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RESUMO

O estudo dos solos foi uma ciéncia muito explorada durante a evolu¢do da humanidade e
continua sendo desenvolvido atualmente. As técnicas agricolas foram desenvolvidas para
promover o melhor aproveitamento do solo, possibilitando producao de alimentos em larga escala
e, consequentemente, métodos para produgao de fertilizantes também foram descobertos. Em 1908,
Fritz Haber construiu um aparelho que possibilitou a produ¢do de amdnia, fertilizante mais
utilizado atualmente, a partir dos gases nitrogénio e oxigénio. Avangos tecnologicos também
possibilitaram a simulacdo de plantas de processos, antes que essas fossem construidas, para uma
ideia prévia de seu funcionamento antes que essa fosse projetada fisicamente. Juntando-se a
importancia do processo de producdo de amonia, que € oneroso em termos de custos, devido as
elevadas pressdes em que ele ocorre € o advento da simulagdao de processos, o objetivo principal
deste trabalho foi simular rotas alternativas para a produgdo de amoénia e identificar aquela que
apresenta menor custo. Para isso, foram simuladas cinco rotas no software COCO, sendo quatro
delas loops propostos previamentes na literatura para a produgdo de amodnia com diferentes
disposi¢des dos principais equipamentos utilizados para essa sintese: compressores, reator e
separador(es). A partir das simulagdes, foram coletados dados de poténcia de fluido nos
compressores para estimativa de custo unitario destes equipamentos. Para o calculo da estimativa
de custo dos demais equipamentos foi necessario obter o volume referente a cada um deles. Para
isso, foram coletados das simulagdes o fluxo e composi¢ao molar nas correntes de saida dos
reatores e separadores. Também foi coletada a densidade das correntes de saida dos separadores
para dimensionamento destes equipamentos. As quatro rotas foram comparadas entre si e concluiu-
se que, para uma solugdo ideal, a Rota C - identificada principalmente pela localizagdo de um de
seus compressores fora do loop de sintese - apresenta menor custo quando comparada as demais
rotas, com um custo total para a instalacdo de uma nova planta de US$ 25.690.740,53. A principal
responsavel por essa diferenca no custo foi a separagdo entre os compressores utilizados na rota,
fazendo com que a planta contenha dois estdgios em vez de um multiplo estagio. Mesmo
suportando o separador de maior custo quando comparado as demais rotas, o custo dos
compressores ainda assim compensa esse investimento nas analises econdmicas, entretanto, se faz
importante estudos futuros que também analise energeticamente o processo, visando garantir que
seja melhor escolha entre as rotas propostas.

Palavras-chave: Haber-Bosch, Simulacao, Fertilizantes nitrogenados, Grass Root Cost.



ABSTRACT

Soil science was strongly studied during humanity evolution and it still in development
nowadays. Agricultural techniques were developed to extended land use, enabling large scale food
production and, hence, the discovery of new fertilizer production methods. In 1908, Fritz Haber
built a machine to produce ammonia, the most widely used fertilizer today, made from nitrogen
and oxygen gases. Technological advances have also enabled the simulation of processes schemes
before they were physically built, making it possible to predict their results even before they are
constructed. The ammonia production process, chargeable in its costs due to the need to work with
high pressures, and the advent of processes simulation, made this work have as main objective the
simulation of alternative routes to the ammonia production and identification of the cheapest one
according to the ammonia amount produced. For this, five routes were simulated in COCO
simulator software, of which four of them are loops found in the literature to produce ammonia
considering different arrangements of the main equipment for this synthesis: compressors, reactors,
and separator(s). From the simulations, data such as compressors fluid power were collected to
estimate the cost of these equipment. To calculate other equipment cost, it was necessary to
calculate their dimension. For this, the molar flow and composition of the reactor and separator
were collected. The fluid density at the separator outlets was also collected. Four routes were
compared with each other, and it was concluded that, for a better solution, Route C — mainly
identified by a compressor located outside the synthesis loop — has the lowest cost when compared
to the other routes, with an grass root cost equivalent to US$ 25,690,740.53. The main reason for
this cost difference was the separation of the compressors on this route, making two stages of
compression instead of a multiple. Although this route supports the most expensive separator, the
cost of compressors still makes it the best one considering economic analysis, however, it is
important to implement future studies to energetically analyze these same routes to ensure that this
is really the best choice.

Key words: Haber-Bosch, Simulation, Nitrogen Fertilizers, Grass Root Cost.
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1. INTRODUCAO

O desenvolvimento da agricultura ha milhares de anos, quando o homem iniciou o cultivo
de plantas para sua alimentagao, possibilitou abandonar a vida nomade. Com o passar das eras,
esse desenvolvimento impulsionou o surgimento de clas e vilas, em que a agricultura provinha da
habilidade para produgdo de alimentos em alta escala (LOPES et al., 2007).

O uso recorrente do solo impulsionou o avanco de estudos relacionados as boas praticas
para manutencao do solo fértil e saudavel. No livro Soil Fertility and Fertilizers, Tisdale et al.
(1990) relata que, por volta do ano 700 a.C., a antiga sociedade ja reconhecia a eficacia que certos
componentes em decomposic¢do tinham na manutencao da fertilidade do solo. Sdo exemplos desses
componentes o esterco e o sangue de animais, fontes ricas em nitrogénio e provenientes do proprio
local de agricultura (LOPES et al., 2007).

No final do século XVIII, a agricultura ainda utilizava a compostagem como técnica de
fertilizacdo do solo, junto a rotacdo da colheita. Entretanto, com o aumento populacional, havia um
risco na dependéncia do regime de chuvas, que poderia trazer fome a civilizagdo. Em busca de uma
solucao para o problema, na Europa, cientistas iniciaram suas pesquisas por novas fontes de
nitrogénio que pudessem ser sintetizadas longe dos campos agricolas e de forma mais eficaz aquela
organica (LOPES et al., 2007).

Durante o século XIX, muitos ainda tentaram sintetizar amonia, entretanto, diversos
fracassos mostraram certa dificuldade nesse processo, que veio a ser resolvido com o
desenvolvimento de estudos em termodinamica e cinética das reagdes quimicas no inicio do século
XX. Em 1908, Fritz Haber, cidaddo nativo da antiga Prassia, e Le Rossignol, seu assistente, apds
muitas pesquisas construiram um aparelho que possibilitou a mistura gasosa de nitrogénio e
hidrogénio a 200 atm. A maquina produzia 2 a 2,5 cm® de NH3 por minuto. Em quatro anos, a
BASF transformou o aparelho de bancada de Haber e Le Rossignol em um equipamento que
produzia cerca de 100 g de NH3 por hora. Nessa época, nada na induastria se assemelhava as
condigdes de pressdo que esse processo ocorria, o que impulsionou a invengdo de muitos
equipamentos, como bombas, compressores, valvulas, etc. Em 1909, o jovem quimico Carl Bosch
e outros representantes da Basf, uma empresa quimica global de origem alema, foram ao encontro
Haber em seu laboratorio para verificar o funcionamento da maquina inventada. Bosch se tornou
o responsavel pela implantagdo e melhoramento do processo de producdo de amonia desenvolvido

por Haber. A producdao da amdnia em escala industrial, segundo Vaclav Smil no livro Enriching
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the Earth (2000), se consagrou como a mais importante invengao técnica do século XX (CHAGAS
et al., 2007).

Uma pesquisa divulgada pela International Fertilizer Association (IFA) apontou a China
como maior produtora de amédnia de 2016, com uma produgdo anual de 56 milhdes de toneladas
do produto. O segundo lugar foi ocupado pela Russia, com pouco mais de 16 milhdes de toneladas,
seguido pela India, com 14,1 milhdes. Para o mesmo ano, os Estados Unidos se consolidaram como
maiores importadores de amoénia, com um montante de 4,8 milhdes de toneladas, enquanto
Trinidad, assumiu o primeiro lugar como maior exportadora, com 4,6 milhdes de toneladas de
amonia exportadas em 2016. A CF Industries, uma multinacional norte americana do ramo de
fertilizantes, foi lider de produgdo de fertilizantes nitrogenados, com uma capacidade de producao
de 9,9 milhdes de toneladas para 2017, seguida pela empresa de origem norueguesa Yara
International ASA e, em terceiro lugar, a canadense Nutrien (YARA, 2018).

Ser um vasto produtor agricola faz do Brasil um grande consumidor de fertilizantes.
Segundo a Associacdo Brasileira da Industria Quimica e de Produtos Derivados (ABIQUIM), o
faturamento liquido da industria brasileira de fertilizantes em 2020 foi de US$ 9,3 bilhdes, mais de
9% do faturamento total da industria quimica no mesmo ano, ficando atrds apenas do setor de
produtos quimicos de uso industrial e de produtos farmacéuticos. Apesar dos nimeros ainda altos,
no Brasil, o setor apresentou uma queda no faturamento de US$ 1,3 bilhdes quando comparado ao
ano anterior, 2019. Entretanto, o volume de vendas de fertilizantes em 2020 superou em 6% o
volume de vendas de 2019 (ABIQUIM, 2020).

