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RESUMO

Com o alto crescimento na produgao de acido sulfurico na industria global, este trabalho
aborda a modelagem, simulacdo e otimizagdo do reator catalitico de leito fixo utilizado na
producdo industrial de 4cido sulfurico, com foco na eficiéncia operacional, reducdo de custos
e mitigacdo de impactos ambientais. A pesquisa apresenta a importancia estratégica do H2SO4
como insumo fundamental em diversos setores industriais, bem como seu papel como
indicador de desenvolvimento econdmico. Foram aplicadas ferramentas de modelagem
matematica, simulagdo computacional e andalise por superficie de resposta para definir as
condi¢des Otimas de operagdo (temperatura, pressdo e composicdo do gias de entrada),
avaliando perfis de conversdo, temperatura e pressao ao longo do reator. O estudo também
inclui o dimensionamento de trocadores de calor inter-estagio, indispensaveis para o controle
térmico do processo fortemente exotérmico. Os resultados demonstram que a configuracgao de
multiplos leitos cataliticos com resfriamento intermediario permitem alcangar conversdes de
SO: acima de 98%, elevando a produtividade de SOs; com baixa perda de carga e alta
confiabilidade operacional. Conclui-se que a otimizagdo proposta representa uma alternativa
vidvel e sustentdvel, conciliando competitividade técnica, eficiéncia energética e

conformidade ambiental.

Palavras-chave: Acido sulfurico; Reator catalitico; Eficiéncia energética; Otimizagdo de

processos; Sustentabilidade industrial.



ABSTRACT

With the rapid growth of sulfuric acid production in the global industry, this work addresses
the modeling, simulation, and optimization of the fixed-bed catalytic reactor used in industrial
sulfuric acid production, focusing on operational efficiency, cost reduction, and mitigation of
environmental impacts. The research highlights the strategic importance of H.SOs as a key
input in various industrial sectors, as well as its role as an indicator of economic development.
Mathematical modeling tools, computational simulation, and response surface analysis were
applied to define the optimal operating conditions (temperature, pressure, and inlet gas
composition), evaluating conversion, temperature, and pressure profiles along the reactor. The
study also includes the design of inter-stage heat exchangers, which are essential for thermal
control of the highly exothermic process. The results demonstrate that the configuration of
multiple catalytic beds with intermediate cooling allows SO: conversions above 98%,
increasing SOs productivity with low pressure drop and high operational reliability. It is
concluded that the proposed optimization represents a viable and sustainable alternative,

combining technical competitiveness, energy efficiency, and environmental compliance.

Keywords: Sulfuric acid; Catalytic reactor; Energy efficiency; Process optimization;

Industrial sustainability.
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1 INTRODUCAO

O 4cido sulfurico (H2SO.4) estd entre os produtos quimicos mais produzidos e
indispensaveis do mundo. Presente em praticamente todos os grandes setores industriais
como, por exemplo, da industria quimica e petroquimica a produgado de fertilizantes, o mesmo
¢ um verdadeiro termdmetro do desenvolvimento econdmico de um pais. Sua producao global
ultrapassa a marca impressionante de 200 milhdes de toneladas por ano. Esse composto
também estad mais préximo do nosso dia a dia do que muitos imaginam em que compde
eletrolitos de baterias automotivas, estd em agentes de limpeza doméstica e industrial e
participa de processos cruciais no tratamento de dgua, na fabricagdo de papéis, tintas e até
explosivos. Cerca de 60% de toda a produg¢dao mundial ¢ destinada a industria de fertilizantes,
que sustenta a agricultura moderna e, por consequéncia, a seguranca alimentar de bilhdes de
pessoas (COGNITIVE MARKET RESEARCH, 2025; 6WRESEARCH, 2025).

A relevancia do H>SOs vai além de sua aplicabilidade. Sua fabricagdo envolve
operacdes complexas que geram grandes quantidades de energia térmica, o que abre espaco
para otimizagdes capazes de reduzir custos e elevar a eficiéncia energética, sendo um ponto
cada vez mais critico no cendrio industrial atual (SEIDER, 2017). Contudo, para compreender
até onde um sistema pode evoluir e onde realmente vale a pena investir em melhorias, faz-se
necessario aplicagdes de métodos da andlise energética e ferramentas computacionais como o
software Statistic para avaliar a eficiéncia como um todo no processo e industrial.

Os trocadores de calor sao equipamentos fundamentais na indastria moderna, pois
permitem a transferéncia de energia térmica entre dois fluidos sem contato direto, garantindo
maior eficiéncia nos processos produtivos. Segundo Turton et al (2018), sua aplicacdo vai
muito além do simples aquecimento ou resfriamento, ja que também possibilita a recuperacao
de calor residual, reduzindo custos operacionais e desperdicios de energia. Na industria
quimica e petroquimica, esses dispositivos desempenham papel estratégico no controle de
temperatura. Flutuagdes térmicas podem comprometer a seguranga dos processos € a
qualidade dos produtos, tornando indispensavel a presenca de sistemas estaveis de troca
térmica (CIVETTA et al, 2014). Assim, os trocadores de calor asseguram que reagdes
quimicas ocorram sob condi¢des controladas, evitando riscos de acidentes e garantindo maior
confiabilidade operacional.

Além da seguranca, hd também ganhos ambientais e economicos. Conforme Sathi
(2024), o reaproveitamento de calor por meio desses equipamentos contribui para a

diminui¢do do consumo energético e da emissao de gases de efeito estufa, alinhando as



operacdes industriais as praticas de sustentabilidade. Outra caracteristica relevante ¢ a
versatilidade. Existem modelos como casco e tubo, placas e feixe tubular, cada um adaptado
a demandas especificas. A literatura refor¢a que essa flexibilidade favorece tanto grandes
plantas industriais quanto processos compactos (TURTON et al, 2018).

Seguindo sob essa otica, producdo de acido sulfurico pode ser conduzida sob um
paradigma de sustentabilidade quando combina melhores técnicas disponiveis do processo de
contato/dupla absor¢do com integragdo térmica e rigor regulatério. Por ser uma reagao
intensamente exotérmica, o processo permite recuperar calor na forma de vapor, reduzindo
consumo de combustiveis e emissdes indiretas. O atendimento aos limites de emissao fixados
no Brasil, como os das Resolu¢des CONAMA n° 382/2006 e n° 436/2011 para SOz e SO3
orienta o desenho de plantas com dupla absor¢d@o, controle de névoa acida e tratamento de gas
residual, alinhando desempenho ambiental e confiabilidade operacional (CONAMA, 2007;
CONOMA 2011).

Diante do apresentado, este estudo tem por finalidade otimizar o reator do processo de
producdo de acido sulftrico para elevar a eficiéncia, reduzir custos e mitigar impactos
ambientais, utilizando modelagem e simulagdo do leito fixo integrada aos trocadores entre
estagios. A andlise foca na conversdo de SO: e na produtividade de SOs para diagnosticar
gargalos e propor melhorias sustentaveis de projeto e operagdo, com viabilidade técnica. Sao
definidas condi¢des 6timas de temperatura, pressao e composicao, garantindo confiabilidade
térmica e hidraulica, e os resultados sdo comparados a referéncias industriais. Em sintese, o
trabalho oferece base técnica para decisdes de investimento e operagdo continua, conciliando

eficiéncia produtiva, conformidade ambiental e competitividade.
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2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Analisar e propor a otimizag¢do do reator no processo de producdo industrial de 4cido
sulfurico, visando o aumento da eficiéncia operacional aliado a incorporagdo de praticas

tecnologicas e sustentaveis que reduzam custos e impactos ambientais.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

— Modelagem e simulacdo do reator catalitico de leito fixo e dos trocadores de
calor;

— Identificar e Avaliar conversdo de SO: e a produtividade de SO3 para melhorar
a eficiéncia do reator no processo de contato;

— Propor melhorias sustentaveis no design e operagdo do reator, considerando

viabilidade técnica e economica;

3 FUNDAMENTACAO TEORICA

3.1 INTRODUCAO AO ACIDO SULFURICO

O acido sulftrico (H2SO4) ¢ uma das substincias quimicas mais relevantes e
estratégicas para a sociedade contemporinea, sendo amplamente reconhecido como um dos
pilares da induastria quimica mundial. Trata-se de um composto mineral, inorganico, de
natureza fortemente acida e altamente higroscopica, cuja presenca permeia diversos setores
produtivos e cientificos (ANTAQ et al, 2020). Sua importancia ¢ tamanha que, historicamente,
o volume de sua producdo em um pais € considerado um dos principais indicadores do grau
de desenvolvimento industrial e econdmico da nacao.

Do ponto de vista quimico, o acido sulfarico ¢ um liquido viscoso, incolor a levemente
amarelado, com elevada densidade sendo aproximadamente 1,84 g/cm?® a 25 °C e ponto de
ebulicao proximo a 338 °C. Uma de suas propriedades mais marcantes € sua intensa afinidade
pela dgua, caracteristica que o torna um agente desidratante extremamente eficiente. Além
disso, apresenta elevada condutividade elétrica quando dissolvido em solugdo aquosa,
comportamento explicado pela sua total ionizacao, liberando prétons (H*) e o anion sulfato

(SO+") (COGNITIVE MARKET RESEARCH, 2025).
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Sua forga 4cida ¢ amplamente superior a da maioria dos acidos minerais, o que
o classifica como um dos 4cidos fortes mais utilizados na pratica laboratorial e
industrial. Essa caracteristica confere ao H>SO4 grande versatilidade atuando como
catalisador em reagdes quimicas, agente oxidante em processos especificos e reagente
essencial em sinteses organicas e inorganicas.

No ambito industrial, sua relevancia transcende a esfera cientifica, visto que o
acido sulftrico ¢ empregado em larga escala na fabricagao de fertilizantes fosfatados,
produtos petroquimicos, fibras sintéticas, explosivos, detergentes, pigmentos e
inimeros outros bens que sustentam a vida moderna. Essa ampla aplicabilidade decorre
ndo apenas de suas propriedades quimicas, mas também de sua estabilidade relativa,
custo de producdo relativamente baixo e disponibilidade em grandes volumes
(SANTOS et al, 2020).

Assim, a defini¢ao do acido sulfurico nao pode se restringir apenas a sua formula
molecular ou a uma simples descri¢do de suas propriedades fisico-quimicas. Ele deve
ser compreendido como uma substincia estratégica, cuja esséncia esta profundamente
ligada ao avanco tecnoldgico, ao desenvolvimento econdmico e a sustentabilidade de
inimeros processos industriais. Reconhecer suas principais caracteristicas ndo apenas
elucida sua relevancia académica e cientifica, mas também reforca sua posi¢do como

um dos mais notaveis insumos da historia da quimica moderna.

3.2 RELEVANCIA ECONOMICA E INDICADOR DE DESENVOLVIMENTO

O é4cido sulfarico (H2SO4) € considerado um dos compostos quimicos de maior
importancia economica e estratégica em escala mundial, sendo utilizado em diversos
segmentos industriais e servindo, historicamente, como indicador de desenvolvimento
industrial de um pais. Estima-se que a produ¢do mundial de acido sulfurico esteja entre
250 e 300 milhdes de toneladas por ano, das quais aproximadamente 60% sao destinadas
a producdo de fertilizantes fosfatados, essenciais para a agricultura moderna e para a
seguranca alimentar global. No contexto econdmico, o mercado global foi avaliado em
cerca de USD 23,2 bilhdes em 2024, com projecdes de crescimento para USD 70,4
bilhdes em 2034, o que representa uma taxa composta anual de crescimento (CAGR)

superior a 11 %, como mostra a Figura | (GLOBAL MARKET INSIGHTS, 2025).

Figura 1 - Analise de mercado de acido sulfurico
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Sulfuric Acid Market Size, By Raw Material, 2021 - 2034 (USD Billion)

23.2
13.7 20.9 21.9 I

2021 2022 2023 2024 2025 2026 2027 2028 2029 2030 2031 2032 2033 2034

H Elemental Sulfur W Base Metal Smelters W Pyrite Ore M Others

Source: www.gminsights.com

Fonte: Adaptada GLOBAL MARKET INSIGHTS (2025).

No Brasil, o setor também apresenta expansao significativa. Em 2025, o mercado
de 4cido sulfurico foi estimado em aproximadamente USD 325,28 milhdes, com
expectativa de crescimento anual de 3,9 % impulsionado principalmente pelo setor de
fertilizantes, mas também por demandas emergentes em segmentos de alta tecnologia,
como eletronica e semicondutores (COGNITIVE MARKET RESEARCH, 2025;
6WRESEARCH, 2025). Esses numeros evidenciam ndo apenas sua relevancia
econdmica, mas também sua fungdo estratégica no suporte ao crescimento agricola e
industrial do pais.

