a
massa molar da carga foi considerada igual a 441,9 kg/kmol (MEDEROS e
ANCHEYTA, 2007). A concentragdo de compostos sulfurados da mistura dos
Oleos na entrada do reator e a vazao do 6leo B sas obtidas a partir do balanco

de massa realizado no misturador.

Tabela 3.1: Informacgdes sobre o sistema de HDT estudado.

Informacdes do sistema Valores
400 (6leo A)
300 (6leo B)

Concentragdo de compostos organicos 200 (6leo C)
sulfurados (ppm) 2

Na entrada do TBR
(balango de massa)

0,03 (6leo A)

Oleo B (obtida por
Alimentag&o (cm?/s) 2 balanco de massa)
0,02 (6leo C)

0,1 (entrada do TBR)

Twasp -Temperatura média de ebulicdo (°C)° 476

Velocidade superficial do gas (cm/s) ° 0,28

Comprimento do TBR (cm) ° 35

Diametro equivalente das particulas (cm) ° 2,54x10 (CoMo/y-Al,O5)
Presséo de operacéo (MPa) b 5,3

LHSV (h™?)® 1

1,3x107 (6leo A)
1,4x107 (6leo B)
1,5%107 (6leo C)
2,0x10 (Hy)
Custo de energia (US$/kJ) © 3,0

@ baseado em dados industriais (Alice-Web, 2017; ANP, 2017); ° Abradee (2017),
Alice-Web (2017) e ANP (2017), ¢ Mederos e Ancheyta (2007).

Custo material (US$/cm?®) °
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A cinética da reacdo considerada e os detalhes que a envolvem seréo
apreciados na sequéncia.

3.1.2 Modelo Cinético da Reacdo de HDS do Processo de HDT de Diesel

Neste trabalho de tese, foi considerado que as fracdes dos 6leos que
alimentam o misturador contém uma grande quantidade de compostos
organicos sulfurados, e que, durante a reacdo, o H,S é adsorvido nos sitios
ativos do catalisador. A reacdo HDS foi considerada irreversivel, conforme a
estrutura base para a obtencdo da cinética da reagdo de acordo com a
Equacdo 3.1, em que a, b, ¢ e d sdo os coeficientes estequiométricos da

reacao de HDS.

aHC — S(liq) + bHZ(gés) - CHC(liq) + dHZS(géS) (31)

Na abordagem, considerou-se que o teor de compostos organicos
sulfurados e a concentracdo de hidrogénio tém um efeito positivo (Korsten e
Hoffman, 1996), visto que, normalmente, a reagcdo HDS é representada pela
equacao estequiométrica pratica e generalizada, que € uma abordagem
amplamente aceita e que engloba a reacdo HDS de compostos organicos
sulfurados (Dibenzotiofeno-DBT e seus alquil derivados) em uma Unica
expressao (YUl e SANFORD, 1991; STANISLAUS e COOPER, 1994;
COOPER e DONNIS, 1996; KORSTEN e HOFFMAN, 1996; BHASKAR et al.,
2004; RODRIGUEZ e ANCHEYTA, 2004; MEDEROS e ANCHEYTA, 2007;
ALVAREZ e ANCHEYTA, 2008a).

O modelo da reacdo HDS é o tipo de Langmuir-Hinshelwood
(FROMENT e BISCHOFF, 1990; FROMENT et al.,, 1994), que leva em
consideracdo os efeitos inibitérios da formacdo de H,S, incluindo uma
constante de equilibrio de adsorcao de H,S descrita pela equacéo de Van't Hoff
para relacionar o coeficiente de equilibrio com a temperatura na adsorcdo do
sulfato de hidrogénio nos sitios ativos do catalisador (KORSTEN e
HOFFMANN, 1996; MEDEROS e ANCHEYTA, 2007; MURALI et al., 2007;
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ALVAREZ e ANCHEYTA, 2008b; KALLINIKOS et al., 2010; ALVAREZ et al.,
2011; BAO et al., 2011). Desta forma, a taxa de reacdo de HDS ocorre de

acordo com a Equacéao 3.2.

; _ knps €3 (C§,)"*®
HDS ™ [1+ky,s (C},9)]2

(3.2)

rups € a taxa da reagéo de HDS; C3 (mol cm™) é a concentracdo de enxofre na
superficie do catalisador (fase sdlida); CEIZ (mol cm™®) é a concentracdo de
hidrogénio na superficie do catalisador; kyps (mol cm™® s?) é a constante
aparente da reacéo de HDS; ky,s (cm® mol™) é a constante de adsorcéo para o
H.S; CEIZS (mol cm™) é a concentracao de sulfeto de hidrogénio na superficie do

catalisador.
A cinética de desativacdo catalitica e os detalhes da atividade do

catalisador sédo abordados a seguir.

3.1.3 Desativacédo Catalitica

Um modelo de atividade catalitica foi testado para ponderar a influéncia
dos efeitos da desativacdo catalitica no processo de hidrodessulfurizacdo do
diesel, baseado na metodologia descrita por Yamamoto et al., (1988), Krause
(2011) e Furimsky e Massoth (1999). Foi considerado o catalisador CoMo/y-
Al,O3, sendo avaliada a contaminacao por deposi¢cdo de coque na superficie do
catalisador (diagnosticada pelo decréscimo da atividade, bem como a taxa de
formacao de coque durante o processo).

A cinética de reacdo HDS abordada (discutida na secéao anterior) € do
tipo Langmuir-Hinshelwood, sendo adicionada a atividade catalitica, visando
observar seus efeitos na taxa reacional da hidrodessulfurizagdo do diesel
(Equacéo 3.3).

kups (C3) ()%

[1+Kn,s (C1,s)]? (3.3)

ryps = A(t)
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em que A(t), dada em termos percentuais, é a atividade catalitica em fun¢éo do
tempo de campanha da unidade de HDT.

A atividade foi avaliada em termos da taxa de formacéo de coque, o0 que
implica na deposicdo de coque na superficie do catalisador e,
consequentemente, o envenenamento do leito catalitico e perda da atividade. A
taxa de precursores de coque adotada se baseou em adaptacdes feitas nas
abordagens de Yamamoto et al. (1988) e Krause (2011), em que a producéo de
coque ocorre por via catalitica e por via térmica. A equacao da taxa de reacao

de coqueamento de precursores de coque pode ser apreciada na Equagéo 3.4.

2
kr (C;S)recoq)

P, (3.4)

_ kC Kads (CgreCOQ)

- _ +
preCOQ 1+Kaqs (Crs)reCOQ)

em que rprecoq € a taxa de reacdo de coqueamento dos precursores do coque,
kc é a constante cinética de cogueamento catalitico, kr é a constante cinética
de coqueamento térmico, K,qs € a constante de equilibrio de adsor¢édo dos
precursores de coque na superficie do catalisador, CgrecoQ é a concentracdo de
precursores de coque na superficie do catalisador, pﬁz € a pressao parcial do
hidrogénio na fase gasosa.

A formacéo de coque é dada pela Equacéo 3.5, que representa a taxa
de acumulo de coque ao longo do tempo, em que 0s precursores de coque S&o

consumidos, gerando o coque. Este fica depositado no catalisador.

3C2oq S
0 = A(t) kpreCOQ CpreCOQ (3 5)

em que C(S;OQ € a concentragdo de coque na superficie do catalisador, kcoq € a
constante reacional da reacao de coqueamento.

O teor de coque disposto na superficie foi levado em consideracao para
determinar a atividade catalitica, conforme a Equacéo 3.6 (YAMAMOTO et al.,
1988; FURIMSKY e MASSOTH, 1999; KRAUSE, 2011), em que M_ é a massa

molar da mistura liquida e R¢y € a relacdo carbono-hidrogénio no diesel a ser
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hidrotratado, p; é a densidade da mistura liquida. O termo entre parénteses
observado na Equacdo 3.6 € o teor percentual de coque acumulado na
superficie do leito catalitico.

S 1,65
A(t) = 1 — 0,0085 (M)

PL

(3.6)

Um modelo de atividade catalitica apresentado por Froment e Bischoff
(1991) e Dietz (2014), Equacédo 3.7, j& apresentada na Secéo 2.2.2 (Equacdes
2.5 e 2.6), foi testado e discutido, buscando observar sua influéncia no HDT de

Oleo diesel.

AY) = Apng + (1 — AppeKalo Xy (3.7)

InformacOGes sobre os valores dos parametros dos modelos da

desativacdo podem ser encontradas no Apéndice.

3.1.4 Balanco de Massa do Processo de HDT de diesel

A modelagem do TBR para o HDT de diesel apresentada por Mederos e
Ancheyta (2007) foi utilizada como referéncia para esta pesquisa de tese. Junto
a essa modelagem, no presente trabalho, foi proposta a inclusdo do misturador
com as multiplas correntes de diesel. As equac¢fes dos balangcos podem ser

vistas como segue:

No misturador

Os balancos de massa global e por componente no misturador séao
dados pelas Equacdes 3.8 e 3.9, respectivamente. A dinamica no misturador foi

negligenciada por ser considerada muito pequena comparada a do reator.

Fcarga = FA + FB + FC (38)
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CS,cargaFcarga = CS,A Fp + CS,B Fg + CS,C Fc (3.9)

em que Fearga (cm® s™) é a vazdo da mistura de 6leos na entrada do TBR; F,
(cm®s™), Fg (cm® s™) e F. (cm® s™) sdo, respectivamente, as vazdes dos 6leos
A, B e C alimentando o misturador; Cgcarga (Mol cm™®) é a concentracdo de
enxofre na entrada do TBR; Cs, (mol cm™), Cgg (mol cm™) e Cg¢ (mol cm™)

sdo, respectivamente, as concentracdes de enxofre nos 6leos A, B e C.
No reator (TBR)

As seguintes equacdes de balanco de massa no TBR foram baseadas
nos trabalhos de Mederos e Ancheyta (2007).

Fase gasosa:

O modelo da fase gasosa ocorre como mostrado na Equacéao 3.10, em
gue nao se considera dispersao axial, visto que a velocidade superficial do gas
€ bem maior que a do liquido e a difusividade na fase gas é mais elevada,
resultando em um numero de Peclet nessa fase suficientemente alto para que
o termo advectivo seja mais relevante que o termo difusivo. O modelo pode ser
utilizado tanto para operacdo em escala piloto e industrial (KORSTEN e
HOFFMANN, 1996; MEDEROS e ANCHEYTA, 2007).

G G G
g B =y, %‘— RTg ki ay, (%i_ CIL) (3.10)

i=H2est

em que g; € o holdup da fase gasosa; piG (MPa) é a pressao parcial do
componente i; t (s) é a variavel tempo; ug (cm s™) é a velocidade superficial do
gas; z (cm) é a variavel espacial; R (J mol* K*) é a constante universal dos
gases; Tg (K) é a temperatura da fase gasosa; k}‘ (cm/s) é o coeficiente de
transferéncia de massa do componente i na interface do liquido; a;, (cm™) é a

area especifica na interface liquida; H; (MPa cm® mol™) é a constante da lei de
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Henry para o componente i; CiL (mol cm™) é a concentracdo do componente i

na fase liquida; H, é gas hidrogénio; H,S € o géas sulfidrico.