Atualmente, o processo Haber-Bosch continua sendo a forma mais usual para obtencdo de
amonia, com hidrogénio obtido a partir da reforma a vapor do gas natural. Em 2019, foram
produzidas cerca de 176 milhdes de toneladas de amodnia, predominantemente pelo processo de
Haber Bosch utilizando a reforma a vapor do metano para a producdo de hidrogénio (ROYAL
SOCIETY, 2020). Em 2021, a empresa russa Togliattiazot bateu o recorde mundial com uma
producao anual de 3,05 milhdes de toneladas de amdnia, um recorde absoluto de toda a historia das
industrias desse ramo (FERTILIZERDAILY, 2022).

Mesmo sendo uma técnica consagrada e com taxas de retorno econdomico atrativas, o
processo Haber-Bosch ndo ¢ isento de gargalos que prejudicam o seu uso. O uso de um
combustivel fossil como principal matéria-prima faz com que esta rota responda por 1,2% da

demanda mundial por energia primdria, além de representar um indice de emissdo atmosférica de
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aproximadamente 1% de emissao de gases do efeito estufa (GILBERT et al., 2010). Neste contexto,
¢ justificada a busca por rotas alternativas para obten¢do de amdnia, assim como o uso de materiais
renovaveis no processo produtivo. Véarias configuragdes diferentes do loop de sintese sdo possiveis
e tomaram espago para estudos no comego do século (APPL, 1999). Com a inser¢ao de ferramentas
computacionais para simulagdes capazes de reproduzir com alto grau de exatiddo os dados
observados experimentalmente, diferentes rotas e materiais podem ser investigados, em busca do
meio de producao que melhor favoreca a sintese deste componente, antes da efetiva construcao da

planta de sintese.

1.1 OBJETIVOS

O objetivo geral deste trabalho foi comparar difenrentes rotas para o processo de producgao
de amoénia por meio da simulacdo através do CAPE-OPEN Flowsheet Environment (COFE),
disponivel no software COCO® v.3.3. Para isso, os seguintes objetivos especificos foram

estabelecidos:

e Simular as unidades de reforma do metano e de separacdo de ar, etapas prévias ao
loop da amonia;

e Reproduzir e adaptar a simulacdo do processo Haber-Bosch de producdo de amdnia
apresentada por Alencar et al. (2019), sendo esta realizada para validacdo da
configuragdo dos equipamentos;

e Simular e comparar quatro configuracdes de loop de sintese da amodnia:

o Rota A: introduzindo reciclo no processo;

o Rota B: com a inversao da ordem entre reator e separador;

o Rota C: separando os compressores sendo um deles deixado por fora do
loop;

o Rota D: adicionado um separador entre a unidade de compressao e o reator.

e Estimar o investimento monetario para implantacdo de cada uma dessas rotas e

identificar a mais vidvel em relagdo a quantidade de produto produzido.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 PROCESSO HABER-BOSCH

Segundo Bicer et al. (2016), mais de 90% da amdnia produzida no planeta € sintetizada pela
Rota Ce Haber-Bosch. Esse processo ¢ descrito sucintamente por diversos cientistas como um
procedimento industrial para obten¢do de amoniaco (NH3) a partir dos gases nitrogénio (Nz) e
hidrogénio (H2). O desenvolvimento industrial desse processo rendeu o Prémio Nobel da Quimica
em 1918 e 1931 para os quimicos alemaes Fritz Haber e Carl Bosch, respectivamente (RIBEIRO,
2013). Dessa forma, o processo foi denominado Haber-Bosch e ¢ estudado até hoje por diversos
cientistas.

O processo ¢ sintetizado através da reagdo apresentada pela Equacdo 1:

N2 (g t 3Hzg = 2NH3 ) AH® = —92,6 k. mol ™! (1)

A partir dos dados apresentados acima, Chang (2010) reforgou duas importantes conclusdes
para o meio cientifico em seu livro Chemistry. A primeira delas que podemos observar ¢ a
estequiometria da reagdo, na qual a cada um mol de gas nitrogénio reagindo com trés mols de gas
hidrogénio sao produzidos dois mols de amonia. A segunda conclusdo ¢ que o processo apresenta
natureza exotérmica as condi¢des padroes (RIBEIRO, 2013).

Na presenca de um catalisador de ferro, a reagdo apresenta maior rendimento. De acordo
com Pergher (2005) o catalisador mais utilizado ¢ a magnetita (FeO4), muitas vezes enriquecida
com ¢xido de potassio ou aluminio. O desempenho 6timo desse catalisador exige temperaturas por
volta de 400°C e pressoes entre 150 e 300 bar (OLIVEIRA et al., 2013).

Segundo estudos realizados por Carvalho (2016), em uma planta industrial tipica, a corrente

de entrada e saida do reator apresentam os dados apresentados pela Tabela 1.
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Tabela 1 — Dados da planta de um reator de produ¢do de amonia industrial

Parametro Entrada Saida

H» 65,09 55,29

N2 23,37 21,02

Composicao molar (%) NH; 1,77 12,30
Ar 3,27 3,79
CH4 6,43 7,46

Temperatura (°C) 117,90 308,97

Pressdo (bar) 137.81 132,06

Fonte: Adaptado de Carvalho (2016).

A produgdo de amonia é geralmente dividida em 3 etapas principais. A primeira consiste
na sintese e tratamento do gés de matéria-prima, a segunda no processo de compressao e a final na
sintese e /oop da amonia (CARDOSO, 2020), que ¢ caracterizado pela etapa da sintese que retorna
ao processo a maior parte dos reagentes que nao sao convertidos em produtos. Segundo Carvalho
(2016), o reciclo se torna essencial para esse processo pela baixa conversdo em amodnia por passe
no reator. A primeira etapa, dentre as selecionadas por Cardoso (2020), consiste no preparo dos
reagentes necessarios € da mistura pura entre eles para preparo do chamado “géas de sintese” ou
também gas de makeup. Estes sdo a reforma do metano para sintese de H» e a separacdo de N> do
ar, apresentados nas sessdes subsequentes.

Segundo APPL (1999) sdo possiveis diferentes configuracdes para o loop de sintese da
amonia. Tais configuragdes sdo classificadas de acordo com a localizagdo do condensador da
amonia inserido no processo € também o ponto da entrada dos gas de makeup. Os arranjos mais
comuns para o processo em questdo sdo apresentados pela Figura 1 e serdo posteriormente
explicados.

Na Figura 1, o reator é representado pela letra “a”, enquanto as letras “b” e “c” representam
os condensadores utilizados nos processos. Ja as letras “d” e “e” representam os compressores da
sintese. O gas de makeup ¢ processado puro e seco na Figura 1.A, enquanto na 1.B, hé recuperacao
de NHs apds o compressor de reciclo. Ja na 1.C, a recuperagdo de NHj3 acontece antes do
compressor de reciclo. E, por fim, na Figura 1.D estdo presentes dois estadgios de condensagdo de

NHs;.
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Figura 1 — Fluxogramas esquematicos de /oops de sintese de NH3
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Fonte: Cardoso (2020).

A Figura 1.A apresenta a sintese ideal para um géas de makeup isento de compostos
sulfurosos que possam contaminar o catalisador, dessa forma, este pode ser alimentado diretamente
ao conversor de sintese. Essa configuracdo representa o arranjo mais favoravel do ponto de vista
de menor gasto energético (APPL, 1999).

O arranjo representado pela Figura 1.B favorece casos em que o gas de makeup contém
H>0O ou CO», uma vez que, com a localizagdo do condensador entre compressores e reator, ha
absorcdo desses compostos, fazendo com que a mistura de reagentes alimentada ao reator tenha
maior grau de pureza. Entretanto, hd desvantagens nessa configuragdo, como a diluicao dos teores
de amdnia na corrente que segue para a condensagao por seu contato direto com o gas de makeup

e o fato de toda amonia produzida ser comprimida com o gas de reciclagem no processo (APPL,

1999).
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O esquema detalhado pela Figura 1.C é conhecido como “four-nozzle compressor” e sua
principal caracteristica ¢ evitar disperdicios de energia no processo, por uma compressao da
corrente estar localizada imediatamente ap6s a operagao de separacao de NH3. Nessa configuragao
¢ possivel arrefecer o gas de reciclagem com agua ou ar para reduzir o consumo de energia que
ocorre em sistemas regulares de arrefecimento (APPL, 1999).

Quando o gas de reciclagem ¢ comprimido junto ao de makeup, ¢ feita a divisao da etapa
de resfriamento, conforme a configuracao mostrada pela Figura 1.D. Ela ¢ aplicada em situagdes
em que a pressdo da etapa de sintese superam 250 bar. Nessas condi¢des, a amodnia pode ser

liquefeita pelo simples resfriamento com agua ou ar (APPL, 1999).

2.2 REFORMA DO METANO

Para o processo de reforma a vapor podem ser utilizadas diversas matérias-primas e as

principais sao apresentadas pela Tabela 2.

Tabela 2 — Fonte de matéria-prima para produ¢do mundial de amdnia em 1998

Fonte de matéria-prima Quantidade (t)
Gas Natural 94.300.000
Carvao e coque 16.500.000
Nafta 7.300.000
Outros derivados do petroleo 4.400.00

Fonte: APPL (2006).

De acordo com a Tabela 2, em 1998, a fonte mais utilizada para reforma do metano era o
gas natural, sendo 77% da quantidade total utilizada para producdo mundial. Este consiste na
mistura majoritaria de metano e algumas impurezas e pode ser encontrado geralmente junto ao
petroleo (ANGELICA, 2001). Estima-se que atualmente cerca de 70% da produgdo mundial seja
realizada por essa mesma tecnologia, uma vez que € a mais abundante e com menor custo de
producao quando comparada ao uso de biomassa e queima de carvao (BRIGHTLING, 2018).

