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RESUMO
Nas proximas décadas, o crescimento populacional demandara aumento da produgao
de fertilizantes e, por consequéncia, de suas matérias primas como o acido sulfurico.
Nesse cenario, o desenvolvimento de modelos computacionais que permitam a
otimizacao dos processos produtivos de toda a cadeia de produgao tem sido enfoque
de trabalhos recentes. No entanto, o desenvolvimento da modelagem computacional
de processos industriais nas ultimas décadas ocorreu com avango limitado na
industria, com destaque para o enfoque dos simuladores comerciais na industria
petroquimica e a disponibilidade ainda restrita de ferramentas de confiabilidade
adequada para a modelagem de uma grande variedade de processos industriais.
Assim, o desenvolvimento e aplicacdo de modelos matematicos € um desafio para
diversos setores, como a industria de fertilizantes fosfatados. Nesse contexto, o
presente trabalho tem como objetivo o desenvolvimento de uma simulagao
computacional de uma unidade industrial de producéo de acido sulfurico integrada a
uma planta de geracdo de energia elétrica, localizadas em Araxa, Minas Gerais,
utilizando simuladores comerciais. Foram desenvolvidos e validados modelos para as
operagdes unitarias, componentes e circuitos integrados da unidade industrial de
referéncia. No desenvolvimento dos modelos, foi elaborado um equacionamento
matematico para a constante de equilibrio da oxidacdo de enxofre e as eficiéncias
isentropicas de cada sessao da turbina foram calculadas. Para a validacdo das
simulagdes, os modelos termodinamicos utilizados para representagcdo dos
componentes em cada etapa do processo foram estudados. Os resultados das
simulagdes da reacao de oxidagao de SO2 apresentaram correspondéncia satisfatéria
com os dados de projeto da unidade industrial de referéncia tanto no software COCO,
quanto no UniSim, com erro relativo maximo de 3,1%. Para o sistema de geracgéo de
vapor integrado ao circuito de gas, os modelos desenvolvidos apresentaram
divergéncias de até 6,7% atribuidas ao grau de superaquecimento predito para o
vapor. Para o combustor de enxofre liquido, as simula¢gdes realizadas no software
UniSim apresentaram erros relativos de 9,5%, superiores a modelagem

termodinamica tradicional implementada no software Maple (0,3%).

Palavras-chave: modelagem de processos; acido sulfurico; turbinas a vapor.



ABSTRACT
In the next few decades, population growth will demand increased production of
fertilizers and, consequently, raw materials as sulfuric acid. In this scenario, the recent
studies have focused on the development of computational models for process
optimization. In the past few decades, process modelling had limited progress in
industry. Efforts have been made in model developments focused on petrochemical
industry and, hence, there is a lack of mathematical models of satisfactory reliability
for a wide range of industrial processes. In this work, a process simulation was
developed and validated using project data from an actual industrial sulfuric acid plant
located in Araxa, Minas Gerais. Commercial process simulators had been used. Unit
operations, components and integrated systems of the industrial plant were modelled.
A mathematical formulation was built to described equilibrium constant behavior for
SO:2 oxidation. Isentropic efficiency of two steam turbines were calculated for the model
development. To validate the simulations, thermodynamic models were used to
express chemical components. Simulation results good agreement with plant data
using COCO and UniSim with relative error maximum of 3.1%. For the steam
generation system integrated to process gas system, some limitations in the
superheater model have been detected, but some refinements must be done. For the
sulfur furnace, simulations using UniSim had errors of 9,5% higher than a traditional

simulation implemented in Maple (0,3%)

Keywords: process modelling; sulfuric acid; steam turbines.
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1 INTRODUGAO

A Organizacado das Nagdes Unidas para a Alimentagédo e a Agricultura (FAO)
estima que sera necessario o crescimento da produgéo de alimentos em 70% até o
ano de 2050 em fungao, principalmente, da previsdo de aumento da populagao
mundial (Figura 1). Estima-se também que, neste mesmo periodo, a produgao anual
de cereais tera de aumentar de 2,1 bilhdes de toneladas por ano para 3,1 bilhdes e a
oferta de carne tera de ser elevada de 200 milhdes para 470 milhdes de toneladas
(FAO, 2009). Dessa forma, o uso dos fertilizantes se faz necessario para que haja um
aumento efetivo de produtividade na agricultura de forma a garantir o suprimento de
alimentos para toda a populacdo. Nesse cenario, diferentes areas de pesquisa tém
concentrado esforgos na busca por maiores eficiéncias nos parques industriais de

producao de fertilizantes.

Figura 1 — Historico de crescimento populacional e projegao para as proximas
décadas.
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Fonte: Adaptado de FAO, 2009.

No Brasil, o consumo dos fertilizantes minerais fosfatados tem destaque dentre
as opcgdes disponiveis. Para a produgdo de fertilizantes fosfatados de baixa
concentracao (usualmente de cerca 18% de fosfato soluvel), denominados de fosfatos
supersimples (SSP), a rocha fosfatica e o acido sulfurico reagem em presenca de
agua para a formagao dos compostos de fésforo de elevada solubilidade. O acido



12

sulfurico pode ser utilizado também para obtencéo de acido fosforico e producao de
fertilizantes fosfatados de alta concentragcao de fosforo soluvel. Dessa forma, o acido
sulfurico € uma matéria prima de grande relevancia para a cadeia de produgéao de
fertilizantes minerais.

O 4&cido sulfurico utilizado nesses processos pode ser obtido de outras
empresas do mercado ou produzido internamente no proprio complexo industrial de
fertilizantes a partir de uma rota quimica usualmente conhecida como processo de
contato com obtencdo de dioxido de enxofre (SO2) a partir da queima do enxofre.
Como as reagdes quimicas para obteng¢ao do acido sulfurico nessa rota industrial séo
exotérmicas, uma das vantagens competitivas da produgao do acido sulfurico em um
parque industrial de produgéao de fertilizantes fosfatados € a geragao de vapor a partir
da recuperacao de calor reacional.

O vapor gerado pode ser utilizado para a geracdo de energia elétrica em
turbinas a vapor. Dessa forma, a energia recuperada como geragao de vapor implica
em reduzir a aquisicdo de energia da rede de comercializagdo e distribuicao,
contribuindo para a reducao dos custos de producao e maior competitividade dos
complexos que detém essa tecnologia.

Nesse cenario, € importante destacar que a industria de fertilizantes € uma
industria de alto consumo energético. Comumente soma-se a isso o uso de
equipamentos obsoletos, de motores de baixo rendimento e alto consumo energético.
Estima-se que a producao de fertilizantes € responsavel por uma parcela de 1,2% do
consumo mundial de energia. Segundo o The Fertilizer Institute (TFl), as companhias
produtoras de fertilizantes que fazem parte da associagao reportam o uso de 11,3
gigajoules (GJ) de energia por tonelada de fertilizante produzida. Em 2017, foi
reportada a recuperagao de 101,8 milhdes de GJ. Esse consumo energético, se nao
tivesse sido recuperado, representaria uma compra adicional de energia da rede de
comercializagéo (TFI).

Nesse cenario, a busca por alternativas de aumento de eficiéncia energética
tem recebido atencido nas unidades de producgao de fertilizantes. Para os complexos
de geracao de fertilizantes fosfatados, os trabalhos ndo se restringem somente a
otimizacao de consumo, mas, focam principalmente na maximizagao da cogeragao de
vapor e energia de forma mais eficiente. Nesse sentido, as simulagdes e modelagens

computacionais tem sido consideradas ferramentas de grande relevancia.
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O desenvolvimento da modelagem e simulagdo computacional de processos
industriais nas Ultimas décadas ocorreu a medida que acompanhou o
desenvolvimento da tecnologia da informacgdo, ao passo que foi possivel aplicar
ferramentas computacionais as teorias de conservagdo de massa, de energia e de
momento. No entanto, esses desenvolvimentos ocorreram com maior destaque no
ensino e nas universidades, mas ainda com uma modesta penetragdo na industria.
Pode-se destacar ainda a falta de ferramentas de alta confiabilidade para a
modelagem e simulacdo de uma grande variedade de processos industriais, além do
enfoque geral dos simuladores comerciais existentes na industria petroquimica.
Assim, o desenvolvimento eficaz e eficiente de modelos matematicos para processos
industriais novos e processos nao tradicionais é ainda considerado um desafio para a
aplicacédo da modelagem e simulagcdo de processos na engenharia de processos
industriais (HANGOS; CAMERON, 2001).

Em virtude do exposto, o objetivo geral desse trabalho é o desenvolvimento de
um modelo computacional de uma unidade industrial de producao de acido sulfurico
a partir da queima de enxofre associada a uma planta de geragao de energia elétrica,
localizadas em Araxa, Minas Gerais, para ser utilizado em analises de eficiéncia de
geracdo de energia da unidade. Os objetivos especificos sdo delineados na
sequéncia:

a) Desenvolver simulagdo computacional de processos para as operagdes
unitarias, componentes e circuitos (sessdes) de uma unidade industrial de
acido sulfurico;

b) Calcular eficiéncia isentropica das turbinas a vapor utilizadas na unidade de
producao de acido sulfurico referéncia;

c) Validar o simulador desenvolvido por meio de utilizagdo de dados de projeto
e dados reais de operacdo de uma unidade industrial;

d) Avaliar a influéncia da sele¢ao do modelo termodinamico na modelagem da

camara de combustio de enxofre;
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 FERTILIZANTES

Fertilizantes sdo materiais que contém um ou mais nutrientes na forma
assimilavel, ou seja, disponivel para a absor¢do das plantas em quantidade
previamente conhecida. Esses nutrientes sdo elementos quimicos essenciais para o
desenvolvimento do vegetal, com destaque para os nutrientes primarios: nitrogénio,
fésforo e potassio. Usualmente estes nutrientes sdo incorporados pelas plantas na
forma de solugao soluvel em agua ou ainda por meio da formacédo de diferentes
compostos quimicos, com graus de solubilidade também diferentes (ISHERWOOD,
2000).

As principais matérias-primas para a producédo dos fertilizantes incluem a
amoénia para a producao de formulagdes nitrogenadas, o minério da apatita para a
obtencao de fertilizantes fosfatados, e o minério de potassio para a produgao de
cloreto de potassio. O processamento dessas matérias-primas, seja por meio do
beneficiamento mineral ou rotas de processo quimicas, visa a disponibilizagdo dos
nutrientes em uma forma absorvivel pelas plantas. Para ser absorvivel, um nutriente
usualmente precisa ser soluvel em agua ou em compostos gerados no solo por agéo
bacteriana ou de outros mecanismos (ISHERWOOD, 2000).

As formulagbes de fertilizantes sdo usualmente chamadas de NPK, em
referéncia aos trés nutrientes essenciais primarios, em propor¢ao adequada para a
demanda a ser utilizada. A Figura 2 apresenta uma representagao esquematica com
os principais fertilizantes industrializados que podem ser combinados em processos
de mistura. A determinagao da formulagédo e da dosagem dos fertilizantes no solo s&o
executadas conforme resultados analiticos dos teores dos macro e micronutrientes
presentes no solo, apds analise de fatores agronédmicos e conforme cultura a ser
plantada (ISHERWOOD, 2000).
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Figura 2 — Representagao esquematica de matérias-primas, produtos intermediarios
e finais na producéo de fertilizantes.
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Fonte: MOSAIC FERTILIZANTES, 2021.

O fosforo € o principal nutriente responsavel pela geracdo e energia para
producdo vegetal. E necessario para a fotossintese, para a reprodugéo, e participa
ativamente do processo de crescimento e sustentagao corporal dos vegetais e animais
(DNPM, 2010).

Em funcdo da sua alta reatividade, o fésforo € usualmente encontrado na
natureza na sua forma mais oxidada, principalmente em rochas fosfaticas (DNPM,
2010). A rocha fosfatica €, portanto, a principal fornecedora de fdsforo
economicamente viavel para a producao de fertilizantes fosfatados e demais
finalidades (U. S. GEOLOGICAL SURVEY, 2012).

As rotas industriais para a obtengao de fertilizantes fosfatados industrializados
surgiram com o objetivo de incrementar a solubilidade instantanea da rocha fosfatica,
permitindo a disponibilizagdo do conteudo de fésforo para absorgao das lavouras. A
primeira forma soluvel do fésforo amplamente utilizada pela agricultura foi o
superfosfato simples (SSP), que apresenta baixa concentragao de fésforo (18 a 21%
de P20s). O superfosfato simples € obtido industrialmente através da reagao direta

entre a rocha fosfatica e acido sulfurico diluido em agua (TVA, 1964).
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Ja o superfosfato triplo (TSP) € obtido pela reagao entre o concentrado de rocha
fosfatica e o acido fosférico, e apresenta maior concentracéo de P20s soluvel do que
o0 SSP, podendo variar entre 44% e 48%. O acido fosforico € obtido, por sua vez, é
obtido industrialmente pela reag¢ao da rocha fosfatica com o acido sulfurico.

A apatita é o principal mineral constituinte da rocha fosfatica, e sua reacgéo
direta com o acido sulfurico em diluicdo na produgdo de SSP pode ser escrita
conforme descrito na Equacao 1, onde X pode ser F, OH, %2 COs, Clou 2 SiFs ey é
a fragdo nao reagida do CaXz, oriundo da apatita. O principal produto obtido é o fosfato

monocalcico monohidratado, que apresenta solubilidade elevada em agua.

Caio(PO4)6X2(s) + (7-y)H2S04(1) + 3H20(1) —
2CaH4P208.H20(s) + (7-y)CaSO4(s) + (2-2y)HX(I) + yCaX2(s) (1)

A industria de fertilizantes fosfatados € o principal consumidor de acido
sulfurico. Em 2017, o segmento de fertilizantes foi responsavel pelo consumo de 60%
do mercado global desse acido (RESEARCH AND MARKETS, 2018). Em 2006, a
particdo do volume global de acido de acido destinado a producéo de fertilizantes ja
era proximo desse valor (Tabela 1). Nesse cenario, para atender as demandas
internas por acido sulfurico para producao de fertilizantes fosfatados e eliminar a
dependéncia de eventuais flutuagdes de mercado, € uma decisao estratégica usual a
implantacdo de uma unidade produtora de acido sulfurico em um complexo de

producao de fertilizantes apos avaliacdes de viabilidade técnica e financeira.
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Tabela 1 - Porcentagem do consumo global de acido sulfurico por segmento da

industria.
Uso % do consumo total
Fertilizantes fosfatados 60
Quimicos 11
Outros fertilizantes e quimicos agricolas 10

Lixiviagdo de minério

Refinaria de petroleo

Plasticos e borrachas

Pigmentos

NN W o N

Papel e celulose

Fonte: KING; DAVENPORT; MOATS, 2006.

