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RESUMO

Trabalho de Conclusao de Curso
Graduacdo em Engenharia Quimica
Universidade Federal de Santa Maria

PRODUCAO INDUSTRIAL DE ACIDO SULFURICO A PARTIR DO
DISSULFETO DE FERRO

AUTORES: Amabile Giotto, Giovanna Bordignon Viero,
John Lenon Camargo de Lima, Raissa Bevilacqua, Vitoria Zaniboni

ORIENTADOR: Prof. Dr. Christian Luiz da Silveira

O é&cido sulfdrico é utilizado industrialmente como produto intermediario em diferentes
tipos de industria, principalmente na industria de fertilizantes. Uma das rotas possiveis consiste
em utilizar o rejeito de carvao, conhecido como pirita (FeS), para a producdo de acido
sulfurico. Sabe-se que, por apresentar enxofre em sua composicdo, o rejeito da pirita pode
ocasionar diversos problemas ambientais. O aproveitamento do enxofre contido no sulfeto de
ferro para producdo de &cido sulfurico visa ndo apenas o retorno financeiro, mas também
ambiental, pois reduz a probabilidade de formacdo da drenagem acida de minas. A producéo
no Brasil de acido sulfurico ndo consegue suprir 0 consumo interno, portanto o objetivo da
empresa sera suprir 21,7 % da demanda do pais de acido sulfurico e ficara localizada na cidade
de Forquilhinha, em Santa Catarina, devido a disponibilidade de matérias-primas fornecidas
pela Cooperativa e Carbonifera Criciima, produzindo aproximadamente 268 toneladas por dia
de &cido sulfarico com concentracdo de 98%. A rota escolhida consiste na ustulacdo da pirita,
seguido pelo método de contato para conversao de didxido de enxofre em trioxido de enxofre,
com o uso do catalisador de vanadio e por fim processo de absor¢do transformando SOz em
H2SO.. Foi desenvolvido o fluxograma do processo, os balangos de massa e energia e escolha
de equipamentos, além da analise econdmica e cuidados a serem tomados em relacdo as

legislacOes vigentes.
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1. INTRODUCAO

O 4cido sulfarico é um liquido claro e denso, sendo usado na producdo de
fertilizantes, na lixiviagdo metalica de minérios, no refino de petréleo e na fabricacdo de
diversos produtos quimicos. Em todo o mundo, cerca de 200 milhdes de toneladas de
acido sulfarico foram consumidas no ano de 2012 (KING et al., 2013).

O é&cido sulfurico pode ser produzido por rotas diferentes como a partir da queima
do enxofre elementar, a partir da fundicdo e torrefacdo de minerais contendo sulfeto ou
ainda por meio da decomposicédo do catalisador de acido sulfurico gasto.

A matéria-prima escolhida no presente trabalho é a Pirita (FeS2) provinda de
carvdo mineral. A escolha se deu pelo fato de que o carvdo mineral brasileiro contém
altos teores de impurezas (pirita e minerais de rochas sedimentares), sendo necessario seu
beneficiamento (FILHO, 2013). De acordo com Amaral Filho (2013), estima-se que
existam, aproximadamente, 300 milhdes de toneladas de rejeito de carvao na regido sul
do pais, com significativas quantidades de enxofre.

A maé gestdo dos residuos de carvdo gera a drenagem éacida de minas (DAM) que
pode ser vista na Figura 1. Sabe-se que a poluicdo hidrica causada pelas drenagens acidas
é, provavelmente, o impacto mais significativo das operacGes de mineracdo,
beneficiamento e rebeneficiamento (ALEXANDRE e KREBS, 1995).

Figura 1 — Mddulo com disposicao ndo controlada de rejeitos de carvao.

Fonte: (Weiler et al.,2016).



Portanto, a producédo do acido sulfurico a partir da pirita visa ndo apenas retorno
financeiro, mas também reduzir o impacto causado pelos residuos gerados devido a
minerag&o de carvéo.

Ao se realizar a comparacgdo entre torrefagcdo de pirita e queima de enxofre,
verifica-se que a planta de producdo de &cido sulfarico a partir da queima de enxofre
apresenta um investimento menor e um retorno financeiro mais rapido. Entretanto,
segundo Runkel (2009), os custos de operacao da planta de producéo de acido sulfirico
a partir da pirita sdo mais baixos, sendo assim, a partir do quinto ano o retorno comeca a

ser maior no segundo caso. Isso pode ser visto na Figura 2.

Figura 2 — Comparag&o entre a torrefacdo de pirita e a queima de enxofre.
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Fonte: RUNKEL e STURM (2009).

Segundo Fonseca e Bacic (2008), o preco do acido sulfurico foi em média
US$96,83 por tonelada em 2007, para US$448,30 por tonelada em 2008. O Ministeério de
Minas e Energia (2009) afirma que o rapido aumento do preco do &cido sulfarico em
2008 se deu ao fato da existéncia de uma crise financeira e econdmica mundial,
acarretando em uma grande diminuicao na oferta de enxofre e o crescimento do pre¢o do

enxofre em quinze vezes.



2. OBJETIVOS

O projeto visa a implantagdo de uma planta industrial no ramo produtivo de
fertilizantes, mais especificamente na producao de &cido sulfurico com concentragéo final
de 98%, sendo a matéria-prima utilizada a pirita (FeS2), um rejeito da produgéo do carvao
mineral. O empreendimento tem a finalidade de atingir 21,7 % da quantidade demandada
de 4cido sulftrico importada no Brasil. E estabelecido para esta analise, uma estratégia
de producdo com uma rota tecnoldgica e uma andlise econémica determinando a

viabilidade financeira deste projeto.

3. DEFINICAO DO PRODUTO

3.1 ACIDO SULFURICO

3.1.1 Caracteristicas gerais do acido sulfarico

De acordo com Cetesb (2017), o &cido sulfdrico é um potente acido inorganico,
abrasivo para a maioria dos metais e altamente corrosivo para compostos organicos.
Caracteriza-se por ser um liquido claro, incolor e inodoro, o qual, em condi¢Ges normais

de temperatura e pressao, apresenta um aspecto oleoso (Cetesb, 2017).

Segundo Shreve (1980), o acido sulfurico € o agente para a formacéo e sulfonacéo
de sulfato, sendo usado com frequéncia por ser um acido inorganico bastante forte e
barato. Ele ¢ utilizado em muitas industrias como produto intermediério. E empregado na
fabricacdo de fertilizantes, couro e folha-de-flandres, no refino do petr6leo e no
tingimento de tecidos. A Tabela 1 mostra a porcentagem de uso do &cido sulfdrico em

diferentes tipos de industrias.

Tabela 1 — Uso do acido sulfarico em diferentes tipos de industrias.



Tipo de industria Porcentagem de &cido sulfarico
Fertilizantes 74,7
Produtos Quimicos 11,1
Metalurgica 3,4
Outros Setores 10,8

Fonte: Matérias-primas (dos Perfis do Enxofre, Fosfato e Potassio); ABIQUIM (2009).

Como mostrado na Tabela 1, o acido sulfurico é muito utilizado na fabricacao de
fertilizantes. Segundo Saab e Paula (2008), a cadeia produtiva de fertilizantes compde-se
de seis elos, sendo um deles o setor produtor de matérias-primas intermediarias, como 0

acido sulfurico, o acido fosférico e a amonia anidra.

O mercado de fertilizante fosfatico no pais é suprido quase que exclusivamente
pelos produtos resultantes da reacdo quimica entre a rocha fosfatica e o acido sulfurico
ou fosforico para obtencdo do superfosfato simples ou superfosfato triplo e os fosfatos de

amonio, como o fosfato Diamdnico e o fosfato Monoamonico.

O 4cido sulfarico pode ser produzido a partir de enxofre elementar, quando é
gueimado na presenca de excesso de ar seco, no chamado processo de contato. Pode
também ser obtido pela ustulacdo das piritas (FeS>) e pirrotitas (FeS), que sdo minerais
que contém entre 45% e 48% e entre 30% e 32% de enxofre contido, respectivamente.

Sendo ent&o, esse 0 processo empregado.

3.1.2 Anélise de Mercado

O Brasil produziu, em 2005, 5.797.000 toneladas de acido sulfarico, ficando em
sétimo lugar em relacdo a producdo mundial de &cido sulfarico (Saab e Paula, 2008).
Mais recentemente, no ano de 2016, o pais produziu em média 9,4 milhdes de toneladas
(VALE FERTILIZANTES, 2017). Em torno de 80% da produg&o de 2016 foi destinada

aindustria de fertilizantes. A Tabela 2 mostra o consumo de &cido sulfarico por aplicacéo.



Tabela 2 — Consumo de acido sulfurico por aplicacéo.

Aplicacéo Porcentagem consumida de
Acido Sulfurico

Producdo de Sulfato de Amonio 2%
Uso industrial 19%
Superfosfato Simples 28%
Producio de Acido Fosforico 51%

Fonte: Adaptado de Vale Fertilizantes (2017).

Percebe-se, através dos dados expostos nas Tabelas 1 e 2, que hé necessidade de
importacdo de &cido sulfarico no Brasil, ndo apenas devido a sua baixa produ¢do, mas
também pela grande demanda deste produto, principalmente pela industria de
fertilizantes. Na Figura 3 é apresentada a relacdo entre producéo e consumo de acido

sulfdrico no Brasil.

Figura 3 — Balanco de producéo vs. consumo de &cido sulfarico no Brasil.
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Fonte: Vale Fertilizantes (2017).

Conforme pode ser analisado pela estimativa mostrada na Figura 3, a producéo
ndo atende ao consumo, sendo que a tendéncia é de reduzir aos poucos o déficit do Brasil
em relacdo a esse produto. Contudo, ha ainda um longo caminho para percorrer até o pais
ser autossuficiente na producdo de acido sulfurico. Tendo em vista essa demanda de
producdo, propde-se uma rota alternativa a fim de suprir melhor a demanda do mercado

e ainda reduzir os rejeitos da mineragcdo em alguns municipios do pais.



Pode ser visto ainda, na Tabela 3, o consumo aparente de matérias-primas para
fertilizantes de 2016 a 2018. Nela percebemos que o acido sulfurico é uma das matérias-
primas mais consumidas para fabricagdo de fertilizantes, mostrando a importancia da

producdo desse &cido.

Tabela 3 — Consumo aparente de matérias-primas para fertilizantes de 2016 a 2018.

Matéria prima Consumo
(t)
2016 2017 2018
Rocha fosfatada (em t de 2120721 2253 778 2 445 47
P205)
Amoénia anidra (em t de 877 989 793 912 680 308
N)
Acido sulfarico (em t de 4 060 311 4 036 633 4 393 276
produto)
Enxofre (em t de produto) 1756 184 1842 769 2119292
Acido fosforico (em t de 1019 845 1082 585 1 093 651
P205)

Fonte: IBGE (2019).

Segundo a Associacdo Nacional para Difusédo de Adubos em relagdo ao consumo
aparente de matérias-primas para fertilizantes, em 2018 a producdo nacional de acido
sulfurico para producdo de fertilizantes foi de 4.005.819 toneladas, enquanto a

importacgdo do acido foi de 387.457 toneladas.

A importacdo de enxofre utilizado para a producdo de acido sulfurico foi de
2.119.292 toneladas. Percebe-se que, mesmo ndo sendo tdo elevada a importacdo de acido
sulfarico em relacdo ao enxofre, temos ainda uma grande dependéncia externa para
producdo de fertilizantes, ja que grande parte do enxofre importado tem como objetivo

produzir acido sulfurico como intermediario para producdo de fertilizantes.

Devido a essa grande quantidade de &cido sulfarico importado, optou-se por
produzir em torno de 21,7 % da demanda de importacdo de &cido sulfurico do pais, ou
seja, com base na Figura 3, 21,7 % de 387.457,00 toneladas por ano, desejamos entao

atender parte da demanda de importagé&o.



3.2 OXIDO DE FERRO

O 6xido de ferro é um p6 avermelhado, produto da reacéo de oxidacéo do ferro,
sendo que o ferro é o elemento mais abundante da Terra, responsavel por 35% da massa
total do planeta. Os Oxidos, por sua vez, representam uma familia de materiais com uma
diversidade de propriedades como por exemplo as propriedades magnéticas, elétricas,
fisico-quimicas e morfoldgicas, tornando-os muito importantes do ponto de vista
cientifico e tecnologico (OLIVEIRA,2013).

Uma das aplicagGes mais comuns dos 6xidos de ferro é para a producgéo do ferro
metalico. Muitos destes Oxidos possuem diversas aplicagdes tecnoldgicas, tais como:
utilizacdo na leitura/escrita de superficies magnéticas, transmissdo de micro-ondas,
dispositivos de mudanca de fase, entre outras (ROSMANINHO, 2010).

Além disso, o Oxido de ferro se destaca em processos envolvendo adsor¢éo e
catélise, pois estes tém atraido grande interesse, principalmente por causa de suas
propriedades redoxes e texturais (OLIVEIRA, 2013).

3.3 SULFATO DE AMONIO

O Sulfato de Amonio é um solido, com forma de granulos ou cristais. Tem cor
branca, é inodoro e é um composto inorganico comumente usado como fertilizante
(CHOU et al., 2005).

Sua funcdo como fertilizante é a reposicdo de nitrogénio e enxofre aos solos
cultivados. A situacdo no mercado de fertilizantes brasileiros apresenta alto consumo e
baixa capacidade de producédo interna, em que a importacdo de Sulfato de Aménio no
pais em 2010 girou em torno de 1 milhdo de toneladas, mostrando a importancia de uma
maior producdo no pais (COSTA,; SILVA, 2012).



4 DEFINICAO DA MATERIA-PRIMA

4.1 REJEITO PIRITOSO

O carvdo mineral é, basicamente, uma rocha sedimentar rica em carbono
combustivel, formada a partir de determinados vegetais que sofreram soterramento em
bacias originalmente pouco profundas milhGes de anos atras. Fatores como a pressao, a
temperatura, a tectonica e 0 seu tempo de atuacdo, determinaram a carbonificacdo
gradativa da matéria vegetal original, que sofreu modifica¢des significativas com a perda
02 e H20 e enriquecimento em carbono (CAMPOS et al. 2010).

No Brasil, as maiores reservas de carvdo mineral encontram-se nos estados do Rio
Grande do Sul (RS), Santa Catarina (SC) e Parana (PR) com 28,8 bilhdes, 3,4 bilhdes e
100 milhdes de toneladas, respectivamente (PETERSON et al., 2004). De acordo com a
Associacao Brasileira de Carvdo Mineral (ABCM), a producao de carvdo mineral bruto
obtido diretamente da mina ou lavrado, também chamado de ROM (“Rum Of Mine”) nos
estados do RS, SC e PR no ano de 2018 foi de 3.626.298, 6.467.265 e 390.230 toneladas,

respectivamente.

O carvao mineral brasileiro, no entanto, contém altos teores de impurezas (pirita
e minerais de rochas sedimentares). Assim, na maioria dos casos, sdo necessarios méetodos
de concentracdo para alcancar os parametros de operacdo nas usinas termoelétricas a
carvao no Brasil, o que causa elevados custos e consequente reducdo nas margens de
lucros das industrias carboniferas (JUAREZ et al. 2013).

O estado de Santa Catarina é o maior produtor de carvéao do Brasil, sendo que a
maior concentracdo de industrias desse setor estd na chamada bacia carbonifera
catarinense, localizada na regido sul do estado. De acordo com Campos et al. (2010), a
bacia carbonifera catarinense contém uma reserva de carvdo mineral da ordem de 4,3

bilhdes de toneladas, correspondendo a 13% do total do pais.

Desse modo, presume-se que a atividade de extracdo de carvdo mineral nessa

regidao ainda terd futuro em médio prazo, principalmente pelo fato de o carvao mineral



ser um combustivel abundante, apesar dos danos ambientais que sua extracao e uso vem

causando.

A mineracdo do carvéo gera enormes quantidades de rejeitos, que sdo depositados
em pilhas ou barragens proximas as areas de mineracdo. Estima-se que para cada tonelada
de material mineralizado, apenas 400 kg de carvao mineral sdo obtidos, ou seja, 60% de
todo o material extraido das minas é rejeitado (CAMPOS et al. 2010).

Amaral Filho (2014), estimou que no ano de 2013 cerca de 65% do carvdao ROM
minerado foram depositados em mddulos de rejeitos. De acordo com 0 mesmo autor, do
ano de 1925 até 2012, aproximadamente 550 milhdes de toneladas de carvdo ROM foram

beneficiadas no Brasil, o que gerou cerca de 350 milhdes de toneladas de rejeitos.

4.2 IMPACTO AMBIENTAL

Segundo Amaral Filho (2013), o carvdo mineral brasileiro contém altos teores de
impurezas (pirita e minerais de rochas sedimentares), sendo necessario seu
beneficiamento para o uso em termoelétricas. Sendo que a pratica usual no Brasil é
alimentar o carvdo ROM, com cerca de 65% de cinzas e 5% de enxofre, no circuito de
beneficiamento (lavador). Esta operacao gera 3 tipos de rejeitos: o piritoso, 0 Xistoso e 0
argiloso (SIECESC, 2001).

As milhdes de toneladas de rejeitos de carvdo na regido sul do pais apresentam
significativas quantidades de enxofre, sendo que um dos principais efeitos causados pela
maé gestdo dos residuos é a drenagem &cida de minas (DAM) (FILHO, 2013).

Sabe-se que a poluicdo hidrica causada pelas drenagens cidas é provavelmente o
impacto mais significativo das operacdes de mineracdo, beneficiamento e
rebeneficiamento (ALEXANDRE; KREBS, 1995). A drenagem acida ocorre devido a
condicdes favoraveis com a presenca de oxigénio e de agua, que provocam oxidacdo do
sulfeto ferroso, gerando as aguas acidas, que possuem elevada acidez e afetam o

ecossistema local, podendo tornar inviavel formas de vida aquaticas.

Atualmente, a técnica mais utilizada em tratamentos de efluentes industriais
liquidos é o tratamento ativo da DAM, através da neutralizacao do efluente e precipitagdo

dos metais. O efluente acido é captado e enviado até um reator onde ocorre o tratamento
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quimico. Este tratamento consiste na elevacdo do pH do efluente a um valor que seja
capaz de precipitar os metais presentes na DAM. Devido a formacéo de lodo, torna-se
necessario efetuar uma etapa de separacao solido-liquido e posterior secagem do lodo e
o efluente tratado é descartado ou reutilizado na propria mina (WEILER, 2016).

Contudo existem maneiras de evitar a DAM como, por exemplo, a partir do
beneficiamento do carvédo produzindo &cido sulfdrico com a pirita como matéria-prima.
Esse processo ja foi desenvolvido na regido catarinense entre 1982 e 1993, pela Industria

Carboquimica Catarinense - ICC, e que atualmente se encontra desativada.

Ao beneficiar o rejeito das mineradoras, obtém-se um menor potencial de geracdo
de acidez, devido a dessulfurizacao do rejeito bruto. Desse modo, ha reducéo dos riscos
de contaminacdo ao meio ambiente e menores sdo 0s custos das estacdes de tratamento,
ja que precisara de uma menor quantidade de neutralizantes para o tratamento da DAM.
Além disso, Weiler (2016) afirma que o beneficiamento da pirita poderia reduzir em até

75% o enxofre disposto no ambiente.

5. MODELO DE NEGOCIOS

Segundo a cartilha do Sebrae (2013) o modelo de negdcios é a forma como a
empresa cria, entrega e captura valor. Para isso serd utilizado o Business model canvas
(quadro de modelo de negdcios), uma ferramenta descrita por Alexander Osterwalder em

seu livro Business Model Generation.

O quadro possui nove subdivisdes, sendo que cada uma delas trata de um ponto
critico de um negdcio. Apresentaremos, dessa forma, o modelo de negécios para o

processo produtivo de acido sulfurico a partir do rejeito piritoso.

5.1 COMO?

A primeira divisdo do modelo de negocios escolhido engloba os parceiros-chave,
atividades-chave e recursos-chave. Cada uma delas descritas detalhadamente a seguir.


http://alexosterwalder.com/
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A subdivisdo de parceiros-chave descreve a rede de fornecedores e parceiros
necessarios ou altamente desejaveis para 0 negdcio. Para esse negocio as empresas
escolhidas que irdo agregar valor a empresa sdo a Carbonifera Criciima e a Cooperativa
Criciima.

Os concorrentes da empresa, que produzem acido sulfdrico com diferentes
matérias-primas, sdo a Vale Fertilizantes, uma das maiores produtoras nacionais de &cido
sulfarico a partir do enxofre, e a AngloGold, que beneficia o enxofre agregado ao minério

de ouro, produzindo em torno de 240 mil toneladas de acido sulfurico por ano.

As atividades-chave englobam a atividade comercial e criacdo de valor, que vai
desde a compra das matérias-primas até o beneficiamento da mesma. O esquema
mostrando o modelo de negdcio para a producéo de acido sulfarico a partir da pirita pode

ser visto na Figura 4.

Figura 4 — Modelo de negdcio para a producéo de acido sulfarico a partir da pirita.

Custo: Custo: Custo:
Matéria prima Equipamentos e operacional Logistica

L& Processo de |:> Produto [N I4h'* Clientes e
Fornecedor 4‘1«’, produgido (HiS04) [V Transporte T Renda

Corporagio produtora de
Acido Sulfiirico

Fonte: Autores (2020).

Os recursos-chave abordam os recursos mais importantes exigidos para fazer o
modelo de negdcio funcionar. No presente caso, 0s recursos exigidos sdo matéria-prima,
equipamentos e energia, bem como méo-de-obra qualificada nas areas de administracéo,
de engenharia e de producéo. Além do capital para investimento inicial do projeto.

5.2 0 QUE?
O processo do fornecimento de acido sulfurico liquido para o mercado, com

pureza de 98%, utilizando a pirita (FeS2), um residuo sélido proveniente da extracdo de

carvao mineral. A pirita passa por um processo denominado ustulacéo, sendo que uma
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planta de ustulacdo da pirita é formada basicamente por trés secdes: aquecimento do
minério na presenca de ar atmosférico, limpeza e arrefecimento dos gases e
aproveitamento da massa gasosa formada (RUNKEL e STURM, 2009).

O processo escolhido foi 0 do método de contato, para produzir o acido sulfurico
com concentracdo de 98%, sendo utilizado a absorcdo dupla, em que a converséo de
dioxido de enxofre é de aproximadamente 99,7%, tendo menor liberagcdo desse gas para
a atmosfera.

O catalisador utilizado para a conversdo de SO2 em SOz é o Pentdxido de Vanadio
(V20s5), pois ele atua adsorvendo as moléculas dos reagentes em sua superficie,
enfraquecendo as ligagdes nessas moléculas e facilitando a formacdo do complexo
ativado, diminuindo a energia de ativacdo e aumentando a velocidade da reacdo
(SHREVE, 1982).

Por fim, o acido sulfurico é formado nas torres de absorcdo, sendo armazenado

em tanques, em local seco, sem contato com a luz solar e a prova de incéndio.

Vale salientar que na rota escolhida ha o processo de filtracdo do gas, posterior a
etapa de ustulacdo, a fim de permitir a efetiva conversdao de dioxido de enxofre em

trioxido de enxofre sem particulas que possam prejudicar esse processo.

5.3 PARA QUEM?

Essa divisdo do modelo de negdcios escolhido engloba o segmento de clientes,

relacionamento com clientes e canais. Cada uma delas descritas detalhadamente a seguir.

O segmento de clientes aborda os diferentes grupos que serdo o foco da empresa
que serdo atingidos pela producédo, no caso da corporacdo apresentada, o publico alvo
serdo empresas produtoras de fertilizantes, como a Adubasul no municipio de Xaxim e a
Fecoagro na cidade de Palmitos, sendo a empresa Yara Brasil Fertilizantes o publico
alvo.uma vez que, segundo Stipp e Casarin (2010), 70 a 80% de acido sulfurico é utilizado
para producdo de &cido fosforico e posteriormente transformados em fertilizantes

fosfatados e sulfatados.

