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RESUMO

Esta dissertagao tem como foco a zona de lavagem dos superfosfatos da SOPAC.
A reagdo de produgao de superfosfatos produz gases de flior que necessitam de ser
tratados antes serem libertados para a atmosfera. A limpeza dos gases poluentes na em-
presa ¢ realizada através de 3 torres de lavagem ocas e um multiventuri, com recurso a
agua.

A absorcao quimica do fldor com dgua leva a formagao de acido hexafluorossi-
licico (H2SiFs) e de dioxido de silicio sélido (5iO2).

Foram realizadas andlises as varidveis desconhecidas do processo como a tem-
peratura, pressao e concentra¢ao de H:SiFs de forma a desenvolver um modelo explica-
tivo sobre o funcionamento de todo o processo. Através do modelo, o valor das emissoes
de fltior varia entre os 1 e 4,4 mg/Nm?e apresenta um erro de + 5% quando comparado
com as analises historicas realizadas pela empresa.

Apesar da instalagdo se encontrar dentro de especificagdo ambiental, <5 mg/Nm?
de fltor, através do modelo proposto foi possivel simular o pior cendrio de 239 mg/Nm?.

De forma a garantir que a empresa nunca esteja em risco ambiental, foi dimen-
sionada uma coluna de enchimento de absor¢ao com uma eficiéncia de 98,3% modifi-
cando o intervalo de emissoes de flior em condi¢gdes normais para 0,02 a 0,075 mg/Nm?
e no pior cendrio para 4,5 mg/Nm? garantindo sempre o cumprimento da legislagao em
vigor.

Atualmente ndo existe nenhum equipamento de remogao dos sélidos formados
de SiO2 na zona de lavagem. A acumulagdo é mais notdria e prejudicial no tanque 1 e R
onde, no minimo, 78% dos solidos totais do processo se acumulam. Foram propostos e
dimensionados, através de ensaios de filtragao e sedimentacdo, um filtro de prensas e
um decantador de alta taxa com o intuito de minimizar este problema.

O decantador tubular hexagonal revelou-se ser a hipdtese mais vidvel, com uma
eficiéncia na diminui¢ao da concentragao de sdlidos nos tanques 1 e R de 99%. Este equi-
pamento retira a necessidade de paragens para limpeza, aumentando a produtividade,
reduz a variabilidade do processo, a necessidade de mao de obra especializada e man-
tem a eficiéncia da zona de lavagem.

Palavras-Chave: Superfosfatos, emissdes de fltior, acumulagao de solidos, coluna de ab-
sorcao, filtro de prensas, decantador de alta taxa.
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ABSTRACT

This dissertation focuses on the superphosphate washing zone at SOPAC. The
superphosphate production reaction produces fluorine gases that need to be treated be-
fore being released to the atmosphere. The cleaning of the pollutant gases is carried out
in the company by means of 3 hollow washing towers and a multiventuri with the use
of water.

The chemical absorption of fluoride with water leads to the formation of hex-
afluorosilicic acid (H2SiFs) and solid silicon dioxide (S5i02).

Analyses of the unknown process variables such as temperature, pressure, and
concentration of H:SiFs were performed to develop an explanatory model of how the
whole process works. According to the model, the value of fluoride emissions varies
between 1 and 4.4 mg/Nm3 and presents an error of + 5% when compared to the histor-
ical analyses performed by the company.

Although the facility complies with the environmental specification, <5 mg/Nm3
of fluoride, through the proposed model it was possible to simulate the worst case sce-
nario of 239 mg/Nm3.

In order to ensure that the company is never at environment risk, an absorption
packed column was proposed with an efficiency of 98.3% modifying the values of fluo-
ride emissions under normal conditions to 0.02 to 0.075 mg/Nm3 and in the worst case
scenario to 4.5 mg/Nm3 always ensuring compliance with the legislation in force.

Currently there is no equipment to remove the SiO: formed in the wash zone.
The accumulation is more notorious in tank 1 and R where at least 78% of the total solids
of the process accumulate. A press filter and a high-rate decanter were proposed and
sized, through filtration and sedimentation tests, to minimize this problem.

The hexagonal tubular decanter proved to be the most successful hypothesis, by
efficiently reducing the concentration of solids in tanks 1 and R by 99%. This equipment
eliminates the need for cleaning stops, increasing productivity, reduces process varia-
bility, the need for skilled labour and maintains washing efficiency.

Keywords: Superphosphates, fluoride emissions, solids accumulation, absorption col-
umn, press filter, high-rate decanter.
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1.

Introducao

O crescimento populacional ao longo da historia levou a um aumento da neces-
sidade e producgao alimentar. A grande maioria destes produtos provém da exploragao
de solos como: trigo, milho e soja. Com o aumento da procura mundial tornou-se fun-
damental garantir as melhores condi¢des para maximizar as colheitas, bem como torna-
las mais resistentes.

Os fertilizantes tém um papel fundamental para garantir as melhores condicoes
possiveis para as colheitas, podendo, por exemplo, combater algumas deficiéncias mi-
neraldgicas do solo.

Desde que o homem se tornou sedentdrio, a agricultura, apesar de com um con-
ceito diferente do atual, comegou a ser implementada no seu dia-a-dia. Tribos utiliza-
vam cinzas e estercos de animais como fontes de nutrientes para a producao de plantas
(1121,

Estas técnicas mantiveram-se intemporais e € necessario avancar até ao ano 1840
onde, através de varios estudos empiricos, Justus von Liebig descobriu a importancia dos
elementos minerais derivados do solo na nutricao vegetal e a necessidade de os renovar
para manter a fertilidade do soloPl. A partir deste momento nasceu a industria de ferti-
lizantes quimicos. Varios tipos de fertilizantes foram elaborados de acordo com as prin-
cipais necessidades do solo, como: fertilizantes fosfatados (fdsforo), fertilizantes nitro-
genados (nitrogénio), fertilizantes Potdssicos (potassio) e fertilizantes compostos como
NPK (nitrogénio, fésforo, potassio) 14l.

O fosforo é essencial no metabolismo dos vegetais, sendo responsavel pela trans-
feréncia de energia as células e atuando na respiragao e fotossintese. A maior fonte de
fésforo conhecida atualmente advém de uma rocha denominada de fosforite devido ao
teor de minerais fosfatados no seu interior. Varios tipos de fertilizantes podem ser for-
mados a partir desta rocha. Na figura 1.1 estao representados alguns dos tipos de ferti-
lizantes fosfatos e os seus métodos atuais de produgao.



v

Fosforite Superfosfatos simples

H,SOy —— >

HNO, — Fosfato nitrico

Superfosfatos triplos

H,PO, >

H,PO, —»> DAP ou MAP

3

Figura 1.1- Varios tipos de fertilizantes fosfatados adaptado de[5]

Na figura 1.2, é possivel observar a evolugao do consumo global dos varios tipos
de fertilizantes fosfatos.

Superfosfatos simples N
Superfosfatos triplo -
Fosfatos de aménio ——
PK/NPK ]

P,0 (106 toneladas)

m1973/74 2000/01 2010/11

Figura 1.2- Evolugado do consumo de varios fertilizantes fosfatados adaptado de [6]

Nas instalagoes da SOPAC sao produzidos quase todos os tipos de fertilizantes
fosfatos até agora apresentados.

Esta dissertacdo foca-se no processo de producgao de superfosfato nomeada-
mente na sua zona de lavagem.

Tal como indicado na figura 1.1, existem dois tipos de superfosfatos: superfosfa-
tos simples (SSP) e superfosfatos triplos (TSP). Ambos partilham os mesmos equipa-
mentos de producao, apenas se muda o tipo de acido para realizar o ataque a fosforite.

O primeiro passo para a produgao de SSP ou TSP passa pela moagem da fosforite
para que esta tenha a granulometria desejada, esta moagem € realizada através de moi-
nhos pendulares. Através do uso de ciclones é garantido que apenas as particulas com
tamanho desejado sao alimentadas ao reator e uma balanca a entrada deste garante a
proporc¢ao desejada. Em simultaneo, é introduzido 4cido no reator de acordo com o tipo



de produto desejado, no caso de SSP é utilizado acido sulftrico, para TSP, acido fosfo-
rico.

Superfosfatos simples [

Os SSP provém do ataque a rocha fosforite através do uso de acido sulfarico.
Este dissolve a fosforite e desencadeia uma variedade de reagoes que podem variar de
rocha para rocha de acordo com as suas propriedades. A principal reagao encontra-se
representada na reagao 1.1, onde X pode variar entre F, Cl, CO3, OH e SiF: dependendo
das propriedades da fosforite.

3[Cas (PO,),]CaX + 10H,S0, —» 6H3P0, + 10CaS0, + H,X

Reagao 1.1
Com base nestes fatores, existe alguma dificuldade em determinar com precisao
0 que ocorre no reator, no entanto, uma vez que a quantidade de fltior € superior aos

restantes, é tradicionalmente utilizado o conjunto de reacoes 1.2, 1.3 e 1.4 para carateri-
zar o processo de reagao.

3[Cas (PO,),]CaF + 10H,S0, — 6H3PO, + 10CaS0, + 2HF

Reacdo 1.2
H,SO, + CaF, - CaS0O, + 2HF
Reacio 1.3
4HF + Si0, - SiF, + 2H,0
Reacio 1.4
Os superfosfatos simples, para além do contributo de fésforo, apresentam a van-

tagem de conter um teor de enxofre, potenciando as capacidades dos SSP como fertili-
zante.

Superfosfatos triplo @

O superfosfato triplo é produzido através do ataque do acido fosfdrico a fosfo-
rite. Tal como os SSPs, existe uma grande variedade no tipo de reagdes que podem ocor-
rer, no entanto, as reagoes 1.5 e 1.6 representam as tradicionalmente consideradas.

2Cas(P0,)sF + 12H3P0, + 9H,0 — 9Ca(H3P0,),. H,0 + CaF,
Reacao 1.5
2CaF, + 4H3P0, + Si0, — SiF, + 2CaH,(P0,),.H,0

Reacdo 1.6

Pela reagao 1.5 é possivel observar que o ataque a fosforite com acido fosférico,
leva a um maior teor de fésforo quando comparado com o acido sulfarico. O TSP apre-
senta o triplo do fosforo que o SSP, dai o seu nome de triplo.

As reag0es para a producao de SSP e TSP, ocorrem no reator e continuam a ocor-
rer ao longo de uma correia transportadora.



Até este ponto, os passos indicados sao os mais comuns de encontrar na indus-
tria, desde a moagem até ao reator, o processo € simples e ocorre sem contratempos. No
entanto, se realizarmos uma analise mais profunda as reagdes 1.3, 1.4 e 1.6, um problema
comega a surgir: os poluentes de fliior que se formam na fase gasosa.

O 4cido fluoridrico ¢ extremamente toxico e corrosivo e o seu contacto com a
fauna e a flora pode ter efeitos irreversiveis. E assim obrigatério que as fabricas de su-
perfosfatos tenham legislagdes muito apertadas para as suas emissoes. O DL 125/2018 !
explicita que as emissodes gasosas de fldor nao podem passar os 5 mg/Nm?®.

O sistema utilizado pela SOPAC para resolver este problema consiste no uso de
trés torres de lavagem seguido de um multiventuri. De forma a minimizar os efluentes
liquidos do processo, o liquido das torres de lavagem € reciclado ao reator. Esta estraté-
gia diminui custos associados ao tratamento dos efluentes e reduz o uso de acido, no
entanto aumenta a quantidade de fltor nas torres de lavagem o que obriga a uma efici-
éncia dos equipamentos maior.

Na figura 1.3 encontra-se representado um esquema do sistema de lavagem dos
superfosfatos instalados na SOPAC.

Re\ac{tor

AN}
Lavador|

Multiventuri Chaminé

3
\
/';‘\" Agua pura
o |-¢) C

Fossa

Figura 1.3- Esquema da zona de lavadores da empresa SOPAC
Tal como no reator, existe um nimero elevado de reagdes que ocorrem no inte-
rior dos equipamentos de lavagem sendo a reagao 1.7 a mais relevante.
3SiF, + 3H,0 — 2H,SiF, + Si0,.H,0
Reacao 1.7
No processo existente na instalagao fabril da SOPAC foram identificados dois
problemas:

Acumulacéo de sélidos no processo

Pela reacdo 1.7, € possivel observar que um dos subprodutos ¢ didéxido de silicio
solido, SiO:. Pela figura 1.3 é possivel constatar que ndo existe nenhum equipamento
que remova os solidos do processo, o que leva a uma grande acumulagao destes, por
sua vez conduzindo a varios problemas na instalagao sendo os mais relevantes:

e DParagens sucessivas para a limpeza dos equipamentos

Estas paragens sucessivas implicam perdas econdmicas, mao de obra adicional,
afeta o tempo de producao e destabiliza o processo.



e Aumento da densidade do reciclo

O reciclo ao reator, de forma a ndo comprometer a qualidade final do produto,
nao pode exceder uma densidade de 1 310 kg/m® ou uma concertacao de sélidos de 205
kg/m3. Como a densidade do Si0, é mais elevada que a do liquido, ao longo do tempo
a densidade do reciclo ird aumentar.

e Perda de rendimento da lavagem de gases

Entupimento das bombas e dos aspersores podem condicionar o caudal de li-
quido de lavagem e, consequentemente, diminuir a eficiéncia da zona de lavagem.

Para combater este problema existem duas solugdes: a paragem do processo e
limpeza dos equipamentos ou 0 aumento do caudal de H>O puro no processo. Esta ul-
tima, apesar de impedir a paragem de produgao, para além de destabilizar o processo,
transborda o tanque R, sendo o liquido sujo depois reintroduzido no tanque 3, compro-
metendo a eficiéncia da torre 3.

A acumulagao de sélidos obriga o processo a funcionar de forma ciclica sem que
este consiga atingir um verdadeiro estado estaciondrio e compromete o controlo do pro-
cesso obrigando os operadores a correr sempre atras do "prejuizo”.

Emissodes de flGor

Devidos as rigidas leis de emissoes de fltior é necessario sempre garantir que o
processo se encontra dentro de especificacao.

Esta dissertagdo pode ser separada em 3 objetivos:
> Compreender e definir as caracteristicas e correntes do processo

Atualmente desconhece-se a composi¢ao de cada uma das correntes e caracte-
risticas do processo, como pressdo e temperatura, envolvendo a zona de lavagem dos
superfosfatos. Foram realizadas medicOes e retiradas amostras para este fim.

> Resolver/ minimizar o problema da acumulacao de sélidos

Uma vez que nao existem equipamentos disponiveis na zona de lavagem que
possam remover solidos do processo foram propostos e dimensionados dois equipa-
mentos para esta fungao.

> Garantir as emissoes de fltior dentro de especificacao

Apesar da empresa se encontrar dentro de especificagao, procuraram-se solu-
¢Oes para garantir que, mesmo no pior caso, o processo continue dentro da legislagao.

Ao longo de toda a dissertagao o foco manteve-se nos SSP onde existe um maior
teor de fltior na corrente gasosa e consequentemente um valor mais elevado de sélidos
e emissoes.






2.

Reviséo bibliografica

Depois de identificados os problemas do processo, procedeu-se a um estudo bi-
bliografico para perceber qual a melhor maneira de os colmatar e todos os pressupostos
por de tras das solugdes apresentadas.

Em rela¢do a acumulagao de sélidos, a solu¢gdo mais comum em manuais opera-
tivos passa pela periodicidade de lavagem e remogao de solidos dos equipamentos para
manterem a sua eficiéncia. Esta solucdo nao é viavel o suficiente e existe a necessidade
de uma remogao de sélidos do processo continua para evitar a sua acumulagao.

Equipamentos como decantadores de alta taxa sdo abundantemente utilizados
como separadores de sélidos e de liquidos em varias industrias, pelos quais poderiam
ser uma solugao. Estes ja foram avistados numa fdbrica de menores dimensoes, em re-
lagao a SOPAC, de produgao de SSP.

Outro equipamento ja provado na industria para a separagao de sélidos e liqui-
dos ¢é o filtro de prensas, apesar de nao se saber se alguma vez foi adotado para uma
fabrica de SSP, o seu modo de operagao e eficiéncia tornam-no uma possibilidade.

Em relagdo a uma maior seguranga no que toca ao teor de fltior nas emissoes dos
gases de saida do processo, cada fabrica de SSP e TSP tém as suas solugdes e, normal-
mente, todas incluem um sistema de 3 torres de lavagem vazias onde os gases proveni-
entes da reagao sao lavados com dgua e um ultimo equipamento como um ciclone ou
um multiventuri, no exemplo da SOPAC. Nao existe propriamente um sistema melhor
em relagdo aos restantes, variados fatores como capacidade fabril, origem da matéria-
prima e drea disponivel fazem com que cada instalacdo possa seguir o que para ela se
adapte melhor. Dada a 4rea disponivel na SOPAC para expansao e a eficiéncia reque-
rida, uma das opg¢Oes mais vidveis passa pela possivel instalagdo de uma nova torre de
absorgao.

2.1. Sedimentacao

A sedimentagdo pode ser definida como a separacgao de particulas sélidas sus-
pensas num dado liquido através de forcas gravitacionais. Esta separagao ocorre
quando estas particulas apresentam uma densidade superior a do liquido onde estao
inseridas.

A sedimentacao é um dos processos mais utilizados quando o objetivo passa por
retirar o maior numero possivel de sélidos a um dado liquido até este ficar transltcido



(sem teor de sdlidos), esta técnica encontra-se bastante presente em industrias de lim-
peza de aguas e efluentes industriais [,

A deposigao ou sedimentagao de particulas depende da sua distribuigao de ta-
manho, da sua concentragdo, geometria, composicao e até mesmo da temperatura da
mistura "', a combinacao destes parametros pode originar 4 formas distintas de sedi-
mentagao 2

e Sedimentacao discreta (Tipo I):

As particulas nao alteram as suas propriedades fisicas, como a forma, tamanho
e composi¢do, mantém a sua velocidade e nao existem interagdes significativas entre
elas. Todos estes fatores fazem com que neste tipo de sedimentacao seja possivel aplicar
as leis de Newton e Stokes para a determinagao da velocidade de sedimentacao.

Este tipo de sedimentagdo estd normalmente associado a solugdes com baixa
concentracao de solidos.

PS

o-

t1 tZ t3
Figura 2.1-Sedimentagao do tipo I
e Sedimentagao floculenta (Tipo II):

Ao contrario do que acontece no Tipo I, as particulas terdo tendéncia a aglome-
rar-se, levando a um aumento do seu tamanho e, consequentemente, a um aumento da
velocidade de sedimentagao. Uma vez que a velocidade de sedimentagao nao se man-
tém constante inviabiliza o usa das leis anteriormente referidas.

Este tipo de sedimentagao pode ocorrer devido a propriedades intrinsecas das
particulas ou a presenga de agentes coagulantes.

PS
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Figura 2.2-Sedimentacao do tipo II



e Sedimentac¢dao em zona (Tipo III)

O tipo III ocorre devido a interagao da particula com as particulas circundantes.
Nesta interagao, ao contrario do tipo II, ndo ocorre formagao de flocos, mas sim de uma
massa de particulas que criam uma interface liquido-solido bem definida. Esta interface
irda diminuir em altura ao longo do tempo sendo assim possivel retirar a velocidade de
sedimentacao com recurso a ensaios experimentais.

Este tipo de sedimentagao ocorre em solugdes concentradas.

ty t ts
Figura 2.3-Sedimentacao do tipo III
e Sedimentagao por compressao (Tipo IV)

O dltimo tipo de sedimentagdo ocorre em solugdes com elevada concentragao
onde se d4 a formagao de uma estrutura onde apenas o peso das particulas do topo
contribui para a sedimentagao. A forga do peso ird comprimir a estrutura e esta ird de-
formar e expulsar 4gua no seu interior diminuindo a altura de sélidos.
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Figura 2.4-Sedimentagao do tipo IV

2.1.1. Teoria da sedimentacéao

A teoria da sedimentacdo tem como objetivo determinar a velocidade de sedi-
mentacao e esta normalmente associada as leis de Stokes e Newton.

Uma particula que se encontra em sedimentagao discreta apresenta apenas duas
forgas, uma provocada pela gravidade e uma no sentido oposto, a forga que resulta do
atrito da particula com o liquido que esta envolto. Estas forgas encontram-se represen-
tadas na figura 2.5 onde a particula foi considerada esférica (131141,
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Figura 2.5-Forgas aplicadas numa particula esférica em queda

De acordo com a segunda lei de Newton:
Wy _p_
a9 ¢

Equacgao 2.1

Onde,

m: massa da particula, kg

Fy: forca gravitica kg.m.s ™2

F,: forga de atrito kg.m.s ™2

vp: velocidade da particula, m.s~ 1

A forga gravitica é facilmente determinada pela equagao 2.2:
Fy=mxg=(pp—p)*Vp*g
Equacgao 2.2
Onde,
V,: volume da particula m?
pp: densidade da particula kg.m™3

p;: densidade do liquido kg.m™3

g: aceleragao da gravidade m.s 2

A forca de atrito pode ser calculada através da equagao empirica 2.3:

CD*Ap*pl"‘vp2
F, = >

Equacgdo 2.3

Onde,
Cp: Coeficiente de arrasto

A,: &rea projetada da particula m?

10



Rearranjado a equagao da segunda lei de Newton obtemos:

dv. Cp * Ay % p * v,)°
m—==(pp = p) < Vp* g = "

Equacao 2.4

Considerando o estado estacionario e aproximando a forma da particula a uma
esfera temos:
dvy, nd? nd?

—— = 0 em estado estacionario, A=— eV, =—
dt 4 p

Equagao 2.5
Onde,
d: diametro m

Por fim voltamos a rearranjar e derivar a equagao 2.4, e obtemos:

4xg*d=*(pp—pp)
3% Cp *py

Up:

Equacao 2.6
O fator do coeficiente de arrasto ndo é uma constante e o seu valor é altamente
dependente do nimero de Reynolds, Re.
Para o caso de regime laminar e para valores de Re< 1, C;, pode ser definido
como:
24 d*xv=xp
(p=— e Re=———
Re u
Equagao 2.7
Onde,
u: viscosidade Pa.s
E assim, modificando a tltima equac¢ao podemos obter a conhecida lei de Stokes
e a velocidade de queda de uma particula esférica discreta [>!:

s Txlp—p)*g
p 18 * u
Equacao 2.8

Para o caso de o Re se encontrar no intervalo de 1 a 1000, o coeficiente de arrasto

pode ser considerado como:
24 3

Ch=—+——-+4+0,34
b Re+Re°rs+

Equacao 2.9
Ja para Re> 1000, considera-se o C, constante com valor de aproximadamente:
Cp ~ 0,44

Como ja referido, estas equagdes tém a desvantagem de apenas poderem ser
aplicadas a solugdes diluidas e com um perfil de sedimentacao do tipo I.
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Para solugdes concentradas existe a necessidade de modificar as equagoes ante-
riormente definidas, devido a fatores como 16l

¢ O ntervalo de tamanhos das particulas, se este for significativo, as parti-
culas maiores podem empurrar as particulas mais pequenas aumentando
a sua velocidade de sedimentagao.

e As particulas estarem mais juntas o que aumenta a possibilidade de estas
se irem agregando, formando particulas maiores.

e O gradiente de velocidade do fluido proximo das particulas aumentar
como resultado da mudanga de drea e da forma dos espagos de fluxo.

e A velocidade ascendente do fluido deslocado durante a sedimentagao ser
apreciavel numa suspensao concentrada e a velocidade de sedimentacao
aparente ser menor do que a velocidade real em relagao ao fluido.