A falta da necessidade de uma planta auxiliar para o fornecimento de oxigénio também ¢

uma grande vantagem da reforma a vapor, que reflete na redugdo de custos e espago destinado a
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operacdo da planta. Entretanto, esse processo apresenta como desvantagem o consumo alto de
energia e alto custo de construcao (SANTOS, 2013).

O gas de sintese produzido por essa operagao ¢ uma mistura de monoxido de carbono (CO)
e H> na proporgdo 1:3. Dentre os diversos processos para obtencao desse gas, apenas 4 sao
considerados viaveis: a reforma a vapor, a oxidagdo parcial, a reforma autotérmica e a reforma a
seco. A reforma a vapor ¢ o processo mais comumente empregado para conversao de gas natural
em gas de sintese. Ela consiste na reacao de metano (CH4) com vapor d’agua entre 750 e 900°C e
pressdes entre 10 e 50 bar. A estequiometria entre vapor € metano na alimentagdo deve ser entre
2,5 e 5 para que seja reduzida a formacdo de coque e aumentada a conversdo de carbono
(MOHAMMED, 2012).

Na Figura 2 ¢ mostrado o processo de reforma do metano de Molburg et al. (2003), presente
no software 1iSE para simulagdes de processos, com acesso gratuito. O processo se inicia com a
remocao de liquidos misturados ao gas natural, seguido pela dessulfurizagdo, na busca por evitar a
contaminagdo de catalisadores utilizados no processo pelo enxofre (CARDOSO, 2020). Apds
tratado, o metano € entdo misturado ao vapor e aquecido entre 500 e 600°C, para que entdo alimente
o reformador primdrio, que ¢ responsavel por converter hidrocarbonetos em CO e gés hidrogénio.
Na reforma secundaria, o produto reage adiabaticamente com ar preaquecido na presenca de um
catalisador a base de niquel, com isso, até¢ 99% dos hidrocarbonetos adicionados no processo sao
convertidos (FRANCO, 2007).

Os reatores SHIFT sao responsaveis pela conversdo de CO em dioxido de carbono (CO»),
processo que tem como vantagem a geracdo de H». Durante seu processo de purificagdo, o gés
passa por processos que removem os gases CO e CO: restantes, evitando a formacdo de

componentes indesejados no processo da sintese de amonia (CARDOSO, 2020).
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Figura 2 — Simula¢do da Reforma a vapor do metano no software 1iiSE
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Fonte: http://www.iise.ltd/

As reacdes de equilibrio envolvidas nesse processo sdao apresentadas pelas equagdes 2 e 3
a seguir.

CHyggy + H20@g) © COg) +3Hz () AH =206 k].mol™  AGyeg = 58.096 k].mol™*  (2)

CO) + H20(g) © €Oz, + Ha(yy  AH = —41K.mol™* AGyeg = —28.606 k].mol™* (3)

A Equagdo 2 ¢ caracterizada por ser altamente endotérmica, enquanto a Equagdo 3 se
caracteriza por ser exotérmica. Segundo Gerosa (2007), a segunda reagdo ocorre no resfriamento

da mistura gasosa e ¢ conhecida como Water Shift Gas (RAMOS, 2015).

2.3 SINTESE DE NITROGENIO

A producdo industrial de gases tem uma relevancia muito maior do que aparenta. Dentre os
principais produtos desta industria podem ser citados o oxigénio, nitrogénio e argénio e todos
possuem aplicagdes em diferentes setores. O nitrogénio, por exemplo, apresenta aplicagdes desde
a area quimica, como gis de pressurizacdo, passando pelo setor energético, como agente
anticontaminante em tubos e equipamentos, até na area da saude para congelar e preservar materiais
biologicos e destruir tecidos doentes (MELLO et al., 2006).

O processo de separagdo do ar ¢ o responsavel pela obtencdo desses gases e conta com

numerosos métodos divididos em duas categorias: os métodos fisicos e quimicos. Os métodos
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fisicos envolvem a liquefacao seguida de fracionamento do ar liquido, ja para os quimicos podem

ser utilizadas técnicas de adsorcdo, dessorcdo e também separacdo por membrana

(MATAGRANO, 2016). A comparacao entre os métodos citados pode ser observada na Tabela 3.

Tabela 3 — Comparagdo entre métodos de separacdo de ar

Processo Status Producdo  Limite de Pureza (% vol)
Adsorg¢ao Semi-maduro Baixa 95
Membranas Poliméricas Semi-maduro Baixa ~40
Separacao Criogénica Maduro Excelente 99+

Fonte: Adaptado de Smith et al. (2001).

Como pode ser visto na Tabela 3, o método de separagdo criogénica ¢ o mais avangado
dentre os apresentados devido ao desenvolvimento de pesquisa e tecnologia sobre ele dominante
no mercado, alta capacidade de producdo e elevada pureza dos produtos obtidos (SMITH et al.,

2001). Na Figura 3, pode ser observado um esquema simplificado deste processo.
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Figura 3 — Esquema simplificado da separac¢do criogénica do ar
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Fonte: Adaptada de YU et al (2011).

No processo de separacdo criogénica de ar, ¢ comum a utilizagdo de duas colunas de
separacdo, uma de alta pressdo (HPC) e outra de baixa pressao (LPC). No processo convencional
para este método, o ar ambiente ¢ comprimido e, em seguida, resfriado a temperatura ambiente,
para ser subresfriado até que atinja uma temperatura proxima ao seu ponto de orvalho para ser
enviado a coluna de alta pressdo. Nessa coluna, o nitrogénio € o oxigénio, liquidos, sdo separados.
A corrente de topo dessa coluna ¢ subresfriada e despressurizada para alimentar a coluna de baixa

pressdo para obtencao de produtos com elevado grau de pureza (QIAN e. al., 2014).
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2.4 SIMULACAO DE PROCESSOS INDUSTRIAIS

As ferramentas utilizadas para a Simulacdo de Processos se tornaram populares por volta
dos anos 2000, entretanto, os primeiros estudos nessa area foram registrados em 1958 pela M. W.
Kellog Corp., que apresentou um sistema chamado Flexible Flow (KESLER e KESSLER, 1958).
Apesar de ser executado em computadores de baixa capacidade para os padrdes atuais, o sistema
calculava os equipamentos de forma sequencial, alinhado a saida de um equipamento com os dados
da entrada do subsequente e iterando processos com reciclo. Esta metodologia foi posteriormente
nomeada como modular sequencial (SOARES, 2003).

A devida importancia para métodos de simulagao computacional foi dada quando houve a
percepcao de que softwares de simulagdo permitem que haja uma ideia prévia do processo antes
que ele seja projetado fisicamente. Com uma boa simulagdo do processo, utilizando pardmetros
adequados, se faz possivel a realizacdo de estudos que verificam a viabilidade econdémica do
processo. Nos dias atuais, grande parte dessas ferramentas sdo produzidas por empresas
especializadas (GONCALVES, 2015).

O CAPE-OPEN to CAPE-OPEN, mais conhecido como COCO, ¢ um software com
ambiente gratuito que € consistido pelos componentes COFE, uma interface para montagem de
fluxogramas de forma intuitiva; TEA, o banco de dados com mais de 190 compostos quimicos e
mais de 100 métodos de caculo de propriedades; CORN, o pacote numérico de reagdes
(GONCALVES, 2015). O calculo realizado por esse software ¢ do tipo modular sequencial, ou
seja, cada unidade ¢ calculada seguindo a sequéncia das correntes € 0s processos com reciclos sao
decompostos em uma ou mais sequéncias de calculos (RODRIGUES, 2013).

Outro exemplo de simulador de processos industriais € o Industrial Integrated Simulation
Environment, também conhecido como 1iSE. Este ¢ um simulador estacionario de processos que
contém a maioria das operacdes unitarias presentes na inddstria quimica, petroquimica e de geragao
e cogeracdo de energia. O 1iSE possui mais de 1200 compostos em seu banco de dados com diversas
propriedades fisicas e termodinamicas (ZANELLA, 2019) e ¢ orientado a equagdes, ou seja, a partir
da escolha de especificacdes arbitrarias pelo usudrio, as equagdes correspondentes a todos os
equipamentos do diagrama sao resolvidas simultaneamente (FINLANYSON, 2014).

O simulador Aspen HYSYS também ¢ um dos mais famosos softwares para simulacao de
processos aplicados a diferentes areas da engenharia. Esse programa apresenta base termodindmica

consistente para determinacdo da propriedade fisica e comportamento de multiplas substancias
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(AMIN et al., 2013). Este software também utiliza a técnica modular sequencial para simulacao

dos processos (FINLANYSON, 2014).

2.4.1 EQUACOES DE ESTADO

As equagdes de estado sdo utilizadas para representar o comportamento de liquidos e
vapores diante das propriedades de pressao, volume molar e temperatura (PVT) as quais eles sao
submetidos. Elas devem abranger uma ampla faixa dessas propriedades, porém, ndo devem ser
complexas ao ponto de gerar dificuldades numéricas ou analiticas quando utilizadas (SMITH et al.,
2020). Além disso, a escolha da equagao de estado de forma correta € crucial para que o processo
a ser simulado represente fielmente aqueles resultados encontrados na planta fisica.

