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A amonia é um dos compostos mais produzidos no mundo e sua maior aplicacao,
correspondente a mais de 80% do total produzido, esta na fabricacao de fertilizantes.
O processo mais utilizado para obtencao de amonia é aquele que provém da reacao
de hidrogénio e nitrogénio sobre um catalisador de ferro. Durante seu processo
de producao, é muito importante a obtencao das melhores condi¢oes operacionais
durante a etapa do loop de sintese, principalmente para o melhor desempenho do
reator de amonia. Vérios fatores podem influenciar a producao de amonia. Neste
trabalho, avaliou-se o desempenho do reator de amonia, durante a etapa do loop
de sintese, para algumas varidveis de processos, como pressao, temperatura, vazao
e composicao. Um modelo rigoroso em estado estacionéario, pseudo-homogéneo,
com variagao radial de massa e energia, considerando as trocas térmicas e as
integracoes entre as correntes no interior do proprio reator, foi desenvolvido e
calibrado industrialmente para o reator de sintese de amonia estudado. Apos ajustes
de parametros, este modelo foi capaz de predizer com desvios menores que 4,7% os
dados de planta para este reator. Anéalises de desempenho para o reator de sintese
de amonia foram realizadas para entender as melhores condicoes de operacao para
obtencao de maior produgao de amonia e como a integracao energética tem grande

influéncia no desempenho do reator.
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Ammonia is one of the most produced compounds in the world. Its main
application, over 80% of the total produced, is destined to the manufacture of
fertilizers. The most common process of ammonia synthesis is based on the reaction
of nitrogen and hydrogen over an iron catalyst. To obtain the best operating
conditions during the synthesis loop stage is very important, especially for the best
performance of the ammonia reactor. Several factors may influence the ammonia
production. A performance study of the ammonia synthesis reactor was developed,
focusing on the process variables effect, such as pressure, temperature, flow rate
and composition. A rigorous steady state, pseudo-homogeneous model, with mass
and energy radial variation, considering the thermal exchanges and the gas flows
integration inside the reactor, was constructed and calibrated. After a parameter
estimation, the model developed was able to predict, with minimum deviation, the
plant data. The performance analysis of the reactor, in the ammonia synthesis
loop, was satisfactory and important to understand the best operating conditions
for larger ammonia production and how energy integration influences on reactor

performance.
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Capitulo 1

Introducao

A amoénia é um dos compostos mais produzidos no mundo. Ela é matéria-prima
para varios produtos como desinfetantes, tintas, plasticos, explosivos, produtos far-
maceéuticos, dentre outros. Sua maior aplica¢ao, mais de 80% da amonia produzida,
estd destinada a fabricacao de fertilizantes para o uso de producao de alimentos; e
esta demanda continua a aumentar dado o crescimento populacional global (Figura
. Ao mesmo tempo, a economia mundial forca os produtores de amonia a otimi-
zar seu custo de operacao devido ao preco de mercado (BRAY et al., 2014). Neste
contexto, cresce também a necessidade de melhorias na producao de amonia visando

principalmente a eficiéncia do processo.
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Figura 1.1: Produgao de amonia e crescimento populacional ao longo dos anos (adap-
tado de BRAY et al|(2014)).

O método de Haber-Bosch é o mais conhecido e utilizado para a producao de
amonia, tendo sido iniciado por Fritz Haber, em 1908, que patenteou um processo
catalitico a alta pressao que combinava nitrogénio atmosférico e gas hidrogénio para
formagao de amoénia. Cinco anos depois, Carl Bosch e sua equipe estudaram, em
escala industrial, o potencial do processo de Haber e construiram a primeira planta

industrial de amonia (BRAY et al., 2014). A sequéncia basica desse processo, utili-



zado pela industria ao longo dos anos, consiste nas etapas de purificacao do géas de
alimentacao, reformas priméaria e secundaria, conversao de shift, remocao de COs,
metanacao, loop de sintese e ciclo de refrigeracao.

A obtencao das melhores condicoes operacionais durante o loop de sintese no
processo é importante para o melhor desempenho do reator de amoénia. Define-se
loop de sintese a etapa do processo de producao de amonia que envolve a compressao
do gas de processo, a sequéncia de trocas de calor, a reagao de sintese e o reciclo
de parte do efluente do reator de amonia. Como a reacao de formacao de amonia
ocorre a altas pressoes e altas temperaturas, a compressao e as trocas de calor sao
importantes para que o gas de processo atinja as condigoes necessarias para a sintese
de amodnia no reator. O reciclo torna-se essencial pela baixa conversao em amonia
por passe no reator.

O reator de sintese é o coracao da planta de producao. Varios fatores podem
influenciar a producao de amoénia e a estabilidade do reator, como as condi¢oes
operacionais (temperatura, vazao, alimentagao de reagente, concentragao de inertes,
etc.), a cinética da reagdo, a termodinamica e as propriedades cataliticas. Logo,
uma anéalise de desempenho do reator torna-se importante pelo controle de tem-
peratura nos leitos cataliticos, ja que a reacao envolvida é reversivel e altamente
exotérmica. Além da maximizacao da producdo de amoénia, o cenario internacional
também demanda por baixos custos de producao. As andlises de eficiéncia sao vistas
como um 6timo meio para reducao de custos de manufatura. Estas sao capazes de
gerar retornos atrativos imediatos e de providenciar robustez na sustentabilidade e
rentabilidade das operagoes (TAVARES et al., [2013]).

Estudos na literatura incluem a modelagem e a simulacao do reator de sintese de
amonia para encontrar as melhores condicoes operacionais. A fim de se obter uma
producao 6tima de amonia, muitos projetos de reatores tém sido desenvolvidos ao
longo dos anos. Apesar do método de producao de amoénia ser um processo muito
estudado, nao se encontra na literatura trabalhos sobre a analise de desempenho para
o reator em estudo neste trabalho. O reator de sintese de amonia considerado aqui
¢ um modelo Haldor Topsge S-200 (BRAY et al.l 2014)), que possui fluxo radial e é
composto por dois leitos cataliticos fixos e dois trocadores de calor. Um permutador
esta localizado entre os leitos e o outro apés o segundo leito, trocando calor entre
as correntes de alimentacao e de saida do reator.

Assim, este trabalho visa & modelagem e a simulagdo de um reator de sintese
de amonia, a fim de analisar a influéncia das trocas energéticas e das variaveis de
processos, na producao de amodnia, ao longo do conversor. Os resultados obtidos
poderao ser utilizados para a busca de melhor eficiéncia de produgao numa planta

industrial que utilize o reator de sintese de amonia estudado.



1.1 Objetivo

O objetivo geral deste trabalho estd voltado a analise de desempenho de um
reator de sintese de amoénia. Seguindo esse escopo, foram tragados os seguintes

objetivos especificos:

e Simulacao da etapa de loop de sintese, presente no processo de producao de

amoOnia em que se encontra o reator estudado;

oo Modelagem rigorosa e simulacao do reator de sintese de amonia, em estado
estacionario, considerando as trocas térmicas e as integragoes entre as correntes

no interior do préprio reator;

e Calibracao do modelo industrialmente, com uso de dados reais da planta de

producao de amonia;

e Avaliacao da influéncia das variaveis de processo e analise das melhores condi-
coes de operacao, visando sempre a maior producao de amonia e envolvendo

o menor gasto de recursos possivel.

A partir destes objetivos, um modelo matematico para o reator de sintese de
amonia, que considera as trocas térmicas e as integracoes entre as correntes no
interior do proprio reator, foi desenvolvido. Os resultados obtidos foram avaliados

e comparados com resultados ja reportados pela literatura.

1.2 Estrutura da dissertacao

A dissertacao foi escrita em cinco capitulos. O Capitulo 1 apresenta uma intro-
ducao ao tema e a contextualizacao do estudo, além dos objetivos da obra.

O Capitulo 2 traz uma revisao da literatura sobre o processo de producao de
amoOnia, uma revisao sobre a modelagem dos reatores de amonia, a influéncia das
varidveis de operacao na producao, os modelos matematicos que descrevem a cinética
e o calor de reacao, além de um tépico que comenta sobre a importancia da analise
de desempenho.

O Capitulo 3 aborda a metodologia utilizada neste trabalho, descrevendo a mo-
delagem matemaética desenvolvida para o reator, detalhes sobre a implementacao
numérica e sobre a realizacao das andlises de desempenho.

Os Capitulos 4 e 5 trazem, respectivamente, os resultados obtidos e as conclusoes
deste trabalho.



Capitulo 2

Revisao da Literatura

2.1 Processo de sintese de amoOnia

O processo de Haber-Bosch é o mais importante para a obtencao da amonia
atualmente. Neste processo, gas nitrogénio (proveniente do ar) reage com gas hi-
drogénio (geralmente derivado do gas natural) a alta temperatura e pressao junto a
um catalisador de ferro (Equagao . Na industria, a reacao geralmente acontece

na presenca de inertes, como metano (CH4) e argonio (Ar).

O processo de producao de aménia consiste basicamente nas etapas de reforma
catalitica, shz’ftﬂ remocao de CO,, metanacdo e unidade de conversao (COKER]
2001). O fluxograma da Figura mostra, de forma simplificada, o processo de
sintese de amonia. Inicia-se com a passagem do gas natural pelo dessulfurizador
e, antes de ser enviado ao reformador primério, este gas é misturado com vapor e
aquecido até uma temperatura de 500 - 600°C (TAVARES et al.,2013). Na reforma

primaria, o gas de processo, junto a um catalisador de niquel, reage produzindo

hidrogénio (Equagoes e2.3).

O gas de processo segue da reforma primaria para a reforma secundaria. Nesta
etapa, ar atmosférico (21,0% de O,, 78,05% de Ny e 0,95% de Ar) é adicionado
para suprir a demanda de 3:1 de hidrogénio e nitrogénio para o gas de sintese. O

ar também fornece o oxigénio necessario para a reacao de combustao do metano,

!Formalmente, water gas shift reaction ou reacdo de deslocamento gas d’dgua, é a reacdo que
promove a conversao do monodxido de carbono em CO5 e da dgua em Hs.
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Figura 2.1: Fluxograma simplificado do processo de sintese de amonia.

sendo que o calor de combustao é utilizado no processo (COKER/ 2001)). Na reforma
secundaria, além da reacao de combustao, ocorrem também as mesmas reacoes da
reforma primaria (Equagoes [2.2] ¢ [2.3)).

Da reforma secundéria, o gas de sintese segue para o processo de shift, responsavel
por converter o monoxido de carbono em diéxido de carbono (Equagao . A etapa
de shift é composta geralmente pelo reator de shift de alta temperatura (HTS) e
pelo reator de shift de baixa temperatura (CTS).

O gas carbonico (COz) produzido ao longo do processo é entdo removido do
géas de sintese. O CO,y pode ser removido por um processo de absorcao seguido de
adsorcao, facilitado por uma queda de pressao com aumento de temperatura. Apos
esta etapa, os tracos restantes de CO e COs sao removidos no metanador (Equagoes
e . A 4gua resultante do processo de metanacao é condensada e o metano
produzido segue na corrente do gas de sintese, atuando como inerte na reacao de

sintese da amonia.



O gas de sintese purificado é entao comprimido em uma série de compressores
centrifugos, com resfriadores entre estagios, até alcancar a pressao necessaria para a
reacao de formacao de amonia. Depois de misturado com a corrente de reciclo, o gas
de sintese seco vai para a unidade de conversao. A reacao, em geral, ocorre entre 450-
600°C sobre um catalisador de ferro, de acordo com a Equacao[2.1} Como a conversao
em amonia por passe no reator estd em torno de 20 a 30%, o reciclo torna-se muito
importante para o processo de producao. Logo, o efluente do reator é resfriado e,
enquanto a amoénia produzida é condensada, o efluente vapor ¢ misturado com gas
de sintese fresco e retorna para o reator (COKER] 2001)); (TAVARES et al., 2013).
Uma corrente de purga deve existir para evitar o acimulo de inertes, principalmente
metano e gas argonio.

Além deste processo de reforma a vapor do gas natural, amplamente o mais
utilizado, a amoénia pode ainda ser produzida por dois outros processos: oxidacao
parcial de um 6leo combustivel pesado ou residuo de vacuo e gaseificacao de carvao
(RAFTIQUL et al., 2005). O processo de oxidagao parcial, de modo geral, requer
mais energia que o processo por meio de reforma a vapor, entretanto possui como
vantagem a grande flexibilidade de matérias-primas (PHYLIPSEN et al. 2002)). De
acordo com RAFIQUL et al.| (2005), por ndo ser um processo nem economicamente
ou ambientalmente viavel, a gaseificacao de carvao ja nao é utilizada para producao
de amoénia em muitos paises. O reator de sintese em estudo neste trabalho pertence
a uma planta industrial de producao de amdnia em operacao que utiliza o processo

de reforma a vapor do gés natural.

2.2 Modelagem de reatores de amonia

A modelagem e simulacao da sintese de amoénia tem sido de grande importancia
para os processos industriais. Muitos autores tem estudado a modelagem mate-
méatica para o reator de amonia a fim de aplica-la para a analise das condicoes
operacionais, controle de processo e/ou otimizagao do reator.

Como abordado anteriormente, a sintese de amonia, baseada no processo de
Haber-Bosch, ocorre a alta temperatura e alta pressao. Por se tratar de uma reacao
altamente exotérmica, os reatores requerem um sistema de resfriamento para que al-
tas conversoes de amonia possam ser atingidas (AZARHOOSH et al., 2014). Assim,
a modelagem do reator inclui a sintese de amoénia, que ocorre nos leitos cataliticos,

e o resfriamento da corrente de gés no interior do reator.



BRAY et al. (2014) enfatizam que muitos reatores tém sido desenvolvidos, em
diferentes projetos, visando principalmente a obtencao de um melhor controle de
temperatura entre os leitos e a reducao dos custos energéticos pela maximizacao de
calor trocado.

O resfriamento entre os leitos do reator se faz necessério para que a reacao fique
longe das condigoes de equilibrio (ARIS| [1960)). Na indtstria, a mistura de reagio
pode ser resfriada de forma direta, por quench, ou com uso de trocador de calor
interno. Os trocadores de calor internos ficam dispostos entre os leitos para que a
carga possa ser resfriada antes da entrada no segundo leito, sem que ocorra contato
ou diluicao com os reagentes. No tipo quench, reagentes frescos, que provém do by-
pass da vazao de entrada, sao adicionados entre os leitos para que, com a diluicao
dos reagentes, ocorra o resfriamento (JENNINGS| 1991).

O reator de sintese de amdnia pode ser encontrado com a configuragao de fluxo
axial, radial ou axial-radial. A maioria dos reatores industriais modernos usam o
fluxo radial, pois este arranjo permite lidar com grandes volumes de catalisador e
diametros de particulas pequenas, o que aumenta a eficiéncia do catalisador, sem
quedas de pressdo consideraveis (PEDEMERA et al) 1999). BRAY et ol (2014)
afirmam que a maioria dos primeiros reatores eram de fluxo axial. Neste tipo de
reator, para aumento da capacidade de producao, é necessario o aumento dos leitos,
que tornam-se tao altos que causam um aumento da queda de pressao, demandando
entao particulas de catalisador de grande tamanho. Entretanto, o uso de grandes
particulas de catalisador diminui o efeito de sua atividade devido ao maior caminho
de difusao no interior do catalisador.

De acordo com BRAY et al. (2014)), em 1966, Topsge criou um reator de fluxo
radial que reduzia a queda de pressao e permitia o uso de particulas de catalisadores
menores, o que resultava numa producao de amonia muito maior. Apds alguns
anos estudando seu projeto de reator, Topsge lancou o modelo Topsge S-200, um
reator de fluxo radial, com dois leitos cataliticos fixos, um trocador de calor entre os
leitos e um trocador de calor opcional depois do segundo leito, sendo este até hoje
o reator mais utilizado em plantas de produgao de amonia (BARTELS et al.l [2003)).
A Figura apresenta as duas configuragoes do modelo de reator Topsge S-200,
com a linha continua () representando a configuragao do reator com um trocador
de calor entre os leitos, e a linha tracejada (- -) representando o trocador de calor
opcional, localizado ap6s o segundo leito, que troca calor com a corrente que sai do
reator.