Apesar destes fatores, a equacao da lei de Stokes nao deixou de ser o ponto de
partida para algumas tentativas de definir a velocidade de sedimentacao para solugoes
concentradas, entre elas a tentativa de Robinson ['"1 que em 1926 sugeriu modificar os
parametros do liquido, da viscosidade e da densidade, para as propriedades da mistura
e acrescentar uma constante, K”". Steinour ['8l, por sua vez, prop6s utilizar a densidade
da mistura, acrescentar uma fungao dos espacos vazios da particula proveniente do seu
estudo de sedimentagao de tapioca em dleo e por fim a multiplicagdo dos espagos vazios
ao quadrado a todo o sistema. Por fim, Hawksley [¥, que a semelhanga de Robinson,
modifica os parametros de viscosidade e, a semelhanga de Steinour, multiplica os espa-
¢os vazios pelo sistema.

K”xd?+(pp—pm)*g

Robinson: v =
Hm
Equagao 2.10
eZxd?x - *
Steinour: v = Egiu pm)g x f(e), f(e)=10"182(1-¢)
Equacgao 2.11
e*dz* P, —P. )*g
Hawksley: v = M

18%uyy,
Equagao 2.12
Podemos observar na figura 2.6 um esbogo do comportamento da velocidade de

sedimentacdo observado experimentalmente do mesmo tipo de amostra a diferentes
concentragoes de solidos [16:20],

E percetivel que quanto maior a concentracao da suspensao, menor a diferenca
de alturas da interface entre o clarificado e a lama em intervalos de tempo maiores, o
que resulta numa velocidade de sedimentagao menor.
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Concentragdo da amostra (v/v):
8% 4%
6% 2%

Altura da interface

A 4

tempo

Figura 2.6- Velocidade de sedimentacdo a varias concentragdes solidos

E assim possivel concluir que para menores concentragdes de sélidos obtém-se
valores de velocidade de sedimentacao maiores 1?l. Esta relacao entre concentragao de
solidos e velocidade de sedimentag¢do ocorre uma vez que, uma maior concentra¢ao im-
plica uma maior velocidade ascendente do fluido deslocado e gradientes de velocidade
no fluido mais abruptos e tendo estas forgas sentido contrario ao trajeto da particula a
sedimentar, existe uma diminui¢do da velocidade de sedimentacao [1¢],

De salientar que na maioria dos casos as equagdes acima referidas para solugdes
concentradas ndo sao precisas o suficiente quando se trata de dimensionar equipamen-
tos. Na industria € usual realizar ensaios para determinar a velocidade de sedimentacao
de forma mais fidedigna.

2.1.2. Decantador ideal [2122:23]

Devido a complexidade que envolve o processo de sedimentagao, ¢ comum co-
megcar por um sistema ideal para prever o comportamento das particulas num determi-
nado decantador. As premissas utilizadas para a construgao deste sistema sao:

¢ Uma vez sedimentadas no fundo do equipamento, as particulas mantém-
se imdveis e ndo interagem com outras particulas previamente sedimenta-
das.

e Fluxo de sedimentacgdo horizontal, com velocidade constante.
e Distribui¢ao uniforme vertical das particulas a entrada.
e A sedimentagado do tipo I, discreta.

Na figura 2.7 encontra-se uma representagao de um decantador ideal com ali-
mentacao horizontal, da esquerda para a direita, com o trajeto de uma particula na po-
sicao mais desfavoravel possivel, neste caso no topo do equipamento. Estao demostra-
dos trés comportamentos que a particula pode possuir num decantador ideal, com base
apenas nos valores da velocidade a que a mistura se desloca ao longo do decantador
(vo) e a velocidade de sedimentagao da particula (v;).
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w

Poco de lamas

Figura 2.7-Representac¢ao do trajeto de uma particula num decantador ideal

Quando vy< vg, a particula atinge o pogo de lamas antes do final deste, se vy-v;,
a particula ndo atinge o poco de lamas no comprimento L e se v,-v; a particula atinge o
pogo de lamas exatamente no final do comprimento L.

A velocidade v, pode ser facilmente calculada por:
_ 0

B+H
Equagao 2.13

Vo

Onde,
Q: caudal de alimentacdao, m3.h™!
B: largura do decantador, m

Com base na figura 2.7 e nos valores das velocidades é possivel determinar o
tempo que a particula demora a percorrer o decantador, t;, bem como o tempo que a
particula demora a chegar ao fundo, ¢, :

t1=_, e t2=

Equacgao 2.14

Nas condig¢des apresentadas, para a particula atingir o fundo do decantador no
fim do seu comprimento, ambos os tempos t1 e t2 terdo de ser iguais, rearranjado as
equagodes ja indicadas e resolvendo em ordem a vy, obtemos:

B*L*H H Q Q

== V==V =~

Q Vs Bx*L A
Equacao 2.15

Uma vez que a particula foi colocada na posi¢ao mais desfavoravel (superficie
do liquido a altura H), de forma a otimizar o decantador ¢ desejado que esta atinga o
fundo no final do comprimento L. E possivel aproximar a velocidade de sedimentagio
da particula a uma velocidade de sedimentacdo critica desejada, vg.. A figura 2.8 de-
mostra o comportamento da particula ao comparar a vg e a vg.
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Figura 2.8- Comparacao entre v e v, num decantador ideal

Retira-se a conclusao de que para qualquer tipo de equipamento de sedimenta-
¢ao que se use, independentemente do seu dimensionamento, todos irao partilhar da
mesma premissa, para uma dada velocidade de sedimentacao a particula apenas ira se-
dimentar se esta for superior ou igual a velocidade de sedimentacao critica. Sendo esta
a regra geral que define a eficiéncia de remogao.

Contudo existem algumas excegdes, para este tipo de decantador horizontal esta
conclusao apenas € valida para as particulas que tenham o ponto de partida igual, neste
caso H. Por exemplo, se considerar mos uma particula que entra no decantador a uma
altura de H/2, com base nas equagdes apresentadas, a velocidade de sedimentacao podia
ser até 2 vezes superior a velocidade de sedimentacao critica e a particula ser removida.

Como norma, particulas que entrem no decantador a uma altura h, poderao ser
removidas, mesmo que vs<v,., desde que respeitem a seguinte condicao:

h v

H v,

Equagao 2.16

2.1.3. Decantadores de alta taxa

A 4gua é o componente mais importante para a sobrevivéncia humana, a sua
qualidade é um dos parametros que requer maior atencdo. Esta agua, dependendo do
seu ponto de recolha ou da sua origem, pode ter presente pequenos sedimentos 24,

O tratamento utilizado neste tipo de casos baseia-se na teoria da sedimentagao e
normalmente com recurso a decantadores. A importancia deste levou ao longo dos anos
a uma procura de estratégias para aumentar nao so a eficiéncia, mas também o caudal,
sem comprometer a praticidade do equipamento. Desta necessidade nasceram os de-
cantadores de alta taxa, este termo € aplicado a equipamentos de sedimentagao pouco
profundos contento placas paralelas ou um conjunto de pequenos tubos de variadas
geometrias no seu interior. Este novo design trouxe vantagens quando comparados com
0s equipamentos convencionais. A principal vantagem é a reducao das 2 horas de re-
tencdo normalmente obtidas pelos decantadores convencionais para apenas 15 minutos,
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esta vantagem faz com que o custo de capital para a construgao, terreno e canalizacao
seja significativamente inferior?>l.

2.1.4.1. Decantador lamelar e tubular

Os decantadores lamelares e tubulares sao os mais referenciados no que toca a
decantadores de alta taxa. Os formatos exteriores destes decantadores sao semelhantes
entre si, tendo sempre uma inclinacao entre 5 e os 80 graus, no seu interior podem ser
encontradas placas paralelas (lamelas) ou tubos de diferentes geometrias.

Na figura 2.9 é possivel observar um esbo¢o de um decantador lamelar e algu-
mas das varias geometrias que os tubos podem adotar [2°].

W

Clarificado

Circular Retangular
Ocpo
>
Sélidos Chevron Hexagonal

Figura 2.9- Esquema de um decantador lamelar e vérias geometrias dos tubos

Estes decantadores podem ser até 10 vezes mais pequenos do que um decanta-
dor convencional para o mesmo caudal 7 e o facto de nao ter pecas moveis permite
uma menor manutenc¢ao do equipamento e um menor custo de operagao.

As desvantagens expressam-se no entupimento das lamelas ou tubos, sendo ne-
cessario proceder a sua remogao, e na dificuldade de efetuar pequenos reparos nas la-
melas ou tubos. O processo de remogao nao € penoso, no entanto, implica uma paragem
na alimenta¢do do decantador.

Um decantador lamelar dispoe de varias mais valias como 1?8l
e  Fabricagao de acordo com as necessidades do projeto.
e Facil instalacao.
e Suporta temperaturas acima de 100 °C.
e Pouca estrutura de suporte necessaria.

J& um decantador tubular, independentemente da sua geometria, apresenta
como vantagens !

e  Melhor capacidade de separagao de solidos suspensos.
e  Maior superficie de contacto por metro quadrado.

e Alta resisténcia mecanica.
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e Nao necessita de suportes.
e  Superficie uniforme e suave.
e Baixo investimento.

O sentido do fluido e das particulas define o modo de operagao do decantador,
estes podem operar em: contracorrente, onde o sentido do fluido € o oposto da particula
co-corrente, sentido do fluido e da particula igual e cruzada, onde a particula tem sen-

tido perpendicular ao do fluido. O sistema em contracorrente é o mais utilizado na in-
dustria B0,

Clarificado Mistura

Mistura
Clarificado

{

Mistura Sélidos Clarificado Solidos Sdlidos

) b) )
Figura 2.10- a) Sentido contracorrente; b) Sentido co-corrente; c) Sentido cruzado

Para o desenvolvimento de um modelo tedrico para decantadores lamelares/tu-
bulares foi necessario adaptar a teoria do decantador ideal. O primeiro a desenvolver
esta teoria foi o autor Yao, K. M. (1970), que através de métodos tedricos e empiricos
criou o ponto de partida para o dimensionamento destes decantadores.*’!

Algumas das premissas utilizadas pelo autor sao semelhantes as do decantador
ideal, sendo estas:

¢ O fluxo laminar e unidimensional ao longo do decantador.
e As particulas tém um comportamento discreto e nao se agregam.
o Efeitos na zona de entrada, saida de lamas e clarificado desprezaveis.

As equag0es de partida sao novamente a segunda lei de Newton, equacdo 2.2, e
a equacao do atrito, com base no regime laminar e na lei de Stokes, equacao 2.17.

mFy =31 *p*d* (v, —vy)
Equacgao 2.17

Assumindo estado estaciondrio e substituindo as equag¢des obtemos:

o Pr =PI g
p o~ 3mxpu*d oS

Equacao 2.18
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Para auxiliar a interpretagao das equagoes seguintes construiu-se a figura 2.11.

V%S

Figura 2.11- Sistemas de coordenadas adaptado de [31]

Pela figura é possivel observar a forca u,, que representa a velocidade local a
que o liquido se desloca no plano do eixo do X, e vs, que representa velocidade de sedi-
mentagao da particula, sendo entdo a soma destas duas forgas vy, a velocidade a que a

particula se desloca.

Como a velocidade da particula resulta de duas forgas de diferentes orientagoes,
esta ira ter um contributo horizontal e um vertical:
Upx = Uy — Vs * sen (0)
Equagao 2.19
Vpy = —Vs * cos (6)
Equacao 2.20
A particular ird alterar as suas coordenadas ao longo do tempo, logo:
dx dy
T T
Equacgdo 2.21
Por fim, ao rearranjar e combinar as equagoes 2.19, 2.20 e 2.21, obtemos a equagao

diferencial da trajetdria da particula com a combinacao das forgas gravitacionais e do
fluido, sendo esta:

dy  wvsxcos(0)
dx  u, — vg * sen (0)

Equagao 2.22
Integrando a equagao 2.22 e dividindo os seus fatores por v, e pelo didmetro do

canal, d., obtemos:

—dY——*sen(Q)*Y+—*cos(9)*X C;
Vo

Equacgao 2.23
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A determinagdo da constante C; pode ser efetuada através de quaisquer coorde-
nadas de uma trajetdria conhecida, imaginando uma familia de forgas F1, F2 e Fs, em que
todas passam no fundo do decantador, ponto B. A representagao destas forcas e do
ponto B encontram-se na figura 2.12.

Trajetoria da particula

Figura 2.12- Sistema de decantacdo de alta taxa adaptado de [31]
As coordenadas do ponto B sdo adimensionais:
X=L; e Y =0,ondeLy=comprimento/didmetro do canal
Assim podemos definir Ci como:
vS
Cy =—=* Ly *cos (0)
Vo
Equacgao 2.24
. A u . . .
Ja o parametro fv—x dY é dependente do tipo de decantador escolhido e da geo-
0

metria dos tubos.

Para decantadores lamelares de placas paralelas em regime laminar:
u
— = 6[Y — Y?]
Vo

Equacao 2.25
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Para decantadores tubulares de tubos cilindricos em regime laminar:
u
— = 8[Y — Y?]
Yo
Equagao 2.26

Para decantadores tubulares de tubos quadraticos em regime laminar:

1 inf 2 L M*T coshm*mr—1 .
u_x_—§—2m=1m(cosmn—1)51n 5 *(coshm*n*Y—Wsmhm*n*Y)
Yo —i+2inf L(Cosm*n—l)z ; (cosm+m —1)?

12 m=14n5 *3}-5 smhm*n—m
Equacao 2.27

O altimo passo € definir as coordenadas da particula para se proceder a integra-
¢ao. De forma a simplificar o calculo é recomendado usar as coordenadas do ponto B’,
com ordenada 1 e abcissa 0, representado na figura 2.12.

Substituindo o valor de % para cada um dos tipos de decantadores na equagao
0

2.23 e integrando-a com os limites definidos obtemos as seguintes relagoes:

Para decantadores lamelares, de placas paralelas em regime laminar:

v
—(sinf + Ly * cos @) = 1
Vo

Equacao 2.28

Para decantadores tubulares de tubos cilindricos:

S (sinf + L 6) =~

—(SIn * COS ==

Vg a 3
Equacgao 2.29

Para decantadores tubulares de tubos quadraticos:

= inf + L 0) = —11
*
R (Sl d * COoS ) 3

Equacgao 2.30
O valor apresentado do lado direito de todas as equagdes € identificado pela si-

gla Sc. Teoricamente qualquer particula com valor superior a esse pode ser removida,
sendo a férmula geral para decantadores de alta taxa:

v
—(sinf + Ly * cos8) = Sc
Vo

Equacgdo 2.31
O raciocinio acima, tal como referido nas premissas, ¢ apenas valido para fluxo
laminar, logo o niimero de Re no interior do canal tera de ter sempre um valor inferior

a 2 000, no entanto, quanto menor o valor de Re maior a possibilidade de uma melhor
eficiéncia na remocao de particulas. 1%
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Na figura 2.13 encontramos uma representagao deste fluxo facilmente identifi-
cavel dado a sua forma caracteristica. Esta forma demonstra que a forga do liquido é
superior no centro do tubo e vai diminuindo até as extremidades. Como a particula se
ird deslocar numa das paredes do tubo, no sentido contrario ao fluxo, é apreciavel que
a forca do liquido aplicada na particula seja minima, dai ser preferivel operar com bai-
xos valores de Re.

Fluxo Laminar

—_—
—

Figura 2.13- Fluxo laminar

No entanto, nao se pode esperar que o liquido ao entrar no decantador esteja
imediatamente em estado estaciondrio, como tal para evitar uma diminui¢ao na eficién-
cia do equipamento é aconselhado acrescentar um comprimento relativo ao compri-
mento das placas ou tubos para contabilizar um periodo de transigao até se atingir o
desejado estado estacionario.

O comprimento relativo extra é calculado com base na expressao de Langhaar!®!:
L'g=k=*Re
Equagao 2.32

A constante k depende do regime em que se esta a operar e do tipo de tubagem
ou placas que se utiliza. O comprimento relativo equivale a divisao de um comprimento
extra pelo diametro do canal.

Para os diferentes tipos de decantador obtemos [34:

e Para decantadores lamelares de placas paralelas em regime laminar:

L3 = 0,09 * Re
Equacgao 2.33

e Para decantadores tubulares de tubos cilindricos:

L4 = 0,06 *Re

Equagao 2.34
e Para decantadores tubulares de tubos quadraticos:

L3 = 0,09 * Re
Equacgao 2.35
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Foi verificado que ao utilizar a constante de 0,09 para decantadores tubulares de
geometria diferente da circular, os valores obtidos de L’; eram muito elevados. Para
colmatar esta situagao, a equagao 2.36 foi proposta. 2

L'y = 0,013 % Re
Equacao 2.36

Caso o comprimento extra, Ly, seja inferior ao comprimento relativo inicial-
mente considerado, L;, deve-se considerar para design L’; + Lg, caso o L'y > Ly, deve-
se considerar para design 2 L.

No entanto, ao assumir a ultima hipotese € necessario proceder com cautela e
até aplicar uma escala piloto para perceber a robustez desta proposta.

E pretendido que a particula ja sedimentada se mantenha no caminho desejado
e que nao seja arrastada ou volte a ficar em suspensao. Para tal, é necessario considerar
a tensdo de cisalhamento, que consiste numa forga de fric¢gao aplicada por um fluido
num corpo que se encontre no seu caminho e é denotada por t. %

Para certificar que esta tensao nao é prejudicial ao objetivo de sedimentacao de-
vemos garantir a regra:

< T

ve < |-

P
Equacdo 2.37

A tensao de cisalhamento pode ser calculada através da equagao 2.38, que a re-
laciona com o fator de atrito de Fanning, f.

frvi*p
2
Equagao 2.38

O fator de atrito de Fanning para regime laminar é normalmente definido por:

_ 16
= Re
Equagao 2.39

Substituindo as equagdes 2.38 e 2.39 na 2.37, e rearranjado em ordem a v,, obte-
mos a norma de boas praticas a seguir neste tipo de decantadores [*1.

Re

8

IA

Vo

Equacgao 2.40
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2.2. Filtracao

O processo de separagao de solidos e liquidos através da realizagao de uma fil-
tracdo ¢ uma tecnologia amplamente praticada e desenvolvida para a recuperagao de
solidos e para garantir a claridade do liquido filtrado ©¢1.

O processo de filtracao em si, € relativamente simples e consiste na passagem de
uma solugao de liquidos e soélidos suspensos, por um filtro onde o liquido passa e os
solidos ficam retidos. A figura 2.14 ilustra um exemplo de filtragao.

Filtragao liquida

Mistura

//% % %% Bolo
A 2 o AL Filtro

Filtrado

Figura 2.14- Representagao de uma filtragao

Para que a solugao atravesse o filtro é necessario aplicar uma variagao de pres-
sao, AP, que a obrigue a tal. Na figura 2.14, o AP é criada pela forca gravitica.

E indiferente a fonte que origina a variacao de pressao que é aplicada, estas po-
dem ser provenientes 7l

e Gravidade.

e Vacuo.

e Pressao (bombas).
e Centrifuga.

Alguns dos fatores que influenciam a escolha do tipo de equipamento de filtra-
¢ao a usar sao:

¢ O objetivo da filtracdo: o liquido clarificado, o bolo formado ou ambos.
e A concentracao e o caudal da solugao a tratar.

e Natureza do sdlido.

e As propriedades do fluido.

e Se é necessario lavar o bolo formado.

Existem essencialmente 2 tipos de filtracao **l: a normalmente referida como cake
filtration, onde os sélidos sao depositados na superficie do meio poroso que a solucao
atravessa, acumulando-se e criando um bolo que cresce ao longo do tempo. Neste tipo,
a solucdo tem normalmente um alto teor de sdlidos. O segundo tipo de filtracao é
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referido como deep-bed filtration, onde os soélidos sao depositados no interior dos poros.
Normalmente é aplicado quando a recuperagao dos solidos nao € relevante. A solugao
utilizada neste tipo contém particulas finas. De realcar que é possivel obter ambos numa
s¢ filtragao.

RENBAEN

a) b)

Figura 2.15- a) Cake filtration; b) Deep-bed filtration;

2.2.1. Teoria dafiltracao

Aolongo do tempo foram realizadas inimeras tentativas com o objetivo de obter
expressoes gerais para a queda de pressao e para a velocidade média de um determi-
nado liquido através de meios porosos ou enchimentos.

Um bom ponto de partida para a determinagdo destas expressdes consiste na
expressao de fluxo laminar, num tubo circular, dada pela equagao de Hagen-Poiseui-
lle:1*)

d (—AP)

*

u:32*,u l

Equacgdo 2.41
Onde,
u: velocidade média, m.s!
[: comprimento do tubo, m
AP: variagao de pressao, Pa

Se considerarmos que os espagos livres nos tubos consistem numa série de canais
tortuosos, podemos reescrever a equacao 2.41 para:
2
d'm (-AP)

*

u1=K,*'u l,

Equacgao 2.42
Onde,
u,: velocidade média pelo canal poroso, m.s
d’p,: didmetro equivalente dos canais porosos, m
" comprimento do canal, m

K': constante adimensional dependente da estrutura dos canais
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As duas equacdes sao semelhantes sendo que diferem nos locais por onde passa
o liquido, enquanto a primeira ¢ um tubo na segunda passa a ser o interior dos canais
tortuosos. Assim sendo € normal que ambas se possam relacionar.

As velocidades relacionam-se atraveés [40;

u

U =-—

! e
Equagao 2.43

Onde,

e: representa a porosidade/espacos livres

Para os comprimentos assume-se que tém uma dependéncia diretamente pro-

porcional:
U'=kxl
Equagao 2.44

Para o diametro equivalente dos canais porosos foi proposta a seguinte igual-

dade por Kozeny ['°l.
e wvolume de vazios preenchidos com fluido

Adm=c= ; — —
oS, area superficial especifica

Equacao 2.45

Modificando a equagado 2.41, com as novas igualdades e transformando [ na es-
pessura do bolo, obtemos a conhecida equagao de Kozeny para fluxo laminar:

Equagao 2.46
Onde,

K: Constante de Kozeny, dependente da tortuosidade, da forma da particula, en-
tre outros

l: espessura do bolo m

Os primeiros dois termos da equagao 2.46 podem ser agregados. Esta jungao de
parametros traduz-se na resisténcia especifica oferecida pelo bolo, r.
K+ §2
r=—73
Equacao 2.47
Como u, representa uma velocidade esta pode ser definida como:
1 dv

U=—%—

A dt
Equacao 2.48

Por fim, o dltimo parametro ainda nao referido, a espessura do bolo, [, pode ser
calculada através de um simples balan¢o de massa.
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Considerando J como a concentracao de solidos em massa e utilizarmos 1 kg de
massa de suspensao como base de calculo temos no inicio [¢l:

Massa de s6lidos = |
Massa de liquido =1 —]
No final:
Massa de solidos = A+ 1, * (1 —e) * pg
Massa de liquido = (V+ Axl,xe) *p
Como o que entra € igual ao que sai obtemos:

] _Axlx(1—e)xp; J*Vxp
= @le:
1-] (V+Axlxe)xp Ax[1=))A —e)*ps—] *xexp]
Equacao 2.49

Considerando v, como o volume de bolo depositado por unidade de volume
filtrado e V como volume filtrado, obtemos:

] A

v=Il,—

‘v
Equacgao 2.50

Juntando as equagoes 2.47, 2,48 e 2.50 na equacgao 2.46 obtemos a equagao geral
para a filtracao, onde a resisténcia que o filtro oferece é representado por L,
av._ Ax(—-AP)
dt

V
reus g+ L)
Equacgdo 2.51
E desejado que L, seja o mais baixo possivel para que nao aumente o valor da

resisténcia total. Na maioria dos casos é o que se verifica e normalmente este L, pode
até ser desprezado.

