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Resumo

Stirghen, Amilcar Odinir, "Andlise de Flexibilidade e Operagdo de Pro-
cessos QQuimicos”, sob orientagdo do Prof. Dr. Rubens Maciel Filho.

A anflise de flexibilidade e operagdo de processos quimicos constitui uma das par-
tes fundamentais na fase de projeto de plantas quimicas. O estudo detalhado da in-
teragdo existente entre as correntes e as unidades do processo levam ao conhecimento
das condi¢bes Gtimas de operagdo de maneira a maximizar a performance global da

planta.

No presente trabatho, a flexibilidade das plantas quimicas é estudada, mediante a
utilizagdo de téenicas de simulacdo ndo-sequencial em conjunto com técnicas de oti-
mizagdo. Para flexibilizar a operacdo, devem ser avaliados os efeitos externos e internos
sobre as varidveis de opera¢io, que poderdo acarretar em danos nos equipamentos e
prejudicar a performance do sistema.

A otimizagio energética de processos quimicos, mesmo ji integrados com relaglo
aos fluxos de energia, € considerada mediante a utilizag8o da "Metodologia Pinch”.
Esta metodologia permite propostas de novas estruturas que proporcionam a operacdo
otimizada energeticamente , tornando plantas quimicas mais competitivas.

A metodologia de andlise desenvolvida € aplicada ao processo de produgio de 4cido
sulfirico, mediante anilises locais e globais. As andlises locais s3o feitas nas regides
as quais limitam a performance do processo. Deste modo, procura-se estabelecer as
condi¢des Stimas locais que dever3o ser consideradas na otimizacio global da planta.



Abstract

The analisys of flexibility and operation of chemical process istablishes one of the
fundamental parts of the chemical plants design stage. The detailed interation study
between streams and process units gives knowledgment of the optimal conditions so that
it is to maximize the global performance of the plant.

In this work, the flexibility of the chemical plants is studied through the utilization

of non-sequencial simulation techniques in conjunction with otimization techniques. s

18 necessary to evaluate the external and internal effects on the operating variables so

that the operation be flexible. On the other hand, they could cause problems in the
"equipments and lead to low performance.

The energetic optimization of chemical process, althrough already energeticaly inte-
grated, is considered through Pinch Methodology analyses. This allows the proposition
of new structures which are energeticaly optimized. Thus, the chemical plants can be
more competitive.

The developed methodology of analysis is applied to the sulphuric acid production
process through local and global analyses. The local analyses are made in the regi-
ons which limit the process performance. In this way, the optimal local conditions are
established which need to be considered in the global optimization of the plant.
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Capitulo 1

Introducao

Plantas quimicas apresentam normalmente um cornportamento bastante complicado,
devido, em parte, 3s complexidades de operacio individual de alguns equipamentos,
assim como por dificuldades que aparecem das interacdes entre os virios mddulos do
processo. Desta maneira, a escotha de projetos de plantas, equipamentos e também a
definicdo de politicas operacionais adequadas, deixam de ser triviais e podem possibilitar
a operacdo com alta performance e seguranca. Na verdade, o caminho mais adequado
para a execucdo destes objetivos € através de extensivas simulacdes e anélises do processo
como serd discutido no capftulo 2.

1.1 Contexto do Problema e Objetivos

A andlise de flexibilidade constitui ferramenta importante na fase de estudo e de-
senvolvimento de processos quimicos. A flexibilidade e operacfo de processos quimicos
podem ser definidas como sendo a capacidade de reproducio de situagcBes de operacio
numa faixa ampla de condicGes, de forma a satisfazer as especificagtes de performance
global (Swaney, 1985).

O "design” de processos quimicos ndo deve somente exibir balancos Stimos entre o
custo operacional e capital, mas deve também mostrar as caracteristicas operacionais
que levam em conta a performance econSmica em operacSes normais, onde variagOes
operacionais e ambientais sdo comuns.

Consideragdes operacionais envolver flexibilidade, controlabilidade, confianca e se-
guranca. Embora estes aspectos possam parecer muito similares, saus conceitos sio
diferentes. Flexibilidade € o interesse com o problema da variedade de condigtes ope-
racionais, possiveis de serem efetuadas em processos quimicos no estado estaciondrio.
Por outro fado, a controlabilidade consiste na manipulagdo de varidveis e operacSes que
defitem a qualidade do produto e a estabilidade de resposta dindmica do processo, em-
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bora a anélise do regime estacionério (dentro do conceito de pseudo-estado estaciondrio)
possa ainda ser til. . _

Confianga estd associada a probabilidade da operag@o normal vir a ser afetada por
falhas mecinicas e elétricas. A seguran¢a consiste na avaliagio de risco, que sdo con-
sequéncias das demais condigdes operacionais. Devido a sua impoiidncia estes aspectos
devem ser considerados no estdgio inicial de projeto, objetivando a maior producio e a
Stima performance global do processo.

Muitos métodos de anélise em sintese de processos (Nishida,1981) e otimizago de
"flowsheet” (" flowsheet” retrata a unifo de todas as correntes is unidades de operacio),
consideram as condicGes de uma simples operagdo unitaria na fase de projeto de proces-
sos quimicos. Embora estes procedimentos tenham apresentado bons resultados, existe
uma falha grave entre a cbteng3o de condigBes de projeto e as que realmente s3o imple-
mentadas na pratica, Esta falha deve-se principalmente aos procedimentos convencionais
para sintese e otimizag3o de plantas quimicas n3o levarem em consideracio fatores que
relatam a operabilidade da planta. Entretanto, uma pratica comum € a adigdo de equi-
pamentos, mediante operacdo de projetos superdimensionados (por exemplo devido ao
uso de fator de corregdo), obtidos através do conhecimento empirico, de forma a ob-
ter melhorias nas caracterfsticas operacionais. Esta aproximaco ndo garante sempre
que condigdes Gtimas ou condigdes operacionais vidveis sejam alcancadas quando per-
tubacdes estio presentes. Tais alteracGes levam a planta a operar em condicdes que s3o
diferentes das previstas no projeto de concep¢io {caracterfsticas operacionais fixadas na
concepsdo de projeto).

Com novas técnicas de abordagem de problemas de sintese de processos, é possivel
de se relacionar aspectos de natureza econdmica e de operabilidade numa metodologia
de andlise de flexibilidade, com a possibilidade de anexar todas as varidveis de restricio
operacional e de projetos a fim de conseguir uma vasta quantidade de informagdes ne-
cessarias a concepg3o e operacao de plantas quimicas. Com o advento de operagdes
multifuncionais {periddicas) de plantas quimicas, ou seja, a producio diversificada de
produtos na mesma configuracdo estrutural, este tipo de anilise torna-se muito mais
importante. De fato, no caso de operacbes periddicas, ocorre necessariamente um au-
mento no grau de flexibilidade do processo, o que implica no custo de implantacdo e de
estudos constantes de sensitividade paramétrica.
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A quantificacdo das caracteristicas na flexibilidade de plantas quimicas, é reafizada
mediante utilizacio de dois pontos estratégicos:

1. Escolha da configuragdo do processo a ser avaliado; e

2. Determinagdo de valores e parametros das operagGes para a configuracdo adotada,

Com estas estratégias, a concepgao e estudo de processos quimicos atingem niveis de
operagdo otimizada com relagdo aocs fluxos de massa e energia, de forma que operacdes
econdmicas sFo possiveis de serem atingidas. Por outro lado os projetos obtidos mediante
o conhecimento empirico, n3o apresentam informagdes suficientes para a realizacdo de
estudos de flexibibdade e operacio.

Ao final da década de oitenta e inicio de noventa, surgiram novos conceitos de sintese
de processos, de modo que as abordagens de problemas, do ponto de vista de projeto de
equipamentos individuais e da planta como um todo, foram introduzidos, considerando
aspectos de natureza econdmica e operacional no desenvolvimento de processos {anterior
aos anos oitenta, basicamente s6 os de natureza econdmicas eram considerados).

Nos procedimentos convencionais, aspectos de natureza operacional eram normal
mente negligenciados, tornando plantas quimicas restritas 3s condigOes de projeto e de
mudanc¢as externas.

Devido & crescente competitividade e as normas de seguranca ambiental cada vez
mais rigorosas, foram desenvolvidas novas técnicas de andlise, abrangendo pontos impor-
tantes, que est3o incorporados nas condigbes operacionais no estdgio de projeto e que
devem ser considerados na anilise de flexibilidade e operagio de processos quimicos.

Flexibilidade pode ser vista como sendo a capacidade de representar toler3ncias e
ajustes decorrentes das variages das condigdes que podem surgir durante a operago.
A fonte destas variagOes pode ser externa ou interna ao processo. Exemplos de fontes
externas s3o as variagoes da qualidade das matérias primz:, assim como a dos produtos
desejados, condigSes limites de fontes energéticas e temperatura ambiente, entre outras,
bem como flutuacBes nas utilidades (por exemplo nos trocadores de calor). Fontes
internas incluem varidveis como por exemplo, fatha nos trocadores de calor e desativacio
do catalisador. A presenca destas variagdes faz com que a tarefa do projetista seja
mais abrangente na fase de concepcio, pois sdo considerados todas as possibilidades de
operacao no estado estacionirio.

Normalmente unidades adicionais s3o introduzidas e fatores de correqo sdo aplicados
para parte dos equipamentos ou ao processo como um todo. Esta pritica € altamente
difundida entre os projetistas e apresenta duas grandes desvantagens. Primeiramente,
uma vez que a integracio do processo, incluindo os equipamentos, nio pode ser ade-
quadamente considerada, na verdade o grau ce flexibilidade é restrito, de forma que
o procedimento na maior parte das vezes é incerto. Em segundo lugar, o projeto da
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planta e a otimizac¢do, consideram condigbes simples, n3o garantindo a performance do
processo que deve ser economicamente vidvel para uma faixa diferente de operagdo, o
que implica na otimizacio do "flowsheet” a nivel local. Desta forma, um procedimento
mais abrangente deve ser adotado quando a performance Gtima é desejada,

Neste trabalho é considerada a andlise de flexibilidade e operagio e processos
quimicos, cujo objetivo é o de desenvolver uma metodologia onde devern ser consi-
deradas as condicbes de operagdo na busca da performance de plantas quimicas.

A busca de estruturas (disposic3o fisica} de projeto que permitam avaliar a capacidade
de flexibilidade e operacdo pode ser visia mediante a seguinte sistemética:

1. Avaliar as caracteristicas de flexibilidade de plintas, ou propor uma relagdo entre
a operagdo esperada e a requerida;

2. Determinar as condicOes operacionais que limitam a flexibilidade no projeto para
determinar os pontos de estrangulamento (" bottlenecks”); e

3. Comparar os graus de flexibilidade estabelscidos para diferentes configuragdes de
projeto.

No desenvolvimento de uma metodologia de "Andlise de flexibilidade e operagio
de processos quimicos”, é dado enfoque as diversas técnicas de simulagdo, bem como
uma breve descricio da planta de écido sulfirico, adotada como caso estudo, devido
aos problemas de otimizagdo a nivel global e local, assim como pela sua importdncia
econdémica.

1.2 Organizagao da Tese

As diversas formas de abordar o problema, em parte € como um todo, também sido
apresentados no capitulo 2. No capitulo 3, descrevem-se as reacSes e formas de operacio
de restores quimicos, que constitiem parte importante no contexto de plantas quimicas.

Elaborado o "flowsheet” do processo, mediante técnicas de simulag3o no sequéncial
(Hyprotech, 1991), sio efetuados estudos de sensitividade paramétrica, de forma a le-
vantar o maior nlimero possivel de causas e efeitos, submetendo o processo de écido
sulfirico a uma sequéncia de perturbagBes programadas (capitulo 4). Através deste es-
tudo, pode-se constatar que problemas de transporte e de controle devem ser avaliados,
se a performance Stima for desejada.

A influéncia do consumo energético de processos quimicos é referenciada no capitulo
5, através dos conceitos da metedologia "Pinch” (Linnhoff, 1984). Esta consiste na
integracio energética das correntes do processo de forma a buscar uma configuragdo
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que minimize gastos de energia, sem que sejam violadas as condicBes operacionais, sdo
estabelecidas entdo novas configuracdes energéticamente otimizadas.
Pontos de "estrangulamento” sdo verificados no processo, restringindo a operagdo

a um campo limitado. de condicbes de operagio, que devem ser avaliados através de ..

duas técnicas de abordagem; a local e global. A anélise local no conversor de didxido
de enxofre (capitulo 6) é necessdria para estabelecer uma estrutura configuracional que
permita minimizar quantidades de catalisador, de maneria a obter maiores conversGes,
que fazem com que nivel global seja possivel de ser alcangada.

No capftulo 7 sdo apresentadas as conclusSes e também algumas sugestSes para a
continuidade das pesquisas referentes 3 andlise de flexibilidade, operagdo e otimizagdo
de processos quimicos.



Capitulo 2

Revisao Bibliografica

2.1 Introdugao a simulacgio de processos quimicos

Simulaco de processos quimicos tem sido matéria de grande interesse e importincia
através dos anos. Sua acelerada ascenco na dltima década, deve-se principalmente ao
avanco da informédtica e da necessidade de uma maior compreensio das interagOes entre
as diversas unidades do processo, de forma a atingir opera¢Ses rentéveis, otimizadas e
seguras para as plantas quimicas. Outro fator importante para a expans3o das atividades
de simulac3o, deve-se & disponibilidade de novas técnicas de abordagem de problemas
na fase de elaboracdo e andlise de projetos em processos quimicos {Husain,1986).

Atualmente, a simulaco constitui ponto vital na fase de projeto e analise de pro-
cessos quimicos. Muitos "softwares” tem sido utilizados para os mais diversos tipos de
aplicacBes na engenharia quimica, cujos beneficios tém sido animadores como abaixo
relacionado:

1. Estigio inicial do processo: o simulador é usado para o cilculo dos balangos de
massa & energia, como alternativa da elaboragdo de um "flowsheet” de processo;

2. No estégio final do projeto: o simulador gera especificagtes para todas as correntes
e unidades do processo;

3. A aplicacao da simulagdo em plantas quimicas, permite ajudar na evolugio da
performance, e de posse das especificacdes de projeto identificar pontos que ne-
cessitam ser melhorados;
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4. Mudangas nas condigbes de operagdo podem ser simuladas, e pontos de estrangu-
lamento na planta podem ser detectados, tornando possivel a methora da eficiéncia
do proces-o (anslise de sensitividade paramétrica);

5. Possibilidade de otimizar energeticameénte o processo,
Os resultados encontrados quanto a utilizagio de simuladores podem ser enumerados:

1. Melhorias no projeto dos equipameﬁtos e da planta;

Melhor produtividade e eficiéncia (melhora na performance);

w o~

Reducdo significativa no tempo de execugdo e célculos rotineiros:

4. Permitem melhorias no projeto, devido 3s técnicas usadas serem mais atualiza-
das, decorrente das revisSes periddicas dos médulos de operag3o e utilitdrios dos
simuladores, e ‘avando a informacdes de saida (Toutputs”) mais consistentes das
condigBes (tais como, Temperatura, pressdo, composicio entre outras) das cor-
rentes ¢ unidades modulares;

. Maior intercdmbio entre o operador do processo e o projetista, de forma a levantar
maiof niimero de informacSes operacionais e construtivas, possibilitando a unido
dos conhecimentos empiricos na andlise 3 simulac@o de plantas quinicas, obtendo-
se melhores projetos e a operagdes otimizadas de processos quimicos;

De uma maneira geral, a simulagdo de processos tem-se tornado indispensidvel para
a andlise preliminar, na elaborac3o de projetos, na andlise de flexibilidade e otimizagdo
de processos, tanto nos novos como naqueles ja existentes (retrofit”). lsto se deve a
facilidade de estudos mais detathados, seguros e econdmicos, que permitam a proposicdo
de modifica¢Ses visando um aumento na produtividade e por consequéncia, diminuicdo
no custo operacional do processo. Tratando-se dos projetos, é possivel obter-se ante-
cipadamente dados de natureza econSmica .tais como, custos de implementacio e de
fabricagdo, além de possibilitar o conhecimento da estabilidade da planta.
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2.2 Estrutura dos Simuladores

O simuladores de processos quimicos podem ser divididos segundo a sua complexidade
em {Raman, 1985):

1. Simples - representacdo de um processo, através da utilizacdo das equagGes de
balancos de massa e energia, bastante simplificados {normalmente representados
por um conjunto de equag¢des lineares);

2. Detalhado - avaliacho detalhada, mediante utifizacdo de célculos precisos das pro-
priedades flsicas,termodindmicas e da modelagem rigorosa das operagtes unitarias
(representadas por um conjunto de equacdes lineares, ndo-lineares e diferenciais).

A utilizagBo de cada estrutura do simulador depende do tipo de aplicacio e também
da capacidade de "hardware” disponivel. De uma maneira geral, para o projeto rigoroso
de alguns equipamentos, deve ser utilizado simuladores que apresentem uma modelagem
rigorosa das operagdes. Um exemplo tipico de célculo possfvel de ser executado com
sucesso, é aquele para colunas de destilacBo. Por outro lado, é generalizada a falta de
bons mddulos de célculo para os reatores.

No capftulo 3 so apresentadas as possiveis aproximacOes para representar os reatores
presentes na planta de dcido sulfirico, quando o simulador Hysim (Hyprotech, 1991) é
utilizado.

A seguir é apresentada uma breve descricdo das possiveis arquiteturas dos simulado-
res.

2.3 Arquitetura dos simuladores

2.3.1 Programa executivo

O programa executivo pode ser considerado parte principal de um simulador de pro-
cessos. E o responsével pelo gerenciamento das entradas de dados, operacdes unitérias
e orientac30 na execuglo dos célculos da entrada e da saida dos resultados. Existem
diferengas entre os programas executivos, de acordo com a técnica de simulaciio empre-
gada, tais como célculo sequencial modular, equagdes orientadas e simultineo modular

(Cardoso, 1991).

2.83.2 Caialculo Sequencial Modular

Consiste no cilculo das unidades, uma apds a outra, obedecendo a uma hierar-
quia, determinada pelo programa executivo. A partir da sequéncia de célculo, ocorre a
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execucdo dos médulos, onde as propriedades das correntes de safda de uma unidade de-
vem ser calculadas, mediante balangos de massa, energia e momento com as informacdes
da corrente de entrada (especificadas).

Simuladores utilizando a técnica sequencial modular s3o relativamente ficeis de serem
desenvolvidos e sua natureza modular oferece simplicidade e tma grande capacidade
de expansdo. Talvez seja essa sua principal vantagem guando comparado com outras
técnicas de simuladores.

As unidades modulares podem ser utilizadas em dois diferentes niveis:

1. Através de um simples balanco de energia e massa;

2. Mediante balangos de massa e energia rigorosos com uma modelagem matemaética
simplificada;

Considerando-se situagdes que envolvem simulagdes complexas, os simuladores
que utilizam a técnica Sequencial Modular no conseguem boa representagdo, devido em
parte ao grande ndmero de correntes de reciclo. As dificudades em se estabelecer uma
hierarguia na ordem de cdlculo, problemas de convergéneia e o tempo de computagao,
tornam sua aplicac3o invidvel a simulacdo de plantas complexas. No entanto, uma das
maiores desvantagens no uso de simuladores sequencial modular, estd relacionado com
as simulagBes inversas, onde o objetivo € a obtengdo das caracteristicas das correntes de
entrada, para determinar caracteristicas da corrente de salda. Neste caso sdo necessdrias
sucessivas interacdes, que tornam o cilculo sequencial modular invidvel computacional-
mente, como anteriormente abordado, devido ao grande nimero de iteragSes envolvidas
{normalmente supe:ior a 1000).

2.3.3 Equacgées Orientadas

Devido as limitagdes encontradas no procedimento sequencial modular, no que diz
respeito ao tratamento das informacdes de entrada, safda e no gerenciamento das uni-
dades modulares, foram desenvolvidos os procedimentos de EquacBes Orientadas ¢ o
Simultneo Modular,

As equagdes do processo so as diferencas cruciais, isto é, elas <30 tratadas através de
um propdsito geral e a disting3o entre as equagSes das conexBes das correntes, operacdes
unitdrias, propriedades fisicas e termodindmicas desaparecem completamente, Desta
forma, todo processo € representado através de uma matriz de equagBes algébricas, em
geral, ndo lineares e diferenciais que podem ser resolvidas simultaneamente.

Na simulacio de uma planta industrial de médio porte, mithares de equagdes estdo
envolvidas, & mediante técnicas de decomposicio, as equacdes podem ser resolvidas em
mddulos. Um dos maiores problemas encontrados € a solugio de grandes sistemas de
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equagdes ndo lineares, que essencialmente restringem a aplicagdo deste procedimento
para plantas muito complexas.

2.3.4 Simultaneo Modular

O calculo simulténeo modular, apresenta as mesmas caracteristicas que as do se-
quencial modular, diferenciando na forma com que a hierarquia de célculo € efetuada.

Utilizando-se técnicas sequenciais modulares na elaboracdo do "flowsheet” de proces-
sos, determina-se a corrente de corte na primeira iteragdo, de forma que sejam estimadas
as condi¢bes da corrente de corte, para a partir daf dar sequéncia ao cdlculo das demais
unidades envolvidas. Tendo obtido uma primeira estimativa para os valores de "input” e
"output” de cada unidade, lineariza-se as equagdes envolvidas no "flowsheet” de forma a
obter uma relacdo linear entre elas. As equages lineares sfo interconectadas e resolvidas
simultanezmente, utilizando métodos matriciais para encontrar um conjunto de valores.
Se em duas iteracGes sucessivas os valores das correntes convergirem, a simulagdo é
finalizada. A ndo convergéncia, implica no retorno aos cilculos.

O baixo tempo de computacio quando utiliza-se simuladores com técnicas de si-
mulagcdo Simultdneo Modular e a facilidade para se efetuar cdlculos inversos, fazem com
que a constru¢io de programas executivos tendam ao Simultdneo Modular (Umeda,
1972).

2.4 Interfaces normalmente utilizadas

2.4.1 Banco de dados de propriedades

Consiste na interface feita entre o programa executivo, operacdes unitdrias e o célculo
das propriedades termodindmicas. Nele sdo armazenadas as informacbes referentes aos
componentes, suas propriedades fisicas e parimetros termodindmicos, como peso mole-
cular, densidade, coeficientes do polindmio para a entalpia molar de liquidos e vapores em
funcdo da temperatura e coeficientes para estimativas de pressfo de vapor em solucdes
ideais (exermplo, Equacdo de Antoine).

2.4.2 Conjunto de subrotinas para a predigio de proprie-
dades termodindmicas, fisicas e de transporte
A biblioteca de cdizulo de propriedades termodinimicas, ge: mente ndo € acessdvel

ao usudrio. Aproximadamente 80 por cento das equagles envolvidas nos simuladores,
estdo alocadas neste médulo (Westeberg, 1979).
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Quase todos os simuladores comerciais utilizam os modelos de equa¢Bes ciibicas
para predizer as propriedades dos componentes, modelos de coeficientes de atividade
{como Wilson, NRTL, UNIQUAC), métodos de contribuicdo de grupos, como UNIFAC,
coeficientes de atividade para hidrocarbonetos (por exemplo Chao-Seader e Grayson-
Streed), entre outros, que s3o utilizados para estimar a presso de vapor, temperatura
de bolha, orvatho, e tedos os dados do equilibrio de fase liquido-vapor,

2.4.3 Conjunto de operagbdes unitirias

As operagSes unitarias estdo dispostas nos simuladores através de médulos que refe-
renciam a modelagem matemdtica utilizada na reproduc@o de sistemnas fisicos. Normal-
mente a relacio entre o equipamento a ser simulado e a operacio unitéria correspon-
dente, que serd utilizada no simulador obedece a relagio de 1: 1.