O é4cido sulftrrico ¢ aplicado em diversos setores além da agroindistria, como
mineracdo, refino de petréleo, papel e celulose, fabricagdao de detergentes, resinas
sintéticas, farmacos e processamento de metais (ANTAQ, 2020; MUNDO
EDUCACAO, 2024). A amplitude de seu uso faz com que seu consumo e produgio
sejam tradicionalmente empregados como indicadores do nivel de industrializagdo, uma
vez que refletem diretamente o dinamismo e a diversificagdo das cadeias produtivas
(QUEROBOLSA, 2024). Por ser considerado uma commodity quimica global, sua
presenca maci¢a nos fluxos de producdo industrial permite identificar ndo apenas
tendéncias econdmicas, mas também niveis de competitividade entre diferentes paises
(SANTOS, 2020).

Dessa forma, o acido sulfurico ultrapassa a condicdo de simples reagente
quimico para assumir papel de termémetro do desenvolvimento econdmico e industrial,

funcionando como parametro de andlise da modernizagdo produtiva e da expansdo
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agricola. Em sintese, seu mercado crescente, aliado a sua presenga essencial em setores
estratégicos, reafirma sua relevancia como insumo basico e como indicador confiavel

de desenvolvimento industrial.

3.3 PROCESSO DE PRODUCAO INDUSTRIAL

O Processo para a producao de acido sulfurico, demonstrado na Figura 2, comeca
com o preparo rigoroso de suas duas matérias-primas principais: o ar atmosférico e o
enxofre. Primeiro, o ar ¢ filtrado para remover particulas indesejadas. Em seguida,
devido a sua natural umidade, ele passa por uma torre de secagem onde a agua ¢
eliminada com altissima eficiéncia gracas a acdo desidratante do acido sulfurico
concentrado em contracorrente. Esse passo ¢ crucial, em que somente um ar
absolutamente seco garante a eficiéncia das etapas seguintes. Ja o enxofre, elemento
essencial desse processo, ¢ inicialmente fundido a cerca de 115 °C, ponto em que passa
do estado solido para o liquido. Nessa forma, ele ¢ refinado para a remogao de
impurezas, como hidrocarbonetos, cinzas e compostos de enxofre reduzido, comuns ao
enxofre obtido como subproduto do refino de petrdleo. O resultado € um enxofre liquido
puro e pronto para reagir. Na fornalha, o enxofre fundido encontra o ar seco e, em
temperaturas elevadas, ocorre sua oxidagdo a dioxido de enxofre (SO2) em uma reagdo
endotérmica. Esse gds segue entdo para uma etapa de recuperagdo térmica, onde o
excesso de calor € aproveitado antes do proximo estagio. O SOz € convertido em triéxido
de enxofre (SOs) dentro de um reator catalitico recheado de pentéxido de vanadio
(V205). A reagdo € exotérmica e libera ainda mais calor. Para maximizar a conversao, o
gas passa por trés a quatro leitos cataliticos intercalados com resfriadores, permitindo
um controle de temperatura ideal e elevando a eficiéncia do processo. Com grande parte
do SO: transformado em SOs, 0 géas segue para as torres de absor¢do, onde entra em
contato com acido sulftrico altamente concentrado, resultando em acido sulftirico puro
de cerca de 98% de concentragdo, ou seja, o trioxido de enxofre ndo € absorvido
diretamente em agua porque essa reacao ¢ extremamente exotérmica, liberando grande
quantidade de calor e formando uma névoa fina de 4cido sulfurico, o que dificulta a
absor¢ao eficiente. Por esse motivo, na industria utiliza-se 4cido sulfurico ja
concentrado como meio de absorc¢ao. Nessa etapa, o SOs se dissolve no H2SOs existente
e forma oleum (H2S:0-). Em seguida, esse oleum ¢ cuidadosamente diluido com agua,
resultando em acido sulfurico com a concentragdo desejada, préxima de 98%. O excesso

de calor gerado nesse ponto € convertido em vapor, contribuindo para a cogeracao de
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energia, um diferencial estratégico do processo. Enquanto os gases residuais sdo
eliminados com seguranc¢a por chaminés, o acido produzido retorna ao ciclo, sendo
reutilizado na etapa inicial de secagem do ar. Esse circuito fechado garante maxima
eficiéncia, minimo desperdicio e aproveitamento energético, transformando o Processo
de Contato em uma operagao ndo apenas industrial, mas também altamente sustentavel

e inteligente (MEREGE et al, 2017; PRADO et al, 2019; THLAMA et al, 2023).

Figura 2 - Diagrama de fluxo de processo completo de producgado de acido sulfurico.
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Fonte: THLAMA (2023).

Os gases que ndo sdo aproveitados nas torres sdo cuidadosamente direcionados
para a chaminé, garantindo seguranca e controle ambiental. J& o 4cido concentrado
obtido ¢ reaproveitado de forma estratégica atuando na secagem do ar logo no inicio da
queima de enxofre na fornalha, etapa essencial para aumentar a eficiéncia do processo.
Na sequéncia, a conversdo do enxofre em trioxido de enxofre libera uma enorme
quantidade de energia térmica. Diferente de processos convencionais, aqui esse calor
ndo ¢ desperdigado: ele ¢ integralmente recuperado e transformado em vapor, que por
sua vez movimenta turbinas e gera energia elétrica (THLAMA et al, 2023). Assim, além

de assegurar um processo produtivo de alta performance, a planta transforma um
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subproduto inevitdvel em uma fonte de energia limpa e renovavel, um verdadeiro

exemplo de inovacao, sustentabilidade e inteligéncia operacional.

3.3.1 ETAPA COVERSAO NO REATOR CATALITICO

A conversio realizada nos leitos do reator ¢ o coragdo do processo. E aqui que a
reacdo acontece de fato, e o sucesso depende diretamente do tipo de catalisador utilizado
e do tempo em que ele permanece ativo. Por isso, a troca periddica do catalisador,
geralmente entre um e dois anos, ndo ¢ apenas recomendada: ¢ essencial para manter a
eficiéncia maxima. Elevar a temperatura acelera a velocidade da reagdo. Porém, existe
um limite natural: a conversdo de equilibrio. Como a reagdo ¢ reversivel, esse ponto
maximo de conversdo diminui a medida que a temperatura sobe (SHREVE et al, 2017).
Em outras palavras, aquecer demais ndo garante maior eficiéncia, pode, inclusive,
restringi-la.

A solugdo estd em aproveitar a reacdo em etapas consecutivas. A Figura 2 ilustra
de forma clara: valores elevados de conversdo sdo alcancados quando o reagente ¢
processado em camadas sucessivas, com resfriamentos estratégicos apds cada estagio,
no caso de reagdes exotérmicas. Esse ciclo inteligente de reagdo mais resfriamento,
garante que o sistema ultrapasse os limites de uma unica etapa. Cada linha inclinada no
grafico mostra o efeito do aumento de temperatura dentro de cada camada do reator. Ja
as linhas horizontais representam os momentos de resfriamento. Esse balanco entre
aquecimento e resfriamento nao € detalhe técnico, € o segredo para alcancar conversdes

elevadas e transformar eficiéncia em resultados reais.

Figura 3 - Conversao catalitica entre os leitos
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Fonte: FOGLER (2002).

Para que o processo alcance sua maxima eficiéncia, a quantidade de catalisador
em cada leito deve ser cuidadosamente otimizada. Essa estratégia garante que a
conversao desejada ocorra em cada etapa, com o auxilio de resfriamentos planejados
que rompem o limite imposto pela conversao de equilibrio, como mostrado na Figura 3.
O resultado ¢ conversdes altissimas, chegando a impressionantes 99,9%. A primeira
camada do reator assume papel decisivo: € nela que acontece a maior conversao,
liberando grande quantidade de energia. Justamente por isso, essa etapa exige um
resfriamento impecével para manter o controle do processo, em que podemos observar
na Figura 4. Nos estagios finais, embora a conversdo seja menor ¢ o aumento de
temperatura menos intenso, a precisao continua essencial. Aqui, os trocadores de calor
gas-gas entram em cena. Eles transferem energia do gas que segue para o terceiro leito
ao gas que se prepara para entrar na torre de absorcao, criando um ciclo inteligente que
eleva a eficiéncia e garante absor¢do facilitada (FOGLER et al, 2002). assim cada
detalhe da distribuicdo do catalisador e do resfriamento € o que separa um processo
comum de um processo de exceléncia, capaz de entregar quase 100% de conversdo com

seguranga, controle e aproveitamento maximo de energia.

Figura 4 - Representacao do conversor catalitico de 4 leitos

S0z Gas
l
Gas Y
Cooling
—
H—
| I
[

S03 Gas

Fonte: Adaptado Ledo (2001).

3.3.2 TAXAS DE REACOES QUIMICAS
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O ponto de partida para otimizar multiplos objetivos no reator catalitico de leito
multiplo seria a escolha do modelo cinético mais fiel a realidade industrial. Para alcangar
o controle absoluto sobre um reator catalitico de oxidagdo de multiplos leitos, ndo basta
apenas operar, ¢ preciso prever com precisao cada passo da reagdo quimica que
transforma SOz em SOs. Essa previsibilidade s6 ¢ possivel quando se adota uma equagao
de taxa cinética confiavel, capaz de refletir a realidade industrial e antecipar o destino
das moléculas reagentes em diferentes condi¢des operacionais. A relevancia dessa
defini¢do vai muito além da teoria. Trata-se da base para otimizar o processo, identificar
as condicdes ideais de operagdo e alcangar niveis superiores de desempenho industrial.
Cada ajuste correto significa maior eficiéncia, menor desperdicio e métricas de
performance que traduzem vantagem competitiva (COLLINA, 1970).

Diversos modelos cinéticos ja foram propostos para a oxidagdo de SO: sobre
catalisador de pentdxido de vanadio (V:0s), entre eles os de Collina (1970), Eklund
(1956), Calderbank (1952) e Villadsen (1972), nas equagdes (1), (2), (3) ¢ (4)
respectivamente € suas constantes cinéticas na apresentada na Tabela 1. No entanto,
cada um foi desenvolvido dentro de faixas operacionais limitadas, o que restringe sua
aplicagdo direta em contextos industriais mais amplos e dinamicos (COLLINA, 1970).
E justamente essa lacuna que torna indispensavel a avaliagdo comparativa em selecionar
o modelo que melhor se ajusta a realidade pratica ¢ o primeiro passo para uma

otimizagao robusta.

PS03
k1'po,Pso, <1——0 5)
k . . ?
pPs0,Po,

$02 ™ 22.414(1+k, P50, +k3Ps05) )
Pso 05 Pso 2
5‘02 1 pSO3 pOZ kp'pSOZ ( )
0,5
k1o, Pso,~K2Pso3Po,
— 7'502 = 0,5 (3)

Pso,

Pso
k1'Po,Pso, 1——————3—65
_ kppso,Pg, 4
—Tso, = D503 (4)
ko+ks'Dsos +pSO
2
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Tabela 1. Expressdes dos parametros cinéticos e sua faixa de validade em

temperatura.
Parametros Funcdes T (°C)
Modelo 1: Collina (1970)
5473
ki ey = exp (12,16 — ——) 420-590
Parametros Funcgdes T (°C)
8619
ko k, = exp (—9,953 + T)
52596
k3 ks = exp (—71,745 + )
11300
kp kp = exp (—10,68 + )
Modelo 2: Eklund (1956)
97782,2
ki ky = exp (848,14 - ) —~110
11818,055 420-554
kp k, =exp (—11,24 + ————
Modelo 3:Calderbank (1952)
15656,56
ki ky = exp (12,07 - ————
270707 370-450
kp ky = exp (22,75 + ———)
Modelo 4:Villadsen (1972)
7466,08
ki ky = exp (—1,88 —
286,74
ko k, =exp (2,10 + )
2279,17 -
k3 ks = exp (~151+ =) 380-520
11318,3
kp Kp = exp (—10,73 + T)

Fonte: ZAKER (2021).

A partir dessa escolha, inicia-se a otimizagdo multiobjetivo, que considera
variaveis de decisdo estratégicas e multiplos objetivos de desempenho. O processo
circunscreve e organiza o dominio de Pareto, revelando as combinagdes mais eficientes
para diferentes cendrios de operacdo. Em seguida, cada estratégia ¢ analisada e
comparada de forma clara, permitindo visualizar ndo apenas os ganhos técnicos, mas
também os beneficios econdmicos. O resultado desse caminho ¢ um modelo dindmico

que ndo se limita a descrever a reacao, mas se transforma em uma ferramenta estratégica.
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Ele orienta ajustes inteligentes, sustenta decisdes criticas e maximiza o potencial do
reator, elevando o processo a um novo patamar de eficiéncia e confiabilidade.

Para validar qual deles representa melhor a oxidacao de SO2 a SOs, recorremos
a uma base so6lida em que os dados experimentais que oferecem 135 pontos testados em
condi¢des criticas, conversdes acima de 97%, pressoes de até 10 atm e temperaturas
entre 360 e 400 °C (DOERING et al, 1988). Esse cruzamento entre teoria e pratica,
aliado a dados confiaveis, ndo deixa duvidas que a escolha do modelo cinético certo ¢ a

chave que abre caminho para uma otimizagao realmente eficaz no reator.

