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RESUMO

Com a crescente demanda por energia no mundo, ¢ cada vez mais importante adotar
praticas que utilizem os recursos energéticos de forma mais eficiente. Nesse sentido, as
técnicas baseadas na primeira e segunda lei da termodinamica desempenham um papel
fundamental no setor industrial, que ¢ o maior consumidor de energia do mundo. Nesse
contexto, o presente estudo tem como objetivo investigar como ¢ possivel otimizar o uso
de recursos energéticos em uma planta de produgao de acido sulfurico, por meio de uma
analise termodinamica. Analise que permitiu identificar a eficiéncia termodinamica da
planta e apontar o equipamento responsavel pela maior perda de trabalho. A simulacdo
do processo de producdo de acido sulfurico por duplo contato foi feita utilizando o
simulador de processos UniSim Design, e o Aspen Plus foi utilizado para a determinacao
de entalpia e entropia de cada corrente de processo, varidveis que sao utilizadas na analise
termodinamica. Os resultados da analise mostraram que o forno ¢ o principal responsavel
pela perda de trabalho na planta, representando 59% do total. Esse resultado ¢ consistente
com estudos anteriores realizados por outros autores. A eficiéncia termodinamica da
planta foi identificada como baixa e também estd de acordo com a literatura, atingindo
apenas 17,05%. Com base nesses resultados, foi realizada uma simulacdo de uma nova
planta com ajustes de temperatura em algumas correntes do processo, com o objetivo de
aumentar a eficiéncia termodinamica. A nova planta apresentou uma redugdo
significativa na perda de trabalho na torre de absorcdo intermediaria 32,52% e apresentou
uma economia de quase 6.000 kW de energia em relacao a planta original. Além disso, a
eficiéncia termodindmica da nova planta aumentou para 18,59%, o que representa uma
melhora em relagdo a planta original. Esses resultados sdo importantes para a industria,
pois mostram como as técnicas da termodindmica podem ser aplicadas para melhorar a
eficiéncia energética em processos industriais, contribuindo para uma economia mais

sustentavel e para a preservagdo do meio ambiente.

Palavras-chave: Simulagcdo de processos, acido sulfurico, andlise termodinamica,

perda de trabalho, eficiéncia termodinamica



ABSTRACT

With the increasing demand for energy in the world, it is becoming more and more
important to adopt practices that use energy resources more efficiently. In this sense, the
techniques based on the first and second law of thermodynamics play a fundamental role
in the industrial sector, which is the world's largest energy consumer. In this context, this
study aims to investigate how it is possible to optimize the use of energy resources in a
sulfuric acid production plant through thermodynamic analysis. This analysis allowed us
to identify the thermodynamic efficiency of the plant and pinpoint the equipment
responsible for the greatest loss of work. The simulation of the double contact sulfuric
acid production process was carried out using the UniSim Design process simulator, and
Aspen Plus was used to determine the enthalpy and entropy of each process stream,
variables that are used in thermodynamic analysis. The results of the analysis showed that
the furnace is the main contributor to the plant's work loss, accounting for 59% of the
total. This result is consistent with previous studies conducted by other authors. The
thermodynamic efficiency of the plant was identified as low, also in agreement with the
literature, reaching only 17.05%. Based on these results, a simulation of a new plant was
carried out with temperature adjustments in some of the process streams, aimed at
increasing thermodynamic efficiency. The new plant showed a significant reduction in
work loss in the intermediate absorption tower by 32.52% and saved nearly 6,000 kW of
energy compared to the original plant. Additionally, the thermodynamic efficiency of the
new plant increased to 18.59%, representing an improvement over the original plant.
These results are important for the industry, as they show how thermodynamic techniques
can be applied to improve energy efficiency in industrial processes, contributing to a more

sustainable economy and the preservation of the environment.

Keywords: Process simulation, sulfuric acid, thermodynamic analysis, lost work,

thermodynamic efficiency.
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1. INTRODUCAO

O setor industrial ¢ responsavel pelo maior consumo de energia produzida no
mundo, cerca de 37%, variando de 30% a 70% dependendo de suas aplicagdes e
localidade (BOROUMANDJAZI; RISMANCHI; SAIDUR, 2013).

No Brasil, de acordo com o Ministério de Minas e Energia, o relatorio de
indicadores apresentado por ATLAS DA EFICIENCIA ENERGETICA — BRASIL/2021,
o setor industrial também ¢ responsavel pelo maior consumo de energia do pais, apesar
de mostrar uma queda em seus indices nos ultimos 20 anos, devido ao avango no consumo
de energia dos setores de transporte e energético.

Essa energia ¢ consumida no setor industrial em diferentes tipos de industrias
como:

Industria Siderargicas

Industria de Cimento

Industria Quimica e Petroquimica
Industria de Agucar

Industria de Fertilizantes

AN N N N SN

Indastria de Metais Ferrosos.

O écido sulfurico (H2SO4), produzido em industrias quimicas e que serd abordado
neste trabalho, ¢ um composto quimico derivado do anidrido sulftirico, classificado como
um acido forte e se trata do produto quimico mais produzido no mundo (KING et al.
2013).

Para SANDER et al. (1984), a producdo e consumo do acido sulfurico em uma
nacdo pode ser um indicador de seu desenvolvimento econdomico. Quanto maior esse
consumo, maior sua atividade industrial e maior sua for¢a na economia. Para se ter uma
ideia da importancia do 4cido sulfurico para as nagdes, o consumo estimado para o ano
de 2021 foi de 295 milhdes de toneladas (VALE, COBRAS-2017), e com um faturamento
previsto de 11 bilhdes de dolares (IHS MARKIT, 2020).

De acordo com dados do relatério Sulphuric Acid Market Outlook CRU/ 2017, a
queima de enxofre pelo processo por duplo contato, que serd abordado neste trabalho, ¢

atualmente a principal fonte para a sua produgao.
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No Brasil, mais de 80% do consumo de acido sulfurico ¢ destinado a producao de
fertilizantes, onde pode-se destacar o sulfato de amoénio e o acido fosforico (VALE,
COBRAS-2017).

Com o aumento populacional no planeta, estima-se que até¢ o ano de 2050 sera
necessario um aumento de 70% na produ¢do de alimentos (FAO, 2009). Para que isso
ocorra, os fertilizantes terdo papel fundamental para atender ao aumento efetivo da
produtividade agricola para garantir alimentos para a populagdo mundial.

Com o grande aumento da demanda energética do planeta, a busca por novas
tecnologias para melhorar o aproveitamento dos recursos energéticos € minimizar seu
desperdicio, torna-se cada vez mais importante para a humanidade e o meio ambiente.

Para analisar o desempenho energético de um processo industrial, sdo utilizadas
técnicas baseadas na primeira e segunda leis da termodindmica, conhecidas como anélise
energética e andlise exergética. Entre estas, destaca-se a exergia utilizada para analisar,
avaliar e otimizar os processos industriais (BOROUMANDIJAZI et al. 2013).

Nos dias atuais, a andlise exergética ¢ considerada a mais eficaz para avaliar a
qualidade dos fluxos de energia, seus processos de conversdo e seu uso racional, podendo
ser aplicada a qualquer sistema de conversdo de energia ou processo quimico. Novos
processos também podem ser desenvolvidos por principio da exergia utilizando os
recursos energéticos de uma forma mais eficaz (MOROSUK et al. 2019).

Com o intuito de realizar este tipo de andlise em um processo de producdo de um
produto quimico, neste trabalho foram obtidos da literatura dados de uma planta de acido
sulfurico por duplo contato e realizada sua simulacdo. Os dados sdo da planta SI
encontrada no estudo realizado por KING et al. (2013), que abordam a anélise, controle
e otimizagao da produg¢do de acido sulfurico.

Os simuladores tem uma grande importancia em pesquisas relacionadas a
modelagem de processos quimicos. LEIVA et al. (2020) utilizaram o simulador para
otimizar os resultados operacionais de uma planta de acido sulfurico com foco nas
conversdes dos leitos cataliticos. KISS et al. (2010) utilizaram simulador de processos
para realizar simula¢des dindmicas, a fim de avaliar o comportamento da planta em um
estado ndo estacionario e detectar mudancas na qualidade do produto e quantidade total
de o6xidos de enxofre (SOx ) liberada no meio ambiente. Em um estudo semelhante a este
trabalho, Vianna (2017) também fez uso de um simulador de processos para auxilia-lo

em uma andlise exergética de uma planta quimica de produgdo de amdnia pelo processo
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de reforma a vapor, porém o autor utilizou a metodologia de Kotas et al. (1985) para
realizacdo da analise.

Na literatura, existem trabalhos que abordam a andlise exergética de plantas de
acido sulfurico, apontando quais equipamentos da planta possuem a maior destrui¢ao da
exergia ¢ a eficiéncia exergética da planta, por varios métodos. Entretanto, ndo foi
encontrado na literatura nenhum trabalho que cite qual a eficiéncia termodindmica de uma
planta de acido sulfurico, utilizando o método de SEIDER et al. (2017). Assim sendo,
este trabalho traz um estudo sobre a analise termodinamica de uma planta de acido

sulfurico por duplo contato, utilizando a metodologia do autor mencionado.

1.1. Objetivo

O objetivo geral do trabalho € realizar uma simula¢do do processo de produgao de
acido sulftrico por duplo contato visando, determinar a perda de trabalho e a eficiéncia

termodindmica da planta pelo método de SEIDER et al. (2017).

Os objetivos especificos sdo descritos a seguir:

e Desenvolver a simulagdo de um processo de producao de acido sulfurico
por duplo contato em um simulador de processos;

e Validar a simulagdo com os dados obtidos da planta S1 encontrados na
literatura em KING et al. (2013);

e Realizar o célculo da perda de trabalho e eficiéncia termodindmica da
planta base, além de identificar quais unidades sdo responsaveis por uma
maior perda de trabalho pelo método de SEIDER et al. (2017);

e Criar derivacdes da planta base, buscando-se um aumento na eficiéncia

termodindmica e uma menor perda de trabalho.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo, sera apresentada uma revisao da literatura sobre o 4cido sulfurico,
explicando o processo de produgao por duplo contato e suas principais utilizagdes.
Também serdo explicados conceitos importantes relacionados a termodinamica, como

exergia, balanco exergético, eficiéncia termodinadmica e perda de trabalho de um sistema.

2.1. Acido sulfarico

O 4cido sulfurico (H2SO4) consiste em um liquido claro, incolor e inodoro, sendo
um composto quimico derivado do anidrido sulftrico, classificado como 4cido mineral
diproético forte (CAMPOS, 2011). Além disso, ¢ um potente 4cido inorganico, altamente
corrosivo para compostos organicos e abrasivo para a maioria dos metais.

O 4acido sulfurico pode ser produzido por dois processos principais 0 processo
conhecido como camara de chumbo e o processo de contato, sendo que o processo de
contato ¢ o processo mais utilizado por possuir uma grande eficacia (SANTOS, 2019).

O enxofre € a principal matéria-prima para fabricagdo do acido sulfurico, podendo
ser extraido pelo método de Claus ou Frasch. No método Claus o enxofre € um subproduto
do refino de petroleo, obtido através da oxida¢do do 4&cido sulfidrico proveniente de
efluentes gasosos. J4 no método Frasch o enxofre ¢ obtido por extracdo em depositos

subterraneos com uma alta pureza, sem tragos de arsénico, selénio ou telurio (MB, 1999).

2.2. Processo de producao por duplo contato

De acordo com Sulphuric Acid Market Outlook (2017), 63% da obtencao do acido
sulfirico no mundo se deve a queima de enxofre realizada pelo processo de duplo contato.
Como pode-se observar na Figura 1, este processo passa por 4 etapas principais;
a secagem do ar , a queima do enxofre em um forno para a formagao de SO, a conversao

de SOz em SOs e, por ultimo, a absor¢dao de SO3; em H>O para a formagao de H>SOa.
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Figura 1 - Principais etapas do processo de duplo contato para a produ¢dao de H2SO4
(A) e diagrama de blocos do processo de producao (B)

¥

Absorcéo

B Enxofre Liquido
Ar imido Ar Seco Gas com SO,
Secagem Conversor
(Até 3° leito)
—

Gas

Gas lancado com

na atmosfera S0,

Gas com 12 Torre de
CEELAESY  Absorcao

22 Torre de Gas com
Absorgao pouco SO,

Conversor
4° leito

Acido sulftrico Acido sulfarico
q Armazenagem y

Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)
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2.2.1. Etapa de secagem do ar

De acordo com KING et al. (2013), a experiéncia industrial mostra que o gas SO»
deve estar seco antes de passar pelo conversor, onde ¢ formado o SOs, caso contrario,
pode ocorrer uma reagdao quimica indesejada envolvendo o SO3 e o H,O presente no gas.
Se trata da formacdo do liquido corrosivo H2SO4 antes da hora, obtido pela reacdo

apresentada na Equacdo (1).

S0s(g) + H20(1) > HaSO04(l) (1)

O gés seco evita que esta reagdo aconteca no conversor, impedindo corrosio do
equipamento ¢ maiores danos a planta. A Figura 2 mostra com mais detalhes o
funcionamento de uma torre de secagem.

A torre de secagem ¢ responsavel pela desidratacdo do ar. Em sua operagdo, acido
sulfurico ¢ utilizado como meio absorvente. O acido sulfurico forte, provindo da etapa
final de produgdo, ¢ resfriado para aproximadamente 50°C (KING et al., 2013). Para
SOUSA (1996), a temperatura 6tima de entrada para absor¢dao da umidade do ar € cerca
de 55 a 60 °C. Este 4cido ¢ bombeado para a parte superior da torre de secagem e passa
por um distribuidor que distribui o 4cido de forma uniforme sobre as selas ceramicas.
Enquanto o acido percola através do leito ceramico de cima para baixo, o ar imido sobe
em contracorrente criando uma grande turbuléncia, uma grande 4rea interfacial de
gas/acido e uma rapida desidratagdo do ar.

De acordo com KING et al., (2013) a desidratacdo do ar acontece através da

Equagdo (2).

v H>0(g) + H2S04(1) = H2S04.H,0(1) )

SOUSA (1996) indica que, para uma maior eficiéncia na secagem, o acido forte

recomendado a ser usado na torre de secagem ¢ de 98,5% em massa.
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Figura 2 - Detalhamento da torre de secagem de ar.
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Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)

2.2.2. Etapa da queima do enxofre (forno)

Basicamente todo enxofre elementar usado na fabricacdo de acido sulfurico ¢ um
subproduto do gés natural ou refino de petroleo obtido pelo método Claus e ele pode
chegar na fabrica ja em estado liquido ou ser facilmente derretido com tubos de vapor

pressurizado no local, ja que seu ponto de fusdo ¢ de apenas 115,2°C, (KING et al., 2013).
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Os fornos utilizados nesta etapa sdo classificados de acordo com a forma de
vaporizagdo do enxofre, podendo ser do tipo piscina, cascata e atomizado. De acordo com
SOUSA (1996) e KING et al., (2013), o forno atomizado ¢ atualmente o mais empregado,
sendo caracterizado pela vaporizagdo do enxofre sob a forma de uma nuvem de
minusculas goticulas suspensas na massa gasosa. O processo da queima do enxofre ¢

detalhado na Figura 3 e consiste em:

v' Atomizagdo do enxofre liquido e pulverizagdo das goticulas no forno a
alta temperatura;

v' Entrada de ar limpo e seco a 120°C no forno.