As consideracgoes assumidas para a modelagem de um reator de sintese de amonia
variam de acordo com o projeto do mesmo. DASHTT et al.| (2006) e AZARHOOSH
et al.| (2014) consideram a variacdo axial e unidimensional das varidveis para as

equacoes de conservacao de massa e energia, em estado estacionario, para o estudo
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Figura 2.2: Fluxograma simplificado do reator modelo Haldor Topsge S-200.

do reator horizontal apresentado na Figura Neste reator, a alimentacao de
gas passa através do casco e segue para o trocador de calor, onde a temperatura
da mistura aumenta, e entao para o Leito-1. A saida do primeiro leito, que tém
alta temperatura, ¢ resfriada nos tubos do trocador de calor, antes de seguir para a
entrada do Leito-2, e posteriormente para o Leito-3. Enquanto DASHTT et al.| (2006)
consideraram o modelo pseudo-homogéneo, AZARHOOSH et al.|(2014) assumiram

a modelagem heterogénea.

Figura 2.3: Reator de amdnia horizontal, com trés leitos cataliticos e um trocador
de calor (adaptado de AZARHOOSH et al.| (2014))).

CARVALHO et al.| (2014) e ELNASHAIE et al.| (1988b) também consideraram
a variacao axial do modelo, porém para reatores com configuracao vertical. [EL-
NASHAIE et al. (1988b), que estudaram a simulagdo e otimizagao do reator apre-
sentado na Figura [2.4] assumiram ainda modelagem heterogéneo, em estado estaci-
onario e com queda de pressao desprezivel.

PEDEMERA et al| (1999) realizaram a analise de estabilidade e a otimizacdo
de um reator de fluxo radial semelhante ao estudado neste trabalho, porém sem a
presenca do trocador de calor que troca calor com a corrente de saida do reator
(trocador de calor opcional da Figura . Eles consideraram em seu estudo a mo-
delagem heterogénea unidimensional e a queda de pressao desprezivel. ESTURILO
(2011), estudou a aplicacao de controle preditivo econémico num reator de mesmo
modelo ao estudado neste trabalho.

PANAHANDEH et al| (2003) modelaram e simularam um reator, com fluxo

axial-radial, como o apresentado na Figura 2.5, No modelo bidimensional desenvol-
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Figura 2.4: Reator de amonia vertical, com trés leitos cataliticos e trocadores de
calor entre os leitos (adaptado de ELNASHAIE et al.| (1988b)).

vido, considerou-se a operacao em estado estacionirio e a resisténcia de transporte

externo, entre as particulas de catalisador e o gas, desprezivel.
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Figura 2.5: Reator de amonia vertical, com um leito catalitico e fluxo radial-axial
(adaptado de PANAHANDEH et al.| (2003)).

A Tabela 2.1 apresenta um resumo dos trabalhos encontrados na literatura e suas
consideracoes. E possivel observar que, dentre todos os trabalhos, nenhum deles teve
seu estudo voltado para a anélise de desempenho do reator de amonia, considerando
em sua modelagem a influéncia da integracao energética entre as correntes internas

do reator.



Tabela 2.1: Consideragoes da literatura na modelagem de reatores de amonia.

TC/  Estacionario/ Axial/ Queda  Efeito  Andlise Integracao

Autor Ano Leitos Heterogéneo

01

Quench Dinamico Radial Pressao Difusao Energética
ELNASHAIE et al.(a) 1988 3 ambos  Estacionario  axial sim nao sim nao
ELNASHAIE et al.(b) 1988 4 TC Estacionario  axial sim nao sim nao
ANDERSON 1999 1 TC Dinamico axial nao sim sim nao
PEDERNERA et al. 1999 2 TC Estacionario  radial sim nao sim nao
PANAHANDEH et al. 2003 1 n.a. Estacionario  ambos nao sim nao nao
DASHTTI et al. 2006 3 ambos  Estacionario  axial nao sim nao nao
ESTURILIO 2011 2 TC Estacionario  axial nao sim nao nao
AZARHOOSH et al. 2014 3 ambos  Estacionario  axial sim sim sim nao
CARVALHO et al. 2014 3 TC Estacionario  axial nao nao nao nao

Este trabalho 2016 2 TC Estacionario  radial nao sim nao sim




2.2.1 Variaveis de processo e o reator de sintese de amoénia

Para alcancar a producao 6tima de amoénia, um balanco entre as diversas condi-
coOes operacionais, a cinética da reacao, a termodinamica, além das propriedades de
sintese do catalisador (BRAY et al., [2014])), se fazem necessarios.

A amoénia obtida a partir de hidrogénio e nitrogénio é sintetizada por uma rea-
cao exotérmica reversivel, logo sua taxa de conversao esta limitada pelo equilibrio
termodinamico da reagdo (ABASHAR], [2003)). De acordo com NICOL et al.| (1998),
quando reacoes exotérmicas reversiveis ocorrem em reatores adiabaticos, altas con-
versoes de equilibrio sao atingidas a partir de baixas temperaturas de alimentacao.
Entretanto, baixas temperaturas de operagao implicam numa menor taxa de rea-
¢ao. Ainda é observado por AZARHOOSH et al. (2014) que, em geral, conforme a
temperatura de entrada aumenta, a conversao na saida do reator também aumenta,
mas a inclinacao da curva de conversao em amonia tende a ser menor. Por exemplo,
dada uma pressao constante, a conversao em amoénia ird aumentar com o aumento
da temperatura de entrada até certo limite, mas acima deste, devido a restricao de
equilibrio da reacao, o aumento da temperatura de entrada ird decrescer a conversao
final na saida do reator.

ABASHAR] (2003) verificou que, em reatores adiabaticos, o aumento da tempe-
ratura ao longo do reator é um fator que afeta a queda da conversao maxima sobre
condicoes adiabaticas. Isto provavelmente ocorre porque o aumento da temperatura
ao longo do comprimento do reator aumenta a taxa de reagao intrinseca, decresce a
constante de equilibrio e aumenta a difusividade efetiva. O efeito da temperatura
no fator de efetividade e na constante de equilibrio sobrepoe o efeito na difusividade
efetiva e, como resultado global, tem-se o decréscimo da méaxima conversao. De
acordo com AZARHOOSH et al.| (2014)), o fator de efetividade mensura o efeito da
limitacao da difusao na taxa de reacao global. Conforme a temperatura aumenta
ao longo do reator, a resisténcia difusional aumenta e assim o fator de efetividade
tende a decrescer. Nas segoes de resfriamento entre os leitos cataliticos, o valor do
fator de efetividade volta a crescer.

Com relacao a influéncia da pressao, observa-se que o aumento desta aumenta
a formagdo da amonia no reator (REIS, 1992). AZARHOOSH et al| (2014) ainda
afirmam que, para qualquer pressao, existird uma temperatura otima na qual a
conversao final é méxima e o aumento da pressao diminui essa temperatura 6tima.

Os gases inertes também podem afetar a reagdo de formacdo de amonia. Por
exemplo, os gases metano e argonio, mesmo presentes em pequenas quantidades no
gas de sintese, se acumulam no processo com o passar do tempo e, dependendo do
valor de sua concentracdo, podem chegar até a "apagara reagao (REIS, 1992).

O reator de sintese de amonia ainda pode ser caracterizado como autotérmico,
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desde que ocorra o pré-aquecimento da corrente de alimentacao do leito catalitico
dentro do proprio reator, com o calor liberado pela reacdo. BARTELS et al. (2003)
afirmam que o termo autotérmico esta relacionado com a presenca de um ou mais
trocadores de calor no reator que promovam o pré-aquecimento de reagentes pela
troca de calor com os produtos. Nos reatores mais modernos, essa integracao ener-
gética é frequentemente realizada com a presenca de trocadores de calor entre os
leitos.

Como abordado neste topico, diversas sao as variaveis de processos que afetam
o desempenho do reator. O controle da temperatura dos leitos esta entre as maiores

dificuldades do reator de amonia.

2.2.2 Modelos cinéticos e de calor de reacao

Modelos matematicos que descrevem a taxa de formacao de amonia, o calor de
reacao e demais coeficientes envolvidos na reacao de amonia foram pesquisados a
fim de elaborar uma modelagem valida para o reator de estudo.

A sintese de amoénia a partir de hidrogénio e nitrogénio deve ocorrer sobre um
catalisador ferroso a alta temperatura e alta pressao, necessarias para que se possa
atingir uma taxa de reacao suficiente. Algumas hipoteses para a sintese catalitica
foram estabelecidas desde a década de 1930, e a maioria das equacoes de taxa de
reagao encontradas na literatura foram obtidas a partir destas hipoteses (RODRI-
GUES, [1984).

O catalisador de ferro é capaz de permitir a dessorcao da amoénia formada em
sua superficie, como observado no mecanismo proposto descrito pelas Equacoes
a (RODRIGUES, [1984). O simbolo = representa os sitios vazios e X= sdo os

compostos quimicos adsorvidos.

N, + 22 = 2NE (2.6)

Hy + 2= = 2H= (2.7)
NZ+ HE = NHE+ = (2.8)
NHZE + HE = NH,Z + = (2.9)
NH,= + HE = NH;= + = (2.10)
NHE = NH; + 2 (2.11)

Os reagentes sao dissociados e adsorvidos na superficie do catalisador, antes que
qualquer reacao aconteca entre seus fragmentos e, entao, apos reagirem, o produto
sofre a dessor¢ao (HELLMAN et al.l 2006). De acordo com RODRIGUES] (1984)),
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dependendo das hipoteses, a maioria das equacgoes de taxa encontradas na literatura
podem ser derivadas do mecanismo proposto acima. Essas hipoteses envolvem con-
sideracOes sobre a etapa determinante, espécie(s) mais abundante(s) na superficie
do catalisador e a natureza da superficie do catalisador.

O modelo cinético de TEMKIN e PYZHEV]| (1940), citado por ELNASHAIE e
ELSHISHINT (1993)), foi a primeira equagao de taxa para sintese de amonia, derivada
do mecanismo descrito pelas Equagoes 2.6|a[2.11], que obteve resultados satisfatorios.
Admitiu-se como etapa determinante da reacao a adsorcao do nitrogénio atomico,
sendo que esta espécie também era a principal adsorvida a superficie e que os calores

de adsorcao e dessor¢ao do nitrogénio variavam linearmente com o grau de cobertura
da superficie (RODRIGUES| 1984). O modelo utiliza a Equacao para calculo

da taxa de reacdo 7y, dada em kmolNHsm_ h!.
INH; = kPN ( P, )a —k (ﬁ) - (2.12)
e\, ) TR
kg = 1,78954 x 10* ¢~20800/(RT) (2.13)
k, = 2,5714 x 106 ¢=47400/(RT) (2.14)

em que kg e k, sdo, respectivamente, as constantes de taxa de reacao direta (Equacio
e reversa (Equagao da reagao de sintese de aménia (Equagao , dadas
em kmolm—3h~!, o deve ser igual a 0,5 para catalisador de ferro, P; é a pressao par-
cial de cada componente (bar), 7' ¢ a temperatura (K) e R é a constante universal
dos gases (1,987 cal K~'mol™'). BABU e ANGIRA| (2005), ARAUJO e SKOGES-
TAD) (2008), LASSAK et al| (2010), ANGIRA! (2011) e CARVALHO et al.| (2014)
utilizaram a Equacao [2.12] em seus trabalhos para o calculo da taxa de reacao.
Outro modelo para taxa de reacdo foi obtido por NIELSEN] (1968), citado por
ELNASHAIE e ELSHISHINI (1993)). Nielsen obteve uma equagao diferente ao levar
em conta a cobertura da superficie do catalisador, além da consideracao de que a
adsor¢ao dissociativa do nitrogénio era a etapa lenta do processo. O modelo para

taxa de reacao de Nielsen é dado pela Equagao [2.15]

a2
[
'NH; = kr %0 (215)
(1 + Kg%)
Hp

ky, = 7,35 x 1012 g7 14L1/(ET) (2.16)

K3 = 3,07 x 1072 £19361/(RD) (2.17)
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em que ryp, ¢ a taxa de reacao (kmolNHj mgfgh‘l), k. a constante de taxa de reagao
reversa obtida pela Equacao (kmolm—3h™1), K, a constante de equilibrio, K3
a constante de equilibrio de adsorcao obtida pela Equacao (kmolm—h™1), a; a
atividade dos componentes, T" a temperatura (K), R a constante universal dos gases
(1,987 cal K™'mol™!) e a e w sao parametros do modelo com valores de 0,75 e 1,5,

respectivamente.

DYSON e SIMON] (1968)) modificaram o modelo proposto por TEMKIN] (1950)),
que, por sua vez, provinha de modificacoes do modelo de TEMKIN e PYZHEV
(1940), porém baseado no uso das atividades dos componentes ao invés da pressao
parcial (ELNASHAIE e ELSHISHINI| [1993). O modelo proposto por [DYSON e
SIMON] (1968) & dado pela Equagao [2.18|

CL3 «a CL2 l1-a
'NHy = 2kT KgaNQ ( 2H2 ) - (%) (218)
AN H, A,

k, = 8,849 x 104 ¢~40765/(RT) (2.19)

em que 7y, ¢ ataxa de reacdo (kmolNHz m_2h~!), k, a constante de taxa de reacdo
reversa obtida pela Equacao (kmolm—h™1), K, a constante de equilibrio, a; a
atividade dos compostos, T' a temperatura (K), R a constante universal dos gases
(1,987 cal K™'mol™!) e a um parametro com o valor 0,5 ou 0,75.

A Equagio [2.18] de DYSON e SIMON| (1968), ¢ utilizada em grande parte dos
trabalhos para céalculo da taxa de reacdo, como em ELNASHAIE et al. (1988a),
ELNASHAIE et al| (1988b)), ABASHAR/ (2003), PANAHANDEH et al.| (2003)),
DASHTT et al.| (2006), ESTURILO, (2011)), AZARHOOSH et al.| (2014).

H& na literatura outros modelos muito semelhantes ao descrito por DYSON e
SIMON]| (1968). A equacao para a taxa de reagao de amoénia de (GUACCI et al.
(1977) citato por ELNASHAIE e ELSHISHINT (1993) usa uma equagao semelhante
a Equacao [2.18] porém a constante o tem o valor de 0,541 e a constante de taxa de
reacdo reversa k, igual a 1,041525 x 1016 ¢=44421/(RT)

RODRIGUES| (1984) e ELNASHAIE e ELSHISHINT (1993)) citam o modelo de
TEMKIN et al.| (1963) obtido a partir de um novo mecanismo de natureza associativa
com duas etapas determinantes, Equacoes e[2.21] e a reacdo da Equacao [2.22]

em equilibrio (RODRIGUES, [1984).

Ny +Z = N, (2.20)
NQE + H2 = NQHQE (221)
NoHo= + 2H, = 2N Hy + = (2.22)
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Considerando ainda que a principal espécie adsorvida a superficie é o nitrogénio

molecular, TEMKIN et al| (1963) obtiveram a taxa de reagdo como descrita na
Equagao 2.23]

11—«
B kP (1= Peyg, /) (KuPy, PR
I'NH3 = 2 a (1-a)
[ﬁ+ 1 PNHI% } [1_|_k_d}

Pr, K_‘IP?IQPNz Pry

(2.23)

em que kg e k, sao, respectivamente, as constantes de taxa de reagao direta e reversa
(kmolm—h~1), K, a constante de equilibrio, o uma constante para o catalisador de
ferro, P; é a pressdo parcial de cada componente (bar).

Para todos estes modelos cinéticos citados, as equacoes utilizadas para o calculo
das atividades a; e da constante de equilibrio K, sao descritas a seguir. A atividade

de cada composto pode ser obtida da relagdo da atividade com a fugacidade, como

descritas nas Equacgoes e [2.25

a; = fi (2.24)
fi =y P (2.25)

em que a; ¢ a atividade do componente ¢, f; a fugacidade de cada componente, Equa-
cao , e f? afugacidade do componente i na condi¢ao padrao definida (fugacidade
do componente puro a pressao de 1 atm e temperatura do sistema), y; é a fracao
molar de cada componente no gas, ¢; o coeficiente de fugacidade do componente 7 e
P a pressao do sistema.

O coeficiente de fugacidade (¢;) do hidrogénio segundo|COOPER]| (1967) e SHAW
e WONES| (1964), citado por ELNASHAIE e ELSHISHINI| (1993)), ¢ dado pela
Equagao [2.26] Ja os coeficientes de fugacidade do nitrogénio e da amonia sao dados
pelas Equacoes e[2.28] descritas segundo [COOPER)/ (1967) e NEWTON] (1935,
citados também por ELNASHAIE e ELSHISHINI (1993).

{e(_378402T0,125+o7541)P_e<—0,1263T0,5_15,980) P2 13006 (~0.0119017—5,941) (6_% _1) }
o, =€
(2.26)

dn, =0,93431737 + 0, 3101804 x 107°T + 0,295896 x 10> P

(2.27)
—0,2707279 x 107572 4 0, 4775207 x 10~¢P?
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PN =0, 1438996 + 0, 2028538 x 107271 + 0, 4487672 x 107> P

(2.28)
—0,1142945 x 107572 4+ 0, 2761216 x 1076 P?

em que T é a temperatura (K) e P a pressdo (atm). Nao encontrou-se no artigo
utilizado como referéncia a faixa de validade para estas equacoes de coeficientes de
atividade.

