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Resumo

O presente trabalho apresenta um modelo matematico pesquisado em
literatura para simular o sistema de conversado de uma fabrica de acido sulfurico. O
sistema de conversdo e composto basicamente pelo reator de quatro estagios e
pelos trocadores de calor responsaveis pelas trocas térmicas intermediarias. Para
executar a simulagcdo é desenvolvido um programa computacional escrito em
PASCAL.

O modelo considerado foi o de um reator do tipo pistonado. A reacéo
catalisada de oxidacao de didxido de enxofre a tribxido de enxofre tem sua taxa
reacional calculada de acordc com o0s métodos apresentados ao longo da
dissertacao, que envolvem diferentes mecanismos considerados. O catalisador
utilizado € o de pentdxido de vanadio suportado em terra diatomacea, tendo como

promotores éxidos alcalinos.

Opcionalmente, o programa computacional executa também a otimizacéao do
sistema de conversdo, permitindo avaliar-se a situacao operacional presenie e se
necessario, fazer os devidos ajustes que resultem num ganho de conversio. Esta
otimizacao é realizada afravés de sucessivas simulactes variando-se a temperatura

de entrada em cada estagic do reator.

Os resultados obtidos s&o avaliados e guando possivel, comparados a
dados experimentais. As comparacdes, no geral forneceram boa concordancia com o
observado na pratica. Os dados demonstram ser vantajoso o uso do sistema para

monitoramento instantaneo da planta, bem como para otimizacao operacional.
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Capitulo 1 : Introducao

Capitulo 1

Introducéo

Os procedimentos de simulag@o computacional tém sido amplamente
utilizados nos ultimos anos como um auxilio ao monitoramentc de um processo,
independente da natureza deste. Atualmente os calculos mais complexos tornam-se

inviaveis apenas quando nao existe suporte experimental para as teorias.

As Inddstrias quimicas sao também grandes beneficiadas dos processos de
automacdo que possibilitem uma operacionabilidade rigida e segura. A consequéncia
direta disto € um processo mais eficiente e por conseguinte, um produio mais

competitivo.

O presente frabatho tem por objetivo a aplicacdo dos recursos de
informatica disponiveis em beneficio de uma fabrica produtora de acido sulfdrico.
Prop&e-se aqui a utilizagdo de um modelo matematico capaz de simular a parte da
fabrica na gual se realiza a conversao de SO, a SO; (sistema de conversdo). A partir
de entao € desenvolvido um programa computacional que converte as caracteristicas
do modelo matematico para uma ferramenta de monitoramento direto das atividades
envolvidas no processo, que $a0 a propria converséo de SO; a SO; em um reator

adiabatico multi-estagio e as etapas intermediarias de troca térmica requeridas.

A simulagdo das plantas de acido sulfirico adquire grande importéncia, pois
& Util na deteccdo de eventuais anomalias operacionais. O sistema computacional
passa a ser visto entdo como parte de um procedimento de supervisido, podendo
inclusive comparar dados obtidos da planta com dados calculados. Dependendo do
caso, estas comparacgdes podem levar rapidamente ao conhecimento do operador a

existéncia de uma situacdo desfavoravel de processo. Deste modo, as solugbes
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podem ser adotadas antecipadamente beneficiando assim a continuidade da

producao.

Dentre as situagdes mais desfavoraveis, podemos destacar a baixa
convers@o de SO, a SO; e a elevada perda de carga da planta. O programa
computacional aborda o problema da conversdo mas nao o da perda de carga, cujas

causas s&oc as mais diversas e nem todas perfeitamente equacionadas.

A converséo de SO, a SO; tem dois aspectos principais que devem constar
de sua analise. O primeiro trata da necessidade da quantidade maxima de SO,
convertido em SQOs;, o qual apds passar por uma etapa de absorgéo gera o acido
sulfurico, produto da fabrica. O segundo aspecto €, na pratica, idéntico ac primeiro,
porém nao objetiva-se diretamente um aumento de producéo, e sim, uma reducgdo no

teor de SO; nao convertido no efluente gasoso da fabrica.

A diferenca basica entre um e outro € que o segundo aspecto impde a
condicdo de um minimo de SO, convertido. Este minimo contudo n&o é relacionado a
uma quantidade minima de produgdo necessaria, de modo a equalizar o balango
financeiro da fabrica. E relacionado sim, a um maximo teor de SO, (altamente tdxico)

permitido por lei a ser descartado como efluente para a atmosfera.

Sendo assim, esta incluido no programa simulador um algoritmo capaz de
buscar através de sucessivas simulagdes, estagio a estagio do reator, uma situacao
que corresponda a uma conversdo giobal méaxima do sistema. Para tal, as

simulagdes sao efetuadas com diferentes temperaturas de entrada em cada estagio.

No capitulo de resultados & feita uma analise das alternativas de calculo de
alguns pardmetros dentro do modelo utilizado. Ao definir-se o modelo, a planta é
simulada e otfimizada e os resultados sdc apresentados em conjunto com as

observagdes pertinentes.

O trabalho € concluido com comentarios sobre os resultados obtidos e
avaliando as vantagens do uso do programa com dois enfoques : 0 ambiental e o

econdmico.
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Capitulo 2

Revisao Bibliografica

Neste capitulo & apresentada a revisao da literatura que trata a respeito do
processo de fabricagdo do acido sulftrico e das reagbes quimicas envolvidas. E
mostrado ainda um panorama das principais tecnologias empregadas atualmente,
bem como o aspecto sbdcio-econdmico que sugere o desenvolvimento de novas

tecnologias.
2.1 Introdugao

O 4acido sulfarico (férmula quimica H,SO4) € considerado um dos mais
importantes produtos quimicos fabricados pelo homem. E um Aacido dibasico,
fortemente oxidante e desidratante. E empregado para os mais variados fins e pode
ser adquirido no mercado sob forma de solugbes aquosas ou sob a forma de dleum
(solugdo de SO3; em HyS0y).

Derivado de reacdes aparentemente de simples compreensao, ele é feito
geralmente em larga escala de producao, visando quase sempre aiender a demanda
do setor de fertilizantes, seu principal consumidor. Sendo assim, ndo é raro associar-
se o grau de desenvolvimento de um pais a capacidade instalada de producéo de
acido sulfurico, uma vez que esta vinculado indiretamente as atividades agricolas de

alta eficiéncia, que ditam o ritmo da producgao de fertilizantes.

No Brasil, a maior parte das fabricas instaladas ou em fase de instalacao se
encontram na regiéo sudeste, principalmente no estado de S&o Paulo. Em grande
parte s80 unidades pertencentes a grandes complexos produtores de fertilizantes,
sendo sua producéo parcialmente consumida no proprio local. A crescente demanda

deste setor estimulou a implantacdo de um nimero cada vez maior de fabricas de
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acido sulfdrico, numa tentativa de suprir as necessidades impostas pelo crescimento
econdmico. Hoje o pals praticamente nao importa acido sulfarico, além do que
existern varios projetos de implantacdo de fabricas em andamento, deixando o
mercado com uma relacdo bastante equilibrada entre a demanda e a oferta do

produto.

O aspecto primordial que orienta os projetos de novas unidades produtoras,
tem sido © meio ambiente. Anteriormente & década de 60, a legislagdo nao era tao
rigida quanto se apresenta hoje. Devido a uma maior conscientizagdo ambiental,
passou-se€ a exigir-se um maior controle das emissdes industriais e varios setores
tiveram gue passar por transformacdes para que pudessem se enquadrar dentro das

novas normas.

No caso especifico do acido sulftirico, novas tecnologias foram surgindo e
sendo, com o passar do tempo, aperfeicoadas, no sentido de minimizar a quantidade
de SO, nao convertido langado na atmosfera. O gas SO, é classificado pela
legislacdo como sendo tdxico, e séo fixados patamares para restringir sua emissao.
Segundo BEER (1978), o Processo de Absorgcdo Dupla, que sera descrito com
detalhes mais adiante (item 2.4.1.2), passou a ser largamente empregado, pois
através desta rota, podem ser atingidas conversées de SO, a SQO; superiores a
09,5% , correspondentes a 0,328 t de enxofre / { de H2S0,4 100%.

2.2 Reacbes Quimicas

As principais reacbes envolvidas no processo de fabricagdo de acido

sulfdrico pelo processo de contato sao:
S * Oz ——— S0 AH =-70,9 kcal
SOy + ¥ Opg) «———> SO3(q AH = -23 4 kcal

A reacdo mais importante e que rege o processo € a reacéo de oxidagdo do
diéxido de enxofre. Esta reacao praticamente nao ocorre sem a presenca de um meio
catalitico. Até a década de 30, ufilizava-se catalisadores a base de platina para

promover a reacac. No entanto, na década de 20 um outro tipo de catalisador ja



Capituio 2 : Revisdo Bibliografica

comecava a ser usado com sucesso, a base de pentoxido de vanadio , gue até hoje &

empregado.

A platina apresentava a vantagem de ser ativa a uma temperatura mais
baixa que o catalisador de vanadio, porém era muito faciimente envenenada por
impurezas naturalmente associadas com a matéria-prima, tal como o arsénio. O
catalisador de vanadio mostrou-se por este lado mais tolerante e de mais facil
emprego. As industrias da época foram entdo migrando gradualmente para este tipo
de catalisador, que se tornou pega ja infegrante do processo. Hoje, praticamente
todos os esforgos em pesquisas sobre a reag¢ao de oxidacdo acima giram em torno

de diferentes mecanismos, mas sempre envolvendo catalisadores de vanadio.

2.3 Matérias-primas

Para um melhor entendimento dos processos de fabricacdo de &cido
sulfdrico, bem como o mercado no qual este produto estd situado, torna-se
necessario que surja um critério de classificacdo dos produiores quanto a matéria-
prima utilizada. Os produtores de acido sulfirico podem ser separados em 3 grandes

grupos: os voluntarios, involuntarios e mistos.

2.3.1 Produtores Voluntarios

Engloba aqueles que produzem &acido sulfurico € ndo o compram de
terceiros apenas por uma decisdo estratégica, evitando-se assim a dependéncia de
eventuais flutuagdes de mercado. Neste sentido, opta-se pela construgdo de uma
unidade produtora de acido para atender as necessidades internas de um complexo.
Esta solugdc e muito usual em caso de grandes complexos produtores de
fertilizantes. Decide-se entdo pela matéria-prima mais adequada ao processo. Esta
escolha depende de uma combinacdo de uma série de fatores, tais como
disponibilidade e facilidade de tratamento. Em geral, enxofre natural é tido como
sendo a melhor opgao, salvo se existe algum subproduto cujo preco e proximidade

favoreca o seu aproveitamento.

Um fator que adquire uma imporidncia crescente é o aproveitamento

energético. Sob este aspecto torna-se mais interessante a utilizacdo como matéria-
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prima de enxofre ja liquido numa instalacdo. Isto principalmente porque para que o
enxofre seja fundido no local gasta-se vapor e ha conseqglientes perdas. Um conceito
gue vem sendo amplamente empregado € a instalagdo de turbo-geradores em uma
fabrica, que se utilizam do vapor produzido para gerar energia elétrica. Como estas
turbinas sdo de altissima eficiéncia, torna-se mais interessante consumir a menor
quantidade possivel de vapor internamente, destinando assim o maximo possivel de

vapor para geragao de energia.

2.3.2 Produtores Involuntarios

Os produtores involuntarios sdo aqueles que tém suas unidades produtoras
de acido sulfurico fortemente vinculadas as imposi¢des por parte de uma rigida

norma de controle ambiental.

MATION e BEER (1981) descreveram uma analise econ0mica e ambiental
do uso de diversas matérias-primas consideradas rejeitos industriais, para a
fabricac@o de acido sulfirico. As lamas acidas sao consideradas um potencial agente
poluidor e sao constituidas principalmente de acido sulfdrico { de 30 a 60% de
concentracdo ) e impurezas organicas. Segundo os autores, o principal empecilho a
utilizagéo deste tipo de matéria-prima esta no encarecimento do processo devido as

etapas de pré-tratamento da mesma.

Estas lamas acidas sao geradas em diversos processos de refino de
petroleo e de sintese de compostos organicos. Devido ao custo mais elevado de
implantagao de tais unidades, € natural que sejam agregadas ao grupo de produfores
involuntarios, ou seja, utiliza-se desta tecnologia quem realmente produz estes
residuos € n&o possui uma maneira pratica de desfazer-se dele. Ou mesmo um
grupo de geradores destes residuos gue unem os esforgos no sentido de construir

uma unica unidade produtora de acido sulfurico que venha a atender a todos.

Os exemplos mais comuns, entretanio, sdo companhias mineradoras e
téxteis, que geram efluentes gasosos ricos em SO, Processos de mineracdo de
minérios né&o ferrosos podem envolver em uma de suas etapas, lixiviagdo de minério
com acido sulfirico. Esta pratica gera uma grande quantidade de gas rico em SO,

dentre outros componentes. Estes efluenies gasosos séo considerados altamente
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toxicos pelas normas atuais e devem ser minimizados a todo custo. Surge entédo a
necessidade neste tipo de instalagdo industrial da impiantacdo de uma unidade
exclusiva para tratamento dos gases efluentes de maneira econbmica e viavel
Nascemn assim a maioria das fabricas de acido sulfirico denominadas metallrgicas,

como subproduto de preocupacdes de carater ambiental e econdmico.
2.3.3 Produtores Mistos

Esta categoria engloba os produtores que tém cariacteristicas dos
produtores inveluntarios, uma vez que a motivagdo principal para a produgdo de
acido € imposta por 6rgaos ambientais. Eniretanto, utilizam-se de técnicas de

produtores voluntarios em paralelo.

Como regra geral, os produtores de acido procuram produzir um excesso de
acido em relacao aquilo que consomem. Colocando este acido no mercado,
garantem um retorno acelerado do investimento e uma rentabilidade ampliada ac

projeto.

Quando trata-se de uma produgado, utilizando como matéria-prima gases
efluentes do processo principal, como é o caso dos produtores involuntarios, pode
ocorrer que o acido produzido por esta corrente seja suficiente apenas para suprir as
necessidades internas. Ou mesmo casos em que ainda haveria-se de adquirir acido

exiernamente.

Neste grupo encaixam-se os produtores mistos que se utilizam de gases
com SO, dos complexos e, alem disto, contam com uma unidade de enxofre. Esta
unidade funde o enxofre, se necessario, e queima-0 com ar, em proporcgdes fixas. As
duas correntes com SO; séo adicionadas ao processo, de maneira que se produza 0

acido para consumo internc e aquele que sera destinado ao mercado.

Um projeto nestes moldes tem um valor superior aos demais, porem torna-

se mais atraenie economicamente.
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2.4 Processos de Fabricagio

O acido sulfarico é conhecido ha muito tempo pelo homem, embora os
registros histdricos ndo sejam precisos. Era feito pela queima do salitre com enxofre
na idade meédia. O primeiro processo reconhecido pela comunidade cientifica da
época para a produgédo em larga escala foi o da cdmara de chumbo, inventado em
1746 por Roebuck de Birmingham, Inglaterra. Este processo produz um acido diluido,
entre 60 e 70% e é atualmente considerado tecnologia obsoleta. Hoje sdo raras as

instalagdes que se utilizam deste processo no mundo.

O principal processo utilizado atualmente € o processo do contato. Foi
inventadoe em 1831 por Phillips, Inglaterra, e veio a ser utilizado em maior escala
apenas no final do século XIX. Basicamente, o ar é captado como fonte de oxigénio.
Este reage com SO, em um conversor catalitico multi-estagio e o produto SO;
gasoso € absorvido em torres recheadas em contracorrente com acido sulftrico. A
concentracao ideal para a absorgéo foi definida pela pratica como sendo em torno de
98,5% de H>SO,4. Uma caracteristica marcante é a alta geracao de vapor, visto que a
reagao & exotérmica e industrialmente produz-se quantidade suficiente para que este

vapor possa ser inclusive exportado.

2.4.1 Processo de Coniafo

2.4.1.1 Confato com Absorgéo Simples

O processo de absorgdo, como visto anteriormente € o mais largamente
empregado na atualidade para a producdo de acido sulfirico. Existem diversas
etapas que compdem o processo, e que podem sofrer variantes de planta para
planta, principalmente no que diz respeito & utilizacdo da matéria-prima, como foi
visto na secdo 2.3 deste capitulo. Podemos dividir o processo em etapas, como se

segue:

e Secagem do ar em uma torre de secagem, na quai a corrente de ar

passa em contracorrente com acido sulfirico a 98,5% aproximadamente.
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« Combustdo do enxofre liquido ¢/ oxigénio do ar gerando gas com SO,

no caso de plantas de enxofre.

» Conversao catalitica havendo uma etapa de resfriamenio dos gases
entre cada leito do conversor ( geralmente feito por caldeiras,

economizadores ou superaguecedores ).

e Absorcdo do produto (SO3) apds a ultima etapa de conversdo em uma

torre de absorgdoe, com acido sulfarico em contracorrente.

Este processo & o tipo mais simpies dentre as variantes do processo de
contato. O fluxograma & apresentado na figura 2.1. Envolve apenas uma etapa de
absorgao final e leva a conversées n&o muito superiores a 98%. Como todo calor
reacional, a exceg¢ao da etapa de absorcdo, & utilizado para gerar vapor, este
processo garante uma geracdo de vapor por tonelada de acido produzida superior as
suas variantes. Usualmente sdo geradas em torno de 1,8 t vapor/t H,80, 100%

produzido.