3.4 IMPACTOS AMBIENTALIS E RISCOS OCUPACIONAIS

O 4cido sulftrico apresenta sérios impactos ambientais e configura diversos
riscos ocupacionais, devido a sua alta corrosividade, reatividade e toxicidade. No meio
ambiente, vazamentos ou descartes inadequados dessa substincia podem causar
acidificagdo de solos e corpos d’4gua, prejudicando fortemente a fauna e flora aquaticas
e terrestres, além de contaminar lengo6is freaticos e comprometer o abastecimento
hidrico (QUEROBOLSA, 2025). Em um caso recente no Brasil, o acidente envolvendo
uma carreta transportando cerca de 70 toneladas de H.SO4 no Rio Tocantins provocou
queda drastica do pH da 4gua, resultando em mortandade massiva de organismos
aquaticos, dano a vegetacdo marginal e potencial liberacdo de metais pesados como
chumbo e merctrio, com implicagcdes de longo prazo para a satide humana e o
ecossistema (SOU ENFERMAGEM, 2024). Além disso, a precipitagdo acida, formada
quando particulas de 4cido sulfirico se misturam com &agua atmosférica, acelera a
corrosao de monumentos histdricos e infraestruturas, especialmente os compostos por
calcario, e pode reduzir a visibilidade devido a formacdo de aerossoéis 4cidos.

No ambito ocupacional, os riscos sdo igualmente graves. A exposi¢do ao acido
sulfurico pode ocorrer por meio da inalagdo de neblinas ou vapores, contato com a pele,
olhos ou ingestdo acidental. Os efeitos agudos incluem queimaduras quimicas severas,
irritacdo dos olhos e vias respiratorias, edema pulmonar, e danos irreversiveis se houver
contato com mucosas (NCDHHS, 2019). Exposi¢des cronicas, mesmo em baixa
concentragdo, podem levar ao desgaste do esmalte dentario, inflamagao oral, problemas
respiratdrios persistentes, além de aumento no risco de cancer de pulmao associado as
neblinas acidas (SOLVAY, 2018). Autoridades como Safe Work Australia estabelecem
limites de exposicdo (TWA de 1 mg/m* e STEL de 3 mg/m?) para proteger os
trabalhadores (DCCEEW, 2022). A Organizagao Internacional do Trabalho (OIT) alerta
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que o acido sulfurico pode ocasionar explosdes ou incéndios ao reagir com agua,
materiais organicos ou redutores, liberando fumos toxicos.

As melhores praticas recomendam o uso rigoroso de Equipamentos de Protegao
Individual (EPIs), como luvas de borracha nitrilica, aventais impermeaveis e protecao
ocular, além de controles ambientais eficientes, monitoramento das concentragoes ¢
simulag¢do de cenarios de risco com ferramentas como Andlise Preliminar de Riscos
(APR) e softwares especificos (UFRJ, 2020). Em casos de derramamento, medidas de
contengdo que empregam neutralizantes (como carbonato de sddio ou de calcio) devem
ser tomadas imediatamente, preferencialmente em capela, com descarte conforme
normas ambientais (UNIFAL-MG). Tais estratégias também devem integrar programas
de gerenciamento de risco no ambiente de trabalho, por exemplo, implementando o
Programa de Gerenciamento de Riscos (PGR), substituto do antigo PPRA, conforme a
Norma Regulamentadora NR-9 no Brasil.

Em suma, o 4cido sulfurico exige aten¢ao redobrada tanto no campo ambiental
quanto na seguranga ocupacional. Seus impactos podem ser devastadores se ndo houver
infraestrutura adequada, regulamentagdes rigidas e conscientizacdo quanto as praticas

preventivas.
4 METODOLOGIA
4.1 TERMODINAMICA DO EQUILIBRIO

A oxidacao de SO; para SO; € uma etapa crucial no processo de producao de
H>SO0s4, as etapas de oxidacao de SO> para SO3 e absor¢ao de SO3; em H>O sdo reacdes
de equilibrio altamente exotérmicas (DAVENPORT et al, 2013), apresentadas nas
Equagoes 5, 6 e 7. O aparato industrial mais utilizado para a oxidacao de SO> consiste
em uma série de leitos cataliticos adiabaticos recheados com V,0s/Pr, onde Pr pode ser
um promotor para aumento da taxa de oxidacdo e diminuicdo da energia de ativagdo do
processo. Entre os leitos cataliticos sequenciais, trocadores de calor externos sio
posicionados para diminuir a temperatura da mistura gasosa antes de entrar no préximo
leito catalitico, visando maximizar a conversdo de SO da rea¢do controlada pelo

equilibrio termodinadmico.

— LI
Sy + 020y = SOz, AHy = —296.810—= (5)
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1 [ _k]
SOz gy + 305, = SO3 ) AH, ==96232 (6)

)

kJj
SO3 gy + H20(y > SO3,  AH, = —=132.000 —~ (7)

Reagdes exotérmicas reversiveis sdo limitadas pelo equilibrio, ou seja, a
constante de equilibrio K diminui com o aumento da temperatura T da reagdo, entdo, a
conversdo de equilibrio Xeq também diminui com o aumento em T. As retas de operacao
governadas pelo balango de energia Xpe atingem valores maximos quando Xpe=Xeq
(condigdo tedrica) na temperatura adiabatica de equilibrio Tag. (Zaker et al, 2021).
apresentaram o perfil da conversao de equilibrio como fung¢do da temperatura, tragando
as retas adiabaticas com resfriamento interestagio, os perfis de conversao dependem da
composicao de entrada (que afetam as pressdes parciais de SOz, Psoz) e pressdo total P
da reacdo. Para baixas pressoes, ou seja, P <5 atm e composi¢des de SO2, yso2 < 0.10,
as temperaturas maximas alcancadas nos leitos 1 e 2 sdo proximas de 910 e 785 K
respectivamente, para temperaturas de entrada nos leitos cataliticos de 713 K. A
inclinacao da retas adiabaticas de operagdo ¢ uma fun¢ao da capacidade calorifica da
mistura reacional e do calor da reagdo (FOGLER et al, 2002).

A capacidade calorifica das espécies quimicas a temperatura T ¢

frequentemente expressa como uma fun¢do quadratica da temperatura (FOGLER et al,

2002):

Cp,l’:Al’+Bi'T+Cl"T2

Cp,mix =

Vit Cp

||'M4>
[y

Onde y; ¢ a fragdo molar da espécie 1. A Tabela 2 apresenta os coeficientes para

calculo das capacidades calorificas.

Tabela 2: Coeficientes da capacidade calorifica por espécie quimica.

Coeficiente N2 02 SO2 SOs3
A (J/mol.LK) 26,159 23,995 30,178 35,634
Bx103 6,615 17,507 42,452 71,722
(J/mol.K?)
Cx10° -2,889 -6,628 -18,218 -31,539

(J/mol.K?)




A Equagdo 6 ¢ o calor de reagdo de oxidagdo do SO> independente da temperatura,
uma estimativa de um valor de entalpia média em uma faixa de temperatura conhecida. Para
aplicagdes de engenharia e projeto de reatores quimicos adiabaticos (nao-isotérmicos), a
variacdo da entalpia como fungdo da temperatura ¢ preferivel para maior precisdo da
modelagem e otimiza¢do do processo. A entalpia de reacdo da oxidagdo do SO; pode ser

calculada como funcdo da Temperatura a partir da Equacdo 8 (FOGLER et al, 2002):

AH, = AHr(Tref) B 6,54(T 3 Tref) + 0,02205 (T2 _ Trefz) _ M (T3 _ Tref3) (8)

4.2 CINETICA E PROJETO DO REATOR DE LEITO CATALITICO

Diversos autores propuseram modelos cinéticos para a reacdo de oxidacdo de SO»
para SO3 derivados de experimentos com particulas cataliticas de pentoxido de vanadio para
producao industrial. Entre os modelos mais difundidos e representativos destaca-se o modelo
de Collina (1970), com suas constantes cinéticas na Tabela 3, como o mais eficiente em elevar
a taxa de reagdo de acordo com dados experimentais reportados por Doering (1988),
realizando experimentos Pareto e minimiza¢do quadratica de erros com menores
variabilidades.

O modelo da taxa de consumo de SO; proposto por Collina et al (1972) ¢ expresso

na Equacao 9:

P503
KpPso,Po,”>  kmol
p P50, 70, mo
22,414+(1+K3'Ps0,+K3'Ps03)?  “KgcarS

k1'Po,Pso,(1 -

©)

—Ts0, =

Tabela 3: Expressdes dos pardmetros cinéticos e termodindmicos como fung¢des da
Temperatura. Modelo de Collina (1970)

Parametros Funcgdes Faixa de Validade

5473

ki ki, =exp (12,16 — T)
8619

k2 k, = exp (—9,953 + T)
52596 420-590 °C

k3 ks =exp (=71,745 + )
11300

Kkp Kp = exp (—10,68 + )
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A oxidacdo do SO2 para SO3 em processos industriais ¢ comumente conduzida em
uma série de reatores adiabaticos de leitos cataliticos com resfriadores interestagios.
Tipicamente, cada leito catalitico possui altura entre 0,02 e 2 metros, € um didmetro que pode
variar de 5 a 12 metros.

Os efeitos de dispersao radiais e axiais sdo desconsiderados para um reator PBR
ideal, a integracdo das equagdes de massa (balango molar) e calor (balango de energia) sao
desenvolvidas apenas axialmente (ao longo do comprimento Z do reator). O reator opera em
estado estacionario. A equagdo do balango molar escrita como fun¢ao da conversao (X) de
SO, ao longo da direcdo axial do reator de leito fixo ¢ uma funcao da taxa da reagdo, densidade
do leito, area do leito e vazao molar de SO na entrada, para cada leito catalitico, expressa na

Equacao 10:

ax _ ~TsopPpA (10)
dz (Fso,)i

Ondei=1, 2, 3, 4 representa a entrada de SO, em cada leito catalitico.

O balango de energia revela o perfil da temperatura T ao longo do comprimento axial
z dos leitos cataliticos, como a oxidacdo de SO» € extremamente exotérmica e a taxa de reacao
fortemente dependente da temperatura, o balango energético em estado estacionario

unidirecional ¢ apresentado na Equagdo 11:

dT _ —Tso0,'PpA'AHy
dz Cpmix

(11)

A reagdo de oxidag@o do SO, ¢ afetada pela pressdo conforme a reacdo progride, pois
a reacdo consiste na entrada de 1,5 moles e saida de 1 mol (1 SOz + 0,5 O2 para 1 SO3), a
contragdo volumétrica ao longo do leito, influéncia do didmetro das particulas, porosidade e
viscosidade dos gases. O balango de pressao (quantidade de movimento) ao longo dos leitos

cataliticos pode ser realizado a partir da equagdo de Ergun (1949), expressa na Equacao 12:

Hmixu(1-€)? pPr u?(1-¢)
E-lSO dp—£+175 T (12)

A difusdo molecular que transporta o momento entre as camadas de fluxo gera a

viscosidade dos gases que escoam (SMITS et al, 2006). A partir da teoria cinética dos gases,
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¢ possivel prever precisamente o comportamento da viscosidade gasosa como funcdes da
temperatura. Dentro da regido de aplicabilidade da teoria, a viscosidade ¢ independente da
pressao e aumenta a medida que a temperatura aumenta. A viscosidade dindmica dos gases
N2, 02, SOz e SO3 foram estimadas para o intervalo 500 <T <900 K nas Equagdes 13, 14, 15
e l6.

uy, = 4,34-1078-T —8,99- 1076 (Pa - s) (13)
Ho, =4,12-1078 T — 579107 (Pa - 5) (14)
Uso, = 4671078 - T — 2,23 - 107 (Pa - 5) (15)
Uso, = 5681078 T — 9,09 1076 (Pa - s) (16)

Para determinar a viscosidade da mistura gasosa, sera utilizada uma equagao derivada
da teoria cinética para sistemas multicomponentes proposta por Davidson (1993). Definindo
o coeficiente complexo 0;; para cada par de componentes da mistura. Os efeitos da interacao
entre os componentes sao avaliados como fungao de suas viscosidades individuais € massas
moleculares (My,i), 0 coeficiente complexo 6;j e viscosidade dindmica da mistura pmix estao

apresentados nas Equacdes 17 e 18:

U 2 1+ 2wijo,s (17)
vz ij

R 4- Yilki 18

Hmix l=1yi+zj¢iyj9ij ( )

A conversdo, temperatura e pressdo apresentadas na Equagdes 10-12 considera o
volume de controle como uma fatia muito pequena dV do reator, onde dV = Adz e dW = ppdV,
a integragdo ao longo de z ¢ avaliada para cada leito catalitico onde a saida do leito n ¢ a
entrada do leito nt+1, com n =0, 1, 2, 3. A conversdao de SO; ¢ definida de acordo com a
Equagdo 19 e a Produtividade de SO3 de acordo com a Equagao 20. Para estimar a massa total

de catalisador dentro dos quatro leitos cataliticos, a Equagao 21 foi utilizada:

(Fso,)entrada—(Fso0,)saida
Xn=—7 2 100 (9 19
n (FSOZ)entrada x (A)) ( )
_ Fso, mol
b= App YL (kgcats) (20)
W= A-py-TiiLi (kg) Q1)
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Onde X, ¢ a conversdo por leito catalitico, B € a produtividade de SO3 em mol/kgcas
e W ¢ a massa de catalisador em kg.

