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RESUMO

A amoénia €& importante para a industria quimica, pois permite a producao de
fertilizantes e outros produtos fundamentais. O processo de sintese da aménia,
desenvolvido por Fritz Haber e Carl Bosch, base para o desenvolvimento do presente
estudo, combina nitrogénio e hidrogénio em altas pressdes e temperaturas na presenca
de um catalisador de ferro. Esse trabalho baseia-se no projeto desenvolvido na
disciplina de Planejamento e Projeto da Industria Quimica | e Il ofertada pelo
Departamento de Engenharia Quimica da Universidade Federal do Rio Grande do Sul.
O estudo assume escoamento empistonado e inclui uma comparagao entre um reator
de sintese com trés leitos cataliticos e um reator de leito Unico, considerando a soma do
volume total dos trés leitos cataliticos. A analise centra-se na eficiéncia de conversao
dos reagentes e nas condi¢bes operacionais ideais, como pressdo, temperatura e
volume dos leitos cataliticos. No estudo do reator com trés leitos cataliticos, também séo
utilizados parametros fisicos como altura, raio interno e externo dos leitos. A modelagem
do reator é realizada em linguagem Python. Os resultados evidenciam que o reator com
trés leitos cataliticos, quando comparado com o reator de leito unico, pode proporcionar

uma maior conversao.

Palavras-chave: reator, amobnia, modelagem, Python, simulag&o.



ABSTRACT

Ammonia is essential for the chemical industry, as it allows the production of
fertilizers and other chemical products. The ammonia synthesis process, developed by
Fritz Haber and Carl Bosch, the basis for the development of the present study,
combines nitrogen and hydrogen at high pressures and temperatures in the presence of
an iron catalyst. This work studies the tubular chemical reactor used in the synthesis of
ammonia, based on the project developed in the discipline of Planning and Design of the
Chemical Industry | and Il offered by the Department of Chemical Engineering of the
Federal University of Rio Grande do Sul. The study assumes plug flow and includes a
comparison between a synthesis reactor with three catalytic beds and a single-bed
reactor, considering the sum of the total volume of the three catalytic beds. The analysis
focuses on the conversion efficiency of reactants and ideal operating conditions, such as
pressure, temperature and volume of the catalytic beds. In the study of the reactor with
three catalytic beds, physical parameters such as height, internal and external radius of
the beds are also used. Reactor modeling is carried out in Python language.The results
show that the reactor with three catalytic beds, when compared to the single bed reactor,
can provide greater conversion.

Keywords: reactor, ammonia, modeling, Python, simulation.
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1 - INTRODUGAO

Estima-se que aproximadamente 80% da producao global de aménia, o
equivalente a cerca de 200 milhdes de toneladas por ano, seja destinada a industria
de fertilizantes (Chagas, 2007). A amobnia é empregada na fabricacédo de
fertilizantes, no tratamento de efluentes, na fabricagao de explosivos e como agente
refrigerante (Félix, E. P, 2014). E importante notar que a transigdo dos fluidos
refrigerantes contendo cloro, fluor e carbono (CFCs) para a amdnia € amplamente
incentivada, devido aos danos causados a camada de ozbnio pelos refrigerantes

convencionais. A substancia quimica conhecida como amodnia ( NH3) € um gas

incolor que apresenta um odor caracteristico e propriedades basicas. Quando em
contato com a umidade, exibe um comportamento corrosivo, podendo causar
irritacbes significativas na pele e nas mucosas. A exposicdo a concentragdes
elevadas de aménia pode resultar em complicacdes sérias nas vias respiratérias.
Naturalmente, a amdnia é produzida pela decomposi¢cdo da matéria organica. Em
termos industriais, sua fabricagdo ocorre predominantemente através do processo

Haber-Bosch, que envolve a reacio entre os gases nitrogénio (NZ) e hidrogénio (HZ)

em condigdes de altas temperaturas, pressdes e na presengca de um catalisador
(Felix, 2004).

O processo Haber-Bosh sera o processo escolhido para a sintese da aménia
neste trabalho, sendo composto pelas seguintes etapas: purificagdo do gas de

entrada, reformas primaria e secundaria, conversdo de shift, remocao de COz’

metanacao, loop de sintese e ciclo de refrigeracdo. A reacdo da sintese da amodnia
€ reversivel e altamente isotérmica, e a equacgao dirigente permanecera a do
processo Haber-Bosch (Silva, 2008):

N, +3H, o 2NH = AH == 46kj/mol (1)

No projeto desenvolvido nas disciplinas de Planejamento e Projeto da
Industria Quimica | e Il ofertada pelo Departamento de Engenharia Quimica da
Universidade Federal do Rio Grande do Sul, evidencia-se a otimizacdo ambiental
desse processo, pois a corrente de hidrogénio sera produzida a partir do processo
de digestdo anaerdbia de biomassa, advinda de residuos agroindustriais.

Caracterizando essa corrente como hidrogénio musgo. Dessa forma, este estudo
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possui como objetivo geral simular diferentes métodos e configuragdes para o reator
quimico da sintese visando avaliar as dimensdes e a conversao do reator proposto
no projeto elaborado na disciplina de Projetos e Planejamento da Industria Quimica |
e Il com trés leitos cataliticos e compara-lo com o reator de leito unico desenvolvido
neste estudo, levando em consideracao as dimensoes fisicas do reator (altura, raio
externo e interno), a cinética do reator e as condigdes operacionais.