Conforme detalhado na Tabela 1, o acido sulfurico é utilizado também na
producao de uma grande variedade de quimicos, no processamento de diferentes
metais, como eletrélito em bateriais usualmente utilizadas em motores automotivos e
na remogao de impurezas da gasolina e de outros produtos obtidos a partir do refino
do petréleo. Em fungéo dessa vasta gama de aplicagdes em processos industriais, o
volume de producao e consumo de acido sulfurico de um pais € usualmente utilizado
como um indicador do seu desenvolvimento industrial (KING; DAVENPORT; MOATS,
2006).

2.2 PROCESSO DE PRODUGAO INDUSTRIAL DE ACIDO SULFURICO

A producéo industrial do acido sulfurico ocorre a partir do enxofre elementar
como matéria prima ou pela recuperagdo de gases residuais dos processos
metalurgicos que contenham éxidos de enxofre. A sele¢do da rota de processo a ser
utilizada depende da finalidade do acido a ser produzido e de avaliagdes de viabilidade
técnico e comercial (MB CONSULTORES, 2021). Em complexos industriais
metalurgicos onde ha ocorréncia de gases efluentes que contenham oxidos de
enxofre, as fabricas de acido sulfurico séo instaladas para a producéo do acido como
um subproduto do processo ao mesmo tempo em que os gases efluentes sdo secos,

limpos e tratados antes de serem enviados para a atmosfera.
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No entanto, no Brasil, o processo mais comumente utilizado € a partir de
enxofre elementar, principalmente nos complexos de producdo de fertilizantes
fosfatados (MB CONSULTORES, 2021). O &cido sulfurico € produzido para ser
utilizado como uma matéria prima da cadeia de producao dos fertilizantes fosfatados
dentro do proprio parque industrial, compondo uma integragao vertical das rotas de
processo.

A produgéo a partir do enxofre elementar se inicia com a fusdo do enxofre sélido
em um tanque com serpentinas que utilizam vapor de baixa pressdo como fluido de
aquecimento. Apds a fusdo, o enxofre liquido é neutralizado e direcionado a uma de
etapa de filtragao para remogao das impurezas, principalmente as cinzas.

A medida que a temperatura varia, a constituicido molecular do enxofre liquido
provoca mudangas significativas nas propriedades da substancia, principalmente na
viscosidade. Abaixo de 159,0 °C, o enxofre liquido existe na forma de anéis S8 com
comportamento usual de reducdo de viscosidade a medida que se aumenta a
temperatura. No entanto, acima de 159,0 °C, ocorre um aumento brusco da
viscosidade, atribuido a formagédo de cadeias poliméricas. A viscosidade atinge um
maximo em 187,0 °C, quando comega a reduzir uma vez que as cadeias poliméricas
comegam a ser quebradas com aumento da temperatura. A Figura 3 apresenta a curva
tipica de temperatura para o enxofre (LOUIE, 2005). Dessa forma, o controle da
temperatura do enxofre acima do ponto de fusdo (119,0 °C) e abaixo de 159,0 °C é

critico para etapas de filtragdo, bombeamento, estocagem e queima de enxofre.
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Figura 3 — Viscosidade do enxofre liquido.
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Fonte: LOUIE, 2005.

O &cido sulfurico é obtido em escala industrial por meio da tecnologia de
contato, atualmente empregada na quase totalidade das instalagdes industriais. Essa
tecnologia consiste basicamente na queima de enxofre elementar (S) com o ar
atmosférico seco para formar diéxido de enxofre (SO2), seguida da reagao do diéxido
de enxofre com oxigénio (O2) para formar trioxido de enxofre (SOa3), e, por fim, na
combinagao do trioxido de enxofre com agua (H20) para formar a solugdo contendo
acido sulfarico (H2SO4) em concentragao entre 98,3 % — 98,8 % (KING; DAVENPORT;
MOATS, 2006).

Na primeira etapa, objetivando a obtengdo do SO2, ocorre a combustdo do
enxofre com o oxigénio contido no ar atmosférico previamente seco como
comburente. A reagdo quimica esta indicada na Equacgao 2. A operacao prévia de

secagem do ar alimentado tem como objetivo principal impedir a formagao de acidos
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sulfurosos ou sulfurico nas tubulagcées e equipamentos da unidade, que poderiam

ocorrer mediante a reagao do SO2 e do SO3 com a umidade do ar.

Sty + Oa(g) = Soz(g) (AH =-70,9kcal/ mol) 2)

Esta reacdo ocorre em uma camara isolada termicamente, denominada
usualmente como fornalha ou queimador. O enxofre é vaporizado pelo préprio calor
da combustao, e quando no estado gasoso, reage com o oxigénio. Como a reagao &
exotérmica, o meio reacional tem sua temperatura elevada para a faixa de 1000,0 a
1100,0 °C aproximadamente (MB CONSULTORES, 2021).

As unidades de acido sulfurico que utilizam o processo de contato operam com
uma concentragao de 8 a 12 % de SO2 em volume na saida da fornalha. Operando
em concentragées maiores (mais proximo a 12 %), a massa de ar diluente € menor e,
consequentemente, o gas efluente atinge uma temperatura maior. Outra vantagem
em operar com uma alta concentracao de SO: é representada pelo menor volume de
gas a ser movimentado ao longo da instalagdo, o que implica em menor consumo
energético para deslocamento da massa gasosa por meio de sopradores ou
ventiladores (MB CONSULTORES, 2021).

A mistura gasosa efluente da cadmara de combustédo, contendo N2, O2, SOz e
baixas concentracbes de SOs, é resfriada e alimentada a um reator, onde em meio

catalitico ocorre a reacao de oxidagado do SOz, representada pela Equagéo 3.
1 V205(5) (AH = —23,4kcal / mol)
SOz + /2 02y ¢ >S0;3y (3)

Na industria, essa reacao é referida usualmente como conversdo de SO2 ou
somente conversdo e o reator € denominado conversor. Essa reagcdo ocorre na
presenca de um leito de catalisador, que sdo, na maioria dos processos, compostos
por pentdéxido de vanadio (V20s5). Na pratica, nos catalisadores convencionais a
velocidade de reacao é praticamente nula abaixo de 400,0°C. Nesta temperatura, o
V205 torna-se insoluvel na massa fundida de pirossulfato alcalino presente no
catalisador, ficando por este motivo desativado (GARCIA-LABIANO et al., 2016).

Em funcido da reversibilidade da reacdo de oxidacdo de SOz e dos limites
maximos de emissdo de SO2 nao convertido definidos pelas legislagdes vigentes, o

rendimento da oxidagao de SO2 deve ser maximizado e €, com frequéncia, tido como
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uma das restricbes para as capacidades de producdo de diversas unidades de
producao de acido sulfurico.

As legislacdes brasileira e de Minas Gerais preveem emissao maxima de 2,0
kg SO2/t H2SO4 (100 %) produzida, o que corresponde a um rendimento minimo de
99,70 % da reacédo oxidagdo de SO2. A resolugdo N° 436 do CONAMA define os
parametros a serem respeitados nas emissdes atmosféricas em fontes estacionarias
na fabricagdo de Acido Sulftrico (Tabela 2). Além do previsto pela legislagao federal,
a Deliberagao Normativa COPAM N° 187, de 19 de setembro de 2013 apresenta limite
mais restritivo para a emissédo de SOs e nevoa acida, também apresentado na Tabela
2.

Tabela 2 - Limites Maximo de Emissao de SOz e SO3 conforme resolugao N° 436 do
CONAMA e Deliberagao Normativa COPAM N° 187.

A Limite Maximo Limite Maximo
Unidade Legislagao Ambito para Emissao para Emisséao de
de SO, SO3

Producéo de Resolugéo N°
Acido 436 do Nacional
Sulftrico CONAMA

2,0 kg/t de 0,15 kg/t de
H.SO4a 100 %  H2S04 a 100 %

= Deliberacéo
PrOdA‘éffg’ de Normativa E(f\jl‘f:::" 2,0 kg/t de 0,075 kg/t de
o o o
Sulfarico COF;/é\Q/I N Gerais) H.S0sa 100 %  H.SOsa 100 %

Fonte: CONAMA, 2011; COPAM, 2013.

Diante desse cenario, para maximizar a conversao, os projetos das unidades
contam com reatores de multiplos estagios (multiplos leitos cataliticos) e resfriamento
do gas entre leitos, utilizando os principios do deslocamento de equilibrio quimico.
Outra tecnologia que favorece a otimizagao da conversdo de SO2 sdo as operagdes
de dupla absorcéao, que serao descritas com mais detalhe nesse item.

As etapas de resfriamento do gas entre os leitos sdo empregadas uma vez que
areacao € exotérmica e ocorre a elevacao da temperatura do meio reacional nos leitos
cataliticos. Essa elevacdo de temperatura desloca o equilibrio atuando
desfavoravelmente no sentido de formagéo de SOgs, produto que se deseja maximizar.
Portanto, o resfriamento entre os leitos atua no sentido do deslocamento do equilibrio
da reacéao para a formacgao do SOs. A Figura 4 apresenta a constante de equilibrio da

oxidagdo de SO2 como uma funcdo da temperatura. E possivel verificar que a



22

constante tem seu valor reduzido em 105 vezes ao elevar a temperatura do meio
reacional de 300,0 para 1200,0°C, comportamento caracteristico de uma reagao
exotérmica (KING; DAVENPORT; MOATS, 2006).

Figura 4 — Constante de equilibrio para a oxidagao de SO2 como uma fungéo da

temperatura.
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Fonte: Adaptado de KING; DAVENPORT; MOATS, 2006.

Por outro lado, como a atividade do catalisador aumenta com a temperatura,
uma operagao que vise a maximizacdao da producao de SOz requer um balanco
apropriado entre os efeitos opostos da cinética de reacdo e do equilibrio quimico,
conforme representado na Figura 5. Usualmente, os projetos das unidades industriais
prevéem volume e perfil catalitico que permita que as condi¢cdes 6timas de reagao
sejam alcangadas, de forma que a conversao se aproxime do limite determinado pelo
equilibrio termodinamico. Tem se entdo uma temperatura 6tima de entrada do leito
que permita a maximizagao da conversao, dada uma determinada concentragcédo de
SO2 de entrada e para determinada massa catalitica de atividade especifica.

Temperaturas maiores ou menores implicardo em perda de rendimento.
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Figura 5 — Otimizacao de temperaturas de converséo.
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Fonte: Adaptado de HANSEN, 2009.

Nas etapas de resfriamento indireto, o calor gerado na reacao de conversao é
removido do meio reacional por meio de trocadores de calor, em que o fluido quente
€ 0 gas de processo na saida de um dos leitos cataliticos enquanto o fluido frio pode
ser agua, vapor ou ainda gas rico em SO3 e SO2 em diferente posigdo no processo a
uma temperatura mais fria. Apos o resfriamento indireto, o gas é redirecionado ao
proximo leito catalitico do conversor. Usualmente as unidades industriais s&o
projetadas com quatro leitos.

Como o calor especifico dos gases néo varia substancialmente ao longo do
processo de oxidacao, € possivel representar a evolugao da reagado de acordo com o
grafico de temperatura versus converséao representado na Figura 6 (MB Consultores,
2021). As linhas inclinadas representam o aumento de temperatura e conversao a
medida que a reacdo avanca nos leitos cataliticos, enquanto as linhas horizontais

representam as operacgdes de resfriamento entre os leitos.
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Figura 6 — Conversao de SOz vs. temperatura do gas.
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Fonte: Adaptado de KING; DAVENPORT; MOATS, 2006.

A ultima reacgao do processo envolve a absor¢cdo do SOs formado na reacao de
oxidacdo catalitica do SO2. Para absorver o SO3, a massa gasosa efluente do
conversor € direcionada para uma torre recheada em contra-corrente com uma
solugdo de acido sulfurico a 98,3-98,8 %. A agua de diluicdo presente no agente

absorvente reage com SOs, como indicado na Equacéo 4.

SOz, + H0¢) = H,S04 ;) (4H = —34,3kcal/mol) (4)

O processo mais comumemente utilizado é o processo de contato de dupla
absorcdo, em que o gas de processo € alimentado em uma torre de absorgao
intermediaria para absor¢ao do SOs quase que em totalidade, com o objetivo de
deslocar o equilibrio da reagédo de oxidagao de SO2 no sentido de formagéao de mais
S0s. A medida que a conversdo de SO2 em SOs3 avancga, ocorre um aumento da
concentracao de SOs, que contribui para o deslocamento do equilibrio da reacéo no
sentido de dissociagao de SOs (reagao inversa). Esse efeito tende para zero quando
a referida concentracdo se aproxima daquela definida pelas condigdes de equilibrio

da reacao. Atingida tal condigdo, o prosseguimento da reagado, mantidas constantes
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as demais variaveis de processo, demanda a remog¢ao do SO3z do meio reacional. Com
a adogao de tal medida, o sistema tende a um novo equilibrio com formacgéao adicional
de SO:s. Isso é utilizado em unidades de dupla absorcdo (BEER, 1978).

As unidades de dupla absor¢do podem ter layout 2+2 ou 3+1. As plantas 2+2
sao aquelas em que o gas é direcionado para uma etapa de absorgao intermediaria
depois de passar por dois leitos cataliticos. Apos a etapa de absorgédo, ha mais dois
leitos seguidos da Torre de Absorgéo Final. Ja os processos 3+1 preveem trés leitos
cataliticos antes da etapa de absorc¢éo intermediaria. O gas €, entdo, direcionado para
um quarto leito seguido da Torre de Absorgao Final.

Ja no processo de simples contato, a alimentagao do conversor atravessa todos
os leitos de catalisador (usualmente quatro) sofrendo apenas resfriamento direto ou
indireto entre os passes do conversor. O equilibrio estabelecido nessas condigcdes
permite atingir uma conversao de, no maximo, 98% havendo, portanto, uma perda de
quase 2% de SOz nao convertido (BEER, 1978).

As operacdes de combustao de enxofre, conversao de SOz e absorcao de SOs,
somadas aos trocadores de calor para resfriamento dos gases entre os leitos sé&o
comumente referidas em uma unidade industrial como circuito de gas.

O acido que é direcionado para as Torres de Absorgcdo, permanece em
recirculacdo na unidade, tendo sua temperatura, concentragdo e vazao volumétrica
controladas de forma a favorecer o rendimento das etapas de secagem do ar e
absorcdo de SOs. A temperatura é controlada em trocadores de calor enquanto a
concentracao é controlada por meio da adi¢ao de agua de diluicdo para compensar o
aumento de concentragao de acido sulfurico formado pela absor¢do do SOs. Todos
esses equipamentos sdo comumente referidos como circuito de acido, no entanto, nas

Torres de Absorgéo, ocorre uma operacao integrada dos dois circuitos, de gas e acido.