Apesar de sua aparente vaniagem energética, o processo de absorgao
simpies vem sendo continuamente desconsiderado em novos projetos devido ao seu
baixo nivel de conversdo. Com o advento de uma legislacdo cada vez mais rigorosa
no que diz respeito a preservagdo do meio ambiente, ha casos inclusive de unidades
que foram forgadas a encerrar suas atividades e partir para uma adaptacao in loco
deste processo para um gque garanta maiores niveis de conversdo, e
consequentemente menores taxas de emissdo de SO, para a atmosfera. Tais

processos sao conhecidos por absorgdo dupla.
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Figura 2.1 - Fluxograma tipico do sistema de conversao de uma fabrica de acido sulftrico
utilizando enxofre como matéria-prima, com geragdo de vapor . O sistema constitui-se de 2
caldeiras, 2 superaguecedores e 1 economizador. A planta utiliza o processo de absorgao
simpies ( Reproduzido com permissao da MB Consuitores Ltda. )

2.4.1.2 Contato com Absorgdo Dupla

O processo de absorgdo dupla mantém as mesmas concepgbes basicas do
processo de absorcdo simples. Porem, aplica de forma direta o principio de Le
Chatelier, que diz: Se um sistema em equilibrio é submetido a qualquer perturbagéo

exterior, o equilibrio desloca-se no sentido conlrario a esta perturbagéo.

No caso de uma reacdo quimica isto pode também significar que se for
removido do meio reacional um produto de uma reacgdo, havera uma forca motriz no
sentido de restauragéo do equilibrio original, ou seja, mais formag&o do produto. E
exatamente isto que se faz na absorgao dupla . apos uma das etapas intermediarias
de conversado remove-se o SO; formado até aquele ponto através de uma absorgao
intermediaria. O gas depois da absorgao volta entdo para c reator, livre de SO;, de
acordo com o fluxograma da figura 2.2. No passo seguinte da reagéo, obviamente a

formacao de produto sera entéo, favorecida.

10
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Figura 2.2 - Fluxograma tipico do sistema de conversdo de uma fabrica de acido sulfdrico do
fipo metalGrgica com absorcdo dupla 3:1 ( Reproduzido com permissiao da MB Consultores
Ltda. )

Sao mais comuns reatores com 4 leitos fixos cataliticos, podendo haver
tarmnbém com 3 ou 5 leitos. Segundo mostra o método apresentado por KUBOTA et
al. (1961), simulando-se o reator com um numero crescente de estagios, nota-se que
ha uma grande diminuicdo no volume de catalisador necessario guando passa-se de
1 para 2 estagios. Entretanto, aumentando-se o numero de estagios ate 5, o volume
de catalisador pouco decresce. Dai por diante o volume de catalisador fica estavel
em um patamar, sendo portanto recomendavel que um reator contenha no maximo §

estagios.

Considerando-se um reator industrial de 4 leitos, quando a remocaoc de SO;
¢ feita apds o 2° leito, o processo € designadc absorgéc dupla 2:2. Quando a
remocao € feita apds o 3° leito, designa-se absor¢éo dupla 3:1. Uma tendéncia
observada atualmente em novos projetos € a construcao de reatores com 5 leitos,
com a absorgcdo intermediaria iocalizada apds o 3° leito. Desigha-se entdo processo
de absorg¢édo dupla 3.2.

O processo de absor¢do dupla consegue atingir niveis de conversdo
maiores que 99,5%. Na maioria dos paises € exigido um nivel de conversdo nao
inferior a 99,7%, e muitos esforgos tém sido feitos no sentido de minimizar os
impactos das emissfes atmosféricas no meio ambiente. Com a tecnologia de

catalisadores atual, garante-se facilmente emissbes que nao ultrapassem os 300

11
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ppmv de SO; pela chaminé, que correspondem a 99,7% de conversdo. Para reatores

de 5 leitos, chega-se a 99,9% de converséo.

Outro aspecto é a geracao de vapor. Neste ponto a absor¢ao dupla € menos
atraente, uma vez que © padrdo de geragdo de vapor numa planta com esta
tecnologia fica em 1,3 t vapor/t H,SO4 100% produzido. Isto se deve ao fato de parte
do calor reacional ser transferido para a parte de absorg¢ao, gerando aguecimento do
acido que passa em confracorrente na torre de absorcdo intermediaria. Este calor

néo pode ser recuperado, o que leva a uma queda no total de vapor gerado.
2.5 Catalisadores

A reacdo de oxidagao de dioxido de enxofre, pelo processo de contato, €
uma reacdo catalisada. O presente frabalho sera limitado a mengédo apenas dos
catalisadores a base de vanadio, que sac os de importdncia econbOmica ativa

atualmente.

A reacdo catalisada por catalisadores de pentdxido de vanadio suportado
em terra diatomacea vem sendo objeto de estudo de diversos pesquisadores no
mundo inteiro. Busca-se elucidar-se o mecanismo real da oxidacado, esclarecendo o

real papel do agente oxidante e das substancias promotoras.

JORGENSEN e JENSEN-HOLM (1988) citam que em 1948, Haldor Topsoe
e Anders Nielsen { o primeiro, fundador da fabrica de catalisadores hombnima )
deram provas adicionais de que a fase ativa no catalisador de pentdxido de vanadio
era a fase fundida de pirossulfatos, que & composta de K;SO,4 (o principal agente

promotor adicionado), SO3 e sulfatos ainda desconhecidos de vanadio.

Toda a discussao que se segue baseia-se na hipotese de que a reacgéo
ocorra em fase fundida. Segundo VILLADSEN e LIVBJERG (1978), V,0; funde-se a
676°C e o K804 a 1068°C, enquanto a mistura eutética com as caracteristicas do

catalisador industrial teria seu ponto de fuséo provavelmente na faixa de 500-700°C.

Entretanto, o catalisador industrial de vanadio é sujeito a um processo de
ativagcao no qual uma mistura de SO, / O, atravessa o leito catalitico por varias horas

a 450-500°C. Durante este processo de ativagdo o catalisador absorve grandes

12
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quantidades de SO; e o ion V°* & parciaimente reduzido a V**. Segundo ainda os
mesmos autores, € provave! que o baixo grau de atividade a temperaturas inferiores

a 440°C ocorra por influéncia direta do grau de reducio do ion vanadio observado.

K2S207 puro funde-se a 420°C, e com a adi¢ao de apenas 5% de V.05, 0
ponto de fus&o diminui para 300°C. Os catalisadores industriais apresentam um teor
de V.05 entre 6 e 8%. Os eutéticos industriais V205 / K250, fundem-se a 380°C, o
que explica o efeito promotor do potassio e da absorgdo de SO, durante o processo

de ativagao.

JORGENSEN e JENSEN-HOLM (1986) citam em sua publicagdo a
importancia de um catalisador que ja seja ativo a temperaturas mais baixas. Esta
caracteristica diminui o tempo de partida em uma planta de acido sulfarico, haja visto
que €& necessario menos calor para se atingir o ponto de ignicao do catalisador,
resultando em um menor consumo de combustivel e num ganho no tempo de

produco.

LIVBJERG e VILLADSEN (1972), baseados em observacbes de varios
estudos, demonstram a importancia da oxidagdo e reducdo dos ions vanadio. A
quantidade de vanadio reduzida ao estado tetravalente sob dadas condigdes
reacionais depende diretamente do tipo de promotor. Por esta razdo ndo somenie as
propriedades fisicas do catalisador, como também a capacidade de formacdo de

complexos sao influenciadas pela escolha do promotor.

Desde entdo vém sendo desenvolvidos alguns trabalhos no sentido de
investigar os efeitos da adigdo de outros componentes na fase fundida do

catalisador.

MARS e MAESSEN (1968) desenvolveram uma analise comparativa entre
catalisadores promovidos por um metal alcalino e catalisadores promovidos por mais
de um. Em seus experimentos sdo apontados catalisadores com potassio, calcic e

sédio.

Segundo estudos realizados por SIMECEK (1970), ficou comprovado que a
adicdo de Oxido de sodio, como promotor num catalisador a base de pentoxido de

vanadio promovido por sais de potassio, tende a aumentar sua atividade a

13
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temperaturas inferiores a 430°C. Entretanio a temperaturas mais altas o efeito parece
ser o inverso. E necesséario ater-se para a quantidade de Na,O adicionada, pois
sabe-se que um excesso deste composto tende a prejudicar as propriedades

mecanicas do catalisador.

Outra tecnica utilizada € a adicdo de compostos de cesio como agentes
promotores. Como resultado, o catalisador tem uma temperatura de ignigdo em torno
de 360°C, contra 420°C sem o césio. E uma solucdo atraente quando trabalha-se
com altos gradientes de temperatura no leito, visto que em condicdes normais de
operagao deve-se trabalhar a temperaturas suficientemente inferiores aquela que é o

limite maximo suportado pelo catalisador.

Na pratica, o usual é instalar-se no topo do leito o catalisador com césio e 0
restante com catalisador normal. Este procedimento deve-se ao fato de este tipo
especial de catalisador ter sua resisténcia mecanica prejudicada a temperaturas
moderadas para o processo em questio. Alem disto, em geral € um produto de custo
mais elevado que o catalisador comum, estandc o volume de sua aplicagédo

diretamente reiacionado ao fator custo-beneficio.
Um catalisador bom € aquele que combina frés fatores elementares:
e Elevada conversao
+ Baixa perda de carga

s Temperatura inferior de ativagdo

Estes trés fatores devem estar presentes no produto final de maneira que a
relacdo custo-beneficio seja devidamente privilegiada. A faixa industrial de cperacao
destes catalisadores esta entre 400 e 650°C. isto esta diretamente relacionado com a
faixa de temperatura em que a massa pirossulfatica catalitica funde e torna ativo o
pentoxido de vanadio. Acima de 650°C comegam a ocorrer iimitacdes mecanicas do

catalisador, inviabilizando que se opere a temperaturas tao eievadas.

Com o crescente aumento nas tarifas de energia elétrica, a produgac de

vapor e 0 consumo de energia sao de extrema importancia econbémica para uma

14
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fabrica de acido sulfirico. Uma parte consideravel do consumo energético da fabrica
provém da perda de carga ao longo dos leitos cataliticos. Isto tem levado a
constantes esforgos no sentido de otimizar-se a geometria dos diversos catalisadores
no mercado. Pretende-se que seja minimizada a resisténcia a passagem do gas.
Porém, isto deve ser feito sem que se prejudique a eficiéncia catalitica, que depende

de um bom contaio entre os reagentes e os poros cataliticos.

O principal problema enfrentado pela indlstria € o acumulo de poeira
finamente dividida que acontece principalmente no primeiro leito. Isto faz com que o
conversor tenha um perfil de perda de carga crescente durante a sua campanha de
produgdo. Assim é necessario que a cada parada ( geralmente anual ), ao menos o
primeiro leito tenha seu catalisador peneirado, sendo que nos leitos subsequentes

esta operacao pode ser menos frequente.

Por estes motivos, os catalisadores cilindricos foram substituidos
gradualmente pelos do tipo cilindrico perfurado, mostrado na figura 2.3. A tendéncia
atualmente €& a substituicdo destes Ultimos por outros tipos, que oferecem
caracteristicas ainda mais atraentes por sua forma otimizada, como € o c¢aso do

catalisador do tipo “Daisy Shaped”, figura 2.4, fabricado pela Haldor Topsoe A/S.

Figura 2.3 - Catalisadores VK38 anéis de 20 e 10 mm da Haldor Topsoe A/S
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Figura 2.4 - Catalisador VK38 do tipo Daisy Shaped da Haldor Topsoe A/S

16



Capitulo 3 : Modelo Reacional e Cinético

Capitulo 3

Modelos Reacionais e Cinéticos

Uma vasta gama de frabalhos desenvolvidos nos dltimos anos vém
contemplando o estudo da reacao de oxidacdo do SO;, e seu respectivo mecanismo.
E sem duvida uma das mais importantes reagdes na inddstria quimica de base, dai o
envolvimento de diversos pesquisadores neste setor. Pode-se por conta disto
encontrar na literatura disponivel uma quantidade generosa de modelos cinéticos
baseados em alguns mecanismos propostos. E possivel, portanto, tomar uso de
diversas equactes que descrevem a taxa da reacio sob diferentes suposi¢gbes e que

sao validadas para diferentes condigdes operacionais.
3.1 Modelo de Reator

O presente trabalho procurou estabelecer certas normas no momento da
escolha do modelo mais adequado ao sistema em questao. O modelo nao pode ser
por demais complexo uma vez que o simulador que se propde este estudo é dotado
de certas peculiaridades, tais como a dificuldade de obtengdo de dados
experimentais precisos o suficiente. A finalidade nao € o projeto de um novo reator e
sim a simulagdo de uma situag@o existente. Torna-se inviavel instrumentar uma
unidade de maneira sofisticada, atendendo a precisé&o dos modelos mais avancados.

O modelo reacional empregado, sendo assim, & o de fluxo pistao.
As seguintes hipdteses basicas compdem o modelo de fluxo pistéo:
¢ Velocidade constante na sec¢ao reta do reator

e Mistura completa na direcao radial, ou seja, temperatura e composi¢éo

constantes ao longo de uma determinada secao reta
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o Nao existéencia de fenémenos de transporte difusivos tanto de massa

guanto de calor no sentido do fluxo ( sem back-mixing )

A massa gasosa é assumida como tendo caracteristicas de um gas ideal. O
catalisador cujo comportamento pretende-se simular neste estudo ja foi objeto de
iniumeros trabalhos visando melhoria no seu comportamento aerodin&mico, mecanico
e como agente catalitico, trabathos estes as vezes desenvolvidos pelos préprios
fabricantes. O que se objetiva € um aumento de atividade e ignicdo a temperaturas
inferiores as atuais, combinados com um formato que garanta baixa perda de carga e
propriedades mecanicas satisfatérias. SCHOUBYE (1979) cita em seu trabalho a
importancia dos catalisadores com formato otimizado no custo de energia de uma
fabrica de acido sulfurico. Pode-se dizer que os catalisadores atuais contribuem para
que o fluxo de gas no reator siga um comportamento préximo do uniforme, sem
caminhos preferenciais, garantindo uma compatibilidade com o modelo de fluxo

pistdo no que diz respeito & consténcia na velocidade na sec¢éo do reator.

Com isto também é razoavel supor-se que ao longo da secao do reator a
temperatura e composicao se mantenham constantes. Admitindo-se que n&o haja
fluxos isolados com diferentes velocidades, é natural que a distribuigdo dos

reagentes seja homogénea.

Qualquer fenémeno de difusdo de calor ou massa radial ou axial é
desprezado pelo modelo. Num reator de SO, industrial, opera-se geralmente com
fluxo do tipo laminar ou fransitério, com Reynolds relativamente alto. Apesar de esta
condicdc sugerir o uso de um modelo que considere fendmenos difusivos axiais e

radiais, tais parametros sao dificeis de serem estimados, dificultando sua aplicagao.
3.2 Modelo Cinético

Apesar de ser um sistema aparentemente gas-solido, estudos sobre o
catalisador realizados por LIVBJERG et al (1976) confirmam que a reagdc de
oxidacdo do SO, é catalitica homogénea e ocorre na fase liquida de pirossuifatos.
Assim sendo, um fator decisivo para a reagdo € a maneira pela qual os reagentes se

difundem pelos poros afim de entrar em contato com a massa fundida.
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Segundo resultados obtidos por MARS e MAESSEN (1968), o equilibrio
entre ions vanadio dissolvidos na massa pirossulfatica fundida e a presséo parcial

dos oxidos de enxofre € sempre uma relagéo que envolve a equacio

S0, +2V*¥ + 0% &= 50, + 2V* (3.1)

O mesmo autor apresenta, entdo, a seguinte equagio que descreve a taxa

da reag@o de oxidacao do didxido de enxofre:

K Pso, Pso,

rso, =kPso, (3.2)

2
14K Py, Py,

O mecanismo acima, amplamente aceito e disseminado em literatura, é o
ponto de partida para numerosos estudos e proposi¢oes. LIVBJERG e VILLADSEN
(1972) apresentam uma coletanea de equacgdes de taxa encontradas até aquela data.
Cada equacac abrangendo diferentes faixas de temperatura e condigbes

operacionais.

HERCE et ai. (1977) demonstrou que o mecanismo da reacédo de oxidacdo
do SO, a altas pressdes (5 a 10 atm) parece ser similar aoc mecanismo a presséo
atmosférica. Isto da certa flexibilidade aos modelos apresentados, sob o aspecto da
variagdo na pressdo. Entretanto, um estudo prévio realizado por LIVBJERG e
VILLADSEN (1972) indica a existéncia de uma resisténcia ao fransporte a
temperaturas superiores a 450 °C e que a efetividade decresce, portanto, a altas

temperaturas.

Torna-se, portanto, inseguro qualquer procedimento de extrapolacdo a
aplicacdes de equacdes sugeridas para além dos limites de emprego das mesmas.
Estudos de cinética de oxidagcdo do SO, sao comuns para faixas de temperatura
dentro dos limites de 360°C até 520°C. Fora destes limiies, ocorre o contrario.
DAVIDSON e THODOS (1964), por exemplo, divulgaram resultados para
temperaturas menores que 380°C. SIMECEK ef a/l. (1969), apresentam valores para
a constante da taxa entre 380°C e 480°C. LIVBJERG e VILLADSEN (1972) calculam
a energia de ativacéo entre 416°C e 484°C.
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3.2.1 Equacéao da Taxa

Foram testados no presente estudo dois dos trés mecanismos propostos por
REGNER e SIMECEK (1968) . Estes mecanismos sao derivados das hipoteses
assumidas por MARS e MAESSEN (1968), que resultam na equagédo 3.1. De cada

mecanismo derivam equactes de taxa que s&o definidas pela etapa determinante
reoxidacao.