As minusculas goticulas de enxofre e o ar dentro do forno, ocasiona a rapida
vaporiza¢do do enxofre (Equacdo 3) e a oxidacdo total do vapor de enxofre pelo O>

(Equacdo 4), formando assim o didxido de enxofre. Portanto, as seguintes etapas ocorrem:

s() > S(g) 3)
S(g) + O2(g)— SO2 AH = —296,8 k] /mol 4)

Figura 3 - Detalhamento da queima de enxofre
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ou entregue solido e fundido a vapor no seco, 120 °C,
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Oxidacdo de SO2 e fabricacdo de H2S04

Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)

A descrigao desta etapa consiste em soprar ar limpo e seco a uma temperatura
média de 120°C em um forno quente com enxofre liquido atomizado. O ar fornece o

oxigénio necessario tanto para oxidacao do enxofre nesta etapa, quanto para oxidagdo do
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dioxido de enxofre na etapa seguinte, além de fornecer também o nitrogénio que ajuda a
evitar o superaquecimento do forno na etapa atual (KING et al., 2013).

Apos as etapas relacionadas as Equacgdes (3) e (4), o gas sai do forno e ¢ resfriado
por uma caldeira de recuperacao de calor gerando vapor saturado a uma pressao de 40 ou
60 bar. Este vapor pode ser utilizado para o derretimento do proprio enxofre no inicio do
processo e/ou para geracao de energia elétrica.

Finalmente, o gas sai da caldeira a uma temperatura de aproximadamente 420°C,
com uma concentra¢do molar aproximada de 12% de didéxido de enxofre, 9% de oxigénio

e 79% de nitrogénio.

2.2.3. Etapa de conversao (conversor)

Para muitos autores, o conversor ¢ considerado o cora¢do do processo, ja que nele
¢ obtido o tridoxido de enxofre necessario para formagao do acido sulfirico. A conversao
do SO; s6 acontece com a presenca de um catalisador, ou seja, se trata de uma reacao
catalitica.

De acordo com a Figura 4, observa-se que, com o aumento da temperatura, a
oxidagdo maxima de SO», representada pela curva de equilibrio, diminui acentuadamente
de 100% a uma temperatura de 300°C para 2% a uma temperatura de 1200°C. Pode-se
concluir com isto que a busca por um aumento na temperatura para aumentar a taxa de

reacdo diminui a conversdo maxima alcancavel de SO, (KING et al., 2013).

Figura 4 - Conversao de equilibrio para oxidacdo do SO, x temperatura
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75 em volume de gas N2 reage ao equilibrio
- 50
25
Presséo total = 1,2 bar _
0300 600 900 1200

Temperatura (°C)

Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)
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A reagdo de oxidacdo de SO, a SOz ¢ exotérmica, liberando uma grande
quantidade de calor e, consequentemente, elevando a temperatura do meio reacional. Esta
elevacdo de temperatura, como antes citado, atua desfavoravelmente no sentido de
formacdo do SOs, ou seja, diminui a geracdo do produto que se deseja (MB
CONSULTORES LTDA, 1999).

A velocidade de reacdo ¢ acelerada com o emprego de catalisadores. Em especial,
adota-se o uso do pentoxido de vanadio (V20s), ilustrado na Figura 5, que de acordo com
CAMPOS (2011), a temperatura de 400 a 450°C (faixa de temperatura 6tima) deve ser
mantida ao longo dos quatro leitos cataliticos. Como a reacdo de oxidagdo do SOz a SO3
descrita pela Equagao (5) é exotérmica, entre cada passagem de leito, existe um trocador
de calor para manter a temperatura dentro desta faixa. Com isso a passagem de gas pelos
quatro leitos cataliticos permite atingir uma taxa de conversao global do SO2 de 99,7%

(SOUSA, 1996).
SO2(g) +202(g) €3 SOs(g)  AH = —98 1 /mol 5)

Figura 5 - Exemplo dos quatro leitos em um conversor
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Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)
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A reacdo reversivel representada pela Equacdao (5) atinge a conversao de
equilibrio, sendo que a temperatura, pressdo, relacdo O2/SO; e concentragdo de SO;
influenciam no seu equilibrio e velocidade de reacdo (MB CONSULTORES, 1999). O
conversor ¢ constituido de quatro leitos cataliticos para atingir a alta conversao citada
anteriormente. Esses leitos possuem diferentes espessuras, sendo que usualmente o
primeiro leito possui a menor espessura € o ultimo leito a maior. De acordo com a
literatura, a conversdo de apenas um leito fica entre 60 a 69%, indicando que a oxidacao

total de SO nao ¢ obtida com apenas um leito catalitico (KING et al., 2013).

2.2.4. Etapa de absorc¢ao

A tltima etapa na fabricacao de acido sulfurico ¢ a produg@o de H>SO4 a partir da
absor¢dao de SOz em 4gua. A reagdo acontece em duas torres de absor¢do, denominadas
torre de absor¢do intermedidria e torre de absor¢do final. O H2SO4 ¢ produzido pela
Equagdo (6).

S0Os3(g) + H20(1) = H2S04(1) (6)

A reacdo apresentada na Equacgdo (6) ¢ fortemente exotérmica e, caso ela seja
realizada com alta concentrag¢do de agua, produziria vapor em torno de 570°C. Dado que
o ponto de ebulicdo do H>SO4 é de 340°C, para se obter o H2SO4 liquido o vapor deveria
ser condensado, aumentando o custo operacional do processo. Para contornar esta
situagdo, o SO3 reage com 4acido sulfurico concentrado, o qual contém uma pequena
quantidade de H20. A grande quantidade de H2SO4 no reagente, absorve o calor gerado
pela reacao elevando a temperatura do dcido em apenas 30°C. Isso garante que o acido do
produto esteja em estado liquido (KING et al. 2013).

De acordo com MB CONSULTORES LTDA (1999), ha uma maior eficiéncia
nesta etapa quando a concentragdo do acido empregado estd dentro da faixa de 98-99%.
Estudos de KING et al. (2013) também vao ao encontro desta informagao, € apontam uma
melhor eficiéncia para o uso de um 4cido sulftrico com 98,5% em massa no processo de
absorcao.

Na Figura 6 ¢ mostrado um fluxograma desta etapa, onde percebe-se que parte do
acido sulftrico produzido pela torre de absor¢ao ¢ diluido até atingir a concentragdo de

98,5% e em seguida retorna para sua respectiva torre de absor¢do para fabricagdo de mais
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acido sulfurico, realizando um ciclo. Esta situagdo acontece em ambas as torres de

absor¢ao.
Figura 6 - Fluxograma da etapa de absor¢ao
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Fonte:( KING et. al, 2013)

Nas colunas, o gés derivado do conversor ¢ borbulhado em contracorrente com
acido sulfurico concentrado, através de uma torre recheada por um leito ceramico. O SO3
presente na fase gasosa reage com agua de diluicao do acido, formando novas moléculas
de acido, conforme Equacdo 6. Esta absor¢ao acontece em dois estagios e, portanto, se
trata de um processo de dupla absor¢@o ou duplo contato. (MB CONSULTORES LTDA,
1999)

Ap0s os dois estagios, o gas residual pode ser lancado na atmosfera por ter baixas
concentragdes de SO e SO;, e atenderem leis ambientais vigentes. No Brasil, o
CONAMA 491/2018 dispde sobre os padrdes de qualidade do ar e a norma COPAM
187/2013 estabelece limites méximos de emissao para poluentes atmosféricos no estado
de Minas Gerais.

Para unidades de producdo de acido sulfirico a COPAM 187/2013 estabelece
conforme resolugdo CONAMA n° 436/2011 o fator de emissdo, em base seca do SO de
2 kg/tonelada.H>SO4 a 100% e do SO3 de 0,075 kg/tonelada.H2SO4 a 100%.
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2.3. Principais aplica¢des do acido sulftirico

O 4cido sulfurico € o produto quimico mais produzido no mundo. Ao todo, sao

produzidos 200 milhdes de toneladas por ano e cerca de 60% de todo acido sulftrico

produzido ¢ consumido na fabricagao de fertilizantes fosfatados, a partir da producao de

acido fosforico. Determinados fertilizantes sulfatados também sdo produzidos tendo o

acido sulfurico como matéria-prima, como o sulfato de aménio (CAMPOS, 2011).

Além disso, o acido sulfurico ¢ utilizado na produgao do acido cloridrico, refino

de petroleo, sulfato de aluminio, o qual ¢ matéria-prima utilizada para a fabricagdo de

papel. Também ¢ usado na fabricagdo de nylon, elaboragdo de matérias-primas para

detergentes, fabricacao de baterias, decapagem de metais, no tratamento da 4gua na etapa

de floculagdo, entre outras diversas aplicagdes (ARAUJO, 2021). Na Tabela 1 sdo

apresentados os principais usos do acido sulfirico comercial em relagdo a sua

concentracdo em grau Baumé (°Bé).

Tabela 1 -

Principais usos do acido sulfirico comercial

Concentragao do H>SOq4

Usos

53 a56 °Bé

Fabricacdo dos superfosfatos normais, utiliza-se o processo
das camaras de chumbo para obtencao deste acido.

60 a 65,98 °Bé

Obtencao de sulfatos de amodnio, de cobre, de aluminio, de
magnésio, de zinco, ferro, etc.; de acidos minerais, acidos
organicos, como o citrico, oxalico, acético e tartarico;
tratamento superficial de metais e ndo metais; no refino e
obtencdo de metais pesados; na preparacdo do amido, do
agucar e dos xaropes; na fabricacdo de couro; polpacdo na
indtstria de papel e celulose; industria téxtil e de fibras;
processos de sulfonagdo organica para detergentes e
industrias farmacéuticas; preparo do caldo para decantagao
na industria de agucar e alcool ; industria alimenticia na
producdo de 4cido citrico e lactico.

66 a 66,2 °Bé

Purificacao de produtos de petrédleo; didxido de titanio; na
alquilagdo do isobutano; na fabricacio de compostos
nitrogenados; na sintese do fenol; na fabricacdo do acido
fosforico e dos superfosfatos triplos; na industria quimica
como agente acido desidratante (para processos quimicos
organicos e petroquimicos); no tratamento superficial de
metais e ndo metais; no refino e obtencao de metais pesados.

68,68 °Bé, oleum, acido
sulfarico fumegante,
anidro — H2S,07

Na industrializacdo do petroleo; da nitrocelulose; da
nitroglicerina; do TNT; na fabricacdo de corantes; além de
servirem para dar mais forca aos acidos fracos.

Fonte:( Adaptado de ARAUJO, 2021)
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2.4. Introducio a exergia

O conceito de exergia surgiu no século XIX pelos estudos do americano Josiah
Willard Gibbs e pelo francés Nicolas L. Sadi Carnot. No ano de 1824, Carnot estudou
como quantificar o trabalho maximo obtido de maquinas a vapor para o propdsito do
aumento de eficiéncia, o que resultou desenvolvimento do primeiro trabalho que
estabeleceu as bases da Segunda Lei da Termodinamica. J4 em 1876, Gibbs usou o termo
“energia disponivel do corpo” para definir a quantidade maxima de trabalho mecanico
que pode ser alcangada por um corpo, sem haver transferéncia de calor ou transferéncia
de massa (ROJAS, 2007).

Para analisar um desempenho energético de um processo industrial, pode-se
utilizadas técnicas baseadas na primeira e segunda leis da termodinadmica, conhecidas
como andlise energética e andlise exergética. Destaca-se o emprego da exergia para
analisar, avaliar e otimizar os processos industriais (BOROUMANDJAZI, RISMANCHI,
SAIDUR, 2013).

De acordo com AHERN (1980), a irreversibilidade ¢ indicada pelo aumento da
geracdo de entropia, a qual pode ser determinada utilizando a segunda lei da
termodindmica. A segunda lei estabelece que uma fracdo da energia térmica total
disponivel ndo pode ser usada para a produgdo de trabalho.

Nos dias atuais, a analise exergética ¢ considerada a mais eficaz para avaliar a
qualidade dos fluxos de energia, os seus processos de conversao € seu uso racional,
podendo ser aplicada a qualquer sistema de conversdo de energia ou processo quimico.
Novos processos também podem ser desenvolvidos baseados em principios de exergia
utilizando recursos energéticos de uma forma mais eficaz (MOROSUK e
TSATSARONIS, 2019). A anélise exergética tem como objetivo maximizar o uso eficaz
de energia, ja que ela admite a determinagdo e localizacao das perdas de exergia em um
sistema (MORAN & SHAPIRO, 2006)

A exergia pode ser definida como a maxima quantidade de trabalho obtida,
quando uma massa ¢ levada a um estado de equilibrio termodindmico, com os elementos
do meio ambiente através de processos reversiveis (SZARGUT, MORRIS e STEWARD,
1988). Para TSATSARONIS (2006), o maximo trabalho util obtido ao levar um sistema
de um determinado estado para o equilibrio com o meio de referéncia ¢ definido como
exergia de um sistema termodinamico. KOTAS et al. (1985) definem a exergia de um

sistema como sendo a quantidade de trabalho util que pode ser obtido quando o sistema
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¢ levado a um estado de equilibrio irrestrito com o ambiente de referéncia através de

processos reversiveis envolvendo a interacao térmica e quimica apenas com o ambiente.

2.4.1. Analise pela segunda lei da termodinamica

A primeira lei da termodinamica ¢ amplamente utilizada em projetos para realizar
balangos de energia em torno de equipamentos. De acordo com SEIDER et al. (2017),
embora ela possa determinar os requisitos de transferéncia de calor na forma de calor e
trabalho de eixo, ela ndo pode indicar se a energia estd sendo usada de forma eficiente.
Para isso, sdo necessarios calculos baseados em uma combinagdo da primeira e segunda
leis da termodinamica, que fornece um indicador de eficiéncia energética conhecido como
eficiéncia termodinamica.

O método escolhido para realizar a andlise da segunda lei da termodinamica foi o
proposto por SEIDER et al. (2017), em que equagdes para determinar a perda de trabalho
e a eficiéncia termodindmica de um sistema aberto e em estado estacionario sdo
apresentados a seguir.

A Equacdo (7) se refere a perda de trabalho de um sistema aberto em estado
estacionario, sendo i a i-ésima entrada ou saida do sistema e serd melhor explorada no

Capitulo 3.

