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RESUMO 

ROCHA, Bianca Erica de Oliveira. Avaliação da capacidade térmica do forno de uma 
unidade de hidrotratamento durante a partida. Orientadores: Maurício Bezerra de Souza 
Júnior e Argimiro Resende Secchi. Rio de Janeiro: UFRJ/EQ, 2015. Dissertação 
(Mestrado em Tecnologia de Processos Químicos e Bioquímicos). 

A demanda crescente por combustíveis, aliada à legislação ambiental cada vez mais 

restritiva aumentaram a importância de processos como o de hidrotratamento, que 

consiste no tratamento de frações de petróleo com hidrogênio, na presença de um 

catalisador, sob condições operacionais definidas em função do objetivo dessa etapa do 

refino. Com o objetivo de ampliar a produção das unidades de hidrotratamento várias 

medidas podem ser adotadas como: revamp para ampliação de capacidade de produção; 

gestão de manutenção, de forma a evitar paradas por falta de manutenção; redução dos 

períodos de parada e partida, com o objetivo de reduzir o lucro cessante, entre outros. 

Inserido nesse contexto este trabalho aborda a avaliação da capacidade térmica do forno 

de uma unidade de hidrotratamento durante a partida utilizando simulação dinâmica, já 

que a capacidade térmica máxima do forno é a principal responsável fonte de energia 

para aquecer a unidade até a temperatura de reação. Na partida, a bateria de pré-

aquecimento não contribui no aquecimento da unidade como em operação normal, uma 

vez que não há geração de calor de reação suficiente nos reatores. Por outro lado, não 

adianta ter um forno com capacidade térmica muito elevada, já que durante a operação 

normal da unidade, o forno pode vir a operar com baixa potência ou desligado, devido à 

contribuição da bateria de pré-aquecimento com energia oriunda principalmente do 

calor de reação gerado nos reatores. O modelo da simulação dinâmica foi desenvolvido 

no simulador comercial Aspen Plus Dynamics e se baseia numa unidade de 

hidrotratamento de uma refinaria real. Através do modelo dinâmico foi possível avaliar 

o tempo necessário para aquecer a unidade até a temperatura de reação, variando a 

capacidade térmica máxima do forno de carga. Os resultados mostram que 

configurações de forno com custo menor podem gerar aumento de até 50% no lucro 

cessante. 

Palavras-chave: simulação dinâmica, forno, hidrotratamento, partida.   
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ABSTRACT 

ROCHA, Bianca Erica de Oliveira. Fired heater thermal capacity assessment of a 
hydrotreatment unit during start-up. Supervisors: Maurício Bezerra de Souza Júnior and 
Argimiro Resende Secchi. Rio de Janeiro: UFRJ/EQ, 2015. M.Sc.Dissertation 
(Graduate Program on Technology of Chemical and Biochemical Process). 

The growing demand for fuels combined with more restrictive environmental 

legislation have increased the importance of processes such as hydrotreatment, which is 

the treatment of petroleum fractions with hydrogen in the presence of a catalyst under 

operating conditions defined by the purpose of the refining step. In order to expand the 

production of hydrotreating units, several measures can be adopted: revamp, to expand 

production capacity; maintenance management, in order to avoid downtimes and shut 

down and start-up duration reducion, with the objective of cutting loss of profits, among 

others. In in this context, this paper discusses the thermal capacity assessment of the 

fired heater of a hydrotreatment unit during start-up using dynamic simulation. During 

start-up, the maximum heat capacity of the fired heater is the principal source of energy 

to heat the unit up to the reaction temperature. In this phase, the pre-heating exchangers 

do not contribute to the heating unit as under normal operation, since there is no 

generation of sufficient heat of reaction in the reactors. On the other hand, it is not 

worthwhile to have a fired heater with very high thermal capacity, because, during 

normal operation of the unit, the fired heater may operate with low power or shut down 

due to pre-heating battery contribution to derived energy mainly from the reaction heat 

generated in the reactors. The dynamic simulation model was solved in the process 

simulator Aspen Plus Dynamics and based on a hydrotreating unit from a real refinery. 

Through the dynamic model it was possible to evaluate the time needed to heat the unit 

up to the reaction temperature testing different maximum thermal load capacity in the 

furnace by varying the maximum heat capacity of the furnace. The results show that 

heater settings at lower cost may generate increases of 50% in lost profits. 

Keywords: dynamics simulation, fired heater, hydrotreatment, start-up. 
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1. INTRODUÇÃO 

A legislação ambiental cada vez mais restritiva quanto à qualidade de combustíveis 

exige que os processos de tratamento de combustíveis nas etapas do refino de petróleo 

sejam cada vez mais severos. Considerando o parque atual de refino nacional, percebe-

se maior demanda de processos como o de hidrotratamento (HDT), que consiste no 

tratamento de frações de petróleo com hidrogênio, na presença de um catalisador, sob 

condições operacionais definidas em função do objetivo dessa etapa do refino. Aliado a 

isso, o aumento na demanda por combustíveis - em especial o óleo diesel que segundo 

dados da ANP teve sua demanda ampliada em mais de 30% de 2005 a 2014 (ANP, 

2015) - implica diretamente no aumento de produção nas refinarias.  

Para isso, várias medidas podem ser adotadas como revamp, para ampliação de 

capacidade de produção; gestão de manutenção, de forma a evitar paradas por falta de 

manutenção; redução dos períodos de parada e partida, com o objetivo de reduzir o 

lucro cessante1, entre outros. 

A duração da partida operacional de uma unidade de HDT depende de uma série de 

fatores. Destaca-se a importância do forno de carga, que, através de sua capacidade 

térmica máxima, fornece a energia necessária para aquecer a unidade até a temperatura 

de reação. Nesta etapa, a bateria de pré-aquecimento da unidade não contribui para o 

aquecimento da unidade como em operação normal, pois não há geração de calor de 

reação suficiente nos reatores. Entretanto, não adianta ter um forno com capacidade 

térmica muito elevada, pois durante a operação normal da unidade, o forno pode vir a 

operar com baixa potência ou desligado, devido à contribuição da bateria de pré-

aquecimento com energia oriunda principalmente do calor de reação gerado nos 

reatores.  

A definição da capacidade térmica do forno de carga gera questionamentos na etapa 

de projeto básico de uma unidade de HDT. Um forno com capacidade térmica elevada 

será muito útil durante a partida da unidade, reduzindo o tempo necessário para aquecer 

                                                 
 

1 Conforme definição do artigo 402 do Código Civil Brasileiro entende-se por lucro cessante como sendo 
os prejuízos causados pela interrupção de qualquer das atividades de uma empresa ou de um profissional 
liberal, no qual o objeto de suas atividades é o lucro. 
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a unidade, entretanto pode vir a operar no limite inferior durante a operação normal, 

além de aumentar o custo do equipamento. O mesmo se aplica à situação contrária, na 

qual um forno de capacidade térmica baixa opera de forma moderada durante a 

operação normal da unidade, mas pode prolongar a duração da partida, retardando a 

produção de diesel especificado para tanque e consequentemente, aumentando o período 

de lucro cessante da unidade. 

A incerteza no critério de projeto do forno de carga e o comportamento dinâmico da 

partida, na qual a unidade é submetida a condições adversas, compõem um problema 

relevante para investigação sob os pontos de vista operacional e econômico. 

Com isso, o objetivo desta dissertação é avaliar a capacidade térmica de um forno de 

carga de uma unidade de HDT durante a partida, através de simulação dinâmica, 

utilizando o software comercial Aspen Plus Dynamics (ASPENTECH, 2011). Os 

resultados da simulação dinâmica são validados com dados de uma planta industrial. 

Usando o modelo dinâmico validado é proposta uma estratégia de aquecimento (na 

forma de rampa com taxa definida) ao forno de carga, de forma a avaliar a capacidade 

térmica através do tempo necessário para que a temperatura de saída do forno alcance a 

temperatura de reação, fornecendo dados para um projeto adequado do forno. 

Esta dissertação está estruturada em capítulos. O Capítulo 2 apresenta uma revisão 

bibliográfica sobre o processo de hidrotratamento, além de uma breve revisão sobre a 

utilização de simulação dinâmica para representar o momento da partida de alguns 

processos industriais. O Capítulo 3 descreve a metodologia utilizada para elaborar o 

modelo para a simulação dinâmica, que envolve o desenvolvimento de um modelo para 

a simulação estática, além de descrever de forma simplificada um procedimento de 

partida de uma unidade de HDT. O Capítulo 4, por sua vez, apresenta os resultados das 

simulações estática e dinâmica, da avaliação da capacidade térmica do forno de carga e 

também da avaliação econômica. Finalmente, o Capítulo 5 traz a conclusão da avaliação 

do forno e da avaliação econômica, além de propostas para atividades futuras. O 

Capítulo 6 contém as referências bibliográficas utilizadas. Os Apêndices 2 e 3 mostram 

os códigos utilizados para representar as rampas de aquecimento na simulação 

dinâmica. 
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2. REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

Converter petróleo em produtos de maior valor agregado envolve vários processos 

físicos e catalíticos como a destilação, craqueamento catalítico, coqueamento retardado 

e hidrotratamento, entre outros processos. Cada processo por si só é bastante complexo 

no que tange à determinação dos pontos ótimos de operação e o estabelecimento de 

modelos matemáticos (GUPTA & ZHANG, 2006). 

2.1. Hidrotratamento 

O processo de hidrorrefino (HDR) consiste no tratamento de frações de petróleo 

com hidrogênio, na presença de um catalisador heterogêneo, sob condições operacionais 

definidas em função do objetivo dessa etapa do refino (BRASIL et al., 2011).  

Segundo BRASIL et al. (2011), as unidades de hidrorrefino podem ser classificadas 

em: 

� Unidades de hidrotratamento (HDT): possuem o objetivo de melhorar as 

propriedades de um produto sem alterar a sua faixa de destilação; 

� Unidades de hidroconversão (HCC): possuem o objetivo de produzir frações 

mais leves e de melhor qualidade do que a carga. 

Atualmente os processos de HDT são empregados no tratamento de diferentes 

frações do petróleo, como por exemplo: naftas, querosene, solventes, óleo leve de 

reciclo (LCO), gasóleos, óleos básicos lubrificantes e parafinas. O processo de HDT 

tem como principal objetivo melhorar a qualidade da sua carga através da saturação de 

olefinas, remoção de enxofre e nitrogênio e, em alguns casos, saturação de aromáticos, 

viabilizando o atendimento às crescentes exigências ambientais, pela redução de 

emissões e de toxicidade. Outra aplicação das unidades de HDT é o pré-tratamento de 

carga de outros processos, como por exemplo: craqueamento catalítico, 

hidrocraqueamento e reforma catalítica (BRASIL et al., 2011). 

O processo de HDT foi desenvolvido originalmente na Europa, no período anterior à 

Segunda Guerra Mundial, com o objetivo de tratar os produtos da gaseificação do 

carvão. A construção das primeiras unidades de reforma catalítica para produção de 
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gasolina, no final da década de 1940, propiciou o investimento em unidades de 

hidrorrefino e em pesquisa para o desenvolvimento do processo, devido ao aumento da 

oferta de hidrogênio (KRAUSE, 2011). 

O esquema básico do processo de HDT é composto pelas seções apresentadas de 

forma simplificada pelo diagrama de blocos ilustrado na Figura 1. Cada seção será 

brevemente descrita a seguir. 

 

 

A seção de carga, ou de preparo de carga, usualmente possui filtros para a 

retenção das partículas oriundas da seção de armazenamento, finos de catalisador 

provenientes de corrente de FCC, finos de coque presentes nas correntes oriundas da 

unidade de coqueamento retardado e produtos de degradação da própria carga (gomas). 