A simulacdo do processo sera realizada em linguagem de programagao
Python, visto que, essa linguagem é gratuita e de facil acesso para a aplicagdo nas

industrias e universidades.
Objetivos especificos:

Este trabalho, mais especificamente, pretende:
e Analisar a cinética de reacdo para entender como as condi¢des

operacionais impactam a conversao de N2 e H2 em NH3.

e Comparar uma configuragdo reator de sintese de amdnia com trés
leitos cataliticos com aquela com um unico leito. A analise inicia-se
com a modelagem matematica detalhada e simulagdo computacional
em Python de ambas as configuragdes, levando em consideragao as
equacbes de taxa de reagdo e variaveis operacionais como:
temperatura, pressao e vazado dos gases advindos dos balangos de
massa e energia.

e Oferecer recomendacbes para a escolha da configuracdo de reator
mais adequada, considerando aspectos técnicos, econbmicos e

operacionais.
1.1 Descri¢ao do Processo

A sintese da aménia € um processo altamente exotérmico que requer um
controle meticuloso da temperatura e da pressao para assegurar seguranca e
alcancar uma alta conversdo do produto. Para obter o produto final - a amoénia
musgo - € necessario obter as correntes gasosas de hidrogénio e nitrogénio. O

nitrogénio é obtido, conforme mostrado na Figura 1, a partir do ar atmosférico. Para



15

captar o nitrogénio, € necessario realizar a captagcao do ar atmosférico, que passa
por um filtro e €& entdo comprimido. Apdés a compressdo, o ar segue para um
secador e, posteriormente, é armazenado em um reservatorio. A etapa principal da
sintese do N2 envolve o uso de uma coluna de adsorgcao para purificar os gases,
sendo empregada a tecnologia PSA (“Pressure Swing Adsorption”) no projeto como

evidenciado no fluxograma representado pela Figura 1.

Figura 1: Fluxograma do processo da sintese do Nz.
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Fonte: a autora, 2024.

Conforme ilustrado na Figura 1, o hidrogénio € obtido a partir da moagem
fisica da biomassa de palha de arroz. Esta biomassa é entdo adicionada ao
biorreator para a produgao de biogas, que, posteriormente, é purificado através de
membranas, transformando-se em biometano. O biometano, por sua vez, é
direcionado para a reforma a vapor.

No que se refere a reacao principal, esta pode ser conduzida em um unico
leito ou em leitos em série. Em seu trabalho de conclusao de curso, realizado com
base no estudo da empresa Azane, Santos (2022), observou uma melhoria na
conversao ao utilizar um reator com trés leitos cataliticos e resfriamento entre eles,

como consta no fluxograma da Figura 2.

31
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Figura 2: Fluxograma do processo de producdo da Amdnia Musgo
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A Figura 2 apresenta um reator de sintese nao isotérmico composto por trés

leitos e trés trocadores de calor distribuidos ao longo do processo. As simulagdes
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realizadas para o reator com trés leitos cataliticos e para o reator de leito unico tém
como objetivo avaliar as conversdes em diferentes configuragbes. Entre essas
configuragbes, destaca-se o Reator de Fluxo Continuo (PFR) com trés leitos
cataliticos, projetado e adaptado na disciplina de projetos, e uma alternativa com um
unico leito.

O presente Trabalho de Conclusdo de Curso visa complementar o projeto
desenvolvido nas disciplinas de Planejamento e Projeto da Industria Quimica | e Il.
Os dados das Tabelas 1 e 2 foram desenvolvidos, projetados e tomados como
padrdo para o presente trabalho. E o fluxograma do processo pode ser visto na
Figura 3. A planta projetada possui uma capacidade de producédo de 135.000
toneladas por ano, cerca de 20% da quantidade de aménia consumida no Brasil, em
2017 - segundo a reportagem realizada pela empresa "A Nutricdo de Plantas
Ciéncia e Tecnologia (NPCT)".

No contexto deste estudo, foram realizados diferentes balangos de massa,
focando nas etapas e equipamentos principais envolvidos no processo de producio
da amoénia musgo, visando a simplificagdo do modelo. As simulagdes utilizaram
como premissa a capacidade definida no projeto inicial. Foram consideradas
algumas simplificagbes, como: A separacdo de cada um dos leitos do reator na
modelagem as taxas de conversdo foram estabelecidas em 60% para o primeiro
leito, 16,32% para o segundo e 2% para o terceiro e, a alimentagc&o de nitrogénio e
hidrogénio foram consideradas com 100% de pureza. Dessa forma os seguintes

resultados foram encontrados e apresentados na Figura 2
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Figura 3: Simulagao da sintese da amobnia
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No fluxograma, apresentado na Figura 3, contendo o reator de fase gasosa,
sdo evidenciadas diversas correntes. A corrente 32 representa a entrada no primeiro
leito catalitico, onde ocorrem as primeiras reagdes. Seguindo em frente, a corrente
35 é direcionada para o segundo leito catalitico, dando continuidade ao processo de
transformagdo quimica. Apds passar por esta etapa, a corrente 36 emerge do
segundo leito e entra no segundo trocador de calor, onde a temperatura é regulada.
A corrente 37 segue entdo para o terceiro leito catalitico, continuando com as
reagcdes. Enquanto isso, a corrente 39 entra no tanque ou recipiente contendo
amonia, onde ocorrem possiveis processos adicionais. As correntes 39 e AMONIA
representam, respectivamente, os componentes que nao reagiram e os produtos
finais do processo. Adicionalmente, as correntes 01 representam as entradas de
agua nos trocadores de calor, essenciais para o controle da temperatura do sistema.

Os balangos de massa e de energia sdo descritos nas Tabelas 1 e 2.
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Tabela 1: Dados obtidos na simulagao do processo de producédo da aménia. Parte 1.