LW = =% W; — A(mB) auidos + Zi( - ?) Q; (7

i

Em que, o primeiro termo do lado direito da Equacdo (7) leva em consideragao
trabalhos de eixo executado pelo sistema ou sobre o sistema e o ultimo termo leva em
consideragdo a maxima troca de calor entre o sistema e uma fonte ou sorvedouro de calor
mantido & temperatura constante T;. O termo B, que aparece no segundo termo do lado
direito da Equacdo (7) ¢ definido pela Equacao (8) e ¢ denominado Funcdo
Disponibilidade. A Fungao Disponibilidade ¢ considerada uma variavel de estado, devido
ao fato de ser determinada a partir de outras variaveis de estado e ndo representa um valor
absoluto. Ao contrario, ela pode ser referenciada a qualquer estado, como afirma SEIDER
et al. (2017). T, representa a temperatura do ambiente de referéncia utilizado para a

determinagdo da Fungdo Disponibilidade.
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B=H-T,S (8)

O trabalho perdido ocorre por irreversibilidades do processo e suas principais
causas sao:

v' Misturas de dois ou mais fluxos com temperatura, pressio e/ou
composicao diferentes;

Forcas motrizes finitas para processos de transporte;

Friccao e arraste do fluido;

Reagdes quimicas que ocorrem longe do equilibrio;

Transferéncia de calor com dgua de resfriamento;

AU NEE NI NERN

Atrito mecanico em bombas, compressores e turbinas.

A eficiéncia termodinamica ¢ dada por duas equagdes. A Equacao (9) € utilizada
quando o objetivo principal for positivo, enquanto a Equacao (10) ¢ usada quando o valor
do objetivo principal for negativo. A Tabela 2 mostra os diferentes tipos de objetivos
principais que podem ser utilizados para o calculo da eficiéncia termodinamica de um

processo quimico ou operagdo em estado estacionario.

Objetivo Principal-LW

770bjetivo(+) - Objetivo Principal (9)
_ Objetivo principal

Mobjetivo(-) = Objetivo principal-LW (10)
Tabela 2 - Possiveis objetivos de processos quimicos

Objetivo Principal Explicacao
—A(mB) Mudanga de disponibilidade no fluxo
-w Transferéncia de trabalho
To\ .
(1 - T_) Q. Trabalho equivalente de transferéncia de calor

L

Fonte: Adaptado de (SEIDER et al., 2017)

A eficiéncia termodindmica de todo um processo, ou de uma operacao, depende
de seu objetivo principal e do trabalho perdido durante a realizacdo desse objetivo. Pode

existir mais de um objetivo principal em um processo. Por exemplo, em processos
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quimicos que envolvem reatores, trocadores de calor e dispositivos de trabalho de eixo, o
objetivo principal ¢ o aumento ou diminuicdo da fun¢do de disponibilidade dos fluxos
que atravessam os limites de fronteira do sistema. O objetivo principal de um ciclo de
refrigeragcdo, por outro lado, ¢ o trabalho equivalente de transferéncia de calor. Ja o
objetivo principal de uma turbina adiabatica pode ser produzir trabalho (SEIDER et al.,
2017).

E importante frisar que o limite de 100% de eficiéncia ndo deve ser considerado
na pratica, visto que este limite tedrico poderia ser alcancado apenas se ndo houvesse
destrui¢des ou perdas de exergia. SEIDER et al. (2017) salientam que um aumento na
eficiéncia para reduzir o consumo de combustivel ou melhor utilizacdo de recursos,
normalmente requer despesas adicionais para instalagdes e operagdes, sendo que uma
melhoria pode ndo ser implementada se ocorrer um aumento consideravel no custo total
(MORAN e SHAPIRO, 2006). Em outras palavras, varios métodos sdo usados para
melhorar a utilizagdo dos recursos energéticos e esses métodos devem atingir seus
objetivos de uma maneira econdmica. De acordo com SEIDER et. al (2017), a eficiéncia
termodinamica na maioria dos processos quimicos esta na faixa entre 20 a 30%. Estudos
econdmicos mostram que vale a pena buscar formas para melhorar essa eficiéncia para

até 60%.

2.4.2. Estudos de analise exergética em plantas de producido de acido

sulfurico

Alguns estudos de analise exergética de plantas de produ¢do de &cido sulftrico
foram realizados nas ultimas décadas. KOTAS et al. (1985), iniciaram os estudos
realizando a andlise exergética de uma planta de producao de 4cido sulfurico onde os
resultados da destruicdo da exergia foram apresentados pelo Diagrama de Grassmann.
Como diferencial, os autores propuseram a reutilizacao dos vapores gerados no processo
para realizar a fusdo do enxofre s6lido. MAGAEVA et al. (2000) estudaram uma analise
exergética de uma planta de &cido sulfurico utilizando como matéria-prima gases ricos
em SO» derivados de processos metalurgicos. Porém, neste estudo, nao foi relatado dados
como pressao, temperatura e exergia das correntes do processo. J& RASHEVA e

ATANASOVA (2002) fizeram uma analise de uma planta de 4cido sulfurico com dados
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da literatura. A planta estudada tinha dois estdgios na absorcdo intermediaria onde
também se produz o oleum, conhecido também como 4cido sulftrico fumegante.

Em estudos mais recentes, CHOUAIBIA et al. (2013), fizeram uma avaliagdo de
desempenho energético de uma unidade de produgao de acido sulfurico usando a anélise
exergética, onde foi calculado a eficiéncia exergética global, além da eficiéncia racional
e utilizavel dos principais equipamentos da planta e as perdas de exergia calculadas por
secdes. Ja CIVETTA et al. (2014) apresentaram uma analise exergética de uma planta
industrial de acido sulfurico real, com produgdao de 45 ton/dia de acido sulfirico. A
metodologia de calculo foi baseada no balango exergético de CAMPOS et al. (1998),
onde as variaveis se restringiram a composicao e temperatura das correntes. Os resultados
foram apresentados por meio de um diagrama de Grassmann e um grafico.

Em nenhum dos estudos citados, a eficiéncia termodinamica proposta por
SEIDER et al. (2017) foi estudado. Ja neste presente trabalho, a metodologia proposta

pelos autores para encontrar a eficiéncia termodinamica foi seguida.
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3. METODOLOGIA

Neste capitulo sera descrita a metodologia empregada, tendo em vista o objetivo
de realizar uma analise termodinamica do processo de produ¢ao de acido sulfurico por
duplo contato baseado na descri¢ao encontrada na literatura de uma planta real de duplo
contato tipica.

Inicialmente, foi feito um levantamento de informacdes relacionadas ao
fluxograma, cinética de reacdes e dados sobre as condigdes operacionais de uma planta
de producao de acido sulfurico por duplo contato.

Além do uso do simulador de processos UniSim Design para simular uma planta
de acido sulftrico por duplo contato, foi utilizado também o simulador de processos
Aspen Plus para os calculos de entalpia, entropia de cada corrente do processo. Foi
necessario a inclusao do software Aspen Plus no trabalho, pois os valores de entalpia e
entropia fornecidas pelo UniSim Design resultaram em perdas de trabalho com valores
negativos, o que desrespeita a segunda lei da termodindmica, visto que a geragdo de
entropia € sempre maior que zero em processos irreversiveis e igual a zero em processos
reversiveis, ou seja, jamais € negativa.

Vale ressaltar que o proprio autor da metodologia utiliza como exemplo o Aspen
Plus para obtencao dos dados de entalpia e entropia, ao realizar uma analise de uma de
suas plantas de estudo de caso em seu livro. Portanto, as correntes de processo da planta
foram simuladas no Aspen Plus utilizando vazdo, composi¢do, temperatura e pressao de
cada corrente fornecidas pela simulagdao do UniSim Design.

Utilizando os dados de entalpia e entropia de cada corrente do processo fornecidos
pelo Aspen Plus, realizou-se uma andlise termodindmica baseada na metodologia de
SEIDER et al. (2017). Ela exibiu a perda de trabalho e a eficiéncia termodinamica da
planta como um todo, além da perda de trabalho de cada unidade envolvido no processo.

Uma analise mais detalhada foi realizada nessas unidades para identificar
melhorias que pudessem reduzir a perda de trabalho. Para isso, foi utilizada uma
ferramenta de otimizagdo disponivel no UniSim Design com o objetivo de encontrar
temperaturas de correntes especificas que diminuem a fung¢ao objetivo que foi definida
como LW (perda de trabalho). Uma nova simulagdo foi executada com essas mudangas
e a perda de trabalho foi recalculada, tanto do processo como um todo quanto das
unidades de processo individuais, a fim de desenvolver uma anélise comparativa entre a

simulagdo base e a simula¢cdo modificada.
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3.1. Descri¢ao e implementa¢ao do processo no simulador

Nesta secdo sdo apresentadas a descricdo e configuracdes utilizadas na
implementagao do processo no simulador de processos. O material de referéncia para este
estudo ¢ uma planta de acido sulfarico produzido por duplo contato com capacidade de
producdo de aproximadamente 4400 ton/dia descrita como a planta S1 em MATTHEW
J. KING et al. (2013), cujos dados se encontram no APENDICE A.

O UniSim Design, foi utilizado como instrumento para o desenvolvimento dos
balangos de energia e massa do processo, assim como calcular as propriedades fisicas,
quimicas e termodindmicas necessarias para a realizagdo dos calculos de perda de
trabalho e eficiéncia termodinamica.

De acordo com MOUNNAAM et. al (2020), a configuragdo de uma simulacao
passa basicamente por duas etapas principais: a configuracdo base do ambiente e a
configuracdo do ambiente de simulagdo. Na primeira etapa citada, os componentes
necessarios para a simulacdo, os pacotes termodinamicos, e as reagdes do processo siao
configurados. Na configuracdo do ambiente de simulacdo, as correntes, equipamentos,
fluxos de energia sdo adicionados e configurados, além de ser desenvolvido o fluxograma

do processo estudado.

3.1.1. Descricao e simulacdo do processo

O fluxograma do processo de produgdo de acido sulfurico por duplo contato caso
base deste trabalho foi implementado no UniSim Design de acordo com o fluxograma
apresentado na Figura 7. O processo inicia com a alimentagdo do ar atmosférico sendo
comprimida por um compressor até alcancar uma pressao de 350 kPa, apos a qual ¢
enviada para a base da torre de secagem através da corrente identificada como ar
comprimido. Um sumario contendo os resultados da simulagdo referente as correntes de
processo € apresentado na Tabelas 3, enquanto um sumadrio contendo os resultados da
simulacdo referente as correntes de utilidades sdo apresentadas na Tabela 4. Como sera
detalhado na secao 3.1.3, as correntes de processo e as correntes de utilidades foram

simuladas com diferentes modelos termodinamicos.



Figura 7 - Fluxograma da simulag@o caso base
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Tabela 3 - Sumadrio de correntes de processo

35

Correntes de Processo (Simuladas com o modelo termodinamico PR(g)-NRTL(/)

Ar Atm. Ar Comp. 1(gas) 2(gés) 3(gés) 4 (S _Liq) 5 6(gas) 7(gas)
Fragdo de Vapor 1 1 1 1 1 0 0 1 1
Temperatura (°C) 25,00 190,10 45,02 44,51 143,00 132,00 1172,00 1172,00 423,00
Pressdo (kPa) 101,32 350,00 350,00 140,00 140,00 140,00 140,00 140,00 140,00
Vazio Total (kmol/h) 16089,40 16089,40 15893,05 15893,05 15893,05 1874,01 - 15893,05 15893,05
Vazao H,0 (kmol/h) 205,94 205,94 26,55 26,55 26,55 - - 26,55 26,55
Vazio H,S0, (kmol/h) - - - - - - - - -
Vazao S (kmol/h) - - - - - 1874,01 - - -
Vazao N, (kmol/h) 12556,16 12556,16 12548,32 12548,32 12548,32 - - 12548,32 12548,32
Vazao SO; (kmol/h) - - 0,07 0,07 0,07 - - 0,07 0,07
Vazao 0, (kmol/h) 3327,29 3327,29 3317,85 3317,85 3317,85 - - 1443,84 1443,84
Vazdo SO, (kmol/h) - - 0,26 0,26 0,26 - - 1874,27 1874,27

Continuagéo
Correntes de Processo (Simuladas com o modelo termodindmico PR(g)-NRTL(/)
8(gas) 9(gés) 10(gas) 11(gas) 12(gas) 13(gas) 14(gas) 15(4cido) 16(4cido)

Fragdo de Vapor 1 1 1 1 1 1 1 0 0
Temperatura (°C) 631,96 440,00 523,84 445,00 465,86 318,18 166,00 124,63 124,63
Pressdo (kPa) 139,42 139,42 138,83 138,83 138,17 138,17 138,17 138,17 138,17
Vazao Total (kmol/h) 15304,96 15304,96 15069,50 15069,50 15011,09 15011,09 15011,09 26627,09 24961,58
Vazao H,0 (kmol/h) 26,55 26,55 26,55 26,55 26,55 26,55 26,55 168,13 157,61
Vazao H,50, (kmol/h) - - - - - - - 26418,64 24766,17
Vazdo S (kmol/h) - - - - - - - - -
Vazao N, (kmol/h) 12548,32 12548,32 12548,32 12548,32 12548,32 12548,32 12548,32 12,68 11,89
Vazao SO; (kmol/h) 1176,29 1176,29 1647,21 1647,21 1764,03 1764,03 1764,03 19,27 18,06
Vazao 0, (kmol/h) 855,74 855,74 620,28 620,28 561,87 561,87 561,87 1,76 1,65
Vazdo SO, (kmol/h) 698,06 698,06 227,14 227,14 110,32 110,32 110,32 6,61 6,19
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Continuagéo
Correntes de Processo (Simuladas com o modelo termodinamico PR(g)-NRTL(/)

17(agua) 18(4cido) 19(4cido) 20(4cido) 21(gés) 22(gas) 23(g4s) 24(gés) 25(gés)
Fragdo de Vapor 0 0 0 0 1 1 1 1 1
Temperatura (°C) 25,00 120,94 120,94 66,00 124,63 124,63 317,74 420,00 443,65
Pressdo (kPa) 140,00 138,17 138,17 138,17 138,17 138,17 138,17 138,17 138,07
Vazao Total (kmol/h) 1784,23 26745,81 26745,81 26745,81 13471,74 13471,76 13471,76 13471,76 13419,95
Vazio H,0 (kmol/h) 1784,23 1941,84 1941,85 1941,85 142,20 142,21 142,21 142,21 142,21
Vazio H,S0, (kmol/h) - 24766,17 24766,17 24766,17 5,60 5,60 5,60 5,60 5,60
Vazio S (kmol/h) - - - - - - - - -
Vazio N, (kmol/h) - 11,89 11,89 11,89 12547,53 12547,53 12547,53 12547,53 12547,53
Vazio SO; (kmol/h) - 18,06 18,06 18,06 104,75 104,74 104,74 104,74 208,36
Vazio 0, (kmol/h) - 1,65 1,65 1,65 561,76 561,78 561,78 561,78 509,97
Vazio SO, (kmol/h) - 6,19 6,19 6,19 109,91 109,91 109,91 109,91 6,29