A constante de equilibrio K, pode ser obtida a partir da equacao de GILLESPIE e
BEATTIE] (1930) (Equagao[2.29). A temperatura T deve estar em Kelvin. Também
nao foi possivel encontrar a faixa de validade para esta equacao de constante de

equilibrio.

log,y Ko = — 2,69112210g,, T — 5,519265 x 107°T + 1,848863 x 10~ "1

2.001.6 (2.29)
T’ + 2,6899

O coeficiente de efetividade 0 pode ser calculado por uma relacdo empirica ou
por um modelo de aproximagao da reagao de difusdo. [DYSON e SIMON] (1968)
apresentaram uma equacao empirica (Equagao para o calculo do coeficiente
de efetividade de particulas que possuem de 6 a 10 mm de tamanho, ja que estao

sujeitas a restricoes de difusao em sua estrutura porosa.

§ = by + 0T + bon + b3T? + byn? + bsT? + bgn® (2.30)

em que 7 é a conversdao em amonia (calculada a partir da conversdo de nitrogénio)
e T" a temperatura em (K). Os coeficientes b; sdo obtidos em fung¢ao da pressao de
acordo com a Tabela 2.2l A conversao, n, ¢ referente a uma mistura composta por
uma razao molar de 3:1 de Hy:Ny e com 12,7% de inertes.

O calor de reacao pode ser obtido pela equacao de GILLESPIE ¢ BEATTIE
(1930):

840, 609 N 459,734 x 10°
T T3
—1,0565 x 107372 + 17,0779 x 107°7T° — 38313, 2646

AH =—4,184 (0, 54526 + ) P —22.3712T

(2.31)

em que o calor AH é o calor de reacio (kJkmol™'), P a pressio (atm) e T a

temperatura (K). Esta equagdo mensura de forma satisfatoria o calor de reagao
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Tabela 2.2: Constantes para a equagao do coeficiente de efetividade (DYSON e
SIMON] [1968).

Constantes Pressao
150 atm 225 atm 300 atm
bo -17,539096 -8,2125534 -4,6757259
b1 0,07697849 0,03774149 0,02354872
by 6,900548 6,190112 4,687353
bs —1,082790 x 10~* —5,354571 x 10~° —3,463308 x 107
by -26,42469 -20,86963 -11,28031
bs 4,927648 x 1078 2,379142 x 1078 1,540881 x 1078
be 38,93727 27,88403 10,46627

quando a temperatura varia de 0-600°C e a pressao de 1-1000 atm.
O calor de reagao também pode ser obtido da equacao de KAZARNOVSKII
(1945) citado por (GAINES| (1977), com AH em kJkmol™* de NH;:

AH = — 53.307,5145 + 2, 4149 (P — 300) + 0, 0292 (P — 300)?

+1,8671 x 107 (P — 300)* + 1,4743 x 107 (P — 300)* (2.32)

+ 10,062 { 1391 T
’ 1,8
em que P é a pressdo (atm) e T a temperatura (K). Esta equacio foi baseada numa

mistura contendo 17,6% de NHj3 e razao molar de 3:1 para Hy:No.

2.3 Analise de desempenho no processo de sintese

de amonia

A analise de desempenho da producao de aménia no reator tem sido objeto de
estudo de varios autores como RAFIQUL et al.| (2005)), WORRELL e BLOK] (1994)
e PHYLIPSEN et al. (2002)). Tem-se buscado, ao longo dos anos, a identificagao de
perdas energéticas e as possiveis alternativas para reducao dos recursos de produ-
cao. Apesar dos avancos nas pesquisas, existem ainda muitas oportunidades para a
melhoria da eficiéncia nas plantas de sintese de amonia.

A analise de desempenho é um 6timo recurso para reducao de custos industriais.
Sua aplicacao pode ser ttil na industria para mudancas no consumo de energia, no
estabelecimento de politicas de eficiéncia de produc¢ao, na determinacao de restrigoes
estruturais, na substituigao de processos tecnoldgicos, na selecao de matérias-primas
que demandem menor recursos, além de contribuir ao alcance de metas ambientais,
como reducdo de emissao de gases (TAVARES et al., 2013)).
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RAFIQUL et al.| (2005) discutem algumas possibilidades para o aumento do
desempenho do reator em plantas de producao de amonia ja existentes. Os autores
citam a mudanca do projeto do reator, que passa a ser mais eficiente com o uso de
trocadores de calor internos do que com o uso de quench, ja que os trocadores de
calor permitem a recuperacao do calor de reacao.

A sintese de amonia também pode evitar perdas com o uso de melhores ca-
talisadores e com ajustes na etapa do loop de sintese do processo. Minimizar a
concentracao de amonia no reciclo pode aumentar a capacidade da planta de pro-
ducao. Além disso, amoénia e hidrogénio também podem ser recuperados do gas de
purga (RAFIQUL et al.l 2005)). Algumas unidades modernas de amdnia ja possuem
a saida do gas de purga equipada com membranas para recuperacao de hidrogénio
(WORRELL e BLOK] 1994).

Na indtstria, a produgao da planta de amonia pode ser melhorada por meio de
andlises de desempenho que envolvam as variaveis do processo. [ RAFIQUL et al.
(2005) afirmam que o aumento do custo do gis natural tem estimulado a redugao
de consumo deste composto nas plantas de producao de amoénia. A reducao do gas
natural e de outros recursos utilizados tem sido obtida através do desenvolvimento
tecnologico e aumento da eficiéncia da producao.

Assim, neste trabalho, buscou-se analisar o desempenho do reator de amonia no
loop de sintese por estudos que visavam a maior conversao nas melhores condicoes

operacionais e com uso de menores recursos de produgao.
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Capitulo 3
Metodologia

Para a simulacao e calibracao do modelo do reator de amonia, e posterior estudo
das andlises de desempenho, além dos dados industriais disponiveis, ¢ necessario
ainda a informacao da vazao de alimentacao do reator, que nao é mensurada em
planta. Logo, a modelagem e a simulacao de toda a etapa do loop de sintese no
processo de producao de amonia foram realizadas para que o valor dessa vazao
pudesse ser obtido.

A modelagem do loop de sintese de amodnia foi desenvolvida a partir de cada
equipamento presente nesta etapa do processo. Foram utilizados modelos ja pré-
definidos, disponiveis no simulador de processos EMSO - Environment for Modeling,
Simulation, and Optimization (SOARES, 2006), para a modelagem desses equipa-
mentos.

O reator de amonia foi modelado considerando a presenca dos leitos cataliticos
e dos trocadores de calor internos, além da integracao das correntes no interior do
conversor. Uma modelagem rigorosa, em estado estacionario, foi desenvolvida para
a simulacao dos leitos cataliticos. Dentre os diversos modelos cinéticos e de calor de
reacao encontrados na literatura para a sintese da amoénia, buscaram-se aqueles que
melhor representavam os resultados esperados, de acordo com os dados industriais.
Todas as metodologias empregadas para a elaboragao do modelo do leito catalitico
estao descritas neste capitulo.

O modelo do reator de amoénia completo foi calibrado industrialmente, focando os
aspectos térmicos e composicional. Analises de desempenho foram realizadas sobre
o reator para a interpretacao das melhores condigoes operacionais, com o menor
gasto de recursos e maiores producoes de amonia.

Este capitulo traz uma descri¢ao do loop de sintese e do reator de amoénia, a mo-
delagem proposta para os leitos cataliticos que compoem o reator, o0 método de dis-
cretizacao utilizado para resolucao do sistema de equacoes, a estratégia empregada
para a selecao dos modelos cinéticos e de calor de reacao, a metodologia empregada

para analisar o efeito difusivo, a queda de pressao e a calibracao do modelo, além da
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descricao da implementacao do modelo e o0 método de solucao numérica utilizado.

3.1 Descricao do loop e do reator de sintese de amo-
nia

O loop de sintese envolvido no estudo deste trabalho, cujo fluxograma é apresen-
tado na Figura comega com a compressao (no compressor de primeiro estagio
Cp-1) do efluente que vem do metanador. Apo6s a compressao, uma parte da cor-
rente (contendo em sua maioria Hy) é retornada ao processo, e o restante segue na
etapa de loop de sintese. O gas de processo é entao resfriado por meio de uma série
de trocadores de calor (TC-1, TC-2 e TC-3) e segue para o vaso flash Vs-1, onde o
condensado deixa o processo. A corrente de vapor que sai do vaso flash passa pelo
compressor de segundo estdgio Cp-2 e une-se a corrente de reciclo que vem do reator.
Essa mistura é comprimida (no compressor de terceiro estagio Cp-3) e segue para
mais uma série de trocadores de calor (TC-4, TC-5, TC-6, TC-7, TC-8) para ser
resfriada. Passa novamente por um vaso flash (Vs-2) para retirada de condensado
e, antes de seguir para o reator, troca calor com parte da corrente de alimentacao
do flash (no trocador TC-8) e depois com a corrente efluente do reator de sintese
(no trocador TC-9), agora para ser aquecida. O produto do reator é resfriado por
uma série de trés trocadores de calor (TC-10, TC-11 e TC-9) e, entao, a corrente de
reciclo é separada. A corrente principal é resfriada novamente, ao passar por mais
dois trocadores de calor (TC-12 e TC-13), e segue para um terceiro vaso separador
(Vs-3). A fase vapor vai para a purga, ap6s trocar calor com a corrente de alimen-
tagao desse vaso flash (no trocador de calor TC-12), e o produto liquido segue para
outras etapas de separacao e refrigeracao para obtencao da aménia liquida final.

Utilizou-se dados industriais para modelagem e simulacao, em estado estacioné-
rio, deste loop de sintese. A simulacao desta etapa do processo proporcionou o valor
da vazao molar na entrada do reator de amonia, que foi utilizado na simulacao do

reator de sintese.
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Figura 3.1: Fluxograma do loop de sintese de amonia.



O reator presente no loop de sintese descrito e estudado neste trabalho é um
reator do tipo Topsge S-200, que contém fluxo radial, dois leitos cataliticos fixos, um
trocador de calor entre os leitos e um trocador de calor que envolve as correntes de
entrada e saida do reator (BRAY et al.l 2014). Entre outros beneficios, os reatores
da tecnologia Haldor Topsge oferecem utilizacao plena do volume de catalisador
instalado, operagao estavel com boa flexibilidade na faixa de operagao e controle
simples de temperatura. A Figura|3.2|apresenta um esquema do reator utilizado. O

ciclo do gas de sintese dentro do reator pode ser acompanhado pela Figura (3.3

(gl TCR-2

Entrada C

= o gt

TSI ETT AT S ETTTTTT T TINTTTTTTTTIES

— Leito-1

X ®
Gy e e

(— Leito-2

Entrada A

Figura 3.2: Esquema do reator de sintese de amonia em estudo (adaptado de BOS-
SEN e GAM]| (2002)).

O gas de sintese alimenta o reator em trés pontos, sendo que a maior parte é
introduzida através de uma entrada localizada na base (Entrada A), onde o fluxo
segue no sentido ascendente, através do espago anular existente entre o casco do
cesto de catalisador e o casco de pressao externo do reator, mantendo-o resfriado.
Da parte superior do reator, este gas flui para o casco do trocador de calor de
alimentacao (TCR-2), sendo aquecido até a temperatura de reacao pelo gés efluente
do conversor, que sai do leito inferior do catalisador (Leito-2).

No espago acima do primeiro leito de catalisador (Leito-1), o gés que sai do casco
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Figura 3.3: Fluxograma simplificado do reator de sintese de amonia.

do trocador de calor da alimentacao (TCR-2) é misturado com uma corrente de gés
frio (Entrada C), introduzida através de um anel perfurado no topo do conversor.
A quantidade de gas frio utilizado ajuda a controlar a temperatura de entrada para
o primeiro leito de catalisador.

A parte restante do gas de sintese é introduzida através da Entrada B e segue
para o trocador de calor entre leitos (TCR-1), passando em sentido ascendente
pelos tubos desse trocador, resfriando a corrente que deixa o primeiro leito (Leito-1)
de catalisador até a temperatura de entrada do segundo leito (Leito-2). Apods a
passagem pelos tubos do trocador de calor entre leitos (TCR-1), o gis proveniente
da Entrada B é misturado, acima do primeiro leito de catalisador, com a alimentacao
da Entrada A, e com o gas frio da Entrada C. A corrente gasosa resultante dessa
mistura flui para os painéis de entrada, ao redor do primeiro leito de catalisador, de
onde seguem para a entrada do primeiro leito de catalisador (Leito-1), na dire¢ao
radial interna e, depois, pelo espago anular entre o primeiro leito de catalisador e o
trocador de calor entre leitos (TCR-1). A distribui¢do uniforme do gés no leito de
catalisador é assegurada por meio de uma placa perfurada, situada na entrada dos
painéis.

O efluente do primeiro leito (Leito-1) de catalisador passa pelo casco do trocador
de calor entre leitos (TCR-1), para resfriamento até a temperatura adequada & en-
trada no segundo leito de catalisador (Leito-2). Como ja descrito, esse resfriamento

é promovido pela troca de calor com o gés introduzido nos tubos do trocador de

23



calor entre leitos.

A temperatura de entrada do segundo leito de catalisador (Leito-2) é controlada
pelo ajuste da vazao de gas fresco (da Entrada B) nos tubos do trocador de calor
entre leitos (TCR-1). Do casco desse trocador, o gas de sintese é transferido para o
segundo leito de catalisador, via painéis de entrada, situados ao seu redor. O fluxo
de gas no segundo leito (Leito-2) ocorre também na diregao radial interna, sendo
sua distribuicao novamente assegurada por meio de placas perfuradas colocadas nos
painéis de entrada. Ao sair do segundo leito (Leito-2), o gas passa pelo tubo central,
em sentido ascendente, fluindo em seguida para os tubos do trocador de calor de
alimentacao (TCR-2). Isso permite a troca de calor com parte do gas que alimenta
o reator, proveniente da Entrada A. Depois de passar pelos tubos do trocador de
calor da alimentacao, o gés flui para a saida do conversor.

Os trocadores de calor internos ao reator foram modelados com modelos presentes
no proprio EMSO, simulador de processo utilizado neste trabalho. Considerou-se
que esses trocadores eram do tipo contra-corrente e que nao havia queda de pressao
através deles, por nao existir dados de planta referentes a queda de pressao dos
trocadores internos do reator (TCR~1 e TCR-2). O coeficiente global de transferéncia
de calor de cada trocador foi calculado de modo que as temperaturas de saida destes
equipamentos atingissem as temperaturas de planta esperadas. Um esquema do
trocador de calor entre-leitos (TCR-1) e do trocador de calor da alimenta¢do do
reator (TCR-2) é apresentado na Figura

T tur Temperatura
1T e'mpera. . saida Leito-2
saida Leito-1
Temperatura Temperatura
enﬂﬁﬂ@—) entrada reator
|
' N
| Temperatura Temperatura
entrada Leito-2 saida reator
TCR-1 TCR-2
(a) TCR-1 (b) TCR-2

Figura 3.4: Esquema com as temperaturas medidas em planta das correntes que
trocam calor em TCR-1 e TCR-2.

Para a anélise de desempenho do reator, desenvolveu-se uma modelagem rigo-
rosa, envolvendo os modelos para os leitos cataliticos, para os trocadores de calor

internos e para as trocas de calor entre as correntes internas do reator.
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3.2 Modelagem dos leitos cataliticos

A modelagem do loop de sintese de amonia foi realizada em estado estaciona-
rio, com as correntes e os equipamentos presentes nesta etapa sendo descritas por
modelos ja disponiveis no simulador de processos EMSO. A modelagem do reator
foi realizada de forma gradual. Iniciou-se com a modelagem dos leitos cataliticos
e, posteriormente, a incorporagao dos trocadores de calor integrando as correntes
presentes no interior do reator.

Para os leitos cataliticos, buscou-se um modelo capaz de representar um sistema,
reacional que ocorresse em leito fixo, de formato cilindrico e com dispersao radial de
massa e energia. Esta secao apresenta a descricao e deducao do modelo, em estado
estacionario, considerado-o pseudo-homogéneo e unidimensional.