As operacSes unitdrias podem ser representadas por simples modelos de balanco de
massa, bem como através de modelos que fevam em consideragdo os balancos de energia
e momento.

A modelagem das operagdes unitdrias nos simuladores sequenciais e simultdneos
modular s3o representados por médulos, identificados como unidades modulares.

2.5 Consider:¢oes gerais do processo de fabricagao
de acido sulfiirico

Um grande ndmero de publicacdes associadas 3 producio de dcido suffirico tem
sido apresentado (Sander, 1984), relacionado a0 controle de emissGes gasosas, contendo
principalmente compostos de didxido de enxofre.

Alternativas de controle para redug3o de gases efluentes contendo didxidos sulfurosos,
relatam a conversdo em subprodutos economicamente aceitdveis, por exemplo, 4cido
sulfiirico comercial, obtidos pelo reaproveitamento dos gases provenientes da combustio
de matérias-primas combustiveis, tais como o carvio e élecs.

Pesquisas t&m mostrado que o acimulo de didxido de enxofre na atmosfera, através
de emissdes poluidoras sdo relativamente grandes.

Entidades de controle ambiental, principalmente dos Estados Unidos e paises da
comunidade européia, revelam que aproximadamente 60 milhdes de toneladas de residuos
industriais ricos em diéxidos de enxofre s5o gerados anualmente {Sander, 1984).

Felizmente, as grandes quantidades de emissSes contendo didxido de enxofre, langados
& atmosfera, sfo oxidados naturalmente 3 dcido sulfirico e compostos similares como os
sulfatos, quando na presen¢a de vapor de dgua e que sdo removidos através das preci-
pitacdes. Embora este processo natural garanta periodicamente a pureza da atmosfera,
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as consequéncias decorrentes das precipitagBes sdo altamente agressivas ao ecosistema,
constituindo em um grande problema.

Em funco disto, entidades Governamentais, est3o atuando energicamente de forma
a limitar os niveis de contaminagGes atmosféricas, pelos efluentes gasosos industriais.
Esta atuacio € feita mediante regulamentacgio que prevéem as quantidades permissiveis
de contaminantes e mediante incentivos no drea de desenvolvimento de tecnologias,
de forma ao reaproveitamento racional, na obtengBo de subpfedutm potencialmente
econdmicos e com poder agressivo reduzido.

Um possivel reaproveitamento & subprodutos, é mediante a conversdo do didxido de
enxofre a tridxido de enxofre, que reagindo com édgua, produz o dcido sulfdrico.

Dentre as possibilidades de obter o &cido sulfiirico, duas destacam-se. A primeira é
mediante a fusio do enxofre sélido (obtido através da extracio do minério), que a seguir
sofre combustdo em presenca de oxigénio, formando o didxido de enxofre. O didxido
de enxofre saturado com oxigénio é oxidado a triéxido e finalmente absorvido em 4gua,
resultando o &cido sulfirico (Sander, 1984).

Outra forma € mediante o processamento indireto dos gases efluentes de processos
metalirgicos, onde concentragdes de didxidos favorecem a oxidagdo para tridxido de
enxofre, que é absorvido em torres de absorcdo, formando o acido sulfirico.

Das alternativas abordadas, ambas destacam-se comercialmente. Entretanto quando
dcidos mais puros s3o desejados, o processo que tem apresentado melhores resultados,
¢ o mediante extragdo do enxofre diretamente da fonte, e a seguir o seu processamento
i Seido sulfirico concentrado (concentragBo acima de 98 % em H,50,).

lithes de toneladas de enxofre anualmente, na grande maioria sob forma elementar
ou mista (residuos de outros contaminantes minerais), sfo fundidos e oxidados primei-
ramente a didxido, tridxidos de enxofre e entdo & dcido sulfirico,

O 4cido sulfirico com alto grau de pureza, apresenta grande valor comercial, o que
justifica a utilizacdo do enxofre elementar em sua fabricacio.

Das indmeras fontes poluidoras com grandes quantidades de emissdes contendo
diéxido de enxofre lancados a atmosfera, através de gases de combustlo, poucas apte-
sentam concentracao favordvel, de forma a tornar esta transformacio economicamente
vidvel como alternativa & fabricaco do 4cido sulfirico (Sander, 1984).

Entretanto, fontes favordveis como a dos gases contendo sulfitos, provenientes da
queima e fusdo de metais n3o-ferrosos, tem se mostrado propicias na produgio de 4cido
sulfirico, particularmente através da fusdo de cobre, niquel e zinco (Sander, 1984).

Do ponto de vista econdmico, a necessidade de instalacBes adequadas para atender as
exigéncias estabelecidas por entidades de controle ambiental podem nfo ser atualmente
favordveis, mas a longo prazo, com a implementacio de novas tecnologias, seguramente
os gases efluentes com alta carga poluidora serdo fontes promissoras na obtencio de
subprodutos, e também pelos beneficios decorrentes a estas transformacgdes, com relacio
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a geracao de energia (Cameron, 1978).

Atualmente, aproximadamente todo enxofre sdlido extraido no mundo é usado na
- produgdo de dcido sulfirico, que por sua vez € utilizado, principalmente, na fabricacio
de fertilizantes e reagentes.

Basicamente, todas as plantas de fabricagio de 3cido sulfirico utilizam o processo de
contato. A tecnologia do processo de contato € muito conhecida e algumas alteragdes
importantes foram introduzidas desde a sua concepgio, como por exemplo, a utilizacdo
do conversor em estdgios com refrigeracdo intermedidria e de colunas de absor¢io, intro-
duzidas a partir de 1960 (Sander, 1984), de forma a obter maiores conversdes de didxido
de enxofre. Alguns processos (a partir da combustio do enxofre sdlido} t8m alcancado
converses de didxido de enxofre superiores a 99,7 %.

Plantas modernas t&m mostrado extrema eficédcia nfo s na conversBo de didxido
de enxofre, mas também no aproveitamento da energia acumulada no processo devido
as reagdes altamente exotérmicas encontradas. Alguns autores citam possibilidades de
reaproveitavento, em torno de 60 % ou mais, em gerago de energia (Camerom, 1978)
em processos de fabricacdo de dcido sulfirico e que serd tratado no Capitulo b, medi-
ante utilizacGo de novas técnicas de otimizag3o energética, de maneira a buscar novas
estruturas que justifiquem o estudo de otimizagdo em processos quimicos altamente
integrados, com relagio ao balanco de energia.

2.6 Sistemdtica na andlise de problemas a nivel
local e global.

Com o advento de simuladores de processos, potencialmente ripidos e eficazes nas
simulacbes de plantas complexas, onde existem indimeras interacBes, entre correntes e
unidades, as analises de informac¢Oes locais foram substituidas por conclusdes globais.

Mediante as ansdlises globais, realizadas através da utilizacBo de técnicas de si-
mulag8o, & possivel quantificar as interagles do sistema de forma a buscar a melhor
performance.

A utilizac30 de simuladores de processos quimicos no estudo do comportamento glo-
bal de plantas quimicas, permite identificar pontos restritivos do processo. Na grande
maioria estas restrigdes consistem em limitacdes operacionais que tornam a performance
global dificil de ser atingida. Portanto, nesta fase as abordagens locais tornam-se funda-
mentais, haja visto que mediante estudos localizados, através de modelagem, simulacio
e otimizacdo individual, é possivel caracterizar faixas operacionais que dever3o ser ex-
trapoladas ao processo como um todo, de modo a obter a otimizacgo global.

Através desta sistemdtica, conceitos de otimizagio local, basicamente perdem o sey
valor, quando analisadas no contexto global. Isto €, o conceito de operagio otimizada a



Cap.2 — Revisio da Literatura 14

nivel local, ndo pode ser adotado ao sistema como um todo, de forma a caracterizé-lo
como otimizado. :

Entretanto, as informacdes a nivel local s3o extremamente importantes na avaliacio
da performance global.

Neste contexto, os problemas de simulacdo e otimizacio de processos quimicos, serfo

avaliados.
Na fase de andlise de flexibilidade e operacio € verificado o comportamento global

onde ocorrem flutuacles das condicdes normais de projeto. Estas flutuacles sdo na
grande maioria dificeis de serem previstas e levam a instabilidade de todo o sistema.

A abordagem global € caracterizada por estudos macroscépicos, envolvendo as in-
teragBes das correntes com as unidades do processo de forma a considerar todus as
possibilidades de mudangas operacionais decorrentes de perturbagdes internas e exter-
nas que venham a afetar a controlabilidade do processo.

Como a flexibilidade do processo de fabricacBo de dcido sulfdrico estd basicamenta
amarrada ao conversor de didxido de enxofre, operacdo esta limitante na performance
glob- | do sistemna (decorrentes de problemas de natureza operacional que serfo expostos
no capitulo 6), este serd tratado a nivel local de forma a estabelecer o perfil de operagio
6tima que serd posteriormente considerado na performance global do sistema.



Capitulo 3

Reatores Quimicos

3.1 Introducao

Normalmente plantas quimicas sio constituidas basicamente de unidades de se-
paracdo, refrigeracio e reatores, que integrados adequadamente, permitem a operacdo
maximizada. Nesta sec80 s3o mostradas as aproximagdes possiveis de serem feitas na
representacao de unidades de reacdo.

A utifizacdo de técnicas de simulagdo n3o-sequencial, como exemplo o Hysim (Hy-
protech, 1991), permite a representaciio das unidades modulares de forma que sejam
executados os cédlculos de balancos de massa, energia e momento mediante informagdes
de entrada (ou safda) e pardmetros operacionais.

No entando a diversidade com que estes equipamentos sdo utilizados em processos
quimicos {por exemplo, reatores de leito fixo), faz com que os simuladores de p: cessos
ndo apresentem estruturas similares as encontradas nas aplicacdes industriais, e que
por tanto devem ser tratados de maneira simplificada, no que se refere 3s informagdes
possiveis de serem obtidas ou através de interfaces, as quais complementam os médulos,
de forma que a simulag3o possa representar adequadamente a operacio unitdria. Além
disso, muitos reatores quimicos industriais sSo atipicos, de forma a permitir que os
simuladores existentes tenham-no incorporado em seu ambiente de trabalho.
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A metodologia apresentada baseia-se nas facilidades oferecidas pelo simulador Hysim,
o "software” utilizado. As unidades modulares de reagdo disponiveis sio apresentadas
abaixo:

1. Reator estequiométrico; -

2. Reator de mistura (CSTR);

3. Reator com fluxc empistonado (PRF);
4. Reator de Gibbs;

5. Reator de Equilibrio;

Dando continuidade, sdo apresentados comentérios breves, dos balancos, formas de
utifizagdo das unidades modulares, e os reatores utilizados na elaboracdo do "flowsheet”
do processo de fabrica¢do de dcido sulfirico.

3.2 Balango de Energia

Basicamente todos os tipos de reatores, utilizam a seguinte equaglo para o balango
de energia:

Hent - -Hm:' + Qfor —AH, e =10 (3'1)

onde o calor de reagdo, AH,.,,. € determinado pelas condicdes operacionais internas
do reator, incluindo correcSes de entalpia para a temperatura da reac3o, assim como
para a entaipia do gds ideal, em ambas correntes de entrada e saida, :lém do calor de
formag3o das espécies envolvidas.

A simulacdo do reator adiabético envolve fluxo de energia nulo, isto €, ndo hd trans-
feréncia nem remogSes de calor do sistema. Toda energia gerada é armazenada pela
corrente de saida. Do mesmo modo o reator isotérmico garante que as temperatura de
entrada (ou saida), sejam mantidas iguais. Para este caso especifica-se a temperatura de
entrada e de saida, obtendo-se o fluxo de energia removido (ou fornecido). Entretando,
a manipulacdo da corrente de energia poderd ser efetuada de forma que seja garantida a
temperatura da corrente de saida, calculada através de balangos de energia para todas
as espécies envolvidas (componentes de reagdo).
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3.3 Operagoes Modu'ares

As especificagGes necessérias no manuseio de reztores quimicos, devem ser feitas
através da conversdo, baseadas em um reagente limitante de uma dada corrente de . _.
entrada (ou saida). Devem também ser fornecidas as condigbes de entrada (ou saida),
tais como, temperatura {ou fraciio de vapor), pressdo e fluxos. Os fluxos podem ser
missicos, volumétricos ou molares de acordo com a necessidade do usuério.

As diversas formas de utilizagiio de reatores s8o decorrentes dos tipos de situac3es
encontradas, que requerem caracteristicas especiticas de acordo com os tipos de reagdes
envolvidas como por exemplo, aplicacdes de plantas que requerem reatores do tipo fluxo
continuo e volume constante, isto é toda massa reagente e os produtos contidos no
reator encontram-se perfeitamente misturados (CSTR).

Dentre as diversas necessidades aplicadas em processos quimicos, os reatores mais
utilizados sdo apresentados abaixo;

3.3.1 Reator Estequiométrico

Sua operagdo é conduzida mediante especificagdo dos coeficientes estequiométricos,
atribufdos a todos os componentes envolvidos na reaco e especificando-se o reagente
limitante, de maneira que a sclucdo das equacdes de balancos sejam resolvidas de forma
a obter as condicBes da corrente de saida. E importante ressaltar que a especificaco da
condicdo de "input” deve ser feita quando os "outputs” forem desejados.

Em todas as formas de operacio de reatores, com excecdo ao "Reator de Gibbs", a
estequiometria da reag3o deve ser fornecida para ser utilizada na busca da solucio das
equagdes de balango, que por sua vez irdo gerar as informagbes de entrada (ou saida,
conforme critério adotado pelo usudrio). O coeficiente estequiométrico € atribuido a
cada componente de uma dada reacdo. Ele quantifica uma relagio molar de reagentes
a serem convertidos a produtos.

A convencio adotada para o coeficiente estequiométrico, € de sinal negativo, quando
o elernento for reagente e de sinal positivo assumido-se como produto da reag3o. Atribuindo-
se valor nulo (zero), o simulador subentende ser componente inerte e quando executa a
solucdo das equagdes de balangos, n3o o considera, de forma que as quantidades iniciais
sdo preservadas na reagdo.

Abaixo, na tabela 3.1, é ilustrado a maneira de especificar os coeficientes este-
quiométricos para a reagdo de oxidagio de didxido de enxofre a tridxido de enxofre.

502 4 1/202 “]-c}?' 503 + Calor (3.2)

A tabela 3.1, relata a reagdo de 1 mol de diéxido de enxcfre, na presenga 0.5 mol
de oxigénio em condi¢des operacionais pré-definidas, produzindo 1 mol de triéxido de
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Tabela 3.1: Coeficientes estequiométricos especificados para promover a reagao de
formagio do SO,

Componente | Coeficiente estequicmétrico |
S0, - 1.0
0, - 0.5
S0, + 1.0

enxofre.
Pata a reacdo 3.2, é assumido como reagente limitante, o diéxido de enxofre. Além

de especificar a convers3o, é necessario definir o reagente limitante.

O balanco globz! de energia € obtido apds a solugdo das equagdes de balango material.

A entalpia das cotrentes de entrada e saida do reator sBo calculedas a partir da
informacio da entalpia da corrente de alimentacio (ou efluente) do reator, devido a
dependéncia existente entre as informagdes dos "outputs”, que sdo calculados através
dos parimetros das correntes independentes.

A operacdo do reator estequiométrico, requer no minimo um reagente e um produto,
que devem ser fornecidos para a elaboracio da matriz de cilculo.

3.3.2 Reator de Equilibrio

O reator de equilfbrio assume que a corrente de saida encontra-se num estado de
equilfbrio fisico-quimico.

A operacio permite formular esquemas de reacSes simultineas e sequenciais.

A composicdo da corrente de saida € calculada pela composicdo da mistura, até que
toda a expressio de equilfbrio, como abaixo, seja satisfeita na temperatura de operagio.

Ne
Kegr = [1(@) (3.3)
=1
Nesta expresséo, K, 1 € a constante de equilibrio para a reagio K, 11 € o coeficiente
estequiométrico para o componente j na mistura em equilibrio. A atividade quimica dos
componentes da mistura é obtida mediante a relagio da fugacidade do componente na
mistura com a do componente puro como mostrado abaixo:

a; = 5 (3.4)
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onde, f, é a fugacidade do componente j na mistura e f], a fugacidade do compo-
nente puro j nas condicdes de reacdo.

Como discutido anteriormente, na utilizacdo do Reator Estequiométrico é necessério
que se especifique no minimo um composto reagente e um produto a cada reagdo. A
partir dai, deve-se fornecer a constante de equilibrio (valor positivo) ou os pardmetros A
e B, relacionados a constante de equilibrio na temperatura absoluta (kelvin) do reator
dispostos como a seguir:

B

In(Kug) = A+ e

(3.5)

A constante de equilibrio, especificada, ou calculada mediante os par@metros deve
ser quantitativamente adimensional. A extens3o da reacdo é obtida através da equacdo:

AF
L Som e ——

= 3.6
ijFt,mtmda ( )

onde, AFjy, é a mudanca da taxa de fluxo molar, vj;, coeficiente estequiométrico do
componente j, na reacdo k, € Fi.nirada , 1axa de fluxo total em razdo molar da corrente
de entrada.

O balanco global de energia é obtido através da expressio 3.1. Entretanto, o balango
material e de energia sdo calculados mediante grau de extens3o da reacio,

O reator de equilibrio deve calcular o ponto de equilibrio que satisfaca o balango de
massa, representado pelas restricbes da equagdo estequiométrica que sdo especificados.

3.3.3 Reator de Gibhs

Muito similar ao reator estequiométrico, diferenciando-se somente pelo fato de nio
ser necessdrio fornecer os coeficientes estequiométricos dos rezzentes. Desta forma o
reator de Gibbs estima o valor da composic3o de equilibrio da corrente de saida de
maneira que a energia livre de Gibbs da mistura efluente seja minimizada.

O reator de gibbs determina através de balancos de energia, baseado nas informagdes
da corrente de entrada, os valores de saida e a corrente "duty” (fornecimento ou remogio
de energia na forma de calor do processo), da mesma forma que s3o efetuada para os
outros tipos de reatores como mostrado na segio Balango de Energia.
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3.3.4 Reator de Mistura (CSTR)

O reator de mistura apresenta algumas diferencas na sua utilizagdo quando compa-
rado aos t1és tipos de reatores descritos.,

Como modelo de reator cinético, devido a obtenc¢do da conversdo mediante taxas de
reacdo, a corrente de entrada € assumida como perfeitamente misturada e as correntes
de saida idénticas as da mistura reacional contida no reator.

Especifica-se o volume do reator, a constante da taxa e os coeficientes estequiométricos
para cada componente envolvido na reacfo, com s quais sfio calculados os balangos. O
volume do reator (ou tempo de residéncia), deve ser fornecido, bem como a fraggo de
volume em que a mistura € ineficiente ("dead-space”). A fragdo de volume em que ndo
é verificado mistura, € tomada como adimensional na faixa de 0 a 1. Entende-se por
"dead-space” a regido de estagnac@o de fluido, que faz com que o volume de mistura
seja menor com o que realmente é usado na fase de reago.

Finalmente, deve-se especificar a expressdo da taxa cinética, fator de frequéncia,
energia de ativacdo {parimetro de Arrhenius), e a ordem de rea¢do, e a partir des-
tes pardmetros so efetuadas as solucbes de balangos de massa e energia, gerando os
"outputs”,

3.3.5 Reator de fluxo empistonado (PFR)

O reator de fluxo empistonado {(PFR), assume que a corrente reagente que passa
através do reator é homogénea em cada secfo circular, variando axialmente e n3o ocor-
rendo mudangas de massa e energia ao longo do raio. Esta consideragiio implica na
negligéncia da dispersio axial.

Devido as dimensdes do reator, a convers3o dos componentes da corrente de entrada
sdo integradas, mediante utilizac3o das equacGes diferenciais e equagBes de balango de
energia, sobre um elemento de comprimento de reator.

3.4 Comentédrios sobre os reatores utilizados na
elaborag¢io do ”flowsheet” da planta de dcido
sulfirico

Os reatores s3o constituintes bdsicos no processo de fabricag3o de acido sulfiirico.
A fusio, combustdo do enxofre e a oxidacdo do didxido de enxofre, sfo efetuados num
reator estequiométrico operado de forma "duty” e adiabética.

A elaboragdo do "flowsheet” de fabricagiio de icido sulfiirico pode ser dividida em
duas classes distintas, mesmo que 2s unidades modulares sejam as mesmas.
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Tabela 3.2: Comparagio entre os dados obtidos em ‘experimentos e na simulagdo
mediante utilizagdo do Hysim (Hyprotech,1991}

Experimental | Simulagio.
Estdgio do Conversor | Xso, (%) | Tent (°C) |  T,4i(°C) T4ai(°C)
Gis afluente zo primeiro | 74 | 410 | 6018 | 621.3771
Gas afluente ao segundo 18.4 438 485.3 451 8647
Gas afluente ao terceiro 4.3 432 443 435.1611
Gas afluente ao quarto 1.3 427 430.3 427.9158

A primeira classe, é caracterizada pelas reacOes exotérimicas, e que portanto, a forma
de operag¢io dos reatores deve ser adiabdtica, onde, a conservagio de energia € garantida.
A seguir, para as reacdes endotérmicas € utitizado reatores estequiométricos, operados na
forma " Duty”, isto é, as quantidades de energia necessarias s3o adicionadas ao sistema.

A operacdo de reatores quimicos de forma "duty”, é decorrente da necessidade de
fornecimento de energia para a fusfo do enxofre a enxofre liquido. O enxofre liquido
juntamente com o oxigénio s3o queimados em um reator de combust@o estequiométrico,
operado adiabaticamente. Todo calor de combustdo é transferido para a corrente eflu-
ente do reator, que sofre resfriamento através de trocadores de calor dispostos apds
o combustor. A seguir numa sequéncia de quatre reatores estequiométricos, operados
adiabaticamente, é efetuada oxidacio do diéxido de enxofre 3 tridxido de enxofre.

A validagio desta metodologia € apresentada na Tabela 3.2, onde valores experimen-
tais e simulados sdo avaliados, mediante manipulacio da conversio de didxido 3 tridxido
de enxofre, de forma que nfo ocorram grandes variagGes nas temperaturas de saida e
convers3o, garantindo que os balancos de massa e energia efetuados no processo ndo
sejam quantitativamente distintos aos encontrados na prética, haja visto a importdncia
dos reatores no contexto energético global da planta.

Mesmo que diferencas entre as temperaturas encontradas na simulacfo e experimen-
tos (Shereve,1977), a validag3o do modelo de reator usado ndo compromete a qualidade
das andlises energéticas posteriores, devido ao desconhecimento da veracidade dos da-
dos obtidos experimentalmente, decorrente a erros, como por exemplo, imprecisdo nas
medidas feitas em reatores industriais.



Capitulo 4

Planta de Acido Sulfiirico

4.1 Descrigao

Com a crescente demanda de produtos industrializados obtidos a partir do 4cido
sulfiirico, tornou-se necessario um estudo mais aprofundado no "Layout™ do processo
de forma que uma maior produtividade fosse atingida (Sander, 1984). Dentre as prin-
cipais motivacSes para isso, pode-se citar as exigéncias do mercado de produtos cada
vez mais puros, além de aspectos ambientais, uma vez que os orgdos governamentais
estabelecem normas mais rigorosas no que refere-se a emissdes gasosas de substfncias
suffurosas, particularmente a do didxido de enxofre, cujas consequéncias desastrosas ao
meio ambiente s3o inegaveis,

Dos processos existentes, o de contato & o mais utilizado (Sander, 1984), apresen-
tando remo¢Ges intermedidrias de SO,, favorecendo maiores conversdes e como con-
sequéncia um produto final com concentracBes de H;S0, préximas a 99.5 %. Esse nivel
de conversio é dificilmente atingido, com a utilizagdo de plantas operando com simples
absor¢ao.