O primeiro mecanismo considerado é descrito pelas seguintes equagdes:

SO, + 2V™* + 0% & SOz +2v*” (3.3a)
O, +2v* o 2V + 20 (3.3b)
o+ V" o V0% (3.3.¢)

Propbe-se que a etapa da equacado 3.3.b & determinante, o que produz a
equacao da taxa

(3.4)

. . Ky Pso, /P P, )
—r . | = k . M 80, 80, X P ..[ S0, ]
( z) VoK, (\/Psoa + \/KMPSO:, )2 2 Kppsoa

Onde ¥ indica o coeficiente de atividade e o parametro v indica o fator de

efetividade, que depende principalmente da difusividade efetiva dos reagentes nos
poros da particula de catalisador.

O segundo mecanismo testado é descrito pelas equagdes:

SO, +2V™ + 0¥ < SO+ 2v*" (35a)
O, + V¥ o V7 + 0y (3.5.b)
O, + V¥ o V20 (35¢)
o o+ V¥ o V' + 07 (3.5.d)
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Propde-se que a etapa da equacdo 3.5.c € determinante, 0 que produz a

equacao da taxa

: Ky Pro, /P [ Pro f
B _ K m Fso, /Tso, ip . 3 3.6
( ' soa) v B ‘\/psoa (\/P503 “?“\/Kmpsoz) > K:Pso, ( )

Os autores calcularam diferentes constantes da equagao da taxa ﬁpm para
cada mecanismo apresentado acima. Os resultados sdo mostrados na tabela 3.1.

Tabela 3-1 - Valores médios das constantes da equacic da taxa para a equacdo 3.4 e 3.6 2 os
desvios relativos médios dos valores médios calculados [ REGNER e SIMECEK (1968) ]

T (°C) Rpm 4(%) {(pm 4(%)
460 0,60 18,4 0,20 234
470 0,77 16,3 0,33 13,4
480 0.89 26,3 0,41 21,3
490 1,54 27,9 0,81 17,3
500 1,89 26,6 1,11 19,4
510 3,63 15,3 2,16 9,7
520 3,62 19,7 2,42 16,5

Pela tabela verifica-se que a faixa de temperatura na qual os célcuics foram
realizados € apenas de 80°C (460 a 520°C). Portanto utiiiza-se aqui de exirapolacao
dos valores calculados pelo autor, resultando dados imprecisos. Este procedimento &
inevitavel, principalmente no 1° leito catalitico, que normalmente opera com grandes
gradientes de temperatura. S3o0 comuns variagdes de 180°C enire a saida e a

entrada deste ieito.

Apés avaliagdo dos dois mecanismos acima propostos, optou-se por dar
continuidade ao presente trabalho utilizando-se do primeiro modelo, que fornece a
equacio para a taxa 3.4. Este mecanismo mostrou-se mais adequado, fornecendo ao
programa resultados mais coerentes, conforme sera visto com mais detalhes no

capitulo 5.
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Correlacionando-se os dados tabelados, obtemos para o pardmetro da
equacao 3.4 a seguinte equagéo

10g,, Ky = —8256,48-%+ 10,9956 T (K) (3.7)

Ky € a constante de equilibrio da reagao 3.3.a (ou 3.5.a) e é dado por’

27200
K,=23x10".ex ( ) 3.8
M X p RT ( )
A constante de equilibrio Kp € dada por
144 3
log,, K, = 5 88;’_92x 107 _ 48882412 (3.9)

O fator de efetividade para a equacgdo da taxa, segundo RASE (1977), e
dado pela seguinte formuia :

n={(¢m+C,)/(A; ¢ +B,) para 3<¢_ <400 (3.10a)
onde

A, = 8,62518

B, =539,706

C,=503,004

n=A, ()" para ¢, > 400 (3.10.b)
onde |

A, = 3,8299

B, =-0,46748

' Cf. RASE, 1977, Vol. 2, p.93
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¢ ¢ dado por

2 ~
o —g| Y| RTkpy (3.11)
™~ 713,) Diuso,.3600

Considerando ﬁpdependente apenas da temperatura, € valida a seguinte

relacao?

N P,
("rsoz) =k, (Psoz Pozyz - ’5(03) (3.12)

P

Rearranjando-se os termos, obtém-se k, pela expresséo

- -~F,
k, = (+1s0.) (3.12.a)
so, Yo, K

P

A difusividade efetiva no interior da particula de catalisador pelo didxido de
enxofre influencia diretamente a taxa de reacgdo, uma vez que quanto maior esta
difusividade, mais favoravel sera o meio reacional. Sendo assim, tao melhor sera um
catalisador guanto maior for o indice de difusividade por ele apresentado. No
presente estudo foram utilizados 3 métodos para a determinagéo da difusividade

efetiva do SO, nos poros cataliticos, descritos com detalhe a seguir

DOERING e GADDY (1980) apresentaram o calculo da difusividade efetiva

através da formula

-1
8 1 1
D _8 . 3.13
ef,SOz T ]rD Bzoz } ( )

S0,,AR

2 Cf RASE, 1977, Vol.2, p.93
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A principal dificuldade enfrentada decorre da auséncia de dados
experimentais para o parametro tortuosidade ( t ). As difusividades da mistura binaria

SOz e ar (Dg,, 4z ) © @ de Knudsen (lI}goz ) sdo mais facilmente determinaveis.

Numa primeira alternativa, estes parametros foram calculados segundo a
metodologia apresentada por LIVBJERG e VILLADSEN (1972). A difusividade de

Knudsen é obtida segundo a formula:

(3.14)

onde r; = 3190 Angstrons® , para o catalisador VK38 , da Haldor Topsoe

A/S.

A difusividade da mistura binaria ar/SO, foi determinada segundo método
sugerido por REID et al. (1984).

A tortuosidade foi calculada com base nos resultados obtidos pelos autores
e reproduzidos na figura 3.1, na qual o parametro & identificado para 3 valores de

temperatura.

3¢t LIVBJERG e VILLADSEN (1972)
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Figura 3.1 - Tortuosidade. As barras de errc indicam resultados obtidos pof diversas equagdes

de taxa [ LIVBJERG e VILLADSEN {1872j ]

LIWVBJERG e VILLADSEN (1972) apontam para uma anormalidade
observada nos graficos da fig. 3.1. Os valores da tortuosidade em regides mais
proximas do equilibrio termodinédmico, iornam-se atipicamente mais elevados.
Segundo JORGENSEN (informacéao verbal,1895), no dltimo leito catalitico existe uma

restricdo a difusividade do reagente, observada experimentaimente, porém muito

pouco sabe-se a respeito.

Observando-se os resultados obtidos quanto a determinacio do parédmetro

tortuosidade, torna-se evidente uma forte dependéncia em relagdo a temperatura.
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Contudo, esta forte dependéncia também pode ser percebida em relagdo ao grau de

conversao, principalmente quando este é elevado.

Com base nestas informacdes, estas duas formas de dependéncia
relacionadas ao parametro tortuosidade foram estabelecidas através do
desenvolvimenio de equacgdes que as representassem. A primeira forma relaciona a
tortuosidade com a temperatura e a segunda forma relaciona a tortuosidade com a
temperatura e a conversao do sistema. As equacdes resultantes (equacao 3.15)
foram obtidas por ajuste dos dados através do meétodo dos minimos quadrados. A
forma de ajuste ateve-se a polindmios de 2° grau, tantc para uma variave! quanto
para duas variaveis independentes. Procurou-se, principalimente a 415,9°C (fig. 3.1.a)
eliminar-se 0s pontos com maior discrepancia em relagao ao valor medio de maneira
a possibilitar um ajuste mais suave das curvas. Porém, devido a escassez dos dados
de tortuosidade, espera-se um grau de confiabilidade limitado, principalmente quando
as equacdes forem utilizadas para faixas de condi¢des operacionais situadas fora da
faixa abrangida na obtencdo dos dados.

O ajuste forneceu a seguinte equagdo para a dependéncia da tortuosidade

com a temperatura (Tem K ):
T = 440,99 - 1,8790.T + 0,0020148.T* (3.15.a)

Para a dependéncia da tortuosidade em relacédo a temperatura e ao grau de
conversao de SO, ( X variando de 0 a 1 - figura 3.2 ), o ajuste forneceu a seguinte
equagao:

T = 603,53 -2,4842.T - 76,142 X + 0,0025658.T°

+ 1,3478.X% + 0,16818.T.X (3.15.b)

Foram testadas algumas combinaces de uso destas equacgdes ao longo
dos 4 leitos cataliticos. Os resultados obtidos sdo apresentados com mais detalhes
no capitulo 5, item 5.1.

26



Capitulo 3 : Modelo Reacional e Cinético

Figura 3.2- Superficie representativa da tortuosidade

Uma segunda alternativa para o calculo da difusividade foi ainda utilizada.
Este outro método para o célculo da difusividade foi apresentado por KADLEC el al.

(1973), no qual utiliza-se a tortuosidade de acordo com o modelo de Bruggeman

g=q_-Po

(3.16)
Pt
A difusividade efetiva de SO, é dada por
D ~02.p 3.47
eff, S0, p.S0, ( . )
onde
1 'R
D = + {3.18)
P80 I:Dso,,m Dgoz j%
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A difusividade de Knudsen é dada por

Y
T ] (3.19)

$0,

D%o, = 9700-r;, [

A difusividade da mistura binaria ar / SO, & determinada também pelo

método apresentado por REID et al. (1984).

Este método entretanto ndo apresentou resultados satisfatorios neste caso,
principalmente pela falta de parametros experimentais para o calculo correto de 0, de
modo a adequar o0 modelo para o catalisador VK38 da Haldor Topsoe A/S em estudo.
Em contrapartida, o modelo apresentado por LIVBJERG e VILLADSEN (1972)
utilizou dados do catalisador VK38 da Haldor Topsoe A/S, permitindo total

compatibilidade dos dados experimentais e aplicabilidade imediata do método.

Numa terceira alternativa, foi também utilizado o método que admite a
constéancia da difusividade do reagente ao longo do leito catalitico. No capitulo 5, item
5.1, estdo expostos os resultados obtidos pela utilizagdo destes recursos na

determinagao da difusividade, com as respectivas analises.
3.3 Imprecisdes na Obtengao de Dados Experimentais para a Simulacao

Obviamente os dados obtidos para os testes do simulador estdo envoltos
em imprecisdo infrinseca, haja visto que s&o dados normais de operacdo de uma
fabrica de acido suiflirico. Estima-se que possa haver imprecisao de ate 5°C nas
medidas de temperatura. Ailém disto, seria necessario que os termopares fossem
locados em pontos especificos, de maneira a medir as temperaturas descritivas do
gradiente térmico no reator. A dificuldade maior consiste em saber exatamente em
gue ponic os termopares devem ser locados de forma que a temperatura por eles
medida reflita a condicéo de processo no local esperado. Cabe ao pesquisador, com
base em certas normas, definir o local exato em que deve haver uma tomada de
temperatura. Deve-se ter em mente que as diferencas de temperaturas entre a
superficie do catalisador, o seio do gas e a parede do reator podem ser grandes,

especialmente quando se tratar do primeiro leito catalitico.
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Segundo MARS e MAESSEN (1968), uma vez que o coeficiente de
transferéncia de calor pode ser estimado, a diferenca de temperatura média no leito e
na parede pode ser calculada pela meédia do calor gerado. Em muitos casos esta

diferenca se mostra consideravel, ultrapassando 25°C.

Este tipo de problema experimental parece simples de ser resoivido, mas
néo o € realmente. O que ocorre & que industrialmente temos reatores que tém de 5
a 15 metros de didmetro e alturas que chegam a mais de 20 metros. Sao portanto
equipamentos de grande porte e que trabalham normalmente a temperaturas
bastante elevadas e massas grandes de gas fluindo em seu interior. Deve-se
portanto dedicar imenso cuidado na hora da iocagao de instrumentos, assim como de

sua mais precisa quanto possivel calibragéo.
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Capitulo 4

Modelagem Matematica do Processo

4.1 Introducao

O processo de obtencdo de acido sulfarico, como ja foi visto anteriormente
pode ser subdividido em {rés grandes grupos, em relacdo a matéria-prima utilizada.
Os que usam gases provenientes principaimente de mineracéo, 0s que se utilizam de
enxofre para gerar o didxido de enxofre e 0s que se utilizam de ambos. Ainda sob
estes, podemos subdividir naquelas fabricas que usam o processo de contato por

absorcao simples e as que utilizam uma etapa de absorgao intermediaria.

O processo é considerado apenas em parte neste trabalho. E, do ponto de
vista do simulador, interessante apenas o sistema de gas. Este sistema tem inicio
quando O gas deixa a etapa de secagem. Passa entdo, através de cada leito
catalitico e as respectivas etapas de troca térmica e absorgao de produto associadas.

Sé sao consideradas entao, as correntes gasosas transportadas pelos dutos.

Com o advento de restricbes ambientais cada vez mais rigidas, forna-se
importante um sistema que consiga avaliar a partir de condigdes operacionais
existentes, o quanto a unidade estd emitindo de SO, para a atmosfera em cada
instante. Ou seja, qual a conversdo instantdnea de SO, a 303 para perfis de

temperatura conhecidos.

O objetivo deste trabalho & suprir o operador de uma fabrica de acido
sulfurico com mais uma ferramenta para a supervisado da fabrica. Trata-se de um
programa computacional capaz de avaliar a partir de dados operacionais de campo o©

comportamento instantdneo do processo.
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Para isto, o programa contara com um mébduio simulador e um mddulo
otimizador. A principal tarefa do médulo simulador & o tratamento de informacdes de
maneira a fornecer, para um determinado instante, a conversdo giobal do sistema,
indicando assim a produ¢ao de acido bem como a quantidade de SO; enviado para a
chaminé. O modulo otimizador trata de gerenciar a utilizacgo do médulo de simulacao
quando requerida uma busca pelas condigdes otimas de operacgao. Estas condigbes

garantirdo uma quantidade minima de SO, enviado para a chamine,

Por condicbes 6timas de operacdo entenda-se as temperaturas de
alimentac@o de cada leito mais favoraveis, considerando-se fixa a composicdo do gas
de alimentacdo. Por conseguinte, uma vez que o médulo otimizador & utilizado, o
operador sera informado das condigdes 6timas operacionais, e ainda da posicao de
abertura das valvulas dos desvios dos equipamentos de troca térmica que viabilizem

tais condigdes.

Foi escolhida para ser simulada uma unidade que opera com gases
metallargicos, oriundos do tratamento de minerio de cobre, utilizando-se do processo
de absorg¢ao dupla 3:1, com uma produgdc diaria nominal de 1800 toneladas de

acido sulfarico 98%.

De acordo com SNYDER e SUBRAMANIAM (1993), sendo a reacao
exotérmica e reversivel, a oxidacao do didxido de enxofre esta sujeita a limitacdes
termodinamicas a temperaturas mais altas e a limitagdes cinéticas a temperaturas
mais baixas, onde o fator de efetividade cai rapidamente a valores irrisérios. Com
isto, torna-se mais claro o fato de gue existe um ponio 6time em que a conversao de

S0, é maximizada.

Havendo este ponto otimo, torna-se atraente a idéia de gue possa ser
implantado diretamente a fabrica um sistema gue permita avaliar nao somente a
conversao instantanea, mas em que ponto a planta opera num determinado instante.
FARISS (1963) maximizou as conversdes de saida variando as temperaturas de
entrada em cada leito. O presente trabatho pretende em um de seus modulos
maximizar as conversdes de saida através de variacbes na temperatura de entrada,

exatamente como procedeu o referido autor. Entretanto, esta ofimizacdo sera
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desenvolvida conjuntamente com outros métodos que avaliem os reflexos desta

otimizacaoc na planta, mais precisamente no sistema de gas.

Foram ainda realizados alguns trabalhos que tratam de fornecer argumentos
para um projeto otimizado de uma nova fabrica. Dentre eles, destaca-se o trabalho
de KUBOTA et al(1961). Os autores descrevem que as condigdes otimas de um
reator s4o de grande peso para a operacao perfeita de uma unidade. E através de
um método grafico que os autores determinam o ponto &timo, ou seja, ©
economicamente methor, no sentido de encontrar um volume minimo de catalisador
para uma conversao pré-estabelecida. Este problema equivale, do ponto de vista de
algoritmo empregado, a maximizar a conversao a partir de um determinado volume

de catalisador.

DOERING e GADDY (1980) utilizaram um simulador comercial ( PROPS )
para simular uma unidade de produgéo de acido sulfurico que utilizava a rota de
simples absorgdo. A cada leito do reator, eram calculadas as temperaturas de saida
e as conversdes. Foram calculados pardmetros para que a equagdo da taxa se
ajustasse aos catalisadores T-11 e T-211 fabricados pela Monsanto Enviro-Chem. G
enfoque principal dado pelo autor consistia em minimizar os custos fixos da unidade,

de maneira que se pudessem obter dados confidveis para um futuro projeto.

No atuai contexto de manutencéo e preservagéo da natureza, o ponto 6timo
a ser atingido passa a conter um outro elemento com peso comparavel ao do item
custo. Consiste emn obter os mais altos indices de convers&o, garantindo assim niveis
de emissao de SO, dentro dos padrfes exigidos legalmente. Isto pode ser feito nas
etapas de projeto e operagdo, sendo imprescindivel que se possa contar com

modelos matematicos confiaveis em ambas as fases.

Na etapa de projeto, algumas diretrizes basicas podem levar a situacdes

operacionais mais estaveis, tais como :

e [Lvitar um processo de simples absor¢do, que leva a conversdes ndo
superiores a 98%, quando o ideal € 92,7%.
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Ao optar pela rota de dupla absorgéo, projetar de maneira coerente o
sistema de vapor e resfriamento inter-leitos, sob pena de inviabilizar-se a

operacao da planta dentro das faixas de temperaturas recomendadas.

Dotar a unidade de dispositivos que garantam uma maior flexibilidade de

processo, como desvios de equipamentos.

Em paraleio, deve-se garantir uma dispersao adequada dos gases
efluentes do processo. Deve-se proceder, portanto ao projeto detalhado

de uma chaminé que atenda tais necessidades.