Antes de se proceder a derivagao da equagao 2.51, existe um fator que tem de se
ter em conta, se o bolo é:

e Compressivel, ou seja, a medida que a pressao de filtracdo aumenta, a po-
rosidade do bolo diminui e a resisténcia ao fluxo de liquido aumenta. Estes
fatores sdao derivados do empacotamento das particulas . Ja o volume de
bolo depositado por unidade de volume filtrado nao é constante ao longo
do plano z. A resisténcia do bolo pode relacionar-se com a pressao através
da equagao 2.52 ¥?l e o v é alterado para o v'através da equagao 2.53:

r=1-n)*(-AP)">r =r(1—-n)->r=r *(—AP)"
Equagao 2.52
v'=v(1 — e,) = constante

Equacao 2.53

Onde,

n: coeficiente de compressibilidade dada as caracteristicas do bolo
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e Incompressivel, tal como o nome indica, resisténcia do bolo nao se altera
com a variagao de pressao e apresenta um resultado constante. O v tam-
bém apresenta um valor constante:

r = constante e v = constante

Até um certo grau todos os bolos apresentam alguma compressibilidade, no en-
tanto, para muitos, assumir que estes tém um comportamento incompressivel é valido
431, Experimentalmente € facil identificar se o bolo é incompressivel ou compressivel, ao
medir o volume filtrado ao longo do tempo e ao representa-lo graficamente. O bolo in-
compressivel apresenta uma relagao linear ao contrario do que acontece com o bolo
compressivel. Na figura 2.16 encontra-se a representacao do comportamento destes dois
bolos.

tempo/Volume
filtrado

A // S\

\Q /// Comportamento do bolo:
OO0 T compessivel
Joi <>/ -Compressive

<> -Incompressive
OUOC;QQ O ncompessie

» VVolume filtrado

Figura 2.16- Representagao dos dois tipos de bolo

Dependendo das caracteristicas do bolo obtemos entdo as equagdes gerais de
filtragao:

e Bolo incompressivel:

av A x (—AP)
dt r*,u*(v%+Lr)
Equacgao 2.54

e Bolo compressivel:
av A x (—AP)
dt

7% (—AP)™ * % (v'% + L)
Equagao 2.55

2.2.2. Filtro de prensas

Em relagao a equipamentos de filtragao, existe uma grande variedade de opgoes,
entre elas, o filtro de prensas.

O principio do filtro de prensas é bastante simples, consiste numa sequéncia al-
ternada de placas de filtros e camaras ocas formadas pelas frames*4l. A suspensdo entra
no interior da camara oca, onde o liquido passa pelos filtros e o bolo fica retido, este vai
aumentar ao longo do tempo até ter de ser, inevitavelmente, retirado.

27



Na figura 2.17 é possivel observar um esquema do funcionamento de um filtro
de prensas.

Filtrado

Mistura
Figura 2.17- Representacdo de um filtro de prensas em funcionamento

De acordo com o objetivo da filtragao, pode ser desejado lavar o bolo de forma a
retirar impurezas que possam ainda estar retidas sendo esta limpeza realizada no fim
do processo de filtragao. A limpeza pode ser simples, onde a dgua para a limpeza é
colocada nas camaras ocas, tendo algumas desvantagens como: utilizar canais preferen-
ciais e ser pouco uniforme. J& a limpeza complexa, onde a dgua é introduzida nas placas
de filtros, resolve as desvantagens da lavagem simples, no entanto, demora até 4 vezes
mais tempo a realizar [°l. De seguida apresenta-se um exemplo de ambas as lavagens.

Agua suja Agua suja

LTI T T

Agua limpa Agua limpa

a) b)

Figura 2.18- a) Lavagem simples; b) lavagem complexa

O ultimo passo consiste na remogao do bolo formado, onde é necessario des-
montar o equipamento para aceder ao bolo.

Até ao momento foram identificadas 3 etapas, a filtragdo, a limpeza e a remogao
do bolo. Somando o tempo que as etapas demoram temos a duragao de um ciclo do
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filtro de prensas. Este ciclo ird repetir-se varias vezes ao longo de um ano. Dependendo
do dimensionamento ou mistura com que se trabalhe, este ciclo pode ter duragoes, por
exemplo, de 6 meses ou de 24 horas.

A figura 2.19 demonstra um exemplo do tempo de ciclo sendo a soma de t, cor-
respondente ao tempo de filtracao, tw ao tempo de lavagem e t, a0 tempo que demora a

retirar-se o bolo:

Volume filtrado
A

—

I

I

I

I I
+

» tempo
Bty 4t

I
I
I
I
t

Figura 2.19- Representacao das etapas de um ciclo de um filtro de prensas

O filtro de prensas tem dois modos de operagao “!:
e Pressao constante

o Vantagens: Facilidade de obter dados experimentais, disponibili-
dade de muitos estudos experimentais.

o Desvantagens: Falta de consisténcia nos resultados experimentais
principalmente se forem pessoas diferentes a realizar os ensaios,
dificuldade em atingir pressao constante no inicio da experiéncia,
tempo insuficiente para estudar o periodo inicial da filtragao.

e Caudal constante

o Vantagens: Usado abundantemente na industria, obtencao de bo-
los uniformes, crescimento constante do bolo.

o Desvantagens: A pressao aplicada tem de ser continuamente au-
mentada.

Para além das vantagens do modo de operagao o proprio filtro de prensas acaba
por ter pontos fortes e algumas deficiéncias ['°):

e Vantagens:
o Baixa manutencao.
o Funcionamento simples e versatil.
o Pode ter como produto o liquido, o bolo ou ambos.
o Pode atingir altas pressoes.
e Desvantagens:

o Desgaste no material devido ao facto de em cada ciclo ser necessa-
rio desmontar, lavar e remontar o material.

o Mao de obra necessaria.
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2.3. Absorcgéo

Os processos de absorcao tém uma elevada importancia na industria quimica e
a sua funcao passa por transferir uma ou varias substancias de um determinado meio
para outro. Este tipo de processo € bastante utilizado em industrias onde é necessario
realizar purificagdes ou, por razdes ambientais, evitar que certos compostos sejam liber-
tados para o exterior.

A absorgao é normalmente realizada através de um de dois mecanismos [

e Absorgao fisica, mecanismo que se baseia na diferenga de solubilidades
entre um meio e o outro. Se o composto se encontrar num meio onde a sua
solubilidade € baixa e entrar em contacto com um meio de maior solubili-
dade terd a tendéncia de se mover para este.

e Absorgao quimica, que consiste em criar uma reagao entre o composto a
retirar e o solvente, neste tipo de absor¢ao o solvente tem uma grande afi-
nidade com o composto. No fim da reacao o produto tende a manter-se no
solvente.

A absorc¢ao quimica acaba por ser o mecanismo mais utilizada, principalmente
quando os compostos a retirar encontram-se no estado gasoso, uma vez que estes tém,
por norma, uma baixa solubilidade em solventes [,

Existem vdrias teorias em torno da absor¢ao, sendo a two-film theory proposta
por Lewis e Whitman uma das mais utilizadas.

i Gas Interface Liquido

ca'

APa

a0 OU pressao

ACa
pPa'

Concentrag

Figura 2.20- Representacao da two-film theory

A figura 2.20 é uma representacao tipica desta teoria, onde estd representado um
composto num determinado plano Z a atravessar a interface da fase gasosa para a fase
liquida. Este deslocamento € possivel devido a uma forga, forga motriz, que "empurra"”
o composto dentro da fase para a interface e esta representada na figura pela APa. Esta
forca tem de vencer qualquer resisténcia que o filme da fase liquida, gasosa ou ambas,
apresentem. Esta transferéncia de massa é denominada por Na, e relaciona-se com a
figura de acordo com a seguinte equagao 2.56 [47I:

Ny, = kg * (PA,G - pA,i) =k * (Ca; — Ca)
Equacgao 2.56
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Onde,

ky: coeficiente de transferéncia de massa na fase gasosa m.s’!
k;: coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida m.s™
Pa e Pi: pressao parcial do gas, Pa

Ci e Ci: concentragao na fase liquida, mol.m=

Alguns pressupostos desta teoria passam por considerar: que o equilibrio acon-
tece instantaneamente, estado estaciondrio, concentragao constante ao longo do filme e
que as leis de Henry sdo aplicaveis (solugdes diluidas).

Para sistemas reacionais, a absor¢ao apresenta mais etapas do que apenas as de-
monstradas na figura 2.20. Estas sao 471:

e Inicio da difusao do gas na fase liquida ao longo da interface.
e Difusao do reagente na fase liquida ao longo da interface.

e Reagdo quimica com os reagentes provenientes do gas da fase gasosa na
fase liquida.

e Difusdo dos produtos na fase liquida.

Se considerarmos uma reagao irreversivel e instantanea dada por A+B->C, um
esquema desta adsorcao pode ser representado do seguinte modo [“5I:

X R 0]

Liquido

I
I
|
p i Gas Plano de reagio
I
I
I
I
I
I
I

e

P

a0 OU pressao

Concentrag

Limite do filme do gas Interface gas-liquido

Limite do filme do liquido

.
Y

Z E U

Figura 2.21- Absor¢ao de uma reacao irreversivel e instantanea adaptado de [48]

Devido a forca motriz p-p!, o componente A, difunde-se através do filme do gas
e através da fase liquida pela for¢a Cia e CPa. Uma vez que a reagao é instantanea a con-
centragdo Cba equivale a zero. A varia¢dao de Csao longo do meio liquido obriga o com-
ponente B a deslocar-se para a zona reacional, que ao entrar em contacto com A obtém-
se C. O produto C tem tendéncia a deslocar-se desde a zona reacional para o seio do
meio liquido.

Esta teoria é igual a teoria dos dois filmes, com a excegao de um passo intermédio
que ird alterar a equagao 2.56 para I

Ny, =E * ky * (CA,i - CA,l)

Equacao 2.57
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Onde,

E: parametro que relaciona a velocidade de absorcao fisica e quimica

Este novo parametro E, normalmente, aumenta o nimero de transferéncia de
massa devido a contribuicao da atracao dos reagentes, podendo assim concluir-se que
de forma geral a absor¢ao quimica € mais "apressada” do que a absorcao fisica. O para-
metro E pode ser igualado ao nimero adimensional Hatta, Ha, que considera a cinética
da reacao e a transferéncia de massa no filme.

A variagao provocada no numero de unidades de transferéncia de massa, Na,
devido a Ha, pode ser estimada com base na cinética da reagao 5051,

e Reacao lenta
Na,=Haxk;*(Cyy —Cay); Ha<03
Equacao 2.58
Neste caso, € possivel observar pela equagao 2.58, que o facto de a reagao ser
lenta contribui negativamente para o niumero de transferéncia de massa, sendo dos ra-
ros momentos em que o Nada absorgao quimica se torna inferior ao Na de uma absor¢ao

fisica. A reagao ocorre no seio da fase liquida e a concentracao de gas nesta fase mantem-
se perto da saturagao.

o Reacgao de velocidade intermédia
Ny, = Hax* ky = (CA,L' - CA,l); 03<Ha<3
Equacgao 2.59

Aqui o intervalo de Ha pode ir até ao valor de 3, o que por si sé ja permite o
triplo do niimero de Na. A reagao ocorre tanto na interface como no meio da fase liquida
e é possivel encontrar gas no meio desta.

e Reagdo rdpida/instantanea
Ny, =Haxk; *(Cy;—Cay); Ha>3
Equacao 2.60
Neste ultimo caso, a influéncia da reagao é mais marcante no Na. Aqui a reagado

da-se exclusivamente na zona da interface entre o gas e o liquido, como ¢ visivel na
figura 2.21, sendo que uma reacao instantanea foi um dos pressupostos usados.

Apesar das melhorias que a cinética da reagdo pode trazer, nomeadamente na
possivel reducao do tamanho dos equipamentos ou uma maior eficiéncia destes, o pro-
cesso para descobrir o impacto que a reagao tem, por vezes, pode ser penoso. Existem 2
estratégias experimentais para tal [47:

e [Estudar diretamente a influéncia da altura do equipamento ou enchi-
mento, medindo a saida a concentra¢do do gas purificado.

e Realizando experiéncias numa escala laboratorial e construir um modelo
matematico baseado nos dados experimentais para calcular parametros
em falta e proceder ao scale up.

Ambas as hipdteses apresentam desvantagens, na primeira, é necessario ter a
altura do equipamento ou enchimento igual ao necessario na industria, o que por vezes,
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devido as dimensdes dos equipamentos industriais nao é possivel realizar esta andlise.
A segunda € uma hipotese mais barata, uma vez que nao é necessario o tamanho indus-
trial, no entanto, é contrabalangado com um trabalho tedrico mais arduo que a hipdtese
anterior. Para além disso ambas as hipdteses, necessitam de dados bibliograficos que
podem ser dificeis de encontrar e verificar.

Nos dias de hoje, é¢ mais comum a utilizagdo da segunda hipdtese, pois como ja
referido é mais econdmica e pode apresentar uma maior versatilidade nas previsoes que
apresenta.

2.3.2. Coluna de absorcéo

Existem varios tipos de equipamentos onde podem ocorrer absor¢des, mas
quando se fala de adsorcdes gasosas € usual recorre-se a colunas de absorgao pois o seu
funcionamento € simples e pode operar tanto em co-corrente ou contracorrente.

As colunas podem classificar-se em 2 grupos de acordo com o seu interior:
¢ Sem enchimento

Tal como o nome indica estas colunas sao ocas e apesar de apresentarem uma
menor transferéncia de massa ao longo do plano vertical z, sdao especialmente tteis
quando existe a formagao de solidos no seu interior, onde o risco de entupimento é ele-
vado, e quando se trata de solventes ou compostos corrosivos. Os custos iniciais podem
ser mais ou menos elevados dependendo da eficiéncia desejada.

e (Colunas com enchimento

A sua principal vantagem, em relacao as colunas sem enchimento, € apresenta-
rem um maior numero de transferéncia de massa no plano z, devido ao contributo do
enchimento. Este tipo de coluna é utilizada abundantemente na industria. Dentro destas
colunas, estas podem ainda ser diferenciadas em:

o De pratos

O enchimento é um conjunto de pratos horizontais. O contacto entre as fases é
descontinuo e ocorre na superficie dos pratos 2, que formam uma espécie de andares
ao longo da coluna que obriga a um maior contacto entre as duas fases. Estes sao mais
utilizados quando se trata de colunas de maiores dimensoes (diametro >1 metro), pres-
sOes elevadas e reacgoes lentas.

o De enchimento

O segundo tipo de colunas de enchimento, contém no seu interior, passo a re-
dundancia, enchimento, este tipo de coluna é mais utilizado em casos onde os liquidos
sao corrosivos, baixas pressoes e é possivel a formagao de espumas 3. O enchimento
pode diferir de coluna para coluna existindo um largo leque de possibilidades desde
anéis de Rashing a selas de Berl. Todos tém as suas vantagens e desvantagens e a sua
escolha depende da func¢ao desejada. Neste caso, o contacto entre as fases é continuo e
da-se no interior e em redor do enchimento. Estas colunas com enchimento ainda se
podem separar em mais duas subcategorias [>I:
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=  Enchimento Estruturado

O enchimento é desenhado e organizado de forma uniforme no interior da co-
luna. Esta estratégia oferece uma boa eficiéncia, um custo mais elevado e menor con-
sumo de energia quando comparados com outras estratégias.

=  Enchimento Aleatdrio

Para o enchimento aleatério, como o nome indica, simplesmente enche-se a co-
luna com pouco critério de arrumagao, diminuindo os custos quando comparados com
o enchimento estruturado. Oferece uma baixa perda de carga e uma redugdo do Hold

up.

A escolha do tipo de coluna depende muito do seu objetivo e ndo existe uma que

se possa considerar superior a outra. Para facilitar a escolha, foi construida a tabela 2.1:
Tabela 2.1- Comparagao de uma coluna de pratos e enchimento adaptada de [55]

Coluna de Colunas com enchimento

Parametros

pratos Aleatorio  Estruturado
Pressao moderada 3 2 1
Criacao espumas 2 3 0
Soélidos presentes 2 1 0
Diametro de 1-3 m 3 2 2
Compostos corrosivos 2 3 1
Baixo custo 2 2 1
Procedimentos de design disponiveis 3 2 1

legenda: 0-ndo usar, 1-avaliar com cuidado, 2-normalmente aplicavel, 3-melhor opg¢ao

Ao realizar um corte transversal numa coluna, ¢ visivelmente intuitivo identifi-
car de que tipo de coluna se trata, como se observa na figura 2.22:

Hoo—o :O [ gt :O o
O P‘
LR ———
NG00
<OV 0>
555355, EOOSRE —
. 9
ssess £ S —
| ) 11l s
50 ———
| g ) | D o g g () =
)0.0.000.0.00.0.0 ¢

£ £ /

a) b) c)

Figura 2.22- Coluna de enchimento a) estruturado, b) aleatdrio e c) Coluna de pratos
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Para a realizagao de qualquer tipo de dimensionamento, o primeiro passo con-
siste em realizar o balango material a uma coluna. Na figura 2.23 encontra-se represen-
tada uma coluna com as entradas de gas, Gg, e liquido, Le, bem como as saidas de gas,

Gs e liquido, Ls.

Gs,Yas,Yas Ls,Xas Xas
| N
GZyyAz,YAz """"""""" LZ,XAz,XAz
Z=E
Ge,Yae Yae T T Le,Xae, XaE

Figura 2.23- Representagao das entradas e saidas de uma coluna de absor¢ao

Tendo em conta o referido anteriormente € possivel obter a seguinte igualdade:
Gs*Ys + Ls*xs = Gg * yg + Lg * xg
Equacao 2.61

Considerando que os caudais de saida e de entrada se mantém similares para
qualquer uma das fases e rearranjado a equagao 2.61 obtém-se:

G*(Ys —ye) = L* (xg —x5)
Equacgao 2.62

Onde,
x: fragdo molar do composto na fase liquida
y: fracdo molar do composto na fase gasosa

Para adaptar a equagao 2.61 para qualquer ponto da coluna, e ndo apenas nos
extremos, apenas se tem de fazer o seguinte [l:

G*xdy=Lx*dx
Equacgao 2.63
Sendo G * dy a difusdao de um dado composto A. O niimero de unidades de
transferéncia para qualquer ponto z deve ser descrito por [l

Nog = kg xaxA.x(y; —y)dz
Equacgao 2.64

Onde,
a: area interfacial ativa para transferéncia por unidade de volume da coluna, m>m-
A.: area da secao transversal da coluna m?
y;: fracdo molar do componente a difundir na interface

ky: coeficiente de transferéncia de massa na fase gasosa, m.s’!
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E possivel igualar ambas as expressdes uma vez que tém o mesmo significado,
obtém-se assim:

G dy s A = kg axAcx (yi — y)dz

Equacao 2.65
Onde:
¢ ==
Ac

Procedendo a integracao e rearranjo em ordem a z, obtemos uma expressao que
permite o calculo da altura da coluna/enchimento para um determinado composto ser
absorvido:

G' y sai dy
z= * f —
kg*a yent (Yi_:)’)
Equacao 2.66
Esta expressdao é normalmente representada da seguinte forma:
zZ =Hg * Ny
Equacao 2.67
Onde,
Hy: Altura de unidades de transferéncia de massa do gas
Ng: Numero de unidades de transferéncia de massa do gas

z: altura da coluna ou enchimento, m

O mesmo raciocinio podia ter sido usado para a fase liquida, todas as igualdades
se mantém, apenas diferem os coeficientes, o caudal e a concentra¢do. Com estas altera-

L’ x ent dx
z= *f —

¢Oes obteriamos:

kyxa Jyg (x—xp)
Equagao 2.68
logo,
zZ = Hl * Nl
Equacgao 2.69
Onde,
=+
AC

H;: Altura de unidades de transferéncia de massa do liquido
N;: Ntimero de unidades de transferéncia de massa do liquido

k,: coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida, m s™

Existe ainda mais uma forma de calcular a altura necessaria de uma coluna ou
do enchimento, a grande alteracdo deve-se a mudanga da for¢a motriz. Como ja indi-
cado anteriormente a for¢a motriz no filme de gas é dado por y; —y, e sobre o filme
liquido por x — x;. Mas se considerarmos uma concentracao de equilibrio na fase do gas,
y*associada a concentragao na fase liquida, considera-se que a forca motriz global para
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o gas é dada por y* — yl1657l, Seguindo o mesmo raciocinio, a forca motriz global para o
liquido é dada por x — x*.

Realizando as alteragdes indicadas obtemos:

G' . fy ent dy

7Z =

Kg*a y sai (y_y*)
Equagao 2.70
logo,
zZ=Hy5*Nyg
Equacdo 2.71
Onde

Kg: coeficiente de transferéncia de massa global na fase gasosa, m s
H,g4: altura de unidades de transferéncia de massa na fase gasosa

N,4: numero de unidades de transferéncia de massa global na fase gasosa

L’ fx sai dx
7 = %

Kixa Jyone (x—x%)
Equacao 2.72
logo,
z = Ho * Noy
Equagao 2.73
Onde

K;: coeficiente de transferéncia de massa global na fase liquida, m s!
H,,;: altura de unidades de transferéncia de massa na fase liquida

Ny;: nimero de unidades de transferéncia de massa global na fase liquida

Resumindo existem 4 maneiras diferentes, mas semelhantes, para efetuar o calculo
de z:

Z=Hy *Noy = Hpg * Nog = Hy % Ny = Hg * N
Equacgao 2.74

Existe uma relagao entre as alturas de unidades de transferéncia de massa na
fase liquida e do gas. Ao utilizar o declive da linha de equilibrio, m, do composto em
questdo e os caudais podemos obter [l

mG
Hog = THI + Hg
Equagao 2.75
e
mL
HOl = Hl + ?Hg
Equacgao 2.76
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O parametro da altura de unidades de transferéncia de massa em qualquer uma
das fases, ou global, nem sempre é de facil resolugao, ou porque se desconhece os coe-
ficientes de transferéncia de massa ou porque se desconhece o declive de equilibrio ou
este nao é linear. Para superar esta adversidade, nasceram relagdes empiricas para solu-

¢oes diluidas que relacionam os caudais, o tipo de enchimento e o nimero de Schmidt
[57].

Hy=ax* (GHE * (L) » NY®
Equacao 2.77
e
L' n
Hy =6 * <_> * Noe?
U
Equagao 2.78
Onde

a,f,v,6,n: fatores empiricos dependentes do tipo de enchimento

Estes fatores podem ser encontrados em variadas fontes bibliograficas ou até
mesmo através de produtores [165257],

O préximo passo consiste na determinagao do diametro da coluna de forma a ter
a estrutura base do equipamento. Uma forma de o determinar passa por analisar um
grafico denominado por generalized pressure drop correlation 1°1:
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N~ [ | |
| TN | 1 ! | |1
00— ' (125 e -iParameter of curves is pressure drop | |
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Figura 2.24- Correlagao generalizada da queda de pressao retirado de [16]

A andlise deste grafico comega com a defini¢do do ponto de inundacao, que tal
como o nome indica, apos este ponto a coluna inunda e o seu funcionamento fica gra-
vemente comprometido, sendo que na construgao de qualquer coluna se tem que garan-
tir que nunca se opera para la desta condigao.
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O grafico é construido através da representacao de:

G
A
Tc « [Pe no eixo do X
el b
Ac
Equacao 2.79
e
B\ 0t
Pw no eixo dos'Y
pg*(p1—pg) * g
Equacao 2.80
Onde,

Uy € py: Viscosidade e densidade da dgua a 293 K, serve como fator de corregao
para outros liquidos/condicoes.

F: fator de empacotamento do enchimento, m.

Uma forma de determinar a drea de enchimento de uma coluna consiste por de-
terminar o valor de x no eixo das abscissas:

G
= P
Ac
Equacgdo 2.81

Depois de se definir este valor, é necessario definir o valor do eixo dos y onde se
deseja comegar.

