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Resumo

Este trabalho surge de um interesse e curiosidade em aprofundar os conhecimentos em simu-
lacdo numérica de processos, nomeadamente com a utilizacdo do simulador Aspen HYSYS.
O objectivo desta dissertagdo é contribuir para a caracterizacao e andlise ao funcionamento
da unidade industrial de produgao de acido nitrico da empresa ADP - Fertilizantes (Lavra-
dio). Para isso, foi efectuado um acompanhamento local da laboracao da fabrica durante
um periodo aproximado de seis meses, de modo a ganhar a compreensao e o know-how
suficiente para proceder & modelizacao e simulacgao numeérica de um processo industrial, no
simulador Aspen HYSYS.

Neste trabalho entende-se que a informacao recolhida, em ambiente fabril, é essencial para
a montagem do flowsheet de simulacao. Por sua vez, o modelo numérico foi calibrado e
validado com dados reais de funcionamento da unidade produtiva e, posteriormente, fo-
ram testadas numericamente condicoes alternativas para o funcionamento dos sectores da

fabrica.

O modelo numérico utilizado no simulador foi montado em estado estacionario, envolvendo

dez espécies quimicas e com o pacote de propriedades termodindmico: UNIQUAC-SRK.

Através deste trabalho foi possivel compreender que, apesar do Aspen HYSYS ser um si-
mulador potente e completo, existem importantes limitacdes na modelacao de sistemas

exigentes como o estudado neste trabalho.

A complexidade do ambiente de fabrica apresenta nuances e particularidades, distintas do
ambito académico. A realizacao do estiagio em ambiente fabril foi muito importante como

componente formativa de engenharia.

Palavras chave

Modelacao numérica; Aspen HYSYS; Acido nitrico; Flowsheet processual; Anélise de pro-
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Abstract

This dissertation arises from an interest and curiosity in deepening the knowledge in nume-
rical simulation of processes, namely with the use of the Aspen HYSYS simulator. The aim
of this dissertation is to contribute to the characterization and analysis of the functioning
of the industrial unit for the production of nitric acid of the company ADP - Fertilizantes
(Lavradio). For this purpose, local monitoring of the factory’s operations was carried out
for an approximate period of six months, in order to gain understanding and enough know-

how to carry out the modeling and numerical simulation in the Aspen HYSYS simulator.

In this dissertation, it is understood that the information collected in a factory environ-
ment is essential for the assembly of the simulation flowsheet and for obtaining accurate

and reliable results in the simulator.

The numerical model in the simulator was assembled in steady state, with the UNIQUAC
- SRK properties package.

Through this dissertation, it was possible to understand that, despite Aspen HYSYS being
a powerful and complete simulator, it still has limitations. The complexity of the factory

environment presents nuances and particularities, distinct from the academic sphere.

Keywords

simulation; Aspen HYSYS; nitric acid; flowsheet; limitations
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Simbologia e Abreviaturas

Simbologia quimica

Al,O4 Oxido de Aluminio
CaTiO; Titanato de Calcio
CuO Oxido de Cobre
Fe,O4 Oxido de Ferro

Ga Galio

H Hidrogénio (atémico)
H, Hidrogénio (molecular)
HNO, Acido Nitroso

HNO,;  Acido Nitrico

H,0 Agua

H;NO Hidroxilamina

N Azoto (atémico)

N, Azoto (molecular)
N,04 Trioxido de Diazoto
N,O, Tetroxido de Azoto
NH,OH Hidroxilamina

NH, Amoniaco

NiO Oxido de Niquel

NO Oxido Nitroso

NO, Dioxido de Azoto

) Oxigénio (atémico)
0, Oxigénio (molecular)
OH™ Tao Hidroxido

Pd Paladio

Pt Platina

PtO, Diéxido de Platina
Rh Rédio

Si Silicio

TiOq Dioxido de Titanio
V5,05 Pentéxido de Vanadio
Abreviaturas

ADP  Adubos de Portugal
CUF  Companhia Unido Fabril
ISEL  Instituto Superior de Engenharia de Lisboa
TFM Trabalho final de mestrado
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Lista de Equipamentos

5801-C
5801-D
5801-EA
5801-EB
5801-F
5801-G
5801-J
5801-L
5802-C
5802-D
5802-E
5802-F
5802-G

5802-LA/LB/LC

5803-C
5803-G
5803-L
5804-C
5805-C
5805-J/JA
5806-C
5806-F
5807-C
5807-F
5807-J/JA
5807-L
5808-C
5809-C
5809-J/JA
5810-C
5810-J/JA
5811-C
5811-J/JA

5812-CA/CB

5813-C
5814-J/JA
5815-C
5815-F

5817-FA /FB

5821-J/JA

TGR-5801-J

TV-5801-J

Evaporador de Amoniaco 1
Reactor de Amoniaco
Coluna de Absorgao I
Coluna de Absorcao 11
Barrilete

Filtro de Amoniaco
Compressor de Ar
Misturador Ar-Amoniaco
Evaporador de Amoniaco 11
Reactor Redutor de NOx
Torre de Branqueamento
Tanque de Agua do Processo
Filtro de Tomada de Ar
Misturador de Gés de Cauda-Amoniaco
Evaporador Auxiliar de NH;
Filtro de Amoniaco Gasoso
Cesto do Reactor
Pré-Aquecedor de Amoniaco
Caldeira La Mont

Simbologia e Abreviaturas

Bombas de Circulacao da Caldeira La Mont

Economizador

Acumulador de Condensados do Condensador de Ar

Pré-Aquecedor de Agua de Alimentacio
Tanque de Agua de Alimentacio
Bombas de Condensado de Vapor
Silenciador de Ar

Condensador Arrefecedor

Aquecedor de Gas de Cauda I

Bombas de Producio de Acido
Aquecedor de Gas de Cauda 11

Bombas de Agua do Processo
Aquecedor de Gas de Cauda II1
Bombas de Condensado Acido
Condensador de Vapor do Ejector
Arrefecedor de Acido

Bombas de Circulacao do Acido
Condensador de Ar da Turbina de Vapor
Reservatorio de Agua da Caldeira
Tanques de Armazenamento de Acido
Bombas de Armazenamento de Acido
Turbina de Expansao de Gas de Cauda
Turbina de Vapor
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Capitulo 1

Introducao

A utilizacdo de software de simulacdo de processos quimicos ¢ importante na optimizacao
dos processos quimicos industriais [1]. Em geral, os engenheiros de processos quimicos
lidam com dois tipos de tarefas: a sintese (design) de um novo processo e a andlise do
funcionamento de um processo existente, através da simulacdo. Essas tarefas podem ser
simples ou muito complexas. Para resolver alguns problemas mais simples, pode ser usado
o calculo manual. A vantagem do calculo manual é a obtengdo de um conhecimento mais
profundo do problema. No entanto, na resolucdo de um problema complexo, pode ser ne-
cessaria a resolucao simultdnea de milhares de equagoes. Portanto, o cilculo manual, em
tempo real de tais problemas, é praticamente impossivel e os simuladores de processo sao
uma ferramenta insubstituivel. Ambas as tarefas, a de design e a de andlise por simulacao,
requerem abordagens especificas. A sintese de um processo quimico comeca com o requi-
sito para um produto e passa por diferentes etapas de projecto. Uma tarefa de andlise do
processo comeca com um requisito de modificagao ou optimizacdo do processo e continua

com uma avalia¢do do estado da arte existente |2].

A sintese de um processo comeca com a ideia de produzir um novo produto ou de melhorar
um produto existente. A exigéncia de um novo produto pode resultar da solicitacdo do
mercado. Se a avaliagdo inicial indicar que a ideia possui rentabilidade, pode desenvolver-se
num projecto. E entdo iniciada a revisdo dos seus aspectos quimicos, tecnolégicos, ener-
géticos, de seguranca, ambientais e econémicos. A avaliacao da quimica do processo e das
possiveis matérias-primas para a producao do produto requerido é uma das primeiras inves-
tigagdes. As reacgbes quimicas e catalisadores sdo seleccionados no contexto das condi¢ées
locais, disponibilidade de matérias-primas e efeitos ambientais, econémicos, de seguranga
e de higiene industrial. Um conceito quimico é frequentemente analisado simultaneamente
com o conceito tecnologico e uma avaliagdo econdémica preliminar. O tipo de reactores, a
fase das reaccoes, os tipos de unidades de separacdo e outras condigdes tecnolégicas sao
investigadas em relacdo as especificacoes econdmicas, ambientais e locais. A préxima etapa
é a recolha de dados necessirios para o processo; na maioria das vezes, os dados necessarios
sao dados de propriedades das espécies, dados cinéticos das reacgoes quimicas, bem como
dados de equilibrio de fase [2]. Grande parte das tarefas descritas anteriormente podem

ser executadas com o auxilio de simuladores numeéricos de processos.

A qualidade das simulac6es ao funcionamento dos processos depende fortemente da preci-
sdo dos dados e dos parametros dos modelos termodinamicos utilizados. A qualidade e a
disponibilidade dos dados sao duas das questoes mais desafiantes para a generalidade das

simulacoes. Os simuladores usados na construcao de processos quimicos vulgarmente pos-



2 Introducéo

suem bases de dados de propriedades fisicas e quimicas de substancias e também dados de
equilibrio de fase, particularmente para espécies quimicas convencionais. No entanto, em
muitos casos, valores experimentais independentes sdo muito tteis na validagao dos dados
constantes na base de dados utilizada e dos resultados produzidos pelo simulador. Muitas
vezes, para algumas substincias quimicas ndo convencionais, nas bases de dados faltam
informacoes de propriedades, o que torna o resultado das simulagdes mais incerto. Além
disso, os coeficientes de interaccao fisica e quimica entre as espécies ndo estao disponiveis
para todos os pares de componentes das misturas, o que constitui uma fonte de erro no
resultado das simulagoes. Podem utilizar-se modelos de previsao de coeficientes, todavia
os valores por eles estimados nao poderdo ser utilizados em gamas alargadas de pressao
e temperatura [2]. Outro tipo de dados necessarios as simulagoes de processos sao os pa-
rametros cinéticos das reaccoes quimicas e/ou dados de equilibrio quimico. As bases de
dados de reacgoes disponiveis sao relativamente restritas, envolvendo um nimero limitado

de reacgoes.

A Tabela 1.1 mostra uma lista dos programas de simulagdo de processos mais utilizados.
Cada um possui vantagens e limitacoes. O AspenPlus permite a simulagao estavel de
uma ampla gama de processos, incluindo produc¢ao de produtos quimicos, hidrocarbone-
tos, produtos farmacéuticos, sélidos, polimeros, analises e misturas de petréleo e outras
aplicacoes. Aspen HYSYS é uma ferramenta de simulagio muito poderosa para aplicacoes
de hidrocarbonetos, produtos quimicos e petréleo. Aspen Plus e Aspen HYSYS sao partes
do pacote de programa AspenONE lancado pela Aspentech, Inc.

Tabela 1.1 Lista de alguns dos simuladores de processos mais utilizados [2].

Nome Tipo

Aspen Plus Estado estacionério
Aspen Dynamics Dinamico
Aspen HYSYS Estado estacionario e dindmico
PRO/II Estado estacionario e dinamico
UniSim Design Estado estacionario e dindmico
CHEMCAD Estado estacionario
DESIGN II Estado estacionario
gPROM Estado estacionério

Os simuladores de processos nao sao usados apenas no desenho de novos processos (sintese
de processos). Sao considerados uma ferramenta muito util na melhoria e optimizagao de
processos existentes. O aumento da eficiéncia de operacao das instalacdes, a minimizagao
de perdas de matéria e energia, e a eliminacdo de falhas operacionais sdo algumas das

razoes frequentes para a utilizagdo de simuladores de processos.

A producao de acido nitrico é um dos processos em grande escala na inddstria quimica. O
processo envolve, por exemplo, a oxidacao catalitica da amonia pelo ar (oxigénio), produ-

zindo 6xido de azoto (NO), entdo oxidado em diéxido de azoto (NO,) e absorvido em agua.


http://www.aspentech.com
http://www.aspentech.com
http://www.aspentech.com
http://www.simsci.com
http://www.honeywell.com
http://www.chemstations.com
http://www.winsim.com
http://www.psenterprise.com

Motivacao 3

O rendimento do produto desejado depende essencialmente da selectividade do catalisador
e, claro, das condigoes de operacdao. A amoénia geralmente compreende cerca de 90% do
custo de producao de acido nitrico. Portanto, a eficiéncia de oxidacao da amoénia é um
factor chave para a producao de acido nitrico. No primeiro processo industrial de producao
de acido nitrico por oxidagdo de amoénia desenvolvido por Ostwald, no inicio do século XIX,
gases de platina pura eram usados como catalisador. Posteriormente, a platina pura foi
substituida por ligas de platina-rodio, nas quais o contetdo de rédio varia entre 5% a 10%
[3]. O desenvolvimento e a melhoria no funcionamento deste processo pode ser alcangado

através da modelagdo e simula¢ao numérica do processo.

A fabrica de acido nitrico da ADP no Lavradio tem o seu fabrico orientado para consumo
na unidade de producao de solucao aquosa de nitrato de amoénio. Estd em funcionamento
desde 1983 e produz acido nitrico a 60% pelo processo de oxidagao catalitica do amoniaco.
A capacidade nominal da unidade é de 600 ton/dia [4]. A matéria-prima utilizada é o amo-
niaco. Consome também ar atmosférico e dgua desmineralizada. O processo consiste em
sete fases: mistura das matérias-primas, oxidacao catalitica do amoniaco - conversao de
amoniaco em Oxidos de azoto, recuperac¢ao do calor gerado na oxidagao, arrefecimento dos
gases, absorcao - formagdo de acido nitrico em fase liquida, desgaseificacdo e armazena-
gem. A instalacdo possui ainda uma unidade de tratamento do gas resultante do processo,

de modo a abater as emissoes do NOx. O gas, ap6s o tratamento, segue para a chaminé [4].

Na unidade do Lavradio, a capacidade de produgao anual é de 400 000 ton, sendo 120 000 ton
de acido nitrico, 125000 ton de solucoes azotadas e 155 000 ton de nitratos. No ano de 2019,
a ADP teve um volume de negocios de 167 milhdes de euros, correspondente & comerciali-

zagao do acido nitrico e licor de nitrato [5].

1.1 Motivacao

Este trabalho surge de um interesse e curiosidade em aprofundar os conhecimentos em simu-
lagdo numérica de processos, nomeadamente com a utilizagdo do simulador Aspen HYSY'S.
A oportunidade da sua utilizacdo para reproduzir um “ambiente fabril real” constitui uma
mais valia ao conhecimento e, em simultdneo, coloca desafios estimulantes. Por um lado,
surge a vontade de “estudar” em detalhe o funcionamento de uma unidade fabril, compre-
endendo na préatica o modo de operacdo com os vérios equipamentos e a sua influéncia no
processo. Num outro nivel, surge a necessidade de simplificar o funcionamento real das
unidades de modo a que possam ser descritas por um modelo numérico no simulador. Por
ultimo existe o desafio de montar no simulador as unidades interligadas e transpor para
um ambiente numeérico o funcionamento real de toda a instalagdo de producdo de acido
nitrico, desde a entrada da amonia (matéria-prima) até a saida da solucdo de acido nitrico

(produto final).
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1.2 Objectivo

O objectivo desta dissertacdo é de contribuir para a caracterizacao e anélise ao funciona-
mento da unidade industrial de producao de acido nitrico da empresa ADP - Fertilizantes
(Lavradio). Para se alcancar esse objectivo foi essencial o acompanhamento local da la-
boracao da fabrica durante um periodo aproximado de seis meses. O processo produtivo
no seu todo e os varios sectores da unidade requerem observacio detalhada. A informacao
recolhida é essencial para montar no simulador de processos Aspen HYSYS um modelo
numérico aproximado, com o qual se podera simular o funcionamento da instalacao de
producdo de 4cido nitrico. No modelo numérico do simulador estdo incluidos os sectores
de: 1) evaporacao, ii) tomada de ar atmosférico, iii) oxidagdo da amonia e iv) absor¢ao.
A anilise de sensibilidade a algumas varidveis relevantes do processo permite caracterizar
o funcionamento da instalacao, os fluxos de matéria e energia, temperatura assim como a

extensdo do processo reactivo.