O acido sulfurico é considerado um produto intermediario para producdo de

fertilizantes basicos, como pode ser visto na Figura 5.
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Figura 5 — Cadeia de Transformagcdo principais produtos da Inddstria de Fertilizantes.

Principais produtos da industria de fertilizantes
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Simples

Fonte: BNDES adaptado (2006).

Ja o 6xido de ferro serd comercializado em siderdrgicas da regido em que a
empresa esta instalada, ou seja, no sudeste do estado de Santa Catarina. O Sulfato de

Amadnio sera destinado a cooperativas agroindustriais da regiao.

O relacionamento com clientes define como a empresa se relaciona com cada
segmento de cliente, sendo o principal objetivo da empresa suprir a demanda de acido
sulfurico por uma rota que visa reduzir os impactos ambientais, devido ao uso de rejeitos
para producdo de &cido sulfdrico, entregando um produto de qualidade e nos prazos
estabelecidos.

Por fim, os canais abordam a questdo de como o cliente compra e recebe seu
produto e servigo, permitindo que os clientes se tornem fidelizados a empresa. Os
principais canais estabelecidos pela empresa sdo canais de atendimento via telefone, via

web, chat online e ouvidoria.
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A fim de melhor contactar clientes, iremos dispor de representantes comerciais,
realizando visitas periddicas e reproduzindo a demanda dos clientes fidelizados a

empresa, bem como prospeccédo novos clientes.

5.4 QUANTO?

Segundo Macedo et al. (2013), a quantidade se refere a estrutura dos custos e as
fontes de receita. Sendo que as fontes de receita sdo as formas de obter receita por meio
dos valores estabelecidos do produto, em que o valor do produto final esta atrelado ao

investimento total, ou seja, ao custo de capital e ao custo anual de producéo.

O investimento total estd relacionado a todos recursos destinados a
implementacao da infraestrutura. Ja o custo de comercializacdo do produto acabado deve
englobar o valor dos impostos sobre o produto, dos investimentos pré-operacionais e
fixos, dos custos com mao-de-obra e depreciacdo dos equipamentos. A comercializagao
dos dois produtos, acido sulfirico e hematita, sera a fonte de receita do processo

produtivo.

Por fim, pode-se obter o0 modelo de negdcios Business model canvas de forma
completa para a industria de fabricacdo de &cido sulfurico a partir da pirita, como

mostrado na Figura 6.
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Figura 6 — Business model canvas: industria de fabricagdo de acido sulfarico.
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Fonte: Autores (2020).

6. LOCALIZACAO

6.1 MUNICIPIO

A unidade industrial sera localizada na cidade de Forquilhinha, que fica no sudeste
do estado de Santa Catarina, como mostrado na Figura 7, em que a populagdo estimada
para 0 ano de 2020, pelo ultimo censo realizado em 2010, é de 27.211 habitantes. A cidade

apresenta uma area de unidade territorial equivalente a 183,351 kmz2.
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Figura 7 — Localizacdo geografica do municipio de Forquilhinha.
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Fonte: Castilhos (2009).

Segundo o site do municipio (forquilhinha.sc.gov.br), Forquilhinha possui uma
economia bastante diversificada. No municipio, estdo presentes agroindustrias de grande
porte, empresas de extracdo e tratamento de minerais, industrias de produtos alimenticios,
metalUrgicas, industrias quimicas, indlstria de vestuério, além de uma diversidade de
pequenas e médias empresas que contribuem para a economia local. Sendo que a principal

atividade econdmica exercida no municipio é a extracdo de carvéo.

S&o dez empresas produtoras de carvao mineral que atuam em cinco diferentes
municipios da regido carbonifera sul catarinense, para um total de 19 minas, quase todas
subterraneas. Sendo que a cidade de Forquilhinha contém trés minas, como mostradas na
Tabela 4.

Tabela 4 — Produgdo de carvdo mineral bruto por empresa (Forquilhinha - SC) em

toneladas no ano de 2007.

Empresa Mina Producéo Bruta

Carbonifera Criciima Unidade Mineira Verdinho |1 1.456.932
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continuacdo

Cooperativa Criciima Mina Dois 6.000

Cooperativa Cricilma Minha trés 949.288

Fonte: Castilhos (2009).

Um dos fatores para a escolha do local da industria foi a disponibilidade de
matéria-prima, sendo a Carbonifera Cricidma e a Cooperativa Criciima grandes
produtoras de carvdo, como mostrado na Tabela 4, possuindo grandes quantidades de

rejeitos ricos em enxofre que serdo utilizados como matéria-prima para a industria.

Portanto, a industria sera localizada nas proximidades da Mina Trés que, segundo
Sipres (2015), os teores de metais pesados dessa unidade encontram-se abaixo dos valores
de referéncia de qualidade documentados para solos naturais e dentro dos limites de
prevencédo estabelecidos pela legislagdo. Desse modo, percebe-se que o transporte da
matéria-prima é facilitado e a pirita € passivel de uso para producédo de &cido sulfurico.

Outro fator relevante relacionado a escolha do local sdo os incentivos fiscais, além
do valor do Imposto sobre Circulagdo de Mercadorias e Servigos (ICMS) ser de 12% no
estado. Alguns desses incentivos fiscais que foram criados pela Lei N° 7.320, de 8 de
junho de 1988 sdo o Programa de Desenvolvimento da Empresa Catarinense (PRODEC)
- que tem o intuito de oferecer desoneracdo do ICMS para empresas que gerem emprego
na regido, que incrementem os niveis de tecnologia em SC e que gerem desconcentracao
econdmica e espacial das atividades produtivas entre outras possibilidades. E o Fundo de
Apoio ao Desenvolvimento Catarinense — FADESC, que serve como instrumento de acdo
da PRODEC e ainda permite a concessao de incentivos pelo FADESC, especialmente 0s
prazos de caréncia e de amortizacdo, as taxas de juros, o reajuste monetario, as garantias

e outros encargos serao estabelecidos.

6.2 TRANSPORTE

A industria ficara localizada a uma distancia de cerca de 2 km da Mina Trés,

portanto o transporte da matéria-prima seré realizado por meio rodoviario, com o uso de
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caminhdes proprios da Unidade Mineira a area industrial para producdo de &cido

sulfurico.

Enquanto o produto sera transportado de forma terceirizada, sendo os custos de
transportes a cargo dos compradores, sendo o foco principal a Yara Brasil Fertilizantes,

localizada no estado do Rio Grande do Sul.

7 EXIGENCIAS LEGAIS

7.1 DOCUMENTACAO

Para abrir uma empresa € necessario realizar o Contrato Social, que contém 0s
dados dos socios do negdcio, para posteriormente realizar o Registro na Junta Comercial
e, a partir dai, realiza-se o pedido do CNPJ e recebimento do NIRE (Numero de
Identificacdo do Registro da Empresa).

O alvara de funcionamento € necessario para adquirir a licenca que permite que a
empresa possa exercer legalmente todas as atividades registradas, emitido pelo érgdo

governamental municipal.

Por fim, a realizacdo da Inscricdo Estadual ird representar o registro formal da
empresa e cadastrar 0 negocio no ICMS (Imposto sobre Circulacdo de Mercadorias e

Servicos), permitindo a comercializacdo de produtos dentro do territdrio brasileiro.

7.2 LICENCIAMENTO AMBIENTAL

Segundo a definicdo na Resolugdo CONAMA (Conselho Nacional de Meio
Ambiente) n° 03-90, poluente atmosférico é toda e qualquer forma de matéria ou energia
com intensidade e em quantidade, concentragdo, tempo ou caracteristicas em desacordo

com os niveis estabelecidos em legislacéo.

O didxido de enxofre € um gas tdxico e incolor, pode ser emitido por fontes
naturais ou por fontes antropogénicas, sendo que a fonte antropogénica é a que mais gera

emissao desse gas (CETESB, 2017). Isso ocorre devido a queima de combustiveis fosseis


https://contabilizei.com.br/contabilidade-online/tabela-icms/
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gue contenham enxofre em sua composicao, causando diversos efeitos a saide como o
agravamento dos sintomas da asma e aumento de internacdes hospitalares, decorrentes
de problemas respiratorios. No ambiente, podem reagir com a agua na atmosfera

formando chuva &cida.

O didxido de enxofre € um produto da etapa de ustulacdo, desse modo, caso haja
uma oxidacdo incompleta no conversor, ha emissao desse géas, portanto é relevante estar
atento as legislacoes de controle de emissao do didxido de enxofre, a fim de nédo interferir

negativamente no meio ambiente e bem estar da populacao.

Segundo Machado (2011), para impedir a liberagdo do diéxido de enxofre para a
atmosfera, conforme demandas ambientais, a legislacdo passou a exigir que a conversao
enxofre em &cido sulfurico fosse igual ou superior a 99,5%, o que obrigou o0 uso de

conversores de passagem dupla.

A resolucdo do CONAMA n° 436 de 22 de dezembro de 2011 estabelece os
limites maximos de emissdo de poluentes atmosféricos para fontes fixas instaladas.
Segundo a resolucéo, é adotada a seguinte definicdo:

“IT - Definicbes referentes aos poluentes que ndo possuem caracteristica

quimica definida:

d) SOx: refere-se a soma das concentraces de dioxido de enxofre (SO2) e

trioxido de enxofre (SO3), sendo expresso como (SO2);”

Ficam estabelecidos, no Quadro 1, os limites maximos de emissdo para poluentes

atmosféricos para fontes fixas existentes na producdo de acido sulfurico.

Quadro 1- Limites maximos de emissdo para fontes fixas existentes na producdo de

acido sulfurico

Unidade de Fontes de emissdo SO2 SOs
producéo
Acido Torre de absorgdo de H,SO4 2,0 kg/t de 0,15 kg/t H2SO4
Sulfarico - Dupla absorgéo H2SO4 a 100% a 100%

Fonte: Resolucdo N° 436 (2011).
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Como pode ser visto no Quadro 1, os limites maximos de didxido de enxofre e
trioxido de enxofre que podem ser emitidos de uma torre de absor¢édo de acido sulfarico
sdo de 2,00 quilogramas de didxido de enxofre para cada tonelada de &cido sulfurico com
concentracdo 100% e 0,15 quilogramas de trioxido de enxofre para cada tonelada de acido
sulfurico com a mesma concentracdo. A partir disso, pode-se realizar os calculos dos

equipamentos utilizados a fim de se manter dentro da legislacéo vigente.

7.3 LEGISLACAO DE TRANSPORTE

O transporte do &cido sulfarico é realizado de acordo com a da Resolugéo n° 420,
de 12 de fevereiro de 2004, da Agéncia Nacional de Transportes Terrestres (ANTT), a
qual regulamenta instrucdes para o transporte terrestre de produtos perigosos. De acordo
com a resolucéo, o acido sulfarico (com mais de 51% de acido) é classificado na classe

de risco 8 (substancias corrosivas).

A Agéncia Nacional de Transportes Terrestres (ANTT) define substancias da

classe 8 (substancias corrosivas) como:

“Substancias da Classe 8 (substincias corrosivas) sdo substancias que, por
acdo quimica, causam severos danos quando em contato com tecidos vivos ou,

em caso de vazamento, danificam ou mesmo destroem outras cargas ou o

proprio veiculo; podem, também, apresentar outros riscos”.

De acordo com a resolucdo citada anteriormente, o acido sulfurico (com mais de
51% de acido) € incluido no Grupo de Embalagem II: Substancias e preparados que
apresentam risco médio. Conforme a Resolucdo n° 420, de 12 de fevereiro de 2004, da
ANTT, o Grupo de Embalagem II:

“E atribuido a substancias que provocam destruicdo completa de tecidos
intactos da pele, num periodo de observacdo de até 14 dias, iniciado apos

periodo de exposicao superior a trés minutos mas nao superior a 60 minutos”.

Para acido sulfurico (com mais de 51% de acido), a resolucdo regulamenta uma
quantidade limitada por veiculo de 333 kg e embalagem interna de 1 L.
De acordo com a instrucdo para embalagem, sdo permitidos 0s seguintes

contentores intermediarios para granéis (IBC’s):

1) Metal (31A, 31B e 31N);
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2) Plastico rigido (31H1, 31H2);

3) Composto (31HZ1).

7.4 SAUDE E SEGURANCA DO TRABALHO

Conforme Vallero (2008), dioxido de enxofre na atmosfera é rapidamente oxidado
em reacOes complexas envolvendo radicais livres de oxigénio, nitrogénio e
hidrocarbonetos, formando trioxido de enxofre e principalmente &cido sulfdrico. Além
disso, como Freitas (2012) afirma, a inalacdo aguda do dioxido de enxofre provoca
broncoespasmo com sensacdo de sufocacdo, tosse, sibilos, dor no peito, cianose, nduseas

e vOmitos.

Segundo a ATSDR (1998), a inalacdo de goticulas de acido sulfurico pode
diminuir a capacidade do trato respiratério na remogdo de outras particulas presentes no
ar e que normalmente sdo expelidas. Sendo que a ingestdo de acido sulfurico causa
irritacdo da boca e da garganta, podendo levar a erosdo do estdmago. Em contato com os
olhos ou pele, provoca queimadura quimica com irritacdo e vermelhidao locais, chegando

a ferimento ou cegueira, dependendo das concentraces.

Devido aos riscos que 0 SOz, SOz e H2SO4 oferecem, deve-se ter um rigoroso
controle do sistema para producdo de &cido sulfdrico, trabalhando com dispositivos de

alarmes para indicar possiveis vazamentos, a fim de evitar contato e inalac&o.

A instrucdo dos colaboradores sobre como agir em casos de vazamento e como
deve ser feita a manipulagdo correta com equipamentos de seguranga como protecao
respiratéria com filtro contra gases acidos e protecdo contra contato acidental (luva e
avental de PVC, protetor facial ou capuz de PVC), sendo armazenado e manuseado em

ambiente ventilado, evitando a concentracao de vapores.

A disposicédo e uso dos equipamentos de protecédo serdo de responsabilidade da
industria, sendo realizadas reuniées com os colaboradores para informar os cuidados a

serem tomados e mapear 0s pontos criticos de contaminacao.

O &cido sulfurico ndo é combustivel, portanto quando envolvido em fogo, deve-se utilizar
meios de extingdo apropriados para combaté-lo, como pdé quimico seco ou CO2 nos

materiais em chamas, disponibilizados dentro das instalagdes industriais.
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8 PROCESSO PRODUTIVO

8.1 ROTAS DE PRODUCAO

A producdo de acido sulfarico pode ser realizada de diferentes formas, variando a
concentracdo desejada de acido sulfurico, emissdes atmosféricas, uso de catalisadores,
entre outros. As diferentes rotas de produgdo podem ser vistas nos itens 8.1.1 - 8.1.3, a

partir das diferentes rotas pode-se optar pela rota descrita no item 8.1.4.

8.1.1 Processo de Camara de Chumbo

Neste processo, 0 SO2 Umido na presenca de oxidos nitrogenados (catalisador
ativo) é oxidado para SOz com o oxigénio presente no ar. O processo classico da camara
de chumbo consiste em 3 etapas: Torre Glover, cdmaras de chumbo e Torre Guy-Lussac
(DKL ENGINEERING, INC., 2003).

O processo comega com SO> que entra no fundo de um reator chamado Torre
Glover onde é lavado com vitriol nitroso, mistura de acido sulfdrico (H2SO4), mondxido
de nitrogénio (NO) e didxido de nitrogénio (NO2).

A torre Glover serve para duas funcgdes: concentracdo do acido da camara de
chumbo e remocdo de 6xidos de nitrogénio do liquido para o gas. A concentracdo do
acido da camara (62% a 68% H>SO4) é conseguida pelos gases quentes que entram na
torre que evaporam a agua do acido.

Parte do SO- é oxidado em SO e dissolvido na lavagem &cida para formar acido
torre ou acido Glover (cerca de 78% de H2S0O4). Os 6xidos de nitrogénio dissolvido séo
removidos do acido e levados com o gas da torre Glover para as camaras de chumbo
(DKL ENGINEERING, INC., 2003).

Da torre Glover, uma mistura de gases (incluindo didxido e triéxido de enxofre,
6xidos de nitrogénio, nitrogénio, oxigénio e vapor) € transferida para uma camara
revestida de chumbo, onde é feito reagir com mais agua. O acido sulfurico é formado por
uma série complexa de rea¢Ges, em que se condensa nas paredes e se acumula no chéo da
camara. O acido produzido nas cdmaras, muitas vezes chamado de acido de cdmara ou
acido fertilizante, contém 62% a 68% de H2SOs.
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Depois que 0s gases passam pelas camaras, eles sdo passados por um reator
chamado Torre Gay-Lussac onde sao lavados com &cido concentrado resfriado (da torre
Glover). Os gases residuais que saem da torre Guy-Lussac geralmente s&o descarregados
para a atmosfera (DKL ENGINEERING, INC., 2003). O &cido do produto a uma
concentragédo de 78% de H2SO4 € extraido da corrente de acido arrefecida que circula da

torre Glover para a torre Guy-Lussac.

8.1.2 Processo de contato

No processo de contato, uma mistura de gases secos que contém de 7 a 15 % de
SOz e de 11 a 14% de O € pré-aquecida e uma vez depurada ao maximo, a mistura passa
a um conversor de um ou mais leitos cataliticos, onde se forma o SOz a pressdo de
operacdo de 1 a 2 atmosferas.

A oxidagdo de SO; a SO3 é realizada pela utilizacdo de catalisadores a base de
pentoxido de vanadio (V20s). O catalisador é ativo apenas entre 400 e 650 °C. Acima de
650°C a eficiéncia catalitica diminui gradualmente e o catalisador comeca a ser destruido.
A durabilidade do catalisador é da ordem de 5 a 6 anos (BENDJAOUAHDOU, 2013).

O SOs3 produzido sofre absor¢do com agua (H20) ou com uma solucédo de acido
sulfarico para a formacdo de &cido sulfdrico concentrado a 98-99%. Esta absorcédo é
sempre realizada por um sistema de torre de absor¢éo com recheios de ceramica. Os gases
procedentes da catalise sdo resfriados e atravessam a torre de absorcéo.

Por fim, os gases ndo absorvidos séo purificados e eliminados a atmosfera através
de uma chaminé. Como ja mencionado, o processo de contato pode ser dividido em

processo de contato unico e processo de contato duplo.

8.1.3 Processo de contato Unico

No processo por contato Unico, Figura 8, o trioxido de enxofre é absorvido por
acido sulfarico concentrado em uma Unica torre de absorcdo. Na torre, o trioxido de
enxofre é convertido em acido sulfurico pela a4gua existente no acido absorvente. O
processo de contato Unico € geralmente usado com um teor de SOz de gases de entrada
de 6-15%. A eficiéncia de conversdo é de cerca de 99% (ASHAR, 2013).
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Figura 8 - Processo de producéo de H2SO4 por contato Unico.
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Fonte: KING et al. (2013).

8.1.4 Processo de contato duplo

No processo de contato duplo, Figura 9, os gases SO, e SOz sdo passados duas
vezes pelas torres de absorcdo para obter maior absorcéo, conversédo de SO2 em SOs e
producdo de &cido sulfdrico de maior qualidade.

Os gases ricos em SO, entram no conversor catalitico e sdo convertidos em SOs,
alcancando a primeira etapa de conversdo. Os gases de saida desta fase contém SO e SOz
que sdo passados através da primeira torre de absorcédo (absorcao intermediaria), na qual
acido sulfarico € escorrido pelas colunas e 0 SOz reage com a agua de diluigdo do &cido,
aumentando sua concentragdo. Embora o SO2 tambem atravesse a torre, este ndo é reativo.

A corrente de gas contendo SO> € passada através da coluna do leito do conversor
catalitico novamente, alcancando até 99,8% de conversao de SOz em SOs3 e 0s gases sdo
novamente passados através da segunda coluna de absorcdo, também chamada de
absorcéo final (ASHAR, 2013).
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Figura 9 - Processo de producéo de HSO4 por contato duplo
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8.2 ROTA ESCOLHIDA

A rota tecnoldgica escolhida esta

conforme Figura 10.
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Figura 10 - Diagrama de blocos do processo produtivo
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A rota escolhida levou em consideracao a concentracdo do acido sulfarico ao final
do processo e uma menor emissdo de gases nocivos ao meio ambiente. Devido a isso,
optamos por receber a matéria-prima ja separada da lama residual da extracao do carvao,
sendo obtida diretamente da mina Trés, sendo a industria estrategicamente instalada nas

proximidades da mina.

A pirita deve passar por um processo de moagem, para reducdo da granulometria
e maior rendimento na ustulacdo. A ustulacdo nada mais é do que um leito fluidizado, em
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que o dissulfeto de ferro ira reagir com o oxigénio, formando 6xido de ferro 111 e dioxido

de enxofre.

O didxido de enxofre deve entdo passar por um processo de filtragdo, a fim de
remover as particulas residuais e ter um rendimento adequado para O Processo.
Posteriormente, ha a converséo do didxido de enxofre em triéxido de enxofre, para isso
é utilizado o método de contato, que consiste na producdo de acido sulfarico com altas
concentracdes, sendo necessario o uso de um catalisador de vanadio para acelerar a

reacao.

Conforme mencionado anteriormente, existem duas formas de realizar o método
de contato, por absorcdo simples e por absorcdo dupla, a diferenca entre as duas é a
quantidade de dioxido de enxofre emitido para a atmosfera, sendo a segunda opcao,
escolhida para o projeto, a de menor emissao e, consequentemente, uma opgéo que traz
menores riscos ambientais (FORTES, 2009).

Na torre de absorcéo é onde ocorre a conversao do triéxido de enxofre em acido
sulfarico, isso se deve ao fato de que ao se adicionar o trioxido de enxofre em &gua de
diluicdo do acido, forma-se &cido sulfirico com altas concentracbes. Em seguida, é
necessario a diluicao desse acido para a obtencdo de &cido sulfdrico com concentracdo de
98%.

8.2.1 Obtencao da Pirita

O processo de separacdo dos materiais agregados ao carvdo ocorre devido a
diferenca de densidade entre a matéria mineral e a matéria carbonosa (MULLER et al.,
1987).

Dessa forma, para a separacdo do carvao das impurezas como a lama e pirita, sdo
utilizados nas mineradoras equipamentos como jigues e mesas vibratdrias. Segundo
Uggioni (2016), no processo de jigagem, ar de alta pressdo € soprado para a expanséo,

contracgdo e separacdo dos materiais.

A CETEM (2001) classifica o processo de jigagem gera 3 tipos de rejeitos: R1 -
rejeito piritoso; R2 - rejeito xistoso; R3 - rejeito argiloso. Sendo que, para R1, 28,3%
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corresponde a pirita, essa sera encaminhada para a inddstria de fabricacdo de acido

sulfurico, ao invés de ser armazenada nos depositos de rejeito.

Dentro da industria para fabricacdo de acido sulfurico é necessario realizar a
moagem da matéria-prima, a fim de reduzir a granulometria e aumentar a area superficial

e assim ter um rendimento adequado na proxima etapa, a ustulagdo da pirita.

8.2.2 Ustulagéo da pirita

O processo de Ustulagéo é realizado por um leito fluidizado, nele o dissulfeto de
ferro, que estara em contato com um ambiente oxidante, devido a adicdo de ar, ira reagir
com o oxigénio formando o 6xido de ferro 111 (hematita) e didxido de enxofre, conforme

mostrado na Reacao 1.

2FeSa(s) + 11/2 02(g) — Fe20s(s) + 4 SOu(g) 1)

Uma planta de ustulacdo da pirita € formada basicamente por trés secdes:
aquecimento do minério na presenca de ar atmosférico, limpeza e arrefecimento dos gases
e aproveitamento da massa gasosa formada (RUNKEL e STURM, 2009).