Fase liquida:

O modelo da fase liquida é mostrado nas Equacdes 3.11 e 3.12, em que
se considera dispersdo axial. O modelo também pode ser utilizado tanto para
operacdo em escala piloto e industrial (KORSTEN e HOFFMANN, 1996;
MEDEROS e ANCHEYTA, 2007). A Equacéo 3.11 a para o hidrogénio e para o
sulfeto de hidrogénio na fase liquida, enquanto a Equacdo 2.12 € para o

enxofre e hidrocarboneto.

acy acy a2ck pG
e, —-=—u, —-+e, Df —-+kiay (; - ciL) — kfag(CF — CF) (3.11)
i= HZ e st

ack ack a2ck
&L 5 - TW g"‘ e, D} 922 k? ds (ClL - CIS) (3.12)

i=SeHC

em que g, é o holdup da fase liquida; u;, (cm s™) é a velocidade superficial do
liquido; D (cm? s™) é o coeficiente méassico de dispersdo axial na fase liquida;
kf’ (cm s™) é o coeficiente de transferéncia de massa do componente i na
interface da fase sélida; ag (cm™) é a &rea especifica na interface da fase
sélida; CiS (mol cm™) é a concentracdo do componente i na fase sélida;
componente i igual a S, representa os compostos sulfurados; componente i

igual a HC, representa os hidrocarbonetos.

Fase soélida:

O modelo da fase sélida (Equacgéo 3.13) considera que a reacao ocorre
na superficie do catalisador e que ocorre transferéncia de massa na interface

liguido-sdlido. Esta representacdo matematica pode ser utilizado tanto para
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operacdo em escala piloto quanto para industrial (KORSTEN e HOFFMANN,
1996; MEDEROS e ANCHEYTA, 2007).

acy
gp (1-€) —-= k{ as (C' = CF) £ pg @ Nups Tups (3.13)

i=H, H,S, S eHC

em que g, € a porosidade da particula de catalisador; € € a fragdo de vazios do

leito catalitico; o sinal " +

significa: " - " para 0s reagentes, "+" para 0s
produtos; pg (g cm™®) é a densidade bulk; ¢ é a fracdo de molhamento das
particulas de catalisador; ngps € o fator de efetividade para a reacdo de

hidrodessulfurizagéo (HDS); ryps (mol g™ s™) é a taxa da reacédo de HDS.

3.1.5 Balanco de Energia do Processo de HDT de diesel

O balanco de energia no TBR para o HDT de diesel também foi baseado
em a Mederos e Ancheyta (2007), no qual, com este trabalho de tese, foi

proposta a inclusdo do misturador com as multiplas correntes de diesel.

No misturador

O balanco de energia no misturador € dado pela Equacdo 3.14. A
dindmica no misturador foi negligenciada por ser considerada muito pequena

comparada a do reator.

Fcarga hcarga + Q = Fp hp + Fg hg + F¢ he (3.14)

em que he,pg, (kJ kmol™) é a entalpia da carga do TBR; Q (kW) é a energia
para aquecer a mistura de 6leos no misturador; h, (kJ kmol™), hg (kJ kmol™) e

he (kJ kmol™) sdo, respectivamente, as entalpias das correntes dos 6leos A, B

e C alimentando o misturador.

42



No reator (TBR)

As seguintes equacdes do balanco de energia no TBR foram baseadas
nos trabalhos de Mederos e Ancheyta (2007). Na modelagem matematica
(Equacbes 3.15 a 3.17), consideram-se as transferéncias de calor nas
interfaces gas-liquido e liquido-solido sem disperséao axial. O modelo pode ser
utilizado tanto para operacdo em escala piloto e industrial (KORSTEN e
HOFFMANN, 1996; MEDEROS e ANCHEYTA, 2007).

Fase gasosa:

aT
€ P CPg — = —ug pg CPg

G aTg
ot

o hgr ap, (Tg — Tp) (3.15)

Fase liquida:

oT T
ELPLCPLa_tL = —uL pL CPLa_L + hgp ap (Tg — To) — hys ag (T, — Ts) (3.16)

Z

Fase sélida:
aT
(1—€) psCPs 6_: = hys ag (T, — Ts) + pg Nups Fups (—AHR?) (3.17)

em que pg (g cm™), p. (g cm™) e ps (g cm™) sdo, respectivamente, a massa
especifica das fases gasosa, liquida, sélida e ; CP; (J g K1), CP, (J g* K e
CPs (3 g* K™) sdo, respectivamente, as capacidades calorificas das fases
gasosa, liquida e sélida; hg, (J s* cm? K1) e hyg (3 s* em? K% s&o,
respectivamente, os coeficientes de trocas de calor nas interfaces gas-liquido e
liquido-solido; Tg (K), Ty, (K) e Tg(K) sdo, respectivamente, as temperaturas das

fases gasosa, liquida e sélida; AHEPS(J mol™) é o calor da reagéo de HDS.
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3.1.6 Condi¢cbes de Contorno e Condicdes Iniciais

Condicdes de contorno

As seguintes condi¢cdes de contorno foram aplicadas as equacgdes

diferenciais (em que o subscrito “y” se refere aos valores na alimentacéo):

Em z=0:

As pressOes parciais dos componentes gasosos na entrada do reator

pi = (pf), i=HyeH,S

As concentracdes dos componentes nas fases liquida na entrada do
reator foram baseadas nas condigbes de contorno de Danckwerts/Langmuir
(DANCKWERTS, 1995):

L
ch = (), + (2)

CS=0

1

i = H,, H,S, SeHC.

O numero de Peclet (Pe) foi calculado com a utilizacdo da correlacéo de
Hocham-Effort, Equacéo 3.18, que especifica para processo de HDT de diesel
em escala piloto (MEDEROS e ANCHEYTA, 2007).

Pe = 0,034 X (Reyq)%® x 102003 (Regis) (3.18)
em que Rej;q € Reg,s S0 0s nimeros de Reynolds das fases liquida e gasosa.

As temperaturas de cada fase na entrada do reator séo:

TL=Ts=T,, Tg= (Tc)o
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em que T, é a temperatura da carga.

Emz=1L:

aCy .
=0, i=Hj H,S, SeHC

Condicdes iniciais

As seguintes condi¢des iniciais foram aplicadas as equacgdes diferenciais

(Tabela 3.2), em que o subscrito “y” se refere aos valores na alimentacao:

Tabela 3.2: Condi¢des iniciais do sistema de HDT estudado.

Emz=0 Em0<z<L

pf; = (p?)ol i= HZ) HZS pgz = (pgz)o 4 pﬁZS = 0
Ch=(cl), i =Hz HS,SeHC CF=0, i=HzH,S

CS =0,i=H,, H,S,SeHC CS =0, i=H,H,S
T, =Ts =Ty, Tg = (Tg)o T, =Ts =Ty, Te = (Te)o

3.2 Discretizagcao do Sistema de EDP

O sistema de equacdes diferenciais parciais (EDP), descrevendo a
transferéncia de calor e de massa no reator, foi transformado em um conjunto
de equacgbes algébrico-diferenciais ordinarias de primeira ordem (EAD),
utilizando o método das diferencas finitas, e deixando a variavel tempo sem
discretizar, ou seja, aplicando o conhecido método das linhas (MOL) (HAMDI et
al., 2007). A Figura 3.2 mostra um esquema basico genérico em que 0s pontos
“I” da discretizacdo podem ser vistos, em que AL € a distancia entre os pontos,
t € o tempo, N é o numero total de pontos, i = 1 € a alimentagédo, i = N é a

saida.
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i=1 1=2 i-1 1 i+1 i=
4+ o—e < ® @ o—o +

(i-AL.t) (1,0 (i:+A|_ Ry

- — | e S

AL AL

Figura 3.2: Diagrama esquematico dos pontos de discretizacdo pelo método

das linhas.

A seguir estdo as equacgdes em suas formas discretizadas:

Balan¢co de massa

Fase gasosa:

dpf (pfi41-Pfi-1) G 1L P L
Eg dt G 2 AL RT] ki,j dp, . Ci,j (3.19)
i == HZ e st
j=1, 2, ...,N em que N é o numero de pontos da discretizacao.
Fase liquida:
L L L L L L G
e aci _ —u (chra-Chi-1) 4 DL (chjea—2chj+chiy) LRl oa (P L)
L dt L 2 AL L a ALZ 1!] L 7—[1‘] 1;]
S L S
i == HZ e st
j=1, 2, ...,N em que N é o numero de pontos da discretizacao.
L L _cL L _oclycl
. e (Ciyi+1 Cl.l—l) + e DL (C1r1+1 2C1J+C1’1‘1) — kS 3 (C.L. —CS.
L 4t L 2 AL L Ya AL2 ij 4S\Mijj 1j
(3.21)
i=SeHC
j=1, 2, ...,N em que N é o numero de pontos da discretizacao.
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Fase sélida:

dc,
Ep(l—e)d—t'] = k?,j as(Ci]fj - ij) + PB ® Nups,j THDS,j (3.22)
i=H,, H,S, SeHC
j=1, 2, ...,N em que N é o numero de pontos da discretizacao.

Balanco de energia

Fase gasosa:

dt8 TS¢ . —cS
gq pg C5 d_t] = —ug pg Cp % — hgp, aL(TjG - T]L) (3.23)
j=1, 2, ...,N em que N € o numero de pontos da discretizacao.
Fase liquida:

dtr Tk —cl
e, pL C d—t] = —uy, py, Cp % +heLag (T]G - TjL) —hys as (T]L - Tjs)

(3.24)
j=1, 2, ...,N em que N € o numero de pontos da discretizacao.
Fase sélida:
s 41 L S HDS

(1-€) ps Cp = = Nisas (Tj - T )+ ps Nups,j Tupsj (—AHR ) (3.25)
j=1, 2, ...,N em que N é o numero de pontos da discretizacao.

47



Condic¢des de Contorno

Em z=0:

ck, —ck
clo = (), + () (45)
i = H,, H,S, Se HC;

Az € 0 espagamento entre 0s pontos da discretizacao;

o subscrito “0” se refere aos valores na alimentacao.
Emz=1L:

L — L
Cine1 = Cin

i=H,, H,S,S e HC, em que N é o numero de pontos da discretizacao.

3.3 Convergéncia da Malha

O numero de pontos de discretizacdo necessario para que o método
numerico utilizado obtivesse a solucdo satisfatéria foi determinado utilizando,
como critério de convergéncia da malha, o modulo da diferenca entre os
valores das variaveis do processo obtidos nos pontos de discretizacdo da
malha de refinamento k+1 e os valores obtidos nos pontos de discretizacao
pela malha de refinamento k. Assim, a convergéncia foi obtida quando o

referido médulo da diferenca fosse inferior a 10 para cada variavel.

3.4 Integracdo Numérica

A escolha do algoritmo de integracdo numérica deve ser motivada pela
rigidez do sistema nos casos de EDOs e de EADs, bem como quando se refere
ao indice diferencial do sistema, no caso de EADs. Na caracterizacdo das

EADs, o principal parametro avaliado € o indice diferencial, que corresponde ao
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namero minimo de vezes que o sistema de EADs, ou um subconjunto deste,
precisa ser diferenciado (em relagdo a varidvel independente) até ser
transformado em um sistema de EDOs (que apresenta indice diferencial igual a
zero). Caso o sistema apresente indice superior (>1), € preciso que haja a
reducdo do seu indice diferencial para que possa ser resolvido por meio de um
algoritmo de integracdo, ou através do uso de métodos numéricos apropriados
para EADs de indice elevado (LOURENCO e SECCHI, 2002; LEMOS, 2007).

As Equacfes 3.26 e 3.27 sdo formas genéricas de um sistema de EDOs
e EADs linearmente implicita, respectivamente, em que y é o vetor de variaveis
de estado; u, vetor de variaveis de entrada; f, vetor de funcbes caracteristicas
do sistema. M € a matriz de massa, e serve para representar sistemas de
EDOs (quando M néo é singular) e EADs (quando M é singular) (LEMOS,
2007).