Esta seção também pode conter um vaso, a montante da bomba de carga, para 

estabilização da vazão da carga e homogeneização da mesma, no caso de cargas 

compostas de frações oriundas de diversas unidades. A bomba de carga é um elemento 

importante da seção de carga por ser a máquina responsável pela elevação da pressão da 

mesma até a pressão de operação da unidade. Eventualmente esta seção possui uma 

torre desaeradora, caso a carga da unidade seja proveniente de tancagem intermediária, 

visto que a presença de oxigênio dissolvido na carga pode levar a reações de 

polimerização e à formação de depósitos nos equipamentos a montante do reator, 

Figura 1: Esquema básico do processo de HDT. 
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principalmente nos trocadores de calor, quando há presença de olefinas. Assim, o 

oxigênio contido na corrente deve ser removido antes da carga passar pela bateria de 

pré-aquecimento, principalmente quando se processam cargas instáveis como as frações 

do coqueamento retardado (BRASIL et al., 2011). A Figura 2 apresenta um esquema de 

processo simplificado da seção de carga com torre desaeradora. 

 

Figura 2: Esquema de processo da seção de carga de uma unidade de HDT. 

 

Na seção de aquecimento, a carga é pré-aquecida na bateria de trocadores de 

calor pelo efluente do reator, recuperando parte do calor liberado pelas reações de 

hidrotratamento. Esta seção possui também um forno, que complementa a quantidade de 

calor necessária para levar a corrente de carga misturada com hidrogênio, chamada 

carga combinada, até a temperatura de entrada do reator. Uma das principais funções 

deste forno é fornecer a capacidade térmica necessária para aquecer a corrente de 

alimentação do reator enquanto o efluente do reator ainda não foi gerado. Em operação 

normal, quando os permutadores já estão fornecendo parte dessa capacidade térmica, o 

forno é mantido em operação com uma capacidade térmica reduzida, pois através dele é 

possível controlar a temperatura de entrada do reator. Em caso de disparo de 

temperatura é possível cortar a fonte de calor desligando o forno. O mesmo não 

aconteceria se o aquecimento da carga fosse realizado apenas com os trocadores de 

calor entre as correntes de processo. A Figura 3 apresenta um esquema de processo da 

seção de aquecimento. 
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Figura 3: Esquema de processo da seção de aquecimento de uma unidade de HDT. 

 

Antes da seção de reação, a carga deve ser misturada a uma corrente de gás de 

reciclo rica em hidrogênio, que possui uma quantidade excedente de hidrogênio além da 

necessária para realizar todas as reações de HDT. O objetivo deste excesso de 

hidrogênio é gerar uma atmosfera rica neste componente ao longo do reator, de forma a 

proteger o catalisador reduzindo a deposição de coque sobre o mesmo através do 

aumento da pressão parcial de hidrogênio (SALIM, 2014). 

Essa adição pode ser feita de diferentes formas, tais como: 

� A montante da bateria de pré-aquecimento: modo de adição mais usual, pois 

minimiza a formação de depósitos nos trocadores e melhora os coeficientes de 

troca térmica (BRASIL et al., 2011); 

� A jusante da bateria de pré-aquecimento – caso haja carga oriunda de tanque 

intermediário, a presença da torre desaeradora torna-se essencial; 

� A jusante do forno, desta forma somente a carga passa pelo forno; 

� Somente o hidrogênio passa pelo forno, sendo adicionado à carga 

posteriormente. 

A seção de reação é composta por um ou mais reatores, dependendo da carga a 

ser processada e da severidade do processo. Se a carga entra parcialmente vaporizada ou 

totalmente líquida, compondo um sistema trifásico com a corrente de hidrogênio (gás) e 

catalisador (sólido), o reator de leito fixo é denominado trickle bed (três fases 
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presentes). Este é o caso do tratamento de cargas médias, a partir do querosene, e 

pesadas, e ainda dos tratamentos brandos de nafta (hidrodessulfurização ou HDS). 

Os sistemas podem ser simples, isto é, compostos de um único leito catalítico. 

Entretanto, tornam-se mais elaborados à medida que se aumenta a severidade do 

tratamento em virtude das características da carga ou de especificações mais rígidas a 

serem atingidas. Na medida em que se têm maiores reduções nos teores de enxofre e 

nitrogênio e maior saturação de olefinas e aromáticos, o calor liberado aumenta devido à 

exotermicidade destas reações. Esta condição passa a exigir um maior controle de 

temperatura, com necessidade de subdivisão do leito catalítico para redução de 

temperatura através da injeção de uma corrente de hidrogênio de reciclo ou do próprio 

produto da unidade (quench). 

Após o reator, o produto tratado deve ser separado do hidrogênio em excesso 

adicionado à carga, assim como dos produtos das reações, como, por exemplo, o sulfeto 

de hidrogênio (H2S) e a amônia (NH3), cuja presença é indesejável no produto final. 

Na etapa de resfriamento do efluente do reator, onde essa corrente troca calor 

com a corrente de carga do forno, antes que a temperatura alcance valores abaixo de 

120°C realiza-se uma injeção de água de lavagem, que tem o objetivo de evitar que o 

bissulfeto de amônio (NH4HS), formado pela combinação de H2S e NH3, gerados no 

reator, se acumule e ocasione a parada da unidade por obstrução, devido à deposição 

desse e de outros sais, na bateria de troca térmica (BRASIL et al., 2011). A solução 

aquosa de sais é caracteristicamente danosa em pontos de alta velocidade, por causar 

erosão e, em pontos de baixa turbulência, por acarretar a formação de depósitos, em 

regiões de estagnação (baixa velocidade do fluido) como no caso de cascos de 

trocadores de calor. O emprego de materiais especiais e o projeto resultando em 

velocidade adequada do fluido são medidas importantes para que a taxa de corrosão das 

áreas em contato com esta solução tenham valores aceitáveis industrialmente. 

Após o resfriamento, o efluente do reator passa para a etapa de separação de alta 

pressão, onde, através de uma etapa de vaporização brusca (“flash”), ocorrerá a primeira 

separação entre o produto hidrogenado, o gás de reciclo, rico em H2 e a água de 

lavagem, injetada na etapa de resfriamento. Esta separação pode ser realizada em dois 

níveis de temperatura: 
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� Alta: na temperatura definida para a carga da retificadora (Separação a quente); 

� Baixa: em temperatura inferior à da carga da retificadora (Separação a frio). 

O método de separação a quente consiste em separar as fases gasosa e líquida 

dos produtos da seção de reação em uma temperatura superior àquela da carga da torre 

retificadora. O esquema deste tipo de seção possui como principais equipamentos um 

primeiro vaso de separação, que opera a alta pressão e alta temperatura, trocador(es) de 

calor e um segundo vaso de separação, operando a alta pressão e baixa temperatura, que 

possui como principal função separar o hidrogênio não reagido da água de lavagem e 

dos produtos leves das reações, que fazem parte desta corrente devido à temperatura 

mais elevada utilizada no primeiro vaso de separação. A Figura 4 apresenta o esquema 

desse tipo de separação. 

 O vaso de separação a alta pressão e baixa temperatura é de grande importância, 

visto que sua eficiência define a qualidade do gás de reciclo da unidade, do óleo leve a 

ser retificado (isento de água) junto com a fração pesada, previamente separada no vaso 

de alta temperatura, e da água a ser tratada (isenta de óleo). A corrente gasosa efluente 

deste vaso rica em hidrogênio é encaminhada para a seção de compressão da unidade 

(compressor de reciclo). 

A fase líquida efluente do vaso de separação de alta pressão e alta temperatura 

tem sua pressão reduzida, sendo então encaminhada ao vaso de separação de baixa 

pressão que fornece carga à torre retificadora. As finalidades do vaso de baixa pressão 

são: acumular um volume de líquido de modo a enviar uma vazão controlada de líquido 

para a torre e separar possíveis vapores formados pela redução de pressão. As fases 

líquida e gasosa, efluentes deste vaso, são direcionadas em linhas diferentes para a torre 

retificadora. 

O método de separação a frio, Figura 5, caracteriza-se por realizar esta etapa em 

temperatura inferior à da carga da torre de retificação. O esquema deste tipo de seção 

necessita de um vaso de separação, que opera a alta pressão e baixa temperatura e outro 

vaso de separação que opera a baixa pressão e baixa temperatura.  
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Figura 4: Esquema do processo de HDT com separação a quente (ROCHA, 2009). 

Posteriormente à seção de reação, a corrente efluente dos reatores é resfriada em 

uma bateria de permutadores até a temperatura de separação. Para efetuar tal 

resfriamento, necessita-se de uma maior quantidade de trocadores de calor do que no 

esquema anterior, já que este efluente deve ser resfriado até uma temperatura em torno 

de 50 °C e a corrente líquida de produto hidrotratado, efluente do vaso de separação, 

deverá ser reaquecida até a temperatura de retificação. Durante a etapa de resfriamento, 

o efluente total recebe a injeção de água de lavagem. 

A bateria de resfriamento da corrente efluente dos reatores pode possuir 

diferentes arranjos, dependendo de cada unidade. Correntes como a carga dos reatores, a 

carga da torre retificadora, água e ar podem ser utilizadas para retirar calor da carga 

nesta seção. A organização e a quantidade de permutadores são diferentes para cada 

projeto e, para definir isso, usualmente utiliza-se a chamada pinch technology, que 

consiste em uma tecnologia de integração energética de rede de trocadores de calor. 
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Figura 5: Esquema do processo de HDT com separação a frio (ROCHA, 2009). 

Após o resfriamento, o efluente total dos reatores é encaminhado ao vaso de 

separação de alta pressão, que tem como principal objetivo separar as fases gasosa, 

oleosa e aquosa. A fase gasosa separada no vaso é encaminhada à torre absorvedora de 

H2S, quando existente, e em seguida à seção de compressão do gás de reciclo. A fase 

aquosa é encaminhada à unidade de tratamento de águas ácidas. O efluente oleoso tem 

sua pressão reduzida e então segue para o vaso de separação de baixa pressão, que tem 

como objetivo separar o produto hidrotratado de possíveis vapores formados pela 

redução de pressão e aprimorar a separação entre fase oleosa e fase aquosa. A corrente 

gasosa separada nesse vaso passa por uma válvula, que ajusta a pressão de operação 

para retificação e então é encaminhada à torre retificadora. 

Após este vaso o produto hidrotratado é reaquecido através de permutadores até 

a temperatura adequada à retificação. A troca térmica costuma ser realizada em dois 

trocadores, sendo comumente utilizada a corrente efluente dos reatores, que se encontra 

a elevada pressão, e a corrente do produto retificado efluente da torre, que está a uma 

pressão próxima à do efluente do vaso separador de baixa pressão. Este arranjo de 

permutadores exige atenção, já que correntes de pressões altas (efluente dos reatores) e 
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baixas (efluente do vaso de separação de baixa pressão) trocam calor e o produto à alta 

pressão (rico em H2S) pode contaminar o produto final hidrotratado, se houver furo e 

vazamento no permutador. 

A seção de compressão do hidrogênio necessário às reações divide-se em duas 

partes: uma de gás de reciclo, oriundo da seção de separação, e outra de gás de 

reposição (make-up). O hidrogênio de reciclo corresponde ao hidrogênio em excesso 

das reações, descartadas as perdas. A compressão desse gás é usualmente realizada por 

um compressor centrífugo, embora um compressor alternativo seja usado em alguns 

casos. Este equipamento deve apresentar alta confiabilidade, visto que o circuito de gás 

de reciclo deve permanecer em operação o maior tempo possível, para não retardar as 

partidas da unidade. 

O hidrogênio de reposição é adicionado para repor o hidrogênio consumido, 

além de elevar a pureza do hidrogênio circulante. A compressão do gás de reposição é 

realizada por um compressor alternativo, devido ao alto diferencial de pressão 

necessário e às menores vazões, já que a relação entre hidrogênio circulante na unidade 

e a carga é usualmente bem maior do que o necessário para as reações (3 a 5 vezes). 

A pureza do hidrogênio de reciclo tende a se reduzir devido ao H2S e aos 

hidrocarbonetos leves gerados no processo em decorrência das reações de hidrogenação. 

Essa contaminação inibe a atividade de hidrodessulfurização do catalisador, devido à 

redução da pressão parcial de hidrogênio. Apenas em casos eventuais uma purga de gás 

de reciclo, constante ou intermitente, pode ser um mecanismo empregado para se 

manter a pressão parcial de hidrogênio em nível aceitável, como testes industriais ou 

processamento de carga refratária ao hidrotratamento. Em operação normal, não se 

utiliza desta prerrogativa, devido ao custo ocasionado pela perda de hidrogênio do gás 

de reciclo para o anel de gás combustível da refinaria. 