Usando as coordenadas de Xi; Yy, onde Y;;,,, consiste no y que se desloca ao
longo da curva de inundagao na figura 2.24. Apds o valor de y estar definido calcula-se
0 G'iny, com base na equacao 2.80, obtendo-se o valor do caudal maximo de gas por
unidade de drea, sem que ocorra inundagao. Como medida de seguranga, antes do cal-
culo da area utiliza-se um valor entre 50 a 70% 8! do valor de G';;,,, determinado anteri-
ormente. Assim facilmente se calcula a area necessaria de enchimento:

G
G'inu * (50 a 70%)

A=

Equacgao 2.82
Depois, sabendo que a coluna tem uma geometria circular, é possivel calcular o

diametro da coluna, d :

A x4
T

Equacao 2.83
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A perda de carga desejada de uma coluna deve estar contida entre 200 a 500 Pa
por metro de enchimento 81,

E ainda pratica calcular a perda de pressao do gas quando a coluna se encontra
seca, ou seja, quando os espagos vazios apenas sao ocupados pela fase gasosa e a perda
de pressao apenas € causada pelo enchimento. Uma equacao que relaciona estes dois
fatores, razoavelmente, é a equagao de Ergun que pode ser representada por [565I;

AP e*xdpxp; 150%(1—e)

— % = + 1,75
z (1—e)*G"? Re
Equacgao 2.84
Onde,
dp * G *
Re =" "Pg
Kg
Equacao 2.85
e
dh =
ap
Equacao 2.86
e

a,: area superficial especifica do enchimento, m?
dj: diametro hidraulico do enchimento, m
O ultimo passo consiste em determinar o valor do Hold-up do liquido. O Hold-up

¢ a retencao de liquido num dado equipamento. Este parametro pode ser relevante de
se calcular, por exemplo, se o liquido estiver envolvido numa reagao.

Para colunas de absorg¢ao abaixo do ponto de inundagao, o Hold-up pode ser cal-
culado através da equagao 2.871"¢l.

17\ 06
H, = 0,143 (d_h>
Equacdo 2.87
Onde,
L'": Caudal massico de liquido por unidade de area, kg/s.m?
H,,: Hold-up do liquido, m? de liquido/m?® de coluna
Em suma, seguindo o procedimento descrito, é possivel obter a altura do enchi-

mento e o didmetro necessarios para que a coluna cumpra os objetivos desejados.

Para além dos caudais, reacao, coeficientes de transferéncia de massa e area de
enchimento, ainda existe um aspeto importante de uma coluna de adsorgao sendo este
o tipo de distribuidor de liquido na coluna. Existem varias escolhas que diferem de
acordo com a sua fungao, na tabela 2.2 encontram-se alguns destes. Como existe a pos-
sibilidade de haver sélidos presentes no liquido, foram apenas considerados aqueles
que sao adequados nestes casos.
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Tabela 2.2- Comparacao de diversos aspersores adaptada de [60]

Parametros NTD SNH VND
Solidos presentes G G VG
Uniformidade VG P P
Transferéncia de calor G VG G
Custo H L M
Facilidade de instalagao F VG G
Alta taxa de liquido G VG G
Baixas taxas de liquido VG P P

legenda: VG-very good, G-good, M-F-fair, P-poor; H-high, M-medium, L-low; NTD: Trough Distributors;
SNH: Spray Nozzle Headers; VND: V-notches
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3.

Materiais e Métodos

3.1.Caracterizacao e variabilidade do processo

Apesar daimportancia dos lavadores de superfosfatos, muito pouco é conhecido
sobre o seu funcionamento.

Para realizar a etapa da caracterizacao da variabilidade natural e especial do
processo foram efetuadas medigOes as principais variaveis do processo: temperatura
dos gases e dos liquidos, pressao, concentragao de solidos, caracteristicas das lamas e
concentra¢ao de HSiFe.

Os pontos de onde as andlises foram retiradas encontram-se representados na

figura 3.1.
o %

Multiventuri Chaminé

R(i?or

VT Agua pura
Fossa
Legenda: Configuragdo Configuragdo
T-temperatura P-pressdo A-amostras D - Liquido <> - Gas A B

Figura 3.1- Esquema da instalagao fabril com os locais de medigao.

As amostras recolhidas sdo abrasivas e podem apresentar alguma toxicidade.
Todos os ensaios foram realizados, sempre que possivel, com material de plastico e na
hotte, utilizando EPI (Equipamento de Protegao Individual) recomendado nas fichas de
seguranga.
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Tabela 3.1-Planeamento da amostragem

Confi -
Variaveis avaliadas ong;iura Observagoes
1,22,25,26 e 27
Temperatura Gas 2 . ¢ B
maio
12 maioas 1lhe B 12 maio antes 17h,
17h e 13 maio limpeza do tanque 2
Temperatura Lo 23 de junho: limpeza
e densidades 190 23,25e29 no tanque R
junho e A 25 de julho limpeza
2 de julho de todos os equipa-
mentos
25,26 e 27 maio B
Pressao Gas ,23' 25e29 Igual a Temperatura
junho e A e densidade
2 de julho

3.1.1. Perfil de temperaturas
Gas
Para a determinacao da temperatura foi utilizado um sensor pt100 que apresenta
um erro associado de + 0,35 °C 1],

Para a conversao dos valores obtidos de ohms para °C, para um intervalo de
trabalho de 0 a 100°C, foi utilizada a equagao 3.1,

R(T) = R(0°C) = (1 4+ 3,90802 « 1073 « T — 0,580195 = 1076 % T?)
Equacio 3.1
Onde,
R(02C) =100
Ligquido
A temperatura do liquido nos tanques foi medida usando um termémetro com

um erro associado de + 0,1 °C.

A amostragem dos tanques foi realizada por uma valvula que se situa a cerca de
20 cm do fundo.

3.1.2. Perfil de pressdes

A pressao diferencial do gas foi medida usando um mandmetro de dgua em U,
com um erro associado de +0,5 mm. Foi calculada a pressao absoluta usando a equagao
3.2.

P=1013254+mmH,0xp*g
Equacdo 3.2
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3.1.3. Perfil de densidades

Para medir a densidade do liquido as amostras foram previamente filtradas
usando um filtro de 20 um. A concentracao de acido hexafluorsilicico (massa/massa),
foi estimada a partir da figuraB.1, do anexo B 13,

A incerteza associada a este calculo esta relacionada com a presenca de contami-
nantes como HCl e H2SOs e a presenga de solidos finos na amostra, devido as limitagoes
das técnicas de filtragdo descrita na secgao 3.5.

Descrigao do ensaio:
1) Procedeu-se a filtracao da amostra através do método descrita na sec¢ao 3.5.
2) Pesou-se uma proveta de 20 ml seca (Pecq)

3) Transferiu-se o filtrado até perfazer os 20 ml da proveta previamente pesada
e colocou-se num frigorifico até esta se encontrar a 20 °C

4) Pesou-se novamente a proveta (Ppoinada)
5) Utilizou-se a equagao 3.3 para determinar a densidade do liquido

_ Prothada — Pseca
Volume

Equacdo 3.3

Os valores de densidade e correspondente concentragao de HaSiFs encontram-se
no anexo A, nas tabelas A.3, A.6, A.9, A.12, A.13.

3.2 Balancos massicos

Os balangos massicos tém por base a lei de Lavoisier que, de forma simplificada,
dita que a quantidade de matéria que sai de um processo tem de ser igual a de entrada.

O primeiro passo consiste em quantificar a quantidade de flior que ingressa na
corrente gasosa para a zona de lavagem de gases. No caso de superfosfatos simples ou
triplos, a silica presente na matéria-prima encontra-se em excesso ¢4, assim nasce o pri-
meiro pressuposto que todo o flior que se encontra na fase gasosa na verdade estd sob
a forma de tetrafluoreto de silicio (SiFs) (9651,

Para quantificar a entrada de gas no processo existem 2 métodos distintos des-
critos na bibliografia:

e O primeiro tem como base o reciclo de H:SiFs realizado ao reator. Como
a quantidade de fltor nos superfosfatos coincide com a quantidade de fltior na ma-
téria-prima [%+%5], sabendo o caudal de reciclo (2 m?h) e com base na reagao 1.7
determina-se a quantidade de SiFs na corrente gasosa.

e Osegundo considera que 40% de todo o fltor presente na matéria-prima
é transferido para a corrente gasosa .

O método considerado mais viavel foi o primeiro, uma vez que considera a
quantidade de reciclo alimentado ao reator, sendo sensivel a vdrias concentra¢des de
acido.
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Constatou-se que a dgua que existe nos superfosfatos ¢ semelhante a toda a agua
introduzida no processo com a excegao do reciclo, logo a d4gua na corrente gasosa de
entrada dos lavadores é igual a dgua presente no reciclo mais a que se forma pela reagao
1.4.

Apesar da existéncia de contaminantes como H2504 e HCl na corrente gasosa,
na construgao dos balancos de superfosfatos estes sao desprezaveis uma vez que a sua
quantidade é muito inferior a de flGor e nao afetam a sua absorgao 6566,

Ap0s definida a corrente gasosa de entrada no processo, o segundo passo con-
siste em determinar a saida gasosa. Os valores utilizados foram retirados dos dados
historicos da chaminé.

As emissdes de fltor na chaminé encontram-se em unidades normais de ar seco,
sendo estas:

e humidade relativa de 0%
e 1atm
e (0°C

A transformagao de m?/h de ar seco em Nm?/h € realizada através da equagao
3.4.

1 adrao l
real
Nm3 = m3 * P *

Treal P, padrio
Equacgao 3.4

O ar a saida do processo encontra-se saturado, assim, sabendo a pressao, tempe-
ratura e caudal de ar seco desta corrente é possivel determinar a quantidade de vapor
presente através da humidade absoluta, w, uma vez que [

m,, kg devapor de agua

Mg, kg de ar seco
Equacao 3.5

w =

Assumindo gases perfeitos,

B, V P, V
mw=§*f*MMw e maT:F*?*MMar
Equacao 3.6
Ainda,
P,=P—-P,
Equacgao 3.7
Obtemos,
MM, B,

w = * —
MM, P-P,
Equacao 3.8
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Onde,

P,,: Pressao de saturagao da dgua Pa

MM: Massa molar

R: Constante dos gases perfeitos m* Pa K-* mol~

Py: Pressao do ar seco Pa

Para a construgao dos balangos méssicos a cada um dos equipamentos foi neces-

sario recorrer a mais alguns prossupostos para além dos ja referidos:

Uma eficiéncia do multiventuri de 98% para a remogao de fluoretos €8],

As trés torres de lavagem sao idénticas, no que toca a drea de contacto entre o
liquido, e a velocidade do gas é igual em todas as torres.

Alinha de equilibrio de SiFi é linear devido a sua baixa concentragao [4¢5¢l, Jogo:

y entrada d Ak
Nog :Haf Y ~ = Nog =Ha*ln(—ye y*)
y saida -y Vs =Y
Equacado 3.9

O numero de Ha é omitido (6405661,
A concentragao de HaSiFs no liquido € homogeénea.

O ntimero de unidades de transferéncia de massa apresenta uma proporcionali-
dade com a variagao de fluxo de entrada de liquido [*4, onde:

Caudal massico de liquido de entrada na torre X

N, =N, * — ——
ogtorre X = Togtorre 1 © caudal massico de liquido de entrada na torre 1

Equagao 3.10
Todo o SiFs+absorvido transforma-se em H2SiFs 651,
Os solidos formados acumulam-se em cada um dos tanques.

Toda a 4gua na corrente de alimentagao, proveniente do reator, ao lavador 1 en-
contra-se no estado de gasoso 131,

Quantidade de ar seco a entrada do processo igual a de saida.

A primeira fase para o calculo dos balangos as correntes internas da zona de

lavagem consiste em assumir um valor para o nimero de unidades de transferéncia de
massa e com ele calcular o valor de saida de SiFs de cada torre de lavagem:

Ye +y" x eNos —y*
- -

S
Equacgao 3.11
Onde,
y,: massa de SiFs a entrada

¥s: massa de SiFs a saida

O valor y* depende da temperatura, da concentracao de H2SiFs no liquido ab-

sorvente e do caudal de vapor. O valor de y* foi determinado através das figuras B.2 e
B.3, do anexo B ¢4,

47



De seguida através da subtragao de y, — y; e com recurso a reagao 1.7, é possivel
determinar a quantidade de H2SiFs e SiO: formada e de H20 consumida.

Seria irrealista considerar que uma pequena parte do liquido nao seja arrastado
pelo ar e, sabendo que a reagao é exotérmica, que parte do liquido nao possa evaporar,
logo é necessario ter em conta estes fatores ao criar os balangos massicos.

Ja definidas todas as saidas e entradas da primeira torre de lavagem, falta apenas
determinar a corrente que alimenta o tanque 1 proveniente do tanque 2. Sabendo o valor
do reciclo, esta é calculada com um simples balan¢o de massa. Para as restantes torres
basta seguir o mesmo raciocinio.

O ultimo passo deste modelo consiste em utilizar a fungao Solver do Excel de
forma a aproximar o valor de saida das emissoes de SiFs+ normais da instalacdo do cal-
culado, alterando o nimero de unidades de transferéncia.

Para além das limitagdes que os prossupostos ja trazem ao modelo apresentado,
a maior caréncia deste é o facto de nao poder ser validado sem a realiza¢ao de andlises
penosas e dispendiosas a cada uma das correntes do processo.

3.3. Balancos energéticos
A criagao de balangos energéticos requer um estado de referéncia. Neste caso,
considerou-se um estado de referéncia aos compostos nas seguintes condigoes:
e >0 e H:SiFs no estado liquido, a 25°C e 1 atm
e SiFse ar seco no estado gasoso, a 25°C e 1 atm
e SiO2, no estado solido, a 25°C e 1 atm

Com o estado de referéncia definido é possivel determinar a entalpias das cor-
rentes através da equagao 3.12.

n T
AH = Z <ncomposto,i * f Cp composto,i dT)
i=1

Trer
Equagao 3.12
) fTTi !¢, (T)dT
P Ty —T;
Equacio 3.13
Onde,
AH: Variacao de entalpia da corrente k] mol™
n: Caudal molar mol s
Tyer: Temperatura de referéncia °C
Cp: Capacidade térmica média kJ mol"

C,(T): Capacidade térmica em fungao da temperatura kJ mol!

Nas correntes onde ocorrem mudangas de fase, como € o caso da dgua, soma-se
a equagao 3.12 o termo do calor latente multiplicado pelo caudal molar.
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O balanco energético a cada um dos equipamentos € calculado tendo em conta
a equagao 3.14.

AHentrada + Qtrocado = AHsal'da + AHreagao

Equacao 3.14

Como primeiro pressuposto considerou-se que os equipamentos sao razoavel-
mente adiabaticos apos algum tempo de operacdo, tornado o termo da equacao
Qtrocado insignificante.

O termo do AH,qgs, foi determinado a partir da equagao 3.15 que relaciona a
entalpia de formacao de cada um dos reagentes com os produtos.

n n
AHreacéo = <Z(np * AH;.P)> - Z(nr * AH;.T)
i=1 j=1

produtos reagentes

Equacgao 3.15
Onde,
AH; ,: Entalpia de formagao
n,: Numero de moles produzidos do composto i

n,: Numero de moles reagidos do composto j

O tnico ponto onde nao foi possivel efetuar a medigao da temperatura foi na
reentrada de liquido em cada tanque apds atravessar a coluna. Como o caudal volumé-
trico de liquido é cerca de 35 vezes maior que o volume do tanque, o tempo de residéncia
neste € muito reduzido o que leva a concluir que a temperatura de entrada e de saida
do liquido no tanque e a do prdprio tanque serao semelhantes.

Pelo raciocinio anterior assume-se que a temperatura do liquido nao sofre gran-
des alteragoes, criando assim o segundo pressuposto que considera que a energia em
excesso no sistema € maioritariamente utilizada para a evaporagao da dgua no interior
das torres de lavagem.

Os valoresde Cp e AH;,p utilizados encontram-se no Anexo B, na tabela B.1 com
a respetiva bibliografia.

3.4.Ensaio de sedimentacao

Para determinar parametros como a drea de um decantador ou a velocidade de
sedimentacao € necessario realizar um ensaio de sedimenta¢do com o seguinte procedi-
mento ©1;

1) Determinou-se a concentracao da amostra através de um ensaio de filtragao.

2) Agitou-se a amostra vigorosamente, manualmente, e posteriormente com
uma vareta para certificar que o fundo nao continha um aglomerado de
lama.

3) Deitou-se a amostra em provetas de 1L ou 500 mL. O volume de amostra
utilizado foi cerca de 800 mL para a proveta de 1L e de 500 mL numa proveta
de 500 mL.
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4) Anotou-se o tempo inicial, o volume inicial e a altura desde o fundo do li-
quido na proveta até a altura do liquido no topo da proveta.

5) Inevitavelmente surgird uma interface entre um liquido transparente e um
liquido creme/castanho. Esta interface ira diminuir a sua altura ao longo do
tempo. Anotou-se a altura deste liquido creme, o tempo a que foi anotada e
o volume que ocupava.

6) A recolha destes dados foram tanto retirados de 15 em 15 minutos como de
2 em 2 minutos, dependendo da concentragdo da amostra. Quanto menor a
concentragdo menor o intervalo em que se deve recolher os dados e vice-
versa. Para a maioria das amostras, de 15 em 15 minutos foi o suficiente.

7) Recolheu-se os dados até que a altura do liquido creme permaneceu, prati-
camente, constante.

Como ajuda visual, apresenta-se a figura 3.2 onde € possivel observar a interface
criada e a evolugao da sua altura.

="

Figura 3.2- Representagao real do ensaio de sedimentagao

Os valores dos volumes e da altura da interface ao longo do tempo encontram-
se no anexo A nas tabelas A.2, A.4, A.6, A.8.

3.5.Ensaio de filtragcéo

O objetivo deste ensaio consiste em calcular os valores da resisténcia do bolo
criado ao longo da filtragao através da medicao do volume filtrado ao longo do tempo.

Para realizar um ensaio de filtragao existem diversas maneiras e equipamentos
que se podem usar. Com o equipamento e local que se tinha a disposi¢ao seguiu-se o
seguinte procedimento:

1) Pesou-se o filtro de 20 um e anotou-se o seu valor (P;).
2) Pesou-se o kitasato seco e anotou-se o seu valor (Py).

3) Mediu-se o diametro interior do funil de buchner.
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4)

5)

6)

7)

8)

9)

Mediu-se a temperatura da amostra.

Preparou-se o kitasato, colocando-o no topo de um elevador, um funil de
buchner, um papel de filtro e ligou-se uma mangueira de vacuo ao kita-
sato.

Molhou-se o filtro, com um volume muito reduzido de 4gua destilada,
para que este aderisse ao funil.

Agitou-se a amostra com auxilio de um agitador magnético até garantir a
homogeneidade na amostra.

Adicionou-se 20 mL de amostra no funil, e anotou-se o tempo que esta de-
morou a filtrar completamente.

Desmontou-se o kitasato do funil de buchner, baixou-se o elevador e reti-
rou-se o kitasato (para evitar destabilizar o bolo no filtro no interior do
funil, este tltimo encontrava-se preso ao kitasato através de uma man-
gueira).

10) Pesou-se o kitasato com o liquido transparente no seu interior e anotou-se

o seu valor (B).

11) Determinou-se o volume filtrado através da equacao 3.16.

s _BhP

P
Equagao 3.16

12) Voltou-se a montar o equipamento como no ponto 5.

13) Repetiram-se os pontos de 5 a 11, até o filtro estar colmatado

14) Apds terminar a filtragao, recolheu-se com cuidado o filtro com o bolo e

secou-se a amostra (como nao existe a possibilidade de a secar numa estufa
devido a sua natureza, deixou-se a secar ao ar, no minimo, durante 7 dias
e tapou-se a amostra para garantir que nao existe contaminacao ou queda
de pos durante este tempo).

15) Pesou-se o filtro com o bolo (P) e seguiu-se a equagao 3.17 para determinar

a sua concentragao:

P — P,
4

Equacao 3.17

C =

Para determinar a varia¢ao de pressao que o vacuo aplicava no filtro, utilizou-se

um manometro de merctirio em U.

Na figura 3.3 é possivel observar a montagem para este ensaio. E de destacar que
a mangueira que liga o funil ao kitasato deveria estar na vertical, mas devido as limita-
¢Oes de espaco no interior da hotte, esta encontra-se em ~v, sendo necessario descontar
no primeiro ensaio o volume que fica retido na barriga da mangueira, consistindo sem-
pre em 2 mL para todos os ensaios.
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Figura 3.3-Representac¢ao do ensaio de filtracao

Os valores das pesagens e volumes utilizados encontram-se no anexo A nas ta-
belas A.1, A3, A5 A7.

3.6.Dimensionamento

Ao longo desta secgao irdo ser abordados os métodos utilizados para a determi-
nacgao das dimensodes dos equipamentos propostos. De salientar, que todas as partes dos
equipamentos em contacto com o liquido ou o géas do processo tém de ser construidas
em polipropileno devido a natureza corrosiva dos compostos.

3.6.1. Decantadores de alta taxa

Como referido na subsecgao 2.1.3, estes decantadores podem ser lamelares ou
tubulares. Sem efetuar o seu dimensionamento é impossivel determinar qual a melhor
configuracao do decantador ou geometria dos tubos. Para tal, foram efetuados 3 dimen-
sionamentos: um para decantador lamelar e dois para decantador tubular com geome-
tria dos tubos quadrada e hexagonal, sendo estas as configuragdes mais utilizadas na
industria.

O primeiro passo consiste em identificar as restri¢des e boas praticas para o fun-
cionamento normal do equipamento. Para decantadores lamelares e tubulares as restri-
¢Oes sao as referidas na subsec¢ado 2.1.3, sendo elas:

Restric¢oes:
’Re
® 7 < ? * Vs
* Vg SV

e Regime laminar
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As boas praticas, provém de observagoes empiricas e sao normalmente indica-
das por produtores.

Boas praticas:
e vy <9m. hT10

e Tempo de residéncia: 6-10 minutos em decantadores tubulares e 15-25 em de-
cantadores lamelares 7]

e Reynolds:
o <200 "1
o =250 172
o <500 3
o <280 7

¢ Inclinacao: 60°, para garantir autolimpeza do equipamento 2!l

e Acrescentar no final do dimensionamento um comprimento extra,L’y [*!l
e Espessura de placas/tubos, e;: 5 mm

e Diametro hidraulico: 5-8 cm "]

As dimensoes das placas e dos tubos necessarios para iniciar o dimensionamento
foram escolhidas de forma a respeitar a tltima pratica sendo estas:

e DPlacas
o Espacamento: 0,05 m
o Largura:6m

e Tubos quadrados:
o Aresta, a,: 0,05 m

e Tubos hexagonais regulares:
o Aresta, a,: 0,03m
o Altura, hy: 0,025 m

O ultimo passo consiste em definir a altura do tanque onde as lamas se deposi-
tam. Um intervalo tipico situa-se entre 3 e 5 metros ["°l. Foi também adicionado 0,5 m ao
topo do equipamento para permitir a saida de liquido clarificado uniforme e 0,6 m entre
a zona de recolha e a zona de sedimentagao, onde a alimentagao do liquido ao equipa-
mento € realizada 1.

Na figura 3.4, encontram-se os passos seguidos para o dimensionamento do
equipamento.
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Determinar vy:
Re *

Vo =

H <
oed, ,onde R, < ZOOJ

Assumir valor de [

A

|
S.=11/8

Se =27/20

.

Determinar vg:

Vo * S¢
Use

(sin6 + dL *cos 6)
c

Determinar vg,:

Vo * S
VSC =

(sin@ + di * €0s 0)
c

Determinar vg,:

Vo * Sc
175!.‘ =

(sin@ + di *c0s 6)
c

Re
F*uggvn?