NUMERO DAS CORRENTES
omom fomans e L4 Le L Lo L L L L L L e L
Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor Wapor Vapor
Temperatura °C 15 350 269 499 195 421 470 340 345 340 340 332 -33
Pressdo bar 30 30 30 70 70 200 184 184 167 167 167 7% 73
Frag i;)al‘sg:ar de 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0
Frag ﬁ;mgfr de 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1
Fragdo Molar 0
H2 0 1 0,75 0,75 0,75 0,75 0,42 042 0,37 0,37 0,37 0,37 0,37
N2 0 1 0,75 0,75 0,75 0,75 0,42 0,42 0,37 0,37 0,37 0,37 037
NH3 0 1 0.75 0,75 0,75 0.75 0,42 042 0,37 0,37 0.37 0,37 037
WATER 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Vazdo Massica ka/hr 17.406,27 372991 2113618 2113618 2113618 2113618 2113618 2113618 2113618 2113618 2113618 2113618 2113618
H2 ka/hr 0,00 3.72991 | 372091 3720091 372991 372091 1.47528 147528 1220098 122098 120482 120482 120482
N2 ka/hr 17.406.,27 0,00 17.406.27 17.406,27 17.406,27 17.406.27 6.962,51 6.962.51 582623 582623 570970 570970 570970
NH3 kg/hr 0,00 0.00 0.00 0,00 0,00 0,00 1269839 | 1269839 14.079.96 14.079.98 14.22166 14.22166 14.221.66
WATER ka/hr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Fonte: a autora, 2024.

Tabela 2: Dados obtidos na simulagédo do processo de produgao da amoénia. Parte 2.

NUMERO DAS CORRENTES

Vapor Liguido | Liguido Vapor Vapor Liguido Liguido Liguido Vapor Vapor Vapor Vapor

Temperatura c 33 33 25 0 161 25 28 25 324 124 421 0
Pressio bar 75 75 1 75 1 1 1 1 1 200 200 200
Fra“‘g{;’aggr'a' de 1 0 0 1 1 0 0 0 1 1 1 1
Fragdo Molar de 0 1 1 0 0 1 1 1 0 0 0 0
Liguido
Frag&o Molar
H2 073 0 0 073 0 0 0 0 0 0.73 0.75 073
N2 073 0 0 073 0 0 0 0 0 0.73 0.75 073
NH3 073 0 0 073 0 0 0 0 0 0.73 0.75 073
WATER 0 0 1 0 1 1 1 1 1 0 0 0
Vazgio Méssica kg/hr 716311 13907307 7.08540 716311 7.985.40 55847368 55847368 10349 10349 716311 2113618 7.163.11
H2 kg/hr 120238 244 000 120238 0,00 0,00 0,00 0,00 000 | 120238 372001 120238
N2 kg/hr 560660 1310 000 569660 0,00 0,00 0,00 0,00 000 | 569660 17.40627 569660
NH3 kg/hr 26414 1305752 000 25414 0,00 0,00 0,00 0,00 000 | 26414 000 | 26414
WATER kg/hr 0.00 000 7098540 000  7.98540 55847368 558.47368 10349 10340 0,00 0,00 0,00

Fonte: a autora, 2024.
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Com base na simulagao, verificou-se que para produzir 13.973,07 kg/h de
amoénia, o que equivale a cerca de 125.000 t/ano, seria necessario um total de
17.406,27 kg/h de nitrogénio e 3.729,91 kg/h de hidrogénio.

1.2 Problemas e desafios

O principal desafio deste estudo sera a comparagao do reator de sintese
utilizado na planta de aménia musgo desenvolvida nas disciplinas de projetos com
diferentes modelagens para configuragcbes distintas de reatores na linguagem
Python. Ao analisar o processo de um reator PFR fase gas adaptado na disciplina
de projetos e utilizado como referéncia o trabalho de Santos (2022) e um reator com
o mesmo volume da soma dos trés leitos cataliticos do PRF adaptado - denominado
“leito unico”, serdo utilizadas os parametros de temperatura, pressao, vazoes, entre
outros advindos dos balangos de massa e energia desenvolvidos no ASPEN PLUS
e, também, parametros fisicos como: alturas e raios dos leitos cataliticos adaptados
da dissertagdo de Carvalho (2016).
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Figura 4: Processo de sintese da aménia adaptado da disciplina de projetos
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Fonte: a autora, 2024.

A Figura 4 evidencia um reator de fluxo pistao, preenchido com catalisador

de ferro e com g = 0,33 - fracdo de vazios do leito, segundo Lima (2021).

Portanto, para cada configuracado de reatores, é essencial realizar diferentes
balancos de massa, garantindo uma capacidade produtiva consistente de
13.973,07 kg/h de amobnia, em conformidade com o processo de Haber-Bosch e
garantindo uma conversdo de amoénia igual a 68% - ou maior - ao processo baseado

na literatura de Santos (2022) com um reator PFR com trés leitos cataliticos.
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2 - REVISAO DA LITERATURA

A reagao da sintese da amoénia é reversivel e altamente isotérmica, e a

equacao dirigente permanecera a do processo Haber-Bosch (Silva, 2008):

Ny, + 3H,, & 2NH,  AH == 46kj/mol (2)

Foi encontrada na literatura (TEMKIN e PYZHEV, 1940 Apud FROMENT e
BISCHOFF, 1990) a seguinte equagao para a taxa de reagao:

Pp Pp, 15 Pp
— 2f (k N2~ TH2 —k NH3 3
rNH3 I 1 PPyys -1 Pp,,15 ) ()
_ 4  —87090
k,=179* 10 e = (4)
_ 16 198464
k  =275% 10 e = (5)

(rNHg), taxa da reacéo, kmol/kgcath

(Pl,) pressodes parciais dos componentes da reacéo, bar.
(k1) constante de velocidade da reacgéao direta

(k_ 1) constante de velocidade da reagao inversa

(f) fator de correcéo, com um valor de 4,75, aplicado para ajustar a atividade do

catalisador.
R constante universal dos gases ideais, cal K~ 'mol "
T temperatura, K

As energias de ativagao estao expressas em unidades de kJ/kmol.