1.3 Estrutura da Tese

Este trabalho esta dividido em 5 capitulos: Introducdo, Estado da Arte, Materiais e Mé-
todos, Resultados e Conclusdes. Na Introducgao (Capitulo 1) é apresentada uma breve
introducao ao tema da simulagao de processos bem como um enquadramento, motivacao
e o objectivo do trabalho. No Estado da Arte (Capitulo 2) é apresentado um contexto
sobre a empresa ADP Fertilizantes e as suas unidades de producdo. E também feita uma
caracterizagao das principais tecnologias de producgao de acido nitrico. Nos Materiais e
Métodos (Capitulo 3) é detalhada a cinética do processo, feita uma descricao da unidade
fabril de 4cido nitrico da ADP e sao definidos os pardmetros de operacao no simulador
Aspen HYSYS. Nos Resultados (Capitulo 4) sdo apresentados os valores experimentais ob-
tidos, a seleccdo do modelo termodinamico, os inputs experimentais que fizeram parte da
montagem do modelo numérico do processo e a anélise de sensibilidade a alguns parame-
tros relevantes. Nas Conclusoes (Capitulo 5) sdo apresentadas as principais conclusdes do

trabalho realizado e sdo sugeridas metas para trabalho futuro.



Capitulo 2

Estado da Arte

2.1 Introducao

Neste capitulo é apresentado um contexto sobre a empresa ADP Fertilizantes e as suas
unidades de producdo. E também feita uma caracterizacdo das principais tecnologias de

producao de acido nitrico.

2.2 ADP Fertilizantes

A ADP - Fertilizantes, S.A. (ADP) ¢ a empresa sucessora da CUF — Adubos de Por-
tugal, S.A. que desde 2009 passou a pertencer ao grupo de empresas da Fertibérial. A
Fertiberia é lider na Uniao Europeia no sector de fertilizantes quimicos com uma capaci-
dade de produgdo instalada de 5.5 milhdes de toneladas por ano [5]. Pela sua dimensao
dominante, é uma referéncia incontornavel no sector agricola ibérico. Em Espanha, a Fer-
tibéria produz anualmente 4.1 milhdes de toneladas, o que corresponde a 75% do total
de fertilizante produzido. Em Portugal, a producao anual é de 1.4 milhdes de toneladas,
correspondendo a 100% do fertilizante produzido [5]. A Fertibéria, através da ADP assume
uma, posicao de lideranca nao s6 na producdo como na comercializacao de fertilizantes no
mercado portugués, garantindo o fornecimento de produtos ao sector agricola e industrial
(Figura 2.1). O mercado de actuagido da ADP assenta fundamentalmente no sector que
produz e fornece nutrientes para as plantas. Neste seu mercado natural, a ADP assume o
compromisso de: i) estar presente em todos os segmentos; ii) ter a melhor relacdo custo-

qualidade; e iii) utilizar técnicas de referéncia na producdo e comercializagao.

42% 29% 61% T72%

nitrogenados l' mercado total mercado total nitrogenados
cuota demercado en Espana cuota de mercado en Portugal

Figura 2.1 Quota de mercado de fertilizantes

da Fertibéria na Peninsula Ibérica em 2019 [5].

Em Portugal a ADP é o tnico produtor integrado de adubos em Portugal. Possui trés

centros de producao distribuidos por Alverca (adubos azotados e liquidos, nitrato de célcio

"https://www.grupofertiberia.com/
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e 4cido nitrico), Lavradio (acido nitrico e nitrato de amonio) e Setibal (adubos compostos
e adubos liquidos) [4]. Possui ainda um centro logistico em Barcelos. A producdo da ADP

reparte-se pelas seguintes linhas de produtos:
e Adubos classicos azotados e compostos (Gama ADP Classic).
e Adubos especificos (Gama Fertiberia Tech).
e Adubos liquidos e foliares.

Como vectores fundamentais no desenvolvimento da actividade do grupo Fertibéria onde
a ADP estd inserida, podem destacar-se a expansao internacional e a diversificagdo. O
grupo assegura a comercializagdo dos seus produtos em Portugal e Espanha, exportando
ainda parte da sua produgao para mercados como a Europa Ocidental e de Leste, Brasil,

Africa, Médio e Extremo Oriente e Australia [4].

2.2.1 Unidade fabril de adubos do Lavradio

A Unidade Fabril de Adubos do Lavradio (UFAL) iniciou a sua laboragao em 1963 e,
ao longo do tempo, tem vindo a ser alvo de alteracoes, ampliacdes e instalagdo de novas
fabricas. Insere-se, na sua totalidade, no interior de uma zona industrial, o Parque do
Barreiro, em terrenos pertencentes & Baia do Tejo - Parques Empresariais, S.A., ocupando
um espaco de aproximadamente 24ha. A actividade da UFAL consiste na producao de

adubos quimicos ou minerais e de compostos azotados [4].

Fabrica de acido nitrico

A fébrica de acido nitrico da ADP no Lavradio tem o seu fabrico orientado para consumo
na unidade de producao de solucao aquosa de nitrato de amoénio. Estd em funcionamento
desde 1983 e produz acido nitrico a 60% pelo processo de oxidagao catalitica do amoniaco.
A capacidade nominal da unidade é de 600ton/dia [4]. A matéria-prima utilizada ¢ o
amoniaco. Consome também ar atmosférico e dgua desmineralizada. O processo consiste
em sete fases: mistura das matérias-primas, oxidacao catalitica do amoniaco - conversao de
amoniaco em 6xidos de azoto, recuperacgao do calor gerado na oxidagao, arrefecimento dos
gases, absorcao - formagao de acido nitrico em fase liquida, desgaseificacao e armazenagem.
A instalacdo possui ainda uma unidade de tratamento do gas resultante do processo, de

modo a abater as emissoes do NOx. O gés, ap0s o tratamento, segue para a chaminé [4].

O processo instalado na unidade de 4cido nitrico é o processo UHDE, funcionando a uma
pressao absoluta de 6 bar nos sectores de combustdo do amoniaco e de absorcao. Desta
instalacao também faz parte uma unidade de tratamento catalitico do gas de cauda que
utiliza, o processo de reducao selectiva de NOx para reduzir o teor em 6éxidos de azoto no

gas de exaustao.

Fabrica de solucao de nitrato de amoénio

Esta fabrica produz solucdo de nitrato de amoénio com uma concentracio de 88-93% desti-

nada principalmente a fabrica de adubos da Unidade de Alverca e a fabrica de adubos da
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Unidade de Setibal. Esta instalagdo arrancou em 1983 e tem uma capacidade nominal de
520 ton/dia. A matéria-prima utilizada é o &cido nitrico e o amoniaco, sendo que o pro-
cesso se baseia na reaccao de neutralizacdo entre estes dois componentes. A primeira fase
consiste na neutralizacao das matérias-primas num reactor, no qual a solucao de nitrato de
amoénio é mantida nas condicGes de equilibrio, de concentracdo, de pressao e temperatura
por controlo automéatico. A segunda fase consiste na concentracio: a solucdo de nitrato
de amoénio resultante do passo anterior é enviada para um equipamento onde é levada &

concentragao de 90% [4].

Fabrica de solucao de amoénia

A amonia, com uma concentracdo minima de 24,5% em amoniaco, é obtida por absorgao
de amoniaco em dgua desmineralizada. O amoniaco é proveniente de purgas originadas no
enchimento de cisternas ferroviarias e de garrafas e contentores, e de purgas de inertes na
esfera. Quando a quantidade de amoniaco proveniente destas purgas nao é suficiente para
a producao de amoénia, pode também ser utilizado amoniaco liquido armazenado na esfera.
De modo a evitar fugas, os respiros dos tanques da instalacao (recolha de purgas e tanques
de armazenagem) estao ligados, por uma linha de gas, a um tanque onde se faz a absor¢ao

com &dgua desmineralizada [4].

Fabrica de solucao azotada 32N

O processo de producio de solucoes azotadas ureia nitrato de amoénio, 32N, consiste na
mistura, sem reac¢do quimica associada, de trés matérias-primas: solugdo de nitrato de
amonio a 90% (SNA 90% - 500 kg/ton, ureia solida a granel (5350 kg/ton) e condensados do
processo de fabrico de solucao de nitrato de amoénio (150 kg/ton). A unidade foi desenhada
para uma producao horaria de solucao de 32N de 35.4ton, o que perfaz uma producdo

diaria aproximada de 354 toneladas [4].

2.3 Tecnologias de producao

O fabrico de acido nitrico para o uso em fertilizantes, plasticos, corantes, téxteis e outros
produtos industriais evoluiu, ao longo dos anos, para trés processos padrao da indistria.
A principal diferenca entre estes processos reside nas gamas de pressao e de temperatura a
que operam. Todos eles produzem 4cido com uma concentragio massica de 60-68% e cada
um usa essencialmente o mesmo flowsheet de base na producao de acido nitrico. A escolha
do processo de produgdo a média pressao ou elevada pressdo, e mono ou dupla pressao,

geralmente resume-se a aspectos econémicos e a opgoes tecnoldgicas [6].

Embora as tecnologias de produgdo de acido nitrico tenham tornado ao longo do tempo a
producdo mais eficiente e o controlo ambiental mais eficaz, o processo produtivo permanece

essencialmente o mesmo (Figura 2.2):

1. Combustao de amoénia na presenca de ar atmosférico quente e um catalisador de

platina/rédio para formar oxido de azoto (NO).
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2. Oxidagao do NO com formagao de diéxido de azoto (NOs). O NO é arrefecido e
comprimido enquanto viaja para a torre de absorcdo. O processo de arrefecimento

cria NO, e gera calor, que é reciclado para utilizacao noutras operagoes da fabrica.

3. Absorcao de NO, em agua na fase liquida, produzindo acido nitrico (HNO;). A re-
ac¢do também forma pequenas quantidades de NO, que se combinam com o oxigénio

para formar um adicional de NO, e continuar a reaccao.

As fabricas de acido nitrico modernas s2o projectadas para operar de acordo com um de
trés processos quimicos. A seleccao do processo devera considerar os custos de investimento
inicial, restri¢oes de espaco, custo da matéria-prima e outros factores. Umas das principais
diferencas entre os processos de producao de acido nitrico é caracterizada pelo facto da
reaccao de oxidacao ser mais extensa sob pressao média, enquanto a absorcao e a producao
final da solugdo de acido nitrico funcionam melhor sob alta pressdo. Como resultado, trés

processos distintos foram desenvolvidos para produzir dcido nitrico a partir da amoénia [6].

NH,

Evaporation
Heat Filtration

Air

Power

Filtration

Air for bleaching
Compression (optional)

Heating (optional)

Filtration Emission to air 50-65%
HNO,
e ) Expander |
BN G Power Water

turbine
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Catalytic Tail gas Mono pressure plants Absorption and
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feed water
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Figura 2.2 Diagrama simplificado do processo industrial de produgéo de acido nitrico [7].

Processo a mono-média pressao

Este processo caracteriza-se por operar a uma pressao tnica até 6 bar. Geralmente usa um
compressor radial ndo arrefecido para comprimir o ar atmosférico a uma pressao absoluta
de 4 a 5 bar ou um compressor de fluxo axial (5 a 6 bar). Uma fabrica de &cido nitrico com
este processo pode produzir até 700 toneladas de HNO; por dia (concentracao maxima de
65%) usando uma tnica unidade de combustao de amoénia e uma tnica coluna de absorcao
[6]. A produgao de acido pode ser aumentada até as 1000 toneladas por dia com a adicao

de uma segunda coluna de absor¢do. Uma vez que a oxidagao do NO a NO,, é favorecida
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pelas baixas temperaturas, neste sector do processo, as fabricas de acido nitrico que usam

mono-média pressao sdo mais eficientes do que as suas congéneres de mono-alta pressao.

Processo a mono-alta pressao

Os processos designados por alta pressao funcionam a pressdes de aproximadamente 10 bar
(Tabela 2.1). O funcionamento a pressoes mais elevadas aumenta a solubilidade do NO,
e do N,0,, na fase aquosa favorecendo a producao de HNO;. Os fabricantes que buscam
um tempo de retorno de investimento curto costumam tirar vantagem desta tecnologia de
fabrica de acido nitrico, pois uma tnica coluna de absorcao é suficiente para produzir até
1000 toneladas de &cido nitrico por dia. O funcionamento a pressdes mais altas também
corresponde a unidades mais compactas como a unidade de combustdo, as tubagens e
outros equipamentos de modo a que a fabrica seja mais compacta, ocupando uma &rea

menor, reduzindo o investimento inicial e possivelmente o payback time [6].

Processo a dupla pressao

O processo de pressao dupla usa dois niveis de pressoes para a producao de acido nitrico.
Usa pressao média na unidade de oxidacao da aménia e, posteriormente, alta pressao na
absorcao. Esta opgao é uma tentativa de capitalizar o melhor dos dois processos mono. O
processo de dupla pressdo pode produzir até 1500 toneladas por dia de acido nitrico com
uma concentracao massica de 70% ou mais, usando uma unidade de oxidacao da amonia.
Unidades adicionais podem ser adicionadas para aumentar a capacidade de producao. A
menor pressao de oxidagao da amoénia inactiva menos o catalisador, o que constitui uma
vantagem econdmica significativa, considerando o custo da platina usada no catalisador.
O efeito da pressdo nao se estende apenas a vida util do catalisador, mas também mantém

a concentracao de acido nftrico a uma concentragao mais baixa na safda do condensador

[6].

Melhor processo

Qual serd o melhor processo de producao de acido nitrico? Os trés processos tém via-
bilidade para a construcao de uma fabrica de acido nitrico, dependendo dos objectivos
estratégicos. O investimento inicial em fabricas de mono-processamento de média e alta
pressdo é, geralmente, menor do que o necessirio para instalagoes de dupla pressdo. Os
custos variaveis, no entanto, podem ser mais altos na mono-pressao, exigindo quantida-
des ligeiramente maiores de amonia e degradando mais o catalisador. Como resultado, a
tecnologia de 4cido nitrico de mono pressdo é mais prevalecente em fabricas de menores
capacidades, até 900 toneladas por dia ou menos. Especialistas consideram o processo de
pressdo dupla a melhor tecnologia disponivel, sendo a maioria das novas fabricas de acido
nitrico de alta capacidade sao projectadas para pressao dupla. Como as duas tecnolo-
gias de pressdo sdao incorporadas, é necessario um investimento inicial mais elevado, mas
a maior capacidade de instalacdo e os custos operatérios mais baixos contribuem para a

recuperacao mais rapida do investimento.
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Tabela 2.1 Consumos tipicos em instalacoes modernas de producao de acido

nitrico [6]. Os valores da tabela sdo referentes & tonelada de acido nitrico

(100%), com conteudo em NOx no gas de cauda inferior a 50 ppm.

Tipo de Instalacao

Pressao do processo

Média, Alta  Dupla
Pressao de operacao (barabs.) 5.8 10 4.6/ 12
Amonia (kg) | 284 286 282
Electricidade (kW h) 9.0 13.0 8.5
Platina, perdas primarias (g) | 0.15  0.26 0.13
Perdas de platina apds recuperacao (g) | 0.04  0.08 0.03
Agua de arrefecimento (ton) | 100 130 105
Agua de processo (ton) 0.3 0.3 0.3
Vapor a baixa pressdo, 8 bar sat. (ton) | 0.05 0.2 0.05
Vapor a alta pressdo, 40 bar 450°C (ton) | 0.76  0.55 0.65

A Tabela 2.1 apresenta a comparacao dos valores de consumo tipicos para fabricas de acido

nitrico funcionando a média, alta e dupla pressao [6].

Qualquer que seja a tecnologia usada por uma fabrica de acido nitrico, cada reacc¢ao no

processo de producao produz energia, que pode ser recuperada e usada em toda a fabrica.

Por exemplo, o ar usado para oxidar a amoénia deve ser filtrado, comprimido e aquecido.

E possivel obter quase toda a energia necessaria para esses processos extraindo calor dos

gases de cauda.

