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Um modelo de reator heterogéneo unidimensional em regime transiente foi desenvolvido para simular um
reator de leito gotejante aplicado a hidrodessulfurizagdo de petréleo. O modelo incorpora a resisténcia a
transferéncia de massa nas interfaces gas-liquido e liquido-sélido e uma expressdo da taxa da reacgdo
baseada no modelo cinético do tipo Langmuir-Hinshelwood. Mediante estimativa de parametros, 0 modelo
foi ajustado com base em dados experimentais de um reator em escala piloto e, entdo, validado sob
diferentes condi¢des de operacdo. Por fim, estudou-se tanto o efeito de inibicdo de H,S como também o
efeito das condigdes operacionais sobre a conversio de HDS, tais como: pressdo, temperatura, velocidade
espacial horéria liquida (LHSV).

Palavras-chave: reator de leito gotejante, hidrodessulfurizagéo, modelo heterogéneo

A heterogeneous reactor model in one-dimensional transient was developed to simulate a trickle bed reactor
(TBR) applied to hydrodesulfurization (HDS) of oil. The model incorporates the resistance to mass transfer
in gas-liquid and liquid-solid interfaces and an expression of the reaction rate based kinetic model of
Langmuir-Hinshelwood type. Through parameter estimation, the model was fitted based on experimental
data from a pilot-scale reactor and then validated under different experimental conditions. Finally, it were
studied both H,S inhibiting effect and the effect of operating conditions on the HDS conversion, such as
pressure, temperature, and liquid hourly space velocity (LHSV).
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1. INTRODUCAO

A demanda por energia no mundo é crescente e atingiu um aumento de 0,9% em 2014 devido
ao rapido crescimento dos paises emergentes, tais como China e india. Enquanto isso, o petréleo
permanece em destaque como a principal fonte de combustivel no mundo, representando 32,6%
do consumo de energia global [1].

Diante disso, a busca por novas jazidas de petréleo tem resultado em crescimento no volume
mundial de petroleos pesados, com menor rendimento em derivados leves. Essa evolugdo das
reservas tem indicado uma tendéncia a oferta de petréleo mais pesado e com maior teor de
enxofre [2].

Esses petroleos sdo atualmente processados nas refinarias para obtencdo de derivados
combustiveis, em que a combustdo desses contribui amplamente para a geracdo de poluentes
atmosféricos, tais como os Oxidos de enxofre (SOx) [3, 4]. Além do mais, a presenca desses
contaminantes torna prejudicial a eficiéncia e seguranga do processo, ja que podem provocar
tanto a corrosdo de equipamentos quanto o envenenamento de catalisadores na refinaria [5].

Nesse sentido, a remocao de compostos heteroatomos do petrdleo é necessaria para adequa-lo
as condicOes de processamento na refinaria, além de satisfazer as regulamentacGes ambientais
cada vez mais rigorosas de seus derivados combustiveis. Para tanto, a remogéo desses compostos
do petréleo é realizada mediante 0 uso de um dos processos mais importantes na refinaria de
petroleo, o processo de hidrotratamento [6, 7]. Nesse processo, fragcbes de petréleo séo
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submetidas a altas temperaturas e pressdes de hidrogénio para a reducéo do teor de contaminantes
[8].

Vérias tecnologias, tais como reatores cataliticos trifasicos, estdo disponiveis para o
hidroprocessamento de fracGes de petréleo. Entre essas tecnologias, aquela usando reatores de
leito gotejante ou TBR (do inglés trickle bed reactor) se tornou bastante utilizada na industria
petrolifera, mais especificamente para a promoc¢do da hidrodessulfurizacdo ou HDS (do inglés
hydrodesulfurization). Os reatores de leito gotejante se caracterizam pelo fluxo das correntes de
gés e liquido ocorrerem de modo descendente através de um leito catalitico [9].

Na literatura, encontram-se revisfes que abordam a hidrodessulfurizacdo (HDS) de compostos
modelos [10], fracdes de petréleo [11] e petréleo pesado [12] com interesse nas caracteristicas
mais importantes daquele processo, que sdo a cinética e a modelagem do reator. Diferentes
abordagens cinéticas tém sido utilizadas sendo a mais comum o modelo cinético agrupado, que
tentar modelar a HDS de petroleo e estabelecer a dependéncia dessa reacdo com as variaveis de
processo [13, 14, 15].