Na maioria dos processos de fabricagdo do dcido sulfirico, basicamente quatro etapas
sdo importantes, sendo a elas associada a liberacfio de grandes quantidades de energia
na forma de calor:

1. Fus3o do enxofre sélido;
2. Combustio do enxofre a didxido de enxofre;
3. Oxidag3o do diéxido de enxofre a tridxido de enxofre; e

4. Absorcio do triéxido de enxofre em écido sulfirico diluido com dgua;
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As grandes quantidades de energia liberadas s3o decorrentes de reaces altamente
exotérmicas associadas, como seguem:

S + 0, + Calor ¥ 50, (4.1)
k1
50, + 1/20, = 50; + Calor (4.2)
k2
50, + H,O0 =% H,S0, + Calor {(4.3)

Restricdes de natureza fisico-quimicas estdo envolvidas e devem ser consideradas
de forma a garantir a operagSo otimizada de cada unidade {conceito de andlise local).
Estas restricdes operacionais deverdo sempre ser levadas em consideracdo, quando a
otimizacdo do processo a nivel global for desejada.

A operacio de plantas quimicas, sem um conhecimento de todas as condigGes das
correntes, bem como dos pardmetros das operagdes, pode levar 3 violagdes das restricdes
operacionais. Isto é resultante da causa e efeito de qualquer perturbacdo inerente a
sua operagio, que serdo sentidas a nivel local. Um exemplo desta situacdo, seria a
reducio da conversio do didxido a tridxido de enxofre na zona do conversor, influénciando
diretamente a performance global do processo (Rinckhoff, 1982).

Uma abordagem geral de cada etapa do processo serd apresentada a seguir, onde
detathes operacionais e aspectos termodindmicos e fisico-quimicos das correntes serdo
enfatizados, a fim de se relacionar as varidveis dependentes e independentes do processo
que influenciam diretamente na perfomance global da planta.

4.1.1 Conversio de enxofre a didéxideo de enxofre

O enxofre sélido é fundido num tanque de fusdo, alimentado por vapor super aque-
cido. A seguir, o enxofre liquido € conduzido ao reator de combust3o, onde um ato-
mizador pulveriza finamente o enxofre. Na cimara de combustdo, em contato com o
oxigénio proveniente da atmosfera, o diéxido de enxofre é entdo oxidado.

Muitas dificuldades operacionais tém sido encontradas, decorrentes das condicOes
inadequadas de atomizagdo do enxofre liquido. Estas causam, uma distribuicdo irreguiar
entre as particulas de enxofre e oxigénio no interior do combustor, provocando arraste de
enxofre e combust3o incompleta, levando a sérios problemas nas operagbes de obtencio
do tridxido de enxofre.

Quando a combustdo completa do enxofre n3o € atingida, um procedimento usual é
melhotar a atomizac8o, o que implica em um melhor contato enxofre e oxigénio, fazendo
com que quantidades maiores de didxido de enxofre sejam obtidas. A temperatura do

23



Cap.4 — Planta de Acido Sulfirico

[ Percentual de SO, | Temperatura em °C |

8 464
9 545
10 624
11 701
12 1 777

Tabela 4.1: Temperaturas tedricas da combustdo do enxofre liquido

enxofre no atomizador é outra varidvel importante, e deve ser considerada. A tempera-
tura de atomizagio deve ser superior a 137 °C para promover a redugdo da viscosidade
do enxofre. Desta forma uma melhor uniformidade na mistura enxofre e oxigénio no
reator de convers3o pode ser conseguida, o que possibilita a operagdo maximizada.

A combustio do enxofre é promovida através da reacdo com oxigénio, devidamente
desumidificado através da lavagem em torres com acido sulfirico diluldo. Esta forma
de operagdo torna drastricamente diferente os processos convencionais, onde os gases
provenientes de processos metaldrgicos contendo de 5 a 10 % de SO, em volume, sio
conduzidos 3 planta de dcido sulfiirico e convertidos 3 SO3 (concepgdo original da planta
de 4cido sulfirido, mediante oxidag3o do diéxido de enxofre) como forma de reduzir as
emissdes gasosas contendo didxido de enxofre. Estas emissdes, quando combinadas com
os vapores de dgua da atmosfera, levam a formagdo de chuvas 4cidas,

Na Tabela 4.1, é mostrada a composicdo de uma corrente efluente do combustor de
didxido de enxofre e a suas respectivas temperaturas, para diversas condigles operaci-
onais, mostrando o quanto € importante o controle na oxidacio de didxido de enxofre
com relac3o a temperatura de operagio (Rinckhoff,1982).

Os dados apresentados na Tabela 4.1, se referem 3 operacio do combustor onde sdo
produzidas correntes contendo diéxido de enxofre, com concentracbes variadas, e suas
respectivas temperaturas na safda do combustor, mantendo-se a alimentag3o de oxigénio
na temperatura de 92 °C.

4.1.2 Triéxido de Enxofre

Das etapas de fabricag3o do dcido sulfirico, a conversdo a tridxido de enxofre € uma
das mais importantes e requer maiores cuidados.

A conversdo do didxido de enxofre a tridxido de enxofre, € normalmente processada
em reatores cataliticos de leito fixo, Como esta reagdo exotérmica € altamente sensivel 3
temperatura, o conversor € constituido de catalisador, distribufdo em mais de um estégio
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com refrigeracdo entre eles, e absorcdo intermediaria.
Na auséncia de catalisador, taxas de conversGes relativamente baixas s5o obtidas, in-
viabilizando o processo. Catalisador a base de pentdxido de vanidio, com caracteristicas

estruturais uniformes, incorporado a um suporte inerte, usualmente silica gel é empre-

gado.

A taxa de reac@o € relativamente lenta em temperaturas inferiores a 417 °C, iden-
tificada como a temperatura de ignicSo do catalisador (Rinckhoff, 1982), ou seja, onde
¢ verificado o inicio da conversio de didxido de enxofre 3 triéxido de enxofre, Uma vez
iniciada a reag3o, ou a ignicao, a geracdo de calor pela reagcdo exotérmica é transferida
ao meio reacional, e como consequéncia, a taxa de reag8o aumenta rapidamente, dentro
de uma faixa de operagdo pré-estabelecida. A temperatura de produgdo limitante, é de
aproximadamente 627 °C, devendo ser controlada para evitar a ripida desativagdo e até
mesmo a calcinacdo do leito catalitico.

A oxidac3o completa do didxido de enxofre a tridxido de enxofre no é atingida, em
condigBes normais de operagio, fato este decorrente de reacdes inversas a formagio de
SO,, e a impossibilidade de operacio numa faixa superior de temperatura, onde maiores
conversdes sio verificadas (fronteira operacional).

As restrigbes de operacionalidade fazem com que plantas de dupla absorcdo sejam
potencialmente superiores s de simples absorcio, que dificilmente atingem conversdes
maiores a 98 %. A partir destes aspectos a concepgdo de novos processos tem sido
considerada, tal como operagBes com dupla absorg3o onde conversBes préximas a 99.7
%, ou superiores podem ser atingidas. Para tanto, os conversores sdo projetados com
remogdes intermedidrias de triéxido de enxofre no segundo e quarto estagio propriciando
urna reducdo na concentracio de SO; na corrente de retorno aos leitos intermedidrios |
fazendo com que o equilibrio seja estabelecido no sentido da formag3o de produtos.

Operagdes acima de 427 °C, promovem conversdes de 98%, e na medida que a
temperatura da corrente reagente aumenta, o efeito nas conversSes € perceptivel. Expe-
rimentos mostram que a 527 “C, a conversdo de didxido de enxofre € limitada em 90 %
e a 627 °C, o limite € aproximadamente 70 %. Os efeitos da reacio inversa é mostrado
na Figura 4.1, indicando a conversdo maxima.

Na Figura 4.1, s3o apresentadas duas curvas de equilfbrio obtidas mediante expe-
rimentos, com composicdes da corrente de alimentac3o no reator catalftico diferentes
{Rinckhoff,1982).

O perfil de temperatura e conversdo € diferenciado nas duas curvas (Figura 4.1). A
primeira, com alimentacdo de 8 % de enxofre, apresenta conversdes maiores de diéxido
de enxofre, no entanto, as temperaturas de safda sdo acentuadas quando comparadas a
corrente com 10 %. Isto implica em conversSes maiores, mas gradientes de temperatura
mais elevados, os quais devem ser controlados,
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4.1.3 Absorgao do Triéxido de Enxofre

A expressdo 4.4, indica a reagdo do tridxido de enxofre com agua, cujo produto é
o acido sulfiirico. Esta reac3o é altamente exotérmica e consequentemente o monitora-
mento da temperatura torna-se necessario.

S0, + H,0 % m,50, + Calor (4.4)

Admitindo-se uma massa gasosa contendo 503, em contato com dgua, uma grande
quantidade do dcido sulfirico na forma mista (50 a 70 % de H,S0O,) é obtida. Isto
¢ decorrente da reac3o do tridxido de enxofre com vapor de dgua e sua posterior con-
densac3o, formando pequenas gotas de 4cido, cujo baixo valor comercial é desistimulador
{designacio comercial, dcido sulfirico misto). Para evitar a formacgo do dcido sulfdrico
misto, € utilizado o dcido sulfiirico de alimentacdo, em uma concentracZo de 98 % na
torre da absorcdo, com pequena quantidade de égua, que € absorvida de forma a obter
o 4cido sulfiirico em concentracdes superiores. A operagio com Hp50, 98% a $8.5%, é
efetuada para evitar a liberac3o de vapor de dgua (formag3o do cido misto), permitindo
uma absorcio do triéxido de enxofre completa. A concentracio do dcido circulante é
aumentada pela formacdo de mais acido com concentracSes maiores as da corrente de
alimentacio, mediante a reagio do tridxido de enxofre com dgua.

A absorcdo do triéxido em dgua resulta num aumento da temperatura e concentracio
do cido sulfirico, e deve ser controlada de forma a ndo exceder a 107 °C, o que implica
em danos materiais nos equipamentos.

A concentracdo do dcido sulfirico na saida da coluna, para uma boa absor¢io estd
na faixa de 99% 3 99.5 %.

4.2 ”"Flowsheet” do Processo de Fabricacdo de
H;S0,

4.2.1 Introdugao

Nesta sec8o sBo propostas as condicOes das correntes e das unidades modulares do
caso estudo, planta de dcido sulfiirico, mediante utilizacio de técnicas de simulagdo nio
sequencial.

A utilizacdo de simuladores permite que sejam efetuados calculos das condigGes
de correntes e dos parimetros das operacOes unitdrias através de balancos de massa,
momento e energia.

O emprego da metodologia simultineo modular possibilita a representacio de pro-
cessos quimicos e petroquimicos, com grande versatilidade com relacio a interface
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usudrio/” software” .
A seguir sio apresentadas as etapas envolvidas na elaboracio do " flowsheet” .

4.2.2 Sistematica usada na elaboragiao do ”flowsheet”

A construcdo do "flowsheet” do processo de fabricagio de acido sulfirico pode ser
dividida nas seguintes etapas:

1. Escolha do método de predic3o das propriedades termodindmicas, fisicas e quimicas;
2. Selecdo dos compostos quimicos;

3. Definicdo das correntes do processo, mediante especificagdo das fungdes de estado,
fluxos e composigao;

4. Construgdo do diagrama de fluxo do processo, através da selecio das operacles
unitdrias envolvidas, atribuindo a elas os par@metros operacionais e unindo as
correntes de forma que sejam feitos os cdlculos das entradas (ou safdas), conforme
grau de liberdade estabelecido pela hierarquia no desenvolvimento do programa
executivo;

4.2.83 Predicdo das Propriedades

O modelo de predic8o das propriedades, Peng-Robinson Stryjek e Vera (PRSV) foi
utilizado para o cdlculo das funcdes de estado. Este modelo é obtido através de duas mo-
dificacBes da equagdo original de Peng-Robinson (PR), as quais permitein sua aplicacdo
a sistemas n3o-ideais. Embora seja uma equacdo de estado relativamente nova, sua
utilizagdo tem mostrado bons resultados para a predicdo de curvas de pressio de vapor
de componentes puros e de misturas, com maior precisdo quando aplicada a sistemas
operando a baixas pressdes (Hyprotech,1991).

Uma das modificacBes propostas por Stryjek e Vera (Hyprotech, 1991), para a
equacdo de estado de Peng-Robinson estd na expansio do "a” |, termo que vem a
ser funcdo do fator de acentricidade e do pardmetro empfrico, k;, usado no ajuste da
pressdo de vapor do componente puro, como demonstrado abaixo:

o = [1 + Ki(1 — T,)*°P (4.5)
ki = koy + k(1 + T} 2)0.7 — T3) (4.6)

Ko = (0.378893 + 1.4897153w; — 0.1713184807 + 0.01965540f)  (4.7)
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Tabela 4.2: Comparagio entre os resultados obtidos por PRSV e PR

Grupo de Componentes | PRSV PR
Erro Médio{%) | Max.(%) | Médio{%) | Mix.(%)
Hydrocarbonetos 0.95 2.10 2.50 7.71
Aminas 4.66 8.56 11.3% 32.11
Alcdois 3.93 8.97 19.13 74 .40
Cetonas 0.91 1.90 3.51 15.19
Aldeidos 1.88 3.79 5.41 19.13
Esteres 1.57 3.76 3.75 15.05
Ac.Carboxilicos 1.60 3.99 12.19 50.92
Halo-hidrocarbonetos 1.39 2.75 3.21 13.40
Nitrilas .82 1.74 502 14.60
Fendis 1.13 261 3.61 8.66
Esteres 1.09 2.30 3.66 12.06
onde:

K; = par8metro caracteristico do componente puro, e w; = fator acéntrico;

O termo ajustivel, Ky;, é obtido por regressdo para todos os componentes puros
contidos na livraria de componentes da simulag3o. Resultados de testes preliminares
mostram que a equacio de estado de PRSV, tem apresentado melhores resultados do
que a equagdo de PR, como ilustrado na Tabela 4.2.

A segunda modificagdo consiste em um novo conjunto de regras de mistura. Regras
de mistura convencionais s3o usadas para o pardmetro volume e energia em misturas,
mas o termo cruzado, a;;, € medificado para permitir a forma dependente da composicio.
Embora duas regras de mistura diferentes sejam propostas na literatura (Stryjek, 1986),
o procedimento de célculo neste trabalho incorpora somente a expressdo de Margules
para o termo cruzado como a seguir:

aij = (aia;;)*(1.0 - 2:kij — zk;3) (4.8)
onde: k,’j 5# kj,'

Deve ser observado que se for utilizado K;; = K;; a expressdo original de Peng-
Robinson é obtida.
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4.2.4 Componentes

Uma vez selecionado o modelo de propriedades, faz-se necessdrio a escotha dos
componentes que serdo utilizados na especificacBo das correntes.

Uma vasta quantidade de componentes encontra-se armazenado na livra+ia de com-
ponentes puros, A apresentacdo da livraria € efetuada imediatamente apds a escolha
do modelo termodinimico, sendo distribuida de forma restritiva 3 aplicabilidade dos
métodos de predi¢io de propriedades quimicas.

No processo de fabricagio de dcido sulfirico, sdo utilizados sete elementos quimicos,

como mostrade abaixo:

1. Enxofre sdlido;

2. Enxofre liquido;

3. Oxigénio;

4. Diéxido de enxofre;
5. Triéxido de enxofre;
6. Acido sulfiirico; e

1. f\gua.

4.2.5 Operagdes unitarias

A unido das correntes do processo com as operacdes unitdrias levam 3 construcio
do flowsheet do processo. Para tanto é necessdrio estabelecer procedimentos de andlise
de forma a garantir que o sistema fisico (processo), apresente uma boa representacio
por médulos de unidades operacionais, construidos mediantes modelagem matematica,
de forma a estabeleger 0 comportamento mais préximo possivel do sistema fisico.

Através destas avaliages sdo utilizadas as seguintes unidades modulares:

1. Reatores quimicos - " Reactor”;

2. Colunas de absor¢cdo - " Absorber”;

3. Trocadores de calor - "Heat Exchanger” ;

4. Aquecedores e resfriadores - "Heater” e " Cooler”;

5. Misturadores de Corrente - " Mixer”;
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Figura 4.2: Representagao da unidade de fusio de enxofre sélido

6. Divisores de corrente - " Tee";

7. Mdédulos de tubos - " Pipe-Segment”;

4.2.8 Caso estudo

No processo de fabricagdo de &cido sulfirico o enxofre sélido a temperatura ambiente
(25 °C e pressio de 1 atm), é fundido mediante utilizacdo de reator estequiométrico,
operando de forma "duty” (adicdo de calor através da corrente enegética Q-Fusdo),
possibilitando a mudanca de fase da corrente de alimentagdo. Na unidade adotada
(reator estequiométrico), a aproximacio consiste em um tanque de fusio, onde fluxo de
calor através de vapor de dgua permite a fusdo de toda massa reagente. Neste caso ndo
hé reacdo quimica, e a utilizagdo de reator foi um artificio adotado na elaboracio do
"flowsheet” do processo, como ilustrado na FFigura 4.2, Para computar os balancos de
massa e energia € necessdrio que o coeficiente estequiométrico de reagentes e produtos
sejam iguais a unidade, como expressdo abaixo:

aS,y + Calor <= bSy,

Como dito anteriormente atribui-se coeficiente -1 para os reagentes e 1 para os
produtos,

A representagio mediante mddulo independente da unidade de combustdo, varidveis
de estado e as correntes adotadas na simulacBo sdo apresentados na Figura 4.3,

A corrente contendo enxofre liquido é misturado com a corrente de oxigénio puro
e conduzido a unidade de combustio. A combust3o da mistura M(S-lig+Ar1), obtida
através da mistura do enxofre liquido e oxigénio € reagida num teator estequiométrico,
operando adiabaticamente. A operacdo adizbética do reator garante que toda energia
gerada pela reagdo quimica seja transferida para corrente de safda, evitando-se perdas
para o meio ambiente. O remoco do excesso de energia na corrente (especificagio
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Figura 4.4: Representagdo da unidade de oxidagao de 509- Leito 1

de projeto) é feita através da utilizagio do trocador de calor do tipo tubo-carcaca. A
corrente efluente do reator de combusto, contendo uma mistura de didxido de enxofre
e oxigénio esc:a internamente aos tubos e externamente eccoa o refrigerante (3gua)
responsdvel pela remogdo do excesso de energia, até que sejam satisfeitos os balancos
térmicos, através da avaliagio da especificacdo. A corrente contendo didxido de enxofre
¢ oxigénio, efluente do reator, € conduzida ao conversor de didxido de enxofre a triéxido
de enxofre.

A oxidagdo do SO, requer o controle da conversdo e da temperatura no reator em
cada estdgio. Como sSo quatro os estigios do conversor, a sistemdtica utilizada € a
de que cada leito constitui uma operagio isolada de reator estequiométrico, juntamente
com trocadores de calor intermedidrios em cada estdgio. Na Figura 4.4, é mostrado o
primeiro estagio do conversor.

No processo de contato, normalmente duas remogdes intermedidrias s3o efetuadas
para permitir que o produto final seja obtido numa concentragdo de 99% a 99.5 % de
Ho80y, devido a diminuigdo da temperatura da massa reagente que provoca o desloca-
mento do equilibrio quimico em dire¢io aos produtos.

T T T
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A corrente proveniente do primeiro estégio do conversor € conduzida ao trocador de
calor, e apds refrigeracdo, retorna a operagdo de oxidacio de didxido de enxofre, com
temperatura de 450 °C como representado na Figura 4.5.

Aproximadamente 80 % do diéxido de enxofre produzido, é convertido 2 tridxido e
através da absorcio em dgua, obtem-se o dcido sulfiirico. O didxido de enxofre ndo
reagido, proveniente da coluna de absorgo intermedidria é aquecido a temperatura de
440 °C, mediante dois trocadores de calor em série. A operacdo dos dois trocadores
é feita através da transferéncia de calor da corrente proveniente do segundo conversor
para a coirente de retorno da coluna de absor¢8o intermedidria (ver Figura 4.6).

A coluna de absorgdo intermedidria apresenta a seguinte configuraco, as correntes
de alimentacdo sdo conduzidas a base e a0 topo, respectivamente. No topo, a coluna é
alimentada com dcido sulfirico 98%, e na base com o tridxido de enxofre.

O contato entre o tridxido e a dgua promove a absor¢io e reagdo, produzindo scido
sulfirico concentrado (aproximadamente 99 %).0 produto de fundo da coluna é com-
posto de acido sulfiirico, com concentragdo superior a de alimentagdo, e no topo a parte
de didxido de enxofre e oxigénio no reagidos € reciclada para as unidades de conversdo
3ed

Para efeito de aproximagdo dos cédlculos de balanco de massa e energia na coluna de
absor¢do com reagdo quimica (ndo sendo possivel sua aproximacio mediante unidades
modulares contidas no simulador Hysim), fez-se a associacio de colunas de absorgdo
com reatores quimicos. Isto permite a elaboragdo do "flowsheet” sem perda de qual
quer informagdo, uma vez que as unidades do processo, para os propdsitos do presente
trabatho, sdo consideradas como "caixas pretas’.

Uma alternativa para resolver este problema seria o desenvolvimento de um programa
que permitisse a simulac3o de torres de absorcio com reagfio quimica, através de interface
que torna-se possivel a troca das informagdes do "flowsheet” em estudo com algoritmos
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externos ao ambiente de trabalho como discutido na segdo de Sugestdes.

Através desta metodologia, a energia do sistema, da coluna de absorgdo, do reator
e do separador de fases s3o conservadas. A aproximacio efetuada é mostrada na Figura
4.6.

A corrente de reciclo contendo didxido de enxofre e oxigénio € conduzida ao conversor
de didxido, terceiro e quarto estdgio, respectivamente, com refrigeragio intermediaria
como apresentado na Figura 4.7 e na Figura 4.8.

Na torre de absorgdo final & efetuada a reagdo do tridxido de enxofre com agua
proveniente do quarto estégio do conversor, como apresentado na Figura 4.8. Reator e
separador fazem parte desta unidade, conforme explicado anteriormente, onde o didxido
de enxofre ndo convertido nos quatro estigios é lancado  atmosfera, e o acido sulfirico
concentrado é encaminhado aos tanques de armazenagem,

4.3 Andlise de sensitividade paramétrica

4.3.1 Introdugao

Plantas quimicas apresentam interagGes entre as correntes e as unidades operacionais,
que est3o sujeitas a sensiveis variagOes na alimentacdo, nos reciclos, nas temperaturas,
nas pressbes das correntes, na atividade do catalisador, entre outras. Isto faz com gque
o comportamento como um todo seja alterado, levando a gastos excessivos de energia,
operacoes instdveis, até mesmo causando falhas mecBnicas e problemas de controle,
comprometendo assim a qualidade do produto final.

Portanto a compreensdo a nivel global e local do processo quimico, € indispensivel
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na busca de projetos e situacdes de operagdes, onde a estabilidade, seguranca e produ-
tividade possam ser alcancadas (Chien, 1991).

A simulag3o de plantas quimicas complexas constitui uma ferramenta de grande in-
teresse no estudo da performance de processos. E possivel assim considerar o grande
ndrero de correntes e parGmetros operacionais envolvidos que devem ser avaliados me-
diante estudo de sensitividade paramétrica.