Algumas das empresas que sdo lideres nestas tecnologias de producdo de acido nitrico sdo:

Borealis da Austria;

MECS Technology dos EUA;
KBR dos EUA;

Technip de Franca.

ESPINDESA, uma empresa da Técnicas Reunidas em Espanha;

Uhde (agora ThyssenKrupp Industrial Solutions) da Alemanha;

Weatherly, uma empresa da Chematur Engineering Group na Suécia;



Capitulo 3

Materiais e Métodos

3.1 Introducao

Neste capitulo é detalhada a cinética do processo, feita uma descricao da unidade fabril

de 4cido nitrico da ADP e s3o definidos os parametros de operacdo no simulador As-

pen HYSYS.

3.2 Cinética reaccional do processo

A producdo industrial de acido nitrico, pelo processo de Ostwald, envolve trés etapas
quimicas: i) a combustao catalitica da amoénia (NH;), i) a oxidagdo do mondxido de azoto
(NO,), e 4ii) a absorcao dos 6xidos de azoto para obtencao de acido nitrico (HNO;). Na

Figura 3.1 é apresentado um diagrama simplificado do processo.
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Figura 3.1 Diagrama simplificado das etapas reactivas do processo de Ostwald.

Na primeira etapa realiza-se a oxidagao catalitica heterogénea da amonia (NH;) pelo oxigé-

nio atmosférico (O,), produzindo monéxido de azoto (NO), de acordo com a Equagao 3.1.

Num segundo passo reaccional, o mondxido de azoto (NO) é novamente oxidado pelo
oxigénio (O,) a dioxido de azoto (NO,), ou a tetroxido de azoto (N,O,)'. Esta ultima é

uma reacgao (Equagao 3.2 homogénea de terceira ordem que decorre em fase gasosa.

'O dioxido de azoto existe em equilibrio com o seu dimero, o tetroxido de azoto (2NOy == N,O,).
Baixas temperaturas e altas pressoes e concentragoes de NO, favorecem a formagao do dimero. A 100 °C,
este equilibrio corresponde a 90% de NO, e 10% de N,0O,4 enquanto que a 21°C existe somente 0.1% de

NO, [8].

11
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Na ultima etapa reaccional ocorre a absorcao dos 6xidos de azoto (NOy/NyO,) em meio

aquoso (reaccdo gas/liquido) de onde resulta acido nitrico HNO;.
3NO, + H,0 — 2HNO, + NO (3.3)

A forma como estas trés etapas sdo realizadas caracterizam os diversos processos de fabrico
do acido nitrico [9]. Os processos em que as fases de oxidacao e absorgao decorrem a mesma
pressao (single-pressure) sao em geral desenhados para altas (700 — 1100kPa) ou médias
(230 — 600kPa) pressoes. Os processos que utilizam pressoes diferentes (dual-pressure)
realizam a oxidacao (400 — 600kPa) a pressoes inferiores & absorcao (900 — 1400kPa).

Alguns processos mais antigos ainda realizam a combustao & pressao atmosférica.

3.2.1 Mecanismo de combustao da amoénia

A combustdo da amonia produzindo monoéxido de azoto (Equacdo 3.1) é uma reacgio
superficial heterogénea, exotérmica com libertagdo de 904 kJ/mol, e uma conversao tipica
de 93 a 98% da amonia utilizando um catalisador de platina adequado [9]. De acordo com
0 mecanismo vulgarmente aceite para a catalise heterogénea em platina, a aménia reage
com o oxigénio atémico adsorvido & superficie do catalisador produzindo uma espécie
intermediaria, a hidroxilamina (H;NO). No passo seguinte, a hidroxilamina reage com o
oxigénio molecular formando acido nitroso (HNO,), o qual se dissocia em monoxido de
azoto (NO) e ides hidroxido (OH™).

Oy == 20,4501
O,4s0r + NH; — NH,OH
NH,OH + O, — NHO, + H,0
HNO, — NO + OH"
20H" — H,0+0

Tal como na generalidade dos mecanismos de combustao, este é também um mecanismo
muito rapido, com tempos de reaccio de 107's, o que dificulta a deteccio de espécies

intermediarias, sobretudo as de vida curta [10].

A aménia que nao é oxidada através da Equagao 3.1 pelo mecanismo descrito, pode ser con-
sumida em reacgoes secundarias indesejadas com producao de éxido nitroso (Equagao 3.4)

e azoto molecular (Equagoes 3.5 e 3.6).

ANH, + 40, —> 2N,0 + 6H,0  (AH = -1105kJ/mol) (3.4)
ANH; + 30y — 2N, + 6H,0  (AH = —1268kJ/mol) (3.5)
ANH; + 6NO — 5N, + 6H,0  (AH = —1808kJ/mol) (3.6)

A decomposigao do NO (Equagao 3.7) é igualmente uma reacgio indesejavel que contribui

para a redugdo do rendimento do processo.

2NO —> Ny +0,  (AH =-90kJ/mol) (3.7)
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O objectivo a alcancar nesta etapa é favorecer a produc¢ao de NO, reduzindo a concentragao
de produtos indesejaveis como o N,O. Para o alcancar deverao utilizar-se valores adequados
de pressao, temperatura e razao NHg/ar. A conversao global de produgao de NO depende

da pressao e temperatura (Tabela 3.1).

Tabela 3.1 Conversoes tipicas da oxida¢do de amoénia em fungao

da pressdo e temperatura do reactor [11].

Pressao (bar) Temperatura (°C) Eficiéncia NO (%)

< 1.7 810 — 850 97
1.7-6.5 850 — 900 96
> 6.5 900 — 940 95

A baixas temperaturas (200 a 400°C), a velocidade de oxidacao da amonia esté limitada
pela cinética, sendo formados preferencialmente produtos secundarios como o NyO. A
temperaturas mais elevadas (400 a 600 °C), as reac¢oes sao controladas pela transferéncia
de massa, a qual é dominante acima dos 600°C. Neste regime, a etapa dominante é a
velocidade de difusdo da amoénia através do filme gasoso até & superficie do catalisador,
sendo favorecida a producao de NO [9]. As limitagoes & transferéncia de massa provocam
uma baixa pressdo parcial da aménia & superficie do catalisador. Este facto dificulta a
reacgao secundaria entre o NH; e o NO (Equac@o 3.6). Temperaturas acima de 750 °C sdo

as mais favordveis na obtenc¢do de maiores selectividades e eficiéncias de NO.

A inactivagao (envenenamento) do catalisador diminui o nimero de centros activos dis-
poniveis aumentando assim pressao parcial do NH; na superficie do catalisador. Daqui
resulta um aumento na producao de produtos secundarios indesejaveis. Na pratica, uma
forma de contrariar este problema consiste em aumentar a temperatura da reaccao, ou

seja, a reaccao é deslocada para uma regiao mais limitada pela difusao no filme gasoso.

Sao usados catalisadores de metais nobres em forma de malhas finas. Quando s&o novos,
estes catalisadores possuem superficies lisas que apresentam baixas limitagoes & transferén-
cia de massa na fase gasosa e portanto menores rendimentos na producao de NO. Apds um
curto periodo de utilizagdo, a 4rea superficial do catalisador aumenta significativamente
devido a alteragoes estruturais na malha (Figura 3.2). O aumento da area superficial do ca-
talisador aumenta as limitagoes a transferéncia de massa na fase gasosa e com isso também
aumenta a conversdo da amoénia para a produc¢do de monoéxido de azoto.

De acordo com a estequiometria da Equacao 3.1, a mistura amoénia-ar deve conter 14.38%
de amoénia, no entanto sao utilizados valores mais baixos correspondentes a um excesso de
ar. Tipicamente, a alimentagao possui 9.5% a 10.5% de amonia [11]. As principais razoes
sdo a diminuicdo da conversdo da reacgdo para razoes mais elevadas a formacdo de misturas
explosivas de NH; /O, /Ny. O limite de explosividade das misturas aménia-ar diminui com
a pressdo sendo o seu valor (inferior) de 11% para pressoes elevadas e 13.5% para baixas

pressoes [12].

A relagdo volumétrica das espécies na Equacdo 3.1 indica que a conversao da reacgio



14 Materiais e Métodos

(a) Estéagio inicial (b) Estagio activado

Figura 3.2 Fotografia de pormenor de uma malha de catalisador de platina-rodio (De-
gussa, FRG) obtida com um microscopio electronico de varrimento (ampliagdo 100:1):
a) estégio inicial, b) estagio altamente activado [9].

diminui com o aumento da pressao. Por outro lado, o efeito da temperatura promove a
combustao da amoénia até se alcancar um méaximo a partir do qual a conversao diminui
para valores de temperatura mais elevados. Este efeito estd representado na Figura 3.3.
Temperaturas méximas até 950°C sao vulgarmente utilizadas, no entanto & preciso ter
em conta que o desgaste do catalisador aumenta exponencialmente com o aumento da

temperatura [9].
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Figura 3.3 Conversao da amoénia em monéxido de azoto
numa malha catalitica de platina em funcao da temperatura
[9]. Curvas: (a) 100kPa, (b) 400 kPa.

Intmeros materiais foram testados como catalisadores na combustdo da amoénia. Os ca-
talisadores de platina mostraram ser os mais adequados sendo actualmente os tnicos a
serem utilizados industrialmente. Podem também utilizar-se 6xidos de metais nao no-
bres, os quais sao mais baratos que os catalisadores de platina, mas possuem conversoes
substancialmente menores e desactivam mais rapidamente [13]. Anélises a utilizacao de
catalisadores de 6xidos na oxidacao industrial da amoénia para producao de acido nitrico

estao disponivel na literatura [14].
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Usualmente os catalisadores sio produzidos na forma de uma malha fina (1024 fios/cm?)
com didmetro de fio entre 0.060 e 0.076 mm. O ntimero de malhas de catalisador a ins-
talar depende da pressdo de funcionamento do reactor. Maiores presstes necessitam mais
malhas de catalisador, podendo funcionar a maiores velocidades de passagem do gis e a
temperaturas mais elevadas. No entanto, a operacdo a pressoes e temperaturas mais altas
corresponde a maiores perdas de catalisador. O funcionamento a 100 kPa e 840°C corres-
ponde a perdas de catalisador de 0.05g/ton HNO;, enquanto que a 1200kPa e 950°C as
perdas poderao alcancar os 0.50 g/ton HNO4 [9].

A inclusdao de 5 a 10% de rodio no catalisador permite aumentar a sua resisténcia e re-
duzir as perdas durante a operagao [15]. O rodio é mais caro do que a platina pelo que
maiores incorporacoes nao sao em geral economicamente favoraveis. Ao longo da utiliza-
¢ao, a temperaturas mais elevadas, a superficie metalica do catalisador torna-se rica em
rédio aumentando a actividade catalitica e contrariando parcialmente a reducao dos sitios
activos disponiveis. As principais razoes para a perda de actividade catalitica sao o “enve-
nenamento” do catalisador e a perda de platina. A principal fonte para o envenenamento
do catalisador é o 6xido de ferro (ferrugem) e as impurezas transportadas pelo ar. Os de-
positos de impurezas na superficie do catalisador constituem barreiras a accao catalitica.
As perdas de platina durante a operagao devem-se sobretudo & vaporizagao pela formacao
de dioxido de platina: Pt(s) + Oy(g) — PtO4(g). Estudos laboratoriais revelaram poucas
diferengas na actividade catalitica entre ligas de 90% Pt—10% Rh e 90% Pt-5% Rh-5% Pd
[16]. Os mecanismos cataliticos de oxidagdo da amoénia em malhas de platina (Pt), paladio
(Pd) e rodio (Rh) encontram-se descritos na literatura [17]. As conclusoes destes trabalhos
indicam que os percursos reactivos das espécies NO, N,O e N, sdo equivalentes nas trés
estruturas cataliticas. O NO é sempre o produto primério com o N5,O e Ny sendo produ-
zidos a partir de transformages consecutivas do NO. As maiores selectividades rondando
os 100% foram obtidas com utilizacao da platina enquanto que as menores selectividades
foram registadas com utilizacdo do rédio [17]. O menor preco do paladio parece tornar

economicamente mais favoravel a utilizagao das ligas ternarias Pt/Pd/Rh.

A utilizacdo de diferentes familias de catalisadores, como as membranas de lanténio do tipo
perovskite, com capacidades condutoras, foram também testadas para a oxidacao catalitica
da aménia com separagao simultanea do O, [18]. Na Figura 3.4 apresenta-se um diagrama
simplificado do processo combinado de separacdo do oxigénio e reaccdo de oxidagdo da
amoénia. Os resultados da operacdo com este sistema revelaram elevadas selectividades
ao NO com valores tipicos de 98%, sem formagao de N,O, para temperaturas de 1000 a
1333 K [18].

3.2.2 Oxidacao e absorcao dos 6xidos de azoto

Apos a combustao da amoénia (primeira etapa), o gas de monoxido de azoto produzido é
arrefecido (45°C a 50°C) e comprimido, se necessario. Como resultado, parte do NO &
oxidado a NO, ou N,O, na auséncia de catalisador, de acordo com a Equacao 3.2 (segunda
etapa), os quais posteriormente na terceira etapa serdo convertidos em &cido nitrico por

absorcao em agua (Equacdo 3.3). A absorgao realiza-se usualmente em colunas de pratos
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onde, na fase liquida, os gases nitrosos sao convertidos em &cido nitrico, produzindo tam-
bém NO. O monoéxido de azoto é assim continuamente regenerado nesta etapa, impedindo
a absorcao completa dos gases de entrada. A oxidacdo do monoxido de azoto ocorre prin-
cipalmente na fase gasosa entre os pratos da coluna e também no interior das bolhas que
atravessam a fase liquida nos pratos.

Segunda etapa: Fase gasosa

A fase gasosa é onde ocorre a oxidagdo do monéxido de azoto
2NO + Oy — 2NO, (AH =-1127kJ/mol) (3.8)
assim como a dimerizacao do diéxido de azoto
2NOy = N, 0, (AH =-58.08kJ/mol) (3.9)
e a formagao do trioxido de dinitrogénio (ou anidrido nitroso)
NO + NOy == N,04 (AH =-40kJ/mol) (3.10)

Nesta segunda etapa reactiva sdo irrelevantes, do ponto de vista pratico, as reacc¢oes dos
oxidos de azoto com vapor de dgua (em fase gasosa) na producdo de acidos nitroso (HNO,)
e nitrico (HNO;) [19].

A cinética da oxidagdo do monoxido de azoto (Equacdo 3.8) pode ser descrita por uma

equacgio de terceira ordem relativamente aos reagentes [20]

k.
2.1
logk, = % - 1.0366 (3.12)

onde r ¢ a velocidade da reaccio (kmol/m®s), k, uma constante de velocidade da reacgao
(atm™?s7!), R a constante universal dos gases (0.082057458 7 m® atm/kmol K), T" a tem-
peratura absoluta (K), e p; a pressao parcial da espécie i (atm). O comportamento desta
oxidacao (Equacao 3.8) é pouco usual, uma vez que a sua velocidade de reacgio é superior
a temperaturas mais baixas (Equacao

refEq13b).
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A equacdo de velocidade do sistema reversivel de dimerizagao do dioxido de azoto (Equa-

¢do 3.9) é descrito pela relacdo

kp 2 pN204
et (pNOZ_ s (3.13)

onde K, ¢ a constante de equilibrio. Este equilibrio ¢ alcangado muito rapidamente e a cons-
tante de velocidade de dimerizacao k, é indicada na bibliografia como sendo independente
da temperatura [21]. Nesta situagao podera utilizar-se o valor kj, = 5.7 x 10° atm ™ 's7! para
todas as temperaturas. A dependéncia da constante de equilibrio K, com a temperatura
¢ descrita de acordo com a Equacao 3.14 [19, 22].

PN,0,

2
Pro,

K, = = 0.698 x 1079 %866/ (3.14)

Para a reaccao de formagao do trioxido de dinitrogénio (Equagao 3.10), a expressao da

velocidade é "
» PN,O,
= — - 3.15
"= BT (pNOpN02 K, ) (3.15)

sendo a constante de velocidade k, a 25°C aproximadamente igual a 4.8 x 10* atm™ ste

a constante de equilibrio K, descrita por [21]
PN, 0,
PNO PNO,

K, = = 65.3x 1077 4T40/T (3.16)

Esta etapa reactiva homogénea depende da pressao e da temperatura de operagdo. Altas

pressoes e baixas temperaturas correspondem as melhores condicoes operatorias.