Entre as abordagens de modelagem de reatores quimicos envolvendo reagcbes de
hidrotratamento, as mais comuns sdo aquelas que fazem a andlise baseada no modelo a
pardmetros concentrados, geralmente desenvolvidos como modelos de reatores pseudo-
homogéneo e heterogéneo em estado estacionario, enquanto que estudos sobre modelagem e
simulagdo transiente sejam com modelos de reatores pseudo-homogéneos ou heterogéneos sao
escassos [16].

O presente trabalho visa estudar o processo de hidrodessulfurizagdo em reatores de leito
gotejante, como técnica para o tratamento de petréleo. Tal estudo consistird na proposi¢do de um
modelo matematico heterogéneo unidimensional em regime transiente, no qual sdo considerados
0s balangos de conservacdo (massa e energia), fenémenos de transferéncia de massa entre fases e
cinética quimica heterogénea. Para a validacdo do modelo foram utilizados dados experimentais
disponiveis na literatura para um processo de hidrodessulfurizacdo em escala piloto [17].

2. MATERIAL E METODOS

Inicialmente, realizou-se o célculo dos pardmetros associados com as equacdes de balango de
massa e energia no reator. Para isso, foram utilizados os dados experimentais referentes as
propriedades da alimentacdo de petréleo e gas hidrogénio e as dimensdes do reator disponiveis no
estudo de [17], que sdo listados na Tabela 1. Nesse estudo, os experimentos foram conduzidos em
um reator de leito gotejante em escala piloto usando petroleo bruto como alimentacdo e um
catalisador comercial tipico para HDS (Co-Mo/Al.Os), cujas propriedades sdo apresentadas na
Tabela 2. Essas propriedades sdo necessarias a fim de calcular o fator de efetividade do
catalisador. A Tabela 3 lista as conversdes experimentais em diferentes condi¢fes operacao
obtida por [17], que foram utilizadas para validar o modelo do reator estado transiente proposto
neste trabalho.

Tabela 1: Propriedades da alimentacéo e as dimens@es do reator TBR em escala piloto [17].

Parametro Valor
Massa molecular do petréleo (g/mol) 227,5
Diametro interno no reator (m) 0,004
Comprimento do reator (m) 0,65
Comprimento do leito catalitico (m) 0,278
Teor de enxofre (%) 2,0
Gravidade especifica do petréleo a 15,6°C (adimensional) 0,8558
Ponto de ebulicdo médio da alimentagéo (°C) 291

Razédo Ha/6leo (L/L) 250
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Tabela 2: Propriedades do catalisador [17].

Parametro Valor
Densidade do leito catalitico (kg/m?®) 670
Didmetro equivalente da particula (mm) 4
Area especifica (m?g) 180
Volume de poro (cm®/g) 0,5
Tortuosidade 4

Tabela 3: Conversdo de HDS experimental sob diferentes condic6es de operacao [17].

T P LHSV Conversao Experimental HDS

(°C) (MPa) (h™) (%)

335 10 0,5 78,50
370 10 0,5 90,20
400 10 0,5 95,90
400 7 0,5 93,25
400 4 0,5 88,50
400 10 1,0 81,20
400 10 15 68,00

Reacbes Quimicas e Modelo Cinético

Comumente, o teor de enxofre em qualquer alimentag&o varia entre 0,1% a 8% em massa [18].
O enxofre pode ser encontrado na forma de mercaptanas, sulfetos, dissulfetos e tiofenos, etc [19].

Essa diferenca estrutural entre as varias moléculas contendo enxofre presentes em fracdes de
petréleo torna impraticavel ter uma expressdo de taxa simples. Visto que cada molécula de
enxofre tem sua prépria cinética de hidrogendlise e na maioria das vezes ndo é simples extrair
efeitos individuais de cada composto [20].

A expressao cinética de HDS mais frequentemente utilizada é o modelo de Langmuir-
Hinshelwood:

_ kHDscfr?ngT (1)

(1 + K,sCis)”

As ordens de reacdo para enxofre e hidrogénio, n e m, respectivamente, sdo ajustaveis de
acordo com a alimentacdo e podem variar entre 1,5 e 2,5 para o enxofre e entre 0,5 e 1,0 para o
hidrogénio [20].