A ustulacao dos sulfetos é realizada normalmente em uma temperatura abaixo do
ponto de fusdo da pirita e da hematita, usualmente abaixo de 1000°C; por outro lado, para
que as reacdes se realizem com uma velocidade adequada a temperatura deve estar acima
dos 500-600°C (HECK , 2015).

Segundo Weiler (2016), o teor de SO2(g) gerado nos gases varia entre 6 e 14%
em funcdo da qualidade da matéria-prima (pirita), sendo necessario a purificacdo desse
gas a fim de remover particulas indesejadas, que podem acarretar em uma diminui¢do na

eficiéncia do processo.

8.2.8 Purificacdo dos gases

O processo de purificagdo dos gases provenientes da ustulacdo é fundamental para

evitar problemas de operagéo e perdas de eficiéncia nas etapas posteriores de producao
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do acido sulfurico. Entre os principais problemas que a presenga de impurezas nos gases
pode causar, pode-se citar: corrosdo e incrustacdo nas tubulacdes e paredes dos
equipamentos; baixo rendimento nas reaces quimicas até a formacao do acido sulfirico;
e reducdo na qualidade final do produto e maior poluicdo atmosférica.

As impurezas presentes na corrente gasosa da ustulacdo sdo particulas, as quais
sdo compostas, basicamente, por cinzas e hematita (Fe2O3). Devido a alta temperatura e
turbuléncia no interior do leito fluidizado, as particulas arrastadas possuem diversos
didmetros, sendo necessario mais de um equipamento para uma correta separacao dessas
particulas.

O sistema de purificacao foi projetado de modo que se possa aproveitar o calor
dos gases provenientes da ustulacdo, ja que saem a temperatura de aproximadamente 700
°C. Desse modo, assim que sai do leito fluidizado a corrente gasosa passa por um trocador
de calor resfriando até uma temperatura de aproximadamente 250 °C e aquecendo outra
corrente de interesse no processo. Os equipamentos escolhidos para a purificacdo dos
gases sao: Ciclone (com a finalidade de remover particulas grosseiras) e filtro de mangas
(para remocdo das particulas finas com eficiéncia de remocao estimada em 99 %).

O ciclone é classificado como um separador tipo centrifugo, devido ao seu
formato construtivo (cone-cilindrico) e a maneira como a corrente de gases com
particulas entra no equipamento, a mistura gas-particula adquire movimento em espiral,
que se estende até a base do ciclone. Em virtude da forca centrifuga, as particulas maiores
se deslocam em direcdo a parede, onde se deslocam em movimento circular até o coletor
de sdlidos na base do ciclone, os gases e as particulas finas seguem movimento circular

ascendente até sairem pela parte superior do ciclone (CREMASCO, 2012).

O filtro de mangas, tem a forma de um saco alongado tubular, basicamente, seu
principio de funcionamento é dado pela passagem da mistura gasosa que contém
particulas através de um tecido (mangas do filtro), sendo que o0 gas atravessa 0s poros do
tecido e as particulas ficam retidas na sua superficie, que de tempos em tempos tem que
ser retiradas para evitar uma camada muito espessa, 0 que dificulta a passagem do gas
(aumento da perda de carga). Dependendo do mecanismo de limpeza das mangas, 0S
filtros de manga podem ser classificados em: sacudimento mecéanico, ar reverso e jato

pulsante de ar comprimido.
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8.2.9 Conversao do SOz a SO3

A conversdo, considerada o coracdo da planta de acido sulfurico, é onde os gases
sdo resfriados entre os estagios e a conversdo de SOz em SOz ocorre em um reator

catalitico, dividido em quatro etapas ou leitos.

Para o processo de conversdo, o catalisador mais utilizado atualmente é o
composto por Vanadio, substituindo outros catalisadores que, no passado, costumavam
ser usados, como o oxido de ferro e a platina, os quais apresentavam problemas, pois a
platina sofre envenenamento por impurezas presentes no processo e tem alto custo
(Souza, 1996).

Para esse processo utilizamos o método de contato por absorcdo dupla esse
método tem um diferencial por produzir o &cido sulfirico com concentragdes de 98%,
enguanto outros processos como o de Camaras de Chumbo produzem acido sulfarico com
uma concentracédo entre 62 e 78% (MB CONSULTORES, 1999).

No método de contato os gases precisam passar por um trocador de calor para que
atinjam temperaturas menores do que saem do leito fluidizado, de maneira que a taxa de

conversao do catalisador utilizado seja elevada.

O catalisador escolhido apresenta a velocidade de reacdo praticamente nula
abaixo de 400°C e acima de 650°C a massa catalitica sofre alteracdes irreversiveis. Desse
modo a temperatura para a conversao de dioxido de enxofre em tridxido de enxofre deve
ficar entre de 400 e 600°C. Além disso, a conversdo de dioxido de enxofre em tridxido
de enxofre reduz com o aumento da temperatura, sendo favoravel na temperatura de 400
até 550°C (SHREVE, 1980).

Segundo Wykrota (2016), o pentéxido de vanadio atua adsorvendo as moléculas
dos reagentes em sua superficie, enfraquecendo as ligaces nas moléculas e facilitando a
formacdo do complexo ativado, diminuindo a energia de ativacdo e aumentando a

velocidade da reacéo.

O resfriamento do processo pode ocorrer de duas formas, a direta, em que ha
queda de temperatura devido a injecdo de um gas frio e seco no conversor; ou de forma

indireta, com o trocador de calor, que pode estar dentro ou fora do conversor.



31

O trocador de calor utiliza &gua como meio de resfriamento, que faz uma troca de
calor mais efetiva do que com o ar, dessa forma, optou-se pelo uso do método indireto

para o resfriamento, buscando maior eficiéncia para o processo.

H4& duas formas de contato que podem ser utilizadas: a de absorcéo simples, em
que h& uma perda de 2% de SO nédo convertido, fazendo com que seja langado para a
atmosfera, sendo prejudicial ao meio ambiente; e a absorcéo dupla, em que a conversao
é de aproximadamente 99,7% (SHREVE, 1980). Desse modo, foi escolhido o método de
contato por absorcéo dupla para se obter maior rendimento no processo.

8.2.10 Absorcéo do SOs

Posteriormente, hd a absorcdo do trioxido de enxofre, que ocorre na torre de
absorcdo, em que o SOz é removido do sistema pela extracdo com 4&cido sulfurico

concentrado atraves de uma torre recheada, como pode ser visto na Reacéo 2.
S03(g) + H20(1) — H2SO4aq) (2)

Para o processo de absor¢do ndo se utiliza diretamente agua, pois a Reacdo (2) é
fortemente exotérmica, desse modo, emprega-se acido sulfdrico concentrado que contém
uma pequena fracdo de agua. A grande quantidade de acido sulfurico no reagente &cido
absorve o calor da Reacéo (2), isso garante que o produto &cido formado seja liquido e
relativamente frio (KING et al., 2013).

O processo de absorcéo ocorre quando 0 SOs, presente nos gases provenientes do
reator catalitico, reage com a fracao de dgua presente no acido, formando novas moléculas
de &cido sulfarico. Os parametros que influenciam na eficiéncia sdo: a temperatura, a
concentracdo do acido utilizado, a umidade do géas absorvido e a eficiéncia do recheio da

torre.

Para a absorgdo, o gas é borbulhado em torres em contracorrente com acido
sulfarico diluido em &gua. Onde a agua, com concentragdo elevada de acido sulfarico, é
0 agente absorvente (SANTOS, 2019). Além disso, segundo Campos (2011), a dissolugdo

direta do trioxido de enxofre em agua ndo € viavel como processo industrial pois € tdo
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exotérmica que acarreta na geracdo de vapores de acido sulfurico. Esses vapores sao

dificeis de condensar, tornando-se um método que apresenta custo elevado.

Além da reacdo com a agua, essa etapa também envolve a absorc¢do do trioxido
de enxofre pelo &cido sulfurico, gerando o oleum (H2S207), também conhecido como
acido sulfurico fumegante, o qual é levado aos tanques de circulacdo, formando &cido
sulfurico 98% quando diluido com agua, que entdo pode ser armazenado como produto
final. Para que o processo de absorgéo ocorra adequadamente, se mantendo dentro dos
parametros de projeto, tais como temperatura, pressdo e eficiéncia, é necessario remover
o calor em excesso provocado pela reacao exotérmica do SOz com H;O, possibilitando o

aproveitamento desse calor para outras finalidades.

8.2.11 Armazenamento

O acido sulfurico produzido € armazenado em tanques de inox, em local seco,
sem contato com a luz solar e a prova de incéndio. O local deve ter piso cimentado,
resistente a corrosao, com dutos que permitem o escoamento, em caso de derramamento,
para um reservatério de contencdo (WYKROTA, 2016). O setor de qualidade do produto
da empresa, realizara, constantemente, andlises fisico-quimicas no produto final, para
assim, garantir que o acido sulfurico 98% esteja dentro dos padrdes de qualidade
preestabelecidos.

8.3 FLUXOGRAMA

O fluxograma simplificado do processo pode ser visto na Figura 11 e a

nomenclatura dos equipamentos na Tabela 5.
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Figura 11 - Fluxograma simplificado
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Fonte: Autores (2021).

Tabela 5 - Nomenclatura dos Equipamentos

Equipamento Nomenclatura

Silo S

Moinho M

Elutriador E

Filtro F
Secador Rotativo SR
TS

Torre de Secagem
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continuacdo

Reator R
Ciclone C
Torre de Absorcéo TA
Tanque TQ
Fornalha FN

Permutador P
Trocador de Calor TC

Fonte: Autores (2021).

Conforme pode ser visto no fluxograma, a matéria-prima proveniente da
mineradora chega na industria isenta de residuos que podem interferir negativamente no

processo, como a lama, sendo armazenada em silos (S-101 A/B).

O moinho (M-101) tem como objetivo reduzir a granulometria e aumentar a area
superficial, fazendo com que a reacdo de ustulacdo seja mais eficiente, trazendo maior

rendimento e economia.

Antes de iniciar a ustulacdo utiliza-se o elutriador (E-101), a fim de remover de
sujidades ainda existentes. Segundo Cremasco (2014), a elutriacdo consiste em uma
operacdo de separacdo baseada na diferenca entre a velocidade média do fluido e a
velocidade terminal da particula, sendo que o funcionamento do processo de elutriagdo

escolhido se da partir da adicdo de uma corrente de agua que atua como fluido de arraste.

Na elutriacdo agrega-se umidade ao material, por isso é necessario que haja a
secagem do mesmo, sendo realizada a partir do filtro rotativo (F-101) e do secador
rotativo (SR-101).

A ustulagéo dos sulfetos é realizada em leito fluidizado (R-101), deve-se ter um
controle da temperatura pois, segundo Shreve (1980), a temperatura deve estar abaixo do
ponto de fusdo das duas fases sélidas envolvidas, sendo que para o processo escolhido
utilizou-se 700°C. Além disso, o ar utilizado para a reacdo no leito fluidizado é
previamente secado na torre de secagem (TS-101).
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Os produtos da ustulacéo desejados séo: a hematita (Fe2Oz), que pode ser vendido
por ser uma das principais fontes de ferro, obtido pela reducdo sequencial da hematita
pelo mondxido de carbono (Falero, E. E. T. 2016); e o dioxido de enxofre (SO2), que
continuard no processo, passando por uma etapa de filtracdo em um ciclone (C-101), e

filtro de mangas (F-102) para retirada de particulas mais grosseiras e o restante das cinzas.

Ap0s a limpeza, 0 gas passa por um processo de arrefecimento em uma fornalha
(FN-301) para que possa ir para a proxima etapa de conversdo de dioxido de enxofre em
triéxido de enxofre. O V205 (Pentoxido de Vanadio) é muito importante na conversao de
SO2 em SOs3 pelo processo de contato pois substitui a Platina como catalisador, por ser
mais barato e menos suscetivel ao envenenamento por impurezas como o arsénio (LEE,
1999).

Durante a conversdao no reator (R-102), ocorre aumento na temperatura do
sistema, entdo os gases sao direcionados a circulacdo dos trocadores de calor (TC-
102/103) para resfriarem. Apos a formacdo do trioxido de enxofre ocorre sua absor¢do
em agua, proveniente da solugcdo aquosa de &cido sulfirico que alimenta a torre de

absorc¢éo, formando &cido sulfurico de acordo com a Reagéo 3:
S0z (g) + H20 () > H2S04 (a) ©)

O conversor a quatro etapas permite que os gases liberados na conversdo sejam
aproveitados, passando por camadas de catalisador para conversao a SO3, que é removido
na torre de absorcédo | (TA-101).

Os gases provenientes da torre de absor¢cdo | (TA-101) sdo reaquecidos em
permutadores (P-101/102) e voltam para o reator (R-102), onde o SO2 ndo convertido no

estagio anterior é convertido a SO:s.

Em seguida, os gases passam pelo resfriamento e absorc¢éo do triéxido de enxofre,
na torre de absorgéo Il (TA-102). O processo com o uso de duas torres de absorgéo eleva
a eficiéncia do processo, convertendo mais de 95,5% de SO, em SOz e, posteriormente,
a &cido sulfdrico, com rendimento que pode atingir 99,8% (FONSECA, 2001; SHREVE,
JUNIOR, 1997).

O acido sulfurico, formado nas torres de absor¢éo I e 11, € denominado 6leum ou

acido sulfarico fumegante, sendo direcionado ao tanque de diluigéo (TQ-101), formando
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H>SO4(ag) a 98%. O acido sulfurico produzido atravessa um sistema de serpentinas

resfriadas com &gua para que possa, entdo, ser armazenado (TQ-102).

8.4 EQUIPAMENTOS

8.4.1 Silos de armazenamento (S-101)

O armazenamento da matéria-prima se trata da primeira etapa do processo e €
fundamental para todas as demais etapas. Os silos de armazenamento sao responsaveis
por abrigar o rejeito piritoso da jigagem (RPJ) de intempéries, bem como por manter as
caracteristicas fisicas e quimicas da matéria-prima. Deve-se ressaltar que a condicao de

armazenamento da matéria-prima influencia diretamente na qualidade final do produto.

O RPJ, proveniente das mineradoras, chega na féabrica atraveés de caminhdes
cagambas e, em seguida, é encaminhado aos silos de armazenamento. Como 0 processo

de alimentacdo do moinho é continuo, a saida de pirita ocorre durante 24 h por dia.

Desse modo, o armazenamento sera feito em 2 silos com capacidade de 350
toneladas cada, desse modo o dimensionamento de cada um dos silos é dado pelo volume
ocupado pelo material, ou seja, 296,522 toneladas por dia, e um valor médio de densidade
do rejeito piritoso de 2,9 ton/m3 (OLIVEIRA, 2016).

Logo, obtemos um volume de 102,249 m3 em cada silo, diante disso 0 modelo
escolhido é o SFC 4506, com 4,58 m de diametro e 9,952 m de altura, como mostrado

no Anexo A.2.

8.4.2 Moinho (M-101)

O segundo equipamento utilizado sera um moinho do tipo agitador de esferas para
reduzir o tamanho das particulas que serdo alimentadas no leito fluidizado. Segundo Yang

(2009), as particulas devem apresentar um tamanho entre 1 a 6 milimetros.
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O uso de moinhos para sélidos granulares deve levar em consideragdo a dureza
da pirita, que é de 6,0 a 6,5 na escala de Mohs (NAVARRO, 2018). A pirita se encontra
em uma posicdo intermedidria na escala de dureza, portanto pode triturar-se

eficientemente com o uso das forgas normais de compresséo e impacto.

A partir da anélise de diferentes moinhos, optou-se pelo uso do moinho agitador
de esferas, ideal para moer produtos finos, sendo realizado a seco e induzido por
gravidade, onde o movimento de carga da bola, via movimento rotacional de um parafuso,

fornece um mecanismo de reducao de tamanho.

Além disso, 0s moinhos com agitacdo proporcionam economia de energia quando
comparados aos moinhos tradicionais. Quanto mais fino for o produto, mais eficientes
serdo 0s moinhos agitados. Como nosso produto deve ter entre 1 a 6 milimetros, o

equipamento traz uma eficiéncia relativamente elevada.

O produto da moagem é passado pelo controle de qualidade, de forma periddica,
no laborat6rio da empresa, sendo que uma amostra é retirada e analisada em um conjunto
de peneiras para a analise do tamanho das particulas obtidas, para que elas possam
posteriormente ir para o leito fluidizado.

O moinho escolhido tem capacidade de operar com uma vazao de entrada e saida
de aproximadamente 24,7 ton/h, conforme o item 10.1.2.2. Dessa forma, o modelo
escolhido para atender as especificagdes do equipamento € 0 RGM755C, com 1,41 m de

altura, 2,6 m de comprimento e 1,510 m de largura, mostrado no Anexo A.3.

8.4.3 Elutriador (E-101)

O processo de separacdo por elutriacdo atua devido a presenca de particulas com
diferentes diametros e diferentes massas especificas que apresentam distribuicbes de
velocidades terminais distintas, sendo este um fator determinante na separacdo das
fracOes de sdlido no elutriador (SILVA, 2016).

O elutriador é composto por uma coluna cujo diametro é conhecido, em que uma
amostra de particulas é alimentada préximo ao topo da coluna, e o fluido é alimento
proximo da base da coluna (CREMASCO, 2014).
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No processo sera utilizado um elutriador continuo, o qual € composto por um
elutriador com a vazdo de fluido constante. Conforme mostrado no Apéndice A.1 as

dimensdes do elutriador sdo 4 m de diametro e 10,6 m de altura.

8.4.4 Filtro de tambor rotativo (F-101)

Para atender a demanda do processo, é necessario utilizar um filtro de tambor

rotativo para fazer a separacdo da parte solida e liquida proveniente do elutriador.

Por meio do vacuo interno do equipamento, a suspenséo é filtrada na parte externa
do tambor rotativo, enquanto o liquido clarificado segue para o seu interior. A torta que
contém os soélidos fica presa a superficie do tambor e age como meio filtrante
(SPIRANDELI et al., 2015).

O equipamento escolhido tem uma capacidade de 17 ton/h, com eficiéncia de
filtracdo de 99,5% e suas dimensdes sé&o de 3,962 m de diametro e 6,096 m de
comprimento, conforme o Anexo A.5 e a sua area de filtragdo com 73,208 m2, como

mostrado no Apéndice A.2.

8.4.5 Secador rotativo (SR-101)

O secador rotativo € constituido por um tambor cilindrico, composto internamente
por suspensores distribuidos axialmente por toda sua extensdo (PERAZZINI, 2011). O
tambor é ligeiramente inclinado com relacéo a horizontal, girando com uma baixa rotacédo
em torno de seu eixo longitudinal (PERAZZINI, 2011).

O equipamento possui uma ampla aplicacdo em industrias farmacéuticas, de
cimento, de fertilizantes e de acgtcar (KELLY, 1995). Este tipo de secador tem uma étima
adequacdo a secagem de materiais heterogéneos de origem inorganica e organica (MERZ,
1921; IGUAZ et al., 2003; ADAPA et. al., 2004).

A Figura 12 apresenta um esquema do secador rotativo de contato direto

convencional, o qual sera utilizado no processo.
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Figura 12 — Secador rotativo de contato direto convencional

Fonte: (McCORMICK,1983).

O ar entrara no secador a 74°C, com uma vazdo de aproximadamente 50 ton/h e
com uma umidade absoluta de 0,00231 kg agua/kg ar seco e saira com uma temperatura
em torno de 30°C e 0,02124 kg agua/kg ar seco de umidade, conforme mostrado no item
10.1.2.5. Portanto, sera utilizado um secador rotativo modelo HZ1200 da TIANLI, sendo

as dimensdes do equipamento s&o 3 m de diametro e 10 m de comprimento (Anexo A.6).

8.5.6 Torre de secagem (TS-101)

Uma das operagdes mais frequentemente utilizadas nos setores industriais é a
secagem, sendo empregada no processamento de muitos materiais visando reduzir a
umidade até obter o p6 ou granulados (OLIVEIRA, 2010).

Portanto, o objetivo principal da Torre de secagem € a retirada de dgua do fluido,
no caso a corrente de ar. O ar entra com um alto teor de umidade, que ao ter contato com
a corrente de acido sulfarico ha a remocao da umidade do ar. O &cido sulfdrico atua como
material de absorgéo devido ao seu alto poder desidratante (WYKROTA, 2016).

Na torre de secagem a umidade (dgua) presente no ar atmosférico é absorvida pela
corrente de acido sulfarico 98%, que representa a corrente de ar de saida com menor
umidade.

Para o dimensionamento do equipamento segue a metodologia proposta por
Geankoplis (2003) para torres recheadas, obtendo assim um diametro de 5,31 m e 13,382
m de altura, conforme mostrado no Apéndice A.11.
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8.5.7 Leito fluidizado (R-101)

Segundo Yates (1983), os reatores de leito fluidizado de simples estagio para a
ustulacdo de minérios de sulfeto, como a pirita, vem sendo utilizados desde o inicio da
década de 50, quando a técnica foi desenvolvida de forma independente pela Dorr-Oliver,
nos Estados Unidos da América, pela BASF na Alemanha e por Sumitomo no Japao.

A fim de obter uma torrefacdo mais eficiente e com maior controle do processo,
foi escolhida uma torre de leito fluidizado circulante (LFC), ou circulating fluidized bed
(CFB). A torre é operada a velocidades relativamente altas de g&s com 3 a 6 m/s
(RUNKEL e STURM, 2009). Os sélidos finos sdo arrastados com o gas e posteriormente
reciclados. Segundo Levenspiel et al. (1991), esse tipo de reator € amplamente utilizado

na fabricacdo de acido sulfurico a partir da pirita.

O equipamento apresenta diametro de 7,115 m e 7,6 metros de altura, conforme
mostrado no Apéndice A.3, sendo que a temperatura da corrente de saida dos gases € de
700°C, com a alimentacéo de aproximadamente 8,7 ton/h de pirita e producéo de 7,4 ton/h
de didxido de enxofre, conforme mostrado no item 10.1.2.7.

8.5.8 Purificacdo do gas

Para melhorar a eficiéncia do processo e evitar problemas operacionais pela
presenca de impurezas, 0s gases provenientes do leito fluidizado passam por um processo
de purificacdo. O processo de purificacdo inclui dois equipamentos que retiram as

particulas: ciclone e filtro de mangas.

8.5.8.1 Ciclone (C-101)

O ciclone é um dos equipamentos mais utilizados na recuperacdo de materiais
particulados no processo e separagdo de particulas solidas de uma corrente gasosa.

Constitui-se de uma regido cilindrica acoplada a uma secao conica.

A separacdo ocorre atraves da acdo do campo centrifugo resultante da geometria
do equipamento (LACERDA, 2007). Sendo que o ciclone utilizado apresenta uma
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eficiéncia de 76%, com 2 metros de largura e 2 metros de profundidade conforme

mostrado no Anexo A.8.

8.5.8.2 Filtro de mangas (F-102)

Os filtros de mangas sdo utilizados majoritariamente por possuirem facil operacao
e alta eficiéncia, associada a uma vida util longa, sendo entdo um dos equipamentos mais

utilizados para remover materiais particulados do ar em inddstrias (SANTINI, 2011).

Ap0s passar pelo ciclone o material ainda necessita de um sistema de coleta mais
eficiente para a remocdo de particulas contidas no ar, assim o filtro de mangas se torna
uma boa opcéo por atingir eficiéncias de até 99,9%, além de serem relativamente baratos

e poucos sensiveis a flutuacdes de vazes.

Conforme o modelo escolhido no Anexo A.9 as dimensdes do equipamento para
suportar a vazdo utilizada de aproximadamente 51,5 ton/h como mostrado no item
10.1.2.8.2, sera de 2,77 m por 4 m.