BARROS e FARIA (2015) propuseram converter a unidade original da taxa de
reacao, que € dada em kmol/kgcat h, para kmol/h m3. Para isso, foi utilizada a

seguinte expressao (6):

1-¢
(I-g) . (6)

r =
NH3,pseudo €, cat NH3



23

Desta forma, a taxa de reagdo € considerada pseudo-homogénea para
facilitar os calculos. Isso significa que, embora as reagbes ocorram em fases
gasosas e liquidas distintas, elas sao tratadas como se ocorressem em uma unica
fase para simplificar as analises e calculos envolvidos no processo.

Além disso, segundo Carvalho (2016) a taxa da reagao pode ser calculada

pelas equagdes (7), (8) e (9):

g 2 1

Tz = Kq Py, pi}N; )~k (ﬁ) (7)

k,=1,78954 * 10’ L) (8)
16 (T

kr= 2,5714 * 10 e

Segundo Carvalho (2016), kd representa a constante de taxa de reacéao direta
(Eq. 8) e kr denota a constante de taxa de reacao inversa (Eq. 9) para a reacao de

sintese da amoénia (Eq. 7). O fator a assume o valor de 0,5 quando se utiliza um
catalisador de ferro. Pi indica a pressao parcial de cada componente (em bar), e R

corresponde a constante universal dos gases ideais, com valor de
-1 -1 ~ . -3, -1
1,987 cal K "mol . A taxa de reagao Tz € €Xpressa em kmolNH3 mcath .

Fundamentalmente, BARROS e FARIA (2015) realizaram um ajuste de
unidades de medida, visto que, utilizaram a massa especifica do catalisador e a

porosidade do leito.
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3 - METODOLOGIA

No presente trabalho, sera empregada a linguagem de programacgéao Python.
A escolha por Python se deve a sua robustez, por ser de acesso gratuito e possuir
flexibilidade na manipulagdo de dados e execugdo de calculos complexos,

permitindo uma analise detalhada e precisa das alternativas estudadas.

Foram modelados dois reatores: um reator contém trés leitos cataliticos e o
outro € um leito Unico, sendo que seu volume sera a soma dos trés leitos. Como
ambos os reatores quimicos sao tubulares e considerados de escoamento
pistonado (PFRs), seus volumes foram calculados através do modelo de reatores
quimicos de tanque agitado de fluxo continuo - mistura perfeita - (CSTR) em série
(Fogler, 2009).

3.1 Reator com trés leitos cataliticos

Para o reator com trés leitos cataliticos foram adotadas trés metodologias:

12 metodologia — Reagdo seguira a taxa de reagéo descrita por TEMKIN e
PYZHEV, 1940 Apud FROMENT e BISCHOFF, 1990) e evidenciada na Eq (3);

22 metodologia — Reacgdo seguira a taxa de reagédo descrita por Carvalho
(2016) e evidenciada na Eq (7);

32 metodologia — Reator seguira os parametros fisicos descritos por Carvalho

(2016) através da Eq (7) e adaptado para esse estudo.

Na dissertacdo de Carvalho (2016) foram simuladas dimensdes de altura,
didmetro interno e externo de dois leitos cataliticos considerando 26.099,50 kmol/h a

vazao dos gases N2 e sze entrada.

Para referenciar este estudo, foi realizada uma proporcionalidade dos

parametros considerando a vazao dos gases N2 e sze entrada conforme Tabela 1

e 2 de 21.136,18 kg/h, ou seja, considerando a estequiometria da reagao
demonstrada na Eq (1), obtém-se 2471,49 kmol/h. Resultando nos dados
convertidos apresentados na Tabela 4. Para o Leito 3 foi feita uma estimativa

proporcional, indicada pelo simbolo (*), conforme descrito na Tabela 4:
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Os balangos de massa realizados na disciplina de Planejamento e Projeto da
Industria Quimica |, que constam nas Tabelas 1 e 2, foram utilizados para essa
metodologia. Ainda, os parametros operacionais descritos na Tabela 3 também

foram levados em consideracao.

Tabela 3: Parametros operacionais do reator com trés leitos advindos dos

balancos de massa e energia

N° Leito Parametro Valor

Temperatura de entrada (°C) 420,56

Pressao de entrada (bar) 200,00
Leito 1 Vazao massica de Hz (kg/h) 3.729,91
Vazao massica de Nz (kg/h) 17.406,27

Vazao massica de MHz(kg/h) 0,00

Temperatura de entrada (°C) 340,00

Pressao de entrada (bar) 184,00

Leito 2 Vazao massica de Hz (kg/h) 987,93
Vazao massica de Nz (kg/h) 3.347,25
Vazao massica de MHaz(kg/h) 7.118,37

Temperatura de entrada (°C) 340,00

Pressao de entrada (bar) 167,00
Leito 3 Vazao massica de Hz (kg/h) 1.229,98
Vazao massica de Nz (kg/h) 5.826,23
Vazao massica de MHz(kg/h) 14.079,98

Fonte: a autora, (2024)
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Tabela 4: Parametros dos leitos cataliticos

Altura 0,350 m

Leito 1 Didmetro Interno 0,111 m
Didmetro Externo 0,270 m

Altura 0,794 m

Leito 2 Didmetro Interno 0,062 m
Didmetro Externo 0,270 m

Altura 1,237 m

Leito 3 * Didmetro Interno 0,012 m
Didmetro Externo 0,270 m

Fonte: Carvalho, 2016 - adaptado pela autora, 2024.