Continuagéo
Correntes de Processo (Simuladas com o modelo termodindmico PR(g)-NRTL(/)

26(gas) 27(gas) 28(4cido) 29(gas) 30(4cido) 31(écido) 32(4gua) 33(écido) 34(4cido)
Fragdo de Vapor 1 1 0 1 0 0 0 0 0
Temperatura (°C) 135,00 93,18 93,18 78,66 78,66 78,66 25,00 78,22 78,22
Pressdo (kPa) 138,07 138,07 138,07 138,07 138,07 138,07 140,00 138,07 138,07
Vazao Total (kmol/h) 13419,95 13465,89 20758,13 13,75 47437,20 20715,07 296,11 21011,19 21011,19
Vazdo H,0 (kmol/h) 142,21 396,99 1060,37 0,27 2807,88 1226,16 296,11 152227 152227
Vazio H,S0, (kmol/h) 5,60 0,54 19689,35 - 44602,42 19477,17 - 19477,17 19477,17
Vazdo S (kmol/h) - - - - - - - - -
Vazio N, (kmol/h) 12547,53 12545,33 6,47 10,00 9,79 4,27 - 4,27 4,27
Vazio SO; (kmol/h) 208,36 1,17 0,38 0,00 0,70 0,31 - 0,31 0,31
Vazio 0, (kmol/h) 509,97 515,83 1,09 3,49 15,92 6,95 - 6,95 6,95
Vazio SO, (kmol/h) 6,29 6,03 0,48 0,00 0,49 0,22 - 0,22 0,22
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Continuagéo
Correntes de Processo (Simuladas com o modelo termodinamico PR(g)-NRTL(/)
35(acido) | 36(acido) | 37(4cido) | 38(4cido) | 39(Acido) | 40(acido) | Ac.Forte | Pl(cido) | P2(4cido) Prod.
Final(4acido)
Fragdo de Vapor 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Temperatura (°C) 82,00 78,66 78,66 44,89 67,17 67,16 45,00 124,63 78,66 119,34
Pressao (kPa) 138,07 138,07 138,07 138,07 350,00 138,07 350,00 138,17 138,07 138,07
Vazao Total (kmol/h) 21011,19 26496,48 26496,49 26496,49 26692,83 26692,83 26496,49 1665,51 225,66 1891,16
Vazio H,0 (kmol/h) 152227 1568,36 1568,38 1568,38 1747,78 1747,78 1568,38 10,52 13,36 23,87
Vazio H,S0, (kmol/h) 19477,17 24913,08 24913,08 24913,08 24913,07 24913,07 24913,08 1652,47 212,17 1864,64
Vazio S (kmol/h) - - - - - - - - - -
Vazio N, (kmol/h) 4,27 5,47 5,47 5,47 13,31 13,31 5,47 0,79 0,05 0,84
Vazio SO; (kmol/h) 0,31 0,39 0,39 0,39 0,32 0,32 0,39 1,21 0,00 1,21
Vazao 0, (kmol/h) 6,95 8,89 8,89 8,89 18,33 18,33 8,89 0,11 0,08 0,19
Vazao SO, (kmol/h) 0,22 0,28 0,28 0,28 0,02 0,02 0,28 0,41 0,00 0,42
Tabela 4 - Sumario de correntes de utilidades
Correntes de Utilidades (Simuladas com o modelo termodindmico ASME steam)

VBP-1 Cond VBP -2 Cond 2 BFW-1 VAP-1 BFW-2 VAP-2

(vapor) 1(4gua) (vapor) (4gua) (4gua) (vapor) (4gua) (vapor)
Fracdo de Vapor 1 0 1 0 0 1 0 1
Temperatura (°C) 158,84 158,84 158,84 158,84 115,17 279,58 115,17 253,24
Pressdo (kPa) 600,00 600,00 600,00 600,00 170,00 6380,00 170,00 4200,00
Vazio H,0 (kmol/h) 1234,57 1234,57 280,59 280,59 10246,37 10246,37 2546,23 2546,23

Continuagéo



Correntes de Utilidades (Simuladas com o modelo termodindmico ASME steam)

BFW-3 VAP-3 BFW-4 VAP-4 AS1 AS1* AS2 AS2*

(agua) (vapor) (agua) (vapor) (agua) (4gua) (4gua) (4gua)
Fragdo de Vapor 0 1 0 1 0 0 0 0
Temperatura (°C) 115,17 253,24 115,17 253,24 30,00 40,00 30,00 40,00
Pressao (kPa) 170,00 4200,00 170,00 4200,00 101,32 101,32 101,30 101,30
Vazdo H,0 (kmol/h) 1893,12 1893,12 3100,75 3100,75 261935,48 261935,48 156544,86 156544,86

OBS: Nota-se que os dados de entrada no simulador encontram-se devidamente identificados nas Tabelas (3 e 4) em negrito, enquanto os

Fonte: Proprio autor

valores niao destacados correspondem aos resultados obtidos por meio da simulacio.
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A torre de secagem também recebe em seu topo uma corrente identificada de acido forte
com 98,5% de 4cido sulfurico em massa, que ¢ bombeada até atingir a pressao da torre
de 350kPa. Apos a entrada das duas correntes, o ar seco sai da torre de secagem pelo topo
através da corrente 1 e o 4cido, ligeiramente mais fraco, sai pela base da torre de secagem
através da corrente 39. Ambas as correntes passam por valvulas de expansao para reduzir
suas pressoes para a pressao de trabalho da planta, a qual ¢ de 140kPa.

Apo6s a descompressao, o acido é encaminhado para um tanque de armazenagem
através da corrente 40 e o ar seco ¢ encaminhado para o trocador de calor TC1 por meio
da corrente 2, onde ¢ aquecido até a temperatura de 142°C e em seguida encaminhado
para o reator de combustdo juntamente com a corrente 4 contendo enxofre liquido. No
reator de combustdo ocorre a oxidagdo total do enxofre liquido pelo O do ar seco e
produz-se o didxido de enxofre na corrente 6. Devido ao fato de a reacdo ser exotérmica,
a corrente 6 sai com uma temperatura elevada de 1172°C e passa pelo TC2 onde ¢
resfriada até 423°C, atingindo a temperatura ideal para passar pela etapa de conversdo a
seguir. Ao fazer este resfriamento, o TC2 produz vapor supersaturado a 6830 kPa.

A etapa de conversao ¢ iniciada pelo leito 1 do conversor simulada em um reator
PFR. Nele, ¢ atingida uma conversao de SO, para SOz de 62,76% e temperatura de saida
de 632°C. Essa corrente € resfriada pelo TC3 até atingir 440°C antes de ser encaminhada
para o leito 2, a qual € resfriada pelo TC4 até atingir 445°C antes de ser encaminhada para
o leito 3.

As conversdes dos leitos 2 e 3 sdo de 87,88% e 94,11% (calculadas em relagdo a
alimenta¢do do primeiro leito), respectivamente, e atingem uma temperatura de saida de
523,8°C no leito 2 e 465,9°C no leito 3. A corrente 12 sofre um pré-resfriamento pelo
TCS, ap6s o qual ¢ resfriada até atingir a temperatura final de 166°C através do trocador
de calor TC6.

Na etapa de absor¢do do primeiro estagio, a Torre de Absor¢do Intermedidria
(TAI) recebe as correntes 14 (gas) a 166°C e a corrente 20 (4cido forte com concentragao
de 98,5% em massa de H>SO4) a 66°C e produz um acido sulftrico (corrente 15) com
99,8% de pureza. Este acido passa pelo Divisor 1 onde uma fracdo desta corrente ¢
encaminhada para o misturador e o restante segue para um diluidor de 4cido onde o 4cido

¢ diluido com a alimentacdo de 4gua (corrente 17).
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A vazdo da agua ¢ calculada pela ferramenta Adjust-3. Este ¢ um objeto 16gico
que foi configurado para garantir que a mistura da corrente 17 e 16 resulte em uma
corrente 18 contendo acido sulfurico com 98,5% de pureza. A corrente 19 possui
temperatura de 121°C e ¢é resfriada pelo TC7 até atingir a temperatura de 66°C na corrente
20 citada anteriormente.

O restante do gés (corrente 21), que ndo sofreu reagao, sai pelo topo da TAl e ¢
aquecido até 420°C pelos trocadores de calor TC5 e TC4 e, em seguida, ¢ encaminhado
para o leito 4 do conversor onde atinge uma conversao de 99,67% (também calculada em
relacdo a alimentagdo do primeiro leito) e uma temperatura de saida de 443,6°C. Esse gas
resfriado pelo TCS até atingir a temperatura de 135°C e em seguida ¢ encaminhado para
o ultimo estagio da absorc¢ao na Torre de Absorc¢ao Final (TAF).

A TAF recebe as correntes 26 (gés) a 135°C e a corrente 35 (4cido forte 98,5%
em massa de H>SO4) a uma temperatura de 82°C e produz um 4cido sulfurico (corrente
28) com 99% de pureza. Este dcido ¢ encaminhado para o tanque de armazenagem e, em
seguida, dividido em trés fracdes pelo divisor 2. Uma fracdo vai para o reciclo da propria
torre de absorcdo (corrente 31), outra encaminhada para o misturador (corrente P2) e o
restante € encaminhado para o TC10 onde o acido ¢ resfriado até atingir a temperatura de
44,89°C. Ao passar pela bomba alcanca a temperatura de 45°C e pressdo de 350kPa,
fechando o ciclo e sendo encaminhada para a torre de absorcao.

A corrente 32 (agua) ¢ responsavel por diluir o 4cido sulftirico no diluidor de 4cido
2, e 0 Adjust 1 € responsavel pelo célculo da vazao desta corrente para que a corrente 33
tenha um 4cido sulfurico com 98,5% em massa de H2SO4. O TC9 aquece a corrente 34
até atingir uma temperatura de 82°C da corrente 35 fechando um ciclo. Finalmente, a
corrente Produto Final possui uma vazao de 4404,054 toneladas por dia, correspondente
a producdo final da planta simulada. Nas proximas se¢des, detalhes sobre os passos da

implementagdo sdo apresentados.

3.1.2. Sele¢ao dos componentes

Em primeiro lugar, ao iniciar a simulacdo, deve-se selecionar na biblioteca de
componentes do UniSim Design os componentes necessarios para a desenvolvimento do
processo. Para a simulacdo de uma planta de acido sulfurico pelo processo de contato

duplo, todos os componentes presentes na planta foram encontrados disponiveis no banco



41

de componentes padrao do simulador. A lista dos componentes adicionados ao modelo ¢

mostrada na Tabela 5.

Tabela 5 - Lista dos componentes quimicos usados na simulacdo no UniSim Design

Componente Féormula Quimica
Enxofre Liquido S Lig 150
Oxigénio 0
Nitrogénio N
Agua H,O
Dioxido de Enxofre SO,
Trioxido de Enxofre SO;
Acido Sulfiirico H,SO;4

Fonte: Proprio autor

Pode-se observar pela Tabela 5, que o enxofre utilizado para a simulagdo ja se
encontra no estado liquido. Sendo assim, ndo foi necessario passar por um processo de

derretimento, ou seja, na simulacdo, ndo se adicionou a etapa de fusdo do enxofre so6lido.
3.1.3. Selecao do Pacote Termodinamico

O modelo termodindmico ¢ responsavel pelos calculos das variaveis de estado
termodindmicas e das propriedades quimicas e fisicas dos componentes e misturas. Nesta
simulagao, assim como no estudo de MOUNAAMM et. al (2020), o modelo de atividade
NRTL padrao foi selecionado para descrever o comportamento da fase liquida das
correntes de processo, enquanto a equagdo de estado Peng Robinson foi selecionado para
descrever a fase vapor das correntes de processo. Estes modelos foram usados para
descrever o comportamento das misturas das correntes de processo formadas por todos
os componentes listados na Tabela 5.

A equagao de Peng Robinson retirada do manual de usuario do UniSim ¢ dada por:

RT a

P=y7- V(V+b)+b(V—b) (1)

73— (1-B)Z2+ (A—2B —3B2)Z— (AB—B?-B3)=0

Em que:

— N
b = Xi=1xib;
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a =3, 50 (aiy) (1 - ki)
a; = Q¢ X

N2
a; = 0,457235 &l

;%5 =1+ my(1 - T,;*°)
m; = 0,37464 + 1,54226w; — 0,26992w;> (12)
OBS: quando o fator acéntrico for >0,49, o UniSim passa a forma corrigida da

Equacao (13), no lugar da Equacao (12):

m; = 0,379642 + 1,48503w; — 0,164423w? — 0,0166660> (13)
_ aP

A= == (14)
_ P

B= o (15)

Por outro lado, a equagdo de NRTL ¢ dada por:

Iy, = = TG g %Gy . Zh=1Tm*mGmj (16)
ny; = n Gri j=1vyn G+ - n G
k=1XkUki Zk=1xk kj Ek=1xk kj
Onde:
vi= coeficiente de atividade do componente 1
Gij = exp(-Tijatij)
a;i+b;;iT
Tjj = ——-
RT
xj = fracdo molar do componente i
T = temperatura em K
n = namero total de componentes
ajj = parametro de energia independente da temperatura entre componentes i € |
(cal/gmol)
bj; = parametro de energia dependente da temperatura enter componentes i € j

(cal/gmol-K)

Para as correntes de utilidades usou-se uma lista de componentes separada da lista
que representa os componentes presentes do lado do processo. Na realidade, como as

utilidades usadas em todos os trocadores de calor envolvem apenas agua na forma de
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vapor como fonte quente, ou agua de resfriamento para se efetuar resfriamentos, a lista
de componentes do lado das utilidades foi constituida exclusivamente por agua. Em
decorréncia disto, um modelo termodinamico que representa fielmente a tabela de vapor
foi selecionado para descrever o comportamento das correntes de utilidade, o ASME
steam disponivel no UniSim Design.

Vale ainda ressaltar que, no processo de produgdo de acido sulfurico, € natural a
presenca de ions, especialmente na etapa de secagem, o que implicaria na exigéncia da
selecdo de modelos termodinamicos que fossem capazes de representar o comportamento
especial destes compostos. No entanto, devido as limitagdes da licenga disponivel para o
desenvolvimento do estudo, a presenca de ions no processo nao foi considerada em

nenhuma etapa do processo.