A catalise oxidativa heterogénea do NO a NO, tem sido estudada com utilizacao de vérios
tipo de catalisadores. Como exemplo indica-se a utilizacao de catalisadores de Pt/Al,O4
com 1% de Pt no processo de producao de acido nitrico [23]. Estes catalisadores aumentam
significativamente a velocidade de oxidagao do NO, em particular para temperaturas acima
de 250°C.

Terceira etapa: Fase liquida

O modelo da reactividade na etapa da absor¢do é complexo. Na Figura 3.5 apresenta-se
um esquema deste modelo tal como o indicado em [19]. Neste modelo, a formagao do acido
nitrico é efectuada em duas sub-etapas que decorrem na fase liquida. Na primeira, o N,O,

reage com a agua produzindo 4cidos nitrico (HNO;) e nitroso (HNO,).

Posteriormente, na segunda sub-etapa o acido nitroso dissocia-se em acido nitrico, dgua e

monodxido de azoto.

3HNO, —> HNO, + H,0 +2NO  (AH =-15.3kJ/mol) (3.18)
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Figura 3.5 Modelo néo estequiométrico para a absorcao dos 6xidos de azoto em dgua [19].

O NO formado em fase liquida difunde-se através da interface liquido-gds para o seio da

fase gasosa.

De acordo com o proposto por Andrew e Hanson [24], a hidrolise do N,O, (Equagao 3.17)

é descrita pela seguinte relagdo de primeira ordem
r = kenyo, (3.19)

onde ¢N,0, (kmol/m?) é a concentracio molar de tetroxido de azoto, com a constante de
velocidade k definida pela Equacao 3.20 [25, 26].

4139

A segunda sub-etapa reaccional correspondente & cinética de dissociacao do 4cido nitroso
(Equagao 3.18) foi estudada por Abel e Schmid [27, 28]. A equagao de velocidade proposta

foi 5 5
CANO k  CHNO
’r’ = I{; p2 2 = H2 02 2 (3 . 2 ]. )
NO NO ©NO

onde Hyo (m? atm/kmol) é o coeficiente de Henry para o monoxido de azoto e ¢; (kmol/m?)
é a concentracao molar da espécie i. A constante de velocidade k para esta reaccao é
definida pela Equacao 3.22 25, 26].

2
logk = 20.1979 - ? (3.22)

Equilibrio interfacial de absorcao

A reactividade em fase liquida descrita anteriormente é alimentada por um equilibrio de
distribuicao das espécies quimicas através da interface liquido-gas. A Figura 3.5 ilustra a

multiplicidade desses equilibrios de absorcao.
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A concentracdo maxima das espécies na fase gasosa pode ser determinada através das

relacoes de equilibrio. Considerando o equilibrio de absor¢ao do NO, gasoso em dgua
3NO,(g) + HyO(1) == 2HNO;(1) + NO(g) (AH =-72.8kJ/mol) (3.23)

este pode ser definido através da sua constante de equilibrio

2
pHNospNO

K, = (3.24)

3
Pno, PH,0
com as pressoes parciais de mondxido de azoto (pno) e diéxido de azoto (pno,), € as
pressoes de vapor de dcido nitrico (puno,) € dgua (pH,0). A constante de equilibrio K,
pode ser decomposta em dois termos: K, = K7 - K2, onde

2
Pano,

o= 2RO e Ky - s (3.25)
Pno, PH,0

As constantes K1 e Ko dependem da temperatura e da concentracao de 4cido em solucéo,
tal como se mostra na Figura 3.6. E de salientar que os gases dissolvidos na agua, tais
como N,Oy, NyO3 e HNO,, afectam o equilibrio liquido-vapor do acido nitrico e da adgua

provocando desvios aos valores apresentados na Figura 3.6 [19].
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Figura 3.6 Relagoes assumidos por: (a) K; e (b) Ks para o célculo da constante
de equilibrio K, de acordo com a Equagao 3.24. Os valores de K e K3 sao func¢ao da
temperatura e da concentracdo de HNO; na fase liquida. Em (b) esta representada

a relacdo entre as pressdes de vapor do 4cido nitrico e da agua [19].

Considerando o equilibrio de absor¢do baseado na reacgao global do N,O,

1.5N,0,(g) + HyO(l) == 2HNO4(1) + NO(g)  (AH =-75kJ/mol) (3.26)
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Figura 3.7 Relacdo de equili- E‘ 2|
brio generalizada para o sistema -
HNO,;/NO/N,O,, referente ao K;
(Equagdo 3.27) como fungao da

fracg@o massica de acido nitrico na 0 0.20 0.40 0.60
fase liquida [19, 29]. Winos

neste caso a constante de equilibrio ¢ K, = K1 - K3, onde

p%NO
K1 = —pNO € Kg = 3

1.5
PN,0, PH,0

(3.27)

Os valores de K9 poderao ser obtidos pelas relagoes da Figura 3.6(b). Na formulagao da
Equacao 3.27, o K7 nao depende da temperatura sendo uma funcio exclusiva da concen-
tragao do acido em solugdo. Esta dependéncia estd representada na Figura 3.7 podendo

ser descrita pela seguinte relacdo empirica polinomial [29]
log K1 = 7.412 - 20.29wpno, + 324Twhyo, — 30.87Twino, (3.28)

onde wpNo, representa a fracgao massica de HNOg em solugao. O valor da constante de

equilibrio K, pode ser estimado através da Equacao 3.29 proposta por Brotz e Schnur [30].

2.64
10ng = -7.35+ T (329)
Portanto, conhecendo a temperatura, obtém-se a constante de equilibrio K, através da
Equagao 3.29, o valor de K5 é obtido da Figura 3.6(b) e o de K relaciona-se com a con-
centracao de IINO; em solugdo através da Equacao 3.28. O diagrama de Toniolo, nao
apresentado aqui, ilustra graficamente estas relacGes que se estabelecem no interior das

colunas de absorgao [19, 31].

A utilizacao de novas tecnologias como 0s micro-canais, foram testadas experimentalmente
por Lee e Haynes na absor¢ao de gés nitroso [32]|. Nestas condigoes os processos de conden-
sacdo decorrem com maior rapidez, sendo indicadas elevadas intensificacoes na producéo
de 4cido nitrico. Estes resultados indicam que um sistema de micro-canais com 1m de
comprimento pode substituir uma torre de absorcao de aproximadamente 70 m na produ-

¢ao de acido nitrico.

Outros estudos recentes testaram a utilizagdo de catalisadores de TiO, na oxidagdo se-
lectiva do NO para formar HNO; [33]. Os resultados apresentaram valores de conversao

muito interessantes, no entanto serao necessarios mais testes.
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Cinéticas secundarias

Na torre de adsorcao, o contacto do NO, em contracorrente com a agua gera um adicional

de monoxido de azoto. A reaccdo global é a seguinte.

Ar secundério pode ser introduzido na torre para oxidar este NO produzido. A oxidagdo
e a absorcao do NO ocorrem nas fases liquida e gasosa. Na base dos pratos da torre
ocorre a absorcao em fase liquida, enquanto que no volume entre pratos ocorre a absorgdo
gasoso. Os gases nao absorvidos, gases de cauda, saem no topo da coluna e necessitam de
processamento para reduzir o contetido em NOx. Uma fraccao da alimentacao de aménia é
usada no tratamento desta corrente com o objectivo de decompor os 6xidos de azoto (NO
e NO,).

6NO + 4NH,; — 5N, + 6H,0 (3.30)
6NO, + 8NH; — 7N, + 12H,0 (3.31)

Testes experimentais indicam degradagoes maximas a temperaturas inferiores a 350 °C [34].
Para temperaturas mais elevadas a conversao do NO diminui, mas a conversdao do NO,
continua a aumentar. A diminuicdo da conversao do NO pode estar relacionada com o

aumento da reactividade do NH3 com o O, para formar N,, NyO ou mesmo NO.

ONH, + 1.50, — N, + 31,0 (3.32)
2NH3 + 202 _— NQO + BHQO (333)
ONH, +2.50, — 2NO + 3H,0 (3.34)

As reaccoes que conduzem a formagao de N, sao as mais favoraveis termodinamicamente.
Para as concentracoes de equilibrio na gama de 473 a 1273 K, verificou-se que a combustao
nao catalitica da amonia gera exclusivamente azoto [35]. Na presenca de catalisador a
situacao é mais complexa.

Na Tabela 3.2 apresentam-se valores de constantes de equilibrio das reacgoes. Pode
observar-se que é termodinamicamente favordvel a utilizacdo da amoénia na degradacao

dos 6xidos de azoto com producgao de azoto. Por outro lado, as reaccoes de dissociagao

NH, — 0.5N, + L5H, (3.35)
NO —— 0.5N, + 0.50, (3.36)

decorrem em muito menor extensao.

O tratamento dos 6xidos de azoto tem sido objecto de amplo estudo na comunidade cien-
tifica |35, 36]. Diversos tipos de catalisadores foram ensaiados no tratamento dos gases:
catalisadores de Ga-PCH [37], de CuO/NiO [38], de Fe,04/Al,04 [39], de ferro, rubidio
e rédio suportado em silica mesoporosa (Si-SBA-15 e AI-SBA-15) [40], e também zeotlitos

de ferro [41]. Estes zeolitos de ferro sdo particularmente eficazes na remocao catalitica do
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Tabela 3.2 Entalpias AH e constantes de equilibrio K de reacgoes
de tratamento do gis de cauda. Valores termodinamicos a 1173 K
e lbar [35]. Entalpia expressa por mole de NH; excepto para as
Equagées 3.36 (por mole de NO) e 3.37 (por mole de N,O).

Equacao AH (kJ/mol) K
3.30 -453 8.3 x 10%°
3.32 -318 7.5x 10'°
3.33 -275 1.3 x 102
3.34 -227 3.2x 102
3.35 46 4.6 x 10°
3.36 -90 2.3 x 10°
3.37 -82 6.9 x 10°

N,O nos gases de exaustao de unidade de acido nitrico [42, 43]. Outros materiais do tipo
perovskita? também se revelaram eficazes na decomposicio catalitica do N5O em unidades
de produgao de acido nitrico [44, 45]|. Estudos recentes revelaram bons resultados na oxi-
dacgao catalitica do NO por nanofibras de carbono a temperatura ambiente, o que constitui

um nova tecnologia muito promissora [46].

3.2.3 Controlo de emissoes atmosféricas

O maior problema ambiental com a operacao em instalacdes de producao de dcido nitrico
é a descarga atmosférica dos 6xidos de azoto no gés de cauda do absorvedor. A prin-
cipal necessidade de regular as descargas de NOx resulta da poluicdo fotoquimica e dos
efeitos da toxicidade do NO,. O di6éxido de azoto é um gés irritante de coloragdo castanho-
avermelhado, sendo nocivo a concentracoes acima dos 50 ppm. No ar, em concentracoes
elevadas (1000 a 2000 ppm), pode provocar perda de consciéncia e convulsdes. O padrao

de higiene industrial situa a exposi¢do nos 5 ppm para 8h de trabalho [§].

O NO,, quando presente nos gases de cauda, em concentracoes acima de 100 ppm (em
volume), confere uma tonalidade castanha ao gas de exaustao na saida da chaminé. Re-
gulamentacdo de emissoes em fabricas de 4cido nitrico nos Estados Unidos da América
fixam 1.5kg de NOx (como equivalente de NOy) por tonelada de acido, o que corresponde

aproximadamente a 230 ppm de NOx e descargas incolores (opacidade de 10% ou inferior)
[8]-

As fabricas de acido nitrico devem tratar os gases NO, N,O e NO, produzidos durante
o processo de fabrico. A nivel nacional, o Decreto-Lei 78/2004 de 3 de Abril, os valores

limite de emissdo de 6xidos de azoto para a atmosfera sao 200 pg/m3 por hora [47]. Existe

uma variedade de tecnologias para tratamento desses gases residuais, como por exemplo:

2 . . . . o A . .
% X v

A “perovskita” é um mineral de 6xido de calcio e titanio CaTiOg, relativamente raro ocorrendo na

forma de cristais ortorrémbicos. Este nome é também usado para designar o grupo de materiais que

apresentam a mesma formula quimica basica ABO3 onde A e B sao catides de diferentes tamanhos.
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Aquecimento na presencga de um catalisador para converter NOx em azoto;

Instalacao de pratos de absor¢ao adicionais (ou uma torre de absor¢ao adicional);

Arrefecimento de acido fraco dentro da torre de absorcao;

Uso de uma base liquida, carbonatos ou permanganato de potéssio (depuradores

himidos) para solubilizar o NO do gas residual formando sais de nitrato.

3.2.4 Modelacao cinética do processo

Na literatura existe extensa documentacao relativa & modelacao, simulacao e optimizacao
de processos de producdo de acido nitrico [48]. A etapa mais desafiante nestes modelos
numéricos é a previsao do comportamento dos sistemas na absorcao de gases nitrosos em
colunas de absorcdo. Nesta etapa de absorgdo, os modelos sdo geralmente classificados
de acordo com trés caracteristicas: i) o detalhe do mecanismo (nimero de reacgoes), ii) a

cinética das reaccoes, ou iii) o tipo de método matematico.

i) Namero de reacgoes: Os modelos mais simples utilizam mecanismos de passo tnico,
descritos pela Equagao 3.23, e uma formulagao cinética para descrever a oxidagao [49]. Ou-
tros mecanismos mais detalhados consideram igualmente a dimerizacao do diéxido de azoto
a tetroxido de dinitrogénio (2NO,; == N,0,) estendendo o mecanismo & Equacao 3.26
[50, 51]. Os melhores resultados sao geralmente obtidos com a utilizagdo de modelos que
incluem a dissociacdo do 4cido nitroso na fase liquida e a sua formacdo na fase gasosa
(2HNO, == NO + NO, + H,0) [52, 53, 54].

ii) Cinética reaccional: A maior parte dos modelos propostos na literatura utilizam
relagoes de equilibrio para as reacgoes. Estes métodos apresentam a desvantagem de ne-
cessitar de factores de eficiéncia para considerar os desvios resultantes do transporte das
espécies através das interfaces liquido-vapor [54]. Por outro lado, os métodos dindmicos sdo
muito mais complexos, mas dispensam a estimativa destes factores de eficiéncia [51, 52].
Excelentes previsoes dos sistemas de absor¢ao sao obtidas por ambas as vias (equilibrio e

dinamica).

iii) Métodos matematicos: O modelo de previsao requer o estabelecimento e resolugao
de elevado numero de equacdes ndo-lineares, tanto para consideragoes de equilibrio ou
dinadmicas. Em geral, os procedimentos computacionais usados no dimensionamento de
torres de absorgao, envolvem o célculo analitico [19, 51]. Redes neuronais foram utilizadas
com sucesso na simulagao do comportamento de uma coluna de absorcao com base num

modelo detalhado de produgdo de acido nitrico [50].

3.3 Descricao do Processo

A instalagdo de producdo de acido nitrico da. ADP, seguidamente descrita, abrange todas

as secgoes da unidade necessarias a producao de 360000 kg HNO;/dia com concentragao
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massica de 60%, numa base de 24 horas de operacao. Esta descri¢ao do processo tem como

suporte bibliografico o "Manual de Operacao da Fabrica de Acido Nitrico"[55].

A unidade de producio de acido nitrico pode ser dividida em trés sectores essenciais:
evaporacao, reaccao e absorcdo. Nos proximos subcapitulos sao descritas, de maneira
sumaria, as sequéncias de operagdes unitarias envolvidas em cada sector da fabrica.

Na Figura 3.8 apresenta-se um diagrama simplificado do processo com as principais ligacoes

entre os sectores da instalacao.

NH3 (gas) Gas de Cauda
NH3
Ar l
NHs (lig.) . l . . HNO3 60%
— Evaporacao Reacc¢ao Absor¢io ——mm

H20 Amoniacal

Figura 3.8 Diagrama de blocos simplificado do processo de produgdo de acido nitrico.