A primeira equagdo de estado cubica foi proposta pro J. D. Van de Waals em 1873. Em
1949, foi iniciado um novo desenvolvimento de equagdes de estado cubicas pela publicagdo de
Redlich-Kwong. Apds melhoramentos subsequentes, uma equacdo de estado cubica genérica, a

Equacao 4, foi produzida (SMITH et al., 2020).

_RT __ am
P =%~ Vremvron) 4)

A atribuicao dos parametros apropriados na Equacao 4 leva as equagdes de van der Waals,
Redlich-Kwong, Soave-Redlich-Kwong e Peng-Robinson. As letras R, T e V representam
respectivamente a constante ideal dos gases, temperatura e volume molar, enquanto a letra P
representa a pressao do sistema. Os pardmetros € € 6 s2o0 numeros iguais para todas as substancias,
enquanto os parametros a (T) e b dependem da substincia a ser estudada e tém seu calculo

apresentado pelas equagdes 5 e 6, respectivamente (SMITH et al., 2020).
R2T2
a(T) = l.lJT (5)
b=0Xt (6)
P
Nestas equacgdes, y e  sdo numeros que independem da substancia, apenas do modelo de
equagdao de estado selecionada. Para a simulacdo de processos com reagdes de equilibrio €
recomendada a utilizacdo do modelo termodinamico de Peng-Robinson, por ser o que melhor se

adequa as necessidades delas (AMIN, 2013). Os parametros utilizados para este modelo podem ser

verificados na Tabela 4.
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Tabela 4 — Parametros atribuidos a equacdo de estado de Peng-Robinson
Equaciao de Estado € c b 4 Q

Peng-Robinson (1976) 1-203 14203 0,45724 0,07780
g
Fonte: Adaptado de Smith et al. (2019).

Elisario (2013) simulou a unidade industrial de estocagem de amonia utilizando o software
COCO. Através de seus resultados, foi comprovado que o modelo baseado na equacio de Peng-
Robinson como pacote termodinamico ¢ valido para a amonia nas faixas de pressao e temperatura
da unidade industrial, uma vez que os dados obtidos na simulagdo foram fiéis aos dados de projeto.
Em suas validagdes termodinamicas, foi consolidado um erro médio de 3,19% de desvio para a
equacdo de Peng-Robinson em relagdo aos dados da literatura, enquanto para o modelo de Soave-

Redlich-Kwong, usado para fins comparativos, foi de 3,66%.

2.5 ESTIMATIVA DE CUSTO DE CAPITAL DE EMPREENDIMENTOS QUIMICOS

As estimativas de investimento sdo uma parte crucial para execugdo de um novo projeto,
uma vez que sao elas que determinam o investimento necessario para que a lucratividade do projeto
seja avaliada. Os custos de uma planta quimica sdo divididos em dois grandes grupos: o Capital de
Investimento (CAPEX, do inglés capital expenditure) e os custos de operacdo (OPEX, do inglés
operational expenditure).

O CAPEX se refere a custos correspondentes a construcao e instalacdo da planta de forma
a deixa-la pronta para operar, incluindo compra e instalagdo de equipamentos, a equipe do projeto,
além do valor necessario para financiar a operagdo até que as receitas suportem as despesas. Isso
inclui cargas iniciais de catalisadores, manutencdo de estoque de matéria-prima e a compra do
terreno também pode ser incluida (TURTON, 2008).

Por outro lado, os custos OPEX sdo associados a operagdo didria da planta quimica e podem
ser fixos ou variaveis. Os custos fixos tendem a permancer constantes em condi¢des operacionais
especificas, enquanto os variaveis dependem da quantidade produzida e medidas de outros niveis

de atividade, como por exemplo, o custo de matéria-prima (TURTON, 2008).
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2.5.1 ESTIMATIVA DO CAPEX

O custo de aquisicao dos equipamentos em uma planta quimica constitue de 65 a 80% do
valor do investimento fixo (PETERS et al., 2002). Por isso esses dados sdo a base da estimativa
CAPEX e a partir desses dados de custo pode ser feita uma estimativa de investimento de capital.
Dessa forma, a estimativa de compra de equipamentos deve ser preparada de forma a ser a mais
precisa possivel.

O or¢camento com fornecedores so ¢ feito no momento da compra dos equipamentos, por
demandar tempo e comprometimento de informagdes do projeto. Os pregos pagos podem diferir
dos de catdlogo, uma vez que nao sdo levados em conta o poder de compra do cliente, descontos e
sobretaxas. Dessa forma, ¢ recomendada a procura por dados disponibilizados em literatura ou em
softwares de estimativa de custos. Os dados disponiveis em literatura sdo adequados para fins

académicos, mas podem nao refletir na precisao de projetos reais (TOWLER et al., 2013).

2.5.2 CORRECAO DA CAPACIDADE

Uma forma de corrigir o custo do equipamento utilizando o valor conhecido para um

equipamento de tamanho distinto € a corre¢ao da capacidade. Ela ¢ representada pela Equagao 7.
n
== o
em que C, representa o custo de aquisicdo do equipamento e S sua respectiva capacidade. O
expoente n ¢ conhecido por economia de escala e varia de acordo com o tipo de equipamento.
Geralmente esté entre 0,3 e 1,2. Para compressores de estagio unico ¢ utilizado uma economia de
escala de 0,67, enquanto para o de multiplos estagios ¢ utilizada uma de 0,75 (COUPER, 2003).
Se n<I, as economias de escala fornecem uma vantagem de custo para tamanhos maiores.
Ele representa um incentivo para produgdes em larga escala, uma vez que plantas maiores tendem
a custar menos para construir por unidade de produto produzido. Para n>1, ha deseconomia de
escala, ou seja, quando o equipamento excede o tamanho méaximo que pode ser fabricado e enviado,

sdo0 necessarias mais pecas do equipamento, o que faz com que a economia de escala seja perdida

(TURTON, 2008).
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2.5.3 CORRECAO TEMPORAL

Outra correcdo a ser considerada ¢ a atualizacdo de dados historicos de custo. Esse método
faz o uso de indices de custo publicados para ajustar os efeitos da inflagdo. Estes ajustes sdo
relacionados aos custos presentes ¢ passados e baseados em dados de mao de obra, material e
energia publicados em estatisticas do governo (TURTON, 2008; EMPRESA DE PESQUISA
ENERGETICA — EPE, 2018). A Equagéo 8 ¢ referente a essa corre¢o.

Cpatual - Cpbase (liabta_u:el) (8)
Na equacao anterior sdo representados os indices pertencentes a uma planta de
processamento, que levam em conta o trabalho e os materias necessarios para fabricar o
equipamento, entrega-lo e instala-lo. O indice CEPCI se refere a uma média de todas as industrias
de processamento quimico e suas atualizagdes sdo publicadas mensalmente pela revista Chemical
Engineering (TURTON, 2008). No site dessa mesma revista também ¢ possivel acessar uma
calculadora (PETERS et al., 2022) para estimar o custo de equipamentos para o ano de 2002, com

CEPCI equivalente a 390,4 (PETERS et al., 2002).

2.5.4 ANALISE DE CUSTO MODULAR PELO METODO DE GUTHRIE

A Analise de Custo Modular ¢ apontada por pesquisadores como a melhor alternativa para
a estimativa de custos de uma planta industrial (GUTIERREZ, 2003; SAAD, 2010). O método foi
proposto por Guthrie a partir da analise de gastos de instalagao de diferentes tipos de equipamentos
em 42 plantas para desenvolvimento de um fator que englobasse custos diretos, indiretos,
contingéncias e taxas. Turton et al. (2008) forneceu uma ferramenta para estimativa de custos, a
CAPCOST, que utiliza desse método para realizagdao dos calculos de suas estimativas.

A partir da Analise de Custo Modular pode ser calculado o Custo Total de um modulo. Esse
custo corresponde ao investimento necessario para realizar expansdes ou alteragdes de pequenas
dimensdes em uma instalagdo ja existente. O custo de contingéncias e taxas sao assumidos como
15% e 3% respectivamente. J& o Custo Total para a instalacdo de uma nova planta (Grass Root
Cost — Cgr) exige que sejam contabilizados o custo do desenvolvimento de locais, edificios
auxiliares, entre outros. Sdo estimados que estes custos equivalem a 50% do custo total do modulo

(TURTON, 2008). Dessa forma, o célculo para o Cgr ¢ demonstrado pela Equacao 9.
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Cor = 1,18 X I, Cami + 0,55, Cpui ©)

em que Cpwm € o custo total de cada modulo, levando em conta os parametros que os classificam
para o processo em questio e Cam” é o custo total do médulo a condigdes padrdes.

Os modulos representam grupos de elementos de custo com caracteristicas semelhantes e o
custo do moédulo (Cem) € o custo de compra do equipamento multiplicado pelo fator Fgwm,
responsavel por incorporar custos indiretos associados a compra e instalacdo do equipamento
(TURTON, 2008). O custo do médulo pode ser calculado pela Equagdo 10, em que Cp representa
o custo de aquisi¢ao do equipamento FOB (do inglés, Free On Board), ou seja, levando em conta
apenas o custo da mercadoria e nio de seu transporte.

Cm = Fpm X Cp° (10)
em que Fpum € o fator de custo do médulo e Cp® o custo adquirido ca condig¢io base (com o material
mais comum utilizado, geralmente ago carbono, operando a pressdo ambiente).