Quando a unidade é existenie, resta atender a esias necessidades

procurando usar da fiexibilidade operacional. Nisto é concentrado o esforgo deste

trabalho, ou seja, fornecer dados ao operador que |he permitam conduzir suas

decisbes de maneira ordenada e orientada.

O modelo utilizado no programa, descrito no capitulo anterior, conta com

limitacdes que fhe sao proprias. Como todo o modelo que idealiza o comportamento

do processo sob diferentes condigdes, existe a tendéncia a pecar pelo nao

tratamento logico de informacdes adicionais. Tedo modelo matematico, para que

funcione adequadamente, fica sujeito a simplificagbes. Estas podem ser efetuadas

por diversos motivos, tais como:

-]

N&o haver o eguacionamento adequado para o problema

Haver equacionamento, porém junio com a inexisténcia de dados

experimentais necessarios para o ajuste dos parametros requeridos.

Desejar-se diminuigdo no ndmero de equagbes apresentadas pelo

modelo, a fim de reduzir-se os esforgos de calcuio.

Nao confiabilidade de equagdes existentes.

Seja qual for o motivo, é importante ter em mente que todo modelo tem seu

teor de imprecisio associado. E 0 modelo adotado aqui para a simulagéo de uma

fabrica de acido sulfGrico, em particular do seu sistema de conversao, € sem dlvidas
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um modelo falho. Consequentemente nos trara resultados distorcidos em relacgéo a

realidade, que refletirdo as situagdes ideais nas quais se baseou.

Mais adiante sera apresentada a tecnica pela gual tentamos contornar o

problema, de maneira a obter resultados mais confiaveis.
4.2 Descricéao do Processo

A seguir & apresentada uma breve descricgdo do processo da unidade

simulada.

A unidade avaliada neste estudo pertence a um complexo produtor de cobre
sob diversas formas comerciais. Do tratamento do minério séo geradas correntes
gasosas contento SO,, as quais séo direcionadas para a unidade de acido sulfirico
através de um soprador centrifugo. Estas operagbes muitas vezes apresentam um
carater intermitente, 0 que ocasiona uma n&o constancia nas caracteristicas da

corrente gasosa resultante que ira para a fabrica de acido sulftrico.

Na unidade de lavagem de gases, estes gases s&o tratados para que sejam
eliminadas as impurezas que podem envenenar o catalisador. Alem disto s&o
removidos os residuos solidos, em sua maior parte, que tendem a acumular-se no 1°

leito catalitico provocando um aumento na perda de carga da planta.

O gas contende SO, passa entido para o sistema de conversdo, composto
basicamente de um reator e de 4 trocadores de calor casco e tubos gas-gas ( ver

fluxograma da figura 2.2 ). A reagdo ocorre num reator adiabatico e & exotérmica.

Apos passar pelas etapas de lavagem e secagem, a mistura gasosa é pré-
aquecida em dois trocadores de calor do tipo casco e tubo, de maneira a adequar
sua temperatura de entrada no primeiro leito catalitico. O reator aqui considerado &
composto de 4 leitos fixos, sendo gue apds o 3° leito, existe uma etapa de absorgao
de SOj;. O grafico da figura 4.1 permite a visualizacdo e interpretagdo do caminho

térmico percorrido pelo processo.

No leito, cada dois moles de SO, reagem com um mo!l de O, para formar

outros dois moles de SOs. A reacdo gera um calor de 23,4 kcal/mol, aquecendo desta
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maneira o leito. Com o reator sendo adiabético, & natural admitir que a temperatura
de saida do leito catalitico seja aquela do equilibrioc a menos de uma diferenca. Isto
explica porque a reacdo ndo pode ocorrer até que seja atingida a conversao desejada

em apenas um leito catalitico, a menos que o reator ndo opere adiabaticamente.

100 D,
B c; .\\
<, et B, \
80 <
= 7 ,
T 60 A o .
[
o A
:g 8
® 40 ,
Q
>
-
8 /
20 v4
A, / — EQUIL. INICIAL
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440 480 520 580 600 — CAMINHO ADIABATICO.

Temperatura {°C }

Figura 4.1 - Grafico conversdo versus temperafura para um reator adiabatico com reagéo
exotérmica

No gréfico da figura 4.1, entende-se por caminho adiabatico aquele
representado pela jungdo das retas observadas. Seguindo o fluxograma de processo
apresentado no fluxograma apresentado na figura 2.2 ou anexo |, a reta A1-A2
representa o aquecimento gradual ao longo do 1° leito catalitico, 2 medida que a
reagdo avanga. Apés sair do 1° leito (reta A2-B1), torna-se necessario para o
ingresso na segunda etapa da reacdo um resfriamento até uma temperatura ideal. No
presente caso, este gas efluente do primeiro leito é resfriado com o préprio gas
afluente a este leito, que necessita ser aquecido previamente, O fato de esta reta
apresentar uma leve inclinagéo ao invés de ser horizontal, deve-se ao fato de que o
1° leito foi contornado por uma parte do gas de alimentacao, que foi diretamente para
0 2° leito. Sendo assim, o ponto A2 representa a conversdo atingida no 1° leito, que é
a razéo entre 0 SO, na saida e o SO, a entrada deste leito. O ponto B1, representa a
conversao incluindo o gas que nao atravessou o 1° leito, ou seja, a razéo entre 0 SO,

na saida do 1° leito e 0 SO, fotal, que compreende o gas que enirou no 1° leito e ©
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gas que contornou este leito. Quando o dispositivo de desvio estiver 100% fechado, a
linha A2-B1 serd uma reta horizontal. Assim o fluxo prossegue pela reta B1-B2, que
caracteriza o 2° leito. A retas B2-C1 e C2-D1 representam o resfriamento da mistura
apos deixarem o 2° e o 3° leitos respectivamente. As retas C1-C2 e D1-D2
representam o desempenho do meio reacional no 3° e 4° leitos respectivamente.
Como sao observadas duas curvas de equilibrio, trata-se de um processo de
absorcdo dupla. No fluxograma de processo apresentado na figura 4.2, ndo ¢
observada nenhuma fonte externa de calor. Conclui-se portanto, que uma fabrica de
acido sulfarico € totalmente auto-térmica, ou seja, ela mesmo gera o calor gue

consome.

Isto deve-se ao fato de a conversao total elevar-se em um determinado leito
acompanhada de um aumento gradativo de temperatura. Este ganho energético

constitui a fonte do calor necessario para as operacdes da fabrica.

A medida que se avanca no leito catalitico, tende-se a aproximar-se cada
vez mais da condigao de equilibric termodindmico. Uma vez gue o equilibrio torna-se
proximo o suficiente, a quantidade de catalisador necessaria para percorrer aquele
caminho restante cresce exponencialmente. Cabe entdo uma anadlise de
custo/beneficio para saber qual melhor distancia economicamente do equilibrio a ser
adotada a época da aquisicdo do catalisador ou mesmo do dimensionamento do

reator.

Na etapa de absor¢ac intermediaria procura-se remover o produto da
reacao formado até a saida do leifo anterior. Com isto objetiva-se a elevacéo da

curva de equilibrio a patamares que permitam uma conversao final maximizada.

Antes do gas rico em SO; ser levado a torre de absorg&o, deve ser resfriado
para uma temperatura em torno de 200°C, visando facilitar a absorg&o do produto. Ao
passar em contracorrente com acido suffurico 98,5% em uma torre recheada, o gas
perde praticamente todo o SO: nele contido e volta para o processo numa
temperatura préxima a temperatura de entrada do acido na torre, geralmente 80°C,
Tem-se entdo, mais uma corrente gasosa fria que servird para resfriar os gases
quentes efluentes do reator. Portanto, podemos fazer ¢ seguinte sumario, em relacéo

as correntes de processo, numa planta metalurgica com sistema de dupla absorgao:
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Efluentes dos leitos cataliticos Corrente da torre de absorcao

Corrente da metalurgia

O gas, apds percorrer todos os leitos do reator € entao levado a etapa de
absorgao final, a qual retira o SO; formado nos leitos subsequentes a absorgao
intermediaria. Da torre de absor¢éo final o0 gas é disperso pela atmosfera através da

chaminé.

O chamado sistema de acido inclui todo o circuito de acido sulfarico. Um ou
mais tangues de circulacao de acido respondem pelo suprimento de acido no
processo. Este acido é bombeado atraves de bombas centrifugas verticais para as
torres de absorgéo e para a torre de secagem. Antes entrar na torre de secagem o
acido deve passar por um resfriador, uma vez que a temperatura tipica do tanque é
de cerca de 80°C e a temperatura 6tima de entrada para absorgcao da umidade do ar
é de cerca de 55-60°C. Para as torres de absorcdo, se a temperatura do tanque &
cerca de 80°C, ndo € necessario que o acido seja resfriado. Deste mesmo tanque
retira-se a producdo diaria para a estocagem, que deve ser resfriada a uma

temperatura proxima de 45°C.

4.3 Metodologia de Calculo

O objetive principal do programa computacional tema deste trabalho é
proporcionar uma interface mais transparente entre o usuério e a fabrica de acido
sulfarico. Embora trabalhos com perfis similares tenham sido desenvolvidos
previamente, o que se pretende agora € oferecer a industria um recurso que, embora

se saiba das limitagdes, possa ser empregado de maneira satisfatoria.

4.3.1 Variaveis do Processo

Sao importantes para o processo de maneira geral as variaveis relacionadas
a massa gasosa reacional. Os itens definidores sao sem ddvida a combinacaoc de
vazao, composicdo, temperatura e pressdo do gas que alimenta o reator.
Normalmente estes itens s&o suficientes para definir o volume de catalisador a partir

de conversdes pré-estabelecidas, calculo necessario ao projeto do reator. Pode-se
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ainda proceder de maneira inversa, ou seja, definir-se a conversao final a partir de
um volume de catalisador existente. Os perfis de composigao, temperatura e pressao

sao consequentemente calculados em ambos os casos.

A composigao inicial afeta diretamente a curva de equilibrio da reacéo, a
uma dada pressao. Quanto maior a composi¢éo inicial do reagente SO, por exemplo,

mais baixo serd o patamar em que se encontra a curva de equilibrio. O gréfico
ijustrativo da figura 4.2 demonstra esta diferenca.

Reator Adiabatico - Conversac de 802 a SO3
100
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Fig. 4.2 - Caminho adiabatico {dois gitimos leitos)

Isto & significativo, pois quando se procede a uma etapa intermediaria de

absor¢do de SO;, promove-se com isto uma alteracdo na relacdo original entre Oy e

38



Capitulo 4 : Modelagem Matematica do Processo

SO.. Ou seja, quando se alimenta um reator com SO, a 10%, tem-se uma curva de
equilibrio em fungao disto, valida para todos os leitos anteriores & proxima absorgéo.
No caso de uma Unica absorcéo, a curva inicial de equilibrio ditara o limite
termodindmico da reagio para todos os leitos, de acordo com a figura 4.2.a. No caso
de uma etapa extra de absorgdo, a massa reacional contara apos a etapa de
absorgao intermediaria com uma nova curva de equilibrio, acima da original, devido a
remocao de produto. O caminho reacional, deste modo, leva a uma conversdo mais

elevada, conforme indicado na figura 4.2.b.

RASE (1977) aplicou um algoritmo de calculo para o computc do volume de
catalisador em um reator de uma fabrica com absorcao simples. CUCCHETTO et al.
(1969) utilizou metodologia semelhante para simulagado e obtenc&@o dos perfis de
pressdo, temperatura e composi¢do ( dagui em diante designados perfis de PTC ).
Para isto, foi desenvolvida uma equacdo de taxa para adequar-se ao catalisador
fabricado por Montecatini Edison S.p.A.. FOGLER (1992) simulou um conversor
multitubular que funciona como um frocador de calor simultaneamente. O catalisador
& instalado no interior dos tubos de 3 polegadas de didmetro externo. O meio
reacional € resfriado por liguido que passa pelo lado de fora dos tubos. Dependendo
do material utilizado na fabricacao dos tubos, este tipo de reator pode oferecer riscos
adicionais, principalmente se o fluido refrigerante possuir alguma umidade. Isto
porque, caso algum tubo fure e a massa gasosa com SO; entre em contato com a
umidade, forma-se imediatamente H,SO4, que ataca o restante do equipamento,

nroduzindo prejuizos ainda mais elevados.

O presente {frabalho baseia-se no estudo apresentado por RASE (1977), o
qual pretendia o dimensionamento comparativo de um reator para um processo de
absorcdo simples. Pretende-se agora a analise de um reator existente, partindo de
um dimensionamento prévio dos leitos cataliticos que visa definir os parametros
geomeétricos relevantes que auxiliem no processo de simulagio deste reator, como
por exemplo a altura do leito catalitico ( ou o seu volume ). Para tal, divide-se o
sistema de gas da fabrica em duas grandes sec¢des: a se¢ao anterior ao leito
simulado e a sec&o posterior. Na secdo anterior, durante o processo de simulagao

sao perfeitamente conhecidos os estados das correntes gasosas. Na secao posterior
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nao sao completamente conhecidos estes estados, uma vez que dependem

diretamente do resultado da simulacao deste leito.

Isto implica que cada alteracdoc em variaveis tais como a temperatura,
acarreta mudancas que requerem que se proceda a um novo balango energético e
massico por componente no restante das correntes gasosas. A causa disto deve-se
ao fato de que quando alteram-se os perfis de temperalura, concomitantemente
alteram-se os perfis de pressé@o e composi¢cado. Deste modo, é imprescindivel que se
facam os ajustes necessarios garantindo assim que se equalize os balangos da

fabrica.
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4.3.2 Caso Base

A fabrica a ser simulada, como ja visto antes, € uma unidade produtora de
acido sulfurico do tipo metaltrgica que utiliza o processo de contatoc com absorgao
dupla 3:1. Os dados de processo e caracteristicos do catalisador utilizado sé&o

apresentados a seguir:

Produgao Diaria 1800 t H,80, 98,5%
Composicao do gas de entrada SOy ... . 9,05%
Oz oo 11,31 %
No o 78,45 %
COs.......... 1,19 %
Vazao do gas de entrada 193 200 Nm>/h
Dispositivos de desvio n° 1. 0% ; n°2:30% ; n°3: 0% ; n° 4: 0% ;

n°5:0% n°6:0%
( ver figura 2.2 }

N° de leitos 4
Diametro interno do conversor : 13,2m
LEITO N° Tentraga Tsaida Penragza VoI leito
°C °C atm m®

1 420 604 11,2158 55
2 430 530 11,1487 85
3 440 459  1,1158 90
4 440 456  1,0434 70

Dados do catalisador VK38 da

Haldor Topsoe A/S

Pb 0,46 glem’

Po 0,8846 g/cm®

Vp 0,5278 cm’

ap 4,8381 cm®
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Como visto, a intengéo principal deste trabalho é fornecer simulactes
instantaneas a partir de dados experimentais da fabrica. Simultaneamente o
programa fornecera dados otimizados que servirdo para uma analise da qualidade

operacional da fabrica.

Desta maneira, estando o programa computacional diretamente interligado a
interface que recebe os dados de campo, sera possivel a cada instante gue o
operador registre e tenha um histérico do comportamento da unidade monitorada, em

regime estacionario.

Existe, porém, uma dificuldade de carater te6rico. Como visto no item 4.1, 0
modelo utilizado encontra algumas restrigbes tedricas, que tendem a limitar suas

respostas ao universo idealizado por ele considerado.

Tipicamente, ao fornecermos um perfil de temperatura e fomarmos como
resposta um volume de catalisador e perfis de composigao e pressdo, certamente
estaremos obtendo uma resposta equivocada. Como trata-se de um modelo
idealizado, gue despreza fendmenos que ocorrem em realidade, € perfeitamente

previsivel que sejam necessarias correcdes para adequa-lo a realidade.

No caso especifico do volume, é de se esperar que um dado perfil de
temperatura fornegca um volume de catalisador menor do que o existente no reator.
Obviamente, em condi¢bes ideais, precisar-se-a de uma menor quantidade de

catalisador para converter a mesma guantidade de reagentes.

Ocorrendo um problema desta natureza, realmente seria frustrante a
tentativa de se determinar a partir de um volume de catalisador existente no reator,
perfis de PTC gue se aproximassem satisfatoriamente da realidade. Por extenséo de
raciocinio, este volume de catalisador nos forneceria uma temperatura e conversao
finais maiores que as encontradas na realidade, enquanto a pressao seria por sua

VeZ, menor.

Ao optar-se por um modelo cinéticc mais complexo, nao necessariamente
estaremos eliminando © problema, uma vez gue inexistem modeios cinéticos
generalizados que garantam aproximacao razoavel com a realidade. E e importante

agui gue seja frisada a importéncia de um modelo to generalizado quanto possivel.
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Deve-se islo & necessidade de aplicabiidade e flexibilidade do programa
computacional. Modelos mais completos, geralmente baseados num tipo especifico
de catalisador ou fabricante, sao interessantes do ponto de vista daquele fabricante.
Para uma fabrica de acido sulfurico, o interesse maior € por um modelo que seja
mais abrangente, haja visto que nem sempre as cargas novas de catalisador sido do
mesmo fabricante da anterior. Algumas vezes sdo inclusive do mesmo fabricante,

porém com caracteristicas diferentes.

Além disto, o modelo reacional mais sofisticado sofre pela falta de dados
experimentais que possam torna-lo viavel. No presente trabalho foi utilizado um
modeio mais simplificado, porém ainda assim o problema de auséncia de dados
experimentais persiste. Fol necessario que se criasse uma maneira de contornar este

problema, a qual & descrita no item a seguir.
4.3.3 Volume Caracteristico

Na tentativa de adequar o modelo idealizado para gue sirva para execugéo
de simulagdes reais, torna-se obrigatdric o uso de um fator de correcéo. E verdade
que o volume de catalisador real, ou seja, aquele encontrado no leito catalitico a ser
simulado, nao fornece pelo modelo utilizado resultados coerentes com a realidade.
Fortanto, ndo podemos basear a simulacdo do reator por métodos simplificados e

ideais em parametros concretos.