8.5.9 Reator de converséo (R-102)

O conversor vertical trata-se de um vaso de pressdo de aco inox com capacidade
de suportar altas temperaturas e pressdes. Compreende quatro leitos com catalisador do
tipo pentoxido de vanadio facilitando a oxidacdo exotérmica, sendo que, segundo a
MECS (2021), o tamanho das pecas de catalisador fica em torno dos 10 mm de diametro
e comprimento, além disso o reator utilizado apresenta 5 m de diametro e 8,35 m de altura,

conforme mostrado no Apéndice A.4.

8.5.10 Torre de absorcéo I e 11 (TA-101/102)

As torres de absorcdo tém como fungéo absorver trioxido de enxofre em &cido
sulfurico, tendo uma camara de pulverizacdo, em que uma parte principal de trioxido de
enxofre é absorvido por um spray de &cido sulfdrico e uma zona de absor¢édo compactada

em que o trioxido de enxofre restante é absorvido em acido sulfurico (CAMERON, 1986).



42

Sendo assim, para absorver o SO3, a massa gasosa efluente do conversor é
borbulhada nas torres recheadas, em contracorrente com acido sulfarico. O equipamento
teve suas dimensdes calculadas de forma semelhante a torre de secagem, como mostrado
nos Apéndices A9 e A.10.

Desse modo, a torre de absorcdo | apresenta um diametro de 3,81 m e altura de
12,982 m, enquanto a torre de absorcdo Il apresenta um diametro de 3,23 m e 12,286 m

de altura.

8.5.11 Tanque de diluicdo (TQ-101)

Para concluir o processamento do acido sulfarico, € necessario utilizar um tanque
de diluicdo até atingir 98% de concentragdo no produto final. O equipamento deve
comportar um volume de 29,524 m3 (Apéndice A.5), sendo sua altura de 4,5 m e diametro
de 3 m.

8.5.12 Tanque de armazenamento (TQ-102)

Quanto ao armazenamento do &cido sulfurico 98%, sera utilizado tanques de aco
carbono ASTM — A — 283 adicionado de revestimento de borracha mais tijolos antiacido,
colocados em local seco, bem ventilado, com piso resistente ao ataque acido. Devem ser
afastados de combustiveis ou quaisquer outros materiais com que possam reagir, além de

estarem protegidos contra possiveis danos fisicos e da presenca de agua.

Esse equipamento deve comportar a producao diéria de acido sulfurico, ou seja,
em torno de 268 toneladas, portanto serdo ao todo 6 tanques de armazenamento, com
capacidade total de 146,570 m3, sendo assim suas dimensdes sdo de 5,5 m de diametro e

7,71 m de altura, conforme mostrado no Apéndice A.6.

O acido sulfurico € posteriormente distribuido em recipientes metalicos, contudo
0 produto pode gerar hidrogénio, criando condicdes propicias a ocorréncia de explosoes;
desse modo, s&o utilizadas ferramentas antifaiscantes a trabalhos executados nas
proximidades (VOTORANTIM, 2006).
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8.5.13 Torre de resfriamento (TR-301)

A torre de resfriamento ira homogeneizar a temperatura da agua proveniente dos
trocadores de calor, da camisa de resfriamento do leito fluidizado e do tratamento de
efluentes. Sendo que a &gua alimentada aos trocadores apresenta circuito fechado e ha

reposicdo de 4gua na bacia da torre, para suprir eventuais perdas.

A vazdo total de agua na torre é de 286.144,49 L/h, para isso optou-se pela torre
de resfriamento (TR-301) de tiragem induzida, ou seja, que possui um ventilador em sua

saida e € projetada nas piores condi¢fes operacionais a fim de manter sua eficiéncia.

Conforme o dimensionamento da torre, apresentado no Apéndice A.12, temos 6,1
metros de didmetro e 2,154 metros de altura.

8.5.14 Caixa D’agua (CX-301)

A caixa d’agua (CX-301) tem um consumo medio dos prédios auxiliares de
2187,25 L/h, sendo considerado que a reserva de agua é suficiente para suprir dois dias
sem abastecimento, temos que o reservatério de dgua deve ter aproximadamente 105 m3,

sendo ela em formato cilindrico com 3,2 metros de diametro e 13,05 metros de altura.

A 4gua que abastece a caixa (CX-301) é proveniente do poco artesiano, que
apresenta 110 m de profundidade e sua tubulacéo é feita de PVC e bomba submersa capaz
de atender a demanda de 4gua da producdo e dos prédios auxiliares. Como a agua ndo faz
parte do processo, o0 equipamento (CX-301) ndo foi especificado no Fluxograma

representado na Figura 11

9. LABORATORIOS

Para garantia da qualidade do produto final e da qualidade da materia-prima
utilizada, serdo realizadas analises laboratoriais para o cumprimento das legislacdes

relacionadas a produtos quimicos e ao meio ambiente. Para isso, 0 projeto contara com
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dois laboratorios, um deles seré para analise da matéria-prima e produto final, enquanto

gue o outro serd para a analise dos efluentes gerados no processo.

9.1 LABORATORIO DE CONTROLE DE QUALIDADE

Serdo realizadas andlises diérias e semanais para verificar a qualidade da matéria-
prima e do produto produzido, com vistas a garantir a qualidade do produto e atender as

exigéncias legais.

9.1.1 Analise da matéria-prima

O rejeito piritoso da jigagem (RPJ) proveniente das mineradoras sera analisado
duas vezes na semana. Sera realizada uma andlise para determinacdo do teor de cinzas,
conforme NBR 16586 (ABNT, 2017), na qual est& estabelecido um método de ensaio
para determinar o teor de cinzas no carvao mineral. A determinacdo do teor de cinzas sera

realizada através de um forno mufla com temperatura controlavel até 1200 °C.

Sera realizada uma andlise granulométrica por peneiramento ap6s a moagem para

verificar se as particulas presentes atingiram a granulometria desejada de 1 a 6 mm.

9.1.2 Analise do produto

Com vistas a atender as exigéncias legais para comercializacao do acido sulfurico,
serdo realizadas analises diarias do produto. A concentracdo do &cido sulfdrico em cada

etapa do processo sera controlada através do método de titulacdo potenciométrica.

Sera realizada a analise para determinacdo do teor de ferro no acido sulfurico,
conforme metodologia apresentada na norma regulamentadora NBR 9041 (ABNT,
2010). A determinacéo do teor de ferro sera realizada por espectrofotometria. Realiza-se
a determinacao de cinzas no &cido sulfdrico atraves do método gravimétrico, conforme a
NBR 7978 (ABNT, 2010).
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Diariamente sera coletada uma amostra do produto para determinacédo do teor de
cloreto pelo método potenciométrico, conforme dispde a norma regulamentadora NBR
9225 (ABNT, 2014).

9.2 LABORATORIO DE ANALISE DE EFLUENTES

Este laboratorio sera destinado a analise de efluentes gerados no processo, para
que atendam as exigéncias legais antes de serem lancados nos corpos receptores. O
laboratorio é credenciado ao 6rgdo ambiental responsavel, o IMA - Instituto do Meio
Ambiente de Santa Catarina.

As analises realizadas devem estar em conformidade com as diretrizes dispostas
pelo Conselho Nacional do Meio Ambiente (CONAMA) e Ministério do Meio Ambiente.
Além disso, devem atender as condicdes e padrdes de lancamento de efluentes dispostos
na Resolucdo CONAMA n° 430, de 13 de maio de 2011. As analises realizadas nos

efluentes gerados no processo séo as seguintes:

- Método de determinacdo da Demanda Quimica de Oxigénio (DQO) através de
compostos organicos oxidados por agentes quimicos oxidantes fortes;

- Analise do potencial hidrogenibénico (pH) por potenciometria;

- Método de titulacdo Winkler para determinacdo do oxigénio dissolvido (OD);

- Método Kjeldahl para determinacdo do Nitrogénio Total;

10. BALANCO DE MASSA E ENERGIA

10.1 BALANCO DE MASSA

10.1.1 Balanco de Massa Global

Os balangos de massa serdo realizados para cada equipamento, e os de energia
quando necessario. Para o balan¢o de massa global, inicia-se calculando a corrente de
saida de acido sulfurico (com 98% de concentracdo) do processo, para tanto, estimou-se

que a empresa atendera aproximadamente 20 % da demanda de acido sulfirico para o
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setor de fertilizantes no Brasil. Segundo a Associacdo Nacional para Difusdo de Adubos,
em 2018 a demanda de importacdo do Brasil de acido sulfurico para fabricacdo de
fertilizantes foi de 387.457,00 ton, esse dado foi utilizado como base para o
dimensionamento de producdo da empresa. Na Tabela 6 estdo apresentadas as massas

molares para realizacdo dos balancos.

Tabela 6 - Massas molares dos componentes para realizagéo dos balancos

Componente Peso Molecular (kg/kmol)
FeS; 119,97
02 32
Fe203 159,69
SO2 64
H2SO4 98
N2 28
SOs 80

Fonte: Autores (2020).

e Corrente de saida do processo (Frzso,98%)
Considerou-se que a empresa possui trés turnos, operando todos os dias da
semana, com 12 dias por ano para paradas de manutenc¢do e limpeza de equipamentos,
com isso, a empresa produz 219.522 kg de acido sulfurico diariamente durante 353 dias

do ano. De acordo com a Equacéo 1, tem-se a producéo diaria de acido sulfarico
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_ 387.457.000 kg x 20% kg )
= T3 dins = 219.522,380 ——

Onde PD representa a producdo diaria de &cido sulfurico.

Como a industria funciona 24 horas por dia, converte-se a producéo diaria em
producdo por hora (FH2so4,98%), de acordo com a Equacdo 2, sendo assim, uma producéo
de 9.146,766 kg/h de acido sulfarico 98%.

219.522,380 o g @
Fyzs04098% = 4R X 1dia = 9.146,766 7

e Vazdo molar de pirita na entrada (Qres,)

A partir da corrente de demanda por hora de producéo de acido sulfarico 98 %
(Frzso4,98%), Obteve-se a vazdo massica de matéria-prima necessaria (Qr.s,). Para fins de
calculo, simplificou-se que toda a pirita contida no rejeito piritoso da jigagem (RPJ) é
convertida em acido sulfdrico (H2SO4) e hematita (Fe2Os). Desprezando-se as perdas do
processo e a diluicdo de 2%, foi obtida a demanda de pirita ao processo para a producao

de acido sulfurico desejada, conforme as Rea¢des estequiométricas (R4-R7).

2 FeSys) + 12—1 O2(g) — Fe203s) + 4 SOx(g) (R4)
4 SOx(g) + 2 O2(g) — 4 SO3(g) (R5)
4 SO3(g) + 4 H20(g) — 4 H2SO4y (R6)

Simplificando as equagGes acima, tém-se:

2 FeSy(s) +-02(g) + 4 H20(g)— Fez03(s) + 4 HzS0u() (R7)

Utilizando a massa molar do &cido sulfdrico, dada pela Tabela 6, considerando
que a corrente de saida do processo (Fhzsos,gs%) € composta por acido sulfurico 98%

obtém-se uma vazdo molar de H2SOs (Qp,s0,), COMO mostra a Equacao 3:
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Q — FH2504-,98% _ 9.146,766 kg/h (3)
H2504 ™ pMassa Molar H,S0,4 98,079 kg/kmol

kmol
h

Qu,s0, = 93,259

A partir da corrente Qu2sos € da equacgdo estequiométrica (R6), obtém-se a vazéo
molar de pirita necessaria ao processo (Qres2) de 46,630 kmol/h. Obtemos, assim, um
valor teorico de 5.594,201 kg/h de pirita para producdo de 9.146,766 kg/h de acido
sulfurico, desconsiderando as perdas do processo e a fracdo de agua presente no acido.

Esse valor serve apenas como estimativa para os balan¢os de massa mostrados a seguir.
e Corrente de entrada de rejeito piritoso (Foo)

Para o célculo da vazdo massica da corrente de entrada do RPJ ao processo (Foo),
considerou-se, baseado nos dados da CETEM (2001), que 28,3% do RPJ é composto por
pirita. Converteu-se a vazdo molar de pirita (Qres2) em vazdo massica e dividiu-se esse
valor pela concentragéo de pirita no RPJ (Xres2,01). Para uma maior proximidade de um
processo real, estimou-se uma perda de massa global de 20 %, desse modo, deve-se
acrescentar esse valor na corrente de entrada, conforme a Equagéo 4;

Xres, 00= 28,3% = 0,283

Perda =20% =0,2

_ Qres, o Massa Molar FeS, (4)
(1 — Perda) Xres,01

FOO

Foo = 24.709,369 "79

Desse modo, para a obtencdo da quantidade desejada do produto, devera ser
alimentada ao processo uma corrente de RPJ com vazdo massica de 24.710,178 kg/h, o
que corresponde a uma vazdo massica de 6.992,980 kg/h de FeS; (o RPJ possui 28,3 %
em massa de pirita). A partir dessa vazdo de entrada, realizou-se os balancos materiais

para cada equipamento.
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10.1.2 Balango de Massa por Equipamento

Nos itens a seguir serdo realizados os balangos de cada equipamento do processo.
As correntes de cada equipamento podem ser acompanhadas no Fluxograma do processo
(Item 8.3).

10.1.2.1 Silos (S-101)

O rejeito piritoso da jigagem (RPJ) das mineradoras chega na fabrica por meio de
caminhdes cacamba e sdo armazenados em silos, o qual é representado na Figura 13 e
suas respectivas correntes estdo na Tabela 7. De acordo com o balango de massa global,
entrard no processo uma vazdo massica de 24.709,369 kg/h de RPJ, como o processo
ocorre de forma continua, durante 24 h por dia, aproximadamente 593 toneladas de

matéria-prima sdo consumidas diariamente.

Figura 13 - Representacdo do silo de armazenamento da pirita.

YN

s-101 |—FOl»

Fonte: Autores (2021).
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Tabela 7 — Correntes e condic¢des dos silos

Corrente Origem Destino Temperatura
FOO Caminhdes Silos Ambiente
FO1 Silos Moinho Ambiente

Fonte: Autores (2020).

Para o armazenamento do RPJ, considerou-se 2 silos com capacidade de 300
toneladas cada, assim, enquanto os caminhdes alimentam um dos silos, o outro silo

alimenta o processo de forma continua por meio de esteiras.

Para fins de célculo, as possiveis perdas nos silos serdo desprezadas. Desse modo,
cada silo alimenta o processo durante 12 horas, aproximadamente, com vazdo de
24.709,369 kg/h de RPJ (corrente Fo1), sendo 6.992,751 kg/h de FeS» (corrente Foa res2).

Os caminhdes cacamba alimentardo os silos somente durante o dia, em um turno
de 8 horas, por isso, € importante que haja sempre um silo cheiro (com 300 ton de RPJ)
para alimentar o processo durante a noite. O dimensionamento dos silos, bem como dos

demais equipamentos estdo detalhados no item 8.4.

10.1.2.2 Moinho (M-101)

O moinho agitador de esferas continuo, representado na Figura 14, é utilizado
para que as particulas presentes no concentrado piritoso tenham sua granulometria

reduzida na faixa de 1 a 6 milimetros (Yang, 2009).

A corrente Fo2 representa a corrente de saida do moinho, a qual vai ser alimentada
no elutriador. Para encontrar o valor da corrente Foo, considerou-se que o produto de saida
do moinho foi de 99% da alimentacdo do equipamento, devido a presenca de poucas
perdas nesse processo. As correntes de entrada e saida séo mostradas na Tabela 8.
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Figura 14- Representacdo do moinho.

M-101

FD1 X FO2

RO1

Fonte: Autores (2021).

Tabela 8 — Correntes e condi¢des do moinho

Corrente Origem Destino Temperatura
Fo1 Silos Moinho Ambiente
Foz Moinho Elutriador Ambiente
Ro1 Moinho Rejeito Ambiente

Fonte: Autores (2020).

e Corrente Foz

A alimentagdo do moinho (Fo1) consiste da corrente de RPJ provinda dos silos de
armazenagem, que ocorre por meio de esteiras. Considerando uma eficiéncia de 99 % no

moinho, calculou-se a corrente de saida do moinho (Fo2) representada pela Equacdo 5.

Fo2 = Fo1 X99 % (5)

Fo2 = 24.462.275 "7“]

Obtém-se a vazdo massica de saida da pirita pura do moinho (Foy res,)

multiplicando Fo> pela concentragéo do rejeito piritoso (28,3 %), conforme a Equacéo 6.

F02,Fe52: FOZ X28,3 % (6)

Foz,res,= 6.922,824 kg de Fe;S
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As perdas desse processo ocorrem pelo transporte da matéria-prima até o0 moinho,
sendo considerado como 1% do valor da corrente de alimentacdo do moinho. Portanto, a
quantidade de residuo gerada por hora no moinho (Ro1) equivale a 247,109 kg/h, de
acordo com a Equacdo 7.

Ro1 = Fo1 X1% (7)
Ro1=24.709,369%x1%

Roi = 247,094 %g

A corrente Ro: de RPJ perdida no transporte por esteiras sera realimentada aos
silos por méaquinas retroescavadeiras, pelo menos uma vez ao dia, conforme for se

acumulando debaixo das esteiras.

10.1.2.3 Elutriador (E-101)

O uso do elutriador no processo € justificado pelo fato de que o RPJ contém uma
baixa concentracdo de pirita (28,3 %), 0 que vem a prejudicar o rendimento do processo
de ustulacdo, pois causa elevados gastos energéticos e operacionais devido a alta
producdo de residuos que ndo podem ser aproveitados comercialmente, além de provocar

maior desgaste dos equipamentos.

Conforme sugerido pelos estudos de Englert e Rubio (2010), que utilizaram uma
velocidade de elutriagdo de 1,2 cm/s para a obtencdo do concentrado com 86 % de pirita,
com uma perda massica da pirita de aproximadamente 30 % e uma recuperacdo massica
total em torno de 60 %, ou seja, do total de s6lidos alimentados no elutriador 40 % sai
com a corrente liquida (nesses 40 % estéo inclusos 30 % do total de pirita alimentada).
Considerou-se, para o presente projeto, que se tem um aumento de 28,3 % para 80 % da
fracdo massica de pirita na fase sélida da corrente de saida do elutriador (sem considerar

a umidade ndo-ligada presente na corrente saida).

Outra consideracao € que a vazdo de saida da pirita € a mesma da entrada, ou seja,
ndo h& perda de massa de pirita pela elutriacdo. Apesar de grosseira, essa consideragéo é
justificada pelo fato de que nos experimentos de Englert e Rubio em escala de bancada,

obteve-se um concentrado com 86 % de pirita, valor maior que o considerado neste
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projeto, além disso, sera realizado um processo de melhoria continua para o atingimento

desse objetivo.

Na Figura 15, Fo2 é a corrente de RPJ provinda do moinho, Fo3 é corrente do
concentrada piritoso que sai do elutriador, Aoz € a corrente de agua alimentada na base do
elutriador, que fard com que as particulas de menor velocidade terminal sejam arrastadas
para o topo do elutriador, saindo junto na corrente Ao2. As correntes de entrada e saida
séo mostradas na Tabela 9.

Figura 15 - Representagéo do Elutriador.

FO2 | A02
E-101
AD1 FO3

Fonte: Autores (2021).

Tabela 9 — Correntes e condicdes do elutriador.

Corrente Origem Destino Temperatura
Foz Moinho Elutriador Ambiente
Fos Elutriador Filtro Rotativo Ambiente
Ao1 Tratamento de agua Elutriador Ambiente
Aoz Elutriador Tratamento de &gua Ambiente

Fonte: Autores (2020).

Como o processo de separagdo por elutriacdo é realizado em meio aquoso, a
corrente de saida do processo apresenta um alto percentual de umidade, pois as particulas

solidas que ndo sdo arrastadas pela agua se depositam no fundo do elutriador na presenca
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de agua, portanto, para fins de calculo, considerou-se que a quantidade de &gua na
corrente de saida contendo os solidos (Hoz) corresponde a 50 % da massa da corrente Fos,
ou seja, para cada 1 kg da corrente Fos, 0,5 kg equivale a 4gua néo ligada ao sélido, essa
umidade é cedida pela corrente de &gua da elutriacdo (Ao1)

e Corrente Fos

Como a corrente de pirita pura (Fy; res,) Nd0 € alterada no processo de elutriagéo,
calculou-se a vazao de saida do elutriador (Fos) considerando uma fragdo massica de pirita
de 80%, conforme dados reportados no trabalho de Englert e Rubio (2010), e uma
porcentagem de agua na corrente de saida (Ho1). A corrente Fo3 € composta por 50 % de
solidos (dos quais 80 % é pirita pura) e 50 % de agua cedida pela corrente Aoz, conforme
a Equacéo 8.

Fos = o0 2)Hox ®

Como a corrente Foz € composta por 50 % de agua, Hoz € dado por:

Substituindo a Equacéo 9 na 8, tém-se:

Fo3 = (%(?%52)4'015 X Fys3 (10)

Foz = 2,5 X Foy pes,
kg
Fos = 17.307,06 -2

Com isso, a quantidade de agua na corrente Foz (Ho1) corresponde a 8.653,53 kg/h.
A vazdo massica de pirita pura (Corrente Fos res2), permanece igual a corrente de entrada
no elutriador (Foz res2), POiS 0 equipamento retirou somente rejeito da corrente de entrada,

Fo2, preservando toda a pirita na corrente de saida, conforme a Equagéo 11:

Fos res, = Foz,res,= 6.922,824 w (11)

A perda de rejeito no processo de elutriacdo (Ro2) é dada pela diferenca entre Fo2
e Fo3 descontando a &gua (Hoz), conforme a Equacéo 12:

Ry2= Foz - (Fos - Hoz) (12)
Ry,= 24.462,275 - (17.307,06 - 8.653,53)

Roz= 15.808,745 22



55

e Corrente Ao

Nos trabalhos desenvolvidos por Englert e Rubio (2010), foi utilizado um
elutriador em formato cilindrico com didmetro interno de 2,1 cm e comprimento de 28
cm. Aliquotas de 100 g de amostra de RPJ foram condicionadas durante 2 minutos (3

kg/h) numa elutriacdo com velocidade de 1,2 cm/s.

Considerando a &rea da secdo transversal do elutriador e a velocidade de
elutriacdo, obteve-se a vazdo de &gua necessaria na elutriagdo em bancada (Abancada),

conforme a Equacéo 13:

T X (2,1 cm)?x 1,2 cm/s (13)

Al =
bancada 4

Avbancada = 4,156 CT:—SZ 14,963 %

Desse modo, temos que para a elutriacdo de 3 kg/h de RPJ, deve ser usada uma
vazdo de 14,963 L/h de &gua na elutriacdo. Esse resultado foi extrapolado para a escala
industrial a fim de obter a vazdo volumétrica de agua (Ao1) requerida no elutriador
industrial através da razdo (kg de agua + kg de RPJ). De acordo com a Equacdo 14,

abaixo:

L agua (14)
3

kg rpy < oz

3 =R

Ap1=122.007,861-

14,963
Apr =

Desse modo, obtém-se a vazdo maéssica de 4gua alimentada na base do elutriador
de 122.007,861 kg/h.

e Corrente Ao

O valor de Aoz corresponde a soma das correntes de agua alimentada no elutriador
(Ao1) mais a quantidade de rejeito perdido (Ro2), menos a agua cedida da corrente Aoz
para a corrente Foz (Ho1), conforme mostrado na Equacéo 15.
Agz = Aoy + Roz-Hox (15)

Aoz = 129.163,076 =2
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Considerando que a densidade da corrente Ao, é equivalente a 1 kg/L, tem-se que
a elutriacdo aquosa gera aproximadamente 129 metros cubicos por hora de efluente, este
efluente serd destinado & uma estacdo de tratamento para que a &gua possa retornar ao

processo.