2.3 RECUPERACAO DE CALOR EM PLANTAS INDUSTRIAIS DE PRODUCAO DE
ACIDO SULFURICO

Conforme detalhado no item 2.2, todas as reagdes quimicas envolvidas no
processo industrial de produgao de acido sulfurico a partir de enxofre elementar sao
exotérmicas. Usualmente a liberagdo de energia térmica na combustdo de enxofre é

suficiente para elevar a temperatura do meio reacional até cerca de 1050°C. No
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entanto, esses gases gerados precisam ser resfriados até aproximadamente 420 °C
antes de serem alimentados no conversor, condigdo proxima as temperaturas de
ativacado dos catalisadores. Dessa forma, apdés o queimador do enxofre e antes do
conversor, 0os gases sao direcionados para uma caldeira, em que parte da energia
térmica é recuperada para gerar vapor d’agua (MB CONSULTORES, 2021).

O vapor saturado produzido na caldeira de recuperacdo de calor é
superaquecido antes de ser direcionado para turbinas a vapor. Em plantas de acido
sulfurico, Superaquecedor € o nome dado a um trocador de calor, usualmente casco
e tubo, em que o gas rico em SO3 e SO2 apds o 1° leito do conversor fornece energia
térmica para o vapor.

Em seguida, o vapor, ja na condicdo de superaquecimento é alimentado nas
turbinas a vapor para producéo de energia elétrica (MB CONSULTORES, 2021). Uma
turbina a vapor € um equipamento que converte a energia de um fluido a alta pressao
em trabalho no eixo. Ao passar por um bocal convergente na entrada da turbina, a
velocidade do gas aumenta, convertendo energia interna em cinética. Por sua vez,
essa energia cinética é convertida em trabalho no eixo quando a corrente colide sobre
as pas fixadas em um eixo que gira. Assim, uma turbina é constituida por conjuntos
alternados de bocais e pas giratorias através dos quais vapor escoa em um processo
de expansado em estado estacionario. O resultado global é a conversado da energia
interna de uma corrente a alta pressdo em trabalho no eixo (SMITH; VAN NESS;
ABBOTT, 2007).

Uma parcela do fluxo do vapor pode ser extraido da turbina a uma pressao
intermediaria para ser utilizado no processo ou pode ser levado a condigao de
condensacgao. A Figura 7 apresenta uma representagao esquematica dos fluxos em
uma turbina, em que 1 € a corrente de alimentacido de vapor, 2 a corrente de saida
(em uma turbina de condensacéo, trata-se de condensado) e We € o trabalho gerado
(SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007).
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Figura 7 — Fluxos de correntes de vapor, condensado e trabalho em uma turbina a
vapor
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Fonte: SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007

O balancgo de energia de uma turbina a vapor pode ser obtido a partir do balanco

de energia geral, conforme Equacéao 5

d(mU)yc _ _ 1 9 . . .

T— ZA[(H+ZU +Zg)m]cor+ Q+W (5)

d(mU)yc
dt

controle (kJ/s), H é a entalpia (kJ/kg), u a velocidade média da corrente (m/s), z a

Sendo a taxa de variagcao de energia no interior de um volume de

elevagao em relagcao a um nivel de referéncia (m), g a aceleragao da gravidade local
(m/s?), m a taxa massica (kg/s), o subindice cor indica que as composigbes de energia
devem ser consideradas para cada corrente individualmente, enquanto o —A indica a
variacdo do que é alimentado e do que sai do volume de controle. Q é a taxa de
transferéncia de calor (kJ/s) enquanto W é a taxa de trabalho (kJ/s).

No equacionamento do balango de energia para as turbinas a vapor, assume-
se o estado estacionario e sistema adiabatico. O termo da energia potencial é omitido,
uma vez que projetos de turbina preveem minimas variagbes de elevagdo entre
entrada e saida. Também sao desconsiderados os efeitos de diferenca de velocidades
de fluido na entrada e na saida, uma vez que os dimensionamentos dos equipamentos
minimizam esse efeito. Dessa forma, o balango de energia para turbinas a vapor é

usualmente apresentado conforme Equacéo 6.

We=H, — H; (6)
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Em que H2 é a entalpia (kJ/kg) do vapor na condi¢ao de saida, H1 € a entalpia
na condicdo de alimentacao (kJ/kg) e We é a energia gerada por unidade de massa
do vapor admitido na turbina (kJ/kg).

O trabalho isentropico (We,se), apresentado na Equacdo 7, corresponde a
poténcia maxima que pode ser obtida de uma turbina adiabatica para determinadas
condi¢des de entrada e presséo de descarga. Nessa condigdo, admite-se que o vapor
no interior da turbina se expande adiabatica e reversivelmente, ou seja,
isentropicamente.

Weise = Hzy — Hy (7)

Em que H2 é a entalpia do vapor na saida da turbina, em um processo reversivel
e adiabatico (kJ/kg).

Turbinas reais produzem trabalho menor, uma vez que o processo de expansao
real é irreversivel. Assim, um parametro usualmente considerado como um indicador
de performance de turbinas a vapor € a eficiéncia isentropica, também chamada por
eficiéncia adiabatica ou somente eficiéncia da turbina, que comumente apresenta
valores entre 0,7 e 0,8. A eficiéncia da turbina é determinada pela razdo entre o
trabalho real resultante da turbina e o trabalho isentrépico, conforme apresentado na
Equacgéo 8 (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007).

Trabalho Real _ W  Hy-H; _ AH (8)
We,ise Hz/—H4 AHg

" Trabalho Isentrépico

Em que n é eficiéncia isentrépica e AHg é o delta H isoentrépico.

A Figura 8 apresenta as diferencas entre uma expansao real irreversivel (do
ponto 1 ao ponto 2) e uma expansao reversivel (do ponto 1 ao ponto 2’) com a mesma
pressdao de descarga P2. Quanto maior a irreversibilidade do processo, mais
deslocado para a direita estara o ponto 2. Assim, menor a diferenca de entalpia entre

as correntes de entrada e saida, caracteristica de um processo menos eficiente.
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Figura 8 — Expanséao adiabatatica em uma turbina em processo reversivel e

irreversivel.
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Fonte: SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007.

Tipicamente o comportamento de uma turbina ou outro equipamento rotativo &
representado por curvas de desempenho fornecidas pelo fabricante do equipamento.
A curva de desempenho da turbina apresenta as eficiéncias isentropicas, os fluxos
massicos, as pressdes e a geragao de energia. O projeto, controle, diagndstico e a
simulacao da performance de uma turbina depende dos modelos apresentados nas
curvas de desempenho.

Em plantas industriais que utilizam de condensacido, o vapor na saida das
turbinas € direcionado para um trocador de calor usualmente casco e tubo referido
como condensador. O condensado é recuperado, condicionado por programa quimico
especifico e submetido a desaeracdo mecanica para que seja realimentado na
caldeira. Antes de ser direcionado a caldeira, o condensado desaerado somado a
agua de reposig¢ao, agora reconhecidos como agua de alimentagéo de caldeira, séo
pré aquecidos em Economizadores, que s&o trocadores de calor em que gases ricos
em SOz e SOs3 que sao direcionados as Torres de Absorgao fornecem energia térmica
para aquecimento da agua (MB CONSULTORES, 2021).
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As operagdes e equipamentos associados a geragao de vapor, incluindo a
etapa de desaeracao, os Economizadores, Superaquecedor, as turbinas a vapor e a
condensagao sao usualmente referidos como circuito de vapor. No entanto, nota-se
que nos trocadores de calor (Caldeira, Economizadores e Superaquecedor), ocorre a
integracao dos circuitos de gas e vapor, em que alteragdes em condi¢des de operacao
do circuito de gas afetam a geragao de vapor.

Parte da energia elétrica gerada nas turbinas a vapor pode ser utilizada para
suprir a demanda dos equipamentos da unidade de producdo de acido sulfurico,
enquanto outra parcela pode ser direcionada para atender a demanda energética das
demais unidades fabris do complexo industrial. Unidades mais recentes tem
capacidade de exportagdo de 260 kW de energia elétrica por tonelada de acido
sulfurico produzida (KOLOURA, 2019).

Em alguns complexos industriais, € comum a exportagdo de vapor em
substituicdo ao suprimento de energia elétrica. O vapor pode ser consumido em
diferentes fungdes no complexo industrial, como na fusdo e aquecimento do enxofre,
como agente de granulagdo ou ainda no aquecimento de fluidos como 6leos de
recobrimentos de fertilizantes.

Nesses cenarios, a recuperagdo de energia térmica se torna um aspecto
relevante em termos econdmicos e ambientais para as complexos industriais de
producao de fertilizantes que tenham esse tipo de tecnologia de produg¢ao de acido
sulfurico. O calor recuperado € utilizado para suprir as necessidades energéticas em
diversas operagdes dos processos industriais ou ainda para a geragao de energia
elétrica. Essa energia pode ser considerada, portanto, como um subproduto do
processo e se destaca por nao ter emissdo de CO2 durante a combustdo, como
usualmente ocorre quando combustiveis fosseis sédo utilizados (GARCIA-LABIANO et
al. 2016; KOLOURA, 2019).

A tecnologia para recuperacao de energia térmica da oxidagao de SO2em SOs3
e da combustao do enxofre sdo usualmente conhecidas e empregadas nos processos
convencionais. No entanto, a energia térmica da absor¢do de SOs é usualmente
perdida para o sistema de agua de resfriamento. As Tabelas 3 e 4 apresentam,
respectivamente, o total de energia gerado e recuperado em uma unidade industrial
de producao de 1000 t/d 4cido sulfurico de tecnologia convencional, a partir de queima

de enxofre e de processo de contato 3+1. Aproximadamente 69 % da energia térmica
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sdo recuperados para a geragao de vapor. O calor correspondente as etapas 6 a 8
que se referem aos processos de secagem do ar atmosférico e aos processos de
absorcao de SOs3 ndo sao reutilizados e sao usualmente desprendidos para as Torres
de Resfriamento (CLARK SOLUTIONS, 2017).

Tabela 3 - Geragao de energia térmica em uma planta industrial de 1000 t/d, dupla
absorcéo 3+1

Corrente Equipamento Calor Temperatura
Gerado (MW) (°C)
1 Fornalha de enxofre 33,8 1125,0
2 1° leito catalitico 6,9 625,0
3 2° leito catalitico 2,9 530,0
4 3° leito catalitico 1.1 460,0
5 4° |leito catalitico 0,6 433,0
6 Torre de Secagem 1,7 85,0
7 ;I'orre de .A’\b'sorgao 14.8 110,0
ntermediaria
8 Tprre de Absorcéo 43 90.0
Final
Calor gerado total 66,1

Fonte: adaptado de CLARK SOLUTIONS, 2017.

Tabela 4 - Recuperacgao de calor em uma planta industrial de 1000 t/d, dupla
absorcéo 3+1

. Calor Temperatura

Corrente Equipamento Recuperado (°C)
(MW)

1e2 Caldeira 33,8 4240

2e3 Superaquecedor 6,9 625,0

3e4 Economizador 2,9 180,0

4e5 Economizador 1,1 460,0
Calor recuperado total 44,7

Fonte: adaptado de CLARK SOLUTIONS, 2017.

Nesse sentido, tecnologias tém sido desenvolvidas recentemente para
reutilizacdo dessa energia em escala industrial. No entanto, esses novos
desenvolvimentos ainda nao tém sua aplicagdo tao difundidos, especialmente no
Brasil. Em algumas das tecnologias mais recentes, o calor de reagdo da absorgao de

SO3 é aproveitado para geragao de vapor a média pressdo, como na tecnologia
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desenvolvida pela Chemetics, conhecida como como ALPHATM System. O sistema é
implementado como uma operagao que pode ser realizada paralelamente a Torre de

Absorcao Imtermediaria de processos convencionais, conforme representado na
Figura 9 (DIJKSTRA, 2019).
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Figura 9 — Sistema Alpha System
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Fonte: Adaptado de DIJKSTRA, 2019.
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Esses sistemas exigem uma adequada especificacdo de materiais dos
equipamentos e rigoroso desenvolvimento de automacgéo e controle para casos de
eventuais desvios de condicdes de processo, de maneira a eliminar falhas por
corrosdo acelerada ou ainda exposigao de operadores a produtos quimicos perigosos.
Em caso de falha do sistema em que ocorra furo de trocadores de calor agua-acido,
a agua contamina o acido sulfurico ocasionando a rapida diluicdo do acido que é
exotérmica. Na presenca de acido sulfurico sulfurico diluido e a altas temperaturas, a
taxa de corrosédo dos metais € significativamente maior, podendo levar a geragao de
gas hidrogénio e explosdes (DIJKSTRA, 2019).

Em fungao dos sistemas de seguranga robustos e dos materiais envolvidos na
fabricacdo dos equipamentos, o sistema apresenta elevado custo de instalacio,
especialmente para plantas industriais ja existentes e, por isso, ainda tem sua
aplicagao limitada.

Ja a Clark Solutions desenvolveu o SAFEHR (Safe Heat Recovery Technology
for Sulfuric Acid Plants) que é sistema de recuperagéo utilizando um fluido inerte para
resfriar o acido sulfurico em um trocador de calor a placas. Em outro trocador de calor
a placas, o fluido inerte, por sua vez, fornece energia térmica para outro fluido do
processo, geralmente agua de alimentagdo de caldeira. Dessa forma, o risco de
contato agua-acido € eliminado, reduzindo os perigos associados a corrosao e
explosdo da caldeira ou do trocador de calor. O SAFEHR pode contribuir para
aumentar entre 40 a 50% da geragao de energia, além de reduzir a demanda por agua
de resfriamento (CLARK SOLUTIONS, 2017).

2.4 MODELAGEM DE PROCESSOS

Modelos matematicos sao representacdes da realidade desenvolvidas com o
objetivo de proporcionar informagbes detalhadas sobre o sistema de estudo, que
atendam a um objetivo de controle, otimizagao, projeto ou ainda estudos especificos.
Para atender esse objetivo, é necessario que um modelo seja construido por meio de
equacdes matematicas capazes de descrever o comportamento de um processo ou
sistema para uma finalidade previamente definida (HANGOS; CAMERON, 2001).

Nesse sentido, a modelagem ou simulagcdo de um processo industrial,
simplificadamente, pode ser definida como a codificagao matematica de um processo
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quimico ou operagao unitaria, com o objetivo de prever seu comportamento sem a
necessidade de realizagao de experimentos e testes em unidade piloto ou idustrial.