As hipoteses utilizadas para a elaboracao do modelo de leito catalitico foram as

seguintes:

& Modelo unidimensional, considerando que as variacoes das variaveis de estado
e das propriedades ocorrem apenas na diregao radial (r), desprezando as vari-

acoes axiais e angulares;
e Fluxo radial seguindo no sentido do raio externo para o raio interno;

& Modelo pseudo-homogéneo, ou seja, o modelo nao faz distincao entre as fases

solida e gasosa;
e Velocidade considerada escalar;
e Difusdo méassica dada pela 1% Lei de Fick;
oo Conducao de calor dada pela Lei de Fourier;
e Coeficiente de difusao massica dado por correlacoes semi-empiricas;
e (GGas nao-ideal, descrito pelas equacoes de estado de Peng-Robinson;
e Fator de atrito dado pela equacao empirica de Ergun;
e Fracao de vazios do leito uniforme;
e Alimentacao dos leitos composta por Hy, NHy, NHHj3, Ar e CHy;

& Argonio e metano considerados inertes.

Considerando todas essas hipoteses apresentadas, o modelo final torna-se um
sistema algébrico-diferencial. As equacoes diferenciais, nao lineares, sao dadas pelos

balanco de massa global, balanco de massa por componente, balanco de energia
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e pelo balanco de quantidade de movimento em coordenadas cilindricas. Essas
equacoes e suas respectivas condicoes de contorno sdo apresentadas a seguir. A
condicao de contorno de entrada é representada por CC1 e a condicao de contorno

de saida representada por CC2.

e Balanco de Massa Global
% (rpv) =0 (3.1)

e Balanco de Massa por Componente

%% < dj}) +%%(TUC)+V¢§R—O (3.2)
CCl:  Repv.Cie = (rvCy) . + (rDear) . (3.3)
CC2: €& — 0 (3.4)
e Balanco de Energia

%dir ( kg Cj;:) + ldi <7’va> ( Aﬁ) R=0 (3.5)
CC1: Rextpevef[e = (rpvﬁ) e + (rk‘H%) e (3.6)
cc2: 4t . (3.7)

e Balanco de Quantidade de Movimento
_ldi(rpu ) :2—]:—150( ;5)2%—2(1;5)%2 (3.8)
CCl:  Reppev? = (rpv?) . P N P, (3.9)

em que r é o raio do leito catalitico (m), R € o raio interno (e de saida) do leito
catalitico (m), R..: o raio externo (e de entrada) do leito catalitico (m), p a massa
especifica (kgm™3), p. a massa especifica na entrada do leito catalitico (kgm™3), v
a velocidade do gas (ms™!), v, a velocidade do gés na entrada do leito catalitico
(ms™1), Deys o coeficiente efetivo de difusdo massica (m?s™ '), C; a concentragao
molar do componente i (kmolm™2), C;. a concentragdo molar do componente i na
entrada do leito catalitico (kmolm™3), v; o coeficiente estequiométrico do compo-
nente 4, kg o coeficiente efetivo de condutividade térmica (W m='K~1), H a entalpia
da mistura gasosa (kJ kmol 1), H, a entalpia da mistura gasosa na entrada do leito

catalitico (kJkmol™'), AH o calor de reacio da mistura gasosa (kJkmol™), ¢ a

26



fracao de vazios, p a viscosidade dinamica da mistura (Pas), d, o didmetro da parti-
cula de catalisador (m) e R a taxa de reagao (kmolNHzm >h~'), obtida pela relagio

apresentada na Equacao [3.10}

R — sl - ) i (3.10)

em que 3 é o coeficiente de desativacao do catalisador, § o coeficiente de efetividade
(Equagao [2.30), ¢ a fragdo de vazios e ryp, a taxa de reagio por metro ciibico de
catalisador (kmolNHsm_3 h™).

A contribuicao dos efeitos da difusividade massica e da condutividade térmica

foram avaliados perante os resultados do modelo. Para descrever o modelo cinético,

verificou-se o uso das Equacoes [2.12] [2.15] e [2.18] para selecionar a que melhor se

adequava aos resultados de concentracao final esperados. Também foi verificado
qual das equagoes de calor de reagdo apresentadas (Equagoes e melhor
reproduziam os dados de temperatura final esperados. Os coeficientes de fugacidade
¢; do nitrogénio, hidrogénio e amonia foram calculados pelas Equacoes e
[2.28] respectivamente. A constante de equilibrio foi obtida pela Equacao [2.29

A fracao de vazios do leitos cataliticos foi calculada pela Equacao (CRE-
MASCO, 2002). A fracdo de vazios € é um parametro adimensional, L é a altura do

leito (m) e d, o diametro do catalisador (m).

{1 + (é - 2)2}
(-2

Segundo [CREMASCO| (2002), a equagao para célculo do coeficiente efetivo de
difusao massica para uma mistura gasosa é dada pela Equacao [3.12] A difusividade

e=0,38+0,073

(3.11)

de cada componente na mistura gasosa foi obtida pela equacao de Stefan-Maxwell
(Equagao e a difusividade de cada componente em cada um dos demais com-
ponentes pode ser mensurada pela correlagao empirica dada pela Equacao de
FULLER et al.|(1966)), citado por CREMASCO|(2002). O didmetro entre compostos
¢ dado pela Equagao [3.15]

NC’o'mp
Dey = Y Dy (3.12)
=1
(1—y1)

(3.13)

Dyy = ——— Y1)
1,M ZNC(’mP "
1=2 D1
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Dy =1,0x10"7

YANICH S T O
{ ] (3.14)

P&, | M,

1/3 1/3

dyo = (Z Q)l n (Z 9)2 (3.15)

em que ¢ representa cada um dos componentes, Neonm, 0 nimero total de componen-
tes da mistura gasosa, Dey; o coeficiente efetivo de difusdao méssica (m?*s™!), Dy
o coeficiente de difusividade do componente 1 na mistura (m?s™'), Dy ; o coeficiente
de difusividade do componente 1 no componente i (m?s™!), y; a fracdo molar de
cada componente na mistura na temperatura e pressao média do leito, 7" a tempe-
ratura (K), P a pressdao (atm), M; a massa molar do componente i (kg kmol™!), d »
o diametro molecular entre os compostos (A) e (32 ), é o volume molar associado

a difusao da molécula do componente i (cm®mol ™).

Adimensionamento do modelo

Para facilitar a aplicagao de métodos numéricos na resolug¢ao do modelo proposto,
o adimensionamento de variaveis e equacoes de processos foi realizado. Os adimen-

sionais das variaveis dependentes e independentes foram definidos como mostrado a

seguir:
C; a
r=—— O = L= —— =L o=
Rref Cref Uref Pref Href
(3.16)
T P
Tref Pref Href

em que r* & o raio adimensional, R,.; o raio de referéncia (m), C; a concentragao
do componente i adimensional, C,..; a concentragao de referéncia (kmolm™3), v* a
velocidade do gés adimensional, v,.; a velocidade do gés de referéncia (ms™), p* a
massa especifica adimensional, p,.; a massa especifica de referéncia (kgm™3), H* a
entalpia adimensional, H,. s a entalpia da mistura gasosa de referéncia (kJkmol™),
T* a temperatura adimensional, 7,.; a temperatura de referéncia (K), P* a pressao
adimensional, P,.s a pressao de referéncia (atm), u* a viscosidade adimensional, g,
a viscosidade dinamica de referéncia da mistura (Pas).

Para o adimensionamento das variaveis, o valores de referéncia adotados foram
os correspondentes as condi¢oes de entrada do reator. Os balancos de massa, energia

e quantidade de movimento adimensionais sao representados abaixo:
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e Balanco de Massa Global Adimensional

d k* ok ok
e (r*p*v*) =0 (3.17)

e Balanco de Massa por Componente Adimensional

11 d dC* 1 d
—— — — 0 CHY+ AR =0 3.18
Per* dr* (r dr*)_l_r*dr*(rv D)+ A ( )

* « 1 dC¥
cCt: €l = (roep)| + (i) (3.19)
1 71
o oder| _

cez: G =0 (3.20)

ee Balancgo de Energia Adimensional

1 1 T 1 ]
d <*d )J“F d (r*pu HY) + A (_AH>gcgzo (3.21)

P_etF dr* r dr* dr*

CCl: 1= (rpv*H*)| + (7’*%%> (3.22)

i E AL

R _
CcC2: d% L= 0 (3.23)
ee Balanco de Quantidade de Movimento Adimensional

dpP* %k %, %2 1 d * k%2
pre Asv* i 4 Aygp o™ — A5r_*dr* (r*p*v*?) (3.24)
CCl: 1= (r*p*v*Q) ) P = 1 (3.25)

em que 7* é o raio adimensional, C} a concentracao do componente 7 adimensio-
nal, C7, a concentragao do componente ¢ adimensional na entrada do leito, v* a
velocidade do gas adimensional, p* a massa especifica adimensional, H* a entalpia
adimensional, 7" a temperatura adimensional, P* a pressao adimensional, ©* a vis-
cosidade adimensional. O valor do nimero de Péclet massico (Pe) e do namero de
Péclet térmico (Pe;) foi obtido pelas relagdes apresentadas nas Equagoes [3.26]e [3.27]

Rrefyref
Pe=——— 3.26
De,]V[ ( )
Rrefprefvrefﬁref
Pe, = 3.27
“ Treka ( )

O valor das constantes A, Ay, A3, Ay, As foram obtidas pelas relacoes das Equa-
¢oes al3.32l A; e A, sdo dadas, respectivamente em (m*skmol™') e (m?skJ ™).
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As, Ay eAs sao adimensionais.

Rref

A =" 3.28
! Urefcref ( )
Rye
Ay= ——ref (3.29)
prefvreeref

(1 - 5)2 Uref,ureeref
As = 150 3.30
e (3.30)

7 (]_ — 8) prefvzeeref
A=~ 3.31
Ty e dyPrey (3:31)

_ prefvzef

A
° Pref

(3.32)

3.3 Meétodo de discretizacao do modelo

A discretizacao utilizada para resolucao do modelo foi o método dos volumes
finitos. Neste método, as equagoes que descrevem os principios de conservacao de
massa global e por componente, energia e quantidade de movimento foram aplicadas
sobre o volume elementar das equacoes diferenciais na forma conservativa.

Considerando que os leitos cataliticos possuem a forma de um cilindro oco, cada
volume elementar compreende uma casca cilindrica que, juntos, formam o volume
total de cada leito do reator. Para facilitar a implementacao do método, considerou-
se que o raio variava, ao longo do eixo radial, de 1 até N, e, entao, o volume de
discretizacao variaria de 2 até N, também ao longo do eixo radial; ou seja, um
total de (N-1) volumes elementares. As Figuras e ilustram a discretizagao

proposta.

Figura 3.5: Discretizagdo em volumes finitos.
Em cada volume de discretizacao, V;, foram calculados as propriedades do fluido

em valores médios. Para aplicar a discretizacao em volumes finitos nas equacoes de

conservacao adimensionais, o volume de integracao também precisa ser um termo
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Entrada

Figura 3.6: Vista superior da discretizagao em volumes finitos do leito cilindrico.

adimensional. Logo, sabendo que o volume de um cilindro é dado pela Equacao
3.33] tem-se que o volume elementar é obtido pela Equacao e o diferencial de
volume dV pela Equacao [3.35

V = nlLr? (3.33)
AV =xL(r;_, —73) (3.34)
dV = 2x Lrdr (3.35)

em que V & o volume (m?), AV; é o volume elementar j (m?*), L é a altura do leito
catalitico (m), 7 o raio (m), r; o raio na posi¢do j (m).

O volume adimensional (V*) é dado pela Equacao e o volume de integracao
adimensional (dV*) é dado pela Equagao

%
V* = 3.36
V;“ef ( )
dV 2w Lrdr
dV* = = = 2r*dr* 3.37
‘/ref 7TLRE:I:I& e ( )

Assim, as equagoes de balanco de massa por componente, balanco de energia e

balanco de quantidade de movimento adimensionais, ap6s aplicacao do método dos
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volumes finitos, com uso de (N — 1) volumes de integragao, ficam descritas como

mostradas abaixo:

e Balanco de Massa por Componente Adimensional Discretizado

. Paraj=2:
<W> N 03055 — O,
(3.38)
+ A1Vi§RQ =0
. Para j = 3 até (N-1):
2 I (G = Ciymt) _ . (Crjmr = Cljma)
7“;2 — 7’;712 Pe |/ Ar* i1 Ar*
(3.39)
2 k ok * * * *
| m 2 | v Gl = 1w ] + Ay =0
. Paraj=N:
2 I (Civ-1 = Cin-s)
i —ri_,2) Pe N1 Ar*
(3.40)

2

* * * * * * _

+ (—7"* 2 _ ok 2 [TNUNCZ‘,N - TN—I'UN—ICi,N—l] + Awifin =0
N — TN

ee Balancgo de Energia Adimensional Discretizado

. Paraj=2:

2 1 (T3 - 17)
(7’5‘2 - ri‘z) [Petr2 Ar* 2P

(3.41)

+ A, (-AE&) Ry = 0
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. Para j = 3 até (N-1):

s | 5P  Hy = a0 H (342)
+ Ay (~AH; ) R =0
. Paraj = N:
2 N[ (Ga-Ti
v —ryv_2/) Pe N1 Arx
+ <ﬁ> [TNPNUNHN —T'n-aaP N—1UN—1HN—1] ( )
N —TNa1
+ Ag (~AHy) Ry =0
e Balanco de Quantidade de Movimento Adimensional Discretizado
. Paraj=2:
*2 - = Asvyps + A4PQU22 —As | Q53— (7"2927)22 - 1) (3.44)
Ty — 1} e
. Paraj = 3 até N:
P* _ p*
L i+ A
r* —r*
J Jj—1
(3.45)

— r*
i T

2
* k%2 * * * 2
— A <—r*2 5 | (rpjv;” = rieapiavia’)

O desenvolvimento da aplicacao do método de discretizacao dos volumes finitos

a essas equacoes encontra-se no Apéndice deste trabalho.
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3.4 Selecao do modelo de calor de reacao e do mo-

delo cinético

Os modelos para calor de reacao de GILLESPIE e BEATTIE| (1930)) e de [KA-
ZARNOVSKII| (1945), citado por |GAINES| (1977), foram analisados para sele¢do
daquele que melhor representasse os resultados de temperatura esperados. Primeira-
mente, o comportamento destes modelos foram analisados para diferentes condicoes
de temperatura e pressao, a fim de verificar se estes modelos prediziam de forma
similar o calor de reacao, nas condicoes de operagao do reator.

Para a selecao da equacao de calor, a ser utilizada no modelo, simulou-se o pri-
meiro leito catalitico utilizando os dados industriais de vazao, pressao e composicao
da entrada do reator e, a temperatura de entrada do primeiro leito, também me-
dida em planta. Selecionou-se o modelo que apresentou o menor desvio, em relacao
ao dado de planta, da temperatura de saida do primeiro leito catalitico do reator.
Se os modelos de calor de reagao, de |GILLESPIE e BEATTIE (1930) e de KA-
ZARNOVSKIL (1945), apresentassem desvios semelhantes, optava-se pela selecao
do modelo mais utilizado na literatura.

Dentre os modelos cinéticos apresentados na Secao 2.3, do capitulo de revisao da
literatura, buscou-se entre os modelos de TEMKIN e PYZHEV]| (1940), NIELSEN
(1968)), citados por ELNASHAIE e ELSHISHINTI] (1993)), e DYSON e SIMON  (1968)
a equacao para taxa de reacao que melhor representasse os resultados de composicao
esperados para a saida do segundo leito do reator. Analisou-se a saida do segundo
leito do reator por nao haver dados industrias para a composicao na saida do primeiro
leito.

Assim, para se obter resultados de simulagao para a saida do Leito-2, simulou-
se um sistema contendo apenas o primeiro leito, o trocador de calor entre leitos
e o segundo leito catalitico. A simulacao deste sistema foi viavel por existir dados
industrias de temperaturas para a entrada e a saida de cada um dos leitos. A corrente
de entrada do primeiro leito utilizou dados de vazao, pressao e composicao da entrada
do reator, e a temperatura de entrada do primeiro leito, todos medidos em planta.
A temperatura de entrada do segundo leito catalitico também foi especificada. Com
os resultados da simulacao deste sistema, selecionou-se, dentre os modelos de taxa
de reagao de TEMKIN e PYZHEV/ (1940), NIELSEN (1968) e DYSON e SIMON
(1968)), aquele que apresentou o menor desvio para a fracdo molar de amonia na saida
do segundo leito do reator, pois este valor corresponde também a saida do reator,
onde ha dados de planta para a composicao molar. Para os modelos cinéticos que
apresentaram desvios semelhantes, verificou-se a similaridade destes modelos perante
a simulacao do reator completo. Caso os resultados para cada equacgao cinética

fossem diferentes entre si, entao, durante a calibracao do modelo do reator completo,
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optaria-se pelo modelo cinético que melhor representasse os dados industriais.