O intuito é coletar o maior nimero possivel de causas e efeitos, quando o processo é
submetido a perturbagSes que sdo inerentes ac projeto e 4 operag3o, de forma a estabe-
tecer politicas de controle que fagam com que o sistema apresente a methor performance
e seguranca em uma ampla faixa de operacio de plantas quimica.

Como j& dito anteriormente, nesta se¢do, pretende-se identificar as limitaces de
projeto e operacdo da planta de dcido sulfirico, mediante utilizacdo de técnicas de
simulacdo ndo sequencial, onde s3o admitidas perturbacSes nas vazdes das correntes de
alimentac3o.

Processos flexiveis, implicam em que os custos de implantagio e operacdo devem ser
considerados e inclusive pode ser necessério o uso de controladores de fluxo, de forma
a manter as especificacBes de projeto através de operacdes controladas, mesmo que
perturbacGes externas ou internas venham a ocorrer.

Na sistemdtica adotada procura-se avaliar a sensibilidade do processo para mudancgas
nas condicBes estabelecidas de projeto e especificagdes de matérias primas.

1. Mudanca na composicio das matérias primas;
2. Mudangas nas condicGes climaticas;

3. Violacio das restrices operacionais de temperatura, pressdo e fluxos especificados
no projeto;

4. Operacdo superdimensionada ou subdimensionada dos trocadores de calor;

4.3.2 Aspectos gerais no estudo de sensitividade paramétrica

A metodologia de andlise proposta, faz uso de técnicas de simulag3o que permitem
caracterizar perturbacOes, e rapidamente verificar os efeitos sob o processo, de forma
a detectar pontos de estrangulamento, que restringem uma maior produgdo, regides
sensiveis a mudancas de temperatura e o efeito destas na performance global do processo.

De uma maneira geral, através da andlise das restrigBes procura-se identificar os
pontos criticos do processo, que limitam a performance de cada equipamento e do
processo como um todo, mediante restricSes de projeto ou por fimitagdes operacionais.
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A anilise global de pontos criticos, identificados mediante estudo de sensitividade
paramétrica, também conduzem a estudos de anédlises local do processo (como apre-
sentado no capitulo "Otimizacio do conversor de didxido de enxofre”), problemas de
transporte e controle quanto mudancas ambientais sio verificadas.

Basicamente, a metodologia desenvolvida neste trabalho consiste nas seguintes eta-
pas:

e Levantar as restrigcGes de cada operagdo do processo;

Perturbar as entradas de forma a verificar qual o comportamento das varidveis de
projeto e do processo;

L

Anglise da performance energética, na presenga de perturbacGes; e

@

fdentificar pontos limitantes do processo, de maneira a estabelecer refagGes entre
as cofrentes e as unidades do processo.

Entre os beneficios desejados pode-se citar, a procura de um produto de maior
qualidade, baixos gastos com energia, e a operagdo flexivel e segura.

4.3.83 Restrigiao 1: Relacdo S/0;

A corrente de alimentagdo do misturador de enxofre liquido e oxigénio deve ser
mantida constante, de maneira que a relacio do enxofre liguido e oxigénio permaneca
na faixa de 0.8 a 1.2. Desta maneira € possivel se alcancar uma concentragdo de didxido
de enxofre na faixa de 8 a 12 na cimara de combustio de enxofre.

4.3.4 Restricdo 2: Temperaturas no Conversor de S0,

Esta condico é importante no processo de fabricacio de dcido sulfirico pelo processo
de dupla absor¢do, e deve ser avaliada isoladamente, a fim de otimizd-la a nivel local
e posteriormente a niivel global. Como a conversio em cada estégio é controlada pela
temperatura de operago no leito catalitico, a caracterizac3o das faixas de temperatura
de operag3o devem ser determinadas e corretamente administradas, de forma a maximi-
zar a conversdo de didxido de enxofre. Na Tabelad.3 (Shereve,1977), so mostradas as

caracterfsticas iniciais de operagdo, bem como as faixas de temperaturas e conversdes.

4.8.5 Restricio 8: Operacio dos Trocadores de Calor

Para os trocadores de calor, as restrigSes operacionais estdo associadas 3 recuperagio
maximizada de energia. O trocador de calor deve transferir uma quantidade de energia
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Tabela 4.3: Temperatura e conversao percentual em cada estdgio no conversor de
oxidacdo de didxido de enxofre

Estégio do Conversor Temperatura | Conversio |
em °C equivalente, %
Gas afluete ao primeiro estdgio 410
Gés efluente do primeiro estégio 601.8 74
Elevacdo de temperatura 191.8
Gas afluente ao segundo estagio 438
Gés efluente do segundo estigio 485.3 18.4
Elevacdo de temperatura 47.3
Gés afluente ao terceiro estégio 432
Gas efluente do terceiro estigio 443 4.3
Elevacio de temperatura 11
Gas afluente ao quarto estagio 427
Gas efluente do segundo estagio 430.3 1.3
Elevacio de temperatura 33
| _Elevac3o total de temperatura 2534 98.0
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pré-definida, usando os utilitdrios disponiveis, tanto para o aquecimento como para a
refrigeracio como especificade em projeto, de forma a garantir as restricdes do processo.
Mantendo-se fixa a drea de troca de calor, a transferéncia global de calor requerida €
acompanhada pela variagdo da temperatura das correntes do processo.

4.3.6 Resultados

A partir do estudo do "flowsheet do processo de acido suflrico”, admitiu-se per-
turbacbes nas vazGes mdssicas do enxofre sélido, e através destas alteracbes, posterior-
mente foram avaliados os efeitos. Para este estudo adotou-se a seguinte sistemidtica:

¢ PerturbacGes na vazdo de enxofre sélido de:

1. 10 %;

2. 5%:;

3. 0 % (corresponde as caracteristicas de projeto das correntes e operagBes
unitirias);

4, -5 %,;

5. -10 %;

As observagles relativas ao estudo de sensibilidade paramétrica serfo apresentadas
a seguir, assiin como os efeitos na condi¢do operacional em cada etapa do processo.

Nas Figuras 4.9, 4.11, 4.12, 4.13 ¢ 4.14 sio apresentados os perfis e temperatura
na entrada e na saida dos reatores de combustdo de enxofre ¢ reator de conversio de
SO, a S0, estégios 1 ao 4.

A operacio do combustor de enxofre a SO, € apresentada na Figura 4.9,

Os efeitos nas condi¢bes operacionais decorrentes da perturbacio na corrente de
alimentacdo de enxofre sélido, na unidade de conversdo do enxofre liquido atornizado
com oxigénio, so diretamente dependentes de variac3es na vazdo. Isto deve-se ao fato
de que reacBes exotérmicas estdo envolvidas.

A metodologia consite em caracterizar perturbagdes que s3o comuns em processos
quimicos, como por exemplo na oscilagdo da composicio da corrente de alimentagio,
devido aos mais variados tipos de matérias-primas (por exemplo de pontos de captagio
diferentes).

Na Figura 4.9, s8o mostrados os efeitos da diminuic3o gradual nas condicBes normais
de operacio {0 % de pertubacdo). Para vazdes inferiores as de projeto, é verificada a
diminui¢3o da temperatura de saida da operagdo, causando problemas nas operagoes
dos outros equipamentos e levando 3 diminuigio na gerocSo de calor. Isto implica
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inclusive na redu¢io de utilidades (vapor), que deixam de ser reaproveitadas. Além do
mats, a concentracao do diéxido de enxofre na corrente de saida serd inferior ao valor
especificado em projeto (aproximadamente 10 a 11 % de SO;) .0 que implica na operagio
subdimensionada. Com isto, a especificagio do produto desejado, dcido sulfirico 99 a
99.5 %, € possive! que n3o seja alcangado em plantas de contate de dupla absorcdo.
Com taxas de alimentacio superiores as de projeto (faixa de 0 a 10%) os danos
de natureza fisica e operacional sio ainda maiores, uma vez que a relagdo S/0, (que
deve ser mantida na faixa de 1.0 a 1.2) € violada. Verifica-se que quantidades de enxofre
liquido n3o sdo convertidas a SOz, no combustor, mesmo assim, a quantidade de enxofre
em excesso causara um aumento significativo na concentragio de 50, e temperatura da
corrente efluente (Figura 4.9), o que levard 3 consequéncias trgicas, tais como:

1. Trocador de calor situado apds o combustor estard subdimensionado em relagéo
aos pardmetros de projeto;

2. Temperaturas acima dos valores especificados serdo alcan¢adas na alimentagio do
conversor ,onde as conversdes de SO, ndo serfo atingidas, além de provocar danos
ac leito catalitico;

3. A concentracdo do SO, no conversor de didxido de enxofre serd superior ao espe-
cificado em projeto, o que acarreta em baixa taxa de SO; na saida de cada leito
devido s altas temperaturas (reagdo exotérmica). Também serd acelerada a desa-
tivacio do catalisador e finalmente, serfo obtidas concentracdes de dcido sulfiirico
economicamente invidveis (pelo processo de contato com dupla absor¢3o).

Na Figura 4.10 sfo mostradas as alteragdes nas condicbes de projeto do trocador
de calor (drea de troca fixada em projeto), que deveram atuar de maneira a reduzir a
temperatura da corrente proveniente do combustor de enxofre, de 800 °C para 390 °C.
O perfil decrescente do coeficiente global de transférencia de calor (UA), no trocador
de didxdo de enxofre, com o aumento da perturbacio é consequéncia da diminuicdo
e aumento da relagdo de enxofre liquido e oxigénio na mistura de $/0; que alimenta
o combustor de enxofre. O efeito da perturbacio na vazio de enxofre sob 2 &rea
de troca (A) ,pode ser cbservado na Figura 4.10. Para UA constante os fluxos de
calor (provenientes da reacdo de combustio) sio crescentes, o que implica na operagdo
subdimensionada, e refrigeracdo inadequada.

A operacdo do conversor de didxido a tridxido de enxofre, apresenta sensibilidade
ainda maior do que a do combustor de enxofre, devido em parte 3 reacio do SO,

com Oy, que ocorre em temperaturas elevadas, fazendo com que os efeitos inversos

(reagio de formagdo do SO, é favorecida) prevalecam. A Figura 4.11 mostra os perfis
de temperatura para perturbacbes na vazdo de enxofre, no primeiro leito do conversor
de didxido de enxofre,
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O perfil do segundo leito € apresentado na Figura 4.12, e a Figura 4.13 mostra o
comportamento do terceiro leito.

A Figura 4.14 corresponde 3 operacio no quarte leito do conversor catalitico de
pentdxido de vanadio.

Através dos perfis de temperatura de saida do reator, para alterac3o na vazio méssica
de enxofre sélido, é possivel se constatar que mudancas nesta varidvel fazem com que as
condigdes operacionais pré-estabelecidas no projeto se modifiquem, tornando economica-
mente invidvel a fabricacBo de Acido sulfirico. Isto se deve principalmente 3 diminuicdo
da conversdo de didxido a tridxido, além do efeito direto na performance dos trocadores
de calor junto 3s unidades de convers3o.

As Figuras 4.12, 4.13 e 4.14 (curvas inferiores), mostram que a temperatura perma-
nece constante para perturbacSes na vazao de enxofre, devido ao fato das temperaturas
de entrada serem pardmetros conhecidos e pré-estabelecidos baseados na condicdo de



Cap.4 - Planta de Acido Sulfiirico

46

500

490

8

o
3
e]

Temperatura {C}
o
D
L

450D

440

I S

H

|

]

S
|

i

|

i
1

T A A
- «-:5 . 10
Perturbogo na vozoo do enxofre(s) em %

TP T r I rTT b

i
!
I
i

&
'
|
i
f
]

0

® - Temperatura na safda do reator
v - Temperatura na entrada do reator

Figura 4.13: Reator de conversdo de SO, a 5O; - Leito 3

operagdo otima.

A seguir, o consumo energético global do processo é analisado nos leitos cataliticos
1, 2 e 3, cujas conversdes s30 maiores e, portanto, a gerac3o de calor é mais acentuada.
Como consequéncia, sdo mais significativos os problemas de sensibilidade relacionados
com a temperatura e conversio.

A Figura 4.15 ilustra o problema da sensibilidade da conversdo de SO, (maior no
primeiro estdgio). Verifica-se que uma maior gerag3o de calor ocorre, quando oscilagBes
na vazio de alimentac3o s3o efetuadas.

Através da Figura 4.15, pode ser observado que a energia gerada, devido & reagdo
do didxido a triéxido de enxofre, eleva-se com o aumento da vazao, o que de uma forma
geral seria desejdvel. No entanto, como as restricSes operacionais do conversor com
relacdo 4 obtencdo de tridxido de enxofre e as temperaturas de saida em cada leito estdo
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diretamente relacionadas com a conversdo, também afetando a integridade do leito. Esta
quantidade em excesso implica na redu¢fo da perfornance do processo de fabricacio de
jcido sulfdrico devido 3s baixas taxas de tridxido de enxofre obtidas.

A mesma anidlise é aplicada para os estdgios 2 e 3 como mostrado nas Figuras 4.16
2 na Figura 4.17.

Finalmente a anilise da performance energética do processo € avaliada com respeito
s perturbacOes nas condigdes de alimentacdo de enxofre sélido inferiores e acima das
condicdes operacionais (perturbagdo 0 %) como mostrado na Figura 4.18.

Nota-se claramente que acima das condi¢Bes operacionais pré-estabelecidas em pro-
jeto, a geragdo de energia é muito grande, decorrente das grandes temperaturas encon-
tradas nas zonas de combust3o do enxofre e diéxido de enxofre. Isto reduz a performance
dos trocadores de calor, além de acarretar em problemas de seguranca. A redugdo nas
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condigbes de alimentacdo, também causam um aumento na geracdo de energia, devido
ao fato da relago entre enxofre e oxigénio na mistura que alimenta o combustor de
enxofre serem afetadas.

Através desta andlise foi possivel detectar a existéncia de problemas de transporte
(influenciando diretamente a transferéncia de calor) e que s3o importantes de serem

consideradas na performance do processo através da andlise detalhada.

Estudos de otimizagdo energética devido 4 grande geragio de energia nos virios rea-
tores, assim como problemas de controle de vazao e temperatura devem ser investigados
e tratados como um problema a nfvel local.
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4.4 Problemas de Transporte

4.4.1 Introdugao

Uma caracteristica comum em muitas plantas quimicas.s3o as grandes quantidades
de energia envolvidas no processo. A maneira pela quai elas sdo manipuladas podem
definir a performance energética de processo.

Para encontrar a methor maneira de otimizar energeticamente a planta, é importante
identificar e entender todas as possibilidades de transferncia de massa e calor envolvidas
N0 Processo.

Obviamente a utilizacdo racional da energia de sub-produtos faz com que as perdas
sejam minimizadas, de forma a reduzir o custo operacional do processo quimico. Muitos
trabalhos tém sido feitos em estudos de otimizac3o onde algoritmos importantes tem sido
desenvolvidos, ndo considerando o impacto das mudancas ambientais na performance
da planta.

De fato, as mudancas na temperatura ambiente podem influenciar significativamente
a quantidade de energia que deve ser usada em algumas zonas da planta (onde elevados
gradientes de temperaturas s30 encontrados), afetando a performance de algumas uni-
dades ¢ portanto de todo o processo. E entdo importante encontrar uma sistemética que
leve em consideracdo estes efeitos (perda de energia), os quais devem ser considerados
na fnvesiigac8o de condicdes ¢iimas, se alta performance das operacdes for desejada.

Nesta secdo é proposto o estudo do impacto do meio ambiente nas condicBes de per-
formance da planta, levando em considerac@o as condicdes de transporte e de operagio,
disposig@o fisica das unidades e a flexibilidade da planta de dcido sulfdrico. Embora a
abordagem do problema apresentado esteja relacionada 3 planta de dcido sulfirico as
conclusdes gerais ndo podem ser tomadas como particulares, mas podem ser aplicadas
a outros processos quimicos.

4.4.2 Metodologia

A nova metodologia desenvolvida nesta secio considera o efeito de mudancas das
condicdes ambientais no consumo de energia global da planta,
A sistematica utilizada é como segue:

1. Caracterizagio da ocorréncia de queda de pressdo, devido aos efeitos de fricgio
bem como as mudancas da energia potencial das correntes envolvidas no processo;

2. Consideracio do efeito da mudanca de temperatura no escoamento do fluido nos
tubos;



Cap.4 — Planta de Acido Sulférico

53

3. Caracterizacdo do material isolante e sua espessura medinte especificagdo do coe-
ficiente de transferéncia e de seu efeito nas propriedades dos fluidos que circulam
internamente no tubo;

4. Modelagem dos equipamentos do processo, através da consideracdo que cada . -

unidade modular da planta esteja disposta no "Layout’ do processo através de
"Pipes”. Os "Pipes” constituem mdédulos de cdlculo, onde é possivel calcular as
alteragSes na temperatura e pressdo quando sujeitas as mudancas nas condicdes
de projeto e na definicho das condigdes de operagBo, devido as mudancas nas
condi¢Bes ambientais (processo quimico bem como as condicBes ambientais);

Andlises locais sdo efetuadas em cada corrente do processo com o objetivo de avaliar
as possiveis mudancas de propriedades de transporte (tais como viscosidade, veloci-
dade, densidade e fator de fricc3o) , e das perdas de energia. Este estudo visa levan-
tar os pardmetros iniciais de projeto, a partir dos quais serdo efetuadas as integracoes
escoamento-perda de energia na busca da performance étima do processo.

As técnicas de simulacdo ndo sequencial possibilitam um estudo global do processo,
de forma a considerar todas as unidades modulares (operacSes unitdrias) da planta
conectadas com as correntes mediante interfaces com mddulos utilitdrios como descrito
a seguir:

1. "Utilitdrio Pipe Size": permite identificar as condi¢Bes iniciais de escoamento em
tubos, assumindo-se que nio hd variagio da energia potencial (tubo horizontal),
onde a queda de press3o € tomada em um comprimento de tubo contante e igual
a 30,48 metros (7100 ft”). No entanto, a abordagem matemdtica é similar ao que
serd apiesentado no " Operacdo Pipe-Segment Size”.

2. A performance da operagio "Pipe-Segment Size” é feita mediante predigdo da
queda de pressdo em dutos, conectados ao " Flowsheet do Processo” levando em
consideracdo o escoamento com fluidos em uma dnica fase (liquido), ou fases
mitltiplas (liquido-liquido- gés).

Quando sdo considerados escoamentos multi-fases (uma fase vapor e duas fases
liquidas), o volume de liquido é predito mediante regras de mistura empiricas, que so
utilizadas no calculo de uma simples pseudo-fase liquida. Para uma simples fase, a
equacio de Darcy € usada para a predicdo da queda de pressdo com relagdo ao tamanho
do tubo. Esta equacdo é obtida através de modificacdes da equacio da energia mecanica,
considerando os efeitos de friccdo, bem como as mudancas da energia potencial no
escoamento. Todos os calculos consideraram a rugosidade relativa dos tubos (obtidos
no "Diagrama de Moody") quando o cdlculo do fator de friccdo € considerado.
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Tabela 4.4: Modelos usados para a predi¢ao da queda de pressao global

Regime de Fluxo Modelo usado
"Slugflow™ - Mandhane et al forma modificada de Lockhart-Martinelli
Disperso Bubble Mandhane et al forma modificada, Lockhart-Martinelli
Anulo Misto Lockhart-Martinelli
"Elongated Bubble” Mandhane et al, com modificagbes de Lockhart-Martinelhi
" Stratified” Lockhart-Martinelli
"Wave" Lockhart-Martinelii

Na existéncia de uma segunda fase liquida (vapor/liquido/liquido) o regime de fluxo
é baseado no mapa de Mandhane, Gregory e Aziz (Gregory, 1978).

Na Tabela 4.4 s3o apresentados os tipos de regimne de escoamento disponiveis, jun-
tamente com os modelos utilizados para a predicdo da queda de pressdo quando duas
fases liquidas est3o envolvidas.

Os estudos da influéncia do meio ambiente nas condigdes da planta de acido sulfiirico
sdo feitas mediante construcdo de uma malha de transporte, acoplada ao simulador
"Hysim”, que manuseia as propriedades termodinamicas, fisicas e de transporte de cada
corrente do processo.

4.4.3 Resultados

O impacto com que as mudancas das condigcdes ambientais tem interferido na per-
formance global da planta serd aqui avaliado.

Para tanto, foi utilizado o utilitério "pipe-size”, a fim de estimar os parimetros
iniciais de escoamento de todas as correntes envolvidas na planta em estudo.

A Figura 4.19 mostra as estimativas iniciais. As estimativas iniciais apresentadas,
foram obtidas mediante andlise da corrente que alimenta o combustor de enxofre, desig-
nada no "flowsheet” do processo por "M(Sliq/Ar1)", que € constituida essencialmente
por enxofre liquido proveniente do tanque de fusio e oxigénio captado da atmosfera. A
mistura das duas correntes € efetuada através de um misturador de correntes (" Mixer"),
e que devera ser conduzida 3 unidade de combustdo, onde serd obtido o didxido de
enxofre.

. Através de andlises intensas efetuadas com todas as correntes do processo, como
ilustrado na Figura 4.19, sio estabelecidos os pardmetros iniciais de projeto que serdo
utilizados no decorrer deste trabalho, como segue:

1. Comprimento de cada tubo igual a 10 metros;
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2. Didmetro interno adotado mediante estudos do comportamento de perda de carga
locais, através do utilitério " Pipe-Size” de 25,4 a 63,5 centimetros;

3. Coeficiente de transferéncia de calor entre 4 a 10 BTU/h°F ft?;
4. Condicdes ambientais impostas entre 0°C e 25 °C.

A Figura 4.20 representa o perfil de cada corrente do processo com a sua respectiva
temperatura de operacdo. A convencdo numérica adotada para a ordenada, deve-se
a facilidade com que sdo possiveis de serem caracterizadas as correntes do processo,
sendo impraticavel a representagio utilizando os nomes estabelecidos na elaboracio do
"flowsheet” de fabricacio do dcido sulfiirico.

Os vérios perfis sobrepostos para cada corrente e sua respectiva temperatura sdo
avaliados para especificacdes de varios coeficientes globais de transferéncia de calor e
temperaturas ambientes como ilustrado na Figura 4.20.

Através desta metodologia, s8o efetuados estudos isolados do comportamento energético

das correntes, quando submetidas as mudancas climiticas e as mudancas nos coeficientes
de transferéncia de calor.

Na Figura 4.20, s3o apresentados intervalos com grandes diferencas de temperaturas
para vérios coeficientes de transferéncia de calor.

Nas regides onde as correntes apresentam temperaturas mais baixas entre 25 a 225
°C, ndo encontramos grandes variacBes nos perfis de temperatura das correntes, que
consequentemente ndo foram consideradas neste trabalho.

Na Figura 4.21, é mostrado o perfil de temperatura na regiSo onde se procede a
conversio do didxido de enxofre a triéxido de enxofre até a coluna de absorcdo inter-
medidria. Mudancas de temperatura da ordem de 30 a 40 °C sdo verificadas para vérios
coeficientes de transferéncia de calor, mantendo-se a temperatura ambiente constante e
igual a 25 °C.

Na andlise da performance otimizada, o efeito desta elevacdo de temperatura poderd
causar danos irrepardveis nos conversores, mais especificamente nos leitos cataliticos,
além de interferir diretamente na conversao final do didxido de enxofre e no sistema
de refrigeracao das correntes efluentes dos conversores e da coluna de absorcio inter-
medidria.