Essa codificagdo matematica deve ser capaz de representar os aspectos
principais do processo analisado. Este modelo pode ser fenomenoldgico, baseado em
principios fisicos fundamentais ou estritamente empirico, baseado em dados do tipo
entrada/saida medidos diretamente no sistema real ou em uma representagcao
equivalente em menor escala (EDGAR; HIMMEBLAU, 1988). No desenvolvimento e
validagdo de um modelo, algumas caracteristicas sdo essenciais: a uma estrutura
valida que represente corretamente a conexao entre as variaveis de entrada e as
respostas do sistema e uma correta resposta do sistema as perturbacgdes.

A modelagem de processos é utilizada em diferentes areas da ciéncia e,
especialmente, na engenharia de processos quimicos. Nessa area, tem diferentes
aplicagdes, com destaque para (HANGOS; CAMERON, 2001):

= Projetos de novas unidades, incluindo analise de viabilidade técnica e

econdmica, otimizacao através de analises paramétricas e estruturais, bem
como dimensionamento adequado de equipamentos;

= Controle e otimizacdo de processos, permitindo analisar mudancgas ou

disturbios sem ter que imprimir uma perturbagao real na planta industrial.

= Resolugdo de problemas, identificacdo de causas para problemas de

qualidade e desvios de processo;

= Gerenciamento de seguranga de processo, por meio da predicdo de

condicbes perigosas bem como a estimativa de efeitos de acidentes
potenciais;

= Gerenciamento e mitigagdo de impacto ambiental, quantificar taxa de

emissao, predicdo de dispersdao de nuvens atmosféricas ou efluentes
liquidos.

Para a construgcdo de um modelo de processo € necessaria a definicdo do
sistema que sera avaliado que deve ser parte do processo real com fronteiras bem
definidas. A definigcdo das fronteiras e do ambiente que esta inserido € usualmente de
significativa relevancia, uma vez que o sistema é influenciado pelas fronteiras e pelo
ambiente em que esta inserido através de fluxos de entradas, além de influenciar o
sistema em que esta inserido através das suas saidas. Na engenharia de processos,

o sistema pode ser considerado uma unidade industrial inteira, uma se¢do de uma
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planta industrial, uma operagao unitaria, ou ainda um equipamento ou se¢éo do
equipamento. Dessa forma, para definir um sistema, € necessario especificar quais
serdo as fronteiras, as entradas e saidas, e quais os processos fisico-quimicos e
bioldgicos que irdo ocorrer internamente no sistema.

Apo6s a definicdo do sistema, € de suma importancia a definicdo do objetivo da
modelagem, uma vez que ela influenciara no nivel de detalhe do modelo desenvolvido,
bem como na forma matematica e nos modelos termodinamicos utilizados.

A Figura 10 apresenta um algoritmo geral para desenvolvimento de modelos, a
partir das etapas de definicdo do problema, definicdo do sistema e fronteiras,
contrugao e solugao do modelo. Ao final devem ser previstas etapas de verificagao e
validagdo do modelo, de maneira a garantir que represente de forma adequada o
sistema, principalmente em relacdo as perturbacdes e variagdes nas condicdes de
entrada no modelo. Nessa etapa, € indicado confrontar o modelo com dados de projeto

e/ou operacgao dos sistemas simulados.
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Figura 10 — Representacédo esquematica de algoritmo para desenvolvimento de
modelos
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Fonte: Adaptado de HANGOS; CAMERON, 2001.

Durante o desenvolvimento de uma simulagdo computacional de um processo
industrial, a selecdo de modelos para predicdo das propriedades termodinamicas é
uma etapa imprescindivel para garantia de uma acuracia satisfatéria. Em simulagdes
de processos industriais, as quantidades de calor e trabalho envolvidas s&o calculadas
a partir do conhecimento de propriedades termodinamicas como a energia e a
entalpia. Nesse sentido, os modelos termodinamicos devem considerar os efeitos
térmicos sensiveis, que sdo caracterizados por variacbes de temperatura, além dos
efeitos térmicos das reagdes quimicas e de transicdo de fases. A escolha de um
modelo termodindmico que nao represente a condicdo real do problema pode
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contribuir para resultados errbneos ou ainda problemas de convergéncias nas
simulagdes (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007).

Os modelos termodinadmicos sao usualmente adotados para estimativa de
propriedades na auséncia de dados experimentais e sido utilizados em simulagdes
computacionais uma vez que permitem a descrigdo do comportamento das espécies
quimicas por meio de equacionamento matematico. Para a selecdo de um modelo
termodinamico mais adequado, devem ser considerados os componentes e espécies
quimicas presentes, os intervalos de temperatura e pressédo de trabalho, as fases
envolvidas e os dados disponiveis. Nesse cenario, destacam-se as equagdes de
estado que permitem a determinagdo do estado termodinamico de uma substancia
pura a partir da especificagdo de duas propriedades termodinédmicas (entre
temperatura, pressdo ou densidade). Quando mais de uma fase existe no sistema,
podem ser considerados também modelos para predigdo e correlagao dos estados de
equilibrio entre fases (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007).

2.5 HISTORICO DA MODELAGEM COMPUTACIONAL DE PROCESSOS

Com o advento da Revolugédo Industrial deu-se inicio a abordagem sistematica
das operagdes de beneficiamento e manufatura. Os processos industriais deixaram
de ser tarefas simples e novas rotas de producdo mais complexas foram
desenvolvidas ao encontro da maior demanda de commodities, equipamentos e
produtos diversos. Nesse cenario, pode-se destacar o desenvolvimento de processos
industriais para produgao de pdlvora, acido sulfurico, alcalis e produtos alimenticios
como acucar no século XVIII. Para lidar com esses complexos industriais recém
surgidos, foi necessario uma abordagem a partir da perspectiva de diferentes
disciplinas de ciéncia e engenharia para resolugdo de um mesmo problema. Essas
novas analises necessitavam reconhecer o processo industrial como um sistema com
interacdo do comportamento de diferentes operagdes. Com essa nova abordagem,
houve uma tendéncia de reduzir o comportamento complexo dos sistemas a formas
matematicas mais simples, utilizando modelos matematicos (HANGOS; CAMERON,
2001).

Durante o Século XX, especialmente apds a Segunda Gueera Mundial, houve
um interesse geral na industria e academia para a modelagem de processos

objetivando a compreensio e predicdo do comportamento de operagdes unitarias.
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Esforcos foram dedicados em sua maioria ao desenvolvimento de modelagens de
operagoes especificas e isoladas, especialmente na simulagéao de reatores quimicos,
e pouco foi desenvolvido com relagdo a modelagem de um processo industrial como
um sistema especialmente em fungao das limitagdes das ferramentas utilizadas.

Na década de 1950 e 1960, a medida que a tecnologia dos computadores foi
sendo desenvolvida, foram surgindo novos simuladores computacionais que
consideravam os sistemas tanto em estados estacionario quanto em regime dinamico.
No entanto, esses modelos incluiam opg¢des limitadas de operacdes unitarias que
pudessem ser simuladas pelo usuario, sem possibilidade de inclusdao de operagdes
ou condi¢des de processo diferentes (HANGOS; CAMERON, 2001).

Na década de 1970, com o avanco de softwares baseados nas linguagens
FORTRAN, C, BASIC, e a partir da inser¢cao de computadores pessoais ho mercado,
houve um avango mais rapido das ferramentas computacionais de simulagdo e
modelagem de processos. Essas ferramentas foram parcialmente incorporadas no
ambiente de automacgao industrial, especialmente nos controles automaticos de
processo. No entanto, o uso de simulagbes de processo para projeto, otimizagéo e
predicdo de comportamentos ainda foi usualmente restrito as universidades, sendo
pouco incorporado no ambiente industrial. O desenvolvimento de simuladores
comerciais de processo tiveram como alvo especialmente a industria petroquimica, e
houve avango ainda restrito no desenvolvimento de ferramentas de confiabilidade
satisfatéria para demais setores da industria, como beneficiamento mineral, setor de
alimentos, fertilizantes minerais, farmacéuticos e de tratamento de efluentes
(HANGOS; CAMERON, 2001).

2.6 MODELAGEM DE PROCESSOS APLICADA A PRODUGAO DE ACIDO
SULFURICO

Para as unidades industriais de producao de acido sulfurico, a modelagem de
processos tem sido entendida como um ferramenta util ndo s6 para as etapas de
projeto, mas também para otimizagao das condi¢cbes de operagao.Trabalhos recentes
foram direcionados para a modelagem e otimizagdo da etapa de oxidagao catalitica
de SO2. Uma modelagem dindmica foi executada para uma unidade industrial da
Phospohoric Fertilizers Industry, com foco nas operagdes de oxidagcao de SO:2 e

absorcéo de SO3 considerando o comportamento dindmico (em regime transiente) em
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resposta as perturbagdes no sistema, em termos de qualidade do produto e emissao
de SO2 para a armosfera. Nesse trabaho, o software gPROMS foi selecionado em
funcdo da interface grafica que facilita as avaliagbes e uma vez que poderia ser
utilizada para treinamentos de profissionais envolvidos na operagdo. Os resultados
apresentados incluem erro relativo de 1,0% entre os dados reais da unidade industrial
e o0s resultados das simulacbes e apresentam uma potencial reducdo de
aproximadamente 40% de emissdo de SO2 ao otimizar parametros de operagao
(KISS; BILDEA; GRIEVINK, 2010).

O trabalho apresenta ainda uma tentativa de maximizar a geracéao de energia
buscando o maximo valor possivel para a conversao de SO2 em SO3, aumentando
assim o calor de reacgao liberado. No entanto, ndo sao consideradas no trabalho as
possibilidades de maximizacdo da concentracdo de SO2 na saida do queimador de
enxofre e, por consequéncia, da temperatura do gas alimentado na caldeira de
recuperacao de calor. Uma vez que essa concentracdo de SO2 é aumentada, é
esperado uma redugao da conversado de SO2 em SOs, visto que ha menos oxigénio
disponivel para a reacdo. A nao consideracdo do efeito dessa variagao de SO2 na
eficiéncia de geragdo de energia da unidade pode ser interpretada como uma
limitagéo do estudo (KISS; BILDEA; GRIEVINK, 2010).

No estudo executado por Leiva, Flores e Aguilar (2020) foi desenvolvido um
modelo computacional no software Aspen Hysys também com foco na conversao
catalitica de SO2. Foi avaliada a resposta da oxidacdo de SO:2 a variagao de
temperatura e fluxo massico de gas na entrada do conversor. Os desvios relativos
encontrados entre os valores preditos e reais foram também menores que 1,0%.

No modelo desenvolvido, os equipamentos de troca de calor entre vapor e gas
OU agua e gas para a geragdao de capor como, por exemplo, a caldeira, os
economizadores e o superaquecedor foram representados como trocadores de calor
casco e tubo em que a o fluido agua ou vapor tinha sua composicao e temperatura
definidas. Essa premissa foi utilizada uma vez que o objetivo do trabalho se restringiu
a melhor compreensao da conversdo de SO2 em resposta a diferentes condigcbes de
operacao. Entende-se, portanto, que nao foi escopo desse estudo o entendimento de
como o sistema de geragao de vapor e energia poderiam responder as variagdes das
etapas de combustdo de enxofre, oxidagdo de SOz e de absorgdo de SOs (LEIVA;
FLORES; AGUILAR, 2020).
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Como evidenciado pelos estudos previamente citados, trabalhos recentes tém
direcionado maiores esforgos a conversao catalitica de SOz representando de forma
simplificada as interagdes entre os circuitos de gas e de geragao de vapor. Em um
estudo, Tejeda-Iglesias et al. (2018) desenvolveram um modelo para um unidade de
produgao industrial de simples absorc¢é&o incluindo os sistemas de gas, acido, vapor e
agua de resfriamento. O modelo desenvolvido apresenta maior complexidade em
funcao da interacdo desses diferentes sistemas.

Por meio de uma analise de sensibilidade, foi possivel identificar a vazéo de ar,
o percentual de SO2 do gas na saida do queimador e as temperaturas de saida do 2°
e 3° leitos como as variaveis cujas alteragbes implicam em maior mudanga da
capacidade de producdao. Uma etapa de otimizacao foi desenvolvida para identificar
as condicdes de operacao que possibilitam maximizar a produtividade horaria de acido
sulfarico (TEJEDA-IGLESIAS et al., 2018)

Hafdhi e Tahar (2018) conduziram uma analise energética e exergética em uma
unidade de produgéo de acido sulfurico do Tunisiam Chemical Group, diferenciado
dos demais trabalhos que tiveram como enfoque a etapa de oxidagdo de SO2. Foram
realizados os balangos de massa, de energia e de exergia dos principais componentes
utilizando o software EES a partir dos parametros de operagao real da unidade
industrial. Os autores também investigaram o efeito da taxa de alimentagao de vapor
na performance da turbina por meio da determinacdo da taxa de alimentagcdo que
contribuiu para a maxima eficiéncia exergética.

Trabalhos que busquem o desenvolvimento de um modelo matematico
adequado de unidades industriais de acido sulfurico tém tido destaque na academia e
na industria. Os modelos desenvolvidos tém enfoque principalmente na otimizacao de
processos.

A unidade de producdo de acido sulfurico apresenta diversos circuitos com
fluidos diferentes (circuito de enxofre, circuito de gases, circuito de agua e vapor e
circuito de acido) com equipamentos em que ha a integragdo entre dois desses
circuitos, como os Economizadores, Superaquecedor e Caldeira em que ha
transferéncia de calor entre a agua e o gas de processo e as Torres de Absorgao, com
os fendmenos de transferéncia de massa entre o circuito de gas e o circuito de acido.
Quando ha uma alteragdo na condicdo de processo de um desses circuitos, &

esperado que haja impacto nas condi¢gdes de operagado dos outros circuitos. Dessa
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forma, ainda € um desafio a modelagem e simulagdo desses circuitos de modo
integrado de tal forma que se possa predizer a resposta do sistema em condigdes de
processo diversas, especialmente para o desenvolvimento de um modelo que permita

predicdo e avaliagdo da eficiéncia de geracao de vapor e energia.



43

3 METODOLOGIA

A secéo é iniciada com um breve descritivo da unidade industrial utilizada como
referéncia para desenvolvimento da simulagcdo. Em seguida, s&o detalhadas as etapas
realizadas para o desenvolvimento do modelo. Para cada circuito (circuito de gas,
circuito de acido e circuito de geracédo de vapor) e/ou operagao unitaria da unidade
industrial, séo listados os softwares utilizados, os componentes quimicos, modelos
termodinamicos e demais simplificagcbes adotadas para as simulagdes. Serdo
apresentadas também as analises realizadas para validagdo da simulagao

desenvolvida.
3.1 UNIDADE INDUSTRIAL DE REFERENCIA

A modelagem foi desenvolvida adotando como referéncia uma unidade
industrial de producéo de acido sulfurico com capacidade nominal de produgao de
2.100 t/d H2SO4 100% em massa, localizada em um complexo industrial de produgao
de fertilizantes fosfatados em Araxa, Minas Gerais. O processo de obtencao de acido
sulfurico é o processo de contato de dupla absorgao 3+1 com obteng¢ao de SO:2 por
queima de enxofre. Nessa unidade, cerca de 80-85% do vapor gerado a partir da

recuperacao de calor das reagdes sao destinados para a geragao de energia elétrica.