Uma torre absorvedora de alta pressão pode ser prevista para absorver o H2S que 

tende a se acumular no gás de reciclo, sendo este equipamento imprescindível caso se 

deseje realizar uma hidrodessulfurização profunda. 

O produto hidrogenado efluente da etapa de separação segue para a seção de 

estabilização/retificação, onde ocorre a eliminação dos contaminantes (H2S e NH3) e 

dos eventuais produtos leves formados durante as reações. Esta separação ocorre através 
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de retificação (torre retificadora) mediante a injeção de uma corrente de vapor de água 

de média pressão. 

Nesta seção é feito o ajuste do produto quanto à especificação de corrosividade 

ao cobre (teor de H2S) e ponto de fulgor. Pode-se ainda, para frações de ponto de 

ebulição da faixa do querosene ou mais leves, como naftas, ter um esquema de 

estabilização de produtos com aquecimento do fundo realizado por um refervedor. A 

retificação utilizando forno, normalmente, não é utilizada devido ao alto custo. O gás 

ácido removido do produto é enviado à unidade de tratamento com amina (DEA ou 

MEA, por exemplo), para a sua separação em duas correntes: gás ácido (H2S), que será 

enviado à Unidade de Recuperação de Enxofre (URE), e gás combustível, que 

alimentará o anel de gás combustível da refinaria. O vaso de topo da torre retificadora 

ainda produz mais duas correntes, uma de água ácida, que segue para tratamento e uma 

corrente de nafta, chamada de nafta selvagem, devido à presença de H2S. Esta corrente 

de nafta selvagem pode ser encaminhada para diferentes destinos, dependendo do 

esquema de processo da refinaria (SALIM, 2014). 

O produto retificado é enviado à torre secadora a vácuo (mais usual) ou filtros de 

sal, caso a retificação tenha sido feita com vapor d’água, para enquadramento da 

turbidez do combustível. Após a secadora, o produto hidrotratado é encaminhado à 

armazenagem. 

2.2. Simulação dinâmica de partida 

A utilização de simulação dinâmica tem se tornado cada vez mais comum em 

diferentes estudos envolvendo processos industriais, com o objetivo de melhorar o 

desempenho de equipamentos e procedimentos operacionais importantes, otimizando a 

operação da unidade. Na área de hidrotratamento não seria diferente, diversos estudos 

envolvendo simulação dinâmica já foram desenvolvidos, entretanto a pesquisa 

bibliográfica realizada mostrou que a maioria desses trabalhos tem o objetivo de 

modelar ou simular dinamicamente os reatores de HDT, visando ao desenvolvimento 

dos estudos na área de catalisadores. Como o sistema catalítico da unidade de HDT não 

é tema central da dissertação, inclusive porque durante o momento da partida estudado 

não há reação, a revisão bibliográfica apresentada nesta seção descreve trabalhos 

encontrados na literatura na área de simulação dinâmica aplicada à partida de processos.  
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Uma das grandes aplicações de simulação dinâmica na área de processos 

industriais é como desenvolvimento de ferramenta de treinamento de operadores. Nesse 

contexto, LAURITSEN et al. (2003) apresentaram um trabalho que mostrou como a 

simulação dinâmica pode ser utilizada no planejamento de novas partidas de unidades 

de processo industriais. O trabalho apresenta as vantagens encontradas na utilização de 

simulação dinâmica rigorosa para representar o processo de produção de acetato de etila 

de uma nova unidade da British Petroleum (BP) com capacidade de 220.000 ton/ano, a 

maior do mundo até então. O projeto da unidade contempla um novo esquema de 

processo inovador. A simulação dinâmica foi utilizada desde a etapa de pré-

comissionamento até a partida da unidade, sendo utilizada também como ferramenta de 

treinamento dos operadores da unidade. Para isso foi desenvolvida e utilizada por 

diferentes profissionais da empresa, desde engenheiros de processo, engenheiros de 

controle e operadores. Entre as vantagens identificadas no trabalho destacam-se:  

� Identificação de especificação errada de válvulas; 

� Necessidade de redimensionamento de válvulas de controle; 

� Maior entendimento dos engenheiros de acompanhamento e operadores da 

unidade acarretando na eliminação de atrasos da partida, devido à dificuldade do 

operador entender a dinâmica da unidade; 

� Redução do tempo de partida, ocasionando produção de produto especificado 

antes do previsto; 

� Diminuição da quantidade de alarmes, pois, devido aos estudos realizados 

através da simulação dinâmica foi possível identificar os alarmes realmente 

necessários. 

ALOBAID et al. (2014) desenvolveram um trabalho que compara os resultados 

apresentados por dois simuladores comerciais com dados reais de um sistema de 

geração de vapor em três estágios de pressão. Segundo os autores, existem muitos 

trabalhos na área utilizando simulação em estado estacionário, mas poucos envolvendo 

simulação dinâmica. Foram utilizados os simuladores comerciais Aspen Plus Dynamics 

e Apros (APROS, 2015). Inicialmente as simulações foram validadas através da 

comparação dos resultados com dados da operação normal do sistema. A etapa seguinte 
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do trabalho consistiu em reproduzir o procedimento de partida do sistema a 

temperaturas intermediárias, já que é possível realizar a partida do sistema em três 

níveis de temperatura (quente, intermediária e fria). Os resultados apresentados mostram 

que as simulações desenvolvidas representam bem a primeira etapa da partida do 

sistema, apresentando pequenas diferenças de resultados. Com isso os autores informam 

que as simulações desenvolvidas poderão ser utilizadas para melhorar a operação do 

sistema de geração de vapor, os controles da unidade e otimizar o procedimento de 

partida. 

Outro trabalho que utiliza simulação dinâmica para representar um procedimento 

de partida foi desenvolvido por SCENNA et al. (1998). O objetivo deste trabalho é 

comparar procedimentos de partida de uma coluna de absorção para três diferentes 

processos. Foi utilizado o simulador READYS (Reactive Distillation Columns), 

desenvolvido por GANI et al. (1986). O primeiro processo avaliado foi a separação de 

meta e para-xilenos, através da absorção com terc-butil-benzeno. A simulação dinâmica 

mostrou que o procedimento de partida definido pelos autores foi eficiente, já que em 

0,2 h foi observado o estado estacionário, isto é o m-xileno na corrente de produto é 

totalmente absorvido pelo agente utilizado. O segundo processo analisado consiste na 

reação de esterificação, onde foram realizados testes de partida variando o componente 

presente na coluna no início do procedimento. A simulação dinâmica mostrou que a 

presença da própria carga da torre no inicio da partida proporciona o menor tempo até 

estabilização dos resultados, comparado com os demais componentes testados. O 

terceiro caso simula múltiplas soluções com seis componentes e três reações possíveis. 

Foram avaliados dois procedimentos de partida da torre, onde no primeiro a torre 

recebia a carga em um único prato, a razão de refluxo era considerada constante e a 

capacidade térmica do refervedor aumentada sistematicamente. No outro procedimento 

a torre recebe carga através de dois pratos e a razão de refluxo e as vazões de carga 

sofrem perturbações. A simulação dinâmica mostrou que o primeiro procedimento 

utilizado apresentou resultados melhores, já que no segundo procedimento não foi 

possível estabilizar a torre, devido às perturbações na razão de refluxo e capacidade 

térmica do refervedor. 

A modelagem e simulação de um forno industrial foi abordado no estudo de 

FUCHS et al.(1993), que utilizou como exemplo o forno de uma unidade de destilação 
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atmosférica de petróleo. O trabalho descreve o modelo matemático não linear dinâmico 

desenvolvido para um forno de pré-aquecimento típico. O modelo contempla formas 

diferentes de controle da temperatura de saída do forno. Os resultados do modelo 

dinâmico mostram que, para longos intervalos de tempo, a dinâmica do sistema é 

dominada pelo acúmulo de energia nas paredes do forno, já a dinâmica para curtos 

intervalos de tempo é dominada pelo acúmulo de energia, massa e momento no 

petróleo. O principal objetivo do modelo consistiu em avaliar os efeitos de perturbações 

como: variação na vazão de combustível do forno, mudança na temperatura de carga do 

petróleo e flutuações na vazão de carga da unidade, na temperatura de saída do forno. 

Na pesquisa bibliográfica realizada, não foi encontrado trabalho que abordasse o 

estudo do forno de carga de uma unidade de HDT utilizando simulação dinâmica, daí a 

relevância deste trabalho. 

Entretanto os trabalhos encontrados foram importantes para definição da 

metodologia a ser adotada, uma vez que conforme apresentado no trabalho de 

ALOBAID et al. (2014), neste trabalho também será feita uma comparação entre os 

resultados de dois simuladores. 
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3. METODOLOGIA 

Este trabalho tem como objetivo avaliar a capacidade térmica de um forno de uma 

unidade de HDT durante a partida. Para isso foi selecionada uma unidade de HDT de 

uma refinaria real como referência para a simulação. Foram coletados dados de projeto 

e operação da unidade durante a partida da unidade. Com os dados obtidos, foi 

elaborado um modelo para a simulação estática da unidade, que serviu de ponto de 

partida para a construção do modelo para a simulação dinâmica. Após a validação do 

modelo para a simulação dinâmica, foi realizada a avaliação da capacidade térmica do 

forno e uma avaliação econômica. 

A metodologia apresentada neste capítulo tem como objetivo apresentar as 

principais etapas necessárias para realizar a simulação dinâmica de uma unidade de 

HDT de diesel durante o aquecimento da unidade durante a partida. Para o 

desenvolvimento e execução do modelo foi escolhido o simulador de processos Aspen 

Plus versão 8.0 (ASPENTECH, 2015), para a simulação estática e Aspen Plus 

Dynamics versão 8.0 (ASPENTECH, 2015) para a simulação dinâmica, que são 

simuladores consolidados no mercado. 

Inicialmente é apresentada a metodologia para elaboração do modelo para a 

simulação estática, em seguida, o procedimento de partida de uma unidade de HDT é 

detalhado e, finalmente, é apresentada a metodologia da simulação dinâmica. 

3.1. Simulação Estática 

Esta seção apresenta as condições consideradas representativas para a caracterização 

de uma simulação estacionária de uma unidade de hidroprocessamento de diesel. A 

simulação estacionária é o ponto de partida para o entendimento do sistema e a base 

para a obtenção da simulação dinâmica.  

 A unidade de HDT simulada pertence a uma refinaria brasileira e as informações 

relevantes ao trabalho, como informações gerais sobre carga processada e principais 

equipamentos, foram obtidas através de dados do projeto básico e em contato com o 

engenheiro de acompanhamento da unidade. Esta unidade possui capacidade de 

operação original de 5.000 m³/d, mas atualmente opera com capacidade de 6.000 m³/d e 

possui esquema de separação a frio, descrito na Seção 2.1. 
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A construção do modelo estático foi constituída das seguintes etapas: 

� Definição das bases da simulação; 

� Elaboração das correntes de entrada da simulação; 

� Definição das operações unitárias envolvidas no processo; 

� Definição dos controladores para a simulação estática; 

� Definição dos métodos numéricos para a simulação. 

 

3.1.1 Definição das bases da simulação 

Esta etapa consiste em definir o conjunto de equações para os cálculos de 

equilíbrio, propriedades físico-químicas e termodinâmicas, e o conjunto de 

componentes químicos que serão utilizados na simulação. 

 Na definição do modelo de propriedades das substâncias envolvidas no sistema 

em estudo, especifica-se a natureza química dos componentes da simulação. No caso 

deste trabalho, onde os hidrocarbonetos são apolares, o modelo termodinâmico pode ser 

representado por equações de estado. Normalmente para sistemas bifásicos formados 

por hidrocarbonetos, as equações de estado mais utilizadas são as de Peng-Robinson 

(PR) e Soave-Redlich-Kwong (SRK) (KAES, 2008). Neste trabalho, optou-se por 

utilizar as equações do modelo SRK, já que os parâmetros de interação binária  do 

modelo SRK possuem uma base de dados experimentais da petroquímica mais ampla 

que para o modelo PR, para o simulador Aspen Plus. 