O volume de cada leito sera calculado considerando como casca cilindrica,
conforme evidenciado por Carvalho (2016) em sua dissertacdo. Nesse contexto, a
féormula da casca cilindrica € utilizada para determinar o volume entre dois cilindros
concéntricos, ou seja, o espago entre o volume externo e o volume interno do

cilindro como evidenciada na equacao (10):

V=mn*h*@ *—7r 9} (10)

externo interno

Na equacédo (10): “V” representa o volume do leito, "n" € aproximado para

3,14159, “h” representa a altura de cada leito, T orno denota o raio externo de cada
denota o raio interno de cada leito. Assim, o estudo calcula o volume dos

interno

trés leitos cataliticos do reator quimico.

3.2 Reator com um leito Unico

Para esta configuracao, sdo mantidos os parametros da taxa de reacao de

amonia (rNH3) considerados por Carvalho (2016) como: o fator a, a constante de
velocidade da reagéo de ordem direta (kd) e a constante de velocidade da reacao de
ordem reversa (kr). As constantes da taxa de reagao definem a velocidade das

reacOes direta e reversa. Assim, a Tabela 5 a seguir, que considera a temperatura
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de entrada, a pressao de entrada e as vazdes obtidas a partir do balango de massa
e energia do primeiro leito do reator com trés leitos cataliticos que constam na

Tabela 3, sera utilizada como referéncia para o Leito Unico.

Tabela 5: Parametros operacionais do reator com um leito unico

Parametro
Temperatura de entrada (°C) 420,56
Pressao de entrada (bar) 200,00
Leito Unico Vazao massica de Hz (kg/h) 3.729,01
Vazao massica de Nz (kg/h) 17.406,27
Vazao massica de MHz(kg/h) 0,00

Fonte: a autora, 2024.

Sucessivamente, utilizou-se o Software Google Colab para descrever o
processo na linguagem Python e calcular o volume de cada um dos leitos cataliticos
para as especificagdes dos balangos molares.

Para modelar esse reator utilizando uma série de CSTRs, primeiramente, o
volume total do reator foi dividido em um determinado numero de Ileitos,
representados por 'n'. Nesse caso, foram realizadas iteragbes no Python para que o
numero necessario de “n” fosse calculado para a mesma producdo de aménia do
terceiro leito do reator adaptado e qual seria a temperatura de saida para esse caso.

A seguir, definiu-se as condi¢cdes de entrada do primeiro leito. Isto envolve o
calculo das concentragdes iniciais de cada espécie quimica com base nas
quantidades de N, e H, que serdo introduzidas no reator e com base no balango de
massa realizado. Esses valores calculados devem ser congruentes com a
temperatura e pressao de entrada para o primeiro leito.

Assim, utilizou-se a equacgao dos gases ideais dada pela equagao (11):

PV = nRT (11)
onde a pressao (em bar) é representada por “P”, o volume (em mg) € dado por “V”,

denota-se “n” o numero de mols, “R” é representado pela constante dos gases

3
m .bar

ideais (em unidade de ——=-) e “T" é a temperatura (em Kelvin). No entanto, devido

a alta pressao de 200 bar, seria mais adequado incluir um fator de

compressibilidade na equacao para refletir o comportamento real do gas. Isso
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ocorre porque a equacdo dos gases ideais assume que O gas se comporta
idealmente, sem interagbes intermoleculares ou volume molecular significativo.
Porém, em pressdes elevadas, como 200 bar, essas suposi¢gdes niao sao
fundamentais para gases reais como a aménia. O fator de compressibilidade, ajusta
a equagao para levar em conta essas interagdes, corrigindo o desvio do
comportamento ideal. Como na Tabela 5, obtém-se as vazbes massicas, essas séo

transformadas para vazdes molares:

vazao massica
— (12)
massa molar

Logo, devemos utilizar como massa molar (M):

MN2 = 28,02 g/mol
I 2,016 g/mol
MNH3 = 17,030 g/mol

Apos determinar as vazdes maximas utilizando a equacado (12) e as
condic¢des iniciais utilizando a equacéao (11), o préximo passo envolve o calculo da

quantidade total de substancias no reator (ntotal)’ expressa pela equagao (13)

= NN2 + NH2 (13)

total entrada entrada

Assim, NNzent . representa a vazao massica de nitrogénio na entrada, em

rad

mol/s, e NHZen " representa a vazao massica de hidrogénio na entrada, em mol/s.

trad

Como estamos tratando da sintese de aménia, a entrada de aménia é nula (O

mol/s).
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4 - RESULTADOS E DISCUSSOES

Os resultados obtidos foram desenvolvidos e executados na plataforma
Google Colab em linguagem Python. Como descrito no capitulo de metodologia
foram separados em dois blocos: o reator desenvolvido na disciplina de projetos
com trés leitos cataliticos e um reator com 0 mesmo volume da soma dos trés leitos
cataliticos do PFR adaptado - denominado “leito unico” Para ambos foram
calculados os volumes e estabelecidas consideragdes que serdo discutidas neste

capitulo.

4.1 Reator com trés leitos cataliticos

O reator com trés leitos cataliticos foi inicialmente modelado seguindo a
equacao de taxa apresentada na Eq. (3) e, posteriormente, na Eq. (7). Tais
resultados, podem ser encontrados nas figuras A1 e A2 do Apéndice, assim como
os cbdigos que Ihes deram origem.

Nota-se que os resultados obtidos utilizando a Eq. (3) estdo fora da
escala para um reator de sintese: no primeiro leito, o resultado foi infinito, enquanto
no segundo e terceiro leitos foram obtidos valores muito préximos de zero. Esses
resultados indicam que a taxa utilizada n&do esta coerente com os parametros e
condi¢des de contorno da modelagem deste trabalho.