10.1.2.4 Filtro de Tambor Rotativo continuo (F-101)

A fim de atender a demanda do processo é necessario adicionar um filtro continuo
do tipo tambor rotativo para realizar a separacdo da parte sélida e liquida provindos do
elutriador, sendo que o filtro apresenta 99,5% de eficiéncia, conforme o catalogo da
Osprey Corporation. Portanto, 0,5% dos sélidos sdo levados com a agua residual, que

sera posteriormente tratada e reaproveitada.

Como pode ser visto na Figura 16, a corrente de entrada é denominada Fo3 € as
correntes de saida contendo agua residual e concentrado piritoso filtrado sdo Hos e Foa,

respectivamente. As correntes de entrada e saida sdo mostradas na Tabela 10.

Figura 16 - Representacdo do filtro tambor rotativo & vacuo.

FO3 / \ FO4

— F-101 R

N

HO3

Fonte: Autores (2021).
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Tabela 10 — Correntes e condigdes do filtro de tambor rotativo a vacuo.

Corrente Origem Destino Temperatura
Fos Elutriador Filtro Rotativo Ambiente
Foa Filtro Rotativo Secador Ambiente
Hos Filtro Rotativo Tratamento de &gua Ambiente

Fonte: Autores (2020).
e Corrente Fos
Pode-se realizar o balanco de massa global, conforme a Equacéo 16.

Fo3 = Fo4 + Hys (16)

Realizando o balanco de massa parcial para solidos, temos que 50% da vazéo de
entrada (Fo3) corresponde aos sélidos, conforme o item 10.1.2.3, além disso, foi
considerado que 90 % corresponde ao sélido presente na corrente de saida do filtro (Foas),
sendo 10% corresponde a umidade da torta (SILVERBLATT e DAHLSTROM, 1954).
Também, conforme comentado, a eficiéncia do filtro é de 99,5%, desse modo, apenas
0,5% dos solidos serdo levados pela corrente contendo liquido, desse modo obtemos a
vazéo de Hos pelas Equacdes 16 e 17.

0,5 X F03 = 0,90 X F04_ + 0,005 X H03 (17)

Resolvendo o sistema de equacdes algébricas lineares composto pelas equacgdes
16 e 17, obtém-se as vazbes Fos € Hos de 9.572,374 kg/h e 7.735,252 Kkg/h,

respectivamente.
e Ho

Para obter a quantidade de agua presente na corrente Fos (Ho2) multiplica-se a
vazdo da mesma pela porcentagem de umidade restante da torta, sendo ela 10 %,
conforme pode ser visto na Equagéo 18.
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H02 - 0,10 X F04_ (18)

Hoz = 957,237 %2
o Corrente Foy res,

A vazdo da corrente de pirita presente na corrente de saida (Fos) € calculada a
partir da Equacdo 19, sendo que 80 % representa a porcentagem de pirita na corrente de

solidos.

Fosres, = (Foa — Ho2) X 80 % (19)

kg
F04,F€SZ = 6.892,110 T

10.1.2.5 Secador rotativo (SR-101)

Como ainda héa presenca de umidade na corrente que ira para o leito fluidizado, é
necessario um secador rotativo, a fim de reduzir a quantidade de umidade presente na
pirita. Desse modo, ndo ha formacdo de acido sulfdrico, j& que esse pode prejudicar o
processo devido a sua capacidade de danificar tubulacGes e equipamentos.

Sabe-se que ha 10 % de umidade em base Umida na corrente de pirita e deseja-se
obter uma umidade (base Umida) de 1%, ja& que ha a impossibilidade de chegar a 0%

devido a presenca de umidade ligada ao material.

Para isso, o ar provindo da torre de secagem | entrard com 1% de umidade relativa
e temperatura de 74°C, possibilitando uma maior troca entre o sélido e o gés, além disso,
0 gés saira com 70% de umidade relativa a 30°C (LEONEL, 2014).

A representacdo do secador rotativo € apresentada na Figura 17 e as correntes de
entrada e saida sdo mostradas na Tabela 11.

Figura 17 — Representacdo do secador rotativo.

Fonte: Autores (2021).
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A corrente ARo3 representa a corrente de entrada de ar seco no secador rotativo,
enquanto a corrente ARos representa a corrente de saida de ar umido do secador. Fos € a
corrente de entrada de so6lidos umida e equivale a corrente de saida do filtro. Fos € a
corrente de saida do sélido apds o processo de secagem do mesmo.

Tabela 11 — Correntes e condi¢des do secador rotativo

Corrente Origem Destino Condicbes

Temperatura ~ Umidade

ARo3 Torre de secagem | Secador Rotativo 74°C 1%
AR Secador Rotativo Atmosfera 30°C 70%
Fos Filtro Rotativo Secador Rotativo 25°C 10%
Fos Secador Rotativo Leito Fluidizado 30°C 1%

Fonte: Autores (2020).

Portanto, o balanco de massa da agua no secador rotativo pode ser visto na
Equacéo 20.

AR03 X H1 + F04 X Xl == AR04 X H2 + F05 X Xz (20)

Em que os valores de H (umidade absoluta do ar em kg de 4gua/kg de ar seco) sao
obtidos a partir da carta psicrométrica, enquanto X se refere a umidade de entrada e X»

é a umidade do produto em kg de agua/kg de sélido seco.

A base de calculo da umidade é dada em porcentagem, contudo para realizagdo
dos célculos deve ser convertida para kg de agua/kg de solido seco. Desse modo, o calculo

de X1 e X2 pode ser visto conforme as Equacdes 21 e 22.

_ 0,1kgagua (21)
1= 0,9 kg s.s.
X, = 0,111 X929ue

kg s.s.
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_ 0,01 kg agua (22)
27 0,99kg s.s.
_ kg dgua
X, = 0,010 kg s.s.

As umidades Hi e H, foram obtidas a partir da carta psicrométrica, Anexo D, ja
que consideramos valor da umidade relativa de 1% para a corrente de entrada a 74°C e
70 % para a corrente de saida a 30°C. Sendo assim obtemos um valor de H1 de 0,00231

kg agua/ kg ar seco e Hz de 0,02124 kg agua/ kg ar seco.
e Corrente Fos

A corrente Fos pode ser obtida pelo balango de massa parcial para os sdlidos, ja
que a corrente de entrada apresenta 10% de umidade, sendo assim 90% de soélidos, e a
corrente de saida 1% de umidade, o que equivale a 99% de sélidos, conforme pode ser
visto na Equacéo 23.

0,9 X F04_ = 0,99 X F05 (23)

Fos = 8.702,158 2

Para um balanco de massa global do secador temos que a soma das correntes de
entrada deve ser igual a soma das correntes de saida, desse modo, podemos obter uma
relagdo entre a vaz&o de ar de entrada e de saida, conforme a Equacéo 24.

AR03 + F04 = AR04_ + F05 (24)
ARys = ARy, +8.702,158 — 9.572,374

AR03 = AR04_ - 870,216 (25)

e Corrente ARos4

A fim de obter a quantidade de ar na saida do secador rotativo, substitui-se a
Equacdo 25 em 26 desse modo, a Equacdo 24 tera apenas ARos como incognita.
AR03 X Hl + F04 X Xl == AR04 X H2 + F05 X XZ (26)

kg
ARy, = 51.436,152 -

e Corrente ARg3

A corrente de ar na entrada pode entéo ser obtida a partir da Equacéo 25.
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ARy = 51.436,152 — 870,187 27)

ARg3 = 50.565,936 -2

10.1.2.6 Torre de secagem (TS-101)

A fim de manter o rendimento do processo é necessaria a implementacéo de torres
de secagem, tanto na entrada do leito fluidizado, quanto na entrada do conversor, fazendo
com que haja a retirada da umidade do ar e também diluicdo das correntes de &cido

sulfurico.

Para realizacdo da desumidificacdo do ar é utilizado o préprio produto, ou seja,
acido sulfarico com concentracdo massica de 98%, que ao entrar em contato com o ar é
diluido.

Uma representacao da torre de secagem pode ser vista na Figura 18, onde Po: € a
corrente de H2SO4 98% proveniente do tanque de diluicdo, ARo1 € a corrente de ar
atmosférico, Po2 € a corrente de H2SO4 com concentragdo inicialmente desconhecida que
ird para o tanque de diluicdo e ARo2 0 ar apds secagem. As correntes de entrada e saida

sd0 mostradas na Tabela 12.



Figura 18 - Entradas e saidas da torre de secagem.
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AROZ
T5-101
ARO1 )
P02
Fonte: Autores (2020).
Tabela 12 — correntes e condicBes da torre de secagem.
Corrente Origem Destino Condic6es
Temperatura ~ Concentracdo
Po1 Tanque de Torre de secagem 74°C 98% de acido
diluicdo sulfurico
ARo1 Atmosfera Torre de secagem 22°C -
Po2 Torre de Tanque de diluigéo - 97,6% de acido
secagem sulfarico
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continuacdo

ARo2 Torre de Secador rotativo e 74°C -
secagem Leito fluidizado

Células indicadas com um hifen (-) indicam que ndo ha necessidade dessa informacéao para o calculo.
Fonte: Autores (2020).

A umidade relativa média durante um ano do ar da cidade de Forquilhinha,
segundo o site do municipio, varia entre 80 e 85%, portanto utilizou-se a umidade relativa
de 83% e temperatura média anual de 22°C. Desse modo ao utilizar a carta psicrométrica
(Anexo D) podemos obter o valor da umidade absoluta de 0,0161 g de 4gua/g de ar seco
(H), sendo esse o valor utilizado para a umidade do ar e sabendo-se a quantidade requerida
para o funcionamento ideal do leito fluidizado, obtemos a quantidade de &gua presente

na corrente ARp:.
e Corrente ARo1qg

A corrente ARo1ag Se refere & quantidade de agua presente em ARoz, necessaria
para resolver o célculo da vazé&o de ar em ARo1. Sendo calculado a partir do produto entre
umidade absoluta e a quantidade de ar seco necessario para a alimentagdo no leito
fluidizado (ARos 48.629,689 kg/h) e no secador rotativo (ARe3 50.565,936 kg/h),

conforme Equacao 28.

AROl,ag = HX (AR06 + AR03) (28)

kg
ARg14g = 1.619,626T

e Corrente ARo1

A vazdo de ar na entrada, ARoz, é obtida a partir da soma da quantidade de ar seco
necessario na entrada do leito fluidizado (ARos 48.629,689 kg/h) e no secador rotativo
(ARoz 50.565,936 kg/h) com a quantidade de &gua na corrente ARo1, conforme Equacao
29.

ARy1 = (ARgs + ARg3) + ARg1 44 (29)
kg
ARy, = 102.217,525

e Corrente AR
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Para o calculo da corrente de ar de saida deve-se obter a quantidade de dgua na
corrente de saida de ar (ARo2,g), Sendo considerado que a temperatura do &cido sulfarico
com concentragéo de 98% se encontra a 74°C, conforme King et al. (2013). Perry e Green
(2008) informam que a pressado parcial da &gua para 74°C e concentracdo de 98% de acido
sulfurico é de 0,1315.10 bar.

Desse modo, pode-se calcular a fragdo molar de agua na solucéo (xag) a partir da
Equacdo 30, utilizando a pressdo de vapor da &gua pura a temperatura de 74°C de 0,37102

bar.
Prg = Pug® X X4 (30)

Obtemos assim a fragdo molar da 4gua da corrente ARz sera de 3,5440.107.

Sendo assim, € possivel obter a quantidade de ar que passou pela desumidificacao
(ARo2) a partir da relagdo entre a soma da vazdo de ar seco necessaria para o leito
fluidizado e secador rotativo com a quantidade de &gua na corrente de saida de ar,

conforme as Equacg0es 31 e 32.
ARg; = (ARoe + ARg3) + ARgy 44 (31)
ARpz,09 = Xag X ARp> (32)
Resultando em uma vazdo de ar na saida da torre (ARo2) de 100.601,464 kg/h.

e Corrente AQremovida

A quantidade de agua removida é entdo obtida a partir da subtracdo entre a
quantidade de agua na corrente de entrada de ar e a quantidade de agua na corrente de
saida do ar (Equacéo 33).

AGremoviaa = ARo1 — ARy, (33)

k
Agremovida = 1.616,061 Tg

e Corrente Poz1 e Po2

Para o célculo das correntes de entrada e saida do acido sulfurico, realiza-se o

balanco de massa global e parcial para o &cido conforme mostrado na Equacéao 34.

AROl + P01 = AROZ + POZ (34)

0,98 X Py1 = Xp2s04 X Poz
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Sendo que a vazdo de saida estimada (Po2) para que a producéo atinja 21,7% da
quantidade importada é de 432.590,230 kg/h, desse modo a fragdo massica de acido
sulfarico na corrente Po2 corresponde a 0,9763 e a vazdo de entrada de &cido (Poz) equivale
a430.974,169 kg/h.

10.1.2.7 Leito Fluidizado (R-101)

Apos passar pelo filtro e o secador, o0 concentrado piritoso reage com o oxigénio,
de forma a ocorrer a reacao de oxidacgdo da pirita em atmosfera sem H.O e temperaturas
de até 900°C. Denomina-se esse processo como ustulacdo gerando dioxido de enxofre
(SO.) e hematita (Fe.O3) (WEILER, 2016).

No leito fluidizado ocorre a Reacéo 8.

2 FeSa(s) + 11/2 O2(g) — Fe203(s) + 4 SO2(Q) (8)
Segundo Weiler (2016), ha uma preferéncia no uso do leito fluidizado para a
ustulacdo da pirita, pois esse equipamento possui maior taxa de rendimento e maior
economia que 0s outros equipamentos. Sendo que devido ao excesso de oxigénio, ndo ha
a formacéo de compostos intermediarios (HAHNCONCER, 2013).

Desse modo, para o calculo do balanco de massa para o leito fluidizado, foi
considerada reacdo completa a 700°C Nakamura et al. (1993), temos o balan¢o de massa

global, dado pela Equacéo 35.

Fos + ARgs = Foe + So1 (35)
Na Equagdo 35, Fos corresponde a corrente de entrada de dissulfeto de ferro
(rejeito piritoso), ARgs corresponde a corrente de entrada de ar que reage com a pirita, Fos
é a corrente de saida de gases, So1 € a corrente de saida de solidos, sendo todas as correntes

dadas em kg/h.

Além dessas correntes, sabe-se que parte dos solidos serdo arrastados no leito
fluidizado pelos gases, portanto, baseando-se na distribuicdo granulométrica de leito
fluidizado (KING et al., 2013) foi considerado que 40 % das particulas solidas do leito
fluidizado s&o arrastadas com a corrente Fog, conforme demonstrado no Apéndice A.3.

Desse modo, a quantidade de particulas arrastadas sera denominada de Pgoz.
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A representacao do leito fluidizado é apresentada na Figura 19 e as correntes de

entrada e saida sdo mostradas na Tabela 13.

Figura 19 - Representacdo do Reator de Leito Fluidizado.
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Fonte: Autores (2021).

L J

L

R-101

Tabela 13 — Correntes e condic¢des do reator de leito fluidizado.

Corrente Origem Destino Temperatura
Fos Secador Rotativo Leito Fluidizado 30°C
Fos Leito Fluidizado Ciclone 700°C
ARos Torre de secagem Leito Fluidizado 74°C
So1 Leito Fluidizado Armazenamento 700°C

Fonte: Autores (2020).

e Corrente Fos res2

Sabe-se que a porcentagem de pirita obtida na corrente de entrada é de 80 % da

fase sélida, conforme foi considerado na saida do elutriador, secdo 10.1.2.3. No entanto,

ainda ha 1 % de umidade ligada ao solido na entrada do leito fluidizado, assim, podemos

obter a quantidade de pirita que ira reagir no leito (Fospuro), multiplicando a corrente Fos
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pela porcentagem do concentrado de pirita (80 %) e pelo teor de solidos (99 %) , conforme
Equacéo 36.
FOS,F&SZ = F05 x 80 % X 99% (36)

Fos resz = 6.892,110 =2

e Corrente So1.inerte

Considerou-se como soélidos inertes 0s materiais que nao participam da reacéo.
Sendo 20% da corrente de entrada correspondentes ao concentrado piritoso que nao reage
e as cinzas (POMPEDO et al., 2013), temos que a quantidade de solido inerte presente na

corrente Soz1 € dada pela Equacéo 37, onde se desconsidera a umidade ligada nos sdlidos.
SOl,inerte = (1 - 0,8) X Fys (37)
SOl,inerte = 1-740;4‘32%9
e Corrente Foe

Para o balanco da reacdo dada pela Equacao 39, deve-se transformar a corrente de
pirita (Fos res2) de vazao massica para vazdo molar, de acordo com a Equagdo 38. Sendo

as massas molares mostradas na Tabela 6.

Qs pos. = Fos Fes2 (38)
’ 2 Mmpirita
kmol
Qosre, = 58,029 “h

Desse modo, conforme a reacdo quimica, podemos obter a quantidade de O
necessaria e a quantidade de Fe;Os e SO; produzida. Assim, substituindo os valores,

conforme a Reacdo 8, temos a seguinte relacao:

kmol FeS, kmol 0,

+ 159,566 — 29,012

kmol Fe,03

58,024 +116,048 <2222 (39)

A guantidade em massa de cada elemento pode ser obtida a partir da multiplicacéo
entre a massa molar, mostrado na Tabela 6, e a quantidade obtida em kmol/h de cada

elemento, como pode ser visto nas Equagdes (40 - 42).

kmol 0, kg (40)
AREstequiométrico = 159,566 T X ol

k
AREstequiométrico = 5.106,117 Tg
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kmol Fe,0 k
Sotre;05 = 29,012 ————"= x 159,69 krri) (41)
kg
Sotre,0, = 4:632,931-=
kmol SO k 42
Foe,s0, = 116,048 Tz X 64,066 krrfol (42)

kg
F06,502 = 7.4‘34‘,739 T

Obtemos, desse modo a seguinte relacdo de vazdo massica de cada componente

da reacdo:

kg FeS,

6.961,727 -2 4 5.106,117 kg 0;

h

kg F8203

~ 4.632,93179°2% 1 7,434,739 kg 50,

20 (43)

e Corrente ARps

Para obtermos a vazao de ar de saida, é necessario um excesso da quantidade de
oxigénio para garantir que a reacdo ocorra de forma completa, desse modo foi escolhido
um excesso de 100%, pois dessa forma temperatura final se estabiliza em 700°C
(BROCCHI; SOUZA,2011). Portanto, a corrente ARo2 € calculada conforme a Equacao
(44).

(44)

AREstequimétrico

21%

ARy = ( ) X Excesso

kg
AR,s = 48.629,689 -

e Corrente Sy

Para obter a corrente de sélidos (Se1) € necessario somar os solidos residuais com
a quantidade de hematita produzida, devido a reacdo (So1,re203). Considerou-se que 40 %
das particulas sélidas do leito fluidizado sdo arrastadas com a corrente Fos, entdo restam

60 % de particulas solidas no fundo do equipamento (Equagao 45).
So1 = (501,inerte + 501,F9203) X 60% (45)

kg
So, = 3.824,018 ~

e Particulados na corrente gasosa P,
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A corrente Fos € composta por gases e particulas solidas que séo arrastadas do
leito, sendo que 40% das particulas solidas do leito fluidizado séo arrastadas com a
corrente Fos para 0 topo do equipamento. Dessa forma, é possivel calcular Pgo1, que € a
vazdo de particulas presentes na corrente Fos (Equacao 46).

Pso1 = (Sotinerte + SOl,Fe203) x 40% (46)

kg de particulas
h

PGOl = 2.549,34‘5

e Corrente Fos

A vazdo da corrente de gases na saida do processo (Fos) € calculada a partir do

balango de massa global do leito fluidizado, conforme Equacédo 47.

F06 - AR06 + F05 - 501 (47)

Fys =53.507,830 2

Sendo que desses 53.507,830 kg/h da corrente Fos, 2.549,345 kg/h corresponde a
particulas que sdo arrastadas com o gés.

10.1.2.8 Purificacdo dos Gases

Com o objetivo de aumentar a eficiéncia do processo e evitar problemas
operacionais devido a presenca de impurezas, 0s gases provenientes do leito fluidizado
passam por um processo de purificagdo. O processo escolhido envolve 2 equipamentos
que retiram as particulas, Ciclone e Filtro de Mangas. A seguir estdo descritos os balang¢os

de massa para cada equipamento.

10.1.2.8.1 Ciclone (C-101)

O ciclone sera utilizado para o controle da emissdo de particulas provenientes do
leito fluidizado. Dessa forma, a corrente de saida do leito fluidizado corresponde a
corrente de entrada do ciclone (Fos). Baseado nos estudos reportados por Junior (2014),
considerou-se uma eficiéncia do equipamento de 76% (JUNIOR, 2014).
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Sendo Fo7 a corrente de saida de gas e So2 a corrente de saida de solidos que é
removida pelo ciclone. A corrente Pgo1 representa a vazdo de particulas presentes na

corrente Fos € Pco2 a vazao de particulas presentes na corrente For.

A representacdo do ciclone é apresentada na Figura 20 e as correntes de entrada e

saida sdo mostradas na Tabela 14.

Figura 20 - Representacao do Ciclone.

FO6 FO7,
C-101

502

Fonte: Autores (2021).

Tabela 14 — Correntes e condigdes do ciclone.

Corrente Origem Destino Temperatura
Fos Leito Fluidizado Ciclone 700°C
Foz Ciclone Filtro de mangas 700°C
So2 Ciclone Armazenamento 700°C

Fonte: Autores (2020).
e Sp

Podemos obter a corrente de solidos removidos do ciclone pelo produto entre
eficiéncia do equipamento e a vazdo da corrente de particulas na corrente gasosa, como

pode ser visto na Equagéo 48.
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502 = 76% X PGOl (48)

kg de particulados removidas no ciclone

Se; = 1.937,502 -

Assim, a quantidade de particulas que irdo para o filtro de mangas (Pco2) € 611,843
kg/h.

o Fo7

A corrente de saida de dioxido de enxofre pode ser obtida a partir do balanco de

massa global do equipamento, conforme a Equacao 49.

Fo7 = Fos — So2 (49)

kg d
F,, = 51.570,327 ~2£€ 995¢3

Sendo que desses 51.570,327 kg/h da corrente Fos, 611,843 kg/h corresponde a

particulas que permanecerdo na corrente de gas e serdo levadas ao filtro de mangas.

10.1.2.8.2 Filtro de mangas (F-102)

Estudos realizados por Barbosa e Silva (2013) mostram que a média de eficiéncia
do filtro de mangas para material particulado é de 99,55%. A representacdo do filtro de
mangas € apresentada na Figura 21 e as correntes de entrada e saida sdo mostradas na
Tabela 15.

Figura 21 - Representagdo do filtro de mangas.

F-102

Fonte: Autores (2021).
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Tabela 15 — Correntes e condig¢des do filtro de mangas.

Corrente Origem Destino Temperatura
Foz Ciclone Filtro de mangas 240°C
Fos Filtro de mangas Filtro de mangas 240°C
So3 Filtro de mangas Armazenamento 240°C

Fonte: Autores (2020).
® Su3

Para a obtencdo da corrente de saida de particulas, multiplica-se a eficiéncia do

equipamento pela vazdo de particulas presentes na corrente Fo7 (Pco2), conforme a

Equagéo 50.
Sos = 99,55% X Pgoy o
Ses = 609,090 kg de parhticulados
o Fog

A vazdo de saida do gés purificado (Fos) pode ser obtida pela subtragdo da vazao
de entrada de géas (Fo7) pela vazdo de particulas removidas do filtro de mangas (So3),

conforme a Equacdo 51.
Fog = Fo7 — So3 (51)

Kk
Fog = 50.961,238 Tg

Desse resultado, vale lembrar que 0,05 % de solidos que passam pelo filtro de
mangas, equivalente a aproximadamente 2,75 kg, essa quantidade de particulas ndo ira

afetar o restante do processo, por isso, serd desconsiderada nos demais célculos.
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10.1.2.9 Reator de conversao (R-102)

A oxidacdo do SO; a SOz ¢é realizada pela utilizagdo de catalisadores & base de
pentoxido de vanadio (V20s), onde o catalisador ¢ ativo entre 400 e 650° C (KING et al.,
2013). O reator de conversdo ocorre em quatro etapas (leitos), permitindo que 0s gases

liberados na converséo sejam aproveitados, ocorrendo a Reacdo 9.