MY = f(ty,u) (3.26)

Generalizando, um sistema algébrico-diferencial qualquer pode ser
expresso pela Equacédo 3.27, em que w € o vetor de variaveis algébricas, y' € 0

vetor de derivadas das variaveis de estado.
F(ty,y,w,u) =0 (3.27)

Existem muitos métodos desenvolvidos para resolver sistemas de EADS,
tais como os que utilizam as formulas BDF (Backward Differentiation Formulas)
e 0s meétodos Implicitos de Runge-Kutta (Implicit Runge-Kutta Methods). Entre
as rotinas que utilizam as formulacbes BDF, podem-se citar: DASSL
(PETZOLD, 1982), DASSLC (SECCHI, 2012), MEBDF (ABDULLA, 2000;
ABDULLA et al., 2001), SUNDIALS (HINDMARSH et al., 2005). Ja as rotinas
que se baseiam nos métodos de Runge-Kutta, tem-se o PSIDE (LIOEN et al.,
1998) como exemplo.

Neste trabalho, a integracdo numérica foi avaliada com a rotina DASSLC
e as equacdes algébricas foram resolvidas utilizando o método de Newton-

Raphson, implementado no pacote computacional SUNDIALS.
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3.5 Otimizacao do Processo

Como ja discutido, a legislacéo brasileira atual estabelece, nas grandes
cidades do Brasil, que o 6leo diesel combustivel apresente concentracdo de
enxofre de, no méaximo, 10 ppm (ANP, 2017). Um problema de otimizacao foi
proposto, visando minimizar 0S custos operacionais do processo de
hidrodessulfurizacdo (HDS) do 6leo diesel, sujeito a limitacdo que estabelece a
concentragdo maxima de enxofre no produto. Foi utilizado o algoritmo IPOPT
(Interior Point Optimization), o qual € um algoritmo de ponto interior que faz uso
da abordagem primal-dual (WACHTER e BIEGLER, 2006), para resolver o
problema de otimizacéo.

Limitagbes em varidveis como temperatura e presséo reacional e na
velocidade espacial do liquido devem ser levadas em consideracdo, pois
influenciam o desempenho do hidrotratamento. Muitos pesquisadores
mostraram que a temperatura da reacdo pode variar muito de acordo com as
caracteristicas da carga. Korsten e Hoffman (1996) estudaram a reacdo HDS
nas temperaturas de 350°C a 400°C, mostrando que as analises podem ser
realizadas em temperaturas maiores, dependendo das caracteristicas da carga.
Esses autores também analisaram os efeitos da presséao sobre a reacdo HDS,
mostrando que o aumento de pressao favorece a reagcdo com limites que
dependem da natureza da alimentacéo e do catalisador. Os autores apontaram
que a reacdo HDS, nas condi¢cdes estudadas, apresentou bom desempenho
entre 6 MPa e 10 MPa. Os autores analisaram a velocidade espacial do liquido
entre 0,9 (h) e 4,8 (h) mostrando que os valores menores favorecem a
reacdo de HDS. Andlises e conclusdes semelhantes foram relatadas na
literatura (MEDEROS e ANCHEYTA, 2007; AL-DAOUS e ALI, 2012; NOVAES
et al., 2017; TAO et al., 2017).

Com base na literatura e nas analises de sensibilidades realizadas, os
limites das variaveis de otimizagcéo foram escolhidos.

A Funcédo Objetivo (OF), dada pela Equacdo 3.28 (funcao custo), foi

proposta para representar os custos do processo.
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Problema de otimizacao:
Minimize:

OF = 04 Fa + 03 Fp + o¢ Fc + oy, Fiy, + 0¢Q (3.28)

Sujeito a:
Restricbes de igualdades:

Modelo matematico do processo.

Restricdes de desigualdades:

cm

1% 107 (™) < Fy < Fearga
3

C
1x107° <T> <Fg < Fcarga

653 (K) < T, < 710 (K)
0 (ppm) < CSqyye < 10 (ppm)

em que OF (US$ h™) é a funcdo objetivo; o, (US$ cm™), og (US$ cm™®), o
(US$ cm™) e oy, (US$ cm™®) sédo, respectivamente, os custos dos 6leos A, B e
C e do gas hidrogénio; oy (US$ kJ1) é o custo do calor fornecido (energia);
Fy,(cm® s) € a vazdo de alimentagdio do hidrogénio no TBR; T, (K) é a
temperatura da carga; CS,,; (ppm) € a concentracdo de enxofre na saida do
TBR.

As restricdes do problema de otimizagcédo foram escolhidas, observando
condi¢cBes operacionais tipicas do processo de HDS de 0leo diesel, com base
nos trabalhos de Korsten e Hoffmann (1996), Alvarez e Ancheyta (2007) e

Novaes et al. (2017). Na Tabela 3.3, sdo encontradas informac¢des do numero

dos pontos da discretizacéo da coordenada espacial do TBR, a qual foi dividida
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em 110 pontos para gerar uma boa convergéncia da malha. E, devido a isto,
tem-se 0 numero de restricdes de igualdades correspondentes a aplicacédo das
equacdes dos balancos em cada ponto discreto do reator. As restricbes de
desigualdades séo caracteristicas da operacdo em escala piloto abordada
(KORSTEN e HOFFMANN, 1996; MEDEROS e ANCHEYTA, 2007; NOVAES
et al., 2017), e também foram baseadas em analises de sensibilidades
realizadas (mostradas na Secéo 4.2).

Os graus de liberdade do problema de otimizacdo abordado séo
referentes as variaveis de decisdo, a temperatura da carga, a velocidade
superficial do gas hidrogénio, e duas das vazdes das mdultiplas correntes de
0leo no misturador (a terceira € dependente). O ajuste das vazdes dos Oleos

ocorre de forma que a vazao de entrada do reator.

Tabela 3.3: Informagdes sobre o problema de otimizagéo proposto

Detalhes do problema de otimizacao Valores
Numero de pontos da discretizacao 110
Numero de restricdes de igualdades 4.980
Numero de restricdes de desigualdades 6
Graus de liberdade do problema de otimizagao 4

3.6 Estratégias de Controle

A estratégia de controle preditivo proposta para aplicar ao processo de
HDT de diesel foi elaborada com o intuito de atuar e garantir que o sistema
responda e atenda as necessidades de se ter hidrocarboneto com um grau de
pureza satisfatorio na saida do reator. Foram implementadas estratégias de
controle MPC na hidrodessulfurizagéo do diesel, tendo como base mecanismos

existentes na literatura.

Controle Preditivo (MPC)

Estratégias de controle preditivo baseada em modelo (MPC) foram

abordadas com o objetivo de controlar a concentragdo de enxofre na saida do

52



reator, manipulando as vazdes dos Oleos A e C, a temperatura de entrada do
reator e a velocidade do gas hidrogénio, na presenca de distirbios nas
concentracfes destes 6leos no misturador. Um diagrama esquematico do
controlador MPC implementado pode ser observado na Figura 3.3. O

controlador foi projetado para que a resposta seguisse 0 setpoint, atingindo a

concentracéo de enxofre maxima de 10 ppm (uma das caracteristicas do Diesel
S10).
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Concentragdo de compostos sulfirados

MPC S e
Controller

—_— —> Oleo tratado

Figura 3.3: Diagrama esquematico do sistema proposto com a malha de

controle preditivo (MPC).

Criou-se uma interface EMSO-MATLAB para simular a planta no
MATLAB. A planta foi colocada no Simulink com o uso da interface. Na Figura
3.4, pode ser visualizado o esquema proposto, em que foi criada uma s-

function (a qual permite chamar a planta virtual no EMSO), e que no bloco
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interno (PLANTA_EMSO), desta figura, foi configurada a fungdo (com cinco
variaveis de entrada, uma de saida, e tempo de amostragem de 5 segundos).

A partir de andlises de sensibilidades realizadas, a temperatura de
entrada do reator (T,), a velocidade do gés (ug) e as vazdes de diesel (Fa e Fc)
no misturador foram escolhidas para serem as variaveis manipuladas no
sistema de controle MPC proposto. A concentracdo de enxofre (CSyy) na saida
do reator foi escolhida como sendo a variavel controlada. A vazéao de liquido na
entrada do reator (Fo) foi colocada como variavel de entrada para contabilizar
possiveis distlrbios na carga. Uma funcdo custo (discutida no problema de
otimizacdo) foi colocada como varidvel de saida observada (OF), mas nao foi
controlada no processo. Disto, um esquema 5x2 (5 entradas e 2 saidas) é
observado na Figura 3.4, contudo, neste trabalho de tese, foi considerada a
estrutura 4x1 (quatro entradas e uma saida) para a etapa de identificacéo,
simulagéo e controle do processo.

Com a estrutura e os limites impostos as variaveis manipuladas, pode-se
analisar a competicdo entre eles, uma vez que as vazdes dos Oleos, a
velocidade superficial do hidrogénio e a temperatura de entrada do reator
podem ser manipuladas simultaneamente para obter uma melhor combinacéo
desses valores, obtendo, desta forma, o produto dentro da especificacdo. Essa
estrutura 4x1 é uma das vantagens de usar o MPC em vez do controlador PID,
pois € possivel usar mais de um grau de liberdade para conduzir 0 processo
até a condicdo operacional desejada. Essa configuragdo € ainda mais atraente
quando as respostas dinamicas do sistema tém velocidades diferentes para
diferentes variaveis de entrada, como € o caso do processo HDT. Além disso, é
bem conhecido que o MPC pode lidar muito bem com restricbes. Uma restricdo
ativa remove um grau de liberdade do controlador, desta forma, essa estrutura
permite a disponibilidade dos graus de liberdade adicionais, que faz com que o
MPC né&o perca o controle do sistema, o que aconteceria com o PID quando a
variavel manipular saturasse.

Assim, foram feitos testes em malha aberta para retirar dados de
entrada e de saida da planta, os quais serviram para gerar modelos
identificados ajustados. Estes modelos foram obtidos a partir de simulac¢des da
planta em malha aberta (Figura 3.4), com perturbacdes degraus de 10% na
velocidade do gas na entrada do TBR, observando os valores de saida da
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concentracdo de enxofre, os quais foram levados ao System Identification
Toolbox (ident toolbox) no Matlab, gerando, em seguida, uma funcdo de
transferéncia para esta etapa de observacdo. Enquanto perturbacdes foram
feitas na variavel u; para este procedimento de identificagdo, as outras
variaveis foram mantidas constantes. Este procedimento foi repetido para as
outras trés entradas do processo. Ao final, quatro modelos de funcdes de
transferéncia do processo foram identificados.

—1]

>

CSout & OF

PROCESSO

Figura 3.4: Diagrama esquematico da planta no EMSO acoplada ao simulink

por meio da interface EMSO/Matlab. Vista em malha aberta.

O bloco MPC foi adicionado ao diagrama de bloco no Simulink. Desta
forma, a planta pode ser controlada diretamente com o uso do diagrama de
processo (Figura 3.5). Os modelos identificados foram utilizados para estruturar
o controlador MPC e implementar estratégia de controle no simulink/Matlab a
partir da planta do processo no EMSO.

As Figuras 3.5 e 3.6 mostram esquemas da malha fechada da planta no
EMSO acoplada ao simulink a partir da interface EMSO/Matlab.
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Figura 3.6: Diagrama esquematico da malha fechada da planta no EMSO
acoplada ao simulink a partir da interface EMSO/Matlab.