As condi¢des de operagao do reator sdo similares as desenvolvidas por Zaker et al
(2021), variando a altura entre os leitos para minimizar os custos de produgdo e com material
para uma planta piloto. Na Tabela 4 sdo apresentadas as condi¢des do reator de oxidagdo de
SO;. O nivel -1/0/0 considerara a temperatura do reator de 693K, pressao de 1,4 atm e
composi¢ao de SO, do gas de entrada de yso» = 0,10 e sera o ponto de partida de analise,
otimizagdo feita por Zaker et al (2021). O reator adiabatico apresenta didmetro de 12 m e ¢
alimentado com vazao molar total de entrada de 800 mol/s. A temperatura de entrada em cada

leito ¢ igual a temperatura de entrada do leito 1 (693K).

Tabela 4: Pardmetros de operacao do reator de oxidacao de SOo.

Parametros Descrigao Valor
€ Porosidade do leito 0,303
Pb Densidade do leito 256 (kg/m®)
pr Densidade do gés de entrada 0,781 (kg/m?)
(T=460°C)
A Area do reator 113 (m?)
Dieito Diametro do leito 12 (m)
dp Diametro equivalente de particula 6,35 x 107 (m)
Fotal Vazao total de entrada 800 (mol/s)
P Pressao total do sistema 1,4 (atm)
R Constante universal dos gases 8,314 (Pam’/molK)
YN2,1 Fracdo molar de N2 — Leito 1 0,79
yo2,1 Fragdo molar de O> — Leito 1 0,11
ys02,1 Fragdo molar de SO, — Leito 1 0,10
Ys03,1 Fragao molar de SO3; — Leito 1 0
L Comprimento do leito 1 0,2 (m)
L, Comprimento do leito 2 0,3 (m)
Ls Comprimento do leito 3 0,5 (m)
L4 Comprimento do leito 4 1,0 (m)

Fonte: ZAKER (2021).

4.3 DETERMINACAO DAS CONDICOES OTIMAS DE OPERACAO

O design e otimizac¢do do reator sera realizado a partir do planejamento experimental
fatorial 2*+1 considerando a Temperatura (T), Pressdo (P) e composi¢do de SO2 (yso2) do gés
de entrada do reator como as variaveis de entrada, além disso, os custos da produg¢do industrial

serdo investigados para desenvolvimento e instalacdo de uma planta de producdo de acido
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sulfurico. Na Tabela 5 sdo apresentados os niveis do planejamento experimental, enquanto na
Tabela 6 sao apresentadas as simulagdes testadas.
Para todos os niveis, a fragdo molar de oxigénio ¢ mantida constante e igual a yo» =

0,11, enquanto yn2 = 1-yo2-yso2.

Tabela 5: Variaveis do planejamento experimental para oxidagao do SOx.

Niveis
Variavel Independente -1 0 +1
Temperatura — T (K) 693 713 733
Pressao — P (atm) 0,7 1,4 2,1
Composi¢cdo — yso2 0,05 0,10 0,15

Tabela 6: Planejamento de experimentos para oxidacdo do SO».

Experimento T (K) P (atm) ys02
1 693 0,7 0,05
2 693 0,7 0,15
3 693 2,1 0,05
4 693 2,1 0,15
5 733 0,7 0,05
6 733 0,7 0,15
7 733 2,1 0,05
8 733 2,1 0,15
9 713 1,4 0,10

4.4 DESIGN OTIMIZADO DO REATOR CATALITICO

O design otimizado de reatores representa um dos pilares centrais para a evolugao e a
competitividade dos processos produtivos modernos. A concepcao de um reator ndo deve ser
vista apenas como um exercicio de engenharia, mas como uma estratégia essencial para

maximizar eficiéncia, garantir seguranca operacional e reduzir custos (PRAYAJ, 2024). Um
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reator projetado de forma otimizada permite o melhor aproveitamento dos recursos
energéticos e das matérias-primas, assegurando que as reagdes quimicas ocorram em

condig¢des controladas e proximas do ideal, com maior conversao, seletividade e rendimento.

Figura 5 - Visdo otimizada do projeto do reator

M1

O design da otimizacdo do reator apresentado na Figura 5 foi realizada com o auxilio
do software Aspen Plus, o qual apresenta quatros reatores principais, R1-R4, onde ocorre a
conversdo catalitica de SO, em SO;. Contudo, o grande diferencial para garantir uma
produtividade e conversao com a alta eficiéncia, foi proposto um separador ao final do quarto
leito, R4, a fim de separar os gases menores como o Oz, N2 e SO2, na corrente V10, do SO3
que segue na corrente V11, que passara em um quinto leito, RS, convertendo o restante de
SO,. Assim, o gas que saira na corrente V12 passara por um trocador de calor resfriando o a
corrente gasosa que se juntard com a corrente V11 que seguem para um misturador que sera

encaminhado para a coluna de absorgao.
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Em um mercado cada vez mais competitivo, em que a busca por qualidade e
produtividade ¢ constante, investir em reatores concebidos com design otimizado significa
ndo apenas aumentar a performance técnica, mas também assegurar diferenciais estratégicos.
Trata-se de uma decisao que fortalece a confiabilidade do processo, agrega valor ao produto

e consolida a posi¢do da empresa como referéncia em inovagdo e exceléncia operacional.
4.5 PROJETO DOS TROCADORES DE CALOR

Um projeto de trocador de calor do reator catalitico bem dimensionado ¢ decisivo para
elevar produtividade, reduzir consumo energético e assegurar robustez operacional. Em
termos praticos, o dimensionamento térmico se ancora na equagao de projeto:

Q=U-4A-AT)p, (22)

em que Q ¢ a carga térmica, U o coeficiente global de transferéncia de calor, A a area de troca,

ATy, a diferenga média logaritmica de temperatura (LMTD). A LMTD ¢ dada por:

_ AT,-AT,

ATlm = @ (23)

Esse arcabouco permite transformar metas de processo, alvos de temperatura e
producdo, em requisitos claros de area e configuragdo, reduzindo oversizing e custos (
INCROPERA et al., 2017; PERRY; GREEN; MALONEY, 2008). Na Tabela 7 estao listados
os parametros utilizados no projeto dos trocadores de calor, como, também, no anexo B

encontra-se o codigo do projeto.

Tabela 7: Parametros de operagao dos trocadores de calor

Parametros

Valor

Capacidade calorifica do dleo
Temperatura de entrada do 6leo
Temperatura maxima do 6leo
Temperatura alvo de resfriamento
Temperatura saida Leito 1
Temperatura saida Leito 2
Temperatura saida Leito 3
Vazao molar SO2 Leito 1
Vazao molar O2 Leito 1
Vazao molar SO3 Leito 1

2045 J/(kg-°C)
303.15K (30 °C)
473.15 K (200 °C)
693.15 K (420 °C)
897.73 K (624.58°C)
768.65 K (495.50 °C)
705.00 K (431.85 °C)
22.41 mol/s
58.81 mol/s
57.59 mol/s
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Vazao molar N2 Leito 1 632.00 mol/s

Vazao molar SO2 Leito 2 2.92 mol/s

Vazao molar O2 Leito 2 51.61 mol/s
Vazao molar SO3 Leito 2 77.08 mol/s
Vazao molar N2 Leito 2 632.00 mol/s
Vazao molar SO2 Leito 3 0.904 mol/s
Vazao molar O2 Leito 3 50.61 mol/s
Vazao molar SO3 Leito 3 79.10 mol/s
Vazao molar N2 Leito 3 632.00 mol/s

5 RESULTDOS E DISCUSSOES

5.1 EQUILIBRIO CINETICO

A Figura 6 apresenta a evolugdo tipica da conversao de dioxido de enxofre e da
temperatura do leito em uma reagdo de equilibrio exotérmico conduzida em um reator
catalitico adiabatico de fluxo em pistdo com quatro leitos, demostrando resultados similares
proposto neste trabalho. A posic¢ao da curva de equilibrio ¢ determinada pela composicao da
mistura reagente e pela pressdo na entrada do sistema. A inclinacdo das linhas de operacao
adiabaticas esta diretamente relacionada a capacidade térmica da mistura reagente e ao calor
liberado durante a reacao.

J& as linhas de operagdo horizontais representam etapas de resfriamento da corrente
reacional, realizadas entre os leitos por meio de trocadores de calor externos, com o objetivo
de restaurar condic¢des favoraveis a continuidade do processo. Por fim, a curva da taxa maxima
define o conjunto de pontos em que a combinagao entre temperatura e conversao proporciona
a maior velocidade reacional possivel, servindo como referéncia para a operacdo ideal do

sistema catalitico.

Figura 6 - Perfis de conversao e equilibrio cinético
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Fonte: Adaptado de KING; DAVENPORT (2006).

5.2 PERFIS DE CONVERSAO, TEMPERATURA E PRESSAO DO REATOR

A simulagdo da modelagem do reator, no Anexo A, foi feita através do software Matrix
Laboratory (MATLAB), o qual foi possivel obtengdo dos perfis de conversdo de SO,

temperatura e queda de pressao em relagcdo ao comprimento do reator.

Figura 7 - Perfil de conversdo de SO2 versus Comprimento do reator (m)
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A caracteristica do perfil de conversdo na Figura 7 informa a conversdo de SOz ao

longo de cada leito do reator. Sob temperatura crescente, a taxa de conversao aumenta a partir
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da entrada do reator no primeiro leito em que deve-se observar que a reacdo ocorre
principalmente nos dois primeiros leitos cataliticos sendo aproximadamente 69% e 94%,
respectivamente. Apenas cerca de 4,36% da conversao ocorre nos dois leitos restantes. Assim,

os perfis de temperatura tornaram-se menos acentuados nessas duas ultimas segoes.

Figura 8 - Perfil de temperatura (K) versus comprimento do reator (m)
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A Figura 8 mostra os perfis de temperatura atingindo um valor de 897,76 K no final
do primeiro leito. Este valor ¢ um pouco maior do que o valor industrial relatado de 887 K,
para este caso, o que indica um compatibilidade com o resultados proposto por Gémez-Garcia

et. al (2015).

Figura 9 - Perfil de queda de Pressdo versus comprimento do reator (m).
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A Figura 9 apresenta a queda de pressdo no reator catalitico multileito. Para todo o
sistema, um gradiente de pressdo quase constante foi estimado. Isso acontece por conta da
altura do reator ser pequena e a variagao de pressao entre os leito total ser de 0,0179 atm, o

que, para este caso, pode ser deprezado o termo de dP/dZ.
5.3 DESEMPENHO E VIABILIDADE DO PROJETO DE TROCADOR DE CALOR

Os resultados do projeto na Tabela 8 evidenciam um desenho térmico robusto e
coerente com a natureza fortemente exotérmica da oxidacao de SO2 a SOs em multiplos leitos
cataliticos. A estratégia de limitar o 6leo térmico a 200 °C mostra-se acertada: mesmo com
essa restricdo, as LMTDs permanecem muito elevadas (= 391— 407 K), assegurando ampla
for¢a motriz para transferéncia de calor sem risco de “pinch” térmico. Com vazao de 6leo de
15,32 kg/s partindo de 30 °C, o circuito absorve eficientemente a carga térmica e, no primeiro
trocador, atinge exatamente o limite de 200 °C, indicagao clara de que o controle operacional
(bypass no trocador 1 e/ou malhas de vazao/temperatura) deve ser priorizado para manter a

integridade do fluido térmico e a estabilidade do processo.

Tabela 8: Resultado do Projeto de Trocador de Calor

Calor Temp. UA
Trocador removido saida do LMTD (K) necessario
(MW) dleo (°C) (KW/K)
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Trocador apoés

Leito 1 5,33 200,00 0703 B
Trocador apds 1,96 92,57 396,43 4,95
Leito 2
Trocador apds 031 39,78 391,04 0,78

Leito 3

A distribuicao de dever térmico confirma o comportamento esperado ao longo da
reagdo em que o trocador apds leito 1 remove 5,33 MW (= 70% do total), o apds leito 2 remove
1,96 MW (= 26%) e o apds leito 3 0,31 MW (= 4%). Em paralelo, a demanda de UA
acompanha a mesma propor¢do (= 70% / 26% / 4%), com 13,08 kW/K, 4,95 kW/K e 0,78
kW/K, respectivamente, sustentada por LMTDs altas (407,05 K; 396,43 K; 391,04 K). Esse
alinhamento entre carga térmica e UA necessario reforca a racionalidade do
dimensionamento, 0 CAPEX ficara naturalmente concentrado no trocador do Leito 1, onde
ocorrem as maiores temperaturas ¢ a maior liberagdao de calor, enquanto os trocadores
subsequentes podem ser mais compactos e voltados a lapidagdo fina do perfil térmico do gas.