O intervalo entre a corrente 25 a 30, representando as correntes afluentes e efluentes
da unidade de conversdo de didxido de enxofre a tridxido, estégios 3 e 4, torre de absor¢io
final, e o aquecimento do acido sulfiirico usados na alimentacio das torres de absorcio
intermedidria e final, respectivamente, apresentadas no "flowsheet” do processo, sic
mostradas na Figura 4.22.

As grandes vazbes de icido sulfirico diluido sdo evidentes na regifo de absorcio
intermedidria e final. Isto acarreta em maiores gradientes de temperatura, devido ao
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termo de acimulo (pcp) ser maior como mostrado na Figura 4.22,

A seguir, a Figura 4.23 ilustra o intervalo correspondente is correntes 37 e 39,
respectivamente.

Pode-se constatar que o gradiente de temperatura é praticamente insignificante, nos

intervalos entre 35 a 37 e 40 2 43 , quando-analisado com as Figuras 4.21 ¢ 4.23.

Este fato é devido as baixas temperaturas das correntes, mesmo que varios coeficientes
globais de transferéncia e temperaturas ambientes sejam especificados,

Quando altas temperaturas de operagio sdo verificadas, como mestrado no perfil de
temperatura para as correntes 45, 46 e 47 na Figura 4.24 e 37 a 39 na Figura 4.23 3
variacdo de temperatura passa a ser significante, a medida em que o coeficiente global
de transferéncia e a temperatura ambiente s3o alterados devendo ser considerados, pelo
fato dos gradientes de 20 a 30 °C serem significantes e podem vir a influenciar na
performance global do processo.

Os efeitos causados pelas diferentes temperaturas ambientes, podem ser avaliados
com respeito a perda global de energia em fungo do coeficiente global de transferéncia
de calor como apresentado na Figura 4.25.

A perda global de energia mostra-se como uma fungdo linear do coeficiente global
de transferéncia de calor como era esperado, devendo ser considerada na influéncia da
performance energética de plantas quimicas. Sua analise & importante para garantir a
estabilidade do processo e se a maximizac3o energética for desejada, possibilitando o
monitoramento das quantidades de utilizades geradas, definicio de caracteristicas cons-
trutivas de linhas de vapor e transporte de forma a estabelecer um perfil entre os be-
neficios versus a flexibilidade do processo.

4.5 Problemas de Controle

4.5.1 Plantas Quimicas Integradas

Plantas quimicas s3o sistemas complexos, constituidos por um grande nimero de
variaveis e conectadas muitas vezes de forma n3o finear.

Frequentemente, em muitos casos a representagdo analitica para sisteras industriais
complexos ndo € possivel de ser obtida diretamente, De fato, em situacSes praticas,
alguns modelos no sio precisamente conhecidos {classe de modelos e seus pardmetros),
embora sua estrutura seja conhecida e entendida.

O modelo estrutural para sistemas de grande escala € construido através de uma ma-
lha de elementos ativos, que representam as restricGes fisicas, de controle e de medidas,

A restri¢3o de controle € obtida através de algoritmos de controle implementados no
sistema, da mesma forma como as restricdes de medidas sdo detectadas por sensores.
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O modelo da planta, geralmente derivado de balancos de massa e/ ou energia (mo-
defos deterministicos), expressa as limitacdes fisicas do processo,

Cada elemento ativo corresponde a um conjunto de possiveis restricdes de diferen-
tes tipos. O sistema global pode ser representado por um conjunto de m restricdes, - -
representados como:

F:(flﬁfm"':fm) (4'9)

que sao aplicadas a um conjunto de n variaveis como:

Y= (yla Yas++ 7yn) (410)

F(y) =0 (4.11)

No caso de plantas quimicas de grande escala, a representacio matemdtica, geral-
mente complexa, € constituida de sistemas de equagdes ndo lineares. Em uma simples
unidade (por exemplo uma coluna de destilagio e um reator), o problema da estrutura
de controle a ser definida jd ndo é trivial, e consequentemente, para plantas quimicas
complexas, esta tarefa ndo é faci de ser executada.

Sistemas complexos, normalmente integrados energeticamente, com reciclos e proce-
dimentos n3o lineares, devem ser definidos adequadamente para que sejam monitorados
através de controladores, considerando-se a localizagio dos mesmos nas zonas da planta
onde falhas nos equipamentos podem levar a consequéncias desastrosas.

4.5.2 Sistematica Adotada

A presente proposta, emprega modelos estruturais, diferenciado na forma com que as
equacdes sdo acopladas. Cada equipamento da planta € representado matematicamente
por um conjunto de equacdes, obtidos a partir de balancos de massa, energia e momento,
considerando-se as restricdes do processo impostas pelas correntes de reciclo. Desta
forma, € possivel calcular para cada médulo (operacio unitdria) as condicBes de saida
mediote as de entrada, pela previsdo < as especificacGes dos pardmetros do equipamento.
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Algumas destas entradas podem ser alteradas por controladores do tipo "feedback”,
localizados nas zonas importantes da planta.

O procedimento usado neste trabalho, através de mddulos adicionais para cada uni-
dade, é derivado da aproximacdo relativa a cada valor de saida, por uma combinacio
linear de todos os valores de entrada (incluindo aqueles determinados pela agio do con-
trole). Para uma dada entrada z;y, 23, ..., 2i, de um equipamento i e entrada u; o
modelo exato é dado por:

i = fif{zia, Tiz, -, Tiny i) (4.12)

e as equagdes conectadas podem ser escritas:

n
yi; = 3 Bijxza {4.13)
kel
com
Zat = Ypg (4.14)

Nas equages acima, y denota os valores de saida, e B denota o coeficiente linear
da equacdo.

Para uma dada perturbacio das condicdes de operacio nominal, o problema é for-
mulado mediante o algoritmo de investigacdo de " Broyden”, variando simultaneamente
todos os pardmentros manipulados de entrada, até que a especificacdo desejada seja ob-
tida. Para um caso geral de n equa¢des independentes com n incégnitas, o método deve
ser formulado em termos de m funcdes com n incdgnitas. Para sistemas multivaridvel,

o resultado para um conjunto de equagSes pode ser escrito como segue:

JAX, = —Fy (4.15)
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onde, J; € a matrix quadrada jacobiana de ordem n, e AKX} e F; sdo as colunas do
vetor, como visto abaixo.

8fif0z; --- Ofif0zy
o= ; s (4.16)
Ofn/0z; --- 0f,[/0z,
e
AXy = Xis1 — X (4.17)
com
X]: = [zlkl:‘t?k) ”'1xnk}T (4}8)
onde
Fk:[flk:f%s”':fuk]i' (419)

As derivadas parciais  f;/0z ;, na matriz do jacobiano J;, sdo geralmente calculadas
somente uma vez. Em cada tentativa, os elementos da matriz inversa do jacobinano sio
conectados através dos valores computados da funcio,

Utilizando-se este procedimento, é possivel encontrar, as condi¢Ges operacionais, ou
obter o novo valor de projeto ( drea do trocador de calor por exemplo), para manter a
condicdo requerida apds mudancas em alguma das varidveis e detectar a zona {ou zonas)
que podem vir a resultar em falhas no processo.

4.5.3 Aplicagao

As reacdes envolvidas no processo de fabricagio de dcido sulfdrico sdo altamente
exotérmicas, sendo que a utilizagBo de controladores de temperatura, de fluxos vo-
lumétricos e de composic3o passam a ser necessarios para se poder garantir as condicoes
Stimas em cada equipamento e no processo global.
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Em processos quimicos s3o comuns oscilages nas temperaturas de entrada das cor-
rentes e nas composicdes das matérias primas que fatalmente influenciario na perfor-
mance global do processo. Estas oscilacBes devem ser evitadas ou compensadas de forma
a minimizar os efeitos no processo, através da utilizacdo de controladores distribuidos
nas unidades mais importantes, definidas previamente através da andlise de sensitividade
paramétrica. Estas s3o:

1. Misturador de enxofre liquido com oxigénio, os quais deverdo ser conduzidos a
combustdo;

2. Trocadores de calor localizados apds os reatores de combustiio de enxofre, axidacdo
do didxido de enxofre no primeiro leito;

3. Coluna de absorgdo intermediiria;

Na Figura 4.26 s3o mostradas as localizacGes e os tipos de controladores instalados
de forma a atuar na temperatura ¢ nos fluxos de massa, evitando assim que ocorram
falhas no processo.

O controlador 1, procura manter a relacdo entre o fluxo volumétrico de enxofre
liquido e ar mediante um conjunto de "set points” definidos na etapa de projeto.

A variac3o nas condicdes de entrada da corrente de enxofre liquido, decorrentes da
mudanga de composicdo, das perturbacSes nos fluxos volumétricos (ver secdo andlise
de sensitividade paramétrica) e na entrada do misturador de enxofre liquido e oxigénio,
devem ser rapidamente corrigidas de forma que as quantidades de enxofre liquido na
corrente de saida do misturador, sejam garantidas como apresentado na Tabela 4.5,

67
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Tabela 4.5: Resposta do controlador de fluxo de O; no misturador - controlador 1

Perturbacdo na vazdo
méssica de S, (kg/h) 2000 4000 6210 | 8000 | 10000
Fluxo de oxigénio : :
no misturador em m* /h 14,21 28,44 44 10 | 56,55 | 70,55
Composicio de saida do misturador
Enxofre liquido 0.10994 | 0.10983 | 0.10994 | 0.1104 | 0.1105
Oxigénio 0.89006 | 0.89017 | 0.85006 | 0.8896 | 0.889%4

Para as condi¢bes acima, o controlador de fluxo utilizado apresenta as seguintes
caracteristicas de "set point”:

1. Composicdo = 0.1100 de enxofre liquido
2. Passo de ajuste do oxigénio de alimentacdo = 0.5 ms/h

Os célculos do controlador sdo efetuados mediante a imposicio de uma tolerdncia
de 1x10™° com o procedimento de convergécia obtido através de um algoritmo do tipo
de "Broyden”.

A reacdo de obtencao do didxido de enxofre € altamente exotérmica e, portanto, faz-
se necessirio o controle de fluxo de fluido refrigerante no trocador de calor "He(Dio)"
definido no diagrama de fluxo do processo, estes gradientes poderiam vir a compromoter
o processo; bem como a integridade do equipamento. No que diz respeito a performance
do processo, na corrente efluente do trocador as temperaturas devem ser mantidas
préximas a 410 °C, condicBo esta para que conversdes e temperaturas de saidas dos
leitos cataliticos sejam respeitadas como previsto no projeto.

O controlador 2 deve atuar sobre a temperatura da corrente proveniente do reator de
didxido de enxofre, ajustando os fluxos volumétricos de fluido refrigerante no trocador
de calor He(Dio) (ver Figura 4.26) . O "set point” do controlador de temperatura do
refrigerante garante que a temperatura n3o ultrapasse os 180 °C. Assim quando o fluido
refrigerante proveniente do trocador exceder a temperatura do "set point”, causada pela
elevacio da temperatura de entrada da corrente de diéxido de enxofre, o controlador
deverd corrigir “on-line” esta perturbacdo através da manipulacio da vazo do fluido
refrigerante na entrada do trocador de calor.

Na Tabela 4.6 é mostrada a resposta do controlador 2 quando perturbacBes nas
vazdes de entrada de enxofre sélido sdo efetuadas. E importante ressaltar que todo o
processo de fabricagdo de 4cido sulfirico € influenciado pela corrente de alimentacdo do
enxofre sélido.

Os pardmetros adotados para o controlador 2 sdo mostrados abaixo:
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Figura 4.26: Diagrama do processo de fabricagio de acido sulfiirico com a localizagio
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Tabela 4.6: Resposta do controlador 2 na temperatura da corrente de SO,

Perturbacdo na vazio massica
de enxofre sélido (kg/h) 2000 | 4000 | 6210 | 8000 | 10000
Temperatura do SO, na entrada
do trocador He(Dio) 986.94 | 986.06 | 986,94 | 990,16 | 991,53
Fluxo volumétrico de fluido refrigerante
entrada do trocador em m®/h 3.77 7.54 | 11.71 | 15.11 | 18.90
Temperatura do fluido refrigerante na
entrada do trocador em °C 25.0 25.0 25.0 250 | 250
Temperatura do fluido refrigerante na
saida do trocador em °C 179.83 | 180.07 | 180.83 | 180.03 | 180.95

1. Temperatura de saida do fluido refrigerante em °C = 180.0

2. Passo de ajuste da vazdo de fluido refrigerante na entrada do trocador = 0.5 my/h

Para este caso a toler@ncia no "set point” € de 1.0 °C, sendo que o mesmo aigoritmo
de convergéncia anteriormente mencionado foi utilizado.

Nas Figuras 4,27 e 4.28 sdo mostrados os efeitos das perturbacGes na taxa de fluxo
de enxofre sélido na taxa de fluxo do fluido refrigerante {fluido refrigerante na carcaca
em um trocador do tipo tubo-carcaca) nas condicdes de projeto da planta.

Na Figura 4.27 € mostrado o perfil linear atingido quando perturag¢des abaixo & acima
daquelas de projeto (taxa de fluxo de enxofre sdlido igual a 6210 kg/h) sdo efetuadas.
Uma conclusdo importante obtida pela interpretacdo da Figura 4.28 é que abaixo da
condicdo de projeto a producdo de SO; € maior, o que faz com que temperaturas de
saida dos leitos 1 e 2 sejam maiores,

A coluna de absor¢io intermedidria tem como objetive a conversdo do tridxido de
enxofre e agua a acido sulfirico. A utilizaco da coluna de absor¢do para promover
a reacdo entre o tridxido de enxofre e a dgua constituinte do acido sulfirico é feita

mediante os seguintes mddulos:

1. Coluna de Absorcgio;
2. Reator estequiométrico operado isotermicamente;

3. Separador de duas fases,
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Tabela 4.7: Resposta do controlador de composigao na coluna de absorcao inter-

mediaria
Perturbacdo na vazio massica
de enxofre sélido (kg/h) 2000 4000 | 6210 8000
Fluxo de H250, na alimentacdo
da coluna intermedidria (m®/h) | 507.34 507,34 | 50734 | 507.34 |
Composigdo no topo da coluna
SO, 0.07244 | 0.0764132 | 0.0780069 | 0.0793883
SO, 0.03843 | 0.0388502 | 0.0390907 | 0.0395538
0O, 0.816697 | 0.8129734 | 0.8137955 | 0.8171168
Composicio na base da coluna | T
50, 0.000048 | 0.0004805 | 0.0004893 | 0.0004957
H.504 0.98781 | 0.9916092 | 0.9954107 | 0.9974974
Composicdo na saida do reator
SO, 0.0414276 | 6.0418538 | 0.0419627 | 0.0422557
H,504 0.0780941 | 6.0773113 | D.0742371 | 0.0683088
0. 0.8804769 | 0.8758253 CMOQQ» 0.87293307

Este artificio € utilizado na simulacio do processo de fabricagdo de dcido sulfirico
decorrente da limitagao do software utilizado para preparacido do "Flowsheet do Pro-
cesso’, como j3 discutido anteriormente . Como hd a possibilidade de arraste de SO,
na base da coluna de absorgdo, procede-se o controle da composicio mediante o fluxo
de 4cido sulfirico dilufdo na corrente de entrada da coluna.

O controlador de composicio deverd atuar de forma que seja limitada a saida de
triéxido de enxofre na base o que implica na obtencdo de uma menor quantidade de dcido
sulfiirico. Quando quantidades de SO; excedem o previsto no "set point” o controlador
deverd corrigir mediante aumento da vazdo de H,S0; 98 %. Os resultados obtidos
através desta metodologia sdo apresentados na Tabela 4.7, e mostram a viabilidade de
sua aplicagao.

4.5.4 Conclusoes

£ sroposto um procedimento baseado em modelos estruturais acoplados ao sistema,
com aigoritmo de investigacdo do tipo de " Broyden”, variando simultaneamente todos
os parimetros do controlador até que seja encontrado a especificacdo desejada. Os
resultados apresentados mostram como € possivel a identificacio de falhas no processo
através da mundanga nas varidveis com relagdo aos dados de projeto.
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A proposta de diagnosticar falthas em plantas quimicas decorrentes das nao linearida-
des e operacdes complexas deve ser avaliada mediante o uso de modelos deterministicos
para se garantir a operabilidade maximizada e seguranca do processo,

O efeito das condicGes climaticas na performance global do processo mostra. clara-
mente que mudangas normais de temperatura e coeficientes de transferéncia de calor
(necessdrios na fase de definicdo do processo, para estabelecer um perfil de perdas de
energia) levam a alteracOes operacionais ndo desejadas e dificeis de serem corrigidas,
afetando diretamente a performance Stima.

A sensibilidade das correntes e das operagbes de processos quimicos, apresentada na
secido " Anidlise de Sensitividade Paramétrica”, revela o quio importante é a necessidade
de se estabelecer regides operacionais vidveis através da identificacio de problemas de
nivel global e local, que devem ser tratados separadamente. As falhas encontradas na
operacio da planta de dcido sulfirico, quando perturbacdes externas foram provocadas,
mostraram a necessidade de controladores de fluxo e de temperatura de modo a permitir
operacoes flexiveis e seguras.



Capitulo 5

Otimizacao energética

5.1 Introducgao

Existe hoje um grande incentivo para otimizagdo energética de plantas quimicas
devido ao fato das mesmas serem altamente integradas com relagdo aos fluxos de massa,
energia e dos niveis de consumo e producdo de energia envolvidos.

Os varios equipamentos dos processos, normalmente incluindo reatores, separadores
e trocadores de calor, sdo dispostos de maneira a propiciar 2 formac3o de produtos
quimicos especificos, sendo conectados entre si por correntes de processo.

Enquanto que os fluxos de massa seguem restricdes impostas pela disposicdo fisica
dos equipamentos, a qual é essencialmente determinada pelo sequenciamento das operacdes
unitdrias necessdrias para a obtencao dos produtos desejados, os fluxos de energia podem
ser manuseados com um grau de liberdade muito maior, com possibilidade de reciclos e
utilizacBo da energia gerada pelos equipamentos de maneira ndo sequencial.

Virias técnicas de otimizacio s3o possiveis de serem aplicadas, porém seus objetivos
ndo sdo facilmente atingidos devido a complexidade encontrada na busca de solugdes
otimizadas, mesmo que critérios de performance simplificados sejam aplicados.

Estas técnicas sdo normalmente implementadas através da representacio da planta
por um modelo matemdtico, quase sempre simplificado, sendo feita sua incorporacio
em um algoritmo de otimizagdo. As principais restricdes, quanto 3 universalidade desta
metodologia, dizem respeito as simplificacGes dos modelos e as limitacdes de solucio
matematica dos algoritmos (por exemplo, minimos locais).

O objetivo deste capitulo é o de propor novas estruturas que permitam a operagio
energeticamente otimizada da planta de dcido sulfiirico apresentada no capitulo anterior.
Para tanto, uma metodologia sera desenvolvida para procurar estruturas que possuam
menores gradientes de temperatura entre o aquecimento e a refrigeracdo, e, por con-
sequéncia, uma redu¢do no consumo global de energia do sistema.

it
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Tabela 5.1: Resultados de aplicagbes na Union Carbide(1984)

Processo Tipo Reducdo de Custo | Retorno
Projeto | Energia (USA $/ano) | USA $ | meses
Petroquimico Modif. 1.050.000 500.000 6
Essenc.Quimico | Modi, 139.000 57.000 5
Quimico Novo 1.300.000 e R
Petroquimica(1) | Modif. $30.000 —
Quimica organica | Modif. 1.000.000 600.000

Uma possivel abordagem do problema é feita através da utilizacdo dos conceitos
da metodologia pinch (Linnhoff e Flower, 1978), a qual tem sido aplicada com sucesso
em industrias quimicas de grande porte. Sua aplicacdo correta tem proporcionado uma
reducdo entre 30 a 50 % nos custos com energia e quando utilizada em processos
existentes ("retrofit”), o retorno do investimento das modificacBes normalmente nio
superam a um periodo de 12 meses {Uredeveld 1984).

Neste capitulo, serd dado €nfase 3 metodologia " Pinch” aplicada a0 caso estudo da
planta de acido sulfiirico que apresenta um problema global de otimizacio energética
decorrente das grandes taxas de produc3o e reacSes altamente exotérmicas envolvidas,
Assim, através de um estudo da melhor disposicio dos equipamentos e da necessidade
de incluir novos trocadores de calor, pretende-se propor modificagSes na planta de forma
a tornar sua operacao energética mais econdmica.

5.2 Metodologia de analise

A otimizag3o de processos quimicos, com relacdo aos fiuxos de massa e energia, €
na grande maioria dos casos dificil de ser atingida, devido 3 complexidade do processo
e as restricoes das técnicas de otimizacdo. Como mencionado acima a aplicacio de
procedimentos baseada na Metodologia Pinch parece ser bastante adequada para os
propositos deste trabalho.

indmeras aplicacSes com sucesso tém sido feitas deste 1982, trazendo beneficios
que levam a investimentos com retorno imediato (aproximadamente 12 meses), quando
comparado com as de concep¢do de plantas quimicas (em torno de 10 anos).

Para efeito ilustrativo, € mostrado na tabela 5.1 alguns resultados de aplicacdes da
metodogia "Pinch” na inddstria quimica Union Carbide (USA) por Linnhoff, em 1984,

A tecnologia "Pinch” € iniciada com a anilise do fluxo de calor do processo, através
das curvas sobrepostas das correntes quentes e frias, em um grifico do tipo entalpia (H)
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Figura 5.1: Integracio de Calor tradicional através da superposigao das correntes
"hot” e "cold” no diagrama Entalpia versus Temperatura.

versus temperatura (T), como mostrado na Figura 5.1 {Linnhoff e Polley, 1988).

Os perfis das correntes s3o separados pela diferenca de temperatura minima. As
correntes quentes s3o combinadas para a construgio do perfil "hot composite” e as
correntes frias s3o usadas para a obtencio do "cold composite”.

Como resultado, € gerada a " Composite Curve” conforme mostrado na Figura 5.2,
onde os perfis s3o todos sobrepostos para a quantidade de calor em excesso e a requerida
no processo. Essencialmente, todos os fluxos de calor do processo sio reduzidos em um
simples quadro contra-corrente, onde a corrente quente tende a “descer” e a corrente
fria a "subir” no diagrama H versus T.

Na " Composite Curve” existe um ponto de minimo onde as correntes quentes e frias
se aproximam, e que caracteriza a menor diferenca de temperatura do processo. O
ponto onde é verificado a menor diferenca de temperatura é denominado de "Pinch”,
verificando-se ainda, fluxos de calor constantes e a diferenca de entalpia nuia.

A sobreposicio das duas curvas do " Composite” determina a quantidade minima de
calor e de refrigeracdo requerida no processo global. Estes s8o denominados os alvos
{"rargets”) do processo.

Pode ser visto na Figura 5.2 que o "Pinch” divide o processo em dois sistemas
termodinamicos separados, cada qual com um balanco de entalpia e um "utility target”.

Um dos principios da metodologia impde que, na busca de estruturas que minimizem
o consumo global de energia n3o ocorram transferéncias de calor através da regifo do
"Pinch” (Douglas, 1988).

Na Figura 5.3, é mostrado um procedimento tradicional de utilizacBo da primeira
lei{entalpia) e da segunda lei(entropia) da termodingmica na andlise de processos quimicos
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Figura 5.2: Curvas "Composite”

em regime estacionario. Em ambas situacdes, temperatura, pressio, composicio e flu-
xos do processo devem ser conhecidos para utilizac8o desta anilise (Linnhoff,1983). Na
andlise da primeira lei, correlaces de entalpia permitem calcular 2 mudanca de entalpia
(AH), como fungo da temperatura (T), pressdo (p), e composicdo (C). Na andlise
da segunda lei as correlacOes de entropia sdo aplicadas para o calculo da mudanca de
entropia {AS).