A constante de equilibrio de adsorcdo e a constante taxa cinética sdo baseadas na equacao de
Arrhenius:

!
THDS

)

Haq
Ky,s = Ko exp (%)

onde K, é o fator pré-exponencial em m3 mol?, AH,,, é a entalpia de adsor¢do em J mol™.
Modelo do Reator

Primeiramente, um modelo de reator de leito gotejante baseado na abordagem unidimensional
heterogénea em estado transiente foi desenvolvido neste trabalho. As principais hip6teses para a
simplificagdo da modelagem foram as seguintes: (1) regime transiente; (2) as fases gas e liquida
apresentam fluxo empistonado; (3) operacdo adiabéatica; (4) evaporacdo e condensacao
desprezivel da fase liquida; (5) reacdo quimica apenas na fase liquida em contato com a fase
solida; (6) holdups das fases liquido e gés no reator sdo constantes; (7) atividade do catalisador
ndo se altera com o tempo; (8) fase sélida isotérmica; (9) balango na fase gas é desprezivel, ja que
a capacidade calorifica dessa fase € muito menor comparada aquela da fase liquida.

As equacdes de balanco de massa para cada componente nas fases gas, liquida e sélida séo
apresentadas a seguir:
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Fase gas (i = Hz e H.S):

€Ol _ ugdpi ., (v0 ®)
RT ot RT 9z ' "\H,
Fase liquida (i = Hz e H.S):

oct oct pf
e =~ -+ kia, (F - Cf) — kpas(ct - 7], )
Fase liquida (i = enx):

ack ack
&L ae;x = U a‘;’m - kLSaS(CeLnx - Cesnx) (5)

As equacgdes de balango de massa para o hidrocarboneto ndo foram consideradas, pois a
concentragdo desse ndo muda significativamente durante a reagdo de HDS [21].

Fase solida (i = Hz, HzS e enx):

S
i

dt

(6)

ep(1—gp) =k as(Cl = C¥) + vippnupsins

Uma vez que as reacBes de HDS sdo de natureza exotérmica, as equagdes de balanco de
energia para o reator, operando em condi¢gdo ndo isotérmica e transiente, sdo apresentadas a
sequir:

Fase liquida:

610, Co =y e, T as(T, — Ts) @)
LPLlp; ot LPLlp; 9z LsAs\ly, S

Fase sélida:

S

dT.
€sPsCps d—tf = hysas(T, — TE) + pg(—AHg yps )MupsThips ®)

Os balangos de massa e energia apresentados correspondem a um sistema de equacdes
diferenciais parciais (EDP), que foi resolvido usando o método das linhas. Esse método consiste
em transformar as EDPs em um conjunto de equagdes diferenciais ordinarias (EDO) de primeira
ordem pela discretizacdo das derivadas espaciais na dire¢do axial usando expressdo de diferenga
finita atrasada e mantendo as derivadas parciais no tempo sem discretizar [16].

Nesse sentido, um codigo computacional foi desenvolvido para solugdo numérica do modelo
TBR no software Matlab com base em cddigos apresentados por [22], que estabeleceram
procedimentos numéricos envolvendo o método das linhas para resolugdo de EDPs em linguagem
Matlab. As principais caracteristicas do modelo foram: 100 nés de discretizagdo, que foram
requeridos para obter uma precisdo razoavel; o tempo de integracdo foi longo o suficiente para
atingir as condicGes de estado estacionario; a funcdo odel5i do Matlab para resolucdo de EDOs
rigidas foi utilizada; e a aplicacdo da expressao de diferenca finita atrasada as derivadas parciais
espaciais na diregéo axial.
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3. RESULTADOS E DISCUSSAO

Uma vez que todas as equacBes para o balanco de massa e energia foram definidas e todos os
pardmetros foram calculados, 0 modelo do reator pode ser validado. Para isso, realizou-se uma
comparagédo entre os resultados de conversdo de enxofre preditos pelo modelo e os dados de
conversao experimental disponivel em [17]. A validagdo resultou em um erro relativo variando
entre 1,15% e 9,43%. Diante desse resultado, pode-se perceber que o modelo matemaético
conseguiu reproduzir quantitativamente bem os resultados de conversdo de HDS experimentais.