Turton et al. (2008) compilaram no Apéndice A de seu livro dados de custo de aquisi¢ao de
equipamentos para o ano de 2001 e ajustaram os pardmetros para a Equagdo 11. O Cp’ é o custo da
condicdo base do equipamento, fabricado geralmente em ago carbono e operando a pressdo
atmosférica. Para bombas, entretanto, ¢ mais comum o uso de ferro fundido para fabrica¢do do
equipamento. O parametro A faz referéncia a capacidade ou ao tamanho do equipamento, enquanto
os valores para K1, Kz, K3 e a faixa permitida para A dentro da correlagdo sao tabelados (TURTON,

2008).

logyo Cp = Ky + K; X logyo(A) + K3[logy(A)]? (1T)

em que Cp’ é o custo da condicio base do equipamento, K1, K> e K3 sdo os pardmetros estabelecidos
pela correlagdo de Turton (2008) e A o parametro referente a capacidade do equipamento a ser
estimado o custo.

Fabricas para a produgdo de fertilizantes nitrogenados precisam lidar com produtos de alta
agressividade aos materiais metalicos, como por exemplo o CO2 e o proprio NH3 gerado, além de
condi¢gdes de temperatura e pressdo que variam consideravelmente durante o processo. Dessa
forma, em seus estudos, Queiroz (2012) concluiu que o uso de um aco inoxidavel hiper duplex se

mostrou o mais indicado para ser utilizado nos equipamentos da etapa de sintese, uma vez que este
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apresenta um teor de 29% de cromo, o que facilita na formagdo de uma pelicula que protege o
equipamento dos reagentes, produtos e das condi¢des de operagao.

Para o célculo de Fgm, € feito o uso da Equagdo 12, em que Bi e B sdo fatores que
representam ajustes de elementos de custo para diferentes equipamentos. J& o Fym € um fator
multiplicado para os materiais especificos de constru¢do, enquanto o Fp ajusta os equipamentos
para as pressdes operacionais exigidas no projeto (TURTON, 2008).

Fgm = By + Fp X Fy X B, (12)

em que Bi e B2 sdo parametros tabelados estabelecidos de acordo com o tipo de equipamento a ser

calculado, Fp ¢ o fator de pressdo do projeto e Fum o fator do material de construgao especifico.

Para o calculo de Fem® sdo considerados Fu e Fp iguais a unidade a condi¢des normais de
temperatura e pressao e equipamento fabricado em aco carbono na Equagdo 12 (TURTON, 2008).

Dessa forma, o calculo para Cem® € feito de forma anéaloga pela Equagdo 10.

2.6 SIMULACAO E DIMENSIONAMENTO DE EQUIPAMENTOS

A simulagdo de equipamentos em softwares exige céalculos de equilibrio e estudos
termodindmicos para que o processo se aproxime cada vez mais dos resultados alcangados na
realidade. Além disso, para a obtencao dos parametros necessarios para a realizagao da estimativa
de custo, sdo necessarios, para alguns equipamentos, recorrer a dados de projetos calculados por
meio de equacdes presentes na literatura. A seguir sdo apresentadas as equacgdes de
dimensionamento para reatores e separadores, que podem ser empregadas para encontrar o

parametro A da Equacdo 11 para os reatores de Haber-Bosch e para os vasos flash.

2.6.1 COMPRESSORES

Compressores sao maquinas utilizadas para conversao de energia mecanica em movimento
de fluidos gasosos. Em unidades industriais sdo utilizados compressores de grande porte. Para altas

pressdes sdo indicados compressores do tipo dindmicos ou turbocompressores, dentre eles os
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compressores centrifugos (CREMASCO, 2018). A Figura 4 mostra a esquematizagdo de um

compressor.

Figura 4 — Representacao de um compressor

% —

Fonte: Cremasco (2018).

Segundo Cremasco (2018), poténcia consumida (W,) do motor de um compressor de
estagio unico pode ser calculada através da Equagdo 13, sendo dependende da densidade do fluido
(p), aceleracdo gravitacional (g), vazdo (Q) e altura (H).

W,=pXxgxQxH (13)

Jé& para estagios multiplos, a poténcia consumida pode ser calculada através da correlagao
para compressores de ar (Equagao 14). O valor 1,69 se refere a constante empirica que quando se
considera a diferenga entre um processo de compressdo real do isotérmico de um gés

(CREMASCO, 2018).

Wu=1,69><R><TS><pS><Q><ln(2—Z) (14)

Os parametros requeridos para o uso da Equagdo 14 sdo a constante de gases ideais (R),
temperatura de succao (Ts) e também as pressoes na succao (ps) € na descarga (pp).

Dentre os equipamentos chave para a simulacdo do processo produtivo de amonia, os
compressores sdo os mais simples a serem simulados. Em seus estudos para este processo em
especifico, Alencar et al. (2019) assumiu uma eficiéncia de 75% para os compressores. No
fluxograma do processo estudado pelo mesmo autor sdo apresentados dois compressores
responsaveis por elevar a pressdo da mistura de gases nitrogénio e hidrogénio de 30 bar a 202,65

bar, pressao exigida para a operagao do reator, que serd abordado no proximo topico.
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As plantas mais modernas para producao de amoénia utilizam compressores centrifugos, que
muitas vezes sdo movidos com o vapor de turbina produzido pela prépria planta, o que evita perdas

associadas a geracdo e transmissao de energia elétrica (EFMA, 2000).

2.6.2 REATORES PBR

A simulag¢do do reator de Haber-Bosch ja foi bem explorada na literatura. Amin et al. (2013)
simulou o processo de produ¢do de amoénia utilizando o software Aspen Hysys 7.1 incorporado
com o modelo termodindmico de Peng-Robinson, uma vez que este se encaixa melhor com reagdes
dependentes majoritariamente do equilibrio do processo. As correntes de reagentes eram
submetidas no reator a uma temperatura de 400°C e 329 bar através de um catalisador de ferro e
convertiam 26% do nitrogénio da entrada em amdnia. Na saida do reator, a mistura era resfriada
até 220°C e depois para 30°C, um processo que condensou mais da metade da amodnia para
separacao posterior (AMIN et al., 2013).

Alencar et al. (2019), em sua simulagdo, estabeleceu a temperatura de 440°C no reator com
fase vapor utilizando também o software COCO. Rodrigues (1984) apresentou os parametros
industriais para a sintese de amonia utilizando diversos processos, dentre eles o de Haber-Bosch,
com pressao entre 202,65 e 303,98 atm, temperatura de 500°C e catalisador de ferro, obtendo uma
conversao de 20 a 22% dos reagentes em produto. Sacco (2019) concluiu que um reator de
conversao fixa deveria ser usado para a simulagdo no COCO, uma vez que esse equipamento nao
foi o objetivo de seus estudos, ndo sendo levados em conta dados sobre a cinética da reagdo.

O principal equipamento para sintese da amonia € o reator de leito catalitico, isobarico e
adiabatico. A reag¢do acontece na superficie do catalisador e € exotérmica, como citado
anteriormente (CHEEMA et al., 2018). O reator de Haber-Bosch ¢ um reator de leito recheado,
também conhecido na literatura por PBR. Esses tipos de reatores sdo tubulares e recheados por
particulas de catalisador. O volume de catalisador utilizado ¢ o que define o volume do reator a ser
utilizado (FOGLER, 2014).

Para a realizacao dos calculos de volume do reator PBR ¢ considerado o volume ocupado
pelo catalisador (FOGLER, 2014). Cheema et al. (2018) estimou a capacidade do reator Haber-
Bosch baseado nas equagdes a seguir. Com os dados de temperatura e pressdo, sdo utilizadas as
equacdes 15, 16 e 17 para calculo da fugacidade (®;) do nitrogénio, hidrogénio e amonia,

respectivamente.
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®y, = 0,93431737 + 0,3101804 X 1073 X T + 0,295895 X 1073 X P —

(15)
0,270729 x 107% X T2 + 0,4775207 X 1076 x P2
dy. = exp {e(—3,8402xT°'125+0,541) x P — e(-0.1263xT*5-1598) + p2 4 3()0 x
2
(16)
[e(—0,011901xT—5,941)] % (e_P/300 — 1)}
dy, = 0,1438996 + 0,2028538 X 1072 X T + 0,4487672 X 1073 x P —
(17)

0,1142945 x 107> X T? + 0,2761216 X 107% x P2

Com a fugacidade calculada, ¢ possivel calcular também a atividade (a;) de cada
componente. Para isso se faz necessaria a pressao do sistema e a fragao molar (yi) de cada um deles
aplicados na Equacao 18.

Q=y; XP; XP (18)

No equilibrio, o calculo da constante de equilibrio (K) pode ser realizado conforme a
Equagao 19. Para a realizagdo deste calculo sao utilizadas as atividades calculadas pela Equacao

18.

K2 = s (19)

an, Xay, 3

A constante da taxa reagdo (k) ¢ expressa pela equacdo de Arrhenius (Equagdo 20) em
func¢do da temperatura. O fator de frequéncia (ko) e a energia de ativagao (Ea) para a decomposi¢ao
da amonia sdo tabelados a partir de estudos prévios realizados por Cheema et al. (2018), que
investigou o comportamento de um leito catalitico para produgdo de amonia mantido entre 400 e

500°C, e podem ser encontrados na Tabela 5.

k=koxe “/Rxr (20)

Tabela 5 — Propriedades de catalise
o ko (kmol/m?) Ea (kJ/kmol)

0,5 8,8490 x 10 1,7056 x 10°
Fonte: Cheema et al. (2018).