3.1.1 Circuito de Gas

A unidade conta com um sistema convencional de obtencdo de SO2 a partir da
combustédo do enxofre liquido, representado esquematicamente na Figura 11. Antes
de serem alimentados no Queimador, o enxofre é fundido, neutralizado e filtrado, e o
ar atmosférico € seco em uma Torre de Secagem. O gas de processo rico em SO2
obtido na combustdo € direcionado para a Caldeira para resfriamento antes de

alimentar o conversor.
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Figura 11 — Representagao esquematica do circuito de gas — etapa de obtencgao de

SO2
- Geracdo de Vapor
Ar Atmosterico Torre de * o Energia Elétrica
Secagem
Enxofre S0, ~11002C S0, ~a200C
Caldeira Conversor
S5 *0z( >S50z 50,5+ % 0y €3 SO

Fonte: elaborado pelo Autor.

As etapas de oxidacdo catalitica de SO2 em SOs ocorrem em um reator
(conversor) de quatro leitos cataliticos, conforme fluxograma simplificado na Figura
12. Apds o 1° leito, o gas € submetido a um resfriamento indireto em um trocador de
calor chamado de Superaquecedor em que o fluido frio € o vapor gerado na caldeira
principal. O gas de saida do Superaquecedor alimenta o 2° leito do conversor e é
entéo direcionado para resfriamento indireto em um trocador de calor casco e tubo em
que o fluido frio é outra corrente de gas de processo. Por isso, esse trocador &
nomeado Gas-Gas. Em seguida, o gas alimenta o 3° leito do conversor. Como o
processo € de duplo contato 3+1, o gas rico em SO3 apds o 3° leito é resfriado em
trocadores de calor (um primeiro gas-gas e um seguido gas-agua, chamado de
Economizador) e direcionado para a Torre de Absor¢ao Intermediaria.

Apods o processo intermediario de Absorgao, o gas livre de SOs, porém com
SO2 remanescente é aquecido nos dois trocadores gas-gas antes de retornar ao 4°
leito para continuidade da reacao catalitica de obtencdo de SOs a partir do SO2. Na
saida do 4° leito, o gas é resfriado em um trocador de calor casco e tubo em que o
fluido de resfriamento é a agua de alimentagéo de caldeira (Economizador). Apds o
Economizador, o gas é alimentado na Torre de Absorcdo Final e em seguida

direcionado para a atmosfera pela chaminé.
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Figura 12 - Representagao esquematica do circuito de gas — etapa de conversao de
SO:2 e absorgéo de SOs3

S0, ~4202C
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Conversor
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42 | ejto Trocador de Calor Torre de Absorgio

Economizador 2 p o =m "
Conversor Gas-Gas Frio Intermedidria

Torre de Absorcio Economizador 1
Final

Fonte: elaborado pelo Autor.

3.1.2 Circuito de Acido

O acido é mantido constantemente em recirculagdo na unidade, bombeado a
partir do tanque de recirculacao para trocadores de calor para reduc¢ao da temperatura
até uma faixa indicada para as operagdes de secagem e absorcdo. Das torres de
secagem e absorg¢ao intermediaria e final, o acido é direcionado por gravidade para o
tanque de recirculagéo.

A medida que a absorcao de SOs ocorre nas torres intermediaria e final, o acido
em recirculagdo tem sua concentragdo aumentada. Para manter a concentragao na
faixa de 98,3 a 98,8% (m/m), agua de diluicao é adicionada ao sistema controlada por
instrumentos analisadores de concentracado de acido. Dessa forma, o equivalente a
taxa horaria do acido produzido nas operagcbes de absor¢cdo € continuamente
direcionado para a estocagem, de forma a ndo manter acumulo no circuito de acido.
A Figura 13 apresenta uma representagdo em diagrama de blocos simplificado do

circuito de acido.
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Figura 13 - Representacédo esquematica do circuito de acido

Estocagem
de Acido

Agua de Torre de Secagem
diluicdo de Ar

Tanque de Trocadores de Torre de Absorcao
Recirculacdo Calor Intermediaria

Torre de Absorcao

Final

Fonte: elaborado pelo Autor.

A Figura 14 apresenta o fluxograma de processos da unidade industrial,

incluindo os circuitos de gas e acido.
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Figura 14 - Fluxograma de processo da unidade de producéo de acido sulfurico
utilizada como referéncia
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3.1.3 Circuito de Vapor

Para a geracdo de vapor, a agua é previamente submetida as etapas de
desmineralizacido e desaeragao para atendimento as especificagcdes de qualidade de
agua em termos de minerais dissolvidos e gases incondensaveis. Em seguida, a agua
€ pré aquecida nos Economizadores e alimentada na caldeira a temperatura de
saturacao.

O vapor saturado gerado na caldeira € alimentado no superaquecedor para
elevar a temperatura até a condicdo de superaquecimento prevista para a alimentagao
em duas turbinas a vapor que operam em paralelo. Nas turbinas, a maior parcela do
vapor € condensada e realimentada no sistema para geragao de vapor, enquanto uma
parcela menor do vapor € extraida nas turbinas a pressao intermediaria para ser
direcionada as unidades que demandam vapor, por exemplo, a unidade de Fusao de
Enxofre. A Figura 15 apresenta uma representagcdo esquematica simplificada do

circuito de geragao de vapor.

Figura 15 — Fluxograma simplificado do circuito de geragao de vapor
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Economizadores

urbina

Vapor
8,0 bar abs
220°C

Fonte: elaborado pelo Autor.
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3.2 DESENVOLVIMENTO E VALIDACAO DA SIMULAGAO

3.2.1 Simulagao do Circuito de Geragao de Vapor

No desenvolvimento da simualagao foi utilizado inicialmente o software COCO
Simulator, que € um simulador computacional de processos quimicos em estado
estacionario. O COCO apresenta interface grafica de um fluxograma de processos
tipico em que sao dispostos os equipamentos, correntes de fluxo, correntes de energia
e acessorios como valvulas e misturadores. Para a inclusdo de operagbdes ou
equipamentos ndo € necessario inserir todo o equacionamento para modelar o
sistema; basta incluir a operagdo unitaria e/ou componente no fluxograma e
determinar condigdes de operacgéao e propriedades dos fluidos, que serdo as variaveis
independentes de forma a atender os graus de liberdade para solu¢ao do sistema.

O COCO foi selecionado inicialmente como software para executar a
modelagem do sistema em estudo por ter acesso gratuito e interface facilitada, o que
pode contribuir para o uso da simulagéo desenvolvida na industria.

No COCO, o modelo termodindmico adotado para a agua, tanto no estado
liquido quanto gas, foi o IAPWS Industrial Formulation de 1997, usualmente referido
como IAPWS-97, em que IAPWS é a sigla para International Association for the
Properties of Water and Steam (IAPWS, 2007). Para pressdes menores de 50 MPa
(50.000 kPa), o modelo tem validade para um intervalo de temperaturas de 0°C
(273,15 K) a 2.000°C (2273,15 K), representado graficamente na Figura 16.

Figura 16 — Regibdes de validade do Modelo IAPWS-97

p/MPa %
100
1 3 2
[g(p.T)] |[f(e.T)|[9(p.T)]
SOF 1 Tph) T(p.h) :
T(p,s) T(p,s) o
©)
'ﬂ o 4
10
0 l L > T/
273.15 623.15 1073.15 2273.15

Fonte: IAPWS, 2007.
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Para a validacao da aplicagao do modelo utilizado, foi verificado se a corrente
da unidade industrial que apresenta maior pressdo e temperatura esta contida na
regido de validade. Analise analoga foi realizada para a corrente do processo que
apresenta menores pressao e temperatura.

A simulacéo foi realizada de forma similar no software UniSim Design R460.2
da Honeywell Inc., uma vez que todos os componentes necessarios para simulagao
dos demais circuitos estao disponiveis no banco de dados existente desse software,
incluindo SO2, SO3, O2, H20, H2SO4 e enxofre. O enxofre liquido e o acido sulfurico
nao estao disponiveis no COCO, sendo essa a principal limitagao desse software para
a simulacéao de todos os circuitos da unidade industrial de forma integrada.

O UniSim, similarao COCO, é um simulador de processo que pode ser utilizado
para operacdes unitarias, processos e plantas industriais no estado estacionario,
apresenta interface grafica de um fluxograma de processos tipico, com os
equipamentos, correntes de fluxo, correntes de energia e acessorios.

No UniSim, o modelo termodinamico utilizado para predi¢cao das propriedades
da agua foi o ASME Steam. E um banco de dados de propriedades da 4gua baseado
nas formulagcdes adotadas pela IAPWS mantido pela ASME (American Society of
Mechanical Engineers, ou em traducao livre, Sociedade Americana dos Engenheiros
Mecanicos) e pela NIST (National Institute of Standards and Technology, ou Instituto
Nacional de Padrdées e Tecnologias). O modelo ASME Steam apresenta maior
acuracia da representacao das propriedades e um intervalo de validades mais amplo
que a IF-97, que, por sua vez, tem suas aplica¢des limitadas a industrias de geragao
de vapor (HARVEY; LEMMON, 2013).

Para a simulacédo das turbinas, como uma parte do fluxo massico do vapor
alimentado nas turbinas é extraido a uma pressao intermediaria enquanto outra
parcela € direcionada a condensagao, a modelagem de uma turbina é realizada como
duas turbinas em série. A Figura 17 apresenta uma representagdo esquematica com
as duas sessoes de uma turbina, em que na primeira sessao ocorre a extracao e na

segunda a condensagao.
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Figura 17 — Representacédo esquematica da modelagem da turbina a vapor
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Fonte: elaborado pelo Autor.

Tanto no COCO quanto no UniSim, foi necessario previamente a determinagao
da eficiéncia isentropica de cada uma das duas sessodes e posterior insergao desses
valores nos softwares. Para obtencdo das eficiéncias, foi utilizado o balango de
energia das turbinas igualando a poténcia gerada pela turbina (W;)a soma das
poténcias geradas na primeira sessdo (W;) e na segunda sessdo (W;;), conforme
Equacéao 9.

Wr = Wi + Wy 9)

A equagao do balango de energia (Equagao 6) foi aplicada a cada uma das

sessdes da turbina, obtendo as Equagdes 10 e 11.

rhIAHI == WI (10)
mpAHy = WII (1 1)

Nas quais m; e m;; sdo as taxas massicas que entram nas sessodes | e Il
respectivamente e AH; e AHy; sdo as variagcdes de entalpia sofridas pelo vapor de agua

nas sessoes | e Il respectivamente. A partir do balangco de massa temos que:

rhl = rhr + th (12)
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na qual m, é a taxa massica removida na saida da sesséo | (extragdo de vapor para
consumidores).

Substituindo as Equagdes 10 e 11 na Equagao 9 obtemos a Equacgao 13:

WT ES rhIAHI + I'hHAHH (13)

Dividindo a Equacdo 13 pela taxa massica que entra na turbina temos a

Equacao 14:

WT = AHI + XHAHH (14)

Na qual x;; € a fracdo da alimentacdo da turbina que € direcionada para a

segunda sesséao da turbina. A partir da Equagéo 8, temos que:

AH = nAHq (15)

Assim, podemos reescrever a Equacao 14 como:

Wr = niAHg 1 + xympAHs (16)

Em que n; é a eficiéncia da primeira sessao da turbina, AHg; é o diferencial de
entalpia da primeira sessao considerando processo isentropica, 1y € a eficiéncia da
segunda sessao da turbina e AHg; € o diferencial de entalpia da primeira segunda
considerando processo isentrépica.

A partir dos dados obtidos da curva de desempenho da turbina, fornecida pelo
fabricante (Figura 18) que apresenta a relacao entre poténcia gerada e vazdo massica
de admisséao na turbina, foram gerados os balangos aplicando a Equacgao 16 para dois
pontos de operagao hipotéticos distintos (a e B). O ponto a € o ponto de operagao
previsto no projeto da turbina. Para a determinagao do ponto B, foi considerada uma
taxa massica removida (m,) ligeiramente maior que a do ponto a. Os valores
considerados sao apresentados na Tabela 5. Foi adotada a premissa que os dois
pontos sdo suficientemente préximos para que ndo haja variagdo da eficiéncia

isentropica das duas sessodes.
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Tabela 5 - Valores utilizados para determinagao das eficiéncias obtidos a partir da
curva de desempenho da turbina.

Ponto my (kg/h)  m, (kg/h) W (KWh)
a 52.000 18.000 9.000
B 52.000 21.000 8.410

Fonte: elaborado pelo Autor.

Figura 18 — Curva de desempenho da turbina a vapor
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Dessa forma, tem-se um sistema composto por duas equacgdes de balanco de
energia (Equacgdes 17 e 18) e duas incognitas (n; e ny), permitindo a obtencédo da

eficiéncia da primeira e da segunda sessao da turbina.

W' =n(AHs ) e + Xy M (AHs 1)« (17)
W' =n(AHg ) + XIIﬁnII(AHSII)ﬁ (18)

Os calculos de eficiéncia foram realizados para uma turbina (Turbina A) e
replicados para a segunda turbina (Turbina B), visto que sdo equipamentos de mesmo
modelo e fabricante. Os modelos desenvolvidos nos soffwares COCO e no UniSim
foram validados por meio da comparagao das poténcias geradas, fixando os valores
de projeto para os fluxos massicos e pressdoes de vapor de admissao e extragao,
apresentados na Tabela 6. A condigdo de superaquecimento do vapor de admissao

também foi adotada conforme projeto.

Tabela 6 — Condi¢des de projeto para as correntes de vapor inseridas no software

CcOCO
Corrente Admissao Extracdo Admissao Extracao Condensacso
Turbina A Turbina A TurbinaB Turbina B ¢
Fluxo Massico 5, g1 18700  58.600  11.600 ]
(kg/h)
Pressao 4.300 800 4.300 800 11
(kPa)
Tem?,%r)at”ra 400,0 : 400,0 : .

Fonte: elaborado pelo Autor.