O processo instalado na unidade de acido nitrico é o processo UHDE, funcionando a uma
pressdo absoluta de 6 bar nos sectores de combustio do amoniaco e de absorcio®. Desta
instalacdo também faz parte uma unidade de tratamento catalitico do gas de cauda que
utiliza o processo de reducao selectiva, de NOx para reduzir o teor em 6éxidos de azoto no

gas de exaustao.

3.3.1 Sector de evaporacao

A matéria-prima do processo é o amoniaco na fase liquida. A corrente de alimenta§é04 tem
um caudal de 8350 kg/h que é dividido em duas correntes que alimentam dois evaporadores.
Cerca de 98% deste amoniaco é alimentado ao Evaporador de Amoniaco IT (5802-C), onde
cerca de 70% do amoniaco é evaporado por agua fria. Ao sair do evaporador 5802-C, o
amoniaco evaporado estd a uma pressao de cerca de 7.3 bar e a uma temperatura de 15 °C.
O amoniaco liquido restante é alimentado ao Evaporador de Amoniaco I (5801-C) onde
é, em conjunto com a alimentacao fresca, quase completamente evaporado por agua de
refrigeracao de retorno aquecida. Um diagrama deste sector é apresentado na Figura 3.9.
A 4gua arrastada com o amoniaco liquido acumula-se no dispositivo receptor do evapora-
dor 5801-C e faz aumentar a temperatura de ebulicao. Por esse motivo, a dgua tem de
ser purgada e drenada para o Evaporador Auxiliar de NH; (5803-C) onde o amoniaco é
recuperado por evaporagao com aquecimento a vapor [55]. A restante mistura de dgua-
NH; (H,0 amoniacal) é descarregada do evaporador 5803-C e recuperada para reciclagem

noutros Processos.

*Esta tecnologia da ThyssenKrupp Industrial Solutions é conhecida por ser de alta confianca, de ma-
nutencao facil, energicamente eficiente e de baixas emissdes [56]
‘0O amoniaco liquido é fornecido a, aproximadamente, 14 bar e a uma temperatura de 7°C [55]. Vem

contaminado com agua.
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Figura 3.9 Diagrama do sector de evaporagio do amoniaco no pro-

cesso de producgao de acido nitrico.

A evaporacgio do amoniaco provoca o arrastamento de goticulas de liquido que sdo retidas
em camaras colocadas na saida dos evaporadores (Figura 3.10). O liquido proveniente das

gotas de amonfaco é reintroduzido nos evaporadores.

Uma parte da mistura de amoniaco gasoso que vem dos evaporadores 5801-C e 5802-C &
alimentada & instalacdo de Nitrato de Amonio, a uma temperatura de, aproximadamente,
19°C.

NH; gas

-
@
S wm e

4=
el
®
CF

===ap

* T

NH; liquid Cooling water

Figura 3.10 Esquema de um evaporador de amoniaco tipico: a) tubos de

evaporagao, b) sparger, c) separador de gotas [19].

A outra parte do amoniaco gasoso segue para o Pré-Aquecedor de Amoniaco (5804-C).
Aqui, o gas é sobreaquecido para cerca de 70°C por vapor de baixa pressio, evitando
assim o arrastamento de gotas ou névoa de amonfaco liquido. Posteriormente, o amoniaco
gasoso passa através do Filtro de Amoniaco (5801-G), para reter eventuais impurezas, antes

de entrar no Misturador de Ar-Amoniaco (5801-L) onde se vai misturar com ar.
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3.3.2 Sector de tomada de ar

A admissao de ar atmosférico ao processo tem como objectivo o tratamento e preparacao
do ar atmosférico, de modo a poder ser utilizado como oxidante da amdnia no processo. O

diagrama deste sector estd representado na Figura 3.11.

NH3 (gas)
TV-5801-J
. Vapor (2) ,\L Vapor (1)
¢ I/J Y N
A \/
Primario 5801-L
Ar
Atmosférico
5802-G VRN
Ar
¢ Gas de Cauda (2) | ]l Gas de Cauda (1) Secundario
5802-E
TGR-5801-)

Figura 3.11 Diagrama da unidade admissao de ar atmosférico ao pro-
cesso de producao de acido nitrico.

O ar atmosférico é tomado pelo Compressor de Ar (5801-J) sendo previamente filtrado para
remoc¢ao de particulas através do Filtro de Tomada de Ar (5802-G) e do Silenciador de
Ar (5807-L). O filtro 5802-G (Figura 3.12) tem duas componentes. A primeira ¢ um filtro

para retirar as impurezas sélidas do ar (mosquitos, borboletas, poeiras, etc.) e a segunda

(a) Vista Exterior (b) Vista Interior

Figura 3.12 Fotografias da vista exterior e interior do Filtro de Tomada de Ar
(5802-G) para remocao de particulas: (a) vista exterior, (b) vista interior
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s30 sacos que funcionam como desumidificador®. O compressor 5801-J é accionado pela
Turbina de Vapor (TV-5801-J) e pela Turbina de Expansao de Gas de Cauda (TGR-
5801-J). O ar comprimido abandona o compressor 5801-J a uma pressdo de 6bar, que
é a pressao de funcionamento do reactor de oxidacao de amoénia, e a uma temperatura
de aproximadamente 268 °C. O ar é posteriormente arrefecido no Aquecedor de Gés de
Cauda I (5809-C) para cerca de 235°C.

O ar arrefecido é dividido em duas correntes. O caudal principal (ar primario), de cerca
de 85%, é introduzido no Misturador de Ar-Amoniaco 5801-L, onde o ar e o amoniaco
sao misturados por um controlador de proporcao. O ar restante (ar secundério), vai para
a Torre de Branqueamento (5802-E) para branquear o produto final, isto ¢, remover a

coloragao amarela dos gases (NOx e HNO,).

3.3.3 Sector de oxidacao

O sector de oxidagao tem por objectivo produzir NO a partir de NI, e posteriormente
promover a oxidacao a NO,. A Figura 3.13 apresenta o diagrama simplificado das unidades
deste sector que incluem o reactor catalftico de oxidacao, a caldeira de producao de vapor

e quatro permutadores de calor.

NHs + Ar 5806-C 5810-C

5801-D

5805-C @ 5807-C
< L 5808-C — ) HNO3 fraco )

Figura 3.13 Diagrama da unidade de oxidagao da amoénia no pro-

58011-C

cesso de producao de acido nitrico.

A mistura de ar-amoniaco, com aproximadamente 10% (vol.) de amoniaco, entra pelo topo
do Reactor de Amoniaco (5801-D). A mistura reaccional passa pelas redes cataliticas de
Pt/Rh (Figura 3.14) onde o amoniaco é oxidado a NO (Equagao 3.1) a uma temperatura
de cerca de 890 °C.

Depois de atravessar a zona cataliticao, o gis quente passa para a Caldeira La Mont® (5805-

C) para produgao de vapor de adgua e, de seguida, para o Aquecedor de Gas de Cauda IIT

®A humidade do ar atmosférico tem pouca influéncia no processo. Na instalagdo, ndo ha medigao ou
controle da humidade & entrada do processo [55]

A Caldeira La Mont é uma caracteristica especial das Instalacdes de Acido Nitrico UHDE. Juntamente
com 0 Reactor de Amoniaco (5801-D) e o Cesto do Reactor (5803-L) integra uma unidade muito compacta

[55].
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(5811-C) onde o gés é arrefecido de 300 °C para, aproximadamente, 258 °C. Desta forma,
o calor da reacgao de oxida¢do do amoniaco (Equagao 3.2), bem como parte do calor da
reaccao do NO em NO, (Equagao 3.1) é usado para gerar vapor de dgua na caldeira La

Mont cuja energia é aproveitada na Turbina de Vapor (TV-5801-J).

Depois de passar pelo aquecedor de gés de cauda 5811-C, o gés nitroso proveniente do
reactor de oxidagao passa pelo Economizador (5806-C) onde continua o arrefecimento até
cerca de 181°C por dgua de alimentacio’. O géas de saida do 5806-C é entdo introduzido
no Aquecedor de Gés de Cauda IT (5810-C) até 156 °C, antes de entrar no Pré-Aquecedor
de Agua de Alimentacdo (5807-C), no qual o gés nitroso permuta calor com a igua de ali-
mentacao e é arrefecido para aproximadamente 107 °C. Em simultaneo com esta sequéncia
de arrefecimento, o NO sofre oxidacao a NO, (Equacao 3.2) que ocorre em fase gasosa
e ¢ favorecida em temperaturas baixas. A medida que a temperatura diminui, comeca a

existir condensacao do vapor de dgua e formacgao de acido.

O pré-aquecedor 5807-C estd montado na tubuladura de entrada do Condensador Arrefe-
cedor (5808-C) para que o condensado acido formado no 5807-C possa escoar livremente
para a parte inferior do condensador 5808-C. Neste condensador 5808-C o gés nitroso é
arrefecido rapidamente abaixo do ponto de orvalho para cerca de 50°C®. Neste ponto do
processo, a agua condensada formara um &cido fraco (Equagdo 3.3) com a concentracio

méssica em acido nitrico de, aproximadamente, 38%.

(a) Com rede catalitica (b) Sem rede catalitica

Figura 3.14 Vista interior do Reactor de Amoniaco (5801-D): (a) com a rede catalitica de
Pt/Rh, (b) sem a rede catalitica.

3.3.4 Sector de absorc¢ao

O sector de absorcdo é o culminar do processo produtivo. E onde se obtém o produto final

(solugao de acido nitrico a 60%). Na Figura 3.15 é apresentado um diagrama simplificado

A « . ~ < 2 . N ~ .
A 4gua de alimentacdo corresponde & agua destinada a producgao de vapor na caldeira La Mont.
8 . s . - .
O arrefecimento do gas nitroso destina-se a prepara-lo para a etapa de absor¢do. Este arrefecimento
ir4d condensar a maior parte do vapor de 4gua da corrente gasosa e remover ou eliminar calor da reacgado e

condensacao.
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das unidades do sector. Este sector é composto pelas Colunas de Absorcao I e II (5801-
EA/EB) que, apesar de serem, tecnicamente, dois equipamentos separados, comportam-se
como um s6, e pela Torre de Branqueamento (5802-E) de onde é retirado o acido nitrico

forte.

Gas de Cauda

5801-EA

5801-EB

HNO: fraco

Ar Secundario

5813-C
5817-F

HNOs 60%

Figura 3.15 Esquema do sector de absorcao da unidade de producao de acido nitrico.

O condensado que sai do condensador 5808-C, no final do sector de oxidagao (Sec¢ao 3.3.3),
é bombado pelas Bombas de Condensado Acido (5811-J/JA) para a Coluna de Absorcio I

(5801-EA) para um prato com aproximadamente a mesma concentragao de acido”.

O ar secundario, que vem arrefecido do Aquecedor de Gas de Cauda T (5809-C), no final da
Tomada de Ar (Seccao 3.3.2), é arrefecido pelo gas de cauda que sai da Coluna de Absor-
¢ao II (5801-EB), antes de entrar na Torre de Branqueamento (5802-E), para branquear o
acido nitrico. O ar de branqueamento, que abandona a 5802-F, carregado de vapores nitro-
508, é introduzido na linha de gés nitroso entre o condensador 5808-C e a coluna 5801-EA.
Depois de misturado com o ar de branqueamento, a temperatura do gis nitroso aumenta
para 60 °C a entrada da coluna 5801-EA, devido a oxida¢ao de NO em NO, (Equacdo 3.2).
O gés nitroso é introduzido na coluna 5801-EA a uma pressao de 5.7bar por baixo do
primeiro prato perfurado. A 4gua de processo requerida é introduzida no topo da coluna
5801-EB.

A 4gua de processo fornece a dgua de reaccdo necessaria a formacao do acido nitrico, bem
como a agua de diluicao para producao de acido nitrico a 60%. A transferéncia de massa
ocorre em contra corrente sobre os pratos perfurados, entre o liquido para o gas nitroso

que borbulha através destes pratos perfurados. O teor em &acidos nitrosos diminui no gas

“Existem trés pontos de alimentacao do condensado na coluna, nos pratos 11, 14 e 16, para permitir

ajustamentos caso seja necessario, devido a diferentes condigoes de servigo.
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que flui da base para o topo, enquanto que o teor em HNOj; liquido aumenta do topo para

a base da coluna.

O 4cido fraco que é recolhido no fundo da coluna de absorcdo 5801-EB é bombado pelas
Bombas de Circulacio de Acido (5814-J/JA) para o topo da coluna 5801-EA. O acido forte
& recolhido no fundo da coluna 5801-EA e bombado pelas Bombas de Producao de Acido
(5809-J/JA) para a torre de branqueamento, onde ¢ distribuido sobre o enchimento da
coluna. Os compostos nitrosos dissolvidos sdo separados por evaporacao até um teor final

de menos de 20 ppm expressos sob a forma de HNO,.

Depois da torre de branqueamento, o acido nitrico concentrado passa pelo Arrefecedor de
Acido (5813-C), onde & arrefecido para 35 °C por 4dgua de refrigeracio. O 4cido nitrico pro-
duzido ¢é finalmente enviado para os Tanques de Armazenamento de Acido (5817-FA/FB).

3.3.5 Tratamento catalitico do NOx

O gés de cauda que é removido no topo da segunda coluna de absor¢do & temperatura
de 27°C, é aquecido em trés etapas: no Aquecedor de Gés de Cauda I (5809-C), por ar
priméario e secundario até 108 °C, no Aquecedor de Gas de Cauda IT (5810-C), por gas
nitroso até 160°C, e no Aquecedor de Gas de Cauda III (5811-C), por gis nitroso, até

250°C. Na Figura 3.16 apresenta-se um diagrama simplificado das unidades deste sector.

5802-D \ >|/| >
) —

TGR-5801-J

5809-C

Gas de Cauda NH3 (gas)

\S

5802-L

5801-EB

5810-C 5811-C

Figura 3.16 Esquema da unidade de tratamento catalitico dos gases de cauda para controlo

das emissoes atmosféricas de 6xidos de azoto no processo de producao de acido nitrico.

O gas de cauda, aquecido a 250°C, é misturado com amoniaco no Misturador de Gés de
Cauda-Amoniaco (5802-L). A mistura de gas de cauda-amoniaco entra no Reactor Redutor
de NOx (5802-D), onde os 6xidos de azoto do gas de cauda reagem produzindo azoto e
agua na presen¢a de um catalisador de V,05. Através deste tratamento, a concentracao
de oxidos de azoto no gis de cauda é reduzida de 500 ppm NOx para um teor inferior a
200 ppm NOx. O gés residual, com uma pressdo de 4.6 bar e uma temperatura de 255 °C,
é posteriormente expandido na Turbina de Gas de Cauda (TGR-5801-J). O gas de cauda
expandido é libertado para a atmosfera através da chaminé do gas de cauda com uma

temperatura de 110 °C.
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3.4 Simulador Aspen HYSYS

“Aspen HYSYS é um software de simulagdo de processos quimicos, lider da
industria de energia, usado pelos principais produtores de petroleo e gas, refi-
narias e empresas de engenharia para optimizacao de processos em projectos e
operacdes” V.

O Aspen HYSYS ¢é uma ferramenta de modelagdo de processos, lider de mercado do design
conceptual, optimizagdo, planeamento de negbcios, gestdo de activos e monitorizagao de
desempenho para producdo de petrdleo e gas, processamento de gas, refinarias de petro-
leo e industrias de separacdo de ar. Aspen HYSYS é um elemento central das aplicacoes
AspenONE da Aspen Tech. E de grande importéancia para os engenheiros quimicos simular
um processo. O simulador Aspen HYSYS estabeleceu-se como um simulador de processos
muito intuitivo e facil de usar na industria de refinaria de petréleo e gas. Os utilizado-
res com pouco conhecimento prévio de Aspen HYSYS podem aprender e treinar os seus
recursos de modelacao com facilidade. A simulacdo de processos ¢ usada para a cons-
trucdo, desenvolvimento, analise e optimizacdo de processos técnicos e é principalmente
aplicada a fabricas e processos quimicos, mas também a centrais eléctricas e instalagoes
técnicas semelhantes. A simulagdo de processos é uma representacdo baseada em modelo
de processos quimicos, fisicos, bioldgicos e outros processos técnicos e operagdes unitarias
em software. Os pré-requisitos béasicos sao um conhecimento profundo das propriedades

quimicas e fisicas do processo [57].