A funcéo objetivo do controlador segue a formulacdo apresentada na
Equacao 3.29, com a qual as saidas do MPC séao calculadas, o que levam as
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variaveis controladas seguirem o setpoint de forma otimizada. Em cada
instante de amostragem, as saidas futuras do controlador sdo determinadas de
forma que haja a minimizacdo da funcéo objetivo J (Equacgédo 3.29), em que k é
o instante de amostragem, P é o horizonte de predicdo, m é o horizonte de
controle, y; € o peso do erro na variavel controlada no tempo i, y; € a saida
predita pelo modelo no instante de tempo i, yset; € o valor do setpoint no

instante i, 4; € o fator de supressdo de movimento da saida de controle no
instante de tempo j, AU; = U; — U;_; € o valor da saida de controle no instante
de tempo j. Restricbes sdo impostas da seguinte forma: V,in <V < Ymax:
Unin < U < Unax» AUpin < AU < AU, @lém das restricOes de igualdade

impostas pelo modelo linear de predicéo.

k+P k+m-1

]: Z yi()’?i—yseti)2+ Z A]AUJZ (329)
j=k

i=k+1

Os pesos nas variaveis de entrada e na variavel de saida, o tempo de
amostragem, o horizonte de predicdo e o horizonte de controle sdo os
parametros que serdo sintonizados. Na Secéo 4.5, detalhes das restricdes
impostas ao MPC e os valores dos parametros da sintonia podem ser
apreciados. As possiveis perturbacdes na vazdo de entrada do reator e/ou nas
concentracfes de compostos sulfurados nos oOleos A, B de C podem ser

habilitadas na estrutura estudada.

3.7 Ferramentas Computacionais utilizadas

Para efetuar os estudos propostos nesta tese, foram utilizados os
recursos oferecidos pelo software EMSO (Environment for Modeling, Simulation
and Optimization) como plataforma para modelagem, simulacdo e otimizacéo
do processo (SOARES, 2003; SOARES e SECCHI, 2003; SOARES, 2007).

As equacdes algébricas foram resolvidas, utilizando o SUNDIALS
algorithms (SUite of Nonlinear and Differential/ALgebraic equation Solvers)

(HINDMARSH et al., 2005), e o problema de otimizacao foi resolvido com a
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utilizacdo do algoritmo IPOPT, os quais ja fazem parte da estrutura do EMSO
(SOARES, 2007; FURLAN et al., 2010; MAGALHAES, 2010; ALMEIDA NETO,
2011; CANABARRO, 2011; SILVA et al., 2012).

As estratégias de controle preditivo (MPC) do processo foram
implementadas com a utilizacdo do MATLAB®/Simulink, por meio de uma
interface EMSO-MATLAB abordada.

A maquina utilizada para a realizacdo deste trabalho de tese foi um
Notebook Dell Core i7 (114-5447-A40, Inspiron 14 — 5000 series), placa de
video de 2GB, disco rigido de 1TB com 8GB SSD, memoria de 16GB. As
versoes do EMSO e do Matlab foram, respectivamente, 0.10.6 e R2014a.

Desta forma, a metodologia abordada permitira a simulagdo e analise do
processo de hidrodessulfurizacdo, com aplicacdes de estratégias de controle
MPC e de otimizacdo estacionaria, buscando a producdo de diesel dentro da

especificacao S10.
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4 RESULTADOS E DISCUSSOES

Primeiramente € mostrada a etapa de avaliacdo do modelo matematico
do processo de HDT de diesel, em que dados da literatura foram utilizados
para validar o modelo matematico. Em seguida € mostrado um estudo de caso
em que foram feitas analises de sensibilidades para verificar quais variaveis
escolher para as etapas de controle e otimizacao, bem como definir restrices
do processo. A outra etapa foi a avaliagcado da identificagdo do modelo, seguida
da sintonia do modelo MPC. Aplicacbes do MPC sdo mostradas e discutidas na
sequéncia. Por fim, o problema de otimizacéo é avaliado e discutido.

Os modelos de desativacdo catalitica testados n&o influenciaram
significativamente nas respostas, visto que a atividade sofre variagdes mais
acentuadas em tempos operacionais maiores do processo de HDT em questéao.
Como as simulacfes realizadas ocorreram em tempos muito menores que
agueles em que a desativagcdo se acentua, os efeitos ndo foram significativos
para os tempos de simulagbes abordados nesta tese. Testes com valores de
atividades cataliticas reduzidos buscando simular situacbées com tempos

maiores de campanha foram realizados e também serdo mostrados.

4.1 Avaliacdo do modelo mateméatico do processo de HDT de diesel
4.1.1 Analise de convergéncia da discretizacao do modelo

Os resultados dos testes da convergéncia das malhas de discretizacao
estdo mostrados na Figura 4.1. Foi analisado o refinamento da malha com
relacdo com numero de pontos de discretizacdo (N) do comprimento do reator.
Foram realizadas simulagdes com diferentes N, para verificar a convergéncia
da resposta do modelo matematico. Quanto maior o N, maior o niumero de
equacdes a serem resolvidas. Assim, percebe-se que, quando N=110 pontos, a

resposta é satisfatoria (obtida com uma tolerancia de 1E-5) de uma malha de
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refinamento da resposta para a outra. Portanto, foram escolhidos 110 pontos
para a discretizacdo do modelo matematico do comprimento do TBR.
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Figura 4.1: Avaliacdo das malhas de discretizacdo do modelo, com N variando

entre 3 e 130 pontos.

4.1.2 Validacdo do modelo

Neste trabalho, os dados operacionais do processo de hidrotratamento
em escala piloto foram extraidos dos trabalhos de Mederos e Ancheyta (2007)
para validar o modelo matematico. Os autores consideraram um processo de
HDT de diesel com uma Unica alimentac&o, com ug= 0,028 cm/s, u,= 1,75%107
cm/s, em que ug € u;, Sao, respectivamente, as velocidades superficiais do
liquido e do géas através da reator, a temperatura de alimentacao foi de 653 K e
pressdo de operacdo do reator igual a 53 MPa. O modelo em estado
estacionario validado pode ser visto no trabalho de Silva e Secchi (2018).

Na Tabela 4.1, é apresentada a analise de graus de liberdade do

sistema, e também € mostrado o indice estrutural diferencial do sistema (indice
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1). Como o indice estrutural é igual a 1, o algoritmo numérico proposto para a
integracdo do sistema ndo apresenta problemas de indice durante a simulagéo,

conforme discutido na Secéo 3.4.

Tabela 4.1: Andlise de graus de liberdade do sistema, realizada no EMSO.

Informacdes do sistema Valor
Numero de variaveis 4.988
Numero de equacdes 4.975
Numero de especificacdes 13
Graus de liberdade 0
indice estrutural diferencial 1

Graus de liberdade dinamicos  1.650
Numero de condigfes iniciais  1.650

Os perfis de pressdes parciais dos componentes gasosos, H, e H,S, ao
longo do reator, podem ser visualizados nas Figuras 4.2 e 4.3,
respectivamente. Pode ser o observado que os resultados obtidos nas
simulacdes séo similares aos observados na literatura, indicando que o modelo
implementado € representativo para as condices testadas do processo.

Mederos e Ancheyta (2007) discutiram sobre algumas condi¢Ges
operacionais do processo de HDT e mostraram que a operacdo em
concorrente com a carga saturada de hidrogénio € a abordagem que melhor se
ajusta aos dados experimentais. Os parametros do modelo disponibilizados por
esses autores (ver Apéndice) foram utilizados para validar a modelagem
abordada nesse trabalho de tese.

Os perfis de pressdes parciais do H, e H,S, bem como a evolugéo
temporal da concentracdo de compostos organicos sulfurados na saida do TBR
sado mostrados nas Figuras 4.2, 4.3, 4.4 e 4.5, respectivamente. Observa-se
que os perfis obtidos nas simulagbes realizadas apresentam leve diferenca
daqueles obtidos por Mederos e Ancheyta (2007), que pode ser devido ao
método numérico utilizado na integracdo, assim como devido a acuracia

numeérica dos resultados do modelo matematico do processo.

61



5.3 . : |
---dados da literatura (simulados)
528 —dados simulados

;'.:H2 (MPa)
w
ra
(]

5.18{

5.16{

| I 1 | | |
5'M[] 5 10 15 20 25 30 35

Figura 4.2: Perfis de pressfes parciais do H, ao longo do reator: resultados
das simulag@es (linha continua) e de Mederos e Ancheyta (2007) (tracejada).
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Figura 4.3: Perfis de pressdes parciais do H,S ao longo do reator: resultados
das simulag@es (linha continua) e de Mederos e Ancheyta (2007) (tracejada).

A Figura 4.5 mostra a dindmica da concentracéo de enxofre na saida do
reator. O estado estacionario € alcancado no tempo de 0,6 hora. A resposta
seguiu a mesma tendéncia observada na literatura (a linha tracejada e o dado
experimental sdo dos trabalhos de Mederos e Ancheyta, 2007). A linha

continua séo os valores obtidos nas simula¢gfes do modelo.
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Figura 4.4: Perfil de concentracdo de enxofre na mistura liquida (CS,) ao longo
do reator: resultados obtidos nas simulag@es (linha continua); dados obtidos da

literatura (linha tracejada, MEDEROS e ANCHEYTA, 2007).
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Figura 4.5: Evolugcédo temporal da concentragdo de compostos sulfurados na
mistura liquida (CSyy) na saida do TBR; simulagdo do modelo e literatura

(MEDEROS e ANCHEYTA, 2007).
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4.2 Desativacdo Catalitica

Os modelos de desativacdo catalitica testados nao influenciaram
significativamente nas respostas, visto que a atividade sofre variagdes mais
acentuadas em tempos operacionais maiores do processo de HDT em questéo.
Como as simulacfes realizadas ocorreram em tempos muito menores que
agueles em que a desativacdo se acentua, os efeitos ndo foram significantes
para os tempos de simula¢des abordados nesta tese.

A desativacédo catalitica foi abordada em termos de deposicdo de coque
na superficie do catalisador. Assim, o efeito da desativacdo pode ser analisado
com a observacdo da formacdo de coque na superficie do catalisador. A
literatura relata que a completa desativacdo catalitica em processos de HDT &
demorada, cerca de 2 a 5 anos (FURIMSKY e MASSOTH, 1999; PACHECO,
2008).

Yamamoto et al. (1988) e Krause (2011) indicaram que a cobertura
completa dos poros do catalisador, devido a deposicdo de coque (carbono),
ocorre quando o teor deste composto chega a valores em torno de 20% em
termos de carbono. Na Figura 4.6, a atividade relativa esta mostrada em funcéo
do percentual de carbono (coque) na superficie do catalisador. Percebe-se que
guanto maior a quantidade de carbono, menor serd a atividade catalitica
(consequentemente, a desativagdo sera maior).

Para esta analise, quando o percentual de carbono chegou proximo de
18% em massa, o catalisador atingiu valor de atividade muito baixa (abaixo de
10% de atividade), o que significa que é inviavel manter o processo de HDT
com niveis tdo altos de desativacdo catalitica. Este resultado esta de acordo
com o observado na literatura (FURIMSKY e MASSOTH, 1999). O Modelo 1
(Equacdo 3.6) e o0 Modelo 2 (Equacdo 3.7) testados apresentaram
desempenhos similares, como podem ser observado nas Figuras 4.6 e 4.7.

Simulagdes computacionais mostraram que as variagdes temporais na
atividade catalitica, para os modelos testados, sdo bem pequenas dentro do
tempo de verificado, Figura 4.6, (STANISLAUS et al., 2010).
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Figura 4.6: Atividade catalitica relativa (A;) na entrada do reator vs. percentual
de carbono (coque) no catalisador: comparagao dos resultados obtidos nas
simulagées computacionais (Modelo 1 e Modelo 2) com os dados da literatura
obtidos de Furimsky e Massoth (1999).
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reator, estimada com os modelos testados.
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Buscando verificar possiveis tempos maiores de campanha, em termo
de diminuicdo da atividade do catalisador, foram realizadas simulacées com o
Modelo 2 com esta finalidade. A Figura 4.8 mostra que a atividade chega a
valores minimos, chegando a valores abaixo de 30% a partir de 900 dias de
operacéo, correspondendo a uma deposicdo de aproximadamente 13% de

coque na superficie do catalisador, o que pode inviabilizar o processo.
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Figura 4.8: Variacao temporal da atividade catalitica relativa (A;) na entrada do

reator, destacando maiores tempos de campanha.