3.1.4. Configuracao das reacoes no simulador de processos

As trés reagdes exotérmicas que acontecem no processo de fabricagdo de acido

sulfirico, mencionadas no Capitulo 2, foram adicionadas ao simulador e sdo listadas a

seguir:

S+ 02— SOz (17)
SO, +20, <> SO; (18)
SOs3 + H20 — H2SOq4 (19)

A reacgdo descrita na Equacdo (17) representa a oxidagdo total do enxofre pelo
oxigénio que acontece na etapa de queima do enxofre e foi configurada como uma reagao
de conversdo, a qual ¢ adicionada posteriormente a um reator de conversao. A reagdo de
conversao foi configurada com uma conversao de 100% do S, visto que, de acordo com
a literatura, todo o enxofre ¢ consumido na combustdo (WYKROTA, 2016). O reator de
conversao representa a combustdo realizada pelo forno no processo. Alternativamente,

esta reacdo poderia ser igualmente configurada como uma reagao de equilibrio, visto que
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a conversao de equilibrio nas condigdes de operagao do reator atingem quase a conversao
total.

A reagdo apresentada na Equacdo (18) representa a oxidagdo do dioxido de
enxofre (SO) para triéxido de enxofre (SO3) no leito catalitico, usando o catalisador
VK38 de pentoxido de vanadio (V20s), cujos dados foram retirados do estudo realizado

por SOUSA (1996) e sao apresentados a seguir:

Pb 0,46 g/cm?
Pp 0,8846 g/cm?
Vp 0,5278 cm?
ap 4,8381 cm?

A configuragdo dos leitos cataliticos, foi baseada na equagao cinética apresentada

em (20), a qual foi proposta por FROMENT et al. (2010).

PS03
k1P02P502<1— 71/2>
KppSOZPOZ

_ 20
22,414(1+K2ps0,+K3Ps05)* e
Em que:
kmol SO2
_ 21
kg cat. hr
—5473
el kmol SO2
k; = 12160 =7 _ XM01502 22
1 kg cat. hr. atm? 22)
8619 1
Ko 0953 2 (23)
52596 1
Ki=e 7V7%5 " T atm- (24)
11300 -1

Porém, para inserir estes dados na configuragdo do UniSim Design, necessita-se
definir a energia de ativag¢ao (Ea) e o fator pré-exponencial (A) ocultos na equagdo. Ao
manipular a equagdo da taxa cinética proposta por FROMENT et al. (2010), ¢ possivel

conformar a equacdo final & uma equagdo padrdo de Langmuir-Hinshelwood, a qual ¢
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adotada pelo UniSim Design como sua forma padrdo para reagdes heterogéneas como

pode ser observado na Figura 8.

Figura 8 - Modelo da equagdo cinética para reagdes heterogéneas no UniSim Design
Kinetics Equation Help n

rate=Numerator/Denominator

Numerator=k*fiBasiz) - k*f{Baziz)

Denominator=(1 + K1*f1{Basis) + K2*{2{Basis) + ...}"n
k=A*exp{ E/RT}*T* K = A?exp{E/RT}* TR
K1 =A1* exp{-E1/RT}, K2 = A2 * exp{-EZRT}, ...

The functions of the Basis (f, £, 1, f2, ... ) are the product
of ‘'concentrations’ (in the Basis unitz) to the power of the specified exponents.

The indexes 1, 2, ... in the constants K A, and E indicate the row number
in the matrix of denominator terms.

n iz the denominator exponent

Fonte: Proprio autor

Pelo fato da unidade da taxa de reacdo proposta por FROMENT et al. (2010) ser
dada em “kmol SO> / kg cat h” e a unidade da taxa de rea¢do no simulador ser dada em
“kmol/m® h” (considerando o volume como sendo o espaco de vazios, ou seja, como se
fosse um reator ideal PFR), € necessario utilizar os dados do catalisador para realizar a
conversao dos fatores pré-exponenciais A e A’. Apos as manipulagdes necessarias para
deixar os fatores com as unidades consistentes, os parametros utilizados na configuragdo

da cinética da reacdo da oxidag¢do do SO> no UniSim Design sdo apresentados na Tabela
6.

Tabela 6 - Parametros para a configuracdo da reacdo heterogénea no UniSim Design

Numerador Denominador
A = 8160484 —<moL Al =4,76x107 atm™
m3h atm?

- M _ kJ
E=45503 —— El=-71658,4 —
p=0 A2 = 6,94x1072? atm’!
A’ =3,55x10" L gy — 437283 XL

m3h atm2 kmol

s __ s _Kj
E’ =1,3945x10 Xmol
p =0

Fonte: Proprio autor



46

Esta reagao foi configurada em reatores PFR conectados em série de acordo com
o que foi apresentado na Figura 7, onde os quatro leitos formam o conversor. As
dimensdes de cada leito do conversor foram configuradas nos reatores.

A reagdo representada pela Equacdao (19) utilizada na etapa de absor¢do foi
configurada como uma reagao de equilibrio, sendo simulada em um reator de equilibrio

para representar a absor¢ao de SOs.

3.1.5. Configuracao das correntes de entrada

Na simulagdo, existem duas correntes de alimentacdo da planta que s3o as
matérias-primas do processo; o ar e enxofre liquido. As composicdes das duas correntes

sdo apresentadas a seguir.

Tabela 7 - Dados das correntes de entrada do processo
Ar atmosférico Enxofre Liquido

Vazao massica (kg/h) 461.919,14 60.092,0

Pressao (kPa) 101,3 140

Temperatura (°C) 25 132
SOz (% molar) 0 0
02 (% molar) 20,68 0
SOs3 (% molar) 0 0
N2 (% molar) 78,04 0

S (% molar) 0 100
H20 (% molar) 1,28 0
H2S04 (% molar) 0 0

Fonte: Proprio autor

Na simulac¢do desenvolvida, foi utilizada a mesma composi¢@o da corrente do ar
empregada no trabalho de MOUNAAM et al. (2020) apresentada na Tabela 7. As
condi¢des de temperatura, pressao e vazao correspondem aos dados coletados da planta

S1, do estudo de KING et al. (2013).
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3.1.6. Configuracio da torre de secagem

Das quatro etapas principais do processo de producdo de acido sulfurico por duplo
contato detalhado no Capitulo 2, a etapa de secagem, responsavel pela desidratagao do ar

atmosférico foi configurada conforme os passos a seguir:

A coluna de absor¢ao foi selecionada para simular a torre de secagem

A pressdo da coluna foi ajustada em 350 kPa

Numero de pratos foi configurado em 5 pratos teéricos

e As correntes de entrada e saida foram selecionadas

Como pode ser observado na Figura 9, uma bomba e um compressor foram
utilizados para elevar as pressdes das correntes de acido forte e ar atmosférico,
respectivamente, até a pressao de trabalho da torre de secagem a 350 kPa. Na saida da
coluna, duas valvulas de expansdo, “VLV-1" e “VLV-2”, foram utilizadas para reduzir
as pressoes das correntes de saida até a pressdo de 140 kPa. A pressdo da coluna de

absor¢do foi aumentada com a finalidade de promover melhor absor¢do da 4gua.

Figura 9 - Fluxograma da torre de secagem

—t ! WLW-1
Acido
forte
Ar Ar }
atrmosinico comprimide
Tome de
Compressgr -
O

Fonte: Proprio autor
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De acordo com MOUNAAM et al. (2020), a reacao eletrolitica apresentada na
Equagao (26) representa a dilui¢do do acido sulfirico com a agua absorvida na torre de

secagem.

H>SO04 + 2H20 — 2H30* + SO4 * (26)

Porém, considerando uma limitagdo relacionada ao wuso de modelos
termodinamicos capazes de lidar com solugdes i0nicas na licenga do software utilizado
no estudo, a Equagdo (26) ndo foi adicionada na configuracdo da coluna de absor¢ao
usada para a secagem do ar alimentado ao processo, conforme ja mencionado
anteriormente. Portanto, nesta coluna o ar foi secado considerando apenas equilibrio de
fases na absor¢ao.

As composi¢des de entrada e saida do ar podem ser observadas na Tabela 8.

Observa-se que na simula¢do houve uma redugdo do H>O no ar de 1,28% para 0,17%.

Tabela 8 - Composi¢do em volume do ar imido e ar seco
Ar umido (% molar) Ar seco (% molar)

SO2 0 0
(0] 20,68 20,88

SO3 0 0
N2 78,04 78,95

S 0 0
H20 1,28 0,17

H2S04 0 0

Fonte: Proprio autor

3.1.7. Configuracio da queima de enxofre

Figura 10 - Fluxograma da etapa de queima de enxofre

Fonte: Proprio autor
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Um reator com conversao fixa em 100% foi adicionado para representar o forno
responsavel pela queima de enxofre. A Equagdo (17), descrita anteriormente, ¢ uma
reacdo altamente exotérmica. A reagdo foi utilizada no reator nomeado como reator de
combustao e o reator foi configurado para operar de forma nao adiabatica e perfeitamente
misturado. Como pode ser observado na Figura 10, uma corrente de calor “Q-4" foi
introduzida para representar a perda de energia térmica do forno para o ambiente, ja que
nos dados da planta real a corrente 6 apresenta uma temperatura de 1172°C. Essa
temperatura esta abaixo da Temperatura Adiabatica (TA) do reator. Portanto, admitiu-se
que esta diferenca de temperatura ¢ devido as perdas de calor através das paredes do
forno.

As correntes de entrada deste reator sdo descritas na Tabela 9. Alternativamente,
um reator de equilibrio poderia ter sido utilizado, obtendo resultados semelhantes, visto
que a conversdo de equilibrio ¢ muito proxima de 100% e o reator real atingi uma

conversao muito préxima da maxima.

Tabela 9 - Composicdo em volume das correntes de entrada do reator de combustao

Ar seco Enxofre Liquido
Vaziao massica (kg/h) 458.190,2 60.092,0

Pressao (kPa) 140 140

Temperatura (°C) 143 132
SOz (% molar) 0 0
02 (% molar) 20,88 0
SOs3 (% molar) 0 0
N2 (% molar) 78,95 0

S (% molar) 0 100
H20 (% molar) 0,17 0
H2S04 (% molar) 0 0

Fonte: Proprio autor

A composi¢do da corrente efluente do reator, a qual representa a corrente vapor
de saida do reator, ¢ detalhada e comparada com a composi¢ao apresentada na literatura
na Tabela 10 para fins de validacao da simulagdo. Nota-se que, na simulagdo do reator,
foi também adicionada uma corrente de saida 5, a qual representaria uma retirada de
produto liquido do reator. No entanto, nas condi¢des de simulacdo do reator, nenhum
liquido ¢ formado. De qualquer forma, ¢ mandatorio que a corrente prevendo a formagao

de liquido seja adicionada ao fluxograma, por razdes estruturais do simulador.
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Tabela 10 - Fragao molar do produto da combustdo simulada versus literatura

Corrente 6 Produto da queima de enxofre

Vazao (kg/h) 518.276,6 518.276,6

SOz (% molar) 0,1179 0,116
02 (% molar) 0,0908 0,0906

SO3 (% molar) 0,000004 0,001804
N2 (% molar) 0,7895 0,791
S (% molar) 0 0

H20 (% molar) 0,001673 0,000596

H2S04 (% molar) 0 0

Fonte: Proprio autor

A corrente 6 € enviada para um trocador de calor que representa uma caldeira de
recuperacgao de calor. Neste trocador de calor, a temperatura da corrente 6 ¢ reduzida para
423°C, gerando vapor de alta pressdo. Detalhes da configuracdo do trocador de calor sdo

apresentados mais adiante na subsecao de trocadores de calor.

3.1.8. Configuracio do conversor

Na Figura 11 ¢ apresentado a terceira etapa do processo de produgdo de acido
sulftrico, que se trata da oxidagdo do didxido de enxofre. Esta reacdo ocorre em um

conversor constituido de 4 leitos cataliticos a base de pentdxido de vanadio.

Figura 11 - Simulacdo do conversor

—

Leifz

24
Leito
&

Fonte: Proprio autor

Na planta S1, na qual esta simulagdo esta baseada, foram utilizados dois tipos de
catalisadores o LP120 ¢ LP110. Porém, devido a falta de dados dos catalisadores citados,

esta simulagdo fez o uso apenas de informagdes do catalisador VK38, o qual foi utilizado
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na planta M2 do estudo de KING et al, (2013). As demais configuragdes tais como,
dimensdes do conversor e leitos cataliticos foram fielmente configuradas baseadas nos
dados da planta S1. Quatro reatores PFR foram utilizados para representar os quatro leitos
cataliticos. A reacdo (18) foi atribuida a cada um dos leitos.

Observa-se pela Figura 12, que os dados do catalisador VK38 foram inseridos na
aba Reactions do simulador. Esses dados sdo importantes pois apresentam consequéncias

diretas no resultado da conversao de cada leito.

Figura 12 - Aba Reactions da configuragdo de um reator PFR

Reaction Info

Reactions
Reaction Set | Set-4 cinética ~ || Miew
Overall -

Details Initialize segment reactions from:

Results [OF () Previous (O) Re-init
Integration Information
Mumber of Segments 1 20
Minimum Step Fraction 1,0e-06
Minimum Step Length 7.8e-07 m
Catalyst Data
Particle Diameter 1] 0,01000 m
Particle Sphericity 1,000
Solid Density 884,0 kg/m3
Bulk Density 459,7 kg/m3
5olid Heat Capacity 1,000 k)/kg-C

] Design Reactions |Rating JWorksheet JPerformance JDynamics JCostJ

Fonte: Proprio autor

Na aba Ratings as dimensodes dos leitos foram configuradas conforme dados

apresentados na Tabela 11.

Tabela 11 - Dados das dimensdes dos leitos cataliticos

Dimensoes Leito 1 Leito2 Leito3 Leito 4
Diametro(m) 16,25 16,25 16,25 16,25
Altura do leito(m) 0,78 0,90 1,07 1,34

Volume total(m?®) 161,767 186,655 221,912 277,908

Fonte: Proprio autor

O UniSim Design permite que a equacao de Ergun seja utilizada para calcular a
queda de pressdo através do PFR. Os pardmetros da equagdo incluem valores que o
operador especifica para as dimensdes do reator e fluxos de alimentagcdo (UniSim Design

Operations Guide).
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3 -
Ach_<ps£2p_s_= 150(1-2) +1,75 27)
L pV? 1-g  @sDpVp/u

Em que:

AP = queda de pressdo através do reator;

g. = fator de proporcionalidade da lei de Newton para a unidade de forga
gravitacional;

L = comprimento do reator;

@s = esfericidade da particula;

D, = didmetro da particula (catalisador);

p = densidade do fluido;

V = velocidade superficial do fluido através do leito;

¢ = fracao de vazios;

p = viscosidade do fluido.