Determinar area horizontal necessaria:

_ Q
" vy * sen(6)

v

Calcular nimero de espagamentos:

A

Aplaca/tubo

Ve S Vg 7

I
Escolher a largura das placas

Determinar dimensdes do decantador:

Comprimento = Nespacamentos * de

+ (Nespagamentos + 1) * €

Escolher o nimero de filas no

comprimento e largura

1

Determinar dimensoes do decantador:
Comprimento = Nfjqs * ar + Nrijas * 2 €5
Largura = Nmas *a, + Nﬂlas *2eg

v

4‘ 15 < tempo R < 25 mim? | 4~

Legenda

Placas paralelas

Npi Ny;
Comprimento = (—flzms * 2a,.) + f;las

Largura = Npjqq * 2h, + Nyitas * 265 + €5 + hy,

Determinar dimensoes do decantador:

* @+ Npiggs * 265

Area horizontal total:

Atotqr = Comprimento * Largura

'

Determinar a altura do decantador:
Le=(La+La) le =Ly xd.

Alturaplacas/tubos =1, x sen(8)

Alturagoeq = Alturaplams/mbos +05+3+0,6

-~ | 6<tempoR <10mim? L

Tubos quadrados e hexagonos

Boas praticas

Restrigao Sim

Nao

paralelas

Placas

Quadrados

hexdgonos

Figura 3.4- Passos do dimensionamento de um decantador de alta taxa
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3.6.2. Filtro de prensas

O dimensionamento de um filtro de prensas apresenta uma grande dependéncia
de ensaios experimentais de filtragao, sendo que, apenas com estes é possivel determi-
nar caracteristicas do bolo como a resisténcia e a compressibilidade ou falta dela.

Apos determinar-se as caracteristicas do bolo € necessario definir a area, o nu-
mero de placas e a pressao de operagao do filtro a instalar.

Neste caso foi utilizado como referéncia o filtro em vigor na SOPAC utilizado
nos adubos liquidos, uma vez que se encontra dentro das especificagdes das boas prati-
cas de operacao. As caracteristicas deste equipamento sdo:

o Area 1til de uma placa: 1,96 m?

. Modo de operagao: pressao constante

. Pressao: 4 a 6 bar

. Ntmero de placas: 65

. Tempo médio de remogao do bolo e limpeza: 1 hora
. Espessura do caixilho: 0,02 m

Como o bolo criado no filtro de prensas sera reconduzido para o reator e nao
necessita de nenhum passo de purificagao ou limpeza, neste método, nao foi necessario
considerar o tempo de lavagem na duragao de um ciclo.

A estratégia de dimensionamento deste equipamento consistiu em aproveitar
todo o espago vazio deixado pelos caixilhos e deixar o filtro a operar até que este atinja
o maximo da sua capacidade de bolo formado.

Dado que nao houve possibilidade de determinar a porosidade do bolo formado,
assumiu-se uma porosidade média de 0,4, sendo esta uma limitacdo do modelo usado.

Na figura 3.5 é possivel observar os passos seguidos para o dimensionamento
deste equipamento.
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Andlise da reta dos graficos
construidos a partir dos resultados
experimentais

|

|

Linear?

Bolo compressivel:
av

A* (-AP)

Bolo incompressivel:
av. A= (=AP)

i

E_r*y*(v%+Lr)

7% (=AP)" % u* (u% +1L,)

|

R Assumir um valor para a
concentragao de sélidos da alimentagao '
! IR
Volume a filtrar para encher os Determinar tempo de filtragao:
caixilhos: L . V2 s ruv . ruL, =V
* =
V= Ev 242 x (=AP) A * (—AP)
Determinar a tendéncia do valor da Legenda
concentragao de solidos com o filtro
Sim Nao
«—
N3o Valor do perfil de concentragao de sélidos

igual concentragao da interagao?

i l i

Bolo formado:
14 Massa de bolo =V xv +V xv 0,3

Caudal filtrado: Tempo do ciclo:

0= teicto =t + tparagem

t + tparagem

Figura 3.5- Passos do dimensionamento de um filtro de prensas

3.6.3. Coluna de absorcgéo

Antes de se iniciar qualquer tipo de dimensionamento a uma coluna de absorc¢ao
€ necessario definir o caudal de liquido alimentado a coluna. A maneira mais comum é
determinar o caudal minimo requerido para um dado caudal de gas e adicionar 20%
como medida de seguranca. Esta estratégia € usada quando o caudal de liquido utili-
zado nao é reutilizado e requer a sua substitui¢ao periddica.

Para a situagao da coluna de absor¢ao da SOPAC, o liquido é constantemente
reciclado e nao é necessaria uma adigao constante deste. Este fator permite optar por
um caudal muito superior ao requerido. Ao usar um maior caudal de liquido é possivel
obter colunas mais eficientes ou de menores dimensoes.
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No caso da nova coluna de absor¢ao decidiu-se usar um caudal, semelhante ao
das restantes colunas, de 70 m3/h.

Posto isto é possivel iniciar o dimensionamento do equipamento. O primeiro
passo consiste em decidir as caracteristicas da coluna que melhor se ajustam ao tipo de
liquido utilizado e as particularidades do proprio processo.

O raciocinio seguido encontra-se na figura 3.6

| Caracteristicas da coluna de absorg¢ao

Coluna sem enchimento | | Coluna com enchimento |
I

v v
|

v v

|

v v ¥
| Anéis de Rasching | | Anéis de Pall | | Selas de berl |

| | |
l

| Distribuidor de liquido |

Figura 3.6- Passos para defini¢do das caracteristicas da coluna

Depois de definidas as caracteristicas da coluna é possivel iniciar o seu dimensi-
onamento. Na figura 3.7 € possivel observar os passos seguidos para o dimensiona-
mento deste equipamento.
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Calcular eficiéncia necessaria e o Nog

desejado

|

Calcular abscissa da figura 2.24 e fazer

interse¢do com a linha de inundagao.

L
abscissa = — Py
G |p

}

Retirar caudal de gés por area:

¢
Aumentar a percentagem
- — utilizada como seguranga
Calcular perda de carga humida, AP,
Utilizar 50% do G por razdes de seguranga ————» paranovo G através da figura 2.24

\4

Calcular Hold-up:

p
H, = 0,143 % T

|
|
|
|
|
|

v

Calcular Hy:

Hy=ax(6) (L) N3P

m enchimento

Pa
?

Calcular drea de enchimento necessaria:
A= G <+ AP < 500
TG +05
06
Nao
Calcular diametro da coluna:
- A x4
d=
T
v
Calcular H;:
T
L
H=0x—) N2
A (ﬂ) Sc
| | |
I
I
I
' ;
v
Calcular H, 4: .
Se a adsorgao for controlada pela fase

Hog = H;+ Hy

L

|

Calcular altura do enchimento:

Z = Hpg * Nog

mG D B

gasosa, H = 0

Calcular perda de carga a seco:
AP €3 xdy % pg 7150*(1—e)+

el =
z (1-e)*G?

1,75
Re

E necessario acrescentar 1,3 m ao topo da coluna e 1,8 m
na base para garantir o bom funcionamento da coluna

!

Calcular altura final da coluna:
H=z+13+18

Legenda
Restricao Sim Nao
D -

Calculos extra

Figura 3.7- Passos do dimensionamento de uma coluna de absorcao
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4.

Apresentacédo e discusséo de resultados

Neste capitulo irdo ser abordados e analisados todos os resultados dos ensaios
experimentais realizados e calculos efetuados através dos métodos previamente referi-
dos bem como uma analise de viabilidade das propostas.

4.1. Caracterizacao e variabilidade do processo

O primeiro grande obstaculo deste processo é o facto das suas condi¢des de ope-
racgao serem desconhecidas. O objetivo desta secgao consiste precisamente em mapear o
processo e observar como este varia ao longo do tempo.

4.1.1. Perfil de temperaturas

Nesta subseccao, procurou-se determinar o perfil de temperatura do gas e do
liquido do processo.
Gas
Através das medigoes efetuadas, foi possivel construir a figura 4.1 onde se en-
contra o valor da temperatura a entrada de cada um dos equipamentos.

. Variabilidade normal
Od .
o Causa especial
o A
ol S
= O
o}
o
S &
© a
o O
o e
€ ) <o
2 A
A
A 25/mai & 26/mai O 27/mai
ffffffff Tendéncia 21/mai 22/mai

Figura 4.1-Perfil de temperatura do gas
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No perfil de temperaturas do gas, a principal causa especial consiste no mau
funcionamento das bombas do tanque 2, que por sua vez diminui ou extingue o caudal
de liquido alimentado a torre 2.

Nos dias 26 e 27 de maio € visivel o mau funcionamento destes equipamentos,
uma vez que a temperatura do gas a entrada da torre 2 é semelhante a de entrada da
torre 3.

A linha de tendéncia foi construida a partir da média dos valores de todas as
medigOes a entrada da torre 1 e da torre 2. Para a torre 3 foram considerados os valores
das medig¢des realizadas no dia 21, 22 e 25 de maio e que, se descartassemos a causa
especial, a amostra do dia 27 deveria rondar os 68°C. Este pressuposto foi criado para
incluir os valores mais elevados registados neste dia nas torres anteriores.

A influéncia da temperatura dos gases provenientes do reator que entram na
torre 1 é visivel no dia 27 de maio, onde foi registado o valor mais elevado a entrada da
torre 1, o que se traduziu num valor de entrada na torre 2 superior a 70°C, enquanto
todos os restantes se encontram abaixo deste valor.

Na tabela 4.1, apresentam-se os valores considerados normais de operagao da
instalagao fabril. De salientar que a incerteza do material usado para a medigao é de 0,35
°C.

Tabela 4.1- Resumo do perfil de temperaturas do gas

Equipamento Temperatura considerada como normal ‘

Torre 1 73 +1,8°C
Torre 2 68 * 2,7°C
Torre 3 64 + 4,6°C
MV 62 £ 4,5°C

A temperatura de saida do processo pela chaminé estd dependente de todas as
temperaturas anteriores, no entanto, dado os valores considerados mais provaveis de
operacao e ao historial de andlises realizas na chaminé, considerou-se uma temperatura
média de saida de 59 °C.

Liquido

O mesmo raciocinio foi efetuado para a temperatura de cada tanque do processo.
Na figura 4.2 encontram-se os resultados das medigoes efetuadas. Em maio nao se reti-
rou amostras do tanque MV.
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. Variabilidade normal

[ ] [ ] o Causa especial
O
: : .
o | ) = Q
© <o ° *
S °
E O f o A
3 _—
€ A 1
() 1
— > '
o
& 12/maillh A 12/mail7h O 13/mai Tendéncia
® 23/jun 25/jun A 29/jun ¢ 02/jun

Figura 4.2- Perfil de temperatura do liquido

O primeiro aspeto relevante na observacao da figura 4.2 passa pela quantidade
de valores dispares devido a causas especiais.

As amostras retiradas em maio partilham todas a mesma configuracao B o que
significa que parte do liquido mais quente do tanque R estava a ser alimentado ao tan-
que 3, o que justifica o valor mais elevado de temperatura no tanque 3. Este aconteci-
mento ¢ evidenciado no dia 13 de maio onde o valor da temperatura do tanque 3 é equi-
valente a do tanque R. No entanto este argumento nao justifica o valor baixo de tempe-
ratura do tanque 2. Este ocorre devido a possivel combinagao de dois fatores: o mau
funcionamento das bombas deste tanque e o facto da temperatura do tanque R ser infe-
rior quando comparada com as amostras de junho e julho.

Apesar da limpeza ao tanque 2 no dia 12 de maio ter sido realizada antes da
recolha das amostras das 17 horas, nao parece ter causado grande impacto no perfil de
temperaturas quando comparadas com os resultados das amostras retiradas de manha
no mesmo dia.

Um aspeto curioso das amostras de maio, é observar como em 6 horas de pro-
dugao o processo volta a querer deslocar-se para a tendéncia, onde no dia 13 maio ja
apresenta uma maior semelhanga com as restantes analises.

E possivel determinar uma tendéncia do perfil de temperatura das anélises de
25 e 29 de junho e 2 de julho uma vez que foram retiradas apds a limpeza total das
instalagdes ap0s 20, 50 e 116,5 horas de operagao, respetivamente, e sao o melhor indi-
cador de como a fabrica opera em condi¢des normais.

No dia 25 de junho continuou-se a observar uma temperatura superior no tan-
que 3 a do tanque 2, devido, novamente, ao mau funcionamento das bombas do tanque
2, no entanto, visto que esta causa especial foi persistente em varias andlises considerou-
se esta amostra para a construgao da linha de tendéncia.

No dia 23 de junho, realizou-se uma limpeza ao tanque R. Para encher nova-
mente este tanque alimenta-se dgua pura ao tanque MV, o que explica a sua baixa tem-
peratura uma vez que a fabrica apenas operou durante 4 horas até a recolha da amostra.
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Com base na andlise feita anteriormente apresentam-se os valores que se acre-

dita corresponderem a um normal funcionamento fabril.
Tabela 4.2- Resumo do perfil de temperaturas do liquido

Equipamento Temperatura considerada como normal

Tanque R 68+ 3* °C
Tanque 1 68+ 3 °C
Tanque 2 63+ 1,5 °C
Tanque 3 62+ 5°C
MV E 60 £3 °C

* foi considerada aproximadamente igual ao tanque 1

O caudal de liquido € cerca de 5 vezes superior ao caudal de gas na entrada das
torres e muito superior ao caudal de liquido minimo requerido. Ao observar o perfil de
temperaturas do gas e do liquido, que foram consideradas como normais, € possivel
constatar que a temperatura do gas iguala a temperatura do liquido apds contactar com
este.

4.1.2. Perfil de pressoes

A pressao da corrente gasosa ao longo do processo é dirigida por um ventilador,
que se encontra antes da entrada do multiventuri, dai o seu perfil ascendente.

Na figura 4.3 encontram-se os valores medidos da pressao do gas a entrada dos
varios equipamentos.

102 800
102 600
102 400 — i ——————— g
A -
é_“ 102 200 ] _ - - X
102 000 -
£ SN <
@ 101800 _ -
2@ 101 600 _ -
a - A
§ 101400 ®
& 101200
101 000
100 800
100 600
Torre 1 Torre 2 Torre 3 Multiventuri
O  25/mai B 26/mai A 27/mai 23/jun
A 25/jun ¢ 29/jun <o 02/jul — — —Tendéncia

Figura 4.3- Perfil de pressao do gas

Podemos constatar que alguns dos valores de pressao diferem. Muitos fatores
podem influenciar esta pressao, nomeadamente a poténcia a que o ventilador esta a la-
borar e as condi¢des em que a torre 2 esta a operar.
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No entanto, como a varia¢do da pressao é na ordem 103 Pa, considerou-se como
uma variabilidade normal do processo. A tendéncia provém da média das medicdes

efetuadas.
Tabela 4.3- Resumo do perfil de pressao do gas

Equipamento Pressao considerada como normal

Torre 1 E 101 440 Pa
Torre 2 E 101 898 Pa
Torre 3 E 102 406 Pa
MV E 102 342 Pa

4.1.3. Perfil de concentracao de H>SiFg

Através dos resultados experimentais da densidade do liquido foi possivel de-
terminar a concentragdo (massa/massa) de H:SiFs na solugao. Apesar da existéncia de
contaminantes como H2S0: e HC], acredita-se que estas substancias nao influenciam de
forma significativa o valor da densidade devido a sua baixa concentragao quando com-
parados com HaSiFe.

Na bibliografia é possivel encontrar intervalos de concentracao de H:SiFs que
sao esperados obter no tanque R/1. Entre eles temos:

e Entre 18 e 25% "]
e Entre 20 e 23% "7
e Entre 20 e 28% [
e Entre20e25 % bl
Na figura 4.4 encontram-se os valores de concentragao, em % massica, de HzSiFe.

De salientar que, para as amostras de 12 e 13 maio, nao foram efetuados ensaios
para a determinagao da concentragao do tanque MV.
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Figura 4.4- Perfil de concentragao de H2SiFs

Pela observacao da figura 4.4, é possivel constatar que esta se encontra fragmen-
tada entre a variabilidade normal do processo e causas especiais.

Numa primeira analise a variabilidade normal do processo no tanque 1 e R é
possivel observar que o valor de concentracdo de H2SiFs varia entre os 19 e 24%. Este
intervalo de valores encontra-se conforme a bibliografia apresentada.

No dia 12 de maio as 17h encontram-se os primeiros valores de concentracao de
H-SiFs afastados da tendéncia. As causas especiais para este distanciamento ja foram
identificadas na andlise ao perfil de temperaturas do liquido (subsecgao 4.1.1.) e consis-
tem na lavagem recente do tanque 2 antes da amostragem e no mau funcionamento da
torre 2.

No dia 13 de maio a causa especial mais significativa foi a sua configuragao, B,
explicando assim a proximidade dos valores de todos os tanques, o que por sua vez
também foi observado no perfil de temperaturas do liquido.

No dia 23 de junho, os valores de concentragao de H:SiFs encontram-se abaixo
da tendéncia expectavel. A causa para estes valores consistiu na limpeza recente do tan-
que R antes da amostragem. Esta causa especial ja tinha sido identificada para o com-
portamento erratico na temperatura do liquido no tanque MV nesse dia.

Seguindo o mesmo raciocinio ja utilizado, deu-se primazia aos resultados dos
dias 25 e 29 de junho e 2 julho devido a sua configuragao, a limpeza dos equipamentos
e do inicio do "zero" de producao.

Com base no que foi descrito, na tabela 4.4 apresentam-se os valores que se acre-
dita corresponderem ao intervalo de valores de concentragao em cada um dos tanques.
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Tabela 4.4- Resumo do perfil de concentracao de H:SiFs

Tanque R* 21,5+ 2,5%
Tanque 1 21,5+2,5%
Tanque 2 157+ 1,7 %
Tanque 3 43+15%
Tanque MV 1,2+0,5%

* foi considerada aproximadamente igual ao tanque 1

A variabilidade natural destes valores ocorre devido a varios fatores, como a
introducao de mais ou menos dgua no processo, a quantidade de ar e a sua humidade,
a quantidade de fltior na corrente gasosa, a quantidade de liquido arrastado pelo ar e a
propria reacao.

Com base nos resultados das andlises dos dias 25 e 29 de junho e 2 julho, era
possivel argumentar que quanto maior a concentra¢ao do tanque 1 menor seria a con-
centragdo do tanque 2 e do tanque 3, no entanto, como referido anteriormente existem
varios fatores que podem influenciar o perfil de concentragao, dai a tabela 4.4 ter sido
construida em forma de intervalos.

4.1.4. Perfil de saida de ar seco

Um parametro de extrema importancia no que toca as emissoes que o processo
emite, é a quantidade de ar seco a saida do processo.

Na figura 4.5 é possivel encontrar valores histéricos do caudal volumétrico de ar
seco a saida do processo.

15 000
< 14000 °
-
€
8 13 000 :
b}
(%]
55 12 000 °
[0} [ ]
o
8 11000 o
3 °
“ 10000 °
9 000
Chaminé
@ 24/fev/17 ®19/set/18 ®25/jan/19 10/jul/19 ® 07/fev/20
®04/ago/20 @17/mai/18 @03/mar/16 ® média

Figura 4.5- Perfil de entrada de ar seco no processo

A variabilidade é notdria pela observagao da figura 4.5. O valor médio do cau-
dal de ar seco a entrada do processo ¢ de 11 915 m%h.
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4.1.5. Balancos massicos e energéticos

Como supramencionado, uma deficiéncia deste modelo, é o facto de requerer
custos elevados para a sua comprovagao o que dificulta a sua validagao.

De forma a garantir que o modelo se aproxima da realidade da instalacao fabril,
utilizou-se um valor de emissoes registados pela empresa, médio, de 2 mg/Nm? de flaor
e de 11 915 m3/h de ar seco a saida do processo.

Para a temperatura do gas e liquido, pressao e concentragao de H2SiFs ao longo
do processo, foram utilizados os valores das tendéncias identificados anteriormente
para, de forma indireta, validar os balancos e dar credibilidade ao modelo.

O modelo proposto apresenta dois métodos distintos do calculo de fltior na cor-
rente gasosa a entrada da torre 1. Na tabela 4.5, € possivel encontrar os resultados de
ambos os métodos bem como o valor da fabrica de SSP da Montedison S.p.A como refe-
réncia 14, E ainda conhecida a eficiéncia da primeira torre de remogao de fltior desta
instalagdo, representada na tabela 4.6. E possivel constatar que todos os valores apre-
sentam uma grande semelhanga.

Tabela 4.5- Comparac¢ao dos métodos utilizados com a fabrica da Montedison S.p.A

Método 1* 551
Método 2 543
Montedison S.p.A 552

*Valor utilizado para a construgao do modelo

Tabela 4.6- Comparacao da eficiéncia da 1° torre do modelo com a fabrica da Montedison S.p.A

Eficiéncia da primeira torre

Modelo proposto 78%
Montedison S.p.A 78%

O tnico valor para o qual existe a possibilidade de validar tendo em conta a
pratica operativa, é a entrada de dgua pura no processo. A pratica atual na instalagao de
introducado de 4gua pura no sistema é de 1,5 a 2,5 m3/h de H2O no tanque MV.

O valor obtido pelos calculos efetuados através do modelo proposto foi que seria
necessario introduzir 2 002 kg/h de H20 pura no sistema, o que confere a pratica comum
em Vvigor.

De salientar que o SiFs encontra-se sempre no estado gasoso, o H2SiFs no estado
liquido e o SiO:2 no estado solido.
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Através do balango realizado, comega a ser visivel o problema da acumulacao
de sélidos no processo. Por hora, em média, formam-se 138 kg de SiOz, nao existindo
atualmente nenhuma medida para a sua remogao.

O problema da acumulagao de sdlidos € mais marcado no tanque 1 e consequen-
temente no tanque R, nado so6 pela torre 1 originar 78% dos sdlidos do processo, mas
devido as restrigdes de densidade (<1310 kg/m?) e concentragao de sélidos (<205 kg/m?)
do reciclo. A acumulagao de sélidos nestes tanques leva a paragens sucessivas, a cada 7
dias de produgao e constantes modificagdes na introdugao de H20 no processo, desta-
bilizando-o. Apesar de existir acumulagao de s6lidos no tanque 2 e 3 estes ndo apresen-
tam um risco a produgao.

Apesar do pressuposto utilizado supor que os sélidos provenientes de cada torre
mantinham-se no respetivo tanque, nao é o que se observa na instalacao fabril.

De forma prever quantos solidos da torre 2 passariam para o tanque 1 construi-
se a figura 4.7 tendo em conta as andlises de concentragao de sélidos realizadas nos dias
25 e 26 junho e 2 julho e nos solidos formados nesta torre.

Sélidos provenientes do tanque 2 (kg/h)

Horas de operagdo

Figura 4.7-Perfil de sélidos provenientes do tanque 2 para o tanque 1

E possivel constatar que os sélidos provenientes do tanque 2 para o tanque 1
estabilizam ao longo do tempo no valor de 30 kg/h, o que por sua vez é soma dos solidos
formados na torre 2 e 3. Esta andlise nao sé permite saber a quantidade de solidos que
passam entre os tanques, como o valor de concentragao para que o tanque 2 tende ao
longo do tempo, sendo esta de 148 kg/m?.

O tanque 1 recebe 108 kg/h de sélidos da torre 1 e 30 kg/h do tanque 2, a sua
soma (138 kg/h) é precisamente igual ao valor de sélidos originados por hora em todo o
processo, sendo este o estado estacionario do processo.

De forma a compreender o impacto da variabilidade normal nas emissoes de
flaor e H20 a introduzir no processo, foram realizados varios balangos a diferentes con-
dicoes.
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Temperatura

De forma a verificar o impacto da temperatura foi construida a figura 4.8, onde
se utilizaram os valores normais mais baixos e elevados de temperatura do gas e liquido.

Emissdes de flior mg/Nm3
Entrada de H,0 pura kg/h

EmissGes @ H20

Figura 4.8- Impacto da temperatura nas emissdes e H2O a introduzir no processo

Pela observagado da figura 4.8, é percetivel que uma temperatura inferior das tor-
res oferece vantagens na redugao das emissoes, uma vez que diminui o valor de equili-
brio do fltior, e na dgua a introduzir no processo. No entanto, de salientar que mesmo a
temperatura mais elevada das torres nao se ultrapassa o limite legal de emissoes de flior
de 5 mg/Nm?3.