4.3 Anélise de sensibilidade

Andlises de sensibilidades foram realizadas dentro das restricdes do
processo para compreender o comportamento da funcao objetivo (OF).

A Figura 4.9 mostra que o0s custos sao reduzidos quando valores mais
baixos da temperatura da carga sdo considerados, o que implica em menor
fornecimento de energia para aguecer a mistura dos oleos A, B e C. O valor da
funcdo objetivo também diminui quando a velocidade do gés hidrogénio é

reduzida, de modo que ha um fluxo de gas menor que alimenta o sistema

66



OF (USS/h)

(Figura 4.9b), assim a funcéo objetivo diminui conforme T, e ug diminuem. Na
Figura 4.9b, a vazdo de alimentacdo do 6leo A (Fa) foi mantida constante e a
vazdo de alimentacdo do 6leo C (Fc) variou de 0,01 cm3/s a 0,04 cmd/s, a
vazéo de alimentacédo do Oleo B (Fg) foi obtida a partir do balanco de massa.
Observa-se que as variacgoes feitas em Fc ndo causaram mudangas no valor
da funcao objetivo para as condi¢cdes operacionais testadas, ndo mostrando
sensibilidade (para cada valor Fc, foram geradas superficies que se
sobrepdem). Na Figura 4.9a, para cada valor de T, os valores da funcéo
objetivo s&o constantes com as variagdes em Fa e Fc, uma vez que a estrutura
da fungao objetivo faz com que Fg compense mudancas em Fp e Fc, gerando
planos paralelos aos eixos de Fa e Fc. As maiores sensibilidades observadas

foram para variagdes de ug e T, (Figura 4.9b).
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Figura 4.9: a) Funcdo Objetivo (OF) em funcdo das vazBes dos 0leos no

misturador, com a velocidade do gas (u;) igual a 0,4 cm/s e temperatura da
carga (T,) assumindo os valores de 653 K, 683 K e 703 K; b) OF em funcao de
u; e To, com a vazao do 6leo A (Fa) mantida constante, e a vazao do 6leo C

(F¢) variando de 0,01 cm®/s a 0,04 cm®/s.
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A Figura 4.10 mostra o comportamento da concentragcdo de enxofre
(CSout) na saida do reator como funcdo das vazdes da alimentacdes dos 6leos
no misturador. Percebe-se que a manipulacdo da temperatura da carga (T,)
gera consideraveis variacoes em CSgyy, assim a concentracdo de enxofre na
saida do reator diminui com o aumento de temperatura da carga. Observa-se
também que as vazbes dos Oleos que alimentam o sistema impactam nos
valores de CS,,. Nestes casos, as maiores sensibilidades sédo observadas
quando T, € variada.

A concentracao de enxofre de 10 ppm na saida do reator foi obtida entre
T, =702 K e T, = 703 K, considerando ug= 0,4 cm/s (Figuras 4.10 e 4.11).
Estas condi¢cbes operacionais favorecem a taxa da reacdo de HDS. Na Figura
4.11, a concentracdo de enxofre na saida do reator é de cerca de 10 ppm,
indicando que, desta forma, o produto especificado pode ser obtido.
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Figura 4.10: Concentracdo de compostos sulfurados na saida do
reator (CSou) em funcdo das vazbes de Oleos na entrada do
misturador, com a velocidade da superficie do gas (ug) igual a 0,4
cm/s e a temperatura da carga (T,) variando de 653 K a 703 K.
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Figura 4.11: Concentracdo de compostos sulfurados na saida do reator

(CSout) em funcao das vazdes de oleos no misturador, com: a) u;= 0,4 cm/s e

To=702K;b)u; =0,4cm/seT,=703 K.

A Figura 4.12 mostra o comportamento da concentracido de enxofre na
saida do reator, com a variagdo de ug e de T,. A vazdo do oleo A (Fa) foi
mantida constante a 0,03 cm?3/s, a vazéo do 6leo C (F¢) variou entre 0,01 cm?3/s
e 0,04 cm?3/s, a vazéo do oleo B (Fg) foi calculada a partir do balanco de massa,
de forma que a vazdo de alimentacdo do reator foi mantida constante

(conforme discutido na Segéo 3.1).
A Figura 4.12 também mostra que, entre as temperaturas de 650 K e

680 K, a sensibilidade é maior para a variagdo de ug. A partir de 680 K, a
resposta € mais sensivel a variacdo da temperatura T,. As condi¢cdes para a
obtencdo do produto com concentragbes em torno de 10 ppm de enxofre s&o

observadas a partir da temperatura de 700 K e a velocidade do gas entre 0,1

cm/s e 0,5 cm/s.
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Figura 4.12: Concentracdo de compostos sulfurados em funcéo da velocidade

do gas (ug;) e da temperatura de entrada (T,) do reator, com a vazéo do 6leo A
(Fa) mantida constante igual a 0,03 cm®/s, e a vazdo do 6leo C (F¢) variando
entre 0,01 cm®/s e 0,04 cm®/s, em que a vazdo do 6leo B foi obtida a partir do

balanco de massa.

A Figura 4.13 mostra que a resposta (CSyy) do modelo mostrou-se
consideravelmente sensivel a vazéo de 6leo na entrada do reator (F,), a carga,
e que, em conjunto com a temperatura (T,), levam os valores da concentracéo
de compostos sulfurados para valores que atendem a especificacdo do produto
(10 ppm de enxofre). Neste caso, observa-se a sensibilidade de CS,,; quanto a
variacdo de F,, T, e ug. Entre as temperaturas de 650 K e 680 K, a
sensibilidade é acentuada a variacdo de F,. A partir de 680 K, a resposta € téo

sensivel a variacdo de F, quanto a variacdo de T,. A regido de obtencado de
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valores de concentragdes iguais ou menores que 10 ppm de enxofre pode ser
observada a partir da temperatura de 680 K e valores de F, de, no maximo,
0,15 cm®s. As superficies sobrepostas, observadas na Figura 4.13, séo para
cada valor de ugentre 0,1 cm/s e 1,0 cm/s. Neste intervalo de ug, as
superficies superiores sdo para os valores maiores de ug, mostrando uma
sensibilidade relativamente pequena quando comparadas as sensibilidades

observadas em relacéo a F, e T,.

uG={0.1,0.2,0.3,0.4,05,0.6,0.7,0.8,0.9, 1.0} cm/s

Folem’s) 0 79 700 690
To(K)

.' 630 670

Figura 4.13: Variacdo da concentracao de enxofre (CSyy) nha saida do reator
com a vazao de diesel na entrada do reator (F,) e temperatura da carga (T,),

variando u; entre 0,1 cm/s e 1,0 cm/s.
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4.4 ldentificacdo das Funcgdes de Transferéncia

A partir das analises de sensibilidades discutidas na secao anterior, foi
feita a identificacdo das funcbes de transferéncia do processo, seguindo a
estratégia discutida na Sec¢éo 3.6.

Testes em malha aberta (ver Figura 3.4) foram realizados para obter
dados de entrada e de saida da planta, os quais serviram para gerar 0S
modelos identificados. Foram feitas perturbacdes de +10% nos valores da
velocidade do gas (ug) na entrada do reator, observando os valores da
concentracdo de compostos organicos sulfurados (CSey) na saida do TBR.
Este procedimento foi repetido para as outras trés variaveis de entrada.

Desta forma, a estrutura 4x1 foi construida em termos de variaveis
desvios, a partir dos dados de referéncia, obtidos com a resolugdo do modelo,
com ug = 2,8x10™ cm/s, Fa = 3,0x10% cm®/s, Fc = 2,0x10% cm®/s, T, = 653 K e
CSout = 160 ppm (em estado estacionario). Os dados foram levados ao System
Identification Toolbox para gerar a funcdo de transferéncia G (Equacéo 4.1),
em que g,; relaciona ug com CSy;, g,; relaciona Fa com CSgyy, g34 relaciona
Fc com CSy: € g4 relaciona T, com CSgyy:. A unidade de tempo considerada foi
em segundos, e as unidades de ug, Fa € Fc foram as mesmas observadas nos

valores de referéncia.

[811]

o= | 2| Y

lg41J

As funcbes de transferéncia identificadas obtidas com esse
procedimento podem ser apreciadas nas Equacbes 4.2, 4.3, 4.4 e 4.5. Uma
analise criteriosa as funcdes e a qualidade do ajuste pode ser visto na Tabela

4.2 e 4.3, bem como pode-se verificar uma analise das funcdes na Figura 4.14.
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_ —2.463 X 107552 —4.927 x 1075 s — 5.565 x 107°
~ s3+1.551x1073s2+1.93 x 10765 +9.089 x 1011

811 (4.2)

9.993 x 107552 — 8.323 x 107%s + 4.603 x 10~ ?

T "+ 1.354x 10353 + 1.188 X 10552 + 5.831 x 10105 + 1.183 X 10~ 13
(4.3)

821

1.485 x 107°s — 1.079 x 1078

= 4.4
8317 315824 x 10-%s2 + 2.163 X 10-7 5 + 3.581 x 10-11 (44)

—2.662%x 107352+ 6.474 x 107s— 7.571 x 107°

= 45
8417 312029 x 10352 + 3.034 X 10-6 5 + 1.48 X 10-9 (4-5)

Uma analise das respostas observadas no Apéndice mostra que as
caracteristicas sdo tipicas de sistemas de primeira ou segunda ordem com
tempo morto, contudo nota-se que os modelos identificados ndo previram a
presenca de tempo morto, introduzindo respostas inversas em seu lugar, o que
poderia melhorar o desempenho do MPC.

A Tabela 4.2, apresenta valores dos polos e dos zeros das funcbes de
transferéncia identificadas. Percebe-se que todas as funcbes de transferéncia
sdo estaveis (todos os polos com parte real negativa). A funcéo g, possui uma
oscilacdo de baixa frequéncia devido a presenca de um par complexo com
parte imaginaria de pequena amplitude. Nesta mesma funcéo, tem-se que o0s
dois zeros sdo negativos antecipando a resposta ao degrau, mas que néao foi
de magnitude suficiente para levar a um overshooting. As funcdes g,1, g31 €
g41 também possuem polos imaginarios, que levaram a respostas oscilatorias
em torno do valor final e possuem zeros positivos, acarretando em respostas
inversas no inicio da perturbacéo degrau. Estas respostas inversas nao estao
presentes nos dados de planta (ver Apéndice), mas foram geradas para

compensar a presenca do tempo morto.

73



Tabela 4.2: Polos e zeros das funcgdes de transferéncia identificadas.