Os resultados utilizando a Eq. (7) foram um pouco mais adequados no
segundo e terceiro leitos, resultando nos volumes de volume do Leito 2: 39,6389 m’

e volume do Leito 3: 41,6676 mg, respectivamente. No entanto, o volume do
primeiro leito permaneceu infinito

As duas equacgdes para a taxa da reagdo nao retornaram valores
congruentes para o volume dos leitos. Essa inconsisténcia pode ser atribuida ao
fato do fator de correcao (f) ser um valor arbitrario e ndo possuir uma base tedrica
desenvolvida. Para os parametros deste trabalho, o valor ajustado de 4,75 por
Temkin e Pyzhev (1940) nao se mostrou satisfatorio. Dessa forma, passou-se para a
22 metodologia, na qual foi utilizada a taxa de reagéo descrita por Carvalho (2016) e
apresentada na Eq (7). No entanto, os resultados continuaram a ser incoerentes,

uma vez que o problema da adaptagéo do projeto persistia.
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Como os resultados obtidos utilizando as Eq. (3) e (7) ndo foram adequadas,
foi utilizado como referéncia o método utilizando a altura, raio externo e interno do
reator.

Ainda, na dissertagdo de Carvalho (2016) foram simuladas dimensdes de
altura, diametro interno e externo de dois leitos cataliticos para uma produgéo de
amoénia de 26.099,5 kmol/h. Para referenciar este estudo, foi realizada uma
proporcionalidade dos parametros considerando a produ¢cdo de aménia conforme
Tabela 1 e 2, resultando nos dados convertidos apresentados na Tabela 3.

No cddigo apresentado na Figura A3 do Apéndice, os métodos descritos no
capitulo de metodologia consideram a cinética do reator, considerando a vazao
massica dos componentes, bem como as pressdes e temperaturas iniciais conforme
especificado na Tabela 3.

Ao utilizar a equacao da taxa de reagao e os parametros iniciais fornecidos
na Tabela 3 - como pressdes, temperaturas iniciais e vazbes massicas -, juntamente

com a equacgao da pressao parcial por componente, observa-se que o volume do
. . . , " . 3 ~ .
primeiro leito € o menor entre os trés, totalizando 0,0167 m". Ent&do, o segundo leito

possui volume de 0,0431 ms, enquanto o terceiro leito apresenta, 0,0707 m° . Isto
ocorre devido as condigdes iniciais de pressao e temperatura, sendo as do primeiro
leito 200 bar e 420,56 °C, e as do segundo leito 184 bar e 340 °C. Logo, de acordo
com a equacao dos gases, quanto maior a pressao e a temperatura, menor deve ser
o volume. Destaca-se que, as conversdes foram mantidas de acordo com o projeto
desenvolvido nas disciplinas de Planejamento e Projeto da Industria Quimica | e Il
ofertada pelo Departamento de Engenharia Quimica da Universidade Federal do Rio
Grande do Sul que estabelecia em 60% para o primeiro leito, 16,32% para o
segundo e 2% para o terceiro e, a alimentagdo de nitrogénio e hidrogénio foram

consideradas com 100% de pureza. Os dados retornados pelo modelo totalizam um

volume de aproximadamente 0,1305 m° para os trés leitos cataliticos.

Fora considerado para constante universal dos gases o valor de

_ 3
8.314.10 ° U Ag pressdes parciais foram convertidas para bar e calculadas

mol. K °
levando em consideragao as equacgodes (7), (8) e (9) evidenciadas no capitulo de

metodologia. As vazdes massicas de N, H,eNH, foram convertidas para vazdes

molares como evidenciado na Figura 4. Além disso, as alturas, didametros internos e
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externos detalhados na Tabela 3 foram especificados, assim, para calculo do
volume de cada um dos leitos foi utilizada a equacéao (10) de casca cilindrica.

Para cada leito do sistema de reatores, foram calculados dados especificos
de temperatura e pressdo de saida, bem como as vazbes massicas de cada
corrente de entrada. Esses dados sao essenciais para determinar as condi¢des
operacionais de cada leito no processo de sintese de amoénia.

Com base nessas informagdes, o cédigo calculou o volume de cada leito do
reator. Isso foi feito usando a fungao ‘calcular_volume_cilindro’, que considera as
dimensoes fisicas de cada leito, incluindo seus diametros internos e externos e suas
alturas. O resultado desses calculos € fundamental para determinar a capacidade
volumétrica de cada sec¢ao do reator, permitindo uma operacao eficiente e otimizada
para a producéo de amoénia.

Os volumes calculados para cada leito foram entdo exibidos de maneira
organizada, destacando a capacidade volumétrica especifica de cada parte do
reator de sintese de ambnia. Esses resultados sao fundamentais para o
planejamento e a execugdo adequada do processo, fornecendo informagdes
precisas para o dimensionamento e a otimizagao continua do sistema de produgao

de amonia.

4.2 Reator de leito Unico

Para o reator PFR, que foi "fatiado" em um numero de leitos (n) e simulado

considerando um Reator Continuo de Tanque Agitado (CSTR) equivalente, com

volume total igual a soma dos trés leitos cataliticos, totalizando 0,1305 m’ para todo
o reator - denominado “leito unico”. Esse procedimento foi realizado em congruéncia
com os parametros operacionais do primeiro leito, conforme apresentado na
Tabela 3.

As equagdes da taxa de reagao foram formuladas com base na equacéao
estequiométrica da reagdo de sintese de amdnia, garantindo consisténcia nos
calculos.

No cddigo desenvolvido, inicialmente, sdo definidas as constantes das

massas molares dos gases envolvidos: hidrogénio (Hz)’ nitrogénio (Nz) e

amonia (NH3).
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As equagdes diferenciais que descrevem o comportamento do reator sao
implementadas na funcdo ‘reator amonia’. Essas equacbes consideram as

concentragdes de Nz’ H2 e NH3 ao longo do volume do reator, utilizando as vazdes
massicas de entrada de N2 e H2 como parametros.