Essa equacdo foi selecionada em todos os reatores PFRs para calcular a possivel
queda de pressdo existente em cada leito catalitico. As temperaturas das correntes de
entrada de cada leito foram ajustadas conforme os valores de referéncia da planta S1
(KING et al., 2013). Esses dados sdao apresentados na Tabela 12 juntamente com as
conversdes de SO: e as respectivas temperaturas de saida dos leitos obtidas pela

simulacao.

Tabela 12 - Resultados da conversao
Leito1 Leito2 Leito3 Leito4

T(°C) de entrada 423 440 445 420
T(°C) de saida 632 523,9 4659 4434
% conversao de SO, 62,76 87,88 94,11 99,66

Fonte: Proprio autor

Observa-se que o Leito 1 alcangou uma conversdo de SO de 62,76%. Esta

conversao esta de acordo com o reportado na literatura e dentro do que se espera de uma
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reacdo exotérmica. A maxima conversao obtida com apenas um leito nao ¢ elevada,
justificando a necessidade da introdu¢ao de mais leitos e resfriamentos intermediarios
entre os leitos. A conversdo global obtida com os quatro leitos através da simulacao foi
de 99,66%, novamente consistente com o resultado reportado para a planta S1 (KING et
al., 2013), onde o conversor tem uma conversao de aproximadamente 99,7%.

Observa-se pelo grafico da Figura 13 (A-B), a qual apresenta a conversao obtida
em cada leito e os resfriamentos intermediarios de acordo com a simulagao, as conversoes
maximas atingidas pela simulagdo chegam proximas da curva de equilibrio. A reag¢do do
leito 1 e 4 atingem o equilibrio, enquanto os demais leitos ficam proximos do equilibrio
termodinamico. Esta observagao justifica a decisdo de alguns trabalhos apresentados na
literatura que realizaram simulagdes do mesmo processo através da utilizagao de reatores
de equilibrio. Apesar de haver diferengas, a consideracao de uma reagao de equilibrio em
cada leito ¢ uma boa aproximagao.

O quarto leito de catalisador foi inserido na Figura 13-B pois a curva de equilibrio
para o quarto leito ¢ diferente dos demais. KISS et al. (2010) afirma que ap6s a passagem
do gas pela primeira torre de absor¢do ocorre uma mudanca na composicao do gas

deslocando a curva de equilibrio.

Figura 13 - Graficos de conversao x temperatura dos leitos 1,2 € 3 (A) e do leito 4 (B)
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Fonte: Proprio autor
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Observa-se que na Tabela 12, que o leito 4 atinge uma conversao de 99,66%, esta
conversao esta relacionada a quantidade de SO; total produzida pela etapa de queima de
enxofre no forno. Ja a Figura 13-B a conversao esta relacionada a apenas ao SO» que entra
no leito 4, tendo como resultado uma conversdo de 94,28% conforme ilustrado pelo

grafico.

3.1.9. Configuracao da torre de absorc¢ao intermediaria (TAI)

A 1ltima etapa do processo de producdo de acido sulfurico ocorre com dois
estagios de absor¢do. Por esse motivo, o processo ¢ denominado absor¢do por duplo
contato. A torre de absorcao intermediaria ¢ posicionada depois do terceiro leito, com a
intencao de promover uma maior conversao no ultimo leito do conversor. A torre final de
absorgao ¢ posicionada apos o ultimo leito do conversor para processar o SOz formado
no ultimo leito. Nas torres de absor¢do, uma corrente liquida de H>SO4 contendo uma
pequena fracdo de H>O ¢é colocada em contato com a corrente gasosa rica em SOs. A dgua
se combina com o SOj3 para formagao do H2SO4. Como uma primeira tentativa, uma torre
de absorcao foi adicionada a simulag¢do configurada para que a reacdo (19) ocorresse nos
pratos da coluna. No entanto, devido a dificuldade de convergéncia, a ideia foi
abandonada e a coluna foi substituida por um reator de equilibrio apresentado pela Figura

14 para simular a reagdo de formagao do H2SOs.

Figura 14 - Torre de absorcao intermediaria

Fonte: Proprio autor

As correntes de entrada 14 e 20, as correntes de saida 21 e 15 sdo detalhadas na

Tabela 13.



55

Tabela 13 - Dados das correntes de entrada e saida da TAI

Entrada Saida
Corrente 14 20 21 15
Vazao (kg/h) 518.268,7 2.466.289,05 387.893,8 2.596.675,4
Temperatura (°C) 166 66 124,7 124,7
Pressao (kPa) 139,3 139,3 139,3 139,3
Composicao Fracao Massica
SO2 0,014 0,000 0,018 0,000
02 0,035 0,000 0,046 0,000
SO3 0,273 0,000 0,022 0,001
N 0,678 0,000 0,906 0,000
H20 0,000 0,015 0,006 0,001
H2S04 0,000 0,985 0,001 0,998

Fonte: Proprio autor

Nota-se que a torre de absorcao recebe uma corrente de acido sulfurico forte com
aproximadamente 98,5% de pureza. Esta corrente obtida no processo diluindo uma fragao
da propria corrente 15 com agua e reciclada através da corrente 20 para a absor¢ao. O
acido obtido como produto da absor¢do alcanga uma concentra¢do de 99,8% em massa
de H>SOs. A corrente 21 representa a corrente gasosa que sai pelo topo da torre de
absor¢do. Esse gas ainda ndo pode ser lancado a atmosfera por ainda conter indices
elevados de SOz e SOs. Por isso, este gas € novamente resfriado e retorna para o conversor
onde atinge uma conversdao de aproximadamente 99,7% e em seguida segue para o
segundo estagio de absor¢ao na torre de absor¢ao final.

De acordo com KING et al. (2013) aproximadamente 4400 toneladas de H>SOq4
sdo produzidos por dia pela planta S1. A torre de absorcdo intermedidria ¢ responsavel
pela maior parte da produgdo. De acordo com a simulagdo implementada, ela ¢
responsavel pela producdo de 3900,87 toneladas/dia. Em compara¢do com os dados da
planta S1, a simulagdo obteve um ligeiro aumento na pureza do acido sulfurico, 99,8% de

pureza contra 99,6% da planta S1.
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3.1.10. Configurac¢ao da torre de absorcao final (TAF)

A configuragdo da torre de absorc¢ao final foi basicamente a mesma que a torre de
absorc¢do intermedidria, sendo simulada em um reator de equilibrio, selecionando-se a
reacdo de equilibrio (19) descrita anteriormente. Uma diferenca da primeira torre de
absor¢ao esta na corrente de saida dos gases (corrente 27), que agora estdo com baixos
indices de SO> e SOs e ja podem ser lancados na atmosfera.

Assim como a torre de absorcdo intermediaria, a torre de absorgado final recebe
duas correntes de entrada, a corrente gasosa 26 e a do acido forte (corrente 35) e sdo
detalhadas na Tabela 14. Nesta segunda torre de absor¢do, observa-se que ¢ produzido
um acido ligeiramente mais fraco que na primeira torre, cerca de 99% de pureza. Também
se percebe que, assim como na primeira torre, hd um reciclo nesta etapa onde parte do
acido produzido com uma alta pureza ¢ diluido com agua e retorna para a torre de
absor¢ao para fabricagdo de mais acido, ja que o SOs3 reage com o H>O do 4cido.

Em comparacdo com o produto fabricado pela planta S1, a simulacdo na torre de
absor¢ao final também apresentou um ligeiro aumento na pureza do produto, sendo 98,5%
da planta S1 ¢ 99% da simulagdo. De acordo com a simulagdo, a torre de absorcao final
¢ responsavel pela fabricacdo de apenas 503 toneladas/dia, e a planta inteira possui
capacidade de producao de 4404 toneladas/dia. Com isso, a producao da simulacdo esta
muito proxima da producao da planta S1 de referéncia.

Tabela 14 - Dados das correntes de entrada e saida da TAF

Entrada Saida
Corrente 26 35 27 28
Vazao massica (kg/h) 387.893,18 1.938.105,18 375.583,5 1.950.416.4
Temperatura (°C) 135 82 93,14 93,14
Pressao (kPa) 139,2 138,8 138,8 138,8
Composiciao Fracio Massica
SO2 0,001 0,000 0,001 0,000
02 0,042 0,000 0,044 0,000
SO3 0,043 0,000 0,000 0,000
N 0,906 0,000 0,936 0,000
H20 0,006 0,015 0,019 0,010
H2S04 0,001 0,985 0,000 0,990

Fonte: Proprio autor
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3.1.11. Configuracao dos trocadores de calor

Ao todo, a simulagdo contém dez trocadores de calor. Todos os trocadores de calor
foram configurados selecionando o modelo de célculo Weighted, por se tratar de um
modelo que considera um calculo mais detalhado do balancgo de energia ao longo de cada
intervalo do trocador de calor e por ser especialmente mais adequado para os casos que

envolve mudancga de fase de uma das correntes passando pelo trocador de calor.

Figura 15 - Trocadores de calor 1 e 2
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Fonte: Proprio autor

O trocador de calor TC1 da Figura 15 aquece a corrente 3 (corrente de ar seco),
para 143°C antes de entrar no reator de combustio. A corrente de vapor consumida no
trocador de calor do tipo casco e tubo (VBP1) foi configurada como vapor saturado de
baixa pressao em 600 kPa e uma temperatura de 158,8 °C de acordo com TURTON et al.
(2018). Apenas calor latente ¢ transferido do vapor para as correntes de processo e,
portanto, a saida da utilidade ¢ agua saturada na mesma pressao e temperatura do vapor
de entrada, considerando queda de pressdo desprezivel no trocador de calor do lado da
utilidade. Esta suposicdo ¢ sempre adotada para o lado das utilidades.

J& o trocador de calor TC2 simula a caldeira de recuperacdo de calor, resfriando a
corrente 6 resultado da combustdo do enxofre com ar seco para 423 °C. A corrente de
vapor consome como utilidade agua de caldeira sendo o liquido saturado a uma pressao
de 170 kPa e uma temperatura correspondente de 115,2 °C, gerando em sua saida vapor

de alta pressdo em 6830 kPa e uma temperatura de 279,6°C. Este vapor na industria pode
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ser utilizado tanto para produzir energia elétrica, quanto para derretimento do enxofre

solido in loco. (TURTON et al. 2018)

Figura 16 - Trocadores de calor 3,4,5,6 ¢ 8
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Fonte: Proprio autor

Os trocadores de calor TC3, TC6 e TCS8 apresentados na Figura 16, sdo
responsaveis por resfriarem os gases nas saidas dos leitos cataliticos, consomem como
utilidade dgua de caldeira sendo o liquido saturado a uma pressao de 170 kPa e uma
temperatura correspondente de 115,2 °C, gerando em suas saidas vapor de alta pressao
em 4200 kPa e uma temperatura de 253,2°C, vapores que podem ser utilizados para gerar
energia elétrica (TURTON et al., 2018).

Ja os trocadores de calor TC4 e TCS sao parte de uma integragao energética. O
TCA4 resfria a corrente 10 da saida do segundo leito catalitico e, a0 mesmo tempo, aquece
a corrente 23 antes da entrada da corrente 24 no ultimo leito catalitico. Da mesma forma,
o TCS realiza um pré-resfriamento da corrente 12 e faz um pré-aquecimento da corrente
22.

Por fim, os trocadores de calor TC7 e TC10 s3o usados para resfriar o acido

sulfurico das correntes 19 e 37 respectivamente. A utilidade consumida nestes trocadores
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de calor foi agua de resfriamento a pressdo ambiente e 30°C na entrada do trocador de
calor e mesma pressdo na saida atingindo uma temperatura de 40°C. (TURTON et al.,

2018)
3.2. ANALISE TERMODINAMICA

Para o desenvolvimento da andlise da segunda lei da termodinamica seguindo a
metodologia proposta em SEIDER et al. (2017), o objetivo principal utilizado para o
calculo da eficiéncia termodinamica detalhada na Equagdo 9, foi o de mudanca de
disponibilidade no fluxo (—A(mB)).

O volume de controle apresentado na Figura 17 foi delimitado, o qual corresponde
a planta inteira simulada e apresentada na Figura 7. Na Figura 17 também ¢ apresentada
a convencgao de sinais para os diferentes termos presentes na Equagdo (7), utilizada para

a determinagio do trabalho perdido, LW.

Figura 17 - Volume de controle envolvendo a planta inteira
7
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Fonte: Proprio autor

A convencao de sinais segue a proposta de SEIDER et al. (2017), em que:
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v" A Fungdo Disponibilidade, (mB), de correntes que entram no sistema é
considerada positiva (+);

v" A Fungdo Disponibilidade, (mB), de correntes que saem do sistema é
considerada negativa (-);

v' A energia térmica, Q, que entra no sistema é considerada positiva (+);

v A energia térmica, Q, que sai do sistema é considerada negativa (-);

v Trabalho de eixo realizado sobre o sistema é considerado negativo (-). (Ex:
bombas e compressores);

v' Trabalho de eixo realizado pelo sistema é considerado positivo (+). (Ex:

turbinas)

Apds a definicdo do volume de controle e suas respectivas entradas e saidas, a
Equagdo (7) referente a perda de trabalho pode ser utilizada. Para o sistema definido na

Figura 17, a Equacdo (7) assume a forma da Equacdo (28).

LW = ZmBent - ZmBsai + ZWent + Z [Q( _E)]ent - Z [Q( _%)]sai (28)

T

A equacdo utilizada para o calculo da eficiéncia termodinamica foi a Equagao (9),
visto que o resultado do objetivo principal, —A(mB), para o sistema escolhido foi
positivo. Note ainda que, pelo pentltimo termo de (28), apenas uma fracdo da energia

térmica transferida da fonte de calor para o sistema (planta), de fato, pode ser usada para

arealizagdo de trabalho 1util, [Q ( — %)] . De forma semelhante, o Gltimo termo de (28)
ent

indica que apenas uma fra¢ao da energia térmica transferida do sistema para o sorvedouro

de calor representa a realizacdo de trabalho util pelo sistema, [Q( - %)] . Deve-se
sat

ressaltar ainda que, para os trocadores de calor que utilizam utilidades e apresentam
variacao de temperatura ao longo do trocador de calor, a qual ¢ considerada o ambiente
receptor de energia provindo do sistema, a temperatura T a ser adotada no ultimo termo
da Equagdo (28) seguiu a orientacdo de GHANNADZADEH et al. (2012) em que se

sugere a utilizagdo da temperatura média termodinamica (T), definida pela Equagdo (29).

T(K) _ AHytilidade (29)

ASytilidade
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3.2.1. Definicdo do volume de controle por equipamento

Nesta secdo ¢ apresentada a andlise da segunda lei para cada equipamento, o que
exige a redefinicdo do volume de controle e o ajuste da Equagao (7) para a determinagao
do LW de cada equipamento. Os equipamentos incluem trocadores de calor, conversor,
valvulas de expansao, bombas e compressores, reatores, torres de absor¢ao, misturadores,
tanques e divisores, conforme a simulacdo apresentada na Figura 7 do caso base
considerado neste trabalho.