O simulador Aspen HYSYS é principalmente usado industria de processamento de petréleo

e gas, mas foi expandido para vérias industrias como [57]:
e Industria petrolifera;
o Refinaria de crude;
e Industria quimica pesada;
e Industria petroquimica;
e Processamento de gis natural;
e Producao de gas de sintese;
e Adocante de gases dcidos com DEA (Dietanolamina);
e Producdo de etanol;
e Producao de biodiesel.
Algumas das vantagens do Aspen HYSY'S sao [57]:
e Maior compreensao do processo;

e Melhoria da eficiéncia do processo;

"¢traducdo da frase de introdugio ao Aspen HYSYS no site da AspenTech ( )
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e Melhoria da eficiéncia energético;
e Reducao dos custos de capital;

e Fornece uma abordagem extremamente poderosa para simulacao em estado estacio-

nario;

e Base termodindmica abrangente para calculos precisos de propriedades fisicas, ter-

modindmicas e comportamento de fases;
e Estimativa de emissoes de gases de efeito estufa.

Apesar de existirem muitos programas de simulacdo de processos (Tabela 1.1), por razdes
de disponibilidade, neste trabalho foi utilizado o simulador Aspen Hysys (versao 11). Esta
escolha deveu-se igualmente ao facto do programa ser adequado a simulaciao do processo

de producao de acido nitrico e de existir know-how prévio na sua utilizacao.

Existem dois modos de simulacdo: modo de estado estacionario e modo dindmico. Modelos
de estado estacionario realizam um balango de massa e energia de um processo estacionério
(um processo em um estado de equilibrio), mas quaisquer mudangas ao longo do tempo
sao ignoradas. A simulacao dindmica é uma extensao da simulagdo de processo em estado
estacionario em que a dependéncia do tempo é incorporada aos modelos por meio de termos
derivados, ou seja, acumulagdo de massa e energia. A simulagdo dinidmica significa que a
descricao dependente do tempo, a previsao e o controlo de processos reais em tempo real
tornaram-se possiveis. Isso inclui iniciar e desligar uma unidade, mudancas de condigoes
durante uma reacgdo, atrasos, mudancas térmicas e muito mais. As simula¢tes din&micas
requerem maior tempo de calculo e sdo matematicamente mais complexas do que uma si-
mulacao de estado estacionario. Pode ser visto como uma simulagao de estado estacionario
multiplamente repetida (com base em um intervalo de tempo fixo) com parametros em
constante mudanca [57]. Para a simulacio do processo da Fabrica de Acido de Nitrico da

ADP no Lavradio, foi usado o estado estacionario.

3.4.1 Base de dados

Para a simulagao é necessario possuir dados sobre as caracteristicas das substancias (base de
dados) e seleccionar um modelo termodinamico adequado & estimativa do comportamento
das espécies e misturas, em diferentes condicdes de pressdo e temperatura. As espécies
quimicas utilizadas na montagem do modelo numérico do simulador foram as seguintes:
NH;, H,O, NO, NOy, Ny,O,4, HNO;3, Oy, Ny, HNO, e N,O. Na Tabela 3.3 apresenta-se
para a lista das espécies quimicas da utilizadas, algumas propriedades bésicas extraidas da
base de dados do simulador Aspen HYSYS.

3.4.2 Pacote de propriedades

2

Compilar uma lista de componentes é uma das primeiras operagdes nas simulacées em
Aspen HYSYS |2], mas a mais importante é, provavelmente, a escolha do pacote de propri-

edades. Este passo é uma etapa crucial na simulaco do processo. A precisao e credibilidade
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Tabela 3.3 Propriedades fisicas das espécies usadas na simulacao. Valores extraidos da
base de dados do simulador. Massa molecular: M (kg/kmol). Temperatura de ebuligdo
normal: T, (°C). Volume molar do liquido: pji, (kg/m®). Temperatura critica: T, ("C).
Pressio critica: p. (atm). Volume critico: V. (m®/kmol).

Composto ‘ M (kg/kmol) Ty, (°C) puq (kg/m®) T. (°C) pe (atm) V. (m®/kmol)

NH; 17.03 -33.45 616.1 1324 112.8 0.0804
H,O 18.02 100.00 998.0 374.2 221.2 0.0571
NO 30.01 -151.75 71.3 -93.2 64.7 0.0577
NO, 46.01 21.15 1469.8 157.8 100.0 0.0807
NyOy 92.01 29.07 1463.4 158.0 101.3 0.0825
HNO4 63.01 83.00 1523.6 246.9 68.9 0.1450
(02 32.00 -182.95 1137.7 -118.4 50.8 0.0732

N, 28.01 -195.80 806.4 -147.0 33.9 0.0900
HNO, 47.01 83.00 1524.0 322.7 83.4 0.2043
N5O 44.01 -88.45 816.9 36.5 72.4 0.0974

dos resultados da simulacao dependem do quao adequado é o pacote de propriedades que

estd a ser utilizado.

O pacote de propriedades é usado para calcular as propriedades quimicas, fisicas e ter-
modinamicas dos componentes e misturas presentes na simulacao, tais como a entalpia,
entropia, densidade, equilibrio liquido-vapor e muitas mais [58]. O utilizador deve selec-
cionar um pacote de propriedades que forneca uma representacdo suficientemente precisa
do sistema que se esta a implementar. A seleccdo de um pacote de propriedades adequado
requer um bom conhecimento do sistema quimico, fisico e termodinamico do sistema. Fre-
quentemente, os diferentes pacotes de propriedades devem ser verificados em relacao aos

dados reais medidos para que se seleccione o modelo mais preciso [2].

De modo a obter uma melhor precisao de resultados de simulacao, foi feito um estudo no
HYSYS onde se comparou o valor de propriedades como o calor especifico na fase liquida,
calor especifico na fase vapor e o equilibrio de fases numa mistura de amoénia-agua, nas
gamas de temperatura e pressao de trabalho, com valores experimentais recolhidos através
de referéncias bibliograficas. Foi calculado um desvio relativo para cada entrada de dados,
normalmente associada a uma temperatura, calculando-se a média absoluta desses desvios
relativos. O processo foi repetido para varios pacotes de propriedades diferentes e para va-
por models diferentes, de modo a avaliar os resultados. No final, o pacote de propriedades
seleccionado foi 0 UNIQUAC - SRK.
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Capitulo 4

Resultados

4.1 Introducao

Neste capitulo sdo apresentados os valores experimentais obtidos, a seleccao do modelo ter-
modindmico, os inputs experimentais que fizeram parte da montagem do modelo numérico

do processo e a analise de sensibilidade a alguns pardmetros relevantes.

4.2 Seleccao do modelo termodinamico

A seleccao do modelo termodindmico utilizado nas simulagoes baseou-se na avaliacdo do
comportamento fisico de misturas binarias amoénia-agua em condigtes de elevada concen-
tracao de amoénia. Foi analisado a dependéncia do calor especifico da amoénia em fase
gasosa e em fase liquida (secgao 4.2.1) e avaliado o equilibrio liquido-vapor de misturas

amonia-agua (seccao 4.2.2).

4.2.1 Calor especifico

Nas previsoes do calor especifico da amoénia gasosa, foram ensaiados seis modelos ter-
modinamicos repartidos por: trés equacoes de estado: Peng-Robinson (PR), Sour Peng-
Robinson (SPR) e Soave-Redlich-Kwong (SRK); dois modelos de actividade: Wilson e
UNIQUAC (UNIlversal QUAsi Chemical); e um modelo de pressao de vapor: Antoine.

Utilizou-se como referéncia para o calor especifico C}, (kJ/kgK) da amoénia a seguinte

equacao polinomial de terceiro grau
Cp = 14780 + 2.09307x 103 T - 2.0019x 107" T? - 8.07923x 107" 7%  (4.1)

valida para a pressdo de 1bar e temperaturas entre 300 e 2000 K [59]. Na Equagao 4.1 T

¢ a temperatura absoluta (K).

A Figura 4.1(a) apresenta os resultados de desvios relativos médios no valor do C), do vapor
de amonia (de 50 a 910°C), entre os valores gerados pela Equagao 4.1 e as previsoes dos
seis modelos termodinamicos indicados. Os rectangulos coloridos correspondem ao desvio
percentual médio entre o valor de referéncia e o valor simulado, e as linhas verticais corres-
pondem a amplitude dos desvios na gama ensaiada (desvios maximo e minimo). Todos os
modelos testados apresentam previsdes com um baixo desvio, de aproximadamente 0.45%.
A equacdo de Antoine caracteriza-se por uma maior amplitude dos desvios e o modelo
UNIQUAC pela menor amplitude.
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Figura 4.1 Incertezas relativas médias nas previsdes do calor especifico
do vapor de amoénia a 1bar, entre 50 e 910°C. Modelos termodinamicos:
1. Peng-Robinson, 2. Wilson-SRK, 3. Antoine, 4. Sour Peng-Robinson, 5. SRK,
6. UNIQUAC-Ideal, 7. UNIQUAC-Virial, 8. UNIQUAC-PR, 9. UNIQUAC-RK,
10. UNIQUAC-SRK. Valores de referéncia: Equagao 4.1 [59].

Para avaliar a influéncia do modelo de descricao da fase de vapor, para o UNIQUAC foi
modelada a fase de vapor como gas ideal, pela equacao de Virial, pela equagdo de Peng-
Robinson, pela equagdo de Redlich-Kwong e pela equacao de Soave-Redlich-Kwong. Os
resultados sao apresentados na Figura 4.1(b). Nao foi detectado efeitos significativos na
capacidade calorifica da amonia gasosa resultante da equacao de descricao da fase de vapor.
Foi também avaliada a previsao do calor especifico C,, da amonia na fase liquida. Na gama

de temperaturas entre —45°C e 50°C o C,, (kJ/kgK) da amonia pode ser calculado por
Cp = —3.787 + 0.0949 T — 0.3734x 107> 7% + 0.5064 x 107¢ 7 (4.2)

onde T' (K) é a temperatura absoluta [59]. Ensaiaram-se previsdes numeéricas com base em
dez modelos termodindmicos. Cinco deles sao equagtes de estado: Peng-Robinson, Lee-
Kessler Plocker (LKP), SRK, Zudkevitch Joffee e Peng-Robinson-Stryjek-Vera (PRSV);
trés sdo modelos de actividade: UNIversal QUAsi Chemical (UNIQUAC), Non-Random-
Two-Liquid (NRTL) e Wilson: um é um método semi-empirico: Chao Seader; e um é um

modelo de pressao de vapor: Antoine.

A Figura 4.2 representa os resultados dos desvios no C), da amonia liquida quando estima-
dos pelos modelos termodinamicos indicados. O erro nos valores estimados para o C), da
amoénia na fase liquida é uma ordem de grandeza superior ao erro nas estimativas da fase
de vapor. As melhores equagoes de previsao correspondem a modelos de actividade: UNI-
QUAC, NRTL e Wilson, com incertezas médias de —5.6% e baixa amplitude de variacao
do erro de +0.45% em torno do desvio médio.

Poderemos entao considerar que a estimativa do calor especifico da amoénia poderd ser
efectuada pelo modelo de actividade UNIQUAC-SRK, o qual apresenta incertezas médias

para a fase de vapor inferiores a 0.5% e para a fase liquida da ordem dos 5%.
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4.2.2 Equilibrio liquido-vapor

O equilibrio liquido-vapor de misturas amoénia-agua, em condicoes de elevada concentragao
de NHj, foi também testado no simulador. Utilizaram-se como referéncia os valores listados
na Tabela 4.1 com composicao molar de NH; na fase liquida superior a 76.6% e na fase de

vapor superior a 96.0%, numa gama de pressoes entre 1.232 MPa e 11.763 MPa [60].

Tabela 4.1 Valores de referéncia do equilibrio liquido-vapor para a mistura binaria aménia-

agua [60], usados na avaliacdo dos modelos termodinimicos de previsao de propriedades.

p (MPa) | 1.232 1.254 2884 3212 4524 4.743 5.239 6.752 8.321 8.69 11.193 11.763
T (K) | 309.03 305.64 339.51 341.81 359.64 359.66 376.27 381.96 399.15 412.05 405.71 422.77
Nm, | 0.9085 1 0.956 1 0.9711 1 0.7662 0.9457 0.8896 0.869 0.9931 0.874

ynm, | 0.9989 1 0.997 1 0.998 1 0.9777 0.9943 0.9682 0.9601 0.9932 0.9153

Foram ensaiados nove modelos termodinamicos: Antoine, UNIQUAC, Peng-Robinson, Wil-
son, Soave-Redlich-Kwong (SRK), Lee-Kessler Plocker (LKP), NRTL, Sour Peng-Robinson
e Sour SRK. Para cada um dos modelos foi calculada para a mistura NH3;-H,O a previsao
da composigao da fase liquida rnn,, da fase de vapor ynm,, da temperatura de ebuligao
Ty, e da temperatura de orvalho T,. A diferenca entre os resultados computacionais e os
valores de referéncia (Tabela 4.1) permitiram determinar os desvios relativos na composi-
cao da fase liquida Axnn,, da fase de vapor Aynp,, da temperatura de ebuligao AT}, e da
temperatura de orvalho AT,

A Figura 4.3 apresenta os resultados expressos em erro médio para as composi¢ées nas
duas fases (Figura 4.3(a)) e para as temperaturas (Figura 4.3(b)). Para todos os modelos
testados, o erro nas previsoes da composicao da fase liquida é superior ao erros de previsao
da composicao da fase de vapor. A mesma tendéncia também se verifica para a temperatura
onde o erro médio na estimativa do ponto de ebulicdo é superior ao erro na determinacdo
do ponto de orvalho. O modelo de pressdo de vapor de Antoine apresentou excelentes
resultados para as condicoes testadas. Por se tratar de um modelo simples nao incluindo
as interaccOes entre espécies quimicas, a sua utilizacdo foi descartada.

Considerando os modelos de actividade (UNIQUAC, Wilson e NRTL) para os quais existem

coeficientes de interaccao binarios para as espécies quimicas, foi testada a descricao da fase



38 Resultados

IR

10

=
[=3
o

T T T T T T T

T T T T
Lo
T T T T
Lo

DESVIO MEDIO RELATIVO (%)

T
Ll
DESVIO MEDIO RELATIVO (%)
=
[ =)
T
E
—
—
—
—
i
—
—
Covvel il

T
Ll

01 Lo b b b b b by bl 0.1 [N IS IS I I I i e |

1 2 3 4 5 6 7 8 9 1 2 3 4 5 6 7 8 9
MODELO TERMODINAMICO MODELO TERMODINAMICO
(a) Fracgoes Molares (b) Temperaturas

Figura 4.3 Incertezas relativas médias nas previsdes das: (a) fracgdoes molares e
(b) temperaturas, com utilizagdo de modelos termodinamicos: 1.UNIQUAC-Ideal,
2. Antoine, 3.Peng-Robinson, 4. Wilson-Ideal, 5.SRK, 6. LKP, 7. NRTL-Ideal, 8. Sour-
PR, 9.Sour-SRK. Simbolos: valores médios, Barras de erro: valores méximos. (e) fraccdo
liquida, (o) fracgao de vapor, (m) temperatura de ebuligdo, (O) temperatura de orvalho.
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Figura 4.4 Incertezas relativas médias nas previsdes dos: (a) modelo UNIQUAC, (b) mo-
delo de Wilson e (¢) modelo NRTL. Para cada modelo as fases de vapor foram modeladas como
ideais, pela equacao de virial, pela equagao Redlich-Kwong (RK) e pela equagao Soave-Redlich-
Kwong (SRK). As quatro barras correspondem aos desvios percentuais médios relativos para
a composicao das fases liquida e gasosa e temperaturas de ebuli¢do e de orvalho.

de vapor com comportamento ideal, através da equagao de virial, pela equagao de Redlich-
Kwong, e pela equacao de Soave-Redlich-Kwong (Figura 4.4). O erro na composicao da
fase liquida é dependente do modelo de descri¢ao da fase de vapor. As equagoes SRK e RK
sdo as que produzem menores erros e 0 UNIQUAC é o melhor modelo termodindmico de
previsao (Figura 4.4(a)). A equacao de descri¢ao da fase de vapor influencia muito pouco
a estimativa da composicao do vapor, e das temperaturas de ebulicao e de orvalho.