 Com o modelo de propriedades das substâncias envolvidas definido, são 

caracterizadas as correntes envolvidas no sistema. Para a simulação de uma unidade de 

HDT as correntes envolvidas são constituídas por componentes puros e também frações 

de petróleo, e a caracterização das mesmas pode ser feita utilizando a técnica de 

pseudocomponentes. Esta técnica está consolidada em trabalhos envolvendo processos 

de refino, sendo mais comumente adotada na indústria de petróleo (BRIESEN e 

MARQUARDT, 2004). 

 O principal objetivo dos pseudocomponentes é representar aproximadamente o 

comportamento das frações de petróleo. São componentes fictícios obtidos através de 



18 
 

dados analíticos disponíveis (RODRIGUES, 2010), possuem propriedades individuais 

que não correspondem a qualquer componente real e são gerados por métodos semi-

empíricos (VASCONCELOS et al., 2010). 

 Neste trabalho, foram utilizadas as propriedades dos pseudocomponentes obtidas 

em uma simulação estática da unidade de estudo existente desenvolvida no simulador 

de processos PETROX (NIEDERBERGER et al., 2009), de uso interno da Petrobras. 

As propriedades necessárias para caracterização dos pseudocomponentes foram: 

temperatura de ebulição, massa molar e grau API, conforme requer o simulador Aspen 

Plus, apresentadas na Tabela 1. 

Tabela 1: Propriedades dos pseudocomponentes. 

Pseudocomponente Temperatura de ebulição (°C) Massa molar Grau API 

NBP1-126 126 114,00 52,6669 

NBP1-148 148 125,79 49,4800 

NBP1-180 180 144,61 45,1518 

NBP1-208 208 162,91 41,6221 

NBP1-251 251 193,64 36,7832 

NBP1-309 309 242,48 30,9633 

NBP1-358 358 291,22 26,6041 

 

 O simulador Aspen Plus oferece uma gama de opções de modelos para cálculo 

das propriedades críticas dos pseudocomponentes. Foi realizada uma comparação entre 

os resultados apresentados das propriedades críticas calculadas pelos simuladores 

PETROX e Aspen Plus, com o objetivo de validar o modelo para a simulação estática. 

O simulador PETROX utiliza o modelo TWU (TWU, 1984) para calcular as 

propriedades críticas dos pseudocomponentes. Com isso foi decidido utilizar o modelo 

API TWU disponível no simulador Aspen Plus para a comparação. Os resultados dessa 

avaliação estão apresentados na Tabela 2. 

 Como a diferença entre os resultados apresentados não foi significativa, foi 

decidido utilizar o modelo API-TWU para o cálculo das propriedades dos 

pseudocomponentes. 
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Tabela 2: Comparação das propriedades críticas dos pseudosomponentes. 

  
NBP1-126 NBP1-148 NBP1-180 NBP1-208 NBP1-251 NBP1-309 NBP1-358 

Zc 
PETROX / TWU 0,2594 0,2554 0,2494 0,2442 0,2364 0,2260 0,2173 

Aspen Plus / API-
TWU 

0,2608 0,2571 0,2522 0,2481 0,2418 0,2333 0,2257 

∆ 0,54% 0,67% 1,12% 1,60% 2,28% 3,23% 3,87% 

Tc 
PETROX / TWU 315,197 338,222 317,509 400,474 443,062 499,236 545,446 
Aspen Plus / API-

TWU 
314,811 338,306 371,826 400,574 443,396 499,307 545,159 

∆ 0,12% 0,03% 0,09% 0,02% 0,08% 0,01% 0,05% 

Pc 
PETROX / TWU 29,50 27,59 25,10 23,15 20,61 17,75 15,76 
Aspen Plus / API-

TWU 
29,56 27,58 25,05 23,14 20,57 17,74 15,79 

∆ 0,21% 0,04% 0,18% 0,05% 0,19% 0,04% 0,17% 

Vc 
PETROX / TWU 440,8 483,2 549,4 612,0 712,8 860,8 993,2 
Aspen Plus / API-

TWU 
439,8 483,4 550,5 612,4 714,3 861,1 991,6 

∆ 0,23% 0,05% 0,21% 0,06% 0,21% 0,04% 0,16% 

ω 
PETROX / TWU 0,3154 0,3496 0,4017 0,4503 0,5279 0,6430 0,7490 
Aspen Plus / API-

TWU 
0,3145 0,3498 0,4026 0,4506 0,5289 0,6432 0,7480 

∆ 0,29% 0,06% 0,22% 0,07% 0,19% 0,03% 0,13% 

 

3.1.2 Elaboração das correntes de entrada da simulação 

 Com as bases da simulação definidas, é iniciada a fase de caracterização da 

carga do sistema. Esta etapa consiste em definir as condições de processo, como 

pressão, temperatura e vazão, bem como a sua composição. 

A elaboração da corrente de entrada de diesel na simulação quanto à 

composição, foi realizada através da simulação estática existente, desenvolvida no 

simulador PETROX. Quanto às condições de entrada, os dados como temperatura, 

pressão e vazão, foram obtidos através de dados reais no momento da partida da 

unidade existente. A Tabela 3 apresenta as condições da carga de diesel e de hidrogênio 

de reposição da unidade no momento da partida. Cabe ressaltar que a capacidade 

nominal de projeto da unidade é de 5.000 m³/d, entretanto atualmente esta unidade está 

operando com vazão de carga de 6.000 m³/d, porém no momento da partida abordado 

neste trabalho, é comum utilizar somente carga estável, neste caso diesel de destilação 

direta, que corresponde a 70% em volume da capacidade de processamento da unidade. 

A corrente de hidrogênio de reposição é composta somente por H2 e é misturada com o 

gás de reciclo e, em seguida, adicionada à corrente de diesel.  



20 
 

Tabela 3: Condições das correntes de entrada da simulação. 

Corrente Vazão (m3/d) Temperatura (oC) Pressão (kgf/cm2 abs.) 

Diesel 4.200 25 4.5 

Hidrogênio de 
reposição 

970 25 90 

 

A carga de diesel da simulação corresponde à corrente da unidade exatamente a 

montante da bomba de carga da unidade B-05, e sua composição é formada unicamente 

pelos pseudoscomponentes, conforme é apresentado na Tabela 4. 

Tabela 4: Composição da corrente de carga da simulação. 

Pseudocomponente Fração molar 

NBP_126 0,0154 

NBP_148 0,0567 

NBP_180 0,1185 

NBP_208 0,2355 

NBP_251 0,4672 

NBP_309 0,0934 

NBP_358 0,0133 

 

3.1.3 Definição das operações unitárias envolvidas no processo 

O modelo para a simulação estática da unidade foi elaborado considerando os 

fluxogramas de processo e de engenharia, além de informações dos equipamentos do 

projeto básico da unidade.  

 Para simular a partida de uma unidade de HDT foi necessário adicionar quase 

todos os equipamentos, entretanto, como o objetivo do trabalho é avaliar a capacidade 

térmica do forno de carga da unidade durante a partida, as seguintes simplificações 

foram adotadas: 

� Foram desprezadas todas as perdas de carga de tubulação, já que o objetivo 

principal do trabalho é a avaliação térmica do sistema durante a partida da 

unidade; 
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� A corrente de entrada de hidrogênio de reposição foi admitida já na pressão de 

descarga do compressor de reposição, pois na simulação dinâmica não foram 

consideradas perturbações de pressão nesta corrente; 

� Os reatores foram representados como sendo um vaso de acúmulo, isto é, um 

flash adiabático, já que durante o procedimento de partida não ocorre reação em 

taxa relevante. Com isso a composição das correntes de entrada e saída dos 

reatores é a mesma; 

� A injeção de quench nos reatores não foi considerada, pois não há aumento 

expressivo da temperatura nos reatores, devido à liberação negligenciável de 

calor pelas reações de hidrotratamento durante o procedimento de partida. Com 

isso a temperatura na saída e na entrada dos reatores é a mesma; 

� Como a composição da corrente de entrada da torre retificadora possui apenas os 

pseudocomponentes de carga da unidade, devido à consideração de não 

ocorrência das reações, não foi possível colocar uma torre na simulação. Como 

não haveria refluxo no topo da torre, devido às características da carga, o 

simulador não conseguiria obter convergência numérica para a torre. Com isso 

foi decidido simplificar a torre como sendo um flash adiabático. De fato durante 

a partida de uma unidade sem a etapa de sulfetação, não ocorre retificação, 

sendo a torre utilizada apenas como um vaso. 

 

Com as simplificações adotadas os seguintes equipamentos foram 

implementados no modelo para a simulação estática:  

 

� A bomba de carga (B-05) foi modelada através do bloco Pump, onde para 

configurá-lo é necessário fornecer a pressão de descarga e a eficiência. Este 

modelo é uma simples elevação de pressão da corrente, alterando suas 

propriedades termodinâmicas; 

� Para os trocadores de calor da bateria de pré-aquecimento da carga (P-03C, P-03 

A/B, P-04), os trocadores que resfriam o efluente dos reatores (P-05 e P-06 A/B) 

e o trocador carga x fundo da torre retificadora (P-08) foi utilizado o bloco 

Heatx. O resfriadores à água de resfriamento P-07 e P-10A/B também foram 

considerados como sendo um bloco do tipo Heatx.  Para todos os blocos foram 

definidas a área de troca térmica do trocador, a perda de carga e o coeficiente 

global de troca térmica, obtidos através de folhas de dados do projeto original 
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dos equipamentos. O modelo usado no bloco Heatx emprega o conceito de 

média logarítmica de temperatura e coeficiente global de transferência de calor; 

� O forno (F-01) foi modelado como sendo um bloco do tipo Heater, no qual, para 

configurá-lo, é necessário fornecer duas características dentre as seguintes: perda 

de carga, pressão de saída, temperatura de saída, fração de vapor, calor 

envolvido ou aumento/decréscimo de temperatura. Foram informadas a 

temperatura e a pressão de saída. Este modelo é um simples incremento de 

energia na corrente de entrada, alterando suas propriedades termodinâmicas; 

� Para os reatores (R-01/02), os vasos separadores (V-02 e V-03) e a torre 

retificadora (T-02), foi utilizado o bloco Flash, que, para ser representado como 

um flash adiabático, foram informadas a pressão como sendo a da corrente de 

saída e o calor como sendo nulo. Este modelo utiliza as equações usuais para o 

cálculo de equilíbrio líquido e vapor, ou seja, balanços de massa e energia, 

igualdade de fugacidade entre as fases e restrição da soma das frações molares 

(equações MESH (HENLEY, 1981)); 

� O compressor de reciclo (C-01) foi representado através do bloco Compressor, 

onde foi fornecida a pressão de descarga e a eficiência. De forma similar à 

bomba de carga, este bloco essencialmente eleva a pressão da corrente, de forma 

isentrópica, alterando suas propriedades termodinâmicas. 

 

As especificações adotadas para a bomba e o compressor encontram-se na 

Tabela 5.  

Tabela 5: Especificações da bomba e do compressor da simulação estática. 

Bloco Pressão (kgf/cm2 abs.) Eficiência (%) 

Bomba 115 80 

Compressor 90 80 

 

O forno teve a temperatura de saída especificada em 140°C e a pressão de saída 

em 85,1 kgf/cm² abs. As especificações adotadas para os trocadores de calor encontram-

se na Tabela 6. Todos os blocos foram conectados a partir de correntes de material, 

disponível no Aspen Plus.  
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Tabela 6: Especificações dos permutadores da simulação estática. 

Permutador U (kcal/h m² °C) Área (m²) 
Pfrio (kgf/cm² 

abs.) 
Pquente (kgf/cm² 

abs.) 