SO2(g) + 3 Ox(g) — SOs(g) ©)

As massas molares de cada elemento estéo presentes na Tabela 6.

Cada etapa apresenta uma conversdo equivalente, como mostrado na Tabela 16,
sendo que as conversdes apresentadas serdo as utilizadas no processo e a representacdo

do reator é apresentada na Figura 22.

Tabela 16 - Conversao de cada leito

Leito Temperatura Co_nverséo _er_n relacdo a Conve_rséo em_ relacdo ao
(°C) quantidade inicial de SO2(%) leito anterior (%)
I 410 26 -
I 440 81,6 75,1
Il 435 95,7 76,6
v 427 98,2 58,1

Fonte: SHREVE, 1982, adaptado.
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Figura 22 - Representacao simplificada do reator de converséo.

___,_,-—'_'-h\.\_\_‘

FO8 FO9
L — .
Leito |

‘ F10 -
Leito I [™

F11 Fi2

i
Leito 11
Fl13
——] |eitol

Fonte: Autores (2021).

10.1.2.9.1 Leito |

Para o presente trabalho, considerou-se que a temperatura de entrada no leito I,
Figura 23, é de 420°C, sendo o balanco de energia mostrado na se¢éo 11.3, e a conversao
de 26% (SHREVE, 1982). Desse modo, é possivel obter o balanco de massa para o leito

I. Sendo Fog a corrente de entrada de gases e Fog a corrente de saida.

Segundo King et al. (2013), a fracdo de cada elemento apds a purificacdo dos
gases serd de 0% de SOs, 14,65% de SO2, 11,02% de O: e o restante de N2 (74,33%).
Desse modo podemos obter a quantidade em massa de cada componente e por

estequiometria obter a quantidade de SOs produzida (Equagdes 52 - 54).

Figura 23 - Representagdo do primeiro leito do reator de converséo.

FO8 [ 7 T T 7

FO9

Fonte: Autores (2021).
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e SO
MSOZ = 14‘,65% X F08 (52)

kg
MSOZ = 7465,821 7

Em base molar divide-se pela massa molar para obter o valor de 116,653
kmol/h.

[ ] 02
MOZ = 11,02% X F08 (53)

kg
My, = 5.615,928 -

Em base molar divide-se pela massa molar para obter o valor de 175,498
kmol/h.

[ ] Nz

MNZ = 74,33% X F08 (54)
My, = 37.879,488 "‘7‘9

Em base molar divide-se pela massa molar para obter o valor de 1.352,839
kmol/h.

Desse modo, pela Reacdo obtemos a relagdo mostrada:
SO(g) + % O2(g) — SO3(g) ©)

116,653 kmol/h de SO> + 58,327 kmol/h de O>— 116,653 kmol/h SO3
Reescrevendo para base massica, temos:
7.465,821 kg/h de SO, + 1.866,455 kg/h de 02—9.332,277 kg/h SO3

Contudo, como a conversdo do primeiro leito € 26%, a quantidade de SO3

produzida sera de 2.426,392 kg/h. Da mesma forma, 74% dos reagentes ndo vao reagir,
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ou seja, 5.524,708 kg/h de SO, e 5.130,650 kg/h de O, ndo participardo da reacdo. Além
disso, 0 nitrogénio, por ser inerte, ndo participa da reacdo, mantendo sua vazdo de

37.879,488 kg/h. Portanto, podemos obter a vazdo de saida do gas (Foo).
o [og

A corrente de saida do primeiro leito do reator serd dada pela soma do SO3
produzido com a vazéo de gases que nao reagiram, conforme pode ser visto na Equacéo
55.

F09 = SO3,produzido + Oz,nﬁo reage + SOZ,néo reage + NZ (55)

kg
Fyo = 50.961,238 —

10.1.2.9.2 Leito Il

O gés passa por um processo de resfriamento antes de entrar no segundo leito,
Figura 24, que apresenta uma conversédo de 75,1%. Desse modo, fazendo a relagéo
estequiométrica para o segundo leito, pode-se obter a corrente de saida do mesmo.

Figura 24 - Representacdo do segundo leito do reator de conversao.

FOO [ T T T 7

F10

Fonte: Autores (2021).

Sendo que, pelos balangos no Leito I, a vazdo de SOz na entrada do Leito 11 é de
5.524,708 kg/h e 5.130,650 kg/h de O2. Podemos entéo obter a seguinte relacéo:

SO2(g) + % Oa(g) — SO3(g) 9)

86,324 kmol/h de SOz + 43,162 kmol/h de O>— 86,324 kmol/h SO3

Reescrevendo para base massica, temos:
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5.524,708 kg/h de SOz + 1.381,177 kg/h de O2— 6.905,885 kg/h SOs

Contudo, como a conversdo do reator é 75,1%, a quantidade de SO3 produzida
sera de 7.612,711 kg/h, ja que se tem a quantidade produzida anteriormente (2.426,392
kg/h) mais a quantidade produzida no segundo leito. Da mesma forma, 24,9% dos
reagentes nao vao reagir no presente leito, ou seja, 1.375,652 kg/h de SO e 4.093,386
kg/h de O, ndo participardo da reacdo. Além disso, 0 nitrogénio por ser inerte, ndo
participa da reagdo, mantendo sua vazao de 37.879,488 kg/h. Portanto, podemos obter a

vazdo de saida do gas (F1o).
o Fio

A corrente de saida do segundo leito do reator serd dada pela soma do SO3
produzido com a vazéo de gases que nao reagiram, conforme pode ser visto na Equacgéo
56.

F10 = 503,produzido + 02,néo reage + 502,nao reage + NZ (56)

kg
Fio = 50.961,238 —=

A corrente de saida do segundo leito (F1o) é destinada para a torre de absor¢éo |

que posteriormente ira para o Leito 11 (F11).
10.1.2.9.3 Leito 11l

O gés passa por um processo de resfriamento e é direcionado a torre de absorcao
| antes de entrar no terceiro leito, Figura 25, que apresenta uma conversdo de 76,6%.
Desse modo, fazendo a relacdo estequiométrica para o terceiro leito, pode-se obter a

corrente de saida do mesmao.

Figura 25 - Representacdo do terceiro leito do reator de conversao.

F1I. [ — T T 7

F12

Fonte: Autores (2021).
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Sendo a vazdo de SO na entrada do terceiro leito dada pela saida da torre de
absorcdo I (F11) com 1.375,652 kg/h de SO2 e 4.093,386 kg/h de O2. Podemos entéo obter

a sequinte relagéo:
SO(g) + % O2(g) — SO3(g) ©)

21,495 kmol/h de SOz + 10,747 kmol/h de O2— 21,495 kmol/h SO3
Reescrevendo para base massica, temos:
1.375,652 kg/h de SO + 343,913 kg/h de O>— 1.719,565 kg/h SO3

Contudo, como a conversdo do terceiro leito é 76,6%, a quantidade de SOs
produzida serd de 1.317,187 kg/h, ja que se tem apenas a quantidade produzida no terceiro
leito, pois o trioxido de enxofre anteriormente produzido é consumido na torre de
absorcédo I. Da mesma forma, 23,4% dos reagentes ndo vao reagir no presente leito, ou
seja, 321,903 kg/h de SO- e 3.829,949 kg/h de O2 ndo participardo da reacdo. Além disso,
0 nitrogénio por ser inerte, ndo participa da reacdo, mantendo sua vazéo de 37.879,488

kg/h. Portanto, podemos obter a vazdo de saida do gas (Fi2).
o Fip

A corrente de saida do terceiro leito do reator serd dado pela soma do SOs
produzido com a vazdo de gases que nao reagiram, conforme pode ser visto na Equacéo
57.

F12 = SO3,produzido + Oz,néo reage + SOZ,néo reage + NZ (57)

kg
F,, = 43.348,526 -
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10.1.2.9.3 Leito IV

Por fim, temos que a conversao no quarto leito € de 58,1%. Desse modo, fazendo
a relacdo estequiométrica para o quarto leito, Figura 26, pode-se obter a corrente de saida

do mesmo.

Figura 26 - Representacdo do quarto leito do reator de conversao.

F12 [ — 7 7 T 7

F13

Fonte: Autores (2021).

Sendo que, pelos balangos no leito 111, a vazdo de SO2 na entrada do quarto leito
é de 321,903 kg/h e 3.829,949 kg/h de O2. Podemos entdo obter a seguinte relacéo:

SO2(g) + 7 Ox(g) — SOs(g) ©)

5,030 kmol/h de SO, + 2,515 kmol/h de O>— 5,030 kmol/h SO3
Reescrevendo para base massica, temos:
321,903 kg/h de SO + 80,476 kg/h de O>— 402,378 kg/h SO3

Contudo, como a conversdo do reator é 58,1%, a quantidade de SO3 produzida
sera de 1.550,969 kg/h, ja que se tem a quantidade produzida no presente leito (402,378
kg/h) mais a quantidade produzida no Leito I1l. Da mesma forma, 41,9% dos reagentes
ndo vao reagir no presente leito, ou seja, 134,877 kg/h de SOz e 3.783,192 kg/h de Oz ndo
participardo da reacdao. Além disso, o nitrogénio por ser inerte, ndo participa da reacao,
mantendo sua vazao de 37.879,488 kg/h. Portanto, podemos obter a vazdo de saida do

gas (Fi3).
o Fi3

A corrente de saida do quarto leito do reator sera dado pela soma do SOz
produzido com a vazéo de gases que ndo reagiram, conforme pode ser visto na Equagéo
58.
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F13 = 503,produzido + Oz,nﬁo reage + SOZ,néo reage + NZ (58)

kg
F13 = 43.34‘8,526 7

10.1.2.10 Torres de Absorgédo

O objetivo da torre é aumentar a concentracdo do acido sulfurico produzido ao
final do processo. O método de absorcdo dupla consiste em absorver 0 SOz em acido

sulfarico circulante do processo, gerando assim, um &cido sulfurico com maior pureza.

10.1.2.10.1 Torre de absorcéo | (TA-101)

Segundo Santos (2006), na torre de absorcdo | o SOz formado é absorvido por
uma corrente de &cido sulfurico com concentracdo de 98 % que ird escoar em contra
corrente. O acido formado inicialmente é o &cido sulfurico fumegante que posteriormente

é diluido a acido sulfurico 98%. Conforme pode ser visto nas reacfes (10-12).
SO3 + H2S04 — H2S207 (10)
H2S207 + H20 — 2 HyS04 (11)
Sendo a reacdo global dada por:

SO3 + H20 — H2S04 (12)
Uma das correntes de entrada da torre de absorcdo | (Figura 27) é dada pela

corrente de saida do segundo leito do reator (F1o), que é composta por 7.612,711 kg/h de
S0O3,4.093,386 kg/h de O, 1.375,652 kg/h de SO e 37.879,488 kg/h de No.



81

Figura 27 - Representacao da torre de absorcéo I.

PO3

F10 "

>

F11

v

TA-101

P04

Fonte: Autores (2021).

Como pode ser visto na Figura 27, a torre de absorcdo é composta pelas
correntes de entrada de gases (F1o) e de acido sulfurico 98% (Pos), sendo a saida dos

gases sem trioxido de enxofre (F11) e de &cido sulfdrico 99% (Poa).

Sendo assim, é adicionado acido sulfarico com concentracdo de 98% (Po3), ja que
0 &cido sulfarico apresenta uma pequena concentracéo de agua (2%). N&o seria possivel
adicionar &gua diretamente, pois a reacdo de SOs com &gua produz vapor a altas
temperaturas (KING et al., 2013). Desse modo, as condic¢Ges de entrada e saida da torre

de absorc¢do sdo dadas pela Tabela 17.

Tabela 17 — Condicdes de torre de absorcao I.

Condicdes Torre de absorgéo |
Entrada do gas 200
Saida do géas 74
Temperatura (°C) Entrada do acido 74
Saida do &cido 100
ic3 1 0,
Composicédo de SOz na saida (%) Saida de SO 0
x g A
Concentracao final do acido (%) H,SO04 99

Fonte: King et al. Adaptado (2013).
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Para obter a quantidade de produto e reagentes € realizada a mudanca de base
massica para base molar. Obtendo assim as relagdes mostradas abaixo e as massas

molares envolvidas no processo de absorc¢do séo vistas na Tabela 6.
95,159 kmol/h SOz + 95,159 kmol/h H2O— 95,159 kmol/h H2SO4
7.612,711 kg/h SO3 + 1.712,860 kg/h H20— 9.325,571 kg/h HoSO4
e Corrente Po3

Como a quantidade de agua necessaria € o reagente limitante, foi considerado um
excesso de 100% da mesma para garantir uma conversao completa de trioxido de enxofre.
Além disso, 0 excesso de agua fard com que haja deslocamento da reacao, favorecendo a
producdo de acido sulfarico.

A &gua provem do acido sulfarico adicionado ao processo, entdo a vazao de &cido

sulfurico com concentracéo de 98% é dada pela Equacéo 59.

0,02 X Py3; = Wy, X Excesso (59)
kg
Po3 = 171.286,006 —

Onde Pg3 € a vazdo de éacido sulfirico na entrada da torre de absorcdo e Wo1 € a

vazdo de agua requerida obtida pela estequiometria da reacéo.
e Corrente F11

Sabendo que a corrente de saida do gas é dada pelas vazdes de entrada de gases
(F10), menos a quantidade de trioxido de enxofre absorvido (Msos), como mostrado na

Equacéo 60.
Fi1 = Fi9 — Msos (60)

kg

Conforme estudos de King et al. (2013), considerou-se um consumo total de

trioxido de enxofre.
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e Corrente Pos

O gas que sai da torre de absorcdo I ira retornar para o terceiro leito do reator a
fim de aproveitar ainda a quantidade de SO> presente na corrente gasosa. A produgdo de
acido sulfarico com concentracdo de 99%, ou seja, a corrente Pos, € dada pelo balango de

massa global, conforme a Equacéo 61.
Pog = Fio + Po3 — F11 (61)

kg
Py, = 178.898,7177

10.1.2.10.2 Torre de absorcéo Il (TA-102)

A torre de absorcdo Il apresenta o processo semelhante a torre de absorcédo
intermedidaria, sendo que a corrente de entrada contendo SOz é a que sai do quarto leito
do reator de conversdo, como mostrado na Figura 28, sendo as condi¢gdes mostradas na
Tabela 18.

Figura 28 - Representacdo da torre de absorcao I1.

.
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Fonte: Autores (2021).

Como pode ser visto na Figura 28, a torre de absor¢ao € composta pelas correntes
de entrada de gases (F13) e de acido sulfurico 98% (Pos), sendo a saida dos gases sem

tridxido de enxofre (F14) e de &cido sulfarico 98,5% (Pos).
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Tabela 18 — Condicdes de torre de absorcao I1.

Condicoes Torre de absorcao 11
Entrada do gas 190
Saida do gés 74
Temperatura (°C) Entrada do 4cido 74
Saida do &cido 95
Composicéo de SO3 na saida (%) Saida de SOs 0
Concentracdo final do acido (%) H2SO4 98,5

Fonte: King, et al. Adaptado (2013).

Da mesma forma que foi realizado na torre de absorcéo I, para obter a quantidade
de produto e reagentes é realizado a mudanca de base maéssica para base molar. Obtendo
assim as relacbes mostradas em 8 e 9 e as massas molares envolvidas no processo de

absorc¢éo sdo vistas na Tabela 6.

Sendo a corrente de entrada da torre de absor¢édo Il dada pela corrente de saida do
segundo leito do reator (F13), que & composta por 1.550,969 kg/h de SOs, 3.783,192 kg/h
de O, 134,877 kg/h de SO, e 37.879,488 kg/h de N2, podendo ser calculado através das
relacdes abaixo.

19,387 kmol/h SO3 + 19,387 kmol/h H2O— 19,387 kmol/h H2SO4
1.550,969 kg/h SOs + 348,968 kg/h H2O— 1.899,937 kg/h H2SO4
e Corrente Pos

Novamente, considerou-se um excesso de 100% de dgua para garantir a conversao
completa de trioxido de enxofre. Além disso, essa agua provém do acido sulfurico
adicionado ao processo, entdo a vazdo de acido sulfurico com concentragdo de 98% é

dada pela Equacéo 62.

0,02 X Pys = Wy, X Excesso (62)

kg
Pys = 34.896,7987
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Onde Pos € a vazdo de acido sulfurico 98% na entrada da torre de absor¢do e Wo?
é a vazdo de agua requerida obtida pela estequiometria da reacéo.
e Corrente Fi4

Sabendo que a corrente de saida do gas é dada pelas vazbes de entrada de gases
(F13), menos a quantidade de trioxido de enxofre absorvido (Msos), como mostrado na

Equacéo 63.
Fiy = Fi3 — Mgp3 (63)

kg
F,, = 41.797,558 —

e Corrente Pos

O gés que sai da torre de absorcdo Il ird passar por um tratamento e posteriormente
eliminado para a atmosfera. A producéo de acido sulfarico com concentragdo de 98,5%
(Pos) € dada pelo balango de massa global, conforme a Equacéo 64.

Py = Pos + Fi3 — Fiy (64)

kg
Pys = 36.447,7677

10.1.2.11 Tanque de diluicdo

A Figura 29 representa as entradas e saidas do tanque de diluicdo, sendo cada

corrente nomeada a seguir.
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Figura 29 - Tanque de diluicéo.

pPo2 > _ P01

P04 P03

= I = B
TQ-101

PO6 | P05

A0S ) P07

Fonte: Autores (2021).

As correntes apresentadas na Figura 29 sdo Aos (Agua), Poz (H2SO4 97,8%
proveniente da torre de secagem), Pos (H2SO4 99% proveniente da torre de absor¢éo ),
Pos (H2S04 98,5% proveniente da torre de absor¢éo 1), Por (H2SO4 98% encaminhado a
torre de secagem), Po3 (H2SO4 98% encaminhado a torre de absor¢éo 1), Pos (H2SO4 98%
encaminhado a torre de absor¢do IlI) e Po7 (H2SOs 98% encaminhado para

armazenamento).

A Tabela 19 mostra as correntes do tanque de diluicdo com suas respectivas

condigdes.

Tabela 19 — Correntes e condic¢des do tanque de diluico.

Corrente Origem Destino Concentracéo

Aoz Tubulagéo de agua Tanque de diluicédo -

Po2 Torre de secagem Tanque de diluigéo 97,6%
Pos Torre de absorgéo Il Tanque de diluigdo 98,5%

Po1 Tanque de diluigéo Torre de secagem 98%

Pos Tanque de diluicdo Torre de absorcéo | 98%

Pos Tanque de diluigdo Torre de absorcéo 11 98%

Po7 Tanque de diluigéo Armazenamento 98%

Células indicadas com um hifen (-) indicam que nao ha necessidade dessa informacao para o calculo.
Fonte: Autores (2020).



87

Desse modo, é possivel obter a vazdo méssica do produto de interesse pelo

balango de massa para o componente H2SO4, como mostrado na Equacéo 65.

0,98 X Py; + 0,98 X Py3 + 0,98 X Py (65)
= 0,976 X Py, + 0,99 X Py, + 0,985 X Py,
+ 0,98 X Py,

Substituindo valores, obtemos o valor de Pg7 de 9.616,253 kg/h. Desse modo,

calcula-se a vazdo de agua pela Equacéo 66.

A03:_POZ_PO4_P06+P01+PO3+P05+P07 (66)
Sendo assim, é necessaria uma vazdo de agua de 410,008 kg/h para manter uma

concentragédo de 98% do produto final.

10.2 BALANCO DE ENERGIA

10.2.1 Secador Rotativo (SR-101)

Para o balanco de energia é necessario o calor especifico do ar tmido (Cp), que
depende da umidade absoluta do ar (Haroes), também é preciso a entalpia do ar (Ha), que
depende da temperatura do ar (Tar), da temperatura de referéncia (Tr) e o calor latente de

vaporizagdo da agua (1), conforme as Equagdes (67-68).
Hy = Cp X (Ty — Tg) + Hagoz X 1 (67)
Cp = 1,005 + 1,88 X Hypos (68)
® Haaros

Para saber a entalpia do ar de entrada, foi realizado o célculo utilizando a Equacéo

67, com valores mostrados na Tabela 20.
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Tabela 20 — Valores usados para calcular a entalpia do ar.

Componente Valor Unidade
Haro3 0,00231 kg agua/ kg ar seco
TaAros 74 °C

TR 0 °C
A 2.256 kJ/kg de 4gua

Fonte: Autores (2021).
Desse modo podemos obter os resultados, como mostrado abaixo:
Cp = 1,009 kJ/kg ar seco.°C

k]

H =79903 ——
@ARO3 kg ar seco

o Haaros

Para saber a entalpia do ar de saida, foi realizado o célculo utilizando a Equacéo

67 com valores mostrados na Tabela 21.

Tabela 21 — Valores usados para calcular a entalpia do ar de saida.

Componente Valor Unidade
Haros 0,02124 kg agua/ kg ar seco
TaAr04 30 °C

TR 0 °C
A 2,256 kJ/kg de dgua

Fonte: Perry et al. (1997).
Desse modo podemos obter os resultados, como mostrado abaixo:

Cp = 1,045 kJ/kg ar seco.°C
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kj

H = 79,265 ——
@ARO% kg ar seco

Também é necessario o célculo da entalpia do produto (Hp), que depende do calor

especifico do solido (Cp,), da temperatura do produto (Tp), temperatura de referéncia

(Tr), da umidade do produto (x) e do calor especifico da &gua (Cp.). Conforme a Equacao
69.

o Hpros

Para saber a entalpia da corrente Fos, foi realizado o célculo utilizando a Equacéo

69 com valores mostrados na Tabela 22.

Tabela 22 — Valores usados para calcular a entalpia corrente Foa.

Componente Valor Unidade
Cp 62,38 Jimol.K
Tpro 25 °C
Tr 0 °C
Xro4 0,111 kg agua/kg s. s.
CpL 4,187 kd/kg.°C

Fonte: Autores (2021).

Desse modo podemos obter o valor da entalpia, como mostrado abaixo:

kj

kg sélido seco

H

p,F04 = 1571,131



90

® Hpros

Para saber a entalpia da corrente Fos, foi realizado o célculo utilizando a Equacédo
69 com valores mostrados na Tabela 23.

Tabela 23 — Valores usados para calcular a entalpia corrente Fos.

Componente Valor Unidade
Cop 62,38 Jimol.K
Tpros 30 °C
Tr 0 °C
Xros 0,010 kg agua/kg s. s.
CL 4,187 kJ/kg.°C

Fonte: Autores (2021).

Desse modo podemos obter o valor da entalpia, como mostrado abaixo:

k]

kg sélido seco

H

p,F05 = 1872,669

Por fim, podemos realizar o balanco de energia que sera dado pela Equacao 70,

para posteriormente calcular o valor do calor necessario no sistema em kJ (q).

ARy3 X Hy apos + Foa X Hp pos = (70)

ARg4 X Hg apos + Fos X Hp pos + q

q = 1.293.560,504 kJ
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10.2.2 Reator de Leito Fluidizado (R-101)

A fim de determinar o calor da reacéo, realizamos o calculo a partir da entalpia
padrdo de formacdo das substancias, sendo assim é feita a subtracdo do somatorio da
entalpia padrédo de formacéo dos produtos pelo somatorio da entalpia padrdo de formacao

dos reagentes, como mostrado na Equagéo 71.

As entalpias de formacéo das substancias envolvidas na reacdo sdo apresentadas
na Tabela 24.