A partir dos parametros obtidos pelas equacdes anteriores ¢ possivel realizar o calculo da

velocidade da reacdo no equilibrio pela Equagdo 21.
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ag 3\,Q aNH 2\ 1—«a
Ryn. = ky [K? X x|(—%) —(— 21
NH; 2 an, Nty 2 e (21)

Dessa forma, o volume de catalisador no reator PBR pode ser calculado através da Equagao
22. Para isso ¢ considerada a vasdo molar de gés nitrogénio no reator ¢ também a conversao de

nitrogénio em amonia (representada por X) no processo.

ZXleZ

dv =

dx (22)

RNH];

Cheema et al. (2018) considerou um leito catalitico de fluxo radial para desenvolvimento
da equacdo 22, uma vez que esse gradiente permite lidar com particulas de didmetros pequenos
com alta eficiéncia catalitica. Segundo o mesmo autor, para particulas entre 1,5 e 3 mm, a taxa de
formagao de amodnia pode ser calculada sem a correcdo de fatores de efetividade, considerando

apenas o transporte convectivo de calor e massa entre o fluxo gasoso e o leito catalitico.

2.6.3 VASOS FLASH

A separagdo por meio da destilacdo flash ¢ o processo mais utilizado na indistria quimica
e nele acontece a separagao de componentes por meio da vaporizagdo baseado na volatilidade entre
eles. Uma das vantagens desse método estd em ndo precisar de um outro componente para
separacdo, como ocorre nos demais métodos (MCCABE, 2005). A simula¢do do vaso flash no
software COCO requer apenas a inser¢do do equipamento no processo. Ao ser simulado, os
calculos definem os parametros utilizados durante a separagao.

O dimensionamento do vaso flash requer a andlise das correntes de saida do separador.
Segundo o roteiro de Wankat (2012), o primeiro passo ¢ a determinagdo da vazdo das correntes
liquida (L) e vapor (V) e suas composi¢des, X;i € yi, respectivamente. Além desses dados, as
densidades (pL e pv) e massas molares (MML e MMy) também pode ser obtidas a partir da
simulagdo. A multiplicagdo entre a vazao da corrente com sua respectiva massa molar resulta na
vazdo massica daquela fase em especifico (Wi). A Equagdo 23 demonstra o célculo de Frv,
parametro utilizado para calcular o parametro Kgrum, representado na Equagao 24.

\% PL
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Karum = (11/5) X exp[A + B x InFy + Cx InFyy? + D x InFry® + ExInFiy*]  (24)

Os parametros A a E da Equagdo 23 podem ser consultados na Tabela 6.

Tabela 6 — Pardmetros da Equagdo 22

Parametro Valor
A -1,8774780970
B -0,1870744085
C -0,0010148518
D -0,8145804597
E -0,0145228667

Fonte: Wankat (2012).

Com os dados acimas mencionados se faz possivel o calculo da velocidade permeavel no

meio (Uperm), conforme a Equagao 25.

— PL—PV
Uperm = Karum X oy (25)

A area secdo transversal (Ac) pode ser entdo calculada, bem como o didmetro (D) do

equipamento. Ambas os calculos estdo representados pelas equacdes 26 e 27, respectivamente.

VXMM
Ac = MMV (26)

Uperm XpPv

D= \/@ 27)

Uma regra pratica para a aplicabilidade destas equagdes ¢ que a razdo entre a altura total da
coluna (hiotal) pelo seu didmetro deve estar entre 3 e 5. Dessa forma, ¢ possivel calcular também a

altura da coluna, completando seu dimensionamento.
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3. METODOLOGIA

Para simulag¢do do processo produtivo de amdnia foram necessarias as simulagdes prévias
das unidades de reforma do metano e de separagao de ar. Ambas foram simuladas através do CAPE-
OPEN Flowsheet Environment (COFE), disponivel no software COCO® v.3.3, sendo a segunda
um modelo ja simulado proposto pelos proprios idealizadores do software. Na Figura 5 ¢
representada a unidade de separacdo de ar utilizada para produzir o gas nitrogénio, um dos

reagentes utilizados na producao de amonia.

Figura 5 — Unidade de separacgdo de ar
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Fonte: http://www.chemsep.org/

A unidade de separagdo de ar trabalha com um fluxo molar de 12.431,2 kmol/h de ar que
entra a 1,01 bar e 30°C na unidade para producdao de aproximadamente 1.752,7 kmol/h de gés
nitrogénio a 1,1 bar e 25°C. Para realizacdo da simulagdo, Kooijman (2006), utilizou as equacdes
de estado de Peng-Robinson.

Na Figura 6 ¢ apresentada a unidade de reforma do metano para a produgdo do gas

hidrogénio simulada, o segundo reagente a ser utilizado para a produ¢ao de amdnia. Para que esta
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fosse realizada, foram considerados e adaptados dados da simulagdo disponivel no software 1iSE

(MOLBURG et al., 2003).

Figura 6 — Unidade de reforma do metano a vapor

Unidade de Reform a de Metano

i

Cooler " Condi|nsador

Reator de Equilibrio 1

Reator de Equilibrio 2

Fonte: Da autora (2022)

Para realizacdo dessa simulacdo foram utilizados fluxos de 1.472,5 kmol/h de metano e
4.417,5 kmol/h (ALENCAR et al., 2019) de vapor de agua que entram no processo a 30 bar e
560°C, conforme Ramos (2015). As equacdes de estado utilizadas para essa simulagdo também
foram de Peng-Robinson, assim como todas as demais simula¢des apresentadas a seguir, e foi

produzida uma quantidade de 2.116,5 kmol/h de gés hidrogénio a 30 bar e 95°C.

3.1 SIMULACAO DO PROCESSO DE PRODUCAO DA AMONIA

A partir das unidades apresentadas anteriormente foi possivel a realizagdo da simulag¢do do
processo de produgdo da amodnia. Os equipamentos das simulagdes foram enumerados de forma a
se assemelharem as fun¢des dos equipamentos da simulagdo de Alencar et al. (2019). No primeiro
momento, a simulacao estudada por Alencar et al. (2019) foi reproduzida e adaptada, conforme

apresentada pela Figura 7.
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Figura 7 — Valida¢do do processo de Haber-Bosch simulado por Alencar et al. (2019)
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O gés hidrogénio que deixa o processo de reforma a vapor foi encaminhado diretamente ao
processo de producdo de amonia. O gas nitrogé€nio, por sua vez, passa por uma unidade de
compressores ¢ resfriadores para atingir pressdo e temperatura proximas as da corrente de gés
hidrogénio, para que entrem no misturador em condi¢des de temperatura e pressao proximas.

Apo6s serem misturadas, as correntes de hidrogénio e nitrogénio passam por uma unidade
de compressores para atingirem a temperatura e pressao requeridas pelo reator de Haber-Bosch.
Este foi modelado usando parametros apresentados por Sacco (2019) e Alencar et al. (2019). Sacco
(2019) considerou um reator do processo Haber-Bosch operando a 500°C sob pressao entre 202,65
e 303,98 bar, com ferro como catalisador com uma conversdo de nitrogénio em amoénia de 20 a
22%. Assim, neste trabalho, foi utilizada uma conversao de 21% de gas nitrogénio em amdnia a
202,65 bar com a mesma temperatura utilizada por Alencar et al. (2019), de 440°C. Nessa
simulagdo foram produzidos 699,3 kmol/h de amonia a 202,65 bar e 30°C.

A partir da simulacdo reproduzida pela Figura 7 foram simuladas as rotas propostas por
Cardoso (2020). As quantidades de nitrogénio e hidrogénio foram ajustadas para que entrassem na
propor¢ao 1:3 no processo, assim como realizado por Alencar et al. (2019), possibilitando que o
software realizasse os calculos da simulacdo respeitando as iteragdes necessarias.

Apesar de Alencar et al. (2019) utilizar em sua simulacdo um separador de componentes,
um recurso presente no software COCO para separar da corrente apenas o composto desejado, para
as rotas A, B e D foram usados separadores do tipo flash atuando com pressao de 202,65 bar e
temperatura de -59,15°C, ambas de acordo com os estudos de Sacco (2019). Para a Rota C foi
utilizado um separador atuando a -59,15°C, entretanto, atuando a 100 bar, consequéncia de sua
localizag@o nesse processo.

A Figura 8§ apresenta a simulacao da Rota A com a mesma disposi¢ao da simulagdo anterior,

entretanto, considerando agora o reciclo voltando para o processo.
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Figura 8 — Simulagdo da Rota A
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Fonte: Da autora (2022).

Para a Rota B, o separador foi localizado entre a unidade compressora e o reator, resultando
na simulagdo apresentada pela Figura 9.

Figura 9 — Simulagdo da Rota B
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J& para a simulagdo da Rota C, os compressores utilizados no processo foram separados

sendo um deles deixado por fora do /oop do processo conforme mostrado pela Figura 10.

Figura 10 — Simulagdo da Rota C
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Fonte: Da autora (2022).