3.5 Analise dos efeitos difusivos

A modelagem desenvolvida para os leitos cataliticos considera nas equacoes de
conservacao a presenca dos termos de difusao. Na literatura, muitos autores despre-
zam estes termos por nao serem significantes nos resultados do modelo.

Logo, o efeito da difusao foi estudado a fim de analisar a sua real contribuicao
para os resultados do leito catalitico. Para isto, os valores dos ntimeros de Péclet
maéssico e térmico foram calculados, de acordo com as Equacoes e utili-
zando dados industriais do reator em estudo. Os resultados para concentracao de
NHj3 e temperatura, ao longo do primeiro leito, foram entao obtidos para diferen-
tes valores de Péclet massico e térmico. A partir desses resultados, analisou-se os
valores limites para os ntmeros de Péclet massico e térmico, para o qual, a difusao
tornava-se desprezivel.

Caso verificado que o efeito difusivo massico e térmico eram despreziveis para os
resultados do modelo, os termos referentes ao efeito da difusao seriam desconside-

rados e removidos do modelo dos leitos cataliticos.

3.6 Influéncia da queda de pressao no modelo

De acordo com os registros industriais, o reator em estudo sofre queda de pressao
de aproximadamente 6 kgf cm~2. No modelo desenvolvido para o reator, considerou-
se apenas a variacao de pressao radial nos leitos cataliticos, sendo que a queda de
pressao através dos trocadores de calor internos ao reator, foi desprezada, por nao
haver informacoes de planta a respeito destes equipamentos.

O efeito da queda de pressao no leito catalitico foi analisado a partir dos perfis
de resultados, para composicao e temperatura, ao longo do primeiro leito, quando
considerando o uso do modelo de queda de pressao constante e quando utilizando
o modelo com a equacao de balanco de quantidade de movimento, desenvolvida no

modelo.

3.7 Analise de convergéncia de malha

A convergéncia de malha foi analisada para os casos em que o nimero de volumes
de discretizagao (N-1) eram iguais a 2, 4, 8, 16, 32, 64, 128, 256 e 512. Utilizou-se
do conceito de norma infinita, aplicada as variaveis de concentracao molar de NHj
(Equagao e temperatura (Equacao , para calculo do erro da discretizacao
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ao longo do leito. O critério da norma infinita considera o méaximo erro absoluto
entre cada malha e a malha de referéncia. Neste estudo, a malha com 512 volumes
de discretizacao foi considerada como referéncia por ser refinada o suficiente para o

caso em estudo.

< tol (3.46)

N
118, || = maz |Cvms prathay — Cnas vatha,.

H[%VHOO = max |TMalhaN — Thatha,.;| < tol (3.47)

em que H[N

Cron H ¢ o maximo erro absoluto para a concentragao de amonia, ||I§VH
NH3 lloco o0

¢ o maximo erro absoluto para a temperatura, Cypg, € a concentragao de amonia
(kmolm™?), Malhay é cada malha com (N-1) volumes de discretizacio, Malha,y
a malha tomada como referéncia e tol a tolerancia escolhida para a analise de con-
vergéncia da malha.

A posicao onde o erro foi calculado corresponde a um local proximo & entrada
do leito, onde existe uma maior discrepancia entre os valores das varidveis para
cada malha. Foi selecionada a malha em que o erro calculado pela norma infinita
satisfazia a tolerancia estipulada, 2 x 10~ para a concentracao de amonia e 2 x 107!
para temperatura. Ainda levou-se em conta o tempo computacional gasto para

simulagao.

3.8 Calibragao do modelo do reator

Para a calibracao industrial do modelo do reator, os resultados de simulacao,
composicional e térmicos, foram comparados aos dados de planta e, entao, alguns
parametros foram ajustados. A modelagem desenvolvida para os leitos cataliticos
considerava que o catalisador estava 100% ativo. Logo, buscou-se o melhor valor
para o coeficiente de desativagao do catalisador (), presente no modelo do leito, que
representasse os resultados da simulacao com o menor desvio dos dados industriais.

Os valores das temperaturas das correntes no interior do reator sao afetados
pelas trocas térmicas que ocorrem nos trocadores de calor internos. Logo, buscou-
se também o valor para o coeficiente global de transferéncia de calor por aerea
de troca térmica (UA), de cada um dos trocadores de calor presentes no reator
(TCR-1 e TCR-2), para ajuste das temperaturas, na entrada e saida dos leitos,
aos dados industriais. Os valores de U A, que inicialmente estavam sendo utilizados
na simulagao do modelo desenvolvido, haviam sido calculados utilizando os dados
industriais de temperatura ao longo do reator, medidas na entrada do reator e na

entrada e saida de cada leito catalitico.
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Primeiramente, os novos valores para o coeficiente de troca térmica (UA), para
cada um dos trocadores de calor internos, foram obtidos por meio de estimacao.
Para isto, utilizou-se apenas os dados médios das temperaturas ao longo do reator,
da janela operacional em andlise. Os valores de UA estimandos, foram, entao,
substituidos no modelo.

Com os valores do coeficiente de troca térmica (UA), de TCR-1 e TCR-2, corrigi-
dos, realizou-se a busca pelos valores de 5 que melhor ajustassem os dados simulados
de composicao na saida do reator aos dados de planta. Uma anélise de sensibili-
dade, que avaliava a conversao em amonia em funcao da variagao do coeficiente de
desativacao do catalisador, foi realizada. Com o perfil de desativacao do catalisa-
dor, novos valores de 3, para o Leito-1 e para o Leito-2, utilizando-se do método de
tentativa e erro, foram buscados. Devido a sensibilidade da conversao em amonia
com a alteracdo do coeficiente de desativagao do catalisador (/3), nao foi possivel
a realizacao de uma estimagao de parametros que englobasse ao mesmo tempo os
parametros U A dos trocadores de calor e os parametros  dos leitos cataliticos.

Apos a analise de sensibilidade de [ na conversao em amonia, buscou-se, por mé-
todo de tentativa e erro, novos valores de 3, para o Leito-1 e para o Leito-2. A busca
foi realizada até que se encontrasse valores de 8 que resultassem em erros relativos,
entre dados de composicao simulados e industriais na saida do reator, menores que
5%. Selecionou-se a combinacao de valores para o coeficiente de desativacao de cada

um dos leitos que fornecesse um menor desvio médio entre as variaveis analisadas.

3.9 Implementacao e resolucao numérica

A modelagem e simulagao da etapa do loop de sintese e do reator de amonia fo-
ram realizadas, de forma modular, no simulador de processos EMSO. A modelagem
integrada da etapa do loop de sintese e do reator nao foi possivel pela complexa-
bilidade do modelo do reator de aménia, que dificultava a conversao do sistema
integrado.

Os equipamentos da etapa loop de sintese foram modelados, de forma gradual,
com modelos ja disponibilizados pelo EMSO. Cada vez que um equipamento era
adicionado ao modelo, o sistema era simulado e, entao, os resultados salvos e uti-
lizados como estimativa inicial para a simulacao do sistema com incorporacao dos
demais equipamentos. O sistema formado, foi simulado, em estado estacionario, a
fim de obter-se o valor da vazao molar de gas que seguiria para a entrada do reator
de amodnia. Na resolucao do modelo da etapa do loop de sintese utilizou-se o pacote
SUNDIALS, para a resolucao das equacoes algébricas nao lineares, com tolerancia
relativa de 1073 e tolerancia absoluta de 107°.

Para resolucao do modelo do reator em estado estacionério, anteriormente, era
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Tabela 3.1: Faixa de variacao para cada variavel de processos estudada.

Variavel de processo Faixa de variacao Unidade
Pressao de entrada do reator 138,5 - 159.,5 kgf cm 2
Temperatura de entrada do reator 114 - 140 °C
Temperatura ao longo do reator 380 - 510 °C
Vazao de entrada do reator 23000 - 26600  kmolh™!
Composicao de NH3 na entrada do reator 0-2 %
Composicao de Ar na entrada do reator 0-45 %
Composicao de CH4 na entrada do reator 0-7 %
Composicao de Hy na entrada do reator 60 - 80 %
UA para TCR-1 220 - 270 kWK1
UA para TCR-2 255 - 270 kW K1

realizada a simulacao deste reator em estado dinamico, para que os resultados do
modelo transiente fossem utilizados, como estimativa inicial, na resolucao do modelo
em estado estacionério. A simulagdo do reator de amonia utilizou o pacote DASSLC
(Differential-Algebraic System Solver in C) para resolugdo do sistema de equagoes
algébrico-diferenciais formado, e o pacote SUNDIALS para a resolucao das equacoes
algébricas nao lineares. Ambos os métodos utilizaram tolerancia relativa de 107 e

tolerancia absoluta de 107°.

3.10 Analise de sensibilidade sobre o reator de amo-
nia

A anélise de desempenho foi realizada identificando o efeito de diversas varidveis
de processo na producao de aménia. Analisou-se o efeito da variacdo das condicoes
de entrada da corrente do reator, pressao, temperatura, vazao e composi¢ao, o efeito
da variagao da temperatura ao longo do reator e o efeito da alteracao dos coeficientes
de troca térmica dos trocadores de calor do reator.

Para essas analises, alterava-se a variavel em estudo, numa certa faixa de valores,
mantendo-se todas as demais constantes. A avaliacdo de desempenho do reator
baseou-se na conversao de amoénia ao final de um passe no reator de sintese. A Tabela
.1 apresenta as faixas de varia¢do utilizadas no estudo de analise de desempenho.

A faixa de variacao, para cada variavel de processos estudada, foi delimitada

pelo dimensionamento dos trocadores de calor internos ao reator.

38



Capitulo 4
Resultados e Discussao

Para discutir o desempenho do reator de sintese de amonia, primeiro deve-se
garantir que o modelo matematico esteja representando adequadamente o sistema
proposto. Desta forma, este capitulo traz os parametros de processos utilizados, a
escolha dos modelos cinéticos e de calor de reacao que melhor descrevem o sistema, a
calibragao do modelo com dados industriais e os resultados da anélise de desempenho

realizada para o reator em estudo.

4.1 Modelagem, simulacao e calibracao do reator de

sintese de amonia

4.1.1 Parametros de processo

Para a calibracao do modelo do reator com dados experimentais de planta, alguns
parametros de processo necessitam ser determinados para o modelo proposto, como
dados sobre o catalisador e as condigoes da corrente de alimentacao do reator.

O catalisador de sintese que forma os leitos fixos do reator tem o forma de gra-
nulos (sem formato especifico) e é constituido de 6xidos fundidos de ferro. A fracdo
de vazios calculada (de acordo com a Equacao foi de 0,4531 para o primeiro
leito e 0,4530 para o segundo leito. A Tabela apresenta outros parametros dos
leitos cataliticos utilizados para a simulagao do reator.

As condicoes de pressao, temperatura e composicao da corrente de entrada do
reator, utilizadas nas simulagoes, foram obtidas a partir de dados industriais. Estes
valores, que correspondem a média dos dados para o periodo da janela operacional
em estudo, sdo apresentados na Tabela 4.2l A vazao da corrente que alimenta o
reator foi obtida apos a simulacao do loop de sintese, ja que nao havia medicao de
vazao na entrada do reator, mas havia medidores de vazoes em outras partes do

processo. Assim, ao final da simulacao para a etapa do loop de sintese, obteve-se o
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Tabela 4.1: Parametros dos leitos cataliticos.

Parametro Valor Unidade

Altura (L) 3,701 m

1° Leito Diametro Interno (2R;,;) 1,17 m
Diametro Externo(2R..;) 2,848 m

Tamanho dos granulos (d,) 2,25 mm

Altura (L) 8,381 m

5 Teito Diametro Interno (2R;,;) 0,65 m
Diametro Externo(2R..;) 2,848 m
Tamanho dos granulos (d,) 2,25 mm

valor de 26.099,5 kmol/h de gas que seguiam para a entrada do reator de amonia.

Tabela 4.2: Dados de planta para a alimentacao e saida do reator de amonia.

Parametro Valor Unidade
Entrada do Reator

Hy 65,09 %
Ny 23,37 %

COT/I%‘;;@‘O NHy; 1,77 %
Ar 3,27 %
CH, 6,43 %

Temperatura 117,90 °C

Pressao 140,53  kgf/cm?

Saida do Reator

H, 55,29 %
N, 21,02 %

COTAP(I’SIW NH; 12,30 %

AT Ay 379 %

CH, 7,46 %

Temperatura 308,97 °C
Pressao 134,66 kgf/cm?

Também foram utilizadas, para a calibracdo do modelo, os dados industriais
das temperaturas internas do reator, listadas na Tabela [£.3] Todos esses dados
experimentais foram obtidos a partir de uma média da janela operacional da planta,
em estado estacionario, num periodo em que producao operava de forma estavel.

Os valores dos nimeros de Péclet massico e térmico obtidos de acordo com as
relagoes das Equacoes e respectivamente, foram da ordem de 5,5 x 10% e
5,8 x 10%.
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Tabela 4.3: Dados de planta das temperaturas internas no reator.

Posigao Temperatura (°C)
Entrada 1° Leito 368,96
Saida 1° Leito 497.46
Entrada 2° Leito 372,18
Saida 2° Leito 442,53

4.1.2 Equagao de calor de reagao para o modelo do leito

Os resultados de temperatura ao longo e na saida do primeiro leito para as
equagoes de calor de reagao segundo|GILLESPIE e BEATTIE| (1930) (Equagao
e também segundo [KAZARNOVSKII| (1945) citado por (GAINES (1977) (Equacio
, foram analisados para determinacao da melhor equacao de calor de reacao
para satisfazer os resultados esperados. O comportamento destes modelos foram
analisados para diferentes condicoes de temperatura e pressao, a fim de verificar se
estes modelos proporcionam resultados similares para a faixa de operacao do reator
em estudo (Figuras [£.1] e [1.2)).

Pelas Figuras e é possivel observar que, para as condicoes de operacao
dos leitos cataliticos, presente no reator estudado, em que a pressao estd em torno
de 150 atm e a temperatura entre 600-800 K, os resultados de calor de reacao,
tanto para o modelo de (GILLESPIE e BEATTIE (1930)) quanto para o modelo de
KAZARNOVSKIT (1945), foram proximos e em torno de -55000 a -53000 kJ mo .

x 10°

Calor de reagéo (kJ/kmol)
Calor de reacéo (kJ/kmol)
&
~

300

800 260

700 220

600 600 4o 180
Temperatura (K) 500 100 Pressao (atm) Temperatura (K) 500 100 Presséo (atm)

(a) [GILLESPIE e BEATTIE (1930) (b) KAZARNOVSKII (1945)

Figura 4.1: Calor de reagao, para as equagoes de GILLESPIE e BEATTIE| (1930) e
de KAZARNOVSKII| (1945), para diversas condicoes de pressdo e temperatura.

Pela Figura [4.3] que apresenta o comportamento da temperatura ao longo do
leito para ambas equacoes, observa-se que as duas equacoes para calor de reacao
de reacao descrevem de modo similar o perfil de temperatura ao longo do raio do
primeiro leito catalitico. Da Tabela temos que a temperatura média na saida do
1° leito deve ser em torno de 770,61 K (497,46°C). Apesar da temperatura de saida
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Figura 4.2: Contorno para os resultados de calor de reacao, das equagoes de GIL-
LESPIE e BEATTIE| (1930) e de KAZARNOVSKII (1945), para diversas condi¢oes
de pressao e temperatura.
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Figura 4.3: Temperatura ao longo do raio do primeiro leito.

do leito apresentar desvios aproximados em relacao aos dados de planta para ambas
equagoes (= 2,2%), adotou-se a Equacdo de GILLESPIE e BEATTIE| (1930)) por
esta ser a mais utilizada na literatura. Até aqui, nenhum ajuste foi feito ao modelo

com os dados de planta.

4.1.3 Equacao de taxa de reacao para o modelo do leito

Entre as equacoes de taxa de reacao apresentadas neste trabalho, foram anali-
sadas as equagoes de TEMKIN e PYZHEV]| (1940) e de NIELSEN]| (1968)), citadas
por ELNASHAIE e ELSHISHINT| (1993)) (Equagoes e[2.15] respectivamente); e
a equacdo de DYSON e SIMON]| (1968) (Equacdo [2.18). A Figura [4.4] traz o valor

de fracao molar de amonia ao longo do raio para o segundo leito.