3.2.2 Modelagem do Circuito de Gas - Conversao de SO2 em SOs3

Utilizando o software COCO Simulator e o UniSim, apresentados no item 3.2.1,
foi realizada a simulacdo da etapa de conversdo de SO2 em SOs (Equacéo 3). A
simulacao dessa etapa € importante em funcédo da integragao do circuito de gases
com o circuito de vapor, uma vez que os gases de saida da caldeira sdo alimentados
no 1° leito do conversor e em seguida direcionados para o superaquecedor. Portanto,
a temperatura dos gases na saida do 1° leito influencia a temperatura do vapor

superaquecido alimentado nas turbinas.
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Cada um dos quatro passes do conversor catalitico € representado no COCO
e no UniSim como um reator de equilibrio adiabatico. Dessa forma, € considerada a
simplificagdo de que a reacéo atinge a condi¢cédo de equilibrio, desprezando o efeito
da cinética que poderia estar relacionada com um leito de catalisador de atividade
insatisfatoria.

Nessa etapa, para os gases compostos por SO2, SOs, O2 e N2 foi adotada a
equacao de estado de Peng-Robinson, tanto para o COCO, quanto para o UniSim. La
O, Sanchez e Merino (2017) utilizaram Peng-Robinson como o modelo termodinédmico
para os gases Oxidos de enxofre, O2 e N2 em uma simulagéo de producado de acido
sulfurico por ser um modelo indicado para gases inorganicos.

Para a simulacdo da reacdo no COCO, foi necessaria a inclusdo de uma
equacédo para a constante de equilibrio. Para tanto, foi desenvolvida uma expressao
da constante K em funcéo da temperatura a partir da equacgéo de Van't Hoff (Equacéao
19). Adotou-se um valor de referéncia para T1 e K1 da literatura (KING; DAVENPORT;
MOATS, 2006) e foi adotada a simplificagédo de que a entalpia de reacéo é constante
a medida que a temperatura do meio reacional sofre variacdo. O equacionamento
desenvolvido da constante de equilibrio como uma funcdo da temperatura foi
comparado com valores da literatura (KING; DAVENPORT; MOATS, 2006) para

validagao.

()= (-

Ja para a simulacgao das reagdes quimicas no UniSim, € necessario somente a
inclusdo da reacao e o balango estequiométrico, dispensando a inclusao do calor de
reacao e da constante de equilibrio.

Para validacdo dos modelos, foram adotados a composi¢ao, temperatura,
pressao e fluxo massico do gas de entrada do 1° leito conforme projeto da unidade
industrial de referéncia, apresentados na Tabela 7. Para os demais leitos, foi adotada
a composicdo de saida do leito anterior, e a temperatura e pressao previstas em
projeto. Para o 4° leito, adotaram-se as composi¢des de saida do leito anterior para o
SO2, O2 e N2, e concentragdo nula de SOz, assumindo que a Torre de Absorgao

Intermediaria opera com rendimento proximo a 100%. Por isso, as composicdes de
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entrada ndo constam na Tabela 7, ja que foram calculadas na simulagéo. Os valores
obtidos com as simulagées no COCO e no UniSim para a temperatura do gas e a
conversdo de SOz na saida de cada leito foram comparados com os valores previstos

no projeto da unidade.

Tabela 7 — Condi¢des de projeto do gas de entrada de cada leito do conversor

Entrada Entrada Entrada Entrada

Corrente 1° Leito 2° Leito 3° Leito 4° Leito
H20 0.000 3 3 3
- ao 02 00934 - - -
Mol%r N2 0,7915 ; ; ;
SO> 01126 - ] ]
SOs 00025 - - -
Fluxo Massico
o) 242.900 - ] ]
Pressao (kPa) 158 145 140 116

Temperatura (°C)  427,0 4430 440,0 425,0

Fonte: elaborado pelo Autor.

3.2.3 Modelagem dos Circuitos de Gas e Vapor integrados

ApoOs a validacao do reator adiabatico como o conversor, foi desenvolvido um
modelo com a integracao dos circuitos de vapor e gas. Para a simulagao do sistema
de geracao de vapor, foi elaborado no COCO e no Unisim um fluxograma similar ao
da unidade industrial com as duas turbinas em paralelo seguidas da condensacao, a
bomba de agua de caldeira, os economizadores, a caldeira e o superaquecedor.
Como simplificagcado, os economizadores foram simulados como um unico trocador de
calor com um valor fixado para a capacidade de troca térmica (kW) conforme projeto,
sem que houvesse representacao do lado gas. Essa consideragao foi necessaria uma
vez que nessa etapa ainda ndo haviam sido simuladas as demais unidades do circuito
de gas, incluindo as Torres de Absor¢do. Para incluir os economizadores, seria
necessario incluir também a Torre de Absorcao Intermediaria. Uma corrente foi
inserida como agua de make-up de fluxo massico igual ao vapor extraido a pressao
intermediaria nas duas turbinas, de forma a atender o balanco de massa da unidade,

como ocorre na unidade em operagao.



S7

Para o circuito de gas, foi incluido na alimentagédo da caldeira o gas rico em
SOz2 nas condi¢des de composicao, temperatura, pressao e fluxo previstas no projeto.
O gas na saida da caldeira foi conectado com o reator que representou o 1° leito do
conversor e, em seguida, foi direcionado para o superaquecedor. O superaquecedor
foi simulado no COCO como um trocador casco e tubo com um valor fixo de
transferéncia de calor dado em W/K, conforme projeto. Ja no Unisim, foram inseridos
todos os dados de geometria e layout incluindo numero de passes do feixe tubular,
garantindo que a area de troca térmica fosse tal qual a area real de projeto do
equipamento.

A Tabela 8 apresenta os principais dados fixados na simulagdo. A modelagem
foi validada comparando os valores de composi¢cdo e temperatura das diferentes
correntes com o previsto no projeto da unidade, tanto para os fluxos de gases com

SO2 e SO3 na composi¢ao quanto para os fluxos de vapor d’agua.

Tabela 8 — Condi¢des de projeto do gas e da agua de alimentacao de caldeira

Gas na Agua de Aqua para
Fluido Entrada da Alimentacao l\%akepu
Caldeira de Caldeira P
H20 0,000 1,000 1,000
Eracio O2 0,0933 0,000 0,000
¢ N2 0,7915 0,000 0,000
Molar
SO2 0,1126 0,000 0,000
SOs3 0,0025 0,000 0,000
Fluxo Massico 555 539 111.232 30.300
(kg/h)
Pressao
(kPa) 163 - -
Tem?,%r)at”ra 1.102,0 40,0 40,0

Fonte: elaborado pelo Autor.

3.2.4 Modelagem dos Circuitos de Gas e de Alimentagao de Enxofre — Combustao
de Enxofre

A simulacdo da etapa de combustdo de enxofre foi realizada no software
UniSim, uma vez que o banco de dados do COCO nao inclui o enxofre como
componente. A lista de componentes disponiveis no UniSim apresenta diferentes
alternativas que podem ser selecionadas para o enxofre, para os diferentes estados
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fisicos, formas alotropicas do enxofre sélido e para diferentes faixas de temperatura
do enxofre liquido. Para o estado liquido, o software apresenta trés opgoes
disponiveis, sendo o enxofre a 150°C, enxofre a 190°C e a 280°C, visto que o
componentes apresenta variagdes em algumas propriedades termodindmicas. Para a
presente modelagem, foi selecionado o enxofre a 150°C, temperatura mais proxima a
condi¢cao de operagao da unidade industrial.

O queimador de enxofre foi modelado como um reator de equilibrio adiabatico
em que a corrente de enxofre liquido e a corrente de ar atmosférico seco sao
alimentadas. Como simplificagdo, adota-se a premissa de que o enxofre € alimentado
na mesma pressao que o ar atmosférico.

Nessa etapa, € incluida a reagdo de combustdo (Equacdo 4) e também foi
inserida a reacao de oxidagédo de SO:2 para formagéao de SOs (Equacéao 3), visto que
uma parte do SO2 gerado na combustdo pode reagir espontaneamente ainda na
fornalha, fendbmeno usualmente referido como pré conversao.

Com o objetivo de avaliar a influéncia da selegao do pacote termodinamico nos
resultados das simulagcbes e definir qual a melhor configuragdo de modelos
termodinamicos a ser adotada, foram considerados diferentes modelos e diferentes
configuragcbdes considerando o equilibrio de fases. O sistema foi representado com
uma configuracao simétrica para as fases liquido e gas e configuragdes assimétricas.
Para a fase gasosa, foram utilizados os modelos de gas ideal e Peng-Robinson,
enquanto para a fase liquida foi adotado o modelo de Peng-Robinson e UNIFAC.

Ndo sao comuns na literatura trabalhos que indiquem um modelo
termodindmico mais indicado para o enxofre liquido. Dessa forma, para validar os
modelos termodinamicos utilizados, foi desenvolvida no soffware MAPLE uma
modelagem termodinamica tradicional para a operagao da fornalha de enxofre. Nesta
modelagem, as correntes de alimentacdo de enxofre e ar atmosférico sao resfriadas
até o estado padréao (298,15K e 101,3 kPa), e a reagéo é conduzida com os reagentes
em seus estados padrbes, seguida da etapa de aquecimento até a temperatura de
combustdo. A Figura 19 representa as trajetérias de calculo utilizadas na simulagao,
em que a linha tracejada representa a alteragao real de estado com o avanco da
reacdo, enquanto as linhas continuas representam as alteragbes de estado
consideradas para os balangos de energia e material, adotando o método

estequiométrico.
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Figura 19 - Trajetdria de calculo para modelagem realizada no software Maple
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Fonte: elaborado pelo Autor.

Gases de Combustio
(Produtos)
298,15 K

As capacidades calorificas do enxofre nas fases liquida e solida foram obtidas

no trabalho de Louie (2005). Ja os valores referentes de capacidade calorifica dos

demais componentes foram obtidos em Smith, Van Ness e Abbott (2007),

considerando os gases como ideais.

A partir das modelagens realizadas e das condi¢des de alimentagdo do projeto

da unidade industrial (Tabela 9), foram calculadas as condi¢des de saida do

combustor, incluindo temperatura, composicédo do gas e grau de avango das reagdes.

Os valores obtidos foram comparados entre si e com o previsto no projeto da unidade

industrial.
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Tabela 9 - Condicdes de projeto do ar atmosférico seco e do enxofre liquido na
alimentacao da fornalha.

Equipamento Queimador de Enxofre

Ar

Fluido  Atmosférico Chxofre
S Liquido
eco
S 0,000 1,000
H20 0,000 0,000
Fraca 2 0,209 0,000
,\;lagao N2 0,791 0,000
olar
SO2 0,000 0,000
SO3 0,000 0,000
H2S 04 0,000 0,000
Fluxo Massico
(kg/h) 24 547 28.691
Presséo (kPa) 168 168
Temperatura
(°C) 82,0 132,0

Fonte: elaborado pelo Autor.

3.2.5 Modelagem do Circuito de Gas — Absorgao de SO3

A simulagéo da etapa de absorgdo de SOs foi realizada somente no software
UniSim. Assim como para a combustio de enxofre, essa etapa nao pdde ser simulada
no COCO, uma vez que o acido sulfurico nao esta disponivel no banco de dados.

Cada uma das Torres de Absorcao, Intermediaria e Final, foi modelada como
um reator de equilibrio adiabatico. Nesses reatores, foi incluida somente a reagao de
absorgao para formacgéao de acido sulfurico (Equagao 4).

Para a modelagem, foram alimentadas no reator duas correntes
independentes, sendo uma na fase gasosa, com os gases de processo SOz, SOs, O2
e N2, e outra com acido sulfurico a 98,5% (m/m) fixando os fluxos massicos,
temperaturas, pressdes e composi¢cdo previstas no balango de projeto da unidade
industrial de referéncia, conforme Tabela 10. Para validacido do modelo, as condi¢cdes

de temperatura e composicao das correntes de gas e acido na saida de cada uma das
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duas Torres (Absorgao Intermediaria e Absorgao Final) foram comparadas com os
dados de projeto.

Tabela 10 - Condigbes de projeto das correntes de gas e acido na alimentagéo das
Torres de Absorcéao

Equipamento Torre de Absorcao Torre de Absorcao
quip Intermediaria Final
Corrente Alimentacdo Alimentacdo Alimentacao Alimentacao

de Gas de Acido de Gas de Acido
H20 0,0000 0,0766 0,0000 0,0766
02 0,0440 0,000 0,0444 0,000
Fragcao N2 0,8346 0,000 0,9445 0,000
Molar SO2 0,0098 0,000 0,0004 0,000
SO3 0,1116 0,000 0,0107 0,000
H2SO4 0,0000 0,9234 0,0000 0,9234
FluxoMassico 553938 1561345  187.395 843.730
(kg/h)
Pressao
(kPa) 131 131 109 109
Tem?,%r)at”ra 166,0 82.0 171,0 82.0

Fonte: elaborado pelo Autor.

Para predicdo das propriedades termodinamicas, foi adotada a equacao de
estado de Peng-Robinson para os gases e o método de UNIFAC para a fase liquida,

uma vez que essa foi a configuracdo que apresentou menores erros no item 3.2.4.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 VALIDACAO DO MODELO DO CIRCUITO DE GERAGAO DE VAPOR

O fluxograma da unidade de geracao de poténcia utilizado na modelagem e
simulagédo no COCO é apresentado na Figura 20.

Figura 20 - Fluxograma da modelagem e simulacao das turbinas A e B no software
COCO

Turbina A 12 Sesséao

4<_h
Extracéo Turbina A

Turbiipa B 17 Sesséo

Turbina A 22 Sessédo

Turbina B 22 Sesséo

- L
Extracéo Turbina B
Fonte: elaborado pelo Autor.

O modelo IPAWS-97 foi utilizado para descrever as propriedades da agua em
todo o circuito. Considerando as condi¢cdes extremas de temperatura e pressao do
projeto da unidade, é possivel verificar que a regido de avaliagéo é adequada segundo
as indicagbes da Figura 16 (apresentada na sessdao 3.2.1). Essas condi¢des
correspondem ao vapor superaquecido alimentado nas turbinas a pressao de 4.300
kPa e temperatura de 401,0°C (674,15K) e a saida dos condensadores de superficie
a presséo de 11 kPa e 47,7°C (320,83K).
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Os valores de eficiéncia calculados para cada sessdo da turbina sao
apresentados na Tabela 11 em conjunto com os dados de poténcia gerada obtidos na
simulagao utilizando o simulador COCO, fixando as condi¢des de alimentacdo do
vapor superaquecido e pressao de descarga em cada segdo aquelas de projeto da
unidade. Sao apresentados também os desvios relativos, calculados considerando os
valores de projeto e em relagdo aos valores médios de operagdo observados na
unidade, no més de dezembro de 2020. A partir dos baixos desvios relativos
apresentados, é possivel concluir que as eficiéncias isentropicas calculadas sao
validas, o modelo termodindmico € adequado e a simulagdo desenvolvida é

promissora para representacao do comportamento da etapa de geragao de poténcia.