P-03C 234 695 89,4 78,1 

P-03A/B 264 1390 88,2 78,6 

P-04 315 737 87,6 79,6 

P-05 273 400 9,6 79,6 

P-06A/B 217 1298 10,8 77,1 

P-07 299 566 4,5 76,6 

P-08 251 575 10,2 5,5 

P-10A/B 275 1014 4,0 5,0 

3.1.4 Definição dos controladores para a simulação estática. 

Foi necessária a adoção de dois “controladores” para a simulação estática. O 

principal deles tem como objetivo ajustar a vazão de hidrogênio no gás de reciclo. Este 

bloco especifica a vazão molar de hidrogênio no gás de reciclo manipulando a vazão de 

hidrogênio de reposição. A especificação da vazão molar de hidrogênio na carga 

combinada é de 940 kmol/h. 

Outra especificação utilizada consiste em definir a vazão de carga da simulação 

conforme dados da unidade, já que nesse momento a mesma opera com recirculação 

total de diesel e de gás de reciclo. O bloco especifica a vazão diesel em 4.200 m³/d, 

manipulando a vazão da corrente de entrada da simulação. 

Esses “controles” foram implementados através do bloco Design Spec do 

simulador Aspen Plus, que funciona como um bloco de especificação de variáveis que 

não estão disponíveis para serem especificadas, que é uma característica de simuladores 

sequenciais. A Tabela 7 apresenta a configuração destes blocos. 

Tabela 7: Configurações das especificações da simulação estática. 

Controlador 
Limite inferior 

da VM 
Limite superior 

da VM 
Tolerância 

Hidrogênio 0 kmol/h 1000 kmol/h 0,001 

Diesel 0 kmol/h 1000 kmol/h 0,001 
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3.2. Descrição do procedimento de partida de uma unidade de HDT 

O procedimento de partida de uma unidade convencional de HDT envolve as 

seguintes etapas gerais: 

 

� Condicionamento do sistema de baixa pressão com diesel 

� Formar nível nos equipamentos fora do circuito de reação e 

estabelecer circulação da fase líquida; 

� Estabelecer nível de diesel no vaso separador de baixa pressão V-03; 

� Estabelecer nível de diesel na torre retificadora T-02; 

� Iniciar a circulação interna do sistema com carga de destilação direta 

(70% da capacidade nominal da unidade) através do desvio da seção 

de reação. 

� Iniciar testes de pressão e remoção de O2 do sistema de reação 

� Teste de estanqueidade com N2 a 20 kgf/cm²; 

� Despressurizações sucessivas da unidade até 1 kgf/cm² para remoção 

de O2. 

� Iniciar pressurização com H2 e circulação da fase gás 

� Teste de estanqueidade com H2 a 20 kgf/cm²; 

� Teste de estanqueidade com H2 a 40 kgf/cm²; 

� Partir o compressor de reciclo C-01. 

� Iniciar aquecimento da seção de reação 

� Acender forno de carga F-01; 

� Acompanhar a elevação de temperatura de parede dos reatores R-01 e 

R-02; 

� Elevar temperatura da parede dos reatores até 140°C; 

� Elevar a pressão da seção de reação e fazer teste de estanqueidade 

com H2 a 60 kgf/cm²; 

� Teste de estanqueidade com H2 a 80 kgf/cm². 

� Interligar circuitos (Casamento de carga) 

� Admitir carga líquida na seção de reação; 

� Interligar circuito líquido com circuito gasoso (casar a carga); 
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� Após fazer nível nos vasos do sistema de reação, enviar diesel para 

produto off-spec até que se torne límpido, indicando a limpeza do 

sistema de reação; 

� Realizar a circulação interna do diesel enviando o produto para o 

sistema de carga. 

� Realizar sulfetação do catalisador 

� Admitir agente sulfetante e estabelecer todos os patamares de 

temperatura do procedimento de sulfetação; 

� Partir o sistema da torre retificadora de diesel T-02; 

� Partir o sistema da torre secadora de diesel T-03. 

� Recebimento de carga fresca 

� Começar a enviar diesel para tanque e a receber carga fresca na 

unidade; 

� Estabelecer no forno (F-01) a temperatura indicada para Início de 

Campanha; 

� Analisar o produto e fazer ajustes na unidade se necessário; 

� Enviar produção para tanque final; 

� Admitir carga instável, após 36 horas de operação com carga de 

destilação direta; 

� Ajustar a unidade. 

 

O procedimento de partida citado destaca participação do forno em dois 

momentos: durante o aquecimento inicial da seção de reação, onde só há circulação de 

gás de reciclo na seção de reação, e durante a sulfetação do catalisador, após o 

casamento da carga. No caso da unidade que está sendo simulada, o primeiro 

aquecimento da seção de reação deve alcançar a temperatura de 140°C. 

Consequentemente, o aquecimento requerido com carga bifásica vai de 140°C até 

320°C (temperatura de reação), exigindo muito mais da capacidade térmica do forno. 

Como o objetivo deste trabalho é avaliar a capacidade térmica do forno da 

unidade durante a partida, será considerado o aquecimento da seção de reação após o 

casamento de carga. Entretanto, não foi representada a etapa de sulfetação, já que uma 

das simplificações do modelo é não considerar reação nos reatores. Com isso foi 

simulada a rampa de aquecimento similar à da etapa de sulfetação. 
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3.3. Simulação dinâmica 

A obtenção do modelo dinâmico para o processo é feita a partir do modelo 

estacionário, sendo que o próprio simulador faz a conversão do modo estacionário para 

o dinâmico. Entretanto, antes de exportar o modelo para o Aspen Plus Dynamics, é 

necessário fornecer dados referentes à geometria dos equipamentos, Tabela 8, para que 

a dinâmica do processo seja levada em conta no regime transiente.  

Tabela 8: Dados referentes à geometria dos equipamentos adicionados à simulação. 

Bloco Dado de geometria 

Permutador P-03A/B 
Volume tubos = 7 m³ 
Volume casco = 12 m³ 

Permutador P-06A/B 
Volume tubos = 6 m³ 
Volume casco = 10 m³ 

Forno F-01 Volume tubos = 14 m³ 

Reatores R-01/02 
Diâmetro = 6 m 
Altura = 25,7 m 

Vaso separador V-02 
Diâmetro = 2,5 m 

Altura =8,1 m 

Vaso separador V-03 
Diâmetro = 3,5 m 

Altura =10 m 

 

Como a simulação dinâmica deste trabalho aborda o aquecimento durante a 

partida de uma unidade de HDT e se encerra quando começariam as reações, os reatores 

foram simplificados como vasos. Com isso se fez necessário estimar a capacitância 

térmica do leito catalítico, através de um volume equivalente, Eq. 1, de forma a 

representar corretamente o aquecimento do leito catalítico. 

 

��� =	
��	�	� 	
 + �1 − 
�	�	�	��

��	�	�
																																									�1� 

 

 

tal que: VEQ = volume equivalente do sistema catalisador + fluido; 

 mF = massa de fluido; 

 CpF = calor específico do fluido; 
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 ε = porosidade do catalisador; 

 CpS = calor específico do catalisador; 

 mS = massa de catalisador; 

 ρF = massa específica do fluido; 

 

A massa de fluido foi calculada através do volume do reator, porosidade do leito 

e da massa específica da corrente de entrada do reator. A massa específica da corrente 

de entrada do reator foi calculada através de aditividade volumétrica considerando as 

propriedades das fases líquida e gasosa. O calor específico do fluido também foi 

calculado através de aditividade, porém em base mássica, considerando as propriedades 

das fases líquida e gasosa da corrente de entrada do reator. A massa específica do 

catalisador foi obtida através de dados do fabricante fornecidos pela refinaria. Como 

não foi encontrado um valor típico do calor específico do catalisador, foi assumido o 

calor específico da alumina, que é o suporte do catalisador utilizado pela refinaria. A 

massa de catalisador foi calculada através da massa específica do catalisador, do volume 

do reator e porosidade do leito. 

O simulador Aspen Plus apresenta duas possibilidades de gerar o modelo 

dinâmico segundo dois tipos de diretivas: simulação dinâmica baseada na vazão (flow 

driven) e simulação dinâmica baseada em pressão (pressure driven). As diretivas 

trabalham de modos distintos, e a escolha de uma delas para a migração depende do tipo 

de estudo que se deseja realizar. 

Na simulação baseada em flow driven, tanto as vazões quanto as pressões de 

correntes de processo a jusante de um bloco (trocador de calor, válvula, coluna, etc.) são 

calculadas com base nas vazões e pressões das correntes a montante do bloco e nos 

resultados obtidos para o bloco em si. Nesse tipo de diretiva, as pressões e vazões de 

uma determinada corrente de processo não são afetados diretamente pelas pressões e 

vazões após esta no processo que está simulado. Portanto, nessa diretiva, considera-se a 

hipótese de controle de vazão perfeito, que se aplica muito bem para simulações onde se 

trabalha somente com líquidos, caso onde as dinâmicas de pressão e vazão são bem 

rápidas. 

Na simulação baseada em pressure driven, os efeitos das diferenças de pressão 

entre correntes e blocos conexos são considerados. Tal efeito é bem ilustrado com dois 

tanques com diferentes pressões, ambos contendo vapor e conectados por uma válvula. 

A vazão de vapor entre esses dois tanques é determinado pelas pressões dos tanques. 
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Nessa situação, a pressão a jusante da válvula afeta a pressão a montante da válvula 

(redução de pressão do tanque mais pressurizado e vice-versa). Com esta diretiva, que 

considera as pressões a jusante de um bloco ou corrente, a simulação é migrada com as 

pressões das correntes de entrada e saída fixadas e com as vazões de todas as correntes 

variáveis, já que serão determinados de acordo com as relações de pressão obtidas com 

o decorrer da simulação. Os valores das vazões na importação são valores iniciais para 

os cálculos, sendo alterados com o tempo de acordo com as vazões calculadas de acordo 

com as pressões obtidas a cada intervalo da simulação dinâmica. 

O aspecto da simulação deste trabalho é melhor atendido pela diretiva de 

simulação dinâmica baseada em vazões (flow driven), já que o momento da partida 

abordado na unidade encontra-se com reciclo total de gás e de líquido e não há variação 

de pressão. A única forma de acontecer variação de pressão, neste momento, seria a 

ocorrência de falha na bomba de carga ou no compressor de reciclo. Como esses 

eventos não fazem parte do escopo do trabalho pode-se considerar que o 

comportamento de vazão perfeito pode ser considerado para toda a simulação. 
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4. RESULTADOS 

Neste capítulo são apresentados e discutidos os resultados obtidos através das 

simulações estáticas e dinâmica aplicadas à partida de uma unidade de HDT de uma 

refinaria real para avaliar a capacidade térmica do forno de carga. Primeiramente são 

apresentados os resultados das simulações estáticas, que foram desenvolvidas como 

ponto de partida para a simulação dinâmica, e na sequência os resultados da simulação 

dinâmica, com a avaliação da capacidade térmica do forno e uma breve avaliação 

econômica. Foram desenvolvidas três simulações estáticas, a primeira representando as 

condições de operação normal da unidade, com o objetivo de validar o simulador. Após 

a validação da simulação estática foram desenvolvidas mais duas simulações, que 

representassem o início e final do aquecimento da unidade de HDT durante a partida. 

4.1. Simulação estática 

Inicialmente foi desenvolvida uma simulação estática com as condições de 

operação normal da unidade existente considerada para o desenvolvimento do trabalho, 

com o objetivo de validar o simulador através da comparação dos resultados 

encontrados com a simulação existente desenvolvida no PETROX. O fluxograma desta 

simulação é apresentado no Apêndice 1. A Tabela 9 apresenta a comparação dos 

resultados para as principais correntes da simulação para o forno A.  

Tabela 9: Comparação entre os resultados dos simuladores Aspen Plus e PETROX 

  Vazão 
mol. 

(kmol/h) 

Vazão 
mas. 

(kg/h) 

Vazão 
vol. 

(m³/h) 

Temperatura 
(°C) 

Pressão 
(kgf/cm² a.) 