Do ponto de vista operacional e econdmico, o arranjo proposto entrega trés ganhos
concretos. Primeiro, eficiéncia energética: a alta LMTD reduz a area necessaria para atingir
as metas de resfriamento, contendo custos de investimento e perdas térmicas. Segundo
confiabilidade, ao incorporar o limite de 200 °C no projeto, mitigam-se riscos de degradacao
do dleo e de estresse térmico nos materiais, prolongando intervalos entre paradas e
preservando o desempenho do catalisador via controle rigoroso de temperatura de entrada nos
leitos. Terceiro, integragao térmica: o 6leo a 200 °C apos o Leito 1 disponibiliza calor de alta
qualidade para pré-aquecimento de correntes de processo ou geragao de utilidades; ja as saidas
de 92,6 °C (Leito 2) e = 39,8 °C (Leito 3) podem alimentar usos de menor nivel térmico, como
pré-aquecimento de ar ou fluidos ndo criticos, elevando o fator de recuperacdo de energia da

unidade.

5.4 OTIMIZACAO POR SUPERFICIE DE RESPOSTA

Visando um melhor entendimento das condi¢des da produgdo de SOs, observada na

Tabela 9, apds a realizacdo da analise de varidncia, foi gerado o grafico de superficie de
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resposta dos modelos obtidos. Foi adotada a metodologia de superficie de resposta através do
software Statistca para avaliar a influéncia das variaveis T (K), P (atm), composicao de SO»
nas respectivas respostas do planejamento fatorial proposto. A andlise estatistica apresentada
na Tabela evidencia os efeitos dos fatores concentragao de SO, pressdo e temperatura na
conversdo de dioxido de enxofre (SO2) em um processo quimico. O modelo fatorial 23
utilizado demonstrou elevado poder explicativo, com coeficiente de determinacio R? =
94,84% indicando que as variaveis estudadas explicam de forma consistente a variabilidade
observada na resposta. Os efeitos combinados das varidveis independentes estao apresentados
na forma de superficies 3-D, uma varidvel dependente em fungdo de duas variaveis

independentes, que foram desenhadas com uma das trés varidveis operacionais fixadas.

Tabela 9: Faixas de otimalidade de produgao

EXPERIMENTO | y SO, | P(atm)| T (K) | CONVERSAO SO; (%) F_SOs (mol/s)

1 0,05 0,7 693 98,53 39,41
2 0,15 0,7 693 97,03 116,44
3 0,05 2,1 693 99,16 39,67
4 0,15 2,1 693 98,55 118,26
5 0,05 0,7 733 96,48 38,59
6 0,15 0,7 733 92,47 110,96
7 0,05 2,1 733 97,99 39,20
8 0,15 2,1 733 96,14 115,37
9 0,1 1,4 713 98,04 78,43

Figura 10.1: Superficie de resposta das influéncias das varidveis Temperatura e Y

sobre a resposta % Conversao, fixando-se Pressao no nivel +1.
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Devido a complexidade intrinseca do reator utilizado na conversdo de SO2 em SOs,
torna-se essencial adotar a configuracdo reacional mais eficiente e operar o sistema sob
condi¢des otimizadas. A maximizacdo da conversdo de SO: ¢ um objetivo estratégico, pois
qualquer quantidade ndo reagida exige tratamento ou recuperagdo posterior na coluna de
absor¢ao de SOs, aumentando custos e exigéncias operacionais. Desta forma, a Figura 10.1
apresenta uma melhor eficiéncia de conversao de SOz em 99,25% com uma produtividade de
39,67 mol/s de SOs,. Entretanto, taxas elevadas de conversao implicam, inevitavelmente, em
compromissos operacionais, maior volume do reator e reducao da produtividade global, assim,
porém, segundo a Tabela 9, o experimento 4 apresentou uma maior produtividade de SOs de
118,26 mol/s com uma conversdo de 98,55%. Esses conflitos configuram um cenério classico
de objetivos concorrentes, em que a eficiéncia do processo depende do equilibrio entre
produtividade maxima e dimensionamento minimo do equipamento.

A Figura 10.2 demonstra como a producdo de trioxido de enxofre (SOs) esta
diretamente associada a variacdo da fracdo molar de dioxido de enxofre (SO:) e da pressdo no
reator. Observa-se que, com o aumento da pressao e da concentragdo de SO, hd uma elevagao
significativa na taxa de formagao de SOs, demonstrada pelo crescimento da superficie no eixo
vertical. A escala cromadtica, que vai do verde ao vermelho, refor¢a visualmente esse
comportamento, indicando que as condi¢des mais favoraveis a conversdo se encontram nas
regides de maior intensidade de cor. Os pontos experimentais destacados sobre a superficie
validam a consisténcia entre os dados observados € o modelo representado, fortalecendo a

confiabilidade da analise. Esses resultados ressaltam a importincia de controlar
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adequadamente tanto a composic¢ao da alimentacdo quanto a pressao do sistema para otimizar
a eficiéncia do reator, aumentar a produtividade e alinhar o processo a praticas mais

sustentaveis e economicamente vantajosas.

Figura 10.2: Superficie de resposta das influéncias das varidveis y S0 e Pressao

sobre a resposta FSO3, fixando-se Temperatura no nivel 0 (713 K).
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O gréfico tridimensional apresentado na Figura 10.3 evidencia de forma clara a
influéncia da temperatura e da fragdo molar de dioxido de enxofre (SO:) na eficiéncia de
producao de trioxido de enxofre (SOs) em um reator industrial. Observa-se que, a medida que
a temperatura de operacdo e a concentragdo de SO» aumentam, hd um crescimento expressivo
na taxa de formacao de SOs, representada no eixo vertical. A superficie colorida, variando do
verde ao vermelho, ilustra visualmente essa tendéncia, indicando que as condigdes
operacionais mais favoraveis se concentram nas regides de maior intensidade cromatica. Além
disso, os pontos destacados sobre a superficie reforgam a consisténcia entre os dados

experimentais ¢ a modelagem matematica do processo, validando a confiabilidade do

comportamento observado.

Figura 10.3: Superficie de resposta das influéncias das varidveis y S02 e Temperatura

sobre a resposta FSOs3, fixando-se Pressdo no nivel 0 (1,4 atm).
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Ja a Figura 10.4 ilustra de maneira clara como a interacdo entre a temperatura e a
pressdo influencia diretamente a formagao de tridxido de enxofre (SOs) no reator. Observa-se
que os maiores valores de FSOs estdo associados a regides especificas do espaco de operacao,
evidenciadas pelas areas em vermelho intenso, enquanto valores intermedidrios e mais baixos
aparecem em faixas verde e amarela. Essa superficie demonstra que ndo apenas o aumento
1solado da temperatura ou da pressdo ¢ determinante, mas sim a combina¢ao adequada desses
parametros para alcancar maior eficiéncia. Os pontos de referéncia sobre a malha validam o
ajuste entre dados experimentais e modelagem matematica, reforgando a robustez da andlise.
Essa representagdo evidencia, portanto, a necessidade de um controle preciso das variaveis
operacionais, permitindo que o reator seja otimizado para maximizar a produg¢do de SOs,

reduzir desperdicios energéticos e garantir um processo industrial mais sustentavel e
competitivo.

Figura 10.4: Superficie de resposta das influéncias das varidveis Temperatura e

Pressao sobre a resposta FSOs3, fixando-se y S02 no nivel +1 (0,15).
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Os graficos acima ndo apenas explicam o comportamento do reator, mas apontam para
um caminho claro que a otimizagdo integrada das variaveis ¢ indispensavel. Trata-se de um
convite direto a acdo, ajustar, controlar e alinhar as condi¢des de operacdo, para transformar

o processo produtivo em um modelo de alta eficiéncia, competitividade e responsabilidade

ambiental.

5.5 ANALISE DOS REATORES CATALITICO OTIMIZADO
5.5.1 AVALIACAO DE DESEMPENHO DO REATOR MULTILEITO

A Tabela 10 sintetiza o desempenho de um reator catalitico operando em quatro leitos
com resfriamento intermediario, modelado com a cinética de Collina (1970), com sua
modelagem no Anexo C. O arranjo longitudinal (0,2 m; 0,3 m; 0,5 m; 1,0 m) totaliza 2,0 m
de leito e foi escolhido para conciliar altas taxas de reagdo nos estagios iniciais com controle
térmico nos estagios subsequentes, por meio de intercooling entre passes. Nessa configuracao,
obteve-se conversao final de SO: de 98,55 %, patamar compativel com unidades industriais
de alto desempenho, indicando que a combinacdo de cinética, hidraulica e gestdo térmica esta
bem ajustada.

Do ponto de vista de capacidade, a produtividade global de 0,0020 mol /(kg cat-s),

aplicada a inventario de catalisador de 57 856 kg, resulta em uma vazdo de saida de SOs de
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118,26 mol/s, equivalente a aproximadamente 9,46 kg/s (= 34 t/h). Esses nimeros evidenciam
escala e robustez operacional, sugerindo que o reator entrega volume significativo de produto
com baixo esfor¢o adicional de compressao, com queda de pressao total ao longo dos quatro
leitos foi de apenas 0,0127 atm, um valor muito baixo para o comprimento e a carga catalitica
envolvidos, o que favorece custos operacionais reduzidos do sistema de sopro/exaustdo e

amplia a margem de manobra para otimizagdes futuras.

Tabela 10: Desempenho do PBR SO>—S0; em 4 Leitos com Resfriamento Intermediario

Parametro | Valor
Leito 1 0,2 m
Leito 2 0,3m
Leito 3 0,5m
Leito 4 I m
Conversao final de SO: 98,55 %
Produtividade de SOs 0,0020 mol/(kg_cat-s)
Massa total de catalisador 57856,00 kg
Vazio molar de SOs na saida 118,26 mol/s
Temperatura maxima 943,07 K
Queda de pressao total 0,0127 atm

Em contrapartida, a temperatura maxima registrada (943,07 K) merece atengdo na
engenharia do ciclo térmico: picos térmicos elevados sdo esperados em reagdes fortemente
exotérmicas como SO2 — SO3, mas demandam interresfriamento eficaz, selegdo adequada de
materiais e gestdo de envelhecimento do catalisador para preservar atividade e integridade ao
longo do tempo. Em sintese, os resultados indicam um arranjo bem dimensionado, alta
conversdo, grande capacidade de producdo e perdas de carga minimas, com a recomendagao
de manter foco no controle de temperatura para garantir confiabilidade e longevidade do

sistema.

5.5.2 ANALISE E QUALIDADE OPERACIONAL

A Tabela 11 apresenta a sugestdo de um outro reator de leito empacotado no intuito de
converter o restante de SO: na saida do quarto, operando com 0,50 m de leito e 1 280 kg de

catalisador, apresentou conversao final de SO: de 98,79%, indicando que a combinagao de

40



cinética, transferéncia de massa e regime hidraulico estd bem dimensionada para o primeiro
estagio (modelagem em Anexo C). A produtividade especifica de 0,0013 mol/(kg(can's),
quando aplicada ao inventario catalitico do leito, resulta coerentemente em uma vazao de saida
de SOs de 1,72 mol/s, confirmando bom aproveitamento do catalisador sem sinais de limitagao

difusional severa no regime de operacao reportado.

Tabela 11: Valores do reator adicional ao projeto

Parametro | Valor
Comprimento do leito 0,50 m
Massa de catalisador 1280,00 kg
Conversao final de SO2 98,79 %
Produtividade de SOs 0,0013 mol/(kg cats)
Vazao molar de SOs na saida 1.72 mol/s
Temperatura maxima 701,98 K
Queda de pressao 0,0810 atm

Do ponto de vista térmico, a temperatura maxima de 701,98 K (= 429 °C) situa-se em
uma faixa operacional segura para catalisadores tipicos de oxidagdo de SO., sugerindo
controle adequado dos picos exotérmicos e mitigacdo de riscos de sinterizagdo ou
envelhecimento acelerado do material ativo. Em paralelo, a queda de pressao de 0,0810 atm
ao longo de apenas meio metro de leito ¢ moderada e operacionalmente favoravel, implicando
baixo O6nus energético no sistema de sopro/exaustio e boa permeabilidade do empacotamento,
um indicativo indireto de distribui¢do de particulas e porosidade do leito compativeis com o
fluxo adotado.