Para a ltima rota proposta, foi adicionado um separador entre a unidade de compressao e

o reator conforme apresentado pela Figura 11.
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Figura 11 — Simulagao da Rota D
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3.2 AVALIACAO ECONOMICA

Para a estimativa de custo de cada rota em relacdo a quantidade de amoénia produzida
utilizaram-se parametros do Apéndice A do Turton (2008) para a analise de custo modular a partir
do dimensionamento dos equipamentos utilizados nos processos. A partir das dimensoes
calculadas, foi feita a estimativa de custo de compra e a atualizagdo temporal deste valor usando o
indice CEPCI referente a 2021 como 772,5 segundo Charles (2022).

Para a estimativa de custo dos compressores foram utilizados valores de poténcia util, um
parametro ja fornecido pelo proprio software durante a simulagao. Conforme EFMA (2000), foram
considerados compressores do tipo centrifugo. Como todos os compressores simulados
apresentaram valores acima da faixa indicada por esse apéndice, a Equacdo 7 foi utilizada para
calcular o custo de compra deste equipamento com # igual a 0,75 para as rotas A, B e E, enquanto
para a Rota C foi utilizado 0,67 (GUTHRIE, 1969). O valor foi entdo corrigido para o ano de 2021

através da Equacdo 8. Em seguida, calculou-se o custo do modulo (Cgm) a partir da figura A.19 e
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da Tabela A.6 do Apéndice A do Turton (2008) encontrando-se o Fpm de para os compressores
com os parametros previamente estabelecidos.

Para célculo do volume do reator foi utilizada a equagdo de projeto de um reator PBR,
seguindo a sequéncia das equagdes do topico 2.6.2 segundo os estudos de Cheema et al. (2018)
para o design de um reator Haber-Bosch para produ¢do de amdnia. Todos os reatores simulados
apresentaram as mesmas condi¢des de temperatura, pressdo e conversdo de N», de 202,65 bar,
440°C e 21%, respectivamente. Foram consideradas as correntes de saida dos reatores de cada
simulagdo para coleta de dados da composi¢ao molar no reator. Para determinagao do didmetro e
da altura deste equipamento foram consideradas as faixas disponiveis para estimativa de custo.
Desta forma, a partir da escolha de um didmetro que suportasse uma altura dentro da faixa
disponivel, foram calculadas as alturas dos equipamentos.

Para calculo de custo do reator foram consideradas torres verticais de ago carbono
recheadas, uma vez que o reator de Haber-Bosch é um reator catalitico. Apos o célculo de Cp° e a
correcao temporal pela Equagao 8 foram encontrados os fatores de médulo Fum, através da Equacao
12, e Fem® através da mesma equagdo apdaptada para parametros em condi¢do padrdo. A partir
desses fatores foram calculados Cgwm, a partir da Equagao 10.

Para o volume do separador foram utilizadas as equacdes de projeto de um vaso flash do
topico 2.6.3, utilizando as correntes de “Amonia” e “Refluxo” de cada simulagdo, sendo a mais
densa a corrente liquida do vaso, enquanto a menos densa a de vapor. O didmetro dos vasos foi
estabelecido de forma a respeitar a propor¢ao H/D. Estes equipamentos foram considerados como
colunas verticais de aco carbono com diametro de 1 m para as rotas A, B e D e de 3m para a Rota
C. Para a estimativa de custo desse equipamento, foi utilizado o Apéndice A de Turton (2008),
considerando este equipamento como um vaso vertical de processo. O pardmetro exigido para o
calculo do custo da coluna foi o volume em metros ctbicos. A partir dos parametros B1 e B2 do
mesmo apéndice de Turton (2008) foi calculado Fgm® para este equipamento.

A Tabela 7 mostra os fatores calculados para cada equipamento de acordo com a

necessidade para a sua estimativa de custo.
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Tabela 7 — Fatores de modulo, material e pressdo de acordo com Turton (2008)

Equipamento Parametro
Compressor Fem 2,8
Reator Fam’ 4,07
Fm 1
Fp 22,45
Fem 43,10
Separador Fam’ 4,07
Fum 1
Fp 22,45%
Fsm 43,11*

* exceto para o separador da Rota C, que foi encontrado um valor de Fp igual a 30,31 ¢ Fgm de
57,42.
Fonte: Da autora (2022).

Posteriormente fez-se a estimativa do custo total para instalacdo de nova planta de cada rota
proposta (Equagao 9). Para fins comparativos, a receita de cada rota foi estimada em base anual.
Para este célculo foi considerada uma massa molar de NH3 de 17,03 kg/kmol e o prego da amdnia
de 181 US$/t, média dos valores FOB para importagdes em 2019, segundo relatorio da Empresa
de Pesquisa Energética, EPE (2019).
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Alguns equipamentos da simulacdo, principalmente separadores, foram sinalizados pelo
COCO com um sinal de atencdo. Este fato ocorreu devido as altas temperaturas exigidas pelo
processo em questdao, que ocasionaram na extrapolacao dos resultados com temperatura fora da
faixa sugerida pela equacdo de estado de Peng-Robinson. Entretanto, os resultados apresentados
neste trabalho sdo confidveis para estudo, uma vez que Alencar et al. (2019) e Cardoso (2020)
simularam o processo em condi¢des de temperatura semelhantes pelos softwares COCO e Aspen,
respectivamente, considerando a mesma equacdo de estado e suas extrapolagdes. A partir das

simulagdes realizadas para cada rota foram obtidos os resultados apresentados pela Tabela 7.

Tabela 8 — Dados das simulacdes das rotas A, B, C e D do processo de Haber-Bosch

Equipamento Pariametro Rota A Rota B Rota C Rota D
Compressor 1 Poténcia util (kW) 19.817,35 20.053,19 5.947.43  19.812,02
Compressor 2 Poténcia tutil (kW) 13.401,88 11.226,00 9.086,77 13.398,28
Reator de Fluxo molar (kmol/h) 7.930,43  6.779,00 11.110,00 7.927,92
Haber-Bosch ~ Frag¢ao molar Ha (%) 48,84 40,03 44,33 48,82
Fragdao molar N> (%) 33,15 38,78 23,54 33,16
Fragdao molar NH3 (%) 18,01 21,19 32,13 18,02
Separador Fluxo molar (kmol/h) 1.402,27 1.402,00  1.409,00 1.402,27
Fra¢do molar NH3 (%) 99,68 99,68 99,67 99,68
Separador 2 Fluxo molar (kmol/h) - - - 1,23x10°12
Fracdo molar NH3 (%) - - - 0,52

Fonte: Da autora (2022).

A partir da Tabela 7 € possivel observar que o Compressor 1 da Rota B apresentou a maior
demanda de energia quando comparados aos demais compressores das demais rotas. Essa rota em
questao apresentada ¢ diferenciada pela localizacdao do separador entre a unidade compressora e o
reator (Figura 9). Ja o compressor com menor energia demandada foi o Compressor 1 da Rota C
(Figura 10), localizado fora do loop de sintese. Quando comparados aos demais Compressores 1,
o compressor dessa rota apresenta demanda de energia também significativamente menor. Tal

analise traz a observacao de que, quando em estagio multiplos, estes equipamentos exigem maior
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demanda de energia do que quando sdo separados por outros equipamentos. Tal resultado pode ser
explicado pelas aproximagodes que a equagao para multiplos estdgios apresenta para tornar o calculo
possivel, utilizadas em todas as rotas, exceto na Rota C. Apesar de apresentarem demanda de
energia mais proximas entre si do que os Compressores 1, dentre os Compresssores 2, 0 compressor
da Rota C também se destaca por apresentar a menor demanda de energia.

Conforme a literatura, a conversao de nitrogénio em amonia utilizando o reator de Haber-
Bosch varia entre 20 ¢ 25%, resultando, dessa forma, em uma corrente de saida do reator com
fragdo molar de N> entre 23 e 40% aproximadamente. Quando calculados o fluxo molar de
nitrogénio na corrente do reator, € possivel observar que para as quatro rotas em questao esse fluxo
¢ de aproximadamente 2.620 kmol/h de N para todas elas. Além disso, a porcentagem molar de
H> na saida do reator foi de 40 a 50% aproximadamente (parte majoritaria da corrente) nas quatro
configuracdes simuladas.

A variagdo de fluxo molar de H> entre as quatro rotas foi um pouco maior, sendo o maior
fluxo na Rota C, com aproximadamente 4.900 kmol/h, enquanto a Rota B, de menor fluxo, com
aproximadamente 2.700 kmol/h, uma diferenga entre estas de aproximadamente 2.200 kmol/h. As
rotas B e D, por sua vez, apresentaram comportamento similar, com um fluxo molar de H» de
aproximadamente 3.870 kmol/h.

A Rota C foi responsavel pela maior porcentagem de NH3 na saida do reator, com pouco
mais de 30%. Essarota também foi responsavel pelo maior fluxo molar de NH3 quando comparada
as demais rotas. Enquanto as rotas A, B e D apresentaram fluxo molar de aproximadamente 1.430
kmol/h de NH3, a Rota C apresentou um fluxo molar de aproximadamente 3.600 kmol/h da mesma
substancia, o que resulta em um fluxo molar de amonia quase 150% maior que nas demais rotas.
A mesma rota também foi a responsavel por uma porcentagem molar de NH3; maior do que a de N>
na saida do reator.