Funcéao de
o Polos Zeros
transferéncia
-7,51x10* + 1,1x1073 -2,00
811 -7,51x10™ - 1,1x107% -1,13x10™
-4,90x107°

-2,43x107% + 7,02x107%i . N
-4 -4 4,12)(10 + 5,359)(10 |
-2,43%x10™- 7,02x10

4,13x10™- 5,3590x107*i
821 -4.34x10% + 1,62x10]

-4,34x107%- 1,62x10%
-1,55x107% + 3,28x107%

g31 -1,55x10™ - 3,28x10™% 7,27x10*
-2,72x10™
-6,62x10™ + 1,29x107 1,22x107 + 1,17x107]
841 -6,62x10™- 1,29%x107 1,22x107° - 1,17x107]
-7,04x10™

A avaliacdo de alguns parametros dos modelos identificados €
necessaria para atestar a qualidade dos ajustes. Um R? maior que 75%
significa que 50% do desvio padrdo da variavel dependente sdo explicados
pelo modelo, o que € um bom resultado para fins de controle. O valor FPE
(Final Prediction Error) estima o erro de ajuste do modelo ao prever novas
saidas. Para medir os erros quadrados médios ou desvios, o valor MSE (Mean
Squared normalized Error) € calculado, o que da a diferenca entre o estimador
e 0 que é estimado, correspondente ao valor da perda quadratica. O MSE é
sempre ndo-negativo e indica a qualidade da estimativa. Os valores de MSE
proximos ao erro de medicdo indicam um bom ajuste do modelo aos dados da
planta.

A Tabela 4.3 mostra que todos os R? foram maiores que 75%, e que 0S
FPE e MSE foram todos relativamente pequenos, indicando bons ajustes dos
modelos identificados aos dados da planta. Outros detalhes desta etapa de
identificacdo podem ser encontrados no Apéndice, em que 0s comportamentos
e a dindmica de cada etapa sdo mostrados por meio de graficos.
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Tabela 4.3: Andlise da identificacdo das func¢des de transferéncia, a partir da

velocidade do gas (g,;), das vazbes dos 6leos A e C (g,; € g31), € da

temperatura de entrada do reator (g44).

Critério Funcdes de Transferéncia
811 821 831 841
R? 77,24% 87,12% 82,42% 85,73%

FPE |3,5770 x10% 0,01058 0,005559 1,355

MSE 0,3501 0,01018 0,005099 1,355

As funcdes de transferéncia identificadas foram testadas e analisadas

para verificar suas consisténcias com a natureza do sistema. Respostas ao

degrau unitario sdo mostradas na Figura 4.14, em que pode ser observado que

0s ganhos estacionarios das func¢des de transferéncia sdo Ki; = -60, Ky; = 400,

Ks1 =-300 e K4y = -5.

Step Response
From: uG To: CSout

Step Response
From: FA To: CSout

0 .
g1l g2l

4] 1]

° °

2 2

3 0 =

E E

L8 <

100 ' ' ' ' -
0 10 20 30 40 4 6
t(h) t(h)
Ste_p Resppnsa Stgp Resppnse
200 Fronj. FC To: C:Scut 5 IFrom. To 'To. CSouF
g3l g4l

] [+!]

E 0 5 0

2 g

q '200 B 7 < "'5 """""""""""""""""""""""""""""

-400 ' ' -10 ' ' - ' '
0 2 4 6 8 10 0 0.5 1 1.5 2 2.5
t(h) t(h)

Figura 4.14. Resposta ao degrau unitario das funcdes de transferéncia

identificadas do processo.
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45 Sintoniado MPC

O MPC foi gerado a partir das quatro funcbes de transferéncia
identificadas, e foi implementado no Simulink/Matlab, com a planta do processo
no simulador EMSO. Utilizando a estrutura ja discutida e apresentada na Figura
3.6 (que mostra a malha fechada da planta virtual no EMSO acoplada ao
Simulink), foi realizada a sintonia do controlador, baseada no método de
tentativas e analise das respostas, pois ainda ha escassez de metodologias
robustas generalizadas difundidas que poderiam ser utilizadas na sintonia de
controladores preditivos de forma geral, aplicando-se, muitas vezes, a
problemas especificos (GARRIGA e SOROUSH, 2010; OLESEN, 2012;
SANTOS e SOTOMAYOR, 2012; NERY JUNIOR, 2015).

A sintoniza do MPC foi realizada em termos de variaveis desvios nas
manipuladas (ug, Fa, Fc € To) € na controlada (CSqy), a partir dos dados de
referéncia ug = 2,8x10™" cm/s, Fa = 3,0x10% cm®/s, Fc = 2,0x102 cm®/s, T, =
653 K e CSyt = 160 ppm (em estado estacionario). Detalhes do projeto do
controlador MPC podem ser vistos na Tabela 4.4, em que os limites impostos
nas variaveis manipuladas estédo explicitados. Os limites na variavel controlada,
bem como na variacdo das manipuladas foram deixados livres (valores default
do MPC toolbox).

Tabela 4.4: Limites nas variaveis manipuladas.

Variavel Minimo Maximo

uc (cm/s) 1,4x10° 4,8x10*
Fa (cm®s) 1x102  4x1072
Fc (cm®s) 1x10%  4x107?

To (K) 643 706

Detalhes dessa etapa de sintonia do controlador sdo mostrados nas

Figuras 4.15 a 4.19, nas quais alguns resultados podem ser discutidos. Na
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abordagem do MPC, foram considerados o tempo de amostragem (ts), o
horizonte de predicao (P), o horizonte de controle (m), e 0s pesos nas variaveis
manipuladas (wm) e na variavel controlada (wc).

Na Figura 4.15, as a¢des nas variaveis manipuladas levaram a resposta
a seguir um aumento do setpoint em 10 ppm, com horizonte de predicdo igual a
10, horizonte de controle igual a 2 e tempo de amostragem igual a 8 minutos.
Os pesos nas variaveis manipuladas foram iguais a zero para todas estas
variaveis, e 0 peso da variavel controlada foi igual a 1.

Na Figura 4.16, os horizontes foram mudados para P = 28 e m = 10. Os
pesos nas varidveis manipuladas e controlada, e no tempo de amostragem,
foram mantidos iguais aos observados na Figura 4.15. O MPC fez com que a
resposta seguisse o aumento de setpoint de 10 ppm. Contudo, foram

observadas oscila¢des nas varidveis manipuladas e na controlada.

Plant Output: CSout (ppm) Plant Inputs

A
§ 000+ —
S 0008
= 005
15 ]
N
1 -
‘?LE)' 0
fn.nz—J
2 g5 P
e}

' 1

10 2 30 4 ) 0 L 2 0 4 B0

t(h) t(h)

Figura 4.15: Sintonia do controlador MPC, em termos de varidveis desvios nas
manipuladas (u;, Fa, Fc € To) e na controlada (CS,y). Aumento no setpoint em
10 ppm, ts = 8 min, P = 10, m = 2, wm = [0, O, O, 0], wc = 1. a) Variavel

controlada, b) Variaveis manipuladas.
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Plant Output: CSout (ppm) Plant Inputs
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Figura 4.16: Sintonia do controlador MPC, em termos de variaveis desvios nas
manipuladas (u;, Fa, Fc € To) e na controlada (CS,y). Aumento no setpoint em
10 ppm, ts = 8 min, P = 28, m = 10, wm = [0, O, O, 0], wc = 1. a) Variavel

controlada, b) Variaveis manipuladas.

Na Figura 4.17, os parametros P, m, ts e wm foram mantidos iguais aos
observados na Figura 4.16. O wc foi mudado para 1x10™. Observou-se que as
acOes nas variaveis controladas levou a resposta a seguir facilmente o
aumento no setpoint em 10 ppm. A diminuicdo no valor de wc melhorou a
resposta, indicando um bom desempenho do MPC, que diminuiu as oscilagoes.

Na Figura 4.18, p, m, ts e wc foram mantidos iguais aos mostrados na
Figura 4.17. Os pesos nas variaveis manipuladas foram mudados para 1 para
todas as variaveis. Observou-se que as variagbes em wm melhoraram o
desempenho do controlador, suavizando os perfis das respostas, assim como a
diminuicdo em wc (como observado na Fig. 4.17). A Figura 4.19 mostra que as
acdes nas manipuladas levaram a resposta a seguir a diminuicdo do setpoint
em 150 ppm (de 160 para 10 ppm). Observa-se que houve um bom
desempenho do controlador. Os pesos nas variaveis manipuladas foram
mudados para 0 para todas as variaveis, e o wc foi mudado para 0,2. Estas
mudancas foram feitas para que o controlador conseguisse fazer com que a
resposta seguisse o0 setpoint, visto que este foi mudado consideravelmente

guando comparado com aqueles mostrados na Figura 4.18.
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Figura 4.17: Sintonia do controlador MPC, em termos de variaveis desvios nas
manipuladas (u;, Fa, Fc € To) e na controlada (CSyy). Aumento no setpoint em
10 ppm, ts = 8 min, P = 28, m = 10, wm = [0, 0, 0, 0], wc = 1x10™. a) Variavel
controlada, b) Varidveis manipuladas.
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Figura 4.18: Sintonia do controlador MPC, em termos de varidveis desvios nas
manipuladas (u;, Fa, Fc € To) € na controlada (CS,y). Aumento no setpoint em
10 ppm, ts = 8 min, P = 28, m = 10, wm = [1, 1, 1, 1], wc = 1x10™. a) Variavel

controlada, b) Varidveis manipuladas.



Plant Output: CSout (ppm) Plant Inputs
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Figura 4.19: Sintonia do controlador MPC, em termos de varidveis desvios nas
manipuladas (u;, Fa, Fc € To) € na controlada (CSgy). Diminuicdo no setpoint
em 150 ppm, ts =8 min, P = 20, m = 10, wm = [0, O, O, 0], wc = 0,2. a) Variavel

controlada, b) Variaveis manipuladas.

4.6 Aplicagbes do MPC

Testes foram realizados para verificar a atuacdo do controlador,
sintonizado com parametros da Ultima sintonia da secdo anterior, frente as
condi¢gbes impostas na planta. Nas simulacdes, a condicéo de partida da planta
foi em CSout = 160 ppm (em estado estacionario). O desempenho do MPC
pode ser observado nas Figuras 4.20 a 4.25.

Nas Figuras 4.20 e 4.21, o controlador atuou de forma satisfatoria,
fazendo com que a resposta (Figura 4.20) seguisse 0 setpoint de CSyy = 10
ppm, alterado para de 160 ppm depois de uma hora de operacéo. As variaveis
manipuladas ug, Fa e Fc apresentaram rapidas respostas (Figura 4.21),
chegando aos seus valores limites, enquanto T, seguiu a lenta dindmica do
processo comparada com as respostas ao degrau unitario mostrado na Secéo
4.3.
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Figura 4.20: Desempenho do MPC: a) variavel controlada (CS,y) seguindo o
setpoint de CSqy: = 10 ppm. b), c¢), d) e e) atuacdes nas variaveis manipuladas

(ug, Fa, Fc € Ty), fazendo com que a resposta (CSyy) Siga o setpoint de CSoy =

10 ppm.
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Simulagcdes com mudangas sucessivas de setpoints foram realizados
para verificar a consisténcia do modelo, bem como a qualidade das respostas.

Na Figura 4.21 e 4.22, o setpoint foi mudado para 60 ppm no tempo de
1,4 hora, e, depois, foi mudado novamente para 10 ppm no tempo de 15h. As
variacbes nas varidveis manipuladas ug, Fa € Fc ocorreram rapidamente,
atingindo novamente seus limites na primeira mudanca, contudo as variacdes
em T, ocorreram de forma mais lenta devido a dinAmica do processo. As
respostas das Figuras 4.21 e 4.22 mostras que o controlador MPC apresentou
desempenho satisfatério frente as mudangas no setpoint. As a¢fes nas

variaveis controladas estdo mostradas na Figura 4.22.
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Figura 4.21: Desempenho do MPC: resposta da variavel controlada CSout
frente as acdes nas variaveis manipuladas (Figura 4.22), em que a resposta
seguiu a mudanca de setpoint (de 160 para 60 ppm em t = 1,4h, e de 60 para
10 ppm em t = 15h).
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Figura 4.22: Desempenho do MPC: a), b), c) e d) atuacdes nas variaveis
manipuladas (u, Fa, Fc e T,) fazendo com que a resposta (CS,.) (Figura 4.21)
siga a mudanca de setpoint (de 160 para 60 ppm em t = 1,4h, e de 60 para 10
ppm em t = 15h).