Tabela 11 - Eficiéncias isentropicas por sessao da turbina e comparagao entre as
geracgoes resultantes das simulagdes e os valores previstos no projeto e de operagao
atual da unidade industrial

Turbina A Turbina B Total
12 Sessao
Isentrépica 2% Sessh
(%) essao 71,40 71,40 -
(Condensacao)
Projeto (MWh) 9,1 11,5 20,6
Condigao de Simulado
Projeto (MWh) 9,1 11,1 20,5
Desvio
Relativo (%) 0,00 -3,47 -1,94
Operacao
(MWh) 8,7 9,5 18,2
Condigao de .
Operacao SETAU\I/?](;O 8,9 9,0 17,9
Atual
Desvio 2,30 5,26 1,64

Relativo (%)

Fonte: elaborado pelo Autor.

Ao considerar as condicbes de operagao atuais da unidade para os fluxos
massicos de admisséo e extragcdo de vapor, a simulacéo resultou em geracdes mais
divergentes, o que pode ser atribuido diversos fatores, desde a imprecisbes nas
leituras dos instrumentos de vazao de vapor de admissao e/ou de vazao de extracao

da unidade industrial, até a contribuicdo de uma eventual perda de eficiéncia das
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turbinas por falha de componente mecanico/desgaste, especialmente para a Turbina
A, que apresenta valor predito pelo modelo superior ao valor realizado.

N&o é indicada a comparagdo em numeros absolutos da geragao de operagéo
com a geracado de projeto, uma vez que as vazdes de vapor de admissdo sao
diferentes nas duas condi¢cdes, bem como as condi¢des de extracao e condensacao.
Na condigdo de projeto, a vazao de vapor de admisséo total € de 111.100 kg/h e de
extracao é de 30.100 kg/h, enquanto na condi¢gao de operagao foi considerada uma
admissao de 95.557 kg/h e uma extragdo de 22.500 kg/h.

As divergéncias para a condigao de operagao também podem estar associadas
ao fato de a variagao da eficiéncia com a vazao de vapor nao ter sido considerada no
modelo. Dessa forma, € necessario fazer o desenvolvimento de um equacionamento
das eficiéncias em funcao da vazéo de operacédo para inclusdo no modelo. Essa é
uma limitagdo do modelo desenvolvido, especialmente caso seja requerida a
simulagado de um cenario com baixa vazao de vapor de admisséo, o que pode ocorrer
em funcao de operagdes de capacidade produtiva reduzida da unidade de producéao
de acido sulfurico.

A representacao da simulagao das turbinas realizada no UniSim é apresentada

na Figura 21.

Figura 21 - Fluxograma da modelagem e simulagao das turbinas no UniSim
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Fonte: elaborado pelo Autor.
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Os dados de poténcia obtidos na simulagao utilizando o UniSim estéao dispostos
na Tabela 12, para as mesmas condigdes fixadas de projeto e operagao adotadas no
COCO. Novamente, baseado nos baixos erros relativos obtidos, € possivel concluir
que o modelo desenvolvido pode ser utilizado para a simulagdo das turbinas da
unidade industrial. A poténcia gerada simulada para a Turbina A superior ao realizado
durante operacao da unidade reforca as limitagbes do modelo e sugestbes de

investigacédo de equipamento sugeridas com base nas simulagdées do COCO.

Tabela 12 - Comparacgao entre as poténcias obtidas nas simula¢gdes com o UniSim e
os valores previstos no projeto e de operagao atual da unidade industrial

Turbina A Turbina B Total
Projeto (MWh) 9.1 11,5 20,6
Condicao de Simulado
Projeto (MWh) 9.2 1.4 20.6
Erro Foielatlvo 1,10% -0,87% 0,00%
(%)
OF&WE?O 8,7 9,5 18,2
Condicao de .
Operacéo SER“AU\'/?]‘;O 8,9 9,3 18,2
Atual _
Erro F{o/cj)latlvo 2.30% -2,63% 0,00%

Fonte: elaborado pelo Autor.

4.2 VALIDACAO DO MODELO DA CONVERSAO DE SO2

A constante de equilibrio da reacdo de oxidacdo de SO2 como variavel
dependente da temperatura foi descrita pela Equacéao 20, a partir da equacao de Van't
Hoff e dos dados de literatura mencionados no item 3.2.2.

K=1-10%- eATH(ﬁ‘%) (20)
em que K é a constante de equilibrio e T a temperatura (K).
As Figuras 22 e 23 apresentam a representagdo do 1° leito do conversor no

COCO e no UniSim, respectivamente. No UniSim, o reator de equilibrio deve ser
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obrigatoriamente representado com duas saidas, sendo uma na fase liquida e outra
na fase gas, ainda que a reagcédo seja homogénea. Nesse caso, como a reagao de
oxidagao de SO2 ocorre somente na fase gas, a corrente que representa a fase liquida

na saida apresenta fluxo massico nulo.

Figura 22 - Representacao do 1° leito do conversor catalitico no COCO

Entrada Saida

Conversor Catalitico 1° Leito

Fonte: elaborado pelo Autor.

Figura 23 - Representacao do 1° leito do conversor catalitico no UniSim
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Fonte: elaborado pelo Autor.

A Tabela 13 apresenta a conversado e temperatura de saida para cada leito
prevista no projeto e aquelas obtidas na modelagem utilizando os softwares COCO e
UNISIM. Sao apresentados também os erros relativos das conversdes obtidas.
Embora o modelo implementado na simulagdo seja um modelo de equilibrio, os
valores de conversao e temperatura obtidos em cada leito estdo proximos dos valores
de projeto, indicando que nas condigbes consideradas a velocidade da reacgédo de
oxidacédo de SO:2 é suficientemente alta para que o sistema se encontre proximo a
condi¢cao de equilibrio. O erro relativo para a modelagem do 1° leito realizada no
COCO superior ao erro verificado no UniSim pode ter contribuicdo do equacionamento
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desenvolvido para calculo da constante de equilibrio a partir da temperatura inserida
no COCO, uma vez que no 1° leito ocorre a maior variagdo de temperatura. Para os
demais leitos, os erros relativos se mantiveram em valores inferiores a 1,00%. As
simplificagbes e o equacionamento utilizados no UniSim ndo s&o acessados o que
torna dificil uma comparagao mais detalhada entre os modelos utilizados nos dois

softwares.

Tabela 13 - Comparacgao entre projeto da unidade de referéncia e valores simulados
de conversao de SOz e temperatura de saida por leito

1° Leito 2° Leito 3° Leito 4° Leito

Projeto Temperatura de Saida (°C) 621 523 467 447
Conversao (%) 60,99 85,93 94,49 99,7
] Temperatura de Saida (°C) 619 528 470 448
Simulado
COCO Conversao (%) 59,13 85,25 94,52 99,81
Desvio Relativo (%) -3,05 -0,79 0,03 0,11
] Temperatura de Saida (°C) 620 526 468 444
Simulado
UniSim  Conversao (%) 60,52 86,62 95,24 99,86
Desvio Relativo (%) -0,77 0,80 0,79 0,16

Fonte: elaborado pelo Autor.

Os resultados encontrados a partir da simulagao correspondem a condicéo de
equilibrio, sendo esse o maximo valor de conversao de SO2 em SOs para as condi¢des
de alimentacdo do leito consideradas (concentragcdo de reagentes, temperatura e
pressdo). Conforme detalhado no item 2.2, o aumento da temperatura do meio
reacional tem efeitos inversos na velocidade de reagéo e equilibrio quimico: contribui
para a cinética da reagdo, ao passo que reduz a maxima conversado atingida na
condicao de equilibrio visto que a reacao é exotérmica. Sendo assim, o modelo pode
apresentar maior desvio da condigcao real em caso de a massa catalitica da unidade
industrial apresentar perda de atividade, impossibilitando a obtengdo de
concentracbes de SOs; proximas as condigdes de equilibrio para determinada
temperatura de entrada. Dessa forma, o modelo desenvolvido ndo representara as
condicbes de saida dos leitos proximas as verificadas na unidade, mas podera ser um
indicativo da condigdo maxima que seria atingida, contribuindo para uma avaliagao da

performance da unidade.
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Para o UniSim, as modelagens foram realizadas adotando Peng-Robinson e
posteriormente o modelo do gas ideal, sem que houvesse divergéncias nos
resultados. O uso da equagéao de estado de gas ideal é valido, uma vez que a pressao
de operagao € baixa e as temperaturas dos gases no conversor sdo muito superiores
as temperaturas criticas das espécies (Tc), conforme apresentado na Tabela 14. Para
comparagao com as temperaturas criticas, foi selecionada a temperatura de entrada
do 4° leito, por ser a minima temperatura encontrada em todos os quatro leitos do
conversor. Ja as temperaturas criticas foram retiradas de Smith, Van Ness e Abbott
(2007).

Tabela 14 - Temperatura minima dos gases no sistema de conversao de SOz e
temperatura critica

T minima (°C) Tc (°C)

SO2 425,0 157,7
SOs 425,0 217.,8
O2 425,0 -118,6

N2 425,0 -146,9

Fonte: elaborado pelo Autor.

A relacdo das temperaturas de operacédo superiores as temperaturas criticas
nao € necessariamente valida em todos os equipamentos do circuito de gas. Por
exemplo, os gases de saida dos economizadores, antes da alimentagcao nas torres de
absorgao, tém temperaturas préximas a 170,0°C previstas nos balangos de projeto da
unidade. Como essas temperaturas sao inferiores a temperatura critica do SOs, é
indicada uma analise da influéncia da consideracao de idealizagcdo dos gases quando

0 modelo dos economizadores e Torres de Absorcgao for desenvolvido.

4.3 VALIDACAO DO MODELO DOS CIRCUITOS INTEGRADOS DE GAS E VAPOR

A modelagem do sistema de geragao de vapor integrado as correntes de gas
de saida do queimador de enxofre, de gas do 1° leito do conversor e do
superaquecedor foi executada no COCO conforme fluxograma extraido do software

representado na Figura 24.
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Figura 24 - Fluxograma de processos dos circuitos de gas e vapor integrados

Fonte: elaborado pelo Autor.
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As temperaturas obtidas para as diversas correntes do processo estado
apresentadas na Tabela 15, incluindo os erros relativos em relagéo do projeto. A maior
divergéncia corresponde ao vapor de extragado das turbinas. A temperatura obtida para
o vapor extraido a partir do modelo n&o corresponde ao previsto pelas curvas de
desempenho das turbinas, que preveem um aumento da temperatura com a redugao
do fluxo massico de vapor de alimentacédo. Isto esta associado ao fato de que nas
simulagdes a eficiéncia da turbina foi considerada fixa, ou seja, independente do fluxo

massico.

Tabela 15 - Temperaturas de projeto e resultantes da simulagédo no COCO para os
circuitos de gas e vapor

Temperatura

Corrente Descricao T:rrgj[;?;a(tolg;a Sinzotg ?da Rea(:isv\:)ic;% )
Gas 3  Gés de Saida da Caldeira 389,0 379,1 -2,57
Gas 5 Gés de Entrada do 1° Leito 427,0 4179 -2,18
Gas 6 Gés de Saida 1° Leito 621,0 614,2 -1,08
Gas 9 gj:edrzqiae"g: do 443,0 4421 0,23

Agua4 Agua de Alimentacéo da caldeira 262,0 260,1 -0,76

Vapor 1 Geragéao de Vapor 262,0 260,1 -0,48

Vapor 2 Vapor Superaquecido 402,0 420,0 4,37

Vapor 5 Extragédo de Vapor Turbina A 2220 238,8 7,56

Vapor 10 Extragédo de Vapor Turbina B 2220 238,8 7,56

Minimo 0,23
Média 2,72
Maximo 7,56

Fonte: elaborado pelo Autor.

A temperatura do vapor na saida do superaquecedor e as temperaturas do gas
na entrada e saida do mesmo trocador de calor também apresentaram divergéncias
em relacdo ao projeto, o que pode ser atribuido a simplificagdo da modelagem do
funcionamento do superquecedor como um trocador de calor com valor pré fixado
para a capacidade de troca térmica. Para redugao dessa divergéncia, foi desenvolvido

posteriormente no UniSim um modelo que considera a area de troca térmica e as
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temperaturas de entrada dos fluidos quente e frio para estimativa as temperaturas de
saida.

O erro absoluto de 6,8°C na temperatura de saida do 1° leito ndo pode ser
avaliado de forma isolada sem que também seja analisada em conjunto a temperatura
de entrada do gas no leito e o incremento de temperatura do meio reacional. Como o
diferencial de temperatura do 1° leito na simulagdo € superior ao incremento de
temperatura previsto nos balangos de projeto, para as condigdes dessa simulagao,
pode-se concluir que ha maior avango da reagao de oxidagdo de SO2 na simulagao
do que o documentado no projeto, uma vez que o fluxo massico, a concentragcédo de
SOz e as pressdes de alimentagao foram adotadas conforme projeto. Como pode ser
visto nas curvas de equilibrio a reducado da temperatura implica em um novo estado
de equilibrio com atingimento de maior conversdo de SOz, representado por uma
maior trajetéria de aquecimento das retas inclinadas na Figura 6 do item 2.2.

Os resultados de conversao no 1° leito para os circuitos integrados diferem do
predito no item 4.2 (Tabela 13), quando o conversor foi modelado de forma isolada.
Na simulacéo dos sistemas integrados, a temperatura de entrada do leito é mais baixa
que a de projeto, e o diferencial de temperatura do leito é superior ao calculado com
as temperaturas de entrada e saida da unidade industrial, indicando que a conversao
simulada foi também superior. Ja na simulagao anterior, assumiu-se a temperatura de
entrada do leito igual a de projeto e a conversao alcangada foi menor do que o
esperado.

No desenvolvimento do modelo, as pressdes do vapor gerado, da extragao de
vapor e da condensacao foram fixadas. Para o circuito de gas, as perdas de carga
dos equipamentos também foram inseridas conforme valores tedricos de projeto dos
equipamentos. Essas simplificagdes foram adotadas para que o grau de liberdade
necessario para solugao do modelo fosse respeitado. Além disso, sédo variaveis que
apresentam menor variagao em operagoes da unidade industrial.

As geragdes de energia preditas pela simulagao estido apresentadas na Tabela
16. Os dados obtidos sao satisfatorios, indicando que a simulagcéo é promissora para
representacao de condi¢des operacionais da unidade industrial de referéncia e pode
ser utilizado para avaliagbes de performance, ainda que apresente divergéncias na
predicdo da temperatura do vapor de extracdo. Estudos posteriores podem ser

dedicados a implantagdo de um algoritmo no modelo desenvolvido no COCO que
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inclua a relagao da temperatura do vapor extraido com a taxa de admissao de vapor

na turbina prevista na curva de desempenho do equipamento.