As Figuras 4.5 e 4.6 representam uma confrontacio directa entre os valores usados como
referéncia e as previsdes para os trés modelos de actividade com a fase de vapor modelada
pela equacao SRK (Figura 4.5) e pela equagdo RK (Figura 4.6). Os valores estimados

rigorosamente situam-se junto a diagonal dos grificos.



Selec¢ao do modelo termodindmico

I—rT77
I UNIQUAC-SRK ,::5
09+ E X
| e |
£ 08 . *
'g L [ ] 4
g . °
=07 ° —
o - -
0.6 -
05 L | L | | L | L
0.5 0.6 0.7 0.8 0.9

x/y (experimental)

(a) z/y :UNIQUAC-SRK

I——T—— T —
*
' Wilson-SRK ¢
’, . *
09 . B
e
= | ’ ¢ ¢ i
T 08 ‘/ -
%)
=] L . d
: ' o
<07 ’ * -
> .
= | . * |
o6 -
ok L1
0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
x/y (experimental)
(c) z/y :Wilson-SRK
I———— T "
I NRTL-SRK &
%
L * |
0.9 e * %
— B 4 * |
208l o '
C A,
s} r e T
E ’ Y
207 , * B
x - -
0.6 — —
ok Lo
0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
x/y (experimental)

(e) z/y :NRTL-SRK

500 ————1—— T
- UNIQUAC-SRK 1

%‘450 = © -

T+ 0%’ 1

=3

o

E£400 y .

| i ]

o

= - . -

§ 350 ,@

m .

s '
E300 /@ -
e LA R R R N

250 300 350 400 450 500
TEMPERATURA (experimental)
(b) T :UNIQUAC-SRK
500 ————T—— T
- Wilson-SRK < 1
450 -
3 %0
g | o]
Ea00- % Rl :
g L g'l ]
E L , |
§ 350 %
m .

s & '
E300 /& —
gkl L

250 300 350 400 450 500
TEMPERATURA (experimental)
(d) T :Wilson-SRK
500 ————1—— T
I NRTL-SRK * 1
450 -
3 % 5%
0 =]
E400 \% hal .
g L #, ]
E L , |
§ 350 %
<a) .
s ¥ '
E300 /"? —
gkl L
250 300 350 400 450 500

TEMPERATURA (experimental)

(f) T :NRTL-SRK

Figura 4.5 Comparagio de valores de referéncia (experimentais) [60] com resul-

tados simulados de razdo liquido/vapor da fracgdo de NH; 2/y, e das temperaturas
T (ebulicdo e condensagéo), para trés modelos termodinamicos (UNIQUAC, Wilson
e NRTL). Fase de vapor modelada pela equagao de estado SRK.
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Figura 4.6 Comparagio de valores de referéncia (experimentais) [60] com resulta-
dos simulados de razao liquido/vapor da fracgdo de NH; z/y, e das temperaturas T
(ebuli¢do e condensagao), para dois modelos termodinamicos (UNIQUAC e NRTL).
Fase de vapor modelada pela equagao de estado RK.

Os valores de temperaturas encontram-se alinhados junto & diagonal com maiores afas-
tamentos para temperaturas mais altas que correspondem a pressoes mais elevadas. Isto
significa que os modelos de previsdo deixam de ser adequados & medida que a pressao au-
menta. Em rela¢do a composicao das fases, razao x/y, as previsoes sao melhores para con-
centracoes elevadas de NH;, quando a concentracao de dgua aumenta os desvios tornam-se
mais elevados. Nao existem diferencas muito significativas entre as previsoes com a equacao
SRK e com a equacdo RK. As maiores diferencas ocorrem como consequéncia do modelo
de actividade utilizado. O UNIQUAC apresenta melhores resultados do que o NRTL e o
Wilson.

Os resultados computacionais permitiram seleccionar como modelo termodindmico de pre-
visdo o modelo UNIQUAC-SRK. Tendo por base os valores para as misturas de amonia-
agua, a incerteza na previsao da composicao da fase liquida é de aproximadamente 7%, da
fase de vapor & de 1%, na estimativa da temperatura de ebulicao é de 2% e na temperatura
de orvalho de 0.4%.
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4.3 Simulacao do Processo

Na montagem do modelo computacional em Aspen HYSYS da instalagdo de produgio
de acido nitrico da ADP foram necessarias algumas adaptacgdes. No simulador HYSYS
ainda nao estdo disponiveis algumas unidades na configuragdo com que estdo presentes
na fabrica (e.g. os evaporadores). Por isso, foi necessario encontrar solucoes alternativas
para simular, da melhor maneira possivel, o funcionamento da instalagdo fabril usando
os recursos disponiveis no simulador. O modelo numérico no simulador foi montado em
estado estacionario, com o pacote de propriedades UNIQUAC - SRK e usando dez espécies
quimicas (NH;, H,O, NO, NO,, Ny,O,, HNO;, Oy, Ny, HNO, e Ny,O) na simulagdo do

processo.

Tal como referido anteriormente na Seccao 3.3, o flowsheet da unidade de producado de
4cido nitrico esta dividido em trés sectores essenciais: evaporagao, reaccao e absor¢ao. Nas
seccoOes seguintes descreve-se resumidamente cada um destes sectores na perspectiva de
montagem do modelo numérico de simulagdo. A matéria-prima do processo é o amoniaco
na fase liquida que é fornecido a 14 bar, a uma temperatura de 7°C e com um caudal de

8350kg/h. Esta corrente de matéria-prima esté contaminada com 0.2% (massico) de H,O.

4.3.1 Sector de evaporacao

Este sector de evaporacao tem como objectivo principal vaporizar a matéria-prima de modo
a preparar o amonifaco para a reaccao de oxidacao. E composto por trés evaporadores: Eva-
porador de Amoniaco I (5801-C), Evaporador de Amoniaco II (5802-C) e o Evaporador
Auxiliar de NH; (5803-C). Apos o tratamento da matéria-prima nos trés evaporadores,
o amoniaco gasoso é misturado e aquecido no Pré-Aquecedor de Amoniaco (5804-C). A
Figura 4.7 representa o sector de evaporacao do amonfaco, montada no modelo computa-

cional.

Para simular uma unidade de evaporagao efectuou-se a associacao entre um permutador de
calor seguido de um separador flash (separador de fases). Deste modo foi possivel obter o
aquecimento da mistura e a separacao de fases necessarias para simular os fenémenos que

ocorrem dentro dos evaporadores.

Tal como descrito na Seccdo 3.3.1, cerca de 98% da matéria-prima ¢ alimentada ao Eva-
porador de Amoniaco IT (5802-C), onde cerca de 70% é evaporada com agua. Na saida do
evaporador 5802-C, o amonfaco evaporado estd a uma pressdo de 7.3 bar e a uma tempe-
ratura de 15°C. A corrente liquida do 5802-C é alimentada ao Evaporador de Amoniaco 1
(5801-C) onde, em conjunto com os restantes 2% da alimentagao fresca, é quase comple-
tamente evaporado por agua de refrigeracao de retorno aquecida. A agua arrastada com
o amoniaco liquido acumular-se no dispositivo receptor do evaporador 5801-C e faz au-
mentar a temperatura de ebulicao. Por esse motivo, a dgua tem de ser purgada e drenada
para o Evaporador Auxiliar de NH; (5803-C) onde parte do amoniaco é recuperado por
evapora¢ao com aquecimento a vapor. A fracgao liquida de agua-NH,; (H,O amoniacal) é
descarregada do evaporador 5803-C e recuperada para reciclagem noutros processos. Esta

corrente de dgua amoniacal tem um caudal de 4.5kg/h, encontra-se a uma pressdo de



42 Resultados

7.3 bar, uma temperatura de 100 °C e contem 4.69% (méassico) de NH;. Metade amoniaco
gasoso gerado nos evaporadores 5801-C e 5802-C é alimentada a instalagdo de Nitrato de
Amonio, os restantes 50% sao usados na instalagdao de acido nitrico. O amoniaco gasoso
a saida dos evaporadores possui um caudal de 4259kg/h, contendo um teor em NH; de

99,86% (massico), uma temperatura de 21.6 °C e pressao de 7.3 bar.

Amoniaco

Mistura

5803-C

H20
Amoniacal

Figura 4.7 Flowsheet do simulador Aspen HYSYS correspondente ao

sector de evaporacao do amoniaco na unidade de producao de acido nitrico.

Neste sector, efectuaram-se estudos de sensibilidade para avaliar a influéncia de algumas
variaveis no funcionamento da unidade, nomeadamente no consumo de energia nos eva-
poradores, na percentagem de remocao de HyO e na percentagem de perdas de NHj.As
varidveis consideradas no estudo, e os respectivos valores de referéncia, foram: a razao
de separacdo do caudal de alimentagdo de matéria-prima entre os evaporadores 5802-C
e 5801-C (referéncia 0.9893), a fracgdo da alimentacgao vaporizada no evaporador 5802-C
(referéncia 0.40), a fraccdo da alimentagao vaporizada no evaporador 5801-C (referéncia

0.98) e a fraccao da alimentacao vaporizada no evaporador 5803-C (referéncia 0.95).

Para estas varidveis, nos respectivos valores de referéncia indicados, observa-se um con-
sumo energético total nos trés evaporadores de 2971 kW, uma percentagem de perdas de
NH; de 0.003% e uma percentagem de remogao de HyO de 30.81% na corrente de agua
amoniacal. A distribuigdo do consumo energético pelos trés evaporadores, nas condi¢oes
de referéncia, estd representada na Figura 4.8.

O efeito da razao de separacao do caudal de alimentacio de matéria-prima entre os evapo-
radores 5802-C e 5801-C no consumo energético dos evaporadores, na remocao de dgua e

nas perdas de amonia esta representada na Figura 4.9, para valores entre 0.7 e 1 (toda a

49.36kW
. . 2%
Figura 4.8 Distribuicdo do (s803-c)
consumo energético de aqueci-
mento pelos trés evaporadores
do processo na situacao de re-

feréncia simulada.
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alimentagao fresca de amoniaco tratada no evaporador 5802-C). Observa-se que o consumo
energético total nos trés evaporadores nao varia significativamente (diferenca maxima de
2kW). O consumo energético do separador 5802-C aumenta com o aumento da razao de
separacao, uma vez que o caudal a processar também aumenta. O aumento da razao de
separacao, corresponde a uma diminui¢ao na percentagem de perdas de NHj; na corrente
H,0O Amoniacal. A percentagem de remocao de H,O ¢é afectada por esta razao de separa-
¢ao. O aumento da razao de separacao reduz a eficiéncia de remocao de agua, passando de
uma remocao de 36.36% para uma razao de separacao de 0.70 para 30.80% a uma razao
de 0.99.
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Figura 4.9 Efeito da razao de separacdo do caudal de alimentacao de amo-
niaco entre os evaporadores 5802-C e 5801-C no consumo energético dos eva-
poradores, na remocao de agua e nas perdas de aménia.

O efeito da fraccao da alimentacdo vaporizada nos evaporadores 5802-C, 5801-C e 5803-C
no consumo energético, na remog¢ao de agua e nas perdas de NH; estd representada na
Figura 4.10. Nela observam-se diferentes comportamentos no funcionamento da unidade.
Apesar do consumo energético total dos trés evaporadores nunca variar significativamente
com a variacao da fraccdo de vaporizada em cada evaporador, a distribuicao do consumo

energético nos evaporadores sofre variacao em algumas situacoes.

No evaporador 5802-C, observa-se que com o aumento da fraccao de alimentagao que é va-
porizada, o consumo energético desse mesmo evaporador aumenta significativamente, tendo
uma variacao de 1407 kW entre os valores de fraccao de vapor de 0.2 e e 0.7 (Figura 4.10(a)).
No evaporador 5801-C, o aumento da fracgdo vaporizada nao afecta o seu consumo ener-
gético, diminuindo ligeiramente o consumo energético do evaporador 5803-C em apenas
185kW, quando a fragao vaporizada varia entre 0.9 e 1 (Figura 4.10(b)). No evaporador
5803-C, a fraccao vaporizada nao afecta a distribuicdo de energia. As percentagens de re-
mocao de H,O e de perdas de NH3 apresentam um comportamento semelhante sob o efeito
das evaporacoes efectuadas nos evaporadores 5802-C e 5803-C (Figuras 4.10(a) e 4.10(c).
Observando-se uma reducao insignificante nas perdas de NH; e uma diminuicao da re-
mogao de H,O mais significativa (24,19% para o 5802-C e 21,27% para o 5803-C). Mas

na variacao da fracgdo de vaporizada no evaporador 5801-C (Figura 4.10(b)), observa-se
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que as percentagens de remocao de H,O e de perdas de NH; exibem um comportamento

diferente, apresentando uma diminui¢do, em ambas, muito mais extensa e nédo linear.
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Figura 4.10 Efeito da fracgdo de vaporizagdo nos evaporadores: (a) 5802-C,
(b) 5801-C, e (c) 5803-C, no consumo de energia de aquecimento, na remocao

de dgua e nas perdas de amonia.

Tendo em conta os resultados obtidos através do modelo numérico, é possivel concluir que
o processo pode beneficiar de uma reducgao da razdo de separacao do caudal de alimentacdo
de amoniaco entre os evaporadores 5802-C e 5801-C, de modo a aumentar a percentagem

de remogao de H,O. O aumento da percentagem de perdas de NH; que resultaria deste
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aumento da razao de separagdo ndo é significante o suficiente para ser considerado uma

desvantagem.

4.3.2 Sector de tomada de ar

Este sector da tomada de ar tem como objectivo o tratamento e preparacao do ar atmos-
férico de modo a poder reagir no processo. Este ar entra no processo com um caudal
de 77017kg/h a pressdo e temperatura ambiente. Neste caso de estudo considerou-se a
temperatura de 29 °C como valor de referéncia. Esta seccdo do processo é composta pelo
Compressor de Ar (5801-J) e pelo Aquecedor de Géas de Cauda I (5809-C). O Filtro de
Tomada de Ar (5802-G) foi ignorado na montagem do modelo computacional porque nao ¢
possivel quantificar nem qualificar a variabilidade das impurezas no ar atmosférico, por isso
nao foram consideradas. A Figura 4.11 representa o sector de tomada de ar atmosférico

implementada no simulador numérico.

"Humidade"

Ar
Seco

M 5809-C
5801-J )

Figura 4.11 Flowsheet do simulador Aspen HYSYS correspondente ao sector
de tomada de ar atmosférico no processo de producao de acido nitrico.

Para simular o ar humido considerou-se no HYSYS uma corrente de ar seco e uma funcao
de saturacao que calcula a quantidade de vapor de dgua a adicionar ao ar seco. Como
situacao de referéncia, considerou-se para a humidade relativa do ar atmosférico o valor de
50%. Devido as caracteristicas do Aquecedor de Gas de Cauda I (5809-C), foi necessario
dividir este equipamento em duas unidades, 5809-C (1) e 5809-C (2). O ar atmosférico
é captado & temperatura de 29°C, o compressor 5801-J comprime-o até 6 bar o que au-
menta a temperatura até 267.5°C. O arrefecedor 5809-C (1) reduz a temperatura do ar
comprimido para 235°C. Um caudal de 12940 kg/h de ar a 235°C é desviado para a Torre
de Branqueamento (5802-E). Os restantes 64 175kg/h de ar continuam o arrefecimento no
5809-C (2) até 85°C, tendo como destino o Misturador Ar-Amoniaco (5801-L).