A meta passa a ser, eni&o, calcular o quanto este volume real esta defasado
em relacdoc a idealidade imposta pelo modelo. Para tal, infroduz-se agui o termo

Volume Caracteristico do leito, onde
Vc,iz"k"vﬂam (4.1)

Este nimero €& uma caracteristica de cada leilo e estd associado
diretamente ao modelo utilizado para calcuia-lo. Este volume funciona entdo, como
um volume ficticio, gue € tao préximo do volume real quanto mais sofisticado for o
modelo matematico. Para gue o programa computacional gerado opere com
flexibilidade, permitindo que seja aplicado em diferentes condicbes operacionals,

torna-se imprescindivel que ¢ parametro y seja tanto quantc possivel independente
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de variaveis as quais pretende-se simular. E, de fato, se os perfis de temperatura, as
vazdes e composicao do gas de alimentagao apresentados pelo fabricante estiverem
corretos, estes levardo ao calculo inequivocado do volume caracteristico para cada
leito. Este volume somente sera alterado a medida que o catalisador for perdendo
atividade ao longo da campanha de producéo e ao longo de sua vida Gtil. Portanto,
ainda que a concentracdo de SO; inicial seja alterada, ou a vazao ou qualquer outra
variavel de processo, o reflexo desta alteracdo podera ser previsto pelo simulador.
Sendo assim, € valido mencionar que o parametro v e funcdo apenas da atividade
catalitica (¥). Como todo o modelo aqui apresentado assume uma atividade catalitica
de 100%, € entdo necessario que se proceda a um estudo em paralelo que associe
em cada fabrica a queda de atividade aos fatores relevantes locais que promovam a

mesma.

De posse deste volume caracteristico, pode-se driblar o modelo
alimentando-o com um dado irreal para que ele, a partir disto, calcule perfis de PTC
que se aproximem da realidade. Sendo assim, considere um leito catalitico com um
volume de catalisador instalado Vgea . Ao simularmos o reator com um modelo ideal e
fornecermos uma grandeza fisica que corresponde a situagdo verdadeira, o que
ocorrera sera uma aproximacéo maior do equilibrio termodinamico do que realmente

acontece. Isto nos revelaria perfis equivocados de PTC.

Se, ao inves disto, simularmos o reator da mesma maneira, porém
fornecendo a constante caracteristica v, a tendéncia € a obtencéo de perfis de PTC

coerentes com a realidade. Portanto, assim torna-se possivel a simulagéc do

processo ainda que com limitagdes do modelo matematico.

A principal questéo agora torna-se a definicdo deste volume caracteristico.
Para isto, deve-se dispor de dados confiaveis com os perfis de PTC para uma dada

carga de um catalisador.

Analisando-se alguns processos de compra de catalisador de diversas
fabricas, foi constatado que € pratica usual o fabricante fornecer uma folha de dados
com base nas dimensdes do reator, vazao e composigdo do gas de alimentacao.

Nesta folha constam as temperaturas de entrada e saida em cada ieito, além da
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convers@&o total acumulada, a perda de carga associada e o volume de catalisador.

Estes dados referem-se a uma condigao de equilibrio da fabrica.

Com esses dados, antes de proceder-se a qualquer simulacdo, deve-se
definir o volume caracteristico de cada leito. Os detalhes de como este calculo é

realizado & descrito em mais detalhes na secdo 4.3.6 deste capitulo.

Este volume caracteristico comportar-se-a, para efeitos de simulagdo de
comportamento do processo, como se fosse realmente o volume de catalisador do
leito. Muito embora isto pareca uma férmula simples para contornar o problema, a
verdade e que existem resiricdes adicionais. Por exemplo, sabe-se que aquele
conjunto de informagdes colhido na folha de dados do fabricante & valido para um
determinado grau de atividade do catalisador. Se 0s dados corresponderem a um
catalisador 100% ativo, obviamente este volume caracteristico tendera a aumentar

com o decorrer do tempo de campanha do catalisador.

Varias s&0 as causas da perda de atividade do catalisador, dentre as quais

podemos citar :
s Envenenamento por impurezas
¢ Fadiga mecénica
e Acimulo de residuos sdlidos

A dltima € mais intensamente desenvolvida no primeiro leito catalitico, que
esta sujeito a exposicao direta de particulas agregadas ao gas da alimentacdo. E
também a responsavel pela perda de atividade temporaria, uma vez que basta que o
catalisador seja peneirado para que os efeitos negativos associados ao acumulo de
pd sejam neutralizados. As outras duas causam perda de atividade permanente, cuja

Unica soiucéo é a substituicdo da carga.

Felizmente a vida Utii de um catalisador de V205 suportado em terra
diatomacea é satisfatoriamente longa, sendo de cercade 5 a 8 anos para ¢ 1% leito e
até 10 anos nos leitos subsequentes. isto da uma margem razoavel de manutencao e

revis&o das caracteristicas originais do catalisador.
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O programa computacional contudo estd desprovido de qualquer
mecanismo que preveja o distanciamento do grau de atividade do catalisador
assumido inicialmente. N&o foram encontrados em literatura estudos especificos
sobre a queda de atividade catalitica para catalisadores de V,0s, o modelo
matematico presente naoc prevé a curva caracteristica de perda de atividade
catalitica. E mesmo que fosse incorporado isto a metodologia de calcuio, o
procedimento aponta para a existéncia de uma curva descendente de atividade para
cada fabrica, pois a queda na atividade esta diretamente relacionada a qualidade do
gas da alimentacio e a maneira como a fabrica e operada durante sua campanha de

producac.

Deste modo, com frequéncia a ser definida pelo operador, devera ser obtido
junto & fabrica um conjunto de dados que reflitam na média uma estabilidade
operacional. A partir destes dados, atualizar-se-& o volume caracteristico de cada

leito, garantindo assim, a incorporacao da perda de atividade.

4.3.4 Balancgo de Massa e Energia no Reator

Para o calculo da conversédo do reagente, procede-se a um balango
integrado de massa e energia em cada leito catalitico. Considerando o escoamento
do fiuido do tipo pistonado, admitem-se secdes retas no reator que possuem
composicdo, temperatura e press&o constantes. O balanceamento energético de um

sistema adiabatico é regido pela seguinte equacéo:
Qentrada ~ Qsaica + Qgeraso = 0 (4.2)

Iimagine-se uma segdo reta do leito catalitico, representada na figura 4.3.
Primeiramente negligenciando a ocorréncia de reag&o quimica, o balango energético
é feito. E observado apenas o estado térmico da mistura antes de entrar no leito e
apds a saida de cada secdo reta. O balango € cumulativo, ou seja, cada secéo reta

supera a anterior por um AZ.

Deste modo, os respectivos conteludos térmicos podem ser representados

pelas seguintes equagdes:
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Entrada: > n'H, (4.3)

Saida : » n'H (4.4)

o0 H

onde o sobrescrito indica a condicao de saida, e 0 “0” indica a condigéo
de alimentacao do reator. Os subscritos “I” indicam os componentes da mistura
gasosa, que sdo usualmente, para uma fabrica do tipo metalirgica, N, , O, , SO, ,

CO, e o produto SO, .

Ysoz . Yoz YNz, Yooz, Ysos

l’ /— Alimentagdo:

To . Pe
Lo
. _ Lo+ ALy
Zo + AZy+ AZ,

Yso: . Yoz, ¥ne, Yeoz Ysos

{Te+ 2. AT) , (Po- APy - APy)

Figura 4.3 - Esquema representativo da abordagem matematica do leito catalitico

Entretantc, a ocorréncia de uma reaC&o quimica exotérmica forna
necessaria a presenca do termo de geracdo de calor, ou seja, referente ao calor
reacional. Todos os termos entalpicos, inclusive o calor de reagdo devem estar
calculados em relacdo a uma temperatura de referéncia. As seguintes relagbes séo

validas:

Entrada : AH = n§, (AH, - AHY") (4.5)

Saida : AH=n, (AH; — AHR') (4.6)
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Substituindo as equacgdes 4.2 a 4.5 em 4.1 obtemos
S ntH - > ntH + ng, (AH, — AHE)- ngg (AHg — AHR') =0 (4.7)

Sendo X a conversac de SO, a SO, , e substituindo ng, por ng, X na

expressao acima, obtemos
SonPH - YonlH + nd, X(AHg — AHE)- ndo X'(AH; - AHE)= 0 (4.8)

No caso especifico de uma fabrica operando segundo o processo de contato
com absorcao dupla 3:1, o terceiro termo do lado esquerdo da equagéo € nulo a
entrada do 1° e 4° leitos. Isto ocorre porque nao existe SO; previamente convertido
afiuindo a estes leitos, ou seja, ndo existe presenca de SO; . Explicitando-se a

conversdo de saida, a seguinte expressao € observada:

t

2 mH - > nfH + ngozx(AHR - AHQ‘”)

ndo, (AH, — AHE') (4.9)

Apobs o calculo da conversdo, determinam-se entdo os numeros de moles
por componente ao fim de cada segdo reta. Como trata-se de um calculo de

conversdo acumulada, o referencial € o nimero de moles a entrada do reator.

Assim, o balango material em cada secao & determinado por:

Mo, =Ny, - (1-X) " (4.10.3)
Mo, = Ngo, - X' (4.10.b)
n, mngz—%— (4.10.c)
ny, =ng, (4.10.d)
Neo, = Mo, (4.10.)
Nrora, = 21 (4.10.F)

48



Capitulo 4 : Modelagem Matematica do Processo

4.3.5 Calculo da Perda de Carga

A perda de carga, apesar de ndo ser um item preocupante em aiguns

processos, adquire enorme importéncia numa fabrica de acido sulfurico.

Por um lado, quanto maior for a perda de carga nos dufos e equipamentos,
maior sera a poténcia consumida no soprador de gas de processo para vencer a
carga mais elevada. Por outro lado, caso a perda nao consiga ser vencida pelo
soprador, comega entdo a ocorrer uma queda na vazao de gas. Em decorréncia

disto, observa-se uma perda na progugao.

Nos equipamentos de troca termica e dutos em geral, a principal fonte
causadora de elevagdo em perda de carga e a acumulagdo de residuos e
principaimente sulfatos. Estes sulfatos s&o formados pelo contaio entre a massa
gasosa, umidade e o material metalico do equipamento ou duto. Ocorrem entio,
formacao de camadas de sais que n&o s6 danificam o equipamento, como também

obstruem a passagem do gas.

Entretanto, o problema mais constante relativo a perda de carga encontra-se
no reator. Num leito catalitico, podemos identificar varios tipes que contribuem

resultando uma perda de carga global. Os principais s80 os seguintes:
» Perda de carga intrinseca do catalisador
e Perda de carga por acumulo de residuos sélidos no catalisador
» Perda de carga associada aos internos metalicos do reator

Destas, apenas a primeira € de estimativa direta, dependendo de grandezas
fisicas mensuraveis ou disponiveis em literatura. As demais dependem diretamente
da combinagao de uma série de fatores cujas analises fogem ao objetivo principal

deste trabaiho, tais como:
e Pureza do enxofre utilizado como matéria-prima

e Desempenho dos equipamentos de pré-tratamento da matéria-prima,

seja ela qual for
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s Disposicao e forma dos elementos internos do reator

Apenas a titulo de referéncia, a perda de carga nos internos metalicos tem
valores gue geralmente aproximam-se de 30 mm H,O. A perda por depésito de
residuos solidos faz parte de um processo dinamico., o qual contribui de forma
crescente ao longo de uma campanha de producéo para agravar ainda mais o

problema.

Segundo SCHOUBYE (1979), a perda de carga € inversamente proporcional
ao cubo da porosidade do leito. Tomando como exemplo catalisadores produzidos
pela Haldor Topsoe A/S, os autores acompanharam o desempenho de dois tipos
diferentes quanto a perda de carga global, em grande parte associada ao acumulo de

poeira. As observacdes estao resumidas na tabela 4-1.

Tabela 4-1 - Perda de carga para catalisadores cilindricos solidos e perfurados

Durac&o da Catalisador no topo Porosidade Quantidade Perda de carga Perda de carga

Campanha do 1° leito tipica de poeira ao inicial ao final
final da
campanha mm H.0 mm H,0
kg/m®)
16 meses Cilindros 6 mm 0,36 6,3 70 >600
18 meses Aneis VK-38 0,46 8,8 70 70-80

Estes resultados demonstram as vantagens de se operar com um
catalisador que possua um formato favoravel a passagem dos gases. Deve-se notar
que a guantidade de poeira acumulada é semelhante nos dois casos investigados,

sendo entdo decisivo a compactagado do leito.

Nao obstante a importdncia da perda de carga associada ao acumulo de

poeira, o presente trabalho limita-se ao calculo apenas da perda associada
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diretamente ao catalisador. Esta depende de parametros fisicos mensuraveis e
disponiveis em literatura ou mesmo fornecidos pelo proprio fabricante. As outras
contribuicdes dependem de observacdo experimental que fogem ao presente

objetivo.

Entretanto, o céalculo da perda de carga no catalisador adquire extrema
importdncia para os calculos cinéticos que sustentam todo o processo de simulagéo e
otimizagdo. Nao visa informar ao usuério a perda de carga no leito, uma vez que
calcula apenas a perda no catalisador. E provavel que o modelo seja prejudicado
pelo acumulo excessivo de poeira principalmente no 1° leito, uma vez que esta
situagdo gerara imprecisdo nos dados relativos a pressao do sistema. Estes dados
alimentam o modelo matematico que passa a calcular uma perda associada a cada
unidade de comprimento do leito percorrido axialmente pelo gas. No decorrer da
campanha de produc¢do, uma camada de poeira acumula-se com maior intensidade
na camada superior do 1° leito, provocando naquela regido uma queda brusca na
pressao, diferentemente do restante do leito, que assume um perfil de perda de
carga mais suave e proximo ao perfil com o catalisador limpo. O problema basico é
gue o modelo apenas vera uma pressdo na entrada e computara uma queda ao

longo do leito que nao considerara a queda brusca na camada superior.

Estudos como o de SCHOUBYE (1979) demonstram que a perda de carga
aumenta significativamente apenas ao final da campanha de produgdo. Durante
cerca de 80% deste tempo (geralmente 1 ano), a perda de carga mantém-se
praticamente inalterada. A partir de entdo, comega a subir exponencialmente até
atingir um pico, gquando a fabrica para e remove o catalisador do reator para

submeté-lo a um processo de peneiramento.

A seguinte expressao leva ao calcule da variacéo da pressao de acordo com

a altura do leito”

dP G (1«»5) (4.41)

dz - Dp pfgc 63

'Cf. RASE, 1877, Vol.1, p.492
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onde o fator de atrito fx é fornecido pela seguinte relacdo

fK=1,75+150( 1“?) (4.12)
D,G/u

e D, é o diametro da esfera com a mesma area superficial que a particula

em questao.
4.3.6 Equacéo de Projeto

A equacdo de projeto utilizada vem criginalmente do modelo massico
bidimensional para reatores de leito fixo, sem considerar dispersdo axial, como

descrito a seguir.

—2n r-AZ‘D,-(aacaj +2nr-(u,C,), .
r o -
ac,
_2n r-AZ-D,,-( = J r2nr-(u,C,). (4.13)

=y Ar

—(~#,)-p o 2nr-Ar-AZ

_ Pf‘Yau‘(q_xa)

Substituindo C,
M,

, onde M, representa o peso molecular

da mistura gasosa a entrada do leito, e rearranjando, obtém-se

' 2 - )-p.-M
axa_Derf(a ij_axaj%( f0)p v Mo (4.14)

oz or’* r ar? G-y,

Pelo modelo do escoamento tipo pistdo, admite-se que a composigéo seja

constante ao longo de qualquer segao reta do leito catalitico. Vem, portanto que

X, (_?a)‘pb M,

= 415
oL G Yao { )
Portanto deduz-se que a equacaoc de projeto &
7 = _iyL azxa (4.18)

(“éa)‘Ph‘Me &
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onde o subscrito “a” indica o reagente no qual esta o balanco esta baseado,

sendo compreendido aqui pelo SO5.

Aplicando a diferenciagdo na equacgao 4.16, obtemos

AZ =8V AN (4.16.3)
(_ra)'Ph'Me LA

4.3.6 Calculos de Transferéncia de Caior e Massa no Meio Reacional

Os gradientes entre o catalisador sdlido e 0 gas no estado estacionario sao
expressos em termos das igualdades entre as taxas de transporte e as taxas de

reacao ou geracao de calor.

O coeficiente de transferéncia de massa para um sistema gasoso obedece a

seguinte relagao :
k3a-2n|(B), = (B),] = n-(-1.) = ke 2,(C. - Cua) (4.17)

Quando o gas é tratado como ideal, as seguintes igualdades sao validas:

Pa H ] ksa
C,= RT' ou s€ja, !-(ga =RT
As correlacdes de RASE (1977) foram utilizadas para o caiculo dos
coeficientes de fransporte.
0,357

S%ﬂW (4.18)

e, para gases ideais

4
P, -NZ

. G
K5 =g (4.19)

onde Pr=y;. P, N2 = 1,334 ; 1,272 e 1,041 para SO, , SO, & O,

respectivamente.
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Para um componente a qualquer :

_ 1 (ra yaa)_(ra ya)
yfa - _I:;— (I”"a _ ya ) ( 420 )
in >
(ra _Ya)

Sendo T, a relagdo entre a taxa de transferéncia de massa de a e a
transferéncia de massa de todos os componentes. A transferéncia para o interior do

catalisador é considerada positiva e para fora do catalisador, negativa. Para a reacao

em questao®, I, = "V(’H %—1)

Para a particula sdlida, o balanco energético levando-se em consideracao
que a taxa da reacéo é func@o unicamente da temperatura e da concentragao de SO,

em qualquer posi¢ao radial, apresenta-se na forma
h- am[Ts ,., Ti)] =M (mfa)(_AHa) ( 4.21 )

onde h é ¢ coeficiente de transferéncia de calor entre a superficie do

catalisador e o seio do fluido.