Fração 
de vapor 

CG0 
(carga) 

PETROX 887 160953 217 140 3,3 0,000 
Aspen Plus 887 160953 218 140 3,3 0,000 
Desvio (%) 0,00 0,00 0,45 0,00 0,00 0,00 

CG3 
(carga 

combinada) 

PETROX 4615 170565 1572 129 96,3 0,792 
Aspen Plus 4616 170564 1578 130 96,1 0,794 
Desvio (%) 0,03 0,00 0,39 0,51 -0,23 0,17 

CG7 
(entrada  

do reator) 

PETROX 4615 170565 2489 327 90,1 0,865 
Aspen Plus 4616 170564 2511 327 90,1 0,866 
Desvio (%) 0,03 0,00 0,88 0,00 0,00 0,06 

EF1 
(efluente 
do reator) 

PETROX 4126 170563 2347 332 85,1 0,857 
Aspen Plus 4126 170563 2379 332 85,1 0,859 
Desvio (%) 0,00 0,00 1,37 0,00 0,00 0,14 

GA1 
(gás de 
reciclo) 

PETROX 3165 8464 1143 60 81,6 1,000 
Aspen Plus 31667 8477 1146 60 81,6 1,000 
Desvio (%) 0,05 0,16 0,26 0,00 0,00 0,00 
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Tabela 10: Comparação entre os resultados dos simuladores Aspen Plus e PETROX 
(continuação) 

  Vazão 
mol. 

(kmol/h) 

Vazão 
mas. 

(kg/h) 

Vazão 
vol. 

(m³/h) 

Temperatura 
(°C) 

Pressão 
(kgf/cm² a.) 

Fração 
de vapor 

LA1 
(líquido de 

alta 
pressão) 

PETROX 960 162080 208 60 81,6 0,000 
Aspen Plus 962 161996 206 60 81,6 0,000 
Desvio (%) 0,13 -0,05 -0,92 0,00 0,00 0,00 

LB5 
(líquido de 

baixa 
pressão) 

PETROX 925 161936 252 240 9,2 0,000 
Aspen Plus 925 161844 261 253 9,2 0,000 
Desvio (%) 0,08 -0,06 3,56 5,29 0,00 0,00 

 

Pelos resultados apresentados na Tabela 9, nota-se que os desvios para a corrente 

de entrada (CG0) são muito pequenos. O mesmo pode ser observado na análise das 

demais correntes. Com esses resultados foi possível validar a utilização do simulador 

Aspen Plus. 

Foram desenvolvidas mais duas simulações estáticas, representando o início e o 

fim do período da partida abordado no trabalho, isto é, da rampa de aquecimento da 

unidade após o casamento da carga. 

Através das simulações estáticas foi possível determinar a vazão de água de 

resfriamento necessária para os resfriadores P-07 e P-10A/B. No caso do P-07 foi 

possível identificar uma vazão de água de resfriamento que atendesse aos dois cenários 

sem infringir a temperatura máxima de retorno da água de resfriamento, que é de 46°C, 

conforme dados do projeto básico. Já para o P-10A/B não foi possível manter a mesma 

vazão de água de resfriamento para os dois cenários sem infringir a temperatura máxima 

de retorno. Com isso, foi adotada a utilização de um controlador na simulação dinâmica. 

As capacidades térmicas calculadas para o forno para o início e fim da rampa de 

aquecimento na simulação estática e a capacidade térmica de projeto do equipamento 

são apresentadas na Tabela 10. Para o cálculo foi fixada a temperatura de saída do 

forno, gerando as diferenças de temperatura apresentadas na tabela. 
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Tabela 11: Resultados dos cenários da simulação estática 

 Capacidade térmica (kW) ∆T (°C) 

Início da rampa 2.700 25 

Final da rampa 9.200 80 

Projeto 11.600 55 

 

Os resultados encontrados mostram que a capacidade térmica exigida no final da 

rampa de aquecimento é menor que a disponível, mostrando desde a simulação estática 

que esse forno apresenta capacidade térmica em excesso. Confirmando a relevância 

desta avaliação, já que talvez a capacidade térmica máxima desse forno possa ser 

reduzida. 

A Figura 6 apresenta os esquemas das simulações estáticas desenvolvidas no 

Aspen Plus para o início e o fim do período da partida abordado no trabalho, isto é, da 

rampa de aquecimento da unidade após o casamento da carga. 
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Figura 6: Fluxograma das simulações estáticas desenvolvidas no Aspen Plus.
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4.2. Simulação dinâmica 

O modelo para a simulação dinâmica foi gerado a partir do modelo para a 

simulação estática do início da rampa de aquecimento, exportando a partir do Aspen 

Plus, pelo regime Flow Driven, para o Aspen Dynamics, conforme explicado na Seção 

3.3. 

4.2.1 Coleta de dados da unidade 

Com o intuito de avaliar a simulação dinâmica desenvolvida foi realizada uma 

comparação entre os resultados da simulação com dados coletados da unidade durante a 

última partida realizada. Para isso foi realizada uma pesquisa na base de dados da 

unidade e contato com o engenheiro de acompanhamento da unidade para identificar a 

data da última partida. Segundo o engenheiro de acompanhamento, a última parada da 

unidade aconteceu em 03/06/2013, e o retorno da unidade à operação estável foi em 

27/07/2013. A data da parada da unidade pode ser confirmada através do histórico de 

pressão de descarga da bomba de carga B-05, conforme a Figura 7. Os dados da unidade 

foram obtidos através do software Plant Information (PI, 2015). 

 

Figura 7: Histórico de pressão da descarga da bomba de carga B-05 
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Analisando a temperatura de saída do forno de carga, Figura 8, foi possível 

observar que duas rampas de aquecimento foram realizadas durante a partida, sendo a 

primeira atribuída à etapa de sulfetação do catalisador, e a segunda rampa deve ter sido 

realizada devido a algum distúrbio operacional que deve ter causado parada da unidade 

durante a partida, necessitando realizar o resfriamento da unidade. 

 

 

Figura 8: Rampas de aquecimento durante a partida 

 

Como o objetivo do trabalho é avaliar a capacidade térmica do forno de carga da 

unidade durante a partida, e foi considerada a simplificação de não ocorrência de 

reações durante esta etapa, foi decidido simular a segunda rampa de aquecimento 

identificada nos dados da unidade. A Figura 9 apresenta de forma mais detalhada a 

segunda rampa de aquecimento realizada durante a partida, que foi implementada na 

simulação dinâmica. 
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Figura 9: Segunda rampa de aquecimento realizada na unidade durante a partida. 

Analisando o detalhe da segunda rampa de aquecimento, na Figura 9, é possível 

observar claramente os patamares de temperatura estabelecidos e determinar as taxas 

utilizadas, através do perfil em destaque. 

A rampa foi implementada na simulação dinâmica para a etapa de validação, 

através do recurso Custom Modeling do simulador Aspen Plus Dynamics. Este módulo 

foi adicionado à simulação para determinar o set-point remoto do controlador de 

temperatura do forno de carga (TC-F01).  

O módulo Custom Modeling é uma opção que o simulador Aspen Plus Dynamics 
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programação simples. O código da rampa de aquecimento encontra-se no Apêndice 2. 
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pontos considerados mais importantes durante a partida da unidade foram priorizados 

nesta etapa de avaliação. Cabe ressaltar que alguns dados da unidade não puderam ser 

obtidos por indisponibilidade de alguns instrumentos no momento da partida da 

unidade. 

Para a validação da simulação dinâmica foi necessário estabelecer algumas 

estruturas de controle e as características dos controladores. Isto significa definir as 

variáveis manipuladas e controladas de cada malha de controle e os seus parâmetros de 

configuração e sintonia. A Tabela 11 apresenta a descrição e os limites das variáveis 

controlada e manipulada para todas as malhas implementadas na simulação dinâmica. 

Tabela 12: Parâmetros de configuração dos controladores. 

Malha Variável controlada Variável manipulada 

 Nome Mín. Máx. Nome Mín. Máx. 

FC-HC VCG1 0 kmol/h 1500 kmol/h VGMK 0 kmol/h 1000 kmol/h 

FC-H2 VCG3 0 kmol/h 2000 kmol/h VCG0 0 kmol/h 500 koml/h 

TC-F01 TCG7 0 °C 350°C QF01 0 kW 11.600 kW 

TC-AR TAR2 0 °C 80 °C VAR1 0 kg/h 400.000 kg/h 

R0102-PC PR0102 0 kgf/cm² 160 kgf/cm² VEF1V 0 kmol/h 2.400 kmol/h 

R0102-LC LR0102 0 m 31 m VEF1L 0 kg/h 308.000 kg/h 

V02-PC PV02 0 kgf/cm² 153 kgf/cm² VGA1 0 kmol/h 2.446 kmol/h 

V02-LC LV02 0 m 10,6 m VLA1 0 kg/h 308.543 kg/h 

V03-PC PV03 0 kgf/cm² 24 kgf/cm² VGB1 0 kmol/h 178 kmol/h 

V03-LC LV03 0 m 3,5 m VLB2 0 kg/h 308.398 kg/h 

T02-PC PT02 0 kgf/cm² 12 kgf/cm² VVT1 0 kmol/h 178 kmol/h 

T02-LC LT02 0 m 14,8 m VDIE1 0 kg/h 308.290 kg/h 

 

Tal que na inicial do nome: 

  V = vazão; 

  T = temperatura; 

  P = pressão; 

L = nível; 

  Q = capacidade térmica. 
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Os controladores, todos do tipo proporcional-integral (PI), foram sintonizados pela 

estratégia de controle Internal Model Control (IMC), que foi desenvolvido na década de 

80 por MORARI e ZAFIRIOU (1989). Nela, os ajustes do controlador são diretamente 

relacionados aos parâmetros do modelo assumido. A Tabela 12 apresenta os parâmetros 

de sintonia dos controladores. 

Tabela 13: Parâmetros de sintonia dos controladores. 

Malha Kp (%/%) τi (min) Ação 

FC-HC 1,0 5,0 Reversa 

FC-H2 1,0 5,0 Reversa 

TC-F01 1,2 6,0 Reversa 

TC-AR 1,0 1,2 Direta 

R0102-PC 20 12,0 Direta 

R0102-LC 10 60,0 Direta 

V02-PC 18 11,0 Direta 

V02-LC 9 50,0 Direta 

V03-PC 18 9,0 Direta 

V03-LC 7 40,0 Direta 

T02-PC 19 11,0 Direta 

T02-LC 9 55,0 Direta 

 

A Figura 10 apresenta o esquema da simulação dinâmica desenvolvida no Aspen 

Plus Dynamics, com as malhas de controle implementadas. 
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Figura 10: Fluxograma da simulação dinâmica, desenvolvida no Aspen Plus Dynamics. 
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Conforme descrito anteriormente, a rampa de aquecimento do forno de carga foi 

implementada na simulação através da inclusão do módulo do tipo Custom Modeling, 

que determina o set-point remoto do controlador de temperatura do forno. Com isso a 

representação da rampa de aquecimento na simulação dinâmica seguiu a mesma 

trajetória dos dados da unidade, conforme pode ser observado na figura 11. 

 

 

Figura 11: Trajetória de temperatura na saída do forno de carga. 

 

A figura 12 apresenta a trajetória de temperatura da corrente de entrada do forno de 

carga. Pode-se observar que o resultado da simulação dinâmica apresenta o mesmo 

comportamento dos dados da unidade, entretanto os resultados da simulação apresentam 

temperaturas maiores que a medida na realidade. Essa diferença se manteve na faixa de 

8°C a 35°C. Essa diferença mostra que a simulação dinâmica apresentou maior 

aproveitamento da bateria de pré-aquecimento do que a realidade. Consequentemente, 

essa trajetória representa uma exigência do forno de carga na simulação dinâmica menor 

do que a realidade. Também é possível observar que o controlador seguiu bem a rampa. 
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Figura 12: Trajetória de temperatura na entrada do forno de carga. 

 

A trajetória da temperatura na entrada e saída dos reatores é apresentada na Figura 

13, onde se pode observar que as curvas que representam a entrada dos reatores 

apresentam a mesma trajetória da saída do forno de carga. Quanto às trajetórias da saída 

do R-02, pode-se destacar que o fato do comportamento das curvas que representam a 

saída do R-02 estarem similares, atrelado à diferença de temperatura observada entre 

entrada e saída dos reatores, mostra que a Eq. 1, utilizada para determinar a capacitância 

térmica dos leitos catalíticos no Capítulo 3, gerou uma boa estimativa de volume para os 

reatores, de forma a representar satisfatoriamente a dinâmica térmica dos reatores. 