O uso de um separador isobdrico e adiabdatico resultou, para a simulagdo, a obtencao de uma
corrente de amodnia muito proéxima a pureza no final das rotas, com um fluxo molar de
aproximadamente 1.400 kmol/h mais de 99% de fracdo molar de amodnia para todas as rotas
simuladas. O Separador 2, entretanto, localizado na ultima rota simulada apresentou resultados
insatisfatorios quando comparados aos demais simuladores, por apresentar um fluxo molar e fragao

molar de NHj3 irrisorios.
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A partir dos dados da Tabela 7 foram calculados para os reatores e separadores os

parametros de dimensionamento de equipamentos apresentados na Tabela 8.

Tabela 9 — Pardmetros calculados para os reatores e separadores das rotas B, C, D e E

Equipamento Parametro Rota A Rota B Rota C Rota D

Reator de Haber-Bosch Volume (m?) 4,00 4,08 4,13 4,00
Diametro (m) 1,00 1,00 1,00 1,00
Altura (m) 5,10 5,20 5,26 5,10

Separador Volume (m?) 2,87 3,24 116,70 2,69
Diametro (m) 1,00 1,00 3,30 1,00
Altura (m) 3,65 4,04 13,64 3,80

Fonte: Da autora (2022).

Os valores calculados para volume de catalisador e tomados como volume do reator para
fins comparativos foram muito préximos nas quatro rotas, resultado esperado, uma vez que as
correntes de entrada sdo similares em todas elas. A Rota C apresenta um equipamento ligeiramente
maior comparada as demais mesmo sendo a Rota Ce maior fluxo molar na saida do reator, ou seja,
os mais de 3.000 kmol/h quando comparado as demais rotas ndo influenciaram tanto para o
resultado do dimensionamento deste equipamento quando sdo seguidos os estudos de Cheema et
al. (2018) para o calculo.

O volume do separador foi variavel de acordo com sua disposicdo no processo em que
estava localizado. E possivel notar que a Rota D comporta os dois separadores de menor volume
comparados as demais, enquanto o separador de maior volume foi localizado na Rota C. A
diferenca de volume ¢ dada pela diferenga entre a densidade dos fluidos na corrente de entrada do
separador dessa rota serem extremamente proximas, além disso, o vaso flash dela opera a uma
pressdo de 100 bar, por estar localizada entre as duas unidades de compressores nesse arranjo. E
importante destacar também que a altura desse separador ¢ significativamente maior quando
comparada aos demais Separadores simulados, o que pode trazer dificuldades para o transporte do
equipamento, segundo Turton (2008).

Na Tabela 9 sdo apresentados os custos dos equipamentos na condicio base, Cp’ (Equacio

11), o custo do modulo nas condi¢des base, Cem’ (Equacio 10), e o custo do modulo nas condigdes
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em que os equipamentos operam na simulagdo, todos ajustados para o ano de 2021 de acordo com

a Equacao 8. Na mesma tabela também ¢ apresentado o custo para a construcdo de novas plantas

(Cgr) considerando as quatro rotas propostas, conforme (Equagao 9), juntos a analise de custos

pela quantidade de amdnia produzida por cada rota.

Tabela 10 — Estimativa de Cp°, Cam’, Cpm e Car para 2021

Equipamento Parametro Rota A Rota B Rota C Rota D
Compressor 1 Cr¥ (9) 4.893.512,45 4.937.155,22 1.878.416,16 4.892.586,42
Cam ($) 13.701.834,87 13.824.034,62 5.259.562.,45 13.699.241,97
Compressor 2 Cp® (%) 3.649.383,27 3.195.082,14 2.495.477,85 3.648.566,33
Cam (9) 10.218.273,14 8.946.230,01 6.987.337,99 10.215.985,73
Reator de Cr¥ (9) 6.406,54 6.478,59 6.520,49 6.406,79
Haber-Bosch Cem’ (%) 51.594,89 52.175,18 52.512,61 51.596,91
Cam ($) 546.410,63 552.556,11 556.129,64 546.432,03
Separador Cr’ () 10.505,44 11.235,79 151.273,94 10.152,01
Cam’ (9) 42.757,15 45.729,54 615.684,94 41.318,68
Cam ($) 452.912,55 484.398,08 8.685.649,37 437.675,24
Separador 2 Cr’ () - - - 3.854,41
Cam’ ($) - - - 15.687,46
Caum (9) - - - 166.172,17
Car () 29.452.104,84  28.141.470,57 25.690.740,53 29.631.599,95
Car / kmol NH3; 21.070,59 20.136,81 18.293,68 21.199,00

Fonte: Da autora (2022).

Como esperado, o Compressor 1 da Rota C apresentou menor custo da condigdo base, pois

esse parametro ¢ diretamente proporcional a demanda de energia desses equipamentos. Os

Compressores 1 das demais rotas (A, B e D) apresentaram custos proximos. Por outro lado, o custo

dos Compressores 2 tiveram maior variagdo entre si. Enquanto os Compressores 2 das rotas A e D

apresentaram custo semelhantes, os compressores das rotas B e C apresentaram custos menores,

sendo o da Rota C menor entre esses.
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O custo proximo entre os reatores utilizados nas rotas também foi esperado, uma vez que o
volume apresentado entre eles foi muito semelhante, conforme pode ser observado pela Tabela 8.

O custo de condi¢cdo base que foi destacado para o Separador foi o da Rota C, com
estimativa de custo sendo significativamente maior quando comparado aos das demais rotas. E
importante destacar que a soma dos custos dos dois separadores propostos pela Rota D ndo chegam
proximos ao custo do simulador da Rota C.

Pela anélise do Car € notavel que a Rota C apresentou o menor custo total para instalagao
de uma nova planta e a Rota D apresentou o maior valor para este mesmo parametro. Como em
todas as rotas foi obtido um fluxo molar de produto muito préximo, o mesmo resultado pode ser
observado ao ser levado em conta o custo de instalagdo pela quantidade de amdnia produzida. As
rotas A e D apresentaram valores muito préximos, mesmo a segunda necessitando de um separador
a mais em sua proposta de processo produtivo. Esse resultado consolida a relevancia que a poténcia
exigida pelos compressores ¢ sua precificagdo tém para os processos, uma vez que foi o
equipamento que mais divergiu entre as demais rotas. Apesar da volumetria necessaria para o
separador da Rota C ser bem maior que a necessaria para as demais rotas, esse valor ndo foi o
bastante para que essa rota ultrapassasse a estimativa de custo das demais, uma vez que as
estimativas dos compressores foram mais expressivas.

Além da receita de cada planta, na Tabela 11 sdo apresentados, também para fins
comparativos a porcentagem de amonia produzida a mais nas rotas B, C e D quando comparadas a

Rota A e o percentual de investimento que deve ser feito.

Tabela 11 — Receita anual da produ¢do de amonia para as rotas B, C, D e E simuladas

Rota A Rota B Rota C Rota D
Receita (US$/ano) 37.743.050,77 37.731.997,84 37.920.388,70 37.743.050,77
Variagao da producao de NH3
0,00 -0,02 0,47 0,00
em relacdo a Rota A (%)
Investimento para construgao
0,00 -4,56 -42,19 5,42

em relacdo a Rota A (%)

Fonte: Da autora (2022).

E relevante concluir pela Tabela 11 que a Rota C apresenta uma receita maior que as demais

rotas simuladas, produzindo 0,47% a mais de amonia e com um investimento 42,19% menor que
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a Rota A, mais adotada pelas industrias. A Rota D, por sua vez, necessita de um investimento de
quase 6% a mais para produzir a mesma quantidade de produto da Rota A. O separador adicional
nessa rota pode ser apontado como um dos responsaveis para esse investimento a mais, que poderia
ser evitado, uma vez que este produz quantidades insignificantes de produto quando comparado
aos demais, conforme analisado anteriormente. A Rota B, por sua vez, apresenta também um
investimento menor para constru¢io, quando comparada a Rota A, mas com resultados ndo tao
significativos como a Rota C.

Dessa forma, a partir dos resultados apresentados nas Tabelas 10 e 11 € possivel concluir
que, para uma solucdo ideal, a Rota C apresenta menor custo quando comparada as demais rotas.
Entretanto, o que pode dificultar a constru¢ao de uma planta utilizando essa rota, seria a compra,
transporte, instalacdo e manuten¢do do separador exigido por ela. Dessa forma, levando apenas em
conta o fator econdmico, a Rota C ¢ a mais favoravel para implementa¢do, enquanto, segundo
Cardoso (2020), quando apenas a varidvel energética ¢ levada em conta, a rota mais favoravel ¢ a

Rota A.
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5. CONCLUSAO

A partir da simulagdo das rotas de producdo de amonia e da estimativa de investimento
monetario para implantagcdo de cada uma delas, foi possivel identificar resultados que indicam que,
para uma solucao mais adequada, a Rota C apresenta menor custo total para instacao de uma nova
planta quando comparada as demais rotas . O principal responsavel por essa diferenca no custo foi
a separacdo entre os compressores utilizados na rota, fazendo com que a planta contenha dois
estagios em vez de um multiplo estdgio. Mesmo suportando o separador de maior custo quando
comparado as demais rotas, o custo dos compressores ainda sim compensa esse investimento nas
analises econdmicas. Entretanto, o que pode dificultar a constru¢do de uma planta utilizando essa
rota, seria a compra, transporte, instalagdo e manutengao do separador exigido por ela.

Como sugestdo para proximos trabalhos ¢ recomendado o estudo utilizando a integracao
energética para que essa avaliagdo seja levada em conta na escolha da rota mais viavel e com maior

custo beneficio para construgao.
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