O numero adimensional Jy para relacionado a transferéncia de calor pode
ser aproximado ao seu similar relativo a transferéncia de massa. Desta maneira

temos que:
J, = 1,08-J;

O coeficiente de transferéncia de calor pode entdo ser diretamente

calculado de acordo com o que se segue:

1
h= J,lc:pc;;‘-%w (4.22)

Pr

2 Cf. RASE, 1977, Vol. 1, p. 489
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onde Nz/i = 0,8
4.4 Otimizacao da Conversao do Sistemna

O sistema de conversdo de SO, a SO, pode ser otimizado através da
variagdo da temperatura de alimentacdo de cada leito. Uma vez estabelecido qual o
volume catalitico caracteristico V., do leito, pretende-se que se estabeleca
igualmente quais seriam as condi¢cdes mais favoraveis de trabalho deste leito

reacional, possibilitando um maior grau de converséo.

SNYDER e SUBRAMANIAM (1993) apresentaram um estudo referente a
reatores de fluxo periddico reverso para a oxidacao de SO, , com observagoes
referentes a temperatura de alimentagdo. Segundo os autores, a temperatura do gas
a entrada do leito catalitico pode ser diminuida com o intuito de aumentar-se a
conversao, consequentemente o calor no leito e, se houverem mecanismos de
geracdo de vapor associados, aumentar esta geragdo. Entretanto ha um ponto em
que o proprio gas de entrada mais frio faz com que a temperatura do leito comece a
decair, limitando-se assim a geracdo de vapor, porém sem afetar negativamente a
conversdo. Abaixando-se ainda mais a temperatura, cessa-se a reacao por efeito de
desativagdo da massa catalitica. Esta massa catalitica so6 é ativa a partir de uma
determinada temperatura, caracteristica do catalisador, por sua natureza e

composigao.

Conclui-se entdo que ha um ponto otimec em gque a temperatura de
alimentac&o possibilita ac leito catalitico um aproveitamento maximo, fornecendo
conversbes ofimizadas. Sendo existente apenas uma reacdo principal no sistema,
ndo havendo preocupagdes com selelividade, uma otimizacdo global é constituida

das seguidas otimizacdes individuais de cada leito.

Para executar a tarefa de busca desta temperatura étima de alimentacéo
optou-se por um método direto de busca, conhecido como Método da Secdo Aurea.
Este método de busca utiliza dois experimentos iniciais @ um novo experimento por
iteracdo. A colocacao dos experimentos independe do intervalo final desejado. A

fragdo do intervalo de busca remanescente é constante em todas as iteragbes. Esta
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constante possui um valor Unico calculado de forma a satisfazer essa condigéo.
Assim, para que permaneca um determinado intervalo e do intervalo inicial 1, os dois
pontos iniciais devem ser colocados a uma distancia 1-e de cada extremidade do
intervalo de busca inicial. Logo, ao ser eliminado qualquer dos dois intervaios
extremos, © seu comprimento sera 1-e, permanecendo e. Neste intervalo pode-se
identificar dois subintervalos : um de comprimento 1-e entre o ponto e a extremidade
remanescente e outro de comprimento e-{1-e) = 2e-1. Este dltimo sera um dos
intervalos extremos iguais da iterag&o seguinte. Sendo ele o eliminado, permanece o

outro. Logo, para que a fracdo remanescente seja constante € preciso gque

ou seja, e = 0,618.

A figura 4.5 ilustra os procedimentos do método da Secido Aurea. O
diagrama de blocos apresentado no item 4.5.2 indica a sequéncia logica que

determina as ac¢des do método. As seguintes variaveis sdo manipuladas:

TL, : Limite inferior de temperatura prefixado
TLs: Limite superior de temperatura prefixado
T, e Ts : Temperaturas no intervalo de busca
X; e X5 : Conversdes respectivas calculadas
Delta : Diferenca entre TLs e TL,
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Elimina Regido

Xg Xg
. o
X,
TL, Ts T Thg L, T T,
Calcula Novo Ponto
0,618 x Delta
1 I Tlg= T,
10,618 x Delta, T=Ts
TS = TLg-0618 x Delta
X,
]
X
s
1

Figura 4.4 - Sequéncia de procedimentos para o método da Segido Aurea

4.5 Avaliacio e Ajuste dos Dispositivos de Desvio dos Trocadores de Calor

Os dados do conversor otimizado obtidos pelo programa computacional
referem-se especificamente as melhores temperaturas de entrada dos ieitos para

uma determinada quantidade de gas que contorna o primeiro leito.

Certamente a condicdo gue fornecera a melhor conversdo global sera
aguela que operar com todo o gas alimentando o 1° leito, sem contorna-lo.
Entretanto, existem limitacbes operacionais na pratica. Estes desvios do 1° leito séo
utilizados guando pretende-se elevar a temperatura de entrada do gas no 4° leito e
nao dispde-se de calor suficiente. Uma vez que parte da massa gasosa contorna o 1°
jeito e & direcionada para o 2° leito, este passa a ter uma sobrecarga que faz com
que sua temperatura de saida seja superior ao normal. Deste modo, uma quantidade
maior de calor passa para o 3° trocador de calor, causando uma melhora no ATy e

consequentemente, elevando a temperatura do gas que passa pelo casco em dire¢ao
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ao 4° ieito. Como sera visto no capitulo 5, para um melhor aproveitamento do 4° leito,
& necessario que se eleve a temperatura de alimentacdo deste. Como visto, a
maneira de elevar-se a temperatura deste leito € abrir o desvio do 1° leito, operacéo
esta que tende a tornar menos eficaz a reacao global. Por esta razdo é preferivel
otimizar a planta com o desvio do 1° leito em 30%, gque ja prevé a temperatura do 4°
leito mais elevada. Caso seja possivel, a partir da otimizagdo com o desvio do 1° leito
fechado, atingir-se a temperatura recomendada a entrada do 4° leito, deve-se tentar

operar desta maneira.

Sendo assim, serdo observados diferentes perfis de temperaturas 6timas
para cada posi¢cao de abertura dos desvios do 1° leito. Por este motivo, o algoritmo
implantado para ajustar os desvios trabalha com a premissa de que a quantidade de
gas contornando o 1° leito antes do processo de ajuste sera a mesma ao final do

processo.

De acordo com a figura 2.2, ou o fluxograma de processo do anexo 1,
podemos identificar a existéncia de 2 desvios que executam esta fungdo, ou seja,
contornar o 1° leito. Estes desvios s8o o desvio n°2 e no desvio n°7. Nao &
recomendavel que o total de fluido contornando o 1° leito ultrapasse 30%, conforme o
projeto original da fabrica em estudo ( este detalhe do projeto € imposto pelo
fabricante do catalisador }. Entenda-se por um desvio de 30%, um dispositivo que
permite que 30% do totai de fluido a montante deste dispositive contorne o
equipamento em questdo. A posi¢do das valvulas para atender a esta especificagcao
depende de diversos outros fatores, como o tipo de valvula e o didmetro da linha em

que ela esta instalada.

Todos os trocadores de calor sdo dotados de dispositivos de desvio, que
s8o responsaveis pela flexibilidade operacional da planta. Uma vez que as
temperaturas dos gases do soprador principal € da absorgdo intermediaria séo
conhecidas e fixas, torna-se evidente gque um processo de otimizagao gue defina as
temperaturas de entrada e saida do conversor seja também capaz de definir a

abertura dos desvios dos trocadores que possibilitem tal balan¢o energético.

Estes trocadores especificamente foram projetados utilizando-se o método

de Stoever, apresentado com mais detalhes no apéndice A. O sisterna devera, apos
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finalizada a etapa de otimizacao do conversor, adequar a fabrica para que aguelas
temperaturas estejam em perfeita concordéncia com o balango térmico da unidade.

O algoritmo para executar esta tarefa e bastante simples.

Trata-se na verdade de um método de busca por tentativa e erro.
Primeiramente dimensiona-se todos os trocadores pelo meétodo de Stoever.
Compara-se entdo a area calculada com a area observada em cada trocador de
calor. Dependendo do sub ou super-dimensionamento encontrado, promovem-se
consecutivas acbes de abrir ou fechar as valvulas até que o dimensionamento
aproxime-se razoavelmente do tamanho real de cada trocador. Quando isto ocorrer o
operador tera a informacdo completa de uma situagdo de equilibrio da planta,
bastando que ajuste os desvios para obter as temperaturas desejadas. O programa
computacional prevé uma perda de 5% do calor para 0 ambiente e pode ser inclusive
informado sobre a quantidade de tubos obstruidos em cada trocador de calor,

incorporando isto ao célculo.

O método de Stoever, apesar de n3o ser o mais sofisticado para o calculo
de trocadores de calor, apresenta resultados bastante satisfatorios para este tipo de
trocador, sendo utilizado ainda atualmente para este fim. Um outro fator que levou a
escolha deste método consiste na necessidade de comparacao do dimensionamento
a partir de condigées atuais com o trocador de calor existente, que foi projetado por
este método. Além disto, um método mais preciso tem seus resultados prejudicados
pela ma qualidade de ajuste das valvulas dos dispositivos de desvio, que ndo sio

precisas o suficiente para agregar a exatiddo de tais métodos.

4.6 Implementag¢io do Programa

O programa computacional foi elaborado na linguagem PASCAL e sua
estrutura comporta diversas subrotinas de calculo. A manipulacao de dados & feita no
programa principal. O principal arquive de dados de entrada contém as informactes
apresentadas nc item 4.3.2 deste capitulo. Alem deste, hd um segundo arqguivo que
fornece os parametros construtivos dos trocadores de caior gas-gas da unidade de

acido sulfurico.
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4.6.1 Descrigdo das Subrotinas

Sao enumeradas abaixo as subrotinas de calculo mais importantes, com
uma breve descricdo das suas caracteristicas. O nome enire parénteses corresponde

ao nome da subrotina dentro do programa fonte.

e Subrotina de calculo térmico (ENTALP) : executa o calculo da entalpia de
um componente em relag@o a uma temperatura de referéncia, bem como
o calor reacional. Utiliza as capacidades calorificas apresentadas no

apéndice B deste trabalho.

s Subrotina de calculo de equilibrio (EQUIL) : calcula a conversido de
equilibrio para uma dada temperatura e composicao do gas, através das

equacdes apresentadas no apéndice C.

e Subrotina de balango massico da unidade (BALMASSA) : executa o
balanco massico de todas as correntes consideradas pelo modelo, 32
correntes ao total, como visto no fluxograma da figura 2.2, incluindo os
dutos de desvio de equipamentos. Comporta as modalidades de
processo de contato com absorgao dupla 3:1 e 2:2.

e Subrotina de calculo de difusividade (DIFUSIV) . calcula, pelo método
discutidoc na secdoc 3.2.2, a difusividade efetiva dos reagentes pelos
poros do catalisador. O capitulo 5 apresenta uma discussdo mais

detalhada a respeito das alternativas escolhidas para deste calculo.

¢ Subrotina de taxa de reagao (TAXA) : calcula numa primeira etapa a taxa
de reagdo com um fator de efetividade unitario. Apds isto, determina o
valor do fator de efetividade e corrige a taxa previamente calculada.

Considera a atividade do catalisador constante e igual a 1.
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Subrotina para o calculo do volume caracteristico (CALCONVOL) : é
utilizada quando o parémetro y, mencionado no item 4.33, é
desconhecido. Alimentada por dados de temperatura, presséo e
composicdo a entrada de cada leito catalitico, além das temperaturas a
saida, fornece o volume caracteristico de cada leito. Se chamada uma

vez, executa os calculos nos 4 leitos simultaneamente.

Subrotina para simulagao individual do leito (CALCONTEMP)

semelhante a subrotina anterior, esta subrotina é alimentada por dados
de temperatura, pressdo e composicdo a entrada do leito, além do
volume caracteristico deste leito. Fornece entdo a temperatura de saida

da massa reacional, a conversdo e a perda de carga ao longo do leito.

Subrotina de balanco térmico da fabrica (CALTEMP) . a partir das
definicbes das temperaturas das correntes afluentes e efluentes do
reator, do gas do soprador e da corrente de retorno da absorcao
intermediaria, calcula a temperatura e o conteudo térmico de todos os
demais dutos da fabrica através de balango entélpico, com capacidades

calorificas segundo banco de dados apresentado no apéndice B.

Subrotina de otimizacao (OTIMIZA) : utiliza o método da secéo aurea,
apresentado no item 4.4, como algoritmo de busca para que sejam
determinadas para cada leito as temperaturas otimas de alimentagao,

gue fornecem valores maximos de converséo global.

Subrotina de dimensionamento de trocadores de calor (DIM_TROC) :
utiliza o metodo de Stoever, mostrado no apéndice A, para o
dimensionamento a partir de quaisquer novas condicdes térmicas, dos

trocadores casco e tubos gas-gas existentes na fabrica.
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» Subrotina de verificagcdo dos trocadores de calor (DESVIO) : compara o
resultado dos dimensionamentos executados pela subrotina DIM_TROC
com as dimensdes reais dos trocadores de calor. Em caso de sub ou
super-dimensionamento dos equipamenios, promove uma série de
alteragdes nos desvios existentes na fabrica até adequar todas as cargas
térmicas dos trocadores afim de eliminar ou amenizar as incoeréncias

termicas.
4.6.2 Diagramas de Blocos

A seguir sao apresentados os diagramas de blocos simplificados,
representando o fluxe de informagdes pertinentes. Os diagramas correspondem ao
programa principal, a subrotina de calculo do reator e ao algoritmo de busca utilizado
na otimizacéo. Subrotinas tais como as de calculos térmicos, dimensionamento dos
trocadores de calor ndo serdo aqui apresentadas sob forma de diagrama de blocos.
Entretanto, os procedimenios e calculos por elas empregado € discutido em mais

detalhes nos apéndices AeBe C.
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Programa principal

INICIO
Y
Leitura de dados
Subrotinas
BALMASSA e CALCTEMP
Balango de Massa e Energia
v \
: niao
Calcula o
Ve, ? v
nao
Lo Otimiza 4
sim Conversor ? Y
Subrotina
_ ¥ CA_LCONTEMP
Subrotina .
CALCONVOL sim P A
o X o
F ’M Subrotina _ .  Subrotina
OTIM%ZA : " CALCONTEMP
Y
Subrotinas
BALMASS ¢ CALCTEMP
Balango de Massa
e Energia
¥

Subrotina DIM_TROC
Dimensiona Trocadores

Y

Subrotina CONTORNO

Ajusta Contornos dos
Trocadores

FiM
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s Subrotina de calculo do volume caracteristico V., de catalisador

(CALCONVOL)
INICIO 2
¥ ¥
Define Incremento de )
Temperatura Com y=1 en=1
Cailcuia a Taxa da Reagao
Y Eq. (3.7), (3.8), (3.9} e (3.4)
Calcula Entalpias e . o ;
Calores de Reagdo a ]
T rnt ~- 1 S B
Eq. (4.3) a (4.6} Caicula kp
_— Eg. {3.12.a)
Calcula Conversio . X
Eq. (4.9) .
o Calcula dm, Dersoz e 1)
Y Eq. (3.13) {3.10)

Balango Material
por Componente

Eq. {4.10) i
: Calcula Nova Taxa
v Multipiicando a Anterior
' por 1]
Calculo da Fragéo
Molar  {Yine ¥
? ' Calcuta Temperatura
na Superiicie da Part.

Calculo da Fragéo Eq. (4.21)
Motlar média por S
Incremento ’
{y:)med':'((YI)nH'!'(y:)n)l’z - ¥
S nio
T -  ABS(Ts-Th) <1

Caiculo do Peso . S, o

Molecutar médio
Calcula as Pressdes

Mm=2((yi)mdom i) _ Parciais & Superficie : sim
e Eq. (4.17) A
oy e e Cateuia Az

Caiculo das Pressdes Eg {4.16.a)
Parciais ¥ B

: x

i
Calcula Ve,i
v
nao
4 . R T o= Tsaida
sim
.1 '
Fig
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(CALCONTEMP)

INICIO
Y

Define Incremento de
Temperatura

Y

Calcula Entaipias e
Calores de Reagédo a

-t -
Te T+AT

Eq. (4.3) a (4.6)

Calcula Conversdo
Eq. {4.9}
Y.

Balango Material
por Componente
Eq. {4.10}
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Capitulo 5

Discussiao dos Resultados

Neste capitulo serdo apresentados os resultados obtidos pelo programa
computacional em conjunto com uma analise do desempenho alcangado frente as
limitagdes do modelo empregado. O programa foi utilizado para 3 tipos de calculos,
compreendendo o calculo do volume caracteristico de catalisador de cada leito, a
simuta¢cdo do conversor a partir de condigdes operacionais disponiveis e finalmente
para otimizar operacionalmente o sistema de conversdo. O sistema de conversao,
como ja visto, abrange além do conversor, os frocadores de calor gas-gas

associados.

Como descrito no capitulo 3, o método de calculo da velocidade da reacéo
sofre influéncia direta de determinados parametros, tais como a difusividade efetiva
do SO, nos poros do catalisador. A equacdo 3.13 revela esta dependéncia, uma vez
que o fator de efetividade é calculado a partir da difusividade. Apesar da
complexidade da equacdo que descreve o calculo do fator de efetividade, sabemos
que o fator de efetividade da reac&o apresenta um comportamento diretamente
proporcional a difusividade. isto € correto uma vez que podemos afirmar que {do mais
favoraveis serao as condi¢des de reagac quanto maior for o grau de difusividade do

reagente.