Pode-se observar também que a saída do R-02 pelos dados da unidade está maior que o 

resultado da simulação, provavelmente, devido ao início das reações de 

hidrotratamento, que, por simplificação, não foram consideradas nesta dissertação. 
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Figura 13: Trajetória da temperatura nos reatores. 

 

A Figura 14 apresenta a trajetória da temperatura do lado quente do P-04, isto é, o 

lado do efluente dos reatores. Os resultados mostram que a simulação dinâmica está 

representando bem os dados da unidade, pois as curvas apresentam comportamentos 

similares, exceto pelo final da rampa. Conforme descrito anteriormente, acredita-se que, 

ao final da rampa, algumas reações de hidrotratamento já tenham sido iniciadas e, como 

o modelo dinâmico não considera as reações, ocorre a separação entre as curvas dos 

dados da unidade e dos resultados da simulação dinâmica. Como a temperatura na 

entrada do P-04 é maior nos dados da unidade que na simulação dinâmica, o mesmo 

acontece com os dados de saída do permutador. 
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Figura 14: Trajetória da temperatura do lado quente do trocador de calor P-04 da bateria 

de pré-aquecimento. 

 

A trajetória da temperatura do lado frio do trocador P-05, isto é, a carga da torre 

retificadora, apresentada na Figura 15, mostra que a simulação dinâmica apresentou 

comportamento similar aos dados da unidade. Entretanto os dados da unidade 

apresentam uma elevação brusca de temperatura, por volta do tempo 2h e 30’, com 

diferença de temperatura de 70°C. Essa variação de temperatura deve-se a uma 

perturbação na vazão de carga da unidade, apresentada na Figura 16. Esta perturbação 

de vazão impacta em toda a unidade. A diferença entre as curvas apresentada no final da 

rampa, pode ser atribuída ao início das reações de hidrotratamento, que fazem com que 

a temperatura do lado quente do P-05, efluente dos reatores, chegue mais quente, 

consequentemente, aumentando a temperatura do lado frio. 
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Figura 15: Trajetória da temperatura no lado frio do trocador de calor P-05. 

A trajetória da vazão na descarga da bomba de carga B-05 é apresentada na Figura 

16, e mostra que a trajetória da simulação dinâmica é praticamente a média da vazão 

dos dados da unidade. 

Como a simulação dinâmica foi estabelecida segundo o regime Flow Driven e não 

foi considerada nenhuma perturbação na vazão, ela se mantém praticamente constante 

ao longo do tempo.  

A trajetória dos dados da unidade mostra que inicialmente a vazão de partida era 

em torno de 3.500 m³/d. A vazão foi elevada para 4.500 m³/d e permaneceu por um 

período de cinco horas, entretanto, foi necessário reduzir a vazão para 4.000 m³/h até o 

término do aquecimento da unidade e estabilização da temperatura, quando a vazão é 

novamente elevada para o patamar de 4.500 m³/d. Esta variação da vazão de carga é 

refletida em toda a unidade.  
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Figura 16: Trajetória da vazão de carga da unidade. 

A Figura 17 apresenta a trajetória da temperatura do lado quente do permutador P-

08, isto é, o fundo da torre retificadora. Mais uma vez pode-se observar que os perfis 

dos dados da unidade apresentam aumento de temperatura brusca no início da rampa, 

similar ao perfil de temperatura do lado frio do P-05, devido à perturbação na vazão de 

carga da unidade real. Além dessa característica, é possível observar que a troca térmica 

na simulação dinâmica foi maior que a realidade, já que a diferença de temperatura 

entre a entrada e saída na simulação dinâmica é maior que os dados da unidade durante 

toda a simulação. Cabe ressaltar que a configuração dos permutadores nas simulações 

estáticas e dinâmica considerou o coeficiente global de troca térmica de serviço 

encontrado nas folhas de dados de projeto dos equipamentos. 
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Figura 17: Trajetória da temperatura do lado quente do trocador de calor P-08. 

A trajetória da temperatura do lado quente do permutador P-10A/B mostra que nos 

dados da unidade, a elevação de temperatura brusca só foi observada na entrada do 

resfriador, mais uma vez percebe-se o reflexo da perturbação da vazão de carga da 

unidade. Desta vez, ao contrário do que aconteceu no P-08, a troca térmica na simulação 

dinâmica é menor que a realidade. O comportamento da corrente de saída do resfriador 

na simulação dinâmica é similar aos dados da unidade. Essa característica deve-se 

provavelmente à folga existente no trocador de calor, que faz com que a temperatura de 

saída do lado quente seja limitada pela temperatura de entrada do lado frio. 

Vale ressaltar que a trajetória da temperatura da corrente de saída do resfriador P-

10 A/B é a mesma do trocador P-03C da bateria de pré-aquecimento, já que a unidade 

está em recirculação completa de líquido e gás. 
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Figura 18: Trajetória da temperatura do lado quente do resfriador P-10A/B. 

Uma variável muito importante na operação de uma unidade de HDT é a pressão, 

especialmente em unidades de alta severidade, que operam com pressões mais elevadas. 

O controle de pressão da unidade está localizado no vaso separador de alta pressão, no 

caso da unidade de estudo o V-02. Com isso foi realizada uma avaliação da trajetória da 

pressão nesse vaso, apresentada na Figura 19. A figura apresenta os dados da unidade, o 

resultado da simulação e o traçado das médias dos dois conjuntos de dados. Analisando 

a figura, é possível observar que a trajetória da pressão da simulação dinâmica apresenta 

pequenas variações. 
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Figura 19: Trajetória da pressão na saída do vaso separador de alta pressão V-02. 

 

4.2.3 Avaliação da capacidade térmica do forno de carga 
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de carga.  
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existentes em diferentes refinarias. Todos os fornos pertencem a unidades de HDT. 
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Vale ressaltar que o forno A, em destaque na Tabela 13, foi utilizado para elaborar 

as simulações estáticas e a simulação dinâmica. A Tabela 13 apresenta as características 

dos fornos de diferentes refinarias para a avaliação: 

Tabela 14: Propriedades dos fornos de diferentes refinarias para avaliação.  

Forno Capacidade (m³/d) Capacidade Térmica (kW) Eficiência (%) Volume (m³) 

A 5.000 13.188 88 14,0 

B 5.500 20.597 89 25,0 

C 5.000 11.677 83 14,1 

D 4.000 11.090 81 9,5 

E 4.000 9.083 76 11,4 

F 5.000 5.327 76 7,5 

 

Segundo informações obtidas com a refinaria utilizada para o modelo, a taxa de 

aquecimento imposta ao forno de carga da unidade de HDT pode variar de 20°C/h até 

25°C/h. Inicialmente foi considerada a taxa de aquecimento mínima, de 20°C/h, para a 

primeira etapa da avaliação. Com esta taxa de aquecimento, o forno deve demorar no 

mínimo 9 horas para alcançar a temperatura de reação. 

A Figura 20 apresenta a rampa de aquecimento implementada na simulação 

dinâmica para avaliação do forno. O código de implementação da rampa de 

aquecimento encontra-se no Apêndice 3. 

 

Figura 20: Rampa de aquecimento para avaliação do forno de carga. 
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O primeiro forno avaliado com a rampa de aquecimento contínuo foi o forno A, que 

pertence à unidade utilizada na elaboração da simulação dinâmica. A Figura 21 mostra o 

gráfico gerado pelo controlador de temperatura do forno (TC-F01).  

 

Figura 21: Resultado do controlador de temperatura do forno da refinaria A. (VC: 

Variável controlada; SP: Set-point; VM: Variável manipulada; Max VM: Limite 

superior da variável manipulada). 
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com aquecimento contínuo a capacidade térmica máxima disponível, representada pela 
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é 96% da capacidade térmica disponível.  

Com isso pode-se dizer que para a taxa de 20°C/h o forno A tem folga de projeto, já 

que não precisou de toda a capacidade térmica disponível. O tempo necessário pelo 

forno A para alcançar a temperatura de reação foi de 9 horas e 7 minutos. 
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A Figura 22 apresenta o resultado obtido pelo forno da refinaria B, que possui 

capacidade térmica máxima útil de 18.300 kW. 

 

Figura 22: Resultado do controlador de temperatura do forno da refinaria B. (VC: 

Variável controlada; SP: Set-point; VM: Variável manipulada; Max VM: Limite 

superior da variável manipulada). 

O resultado do forno B mostra que para a taxa utilizada o forno possui folga 

elevada na capacidade térmica para a rampa implementada. A capacidade térmica 

máxima alcançada foi de 11.152 kW, que representa apenas 61% da capacidade térmica 

útil do forno. Com isso pode-se concluir que durante a operação normal da unidade, 

onde a diferença de temperatura imposta ao forno é menor que a metade da utilizada 

nessa avaliação, o forno deve operar com capacidade térmica bem reduzida, que pode 
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forno com funcionamento parcial dos queimadores, isto é, alguns dos queimadores 

podem operar apagados, podendo ser prejudicial ao equipamento ao longo da 

campanha. O forno B levou 9 horas e 5 minutos para alcançar os 320°C, praticamente o 

mesmo tempo do forno A, que por sua vez é praticamente o tempo mínimo. 
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O resultado do forno C, apresentado na Figura 23, mostra que foi necessária toda a 

capacidade térmica disponível para alcançar o set-point do controlador. Analisando a 

Figura 23, é possível observar a alteração na inclinação da trajetória da temperatura de 

saída do forno (Variável controlada, VC). Esse comportamento deve-se ao fato da 

capacidade térmica do forno ter alcançado o valor máximo permitido pelo controlador, 

de 9.700 kW. O tempo necessário pelo forno C para completar a rampa de aquecimento 

foi de 11 horas e 34 minutos. 

 

Figura 23: Resultado do controlador de temperatura do forno da refinaria C. (VC: 

Variável controlada; SP: Set-point; VM: Variável manipulada; Max VM: Limite 

superior da variável manipulada). 
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diretamente no tempo que a unidade leva para enviar diesel especificado para o tanque. 

No caso do forno D foram necessárias 13 horas e 56 minutos para aquecer a unidade. 

 

Figura 24: Resultado do controlador de temperatura do forno da refinaria D. (VC: 

Variável controlada; SP: Set-point; VM: Variável manipulada; Max VM: Limite 

superior da variável manipulada). 

Os fornos E e F não conseguiram concluir o aquecimento da unidade, mesmo 

utilizando toda a capacidade térmica disponível.  

Analisando a Figura 25, é possível observar que a capacidade térmica máxima foi 

alcançada no início da rampa de aquecimento. Após 40 horas de simulação a 

temperatura alcançada pelo forno da refinaria E foi de 280°C.  

O mesmo aconteceu com o forno da refinaria F, com o agravante de ter alcançado 

uma temperatura final menor, de 196°C, também após 40 horas de simulação. Este 

resultado era esperado, já que a capacidade térmica máxima do forno F representa 59% 

da capacidade térmica máxima do forno E. O resultado do forno F é apresentado na 

Figura 26. 
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Figura 25: Resultado do controlador de temperatura do forno da refinaria E. (VC: 

Variável controlada; SP: Set-point; VM: Variável manipulada; Max VM: Limite 

superior da variável manipulada). 

 

 

Figura 26: Resultado do controlador de temperatura do forno da refinaria F. (VC: 

Variável controlada; SP: Set-point; VM: Variável manipulada; Max VM: Limite 

superior da variável manipulada). 
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Cabe ressaltar que essa avaliação não invalida os fornos E e F, pois esses fornos 

estão instalados em unidades que possuem configuração da bateria de pré-aquecimento 

diferente, além de terem sido projetados para cargas diferentes da considerada nesta 

avaliação. A avaliação feita mostra apenas que as configurações dos fornos E e F não se 

aplicam à unidade de HDT do forno A. 

A Figura 27 apresenta uma comparação das cargas térmicas desenvolvidas durante 

a simulação para os diferentes fornos avaliados. É possível observar que os fornos A e 

B não utilizaram toda a capacidade térmica disponível, diferentemente dos fornos C e 

D, que utilizaram toda a capacidade térmica disponível dos fornos, mas conseguiram 

alcançar a temperatura de reação.    