Tabela 24 - Entalpia de formacéo das substancias envolvidas na reacéo.

Substéncia AHf° (kcal/mol)
FeSas) -38,62
Fe203() -198,5
S{O16) -70,94
Oz(g) 0

Fonte: Perry et al. (1997).

Sendo assim, o valor de entalpia calculado é de 202,51 kcal para um mol de pirita.
Sendo que a vazdo de entrada de pirita no Leito Fluidizado (R-101) € de 6.892,110 kg/h
e que 20% da pirita ndo ira reagir, conforme mostrado no item 10.1.2.7, temos que o calor
da reacdo é de 39.331.114,640 kJ/h.

Contudo, para atingir a temperatura requerida para o processo (700°C) o calor é

calculado pela Equacéo 72.

T (72)
Q=m| C,xdT
To
Onde m é a vazdo massica de fluido de processo, no caso o ar (kg/h), Cp € o calor
especifico do fluido no processo dado em kJ/kg.K e T a temperatura que ird variar

conforme o processo.
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Como o fluido é majoritariamente o ar, temos que o calor especifico do mesmo €
dado pela Equacdo 73 e Tabela 25 (SONNTTAG, 2013).

Cpi=a+bXT+cXT?*+dxT3 (73)

Tabela 25 - Componentes para o calculo do calor especifico do gas.

Componente a b C d

Ar 1,05 -0,365.10° 0,85.10°° -0,39.10°°
Fonte: SONNTTAG et al. (2013).

Com isso, temos que a quantidade de calor necessario, calculado a partir da vazao
de entrada de ar, para manter a temperatura desejada, € de 3,5.107 ki/h. Contudo como a
reacdo libera uma maior quantidade de calor do que a quantidade exigida é preciso
remover 4.363.114,64 kJ/h, ou seja, 1.211,976 kW.

A quantidade de agua de resfriamento requerida na camisa de resfriamento foi
calculada a partir da Equacdo 74, onde considerou-se a temperatura de entrada da agua
de 25°C (T sguq) € de saida de 70°C (T} 4y4) € O calor de 4.363.114,64 kJ/h.

—0Q (74)

Cpégua X (TO,égua - Tégua)

Migua =

Desse modo, a vazao de agua requerida é de 23.195,718 kg/h.

10.2.3 Reator de Converséo (R-102)

Segundo Fogler (1986), a equagéo de projeto do reator de leito de recheio (PBR),
sendo o pentoxido de vanadio como catalisador, € mostrado em 75.

ax _ (75)
aw ~— A4
Considerando que h& auséncia de queda de pressdo e W sendo a massa de

Fyo X

catalisador e Fap a vazdo de entrada do reagente limitante (SO2), temos a Equacéo 76.

X dx (76)
W=FAOXJ o
o ~Ta
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Pelo National Institute of Standards and Technology (NIST), temos que a taxa de

reacao é dada pela Equacdo 77.

1 77
"=k X 1-X X [P, xeoz_?xxxp o
Ta= Boon + X < Ps020 X (S X

2

( 0503 + X )
Onde:
42.311 (78)
Kp = exp(R T +11,24)
—176.008 (79)
k=exp(—————(110,1 xIn(T) ) + 912.8)

T

Sendo K dado em atm™2 e k em Ibmol(SO.)/Ib(cat).s.atm e P representa a pressio

parcial dos componentes em atm.

Conforme Fogler (1986), a equacédo do balanco de energia reator PBR em termos
de vazbes molares é dado pela Equacéo 80.

dT 7’4 X AHgy(T) (80)
dW Y F; xCp;

Onde Cpi ¢ o calor especifico para cada componente, T a temperatura ¢ AHrx a
variacdo da entalpia na reacdo. Em que Cp é necessario para o calculo da variacdo da
entalpia na reagdo (AHRrx), conforme mostrado nas Equagdes (81-82).

c b (81)
ACp = 2 X Cpsos 3 X Cpoz2 — CPso2

AHgy(T) = AHgy(Tr) + ACp X (T —Tg) (82)

A Equacdo (82) fornece a entalpia de reacdo a qualquer temperatura T em termos
da entalpia de reag@o a temperatura de referéncia (298 K) e do termo ACp. Sendo que a,

b e c representam os coeficientes da reagéo.

Com essas equagdes é possivel determinar o valor da temperatura de saida para
cada leito e a quantidade de catalisador necessario no reator para atingir a conversao
determinada. Sendo os valores de Cp (BTU/Ibmol.°R) de cada componente mostrados nas

Equacdes (83-86), obtidos a partir das tabelas de Borgnakke e Sonntag (2009).
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Cpsor = 7,208 + 5,633 x 1073 X T — 1,343 X 107° x T? (83)
Cpoz; = 5,731 42,323 x 1073 x T — 4,886 x 1076 x T2 (84)
Cpsos = 8,511 49,517 x 1073 X T — 2,325 X 1076 x T? (85)
Cpyy = 6,248+ 8,788 x 1073 x T — 2,130 X 1076 x T? (86)

Para o primeiro leito temos uma converséao de 26% de didxido de enxofre na vazéo
de entrada, em que os valores foram calculados pelo balan¢o de massa do item 10.1.2.9.
Desse modo, obtemos a massa necessaria para conversao de 26% e a temperatura de saida

do leito.

Da mesma forma, realiza-se o balanco molar e de energia para os leitos Il, 11l e

IV, e assim temos os valores calculados mostrados na Tabela 26.

Tabela 26 — Massa de catalisador e temperatura de saida de cada leito.

Leito Massa de catalisador (kg)  Temperatura de saida (°C)
I 8.114,761 453,125
I 6.985,317 533,823
i 6.350,288 459,589
v 1.916,426 431,397

Fonte: Autores (2021).

10.2.4 Trocadores de Calor

O Trocador de calor consiste em um equipamento que realiza a transferéncia de
calor de uma corrente para a outra, onde a temperatura de entrada da corrente quente é

maior que a temperatura de entrada da corrente fria.

No processo escolhido séo utilizados diferentes trocadores de calor, do tipo casco

e tubo, sendo que para realizacdo do calculo do calor trocado é utilizado a Equacéo 71.
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No caso da troca de calor de gases o valor de Cp varia conforme a temperatura,
portanto é necessario a realizacdo do calculo integral, onde o Cp de cada componente é

dado pela Equacdo 73 e conforme a Tabela 27.

Tabela 27 - Componentes para o calculo do calor especifico do gas no trocador de calor.

Componente A b c d
SO 0,37 1,05.10° -0,77.10° 0,21.10°
SOs 0,34 1,70.10° -1,50.10° 0,46.10°°

O 0,88 -0,0001.10°3 0,54.10°° -0,33.10°°
N2 1,11 -0,48.10°3 0,96.10° -0,42.10°

Fonte: SONNTTAG et al. (2013).

Desse modo podemos obter a taxa de calor em cada um dos trocadores de calor a
partir dos valores de vazao massica e temperaturas calculados no item (10.1), conforme

mostrado na Tabela 28.

Tabela 28 - Calor trocado nos trocadores de calor.

TC To (K) T (K) Q (kw)
101 973,15 513,15 -7579,03
102 725,15 713,15 -179,84
103 732,15 700,15 -443,70
104 704,15 463,15 -3077,31

Fonte: Autores (2021).

10.2.5 Permutadores

Os permutadores de calor sdo usados na transferéncia de calor entre um fluido
quente, no caso o0 gas da corrente F1o e um fluido frio, gas da corrente F11. Para o calculo
do calor trocado conforme a Equacédo 72 (Item 11.2). Os permutadores serdo de casco e
tubos, construidos de aco inoxidavel, no qual a corrente Fio circula pelo casco e a corrente

F11 circula pelos tubos.
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Além disso, as correntes Fio e F11 se encontram a 533 e 74°C, respectivamente,
conforme mostrado no balan¢o de massa do Reator de Conversao (Iltem 10.1.2.9) e Torre
de absorcéo | (Item 10.1.2.10).

Desse modo, pode-se obter a taxa de calor trocado nos permutadores a partir dos

valores de vazdo massica e temperaturas (Item 10.1) conforme apresentado na Tabela 28.

Tabela 29 - Calor trocado nos permutadores.

Permutador To (K) T (K) Q (kW)
101 806 473
102 347 708 6719,21

Fonte: Autores (2021).

10.2.6 Torres de absorcéao I e 11

O balanco de energia para a Torre de Absorcéo I, inicia pela equacao geral do

balancgo de energia, Equacéo 87:
d . u? . u? L (87)
—[M|U+—+gh =2Mk H+—+gh) +Q+ W
dt 2 - 2 .

Algumas hipdteses sdo validas para o balanco de energia nas Torres de absorcéo,

de modo a simplificar a equacéo acima, tais hipdteses sdo:

e O equipamento opera em regime permanente, portanto, os termos em que ha
variacdo com o tempo serdo nulos;
e Nao héa variacdo das energias cinéticas e potenciais das correntes;

e Na4o ha poténcia de eixo envolvida no volume de controle considerado.

Com as consideracGes acima, a Equacdo do balango de energia para Torre de
absorcdo é simplificado & Equacdo 88, em que a energia resultante da soma entre as
entradas e saidas de todas as correntes, somadas a um calor retirado ou adicionado ao

sistema, é nula.

0= e e+ € )
k
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Nas Torres de Absorcao | e Il ocorre a reacédo entre o tridéxido de enxofre e a dgua
presente na corrente Pos, portanto, as Torres sao reatores isotérmicos. Também, considera-
se que a variacdo de energia das correntes inertes (todos 0os componentes presentes na
torre e que ndo participam da reacdo) depende do calor especifico médio das correntes
gasosa e liquida, bem como da variacdo de temperatura dessas correntes. A Equacgéo 89

pode ser reescrita conforme abaixo:

T (89)
0=—AHRZMk prmxdT +0Q
k To

k

Conforme Koretsky (2012), a entalpia de reacdo é dada pela diferenca entre a
entalpia de formacdo dos produtos pela entalpia de formacgéo dos reagentes, de acordo
com a Equacéo 90. Os dados de entalpia de formagéo utilizados na equagdo acima foram
retirados da Tabela A.3.2 no Apéndice A do livro Koretsky (2012).

AH = AH®f hys50, — (AH’f 50, + AH f 1y0) (%0)

AH = -813,99 kJ/mol - [(-395,77 kJ/mol) + (-285,83 ki/mol)]
AH = -132,39 kJ/mol

Considera-se que as correntes de gases (SO2, O2 e N2) nédo se dissolvem na
corrente liquida, apenas o SOz que reage com o H2O presente na corrente de acido

sulfarico 98% (Po3) liberando 132,39 kJ/mol de calor na reagdo, conforme a Equagdo 91.

S0s(g) + H20(1) — H2S04(l) (91)

AH = -132,39kJ/mol

O calor liberado na reacdo (—A4HR) pode ser calculado multiplicando a entalpia
de reacdo pelo nimero de mols de SOs, 0 reagente limitante do processo, como mostra a

Equacdo 92.

_AHR == n503 X AH (92)

—AHgR=95.159 mol/h--132,39kJ/mol
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—AHR=-1,26% 107kJ/h

O Cp médio da corrente gasosa € dado pelo Cp dos componentes (SO2, O2 e N2)
multiplicado por suas respectivas fragdes molares (desconsiderando o SOs, na corrente

F10), considerando que o Cp seja constante em todo o processo, conforme a Equacao 93.

CPgases = Xso0, X CPso, + Xo, X Cpo, + Xy, X Cpy, (93)

Calculou-se o Cp dos gases através da Equacédo 73, utilizando os dados da Tabela
27, considerando uma temperatura média entre a entrada e saida dos gases (200 °C e 74
°C, respectivamente), o Cp do liquido (&cido sulfarico 98%) da Tabela A.2.2, Apéndice
A do livro Koretsky (2012). Os resultados para obtidos para Cp médio das correntes de

gases e do liquido sdo:
CpGases = 1,034 kJ/kgK

CpLiquido = 0,33 kcal/kg.K = 1,382 kJ/kg.K

A temperatura inicial dos gases é de 473 K e a final é de 347 K, a temperatura
inicial da corrente liquida é 347 K e a final é de 373 K. A vazdo massica da corrente
gasosa (Fc) é 43.348,526 kg/h e a vazdo maéssica da corrente liquida é de 171.286,006
kg/h (FL). Substituindo os dados obtidos na Equagao 89, temos:

-Q = —AHR — FeX CpcasesX ATgasest FLX CpLiquidoX AT Liquido
-Q=-1,26x 107kJ/h - 5,65% 10°kJ/h + 6,15x 10°kJ/h
0 =1,21x 107kJ/h

Como a Torre de Absorcéo | opera isotermicamente, calor deve ser retirado do
sistema a uma taxa de 1,21x 10”kJ/h com o0 uso de uma camisa de resfriamento. Esse
calor se deve a reacdo altamente exotérmica entre o trioxido de enxofre e a 4gua, bem

como a temperatura elevada dos gases na corrente de entrada na torre.

A guantidade de agua de resfriamento requerida na camisa de resfriamento foi

calculada a partir da Equacdo 74 (item 10.2.2), onde considerou-se a temperatura de
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entrada da dgua de 25°C (T 4444) € de saida de 90°C (T} 4,4) € 0 calor de 1,21x 107kJ/h.
Desse modo, a vazdo de agua requerida € de 64.265,987 kg/h.

Utilizando-se a mesma metodologia empregada na Torre de Absorcdo I, foi

calculado o calor liberado na Torre de Absorcéo I1, conforme os dados da Tabela 30.

Tabela 30 - Pardmetros usados no balanco de energia da Torre de Absorcéo II.

Entrada Saida

Temperatura dos gases 190 °C 74 °C

Temperatura do liquido 74 °C 95 °C
Vazao dos gases 41.797,558 kg/h -
Vazao do liquido 34.896,798 kg/h -
Cp dos gases 1,038 kJ/kg.K -
Cp do liquido 1,382 kJ/kg.K -

Fonte: Autores (2021).

O calor de reacdo é dado por:
—AHg=19.387 mol/h--132,39 kJ/mol
—AHR=2,57x 10°kJ/h
Substituindo os demais parametros na Equacéo 88, tém-se:
-Q = —AHg — FeX CpoasesX ATcasest+ FLX CPLiquidoX AT Liguido
—Q =-2,57x 10°kJ/h - 5,03% 10°kJ/h + 1,02x 10°kJ/h
0 =6,58x 10°kJ/h

Desse modo, para que a Torre de Absorcao 11 opere isotermicamente e 0 processo
ocorra dentro da faixa de temperatura do projeto, calor deve ser removido a uma taxa de
6,58x 10°kJ/h do sistema.
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A quantidade de agua de resfriamento requerida na camisa de resfriamento foi
calculada a partir da Equacdo 73 (item 10.2.2), onde considerou-se a temperatura de

entrada da dgua de 25°C (T 44u4) € de saida de 70°C (T 4,4) € 0 calor de 6,58x 10°kJ/h.
Desse modo, a vazdo de agua requerida € de 34.947,950 kg/h.

10.2.7 Bombas

As bombas, segundo a Eletrobras (2009), sdo maquinas que transferem energia ao
liquido para transporta-lo de um ponto a outro do processo industrial. A bomba recebe
energia de uma fonte motora e cede parte dessa energia ao fluido sob forma de energia
de pressao, de energia cinética, ou ambas, e isso significa que ele ird aumentar a pressdo

e a velocidade do liquido.

Desse modo, o célculo realizado para obtencdo da poténcia das bombas é dado

pela Equacdo 94.

AUZ (94)
gXAZ+T+LWf+T]XWS=O

€6 9

Na Equacao 94, “g” ¢ a aceleragdo da gravidade (m/s?), Az € a variagdo da altura
entre succdo e recalque (m), AU ¢ a variacdo da velocidade de escoamento do fluido
(m/s), Lwt ¢ a perda de carga na tubulagdo (J/kg), n ¢ a eficiéncia da bomba (%) e Ws ¢
a poténcia requerida pela bomba (J/kg).

u? X Lot X f (95)

Lwf =
wf 2% D

Através da Equacdo 95 determinou-se a perda de carga na tubulacdo (Lwf), em
que Lt € 0 comprimento de cada trecho (L) somado ao comprimento equivalente ), Leq
em metros, f € o fator de atrito de Darcy-Weisbach (adimensional) e D o diametro da

tubulagéo (m).

Calcula-se o fator de atrito (f) através da Equacdo de Haaland (96) dada por:

Sl

€
= —1,8 x log <%> +22 (96)
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Em que Re é o numero de Reynolds e € a rugosidade equivalente da parede do
tubo (m).

Ws = w (97)

Com a Equacdo 97, ¢é possivel calcular a poténcia do sistema. Além disso,
considerou-se que a eficiéncia da bomba é de 80%. O calculo da poténcia necesséria para

a operacao de cada bomba foi determinado por meio da Equacdo 98.

P=WsXxpxQ (98)

A sequir, serd apresentado o balanco de energia de uma bomba do processo para
fim de demonstracdo dos calculos, que sera referente a bomba B-101. Os valores que
serdo utilizados nos céalculos demonstrados a seguir, foram retirados do dimensionamento

das tubulac6es de processo e de agua fria.

Primeiramente, foi calculado o numero de Reynolds através da Equacéo 99.

Re=>"70 (99)

o, _ 01524 x 1858 x 997
€= 0,009

Re = 313.677,47

Em seguida, foi calculado o fator de atrito atraves da Equacédo de Haaland (1983),
considerando que a rugosidade aparente do tubo (&) foi encontrada na tabela de perda de
carga desenvolvida pelo Engenheiro Quimico Clovis Sawaia Tofik, se tratando de 0,015

mm para o0 aco inox.
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£
! _ 1,8 x 1 D +6'9
7 °9137 ] " Re
0,000015
1 0,1524 6,9
-_ = X
77 1,8 x log 3.7 t 31367747
f = 0,006497

Ap0s, foi possivel calcular a perda de carga da tubulacdo (Iwf) referente a bomba
em questdo, pela Equacdo de Darcy-Weisbach, considerando os valores de comprimento
equivalente (Leq) que esta relacionado a perda de carga respectiva aos acessorios das

tubulacGes e pode ser estimado através do Anexo I.

U2 X Lot X f

L =
wf 2XD

1,858% x 99,613 x 0,006497

Lwf = 2 % 0,1524

Lwf = 7,330644

Logo ap0s, pode-se calcular a poténcia requerida pelas bombas, assumindo como

eficiéncia da bomba (n) o valor de 0,8 e o valor da gravidade de 9,81 m/s

_ —(g X AZ + Lwf)
n

Ws

—(9,81 x 4 + 7,330644)
Ws = 08

Ws = 58,2133 ] /kg
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Por fim, é possivel encontrar a poténcia (P) em Watt multiplicando o item anterior

pela vazdo (Q) e massa especifica (p).

P=WsXxpXxQ
P =58,213 X 997 x 0,034

P=197331W

O resultado final da poténcia da bomba B-101 é transformado em CV
(multiplicando-se a poténcia em watt pelo fator 0,00136), resultando em 2,68 CV de
poténcia requerida, como comercialmente ndo existe essa poténcia, optou-se pela compra
de uma bomba de 3 CV do modelo THL-13 / THLI-13 da marca Thebe bombas
hidraulicas LTDA. Todas as demais bombas utilizadas no processo foram calculadas do

mesmo modo, os resultados estao dispostos no Apéndice A.13.

10.2.8 Fornalha

A fornalha é responsavel pelo aquecimento do fluido que alimenta o reator de
conversao (R-102), sendo assim, € utilizado carvdo mineral como combustivel para gerar

calor gue sera transferido a corrente gasosa.

O aquecimento da corrente gasosa que ira entrar no reator é essencial para que
ocorra a reacdo, sendo que o gas entra na fornalha a uma temperatura de

aproximadamente 240°C e deve sair a uma temperatura de 410°C.

As fornalhas séo constituidas por cdmara de combustdo, grelha, onde se apoia 0
combustivel s6lido, aberturas de entrada e saida dos componentes sélidos e gasosos, por

fim, um cinzeiro, em que sdo depositados os residuos de combustdo (OLIVEIRA, 2012).

Segundo o Servico Geoldgico do Brasil, o carvdo mineral utilizado para queima
na fornalha é a turfa, sendo que sua composicao € de aproximadamente 65% de Carbono
(C), 4% de Hidrogénio (Hz) e 31% de Oxigénio (O2) (DNPM, 2008).
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Sendo considerado uma queima completa do combustivel devido ao excesso de ar

destinado a fornalha, tem-se as Reagdes 13-14.
C+0,- CO, (13)

1
HZ + 502 s H20 (14)

A partir do dado da composicdo do combustivel utilizado e a massa molar de cada
componente € possivel obter a composicéo de alimentacdo do combustivel, tendo como

base de calculo 1 kg de carvao, como mostrado na Tabela 31.

Tabela 31 — Composicao de alimentacdo do combustivel.

Componente Massa (g) Mols
Carbono (C) 650 54,118
Hidrogénio (H.) 40 19,844
Oxigénio (O2) 310 9,688

Fonte: Autores (2021).

Conforme as Reagdes (13-14), podemos obter o nimero de mols de oxigénio
(nO2) para combustdo completa a partir da soma do nimero de mols de Oz por kg de
carvao necessario para a rea¢do, menos a quantidade de O ja existente no combustivel,

conforme a Equacdo 100.
no, = nOZreacéo 13 + nOZrea(;éo 14 nOZcombustivel (100)

Portanto, a quantidade de oxigénio a ser alimentada é de 54,353 mols de O/kg de
carvdo. Contudo, a vazao de entrada se refere a quantidade de ar que entra na fornalha,
em que 0 oxigénio corresponde apenas a 21% do valor total de ar. Sendo assim, basta
dividir a quantidade de oxigénio alimentada pela porcentagem de oxigénio presente no ar
para obter a quantidade de mols de ar por kg de carvédo, conforme a Equacéo 101.

no, (101)
0,21

nAr =

A quantidade em mols de ar para cada kg de carvéo é de 258,822 mols/kg carvéo.
Para garantir que ndo havera falta de oxigénio, optou-se por um excesso de ar de 20%
(PESKE, 2010). Desse modo, a quantidade de ar na entrada da fornalha sera de 310,586
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mols/kg de carvao, nas condicdes de temperatura ambiente e pressao atmosférica ao nivel
do mar (25°C e 1 atm).

A fim de obter o volume de ar necessario, utiliza-se a Lei dos Gases Ideais, sendo

gue 0 processo ocorre a pressao atmosférica, conforme mostrado (Equacgéo 102).

_nXRXT (102)
=—F

Em que,

n — NUmero de mols de ar

R — Constante ideal dos gases (J/mol.K)
T — Temperatura (K)

P — Pressao (Pa)

V — Volume (m3)

Portanto, o volume de ar por kg de carvéo sera de 7,598 m3/kg carvdo. Além disso,
a quantidade de nitrogénio presente corresponde a 79% da quantidade total de ar, sendo
ele inerte a reacdo. Assim, hd uma vazdo de 245,363 mols de N2 por kg de carvéo.

As quantidades de CO> e H>O formadas sdo de 54,118 mols/kg de carvéo e 19,844
mols/kg de carvéo, respectivamente, devido a estequiometria da reacao.

O célculo da quantidade de calor necessaria para aquecimento do fluido (Q) é
realizado pela Equacgédo 71, em que se tem a relacdo do Cp, conforme mostrado no item
11.4.

Com o valor da quantidade de calor necessaria para aquecimento do fluido
(4.855,733 kW), é possivel obter a vazao de fluido para aquecimento a partir da Equacéo
103.

Q (103)

Mo =—F—""_
fTo Cpo x dT
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Sendo que Cpq se refere ao calor especifico do fluido utilizado para aquecimento.
Como o fluido de aquecimento é o ar, temos que o calor especifico do mesmo é dado pela
Equacdo 104 (SONNTTAG, 2013).