Saida de ar seco do processo

Em relagao a variagao de ar seco do processo, utilizaram-se os pontos opostos da
figura 4.5.

Emissdes de flior mg/Nm3
Entrada de H,0 pura kg/h

Emissdes @ H20

Figura 4.9- Impacto da entrada de ar seco nas emissdes e H20 a introduzir no processo
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Os resultados obtidos foram os previstos. Naturalmente que uma menor quan-
tidade de ar seco leva a um maior valor de emissdes sendo que uma maior quantidade
de ar saturado contém mais H20 no final do processo.

A andlise a estes valores leva ao argumento de que € desejada uma maior quan-
tidade de ar seco no processo devido a sua influéncia nas emissdes, no entanto, uma
maior quantidade pode levar a um maior arrasto de liquido nas torres pela saida do gas
e por sua vez, destabilizar o equilibrio do processo.

Concentracéo de H:SiFs

A dltima analise realizada foi a varia¢ao natural da concentracao de H>SiFs em
cada um dos tanques.

Emissdes de flior mg/Nm3
Entrada de H20 pura kg/h

Emissbes @ H20

Figura 4.10- Impacto da concentragao de H2SiFs nas emissdes e H2O a introduzir no processo

Pela figura 4.10, conclui-se que a concentra¢ao de H2SiFs é o parametro que tem
maior influéncia nas emissoes de fltior, onde o maior valor de emissdes de 3 mg/Nm?foi
registado. Ja a H20 a introduzir no processo mantém-se semelhante.

Para finalizar a analise do impacto da variabilidade natural do processo nas
emissoes de flaor, foram criadas 2 combinagdes:

Combinagao dos parametros com menores emissoes (1):
e Temperatura baixa
e Ar seco mais elevado
o  %Ho>SiFs baixa

Combinagao dos parametros com maiores emissoes (2):
e Temperatura alta
e Ar seco menos elevado

e %H-SiFs elevada
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Figura 4.11- Impacto das varias combinag¢des nas emissdes e H20 a introduzir no processo

Pela figura 4.11, a combinac¢do de vdrios parametros nao altera significativa-
mente a introdugdo de H20 no processo, visto que alguns parametros acabam por se
compensar.

Ja nas emissdes, podemos constatar que se atingiu o maior valor nas emissoes de
fltor de 4,4 mg/Nm? na combinagao 2, que apesar de ser inferior ao limite de 5 mg/Nm?
ja apresenta alguma semelhanca indesejada.

E possivel construir um intervalo da variagao das emissdes de fltior e do caudal
de 4gua a ser introduzido no processo devido a sua variabilidade natural. Na tabela 4.7,
encontram-se os intervalos determinados através do modelo e os obtidos através do his-
torial de andlises normais realizadas pela SOPAC.

Tabela 4.7- Comparagao das emissdes e H2O do modelo com as analises realizadas pela empresa

Modelo proposto Analises SOPAC
Parametros T

Menor Maior Menor Maior

Emissoes flaor mg/Nm3 0,97 4,4 1 472
H:0 introduzida m3/h 1,6 2,3 1,5 2,5

Pela tabela 4.7 é percetivel a semelhanca da resposta do modelo proposto e das
analises realizadas, reforcando a confianga do primeiro.

Ao longo da andlise de resultados foram identificadas duas causas especiais com
influéncia significativa no processo, que o afastavam do seu estado natural, estas foram
a ligacao da fossa ao tanque 3 e o mau funcionamento da torre 2. Foi realizado um es-
tudo semelhante ao anterior de forma a compreender o impacto destas causas nas emis-
soes de fluor e H2O a introduzir no processo.
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Causas especiais

Foi utilizado o modelo proposto nas condig¢oes das linhas de tendéncia identifi-
cadas modificando a eficiéncia da torre 2 para 0%, utilizando os maiores e menores va-
lores em % massica de H2SiFs registados e a jungao de ambas as causas.

Emissdes de flior mg/Nm3
Entrada de H20 pura kg/h

Emissées ----- Limite de emissdes ® H20

Figura 4.12- Impacto das causas especiais nas emissdes e H20 a introduzir no processo

Na figura 4.12 observamos o primeiro alarme vermelho, onde sem o funciona-
mento da torre 2, o processo encontra-se a acima do limite legal de emissdes de fltior e
anecessidade de 4gua pura a introduzir aumenta em quase 1 m3/h. Importante salientar,
que esta andlise nao indica que a fabrica opere fora dos limites de emissdes, neste caso,
foi considerado um cendrio exagerado em que a entrada de caudal de liquido na torre 2
era nulo, algo que nao se verifica na instalagao fabril.

A figura também ilustra o impacto da concentragao de H2SiFs no processo. Pelo
moledo proposto quando a concentragao de H:SiFs nos tanques € elevada as emissoes
de flaor podem chegar a 239 mg/Nm?, sendo este considerado o pior cendrio.

A mudanca da configuragao B para a configuragao A garante que dificilmente
os valores de H2SiFs aumentem de forma a colocar em perigo a empresa. No entanto,
para garantir que nenhuma causa extraordindria possa colocar em risco a empresa, foi
considerado o valor de 239 mg/Nm? mais 13% de seguranca como valor de design para
a solugdo proposta nesta dissertagao.

4.2. Dimensionamentos e analise HAZOP

Ao longo desta subsecgao foram aplicados os métodos descritos anteriormente
de forma a determinar todos parametros relevantes dos varios equipamentos propostos
bem como a sua instrumentacgao e controlo.

4.2.1. Decantadores de alta taxa

De forma a resolver ou aliviar o problema de acumulagao de sélidos no tanque
1, o primeiro equipamento proposto consiste num decantador de alta taxa.
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A melhor localizagao para este equipamento sera imediatamente a seguir a torre
1, onde se verificou, pelos balangos massicos, haver um maior teor de solidos.

O aspeto mais importante a determinar antes do inicio do dimensionamento do
decantador é a velocidade de sedimentacao da mistura. Como a sedimentagdo obser-
vada foi do tipo Il inviabiliza o uso das leis de Newton e Stokes para a sua determina-
¢ao. As equagdes para misturas concentradas também nao apresentam um método fide-
digno para este dimensionamento, como tal, foi realizado um ensaio de sedimentagao,
através do método descrito na secgao 3.4.

Inicialmente realizou-se um ensaio a varias amostras de diferentes concentra-
¢Oes de solidos, e construi-se a figura 4.13.

~ Velocidade de
Concentragao
sedimentagao

B
L L
8 x §<_,><_>!,X, v
£ e
< 0.9
z ol ® 9 .9
o YO
o e — . "
=
<
tempo (s)
rrrrrr - 200 kg/m3 166 kg/m3 155kg/m3 W 95kg/m3 X 89ke/m3
rrrrr @ 77 kg/m3 =+ 53 kg/m3 ~~4-458kg/m3 @ 16,6kg/m3 @ 10,52 kg/m3

Figura 4.13- Comparagao dos resultados experimentais do ensaio de sedimentagao

Ao analisar a figura 4.13, verifica-se uma semelhanga a figura 2.6 apresentada no
capitulo de Revisdo bibliografica, sendo a conclusao a esperada: a medida que a concen-
tracao de sélidos aumenta a velocidade de sedimentacdao diminui.

A uma concentragao de soélidos inferior a 10,5 kg/m?® nao foi possivel realizar
ensaios uma vez que a interface nao ficava visivel.

Pelos balang¢os massicos, a concentragao de sélidos no liquido a saida da torre de
lavagem 1 com os provenientes do tanque 2 varia entre os 1,5 e 2 kg/m?®. A primeira
deficiéncia do modelo consiste no calculo experimental da velocidade de sedimentagao
ser determinada a uma concentragao de 10,5 kg/m?® o que pode levar a um sobredimen-
sionamento do equipamento.

Na figura 4.14, encontram-se os resultados de 3 ensaios de sedimentagdo a uma
concentragao de sdlidos de 10,5 kg/m?.
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Figura 4.14- Determinagao da velocidade de sedimentacao

Podemos concluir que os resultados dos 3 ensaios foram idénticos e a velocidade

de sedimentacgao de:
e Ensaio1:2,12 m/h
e Ensaio 2:2,22 m/h
e Ensaio 3:2,18 m/h

Destes resultados é possivel construir a primeira restrigao no dimensionamento:
Ve £2,12m/h

Como as lamas produzidas no decantador de alta taxa serdo recicladas ao reator
€ necessario compreender se a sua concentra¢ao nao passa o valor maximo permitido
de 205 kg/m?. Para tal, basta realizar um simples balango ao caudal e as concentracdes
de sélidos. Desprezando a concentragao de sélidos no liquido clarificado e considerando
a concentragao e caudal inicial, Cy e Qq e a concentragao das lamas e caudal de saida, C,,
e Q,, obtemos:

Cy*Qu=0Q0*Co
Equagdo 4.1

Para o caudal de reciclo desejado de 2 m%h a concentragao de lamas ronda os 74
kg/m3. O caudal minimo de reciclo para que a concentragao maxima de sélidos nao seja
excedida é de 0,7 m3/h. Se o valor de caudal minimo for respeitado, é possivel operar a
fabrica "indefinidamente" sem ser necessario realizar paragens para limpeza, aumen-
tando a produtividade.

Na tabela 4.8, é possivel encontrar todos os parametros relevantes calculados no
dimensionamento do decantador de alta taxa.
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Tabela 4.8- Parametros calculados no dimensionamento do decantador de alta taxa

geometria
Parametros Tubular Lamelar
Hexagonos Quadrados Placas

Caudal de alimentacao m%h 74

Espacamento (cm) 5 5 5
Espessura (mm) 5 5 5
Area horizontal ttil 16 16 32
Numero de placas/tubos 7 418 6 454 108
Filas horizontais 1 95 81 -
Filas horizontais 2 78 81 -
Comprimento decantador (m) 4,9 49 5,9
Largura decantador (m) 49 49 6
Altura das placas/tubos (m) 0,5 0,5 0,5
Altura do poco de lamas (m) 3 3 3
Altura total (m) 4 4 4

Area horizontal total (m?) 24 24 _

O parametro mais importante na escolha do tipo de geometria do decantador
passa pela drea que este ocupa, porque na instala¢do fabril ndo existe espago ilimitado
para a sua colocacao e um decantador com menores dimensoes sera certamente mais
economico.

A area mais reduzida do decantador tubular bem como as suas vantagens ja re-
feridas anteriormente, como uma maior capacidade de separagao de sdlidos suspensos
e uma maior superficie de contacto por metro quadrado, levou a que se optasse pelo
mesmo.

Entre a geometria tubular com hexdgonos e quadrados, a diferenca de area nao
¢ consideravel, ambos apresentam as mesmas vantagens em rela¢do ao decantador la-
melar e qualquer um destes mostra uma possibilidade vidvel.

Na tabela 4.9, encontram-se os valores calculados e as restri¢oes e boas praticas
identificadas para decantadores tubulares:
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Tabela 4.9-Restri¢des e boas praticas para uma geometria hexagonal e quadrada

geometria

Restri¢oes Tubular
Hexagonos Quadrados
Re <200 199 199
Vg <9m/h 5,1 m/h 5,1 m/h
Vs <2,12m/h 1,4 m/h 1,5m/h
\/R;e*vsczvo 7,1 m/h 7,2m/h
Tempo de residéncia (6-10 mim) 6 mim 6 mim

Pelas restri¢oes e boas praticas, ambas as geometrias voltam a ser idénticas, nao
havendo nenhum parametro que se destaque. Optou-se por um decantador tubular de
geometria de hexagonos por apresentar um valor de vy ligeiramente inferior e pelos
hexagonos apresentarem mais arestas vivas onde a lama pode aglomerar e por sua vez,
seguir até ao destino desejado [®I.

No dimensionamento dos decantadores optou-se por uma estratégia mais con-
servadora no uso do menor Reynolds indicado na bibliografia. Na figura 4.15 é¢ demons-
trado o impactado do nimero de Reynolds na area horizontal total do equipamento.
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Figura 4.15- Impactado da escolha do Re na area do decantador

E percetivel o impacto da estratégia sendo que se se optasse por um Reynolds
de, por exemplo, 280 traduzia-se numa reducado da drea total de 39%. De salientar, que
para os Reynolds apresentados na figura 4.15 todas as restri¢des e boas praticas conti-
nuam a ser cumpridas.

Por fim, é necessario perceber como o decantador se comporta a variagdes no
processo, nomeadamente no caudal e na concentragao de sdlidos no liquido.

e Concentragao de solidos
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O decantador tem a capacidade de remover os sdlidos presentes desde que a
concentragao de sdlidos ndo ultrapasse os 10,5 kg/m?, a partir desta concentragao corre-
se o risco de vy, = v;. Pela figura 4.16 é possivel observar que o valor maximo de con-
centragao de sélidos nunca devera ser ultrapassado independentemente das horas de
operacao. Como o decantador tubular apresenta uma eficiéncia de remogao de sdlidos
de 97% 7], o valor da concentragao ao longo do tempo é ligeiramente ascendente.

decantador (kg/m?3)

Concentragdo da alimentagdo do

Horas de operagdo
Decantador tubular = = = Concentragdo maxima

Figura 4.16- Perfil de concentracao esperado na alimentagao ao decantador

e Caudal de alimentacao

O impacto do aumento ou diminui¢ao do caudal de alimentagao encontra-se re-
presentado na figura 4.17.
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Figura 4.17- Impacto do aumento do caudal de alimentagao no Re e no tempo de residéncia

O valor mais elevado de Reynolds é de cerca de 250 e ocorre quando o caudal de
alimentagao € de 90 m3/h. Apesar do numero de Reynolds ser acima da estratégia
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adotada, o seu valor encontra-se dentro de alguns intervalos proposto na bibliografia, o
que nao leva a crer que o equipamento deixe de funcionar como necessario.

Em relagdo ao tempo de residéncia, novamente a um maior caudal de alimenta-
¢ao, o tempo de residéncia encontra-se abaixo do intervalo suposto, no entanto, a sua
diferenca nao é consideravel e como tal nao deve ter um impacto negativo no equipa-
mento.

As restricdes e boas praticas nao mencionadas na figura 4.17 ndo se alteram

significativamente com as variagoes discutidas.

HAZOP

Uma analise HAZOP ¢ um estudo utilizado para verificar a integridade de um
processo ou equipamento, identificar, avaliar e apresentar procedimentos preventivos
a problemas que possam representar riscos para os operadores, ambiente ou equipa-
mentos 7,

HAZQOP é um acronimo para Hazard and Operability Analysis, e é normalmente
apresentado em forma de tabela.

Na tabela 4.01 encontra-se representada a analise HAZOP ao decantador tubular
com geometria hexagonal.
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Tabela 4.10- Analise Hazop ao decantador tubular

Nenhum Caudal de alimentagao
Caudal de saida no topo
Caudal de saida de la-
mas

Mais de Caudal de alimentagao

Caudal de saida de la-
mas

1.12 Torre de lavagem parada

2.Bombas da torre 1 danificadas
3.Tubagem danificada

4. Tubagem entupidas

5.Valvula fechada

6.Valvula danificada

7. Perda de eletricidade nas bombas
torre 1

8.Indicador de caudal sem funcionar
1. Igual a nenhum caudal de alimenta-
cao

2. Igual mais de caudal de saida de la-
mas

1. Igual a nenhum caudal de alimenta-
cao

2. Valvula fechada

3. Vélvula danificada
4. Tubagem danificada

5.Tubagem entupidas

6. Indicador de caudal sem funcionar

1. Bombas sem funcionar correta-
mente

2. Valvula totalmente aberta

3. Indicador de caudal sem funcionar

1.Igual a mais caudal de alimentagao

2. Valvula totalmente aberta

3. Bombas peristdlticas sem funcionar
corretamente

4. Indicador de caudal sem funcionar

1-2,7: Processo fora de especificagao legal

3,6. Derrame de liquido corrosivo, quente e to-
Xico no exterior.

4,5: Inversao do fluxo e inundagao da torre 1
8.Devido a ma informacao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem

1.Igual a nenhum caudal de alimentacao
2. Igual mais de caudal de saida de lamas 1

1.Igual a nenhum caudal de alimentacao

2-3,4,5. Manto de lamas em contacto com as la-
melas; Danificagdo do equipamento

4. Derrame de liquido corrosivo, quente e to-
xico no exterior.

6-7. Devido a ma informacgao dada as conse-
queéncias descritas nao ocorrem

1-2 Risco de contacto entre as lamelas e o manto
de lamas; Danificacao do equipamento

3. Devido a m4 informagao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem

1.Igual a mais caudal de alimentagao

2,3. Risco de destabilizar o reator

4. Devido a ma informacgao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem
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1-2,7: Parar o processo, rever o funcionamento da torre 1

2-4,6,8: Realizar manutengdes e auditorias regulares

5.Abrir valvula;

1.Igual a nenhum caudal de alimentacao
2. Igual mais de caudal de saida de lamas
1.Igual a nenhum caudal de alimentagao

2.Abrir valvula;

3. Mudar para a valvula bypass e resolver o problema. Reali-
zar manutengao regular;

4-5: Parar o processo, realizar manutengao.

6-7: Realizar manutengoes e auditorias regulares

1. Mudar para bomba de bypass, e realizar manutengao na
primeira bomba;

2. Fechar parcialmente a valvula;

3. Realizar manutengoOes e auditorias regulares;

1.Igual a mais caudal de alimentagao
2. Fechar parcialmente a valvula;
3. Realizar manutengdes e auditorias regulares

4. Indicador de caudal sem funcionar



Tabela 4.10 - Analise Hazop ao decantador tubular

Palavra-guia Variagao
Mais de Temperatura
Pressao
Concentragao de solidos
Nivel
Menos de Caudal de alimentagao

Causa

1.Mau funcionamento do reator
(>90°C)

2. Alarme sem funcionar

3. Indicador de temperatura sem fun-
cionar

1. Valvula do sistema de alivio de
pressao sem funcionar

2. Mau funcionamento da torre 1

3. Bombas com mau funcionamento

4. Indicador de pressao e controlador
sem funcionar

5. Aumento da temperatura
1. Mais fltor proveniente do reator
2. Fossa ligada

3. Menos caudal de alimentacao

4. Eficiéncia do equipamento compro-
metida

1. Indicador de nivel e alarme nao
funcionar

2. Mais caudal de alimentacao
3.Valvula fechada

4. Valvula danificada

1. 12 Torre de lavagem em mau funci-
onamento

2. Bombas da torre 1 danificadas

3. Tubagem danificada

4. Tubagem entupidas

5.Vélvula parcialmente fechada
6. Valvula danificada
7. Indicador de caudal sem funcionar

8. Maior concentragao de solidos

Consequéncia
1,2. Danificacao do equipamento

3. Devido a ma informacao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem

1-3,5: Niveis criticos podem ser alcangados, cri-
ando danos no equipamento, levando a derra-
mamentos, criando uma nuvem de vapor to-
Xico

4 Devido a ma informacgao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem

5. Igual a mais temperatura

1. Processo em risco legal
1,2. Entupimento do equipamento

3. Igual a menos caudal de alimentagao

4. Paragem do processo

1-2 Risco de contacto entre as lamelas e o manto
de lamas. Danificacao do equipamento
2. Igual a mais caudal de alimentagao

1-6,8 Eficiéncia na remogao de fluor da 12 torre
comprometida; Processo em risco legal

3,6 Derrame de liquido corrosivo, quente e to-
xico no exterior.

7. Devido a ma informagao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem

8. Igual a Maior concentragao de solidos
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Acao a tomar
1. Parar o processo, verificar as condi¢des de operacao do rea-
tor.

2-3. Realizar manutengdes e auditorias regulares;

1. Verificagdes regulares e manutengao no sistema de alivio
de pressao e PSV;

2. Parar o processo, rever o funcionamento da torre 1

3. Mudar para bomba de bypass, e realizar manutengdo na
primeira bomba;

4. Realizar manutengoes e auditorias regulares;

5. Igual a mais temperatura
1,2 medicdes a cada turno da concentragao

3. Igual a menos caudal de alimentacao

4. Parar do processo para limpeza

1,4. Realizar manutengoes e auditorias regulares;

2. Igual a mais caudal de alimentagao
3.Abrir valvula

4 Mudar para bypass valvula e resolver o problema. Realizar
manutencao regular

1-6 Parar o processo, rever o funcionamento da torre 1

2-4,6,7: Realizar manutengoes e auditorias regulares

5. Abril valvula parcialmente

8. Igual a Maior concentragao de solidos



Tabela 4.10 - Analise Hazop ao decantador tubular

Menos de Nivel 1. Valvula totalmente aberta 1,3-4. Risco de destabilizar o reator 1. Fechar parcialmente a valvula

2. Devido a ma informacao dada as consequén-

. . ~ 2-4: Realizar manutengdes e auditorias regulares
cias descritas nao ocorrem

2. Indicador de nivel sem funcionar

3. Mudar para bomba de bypass, e realizar manutengdo na

3. Bombas com mau funcionamento L
primeira bomba;

4 Valvula danificada 4. Mudar ?ara bypass valvula e resolver o problema. Realizar
manutencao regular;

1,2 Mudar para bomba de bypass, e realizar manutencao na

Inversao Fluxo 1. Bombas danificadas 1,2. Danificagao e inundagao dos equipamentos L , N
primeira bomba ou na valvula de ndo retorno;

2. valvula de nao retorno danificada
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Instrumentacgéo e Controlo de Processos

Apos realizada a analise HAZOP é necessario desenhar um sistema que combate
todas as debilidades identificadas acima.

Todos os sistemas de controlo, tubagens, equipamentos e valvulas encontram-
se representadas num Piping and Instrumentation Diagram (P&ID).

e Controlo de caudal

No decantador lamelar existem 3 caudais, um de alimentag¢ao ao processo e dois
a saida do equipamento.

O caudal de alimentacao ao processo ¢ medido por um caudalimetro e transmi-
tido para a sala de controlo, o caudal é sempre garantido pela torre de lavagem 1.

O caudal de saida de lamas do decantador € reciclado ao reator por um par de
bombas peristdlticas, no caso de uma falhar a outra garante o funcionamento normal.
Existe um medidor de caudal antes do reator para monitoriza-lo. Foi ainda colocado um
ponto de amostragem onde se pode retirar uma amostra liquida de forma a conferir, por
exemplo, a sua densidade.

A altura do manto de lamas é medida com um medidor de manto de lamas
ENV120, este medidor mapeia as lamas no interior do decantador através da diferenca
de densidades com recurso a tecnologia ultrassénica. O sensor mais adequado é o Sen-
sor S1H por ser construido em polipropileno e resistir a temperaturas até 90°C 180811, Este
medidor tem acoplado dois alarmes altos para a altura do manto de lamas. O primeiro
alerta de aviso soa quando o manto de lamas atinge 70% da ocupagao do pogo de recolha
de lamas. O segundo é um alerta de perigo e toca quando o manto de lamas atinge os
90% da ocupacgado do pogo de recolha.

e Controlo de Pressao

No interior do decantador existe um medidor e indicador de pressao. Este indi-
cador serve para determinar se existe a presenca de gases no equipamento, caso a pres-
sao aumente, é aberta uma valvula no topo do equipamento que encaminha o gas para
a primeira torre de lavagem. Esta medida é conservadora sendo que nao sera suposto a
existéncia de gases nesta zona.

e Temperatura

A temperatura nao representa perigo, uma vez que o seu controlo € realizado
noutra secgao do processo. No entanto, como o sensor SIH tem um limite de 90°C, ins-
talou-se um termdmetro para medir e transmitir o valor de temperatura para a sala de
controlo. O transmissor tem ainda acoplado um alarme com um primeiro toque de pe-
rigo aos 80 °C.

Na figura 4.18, encontra-se o esquema do P&ID proposto.
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Figura 4.18- Piping and Instrumentation Diagram do decantador tubular
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4.2.2. Filtro de prensas

O segundo equipamento considerado para a remogao de solidos no processo
consiste num filtro de prensas. Este equipamento devera estar situado apds o tanque 1.