Os dois principios fundamentais utilizados no desenvolvimento da metodologia pinch
sao mostrados abaixo:

1. Primeira Lei: aplicada para obter o balango de energia de uma malha de trocadores
de calor, intervalo a intervalo;

2. A segunda lei: compara a performance energética do processo atual com a perfor-
mance méxima que poderia ser atingida (Exergy).

A anilise da segunda lei consiste em verificar as quantidades de energia que poderiam
ser utilizadas com as perdas existentes, ou seja, relaciona o potencial da planta quimica
otimizada em relacdo ao processo atual. Esta perda de energia é usualmente medida
na forma de ganho de entropia ou de exergy. A entropia de uma substancia aumenta
com a temperatura, mas diminui com a pressdo. Se a exergy € sindnimo de perda,
entdo o sistema pode vir a realizar menos trabalho se o gradiente de temperatura entre
as correntes quentes e frias for minimizado. A exergy de um processo diminui com
ambas as propriedades, temperatura e pressdo, podendo ser ignorado o contorne, como
mostrado na Figura 5.3.
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A seguir, uma breve abordagem da modelagem matemdtica envolvida no célculo da

entaipia e entropia de um processo quimico.
O célculo do aumento da entalpia com a temperatura € obtido através de:

Ty
AH = m/ﬁ odl (5.1)
Para o aumento de entropia:
AS=m [ Szqr (5.2)
T In T i

assumindo a capacidade calorifica (c,) constante, podemos rescrever a relacio da
entalpia e entropia como:

AS _ (T24T (T2 In(Ty/T})

— D dt = .
AH Vb T / T Tg o T; (5 3)
a equagdo 5.3, pode ser reescrita como:
In(T, /T, In{T;/T.
( 2/ 1) _ (T /T3) :—-»[(ATLM)LQ)]“! (5.4)

L-Ti Ti~-T,

onde, (ATLar)12 € @ temperatura média fogaritmica de T; e T, que combinando a
equac3o (5.3) e a equacdo (5.4) obtém-se uma expressio para a mudanca de entropia
AS como fungdo da mudanca da entalpia AH

AS = AH[(AT x)i0)™ (5.5)

Simplificando tem-se;

(ATan )12 = (AT )12 (5.6)

onde, (AT sar)1,2 € a diferenca de temperatura média aritmética.
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Tabela 5.2: Condigdes das cotrentes do Processo

Corrente | Objetivo | FC, T T Qaisp.
‘ Btu/h°F | inicial (K) | final(K) | *10° Btu/h
1 Resfriar | 1000 250 120 130
2 Resfriar | 4000 200 100 400
3 Agquecer | 3000 90 150 -180
4 Aquecer | 6000 130 190 -360

Desta forma, a expressdo da entropia pode ser escrita como:

AS = AH[(AT p)1 2] (5.7)

onde T é tomada como temperatura absoluta.

Nas equagdes (5.5) e (5.7). € demonstrado uma aproximacao geral. Fsta equacio é
usada para o cdlculo da mudanca de entropia como funcdo da mudanca da entalpia e
condicSes de operagio.

Um resumo da metodologia é apresentado na Figura 5.4,

5.2.1 Caso Estudo

O caso estudo considera um processo quimico constituide de 2 correntes que ne-
cessitam de aquecimento e refrigeracao respectivamente, como mostra a tabela 5.2. A
finalidade de se representar as sequéncias de cédlculo de otimizacio energética, utilizando-
se quatro correntes de processo, deve-se a simplicidade com que podem ser efetuados
os calculos, o que ndo é possivel de ser feito em processos com um grande nimero de
correntes presentes (aproximadamente 60 correntes para a planta de 4cido sulférico),
devido ao grande niimero de interacbes que inviabilizariam a construcdo analiticamente
das malhas de trocas de calor. Dentro deste prisma é que se faz necessiria a utilizagdo de
algoritmos, ligados ao "flowsheet” de processos, de forma que as sequéncias de célculo
sejam feitas rapidamente, possibilitando andlises mais apuradas.

As mudangas das estruturas na busca da otimizacdo energética podem ser efetuadas
com rapidez e seguranca mediante a utilizacao de técnicas de simulagio ndo sequencial.

Através de balancos de energia das correntes quentes, que necessitam ser resfriadas,
e das frias, que serdo aquecidas, é mostrado que o processo apresenta uma demanda
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Figura 5.5: Escala de temperatura das correntes quentes e frias do processo.

de 10.000 Btu/h de utilidades para garantir gue as restricBes acima expostas sejam
satisfeitas. .

Para as condi¢Ses de um processo qualquer, como as apresentadas na tabela 5.2, sdo
representados graficamente duas escalas de temperaturas (escala de temperatura para
as correntes quentes e frias, respectivamente).

A representag3o em escala das temperaturas correspondentes as correntes quentes e
frias é mostrado na Figura 5.5.

Mediante escalas de temperatura (correntes quentes | e frias 1), neste caso é verifi-
cado urma diferenca de temperatura entre as correntes quentes e frias de 10°F, a partir
daf sdo tracados intervalos de temperatura para a construcio da malha de transferéncia
de calor do processo.

Cada intervalo da matha (ponto onde a temperatura de uma corrente € inicial ou
final), é representado por segmentos das correntes quentes e frias. Estas sdo manipuladas
de forma a obter os balancos de energia em todo sua extens3o da malha, para que na
sequéncia proceda-se a analise d& necessidade e /ou disponibilidade de energia no sistema.

Esta metodologia permite a elaboracdo do diagrama de mudanca de entalpia versus
temperatura, de forma que todos os intervalos sejam considerados. O resultado obtido
é mostrado na Figura 5.6, denominada de curva de composigdo do processo.

Definida a malha de troca de calor, especifica-se cada intervalo da matha como
um sistema de transferéncia de calor, onde partes de correntes quentes e frias estdo
envolvidas no calculo da disponibilidade de energia em cada intervalo. O objetivo é
encontrar a demanda ou caréncia global do sistema, sendo que as quantidades locais
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Figura 5.6: Intervalos de temperatura das correntes quentes e frias do processo.

(intervalo da malha) e globais de energia disponive! e/ou necessédria sio dadas por:

Qi = [Z(Fcp)qmcnte,i - Z(Fcp)fria,i]AT; s 13' . ')N (58)

onde N representa o niimero de correntes de amarracdo do processo,

Os balancos de energia efetuados em todo o sistema mediante a equacio 5.8 resultam
na Figura 5.7.

Através da Figura 5.7, podem ser verificadas transferéncias de energia de intervalos
que apresentam disponibilidade de energia das correntes correspondentes ao intervalo
com temperaturas entre 200 a 250 °F, para o intervalo com temperaturas menores (tais
como de 160 a 200 °F).

Estas mesmas informacdes podem ser mostradas pela construcio da Figura 5.7, onde
a esquerda tem-se o bloco "hot utility” e a direita o "cold utility”.

Na malha de transferéncia (Figura 5.8) s3o encontrados intervalos com disponibili-
dade de energia. Esta energia deve ser alocada para regides da planta que as necessite,
como mostrado na Figura 5.5.

A remocdo e o fornecimento de energia sdo conseguidos mediante utilitdrios, que
serdo agregados ao processo, como por exemplo, aguecedores e resfriadores.

Através desta analogia, € possivel identificar a existéncia de dois sub-sistemas ter-
modindmicos, com diferenca de temperatura de 10 °F (como mostrado na Figura 5.9).
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Figura 5.9: Troca de Calor no sistema

A regio que separa os dois sistemas termodin8micos é denominada de " Pinch”, carac-
terizada pela transferéncia de calor constante, como jé discutido anteriormente.

Da mesma maneira, mudancas de energia intervalo 3 intervalo s3o utilizadas no
célculo do actimulo de entalpia em cada ponto da malha. Assume-se que a mudanca
de entalpia no inicio da malha de transferéncia (ponto onde estd situada a corrente de
menor temperatura) seja zero, decorrente da ndo ocorréncia de acimulo de energia. A
partir deste ponto s3o efetuados cédlculos sucessivos em cada intervalo de temperatura,
até que o dltimo intervalo seja alcancado.

Como resultado, € gerado a "Process Composite Curve”, como ilustrado na Figura
5.10, que € a representacado da entalpia acumulada em cada intervalo da malha graficado
para a temperatura respectiva da malha.

Na Figura 5.10, é mostrado que para satisfazer as condicGes de operagdo do processo,
como apresentado na Tabela 5.2, sdo necessarios Qo =60.000 Btu/h. Esta energia é
usada para aquecer as correntes frias e Q, 0. =70.000 Btu/h que deverd ser retirado a
fim de resfriar as correntes quentes.

Num ponto interno da malha de transferéncia, cujas temperaturas sio iguais a
Thoe=140 e T_42=130 °F das correntes quentes e frias respectivamente, nas duas esca-
las como apresentado na Figura 5.5, ocorre um ponto de minimo. Este é o ponto no
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Figura 5.10: Diagrama de entalpia versus temperatura - ”Process Composite Curve”

diagrama de entalpia versus temperatura que as correntes quentes e frias se aproximam,
e que mudancas de entalpia ndo sfo verificadas (Hpp-Hooig=0.0).

Dando sequéncia a metodologia, é tomado o valor da mudanca de entalpia na tem-
peratura de 90°F (corrente fria) como 60.000 Btu/h e extrapolado para 110.000 Btu/h.
Desta forma, refaz-se todos os cilculos do acimulo de entalpia para os intervalos da
malha para as correntes frias, tendo como resultado a Figura 5.11,

Mediante os dados da " Process Compo:ite Curve” Figura 5.10, é gerada a Figura
5.12, que representa a " Grand Composite Curve”. Sua elaboracdo é feita mediante as
condigdes do ponto " Pinch”, como mostrado na Figura 5.10, onde mudangas de entalpia
sio nulas. Para este caso, em particular, toma-se inicialmente temperatura como média
e igual a 135 °F.

QO procedimento de cdlculo deve ser repetido para novas temperaturas médias, por
exemplo 155 °F (Figura 5.11), permitindo o cdlculo do fluxo de calor, no caso entre o
intervalo 180 a 190 °F é de 80 Btu/h. Célculos similares s3o feitos para as temperaturas
de 195 e 245 °F.

Os fluxos de calor nestes pontos (acima do pinch) sfo graficados em um diagrama
entalpia versus temperatura, como mostrado na Figura 5.12. De forma anéloga € cons-
truida a curva abaixo do pinch, que representa a composic8o dz: correntes frias.

A curva me strada na Figura 5.12, demonstra claramente que as quantidades minimas
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de calor e refrigerago requeridas sio Q,=70.000 Btu/h e Q.=60.000 Btu/h, respecti-
vamente. A curva "Grand Composite” & particularmente utilizada para avaliar o perfil
de calor no estudo de integracdo energética, a fim de obter-se as estruturas otimizadas
mediante a insercio de novos trocadores de calor.

A seguir, o problema de integracdo energética e do "design” de uma planta de cido
sulfirico é considerado.

5.3 Consumo energético e ?design” da planta de
H,S0,

A utilizacdo de técnicas de simulacdo n3o sequencial (por exemplo, Hysim), bem
como de otimizacdo energética, sdo imprescindiveis para a busca de estruturas otimiza-
das. Isto porque a composicdo das correntes dos processos com as unidades requerem
trabatho intenso de andlises e de simulagdes na busca de estruturas que sejam maximi-

zadas energeticamente.
Como discutido anteriormente, isto pode ser obtido através da geragdo e anélise das
curvas " Process Composite Curve” e "Grand Composite Curve” para cada proposta de
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modificacio da planta.
As seguintes etapas serfo seguidas no trabalho de otimizacdo energética da planta.

1. Construcio do "Flowsheet Composite, Process Composite e Grand Composite
curve”, como abordado na secdo " Metodologia Pinch”.

2. Conhecidos os perfis de Entaipia e Temperatura do processo, faz-se um estudo das
correntes e operactes unitarias, e a partir dai adotam-se modificaces necessarias.

3. Finalmente, s30 avaliados os beneficios decorrentes das modificacGes.

A configuragao original do processo de fabricacdo de dcido sulfdrico considerado é
mostrado na Figura 5.13

Através da aplicacio da " Pinch Tecnology”, sdo mostradas as curvas de composicio
das correntes do processo, através das Figuras 5.14 e 5.15, respectivamente.

Na Figura 5.14, observa-se a existéncia de um AT, = 26.7 °C na composi¢do das
correntes frias (" Sink”) e quentes ("Source”) do processo, e algumas modificagBes sdo
possiveis de serem efetuadas, como mostrado abaixo:

1. Recuperagdo de energia das correntes quentes, acima do ponto " Pinch”.

2. Refrigeracdo abaixo do ponto " Pinch”.

Na "Grand Composite Curve” é mostrado que, acima do ponto " Pinch” sdo possiveis
de serem feitas inclusdes de novos trocadores de calor, nas zonas onde a geragdo e
consumo sdo verificados, como abordado abaixo:

1. Apds o reator de combus3o do enxofre fiquido em presenca de ar, para obter o
diéxido de enxofre. Com esta modificacdio (adigdo de dois trocadores de calor),
gradientes de temperaturas mais baixos s3o obtidos e como consequéncia um maior
aproveitamento da energia gerada.

2. Na operagio de conversdo de didxido de enxofre a tribxido {quatro estégios),
uma grande geracdo de calor € verificada, de forma que € necessério refrigeraco
para garantir que as temperaturas de entrada em cada estagio sejam preservadas,
Com a adicio de trocadores de calor na operagdo intermedidria em cada leito é
possivel de ser efetuado uma recuperacdo maior de energia, sem que as condi¢des
operacionais sejam infringidas,
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PROCESS COMPOSITE CURVES
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3. O écido sulfiirico proveniente dos tanques de armazenagem é conduzido s torres de
absor¢ao intermedidria e final, sendo aquecido mediante trocadores de calor. Com
o redirecionamento da corrente efluente do reator de conversio final, com a energia
gerada na absor¢do de tridxido de enxofre e a energia da corrente efluente da
operacao de combustdo de diéxido de enxofre € possivel garantir as especificacdes
de energia em cada unidade, a fim de se conseguir um reaproveitamento energético
maior, o que leva a operacdo maximizada da planta.

Estas modificagbes surgiram de extensivas andlises baseadas nos diagramas de en-
talpia versus temperatura, como mostrado na Figura 5.14 e 5.15, com a configuracio
final da planta de acido sulfiirico e apresentada na Figura 5.16.

Como instrumento de analise, s3o utilizadas as curvas "Process Composite Curve” e
"Grand Composite Curve”.

Na Figura 5.14 é mostrado o comportamento das correntes da processo de fabricacio
de acido sulfirico.

Acima do "Pinch” verifica-se a necessidade da inclusdo de trocadores de calor, permi-
tindo, desta forma, a diminui¢io dos gradientes de temperatura das corrente do processo

e propiciando um maior reaproveitamento de energia.
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Tabela 5.3: Anélise do Process Composite da planta de icido sulfirico original

Anilise do Pinch Processo
Aproximag3o da temperatura minima 26.6826 °C "~
Temperatura do Pinch na composicio das correntes quentes | 100.4987 °C
Temperatura do Pinch na composicdo das correntes frias 73.8161°C
Temperatura de aproximacdo das correntes quentes ¢ frias 20.4987°C
Temperatura média no Pinch 87.15747°C
Mudanca de entalpia no Pinch 79696.2197 KW
Utilitarios de refrigerago em KW -31655.3600
Utilitarios de aquecimento{ KW) -'%09.6989

A tabela 5.3 mostra as condigdes da configuracdo proposta.

A Tabela 5.3 e a Figura 5.17 revelam que a geracdo de "utility” decorrentes das
reacOes exotérmicas envolvidas, e a demanda de "utility” para a fusdo do enxofre s6lido
bem como aquecimento do 4cido sulfirico de alimentacio das torres de absorgdo, devem
ser maximizadas. O objetivo é obter uma maior quantidade de "hot utility”.

Isto pode ser conseguido através da seguintes modificacSes no "Layout” da Planta
Criginal, mediante andlise da Figura 5.15 :

1. Adic3o de trocadores de calor apds a combustdo do enxofre;
2. Adic3o de trocadores de calor nas operagles de converséo de calor, nos quatro
estagios:

3. A cortente de icido sulfiirico 98 %, proveniente dos tanques de armazenagem,
que alimenta as torres de absorcBo intermedidria e final é redefinida quanto ao
percurso nas unidades de trocas, como mostrado na Figura 5.16;
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Figura 5.17: Process composite curve -intermedirio

Estas modificagSes propostas trazem beneficios em termos do consumo energético
da planta, como pode ser observado nas Figuras 5.17 e 5.18, quando comparada com -
as curvas obtidas a partir da configuracio original. No entanto, existem possibilidades
de m=lhorar a otimizagdo do processo,

Com o reordenamento das correntes e inclusdo de 7 trocadores de calor obtém-se uma
geragao de utilidades aproximadamente 3 vezes maior que a configuragio do processo
original, como mostrado nas Figuras 5.19(" Process Composite Curves”) e 5.20(" Grand
Cos: sosite Curve™),
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Figura 5.19: "Process Composite Curve” - Final

Na medida em que os trocadores de calor sd3c adicionados na planta de dcido sulfirico
a mudanca de entalpia das cotrentes do processo tendem a diminuir e aumentar, acima
e abaixo do ponto "Pinch”, respectivamente, o que representa um melhot reaproveita-
mento das correntes quentes, maximizando a geracao de utilidade.

Na Tabela 5.3 s3o mostradas as condicBes do processo otimizado.

Na Tabela 5.5 sdo apresentadas as condi¢Oes da planta original e modificada bem
como as vantagens do ponto de vista energético apds a aplicagio da metodologia " Pinch”
para a otimizacio energética da planta de icido sulfiirico.

5.4 Conclusoes

Demonstra-se a possibilidade e a viabilidade de modificacdo de estruturas de plantas
quimicas, de modo a trazer beneficios em termos de consumo e geracio de energia.
A metodologia de andlise empregada € de grande potencial (ver tabela 5.5) no sentido
de orientar as modificagdes que levem a uma operagdo otimizada do ponto de vista de
economia de energia.

Apesar das plantas quimicas apresentarern comportamento complexo, ndo linearida-
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Hy

Tabela 5.4: Anélise do ”Process Composite” da planta de acido sulfirico modificada

Anélise do Pinch Processo Modificado

Aproximacio da temperatura minima 64.3942 °C

Temperatura do Pinch na composicio das correntes quentes 127.3172 °C
| Temperatura do Pinch na composicao das correntes frias 62.9229°C
Temperatura de aproximagdo das correntes quentes e frias 3.18067°C
Temperatura média no Pinch 95.1200°C

Mudanca de entalpia no Pinch {Kw) 121825.7305

Utilitdrios de refrigeracio (KW) -81602.4671

Utilitdrios de aquecimento (KW) 3706.7160 |
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Tabela 5.5: Resultados apos aplicagdo da metodologia Pinch

Planta Original | Modificada
Ndmero de trocadores de calor) 11 18
Cold Utility requerido(KW) 316554 | 81602.5
Hot Utility requerido{ KW) 2509 3706
Minimum Temperature Approach(°C) | 26.7 64.4
Source Corposite Pinch®C) 100.5 127.3
Sink Composite Pinch®C 73.8 62.9
Entalp Change at Pinch(KW) 79696 121825 |

des e serem altamente integradas, foi mostrado ser possivel desenvolver uma metodologia
de andlise que € Gtil, tanto na fase preliminar de projeto de maneira a verificar a viabili-
dade de implementacdo da planta (aspectos econdmicos e operacionais), assim como nos
casos de plantas jé existentes ("retrofit”), cujo estudo pode trazer grandes beneficios
(como abordado neste capitulo).

Estas técnicas passam a ser extremamente importantes a nivel de decis3o de projetos
concorrentes, especialmente quando processos otimizados e seguros sao requeridos.

A metodologia global para a otimizagdo de processos quimicos, vista neste capitulo,
depende da performance operacional de equipamentos chaves da planta. Para o caso
da pianta de dcido sulfdrico, o reator de conversdo de diéxido de enxofre a tridxido de
enavire pode ser considerado como a parte central do processo. No capitulo seguinte
sera iratado o problema de otimizagdo a nivel local.



Capitulo 6

Otimizacao do Conversor de SO,

a SO3

6.1 Introducao

De uma maneira geral, a otimizac3o de processos pode ser feita através de:

1. Anslise Global;

2. Anélise Pontual (ou local);

A anilise global do processo de producdo de dcido sulfirico foi considerada no
Capitulo 5. A é&nfase nesta parte do trabalho é com relagdo & otimizac3o local, no
caso do reator conversor de didxido de enxofre a tridxido de enxofre.

A otimizacio deste conversor de didxido de enxofre a tridxido de enxofre constitui um
problema dificil de ser resolvido devido ao nimero de parémetros envolvidos, assim como
pelas ndo linearidades presentes. No entanto, é um problema de grande importincia,
devido ao fato de sua operagdo constituir um ponto de estranguiamento no processo.

Os incentivos para a otimizacdo deste reator vo desde os aspectos econdmicos
até consideracdes ambientais. Do ponto de vista econdmico, deseja-se maximizar as
conversdes com quantidades minimas de catalisador. Aspectos ambientais referem-se ao
fato de que emissdes de SO; podem trazer danos irrepardveis ao meio ambiente.

Apesar do grande nimero de trabalhos de simulac8o e otimizacao deste reator terem
sido publicados, como mostrado por Latour(1979) ndo existe congruéncia dos resultados.
Ainda, parece nio ter sido avaliado com o devido cuidado porqué do niimero de quatro
esifgios para estes reatores. Obviamente, este pode ser um pardmetro importante na
otiiaizacdo do reator.
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Nos processos industriais, a otimizagdo normalmente € feita mediante manipulacio
das varidveis independentes, até que a forma Stima seja encontrada. Quando muitas
varidveis estdo envolvidas e o sistema apresenta comuortamento complexo, a otimizacdo
sem problemas de minimos locais é dificil de ser obtida. __

A utilizacdo de algoritmos de otimiza¢do tem trazido beneficios na busca de perfis
Stimos de operacio, projeto e controle, tanto em processos globais como locais.

O uso de técnicas de otimizacio, que consistem-se em buscar a operacio otima de
processos, ndo diretamente acoplados ao algotitmo de otimizagio ("off-line”), tem-se
mostrado muito mais simples quando comparado as otimizacSes ("on-line”). As oti-
mizacoes ~off-line” sdo muito utilizadas em processos envolvendo méduios independen-
tes, porém n3o restritas somente a estes {vérios médulos numa malha de otimizac3o).
Em contra partida a otimizacdo em tempo real ("on-line") estd intimamente ligada ao
processo. Este tipo de otimizacdo € muito importante, quando existe a necessidade de
operagdes periddicas (plantas multi-funcionais).

A abordagem que € proposta consiste em otimizar " off-line” o reator de conversio de
50, & SO;, com o objetivo de se encontrar as condicoes Gtimas de operacio (mediante
utilizagBo de algoritmo de simulacB0), cujo objetivo é levantar ¢s pardmetros operacionais
e otimizé-los com relago a conversdo/temperatura/comprimento do leito.