Uma vez que o modelo foi validado, prosseguiu-se o estudo dos perfis de pressdo parcial,
concentracdo e temperatura sob condi¢cdes de processo selecionadas e os efeitos das variaveis
operacionais sobre a conversdo na HDS.

Perfis de Pressao Parcial e Concentracdo de H;
Na Figura 1, apresenta-se os perfis de pressdo e concentragdo de hidrogénio ao longo do eixo

do reator. Todos os gréaficos foram gerados em 400°C, 10 MPa, LHSV = 1,39E-4 s (0,5 hY) e ¢
=250 m®¥m? de alimentac&o.

10.0000
©  9.9990 -
o
2 9.9980
of
a 9.9970 4
9.9960 ; ; - . ;
0 0.05 0.1 0.15 02 0.25 03
658 L '
_ (b)
& 657 1 L
E
©
£ 656
N —orTTITII T
< 655 1
654 . : ; ; :
0 0.05 0.1 0.15 02 0.25 03

Figura 1: Presséo parcial (a) e concentracdo molar de hidrogénio (b) ao longo do comprimento do leito
catalitico no reator em diferentes tempos.

Como observado, a pressdo parcial de hidrogénio decai a medida que percorre 0 comprimento
do leito catalitico ao longo dos diferentes tempos analisados. A concentragdo de hidrogénio na
fase liquida mostra um decaimento da na secdo inicial do reator, ou seja, apresenta gradiente de
concentragdo negativo. Esse efeito € decorrente do termo relacionado a taxa de transferéncia de
massa ser menor do que o termo relacionado a taxa de reacdo quimica, tal que a concentragdo de
H. na fase liquida é esgotada e quase todo H; esta na fase gas. Por outro lado, conforme a reacéo
avanca, a taxa de transferéncia de massa é predominante sobre o termo da taxa de reagdo quimica
e uma elevada quantidade de H, é transferida da fase gé&s para fase liquida, aumentando a
concentragdo na fase liquida.

Perfis de Pressdo Parcial e Concentracdo de H.S

Na Figura 2, mostra-se o perfil transiente de sulfeto de hidrogénio na fase gas e liquida ao
longo do comprimento do leito.



M.F.F.Souza; P. L.Santana, Scientia Plena 12, 054203 (2016) 6

—— =500 s ---- t=1500 § === t=4000 § -~ t=5000 sl

4.00E-03 . . ! ! !

3.00E-03 -

(MPa)

2.00E-03 4

H2S

Q
o

1.00E-03 4

0.00E+00 T T T T

0 0.056 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3
z (m)
Figura 2: Pressdo parcial (a) e concentragdo molar de H,S (b) ao longo do leito catalitico no reator em
diferentes intervalos de tempo.

Na entrada do reator ndo ha H.S, mas ao longo do leito catalitico se nota elevacdo da pressao
parcial de H,S decorrente da sua geracdo durante a reacdo. Por outro lado, com o passar do tempo
ocorre uma reducéo do gradiente de concentracdo de H,S apoés a sec¢do inicial do reator, devido ao
efeito de inibicdo do H>S na taxa de reacdo, até atingir a condi¢do estacionaria. O perfil de
concentracdo de H.S na fase liquida apresenta comportamento analogo e oposto aquele de
observado para o H, (Figura 2b), ja que o H,S ¢é liberado da fase liquida para fase gas durante a
HDS.

Perfis de Concentracao de Enxofre na Fase Liquida
Na Figura 3 sdo apresentados os perfis das concentracfes de enxofre na fase liquida ao longo

do comprimento do leito catalitico em diferentes intervalos de tempo. A concentragdo de enxofre
mostra um decaimento com a evolugdo do tempo.
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Figura 3: Concentragdo de compostos organossulfurados ao longo do comprimento do leito catalitico no
reator em diferentes intervalos de tempo.