Tabela 16 - Geragdes de projeto e resultantes da simulagdo do COCO dos circuitos
de gas e vapor

Descricio Geracao Projeto Geragao Erro

¢ (MWh) Simulado (MWh) Relativo (%)
Turbina A 9,1 9,3 2,42%
Turbina B 11,5 11,6 1,13%

Fonte: elaborado pelo Autor.

A modelagem dos sistemas de geragao de vapor e gas integrados realizada no
UniSim esta apresentada na Figura 25. De maneira analoga ao realizado no COCO,
o sistema de gas foi representado apenas parcialmente pela caldeira, 1° leito do

conversor e superaquecedor.
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Figura 25 - Fluxograma de processos dos circuitos de gas e vapor integrados
elaborado no software UniSim
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Fonte: elaborado pelo Autor.
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A Tabela 17 apresenta as temperaturas obtidas apos simulagado da unidade no
UniSim. De maneira analoga ao verificado na modelagem do COCO, a temperatura
do vapor de extragao apresentou o maior erro relativo, quando comparado ao valor de

projeto da unidade.

Tabela 17 - Temperaturas de projeto e resultantes da simulagédo no UniSim dos
circuitos de gas e vapor

Corrente Descrigdo Temperatura  Temperatura Erro Relativo

Projeto (°C) Simulada (°C) (%)

G-4 Gas de Saida da Caldeira 389,0 368,1 -5,37

G-5 Gas de Entrada do 1° Leito 427,0 426,2 -0,21

G-6 Gas de Saida 1° Leito 621,0 619,5 -0,24

G7  Jasdesaidado 4430 426,2 3,72
Superaquecedor

L-9 Agua_de Alimentacéao da 262.0 2615 -0,19

caldeira

V-1 Geragao de Vapor 262,0 279,5 -6,68

V-2 Vapor Superaquecido 402,0 443,3 10,27

V-7 Extragdo de Vapor Turbina A 2220 262,0 15,26

V-11 Extragdo de Vapor Turbina B 2220 262,0 15,26

Minimo 0,19

Média 6,36

Maximo 15,26

Fonte: elaborado pelo Autor.

As temperaturas do gas e do vapor de saida do superaquecedor apresentaram
divergéncias consideraveis em relacdo aos valores de projeto. Foi predito pelo modelo
uma temperatura de saida do fluido quente (gas rico em SOs e SO2) abaixo do que
consta no projeto, e uma temperatura de saida do fluido frio superior a de projeto. As
divergéncias poderiam ser interpretadas como uma maior transferéncia de calor entre

os fluidos.
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Além disso, o fator de corregcdo calculado para a média logaritmica da
temperatura apresentou valor proximo ao limite inferior da referéncia (0,8 no UniSim),
indicando afastamento das condi¢cbes de fluxo contracorrente. Como o fator de
corregéo é calculado a partir da geometria do equipamento e das temperaturas de
entrada e saida dos dois fluidos, as temperaturas calculadas na simulagao
contribuiram para a redugdo do fator calculado. Se forem consideradas as
temperaturas de alimentacdo e de saida previstas no projeto da unidade, o fator de
corregao seria de aproximadamente 0,9, condicéo satisfatoria.

Nesse contexto, a partir dos dados fornecidos pela simulagao, foi realizada uma
avaliagado da area de troca térmica de projeto do equipamento e a capacidade de
transferéncia de calor requerida. Ainda na modelagem em desenvolvimento no
UniSim, as temperaturas de entrada do gas rico em SOz e do vapor d’agua foram
fixadas conforme previsto no balango de projeto da unidade industrial para calcular a
area de troca térmica necessaria para atingir as temperaturas de saida também
previstas no projeto da unidade. Para essa analise, foi mantida a geometria, numero
de tubos e layout conforme projeto, variando somente o comprimento do feixe tubular
no software. A area de troca térmica requerida encontrada na simulacao foi de 644
m?, que representa 60% da area de troca térmica original do equipamento.

Em operacgdes usuais da unidade industrial, fragdes das correntes de gas e de
vapor sao direcionadas para um contorno (by-pass) do Superaquecedor, sem serem
alimentadas no equipamento. Ha uma valvula de acionamento automatizado na
corrente de alimentagédo de vapor que tem sua abertura controlada pela temperatura
de vapor de admissédo das turbinas e, quando aberta, permite direcionar parte da
corrente de vapor para esse contorno do trocador de calor. Valores de temperatura do
vapor de admisséo das turbinas superior ao valor de solicitado (set point) comandam
a abertura da valvula que permite maior fracéo de vapor saturado a uma temperatura
mais baixa em by-pass do equipamento, reduzindo a temperatura e o grau de
superaquecimento do vapor alimentado nas turbinas. Esse modo de operacéo reforga
a hipétese de area de troca térmica excedente do trocador de calor.

A Tabela 18 apresenta as poténcias geradas (geragdes horarias) preditas pelo
modelo. Os maiores valores de poténcia estdo associados principalmente ao maior

grau de superaquecimento do vapor de admissao predito na simulagéo, o que
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contribui para uma maior diferenca de entalpia entre entrada e saida no

equacionamento do balango de energia das turbinas.

Tabela 18 - Geragdes de projeto e resultantes da simulagado no UniSim dos circuitos
de gas e vapor

Geragdo Geragao Erro
Descricdo Projeto Simulado Relativo
(MWh) (MWh) (%)

Turbina A 9,1 9,7 6,19%
Turbina B 11,5 12,2 6,09%

Fonte: elaborado pelo Autor.

4.4 INFLUENCIA DO MODELO TERMODINAMICO NA SIMULACAO DO
QUEIMADOR DE ENXOFRE

A representagéo da fornalha no UniSim esta apresentada na Figura 26. Foi
adotada inicialmente a configuracao padrao que corresponde a simulagao das fases
liquido e gas com a mesma modelagem termodinamica (adotada a equacgao de estado
de Peng-Robinson). A temperatura de saida do queimador apresentou um desvio
relativo de 19,1% menor que o valor previsto no projeto da unidade, sem

correspondéncia satisfatéria a operacao real da unidade industrial.

Figura 26 - Representacao da fornalha no UniSim
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Fonte: elaborado pelo Autor.
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Ao realizar a simulagdo do mesmo sistema adotando o método UNIFAC para a
fase liquida e a equagao de estado de Peng-Robinson para a fase gas, foi obtido
menor desvio relativo para a temperatura (9,5%).

A simulagdo utilizando Peng-Robinson para a fase liquida n&o € indicada. O
software ndo permite acesso ao algoritmo e as premissas adotadas, mas é possivel
inferir que no equacionamento do modelo é considerado o equilibrio quimico e de
fases simultaneos e, portanto, adotar uma Formulagcado ®-y contribui para um modelo
mais adequado do que uma Formulagdo ®-®. A formulacao ®-y utiliza o coeficiente
de atividade (y) para representacdo do comportamento de nao idealidade dos
componentes da fase liquida, enquanto faz uso das equacgdes de estado, através do
coeficiente de fugacidade (®) para representar a fase gasosa. O modelo UNIFAC é
utilizado para calculo dos coeficientes de atividades da fase liquida em misturas
multicomponentes.

Ainda com Formulagédo ®-y, foi adotada a premissa de idealidade da fase gas,
enquanto para a fase liquida foi mantido o UNIFAC. Os resultados foram proximos dos
obtidos para o caso da fase gas como Peng-Robinson, visto que os gases apresentam
temperaturas elevadas superiores as temperaturas criticas e baixas pressoées (150,32
kPa previsto em projeto).

Ao realizar a modelagem no Maple, o desvio relativo da temperatura foi de 0,3%.
As composicoes também apresentaram valores aproximados ao previsto nos
balancos de projeto da unidade industrial de referéncia.

A Tabela 19 apresenta os valores preditos de temperatura e composicdo na

saida da fornalha, utilizando as diferentes metodologias.



78

Tabela 19 — Temperatura e composig¢ao do gas de saida da fornalha obtido em cada
modelo executado e dados de projeto da unidade industrial

Software e modelo Temperatura Composicado em Fragdes Molares

termodinamico (°C) S 02 N2 SOz SOs3

Software UniSim
Equacao de Estado de
891,9 0,000 0,0909 0,7936 0,1064 0,0091
Peng-Robinson para

fases liquido e gas

Software UniSim
Equacao de Estado
Peng-Robinson para 1.207,1 0,0000 0,0945 0,7905 0,1139 0,0011
fase gas e UNIFAC para

fase liquida

Software UniSim

Equacao de Estado de

Gas ldeal para fase gas 1.208,4 0,0000 0,0945 0,7905 0,1139 0,0011
e UNIFAC para fase

liquida

Maple 1.105,5 0,0000 0,0936 0,7913 0,1117 0,0034

Projeto da Unidade
1.102,1 0,0000 0,0933 0,7916 0,1126 0,0025
Industrial

Fonte: elaborado pelo Autor.

Como o UniSim apresenta premissas genéricas para calculos com o objetivo de
atender espécies quimicas diferentes de uma gama de processos, entende-se que
nao € adequado para a simulagao de combustao do enxofre liquido sem que ajustes
sejam feitos previamente. Como continuidade do trabalho, sugere-se a implantacao
do algoritmo dos balangos executados no Maple em um software de interface grafica
como o UniSim, para que possa ser utilizado por pesquisadores e profissionais da

industria de producao de acido sulfurico.
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4.5 VALIDACAO DO MODELO DE ABSORGCAO DE SOs

A Figura 27 apresenta como as Torres de Absorgao foram representadas no
UniSim.

Figura 27 - Representacdo de uma Torre de Absor¢ao no UniSim
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Fonte: elaborado pelo Autor.

Os valores obtidos da simulacdo para as composicdes e temperaturas dos
gases e da solugdo de acido na condicdo de saida das Torres de Absorgéo
Intermediaria e Final estdo dispostos nas Tabelas 20 e 21, respectivamente. As
divergéncias com relacao as fragcbes molares dos componentes e das temperaturas
de projeto sao justificadas principalmente pela simplificacdo da Torre como um reator
de equilibrio, uma vez que nao séo consideradas nas simulacdes as transferéncias de
massa em diferentes condicbes ao longo do recheio da Torre. As divergéncias
também estdo associadas a indisponibilidade de um modelo termodinédmico que
represente de forma mais adequada as reacdes envolvidas, como o NRTL para
eletrolitos. Nao foi possivel simular as Torres de Absorcdo como operacdes de
Absorvedores disponiveis no UniSim, também pela inexisténcia do modelo
termodinamico e mecanismo de reacdo adequados no banco de dados do software.
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Tabela 20 - Comparativo das condigdes simuladas de saida da Torre de Absorgao
Intermediaria com os valores de projeto

Saida de Saida de Saida de Saida de

Corrente Gas Gas Acido Acido
Projeto Simulado Projeto Simulado

H20 0,0000 0,0542 0,0281 0,0060

02 0,0495 0,0477 0,0000 0,0001

Fracdo N2 0,9394 0,8878 0,0000 0,0002

Molar SO2 0,0111 0,0102 0,0000 0,0001

SOs3 0,0000 0,0000 0,0000 0,0027

H2SO4 0,0000 0,0001 0,9719 0,9936

Temperatura (°C) 82,0 102,3 115,0 102,3

Fluxo Massico (kg/h) 187.395 230.600 1.627.188 1.616.400

Fonte: elaborado pelo Autor.

Tabela 21 - Comparativo das condi¢des simuladas de saida da Torre de Absorgao
Final com os valores de projeto

Saida de Saida de Saida de Saida de

Corrente Gas Gas Acido Acido
Projeto Simulado Projeto Simulado

H20 0,0000 0,0840 0,0689 0,0009

O2 0,0449 0,0411 0,0000 0,0000

Fracdo N2 0,9547 0,8739 0,0000 0,0000
Molar SO2 0,0004 0,0004 0,0000 0,0000
SOs3 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000

H2SO4 0,0000 0,0006 0,9311 0,9991

Temperatura (°C) 82,0 98,5 98,0 98,5

Fluxo Massico (kg/h)  181.813 183.600 849.312 847.700

Fonte: elaborado pelo Autor.



81

5 CONCLUSOES E CONTINUIDADE DO TRABALHO

O modelo implementado para a etapa de oxidacdo de SO2 em SO3 como um
modelo de equilibrio apresentou resultados satisfatorios de conversao e temperatura.
Nas condi¢des de projeto da unidade de referéncia avaliada, a cinética da reagao de
oxidagao de SO2 é suficientemente favorecida e o sistema se encontra préximo a
condigao de equilibrio.

As geracgbes de energia preditas pelas simulagdes, tanto no software COCO,
quanto no UniSim, indicam que o modelo € promissor para representagdo de
condigdes operacionais da unidade industrial de referéncia e pode ser utilizado para
avaliacbes de performance, ainda que apresente divergéncias na predicdo da
temperatura do vapor de extragao.

A simulagao dos circuitos de gas e vapor integrados resultou em divergéncias
consideraveis das temperaturas do gas e do vapor de saida do superaquecedor em
relagdo aos valores de projeto, especialmente no UniSim. Esse maior grau de
superaquecimento do vapor contribuiu para maiores divergéncias dos dados obtidos
para as poténcias ao serem confrontados com os dados de projeto da unidade
industrial.

A modelagem da etapa de combustdo de enxofre, utilizando o equilibrio
quimico e de fases simultdneo, no UniSim apresentou erro relativo de 9,6%, indicando
que os modelos disponiveis para descrever a fase liquida dos componentes da
mistura ndo sdo adequados. Dessa forma, entende-se que o software UniSim nao é
indicado para a simulagdo de um processo de combustdo de enxofre sem que sejam
realizados previamente ajustes nos parametros dos modelos termodinédmicos
adotados para a fase liquida. A modelagem desenvolvida e implementada no software
Maple pode ser utilizada alternativamente.

Com base nos resultados obtidos, fica evidente que, durante a etapa de
desenvolvimento de trabalhos de otimizacdo de processos industriais utilizando
modelagem computacional, € necessario melhor entendimento do comportamento
das espécies quimicas para validagdo dos modelos previamente a implantagao das

simulagdes.
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5.1 SUGESTOES DE TRABALHOS FUTUROS

e Reavaliacdo das eficiéncias das turbinas em funcdo da vazdo de vapor de
admissao para uma eventual revisdo das modelagens desenvolvidas;

¢ Inclusdo de equacionamento que represente os efeitos da cinética da oxidagao
de SO2 no modelo desenvolvido;

e Implantagéo do algoritmo dos balangos executados no software Maple em um
software de interface grafica como o UniSim, para que possa ser utilizado por

pesquisadores e profissionais da industria de produg¢ao de acido sulfurico;
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