Analisou-se somente a saida do segundo leito por nao existir dados de planta
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Figura 4.4: Fracao molar de amdénia ao longo do raio para o segundo leito.

para composicao na saida do primeiro leito. Observa-se pela Figura [4.4] que as
equagoes de taxa de DYSON e SIMON]| (1968) e de NIELSEN) (1968)), citado por
ELNASHAIE e ELSHISHINI] (1993) descrevem o modelo de forma semelhante. Os
resultados da equacdo de TEMKIN e PYZHEV| (1940)), citado por ELNASHAIE e
ELSHISHINT (1993), se distanciam daqueles observados pelas equagoes anteriores,
e esta diferenca pode ser explicada pelo uso da pressao parcial dos componentes,
ao invés da atividade, como nos outros modelos de taxa de reacao, que pode estar
causando um erro relacionado a consisténcia termodinamica do modelo para o reator
em estudo.

Dados experimentais de planta mostram que a fracao molar média de NH3 na
saida do 2° leito deveria ser de 12,30%. Assim, as equacoes de taxa segundo DY-
SON e SIMON]| (1968)) (Equagao e NIELSEN] (1968), citado por ELNASHAIE
e ELSHISHINT| (1993) (Equagao sao as que apresentam o menor desvio em re-
lacao ao dados de planta: 27,2% e 26,8%, respectivamente. Os altos desvios podem
ser justificados pelo sistema simulado estar operando em condigoes fora da validade
de algumas equagoes utilizadas para a simulagao. Além do mais, ainda nao foi apli-
cado nenhum ajuste ao modelo com relagoes aos dados experimentais. Perante estes
resultados, optou-se por selecionar o modelo de taxa de reacao apds simulacao do

modelo do reator completo, a fim de identificar qual deles melhor representaria os
dados industriais.

4.1.4 Efeito da difusao no modelo do leito

No modelo de leito catalitico desenvolvido, considerou-se o efeito da difusao de
massa e energia através dos leitos. Entretanto, apos o calculo para os nimeros de Pé-
clet méssico e térmico, que sdo da ordem de 5,5 x 10% e 5,8 x 10%, respectivamente,

percebe-se que o efeito da difusao nao deve ser significativo para o processo.
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As Figuras[4.5] e [4.6] apresentam a concentragao de NHj e a temperatura ao longo
do primeiro leito para diferentes niimeros de Péclet massico e térmico, respectiva-
mente.
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Figura 4.5: Concentracao molar de NH3 ao longo do raio do primeiro leito para
diferentes valores de nimero de Péclet méassico (Pe).
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Figura 4.6: Temperatura ao longo do raio do primeiro leito para diferentes valores
de nimero de Péclet térmico (Pe,).

De acordo com as Figuras e nota-se que a partir de um valor de Pe
e Pe; de 500, o efeito da difusao torna-se desprezivel. Como os valores de Péclet
massico e térmico calculados para o modelo sao muito maiores que 500, passou-se

a desconsiderar o efeito da difusao, logo, os termos de difusao foram removidos do
modelo dos leitos cataliticos.

4.1.5 Efeito da queda de pressao no modelo do leito

No modelo desenvolvido (em que considera-se apenas variagoes na direcao radial),

a equacao do balanco de quantidade de movimento obtém a queda de pressao apenas
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ao longo do raio dos leitos cataliticos. Como no modelo do reator considerou-se
apenas a queda de pressao através do leito, considerando nula a queda de pressao
através dos trocadores de calor internos ao reator, por nao haver dados industriais
a respeito dessa informacao, a queda de pressao apresentada pelo reator simulado

foi bem menor que a apresentada pelos dados de planta, conforme apresentado na
Tabela (4.4l

Tabela 4.4: Queda de pressao no reator de amonia de acordo com dados de planta
e dados simulados pelo modelo.

Queda de pressao no reator de amonia

Planta Sitmulagao
5,87 kef/cm? 0,036 kgf/cm?

As Figuras e [d.7Tbhpresenta os perfis entre esses resultados quando utiliza-se
um modelo com a equagao de balanco de quantidade de movimento (BQM) e quando
considera-se um modelo com queda de pressao constante (DP) e igual a apresentada
pelos dados de planta. Apesar dessa diferenca nos valores de queda de pressao entre
os dados de planta e os simulados ser significativa, pouco altera-se nos resultados
de composicao molar de NH3 e nas temperaturas do leito. Este comportamento dos
resultados pode ser explicado pela queda de pressao ser desprezivel perante a alta

temperatura de operacao do reator em estudo, que estd em torno de 140 kgf cm 2.
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Figura 4.7: Composicao de NHj3 e temperatura ao longo do raio do primeiro leito
usando célculo da queda de pressao constante (DP) e equagao do balango de quan-
tidade de movimento (BQM).

Assim, o calculo da pressao ao longo do reator considerando a queda de pressao

constante foi tomado como parte do modelo a fim de facilitar as futuras simulacoes

do reator completo nas mais diversas condigoes a serem estudadas.
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4.1.6 Analise de malha para o modelo do leito

A fim de controlar o erro proveniente da aproximacao das derivadas, resultante
do método de discretizacao utilizado, realizou-se um estudo sobre a discretizacao da
malha do modelo dos leitos cataliticos. Foram analisados o nimero de volumes de
discretizagao (N-1) iguais a 2, 4, 8, 16, 32, 64, 128, 256 e 512.

A Tabela mostra o calculo da norma infinita, apresentada na Secao 3.7, para
a concentracao molar da amoénia e a Tabela 4.6 para a temperatura ao longo do

primeiro leito.
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Figura 4.8: Concentracao de NHj3 ao longo do raio do primeiro leito para diferentes
malhas.
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Figura 4.9: Temperatura ao longo do raio do primeiro leito para diferentes malhas.
Pelos resultados apresentados nas Tabelas e tem-se que a malha de 256
volumes de discretizacao apresenta erro dentro da tolerancia determinada quando

comparada & malha com 512 volumes de discretizacao, tanto para a variavel de

concentracao de NH3 quanto para a temperatura.
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Tabela 4.5: Norma infinita para anélise de malha julgando a varidvel concentracao
de NH3

(N-1) Concentragao Norma Tempo
NH; (kmolm™3) Infinita Computacional (s)
2 0,064335 0,140979 0,055
4 0,084187 0,121127 0,064
8 0,123553 0,081761 0,078
16 0,200854 0,004460 0,137
32 0,204288 0,001026 0,201
64 0,204800 0,000514 0,360
128 0,205240 0,000074 0,645
256 0,205510 0,000196 1,662
512 0,205314 nao se aplica 2,511

Tabela 4.6: Norma infinita para anélise de malha julgando a variavel de temperatura.

(N-1) Temperatura Norma Tempo
(K) Infinita Computacional (s)
2 660,33 127,43 0,055
4 678,44 109,32 0,055
8 714,31 73,45 0,055
16 784,56 3,20 0,055
32 787,95 0,19 0,055
64 788,24 0,48 0,055
128 788,04 0,28 0,055
256 787,90 0,14 0,055
512 787,76 nao se aplica 0,055

O modelo do leito catalitico com 256 volumes de discretizacao, com equagoes
de conservacao sem presenca do termo de difusao, possui 15242 variaveis, 15.226
equacoes e 16 especificacoes. Em média, este modelo gasta um tempo computa-
cional, para a simulagdo, de 1,662 segundos num processador Intel Core i5-2450M
2.5 GHz, memoria RAM 6 GB e SO W7 64 Bits. J& o modelo com 512 volumes de
discretizacao, que possui 30.346 variaveis, 30330 equacoes e 16 especificacoes, utiliza
2,511 segundos de tempo computacional para simulacao no mesmo processador. Ou
seja, houve um aumento de 51% do tempo computacional gasto para resolucio do
modelo do leito catalitico com 512 volumes, em relagao ao modelo com 256 volumes
de discretizagao.

Logo, adotou-se a malha de 256 volumes de discretizagdo (N=257) para o mo-
delo do leito catalitico. Ao tomar essa decisao, também levou-se em conta o custo
computacional gasto para resolu¢ao do modelo. Quanto maior o niimero de volumes

de discretizagao maior o nimero de equacoes a serem resolvidas pelo sistema, o que
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acarreta no aumento do tempo computacional.

4.1.7 Calibracao do modelo completo do reator de sintese de
amonia
Com o modelo para os leitos cataliticos definido, desenvolveu-se o modelo com-
pleto para o reator de sintese de aménia. Como apresentado anteriormente (Figuras
e 3.3)), o interior do reator possui, além dos dois leitos cataliticos fixos, dois
trocadores de calor entre as correntes de entrada e saida dos leitos cataliticos.
Para a calibragao do modelo com os dados de planta, foi analisado primeiramente
os resultados do modelo, sem nenhum ajuste (Tabela|4.7)), considerando a utilizagao

das equagoes de taxa de reacao de DYSON e SIMON (1968) e de NIELSEN]| (1968)),
citado por [ELNASHAIE e ELSHISHINT (1993).

Tabela 4.7: Comparacao entre os dados de planta e os resultados da simulacao sem
ajuste.

DYSON e SIMON| (1968)  INIELSEN] (1968)

Planta s 5 vio (%) Simulado Desvio (%)

Composicao molar saida reator (%)

H, 55,20 54,06 2,22 54,12 2,11
No 21,02 19,91 9,28 19,93 9,18
NH; 12,30 15,05 22,36 14,98 21,79
Ar 3,79 3,70 2,37 3,70 2,37
CH, 7.46 7.97 2,55 7.97 9,55
Temperatura (°C)
Entrada Leito-1 368,96 339,29 8,04 339,29 8,04
Saida Leito-1 497,46 501,15 0,74 501,77 0,87
Entrada Leito-2 372,18 398,30 7,02 398,95 7,19
Saida Leito-2 442,53 462,07 4,41 462,67 4,55
Saida reator 308,97 342,77 10,94 343,41 11,15

Percebeu-se que a composi¢ao molar de amoénia estava com um desvio bem maior
que o esperado, e similares para o uso de ambos os modelos de taxa de reacao, assim
como alguns desvios das temperaturas do reator. Logo, um ajuste que afetasse a
composicdo de amoénia e a temperatura das correntes ao longo do reator foi estu-
dado. O modelo sem ajustes considera que o catalisador estd 100% ativo, o que
nao acontece na pratica. Assim, buscou-se um valor para o coeficiente de desativa-
¢ao do catalisador (f) para cada um dos leitos cataliticos presente no modelo. As
Figuras e mostram a influéncia do valor de  na composigao molar de
NH; na saida do reator. E possivel notar que a composicio de NHj sofre variacdo

significativa para valores de 8 menores que 0,04, quando o modelo dos leitos utiliza

48



a equacao de taxa de DYSON e SIMON]| (1968). Para uso da equagao de taxa de
reacdo de NIELSEN (1968), obteve-se que a composicao de NHj3 varia significativa
para valores de (8 menores que 0,005. Estes baixos valores para o coeficiente de
desativacao pode ser justificado pelo fato de o catalisador utilizado hoje no reator
de sintese de amonia estar em uso h& mais tempo do que é indicado para sua vida

util, que é de aproximadamente de dez anos.
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Figura 4.10: Composicao de NH3 na saida do reator para diferentes valores de
quando utilizando a taxa de reacao de DYSON e SIMON (1968)) ou a de NIELSEN
(1968).

Buscou-se também o valor para o coeficiente global de transferéncia de calor por
area de troca térmica (UA), de cada um dos trocadores de calor presentes no reator
(TCR-1 e TCR-2), para ajuste das temperaturas, na entrada e saida dos leitos, aos
dados industriais.

Aplicou-se a metodologia descrita na Secao 3.8 para encontrar os novos valores
de U A e (3, buscando-se primeiramente os valores para o coeficiente de troca térmica
(UA) de TCR-1 e TCR-2 e, entdo, o coeficiente de desativacao do catalisador para o
Leito-1 e Leito-2. Os novos parametros foram obtidos visando obter erros relativos,
entre os dados simulados e industriais, para a temperatura e composi¢ao, menores
que 5%.

Para encontrar os melhores valores do coeficiente de desativagao, para cada um
dos leitos cataliticos, utilizando o método de tentativa e erro, avaliou-se o desvio dos
dados simulados em relagao aos dados de planta, para a composicao molar na saida
do reator e temperatura ao longo do reator, para diversos valores de § para cada
um dos leitos. Os melhores resultados, para as combinacgoes de S do Leito-1 e do
Leito-2, ap6s o método de tentativa e erro, encontram-se na Tabela e [4.9] que
fornecem os desvios, entre os dados simulados e os dados de planta, quando a taxa
de reacao é descrita pela equagao de [DYSON e SIMON]| (1968)), e quando a taxa de
reacao dada pela equacao de NIELSEN] (1968)), respectivamente.
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Tabela 4.8: Desvios entre os dados simulados e os dados industrias, para diferentes
combinacoes de [ para o Leito-1 e para o Leito-2, considerando a taxa de reacao
dada pela Equagao DYSON e SIMON| ({1968)).

Bleitos 0,0160 0,0165 0,0170 00165 0,0165
BLeito—2 0,0190 0,0190 0,0190 0,0185 0,0195
Desvios para dados de composicao molar (%)

H, 146 161 1,74 161 161
N, 223 209 200 209 2,09
NH, 252 171 097 1,71 171
Ar 448 448 475 448 448
CH,4 4,56 4,69 4,69 4,69 4,69

Desvios para dados de temperatura ao longo do reator (%)

Entrada Leito-1 2,06 1,60 1,17 1,77 1,44

Saida Leito-1 1,53 1,84 2,14 145 223
Entrada Leito-2 0,25 0,04 032 032 0,40
Saida Leito-2 1,06 044 0,16 044 043
Saida reator 1,60 2,11 2,60 2,10 2,11

Tabela 4.9: Desvios entre os dados simulados e os dados industrias, para diferentes
combinagoes de [ para o Leito-1 e para o Leito-2, considerando a taxa de reacao
dada pela Equagao NIELSEN] (1968).

Breito—1 0,000827 0,000827 0,000827 0,000828 0,000829
Breito—2 0,000828 0,000829 0,000830 0,000828 0,000828
Desvios para dados de composi¢ao molar saida do reator (%)

H, 0,69 0,65 0,63 0,65 0,61
N, 2,85 2,90 2,90 2,90 2,90
NH; 6,67 6,83 6,91 6,75 7,07
Ar 3,96 3,96 3,96 3,96 3,96
CH, 4,15 4.15 4,15 4,15 4,15
Desvios para dados de temperatura ao longo do reator (%)

Entrada Leito-1 6,85 6,79 6,68 6,71 6,07
Saida Leito-1 10,89 10,62 10,45 10,48 10,22
Entrada Leito-2 0,62 0,33 0,16 0,19 0,08
Safda Leito-2 5,06 5,22 5,32 5,27 5,40
Saida reator 0,84 0,96 1,04 1,01 1,11

De acordo com as Tabelas[1.8e[1.9] os desvios, entre dados de planta e simulados,
foram semelhantes os valores de coeficiente de desativacao apresentados. Percebeu-
se que ao tentar enquadrar melhor o valor de uma variavel, outra acaba sendo

prejudicada. Assim, visando um menor desvio médio entre as variaveis, selecionou-
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se, para o modelo que utiliza a equagao de DYSON e SIMON]| (1968) para a taxa de
reacao, a combinacao com valor de 8 para o Leito-1 de 0,0165 e de § para o Leito-2
de 0,0190. J4 para o modelo que utiliza a equagao de NIELSEN]| (1968) para a taxa
de reacao, a combinacao com valor de § para o Leito-1 de 0,000827 e de [ para o
Leito-2 de 0,000828 foi selecionada.

Todos os novos valores para o coeficiente global de transferéncia de calor (UA)
de TCR-1 e TCR-2 e de (§ para Leito-1 e Leito-2 encontram-se na Tabela
O resultado da simulagao apos o ajuste com esses novos valores ¢ apresentado na

Tabela L1171

Tabela 4.10: Valores de § e U A para ajuste do modelo aos dados de planta.

Parametro Valor Unidade
DYSON e SIMON (1968) |NIELSEN| (1968))
[ para Leito-1 0,0165 0,000827 adimensional
[ para Leito-2 0,0190 0,000828 adimensional
UA para TCR-1 268,149 99,0045 kWm—2K-!
UA para TCR-2 264,65 278,568 kWm—2K™!

Tabela 4.11: Comparacao entre os dados de planta e os resultados da simulacao com
ajuste.