Perfis de Temperatura nas fases liquida e solida
A Figura 4 mostra a evolugdo de temperatura na fase liquida e sélida ao longo do reator em

diferentes tempos de operagdo. No tempo mais curto (500 s), a temperatura aumenta ligeiramente
no inicio do leito e logo ap6s se mantém constante. A medida que o tempo aumenta (1500 s e
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3000 s) ha um progressivo aumento da temperatura até se atingir a condigdo de regime
estacionario no tempo de 5000 s. Nessa condicdo, a elevacao de temperatura foi de quase 7 K,
alcancando 679,65 K na saida do leito catalitico. Nota-se também que os perfis de temperatura
das fases liquida e solida sdo semelhantes, o que permitiria a simulacdo do balanco de energia
apenas com uma equacao de pseudofase.
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Figura 4: Perfis de temperatura das fases (a) liquida e (b) s6lida no reator em regime transiente.

Perfis Concentracdo e Temperatura em Diferentes Posi¢cGes no Reator

Uma observagdo comum aos perfis demonstrados na Figura 1 a Figura 4 é a sobreposi¢do das
curvas no tempo de 4000 s por aguelas no tempo de 5000 s. Isso ocorre em virtude da
concentragdo ndo mais variar com 0 tempo, ou seja, do processo ter atingido o regime
estacionario.

Na Figura 5 os perfis de concentracdo de hidrogénio e enxofre em diferentes pontos no reator
em funcdo do tempo sdo apresentados. Pode-se verifica a transicdo do regime de operacdo
transiente para o estacionario @ medida que a concentracdo nos perfis passa a ser constante ao
longo do tempo. Na saida do reator, z = 0,278 m, pode-se notar 0 momento em que o perfil de
concentracdo atinge o regime estacionario a partir de 4000 segundos.

De maneira similar aos perfis de concentracdo, analisaram-se os perfis de temperatura da fase
liquida com a evolugdo do tempo em diferentes pontos no reator, que sdo mostrados na Figura 6.
Percebe-se a tendéncia de elevacdo da temperatura a medida que se aproxima da saida do reator,
além dos diferentes tempos em que o regime estacionario é alcangado nas diferentes posi¢des do
reator.



658 L L | L
|-------z=0.067m -------- z=0.136 m ----z=0.206 m z=0‘278m| (a)
—~ 6571 -
ﬁg sy
S

T
O 544 %

653 T T T T T

0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000

M.F.F.Souza; P. L.Santana, Scientia Plena 12, 054203 (2016) 8

(b)

T

1000

2000

T T T T

3000 4000 5000 6000 7000
t(s)

Figura 5: Perfis de concentracdo de hidrogénio e enxofre na fase liquida em funcéo do tempo e diferentes
posicdes no leito catalitico.
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Figura 6: Perfis de concentracéo de hidrogénio e enxofre na fase liquida em funcéo do tempo e diferentes
posicdes no leito catalitico.

Efeito da Temperatura, Presséo e LHSV no Desempenho do Reator

Utilizou-se o0 modelo para simular o desempenho do reator TBR em diferentes condigdes de
operacdo a fim de estudar as influéncias dessas variaveis na remogéo de enxofre. Os gréaficos na
Figura 8 foram gerados em 4-10 MPa, LHSV = 1,39E-4 - 4,17E-4 s? (0,5-1,5 h') e T = 335-

400°C.
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Figura 7: Resultados da simulagdo de conversdo de HDS na saida do reator (z = 0,278 m) e no tempo de
5000 s em diferentes (a) temperaturas, (b) pressdes e (c) velocidades espacial liquida.

Pode-se verificar que a conversdo de enxofre aumentou conforme a temperatura e a pressao
aumentam, pois essas variaveis tem um efeito positivo sobre a constante cinética, portanto, a taxa
de reacdo também aumenta. Contudo, o aumento da LHSV tem um efeito oposto, pois, conforme
a LHSV é aumentada, o tempo de residéncia diminui, isso significa que a reacdo tem menos
tempo para ocorrer e menos reagente é convertido.

A fim de avaliar o efeito da incerteza dos valores de parametros sobre a conversdo de HDS,
utilizou-se a metodologia abordada por [23] para realizar a analise de sensibilidade do modelo do
reator. O célculo para analise de sensibilidade da conversdo de HDS foi realizado levando em
consideracdo a perturbacdo de 10% nas variaveis de processo: temperatura (T); pressdo total (P);
e velocidade espacial horaria liquida (LHSV). Os valores-base tomados para essas variaveis
foram aqueles referentes a condicdo de melhor conversdao de HDS (T = 400°C, P = 10 MPa e
LHSV = 1,39E-4 s, ver Tabela 7).