A simulacao é conduzida pela fungao ‘simular_reator, que emprega o método
numeérico ’solve_ivp’ para integrar as equacgdes diferenciais ao longo do volume do
reator. As concentracdes iniciais sdo definidas com base nas vazdes massicas de

entrada de N2 e Hz’ enquanto a constante de taxa de reacdo (k) € especificada

como um parametro.

Os resultados da simulagao incluem o perfil de concentragdo de NH3 e a

variagdo de temperatura dentro do reator. A conversdo de aménia é calculada com

base nas concentracgdes finais de N2 e Hz, oferecendo uma medida da eficiéncia do

processo. No caso especifico, a conversdao de amoénia alcancada foi de 33,33%,

calculada com base nas concentragdes finais de N2 e H2 obtidas apds a simulagéo.

Além disso, a temperatura de saida do reator foi calculada como 693,28 K,
considerando a temperatura de entrada inicial de 420 °C (693,15 K) a variagao
minima de temperatura confirma o modelo utilizado, que aproxima o comportamento
de um CSTR sem variacdo de temperatura ao longo do reator. No perfil de
concentracido e temperatura do reator de leito unico, podemos observar que a curva

em verde e vermelho representa o perfil de temperatura, enquanto a curva em azul,

- ~ !
que indica a concentracao de NH3 em ——-, aumenta ao longo do tempo.

m

A Tabela 6 e as Figuras 9 e 10 a seguir apresentam a comparagao dos
métodos analisados neste estudo, levando em consideracdo os perfis de

temperatura e os resultados dos volumes.
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Tabela 6: Comparagao dos métodos aplicados no presente estudo

Método Volume 1° Leito (mA3) Volume 2° Leito (m*3) Volume 3° Leito (m*3) Conversao (%)
Reator com Trés Leitos Cataliticos
Eq(3) infinito ~ 0 = 0
Eq(7) infinito 39,6389 41,6676 68,00
Parametros fisicos 0,0167 0,0431 0,0707
Reator de Leito Unico 0,1305 33,33

Fonte: a autora, 2024.

Portanto, observa-se que a conversao alcangada no reator de leito unico é

inferior a do reator com trés leitos cataliticos (68%). Isso se deve ao fato de que

aumentar a conversdo de um unico leito exigiria temperaturas significativamente

mais elevadas, o que ndo é vantajoso em termos de seguranga e custo do

processo.
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5 - CONCLUSOES

Neste estudo, foi realizada a modelagem e simulagdo de um reator de
sintese de amdnia com o objetivo de avaliar as dimensdes e a conversdo de aménia
do reator proposto no projeto com trés leitos cataliticos e compara-lo com o reator
de leito unico desenvolvido neste estudo. Utilizando diferentes equacgbes para
calcular a taxa de reacgao, observamos incoeréncias numéricas significativas nos
resultados, justificadas pela taxa de reagéo. A Eq. (3) produziu valores incoerentes,
como volumes infinitos para o primeiro leito e quase zero para os outros dois,

indicando inadequacgdes nos parametros e condi¢gdes de contorno utilizados.

A aplicacao da Eq. (7) resultou em volumes mais realistas para os leitos 2 e 3

(39,6389 m e 41,6676 m3, respectivamente), mas o volume do primeiro leito
permaneceu infinito, reforcando a necessidade de ajustes nos parametros e
condicdes de contorno, além de os leitos 2 e 3 retornarem valores muito grandes. A

analise revelou que a taxa de reacgdo calculada em fungédo do NH3 nao reflete

corretamente a estequiometria da reagao, onde o N2 € o reagente limitante.

Adotando uma abordagem baseada nas dimensdes fisicas do reator (altura,
raio externo e interno) e considerando a cinética do reator e as condi¢des

operacionais, foram calculados volumes mais consistentes para os trés leitos:

0,0167 m’, 0,0431 m" e 0,0707 m’ para os leitos 1, 2 e 3, respectivamente. Este
meétodo levou em conta a pressao e a temperatura inicial de cada leito, resultando
em volumes proporcionais as condi¢des iniciais, conforme esperado pela equagao
dos gases ideais, mas utilizou como proposta principal o calculo do volume do reator

considerando a casca cilindrica, conforme evidenciado na Eq. (10).

Ao comparar um reator de leito unico com volume equivalente aos trés leitos

combinados (0,1305 m3), constatou-se que a conversao alcangada no reator de leito
unico (33,33%) é significativamente inferior & do reator de trés leitos (68%),
praticamente mais da metade. Isso se deve a necessidade de temperaturas mais
elevadas para aumentar a conversdo do unico leito, 0 que nao é viavel devido a

questdes de seguranga e custos operacionais.
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Evidencia-se, portanto, que a modelagem e simulacdo demonstraram a
importancia de uma correta definicado dos parametros e condi¢cdes de contorno, bem
como a relevancia de considerar a estequiometria adequada para obter resultados
precisos e eficientes na sintese de aménia. O estudo destacou a vantagem de
utilizar multiplos leitos cataliticos para maximizar a conversao de aménia, garantindo
um processo mais seguro e econdmico. Dessa forma, o reator contendo trés leitos
cataliticos proporcionaria maior conversao, quando comparado ao reator de leito

unico.
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APENDICE

Figura A1: Codigo em Python para célculo do volume dos leitos cataliticos do

Reator com Trés Leitos Cataliticos considerando a Eq. (7) da taxa.