Testou-se o efeito da humidade relativa do ar atmosférico nos consumos energéticos do com-
pressor 5801-J e do arrefecedor 5809-C. Para o valor de referéncia de 50% de humidade,
o compressor consome 5358 kW e o arrefecedor permuta 1316 kW. Quando a humidade
relativa do ar varia de 0% até 100%, verifica-se um aumento de 187kW no consumo do
compressor e uma diminuicao de somente 1 kW no arrefecedor. Estes valores correspondem
a uma variagdo muito pequena em relacdo aos valores de referéncia da energia (+1.73% no
compressor e +0.08% no arrefecedor). Estes resultados levam a conclusao que a humidade

do ar tem um efeito muito reduzido no consumo energético deste sector.
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4.3.3 Sector de oxidacao

O sector da oxidacao do amoniaco é onde ocorre a reaccao de oxidacdo do amoniaco pelo
oxigénio do ar atmosférico (Equacao 3.1) sendo formado NO e NO,. Na Figura 4.12 esta

representado o modelo numérico montado para a simulacdo da oxidacao do amoniaco.

Ar
Atmosférico

Aménia
Figura 4.12 Flowsheet do modelo montado no simulador Aspen HYSYS correspon-
dente ao sector de oxidagao do amoniaco no processo de producao de acido nitrico.

A alimentacao deste sector é feita através da mistura de uma corrente de ar atmosférico
comprimido (64175kg/h), proveniente do sector de tomada de ar (Seccao 3.3.2), e uma
corrente de amoénia (4259kg/h) com pureza massica de NH; de 99,87%, proveniente do
sector de evaporagao (Seccdo 3.3.1). A mistura gasosa NH;/0,/N, (68434 kg/h), alimenta
o reactor de oxida¢do de amoniaco a 214 °C e 6 bar, possuindo o valor de 1.85 para a razao
molar Oy/N,. No modelo numérico o reactor (5801-D) é representado por um reactor do
tipo conversdo. Para simular as reaccdes quimicas de oxidacao foi criado um pacote de

reacgOes (reaction set) ao qual foram adicionadas trés reaccoes.

ANH, +50, —> 4NO + 6 H,0

Na primeira reaccao (Equacao 3.1) foi definida uma percentagem de conversao de 95.78%
com a amonia como reagente limitante. A segunda reaccao (Equacgao 3.5) tem definida
uma percentagem de conversao de 4.22%, também com o NH; como espécie limitante. A
ultima reacgao (Equacao 3.8) tem conversao de 26.01% e o NO como reagente limitante.
Estes valores de conversao foram determinados para condicdes tipicas de funcionamento
do reactor de oxidagao, calculados com base nas equacgoes cinéticas apresentadas anterior-

mente na “Cinética reaccional do processo” (Secgao 3.2).

A corrente gasosa de saida do reactor (5801-D) a 300°C possui uma concentragdo mas-
sica de NO de 7.76% e de NO, de 4.18%, com a amonia completamente consumida. A
exotermicidade das reacgoes geram a producgao de 14990 kW de energia térmica, usada na

producao de vapor de agua.

A reaccao de oxidagao do NO a NO, (Equacao 3.8), é favorecida por baixas temperaturas,
podendo ocorrer ao longo da linha de tubagens e permutadores de calor, até & coluna de
absorcao. Para a simulacao deste efeito reactivo assumiu-se que as tubagens e os permu-

tadores de calor funcionam igualmente como reactores. Construiu-se um novo reaction set
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mecanismo reaccional) designado por “fase gasosa” formado pelas Equagoes 3.8 e 3.9.
g g

2N02 — N2O4

A Equagao 3.8 foi definida como cinética na fase vapor (pressao parcial em atmosferas) e NO
como reagente limitante. Os coeficientes cinéticos considerados foram: pré-exponencial de
0.062 kmol/s m® e energia de activacio de 5421.6 kJ/kmol. A segunda reaccio (Equacio 3.9)
foi definida como de equilibrio, ocorrendo na fase vapor (pressoes parciais em atmosferas)

e cuja constante de equilibrio ke, ¢ calculada pela Equagao 4.3.

6866

T 2108 (4.3)

Inke, =

O reaction set “fase gasosa” foi associado a quatro elementos correspondentes aos permu-
tadores de calor: 5811-C, 5806-C, 5810-C e 5807-C. A corrente de saida do reactor com
o caudal de 68434kg/h a 300°C, circula sequencialmente pelas tubagens através destes
permutadores de calor. As dimensées estimadas para as tubagens e permutadores de calor
nesta linha sdo apresentadas na Tabela 4.2. A temperatura de saida do reactor vai pro-
gressivamente baixando ao longo dos permutadores de calor e a concentracao de NO, vai
aumentando como resultado da Equacao 3.8. O NO, passa de 4.2% (massa) na saida do
reactor de oxidagdo para 11.4% (massa) na saida do quarto permutador 5807-C. A compo-
sicao de NO tem um comportamento inverso, passa de 7.8% (massa) na saida do reactor

para 3.0% (massa) na saida do permutador 5807-C.

Tabela 4.2 Caracteristicas e condicoes de funcionamento simuladas para a linha de quatro
permutadores de calor na saida do reactor de oxidagdo da amonia. As concentragoes de NO

e NO, referem-se a saida do permutador de calor e estdo expressas em fraccdo maéssica.

Permutador | Poténcia (kW) Tiuiga (°C)  Volume (m®) tp (s) [NO] [NO,

5811-C 1472 258 11.97 22 0.063 0.064
5806-C 2006 181 11.67 23  0.054 0.077
5810-C 1189 156 29.19 136 0.037 0.103
5807-C 1330 107 57.50 141 0.030 0.114

Nesta etapa, a reac¢ao de dimerizagao do NO, (Equacao 3.9), na fase de vapor, tem pouco
significado, apresentando conversoes muito baixas ao longo dos permutadores de calor. No
permutador 5810-C a conversao é de somente 0.09% e no permutador 5807-C de 0.28%. A
fraccao de N,O, na saida do permutador de calor 5807-C é de 0.04% (massa).

4.3.4 Sector de absorcao

O ultimo sector da fabrica a ser simulado foi o sector de absorcao, que é o culminar do
processo produtivo. Nele, 0 NO, e N;O, sao transformados na fase liquida em &cido nitrico.

Na Figura 4.13 esté representado o modelo numérico da simulacdo desta secgao.
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Figura 4.13 Flowsheet do modelo montado no simulador Aspen HYSYS corres-
pondente ao sector de absor¢ao no processo de producao de acido nitrico.

Este sector é alimentado pela corrente de saida do permutador 5807-C, do sector de oxida-
¢ao (Secgao 4.3.3). A corrente de acido fraco entra no Condensador Arrefecedor (5808-C)
construido no simulador pela juncdo de trés unidades diferentes. A primeira unidade con-
siste num reactor de escoamento pistao, onde ocorrerem as reacgoes de formagao do HNO;,
na fase liquida. A segunda unidade é um separador flash onde ocorre a separacdo de fases
e, por fim, um arrefecedor onde é reduzida a temperatura da fase liquida, que alimenta
a coluna de absorgdo. Devido ao arrefecimento, no condensador 5808-C a mistura gasosa
condensa parcialmente, promovendo as reaccoes de formacao de acido nitrico descritas na
Seccao 3.2.2. Para simular estas reacgoes quimicas que ocorrem neste condensador foi cri-
ado um mecanismo (reaction set) ao qual foram adicionas quatro reaccoes (Equacgoes 3.17,
3.18, 3.8 ¢ 3.9).

N,0, + H,0 — HNO; + HNO,
3HNO, — HNO; + H,O +2NO
2NO + O, — 2NO,
2NO, = N,0,

A Equagao 3.17 foi definida como cinética de primeira ordem em fase liquida (concen-
tracao de N,O, em kmol/m?) onde o N,O, & o reagente limitante. Os coeficientes ci-
néticos considerados foram: pré-exponencial de 4165 kmol/s m? e energia de activacdo de
34414kJ/kmol. A segunda reacgdo (Equagdo 3.18) foi igualmente definida como cinética
em fase liquida com o HNO, como reagente limitante. Os coeficientes cinéticos considera-
dos para esta reacgao foram: pré-exponencial de 2191.7 kmol/s m® e energia de activacao
de 51550 kJ/kmol. Esta reacgao é de quarta ordem em relagao ao HNO, e de ordem -2 em
relacio do NO (concentracoes em kmol/m?). A terceira reaccio (Equacio 3.8) ocorre na
fase gasosa e foi definida como cinética de segunda ordem em relagdo ao NO e de primeira
ordem em relagao ao O,. As concentragbes das espécies sao expressas em atm com o NO
como reagente limitante. Os coeficientes cinéticos considerados para esta reaccdo foram:

pré-exponencial de 5kmol/s m? e energia de activagao de 5421.6 kJ/kmol. A quarta reaccao
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(Equagao 3.9) foi definida como de equilibrio, ocorrendo na fase de vapor (pressoes parciais
em atmosferas), e constante de equilibrio igual a 1.18 (valor constante). A reactividade
indicada acima possui algumas alteragoes relativamente & cinética das reacgdes apresenta-

das anteriormente na Seccao 3.2. Este mecanismo reaccional requer ainda afinacao.

No condensador 5808-C ocorre separacao de fases. No topo sai a corrente gasosa, con-
tendo 6xidos nitrosos, que se vai misturar com a saida da corrente do topo da Torre de
Branqueamento (5802-E) para entrar na base da coluna de absorcao 5801-EA. Na base
do condensador 5808-C, a corrente liquida de acido nitrico fraco sai a uma temperatura
de 45°C directamente para o prato de alimentacido da coluna 5801-EA, que depende da

necessidade do processo.

A corrente de saida do topo coluna 5801-EA é introduzida na base da coluna 5801-EB. Do
topo desta segunda coluna sai uma corrente designada por gas de cauda (para o tratamento
catalitico) e da base retira-se uma corrente liquida de reciclo que retorna a coluna 5801-EA,
sendo alimentada no topo. A corrente liquida na base da coluna 5801-EA ir4 alimentar
a torre de branqueamento 5802-E que, juntamente com o ar secundario proveniente da
seccao de tomada de ar atmosférico, permitird obter a solugao de HNO; que ¢ arrefecido

pelo permutador de calor 5813-C e armazenado no tanque de produto final 5817-F.

Nao foi possivel explorar os resultados estimados pelo simulador por falta de possibilidade

em concluir este sector no Aspen HYSYS.
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Capitulo 5

Conclusoes

Neste capitulo sdo apresentadas as principais conclusoes do trabalho realizado e sdo suge-

ridas metas para trabalho futuro.

5.1 Principais conclusoes

O objectivo desta dissertacao é o de contribuir para a caracterizagao e anélise ao funciona-
mento da unidade industrial de producao de acido nitrico da empresa ADP - Fertilizantes
(Lavradio). Para isso, foi efectuado um acompanhamento local da laboragao da fabrica du-
rante, um periodo aproximado de seis meses, de modo a ganhar a compreensao e know-how
suficiente para proceder & modelizagao e simulacdo numérica em Aspen HYSYS. No simula-
dor estao incluidos os sectores de: i) evaporagao, ii) tomada de ar atmosférico, iii) oxidagao

da amonia e iv) absor¢ao.

Seguidamente descreve-se as principais conclusdes que foram possiveis obter no ambito
deste trabalho.

A informagao recolhida, em ambiente fabril, é essencial para montar no simulador de pro-
cessos Aspen HYSYS um modelo numérico aproximado, com o qual é possivel simular o
funcionamento da instalagdo de produgdo de &acido nitrico. O ambiente de fabrica tem
nuances e particularidades distintas do ambito académico, as quais houve necessidade de
ambientar-me para conseguir adquirir o conhecimento do processo, essencial & realizagdo

do presente trabalho.

Apesar do Aspen HYSYS ser um simulador potente e completo, ndo deixa de ter limitacoes.
Os modelos numéricos nos quais assentam a estimativa das propriedades dos compostos
nao deixam de ser aproximagoes da realidade e em alguns caso, neste trabalho, houve
necessidade de alguma inventividade na procura de solucdes para simular certas unidades
que existiam em ambiente fabril mas ndo existiam no simulador. A simulacao numérica

tem ainda um longo caminho a percorrer.

Compilar a lista de espécies quimicas é uma das primeiras operacoes nas simulacoes de
processos, mas a mais importante é, provavelmente, a escolha do pacote de propriedades.
Esta seleccao € uma etapa crucial na simulacdo do processo. A precisdo e fiabilidade dos
resultados da simulacao dependem do quao adequado é o pacote de propriedades que esta
a ser utilizado. A seleccao do modelo termodindmico utilizado nas simulactes baseou-se
na avaliacdo do comportamento fisico de misturas binirias amonia-agua, em condicOes

de elevada concentracdo de amoénia. Foi analisada a dependéncia do calor especifico da

ol
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amonia em fase gasosa e em fase liquida e avaliado o equilibrio liquido-vapor de misturas
amoénia-agua para seis modelos termodinamicos diferentes. Os resultados computacionais
permitiram seleccionar como modelo termodindmico mais adequado para a previsao o
modelo UNIQUAC-SRK. Tendo por base os valores para as misturas de amoénia-dgua, a
incerteza na previsao da composicao da fase liquida é inferior a 7%, da fase de vapor é
de 1%. A estimativa da temperatura de ebulicio da amoénia possul incertezas de 2% e a
estimativa de temperatura de orvalho de 0.4%. O calor especifico da amoénia estimado pelo
modelo UNIQUACK-SRK tem incertezas médias para a fase de vapor inferiores a 0.5% e

para a fase liquida da ordem dos 5%.

Na simulacao do processo, no sector de evaporacao, observa-se que o efeito da razdo de se-
paracao do caudal de alimentagdo de matéria-prima entre os evaporadores 5802-C e 5801-C
nao afecta o consumo energético total (diferenca maxima de 2kW). O aumento da razao
de separacdo reduz a eficiéncia de remocdo de adgua, passando de uma remocao de 36%
para uma razao de separacao de 0.70 para 30.8% a uma razao de 0.99. Apesar do con-
sumo energético total dos trés evaporadores nunca variar significativamente com a variacgao
da fraccao de vaporizada em cada evaporador, a distribuicdo do consumo energético nos
evaporadores sofre variacao em algumas situagoes. Tendo em conta os resultados obtidos
através do modelo numérico, é possivel concluir que o processo pode beneficiar de uma re-
ducao da razao de separacdo do caudal de alimentagdo de amoniaco entre os evaporadores
5802-C e 5801-C de modo a aumentar a percentagem de remogao de H,O. O aumento da
percentagem de perdas de NHj, que resultaria deste aumento da razdo de separagdo, nao

é significativo o suficiente para ser considerado uma desvantagem.

No sector da tomada de ar testou-se o efeito da humidade relativa do ar atmosférico nos
consumos térmicos e eléctricos. Para o valor de referéncia de 50% de humidade, o com-
pressor consome 5358 kW de energia eléctrica e o arrefecedor permuta 1316 kW de energia
térmica. Quando a humidade relativa do ar varia de 0% até 100%, verifica-se um aumento
de 187kW no consumo do compressor e uma diminuicao de somente 1 kW no arrefece-
dor. Estes valores correspondem a uma variacdo muito pequena em relagdo aos valores
de referéncia da energia (+1.73% no consumo eléctrico e +0.08% no consumo térmico).
Estes resultados levam & conclusao que a humidade do ar tem um efeito muito reduzido

no consumo energético deste sector, sendo maior o impacto no consumo eléctrico.

Nao houve oportunidade de afinar os sectores da oxidacdo e absorcao do processo, por
isso nao foi possivel efectuar a analise de sensibilidade a estes sectores e retirar conclusoes

acerca do ponto éptimo de funcionamento.

5.2 Trabalho futuro

Num projecto desta dimensao e ambigao, e agora que terminou fica a vontade de continuar
e fazer muito mais. Deixo aqui algumas sugestoes para trabalho futuro, no ambito do

objectivo deste trabalho:
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e Conclusdo da modelacdo do sector de absorc¢ao e de tratamento catalitico. Avaliar a

cinética dentro das colunas.

e Simulacdo das utilidades do processo, i.g. a producdo de vapor. Optimizacao ener-

gética do processo.

e Extensdo do estudo do pacote de propriedades para todas as substancias envolvidas

no processo.

e Avaliacao de outros simuladores, como o Aspen Plus. Avaliar que vantagens podem

trazer & simulacao numérica do processo.

e Diversificacdo das andlises de sensibilidade para os diferentes sectores do processo,

de modo a proceder a uma optimizacao do produto final e de custos das utilidades.
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Conclusées
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