A Figura 8 mostra o resultado gréfico da analise de sensibilidade da conversdo de enxofre. E
perceptivel que a variavel de processo que afeta acentuadamente a conversdo do enxofre é a
temperatura, seguida da velocidade espacial (LHSV) e, por fim, com menos intensidade a
pressdo. Além disso, percebe-se que o efeito na sensibilidade da converséo de enxofre é maior no
inicio do reator e se torna menos pronunciado a medida que se percorre o leito catalitico em
decorréncia da reducdo da taxa de reagéo.
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Figura 8: Influéncia da temperatura (T), pressao total (P) e velocidade espacial horéria liquida (LHSV) na
conversdo de HDS na fase liquida ao longo do comprimento do reator.
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4. CONCLUSAO

No presente trabalho, a modelagem matematica heterogénea de um reator de leito gotejante
adiabatico e unidimensional foi desenvolvida em regime transiente. Esse modelo descreveu a
influéncia da inibi¢do de H,S na conversao de enxofre, por meio do uso da taxa de reagdo quimica
do tipo Langmuir-Hinshelwood.

O modelo do reator TBR representou quantitativamente bem os resultados de conversdo de
HDS experimentais apresentando um erro relativo variando entre 1,15% e 9,43%. Sendo assim,
foram desempenhadas as simulagdes transientes para gerar os perfis de concentracdo das espécies
envolvidas na reacdo e de temperatura do reator em fungdo do comprimento do leito.

A avaliacgdo dos efeitos das variaveis de processo no modelo mostrou que a conversao de HDS
aumenta com a temperatura e a razdo H»/alimentacdo, mas diminui com LHSV. Sobretudo, a
temperatura mostrou impactar mais significativamente a conversdo de enxofre no reator TBR.

5. NOMENCLATURA

a Avrea interfacial gas-liquido m*

as Avrea interfacial liquido- m
solido

Cp, Capacidade calorifica da fase JkgtK?
liquida

Cpy Capacidade calorifica do JkgtK?
catalisador

kP Coeficiente de transferéncia mst
de massa liquido-sélido da
espécie i

ct Concentracdo da espécie i na mol m-3
fase liquida

c? Concentracdo da espécie i no mol m-3
interior do catalisador

AHg yps  Calor global do processo de J mol?
HDS

H; Coeficiente de Henry da Jm2Klsl
espécie i

his Coeficiente de transferéncia ~ Jm2 K!s?
de calor s6lido-liquido

kf Coeficiente de transferéncia ms?
de massa gas-liquido da
espécie i

Ky,s Constante de equilibrio de m3/mol
adsorcdo de H,S

kups Constante de taxa de reagdo (mol m3)Ln
de HDS (mdkgts?)

(mol m3)

pf Pressdo parcial da espécie i

R Constante universal dos Jmolt K?
gases

T¥ps Taxa de reacéo por unidade mol kg s?
de massa de catalisador

T, Temperatura da fase liquida K

TS Temperatura na superficie do K

catalisador
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t Tempo S

Ug Velocidade superficial da ms?
fase gas

uy Velocidade superficial da ms?
fase liquida

z Coordenada axial do reator m

Letras gregas

£p Porosidade do leito catalitico m3m3

& Fracdo volumétrica de gas por m3m-3
volume do reator

& Fracdo volumétrica de liquido por m3m-3
volume do reator

&p Porosidade da particula do m3m-3
catalisador

Nups Fator de efetividade do catalisador
para o processo de HDS

v; Coeficiente estequiométrico da mé mol
espécie i !
oS Massa especifica do leito catalitico kg m3
oL Massa especifica da fase liquida kg m
Ds Massa especifica do catalisador kg m3
Subscritos

enx Compostos sulfurados

H, Hidrogénio

H,S Sulfeto de hidrogénio

G Fase gas

L Fase liquida ou interface gas-liquido

S Fase s6lida ou interface liquido-sélido
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