+ Codigo + Texio

t numpy as np
scipy.integrate
ort math

R =28.314 / 18

dados_leito_ 1
=

e

1
I

calcular_taxa_reacao_NH3(T, Pp_H2, Pp_N2, Pp_NH3):
if Pp NH3 :
retu

4 * math.exp(- /(R *T))
* math.exp(-47488 / (R * T))

«d * Pp_N2 * ((Pp_H2**3) / (Pp_NH3**2))**gama - kr * ((Pp_NH3**2) / (Pp_H2*
rnh3
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calcular_volume pfr(NN2, NH2, NNH3, T, P):
NH2 / (NN2Z + NH2 + NNH3)
= NN2 / (NN2Z + NH2 + NNH3)
NNH3 / (NN2 + NH2 + NNH3)
calcular_taxa reacao NH3(T, PH2, PN2, PNH3)

volume = (1 / -ra) * (NN2 + NHZ + NNH3) * R * T / P
'n volume

i, leito in enumerate([dados_leito 1, dados leito 2, dados_leito 3], 1):
leito[ 'T"]
leito[ 'P"]

NN2 = leito[ "NNZ

NH2 = leito["

NNH3 = leito[

volume_leito
if volume_.
print(

print(

3> Volume do Leito 1: inf
Volume do Leito 2: 39.63

Fonte: a autora,2024.
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Figura A2: Codigo em Python para calculo do volume dos leitos cataliticos do

Reator com Trés Leitos Cataliticos considerando a Eq. (3) da taxa.

numpy as np
.integrate
scipy.integrate i solve_ivp

NH2Z + NN
NH2Z +
NH2 +

PHZ, PNZ, PNH32

2, NH2, MNH3, T, P)

NHZ, NN, T

’
_leito

Fonte: A autora, 2024.



Figura A3: Codigo em Python para calculo do volume dos leitos cataliticos do

Reator com Trés Leitos Cataliticos considerando a altura e os raios do leito.

rt numpy as np
scipy.integrate import odeint
import math

calcular_volume_cilindro(altura, raio_interno, raio_externo):
return math.pi * altura * (raio_externo ** 2 - raio_interno ** 2)

R = 8.314 / 18@8

massa_molar N2 = 28
massa_molar H2 = 2
massa_molar NH3 = 17

dados_leito 1 = {

‘T': 428.56 + 273.15,
. 200,
2" : 17486.2672,
"NH2": 3729.914,
INH3": 8

}

dados_leito 2 = {
1 348 + 273.15,
: 184,
2" : 3347.251,
"NH2": 987.9335,
INH3": 7118.3729

}

dados_leito 3 = {
1 340 + 273.15,
: 167,
: 5826.2258,
2"': 1229.9774,
': 14879.98

altura leito 1
altura_leito_2
altura_leito_3

diametro_interno_leito 1
diametro_externo_leito 1 =

diametro _interno_leito 2
diametro_externo_leito 2 =

diametro_interno_leito 3
diametro_externo_leito 3 =

volumes_leites = []

for dados_leito, altura_leito, diametro_interno, diametro_externo in zip(
[dados_leito_1, dados_leito_2, dados_leito_3].
[altura leito 1, altura leito 2, altura leito 3],
[diametro_interno_leito_1, diametro_interno_leito_2, diametro_interno_leito 3],
[diametro_externo_leito_1, diametro_externo_leite_2, diametro_externo_leito 3]):

raio_interno = diametro_interno / 2
raio_externo = diametro_externo / 2
volumes_leitos.append(calcular_volume_cilindro(altura_leito, raio_interno, raio_externo))

for i, volume_leito in enumerate(volumes_leitos, 1):
print(f“volume do Leito {i}: {volume leito:.4f} m3*")
volume do Leito 1: @.9167 m*

Volume do Leito 2: ©.8431 m*®
Volume do Leito 3: 0.6707 m®

Fonte: A autora, 2024.
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Figura A4: Codigo em Python do leito unico para o calculo da temperatura.

£ numpy as np
matplotlib.pyplot plt
ipy.integrate i t solve_ivp

massa_molar_H2
massa_molar_N2
massa_molar_ NH3

reator_amonia(volume, C vazao H2, v

0 H2 + vazao N2
- Ca * vazao_H2) / volume

) N2) / volume
vazao N2 - 2 * »_H2) / volume

rn [dcadt, dcbdt, dccdt]

simular_reator(n_pontos, k, vazao H2, vazao N2, volume reator):

volume inic 1
volume final = volume reator
volume = np.linspace(volume_inicial, volume_final, n_pontos)
C8 = [vazao N2 / (volume final - volume_ inicial),
vazao_H2 / (volume_final - volume_inicial),
e]
resultados = solve_ivp(reator amonia, (volume inicial, volume final), cCe,
args=(k, vazao_H2, vazao N2), t_eval=volume)
1 resultados.y, resultados.t

vazao_H2 / massa molar H2
vazao_N2 = 17 E / massa_molar_N2
volume_total

n_pontos - 10@

s = simular_reator(n_pontos, k, vazao_H2, vazao_N2, volume_tot
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concentracao H2_final = resultados[@][-1]
concentracao N2_final = resultados[1][-1]
conversao H2 = 1 - (concentracao_H2_final / (vazao H2
conversao_N2 = 1 - (concentracao N2_final / (vazao N2
conversao_NH3 = min(conversao_H2 / conversao_N2 /

print("c ., conversao_NH3 *

temperatura_entrad .15
temperatura_saida + (tempos[-1] - tempo
print( de - ) r:", temperatura_saida,

fig, ax1 = plt.subplots{figs

.set_xlabel(

-set_ylabel( I
-plot(tempos, resultados[2], color=
-tick params{axis='y', labelcolor-

color=

= ax1.twinx

-set_ylabel(

-plot(tempos, [temperatura_entrada] len(tempos), linestyle="--", color="t
-plot(tempos, [temperatur: da] * len(tempos), linestyle='-.", color="

-tick params(axis="y', lab;lcolor-%

ght_layout()
-title('P
-grid(
-show()

3 oni 33.327279826043
Temperatura de saida do reator: 693.2808499 K

Fonte: A autora, 2024.