Essa conversao adicional dos 0,541 kg/h de SO2 remanescentes ao término do leito 4
geraria, no melhor cendrio, apenas 0,676 kg/h de SOs (estequiometria 1:1; 80/64). Mesmo
anualizando, 6,6 t/ano considerando 8.000 h/ano, trata-se de um incremento de producao
muito pequeno frente ao investimento exigido para um leito de polimento, como cartucho
catalitico adicional, instrumentagdo, interresfriamento e adequacdes de dutos), além do
aumento de OPEX, mais poténcia do soprador, reposi¢cao de catalisador e paradas.

Assim, sob a oOtica estritamente econdmica de venda de produto, a implementagdo de
uma etapa extra apenas para converter esse residuo ndo se justifica em que o retorno esperado
¢ marginal e, em geral, inferior ao custo de capital e operacdo. Ademais, a literatura de
processo indica que configuragdes de dupla conversao/dupla absor¢ao (DCDA) ja alcangam

conversoes globais tipicas da ordem proxima a 99,7%, de modo que espremer fragdes
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residuais tende a apresentar rendimentos decrescentes em relagdo ao esfor¢o técnico e
financeiro adicional requerido.

Ja sob a otica ambiental e regulatoria, a decisdo pode mudar se a meta for reduzir
emissoes de SO: por exigéncia de licenga ou por diretriz ESG, medidas de polimento catalitico
e/ou otimizagdo operacional no ultimo leito passam a ser tecnicamente pertinentes, nao pelo
ganho de produto, mas para garantir conformidade e folga frente aos limites aplicaveis. No
Brasil, as Resolucoes CONAMA n° 382/2006 e n® 436/2011 estabelecem, para unidades de
fabricagao de acido sulftrico, limites expressos como fator de emissao, com SO = 2,0 kg/t de
H>S04 (100% base seca) e SOs = 0,15 kg/t de H2SO4 (100% base seca) nos pontos de emissao
da torre de absorc¢do. Estados podem adotar exigéncias mais restritivas em funcdo das
condigdes locais de qualidade do ar. Portanto, quando o condutor da decisao for compliance,
a avaliacdo correta ¢ comparar o fator de emissao efetivo da unidade com os LME aplicaveis
na licenga, e ndo o valor de mercado do produto adicional (CONAMA, 2007; CONOMA
2011).

6 CONCLUSOES

A luz dos objetivos especificos estabelecidos, as evidéncias numéricas e analiticas
obtidas permitem formular conclusdes robustas e convergentes com a proposta do trabalho.
Em primeiro lugar, a modelagem e simulagdo do reator catalitico de leito fixo, integrada ao
arranjo com trocadores de calor inter-estagio, reproduziu com fidelidade o comportamento
esperado de conversdo, temperatura e queda de pressdao ao longo do eixo do reator,
demonstrando coeréncia fisico-quimica do modelo e capacidade de apoiar decisdes de projeto
e operagdo. Os perfis calculados em MATLAB mostram a evolugdo de Xs¢,, T(,) € AP(z) de
forma consistente com um conversor multileito adiabatico com resfriamento intermediario,
confirmando a adequacdo do arcabouco matematico e dos balangos de massa, energia e
momento adotados.

Em segundo lugar, quanto a identificar e avaliar a conversdo de SO: e a produtividade
de SOs, a configuragdo de quatro leitos com inter-resfriamento de acordo com a cinética de
Collina et al atingiu conversao final de 98,55%, produtividade global de 0,0020 mol/ kgcar's
¢ vazdo de SOs de 118,26 mol/s, mantendo AP(ry total de apenas 0,0127 atm. Esses
indicadores, aliados ao pico térmico de 943,07 K devidamente gerenciado por intercooling,
atestam um sistema com alto desempenho reacional, baixa penalidade hidraulica e escala
produtiva significativa, exatamente o tipo de resultado que orienta a operagdo para eficiéncia

e estabilidade.
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Em terceiro lugar, no quesito proposi¢do de melhorias sustentaveis com viabilidade
técnica e econdmica, a analise do leito de polimento (meio metro, 1.280 kg de catalisador)
evidenciou ganhos marginais de produto (Xso,= 98,79%, 1,72 mol/s de SOs3), uteis para
compliance ambiental quando necessario, mas insuficientes, por si sos, para justificar CAPEX
e OPEX apenas pelo valor do produto adicional. Assim, recomenda-se priorizar essa
alternativa quando o driver for redu¢do de emissdes e atendimento a limites regulatorios, e
ndo a monetizagdo do SOs extra, diretriz alinhada as resolugdes brasileiras que enquadram
fatores de emissao para unidades de acido sulfurico.

Por fim, ao comparar os resultados esperados da otimizacdo com indicadores usuais
de desempenho industrial, constata-se que o conversor multileito otimizado entrega niveis de
conversao e produtividade compativeis com operagdes de referéncia, a0 mesmo tempo em que
preserva baixa perda de carga e controle térmico adequado, combinag¢do que reforga a
competitividade técnica e econdmica do arranjo proposto. Em sintese, o estudo cumpre o
objetivo geral de otimizar o reator para elevar a eficiéncia com respaldo tecnoldgico e
sustentavel, maximizando a produgdo de SO3 e aproxima-se a conversdo de SO> de seu limite
pratico, reduzindo consumo energético e impactos ambientais e fortalecendo a atratividade

operacional da unidade.
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ANEXO A - Conversor de 4 leitos

%% MODELAGEM DO REATOR PBR PARA OXIDACAO DE S02 A SO3
% Implementa¢ao revisada com cdlculo individual por leito

% Cinética de Collina et al. (Model 1) conforme documento Processes 2021, 9, 1072

% Método de Runge-Kutta (ode45) para cada leito com condig¢des iniciais
atualizadas
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clc; clear all; close all;

%% 1. PARAMETROS FISICOS E OPERACIONAIS [UNIDADES SI]
% 1+ttt -ttt
% Propriedades do reator

e = 0.303; % Porosidade do leito [-]

pb = 256; % Densidade do leito [kg/m3]

A = 113; % Area transversal [m?]

Dp = 6.35e-3; % Diametro de particula [m]

% CondicOes de alimentacao

F_in = 800; % Vazao molar total [mol/s]

P_in = 1.4 * 101325; % Pressao de entrada [Pa] (1.4 atm)
T in = 693; % Temperatura de entrada [K] (420°C)

% Composic¢ao inicial (leito 1)

yN2_in = 0.79; Fracdo molar de N2 [-]

y02_in = 0.11; Fracdo molar de 02 [-]

yS02_in = 0.10; Fracdao molar de S02 [-]

yS03_in = le-6; Fracdao molar de SO3 (valor pequeno para evitar
singularidade)

3R 3R 3% X

% Geometria dos leitos [m]
L =[0.2, 0.3, 0.5, 1]; % Comprimentos dos leitos

L_total = sum(L); % Comprimento total [m]

% Termodinamica

dHr = -96232; % Entalpia da reacdo [J/mol] (exotérmica)
R = 8.314; % Constante dos gases [J/(mol-K)]

%% 2. CALCULOS INICIAIS

% ==========z=======================================z====oo=====oo====ooo==
% VazOes molares iniciais [mol/s] para o primeiro leito

F_S02_initial = F_in * yS02_in; % Vazdo inicial de S02 (referéncia global)
F_SO02_in = F_in * yS02_in;

F_02_in = F_in * y02_in;

F_N2_in = F_in * yN2_in;

F_SO3_in = F_in * yS03_in;

% Massas molares [g/mol]
M_SO2 = 64; M_SO3 = 80; M_02 = 32; M_N2 = 28;

% Velocidade superficial inicial [m/s]
u_in = (F_in * R * T_in) / (P_in * A);

%% 3. FUNCOES AUXILIARES

% =========================================================================
% Calor especifico [J/(mol-K)]: Cp = A + B*T + C*T~2

Cp_S02 = @(T) 30.178 + 42.452e-3*T - 18.218e-6*T."2;

Cp_S03 = @(T) 35.634 + 71.722e-3*T - 31.539e-6*T."2;

Cp_ 02 = @(T) 23.995 + 17.507e-3*T - 6.628e-6*T."2;

Cp_N2 = @(T) 26.159 + 6.615e-3*T - 2.889e-6*T.2;

% Viscosidade [Pa-s] (Perry's Handbook)
mu_S02 = @(T) 4.67e-8*T - 2.23e-6;
mu_S03 = @(T) 5.68e-8*T - 9.09e-6;
mu_02 = @(T) 4.12e-8*T - 5.79e-6;
mu_N2 = @(T) 4.34e-8*T - 8.99e-6;

% CINETICA DE COLLINA ET AL. (MODELO 1)



%

@(T) exp(12.16 - 5473./T); % [kmol/(kg-s-atm”*?)]

@(T) exp(-9.953 + 8619./T); % [1/atm]

@(T) exp(-71.745 + 52596./T); % [1/atm]

@(T) exp(-10.68 + 11300./T); % Constante de equilibrio [atm"{-0.5}]

. SISTEMA DE EDOs (Fung¢do Local)

function dY = pbr_equations(z, Y, F_S02_initial, e, pb, A, dHr, Dp, R, k1, k2,
k3, Kp, mu_S02, mu_02, mu_SO3, mu_N2, Cp_S02, Cp_S03, Cp_02, Cp_N2, M_S02, M_SO03,
M 02, M N2)

% Varidveis de estado:
% Y(1) = F_S02 [mol/s]

% Y(2) = F_02 [mol/s]
% Y(3) = F_SO3 [mol/s]
% Y(4) = F_N2 [mol/s]
% Y(5) = T [K]
% Y(6) = P [Pa]

% Extrair varidveis
F_ S02 = Y(1); F_02 = Y(2); F_SO3 = Y(3); F_N2 =Y(4),
T =Y(5); P =Y(6);

% Vazao total atual [mol/s]
F_total = F_SO2 + F_02 + F_SO3 + F_N2;

% Fracoes molares [-]

y S02 = F_S02 / F_total;
y_ 02 = F_02 / F_total;
y S03 = F_S03 / F_total;
y N2 = F_N2 / F_total;

% Pressdo em atm (para cinética)
P_atm = P / 101325;

% Pressdes parciais [atm] - com protegao contra valores baixos
P_S02 = max(y_S02 * P_atm, 1le-10);
P_02 max(y_02 * P_atm, 1le-10);
P_SO3 = max(y_SO3 * P_atm, 1le-10);

% TAXA DE REACAO: Modelo de Collina et al. [-r_S02 em kmol/(kg-s)]
numerator = k1(T) * P_02 * P_S02 * (1 - P_SO3/(Kp(T)*P_S02*P_02"0.5));
denominator = 22.414 * (1 + k2(T)*P_S02 + k3(T)*P_S03)"2;

r_S02 = numerator / denominator; % kmol/(kg-s)

% Velocidade superficial [m/s]
u= (F_total * R *T) / (P * A);

% Massa molar média [kg/mol]
M_avg = (y_SO2*M_SO2 + y 02*M_02 + y SO3*M_SO3 + y N2*M N2) * le-3;

% Densidade do gdas [kg/m3]
rho £ = (P * M avg) / (R * T);

% Viscosidade média [Pa-s]
mu =y SO02 * mu_SO2(T) + y 02 * mu_02(T) + y_SO3 * mu_SO3(T) + y_N2 *

mu_N2(T);

% Capacidade calorifica total [J/(s-K)]
sum_FiCpi = F_S02 * Cp_S02(T) + F_02 * Cp_02(T) + F_SO3 * Cp_SO3(T) + F_N2 *

Cp_N2(T);
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%% EQUACOES DIFERENCIAIS
% Balang¢o de massa para S02 [mol/(s-m)]
dF_S02dz = -r_S02 * pb * A * 1000; % Conversao kmol - mol

% Balancos molares [mol/(s-m)]

dF_02dz = 0.5 * dF_S02dz; % Consumo estequiométrico
dF_S03dz -dF_S02dz; % Produgao de SO3

dF_N2dz 9; % Componente inerte

% Balanc¢o de energia [K/m]
dTdz = ( -dF_S02dz * abs(dHr) ) / sum_FiCpi;

% Queda de pressdo (Ergun) [Pa/m]

terml = 150 * (1-e)”2 / (e”3 * Dp”"2);

term2 = 1.75 * (1-e) / (e”3 * Dp);

dPdz = -terml * mu * u - term2 * rho_f * u*2;

% Vetor de derivadas
dY = [dF_S02dz; dF_02dz; dF_S03dz; dF_N2dz; dTdz; dPdz];
end

%% 5. SIMULACAO INDIVIDUAL POR LEITO (METODO RUNGE-KUTTA)

% 4+ttt -ttt -ttt -ttt
% Configuracao do solver ODE

options = odeset('RelTol', le-6, 'AbsTol', 1e-9);

% Inicializacao de variaveis

z_vals = []; % PosicOes acumuladas
results = struct(); % Estrutura para armazenar resultados
current_z = 0; % Posi¢ao acumulada

% Condig¢bes iniciais para o primeiro leito
Yo = [F_SO02_in; F_02_in; F_SO03_in; F_N2_in; T_in; P_in];