Iniciando a discussdo pelos trocadores de calor, estes apresentam uma corrente de
processo de entrada associada a uma Fungdo Disponibilidade total de entrada (mB,,;) e
uma corrente de processo de saida associada a uma Fungao Disponibilidade total de saida
(mBggi)- A contribuicao da perda de trabalho associada a transferéncia de calor depende
do sentido da transferéncia de calor. Caso o trocador de calor resfrie a corrente de
processo, considera-se que calor ¢ retirado do processo. Sendo assim, o termo referente
ao calor trocado, indica uma saida do volume de controle. Caso o trocador de calor aqueca
a corrente de processo, considera-se que uma adi¢cdo de calor ao processo. Sendo assim,
o termo referente ao calor entra no volume de controle. Na Figura 18, um trocador de

calor genérico com adi¢do de calor ao processo € ilustrado.

Figura 18 - Volume de controle para um trocador de calor que adiciona energia ao
processo.
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Fonte: Proprio autor

Note que apenas as correntes de processo foram introduzidas na Figura 18. O lado
da utilidade ¢ considerado o ambiente provedor de energia para o processo e ¢

representado por Q que é fornecido ao sistema. Sendo assim, a aplicagdo da Equagdo (7)
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para trocadores de calor que aquecem as correntes de processo ¢ modificada para assumir
a forma da Equacdo (30). Em trocadores de calor que envolvem resfriamento da corrente

de processo, basta modificar o sinal do ultimo termo para negativo.

Lw = MBene — MBgg; + [Q ( - E)]ent (30)

T

No caso de trocadores de calor envolvendo integracdo energética entre correntes
de processo, apenas os termos que representam entradas e saidas da Fungao
Disponibilidade total sdo mantidos na Equagao (7), como ¢ apresentado na Equacao (31).
Na Figura 7, pode-se observar que os trocadores de calor TC4 e TCS5 s@o os dois unicos

trocadores de calor que se enquadram nesta situagao.
LW = ZmBent ) MBgqi (31)

De forma semelhante aos trocadores de calor que fazem integracdo energética,
valvulas de expansdo também possuem apenas termos envolvendo a Funcdo
Disponibilidade total. No entanto, neste caso, s6 possuem um termo de entrada e um

termo de saida, como ¢ ilustrado na Figura 19.

Figura 19 - Volume de controle para valvulas de expansdo
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Fonte: Proprio autor

Sendo assim, a Equagdo (7) assume a forma da Equagado (32) quando aplicada a

valvulas de expansao.

LW = mB,p — MBon; (32)

O conversor, torre de secagem, torres de absor¢do, misturadores e divisores

também possuem um volume de controle simples, em que sé sdo consideradas termos
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envolvendo a Fung¢do Disponibilidade total entrando e saindo do volume de controle.
Desta forma, a perda de trabalho para estes equipamentos pode ser determinada pela

Equagdo (33).

Lw = Y. MBeps — X MBgg (33)

O volume de controle do reator de combustdo, que representa o forno no processo,
difere dos demais porque foi considerado que o mesmo perde calor para o ambiente, como
jé& explicado anteriormente. Portanto, seu volume de controle contém um termo de saida
de energia térmica, além das correntes de processo de entrada e saida associadas as suas
respectivas Fungdes Disponibilidades totais. Como pode ser observado na Figura 20, a
corrente 5 da Figura 7 ndo foi considerada, devido a producao de produto liquido no reator

ser nula.

Figura 20 - Volume de controle do reator de combustao
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Fonte: Proprio autor

No entanto, como o reator de combustio perde calor para o ambiente, o qual se

encontra na temperatura de referéncia T,, o termo [Q (1 - %)] _fica nulo. Portanto, a
sat

equac¢do da perda de trabalho para o reator ¢ dada pela Equacao (34)
Lw = Y MBeny — MBgy; (34)
Finalmente, os equipamentos mecanicos que executam trabalho de eixo sobre o

sistema, compressor € bomba, possuem seus volumes de controle como mostrado na

Figura 23. A perda de trabalho, neste caso, pode ser calculada pela Equacao (35).



64

Lw = MBene — MBsq; + Went (35)

Apesar da convencao do sinal de entrada da exergia referente ao trabalho ser negativa, na

equacao final fica positivo devido ao sinal da Equagao (7).

Figura 21 - Volume de controle do compressor
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Fonte: Proprio autor

3.2.2. Definicio do ambiente de referéncia

Ao realizar uma analise termodindmica, é necessario definir um ambiente de
referéncia para se obter resultados mais precisos. Nesse caso, o ambiente de referéncia
foi definido com uma pressao de 1 atmosfera e uma temperatura de 25°C.

Durante os calculos o "To", que se refere a temperatura do ambiente de referéncia

em Kelvin, foi definido portanto em 298,15K.
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4. RESULTADOS E DISCUSSOES

Foram desenvolvidas duas simulagdes da planta de acido sulfrico, uma
simulagdo da planta base S1 (caso base) e uma simulagao derivada da planta base, que foi
nomeada como planta modificada. Em ambos os casos, o método de SEIDER et al.
(2017), descrito no capitulo anterior, foi empregado para determinar a perda de trabalho
total, a eficiéncia termodindmica da planta e identificar qual unidade de processo esta

obtendo a maior perda de trabalho da planta.

4.1. Resultados da planta base S1

Observa-se na Tabela 15 que uma divergéncia significativa existe principalmente
nos valores da entropia entre os softwares UniSim Design e Aspen Plus.

Os resultados da analise da planta base, utilizando os dados fornecidos pelo
UniSim Design, sdao apresentados de forma detalhada na Tabela 16. Observa-se que, com
base nas informacdes de entalpia e entropia disponibilizadas pelo software, a analise
indica que a torre de absorcdo intermediaria € o equipamento responsdvel pela maior
perda de trabalho da planta base. E importante ressaltar que este resultado nio é
confirmado pela literatura, visto que outros autores indicam que tal equipamento nao ¢ o
principal responsavel pela destrui¢do de exergia ou perda de trabalho total da planta.

Ao analisar os dados com mais atengdo, ¢ possivel perceber também que trés
equipamentos da planta (TC7, TC10 e VLV2) apresentaram resultados de perda de
trabalho negativos, o que poderia indicar um aumento na disponibilidade de trabalho. No
entanto, esse resultado ndo ¢ coerente com a segunda lei da termodinadmica, que afirma
que a perda de trabalho esta relacionada a geragao de entropia em um processo. Ou seja,
uma perda de trabalho negativa ndo € possivel, pois isso significaria que o processo estaria
gerando ordem ao invés de desordem. Portanto, ¢ importante analisar com cuidado os
resultados obtidos com os dados fornecidos pelo UniSim Design e verificar se eles estao

em conformidade com os principios da termodinamica.



Tabela 15 — Célculo da Funcao Disponibilidade

UniSim Design Aspen Plus
H S B H S B
el () |Ge| & | & &R &
kg kg.K kg kg kg.K kg
Ar Atm. -108,123 5,313 -1692,224 -108.,066 0,146 -151,628
Ar Comp 62,735 5,410 -1550,136 61,225 0,239 -9,943
1 5,178 4,973 -1477,572 5,152 -0,145 48,365
2 5,178 5,237 -1556,294 5,065 0,119 -30,373
3 106,414 5,515 -1537.786 105,419 0,394 -12,047
4 1303,107 8,718 -1296,220 8394.,994 5,883 6641.,005
5 123,934 7,695 -2170,565 122,064 1,740 -396,717
6 123,993 6,358 -1771,686 121,961 1,740 -396,828
7 -694,569 5,565 -2353,679 -698.436 0,946 -980,389
8 -694.542 5,670 -2385,087 -702.092 1,007 -1002,287
9 -899,597 5,416 -2514,277 -904,963 0,755 -1130,117
10 -899,575 5,447 -2523,460 -906,841 0,767 -1135,552
11 -983.450 5,336 -2574,299 -989.520 0,658 -1185,713
12 -983.456 5,343 -2576,446 -990,035 0,659 -1186,634
13 -1137,616 5,110 -2661,266 | -1140,921 0,432 -1269,679
14 -1290,074 4,813 -2724,957 | -1290,626 0,140 -1332,237
15 -8013,114 1,089 -8337,936 | -8218.929 | -3.814 -7081,872
16 -8013,114 1,089 -8337,936 | -8218.,929 | -3.814 -7081,872
17 -15814,637 | 0,364 | -15923,179 | -15865,540 | -9,056 | -13165,558
18 -8114,792 1,088 -8439,240 | -8319,067 -3,864 -7167,037
19 -8114,792 1,088 -8439,241 -8319,069 | -3.864 -7167,039
20 -8194,759 0,619 -8379,391 -8404,654 | -4,109 -7179,693
21 -187.516 5,465 -1816,993 -186,093 0,255 -262.093
22 -187.514 5,465 -1816,993 -186,098 0,255 -262.,098
23 18,399 5,887 -1736,739 16,680 0,670 -183,198
24 130,431 6,062 -1676,832 127,069 0,843 -124,174
25 130.430 6,073 -1680,160 126,590 0,848 -126,349
26 -203,114 5,466 -1832,746 -201,345 0,251 -276,239
27 -190,902 5,546 -1844,452 -190,393 0,161 -238.352
28 -8125,171 0,856 -8380,366 | -8334,743 -3,973 -7150,076
29 -110,708 5,394 -1718,903 -110,248 0,233 -179.832
30 -8157.801 0,732 -8375,971 -8368,377 | -4,044 -7162,804
31 -8157,801 0,732 -8375,971 -8368,377 | -4,044 -7162,804
32 -15814,637 | 0,364 | -15923.179 | -15865,540 | -9.056 | -13165,558
33 -8178.,876 0,732 -8397,175 | -8388.996 | -4.054 -7180,317
34 -8178,876 0,732 -8397,175 | -8388,996 | -4,054 -7180,317
35 -8173,436 0,766 -8401,875 | -8383,142 -4,036 -7179.,710
36 -8157,801 0,732 -8375,971 -8368,377 -4,044 -7162,804
37 -8157,802 0,732 -8375,972 | -8368.377 | -4,044 -7162,804
38 -8205,479 0,400 -8324,866 | -8418.594 | -4,204 -7165,245
39 -8182,217 0,707 -8392,861 -8393.,450 | -4,100 -7171,061
40 -8182,217 0,628 -8369,447 | -8393.457 | -4,100 -7171,065
Pl -8013,114 1,089 -8337,936 | -8218,929 | -3,814 -7081,872
P2 -8157,801 0,732 -8375,971 -8368,377 -4,044 -7162,804
Ac. Forte | -8205,325 0,480 -8348,331 -8418,434 | -4,203 -7165,243
Prod Final | -8029,718 1,053 -8343,528 | -8236,020 | -3.838 -7091,647

Fonte: Proprio autor
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Tabela 16 - Resultados com dados UniSim

Utilidades Trabalho Y%/equip
Cp 3691,534 2%
TS 28435,690 19%
VLV-1 10019,341 7%
TC1 1636,091 1%
RC 37703,322 25%
TC2 33019,203 22%
L1 4518,171 3%
TC3 6455,805 4%
L2 1320,280 1%
TC4 862,202 1%
L3 308,563 0%
TC5 3561,117 2%
TC6 141,001 0%
DA1 1675,456 1%
D1 0,000 0%
TC7 -42774,592 -28%
TAI 76859,633 51%
L4 358,453 0%
TCS8 1658,444 1%
TAF 12169,266 8%
DA2 231,757 0%
TC9 3437,828 2%
TQ 1372,748 1%
D2 0,000 0%
TC10 -36155,669 -24%
B1 16219,666 11%
VLV2 -16103,000 -11%
MF 62,560 0%
Soma 100%

Fonte: Proprio autor

Devido ao desvio mencionado e aos resultados obtidos utilizando-se os dados de
entalpia e entropia fornecidos pelo UniSim Design foram utilizados os dados de entalpia
e entropia fornecidos pelo Aspen Plus para a realizacdo da analise.

A Tabela 17 mostra os detalhes da equagdo de balango para cada equipamento da
planta base S1 utilizando os valores de entalpia e entropia de cada corrente fornecidos

pelo Aspen Plus.
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Tabela 17 - Detalhes de calculos utilizando dados do Aspen Plus

CP
TS
VLV-1
TC1
RC
TC2
L1
TC3
L2
TC4
L3
TCS
TC6
DA1
D1
TC7
TAI
L4
TCS8
TAF
DA2
TC9
TQ
D2
TC10
B1
VLV2
MF

= Yot Yoms Y+ 3. o= - Y fofa-
S [o(-B)] Sle(-5)

Z mB
entra
(kW)
-19455,525
-4921230,289
6155,734
-3865,813
109319,854
-57130,620
-141144,711
-144297,340
-162700,752
-182814,240
-170702,109
-199068,952
-182790,036
-4905938,039
-5108291,733
-4909959,356
-5110424,098
-13376,682
-13610,978
-3894635,463
-3864639,984
-3865204,408
-8804577,854
-8804995,704
-4918279,401
-4919955,798
-4931359,331
-361437,019

Z mB
sai

(kW)
-1275,850
-4925203,597
-3865,813
-1533,272
-57130,620
-141144,711
-144297,340
-162700,752
-163480,710
-184078,792
-170834,410
-202525,038
-191796,258
-4909957,986
-5108291,733
-4918627,840
-5136525,809
-13610,978
-29757,890
-3898083,076
-3865204,408
-3864877,573
-8805015,279
-8805004,479
-4919955,798
-4919954,439
-4931361,890
-361465,185

Z W
entra

(kW)
21922,985

376158,052

(kw)
3957,506

976,963

Fonte: Proprio autor

(kw)

0
51324,947
10220,590

7542,071
2272,306

12362,300
1338,777

7
T sai

LW
(kW)

3743310
3973,308
10021,547
1624,966
166450,474
32689,145
3152,629
3182,821
779,958
1264,552
132,300
3456,087
1464,151
4019,947
0
6396,179
26101,711
234,296
3784,613
3447,613
564,424
650,128
437,425
8,774
337,620
103,128
2,558
28,166

A primeira simulacdo da planta base, detalhada no Capitulo 3, apresentou uma

eficiéncia termodinamica de 17,05%, determinada pela Equacdo (9), e uma perda de

trabalho de 282.652,2 kW, determinada pela Equagao (7).