Para ilustrar os efeitos de possiveis perturbacdes ndo medidas na
concentracdo de compostos sulfurados na alimentacdo do reator, as Figuras
4.23 e 4.24 apresentam simulacdes com essas caracteristicas. Na Figura 4.23,
perturbacdes nas concentracbes de compostos sulfurados nas correntes de
oleos entrando no misturador foram estudadas, buscando verificar efeitos da
mudanca nas concentracdes dos 0Oleos nas respostas, bem como na atuacao
do MPC. Foram realizadas perturbagcbes de +10% nos valores das
concentracdes no Oleo A (CSp), no 6leo B (CSg) e no dleo C (CSc¢). O setpoint
foi mudado para 60 ppm no tempo inicial, e depois foi mudado novamente para
10 ppm no tempo igual a 15h. As perturbacdes nas concentracdes de 6leos A e
B foram os que geraram mais diferencas do perfil sem perturbagdo, que €&
devido ao fato de que o 6leo A € o0 menos puro e o 6leo B tem a maior vazao.
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Detalhes das respostas nos instantes em que ocorrem as mudangas nos
setpoint sdo mostrados na Figura 4.24.

Para ilustrar os efeitos de possiveis perturbacdées ndo medidas na vazao
de alimentacdo (carga) do reator (F,), testes foram realizados e algumas
simulagbes podem ser observadas na Figura 4.25, em que foram dadas
perturbacdes de +10%. Nos instantes em que ocorrem mudancas no setpoint,
as variacoes entre os perfis sdo mais acentuadas, mas ao final as respostas
seguem o0s setpoints. Desta forma, o MPC mostrou apresentou boa
performance frete as perturbacdes nas concentragdes de compostos organicos

sulfurados nos 6leos que alimentam o misturador.

160 I \
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Figura 4.23: Desempenho do MPC: Variavel controlada (CS,,). Mudancas no
setpoint, de 160 para 60 ppm no inicio, e de 60 para 10 ppm em t = 15h), com

perturbacdes na concentracao dos oOleos de alimentacao no tempo inicial.
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Figura 4.24: Desempenho do MPC: Varidvel controlada (CS,.;) para mudancas

no setpoint (de 160 para 60 ppm no tempo inicial, e de 60 para 10 ppm em t =
15h), com perturbacdes na concentracdo dos 6leos de alimentacdo no tempo
inicial. a) Detalhes da resposta no inicio do processo; b) Detalhes da resposta

durante a perturbacdo no setpoint.
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Figura 4.25: Desempenho do MPC: Variavel controlada (CS,y) para mudancas

no setpoint (de 160 para 60 ppm no tempo inicial, e de 60 para 10 ppmem t =
15h), com perturbagdes na vazéo da carga (Fo) no tempo inicial. a) Detalhes da

resposta; b) Detalhes da resposta durante a perturbacao inicial no setpoint.

Simula¢des computacionais do MPC foram realizadas com o objetivo de
analisar a operacao em tempos maiores, nos quais a atividade do catalisador
diminui e influencia significativamente na qualidade do produto especificado. A
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Figura 4.26, mostra testes com valores de atividade catalitica de 100%, 80% e
50%. O setpoint foi mudado para 60 ppm no tempo inicial, e depois foi mudado
novamente para 10 ppm no tempo igual a 15h. Percebe-se que quando a
desativacdo chega a 20% (At = 80%), ja fica evidente a dificuldade de se obter
o produto dentro da especificagdo (10 ppm em termo de concentragdo de
compostos sulfurados). O produto especificado n&o foi obtido para valores de

atividade de 50%, o que significa que a atividade catalitica diminui pela metade.

250
—comAt=10
-=-comAt=0.8| |
200 S comAt=05
E 150 .
)
5
% 100 1
@)
5oL\ —— |
0 | | | | |
0 10 20 30 40 50 60
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Figura 4.26: Desempenho do MPC: Variavel controlada (CS,y) para mudancas
no setpoint (de 160 para 60 ppm no tempo inicial, e de 60 para 10 ppm em t =
15h), para valores de atividade catalitica de 100%, 80% e 50%, buscando
simular situacbes de maiores tempos de campanha e maiores taxas de

desativacao catalitica.

E importante a andlise do processo de hidrotratamento em tempos de
campanha préximos dos tempos de campanha observados na industria, assim
€ possivel verificar as acfes da desativacdo do catalisador nos valores das
respostas, bem como na indicacdo de tomadas de acdes para tentar
compensar a diminuicdo da atividade catalitica, mantendo um rendimento

satisfatério do processo.
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O tempo computacional gasto na obtencdo dos resultados da aplicacao
do MPC foi de, em média, 20 minutos (as especificagbes do computador
utilizado foram mostradas na Sec¢éo 3.7).

4.7 Problema de Otimizacgéo

Nesta secdo sao apresentados os resultados do problema de
otimizacdo, que buscou minimizar a fungéo custo, atendendo a restricdo de que
a concentracdo de compostos sulfurados na saida do reator tenha valor
maximo de 10 ppm. Na Figura 4.27, tém-se informacfes do problema de

otimizacao implementado no EMSO, conforme apresentado na Secéao 3.5.
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Figura 4.27: InformacgGes do problema de otimizacdo implementado no EMSO
(interface do software).

As faixas de velocidades utilizadas na formulagao (Tabela 4.4) estédo de
acordo com as observadas na literatura (BHASKAR et al., 2004; MEDEROS e
ANCHEYTA, 2007; JIMENEZ et al., 2007; MURALI et al., 2007; MEDEROS et
al., 2012).

Na Tabela 4.4, pode-se verificar que o problema de otimizacdo gerou um

hY

produto que atende a especificagcdo, chegando a uma concentracdo de
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compostos organicos sulfurados igual a 9,84 ppm. O valor otimizado da fungé&o
objetivo foi de 404,09 US$/h.

Conforme pode ser visto na Tabela 4.5, o resultado do problema de
otimizacdo mostrou um aumento de 7% na temperatura da entrada do reator
(To). Houve uma diminuicdo de 25% na velocidade do géas, diminuicdo de 40%
e 56% nas vazdes dos 6leos A e B (Fa e Fg), respectivamente. Houve um
aumento de 200% na vazéo do 6leo C (Fc), e um aumento de 13,3% no valor
da funcdo objetivo. O produto foi obtido com concentragdo de compostos
organicos sulfurados dentro da especificacdo. O aumento da temperatura
causa uma maior taxa reacional, e uma vez que a regido viavel engloba uma
variedade de valores de velocidade do gés, o valor ug diminuiu.

Embora os valores mais altos de ug possam favorecer a reagdo, isso
causaria maiores valores da funcdo objetivo e a otimizacdo é um 6timo aliado
neste caso, pois ajusta a melhor maneira de ter a temperatura para minimizar
0S custos operacionais. As vazdes dos 6leos A e B diminuiram, enquanto a do
o0leo C aumentou, visto que as concentracoes de compostos organicos
sulfurados nos o6leos A e B (400 ppm e 300 ppm, respectivamente) sdo maiores
que a do 6leo C (200 ppm). Desta forma, as suas vazdes (Fa e Fg) tendem a
diminuir no problema de otimizacdo. Nestes aspectos, apesar da corrente do
0leo B possuir uma maior concentracdo de compostos organicos sulfurados do
que a corrente do Oleo A, a vazéo do 6leo B diminui mais do que a do 0leo A,
uma vez que o valor original de Fg é maior do que o de Fa. Estes efeitos
ocorrem para ajustar a concentracdo de compostos organicos na entrada do
reator, a partir do mistura dos 6leos A, B e C no misturador.

O resultado do problema de otimizacdo também mostrou que a
minimizacdo no valor da funcéo objetiva compete com a necessidade de se
obter um produto com concentracdes dentro das restricbes impostas na saida
do reator, a qual precisa ter valor maximo de 10 ppm em termos de
concentracdo de compostos organicos sulfurados. Desta forma, a otimizacéo
que buscou minimizar o valor dos custos operacionais e atender as
especificacdes do produto € necessaria, e € de grande interesse. Em um
possivel aumento de escalas, 0s custos podem ser altos e as reducdes desses
custos sdo apreciadas, mostrando que a abordagem matematica discutida
neste trabalho de tese pode ser usada para ampliar o processo HDS do diesel.
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Tabela 4.5: Resultados do problema de otimizagcéao proposto.

Informacgdes Solucgéo estacionaria do Solucéo otimizada
modelo

ug (cm/s) 0,28 0,21

Fa (cm®/s) 0,03 0,018

Fg (cm®/s) 0,05 0,022

Fc (cm®/s) 0,02 0,06

To (K) 653 699

OF (US$/h) 356,5 404,09
Concentragao de enxofre 160 9,84

na saida do reator (ppm)

O tempo computacional gasto na obtencao dos resultados da otimizagao
foi de 30 segundos (as especificagbes do computador utilizado foram
mostradas na Sec¢éo 3.7).

Os resultados da mostraram que a modelagem abordada pode ser
utilizada de forma satisfatéria para as simulacbes do processo de
hidrodessulfurizacdo de 6leo diesel, podendo ser aplicado para estudos com
outras possiveis reacdes como as reacdes de HDN e HDA, visto que basta
fazer a inclusdo de modelos reacionais confiaveis como a reacdo de HDS
abordada.

O controlador MPC se mostrou adequado, gerando resultados
satisfatorios para as condi¢cdes testadas, e indicando que a atuacdo com
estratégias de controle preditivo sdo uma opc¢ao interessante quando se quer
controlar um processo com multiplos graus de liberdade para as manipulagfes
das varidveis, buscando obter o produto dentro da especificacdo. Verificou-se
que problemas de otimizacdo como o abordado neste trabalho podem servir de
base para possiveis instalacdes de unidades de HDT pilotos e industriais, pois
a consisténcia dos resultados obtidos e a modelagem utilizada podem
representar situacdes de operacdes industriais do processo de hidrotratamento.

Os resultados obtidos com os modelos de desativacdo catalitica

mostraram que o tempo de campanha pode chegar a tempos acima de 2 anos,
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fato que esta em concordancia com o observado na literatura, o que pode
servir como instrumento para possiveis instala¢des industriais de unidades de
HDT.
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5 CONCLUSOES E SUGESTOES

Neste trabalho de tese foi proposta abordagem para a otimizagéo e o
controle do processo de HDT, com enfoque na reacdo de HDS, de um sistema
de hidrotratamento de trés correntes de 0Oleo diesel. Um modelo matematico
dindmico para o processo de HDT de diesel, tendo como base a operagédo em
um reator de leito gotejante trifasico (fases gasosa, liquida e sdlida) foi usado
para esses propositos. A implementagcdo foi feita no software EMSO com
interface com o Matlab/Simulink para a realizacdo das etapas de otimizacao e
controle do processo. Foram implementadas estratégias de controle MPC, bem
como foi proposto problema de otimizagdo para simular o processo de HDT,
buscando a obtencdo do produto com concentracdes de compostos organicos
sulfurados com valores maximos de 10 ppm. Dois modelos de atividade
catalitica foram testados, com o intuito de verificar a desativagédo do catalisador
no processo de HDT abordado.

A modelagem do processo de HDT abordada neste trabalho se
apresentou de forma satisfatoria, fato verificado com a validacdo do modelo
com dados da literatura e com o desempenho do MPC e do problema de
otimizacao.