% Loop através dos 4 leitos cataliticos
for leito = 1:4
fprintf('\n=== SIMULACAO LEITO %d ===\n', leito);

% Comprimento do leito atual
L_current = L(leito);
fprintf('Comprimento do leito: %.1f m\n', L_current);

% Funcao handle para as EDOs
ode_fun = @(z,y) pbr_equations(z, y, F_S02_initial, e, pb, A, dHr, Dp, R,
k2, k3, Kp,
mu_S02, mu_02, mu_SO3, mu_N2, Cp_S02, Cp_S03, Cp_02, Cp_N2,
M_S02, M_S03, M_02, M _N2);

% Resolver EDOs com ode45 (Runge-Kutta)
[z, Y] = ode45(ode_fun, [0 L_current], YO, options);

% Armazenar resultados do leito
results(leito).z = z + current_z;
results(leito).F_S02 = Y(:,1);
results(leito).F_02 = Y(:,2);
results(leito).F_SO3 = Y(:,3);
results(leito).F_N2 = Y(:,4);
results(leito).T = Y(:,5);
results(leito).P = Y(:,6);

% Calcular conversdo acumulada [%]

K1,
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results(leito).X = (F_S02_initial - Y(:,1)) / F_SO02_initial * 100;

% Atualizar condig¢bes iniciais para proximo leito
Yo = Y(end,:)"'; % Condi¢Oes de saida do leito

% Resfriamento intermediario (reset de temperatura)
Yo(5) = T_in;
fprintf('Condi¢des pdés-resfriamento: T = %.2f K\n', YO(5));

% Atualizar posi¢do acumulada
current_z = current_z + L_current;

% Mostrar resultados do leito

fprintf('Conversdo na saida: %.2f%%\n', results(leito).X(end));

fprintf('Temperatura na saida: %.2f K\n', results(leito).T(end));

fprintf('Pressdo na saida: %.4f atm\n\n', results(leito).P(end)/101325);
end

%% 6. CONSOLIDACAO DOS RESULTADOS
% Concatenar resultados de todos os leitos

z_total = []; X_total = []; T_total = []; P_total = []; F_S02_total = [];
for leito = 1:4

z_total = [z_total; results(leito).z];
X_total = [X_total; results(leito).X];
T total = [T_total; results(leito).T];
P_total = [P_total; results(leito).P];

F_S02_total = [F_SO2_total; results(leito).F_S02];
end

% Valores finais

X_final = X_total(end);

F_SO03_out = results(4).F_S03(end);

W_total = A * pb * z_total; % Massa de catalisador [kg] em cada ponto
W=A* pb * L_total; % Massa total de catalisador [kg]

Pro = F_SO03 out / W; % Produtividade [mol/(kg-s)]

deltaP = (P_in - P_total(end))/101325; % Queda de pressdo [atm]

% Massa acumulada no final de cada leito
w_leitos = A * pb * cumsum([0Q, L]);

%% 7. VISUALIZACAO DOS RESULTADOS (MODIFICADA)

% ==========z=======================================z====oo=====oo====ooo==
% Perfil de Conversao vs Massa de Catalisador (X vs W)

figure('Position', [100, 100, 1000, 700])

plot(W_total, X_total, 'LineWidth', 2.5, 'Color', [0, 0.4, 0.7])
title('Perfil de Conversdo de SO_2 vs Massa de Catalisador', 'FontSize', 16,
'FontWeight', 'bold")

xlabel('Massa de Catalisador (kg)', 'FontSize', 14)

ylabel('Conversao (%)', 'FontSize', 14)

grid on

hold on

% Marcadores de transicao entre leitos (em W)
for i = 1:4
xline(w_leitos(i+1), '--', 'LineWidth', 1.5, .
"Color', [0.7, @, O], 'Label', sprintf('Fim Leito %d', i), .
'LabelOrientation’, ‘'horizontal', 'LabelVerticalAlignment', ‘top’',
'"FontSize', 12)
end
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% Configura¢des do grafico

x1im([@, w_leitos(end)])

ylim([@, 100])

set(gca, 'FontSize', 12, 'LineWidth', 1.5, 'GridAlpha', ©.3)
legend('Conversao de SO_2', 'Location', 'southeast')

box on

% Anotar conversao final
text(0.02*max(W_total), 92, sprintf('Conversdo Final: %.2f%%', X_final),
"FontSize', 12, 'BackgroundColor', 'white')

% Perfil de Temperatura vs Massa de Catalisador (T vs W)
figure('Position', [100, 100, 1000, 700])

plot(W_total, T_total, 'LineWidth', 2.5, 'Color', [0.8, 0.2, 0.2])
title('Perfil de Temperatura vs Massa de Catalisador', 'FontSize', 16,
'"FontWeight', 'bold")

xlabel('Massa de Catalisador (kg)', 'FontSize', 14)
ylabel('Temperatura (K)', 'FontSize', 14)

grid on

hold on

% Marcadores de transigcao entre leitos (em W)
for i = 1:4
xline(w_leitos(i+1), '--', 'LineWidth', 1.5, .
'Color', [0, ©.5, @], 'Label', sprintf('Fim Leito %d', i),
'LabelOrientation’, 'horizontal', 'LabelVerticalAlignment', 'top’',
'"FontSize', 12)
end

% Configura¢oes do grafico

x1lim([0, w_leitos(end)])

set(gca, 'FontSize', 12, 'LineWidth', 1.5, 'GridAlpha', ©.3)
box on

% Anotar temperatura maxima

[temp_max, idx] = max(T_total);

text(W_total(idx), temp_max+10, sprintf('T_{max} = %.2f K', temp_max),
'"FontSize', 12, 'HorizontalAlignment', 'center', 'BackgroundColor', 'white')

% Perfil de Pressao vs Comprimento (P vs Z) - MANTIDO

figure('Position', [100, 100, 1000, 700])

plot(z_total, P_total/101325, 'LineWidth', 2.5, 'Color', [0.2, 0.6, 0.2])
title('Perfil de Pressdo', 'FontSize', 16, 'FontWeight', 'bold'")
xlabel('Comprimento do Reator (m)', 'FontSize', 14)

ylabel('Pressao (atm)', 'FontSize', 14)

grid on

hold on

% Marcadores de transicao entre leitos (em Z)

x_leitos = cumsum([0@, L]);

for i = 1:4

xline(x_leitos(i+1), '--', 'LineWidth', 1.5, .

'Color', [0.7, @, O], 'Label', sprintf('Fim Leito %d', i),
'LabelOrientation’, ‘'horizontal', 'LabelVerticalAlignment', ‘top’',
'"FontSize', 12)

end

% Configura¢oes do grafico

x1lim([@, x_leitos(end)])

set(gca, 'FontSize', 12, 'LineWidth', 1.5, 'GridAlpha‘', ©.3)
box on
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% Anotar queda de pressao
text(0.02*max(z_total), P_in/101325 - 0.01, sprintf('Queda de Pressdo Total: %.4f
atm', deltaP),

'"FontSize', 12, 'BackgroundColor', 'white')

%% 8. RESULTADOS NUMERICOS
% e e e e e e e
fprintf('\n=========== RESULTADOS FINAIS
fprintf('CONFIGURACAO: 4 Leitos Cataliticos com Resfriamento Intermedidrio\n');
fprintf('CINETICA UTILIZADA: Modelo de Collina et al.\n');
fprintf('COMPRIMENTOS: Leitol=%.1fm, Leito2=%.1fm, Leito3=%.1fm, Leito4=%.1fm\n',
L(1), L(2), L(3), L(4));
fprintf('MASSAS CATALISADOR: Leitol=%.1fkg, Leito2=%.1fkg, Leito3=%.1fkg,
Leito4=%.1fkg\n',

A*pb*L(1), A*pb*L(2), A*pb*L(3), A*pb*L(4)); % CORRIGIDO COM ;
fprintf('Conversdao final de S02: %.2f%%\n', X _final);
fprintf('Produtividade de S03: %.4f mol/(kg {cat}-s)\n', Pro);
fprintf('Massa total de catalisador: %.2f kg\n', W);
fprintf('Vazao molar de SO3 na saida: %.2f mol/s\n', F_SO3 out);
fprintf('Temperatura maxima: %.2f K\n', temp_max);
fprintf('Queda de pressado total: %.4f atm\n', deltaP);
fprintf('========================================\n');

ANEXO B - Trocadores de calor
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%% CALCULO
% Parametr
cp_oil = 2
T o0il_in =
T_o0il_max

T in = 420

% Temperat
T out_leit
T out_leit
T _out_leit

% Vazoes m
F S02 1
F S02 2
F_S02_3

%% Funcoes

DE UA COM LIMITE DE 200°C NO OLEO

os fixos
045; % Capacidade calorifica do é6leo [J/(kg-°C)]

30 + 273.15; % Temperatura de entrada do 6leo [K]

= 200 + 273.15; % Temperatura maxima do 6leo [K] (200°C)

+ 273.15; % Temperatura alvo de resfriamento [K] (420°C)

uras de saida dos leitos

0l = 897.73; % [K]
02 = 768.65; % [K]
03 = 705.00; % [K]

olares (mesmas do anterior)

22.41; F_02_1 = 58.81; F_S03_1
2.92; F_ 02 2 = 51.61; F_S03_2
©.904; F_02_3 = 50.61; F_S03_3

57.59; F_N2_1 = 632.00;
77.08; F_N2_2 = 632.00;
79.10; F_N2_3 = 632.00;

de capacidade calorifica (mesmas)

Cp_S02 = @(T) 30.178 + 42.452e-3*T - 18.218e-6%T."2;

Cp_S03 = @(T) 35.634

71.722e-3*T - 31.539e-6*T."2;

+
Cp_02 = @(T) 23.995 + 17.507e-3*T - 6.628e-6*T."2;
+

Cp_ N2 = @(T) 26.159

%% Calculo
Q1 = integ

Q2

integ

Q3

integ

%% Calculo

6.615e-3*T - 2.889e-6*T."2;

do calor removido (Q)

ral(@(T) F_SO02_1*Cp_S02(T) + F_02_1*Cp 02(T) + ...
F_SO3_1*Cp_SO03(T) + F_N2_1*Cp N2(T),
T_in, T_out_leitol);

ral(@(T) F_S02_2*Cp_S02(T) + F_02_2*Cp_02(T) + ...
F_S03_2*Cp_SO03(T) + F_N2_2*Cp_N2(T),
T in, T out_leito2);

ral(@(T) F_S02_3*Cp_S02(T) + F_02_3*Cp_02(T) + ...
F_S03_3*Cp_SO03(T) + F_N2_3*Cp_N2(T),
T in, T_out_leito3);

da vazao minima de 6leo para cada trocador

% m_oil = Q / [cp_oil * (T_oil_max - T_oil_in)]
m 0ill = Q1 / (cp_oil * (T_oil max - T_oil in));
m 0il2 = Q2 / (cp_oil * (T_oil max - T_oil in));
m_oil3 = Q3 / (cp_oil * (T_oil_max - T_oil_in));

% Usar a m
m_oil = ma

%% Tempera
T _o0il_outl
T_o0il_out2
T oil out3

%% Calculo

% Trocador
dT1 1 = T_
d72.1 =T_
LMTD1 = (d

% Trocador

dT1.2 = T_
d72.2 = T_
LMTD2 = (d

aior vazao necessaria para todos os trocadores
x([m_oill, m_oil2, m_oil3]);

turas de saida do 6leo

T oil in + Q1/(m_oil*cp_oil);
= T_o0il_in + Q2/(m_oil*cp_oil);
= T oil in + Q3/(m_oil*cp_o0il);

da LMTD para contracorrente

1
out leitol - T_oil outl; % Diferen¢a na entrada (hot in - cold out)
in - T_oil _in; % Diferenc¢a na saida (hot out - cold in)

T1_1 - dT2_1) / log(dT1_1/dT2_1);

2
out_leito2 - T_oil out2;
in - T_oil in;
T1 2 - dT2_2) / log(dT1_2/dT2_2);
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% Trocador 3

dT1_3 = T_out_leito3 - T_oil_out3;

dT2_3 = T_in - T_oil_in;

LMTD3 = (dT1_3 - dT2_3) / log(dT1_3/dT2_3);

%% Calculo de UA

UAL = Q1 / LMTD1;
UA2 = Q2 / LMTD2;
UA3 = Q3 / LMTD3;

%% Apresenta¢ao dos resultados

fprintf('===== RESULTADOS COM OLEO LIMITADO A 200°C =====\n');
fprintf('Vazdo de 6leo necessaria: %.2f kg/s\n', m_oil);
fprintf('Temperatura entrada 6leo: %.2f °C\n', T_oil_in-273.15);
fprintf('Temperatura maxima 6leo: %.2f °C\n\n', T_oil max-273.15);

fprintf('Trocador apds Leito 1:\n');

fprintf(' - Calor removido: %.2f MW\n', Q1/1e6);

fprintf(' - Temp. saida d6leo: %.2f °C\n', T_oil_outl-273.15);
fprintf(' - LMTD: %.2f K\n', LMTD1);

fprintf(' - UA necessario: %.2f kW/K\n\n', UA1/1000);
fprintf('Trocador apdés Leito 2:\n");

fprintf(' - Calor removido: %.2f MW\n', Q2/1e6);

fprintf(' - Temp. saida 6leo: %.2f °C\n', T_oil out2-273.15);
fprintf(' - LMTD: %.2f K\n', LMTD2);

fprintf(' - UA necessario: %.2f kW/K\n\n', UA2/1000);
fprintf('Trocador apds Leito 3:\n");

fprintf(' - Calor removido: %.2f MW\n', Q3/1e6);

fprintf(' - Temp. saida 6leo: %.2f °C\n', T_oil out3-273.15);
fprintf(' - LMTD: %.2f K\n', LMTD3);

fprintf(' - UA necessario: %.2f kW/K\n', UA3/1000);
fprintf('===============================================\n');

ANEXO C - Conversor Adicional
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%% MODELAGEM DO REATOR PBR ADICIONAL
% Implementa¢ao revisada

% Cinética de Collina et al. (Model 1) conforme documento Processes 2021, 9, 1072

% Método de Runge-Kutta (ode45) para cada leito com condi¢bes iniciais
atualizadas

clc; clear all; close all;
%% 1. PARAMETROS FISICOS E OPERACIONAIS [UNIDADES SI]

% 1+ttt -ttt
% Propriedades do reator

e = 0.303; % Porosidade do leito [-]

pb = 256; % Densidade do leito [kg/m3]

A = 10; % Area transversal [m?]