Nenhum dos trabalhos citados anteriormente (KOTAS, 1985; MAGAEVA et al.,
2000; RASHEVA ¢ ATANASOVA, 2002; CHOUAIBIA et. al., 2013; CIVETTA et. al.,

2014), apresentaram a eficiéncia termodindmica para que se pudesse proceder a

comparagao entre a literatura e os resultados do presente trabalho. No entanto, SEIDER

et al. (2017) salienta que, em geral, plantas quimicas possuem uma eficiéncia
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termodinamica baixa, entre 20 a 30%. A eficiéncia determinada para a planta de acido
sulfurico estudada neste trabalho apresentou uma eficiéncia termodindmica proxima ao
limite inferior da faixa da eficiéncia termodinamica geral de plantas, mas um pouco
abaixo da média.

Na Tabela 18, a perda de trabalho de cada equipamento ¢ apresentada e, como
pode ser observado pelos resultados obtidos, o equipamento que apresentou um maior
desperdicio de trabalho foi o reator de combustdo (RC), correspondendo a quase 60% de
toda a irreversibilidade do processo. O reator de combustdo, também denominado como
forno, e foi responsavel por uma perda de trabalho de cerca de 166.450,5 kW. Esse
resultado esta de acordo com a literatura, onde varios outros autores também
identificaram o forno como o principal responsavel pela perda de trabalho de suas plantas
de producdo de acido sulfurico. O trabalho de CHOUAIBIA et al. (2013), apontou que a
secdo de combustdo em que esta localizada o forno foi responsavel por 73% da perda de

trabalho total da planta estudada.

Tabela 18 - Perda de trabalho por equipamento da planta base
Equipamentos Trabalho Perdido kW  %/equip

cp 3743,310126 1,32%
TS 3973,308359 1,41%
VLV-1 10021,54669 3,55%
TC1 1624,965798 0,57%
RC 166450,4739 58,89%
TC2 32689,1446 11,57%
L1 3152,62898 1,12%
TC3 8182,821396 2,90%
L2 779,9582711 0,28%
TC4 1264,551574 0,45%
L3 132,3004928 0,05%
TC5 3456,086729 1,22%
TC6 1464,15053 0,52%
DA1 4019,94694 1,42%
D1 1,05964E-09 0,00%
TC7 6396,178518 2,26%
TAI 26101,71075 9,23%
L4 234,2956742 0,08%
TCS8 3784,612824 1,34%
TAF 3447,612551 1,22%
DA2 564,4237808 0,20%
TC9 650,1276398 0,23%
TOQ 437,4254955 0,15%
D2 8,774434409 0,00%
TC10 337,6202431 0,12%
B1 103,128454 0,04%
VLV2 2,558391685 0,00%
MF 28,16602376 0,00%
Soma 100%

Fonte: Proprio autor
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Este fato pode ser justificado pela alta irreversibilidade do processo de combustao
caracterizado, entre outros aspectos, pelos altos gradientes de temperatura envolvidos
neste sistema devido a reacdo altamente exotérmica que acontece no forno. Na Figura 22,
¢ apresentada a contribuicdo da perda de trabalho das principais operagdes presentes na
planta S1, a saber; secagem, combustdo, conversdo, absorcao, transferéncia de calor e
outros. Percebe-se por este grafico que, depois do forno, as operagdes envolvendo troca
de calor s3o a segunda causa de maior perda de trabalho, também justificado por altos
gradientes de temperatura envolvidos nestas operagdes. A terceira principal fonte de
irreversibilidade provem das unidades de absor¢do, onde ocorrem gradientes de
temperatura e concentracao.

Quando a anélise ¢ feita em termos de equipamentos individuais, ap6s o forno, o
trocador de calor TC2 apresenta a segunda maior fonte de perda de trabalho, cerca de

11,5% do total, seguido da torre de absor¢ao intermedidria com cerca de 9,2% do total.

Figura 22 - Perda de trabalho por operagoes

B Secagem
m Combustdo
m Conversao
Absorgdo
B Transferéncia de Calor

B Qutros

Fonte: Proprio autor
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4.2. Alteracoes do caso base

Com base nos resultados apresentados na se¢do anterior, algumas mudangas na
planta base foram propostas com o intuito de reduzir a perda de trabalho e aumentar a
eficiéncia termodinamica total da planta. A primeira delas foi baseada no forno. De
acordo com RASHEVA et al. (2000), aumentar a temperatura do ar de combustao que
entra no forno diminui as perdas de exergia interna causadas pelo processo de mistura de
fluxos com diferentes temperaturas. Sendo assim, a temperatura foi alterada de 142°C
para 158°C, que ¢ a temperatura maxima que o TCI1 alcanga sem que seja necessario
substituir a utilidade usada neste trocador de calor.

Outra mudanga proposta foi o ajuste das temperaturas de entrada das torres de
absorcao. Neste caso, foi utilizado um recurso computacional do Unisim Design chamado
"Optimizer" com o objetivo de determinar as temperaturas das correntes de alimentagao
das unidades de absor¢do que otimizam a fun¢do objetivo, direcionada a gerar uma
reducdo na perda de trabalho geral da planta.

A Tabela 19 a seguir mostra as alteracdes realizadas nas temperaturas pela

ferramenta mencionada e suas respectivas correntes.

Tabela 19 - Alteragdes da planta base
Correntes Temperatura planta base Temperatura planta modificada

14 166 116
20 66 115
26 135 151
35 82 66

Fonte: Proprio autor

Com a nova temperatura da corrente 35, o TC9 deixa de aquecer a corrente 34 ¢
passa a resfria-la alterando suas correntes de utilidades, que agora passam a ser iguais aos

dos trocadores de calor TC7 e TC10.
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4.2.1. Resultados da planta modificada

A nova planta apresentou uma eficiéncia termodinamica de 18,59% e uma perda
de trabalho de 276.764,35 kW, as mudancas realizadas provocaram uma redu¢ao da perda
de trabalho de 2,08% ¢ um aumento na eficiéncia termodinamica de 1,54%.

Com o aumento da temperatura da corrente de ar seco houve uma reducao na perda
de trabalho do forno de 2,39%, e com os ajustes nas temperaturas de entrada da torre de
absor¢ao houve uma boa redugdo na unidade de 32,52%.

Os resultados da perda de trabalho por equipamento e por se¢do da planta

modificada sdo apresentados na Tabela 20 e Figura 23 respectivamente.

Tabela 20 - Perda de trabalho por equipamento da planta modificada
Equipamento Trabalho perdido kKW %/equip

CP 3743,310126 1,35%
TS 3952,053399 1,43%
VLV-1 10023,38471 3,62%
TC1 1652,127453 0,60%
RC 162471,5848 58,70%
TC2 34756,08926 12,56%
L1 3202,377324 1,16%
TC3 8181,895089 2,96%
L2 821,9758261 0,30%
TC4 825,0486491 0,30%
L3 195,6514459 0,07%
TC5 2791,23678 1,01%
TC6 1081,967304 0,39%
DAl 3283,750424 1,19%
D1 3,929246172 0,00%
TC7 7816,267544 2,82%
TAI 17612,36993 6,36%
L4 160,4269352 0,06%
TCS8 4024,959574 1,45%
TAF 8042,152754 2,91%
DA2 643,0308844 0,23%
TC9 426,464923 0,15%
TQ 481,1290833 0,17%
D2 10,35522992 0,00%
TC10 351,4190546 0,13%
B1 103,9078212 0,04%
VLV2 2,556211146 0,00%
MF 96,52636292 0,00%
Soma 100,0%

Fonte: Proprio autor
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Note que as mudangas realizadas também aumentaram a perda de trabalho de
alguns equipamentos, isto ¢ normal visto que ao utilizar a ferramenta “Optimizer” do
UniSim a funcdo objetivo selecionada foi da perda de trabalho geral da planta. Isso
significa que a ferramenta realizou a melhor combinagdo das variaveis para resultar em
uma menor perda de trabalho da planta como um todo, ¢ ndo em equipamentos
individualizados.

Figura 23 - Perda de trabalho por se¢do da planta modificada

B Secagem
H Combustdo
m Conversao
Absorgdo
B Transferéncia de Calor

B QOutros

Fonte: Proprio autor

Em comparagdo com a planta base, as se¢des da planta modificada seguem o
mesmo padrdo da planta base, apresentando a se¢do de combustdo como a responsavel
pela maior perda de trabalho de todo processo, seguida de transferéncia de calor,

absor¢ao, outros, conversao e por ultimo a secagem.
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5. CONCLUSAO

Neste trabalho, foi desenvolvida uma anélise de segunda lei de uma planta de

producdo de 4.400 Toneladas/dia de acido sulfurico por duplo contato. Com base nos

resultados obtidos, as seguintes conclusdes podem ser tiradas do presente estudo.

O reator de combustdo (forno) da Planta S1 estudada neste trabalho foi
responsavel pela maior parte da perda de trabalho do processo de
fabricagdo de acido sulfurico por duplo contato. Este resultado estd em
concordancia com outros trabalhos encontrados na literatura, e pode ser
atribuido reag¢do exotérmica que acontece no forno, promovendo altos
gradientes de temperatura e concentracdo no forno, o que sao fontes de
irreversibilidades.

O aumento da temperatura do ar seco reduz as irreverssibilidades que
acontecem no forno, reduzindo consequentemente a perda de trabalho no
equipamento como previsto pela literatura.

Ajustes feitos na planta base, por meio de uma ferramenta de otimizagao
embutida no simulador, nas temperaturas das correntes de entrada das
torres de absor¢do e aumento da temperatura da corrente de ar seco que
entra no forno, obtiveram um efeito positivo na reducdo das perdas de
trabalho nas respectivas unidades e um consequente aumento de eficiéncia
termodinamica global da planta.

Também pode-se concluir que a anélise de segunda lei pela metodologia
de SEIDER et al. (2017) ¢ bastante eficaz para a avaliagdo da qualidade
dos fluxos de energia, e nos possibilita utilizar os recursos energéticos de

uma forma mais eficaz.
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6. SUGESTAO PARA TRABALHOS FUTUROS

Comparar as duas plantas e entender como as mudangas podem impactar os custos
da planta S1. Para isso, sugiro realizar uma andlise econdmica para avaliar as possiveis
diferencas nos custos operacionais da planta S1 decorrentes dessas mudangas.

Assim, fica mais claro que o estudo ¢ uma forma de entender como as mudangas
podem afetar os custos da planta S1 e que a andlise econdmica ¢ uma ferramenta utilizada

para avaliar esses impactos.
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APENDICE A - DADOS DA PLANTA S1

Tabela 21 - Dados da Torre de Secagem da planta S1
Ar atmosférico
Taxa de entrada do ar (Nm?3/h) 361000
Temperatura de entrada (°C) 40
Temperatura de saida (°C) 74
Acido sulfirico usado na secagem
Taxa de entrada do acido (m3/h) 1349
Composiciao (% massica de H2S04)
Entrada da Torre 98,5
Saida da Torre 98,3
Temperatura de entrada do acido (°C) 74

Temperatura de saida do acido (°C) 74
Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)

Tabela 22 - Dados do forno da planta S1
Producao de acido (toneladas de H2SO4 por dia) 4400

Numero de Fornos |
Comprimento do casco x didmetro (m) 18,36 x 6
Numero de queimadores 7
Taxa de queima de enxofre (toneladas/hora) 60,1
Temperatura do ar seco (°C) 143
Temperatura do enxofre liquido (°C) 132
Temperatura do gas de saida do forno 1171
Produto (gas)
Vazio (Nm3/h) 356000
Composicao (volume %)
SOs 0,184
SO2 11,6
02 9,06
N2 79,1

Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)

Tabela 23 - Dados da caldeira de recuperacao

Temperatura da entrada do gas (°C) 1171
Temperatura de saida do gas (°C) 423
Vapor produzido (toneladas de vapor por S) 3,88
Pressiao do vapor produzido (bar) 63,8
Temperatura do vapor produzido (°C) 281

Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)
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Tabela 24 - Dados do conversor planta S1

Producio de acido (toneladas de H2SO4 por dia) 4400
Fonte de SO2 Queima de enxofre
Tipo de processo Duplo contato
Nuamero de leitos cataliticos 3+1
Conversor altura x diAmetro (m) 19,23 x 16,65
Taxa de entrada de gis no conversor (Nm>/h) 356000
Temperatura de entrada no conversor (°C) 423
Composicao da corrente de entrada (volume %)
SOs 0,184
SOz 11,6
02 9,06
N2 79,1
Leito 1
Altura do leito (m) 0,78
Tipo de catalisador LP120
Temperatura de entrada do leito (°C) 423
Temperatura de saida do leito (°C) 621
Leito 2
Altura do leito (m) 0,90
Tipo de catalisador LP120
Temperatura de entrada do leito (°C) 440
Temperatura de saida do leito (°C) 525
Leito 3
Altura do leito (m) 1,07
Tipo de catalisador LP110
Temperatura de entrada do leito (°C) 445
Temperatura de saida do leito (°C) 471
Leito 4
Altura do leito (m) 1,34
Tipo de catalisador LPI110
Temperatura de entrada do leito (°C) 420
Temperatura de saida do leito (°C) 443

Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)



Tabela 25 - Dados de composi¢ao do conversor

Composicio apos terceiro leito catalitico (volume %)

SOs3 11,8
SO2 0,688
(0)) 3,78
N2 83,7
Composicio apds quarto leito catalitico (volume %)
SOs3 0,745
SO2 0,04
8)) 3,94
N2 95,3
Conversao de SO atingida no conversor (%) 99,7

Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)

Tabela 26 - Dados da torre de absor¢ao intermediaria TAI

Producao de acido (toneladas de H2SO4 por dia) 4400
Taxa de gas na entrada da Torre de Absorc¢io Intermediaria (Nm?/h) 336
Dimensdes da TAI altura x didmetro (m) 23x9,5
Taxa de entrada do acido (m/h) 1349
Dados de Temperatura (°C)

Entrada do acido 66

Saida do acido 212

Entrada do gas na torre 166

Saida do gas da torre 71

Composicao do gas de entrada

SOs 11,8
SO2 0,688

(0)) 3,78

N2 83,7

Composicao do gas de saida
SOs 0

SO> 0,78

02 4,28

N2 94,9

Composicao massica do acido (% H2S04)

Entrada do acido na torre 98,5

Saida do acido da torre 99,6

Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)



84

Tabela 27 - Dados da torre de absorcao final TAF

Producio de acido (toneladas de H2SO4 por dia) 4400
Taxa de gas na entrada da Torre de Absorc¢io Intermediaria (Nm3/h) 336
Dimensées da TAF altura x didmetro (m) 9,85x 8,3
Taxa de entrada do acido (m3/h) 1060
Dados de Temperatura (°C)

Entrada do acido 82

Saida do acido 92

Entrada do gas na torre 135

Saida do gas da torre 82

Composicao do gas de entrada

SO3 0,745

SO2 0,04

(0)) 3.9

N2 95,3

Composicao do gas de saida
SOs 0

SO2 0,04

02 3,97

N2 96

Composicao massica do acido (% H2S04)

Entrada do acido na torre 98.4

Saida do acido da torre 98.5

Fonte: Adaptado de KING et al. (2013)