A mistura dos 6leos com caracteristicas especificas na alimentacdo do
sistema € uma alternativa apreciavel para reduzir as dificuldades de controle da
especificacado de qualidade do produto desse processo. Assim, essas misturas,
combinadas com a possibilidade de variacbes nas vazdes dos Oleos da
alimentacdo e possibilidade de ajustes na concentracdo de compostos
organicos sulfurados na entrada do TBR, podem ser utilizadas como uma
estratégia para otimizar o processo de hidrotratamento de diesel.

O ajuste da concentracdo de compostos organicos sulfurados e da
vazao de Oleo na entrada do reator foi possivel a partir da alimentacdo do
misturador com as multiplas correntes de 0Oleos.

A temperatura e a vazdo de hidrogénio na entrada do reator

apresentaram maior sensibilidade como variaveis de otimizagdo na busca da
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obtencao do diesel especificado. A vazéo de Oleo ajustada na entrada do reator
também se mostrou uma varidvel com consideravel sensibilidade na obtencao
do diesel com concentracbes de até 10 ppm em termos de compostos
organicos sulfurados.

A estratégia de otimizagdo abordada pode ser util na producéo de diesel
com baixos teores de compostos sulfurados, buscando obter o produto que
atende as leis ambientais cada vez mais restritivas.

O algoritmo de otimizacdo (IPOPT) utilizado apresentou desempenho
satisfatorio, atendendo ao objetivo de se obter uma otimizacao do processo de
HDT de diesel, mostrando-se uma ferramenta util em problemas de otimizacéo
de processos.

Os resultados da aplicaggo do MPC mostraram que a variaveis
manipuladas (vazdes dos Oleos alimentando o misturador, vazao do gas e a
temperatura da carga) se ajustaram para que a resposta atendesse ao setpoint
sem maiores dificuldades. A resposta seguiu 0s setpoints quando disturbios
foram impostos a estes e quando disturbios foram dados nas concentracdes de
compostos organicos sulfurados nas multiplas correntes de diesel, mostrando
que o controlador MPC funciona de forma robusta. Com as simulagcées do
processo com o MPC, o diesel com concentracdes maximas de 10 ppm de
compostos sulfurados pode ser estudado e metodologia para a sua obtencéo
podem ser tracadas.

Nao houve influéncia da desativagdo catalitica para a abordagem feita
neste trabalho e para os tempos de simulacdes realizados, visto que 0s tempos
de campanha sdo bem maiores que o0s observados nestas simulacdes
computacionais. Os modelos de atividade do catalisador abordados tiveram
suas validagbes com dados da literatura, apresentando desempenho
satisfatorio nas condi¢cdes estudadas. Contudo, as simula¢cdes com valores
menores da atividade catalitica mostraram que a obtencdo do produto dentro
da especificacdo enfrenta dificuldades devido a taxa de deposi¢do de coque no
catalisador e, consequentemente, a possivel indicacdo do final do tempo de
campanha.

O ambiente EMSO se mostrou adequado para a implementacao e
estudo do sistema proposto, mostrando ser uma consideravel ferramenta para

gue se resolva este tipo de problema.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

De forma sucinta, as seguintes sugestbes sdo apresentadas para a

realizagéo de trabalhos futuros:

e Abordar outras possiveis rea¢des do processo de HDT do diesel tais
como a reacao de HDN e HDA, permitindo explorar outras taxas de
reacionais, bem como o impacto de misturas de Gleos com diferentes

caracteristicas no sistema reacional.

e Aumentar o numero de espécies sulfuradas no modelo, o que
permitira uma analise mais detalhada das futuras unidades produtoras
de diesel com teor de enxofre abaixo de 10 ppm, pois pequenas
variagbes na quantidade de compostos sulfurados no produto podem
significar diferencas nas temperaturas de reacdo, impactando,

também, a desativacao catalitica;

e Estudar e avaliar possiveis aumentos de escala do sistema (scale up),
buscando caracterizar e propor um procedimento para aplicacdo do
mesmo processo para diferentes volumes de produgdo e que
possibilite a discussdo e representacdo de dados industriais. Com
isto, estudar outras configuracdes do sistema, que permita analisar e
controlar possiveis acréscimos de temperatura resultante das reacdes
exotérmicas ao longo do reator industrial, que possibilite a
minimizacdo da desativacdo do catalisador e permitindo que sejam
alcancados os tempos de campanha para os quais as unidades
industriais sdo projetadas. A inclusdo da operacdo com injecao de
hidrogénio para controle da temperatura entre os leitos (quench)
podera promover diferencas significativas em termos de configuracao
das unidades industriais e do nUmero de reatores existentes em cada

unidade.
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e Integracdo do controlador MPC com a otimizacdo do processo
abordado. Nesta tese, o controle preditivo foi resolvido no contexto da
otimizacado, pois buscou situagfes Otimas para a obtencéo do produto
especificado, contudo a inclusdo da funcdo custo ao moédulo do
controlador MPC implementado podera servir como base de estudos
para a proposicado de resolucdo do problema ao mesmo tempo em
que se obtém o produto dentro da especificacdo, buscando diminuir

0s custos operacionais.
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APENDICE

PARAMETROS DO MODELO MATEMATICO

Parametros dos modelos e correlagbes matematicas, que foram obtidas
da literatura: ®Korsten e Hoffmann (1996), "Mederos e Ancheyta (2007),
®Jiménez et al. (2007), “Liu et al. (2008), ®Alvarez e Ancheyta (2008a), ‘Alvarez
e Ancheyta (2008b), %Krause (2011) e "Dietz (2014). As informacdes est&o
mostradas na Tabela A.1.

Tabela A.1: Parametros e correlacfes matematicas utilizadas no modelo.

Coeficiente de
transferéncia de
massa gas-liquido

)

0,5
Kfar _ 7 (&)0,4( ur, )
Dk ML Dkpy,

1

Coeficiente de
transferéncia de
massa liquido-
sélido (> )

K$ GL \%° [ 1/3
Ll = 1,8 ( ) < T )
Dyas asyy, DypL

Coeficiente de
transferéncia de
calor liguido-solido

™)

hie =i CpL ML —2/3
LS = JH CpL UL PL KL

Densidade do 6leo

"

Apr = (T, — 520)[0,0133 + 152,4(App + po)~2*°] —
(T, — 520)2[8,1 X 1076 — 0,0622 x 10~0764(ep+p0)]
P

_ P —0,0425%p _ z
App = (—1 000) [0,167 + (16,181 x 10 0] (1 000) x

0,010,299 + (263 x 10~%0603%po)]
p(Ty, P) = py + App — Apy

Coeficiente de
Henry (*?)

— N

VT

Area superficial
especifica (*?)

6
dg = 5(1—6)

Difusividade (* )

_ V0,267 T
DL = 8,93 x 1078 (V{;T) (u—t)

1

Viscosidade
dindmica do
liquido (*°)

= 3,141 x 101°(T,, — 460)~3**4[log,, (APD)]¥
y = 10,313[log, (T, — 460)] — 36,447

Volume molar (*°)

v; = 0,285 X v
Vi = 7,5214 X 107 (Typpp ) (digis )

Solubilidade do
H,S (* b)

At,s = exp (3,367 — 0,00847 Ty)

110



Solubilidade do H,
*°)

A, = —0,559729 — 0,42947 X 1073 T, + 3,07539 x
1073 (3&) + 1,94593 x 107°TZ + 0'825783

P20 20

Modelo cinético da
reacao de HDS

(b, c, d)

Ver Equacéo 3.12 com E,= 131.993 J/mol; k,= 4,266x10°
cm®/(g s)x(cm*/mol)°>* e AHyps= -251.000 J/mol

Kit,s = Ko,sexp (22); Ko, = 41.770 cm*/mol;

AH,_4,=2761 J/mol;

Informacdes dos
modelos de
atividade catalitica
abordados (¢ "

Aint = 0,10086; Kags = 2,01 x 10* m*mol; K. = 6,64 x 102
mol/(cm® s); K1 = 0,957 kg m?/(mol s°);
Relacdo H./carga = 700 Nm*/m?®.

Outras
informacoes (* )

Fracdo de vazios do leito = 0,2; porosidade = 0,2; Cp%*° =

14 500 J/(kg K); Cp"® = 3,3x10° J/(kg K); G_ = 0,00572
g/(cm? s)

IDENTIFICACAO DAS FUNCOES DE TRANSFERENCIA

Funcéao de transferéncia ug-CSout (911)
Na Figura A.l, perturbacbes foram realizadas na variavel de entrada

(uG) enquanto as outras variaveis de entrada foram mantidas constantes. A

concentragdo de compostos sulfurados (CS,,) na saida do TBR foi medida. A

variaveis desvios para ug e CSyy foram calculadas, e levadas ao System

Identification Toolbox para ser identificada a funcao de transferéncia. A Figura

A.2 mostra a identificagdo, em que houve um ajuste aos dados de 77,24%.

-3

4)(10 1x10
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@ 3 £ 0
£ >
e ‘ 0
:50 27 ° -1t
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t(s) x10°
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. 3
= 164 g
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3 160! I
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1580 '20 1 2 3 4
t(s) x 10° t(s) x 10*

Figura A.l: (a) Perturbagbes em ug; c) Concentracdo de compostos sulfurados (CSyy) na
saida do TBR; b) e d) s&o os desvios em Ug (Ugdesv) e em CS, (CS,idesv).
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Measured and simulated model output

Fit in ident toolbox
(77.24%)
------ Plant data i

3 ‘ 5 5 4
Us) x 10
Figura A.2: Identificacdo da funcdo de transferéncia g1;.

B

Funcéao de transferéncia Fa-CSout (g21)
Na Figura A.3, seguindo o mesmo procedimento apresentado na Figura

A.2, perturbacdes foram feitas na variavel Fa, em que CSgt na saida do TBR
foi medida. A Figura A.4 mostra a identificacdo, em que houve um ajuste aos
dados de 82,12%.

-8 -8
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. 35 2 05
Q £
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g 160 =
3 3
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(s) x 10° t(s) x 10

Figura A.3: (a) Perturbacdes em F,; ¢) Concentragdo de compostos sulfurados (CS,y) na
saida do TBR; b) e d) sdo os desvios em FA e em CSg.
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Measured and simulated model output

1.5

Fit in ident toolbox
(87.12%)

""" Plant data

3
t(s) X 104

Figura A.4: Identificacdo da funcdo de transferéncia g,;.

Funcéo de transferéncia Fc-CSout (931)
Na Figura A.5, perturbacdes foram feitas na variavel Fc, em que CS,, na

saida do TBR foi medida. A Figura A.6 mostra a identificacdo, em que houve

um ajuste aos dados de 82,42%.
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Figura A.5: (a) Perturbacdes em Fc; ¢) Concentracdo de compostos sulfurados (CS,y) na
saida do TBR; b) e d) sdo os desvios em Fc e em CSg,.
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0.6 Measured and simulated model output

s —Fit in ident toolbox (82.42%)
0.61 y I Plant data
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Figura A.6: Identificacdo da funcdo de transferéncia ga;.

Funcéo de transferéncia T,-CSout (941)
Na Figura A.7, perturbacdes foram feitas na variavel Ty, em que CS, nNa

saida do TBR foi medida. A identificagdo € mostrada na Figura A.8 com um
ajuste de 85,73%.
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Figura A.7: (a) PerturbagGes em Tg; c) Concentragdo de compostos sulfurados (CS,) na saida
do TBR; b) e d) sdo os desvios em Ty e em CSg.
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Measured and simulated model output

15 T T T T
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Figura A.8: Identificacdo da funcdo de transferéncia gg;.

Todas as funcdes de transferéncia identificadas foram mostradas e
discutidas na Secéo 4.4.
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