 

Figura 27: Comparação entre as cargas térmicas dos fornos avaliados. 
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o tanque final. A Tabela 14 apresenta o tempo que cada forno levou para alcançar a 

temperatura de reação. 

Tabela 15: Tempo necessário para concluir o aquecimento 

Forno Duração (hh:mm) ∆* 

A 09:07 - 

B 09:04 -00:03 

C 11:34 02:27 

D 13:56 04:49 

E 40:00 -∞- 

F 40:00 -∞- 

⃰ em relação ao forno A 

Considerando os resultados apresentados é possível concluir que os fornos A e B 

possuem folga de capacidade térmica para a taxa de aquecimento de 20°C/h. Com isso 

os fornos A, B, C e D foram avaliados considerando a taxa de aquecimento máxima, 

25°C/h. Com esta taxa de aquecimento, o forno deve demorar no mínimo 7 horas e 12 

minutos para alcançar a temperatura de reação. Como os fornos E e F não conseguiram 

completar o aquecimento da unidade com a taxa de 20°C/h, não foram considerados 

nessa nova etapa da avaliação. 

A Figura 28 apresenta o resultado do forno A, onde é possível observar que atingiu-

se a capacidade térmica máxima, como era esperado, já que durante a rampa de 

aquecimento com taxa de 20°C/h o forno A utilizou 96% da sua capacidade térmica 

máxima. O tempo necessário pelo forno A para alcançar a temperatura de reação foi de 

7 horas e 20 minutos, apenas 8 minutos a mais que o tempo mínimo. 
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Figura 28: Resultado do forno da refinaria A para taxa de aquecimento de 25°C/h. (VC: 

Variável controlada; SP: Set-point; VM: Variável manipulada; Max VM: Limite 

superior da variável manipulada). 

Como era esperado o forno B continua apresentando folga na capacidade térmica, 

Figura 29, mesmo com a taxa de aquecimento maior. A capacidade térmica máxima 

necessária pelo forno foi de 11.657 kW, 64% da capacidade térmica máxima disponível. 

O forno B levou 7 horas e 17 minutos para completar o aquecimento da unidade. 

Os fornos C e D apresentaram o mesmo comportamento, ambos necessitaram da 

capacidade térmica máxima disponível para completar o aquecimento da unidade. O 

forno C demorou 9 horas e 35 minutos, Figura 30, e o forno D 12 horas e 7 minutos, 

Figura 31. 
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Figura 29: Resultado do forno da refinaria B para taxa de aquecimento de 25°C/h. (VC: 

Variável controlada; SP: Set-point; VM: Variável manipulada; Max VM: Limite 

superior da variável manipulada). 

 

 

Figura 30: Resultado do forno da refinaria C para taxa de aquecimento de 25°C/h. (VC: 

Variável controlada; SP: Set-point; VM: Variável manipulada; Max VM: Limite 

superior da variável manipulada). 
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Figura 31: Resultado do forno da refinaria D para taxa de aquecimento de 25°C/h. (VC: 

Variável controlada; SP: Set-point; VM: Variável manipulada; Max VM: Limite 

superior da variável manipulada). 

A Figura 32 apresenta um comparativo entre os tempos requeridos por cada forno 

considerando as duas taxas de aquecimento testadas. Os fornos E e F não foram 

representados, pois não alcançaram a temperatura de reação. 

 

Figura 32: Comparação dos tempos para as duas taxas de aquecimento avaliadas 
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4.2.4 Avaliação econômica 

Para complementar os resultados apresentados neste capítulo foi feito um cálculo 

simplificado do custo de cada forno avaliado. O cálculo proposto por SINNOTT (2012) 

utiliza uma equação geral para estimar de forma preliminar o custo dos equipamentos 

mais comuns encontrados nos processos industriais, Eq. 2. Esta equação depende de 

parâmetros definidos de acordo com o equipamento, que são tabelados, e funcionam 

dentro da faixa estabelecida. 

�� 	= �	 + �	��																																																																		�2� 

Em que: Ce = custo do equipamento (US$); 

    a, b = constantes de custo; 

    S = parâmetro de dimensão; 

   n = expoente para cada tipo de equipamento. 
 

A Tabela 15 apresenta os valores dos parâmetros utilizados no cálculo do custo 

dos fornos e a faixa de validade do cálculo. Como todos os fornos considerados nesta 

avaliação são do tipo cilíndrico e as cargas térmicas encontram-se dentro da faixa 

definida, o modelo proposto por SINNOTT (2012) pode ser utilizado para estimar o 

custo de cada forno, conforme apresentado na Tabela 16.  

Tabela 16: Parâmetros para cálculo do custo do forno (SINNOTT, 2012) 

Tipo de Forno Unidade, S Smin Smax a b n 

Cilíndrico Capacidade térmica, MW 0,2 60 80.000 109.000 0.8 

Caixa Capacidade térmica, MW 30 120 43.000 111.000 0.8 

 

Tabela 17: Estimativa do custo dos fornos avaliados 

Forno Capacidade térmica (MW) Custo (US$) Custo (R$) 

A 13,188 938.162,73 3.527.491,86 

B 20,597 1.305.941,29 4.910.339,26 

C 11,677 858.558,99 3.228.181,79 

D 11,090 827.087,96 3.109.850,71 

E 9,083 716.810,11 2.695.206,01 

F 5,327 495.539,83 1.863.229,75 
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Para o cálculo do custo dos fornos em reais foi considerada a cotação do dólar 

obtida em 27/11/2015 no site do Banco Central (US$ 1,00 = R$ 3,76). 

O custo do forno causa impacto diretamente sobre a etapa inicial do 

empreendimento. Entretanto esse custo é compensado ao longo da produção da unidade. 

O conceito de lucro cessante complementa essa análise, já que são prejuízos causados 

pela interrupção de qualquer das atividades de uma empresa ou de um profissional 

liberal, no qual o objeto de suas atividades é o lucro, segundo o artigo 402 do Código 

Civil Brasileiro. 

Considerando o conceito de lucro cessante e os resultados da avaliação dos fornos, 

é possível estimar o lucro cessante da refinaria decorrente do tempo que a unidade levou 

para produzir o óleo diesel especificado e enviá-lo para tanque final de produto. Para 

este cálculo foi considerado o valor de venda do óleo diesel médio em 2014 para o 

Brasil de R$ 1,741 / L (ANP, 2015). 

Como os fornos A e B levaram o mesmo tempo para completar o aquecimento da 

unidade, que foi praticamente o tempo mínimo determinado pela taxa considerada, não 

foram considerados na estimativa do lucro cessante, já que esse tempo é inerente ao 

procedimento de partida. Já os fornos C e D, que precisaram de um tempo maior para 

alcançar a temperatura de reação, esta diferença de tempo em relação ao forno A foi 

considerada para estimar o lucro cessante da refinaria, caso o forno de carga da unidade 

de HDT tivesse as características desses fornos. Os fornos E e F não foram considerados 

pois não conseguiram completar o aquecimento da unidade. 

A título de aprimorar a análise econômica, é importante destacar que a unidade de 

HDT considerada neste trabalho entrou em operação em 1998. Considerando que a 

duração normal da campanha de uma unidade de HDT de diesel é de quatro anos, 

significa que a unidade teve cinco partidas, sendo a primeira em 1998 e as demais 

repartidas decorrentes das paradas programadas da unidade. Com isso foram estimados 

os lucros cessantes dos fornos C e D considerando uma e cinco partidas. A Figura 33 

apresenta os resultados. 
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Figura 33: Estimativa dos lucros cessantes dos fornos C e D. 

Analisando a Figura 33, é possível observar que a diferença entre os resultados é 

maior que 50%, apesar da diferença de dimensão entre os fornos não ser tão grande. A 

diferença de tempo de aquecimento entre os fornos C e D, de 2 horas e 30 minutos, 

justifica o aumento de mais de 50% no lucro cessante. 
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Aumento de 

mais de 50% 
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5. CONCLUSÕES E SUGESTÕE 

A proposta da presente dissertação foi avaliar a capacidade térmica do forno de 

carga de uma unidade de HDT durante a partida através do uso de simulação dinâmica. 

A metodologia apresentada foi aplicada a uma unidade real de hidrotratamento de diesel 

de uma refinaria brasileira. Foram avaliadas seis configurações de forno, onde foram 

variadas a capacidade térmica máxima disponível e o volume do forno, para completar o 

aquecimento da unidade através de duas taxas de aquecimento. 

Os resultados encontrados mostraram que o forno instalado na unidade real 

apresenta a melhor configuração, já que levou praticamente o tempo mínimo para 

aquecer a unidade nas duas taxas avaliadas. Além disso, os resultados da análise 

econômica mostram que a diferença de custo entre os fornos A e C de apenas 8,5%, não 

justifica o lucro cessante gerado de praticamente R$ 1.000.000,00 a cada partida da 

unidade.  

Por sua vez o forno D, que possui capacidade térmica pouco menor que o forno C, 

gerou um lucro cessante de mais de R$ 2.000.000,00 a cada partida. Com isso, pode-se 

dizer que sua configuração de capacidade térmica e volume não atende à unidade 

estudada.  

O forno B se mostrou superdimensionado para atender a unidade, já que durante a 

capacidade térmica máxima exigida pelo forno para realizar o serviço proposto alcançou 

64% da capacidade térmica máxima disponível. Esse excesso de capacidade térmica tem 

um custo elevado, já que aumenta em 40% o custo do equipamento.  

Os fornos E e F apresentaram os piores desempenhos, pois nem conseguiram 

completar o aquecimento da unidade, devido às cargas térmicas máximas disponíveis 

muito baixas. 

Todos os fornos considerados na avaliação são fornos existentes e pertencem a 

unidades de HDT em refinarias brasileiras. Confirmando os resultados encontrados já 

foi reportado que existe dificuldade durante a partida na unidade do forno F, devido a 

sua baixa capacidade térmica, prolongando a duração da partida da unidade. 

Sugere-se para atividades futuras a aplicação da simulação dinâmica para avaliação 

da capacidade térmica do forno de carga durante a operação normal da unidade de HDT, 
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de forma a complementar este trabalho, aplicando o uso de otimização para definir a 

capacidade térmica ótima do forno que atenda as duas condições. Este resultado pode 

reduzir as incertezas existentes na definição dos critérios de dimensionamento do forno 

de carga na etapa do projeto básico de unidades de hidrotratamento. 

Outra sugestão é verificar a duração do aquecimento dos demais fornos 

considerados nesta avaliação, de forma a comparar com os resultados deste trabalho. 

Lembrando que cada forno considerado neste trabalho pertence a uma unidade diferente 

e cada unidade foi projetada para uma carga e condições específicas. 

Além disso, também se pode propor a elaboração de um gráfico de superfície, 

através da qual seja possível determinar uma estimativa do tempo de aquecimento para 

uma dada configuração de volume e capacidade térmica do forno. 

Como foi destacado no Capítulo 4, de resultados, a perturbação de vazão ocorrida 

na unidade real durante a partida teve reflexo em outros pontos da unidade, conforme 

apresentados nos perfis de temperatura e pressão da unidade. Com isso cabe sugerir a 

implementação desta perturbação na simulação dinâmica, com o objetivo de reduzir as 

diferenças encontradas entre os resultados da simulação dinâmica e os dados reais da 

unidade. 
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APÊNDICES 

APÊNDICE 1: FLUXOGRAMA DA SIMULAÇÃO DESENVOLVIDA NO  SIMULADOR PETROX PARA VALIDAÇÃO DA 
SIMULAÇÃO ESTÁTICA 
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APÊNDICE 2: CÓDIGO DO CUSTOM MODELING  DA RAMPA DE 
AQUECIMENTO DA ETAPA DE VALIDAÇÃO DA SIMULAÇÃO DINÂ MICA 
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APÊNDICE 3: CÓDIGO DO CUSTOM MODELING  DA RAMPA DE 
AQUECIMENTO DA ETAPA DE AVALIAÇÃO DO FORNO 

 

 

 

 

 

 

 