Dp = 6.35e-3; % Diametro de particula [m]

% CondicOes de alimentacao

F_in = 740.87; % Vazao molar total [mol/s]

P_in = 3 * 101325; % Pressdo de entrada [Pa] (1.4 atm)

T in = 693; % Temperatura de entrada [K] (420°C)

% Composic¢ao inicial (leito)

yN2_in = 0.7991; % Fracao molar de N2 [-]

y02_in = 0.0389; % Fracao molar de 02 [-]

yS02_in = 0.0023485; % Fracao molar de S02 [-]

yS03_in = le-6; % Fracao molar de SO3 (valor pequeno para evitar
singularidade)

% Geometria do leito [m]

L = [0.5]; % Comprimento dos leito

L_single = L(1); % trabalhar apenas com 1 Leito
L_total = sum(L); % Comprimento total [m]

% Termodinamica
dHr = -96232; % Entalpia da rea¢do [J/mol] (exotérmica)
R = 8.314; % Constante dos gases [J/(mol-K)]

%% 2. CALCULOS INICIAIS

% Vazoes molares iniciais [mol/s] para o leito

F_S02_initial = F_in * yS02_in; % Vazdo inicial de SO2 (referéncia global)
F_S02_in = F_in * yS02_in;

F_02_in = F_in * y02_in;

F N2_in = F_in * yN2_in;

F_SO3_in = F_in * yS03_in;

% Massas molares [g/mol]

M_SO2 = 64; M_SO3 = 80; M 02 = 32; M_N2 = 28;
% Velocidade superficial inicial [m/s]

u in = (F_in * R * T_in) / (P_in * A);

%% 3. FUNCOES AUXILIARES

% Calor especifico [J/(mol-K)]: Cp = A + B*T + C*T~2
Cp_S02 @(T) 30.178 + 42.452e-3*T - 18.218e-6*T."2;
Cp_S03 = @(T) 35.634 + 71.722e-3*T - 31.539e-6*T."2;
Cp_ 02 = @(T) 23.995 + 17.507e-3*T - 6.628e-6*T."2;
Cp_ N2 = @(T) 26.159 + 6.615e-3*T - 2.889e-6*T."2;

% Viscosidade [Pa-s] (Perry's Handbook)
mu_S02 = @(T) 4.67e-8*T - 2.23e-6;
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mu_S03 = @(T) 5.68e-8*T - 9.09e-6;
mu_ 02 = @(T) 4.12e-8*T - 5.79e-6;
mu_N2 = @(T) 4.34e-8*T - 8.99e-6;

% CINETICA DE COLLINA ET AL. (MODELO 1)

k1l
k2
k3

Kp

%

@(T) exp(12.16 - 5473./T); % [kmol/(kg-s-atm”~?)]

@(T) exp(-9.953 + 8619./T); % [1/atm]

@(T) exp(-71.745 + 52596./T); % [1/atm]

@(T) exp(-10.68 + 11300./T); % Constante de equilibrio [atm"{-0.5}]

. SISTEMA DE EDOs (Fung¢do Local)

function dY = pbr_equations(z, Y, F_S02 initial, e, pb, A, dHr, Dp, R, ki,
k3, Kp, mu_SO02, mu_02, mu_SO3, mu_N2, Cp_S02, Cp_S03, Cp 02, Cp_N2, M _S02,
M 02, M N2)

% Varidveis de estado:

% Y(1) = F_S02 [mol/s]
% Y(2) = F_02 [mol/s]
% Y(3) = F_SO03 [mol/s]
% Y(4) = F_N2 [mol/s]
% Y(5) =T [K]
% Y(6) = P [Pa]

xR

5 Extrair varidveis
S02 = Y(1); F_02 = Y(2); F_S03 = Y(3); F_N2 = Y(4);
= Y(5); P = Y(6);

— M

% Vazao total atual [mol/s]
F_total = F_SO2 + F_02 + F_SO3 + F_N2;

% Fracoes molares [-]

y S02 = F_S02 / F_total;
y_ 02 = F_02 / F_total;
y_S03 = F_SO03 / F_total;
y N2 = F_N2 / F_total;

% Pressdo em atm (para cinética)
P_atm = P / 101325;

% Pressdes parciais [atm] - com protegao contra valores baixos
P_S02 = max(y_SO2 * P_atm, 1le-10);
P_02 max(y_02 * P_atm, 1le-10);
P_SO3 = max(y_SO3 * P_atm, 1le-10);

% TAXA DE REACAO: Modelo de Collina et al. [-r_S02 em kmol/(kg-s)]
numerator = k1(T) * P_02 * P_S02 * (1 - P_SO3/(Kp(T)*P_S02*P_02"0.5));
denominator = 22.414 * (1 + k2(T)*P_S02 + k3(T)*P_S03)"2;

r_S02 = numerator / denominator; % kmol/(kg-s)

% Velocidade superficial [m/s]
u= (F_total * R *T) / (P * A);

% Massa molar média [kg/mol]
M_avg = (y_S02*M_S02 + y_02*M_02 + y_SO03*M_S03 + y N2*M_N2) * le-3;

% Densidade do gdas [kg/m3]
rho £ = (P * M avg) / (R * T);

% Viscosidade média [Pa-s]
mu =y SO02 * mu_SO2(T) + y 02 * mu_02(T) + y_S03 * mu_SO3(T) + y_N2 *

mu_N2(T);

k2,
M_S03,
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% Capacidade calorifica total [J3/(s:K)]
sum_FiCpi = F_S02 * Cp_S02(T) + F_02 * Cp_02(T) + F_SO3 * Cp_SO3(T) + F_N2 *
Cp_N2(T);

%% EQUACOES DIFERENCIAIS
% Balang¢o de massa para S02 [mol/(s-m)]
dF_S02dz = -r_S02 * pb * A * 1000; % Conversao kmol - mol

% Balancos molares [mol/(s-m)]

dF_02dz = 0.5 * dF_S02dz; % Consumo estequiométrico
dF_S03dz -dF_S02dz; % Produgao de SO3

dF_N2dz 0; % Componente inerte

% Balanco de energia [K/m]
dTdz = ( -dF_S02dz * abs(dHr) ) / sum_FiCpi;

% Queda de pressao (Ergun) [Pa/m]

terml = 150 * (1-e)”2 / (e”3 * Dp”"2);

term2 = 1.75 * (1-e) / (e”3 * Dp);

dPdz = -terml * mu * u - term2 * rho_f * u”2;

% Vetor de derivadas
dY = [dF_S02dz; dF_02dz; dF_S03dz; dF_N2dz; dTdz; dPdz];
end

%% 5-8. SIMULACAO (LEITO ADICIONAL) + CONSOLIDACAO + GRAFICOS + RESULTADOS
% 4+ttt -ttt -ttt -ttt
% Configuracao do solver ODE

options = odeset('RelTol', le-6, 'AbsTol', 1e-9);

% Condicdes iniciais na entrada do Leito
Yo = [F_SO02_in; F_02_in; F_SO03_in; F_N2_in; T_in; P_in];

% Funcdo handle para as EDOs (mesma fun¢do local pbr_equations)
ode_fun = @(z,y) pbr_equations(z, y, F_SO02_initial, e, pb, A, dHr, Dp, R, k1, k2,
k3, Kp,

mu_S02, mu_02, mu_SO3, mu_N2, Cp_S02, Cp_S03, Cp_02, Cp_N2,

M_S02, M_SO03, M_02, M_N2);

% Resolver ODE no comprimento do Leito
[z, Y] = ode45(ode_fun, [0 L_single], YO, options);

% Extrair variaveis

F_S02 = Y(:,1);
F 02 =Y(:,2);
F_S03 = Y(:,3);
F N2 =Y(:,4);
T =Y(::5)3
P =Y(::6)3

% Conversao (em %) ao longo do leito

X = (F_S02_initial - F_S02) / F_S02_initial * 100;
% Massa de catalisador por posi¢ao e total no Leito 1
W z =A%*pb * z; % [kg] - massa acumulada até z

=

1 =A * pb * L_single; % [kg] - massa total do Leito 1
% Métricas finais

X_final = X(end);

F_SO3 out = F_SO3(end);
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Pro F_SO3_out / W_1; % mol/(kg-s)
deltaP (P_in - P(end)) / 101325; % atm
[temp_max, idxT] = max(T);

%% Grafico 1 — Conversdo vs Massa de Catalisador (Leito)
figure('Position', [100, 100, 1000, 700])
plot(W_z, X, 'LineWidth', 2.5)

title('Leito — Conversdo de SO_2 vs Massa de Catalisador', 'FontSize', 16,

'"FontWeight', 'bold")

xlabel('Massa de Catalisador (kg)', 'FontSize', 14)

ylabel('Conversao (%)', 'FontSize', 14)

grid on; x1lim([@, W_1]); ylim([e, 1@0])

set(gca, 'FontSize', 12, 'LineWidth', 1.5, 'GridAlpha', ©.3)

text(0.02*W_1, 92, sprintf('Converssdo Final: %.2f%%', X_final),
'"FontSize', 12, 'BackgroundColor', 'white')

%% Grafico 2 — Temperatura vs Massa de Catalisador (Leito)
figure('Position', [100, 100, 1000, 700])
plot(W_z, T, 'LineWidth', 2.5)

title('Leito — Temperatura vs Massa de Catalisador', 'FontSize', 16,

'FontWeight', 'bold")

xlabel('Massa de Catalisador (kg)', 'FontSize', 14)
ylabel('Temperatura (K)', 'FontSize', 14)

grid on; xlim([@, W_1])

set(gca, 'FontSize', 12, 'LineWidth', 1.5, 'GridAlpha', ©.3)

text(W_z(idxT), temp_max+10, sprintf('T_{max} = %.2f K', temp_max),
'FontSize', 12, ‘'HorizontalAlignment', 'center', 'BackgroundColor',

%% Grafico 3 — Pressao vs Comprimento (Leito)

figure('Position', [100, 100, 1000, 700])

plot(z, P/101325, 'LineWidth', 2.5)

title('Leito — Perfil de Pressdo', 'FontSize', 16, 'FontWeight',
xlabel('Comprimento do Reator (m)', 'FontSize', 14)
ylabel('Pressao (atm)', 'FontSize', 14)

grid on; x1im([@, L_single])

set(gca, 'FontSize', 12, 'LineWidth', 1.5, 'GridAlpha', 0.3)

text(0.02*L_single, P_in/101325 - 0.01, sprintf('Queda de Pressdo: %.4f atm',

deltaP),
'FontSize', 12, 'BackgroundColor', 'white')

%% Resultados numéricos finais (Leito)

fprintf('\n=========== RESULTADOS FINAIS (LEITO) ===========\n');
fprintf('Comprimento do Leito: %.2f m\n', L_single);
fprintf('Massa de catalisador no Leito: %.2f kg\n', W_1);
fprintf('Conversao final de S02: %.2f%%\n', X _final);

fprintf('Produtividade de SO3 (Leito): %.4f mol/(kg_{cat}\xB7s)\n', Pro);
fprintf('Vazdo molar de SO3 na saida (Leito): %.2f mol/s\n', F_SO03_out);

fprintf('Temperatura mdxima no Leito: %.2f K\n', temp_max);
fprintf('Queda de pressdo no Leito: %.4f atm\n', deltaP);
'Fpr‘int'F( '=================================================== \n ! );

'white')
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