DYSON e SIMON| (1968)  [NIELSEN] (1968)

Planta Simulado  Desvio (%)  Simulado Desvio (%)

Composicao molar saida reator (%)

Hy 55,29 56,18 1,61 55,67 0,69
N, 21,02 20,58 2.09 20,42 2.85
NH; 12,30 12,51 1,71 13,12 6,66
Ar 3,79 3,62 4,48 3,64 3,96
CH, 7.46 7.11 4,69 7.15 416
Temperatura (°C)
Entrada Leito-1 368,96 374,88 1,60 343,32 6,95
Saida Leito-1 497,46 488,28 1,84 443,265 10,89
Entrada Leito-2 372,18 372,02 0,04 369,88 0,62
Saida Leito-2 44253 444,46 0,44 464,94 5,06
Saida reator 308,97 302,45 2,11 311,57 1,07

Pelos desvios apresentados na Tabela tem-se que as variacoes entre os
dados simulados e os dados de planta, quando considerando o uso da equacao de
taxa de reagdo de NIELSEN] (1968) foram maiores que 5% para a composi¢ao de
NHj e algumas temperaturas. Quando considerou-se a equacao de taxa de DYSON e

SIMON | (1968]), os desvios dos dados simulados com os industrias nao foram maiores
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que 4,7% para os dados de composicao, nem maiores que 2,2% para os dados de
temperatura. Logo, o modelo com utilizacao da equacao de taxa de reacao de
DYSON e SIMON (1968), com seus ajustes para 5 e UA, foi considerado o mais
adequado para simular o reator de amonia desta planta de producao para a janela
operacional em estudo.

O modelo do reator completo de sintese de amonia, possui 30646 variaveis, 30621
equacoes e 25 especificagoes. Em média, este modelo usa um tempo computacional
de 5,241 segundos para resolucao num processador Intel Core 15-2450M 2.5 GHz,
memoéria RAM 6 GB e SO W7 64 Bits.

4.2 Analise de desempenho para o reator de sintese

de amoénia

Esta secao apresenta analises do desempenho do sistema para casos em que a
alteracao de variaveis de processo influencia nos resultados e producao de NH3 no
reator de sintese de amonia.

Para as anéalises, a variavel em estudo era alterada, numa certa faixa de valores,
e o desempenho do reator avaliado, baseando-se na conversao de amonia ao final
de um passe no reator de sintese. Todas as outras demais variaveis eram mantidas
constantes. Essas faixas de variacao, para as variaveis de processos estudadas, sao
delimitadas pelo dimensionamento dos trocadores de calor internos ao reator.

O valor das variaveis inicialmente especificadas nas analises para Pe, Te, vazao
molar de entrada no reator, composicao molar do gas de entrada no reator, foram

os mesmo apresentados na Tabela para a entrada do reator.

4.2.1 Conversao em amodnia com a variacao da pressao e tem-

peratura de entrada

Como discutido no Capitulo 2, a pressao e a temperatura de entrada do reator
influenciam na conversao em amoénia. As figuras a seguir mostram a influéncia dessas
variaveis na conversao em amonia para o reator de sintese em estudo, com o modelo
desenvolvido e ajustado, para as condicoes reais de planta.

Sobre a influéncia da pressao de entrada do reator (F,) na conversdao em NHs,
pela Figura pode-se observar que o aumento da P, causa uma queda da con-
versao em NHs, para valores de pressio de entrada variando entre 138,5 kg cm ™2
e 159,5 kgem~2. Este comportamento pode ser explicado pelo sistema de troca
térmica presente no interior do reator, que proporcionou temperaturas de entrada

dos leitos (T ) menores com o aumento da pressao (Figura[4.12a)). Este comporta-
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mento também influenciou a temperatura de saida dos leitos (75 ), que passaram
a diminuir com o amento de P,, reduzindo, assim, o potencial de troca térmica dos
trocadores de calor internos ao reator. Se a temperatura de entrada de cada leito

fosse mantida fixa, a conversao aumentaria com o aumento da pressao.
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saida dos leitos com a variacao da pressao

Alguns autores da literatura afirmam que, em geral, altas pressoes de entrada

favorecem a conversao em amonia, entretanto, um comportamento contrario foi

observado neste reator. AZARHOOSH et al.|(2014) observou que o aumento da P,,

variando entre 210 kgem ™2 e 255 kg cm ™2, aumentava a conversao em amonia, para

um reator do tipo horizontal, com presenca dois fluxos quench, um trocador de calor
e trés leitos cataliticos. [ELNASHAIE et al. (1988a) também obtiveram o mesmo

comportamento em seus resultados ao estudar um reator modelo TVA, vertical, com

presenca de um leito catalitico, um trocador de calor e tubos resfriadores.
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Ainda para o reator de sintese estudado neste trabalho, verifica-se, pela Figura
que o aumento da temperatura de entrada do reator (T,) reduz a conversao em
amoOnia. O aumento da temperatura de entrada (7,), de forma similar ao aumento
da pressao de entrada, resulta em uma menor troca de calor no sistema de integragao
energética (Figura , proporcionando menores temperaturas de entrada nos lei-
tos (Te,.), menores temperaturas de saida nos leitos (7} 1), Figuras [.15a] e e,
consequentemente, baixando a conversao. Este comportamento foi observado para
variagoes da T, do reator variando entre 114°C e 138°C.|AZARHOOSH et al.| (2014)
observaram em seu trabalho, quando estudou outro tipo de reator em diferentes con-
digoes de processo, que o aumento da temperatura de entrada do reator aumentava

a conversao em amonia, para T, da entrada do reator variando entre 350°C e 420°C.
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Figura 4.13: Conversao em NHj de acordo com a temperatura de entrada do reator.
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Figura 4.14: Calor trocado em TCR-1 e TCR-2 de acordo com a temperatura de
entrada do reator.
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Figura 4.16: Conversao ao longo do Leito-1 com a variacao da temperatura de
entrada no Leito-1.

A Figura [4.16]| apresenta como a temperatura de entrada do Leito-1 afeta a con-
versdo em amoénia. E possivel observar o aumento da conversao em amonia com o
aumento da temperatura de entrada do leito, até certo limite, quando as condicoes
do sistema atingem o equilibrio da reacao e, entao, a conversao passa a diminuir
com o aumento da temperatura de entrada do leito.

PEDEMERA et al.| (1999), que simularam um reator semelhante ao estudado
neste trabalho, porém sem a presenca do trocador de calor TCR-2 e em condicoes
operacionais distintas, observaram o aumento da temperatura de saida do primeiro
leito com o aumento da temperatura de entrada do reator. Este comportamento
ocorreu até certo limite da temperatura de entrada do reator, no qual, acima deste,
passava a ter comportamento contrario, dependo da vazao de gas que passava atra-
vés do TRC-1. Estes resultados reforcam a importancia da anélise de integragao

energética que ocorre ao longo do reator de amoénia aqui estudado.
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Figura 4.17: Conversao em NHj e curvas de niveis com a variacao da pressao de
entrada e da temperatura de entrada do reator.

A Figura apresenta o comportamento da conversao de NH3 para as diversas
condigoes de pressao e temperaturas de entrada. Pelos graficos da Figura [4.17]

observa-se que as maiores conversoes sao atingidas para as menores T, e P,, proximas
a 114°C e 140 kgf cm 2.

4.2.2 Variagao da temperatura ao longo do reator

A reacdo de amonia a partir de hidrogénio e nitrogénio é altamente exotérmica.
Logo, conforme o gas de sintese reage, a temperatura ao longo do reator vai au-
mentando. O aumento da temperatura do reator favorece a conversao em amonia
até um certo limite, quando se atinge a temperatura das condigoes de equilibrio.

Este comportamento é observado no reator em estudo, como é possivel observar na
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Figura que apresenta a conversao em amoénia em func¢ao do aumento da tem-
peratura ao longo do reator. Na Figura 117,90°C corresponde a temperatura
média de entrada do reator em operacao. Para cada leito, nota-se o comportamento
quase linear entre a conversao e a temperatura, caracteristico de reatores adiaba-
ticos, também observado por SCHBIB et al.| (2001). Tem-se que a maior parte da
conversao em amonia ocorre no primeiro leito do reator, fato justificado pela baixa
concentragao de NHjz no gas que alimenta este leito.

A conversao em amonia constante, na Figura [4.18] corresponde ao resfriamento
do gés de sintese no trocador de calor entre os leitos (TCR-1). Observa-se de forma
nitida, a importancia do resfriamento entre os leitos do reator, ja que o resfriamento
permite que o sistema reduza sua temperatura, para manté-la afastada das condicoes
de equilibrio e, assim, atingir maiores conversoes em NHs. Trabalhos da literatura
apresentam o mesmo perfil para a secao de resfriamento quando este ocorre por meio
de trocadores de calor ou por uso de fluxo de quench.

Todos estes comportamentos para a conversao em amonia com a temperatura ao
longo do reator também foram constatados pelos autores BARTELS et al.| (2003),
DASHTT et al.|(2006) e AZARHOOSH et al.|(2014), para diferentes tipos de reato-

res.
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Figura 4.18: Conversao em NH3 em funcgao da temperatura ao longo do reator para
diferentes temperaturas de entrada do reator.

Observa-se, ainda, que a temperatura que o gis atinge ao longo do reator é
influenciada pela temperatura de entrada (7,) do proprio reator. A presenga dos
trocadores de calor, no caminho do gés de sintese no interior do reator, alteram as
temperaturas das correntes que entram e saem dos leitos cataliticos. Este compor-
tamento ¢ verificado analisando a Figura[4.18] que apresenta a conversao em amonia
em funcao da variacao da temperatura para diferentes temperaturas de entrada no

reator. Observa-se que menores valores de T, do reator fazem o primeiro leito atin-
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gir maiores valores de temperatura e também maiores conversoes em amonia. Na
Figura 4.18] a maior conversao em amonia é atingida pela T, de 114°C.

Logo, é importante o controle da T, do reator, para que a temperatura ao longo
dos leitos esteja em valores viaveis para a obtencao de maiores conversoes de amo-
nia. A vantagem de ter a corrente de efluente do reator com uma temperatura maior
é que mais calor pode ser trocado nos trocadores de calor subsequentes ao reator
de amonia, gerando assim mais vapor através destes equipamentos. E importante
salientar que, hoje, nao existe controle automatico na planta para controlar as tem-
peraturas de entrada em cada leito pela manipulacao das vazoes das correntes de

alimentacgao do reator.

4.2.3 Conversao em amodnia com a variacao da vazao molar
de gas de sintese na entrada do reator

Observou-se o efeito da variagao da vazao molar do gés de sintese que entra no

reator sobre a conversao em amonia final, mantendo-se todas as demais variaveis do

processo inalteradas. De acordo com a Figura|[4.19, a conversao em amonia tende a

aumentar com o aumento da vazao molar na entrada do reator.
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Figura 4.19: Conversao em NHj em funcao da variagao da vazao molar de gas de
sintese na entrada do reator.

A vazao molar esta diretamente relacionada com a velocidade do gas no reator.
Logo, com o aumento da vazao molar, tem-se o aumento da velocidade do géas.
Altas velocidades fazem com que o gas tenha um menor tempo de residéncia nos
leitos cataliticos, reduzindo seu tempo de reacao e nao produzindo a concentracao de
amonia esperada. Entretanto, o comportamento apresentado na Figura pode
se justificar pelo tamanho do leito disponivel para a reacao. Como o comprimento

do leito disponivel ¢ maior que o necessario para alcancar a condi¢ao de equilibrio,
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o aumento de carga analisado é suportado pelo tamanho do reator. Neste caso,
o crescimento da conversao em amonia se deve ao grande volume de gas reagindo,
compensando o tempo de residéncia do gas no reator. A Figura[4.20] traz a conversao
em amonia, em funcao da variacao da temperatura ao longo do reator, para diferentes
vazoes molares na entrada. Observa-se que as maiores conversoes sao obtidas para as
maiores vazoes molares, que também possuem as maiores temperaturas ao longo do
reator e maiores temperatura na entrada dos leitos (Figura , produzindo mais
amonia. Este comportamento esta relacionado, assim como nos casos estudados
anteriormente, para efeito da temperatura e pressao de entrada do reator, ao efeito
combinado das trocas energéticas que ocorrem no interior do reator.

DASHTT et al.| (2006]) observaram que o aumento da vazao de gas na entrada do
reator, para valores entre 18000 e 26000 kgh™!, reduz a conversio em amonia no
primeiro leito. Entretanto, estes resultados foram obtidos para um reator de amonia
do tipo horizontal, com trés leitos cataliticos e presenca de fluxo quench e trocador

de calor para resfriamento da corrente de gés no interior do reator.
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Figura 4.20: Conversao em NHj3 em funcao da variacao da temperatura ao longo do
reator para diferentes vazoes molares na entrada no reator.

De acordo com as Figuras e para que o reator em estudo atingisse uma
maior producao de amonia, este deveria estar operando com uma vazao de gas de
sintese na entrada do reator maior que vazdo atual, que é de 26.099,5 kmol/h. A
vazao molar na entrada do reator pode variar quando varia-se a vazao de gas em
etapas anteriores a da sintese no processo de producao de amonia, alterando-se a

quantidade de reciclo ou ainda com a quantidade de vapor que sai do vaso flash
separador Vs-2 (Figura [3.1)).
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Figura 4.21: Temperatura de entrada dos leitos em fungao da vazao molar de gas
na entrada no reator.

4.2.4 Conversao em amodnia com a variacao da composicao

de amoOnia na entrada do reator

Na literatura, em geral, espera-se que, o aumento de amoénia na composicao de
entrada diminua a conversao da mesma, uma vez que o equilibrio da reacao se des-
locaria no sentido de decomposicao da amonia. DASHTTI et al. (2006) observaram
este comportamento, para variacoes de composicao de NHjz entre 0 e 7% no gas que
alimenta o reator, no estudo de um reator do tipo horizontal, com trés leitos catali-
ticos, e presenca de fluxo quench e trocador de calor. Entretanto, neste trabalho, de
acordo com a Figura [4.22] o aumento da composicao de amoénia, no gés de sintese
que alimenta o reator, aumenta a conversao de amonia, para variacoes de 0 a 2% da

composicao molar de amoénia na entrada do reator.
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Figura 4.22: Conversao em NHjz em funcao da variacao da composicao molar de
amonia no gas de entrada do reator.
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Observando a Figura tem-se o aumento da conversao com o aumento da
temperatura ao longo do reator, como esperado. A maior composicao de NH3 na
entrada do reator causa um aumento da temperatura de entrado dos leitos, e con-
sequentemente, proporciona uma maior conversao em amonia. Logo, pode-se dizer
que, o aumento da conversao, observado na Figura4.22| ¢ causado pelas condicoes de
operacao favoraveis da integracao energética. Além do mais, o consideravel aumento
na temperatura de entrada dos leitos do reator, com a maior presenca de amonia,
pode ser justificado pelo valor do calor especifico a pressao constante (c,), que tem
maior valor para a NHs, em torno de 60 Jmol ! K™!, para a temperatura média de
operacao do reator, em relacio aos reagentes Hy e Ny, cerca de 29 e 30 Jmol ' K1,
para a temperatura média de operacao do reator, respectivamente. O simulador
de processos EMSO renormaliza o valor da composicao dos demais componentes

quando uma delas esta sendo alterado.
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Figura 4.23: Conversao em NHj3 em funcao da variacao da temperatura ao longo do
reator para diferentes composicoes molares de amonia no gas de entrada do reator.

Devido ao dimensionamento do reator e de seus trocadores de calor internos, so
foi possivel analisar a conversao em amonia para a variacao de 0 a 2% da composicao
de NHj3 no gas de entrada do reator. Porém, acredita-se que um aumento muito
acima de 2%, para a composicao de amonia no gas que alimenta o reator, reduza
a conversao de NHs, pois, a quantidade de amoénia presente na reacao de sintese
seria grande o suficiente para que a decomposicao de NHj3 se sobressaisse sobre a

conversao da mesma.

4.2.5 Conversao em amodnia com a variacao da composicao

de inertes na entrada do reator

De acordo com as Figuras|4.24ale a conversao em amonia tende a aumentar

com o aumento da presenga de inertes (argdnio e metano) na composicao do gas
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de alimentacao do reator. Este comportamento foi observado para variagoes na
composicao de entrada de 0 a 4,5% para o argonio e de 0 a 7% para o metano. Ao
alterar-se o valor da composicao do Ar ou do CHy, o simulador de processos EMSO

renormaliza o valor da composicao dos demais componentes.
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Figura 4.24: Conversao em NHj3 em funcdo da variacao da composicao molar de
argonio e metano no gas de entrada do reator.

As Figuras e mostram que as temperaturas de entrada dos leitos atin-
gem valores maiores quando a presenca destes inertes ¢ maior na composi¢ao de
entrada. O aumento das temperaturas de entrada dos leitos pode estar relacionado
a maior presenca de amoénia ao longo do segundo leito do reator, o que também au-
menta também a temperatura de saida dos leitos cataliticos e, como consequéncia da
integracao energética, a temperatura de entrada dos leitos, entdao, aumenta. Como
visto anteriormente, maiores conversoes em amonia sao atingidas com o aumento da

temperatura de entrada dos leitos.
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Figura 4.25: Conversao em NH3 em funcao da variacao da temperatura ao longo do
reator para diferentes composicoes molares de argonio no gas de entrada do reator.
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Figura 4.26: Conversao em NHj3 em funcao da variacao da temperatura ao longo do
reator para diferentes composicoes molares de metano no gas de entrada do reator.