6.2 Problema Geral

O projeto e a operagio da planta de dcido sulfirico pelo processo de contato é
constituido basicamente, da reacio de axidagdo do SO, na fase gasosa em presenca do
V,Q; como catalisador, conforme apresentado abaixo:

1 Ja
50, + ~2~0§ S 80, + Calor
ky

Consideracbes termodinimicas e estequiométricas est3o envolvidas na maximizagdo
de SO;. A decisio, no entanto, € otimizar o equilibrio, onde o estado de equilibrio
da reacdo de oxidacho é submetido ao "stress” (operagdo na regifo critica onde as
maiores conversdes sdo obtidas). O "stress” pode ser obtido mediante o aumento na
temperatura, pressdo e concentragdo.

Dentre as possiveis opces de se conseguir uma menor relacdo SO,/S0;, pode-
se enumerar quatro técnicas distintas, onde o alvo € obter o ponto que represente a
operacdo maximizada (maior conversio de SO, com o menor volume de catalisador)
segundo Donavan (1978):

1. Remogao de Calor
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Figur‘a 6.1: Curvas de equilibrio para conversio do SO,

Sendo a formacao de SO; uma reacdo exotérmica, a constante de equilibrio torna-
se menos favoravel com o aumento da temperatura, o que implica numa baixa
taxa de conversdo de SO, a SO,. Isto é bem caracterizado na Figura 6.1, cujas
situacOes avaliadas quantificam os efeitos de percentuais de didxido de enxofre
diferentes na corrente de alimentacdo do conversor de didxido de enxofre a tridéxido
de enxofre. Percebe-se no comportamento global que a temperatura e conversdo de
didxido de enxofre sio afetadas. Quanto menor a quantidade de didxido de enxofre
na corrente de alimentacdo do conversor, maiores gradientes de temperatura e
conversdes 530 atingidos. Ao contrdrio, percentuais maiores de didxido de enxofre
na alimentacdo implicam em temperaturas de saida (em cada estdgio) menores,
que levam a conversdes finais menores, o que nao é desejado.

A reac3o na fase gasosa € estabelecida mediante opera¢do adiabdtica, numa série
de miiltiplos leitos fixos no conversor, conforme mostrado na figura 6.2.

O diagrama dos reatores industriais de conversio de SO, a SO3, com quatro leitos
e refrigeragdo intermedidria, é mostrado na figura 6.3

Utilizando-se miiltiplos passes, técnica "stair-stepping” (Doering,1988), € possivel
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Figura 6.2: Distribui¢ao dos leitos ao longo do reator de conversio

de ser controlada a geragc3o de calor para garantir as restrigGes de operacao.

Mediante esta técnica, é possivel alcancar uma maior conversdo para um dado
volume de catalisador (a menor massa possivel deve ser utilizada).

2. Aumento na relacdo 05/50,

O aumento na vazdo do oxigénio favorece a formacao de SO;, bem como provoca
uma queda da temperatura do leito, garantindo, desta forma, a integridade da

atividade do catalisador, bem como um deslocamento do equilibrio da reacio no
sentido dos produtos.
3. Remog3o do SO,

Conversoes de 99.7 % s3o obtidas quando o 503 € removido através do leitos
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Figura 6.3: Diagrama de estagio do reator de conversdo do 50,

(processo de dupla absorg3o), quando comparado ac de absor¢do simples (98.5
%).

Os resultados obtidos tém sido bons com respeito a operacio otimizada mediante
multiplos estdgios com refrigeracdo intermedidria. Portanto, existe um incentivo
para o projeto de reatores na forma de miltiplos estigios com refrigeracio in-
termedidria e uma vez que a operacio otimizada seja alcancada, a performance
global do processo pode ser muito boa.

Na figura 6.4 é mostrada a relacdo entre a curva de equilibrio para o processo de
simples e dupla absorcio. Através desta figura, € visivel que operacBes com dupla
absorcdo tém proporcionado niveis de conversio mais altos.

4. Aumento da Pressdo de operagdo

O sistema apresentado opera com relages estequiométicas de um e meio moles de
reagente para produzir 1 mol de produto. Quando submetido a pressdes maiores,
o contato intermolecular dos reagentes favorece o deslocamento do equilibrio para
a formac3o dos produtos.
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Figura 6.4: Diagrama de equilibrio comparativo entre simples e dupla absorgao
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5. Seletividade do Catalisador

O catalisador de pentéxido de vanidio tem baixa taxa de reacio em temperaturas
inferiores a 380 °C, mas & medida que é submetido a temperaturas superiores,

balango entre os efeitos opostos 3 sensibilidade da taxa de reag8o (atividade do
catalisador) e a sensibilidade do equilibrio com a temperatura.

Conforme exposto anteriormente, o problema de atimizagféo' do reator de conversdo
pode ser feito de varias maneiras. A metodologia considerada neste trabalho consiste
em formular o problema de otimizacio do reator levando em conta:

1. Seletividade do Catalisador

2. Remogio do tridxido de enxofre

Com estas duas possibilidades, o problema de otimizac3o do reator de conversio
de SO; a SO, serd analisado mediante a aplicacdo de um algoritmo de otimizagdo
conveniente,

6.3 Modelagem Matematica

A convers3o do SO, a SO; € promovida mediante catalisador de pentéxido de vanddio
com suporte de silica gel. Como abordado na se¢So anterior, a reacio é altamente
exotérmica, sendo portanto necessério o projeto de um reator multi-estigio para poder
garantir fisicamente as condi¢cGes de temperatura.

A modelagem matemdtica, que serd utilizada para a elaboragcdo do algoritmo de
simulacdo, consiste na utilizacdo dos balancos de massa e enargia, sendo assumidas as
seguintes hipSteses simplificadoras:

1. Modelo unidimensional, onde os perfis radiais s3o desprezados . Esta hipdtese é
plenamente justificdvel, principalmente devido ao fato de que os estdgios operam
de maneira adiabatica;

2. Estado estacionério;

3. Modelo de fluxo empistonado (" plug flow” );

4. Perda de carga ao longo do leito desprezivel, quando comparada a pressio de
Operacao;
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5. Modelo pseudo-homogéneo, onde € assumido que os estados (temperatura e com-
posicio) do fluido e do catalisador (sélido} sdo aproximadamente iguais, ao longo

do comprimento do reator.

6. Dispersdo axial e radial s30 negligenciadas;

As equacdes basicas que descrevemn o fendmeno fisico com estas simplificagdes sdo:

o Balanco de massa para os reagentes e produtos;

d(u,C
'""("%“"él = r4pp
¥4

o Balango de energia para os reagentes e produtos;

“apﬂcp%? = (~AH)rapp
com condicdes iniciais;
e z==0
o Cp=Cpy
o T=T,
sendo u,, p, e c, propriedades mantidas constantes;

onde

u, - velocidade espacial;

C4 - concentracdo do componente A;

pg - massa especifica dos reagentes e produtos;

¢, - capacidade calorffica dos reagentes e produtos;
(~AH) - entalpia da reacio;

r4 - taxa de reacdo por unidade de volume do reator;
pp - massa especifica dos produtos;

T - temperatura dos reagentes e produtos no reator;
T, - temperatura inicial dos reagentes;

C.. - concentra¢do inicial do reagente A;

Z - comprimento do reator;

(6.1)

(6.2)
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6.3.1 Equagao da taxa de reagao

Muitas publicacdes tém sido apresantadas para representar a reagdo de SO, a SC,.
Dentre muitos, os trabalhos mais expressivos sdo Hill(1977), Mars(1964), Glu-

A equaciio da taxa da reacdo Hill (1977), é largamente utilizada e serd considerada
neste trabatho:

kipozpsoz(l — ”“%";)

P5021Pos

" 22.414(1 + kapson + kapsos)?

T4

sendo,
ra = kmolS0,y/K g ath

ky = exp(12.160 — #472)
ks = exp(—9.953 + ¥12)
ks = exp(—T1.745 + 4328

K

» = ezp( 130 — 10.68)

6.4 Simulagao e Otimizagao

6.4.1 Introdugéao

Como j& mencionado anteriormente, os reatores de convers3o de diéxido de enxofre
a tridxido de enxofre constituem parte vital na fabricacdo de acido sulfirico e de sua
operacdo otimizada dependerd a performance de todo o processo. A simulacio é a
ferramenta mais adequada para estudos desta natureza.

A simulagio serd feita mediante a solucio dos balancos de massa e energia, levando-
se em consideracdo as restricSes do processo, a fim de se obter uma configurac3o inicial
do reator que deverd ser utilizada para sua otimizacio.

Quatro estagios de conversdo com refrigeracdes intermediarias s3o consideradas, de
modo a obter maior conversdo e consequentemente um produto final de maior pureza.

Um critério usual para o projeto 6timo do reator é minimizar a quantidade de ca-
talisador que corresponda a maior conversdo, partindo-se de condicBes de alimentacio
pré-definidas. Esta tarefa no € ficil de ser obtida devido 3s n3o-linearidades e multiva-
riabilidade do sistema.
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pré-definidas. Esta tarefa ndo € ficil de ser obtida devido as ndo-linearidades e multiva-
riabilidade do sistema.

O problema de otimizacdo exige elaboracdo da funcdo objetivo, que tem como fi-
nalidade a minimizacdo da quantidade de catalisador dada pela somatdria dos leitos
envolvidos conforme equacio abaixo:

X
= =1, :
Fob K (L) i=1,...,4 (6.3)

sendo,

X y=conversao final;
L;=comprimento do leito no estégio 1,

Na busca da solu¢do Stima € utilizado um algoritmo de otimizagdo, que é um pro-
cedimento que gera a partir de um ponto x°, uma sequéncia infinita de x* que converge
para uma solucdo 6tima.

O algoritmo de otimizacio considerado neste trabalho € o de complex, proposto por
Box (1965).

A seguir serd apresentado o Método de Complex de otimizacio.

6.4.2 Meétodo de Complex

O método consiste na busca sequencial da melhor condicdo, respeitando a fungdo
objetivo. O método de Complex tem apresentado bons resultados para problemas de
otimiza¢do envolvendo funcdes objetivos ndo-lineares com restricdes de desigualdade.

O problema de otimizagdo pode ser estabelecido da seguinte forma:

Procura-se maximizar a fun¢io:

F(z1,23,...,25) (6.4)

sujeita as seguintes restrices:

(Ziding S 2 {20)eup i=12...k
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onde:

(z;) = Varidveis controlaveis;
(#:}iny = Limite inferior de cada varidvel z,;
(#:)eup = Limite superior de cada varidvel z;;
K = Ndmero de varidveis controlaveis;

6.4.3 Algoritmo de Otimizagao

1. Um "Complex” original de k > k + 1 pontos é gerado através de um ponto inicial
possivel (ponto que satisfaz as restricdes) e k-1 pontos adicionais gerados por
niimercs randdmicos e restricdes para cada uma das varidveis independentes:

zij = (@iyinf +rigl(zi)sup — (zi)inf] i=1,2,...,7 k=12,...,j~1
(6.5)

onde:

j = ndmero de pontos do complex;

Xi; = pontos do complex;

r,; = nimeros randdmicos continuos no intervalo [0,1];

2. Os pontos selecionados devem satisfazer ambas restrigtes explicitas e implicitas.
Se alguma das restricdes explicitas for violada, o ponto é movido a uma pequena

distdncia & para o interior do limite violado. Se a restrico implicita (ponto obtido)
€ violado, o ponto é movido para a posigao correspondente a metade da distancia

do centrdide dos pontos remanescentes.

Ei,c
2

z; j(new) = =z, ;(old) + +=1,2,...,N {(6.6)
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onde:

x; j{new) = novo valor da varivel;
% j{old) = valor imediatamente anterior da varidvel

sendo Z, . as coordenadas do centréide dos pontos remanescentes definido por:

- 1|
Tie = m ;(m.‘,j — :c.;,-(old)) (6.7)

Este processo € repetido até que todas as restrigGes sejam satisfeitas.

3. A funcdo objetivo € avaliada em cada ponto. O ponto que apresentar o menor
valor da funcdo objetivo € trocado pelo ponto correspondente a sua imagem e é
dada por:

zj(new) = YT, — i j{old)) + Zi (6.8)
onde v assume o valor de 1,3 como recomendagdo de Box (1965).

4. Se o ponto obtido através da etapa 3) persistir apresentando o menor valor da
fungdo, ele é entdo movido até a metade da disténcia do centrdide conforme
apresentado na etapa 2;

5. O novo ponto € testado sobre as restricSes e ajustado de maneira que as mesmas
n3o sejamn violadas;

6. A convergéncia é assumida quando os pontos do " Complex” estiverem préximos,
de forma a fornecer a mesma fun¢3o objetivo com relacdo ao valor de tolerdncia
especificado;

Na figura 6.5 é mostrado o diagrama de blocos do algoritmo de complex:

O algoritmo de simulagdo que representa o sistema fisico e o algoritmo de otimizacio
que gerencia os resultados da simulagdo a fim de maximizar a operagdo com respeito a
convers3o versus volume de catalisador é apresentado em diagrama 6.6. Estes algoritmos
est3o inseridos em um programa codificado em fortran 77, desenvolvido neste trabalho.
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Figura 6.6: Integragdo entre o algoritmo de otimizagao, simulagdo e a fungéo objetivo
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Tageia 6.1: Configuracio inicial do reator de conversio

Condicbes iniciais °C
Temperatura da corrente de Alimentacdo | 370.00
Temperatura na saida do 1° estigio 497.00
Temperatura na saida do 2° estagio 427.00
Temperatura na saida do 3° estédgio 387.00
Temperatura na saida do 4° estigio 372.00
Fracdo convertida de SO, 0.867

6.5 Resultados

O problema em estabelecer o perfil 6timo de conversdo relacionado ao gasto de
catalisador, sem a violacdo dos limites da temperatuna nos estigios de conversdo, sé
¢ possivel de ser atingido mediante a utilizacdo de técnicas de simulacSo, acopladas a
algoritmos de otimizagdo.

Através do algoritmo de simulagdo do reator de conversao, algoritmo responsavel
pela caracterizacdo fenomenolégica do comportamento do reator, sdo avaliadas diversas
possibilidades de operacdo, através da construc@o de perfis de temperatura, conversio
e comprimento do reator, que revelem as possibilidades em conseguir a operag:ao maxi-
mizada em termos de conversdo.

As informacGes de condigBes operacionais, estabelecidas na fase inicial de andlise do
comportamento do reator por algoritmos de simulag3o, sdo avaliadas no contexto global
da operacdo através da maximizacio da func3o objetivo (responsdvel pela decisio da
melhor configuracdo e dos aspectos de performance global).

Sucessivas simulages e anélises sdo utilizadas para estabelecer o perfil supostamente
Stimo da operac3o do reator, como é mostrado na Tabela 6.1.

No primeiro estdgio, as conversdes de didxido de enxofre a tridxido de enxofre sio
pouco sensiveis &s temperaturas do reator, fato este decorrente das baixas concentragdes
de SO; encontradas para evitar problemas de reacdo inversa. Na temperatura de 497
°C, sdo possiveis de serem atingidas conversoes préximas da 55 % de didxido de enxofre,
como € mostrado na Figura 6.7. No entanto, 3 medida em que as conversdes de didxido
de enxofre aumentam, os efeitos de temperatura no comprimento de cada leito tornam-se
significativos, levando a gastos impraticdveis com catalisador em conversdes superiores
a 99 %.

A absor¢do intermedidria de diéxido de enxofre favorece a obtencio de conversdes
maiores devido a reducdo das quantidades de tridxido de enxofre no reator, possibilitando
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Figura 6.7: Perfil de temperatura versus conversio, estabelecidas mediante algoritmo
de simulagdo

a operagdo com temperaturas mais baixas de maneira a obter conversbes maximizadas
(caracteristica do processo de contato com dupla absorcdo).

O estudo de sensitividade do reator permite a avaliacdo de regides em que seja
possivel a operacdo da planta. Isto ndo é ficil de ser obtido mesmo mediante a utilizacio
de técnicas de simulacao.

A analise preliminar das condigdes iniciais da operacio do reator, sdo mostradas na
Tabela 6.1. Através desta configuracBo inicial, sio gerados perfis de temperatura e
conversdo (Figura 6.7, posteriormente serdo otimizados). A temperatura, converso e
comprimento dos leitos, mostrados na Figura 6.8, revelam uma conversio final de 65
% de didxido de enxofre. No grafico tridimensional, é verificado que o comprimento do
primeiro estégio € relativamente pequeno quando comparado ao do segundo, decorrente
da baixa conversdo encontrada.

Aproximadamente 40 % do diéxido de enxofre € convertido no primeiro estigio,
requerendo um leito com comprimento préximo a 2.4384 m. No segundo estigio, a
conversdo acumulada de aproximadamente 58 % de SO,, revela a necessidade de um
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Figura 6.8: Perfil tridimensional de temperatura, conversdo e comprimento do rea-
tor, obtidos na otimizagio, mediante condigbes de temperatura de saida dos leitos
iguais a 497 °C, 427 °C, 387 °C e 372 °C, estabelecidas por algoritmo de simulagao
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Tabela 6.2: Configuragdo inicial, simuladas em condigGes inicais distintas 4 operagio
do reator.

Simulacdo 1 Estadgiol " Estagio2 | Estagio3 || Estagiod
Fracdo de SO, final 0.6240 || 0.8220 |0.9360 | 0.9860
Temperatura da corrente efluente °C | 517 H 417 380 382
Comprimento do leito (m) 2.978 5.508 7.889 16.182
Comprimento total do reator (m) 1 32.557
Simulacdo 2 f T ]
Fracdo de SO, final 0.6600 |l 0.8640 | .9780 0.9900
Temperatura da corrente efluente °C | 527 417 397 372
Comprimento do leito {m) 2875 |/ 6.194 14.898 | 24.506
Comprimento total do reator (m) Il | 48.473 |
Simulacio 3 ] ]
Fracdo de SO, final 0.6240 0.8220 | 0.9680 0.9880
Temperatura da corrente efluente °C | 517 | 417 405 375
Comprimento do leito (m) 2978 ||5.508 |11.312 | 12,055
Comprimento total do reator {m) f 31.858

com comprimento do leito igual a 3.048 m. Nos dois ditimos estigios € verificado um
comptimento de 2,378 e 0.439 m, para atingir a conversio de 65 % de didxido de enxofre
(com relagdo as condigGes inicias apresentadas na Figura 6.7).

Para varias condicBes de operacdo, a relagdo conversio/comprimento do reator esta
intimamente associada ao controle da temperatura na saida de cada estigio.

A Tabela 6.2 ilustra o comportamento do reator em varias simula¢cdes de tempe-
ratura, conversdo e comprimento dos leitos. As diferentes conversdes e comprimentos
encontrados, sdo decorrentes das vérias temperaturas de saida estabelecidas para cada
leito. Na simulacio 1 (Tabela 6.2) é mostrada que para atingir fragbes de conversio
préximas a 98.6 de SO, € necessdrio a operagio do reator com uma distribuicio de
comprimento iguais a 2.978 m, 5.108 m, 7.889 m e 16.182 m, respectivamente para os
quatro leitos, para atingir uma conversio 62.4 e 98.6 A conversao final de 98.6 % de
diéxido de enxofre é atingida quando o reator apresentar 32.557 m de comprimento.

No entanto, no segundo médulo da tabela 6.2, "Simulagcdo 2", é mostrado que a
operacdo com temperaturas maiores, quando cornparadas as estabelecidas na Simulacio
1, no primeifo e terceiro estdgio, permitem que seja alcancadas conversGes proximas
a 99 % de didxido de enxofre. Entretando o comprimento do reator € aumentado em
aproximadamente 15.916 m.
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Figura 6.9: Perfil inicial de operagao do reator de conversao de 50,

o

Uma vez estabelecida as condigbes supostamente Stimas, procede-se a otimizagdo
destes perfis de forma a maximizar o conversor, com relagdo a conversio e comprimento
do reator.

A Figura tridimensional 6.8 mostra uma distribuicdo homogénea das trés quanti-
dades envolvidas. O segundo e terceiro estdgios {superficies mais acentuadas da Fi-
gura 6.8), revelam que através desta configuragdo (maiores conversdes nos leitos in-
termedidrios) a conversdo ndo ultrapassa a 65 %, quando a otimizagio do reator for
efetuada considerando-se como condi¢3o inicial a configuracdo “SimulacBo 3" apresen-
tada na Tabela 6.2.

Através de andlises procede-se a busca da otimizacio do conversor, de maneira a
estabelecer a relagdo maximizada entre a conversdo e o comprimento do reator como é
ilustrado na Figura 6.11.

O comportamento das condicSes iniciais na performance global do reator é inves-
tigado de maneira a estabelecer as condigGes Stimas operacionais e que também sdo
otimizadas no contexto da planta.

A Figura 6.9, é obtida a partir da operacio dos leitos nas seguintes temperaturas:
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¢ Temperatura na saida do primeiro estdgio: 517 °C;
e Temperatura na saida do segundo estégio: 427 °C;
s Temperatura na saida do terceiro estdgio: 387 °C;
o Temperatura na saida do quarto estagio: 374 °C;

Na Figura 6.9, é mostrado o comportamento do reator de conversdo, sujeitos a novas
condicdes inicials, cOMO acima exposto.

Maiores conversdes de didxido de enxofre sdo obtidas nesta simulacio (Figura 6.9),
quando comparadas a apresentada na Figura 6.7. Entretanto, a investigacdo da perfor-
mance otima é feita, através da otimizacdo da conversdo com relacdo ao comprimento
do reator,

Os resultados mostram que para o aumento na temperatura do segundo estégio,
maiores conversdes s30 obtidas, préximas a 0.98 % de diéxido de enxofre, consequente-
mente € verificado um aumento no comprimento do reator, como é mostrado na Figura
6.11.

Sucessivas interacBes sao realizadas até que seja estabelecido o perfil maximizado da
conversdo, temperatura e comprimento do reator. Uma destas iteracdes é mostrada na
Figura 6.10.

A Figura 6.11 mostra o perfil otimizade do reator.

Na Figura 6.10, na busca da melhor performance, como exposto anteriormente, é
investigado os beneficios da operagdo com maiores conversdes, temperaturas e compri-
mento do reator, para maiores conversdes nos estagios intermedidrios (segundo e terceiro
estigio) mediante geracdo aleatdria das condigbes do algoritmo e complex (Box, 1965).
No entanto, esta investigacdo n3o foi bem sucedida, haja visto que a conversdo maxima
obtida estd em torno de 0.76 % de didxido de enxofre. A seguir, de posse do conhe-
cimento das possiveis condicbes de operacdo (estabelecidas pelo préprio algoritmo de
otimizacdo), sdo efetuadas novas iteracdes, até que seja obtido o perfil do reator otimi-
zado, correspondente ao valor da maior funcdo objetivo, que retrata a maior conversio
com o menor comprimento do reator (apresentado na Figura 6.9).

Para condicBes inicias de 517 °C, 417 °C, 405 °C e 374 °C, respectivamente, nos
quatro estagios do reator, € atingida uma conversdo de 0.988 % de didxido de enxofre.
Isto mostra que se a maior conversdo for desejada, é imprescindivel que os dois primeiros
estigios sejam responsdveis pela maior convers3o. As quantidades de catalisador envol-
vidas s3o as que correspondem a performance 6tima do reator quando a configurago
inicial do reator for igual a apresentada na Figura 6.7.

Na tabela 6.3, é apresentada uma comparag3o entre os dois perfis otimizados, gerados
para condicSes de temperaturas diferentes.