Proceder a uma analise global dos resultados obtidos inclui
preeminentemente uma abordagem ao calculo no conversor catalitico. Indiretamente
esta analise conduz a observagdo do comportamento da taxa de reaga@o no sistema.
Neste calculo, diferentes equacdes de taxa, provenientes de diferentes mecanismos
(ver item 3.2.1), podem ser utilizadas, que na presente discussao compreendem as
equacdes 3.4 e 3.6. Foi visio também que a difusividade poderia ser determinada
pelo método apresentado por LIVBJERG e VILLADSEN (1972), pelo método
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apresentado por KADLEC et al. (1973) ou mesmo considerada constante, conforme
RASE (1977). Estdo envolvidos ainda nesta analise diferentes estratégias utilizadas
no presente trabalho, em sua maior parte visando contornarem-se problemas com a
auséncia de uma maior disponibilidade de dados experimentais, cujo exemplo mais

tipico € a tortuosidade do catalisador.

Recomenda-se entdo a maneira mais exata e se possivel, mais confiavel de
proceder aos calculos, por observag&o direta dos resultados obtidos para este caso

em questao.
5.1 Comportamento da Taxa de Reacao

A taxa de reacao, calculada pela equacao 3.4, € experimentalmente valida
para a faixa de temperatura entre 460°C e 520°C, haja visto que esta faixa de
temperatura € a faixa na qual REGNER e SIMECEK (1968) calculam a constante da

taxa de reagao Rpm. Em todos os leitos cataliticos os perfis de temperatura excedem

esta faixa, sendo este comportamentio mais critico em tratando-se do 1° leito
catalitico. Devido a falta de dados experimentais em uma faixa mais ampla de
temperatura, foram utilizados valores extrapolados. Esta &€ uma provave! fonte de

emros,

O primeiro céalculo realizado e de extrema importancia para o funcionamento
do simulador consiste na determinacao do volume caracteristico de catalisador, que é
um numero diferente do volume real observado na fabrica. A partir da definicéo
deste volume para cada leito, o programa computacional sera entdo capaz de simular

o sistema de conversao desta mesma fabrica em diferentes condigbes operacionais.

Foram utilizadas duas maneiras para o calculo do fator de efetividade, que,
multiplicado pela taxa de reag¢éo, incorpora na taxa os efeitos dos fendmenocs de
transporte intraparticula. Em uma primeira etapa, esta difusividade é assumida como
sendo constante ao longo do [eito catalitico. A tabela 5.1 indica os valores de v
obtidos por RASE {1977}). Logo a seguir, na tabela 5.2 & ilustrada a primeira
sequéncia de resultados obtidos no presente trabalho, utilizando-se a equagéo 3.4.
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Os valores para a difusividade apresentados na tabela 5-2 estdo de acordo com as

sugestdes de RASE (1977).

Tabela 5-1 -Valores de y [ RASE {1877} }

Leito n®

Y
1 0,49
2 1,08
3 0,95
4 0,64

Tabela 5-2 - Célculo do volume caracteristico utilizando-se a difusividade constante

Leito Derso2 Tentraga Tsaida VC,i VReal b X

e cm?s °oC °C m> m® (%)

1 0,0286 420 604 38 55 0,71 70,46
1 00,0250 420 604 41 55 0,75 70,45
2 0,0286 430 530 95 85 1,11 87.41
2 00,0250 430 530 101 85 1,19 87.41
3 0,0285 440 459 74 a0 0,82 94,60
3 0,0250 440 459 79 g0 0,87 94 60
4 0,0286 440 456 50 70 0,71 99,55
4 0,0250 440 458 54 70 0,77 99,55
4 00,0110 440 458 78 70 1,11 98 55
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Os resultados obtidos tanto por RASE (1977) quanto no presente trabalho
demonstram a ineficacia do modelo em predizer o volume de catalisador real
observado, quando assumindo-se a constancia da difusividade ao longo do leito. A
conversao € calculada efetuando-se o balango térmico em cada secao reta do reator,
nao estando portanto sua determinacdo vinculada ao conhecimento da taxa de
reacdo. Por este motivo a conversdo mantém-se constante qualquer que seja o valor

da difusividade empregado.

Tomemos como exemplo ilustrativo para fins de comparacdo o caso
resumido na tabela 5-3, gue corresponde ao resuitado gerado quando utilizou-se a
equacao 3.4 conjuntamente com a difusividade fixa e igual a 0,0286 cm?/s |, de
acordo com o sugerido por RASE (1977) como sendo o valor médio que melhor

representa a difusividade nos leitos cataliticos.

Tabela 8-3 - Célcuio do vol. caracteristico com difusividade fixa e equacao 3.4

Leito Detsoz  Tentrada Tsaiga Ve, VReal ¥ X
n®  cmés °C °C m° m® (%)
1 0,0286 420 804 39 55 0,71 70,46
2 0,0286 430 530 95 85 1,11 87,41
3 0,0286 440 459 74 80 0,82 94,60
4 0,0286 440 456 50 70 0,71 99,55
Total: 258 300 0,86

Da mesma maneira, ulilizando-se a equagao 3.6 para o calculo da {axa de

reacdo, obtém-se os resultados apresentados na tabela 5-4.
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Tabela 5-4 - Calculo do vol. caracteristico com difusividade fixa e equacao 3.6

Leito  Detsoz  Tentrada Tsaida Ve VReal Y X
e oms °C °C m’ m® (%)
'Ew 00,0286 426 604 28 55 0,51 70,46
2 0,0286 430 530 101 85 1,19 87,41
3 0,0286 440 459 108 90 1,14 94,60
4 0,0286 440 456 55 70 0,79 99,55
Total : 292 300 0,97

No primeiro caso (tabela 5-3) o 2° leito destoa dos demais, uma vez que o
modelo prevé um volume caracteristico maior do que o volume observado. No
segundo caso, esta mesma anomalia pode ser observada para 0 2° e o 3° leitos.
Entretanto, deve-se notar que o total de catalisador calculado é mais préximo do valor
total observado (300m® no segundo caso. A tabela 5-5 mostra a distribuigdo
percentual de catalisador observado no conversor. Nota-se tambem uma tendéncia a
concentrar-se uma maior carga de catalisador no 2° e 3° leito. Sob o aspecto
gualitativo o0 modelo mostra-se razoavel independente da equagao para o calculo da

taxa utilizada, ainda que considerando a difusividade constante.

Tabela 5-5 - Distribuicdo observada do catalisador ac longo dos 4 leitos

Leito n° VReal % do total de % do total de Conversao
m? catalisador catalisador instalado global de SO;
instalado individual acumulada %
1 55 18,3 18,3 70,46
2 85 28,3 46 6 87.41
3 90 30,0 76,6 94,60
4 70 23.4 100,0 99,55
Total : 300
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Para que seja feito um levantamento mais detalhado da precisdo do modelo,
foram também avaliados os calculos que incluem a dependéncia da difusividade com
a temperatura e a conversdo. A metodologia apresentada por KADLEC ef al. (1973)
foi descartada por exigir parametros experimentais nao disponiveis para o catalisador
VK38 da Haldor Topsoe A/S em literatura. Sendo assim, toda a discussao a seguir é
baseada na metodologia apresentada por LIVBJERG e VILLADSEN (1972), vista no
capitulo 3. E fundamental para o calculo da difusividade o conhecimento de um
método seguro de estimativa da tortuosidade. Embora a tortucsidade seja um
parametro dificilmente mensuravel, dai a falta de dados experimentais neste setor,
optou-se por uma investigagdo maior dos efeitos que provoca no resultado final do

modelo computacional.

Foram analisados 3 métodos principais para o calculo da tortuosidade, que
geram a maneira como a difusividade varia ao longo do leito. De forma conjugada,
cada método foi agregado ao calculo da taxa de reac@o pela equagéo 3.4 e pela
equacao 3.6, conforme indicados na tabela 5-6. As temperaturas de entrada e saida
830 as mesmas das tabelas 5-2 a 5-4. O caso base foi descrito com mais detalhes no
capitulo 4. As equacdes representativas da tortuosidade, como fun¢do da
temperatura e como fungéo da temperatura e conversao sao as equagbes 3.15.a e

3.15.b respectivamente.
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Tabela 5-6 - Calculo do volume caracteristico variando-se a difusividade ao longo do leito

12 CASO

Equacao 3.4 Equacéao 3.6

Leito n® Tortuosidade Ve, v Ve y
1 t=1(T) 45 0,82 33 0,60
2 1=1(T) 79 0,93 85 1,00
3 T=1(T) 51 0,57 81 0,90
4 T=7(T) 32 0,46 36 0,51
Total 207 0,69 235 0,78

2° CASO

Equacao 3.4 Equacéio 3.6

Leito n® Tortuosidade \ Y Ve ¥
1 T=1(T) 45 0,82 33 0,60
2 T=1(T) 79 0,93 85 1,00
3 =1 (T.X) 64 0,71 96 1,07
4 T =1 (T,X) 42 0,60 46 0,66
Total 230 0,77 260 0,87

3° CASO

Equacéo 34 Equacao 3.6

Leito n® Tortuosidade Ve ¥ Ve, Y
1 T =7 (T,X) 52 0,95 39 0,70
2 1= (TX) 100 1,18 108 1,25
3 t=1(TX) 64 0,71 96 1,07
4 7= 1 (T.X) 42 0,60 46 0,66
Total 258 0,86 287 0,86

Resultados mais satisfatérios séo alcancados no 2° caso, o gue esta de
acordo com as observacbes de LIVBJERG e VILLADSEN (1972). Os gréficos de
tortuosidade contra conversdo a determinada temperatura, apresentados pelos
autores e reproduzidos no capitulo 3 do presente trabalho permitem concluir que a
dependéncia acenfuada da tortuosidade com a conversdo ocorre mais
expressivamenie a altas conversées. Como somente a partir do 3° leitc séo

observadas conversdes mais elevadas, € razoavel assumir que a tortuosidade
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depende também da conversdo a partir do 3° leito, da maneira como esta abordado

no segundo caso.

Como se tfrata de um modelo idealizado, espera-se que o volume de
catalisador calculado seja sempre menor que o volume observado na prética. Para
isto devemos analisar o reator como um todo. Em alguns leitos o volume calculado é
maior que o volume existente para aquele leito, entretanto, devemos observar que
em nenhum momento o volume total de catalisador na pratica foi ultrapassado nos
calculos. O modelo falha, evidentemente, na distribuicdo do catalisador total

calculado entre os leitos do reator.

Os calculos realizados mostraram-se mais exatos em relacdo ao volume
total calculado quando utilizada a equacgédo 3.6 para ¢ calculo da taxa. Por outro Iado,
guando foi utilizada a equacao 3.4 foi observado uma distribuicao do catalisador ao
longo dos leitos mais suave, apesar do calculo do volume total ser menos preciso.
Optou-se entdo pela equagado 3.4, que apesar de ter um aspecto quantitativo menos

favoraveli, qualitativamente apresenta respostas mais consistentes.

Sendo assim, fomemos entao o 2° caso da tabela 5-6, utilizando a equagéo

3.4, como o caso base. O resultado final & apresentado na tabela 5-7.

Observa-se agora que a carga de catalisador calculada pelo modelo
instalada no 1° leito subiu de 15% ( 39 m® de um total de 258 m® ) no modelo com
difusividade constante da tabela 5-3 para 19% ( 45 m°® de um total de 230 m° ) de
acordo com a tabela 5-7. Com isto, obteve-se uma aproximacdo maior com a
situagdo real, na qual sdo instalados cerca de 18% do catalisador no 1° leito ( 55 m®
de um total de 300 m® ). No segundo leito observou-se uma queda de 37% ( modelo
com difusividade constante ) para 34%, enquanto que experimentalmente este
percentual € de cerca de 28%. Deve-se entretanto notar que foi gerado um equilibrio

maior entre as cargas instaladas nos dois primeiros leitos.
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Tabela 5-7 - Calculo final do volume caracteristico, com taxa de reacio dada pela equacio 3.4 e
tortuosidade de acordo com o 2° caso da tabela 5-6.

Leito Tentrada Tsaida Ve, VReal ¥ X
ne °C °C m° m® (%)
1 h 420 6C4 45 55 0,82 70,46
2 430 530 79 85 0,93 87,41
3 440 459 64 80 0,71 94,59
4 440 456 42 70 0,60 99,55
Total : 230 300 0,77

Um outro fator que deve ser observado experimentalmente é a elevada
participacéo dos leitos 3 e 4 na carga de catalisadores. Isto deve-se ao fato de a
reacdo ser inibida pela presenca de SO, . Evidentemente, ao aproximar-se do
equilibrio a reacéo tende a ocorrer com um grau de dificuldade mais elevado, o que
acarreta a necessidade de uma guantidade maior de catalisador. Pela tabela 5-5,
percebe-se claramente que para que se converta cerca de 85% do reagente é

necessario menos da metade da carga total de catalisador no conversor.

Os graficos das figuras 5.1 a 5.4 ilustram o comportamento da taxa de
reacdo em cada leitc para os dois metodos de calculo do volume caracteristicos
realizados. O primeiro demostra o comportamento da taxa de rea¢do assumindo-se a
difusividade constante em cada leito. G segundo demonstra o comportamento da
taxa de reacado assumindo-se o calculo da difusividade de acordo com a tortuosidade
sugerida pelo caso n° 2, da tabela 5-8, e a equacgéo 3.4 para o calculo da taxa de

reacao.
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Nos dois primeiros leitos e clara a influéncia da difusividade sobre a taxa de
reacdo. Quando a difusividade passa a ser correlacionada passando a sofrer
influéncia da variagdo de temperatura no leito, a tendéncia observada uma maior
intensidade da reag&o numa regido menor do ieito. No 1° leito, a maior parte da
reacdo acontece na regido entre 5 e 15 cm de profundidade do leito. Este fato esta
de acordo com as observagdes de SNYDER e SUBRAMANIAM (1993). Segundo os
referidos autores, a maneira como a reacao € restrita a determinada regido do leito

esta diretamente relacionada com a temperatura de alimentacéo do leito.

Se a difusividade do reagente for considerada constante ao longo do leito,
observa-se uma distribuicdo mais uniforme velocidade de reacdo. Nos leitos
subsequentes, a difusividade tem variagéo reduzida e isto acarreta pouca influéncia

no calculo da taxa.

Os graficos das figuras 5.5 a 5.8 demonstram a evolugao do calculo de
temperatura e conversdo ao longo dos leitos cataliticos, sempre de acordo com o 2°

caso da tabela 5-6 e com a equacéo 3.4 para o calculo da taxa de reacgéao.
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Figura 5.8 - Perfil de temperatura e conversao no 4° leito catalitico

Podemos observar através dos graficos que os perfis de temperatura e
conversiao tém carater assintético ao final do leito catalitico. Isto deve-se
principalmente a proximidade do ponto de equilibrio, onde a reacdo ocorre de forma
mais lenta, requerendo uma velocidade da massa de gas inferior. A velocidade do
gas porém, € constante em qualquer ponto do reator, o que acarreta um quase
cessamento da reagao neste ponto do leifo catalitico, sugerindo assim que a massa
reacional seja retirada do leito, resfriada até a temperatura recomendada e deslocada

para o proximo estagio do reator.

Para o modelo computacional esta interpretacdo tem uma conotacao
positiva. Quando o modelo caicula inicialmente o volume de catalisador a partir de
dados de temperatura de entrada e saida, pode ocorrer, devido & imprecisdo dos
proprios dados, que o volume calculado resulte bastante diferente do volume
observado. Para o 1° leito por exemplo, percebe-se que uma variagdo pequena na
temperatura de saida pode causar uma diferenca substancial no volume calculado,
uma vez que as inciinagdes da curva correspondente a temperatura na figura 5.5, na
regido proxima ao final do leito, s&0 pequenas. Este fato porém néo gera maiores
transtornos, uma vez gue quando o modelo proceder com a simulagdo, havendo uma

proximidade apenas razoavel com o volume caracteristico correto, serdo calculadas
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temperaturas de saida satisfatoriamente corretas. Um volume infinito fornecera a

temperatura de saida igual a temperatura de equilibrio.

Tendo sido definido o modo de calculo do volume caracteristico, sera
analisado no préximo item o comportamento do programa computacional frente a

simulaga@o de uma situacao existente na fabrica.

5.2 - Simulagao de um Caso Existente

Os dados a seguir foram coletados da mesma fabrica utilizada como caso
base e pretendem representar uma situacao de equilibrio. Apesar de estarem
presentes as temperaturas de saida da massa gasosa de cada leito, estas serdo
utilizadas apenas como referéncia comparativa as temperaturas calculadas pelo

programa computacional.