Espera-se que um aumento muito acima de 4,5% e 7%, para o argdnio e o metano,
respectivamente, na composicao do gés que alimenta o reator, reduza a conversao
de NHj, assim como observado por ELNASHAIE et al.|(1988a)) durante o estudo de
um reator do tipo vertical com um leito catalitico. A quantidade de inertes presente
pode ser grande o suficiente para "apagar" a reacao de sintese de amoénia. Neste
trabalho, a faixa de variacao da composicao de Ar e CH, analisada estava limitada

ao dimensionamento do reator e de seus trocadores internos.

4.2.6 Efeito da composicao de hidrogénio na alimentacao do

reator

Para uma variacao de 60 a 80% de hidrogénio na composi¢ao do gas que alimenta
o reator, a conversao de amonia tende a aumentar com o aumento da composicao
de Hy, de acordo com a Figura O aumento do reagente hidrogénio desloca o
equilibrio da reacao para o sentido de formacao de amonia. A Tabela apresenta
os valores de conversao em amonia alcancados para desvios da razao estequiométrica
na reagao de sintese de amonia (3Hy:1Ns), para variacoes da razao molar Hy:Ns entre
2,57 e 3,42.

Pela Tabela observa-se que o aumento da razao molar, entre os reagentes
hidrogénio e nitrogénio, aumenta a conversao em amonia. Este resultado também
foi encontrado por ELNASHALIE et al.|(1988a), que estudou um reator do tipo TVA,
com a razao molar Hy:Ny variando entre 2,5 e 3.5.

Para razoes molares de Hy:Ny até 3, o aumento da conversao em NHj3 ocorre
pelo aumento da composicao molar de hidrogénio, que passa a suprir o excesso de
nitrogénio. Ja o aumento pronunciado da conversao em amonia, para razoes molares

entre Ho:Ns acima de 3, deve-se pela presenca em excesso de hidrogénio. De acordo
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Figura 4.27: Conversao em NHj3 em funcgdo da variacao da composicao molar de
hidrogénio no gas de entrada do reator.

Tabela 4.12: Conversao em amonia para variacoes da razao estequiométrica dos
reagentes hidrogénio e nitrogénio

Estequiometria Hy:Ny  Conversdo em amonia (%)

2,57 15,77
2,78 20,58
3,00 25,02
3,21 29,17
3,42 32,08

com a Figura [4.28] a atividade do Hy é superior a atividade do Ny e da NHj3 no
Leito-1. Logo, o aumento da conversao em amonia, pelo excesso de hidrogénio na
reacao, pode estar associada a influéncia da atividade deste composto na equacao

de taxa de reacao (Equacao [2.18), que descreve a cinética dos leitos cataliticos.
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Figura 4.28: Atividade dos compostos Hy, Ny e NH3 no Leito-1 em fungao da variacgio
da composicao molar de hidrogénio no gas de entrada do reator.
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E importante o controle entre os teores de hidrogénio e nitrogénio no gas de
alimentacao do reator para que a conversao em amonia esteja sempre em valores

vidveis.

4.2.7 FEfeito dos calores trocados em TCR-1 e TCR-2

O coeficiente global de transferéncia de calor por area de troca de calor (UA)
caracteriza os trocadores de calor (TCR-1 e TCR-2) quanto a troca térmica realizada
no equipamento. Problemas adversos nos trocadores de calor, como por exemplo
a incrustacao, reduzem a area de troca de calor, reduzindo o coeficeinte U A. Pela
Figura [4.29a] e [4.29b] é possivel observar, para variagdes de U A de 220 a 270 kW K~*
para o TCR-1 e de 255 a 270 kW K~! para o TCR-2, que a reducdo do coeficiente
de troca térmica nos trocadores aumenta, mesmo que de forma pouco expressiva, a

conversao em amonia.
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Figura 4.29: Conversao em NHj em fungdo do coeficiente de troca térmica (UA) de
TCR-1 e de TCR-2.
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Figura 4.30: Variacao do calor trocado em TCR-1 e TCR-2 em funcao do coeficiente
de troca térmica (UA) de TCR-1 e de TCR-2.
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Figura 4.31: Temperatura de entrada dos leitos em funcao do coeficiente de troca
térmica (UA) de TCR-1 e de TCR-2.

As Figuras e apresentam a variacao dos calores trocados, em TCR-
1 e TCR-2, em fungdo do coeficiente de troca térmica (UA) de cada um desses
trocadores. Observa-se, na Figura [4.30a, que a redugao de UA no TCR-1 aumenta
o calor trocado no TCR-2 e, consequentemente, reduz o calor trocado em TCR-1, o
que ocasiona, de forma conjunta, o aumento da temperatura de entrada dos leitos
cataliticos, apresentado a Figura[£.3Ta] Como justificado anteriormente, o aumento
da temperatura de entrada dos leitos, nesta faixa de operacao, aumenta a conversao
em amonia.

Ao analisar a Figura tem-se que a reducao de UA no TCR-2 aumenta o
calor trocado no TCR-1 e, também, aumenta o calor trocado em TCR-2. Este efeito
é causado pelo sistema de integracao energética do reator, que proporciona, ao final,
um aumento do calor trocado em TCR-2, mesmo de forma pouca expressiva. Como
a reducao UA no TCR-2 também causa o aumento da temperatura de entrada dos

leitos cataliticos (Figura|4.31b)), tem-se, entao, o aumento da conversao em amonia.
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Capitulo 5
Conclusoes

Este trabalho realizou, de forma satisfatoria, a modelagem e simulagdo de um
reator catalitico de sintese de amonia, do tipo Topsge S-200, que possui dois leitos
cataliticos e dois trocadores de calor internos. Também foi realizada a modelagem
e simulacao da etapa de sintese do processo de producao de amonia para obtencao
da vazao de gas na entrada do reator, uma vez que nao havia dados de planta para
este variavel.

Para o reator de amonia, desenvolveu-se um modelo em estado estacionério,
pseudo-homogéneo e unidimensional, considerando os efeitos de dispersao radial de
massa e calor, sendo que estes efeitos nao foram significativos sobre os resultados
e, entdo, foram descartados. Ao final, considerou-se também a queda de pressao
constante no reator de sintese, por nao ter efeito significativo sobre a producgao de
amonia. Utilizou-se o método dos volumes finitos para a discretizagao do modelo.
A malha, contendo 256 volumes finitos, foi escolhida por atender a convergéncia de
malha estipulada.

A equagao para taxa de reagdo de DYSON e SIMON]| (1968) e a equagao de
calor de reagao de GILLESPIE e BEATTIE (1930) foram selecionadas para serem
utilizadas no modelo dos leitos cataliticos. Na calibracao do modelo para o reator
de sintese completo, o valor para o coeficiente global de transferéncia de calor por
area de troca térmica, que caracteriza os trocadores de calor utilizados, foi estimado,
com uso dos dados térmicos de planta, em 268,149 kW m~2 K~! para TCR-1 e 264,65
kW m~2K~! para o TCR-2. Os melhores valores para os coeficientes de desativacio
dos leitos cataliticos, para obtengao dos melhores ajustes com os dados de planta,
foram de 0,0165 para o Leito-1 e 0,0190 para o Leito-2. Os resultados de medicao
do modelo com o uso desses novos valores de parametros foi bastante satisfatorio.
Os desvios entre dados de planta e os resultados da simulacdo nao ultrapassaram
4,7 % para a composicao do gas na saida do reator e 2,2 % para as temperaturas
medidas ao longo do reator.

Os pacotes DASSLC e SUNDIALS, utilizados para a resolucao do sistema de
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equacoes resultantes da discretizacao do modelo, mostraram-se apropriados. O mo-
delo do reator completo, contendo 30.646 variaveis, 30.621 equacoes e 25 especifica-
¢oes, foi solucionado num tempo computacional de 5,241 segundos num processador
Intel Core i5-2450M 2.5 GHz, meméria RAM 6 GB e SO W7 64 Bits.

As anéalises de desempenho do reator de sintese de amonia foram capazes de
mostrar a influéncia de diversas variaveis para o reator em estudo. Observou-se que
quanto maior a pressao de entrada do reator, menor é a conversao em amonia e
maior também serd o gasto dos compressores da etapa do loop sintese de amoénia. O
aumento da temperatura de entrada do reator também reduz a conversao em NHs.
O reator, que hoje opera com temperatura de entrada de 117,90°C e pressao de
entrada de 140,53 kgf cm ™2, poderia alcancar melhores valores de producao se esses
valores fossem menores, 112°C e 138,5 kgf cm ™2, respectivamente.

A temperatura ao longo do reator tende a aumentar pelo fato da reacao ser
exotérmica. Logo, é importante controlar a temperatura ao longo do reator para
que este nao atinja altas temperaturas e baixas conversoes de amoénia, por operar
em condig¢oes que atingem equilibrio de reagao.

O aumento da vazao molar de alimentacao do reator aumenta a velocidade do
gas nos leitos, influenciando no tempo de residéncia do gas de sintese. Porém, a
conversao em amonia tende a aumentar com o aumento da vazao molar de entrada
em funcao da capacidade disponivel de leito catalitico.

A alteracao da composicao de amonia no gas que entra no reator também al-
tera significativamente a conversao. Maiores composicoes de NH3 levam a maiores
conversoes em amoénia. A presenca de amdnia na composicao do gas de sintese de
entrada do reator em baixas concentracoes, faz os leitos alcancarem uma tempera-
tura maior e, consequentemente, mais amonia acaba sendo produzida. Esta condicao
poderia ser aprimorada com melhor controle nas condicoes do vaso separador que an-
tecede o reator de sintese. A temperatura ao longo do reator também aumenta com
a presenca de inertes em baixas concentracoes, aumentando também a conversao
em amonia. Todos estes efeitos estao interligados com o sistema de troca térmica
do reator, alterando a temperatura de entrada dos leitos e, consequentemente, a
CcONVersao.

A maior presenca de hidrogénio no gas de sintese da entrada do reator também
aumenta a conversao em amonia, assim como maiores valores da razao molar para
H5:Ns. A reducao do coeficiente de troca térmica de TCR-1 e TCR-2 afetam pouco
a conversao em amonia. O calor trocado nestes permutadores variam com a reducao
de UA.

Assim, o modelo desenvolvido e os resultados das analises tornam-se atrativos a
busca de melhores condicoes operacionais deste reator na planta real de producao

de amonia.
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5.1 Sugestoes para trabalhos futuros

Aos proximos trabalhos, é sugerida a utilizacao deste modelo para otimizacao
das condi¢oes operacionais por meio de uma funcao objetivo capaz de englobar a

influéncia das variaveis de processo aqui analisadas.
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Apéndice A

Discretizacao pelo método dos

volumes finitos aplicada as equacoes

de conservacao adimensionais

A.1 Balanco de massa por componente

11 * 1
11d (r* dC; ) + d (rv*Cl) + AiyR =0

Per* dr* dr* r* dr*

CCl: Cf, = (rv*Cy)

i,e

CC2:

dr* =0

X
N

Integrando a Equacao no volume adimensional dV* =

dr*

1 (% 1 d dC 1 d
(r*_l> 2r*dr*+/ — (rv*Cr
7"; 1

Pe /.- ) r* dr* r* dr*
J— —

+ Alyi/ ’ R2r*dr* =0
r;-Ll

P_€ T;_l%(r dr*)dr +/T;_1%(7”Uci

+A1Vi/ " Rerdrt =0
7”;7,1
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.1 dC;
*+ (T Pedr*) *
™1

1

2r*dr* :

) 2r*dr”

)dr*



1 L dC? L dC?
Pe r dr* - r dr*
i

) }4— [(T*U*C;) - (r*v*CY) ) 1

r*
J
-+ All/i/ Rredr* =0
T; 1
A taxa de reagdo média no volume adimensional é dada por:

§)CE_fjj_1§)?j7‘*dr*_ 2 /j B dr
S AL rf =it ) S

Substituindo na Equagao
1 L dCy «dC} O
ﬁ T T . —\Tr T - + (’I" v Z)
J it

*2 x 2
it =i -
+A1Vz'<J 2j1>§Rj:O

(#)Hma)\*— ()
() [

Aproximando: ﬁj ~ ¥, tem-se:

*
r*
J

= (rvCy)

r

:| + Alyiﬁj = 0

*
j—1

e Para j = 2

Aplica-se a CC1 - Equacao
_ 2 L <T£) _ (r£>

7,,32 rikQ Pe dr* rs dr*
r§2 — 7“1‘2 Ut 3

2

.
7’1}

] + AWﬂ@j =0
i

2 1 *dC’f>‘ Kok Yk
() 72 (758, - eowen

2 * -
- <—r*2 — r*2) [(r*cfi >‘ (vt CY) ] + Ay =0
2 1 ™ Ty

- (0 Cy)
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(A.10)

(A.11)



1, (C—=Chy)

* ok * *
—r + ryv s Cry, — O
Pe 2 Ar* 2 7,2 ie

+ A1Vi§R2 =0 (A12)

2
r§2 7‘{2

e Para j — 3 até (N-1):

2 1
7,;2 o 2

(C; CZ*] 1) * (CZ*J 1 CZ*J 2)

() Pe " Ar* e Ar*
(A.13)
2 * % vk * *
+ %2 * 2 [ijjci,j ] 1Y ] C’Lj 1} +A1V1§R =0
A
& Para j — N:
Aplica-se a CC2 - Equacao
() e, - 9,
=) e [Vl T e i
9 ) .
+ (ﬁ) {(T‘*U*CZ*) — (T*U*CZ*) :| + ARy =0
'nN' — TN ™~ N1
# i —r (Oi*,N—l _CZN—2)
r}*\,2 — er_IQ Pe N-1 Ar* (A15)
2
+ <ﬁ) [T}kv ~NCin — r}k\f—lvj\fflci*,N—l} + Aiviy =0
' — TN
A.2 Balanco de energia
1 1 d LAdT™ 1 d .
— = — = (pvHY) + A (—AH) — A16
Peﬂ’*dr*( dr>+r*dr*(r'gv )+ Az k=0 ( )
CCl: 1= (r*p*v*H*) _+ (T*%@i{j) ) (A.17)
CC2: Cg: =0 (A.18)
i
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Integrando a Equacao no volume adimensional dV* = 2r*dr* :

*

1 [ 1d dT™; 71 d
Pey )« r*dr* (T dr* ) rar +/ﬁ r* dr* (r*p™ ) 2ridr
- 7 (A.19)

1
+ Ag/ ) (-AFI) R 2t dr* =0

Jj—1

* *

1 "iod dr+; od
- * 7 d * T * ok *H* d *
Pe, " dr* <T‘ dr* ) 4+ \/T;F1 dr* (T p v ) r

r’f (A.QO)
+A2/ ’ (-Aﬁ) R rdr* =0
1 . .
pe |0, - ) |+ o] - eoem)|
t 5 i 1 5 Ti 1
(A.21)

+ A, / (-Aﬁ) R rdrt = 0

Jj—1

O produto da taxa de reacao e calor de reacao média no volume adimensional é

dada por:
= _ AH | R r*dr* j .
B ()1
S rdr (I I Ry Y R
(A.22)
Substituindo na Equagcao [A.21}
B [ - )] ] [eeen] - e,
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2 1
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A.3 Balanco de quantidade de movimento
dP* 1 d
e 3V W+ Agpv 5w g (7“ pv ) ( )
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L5 i
Integrando a Equagao no volume adimensional dV* = 2r*dr* :
7‘; dP* r; 7‘;
o 2r*dr® = Ag/ vt 2rdrt + A4/ pru*? 2r*dr
r* r r* r*
it . It it (A.33)
A /rj 1 d ( * % *2) 2 *d *
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— A5 {(T*p*vﬁ) - (T*p*'l}*2) :|

r *

A queda de pressao média no volume adimensional é dada por:

aps 7 4 g 9 i qp*
_i - fj_lj dr =|—— / . r*dr* (A.36)
d7\ j‘j—l T*dT* r.T — rj—l j—1 dT

J J

O produto da velocidade e viscosidade no volume adimensional médio é dada
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por:

b*‘
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J

j * %k * * ]
_fj_l'U,UTdT‘_ 2 ! 1k rrdet
= e oz vt rrdr

fjil’f’ r J Jj—1 Jj=1
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O produto da massa especifica e velocidade ao quadrado no volume adimensional

médio é dada por:

J * *2 r .
e _*2 f 1PY 2 ! x k2 k7 %
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fj_ dr* TPt T ) Ji-
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