O primeiro passo consistiu na realiza¢ao de ensaios de filtragao de forma a de-
terminar as caracteristicas que o bolo apresenta.

A figura 4.19 é um exemplo tipico dos resultados experimentais realizados

9
y = 3,81E+11x + 9,29E+05 .
= R? = 9,95E-01 e
=
~— ,'-'
[}
€
3
~ [
S~
o .
o
g 0

Volume (m3)
® Concentragao 200 kg/m3

Figura 4.19-Resultado experimental do ensaio de filtracao

Através da linha de tendéncia e do erro quadrado, é possivel constatar que os
resultados experimentais do tempo sobre o volume de filtrado vs. o volume filtrado,
apresentam um comportamento linear o que se traduz num bolo incompressivel. O re-
sultado obtido foi o esperado, uma vez que o bolo é constituido por SiOz, nao sendo este
um sélido que se deforme com facilidade.

O bolo ao ser incompressivel rege-se pela equagao 4.2 que provem da derivagao
da equacao 2.54.
t TUY rul
t_ u Vg THLr
V™ 2%A2%(=AP) = Ax(—AP)
Equagao 4.2

E possivel corresponder a equagio 4.2 e a regressio linear obtida no exemplo
apresentado de forma a determinar a resisténcia do bolo e do filtro.

TUv rul,
——————=381%10"" e ——=9,29%10°
2% A? x (—AP) A x (—AP)
Todas as experiéncias realizadas apresentaram um comportamento linear, com
erros quadrados associados entre os 0,98 e 0,99. Dado a natureza do método experimen-
tal e as condig¢des disponiveis, o erro quadrado associado a regressao linear realizada

aos resultados experimentais foi satisfatorio.

Nas figuras 4.20 a 4.22 encontram-se todos os resultados experimentais obtidos.
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Figura 4.20-Resultados experimentais do ensaio de filtragao (1)
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Figura 4.21- Resultados experimentais do ensaio de filtracao (2)
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Figura 4.22- Resultados experimentais do ensaio de filtracao (3)
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Através das figuras apresentadas é possivel determinar as resisténcias do bolo e
do filtro para cada experiéncia efetuada.

Tabela 4.11- Resisténcia do bolo e do filtro calculadas através dos ensaios experimentais.

Concentragao Resisténcia do bolo (m?)  Resisténcia do filtro (m)

200 4,73 % 1075
166 4,24 % 1015 2,38 %1075
122 5,54 x 1015 3,86 « 107>
89 6,78 * 10> 2,87 1075
83 3,29 x 1015 3,94 1075
62 2,85 % 105 1,53« 107°
33 6,79 * 105 3,47 1075
10 2,78 + 105 5,39 « 1075
4 6,48 x 101° 3,59 % 107°
Média 5,14 = 10%° 3,97 * 107>

Na tabela 4.11, o primeiro ponto de destaque positivo é o facto das resisténcias
do bolo e do filtro apresentarem todas a mesma ordem de grandeza.

Devido as propriedades tdxicas e corrosivas do bolo ndo foi possivel realizar
uma analise de granulometria para verificar o impacto do tamanho da particula nas re-
sisténcias. Assim sendo, pelos resultados obtidos € possivel concluir que a concentragao
nao afeta de forma significativa a resisténcia do bolo.

Encontram-se destacados os maiores e menores valores determinados (cor ver-
melha e verde, respetivamente) e a média (amarela). O dimensionamento do filtro de
prensas foi realizado com a média dos resultados experimentais, mas tendo sempre em
conta os resultados das trés cores.

A estratégia utilizada no dimensionamento deste equipamento consistiu em per-
mitir que o bolo preencha totalmente o volume vazio deixado pelos caixilhos.

Na tabela 4.12 encontram-se 0s parametros mais significativos para o dimensio-
namento do filtro de prensas e na tabela 4.13 os parametros calculos através dos méto-
dos propostos.

86



Tabela 4.12- Parametros definidos para o dimensionamento do filtro de prensas

Caracteristicas do equipamento/bolo

Area de filtracio 255 m?
Variacao de pressao 498 675 mPa
Resisténcia do bolo média 5,14 x 101° m?
Espessura do caixilho 0,02m
Resisténcia do filtro média 3,97 1075
Tempo de paragem 1h

Eficiéncia 97 %

Tabela 4.13- Parametros calculados no dimensionamento do filtro de prensas

Parametros relevantes calculados

Concentracao de sdlidos 8 kg/m?

Tempo de filtracao 56 h

Volume filtrado 1004 m3

Tempo de ciclo 57h

Caudal filtrado 18 m3/ hora

Bolo formado 10,5 ton por ciclo

O bolo formado no interior dos caixilhos é de 10,5 toneladas por ciclo. O seu
valor elevado vai requerer bastante mao de obra de forma a garantir que o tempo de
remogao do bolo é cumprido. A quantidade oferece um novo problema ao processo,
sendo necessario realizar ensaios de forma a compreender como o reator se comporta
ao adicionar este bolo e a quantidade por hora ideal a alimentar.

O caudal de filtrado obtido por ciclo é de 18 m3/h. Como é necessario manter o
caudal de alimentacado da torre 1 a 70 m3/h a maioria do liquido do tanque 1 é alimentada
novamente a torre 1 e uma fragao ao filtro de prensas.

Na figura 4.23 encontra-se representado o perfil de concentragao do tanque 1.
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Concentracdo do tanque 1(kg/m3)

Horas de operagdo

Filtro de prensas

Figura 4.23- Perfil de concentrag¢do do tanque 1

Observa-se no inicio um crescimento da concentragao do tanque 1, este aconte-
cimento deve-se devido ao aumento do teor de sélidos provenientes do tanque 2. Apds
24 horas o processo comega a estabilizar tal como a concentragao do tanque 1.

E ainda possivel observar nos tempos 56 e 112 horas uma onda onde a concen-
tragao destabiliza e depois volta ao normal. Esta onda é criada pela acumulagao de sdli-
dos que ocorre no processo quando o filtro se encontra parado para a remocao do bolo.

Com o filtro de prensas constata-se que a concentracao tende a estabilizar ao
longo do tempo com o valor de 8 kg/m? e que o problema da subida de concentracdo até
205 kg/m? deixa de existir tal como a necessidade das paragens no processo.

Com a estratégia adotada no dimensionamento, realizou-se uma analise para
verificar o impacto da resisténcia do bolo no tempo de ciclo.

Para a figura 4.24 foram utilizadas a média e os polos opostos das resisténcias
determinadas experimentalmente.

Tempo de ciclo (horas)

Resistencia do bolo (m)

Figura 4.24- Impacto da resisténcia do bolo no tempo de ciclo
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E notorio o impacto que este indicador tem na estratégia utilizada, no entanto,
mesmo que em certos periodos este indicador se afaste da média calculada serdo ocasi-
Oes esporadicas e o seu impacto pode nem ser sentido.

HAZOP

Na tabela 4.14 é possivel encontrar a analise de risco realizada para a instalagao
do filtro de prensas.

Instrumentacéo e Controlo de Processos
o Controlo de caudal

Existem dois caudais medidos neste equipamento: o de entrada e o de saida,
ambos devem apresentar uma grande semelhanca caso contrario o funcionamento cor-
reto do equipamento pode estar comprometido. O caudal de alimentagao ¢ garantido
por um sistema de bombas peristalticas, no caso de uma falhar a outra garante o funci-
onamento normal do filtro.

e Controlo de Pressao

No caudal de alimentagao ¢ medida a pressao do liquido. Caso a pressao comece
a aumentar, significa que o filtro se encontra perto do fim da filtracao.

e Temperatura

A temperatura ndo representa perigo, uma vez que o seu controlo é realizado
noutra sec¢ao do processo. No entanto, uma vez que nao existe nenhum medidor de
temperatura de liquido, colocar um termdmetro a entrada do filtro de prensas pode ser
uma mais-valia para compreender se o processo estd a operar como desejado.

Na figura 4.25, encontra-se o esquema do P&ID proposto
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Tabela 4.14- Anélise Hazop ao filtro de prensas

Nenhum Caudal de alimentagao
Caudal de saida

Mais de Caudal de alimentagao
Temperatura

1.Bombas danificadas
2.Tubagem danificada

3.Tubagem entupidas

4.Valvula fechada

5. Véalvula danificada

6. Perda de eletricidade nas bombas

7. Indicador de caudal sem funcio-
nar

8.Tanque 1 sem liquido
1. Igual a nenhum caudal de ali-

mentagao

2. Valvula fechada
3. Véalvula danificada

4. Tubagem danificada

5.Tubagem entupidas

6. Indicador de caudal sem funcio-
nar

7. Filtro colmatado

1. Bombas sem funcionar correta-
mente

2. Valvula totalmente aberta

3. Indicador de caudal sem funcio-
nar

1.Mau funcionamento do reator
(>90°C)

2. Indicador de temperatura sem
funcionar

1,3,4,6: Acumulagao de solidos no processo,

1,3,4,6: Paragem de producao para limpeza
2,5: Derrame de liquido corrosivo, quente e
toxico no exterior.

7. Devido a ma informacao dada as conse-
quéncias descritas ndo ocorrem

8. Eficiéncia na remocao de fluor da 12 torre
comprometida; Processo em risco legal

1.Igual a nenhum caudal de alimentacao

2,7. Inversao de fluxo e danos no filtro

3-4: Derrame de liquido corrosivo, quente e
toxico no exterior.

6. Devido a ma informacao dada as conse-
queéncias descritas nao ocorrem

1-2 Diminuig¢ao do tempo de ciclo, risco de
inversao de fluxo e danos no filtro

3. Devido a ma informacgao dada as conse-
queéncias descritas nao ocorrem

1. Danificagao do equipamento

2.Devido a ma informacgao dada a agao des-
crita em 1 nao ocorrera
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1. Mudar para bomba de bypass, e realizar manutencao na
primeira bomba;

2-3,5,6,7: Realizar manutengdes e auditorias regulares

4. Abrir valvula;

8. Para o processo e verificar o funcionamento da torre 1

1.Igual a nenhum caudal de alimentacao

2.Abrir valvula;
3-6: Realizar manutengdes e auditorias regulares

7: Realizar a limpeza do filtro

1. Mudar para bomba de bypass, e realizar manutengao na
primeira bomba;

2. Fechar parcialmente a valvula;

3. Realizar manutengdes e auditorias regulares;

1. Parar o processo, verificar as condi¢des de operacao do
reator.

2. Realizar manutengdes e auditorias regulares;



Tabela 4.14 - Analise Hazop ao filtro de prensas

1. Mudar para bomba de bypass, e realizar manutencao na

Mais de Pressao 1. Bombas com mau funcionamento 1. Danificagao do equipamento .
primeira bomba;
2. Indicador de pressao sem funcio- 2. Devido a ma informacao dada as conse- . ~ o
N . - 2. Realizar manutengoes e auditorias regulares;
nar queéncias descritas nao ocorrem
3.Filtro colmatado 3. Inversao de fluxo e danos no filtro 3. Realizar a limpeza do filtro
Concentragao de sélidos 1.Mais fltor proveniente do reator 1. Processo em risco legal 1,2. MedicOes a cada turno da concentragao
2. Fossa ligada 2. Igual a menos caudal de alimentacao 3. Igual a menos caudal de alimentacao
3. Menos caudal de alimentagao 4. Paragem do processo 4. Parar do processo para limpeza
4. Eficiéncia do equipamento com-
prometida
. . 1. 12 Torre de lavagem em mau fun- 1-2,9 Eficiéncia na remocao de fluor da 12 )
Menos de Caudal de alimentacao ) & . ¢ . 1-6,9 Parar o processo, rever o funcionamento da torre 1
cionamento torre comprometida; Processo em risco legal
. 3,6 Derrame de liquido corrosivo, quente e . 5 L
2. Bombas da torre 1 danificadas . . 9 ! 2-4,6,7: Realizar manutengdes e auditorias regulares
toxico no exterior;
3. Tubagem danificada 7. consequéncias descritas nao ocorrem 5. Abril valvula parcialmente
4. Tubagem entupidas 8. Igual a Maior concentragao de solidos 8. Igual a Maior concentragao de solidos
5.Valvula parcialmente fechada 9. Aumentar o caudal de entrada de H20 no processo
6. Valvula danificada
7. Indicador de caudal sem funcio-
nar
8.Maior concentracao de sélidos
9. Nivel do tanque 1 baixo
5 o 1. Aumento do tempo de ciclo; destabiliza- 1. Mudar para bomba de bypass, e realizar manutencao na
Pressao 1. Bombas danificadas - . Smpo < - ncarp P E
¢ao do reciclo; risco de inversao do fluxo primeira bomba;
2. Indicador de pressao e controla- 2. Devido a ma informacao dada as conse- . ~ o
. . . - 2. Realizar manutengdes e auditorias regulares
dor sem funcionar queéncias descritas nado ocorrem
o 1,2 Danificacdo e inundacao dos equipamen- 1,2 Mudar para bomba de bypass, e realizar manutencao na
Inverso Fluxo 1. Bombas danificadas ¢ ¢ P . P , P - ¢
tos primeira bomba ou na valvula de nado retorno;
2. valvula de nao retorno danificada 3. Igual a menos pressao 3. Igual a menos pressao

3. Perda de pressao
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Figura 4.25- Piping and Instrumentation Diagram do filtro de prensas
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4.2.3. Coluna de absorc¢ao

O primeiro passo para o dimensionamento de uma coluna de absorc¢ao consiste
na escolha do tipo de coluna a utilizar.

Numa fase inicial € necessario optar por uma coluna com ou sem enchimento. A
Unica razao pela qual muitas vezes se opta por colunas sem enchimento neste tipo de
processos, como as que existem na SOPAC, é a existéncia de sdlidos no processo. No
entanto, este problema é apenas notorio nos primeiros equipamentos onde ocorre a mai-
oria da remocgao do flaor.

Existem estudos que indicam que se a quantidade de fltor for inferior a 600
mg/Nm? a entrada do equipamento, nao ocorrem problemas de entupimento *4. Uma
vez que a coluna se ird encontrar no final de todos os equipamentos ja existentes, nao
existem razodes para acreditar que uma coluna com enchimento nao seja vidvel. Assim
sendo, a opgao foi facilmente decidida, uma vez que as dimensdes de uma coluna com
enchimento sao consideravelmente inferiores a uma sem enchimento para a mesma efi-
ciéncia.

A segunda fase consiste na decisao de usar uma coluna com enchimento estru-
turado, aleatorio ou de pratos. Com base na tabela 2.1, construida na Revisao bibliogra-
fica, aliado ao facto de se ter dado uma maior importancia aos critérios de criagao de
espumas e liquidos corrosivos por serem as caracteristicas do liquido, optou-se por uma
coluna com enchimento aleatdrio.

A terceira fase centra-se no tipo de enchimento. Dadas as caracteristicas do li-
quido, o enchimento mais vidvel, neste caso, sao os anéis de Rashing!®?l. No anexo B,
tabela B.2 encontram-se os parametros relevantes deste enchimento.

Por fim apenas basta definir que tipo de distribuidor de liquido se adequa ao
caso da SOPAC. Com base da tabela 2.2, construida na revisao bibliografica, facilmente
se opta pelo Trough Distributors, que apesar de ter um custo mais elevado do que os
restantes, apresenta uma 6tima distribuicao de liquido que ajuda a colmatar as debili-
dades do enchimento.

Resumo das caracteristicas da coluna:

Coluna com enchimento

Enchimento aleatdrio

Anéis de Rashing

Distribuidor de liquido: Trough Distributors

A eficiéncia da coluna foi determinada através da equagao 4.3 com base no pior
cendrio determinado pelos balan¢os massicos de forma a garantir que as emissdes nunca
excedam o valor maximo permitido de 5 mg/Nm?.

4,5

239+ 239%0,13
Equacao 4.3

%Eficiéncia minima = (1 — ) *100 = 98,3%

Posto isto, seguindo o método descrito anteriormente é possivel determinar to-
das as caracteristicas relevantes da coluna de enchimento.
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Tabela 4.15- Resumo das caracteristicas determinadas no dimensionamento da coluna de absor¢do

Caracteristicas relevantes da coluna de enchimento

Tipo de enchimento Anéis de Rashing
Diametro do enchimento 50 mm

Nog 4,5

Hog* 0,5

Area do enchimento 3,6 m?

Diametro da coluna 2,1m

Perda de carga humida
Perda de carga seca

Hold-up

210 Pa/m de enchimento
5 Pa/m de enchimento

0,03 m? liquido/m? coluna

Altura do enchimento 2,4m
Altura total 54 m
Caudal de liquido 69 ton
Caudal de gas 15 ton

*Absorcao do fltor é controlado pela fase gasosa logo H; = 01); fatores empiricos utilizados no calculo
encontram-se no anexo B na tabela B.3.

Ao comparar as torres de lavagem existentes com a coluna de absorgao proposta,
esta tem uma maior eficiéncia, uma altura 1,67 vezes inferior e um diametro semelhante
as restantes torres.

De salientar que ndo é necessario trocar o ventilador existente, mas sim apenas
aumentar ligeiramente a sua poténcia de forma a superar a perda de carga provocada
pela coluna e enchimento. Este aumento pode levar a um maior risco de o liquido de
lavagem ser arrastado pelo gas.

Foi construida a figura 4.26 de forma a elucidar o impacto desta nova coluna de
absor¢ao quando o processo opera dentro da normalidade.

94



2,0 2050
I 2000 c
€ 16 =
z 1950 &
S~
& o
c 12 1900 3
S o)
3
= 1850 £
g )
o 08 . 1800 ©
Q (1]
0 g
2 1750 £
g 04 s
- 1700

0,0 —— 1650

Operagdo normal + nova coluna de Operagdo normal
absorgao
B EmissGes ® H20

Figura 4.26- Impacto da nova coluna de absor¢ao no processo

Como esperado a nova coluna reduz as emissoes para valores muito abaixo do
necessario e apresenta uma reducao do uso de H20 de 204 kg/h. Na tabela 4.16, encon-
tram-se as alteracdes das emissdes e da entrada H20O no processo considerando a sua
variabilidade normal com a nova coluna.

Tabela 4.16- Comparacao do modelo proposto com e sem a nova coluna de absor¢ao

Parimetros Emissoes flaor H:0 pura a
mg/Nm3 introduzir kg/h
Menor 0,97 1706
Modelo proposto Maior 44 5364
(sem coluna)
Pior cenario 270 2 880
Menor 0,02 1502
Modelo proposto . 0,075 2160
(com coluna)
Pior cenario 45 2676

HAZOP

Na tabela 4.17 é possivel encontrar a andlise de risco realizada para a instalacao
da coluna de absor¢ao.

95



Tabela 4.17- Anélise Hazop a coluna de absor¢ao

Nenhum Caudal de alimentagao
Caudal de saida liquido
Mais de Caudal de alimentagao

Temperatura

Pressao

1.Bombas danificadas

2. Nenhum caudal de H2O pura introdu-
zido no processo

3.Tubagem danificada

4. Tubagem entupidas
5.Valvula fechada
6. Valvula danificada

7. Perda de eletricidade nas bombas

8. Indicador de caudal e nivel sem funcio-
nar

9. Nenhum liquido no tanque 4
1. Igual a nenhum caudal de alimentagao
2. Valvula fechada

3. Valvula danificada
4.Tubagem danificada

5.Tubagem entupidas
6. Indicador de nivel sem funcionar

1. Bombas sem funcionar corretamente

2. Valvula totalmente aberta
3. Indicador de caudal sem funcionar

1.Mau funcionamento do reator (>80°C)

2. Indicador de temperatura sem funcio-
nar

1. Valvula do sistema de alivio de pressao
e PSV sem funcionar.

2. ventilador sem funcionar corretamente

1-2,7,9: Processo em risco de estar fora de espe-
cificacao

3,6: Derrame de liquido corrosivo, quente e to-
xico no exterior.

8. Devido a ma informacao dada a agao descrita
em 1-6 ndo ocorrera

1.Igual a nenhum caudal de alimentacao

2-3,5. Inundagao do equipamento
2-3,5. Danificagao do equipamento

4. Derrame de liquido corrosivo, quente e to-
Xico no exterior.

6. Devido a md informagao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem

1-2 Risco de inundagdo do equipamento

3. Devido a md informagao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem

1. Processo em risco de estar fora de especifica-
cao

2. Devido a md informacao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem

1-2,4,5: Niveis criticos podem ser alcancados,
criando danos no equipamento, levando a der-
ramamentos, criando uma nuvem de vapor to-
xico

3. Devido a md informagao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem
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1. Mudar para bomba de bypass, e realizar manutencao na pri-
meira bomba;

2-4,6,8: Realizar manutengoes e auditorias regulares

5.Abrir valvula;

2,9. Aumentar a entrada de H2O no processo

1.Igual a nenhum caudal de alimentacao
2.Abrir valvula;

3. Mudar para bypass valvula e resolver o problema. Realizar
manutencao regular;

4-5: Parar o processo, realizar manutengao.

6: Realizar manutengdes e auditorias regulares

1. Mudar para bomba de bypass, e realizar manutengao na pri-
meira bomba;

2. Fechar parcialmente a valvula;
3. Realizar manutengdes e auditorias regulares;

1. Verificar as condigdes de operagao do reator e das torres

2. Realizar manutengoes, medigoes e auditorias regulares;

1. VerificacOes regulares e manutencao no sistema de alivio de
pressao e PSV;

2. Parar o processo, rever o funcionamento do ventilador/dimi-
nuir a poténcia do ventilador



Tabela 4.17 - Analise Hazop a coluna de absor¢ao

3. Indicador de pressao e controlador sem

Pressao

2. Tubagem danificada
3. Tubagem entupidas

4.Valvula parcialmente fechada

5. Valvula danificada

6. Indicador de caudal e nivel sem funcio-
nar

7.Tanque 4 vazio

8. Caudal de entrada de H2O no processo
baixo

1. Sistema de alivio de pressao ou vélvula
PSV com defeito

2. Ventilador sem funcionar

3. Indicador de pressao e controlador sem
funcionar

la.
2,5 Derrame de liquido corrosivo, quente e to-
Xico no exterior.

6. Devido a ma informacao dada as consequén-
cias descritas nao ocorrem

8. Igual a Maior concentracgao de sdlidos

1,2: Risco de inversao de fluxo de gas ou fugas.