Tabela 5-8 - Caso simulado a partir do célculo do volume caracteristico

Producgéo Diaria 1460 t H,SO,4 98,5%
‘Composicao do gas de entrada SOz .. 8,00 %
O, . 11,80 %
N .. 77.60 %
COz ... 2,60 %
Vazio do gas de entrada 174 000 Nm°/h
Dispositivos de desvios n®1:30% ;n°2: 0% ; n°3: 0% ; n°4: 30% :

n°5: 0% ;n°6:0% (verfigura2.2)

LEITO N° Ve, Tentrada Tsaida Pentrada
m® °C °C atm

1 45 420 585 1,2758

2 79 472 518 1,1487

3 64 432 443 1,1158

4 42 423 432 1,0434

A tabela 5-9 resume os resultados desta simulacio para o reator
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Tabela 5-9 - Simulagdo do caso apresentado na tabela 5-8

Dados de Entrada

Dados de Saida

Leito n° Tentracs Vei Tesica T equtivrio X Xeguitibrio
(°C) (m?) (°C) (°C) (%) (%)
1 420 4475 581 598 69,65 77,47
2 472 79,22 523 524 891,70 92,22
3 432 64 44 444 447 96,76 88,27
4 423 42 28 431 432 99,81 99,96

Uma analise das temperaturas de saida calculadas pode ser (til na medigéo

do desempenho do programa computacional. No 1° leito existe uma variagdo de 4°C

a menos para o valor calculado em relagdo ao valor observado. No 2° leito esta

variacdo & de 5°C a mais. Os 2 ultimos leitos estdo em concordancia quase total com

os dados obtidos na pratica. Em ambos os casos hd um desvio de apenas 1°C entre

o calculado e o observado, sendo este desvio negativo no 3° leito e positivo no 4°

jeito. Este resultado é considerado muito bom, uma vez gue existe uma dificuldade

na obtenc&o de dados com precis&o suficiente na fabrica.

O somatorio das diferencas de temperaturas de saida e entrada para os 4

leitos € apresentado na tabela 5-10.

Tabela 5-10 - Comparacgio dos AT para os dados experimentais e os de simulagac

Leito n® AT observado  (°C) AT calculado  (°C)
1 165 161
2 46 51
3 11 12
4 10
Total 232 233
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Torna-se nitido um contrabalanceamento mutuo dos erros. Isto serve para
reforgar ainda mais o exposte no item 5.1 sobre a eficacia em calcular o volume de
catalisador total ser superior a eficacia em calcular uma distribuicdo entre os leitos
mais proxima a realidade. Pela tabela 5-10 podemos concluir que o simulador aponta
para uma conversio no 1° leito provavelmente menor que a conversédo existente. Por
outro lado, uma especie de compensac¢ido & feita no 2° leito. Infelizmente estes
valores séo dificeis de serem verificados, uma vez que na fabrica de acido sulfurico
existe apenas um aparetho analisador de SO, , que se encontra antes de o gas entrar
na chaminé, ndo havendo assim meios de saber-se concretamente a concentragio

de SO, nas etapas intermedidrias entre os leitos.

N&ao obstante esta impreciséo observada, podemos mesmo considerar que
os resultados s3o bastante satisfatorios sob o ponto de vista da conversao global do
sistema. A variacéo total de temperatura de 233°C calculada esta apenas distante

1°C da variacao constatada experimentaimente.

5.3 Otimizacao do Sistema de Conversao

Uma vez determinado precisamente o método de calculo utilizado para a
simulagao do sistema de converséo da fabrica em questdo ( equacédo 3.4 para o
calculo da taxa e difusividade de acordo com o 2° caso da tabela 5-6 ), o prdximo
passo passa a ser o uso desta nova ferramenta para otimizar as condigOes
operacionais. Como visto no capitulo 4, a metodologia consiste num algoritmo
simples o qual promove uma busca por tentativa e erro das condigbes operacionais
6timas. Entenda-se aqui por condicbes operacionais otimas as temperaturas das

correntes de alimentagéo que fornecem as conversdes mais elevadas.

O processo de otimizagao é feito leito a leito, uma vez que existe apenas um
produto da reagdo, ndo ocasionando assim preocupacbes adicionais relacionadas a
seletividade. Desta maneira, o dtimo em cada leito catalitico conseguentemente

produzird um otimo global.

Os graficos das figuras 5.9 a 5.12 ilustram o caminho percorrido pelo
algoritmo até a determinacéo da condicdo térmica da alimentagdo de cada leito que

corresponde a uma conversao maximizada.
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Figura 5.12 - Conversdo atingida no 4° leito catalitico para diversas temperaturas de alimentagéo
do leito

Estes resultados demonsitram a importéncia da eficiéncia no ajuste das
temperaturas de entrada nos leitos. Através do grafico do 4° leito, figura 5.11, é facil
identificar as consequéncias negaiivas para o desempenho do processo ao ajustar-se
a temperatura de entrada do leitc a valores inferiores a 440°C. E inutil porém ajustar-

se devidamente a temperatura de entrada do 4° leito sem que se cuide tambem das
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temperaturas de entrada dos leitos anteriores, haja visto que o efeito negativo tem

um carater cumulativo.

A tabela 5-11 apresenta o calculo referente ao procedimento de otimizagao
do conversor catalitico considerando um desvio do primeiro leito de 30%,

correspondente ao caso base em estudo, apresentado no capitulo 4.

Tabela 5-11 - Resultados da otimizagdo do conversor catalitico

Caso base ndo otimizado Caso base ofimizado
Vei T entrada Tsaica Conversao Tentraca T saica Conversao
m’ °C °C % °C °C %
45 420 604 70,46 419 603 70,47
79 430 530 87,41 429 529 8747
64 440 459 94,60 448 467 04,77
42 440 456 99,55 459 474 99,70

Depois de executado o procedimenio de oftimizagao do conversor, os
trocadores de calor necessitam que seus dispositivos de contorno sejam alterados de
maneira a comportar as novas temperaturas, ajustando-se deste modo o balango
térmico do sistema de conversao da fabrica. A metodologia de ajuste foi descrita no
capituio 4 e o resultado & apresentado na tabela 5-12 e foi obtido apés 12 iteragGes
com a constante para abrirffechar os desvios fixada em 2,5%. E importante frisar que
a agao de abrir ou fechar um contornoc em 2,5% significa permitir ou nao que 2,5% da
vazéo total a montante deste contorno passe pelo dispositivo, conforme ja foi descrito
no item 4.5. Foi admitida uma tolerancia de 5% em relacac a area de troca térmica

calcuiada e a area dos trocadores de calor existentes.
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Tabela 5-12 - Situacdo dos trocadores de calor com as temperaturas do conversor otimizadas,
antes e depois da execucio do procedimento de ajuste dos respectivos desvios.

Trocador 1 Trocador?2 Trocador3 Trocador4

Sub/super dimensionamento 55 27 8 4

inicial %

Desvios iniciais % n°1=0 n® 2=30 n® 3=0 n° 4=0
n° 7=0

Sub/super dimensionamento 0 2 5 4

final %

Desvios finais % n°1=45 n® 2=13 n° 3=5 n®7 4=0
n® 7=17

Observe-se que a soma dos desvios n° 2 e n° 7 é constante (30%). Caso
seja necessaria a obtencao de dados otimizados para o conversor com uma parcela
diferente do gas original contornando o 1° leito, basta que este novo valor seja
informado e o programa executado novamente. E de esperar-se que quanto menor
for a quantidade de gas contornando o 1° leito, mais eficiente sera a reac¢do. Basta
lembrar que se 30% do gas inicial contorna o 1° leito, apenas 70% do gas uiiliza-se
dos 4 leitos cataliticos, enquanto © restante uliliza-se apenas de 3 leitos. Para
comprovar esta observacdo, podemos analisar os resultados obtidos por simulagao
direta do caso apresentado na tabela 5-8, cujos resultados encontram-se na tabela
5-8. A conversdo total do sistema, com nenhum gés contornando o 1° leito atingiu
99,81%.

Procura-se, portanto, com este resultado, oferecer ao operador um conjunto
de dados que refletem a condig@o tedrica 6tima da planta. Contudo, sabe-se que as
valvulas dos desvios, responsaveis em grande parte pelo ajuste térmico no sistema
de conversdo, ndo tém precisdo suficiente para executar com a precisao requerida as

acbes que levem aos resultados esperados. Sabe-se também que outros fatores
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complicadores podem estar presentes. Talvez n&o seja viavel atingir uma
temperatura tao elevada para o gas afluente ao 4° leito, por limitagBes operacionais
praticas. Como j& mencionado, uma das maneiras de elevar-se a temperatura de
entrada do 4° leito é justamente aumentar a quantidade de gas contornando o 1° leito

{ver item 4.5).

Apesar de tais limitagbes, este programa computacional cumpre um
importante papel, que é o de justamente oferecer ac operador uma diregdc bem
estabelecida, cuja fungéo € a de orientar suas decisdes e atitudes futuras quanto ao

funcionamento da planta como um todo.
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Capitulo 6

Conclusodes e Sugestoes

Sob o ponto de vista de custos a utilizagcdo do modelo pode nao

apresentar-se vantajosa para a fabrica.

Tomemos como exemplo a fabrica simulada e vamos assumir que ela
obtenha um ganho de 0,4% de conversado global. Assumindo a producédo diaria de
1800 t/d de acido sulfirico 100%. Como no caso base, a concentracédo de SO, para
o 1° leito seria 9,05%. Isto fornece uma vazédo de SO, de cerca de 775 kmoles/h. Se
a planta passar a converter 0,4% a mais, isto significa mais 3,1 kmoles/h de SO,
transformado em SO, , produzindo mais 304 kg/h de H,80, , ou 7,3 t/d, ou 2410 Va,
supondo um ano produtivo de 330 dias. Tomando como base um lucro de U$ 20,00/t
de acido produzido, vislumbra-se desta maneira um ganho de lucro de apenas
U$48000/a. Este tipo de beneficio dilui-se bastante quanto computado o lucro anual
da fabrica, podendo inclusive ser ofuscado pela margem de incerteza da analise

contabil total.

Entretanto, uma conversdo de 99,7% fornece um teor de SO, para a
chaminé de aproximadamente 280 ppmv, contra 660 ppmv obtidos com uma
conversdo 0,4% inferior. Como foi visto no capitulo 2, na maioria dos paises a forte
pressdc de orgdos governamentais e ndo governamentais ocasionou grandes
transformacodes nas chamadas leis ambientais, forcando as industrias a promoverem
uma melhoria generalizada no desempenho de seus processos, sejam eles guais
forem. Atualmente no Brasil, para processos de obtenc¢do de acido sulfirice, a lei
exige um maximo de 300 ppmv de SO, emitido para a atmosfera, sob pena de multa
prevista. Sob este aspecto torna-se interessante o monitoramento da atividade da

planta.
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O modelo estudado apresentou respostas satisfatorias ao calcular a
conversao global do sistema, sendo portanto interessante a sua uitlizagao para fins

de simulagao e otimizagao do processo.

Conclui-se portanto que o© programa computacional desenvolvido no
presente estudo apresenta caracteristicas de monitoramento razoaveis do processo.
Estas caracteristicas se adequam perfeitamente ao esforgo no sentido de minimizar-

se na quantidade de SO, presente no géas efluente do processo.

A melhor maneira de interliga-lo a planta certamente dependera dos
recursos disponiveis na fabrica. Entretanto, & recomendavel que faga parte de um
sistema supervisério de maneira que a coleta de dados seja automatica. Com isto
garante-se ao operador a qualquer instante uma analise das condigbes operacionais
da planta. N&o é recomendavel entretanto a utilizacéo do programa computacional
como agente confrolador da planta, devido as limitagdes ainda existentes no modelo,
como a incapacidade de acompanhar a queda no grau de atividade do catalisador.
Deve-se assim, utiliza-lo como apenas como um guia para o monitoramento da

planta.

Para sugestdes para futuros trabalhos, o principal item a ser considerado
deve ser a obtengdo de dados experimentais mais precisos e para faixas de
operacbes parecidas com as industriais. Parametros como a tortuosidade sé&o
dificeis de serem determinados, dai sua escassez na literatura. A extrapolagéo e
interpolac@o destes dados t&m como consequéncia a diminuicdo do grau de
confiabilidade do modelo. Portanto, maiocres esforcos devem ser feitos no sentido de

determinarem-se tais pardmetros.

Seria também interessante um estudo em paralelo que associasse a perda
de atividade do catalisador a fatores tais como impureza da matéria-prima, gue e
indiretamente relacionado & eficiéncia dos processos de pré-tratamento da mesma.
Este tipo de estudo torna-se complexo porque cada planta tem a qualidade de pre-
tratamento da matéria-prima relacionada a inimeros fatores locais dificeis de serem
quantificados ou até mesmeo, qualificados. Este estudo evitaria que o operador fosse
obrigado a recalcular o volume caracteristico de cada leito periodicamente, de forma

a tentar embutir no modelo uma perda de atividade aparente.
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Para identificar as eventuais deficiéncias operacionais que afetam o sistema
seria necessario um estudo junto & planta. De posse destes dados, seria possivel
uma gquantificagdo apropriada dos problemas, que poderiam ser agregados ao
modelo computacional, sempre com isto buscando uma precisdoc maior nas

respostas.

Um estudo em separado do sistema de acido seria bastante util,
possibilitando a simulagéo da planta como um todo, permitindo que seja quantificada

a interagd@o entre o sistema de acido e o sistema de gas.
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Dimensionamento dos Trocadores de Calor

O dimensionamento dos equipamentos de troca térmica & desenvolvido
segundo as normas aplicadas no projeto original da unidade de acido sulfirico
estudada no presente trabalho. Esta metodologia segue a apresentada por
STOEVER (1941) para o céalculo de trocadores gas-gas.

Os trocadores de calor sdo do tipo casco e tubos com chicanas radiais do
tipo disco e anel feitos em ago carbono. Com o objetivo de minimizar o efeito da
perda de carga, nem todo o fluxo de gas do casco percorre o caminho de contorno
entre as chicanas, como indicado na figura A1. Para tal, as chicanas sao perfuradas
com furos de didmetro equivalente a aproximadamente 50% do didmetro dos tubos,
por onde uma fragdo do gas percorre diretamente. Normaimente é assumido que
80% do fluxo percorre o trajeto de contorno das chicanas e o restante passa através

dos furos, de acordo com a figura A.1.

80 % 20 %
do fluxo do fiuxo
b

Figura A.1 - Fiuxo peio casco do trocador de calor
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O dimensionamento € executado atraves dos seguintes calculos:

a) Carga térmica
Q=mC, AT

b) Temperatura média global iogaritmica
AT, - AT,

2T

AT,

ATy =

c) Velocidade massica nos tubos
~.m

"N a,

N, : N° de tubos

a, : area transversal do tubo

G

d) Determinacgao do coeficiente de transferéncia de calor do lade interno

dos tubos

h mh-ft-fd-%

h = e».xp(in(G)O’ﬂ51 + ‘!,36)

f, = 09625+ 0,000375. T

1
o

T : temperatura média (°F)

&

¢, : diametro interno (pol)

¢, - didmetro externo (pol)

e) Determinag@o do coeficiente de fransferéncia de calor do lado
externo dos tubos

_ (T ho(T)

+
w h,+h,

Sendo hy, = hy a expressao acima reduz-se a
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Tw — (Tm)t +(Tm)C
2
T - T + (T
2

T, : temperatura do fiime
T, : temperatura na parede do tubo

(T.), : temperatura média do casco
(T.), : temperatura média nos tubos

1

0,44
o

f = 0,935663 + 0,6980389-10° - T, - 0,2333998 -10° . T}
+0,5991285.107"° . T/

f, =

A area escilhida para o calculo de G no lado do casco é
uma area lateral, entre as chicanas, e por onde escoa transversal-
mente 80% do fiuxo de gas no casco. O didmetro considerado para o
calculo da area € o didmetro médio entre as chicanas e admite-se
que exista uma fileira de tubos formando uma circunferéncia de dia-
metro médio. Esta fileira representa a fileira média que € atravessada
pelo fluxo de gas e que fornece o G tipico médio naquela regiao.

A velocidade massica, desta maneira, € dada por;

_ m 1
3600 C.B.x- e?m
Pitch

G

h, = (G . 71,9046} >

h,="%-f,-h

[+]

Calculo do coeficiente giobal de troca térmica

- h, -hy,
" By
US = UL ) fs

f. , fator de sujeira € assumido aqui como sendo 0,90
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g) Calculo da area de troca térmica

Az
U, AT,

A figura A2 ilustra o desenho de projeto tipico deste tipo de trocador de
calor.

|

Wrepemeer

Figura A.2 Desenho de projeto de um trocador de calor casco e tubos vertical gds-gas para uma
fabrica de acido sulfarice. © gas do casco entra e sal pelas proprias juntas de expansio do
equipamenio. O desenho apresenta também 2 posicdo de um tubo dentro do trocador. As
chicanas sio do tipo disco e anel { Reproduzido com permissio da MB Consuitores Ltda. )
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B.1 - Capacidades Calorificas'

C, =A+BT +CT + DT’

T : Kelvin
Co:Jd/{molK)
Componente A B C D
SO, 23,85 6,699x10° -4,961x10  1,328x10°
S0, 19,21 1,374x10"  -1,176x10°  3,7x10"
N, 31,15 -1,357x10° 268x10° -1,168x 10"
0, 28,11 -368x10° 1,746x10° -1,065x 10"
COo, 19,80 7,344x10° -5602x10° 1,715x10"

B.2 - Viscosidade®

o= exp(A + BT)

; {Vif"i(mz)ms}
o, =
2 {y,- (Mi)o's]
j=1
Componente A B

SG, -5,012  0,0020196
S0, -4 855 0,0020196
N, 4172 0,001213
O, -4,65 0,002032
CO, -4,0571 857x10"

' Cf. REID ef af., 1987
2 Cf RASE, 1977, Vol.2, p.o4
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Conversao de Equilibrio

A conversao de equilibrio & calculada segundo a equacao 3.9 apresentada a
seguir:

3
log,, K. - 5,14488392x 10° _, se82412

onde K, obedece a seguinte relagao’ com a conversao X:

X {100—0302‘%}

K =
P 1-X|co,-cso,-X,

Onde CO; e CSO; sdo as composigdes percentuais de oxigénio e de didxido

de enxofre no gas de alimentacao original do reator ou no gas de retorno da torre de
absorcao intermediaria.

Com estas duas equagdes, utilizando um método qualquer de predicdo de

raizes ( como Newton-Raphson ), obtém-se a conversdo de equilibrio para dada
temperatura.

' PEISER RESEARCH LABORATORY, 1965, p. 2
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Fluxograma de Processo
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