Cap.6 — Otimizacdo do Reator de Converséo 122

Comoprn (meonte o Lecto ©m)
P DEE S TR AT R IR IR S ¥ 0T

Figura 6.10: Perfil do reator submetido a maiores conversdes nos estégios inter-
mediarios, iteracdo pré-otimizada

Tabela 6.3: Comparagdo dos resultados de otimizagao, entre duas configuragoes de
operagio diferentes

CondigGes inicais Configuracdo 1 | Configuracdo 2
Convers3o final de didxido de enxofre (%) 87 98.8
Temperatura na saida do primeiro estgio (°C) | 497 517
Temperatura na safda do segundo estdgio (°C) | 447 447
Temperatura na safda do terceiro estagio (°C) | 397 387
Temperatura na safda do quarto estagio (°C) | 374 374
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Figura 6.11: Perfil otimizado do reator, relacionando a femperatura, conversio e
comprimento do reator, obtidos na ofimizagio, mediante condigdes de temperatura
de saida dos leitos iguais a 517 °C, 447 °C, 387 °C e 374 °C, respectivamente
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A conversdo de 98.8 % € estabelecida quando a operagdo no primeiro estigio for
mantida em 517 °C. Como é garantida grandes «onversdes no primeiro estdgio, os efeitos
na performance global sdo perceptiveis, como € mostrado na Figura 6.11 {conversdes
finais maiores) devido a concentracio de diéxido de enxofre ser menor,. possibilitando
a operacio com temperaturas mais baixas e assim retardando-se os efeitos da reacio

inversa,
Basicamente, os resultados encontrados na otimizacdo do reator, mostrados na Ta-

bela 6.4, s3o relativos 3 mudanga de temperatura efetuada nos dois primeiros estagios
que permitiram atingir a8 melhor performance do reator.

Na Tabela 6.4, vérias configuracdes de operacBo s3o ilustradas com rela¢do ao perfil
otimizado apresentado na Figura 6.11. As iteracdes mostradas sdo geradas aleatoria-
mente, dentro de uma possivel regido (imposta pelas restricbes operacionais de tempe-
ratura de operacio).

Na primeira iteracio sfo consideradas as temnperaturas iniciais obtidas pela simulacao
do reator, como apresentado na Tabela 6.3 (configuracdo 2). A seguir s3o geradas ale-
atoriamente novas configuracbes de operacdo, que s3o avaliadas com relagdo a2 maiot
conversio e menor gasto de catalisador. Esta avaliacdo € feita mediante a funcio ob-
jetivo, como mostrado na iteracdo 2 e 3 da Tabela 6.4. Na iteracio 4, é mostrado o
perfil timo de operacdo do reator de conversdo, tendo como objetivo a minimizacio do
comprimento do reator com relacio a maior conversao.

Finalmente, é investigado a possibilidade de operacic de reatores cataliticos com
trés leitos, assegurando as restricSes de operacdo que sdo estabelecidas no projeto de
operagao do reator.

Na Figura 6.12 é mostrado o perfil de temperatura e conversio da simulacio do
reator catalitico com temperaturas de saidas de 527 °C, 432°C e 377 °C. Com esta
configuracBo é possive! obter uma conversio final préxima 2 0.9% %, que vem a reforcar
a presente proposta na operacdo com trés leitos cataliticos.

Praticamente todo didxido de enxofre é convertido a tridxido de enxofre nos trés
primeiros estagios, sendo a conversdo do dltimo insignificante gquando comparado 3 so-
matéria da conversdo dos trés primeiros (ver otimizac3o do reator com quatro estégios,
Figura 6.9). A operacdo com trés leitos cataliticos, avaliando-se as conversdes, tem-
peraturas e quantidades de catalisador € sugerida como alternativa para melhorar a
performance do processo.

A Figura 6.13 e Figura 6.14 mostram pseudo-formas otimizadas de operac3o, apre-
sentando conversdes de didxido de enxofre préximas a 95 e 97 %, respectivamente, para
a operagao do reator com condicdes iniciais apresentadas na Tabela 6.5.

Na Figura 6.13, é mostrado o perfil de temperatura/converséo e do comprimento do
reator que corresponde a temperaturas na saida dos leitos iguais a, 527 °C, 432 °C e
377 °C.
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Tabela 6.4: [teragtes efetuadas pelo algoritmo de complex na busca da configuragao
otimizada S

Otimizacdo Global Leito 1 | Leito 2 | Leito 3 | Leito 4 |
Condicdes iniciais
Temperatura na saida conversor °C [ 517 [ 417 | 405 | 374 ]
| hteragio 1 1
Convers3o final de SO, (%) T0.4809 | 0.6340 | 0.7479 | 0.7610
Temperatura na saida do leito (°C) | 517 417 405 374
Comprimento do Leito (m) 2.515 }3.350 | 3810 |0.849
Valor da funcgo objetivo 0.07231
Comprimento total dos leitos {m) 10.524
lteracdo 2
Conversio final de SO, (%) 0.3380 | 0.4113 | 0.4404 | 0.4421
Temperatura na safda do leito (°C) | 473 392.5 | 379 370
Comprimento do Leito (m) 2396 |1.774 | 0951 | 0.0631
Valor da fun¢io objetivo 0.085300
Comprimento total dos leitos (m) 5.185
lteragdo 3
Conversdo final de SO, (%) 0.6228 | 0.7742 | 0.8898 | 0.8995
Temperatura na saida do leito (°C) | 560 416.50 | 405.50 | 373.00
Comprimento do Leito (m) 2.5908 {4.390 |{5.883 |1.13843
 Valor da funcao objetivo 0.06424
Comprimento total dos leitos (m) 15.5667
lteracdo 4
Convarso final de SO, (%) 0.7138 | 0.8636 | 0.9629 | 0.9880
Temperatura na saida do leito (°C) | 587.5 | 416 4005 |371
Comprimento do Leito (m) 2.6466 |{5.6053 | 9.278 | 1.341
Valor da funcdo objetivo 0.05241
Comprimento total dos leitos (m) 18.8707
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Figura 6.12: Perfil de temperatura versus conversdo no conversor de didxido de
enxofre, operado com trés estigios

Tabela 6.5: Condigdes iniciais de operacao do reator, com 3 estigios

[ Condicdes inicials Caso 1 | Caso 2 | Caso 3
Temperatura de Alimentac3o do reator °C | 370 370 370
Temperatura do 12 estdgio(°C) 527 522 524
Temperatura do 2° estagio (°C) 432 437 439
Temperatura do 3° estagio (°C) 377 381 381
Convers3o finalde SO, (%) 95.60 | 97.20 | 98.90

| Comprimento total do reator (m) 15.36 | 19.087 | 77.78
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Figura 6.13: Perfil pseudo-otimizado de conversdo com trés leitos cataliticos



Cap.6 — Otimizacdo do Reator de Converséo

™
&
hw
o MY
3 .
‘v“\:
m o
AR
$ 03
*
0 ~
uhq
c o
N
MW\:
L\:
q ™
SQ:
G ~
S MY

Figura 6.14: Perfil otimizado do reator de converso, com trés leitos catalfticos

Através de algoritmo de otimizacdo implementado na simulagdo, s3o gerados varios
perfis intermedidrios que levam 3 forma otimizada. E observado que no segundo leito
as conversdes sao maiores , como mostrado na Figura 6.13 e Figura 6.14 a conversdo
atingindo 95 % e 96 %, nos dois casos. Entretanto, para justificar esta proposta é
necessirio que conversdes maiores sejam atingidas, como € apresentado na Figura 6.15
(conversdes proximas 2 99 %), através da operagdo com condicdes de temperatura
apresentadas na Tabela 6.5 (Caso 3).

Portanto, a estratégia na escolha de trés leitos, mediante simulacdo e otimiza¢do
mostrou perspectivas favordveis de operacdo, como forma alternativa de minimizar leitos
e consequentemente o custo de operagio.

No entanto como € mostrado na Tabela 6.6, uma maior quantidade de catalisador é
requerida e este fato também deve ser analisado na escolha do "design” do reator.

128
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Fi.gura 6.15: Perfil do reator de conversio com trés leitos cataliticos, obtido mediante
otimizagao
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Tabels 6.6: Otimizacao Global do Conversor de SO, com 3 estdgios

Otimizagio Global Leitol | Leito2 | Leito3 [
Condicoes iniciais

Temperatura na saida conversor °C 527 1432 377
Otimizac3o 1

Conversao final de SO, (Temperatura na saida do leito (°C) | 527 432 377
Comprimento do Leito (m) 2.874 17.645 | 4.844
Comprimento total dos leitos {m) 15.363
Otimizacao 2

Conversao final de SO; (%) 0.6440 | 0.9260 | 0.9720
Temperatura na saida do leito (°C) 522 437 381
Comprimento do Leito (m) 3.000 |7.587 |8.196
Comprimento total dos leitos (m) 18.78
Otimizagio 3

Conversao final de SO, (%) 0.654 | 0.9320 | 0.987
Temperatura na saida do leito (°C) 525 437 382
Comprimento do Leito (m) 3.027 |{8.001 | 34.326
Comprimento total dos leitos (ft) | 45.355

6.6 Conclusoes

A cotimizag3o de operages unitérias utilizando o conceito de anélise local tem mostrado
ser uma grande aliada na solucdo de problemas operacionais, possibilitando um estudo
répido na busca de estruturas que permitam a operacdo étima.

O problema de otimizacdo a nivel local na planta de acido sulfirico apresenta
inimeras restricdes com relacdo a reagdo de conversio de didxido de enxofre a tridxido
de enxofre, devido em parte a sensibilidade a temperatura préximas a regies onde con-
versSes de 99 % ou superiores forem desejadas. Os resultados apresentados mostraram
que a sensibilidade da reac3o & temperatura e aos niveis de conversdo desejados, refletem
diretamente pelo comprimento do reator {relacionado ao gasto de catalisador) , que por
sua vez € o fator limitante entre a opera¢do Gtima e econdmica.

A utilizacdo de algoritmos de simulagdo juntamente com algoritmos de otimizaggo,
paralelamente ao processo de fabricacdo de acido sulfirico, é salutar e capaz de estabe-
lecer uma gama de regibes de operacOes na busca de perfis de temperatura, conversio e
comprimento total do leito maximizados, estabelecendo uma relacdo otimizada através
da manipula¢3o das temperaturas e conversdes em cada estégio. No entanto, as maiores
conversGes sdc verificadas no " Caos™ operacional, (regiSes com altas temperaturas, onde
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o limite se verifica entre os danos fisicos e a operagao otimizada. Portando a simulagdo
e a otimizacio tornam-se importantes para a definicdo das condicdes operacionais do

reator na busca da performance global do processo.



Capitulo 7

Conclusoes e Sugestoes

7.1 Conclusoes

A metodologia de anilise de flexibilidade e operacdo apresentada neste trabatho teve
como finalidade mostrar uma sistematica que permita onentar na concepcao e andlise
de processos quimicos mediante técnicas de simulagdo ndo-sequencial, algoritmos de
simulagdo e otimizacBo. Através desta sistemitica € possivel estabelecer estratégias
que levam em considerac3o aspectos operacionais e econdmicos no projeto de plantas
quimicas visando a performance global.

O termo flexibilidade é usado para representar a capacidade operacional de plantas
quimicas quando sujeitas as mais variadas situacdes de operacdo, que sdo decorrentes
das mudancas nas condicSes de operacdo normal (estabelecidas em projeto), resultantes
das flutuagdes nos pardmetros operacionats (pardmetros definidos no projeto inicial).
Estas mudancas de condicSes provocam desvios no projeto nominal durante a operacio,
levando a situagGes de instabilidade nos equipamentos e correntes que compdem o pro-
cesso. Além disso, aspectos econdmicos (como por exemplo, consumo energético) cer-
tamente n3o serdo atingidos.

A metodologia permite avaliar as variagdes explicitas, tais como mudancgas nas com-
posicBes, vazdes de alimentagdo, taxas de producio bem como gastos energéticos, assim
como os implicitos, por exemplo, eficiéncia nos trocadores de calor, incrustragdo nas
tubulagdes e par@metros de projeto (mudancas das propriedades termodindmicas e de
transporte, decorrentes das mudangas nas condicdes ambientais e falhas no fornecimento
de energia, por exemplo), que normalmente ndo sdo considerados no projeto global de
plantas quimicas.

Na anélise de projeto de processos quimicos, estas consideracBes sdo efetuadas para
todos os equipamentos e correntes, de maneira a estabelecer uma regido de operacdo
capaz de garantir a performance global, viabilizando econbmicamente a implantacio e
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operacdo de processos quimicos. Esta dependé@ncia é mostrada na Figura 7.1, permi-
tindo avaliar a interacSo da flexibilidade, beneficios energéticos e custo de implantacao
permitindo estabelecer a melhor performance com o menor custo global.

O estudo de processos quimicos mediante esta metodologia, permite antecipada-
mente detectar pontos de estrangulamento que levam a operagdes restritas de plantas
quimicas.

Dentro desta sistemdtica € possivel avaliar a flexibilidade de operacdo na busca de
desvios que sio inerentes ao projeto inicial e a operacido.

A sistemiatica de abordagem consistiu em:

1. Construcdo e analise de um "flowsheet” de processo; como caso estudo é adotado
a planta de &cido sulfiirico por tratar-se de um processo de grande importéncia
comercial e pelos problemas de otimizacio a nivel global e local encontrados;

2. Efetuar estudos de sensitividade paramétrica, o qual possibilita detectar imitacées
operacionais;

3. Anilises locais de forma a levantar restricdes de correntes e operacdes, que devem
ser consideradas na performance global;

4. Estabelecer uma politica de controle do processo quimicos | através da flexibilidade
operacional, determinada no estudo de sensitividade paramétrica;

5. Otimizar energéticamente o processo, considerando as interacOes entre as correntes
e as unidades de operacio ; e

6. Melhora no processo global, através da avaliagdo local de operacBes fimitantes,
utilizando o conceito de andlise local.

Verifica-se que utilizando técnicas de simula¢do nfo sequencial na elaboracio do
“flowsheet” de processos quimicos, sao possiveis de serem feitos estudos mais abrangen-
tes, rapidos e seguros de maneira a considerar as interacOes existéntes entre as unidades
e as correntes do processos.

Mudangas nas condi¢des de projeto, tais como na composic3o das matérias primas,
taxas de fluxos de alimentacgdo, geracdo de energia, entre outras, s3o situagBes normal-
mente encontradas na operagdo de plantas quimicas que s3o dificilmente corrigidas a
tempo, levando 3 operac3o descontrolada, a problemas de seguranca e até a inutilizagdo
tempordria ou permanente de unidades do processo. Em funcdo destas caracteristicas
anormais e de dificil controle de plantas em operagdo, é proposto na secdo " Analise de
sensitividade paramétrica” (Capitulo 4) um estudo detalhado, que mostra claramente
a necessidade de andlises globais através da andlise dos efeitos das perturbacdes que
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levem a estabelecer uma regido de operag3o (sem que ocorram danos ao produto e aos
equipamentos), de maneira que a performance global ndo seja influénciada, mesmo que
modificacOes externas ou internas no processo venham a ocorrer.

A nivel local, verificam-se zonas com altas taxas de transferéncia de massa e energia
e que devem ser policiadas adequadamente. No capitulo 4 é referénciado o problema de
instabilidade, devido &s variacdes nas condicBes de projeto. A perturbacio em condicdes
de entrada (mudancga na taxa de alimentacdo de enxofre sélido, por exemplo), provo-
cam gradientes de temperatura elevados, e com baixas taxas de conversoes levando a
operagao descontrolada, principalmente, nas zonas de combustdo de enxofre e conversdo
do diéxido de enxofre a tridxido de enxofre. Observou-se ainda que o comportamento
energético do processo € afetado quando ocorrern mudangas nas condicdes ambientais,
levando a grandes perdas de calor e danos ao sistema de refrigeracdo. Estas mudancas
de temperatura ambiente provocam desvios na temperatura das correntes, numa faixa
de 20 a 30 °C, bastante significativas e que fatalmente comprometeram a performance
e estabilidade da planta.

O estudo de problemas de controle abordado na secdo "Problemas de Controle”,
capitulo 4, mostra a necessidade de controladores de temperatura e fluxos nas se¢les
de maior sensibilidade, de forma a detectar e corrigir rapidamente falhas nas operacdes
de processo, que s3o resultantes das variacdes nas condigdes operacionais { previamente
estabelecidas).

Através da " Metodologia Pinch” | verifica-se a necessidade de uma nova configuracdo
para o processo de fabricacdo de dcido sulfiirico, mediante insercdo de novos trocado-
res de calor e o reordenamente das correntes do processo, levando a minimiza¢do na
utilizacao de energia.

Os beneficios encontrados na utilizagdo da metodologia " Pinch”, para a otimizacdo
energética de plantas complexas, mostraram-se bastante promissoras, revelando a neces-
sidade da sua utilizagdo mesmo em plantas quimicas altamente integradas, nio possiveis
de serem efetuadas utilizado-se procedimentos cléssicos, de simulacio e otimizag3o.

Finalmente, o problema de anilise local, abordado no capitulo 6, possibilita a deter-
minacdo das caracteristicas operacionais do reator de conversdo do diéxido de enxofre a
triéxido de enxofre, sob uma faixa de condices operacionais restritas, que sio importan-
tes, e devem ser avaliadas para atingir a performance 6tima de todo o processo. Através
do conhecimento detalhado das restricGes operacionais, obtidas mediante algoritmo de
simulacdo e otimizagdo a nivel local foi possivel estabelecer uma regido de operacio que
permitisse uma maior flexibilidade do processo.

Através do estudo de "Anélise de Flexibilidade e Operagdo de Processos Quimicos”
é possivel, estabelecer configuracdes de processos flexiveis e de operacdo econdmica-
mente vidvel, mesmo que mudancas nas condi¢Oes operacionais ocorram, garantindo a
estabilidade e a performance global da planta.
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Figura 7.1: Interacdes entre a flexibilidade, custo de projeto e operagdo e consumo
energético

A interac3o ilustrada na Figura 7.1, mostra a importincia do estudo de "Andlise
de Flexibifidade e Operacdo de Processos Quimicos”. Na busca do melhor projeto €
necessario que a flexibilidade , o custo na implantacdo, operabilidade e os gastos com
energia sejam considerados de maneira a estabelecer uma dependéncia entre a operacio
com maior grau de flexibilidade, com rela¢do a minimizagc3o energética e o custo de
instalaco e operacio. Para que isto seja conseguido, faz-se necessdrio extensivas si-
mulacdes, anélises, otimizacdes locais e globais de maneira a propor virias estruturas
de processos ("flowsheet” ), que revelem aspectos funcionais e econdmicos, permitindo
a escotha da configuracdo, que se apresente amplamente flexivel com custo global mini-
mizado, como ilustrado na Figura 7.2.

Através da analogia proposta por Swaney em 1985, um caso hipotético com duas
configuracdes de plantas quimicas (Figura 7.2) s3o andlisadas. Verificar-se quais as
decisdes quanto a melhor configuracdo de projeto, nem sempre € facil de ser atingido,
Aparentemente o "flowsheet 1" apresenta melhores beneficios para uma faixa restrita,
quanto a flexibilidade e custo operacional, no entanto a medida que é desejado grau
de flexibilidade maior, mantendo-se 0 menor custo, as situagOes invertem-se, sendo o

"flowsheet 2" o que apresenta maiores vantagens devido a um aumento constante no
custo de implantacdo. Com esta analogia € possivel de avaliar vdrias possibilidades
de projetos de forma a encontrar menores gastos (concepgdo, implantacdo e operagio)
com o maior grau de flexibilidade levando-se em consideracdo aspectos de natureza
operacional e econdmicos.
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Figura 7.2: Perfil do grau de flexibilidade de processos quimicos com relagio a custo

global.

7.2 Sugestoes

A simulacdo do comportamento das plantas quimicas de uma maneira global, ao
invés de analisar somente as caracteristicas operacionais de equipamentos individuais,
revelou-se importante ferramenta na fase de andlise de flexibilidade, operacio e oti-
mizacdo de processos quimicos. Entretanto a wutilizag3o de simula¢3o e otimizacio em
plantas quimicas complexas por parte de empresas privadas e estatais, tem sido muito
pouco explorada em nosso pais devido aos baixos investimentos a nivel de capacitacdo
profissional e na aplicacao de técnicas eficizes que podem vir a beneficiar de forma direta
o projeto de plantas quimicas otimizadas a baixos custos de operacio.

Adverso a isto, instituicSes académicas e tecnoldgicas vém atuando de forma eficiénte
no desenvolvimento de novas metodologias de andlise e na utilizagdo de "Software” de
simulagcdo de processos quimicos, com o intuito de buscar a menor relacio entre o custo e
o beneficio, através da concepgdo do projeto de plantas quimicas flexiveis com produtos
altamente competitivos.

Dentro deste espirito, é proposto neste trabalho algumas sugestdes para trabalhos
futuros que poderdo ser de grande importincia para o projeto, andlise e o controle do
processo de fabricacdo de 4cido sulfirico. No entanto, como j& abordado através desta
metodologia s3o possiveis de serem avaliados indmeras processos quimicos.



Cap.7 - Conclusées e Sugestdes 137

7.2.1 Quanto ao "Flowsheet” do processo de fabricagao de
4cido sulfirico

O "flowsheet” do processo de fabricacdo de icido sulfiirico merece ateng3o quanto a
aproximagao feita entre o "flowsheet™ original e o obtido mediante técnicas de simulacdo
, com relacBo aos balancos de massa e energia dos reatores e colunas de absor¢do. Esta
methora pode ser obtida mediante implementacio de médulos de reatores considerando
o tratamento rigoroso do reator de conversdo de didxido de enxofre.

Na coluna de absorcdo com reacdo quimica, utilizou-se um artificio de simulacdo,
através de reacdo externa ao mddulo de absor¢3o, entre a dgua e tridxido de enxofre,
garantindo-se desta forma os balancos de massa e energia. Esta deficiéncia é possivel
de ser suprida mediante a interac3o entre o "Software” Hysim como gerenciador das
informacdes de correntes e unidades de operacio, com um algoritmo de modelagem de
simulacdo rigorosa de uma coluna de absor¢do com reagao quimica.

Além disto, sugere-se que se faca um estudo de otimizacdo de fluxos, mediante
algoritmo de otimizacio de "flowsheet”, considerando as restricGes econbmicas e ope-
racionais na procura de condicdes de operacao otima.

7.2.2 Estudo de otimizagfio energética

E apresentado neste trabaltho uma nova metodologia de anélise de plantas quimicas,
relacionada com a otimizagdo energética. As avaliaces efetuadas ndo levaram em con-
sideracio aspectos de natureza econdmica (tais como o custo de implementacio dos
novos trocadores de calor) e que poderiam ter sido investigadas.

Com relac3o as modificagGes propostas através da utilizagdo de metodologia " Pinch”,
seria interessante um estudo do custo da nova configuracio proposta com relacio aos
beneficios encontrados, os quais fugiram ao nosso interesse.

7.2.3 Otimizacao do reator de conversao de diéxido de en-
xofre & tridxido de enxofre

A otimizagdo do reator de oxidagdo de didxido de enxofre mostrou-se muito interes-
sante, decorrente do problema multivaridvel e ao niimero de restricdes envolvidadas.

A modelagem matematica apresentada, refere-se a modelos unidimensionais, que
reproduzem de uma maneira simplificada o perfil do reator. No entanto seria interessante
o desenvolvimento de mddulos mais sofisticados que inclusive considerem perdas de calor
para o ambiente e fendmenos de dispersdo axial e radial de calor e massa. Com estas
novas interfaces novos estudos de simulagdo e otimizagdo poderiam ser realizados.
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7.2.4 Controle ”on-line” de plantas quimicas

E mostrado no capitulo 4, que problemas de estabilidade operacional, decorrentes de
oscilagOes internas e externas dos pardmetros de projeto, podem causar falhas operaci-
onais levando a danos irrepardveis ao processo. Devido a isto propde-se como sugestdo
para trabalhos futuros a aplicagdo de técnicas de controle “on-fine” em locais adequados
da planta para garantir a performance étima do processo.
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