3. Devido a md informacao dada as consequén-
cias descritas ndo ocorrem
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Mais de Pressao . 5.Igual a mais temperatura 3. Realizar manutengdes e auditorias regulares;
funcionar
4. torre 2 sem funcionar 4. Ajustar a pressao do ventilador
Mais de 5. Aumento da temperatura 5.Igual a mais temperatura
5 Lo 1. 12 Torre de lavagem em mau funciona- s n . . . . ~
Concentracao de solidos mento 1,2. Perda da eficiéncia do equipamento 1. medigdes a cada turno da concentragao
2.P dal de H20 introdu-
 ouco catidal g pura ntrodd 1.2. Entupimento do equipamento 2. Aumentar caudal de H20 introduzido no processo
zido no processo
3. Menos caudal de alimentagao 3. Igual a menos caudal de alimentagao 3. Igual a menos caudal de alimentagao
1. Devido a ma inf ao dad én-
Nivel 1. Indicador de nivel nao funcionar . evi o.a ma ~1 normagao dada as consequen 1,3,4. Realizar manutengdes e auditorias regulares;
cias descritas ndo ocorrem
2. Mais caudal de alimentagao 2-3,4. Inundagao do equipamento 2. Igual a mais caudal de alimentagao
3. Mud b alvul 1 blema. Reali
3.Vélvula fechada 2-3,4. Danificacao do equipamento vt para bypass vaivitia € Tesolver o problema. feattzat
manutengao regular;
4.Vélvula danificada 2. Igual a mais caudal de alimentagao
1-68 Eficiencia na remogdo de fluor da torre 1. Mudar para bomba de bypass, e realizar manutencao na pri
Menos de Caudal de alimentagao 1. Bombas sem funcionar como desejado comprometida, secar a torre e risco de danifica- ) p ypass 5 P

meira bomba;
2-4,6,7: Realizar manutengdes e auditorias regulares
5. Abril valvula parcialmente

7,8. Aumentar o caudal de entrada de H20O no processo

1,3 Realizar manutengdes e auditorias regulares

2. Parar o processo, rever o funcionamento do ventilador/au-
mentar a poténcia do ventilador



Tabela 4.17 - Analise Hazop a coluna de absor¢ao

1,3-4: Secar a torre, risco de danificar o equipa-

1. Fechar parcialmente a valvula
mento

Menos de Nivel 1. Véalvula totalmente aberta

2. Devido a ma informacao dada as consequén-

. . ~ 2-4: Realizar manutencdes e auditorias regulares
cias descritas nao ocorrem

2. Indicador de nivel sem funcionar

4. Mudar para bypass valvula e resolver o problema. Realizar

4. Valvula danificada 2. Igual a menos caudal de alimentacao ~
manutengao regular;
5. Igual a menos caudal de alimentagao 5. Igual a menos caudal de alimentagao 5. Igual a menos caudal de alimentagao
1,2 Mud bomba de b ; li tenca
Inverso Fluxo 1. Bombas danificadas 1,2 Danificac¢do e inundagao dos equipamentos - vucar pata boriba ,e ypass, € teafizar anutencaona
primeira bomba ou na valvula de ndo retorno;
2. véalvula de nao retorno danificada 3. Igual a menos pressao 3. Igual a menos pressao

3. Perda de pressao
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Instrumentagéo e Controlo de Processos

e Controlo de caudal

Neste sistema existem quatro caudais a medir ou controlar: o caudal de saida do
tanque 4, o caudal de saida da coluna, o caudal que é encaminhado para o tanque MV e
o caudal de entrada no tanque 4. O caudal de saida de liquido do tanque 4 para a torre
de absorgao é garantido por um par de bombas centrifugas. Nesta corrente, existe ainda
um medidor de caudal. O controlador de nivel no tanque 4 garante que existe sempre
liquido disponivel para a aspiragao da bomba ao informar o caudalimetro colocado na
corrente proveniente do furo para que este aumente ou diminua a velocidade das bom-
bas.

O liquido antes de entrar no topo da coluna passa por uma bifurcagdo onde com
base no nivel de liquido do tanque do MV parte do liquido pode ser desviado para este.

Existe ainda no final da torre um medidor e controlador de nivel para controlar
o caudal de saida de liquido do fundo da coluna para evitar que esta seque ou inunde.

e Controlo de Pressao

No interior da coluna existe um medidor e controlador de pressao. Este controla
a pressao do sistema ao manipular o ventilador situado a entrada do multiventuri.

e Temperatura

A temperatura nao representa perigo, uma vez que o seu controlo € realizado
noutra seccao do processo. No entanto, se este valor for conhecido é possivel supor a
quantidade de H20 a introduzir no sistema e perceber se o processo estd a decorrer como
esperado. Esta medicao pode ser realizada continuamente ou periodicamente.

Na figura 4.27, encontra-se o esquema do P&ID proposto
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Figura 4.27- Piping and Instrumentation Diagram da coluna de absor¢ao
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4.3. Viabilidade das propostas

Neste capitulo irdao ser abordadas questoes relacionadas com a viabilidade dos
equipamentos propostos focando na sua eficiéncia e em alguns parametros de risco
como: maior tendéncia para avarias e sensibilidade do equipamento a variagdes no pro-
cesso.

e Reducao da concentragao de sélidos

O decantador tubular e o filtro de prensas apresentam uma parecenga em relagao
a sua eficiéncia na remogao de sélidos. No entanto, devido as estratégias escolhidas de
dimensionamento de cada equipamento, estes tém um impacto diferente na redugao da
concentragao de sélidos no tanque 1.

Na figura 4.28 encontra-se representado o perfil de concentragao esperado com
a adi¢ao de um filtro de prensas e com um decantador tubular.

Concentracdo do tanque 1(kg/m3)

Horas de operagao
—— Filtro de prensas Decantador tubular

Figura 4.28- Perfil de concentracdo esperado na alimentagao ao decantador e ao filtro de prensas

Conclui-se que o filtro de prensas reduz a concentracao de soélidos em 96% e o
decantador tubular em 99%. A diferenca entre ambos os equipamentos € devido ao de-
cantador tubular tratar a corrente alvo na sua totalidade e o filtro de prensas apenas
uma fragao desta.

Ambos os equipamentos garantem que o reciclo nunca ultrapassa o seu valor
limite de 205 kg/m? de sdlidos logo deixa de haver a necessidade constante de parar o
processo para a limpeza dos equipamentos permitindo aumentar a produtividade, re-
duzir a variabilidade do processo e reduzir a necessidade de mao de obra especializada.

A coluna de absor¢ao proposta nao afeta a concentragao de sdélidos no processo.
e Sensibilidade a alterag¢des do processo

Anteriormente ja foi descrito como estes equipamentos lidam com as varia¢oes
do processo nomeadamente com o aumento do caudal ou concentragao de sélidos. No
caso do filtro de prensas estas variagdes modificam o seu tempo de ciclo e no decantador
nao apresentam diferencgas significativas.
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O ponto mais importante de salientar € o facto de o decantador tubular s6 poder
operar com uma concentragao de solidos inferior a 10,5 kg/m?enquanto o filtro de pren-
sas poder operar a qualquer concentragao de solidos. Este fator torna o filtro de prensas
mais versatil.

A coluna de absorcao ja foi construida tendo em conta o pior caso possivel do
processo nao sendo a sua fungao posta em causa pela variabilidade deste.

e Mao de obra necessaria, manutencao e robustez

Devido aos ciclos de filtragao do filtro de prensas é necessario ter uma equipa
pronta para realizar a limpeza do equipamento de 56 em 56 horas de operacao ou sem-
pre que o filtro se encontre colmatado. Para além de ser necessario retirar 10 toneladas
de bolo em cada ciclo é necessario moveé-lo e alimenta-lo ao reator.

O filtro de prensas apresenta um conjunto de pecas mdveis mais sujeitas a ava-
rias ou danos como os caixilhos e placas.

O decantador tubular devido a sua geometria e fung¢ao, nao necessita de mao de
obra adicional e funciona de forma independente. O facto de o decantador apenas ser
considerado como uma pega nao esta sujeito a tantas avarias, no entanto, em caso de
dano torna-se mais penosa a sua reparagao.

O filtro de prensas oferece a vantagem de nao ser necessario que a fabrica cesse
as suas fungdes enquanto estd a ser limpo ao contrario do decantador tubular, no en-
tanto, este nao necessita de limpezas regulares.

A coluna de absor¢ao nao apresenta grandes necessidades de mao de obra e ape-
nas serd necessario substituir o enchimento quando este se encontrar corroido.

e Equipamentos complementares e drea necessaria

Para além do filtro de prensas é ainda necessario acrescentar um par de bombas
peristalticas para conduzir o caudal de alimentacao (18 m3/h) até ao equipamento e man-
ter a pressao a 6 bar e um par de bombas doseadoras acopladas ao tanque 1 para garantir
o reciclo ao reator. O filtro de prensas proposto tem cerca 1,2 m de largura e 6,5 m de
comprimento, o total perfaz uma area de 7,8 m>.

O decantador tubular necessita de um par de bombas peristalticas de forma a
alimentar o reator. O decantador tem uma altura de 4 metros, 4,9 m de comprimento e
4,9 m de largura perfazendo uma area de 24 m?, apesar da sua area total ser superior ao
filtro de prensas a sua geometria quadrada permite uma maior facilidade em colocar
este equipamento na instalacao fabril.

A coluna de absor¢ao necessita de um novo tanque, semelhante aos ja existentes,
um par de bombas centrifugas com capacidade para um caudal de 70 m3/h, um sistema
de andaimes e uma estrutura em redor desta. A coluna tem um diametro de 2,1 metros
e uma altura total de 5,4 metros.

De salientar que a area requerida para cada equipamento existe disponivel na
area em redor a zona de lavagem.
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Na tabela 4.18 encontra-se um resumo de todas as caracteristicas referidas ante-
riormente bem como o prego base do equipamento e uma estimativa do seu custo de
operacgao.

Tabela 4.18- Comparagao das varias propostas

Decantador Filtro de Coluna de
tubular prensas absorcao

Parametros

Reducao da concentragao de

sélidos 99% 96% N/a
Redugao das emissoes de fluor = N/a* N/a* 98,3 %
Mao de obra necessaria P M P
Robustez do equipamento A M A
Manutencao P M M
Equipamentos complementares P M A

Area 24 m? 7,8 m? 3,5 m?
Preco do equipamento 13 625 €18 150 000 € 27 741 €184
Custo de operacao 27 €/dia 40 €/dia 81 €/dia

Legenda: P-pouco, M-médio, A-alto, N/a- ndo aplicavel, N/a*- nao aplicavel em funcionamento normal

Os pregos de operagao foram calculados de acordo com o prego da eletricidade
851 e do consumo esperado pelo equipamento base e os complementares tendo em conta
equipamentos semelhantes na instalagao fabril.

Para solucionar o problema existente das emissoes a coluna de absor¢ao mostra-
se ser uma proposta viavel. Apesar do trabalho de engenharia necessario para a coloca-
cao desta, de todos os equipamentos complementares e o seu prego associado, esta co-
luna oferece uma seguranca quase infrangivel de que o valor maximo de emissoes legais
nunca é superado.

Em relagao a acumulagdo de sélidos no tanque 1 ambos os equipamentos apre-
sentam uma otima capacidade de remogao e sao propostas vidveis. Apesar do filtro de
prensas apresentar uma maior versatilidade na concentragao de sdlidos a que pode ope-
rar, pela figura 4.28 foi possivel observar que o perfil de concentracao nao ultrapassa os
10,5 kg/m? tornando esta vantagem pouco relevante. O facto de o decantador tubular
apresentar um custo de operacao inferior a 32,5% em relagao ao filtro de prensas, ser
um equipamento mais robusto com pouca mao de obra associada, o reciclo de lamas ser
continuo ndo sendo necessdrio ensaios extra e ja ter sido utlizado em fabricas de SSP
torna esta proposta mais adequada as necessidades fabris da SOPAC.
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5.

Conclusodes

A produgao de superfosfatos simples (SSP) origina um subproduto gasoso com
elevado risco ambiental, o tetrafluoreto de silicio (SiF4). Este subproduto é encaminhado
para a zona de lavagem composta por 3 torres de lavagem ocas e um multiventruri.

Durante o processo de lavagem ocorre a formagao de 4cido hexafluorossilicico
(H2SiFs) e didxido de silicio sélido (SiOz). Existem legislagdes apertadas para fabricas de
SSP, de acordo com o DL 125/2018 las emissOes gasosas de fltior ndo podem ultrapassar
0s 5 mg/Nm?.

Foi proposto um modelo explicativo de modo a elucidar o comportamento da
zona de lavagem. Este modelo foi comparado com uma instalacdo semelhante, a da
Montedison S.p.A, onde a quantidade de flaor presente a entrada da primeira torre de
lavagem apresenta uma semelhanca superior a 99% e a eficiéncia da primeira torre de
lavagem ¢ idéntica.

As emissoes de fltior calculadas pelo modelo variaram entre 1 e 4,4 mg/Nm?, este
intervalo ocorre devido a variabilidade natural do processo, sendo a concentragao de
H:SiFs o parametro com maior preponderancia. As emissoes de fltor registadas pela
empresa em condi¢des normais de operacao variaram entre 1 e 4,2 mg/Nm?.

O caudal de introducao de dgua pura no processo, atualmente, varia entre 1,5 a
2,5 m3/h. A necessidade de introducao de dgua, tendo em conta o modelo, encontra-se
conforme a pratica operativa de 1,6 a 2,3 m?/h.

Existem 2 causas especiais que levam a uma destabiliza¢ao do processo: o mau
funcionamento das bombas da torre 2 e a configuragao da fossa.

Estas duas causas foram simuladas no modelo de forma a determinar o pior cena-
rio possivel de emissdes de flaor. O valor obtido pelo modelo foi de 239 mg/Nm? de
fltor.

Uma limitacdo do modelo apresentado consiste no facto de ndo poder ser verda-
deiramente validado sem a realizagdo de andlises penosas e dispendiosas a cada uma
das correntes do processo. No entanto, a semelhanca dos resultados obtidos pelo mo-
delo proposto e os provenientes das analises realizadas pela empresa criam confianca
no modelo.

A mudanga da configuragao B para a A da fossa garante que dificilmente os va-
lores de H2SiFs aumentem. No entanto, para garantir que nenhuma causa extraordindria
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possa colocar a empresa em risco foi proposta uma coluna de absor¢ao com uma efici-
éncia de 98,3% de remocao de fldor, com uma altura de enchimento de anéis de Rashing
de 2,4 metros, com um diametro de 2,1 metros e uma altura total de 5,4 metros. O inves-
timento base do equipamento ronda os 30 000 euros e um custo de operagao de 81 €/dia.

A importancia da implementagao de uma nova coluna de absor¢ao passa por per-
mitir diminuir o intervalo de emissoes de flior em condi¢des normais para 0,02 a 0,075
mg/Nm? e no pior cenario para 4,5 mg/Nm?® garantindo sempre o cumprimento da le-
gislacao em vigor.

Nao existe nenhum equipamento de remogao de sélidos na zona de lavagem le-
vando a sua rdpida acumulagado. Esta acumulagdo € mais notdria e prejudicial no tanque
1 e R onde, no minimo, 78% dos sélidos totais do processo se acumulam.

Foram selecionados e dimensionados dois equipamentos para minimizar a acu-
mulacao de sdlidos: um filtro de prensas e um decantador tubular. A aptidao na dimi-
nuigao da concentragdo de sélidos nos tanques 1 e R é de 96% e 99%, respetivamente.

O facto de o decantador tubular apresentar um custo de operagdo inferior a
32,5% em relagao ao filtro prensas, tendo um valor de 27 €/dia, de ser um equipamento
mais robusto com pouca mao de obra associada, o reciclo de lamas ser continuo nao
sendo necessarios ensaios extra e ja ter sido utlizado em fabricas de SSP, torna esta pro-
posta mais aliciante tendo em conta as necessidades fabris da SOPAC.

O decantador proposto € constituido por tubos hexagonais regulares, com uma
altura de 4 m, uma area de 24 m? com 4,9 m de comprimento e 4,9 m de largura e um
preco de 14 000 euros. Este equipamento retira a necessidade de paragens para limpeza,
aumentando a produtividade, reduz a variabilidade do processo, a necessidade de mao
de obra especializada e mantem a eficiéncia da zona de lavagem.

Adicionalmente, existem ainda fatores, que se melhorados, contribuem para uma
maior confianga no modelo proposto e uma maior precisdao no dimensionamento dos
equipamentos escolhidos. Dentro dos varios fatores sujeitos a melhoria, alguns do mais
relevantes sao:

e Validagao do modelo através de andlises completas a cada corrente da zona de
lavagem dos superfosfatos.

e Realizar uma andlise de granulometria e morfologia dos sélidos formados no
processo de forma a considerar o seu impacto.

e Construgao do modelo com recurso a softwares de engenharia, como ASPEN plus,
considerando todos os contaminantes e cinéticas de reacao.
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A.

Resultados Experimentais

A.1l. TanqueR

Tabela A.1-Resultados experimentais do ensaio de filtragao do tanque R

20 311
80 328
27 maio 210 347
15h 340 365 1172 83
520 383
700 402
64 321
200 342
25 maio 510 367
11h 810 357 1215 122
1340 372
1900 387
120 323
480 345
25 maio 1050 363
17h 1950 385 1188 200
2 940 405
4070 426
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Tabela A.2-Resultados experimentais do ensaio de sedimentagao do tanque R

0 505 26,4
900 497 25,9
1800 489 25,5
2700 481 25,1
3 600 473 24,7
4 500 466 24,3
5 400 459 24,0
6 300 452 23,6
7 200 446 23,3
8100 439 22,9
30 abril 9000 433 22,6
15h 10 800 422 22,0 200
12 300 414 21,6
13 200 409 21,4
14 400 403 21,1
16 200 395 20,6
18 000 389 20,3
19 800 383 20,0
21 600 378 19,8
23400 375 19,6
25200 372 19,4
27 000 371 19,4
0 805 28,3
780 750 26,3
1560 700 24,5
2340 645 22,4
3120 596 20,9
3900 540 18,8
23 junho 4 680 485 17,0
45,8
20h 5 460 430 15,3
6 240 383 13,4
7020 340 11,9
7 800 290 10,1
8 580 220 9,4
9 360 213 9,2
11 880 210 9,0
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Tabela A.2 -Resultados experimentais do ensaio de sedimentacao do tanque R (Continuagao)

0 800 28,0
900 782 27,5
1 800 770 27,0
2700 755 26,5
3600 740 26,0
4 500 734 25,7
5400 710 25,0
6300 695 24,4
25 junho 7200 680 23,8 155
20:30h 8100 668 23,3
9000 653 22,9
9900 640 22,4
10 800 630 22,0
11 700 620 21,6
12 600 607 21,1
13 500 597 20,8
16 080 580 20,4
18 480 570 20,1

Tabela A.3- Resultados experimentais para a conversao da densidade em concentracao de HaSiFsdo
tanque R

13 maio 15h 1185 21
25 maio 11h 1215 24
25 maio 17h 1188 22
23 junho 20h 1114 14
25 junho 20:30h 1206 23
29 junho 8h 1207 23
02 julho 11h 1163 19
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A.2. Tanque 1

Tabela A.4- Resultados experimentais do ensaio de filtragdo do tanque 1

: 187 350
25 maio 11h 360 366 1205 33
510 382
650 400
65 320
270 343
. 520 364
25 maio 17h 1000 387 1183 167
1650 409
2120 430

Tabela A.5- Resultados experimentais do ensaio de sedimentagao do tanque 1

0 505 26
900 493 26
2700 473 25
4500 455 24
7 200 433 22

30 abril 15h 2000 415 22 166
14 400 378 20
15 600 370 19
16 800 365 19
18 000 360 19
19200 355 19
0 800 28
780 760 27
1560 720 25
2340 673 24
3120 630 22
3900 580 20
4680 530 19

23 junho 20n > 460 250 i 53
6 240 432 15
7 020 390 14
7 800 365 13
8 580 343 12
9360 330 1
11700 300 10
13 440 290 10
15 480 280 10
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Tabela A.6- Resultados experimentais para a conversao da densidade em concentragdo de H2SiFsdo

tanque 1

13 maio 15h
25 maio 11h
25 maio 17h
23 junho 20h

25 junho 20:30h

29 junho 8h
02 julho 11h

A.3. Tanque 2

1195
1205
1183
1168
1214
1166
1175

22
23
21
19
24
19
20

Tabela A.7- Resultados experimentais do ensaio de filtracdo do tanque 2

25 maio
11h

25 maio
17h

27 maio
15h

359
373
389
404
320
341
362
380
400
404
314
333
353
372
392
410

1119 11
1072 90
1057 63

117



Tabela A.8- Resultados experimentais do ensaio de sedimentagao do tanque 2

0 505 26,4
2700 468 24,4
5400 433 22,5
7200 410 21,3
10800 370 19,2

30 1“51;“1 11 700 362 18,8 89
12600 355 18,5
13500 351 18,2
14400 346 18
15400 350 17,77
16400 340 17,6
0 505 26,4
80 410 20
180 300 15,8
420 145 9,4
660 99 58
900 80 5
1320 70 46
1920 60 4
2520 50 3,38
4300 18 2
7 450 10 1,9
0 505 26,4
80 405 19,8
180 280 15,3
420 135 9
660 105 6

95 maio | 900 85 51

11h 1320 75 47 1

1920 55 3,8
2520 40 3,1
4300 20 22
7450 10 1,9
0 505 26,4
80 401 19,6
180 290 15,5
420 155 9,6
660 99 5,8
900 77 49
1320 65 45
1920 55 3,5
2520 30 3,1
4300 16 2,1
7450 10 1,9
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Tabela A.8 - Resultados experimentais do ensaio de sedimentac¢do do tanque 2 (Continuagao)

0 806 28,4
780 778 27,2
1560 753 26,5
2340 730 25,6
3120 700 24,4
3900 680 23,7
4680 650 22,8
5460 628 21,9
23junho20h 6240 600 21 77
7020 582 20,3
7 800 552 19,3
8 580 532 18,6
9360 500 17,7
11760 423 14,3
13500 395 13,8
15540 380 13,3
17160 375 12,9
0 810 28,4
900 790 27,6
1800 761 26,8
2700 740 26
3600 725 25,4
4500 714 25
N 5400 700 24,5
) 0:; o 6 300 690 24,1 99
7200 680 23,7
8100 669 23,4
9000 659 23
11580 630 2
13620 605 21,3
15060 595 20,8
16500 590 20,6

Tabela A.9- Resultados experimentais para a conversao da densidade em concentragao de H2SiFsdo

taniue 2

13 maio 15h 1168 19
25 maio 11h 1119 14
25 maio 17h 1072 7

23 junho 20h 1056 7

25 junho 20:30h 1126 15
29 junho 8h 1150 17
02 julho 11h 1141 17
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A.4. Tanque 3

Tabela A.10- Resultados experimentais do ensaio de filtragao do tanque 3

19 316
50 334
25 maio 90 354
17h 140 372 1017 12
197 393
250 413
16 315
36 337
27 maio 62 358
15h 90 378 1013 5
110 399
149 421

Tabela A.11- Resultados experimentais do ensaio de sedimentagio do tanque 3

0 800 28
900 650 25
1800 470 16

S 2 700 280 9,5

; 0:;‘;‘1 ° 3600 205 7 17
4500 180 6
5 400 170 5,6
6 300 168 55
7 200 166 5,4

Tabela A.12- Resultados experimentais para a conversao da densidade em concentracao de H2SiFs
do tanque 3

13 maio 15h 1166 19
25 maio 11h 1025 3
25 maio 17h 1017 2
23 junho 20h 1012 2
25 junho 20:30h 1033 4
29 junho 8h 1045 6
02 julho 11h 1029 4
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A.5. Tanque MV

Tabela A.13- Resultados experimentais para a conversao da densidade em concentracdo de H2SiFs
do tanque MV

23 junho 20h 1004 1
25 junho 20:30h 1011 2
29 junho 8h 1006 1
02 julho 11h 1007 1
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y

Dados e Graficos Auxiliares

Tabela B.1- Dados relevantes para a realiza¢do dos balangos energéticos [63,86,87,88]

SiF
H:0
H:0
H:SiFs
SiO:

Ar seco

*Cp da mistura

-1616 0,079 kJ/mol -
-242 0,033 kJ/mol 0,077 kJ/mol
-2389 - 3,8 kJ/kg *
911 -
- 1KJ/kg -
H2SIF6
DENSITY @ 20 °C
1250
1200 4
- B
£ /
& 1150 74
=
> B /
=
2 1100
w
a g /
1050 L
1000 1 1 1 1 1
0 4 8 12 18 20 24 28
CONCENTRATION IN % wihw H2SIF6

Figura B.1- Impacto da concentracao em % maéssica de H2SiFs na densidade da mistura [63]
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Figura B.2- Composi¢ao da fase gasosa em equilibrio com a solu¢ao H2SiF6[64]
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Figura B.3- Racio Hf/SiF4 em fase de vapor em equilibrio com solugao HzSiFs para diferentes contetidos de
silicas[64]
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Tabela B.2- Parametros do enchimento

Espagos vazios 0,9 1821
F 177 m1 82
ap 93 mZ m—S [82]

Tabela B.3- Parametros Empiricos

0,8941571

0,4167
Y 0,457
N 1,24 166l
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