Cp=105-0,365%X10"3%xT+0,85x107®%xT%—-0,39x107° x T3 (104)

Com isso, temos que a vazao de fluido quente necessaria para o0 aquecimento do
fluido frio que entra na fornalha é de 27.134,581 kg/h.
11. TRATAMENTO DE EFLUENTES

Na unidade industrial os efluentes a serem tratados séo solidos, liquidos e gasosos,
conforme mostrado no item 10.1. A vaz&o de efluentes a ser tratada pode ser vista na

Tabela 32.

Tabela 32 - Vazdo de efluentes a ser tratada.

Efluente Vazéo (kg/h)
Liquido 136.902,556
Solido 4.287,024
Gasoso 134,877

Fonte: Autores (2021).

A agua que sai do processo de elutriacdo e do filtro de tambor rotativo apresenta
residuos sélidos que séo separados ap0s o tratamento da agua. Os s6lidos sdo depositados
nos depositos de rejeito das carboniferas que ficam nas proximidades da industria.

A 4gua passa pelo processo de neutralizacdo mediante aditivos quimicos, como a
adicdo de calcério, pois segundo Possa e Santos (2003) é o reagente mais barato, mais
seguro e de mais facil manuseio. Posteriormente, € realizada a decantacéo e a filtracao do
lodo.

ApOs a decantagdo, o precipitado sélido é filtrado em um filtro prensa e
depositado em instalacdes adequadas, enquanto a agua serd reutilizada no processo, tendo

um maior aproveitamento da mesma.



107

O solido formado no reator de leito fluidizado € composto majoritariamente por
hematita (Fe203) e cinzas, parte desse solido é removido pelo ciclone e filtro de mangas.
Esse rejeito € armazenado e posteriormente distribuido para aproveitamento da hematita,
que pode ser utilizada como matéria prima para producgdo de coagulantes, além de ser a
principal fonte de ferro para fabricacao de aco (TINOCO, 2012).

O efluente gasoso é composto por uma corrente de ar contendo SO, essa corrente
passa pelo processo de lavagem com amonia, a fim de remover SO», sendo que a taxa de
remocao de dioxido de enxofre a partir desse processo € superior a 95% (BASTOS, 2010).

O processo de lavagem com amonia se d& pela dissolu¢cdo dos compostos

sulfurados na dgua, formando sulfitos de aménia, conforme a reacédo 15.

SOz + 2 NH3+ H20 — (NH4)2SO3 (15)

Por fim, com a adicdo de ar, h4 a oxidacdo dos sulfitos presentes na solugdo a
sulfato de amonia, conforme a reagéo 16.

(NH4)2S03+ % 0, — (NH4)2S04 (16)

Segundo Zhu (2010), a solucéo de sulfato de aménia formada € entdo saturada e
precipita em uma forma cristalina que é removida e comercializada como fertilizante,

conferindo um valor de mercado elevado ao sulfato de amonia (BASTOS, 2011).

11.1 TRATAMENTO DE EFLUENTES LIQUIDOS

Os equipamentos necessarios para o tratamento de efluentes liquidos sdo o canal
de calcério (C-201), a bacia de decantacdo (D-201) e o filtro prensa (F-201).

O canal de calcério, onde ocorre a neutralizacdo, deve ter capacidade para a
neutralizacdo de todos os efluentes liquidos, conforme a reacéo 17.

H2S04 + CaCO3 — Ca?" + SO42 + CO; + H20 @17

A corrente de saida de agua do elutriador a ser tratada apresenta 129,167 m3/h,

enquanto a corrente de saida de agua do filtro de tambor rotativo € de 7,735 m?3/h, ao todo
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sdo 136,902 m3/h que equivale a 2.281,709 L/min de agua a ser tratada, conforme
mostrado na sec¢do 10.1.

Para uma diluicdo total do calcério e completa neutralizacdo do &cido, séo
necessarias 3 horas de contato com o efluente nos canais (SOARES; TRINDADE, 2004).
Além disso, segundo EPA (1999), o comprimento dos canais segue a relacdo mostrada
na Tabela 33.

Tabela 33 - Dimensionamento de canais abertos de calcério.

Vazdo Comprimento do canal (m) Massa de calcario
(L/min) necessaria (ton)
440 62 508
880 122 1.017
4.400 611 5.085

Fonte: EPA (1999), adaptado.

Desse modo, para uma vazao de 2.281,709 L/min de agua, o comprimento do
canal sera de 317,035 m e a massa de calcério necessaria de 2.636,792 ton, sendo o canal
de secdo retangular de um metro de profundidade e 3,5 m de largura.

As bacias de decantacdo devem suportar a vazédo de fluido na saida dos canais de
calcério, sendo que a vazdo de entrada é a mesma que a saida, ou seja 136,902 m3/h. A
area superficial da bacia de decantacdo é dimensionada a partir da velocidade de

sedimentacdo e vazdo de projeto de acordo com a Equacdo 105 (MATA, 2014).

100X Q (105)

sup VL

Em que,
Asup - Area superficial (m?)
Q - Vazdo volumétrica (m3/s)

V. - Velocidade superficial (cm/s)
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Considerando a velocidade superficial de decantacdo das particulas de 0,216 cm/s
(COUCEIRO; SCHETTINI, 2010), temos a area superficial da bacia de decantacdo de
17,606 m2,

Usualmente ¢ utilizada a relacdo L/B igual a 4, sendo L o comprimento da caixa
e B a largura, essa relacdo apresenta uma melhor distribuicdo do fluido ao longo das
bacias de decantacdo (MATA, 2014). Portanto, o tanque de decantacdo tem 3 m de largura
e 8,5 m de comprimento.

Com o objetivo de manter as especificacbes do projeto, é realizado
periodicamente a limpeza das tubulacGes de escoamento, permitindo com que a agua flua
conforme o esperado.

Por fim, temos o filtro prensa para uma maior separacao dos solidos presentes na
corrente de agua, o0 mesmo deve suportar a vazdo de 5.704,273 m3/dia, sendo assim

utiliza-se o modelo Flowpress 320 (Anexo A.15).

11.2 TRATAMENTO DE EFLUENTES SOLIDOS

O efluente solido é formado por hematita e cinzas, sendo armazenado em um
tanque de armazenamento e posteriormente distribuido em sacas de 10 kg para posterior
distribuicéo.

Para dimensionamento do tanque de armazenamento € levado em conta a
quantidade de sélidos produzidos ao longo de oito horas, sendo assim, é realizado o
armazenamento em sacas a cada oito horas. Portanto, a capacidade do tanque para
armazenar a quantidade produzida de sélidos é de 34.296,18824 kg.

Sendo a densidade do sélido de 5,1 g/cm?3 (DIAS, 2012), € possivel obter o volume
necessario para o tanque de armazenamento (T-103), sendo ele de 6,724 m3, para melhor
adequacdo ao projeto foi escolhido um tanque de armazenamento com raio de 1,2 m e

alturade 1,5 m.

11.3 TRATAMENTO DE EFLUENTES GASOSOS

O tratamento dos efluentes gasosos é realizado a partir do processo de lavagem

com amonia, pelo lavador de gases (L-201), conforme mostrado na Figura 30.
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Figura 30- Processo de lavagem com amonia.
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Fonte: BASTOS, 2011.

A operacdo do lavador de gases consiste na exaustdo do ar contaminado,
proveniente da Torre de Absorcdo I, até a torre de neutralizacdo do lavador, em que o ar
entra em contato com a solucéo neutralizante, no caso, amonia.

Hé& a nebulizacdo pelos bicos spray, a fim de aumentar a area de contato entre o
ar e a solucdo, promovendo a reacdo quimica de neutralizacdo. Posteriormente, o ar sai
pela chaminé, passando por um retentor de goticulas e saindo para a atmosfera livre dos
gases contaminantes e de umidade.

A Torre de Absorcdo Il (TA-102) apresenta uma corrente de saida (F14) que possui
dioxido de enxofre dissolvido, esse deve ser tratado. Como visto pelo balan¢o de massa
(10.1.2.10.2), a corrente de saida do reator de leito fluidizado, que ira para a torre de
absorcdo apresenta uma vazao de 134,877 kg/h de didxido de enxofre.

A quantidade de dioxido de enxofre que é absorvida ao passar pela torre de
absorcéo Il pode ser desconsiderada, devido a absor¢do do mesmo ser muito baixa, em
torno de 0,1% (KING et al., 2013).

Sendo assim, o reator de lavagem com amonia realiza o tratamento de 134,877 kg
de dioxido de enxofre por hora, a partir da estequiometria das reacdes (15-16) percebe-se
que é possivel obter 278,202 kg/h de sulfato de amonia, tendo um consumo de 71,713

kg/h de ambnia.
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Para isso, o equipamento escolhido é do modelo FK-300 da Fillkplas, conforme
mostrado no Anexo A.17. Tendo assim, as dimensdes de 4 m de largura, 9 metros de

comprimento e 9,5 metros de altura.
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12. CONTROLE E INSTRUMENTACAO

O controle e a instrumentacdo do processo serdo realizados no Reator de Leito
Fluidizado (R-101), em que o controle de temperatura, de pressdo; e de vazdo de gas é

primordial para o funcionamento do equipamento e producao desejada.

Para isso, ha o fornecimento das condi¢des de temperatura, pressdo e vazdo, sendo
registrados os valores das variaveis fornecidas pelos sensores que se comunicam com 0
reator e o controlador. E imprescindivel que a temperatura esteja no valor especificado
para que a reacdo ocorra dentro do reator de forma esperada, sendo assim, a temperatura
serd medida por um transmissor, que fard a leitura e transportara o sinal para um

controlador indicador de temperatura, esse ird mostrar a leitura do transmissor.

Segundo King et al. (2013), a temperatura de desenvolvimento no reator de leito
fluidizado é mantida pela prdpria energia liberada durante a reacdo exotérmica, sendo
assim, caso a temperatura esteja acima dos 700 °C, o controlador acionara a valvula de
vazdo de entrada da agua na camisa de resfriamento do equipamento. Entretanto, se a
temperatura estiver abaixo do limite permitido, ser& controlada a vaz&o de entrada de

oxigénio no meio reacional.

Para o controle de vazdo o medidor selecionado é do tipo Rotor com Ldbulos, pois
ele tem aplicacdo geralmente para gases e apresenta uma precisdao de 0,2 a 0,02 %
(CTGAS, 2017). O medidor na malha com indicador local na linha tem como funcéo
enviar sinal elétrico ao controlador através de um transdutor do tipo eletrdnico associado.
Assim, o controlador atuara sobre a véalvula de controle, de modo a controlar a vazéo. O

controle desta malha sera do tipo feedback para garantir a vazao desejada.

Enquanto isso, a medicdo de pressdo do equipamento é realizada a partir do
medidor de pressdo capacitivo, em que a pressdo aplicada nos sensores faz com que se
tenha uma variagdo da capacitancia entre os mesmos e um diafragma central. A
representacdo do controle é mostrada na Figura 31, que engloba a malha com o reator e

seu respectivo controle.
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Figura 31 — Malha de controle do Reator de Leito Fluidizado (R-101).
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Fonte: Autores (2020).

Como pode ser visto na Figura 31, o controle da temperatura é realizado a partir
do indicador de temperatura (TT-101), que envia o sinal elétrico para o controlador
temperatura (TIC-101), controlando a vazdo de &gua de entrada na camisa de
resfriamento, caso a temperatura esteja acima do desejado, a valvula serd aberta
aumentando a vazdo de agua alimentada, caso contrario, havera uma diminuicao da vazado

de agua.

O controle de pressdo ocorre de forma semelhante, contudo € utilizado o indicador
de pressdo (PT-101), que envia sinal elétrico para o controlador de pressdo (P1C-101),
ajustando a vazdo de agua conforme a necessidade. Por fim, o controle da vazao ocorre
com o indicador de vazdo (FT-101) e o controlador (FIC-101).

Outro equipamento que é importante de se ter controle € o tanque de dilui¢do, pois
a concentracao e as vazoes sao relevantes para o funcionamento geral do processo, sendo
que a quantidade de &gua que sera alimentada no tanque de diluicdo depende da

concentragdo do fluido presente no mesmo.

O controle de concentragdo se da pelo transmissor indicador de concentracédo (AT-
102) capaz de enviar sinal elétrico aos controladores analisadores de concentracéo (AIC-
102). Os controladores irdo controlar a vazdo da agua, caso a concentracdo esteja acima
do desejado, a valvula sera aberta aumentando a vazao de 4gua alimentada, caso contrério,

havera uma diminuigo da vazéo de &gua.

E importante assegurar o nivel do tanque, sendo assim, para manter o nivel
constante, um transmissor indicador de nivel (LT-102) é utilizado para enviar sinal

elétrico ao controlador de nivel (LIC-102), que atua na valvula para remocéo de produto
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do tanque. Caso ocorra de o nivel do tanque abaixar, menos produto € retirado, fazendo

com gue o nivel seja constante.

A representacdo do controle é mostrada na Figura 32, que engloba a malha com o

tanque e seu respectivo controle.

Figura 32 — Malha de controle do Tanque de Dilui¢do (TQ-101).
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Fonte: Autores (2020).
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13. PLANEJAMENTO DE PRODUCAO

O processo produtivo é dividido em trés turnos a fim de atender a producéo

desejada, além do turno comercial atendendo a parte administrativa.

14.1 FUNCIONARIOS

Os funcionéarios estdo divididos em funcionarios da producdo e funcionarios

relativos & parte administrativa e recursos humanos.

14.1.1 Producéo

Serdo necessarios para o transporte da matéria-prima dois motoristas, sendo um
auxiliar para o carregamento, assim como um operador para a retroescavadeira.

Para operar 0s seguintes equipamentos: silos, moinho, elutriador, necessita-se de
um funcionario por turno, sendo trés turnos por dia. Assim como para o filtro prensa e
secador rotativo.

Nas torres de absorcéo e na torre de secagem é necessario um operador por turno.
Assim como opera-se com um funcionario em cada turno para a purificacdo dos gases,
incluindo o ciclone e o filtro.

Na caldeira necessita-se de um operador por turno, ja para os reatores cataliticos
serdo dois funcionarios por turno em cada um dos reatores.

Para a estacdo de tratamento de efluentes necessita-se de um operador por turno.

Essa relacdo pode ser vista na Tabela 34.

Tabela 34 - NUmero de funcionérios e nivel de escolaridade.

NUmero de Nivel de
Cargo L )
funcionarios escolaridade
Diretor Industrial 1 Ensino Superior
Gerente Industrial 1 Ensino Superior

Supervisor de produgéo 2 Ensino Superior




116

continuacdo

Supervisor de manutengéo
Supervisor de logistica
Operadores de produgéo
Analistas
Tecnico de laboratdrio

Técnico de Seguranca do Trabalho

Engenheiro de Seguranca do
Trabalho

Engenheiro de processos
Auxiliar de limpeza
Analista de Recursos Humanos
Técnico em mecanica
Técnico em elétrica
Porteiro
Cozinheiro
Auxiliar de cozinha

Auxiliar administrativo

Auxiliar para carregamento

Motoristas de caminhao

Motoristas de retroescavadeira

Ensino Superior
Ensino Superior
Ensino Médio
Ensino Superior
Ensino Técnico

Ensino Técnico

Ensino Superior

Ensino Superior
Ensino Fundamental
Ensino Superior
Ensino Técnico
Ensino Técnico
Ensino Médio
Ensino Médio

Ensino Fundamental

Ensino Técnico

Ensino Médio

Ensino Médio

Ensino Médio
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continuacdo

Total de funcionarios 96 Todos os niveis

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

14. UTILIDADES DO PROCESSO

Utilizou-se como base a planta baixa (Anexo E) do processo como referéncia para
o célculo das tubulagbes. As tubulacdes se dividem em tubulac6es do processo, de dgua

e de vapor.

As cores das tubulagdes seguem a NBR 6493, conforme mostrado no Quadro 2.

Quadro 2 — Cores das tubulagoes.

Tubulacido Cores
Agua Fria Verde escuro
Agua Quente Verde claro
Acido sulfdrico Alaranjada
Ar comprimido Azul
Gases Amarela
Tratamento de Efluentes Preta

Fonte: NBR 6493 (1994).

14.1 TUBULACOES DO PROCESSO

As tubulagdes do processo foram dimensionadas por meio da vazéo de cada trecho
e as velocidades recomendadas, conforme Apéndice B, sendo que 0 processo, em sua

maioria, é continuo. Desse modo, as vazdes foram definidas através do balango material.

A tubulacgdo para acido sulfarico e gases do processo sera de ago-carbono, que
possui capacidade de suportar altas temperaturas, pressdes e corrosdo. Desse modo a
velocidade recomendada para tubulagGes de &cido sulfurico e gases do processo é de 1,2

m/s e 20 m/s, respectivamente.
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As dimensdes seguem as normas ANSI B.36.10 e ANSI B.36.19 (Anexo G). A

Tabela 35 apresenta o comprimento da tubulacdo correspondente a cada trecho, 0s

célculos estdo apresentados no Apéndice B.1.

Tabela 35 — Comprimento das tubulagdes e acessorios.

Diametro Comprimento Acessorios
Comercial (pol) Total (m) Curva 90° Vélvulas Tés
21/2 35,300 3 6 3
3 19,735 4 2 0
6 12,889 4 2 0
14 41,311 8 2 0
20 143,655 23 9 1
30 2,850 1 1 1
Total 255,739 43 22 5

Fonte: Autores (2020).

14.2 INSTALACOES DE AGUA

A distribuicdo de agua para a producdo de acido sulfarico consiste em um
reservatorio de agua, alimentado por um pogo artesiano. Este reservatdrio distribui agua
para a torre de resfriamento, que repassard a 4gua necessaria para 0 processo, e para 0s

demais prédios onde a agua sera necessaria.

14.2.1 InstalacGes de agua fria

A agua fria sera utilizada no pavilh&o industrial e nos predios auxiliares e devera
apresentar temperatura em torno de 25°C. As necessidades de agua fria de cada um dos
equipamentos, assim como a demanda para limpeza da planta, para os laboratérios e nos
prédios auxiliares estdo apresentadas nas Tabelas 36-37, conforme os célculos

apresentados no Apéndice B.2.
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Tabela 36 — Vazdo de agua para equipamentos da producéo.

Equipamento Vazdo de &gua (L/h)
E-101 122.011,86
TQ-101 417,921
TC-101 15.708,93
TC-102 358,615
TC-103 892,175
TC-104 9.463,64
R-101 23.195,72

Fonte: Autores (2021).

Tabela 37 — Vazao de &gua para prédios auxiliares.

Peca Vazao de agua (L/h)

Chuveiro 562,5
Vaso Sanitario 270
Pias de Vestiario 720

Pias de Cozinha 18,75
Lavadora 27
Panelas 576

Bebedouro 8

Fonte: Autores (2021).

A vazdo de agua fria estimada para uso nos laboratérios, conforme a demanda por
andlise, é de 5 L/h, sendo assim, a demanda de 4gua em toda a industria é de 174.236,10
L/h. Portanto realizou-se o dimensionamento das tubula¢des de agua fria considerando a
velocidade recomendada para dgua de 2 m/s (Anexo F) para tubula¢cdes em aco carbono
SCH 40 e seguindo a Norma ANSI B.36.10 e ANSI B.36.19 (Anexo G). Obteve-se o
comprimento necessario de cada tubulacdo, com seu respectivo diametro comercial,

como apresentado na Tabela 38.
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Tabela 38 — Comprimento das tubulacgdes e acessorios de agua fria.

Diametro Comprimento Acessorios

Comercial (pol) Total (m) Curva 90° Valvulas Tés
1/8 4,000 2 1 0

Ya 13,050 2 1 1

1/2 89,863 2 5 4
3/4 74,200 6 4 2
1172 18,825 1 1 1

2 9,925 1 1 1
21/2 15,000 3 1 0

3 32,888 4 2 2

6 77,550 9 3 1

10 3,663 0 1 0
Total 335,300 30 20 12

Fonte: Autores (2021).

14.2.2 InstalacGes de 4gua quente

A 4gua quente é proveniente dos trocadores de calor e da camisa de resfriamento
do Leito Fluidizado (R-101), considerando uma temperatura média de saida dos
trocadores de calor de 35°C, e do Leito Fluidizado a temperatura de saida de agua é de
70°C.

Desse modo, é necessaria uma torre de resfriamento que reduza a temperatura até
25°C, considerando-se a reposicdo de 2% de agua fria, devido a perdas na torre de
resfriamento. A velocidade escolhida para as tubulagGes de &gua quente é de 3 m/s

(Anexo F) e a vazdo de agua quente pode ser visto na Tabela 39.



Tabela 39 — Vazdao de agua quente.
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Equipamento

Vazao de agua (L/h)

TC-101
TC-102
TC-103
TC-104
R-101

15.708,93
358,615
892,175
9.463,64

23.195,72

Fonte: Autores (2021).

Para tubulagGes em aco carbono SCH 40 e seguindo a Norma ANSI B.36.10 e

ANSI B.36.19 (Anexo G). Obteve-se 0 comprimento necessario de cada tubulacdo, com

seu respectivo diametro comercial, como apresentado na Tabela 40.

Tabela 40 — Comprimento das tubulagdes e acessorios de dgua quente.

Diametro Comercial Comprimento Acessorios

(pel Total (m) Curva 90° Valvulas Tés
Ya 14,800 1 1
Ya 9,475 1 1

1Y% 37,888 1 1

11/2 10,788 1 1
2 16,088 1 0

21/2 22,675 1 1
3 14,100 1 1

Fonte: Autores (2021).
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14.2.3 Instalac¢Ges de agua para poco artesiano

O poco artesiano serve para suprir a demanda de agua que € perdida na torre de
resfriamento (TR-301) e a demanda dos prédios auxiliares, ou seja, 3.738,79 L/h e
2.187,25 L/h, respectivamente.

A tubulacdo utilizada para o transporte de agua é de PVC e tem-se como
velocidade recomendada 2,5 m/s, o dimensionamento das tubulacgdes é feito conforme o
Apéndice B. Obteve-se 0 comprimento necessario de cada tubulagdo, com seu respectivo
didmetro comercial, como apresentado na Tabela 41.

Tabela 41 — Comprimento das tubulacdes e acessorios do poco artesiano.

Diametro Comercial Comprimento Total Acessorios
(pol) (m) Curva 90° Vélvulas Tés
1 106,988 5 1 0
1Y% 158,800 2 1 1

Fonte: Autores (2021).

14.3 INSTALACOES DE AR COMPRIMIDO

O ar comprimido € resultado da compressdo do ar atmosférico e é aplicado em
diversos processos que necessitam de forga e movimento, por exemplo, em méaquinas

pneumaticas e para controlar a vazao de entrada do ar em equipamentos do processo.

O equipamento que requer ar comprimido no processo de fabricacdo de &cido
sulfurico é a torre de secagem (TS-101), sendo que a vazdo de entrada na torre é de
100.792,675 kg/h.

Como a vazao da entrada da torre € elevada, utiliza-se dois compressores com a
mesma vazao de entrada, sendo assim, a vazdo massica em cada um dos compressores é
de 10,768 m?/s.

O diametro calculado para a tubulagéo de ar comprimido € mostrado no Apéndice

B.3, sendo assim ¢ obtido o didmetro comercial de 3°°.

Os comprimentos totais de cada tubulacdo, com seus respectivos didmetros

comercial, estdo apresentados na Tabela 42.
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Tabela 42 — Comprimento das tubulagdes e acessorios de ar comprimido.

Diametro Comercial (pol) Comprimento Total (m) ACGSSOI’,IOS -
Curva 90° Vélvulas Tés

3 2,000 1 1 0

3 2,000 1 1 0

Total 4,000 2 2 0

Fonte: Autores (2021).
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15. ANALISE ECONOMICA

15.1 CUSTOS PARA IMPLANTACAO DA INDUSTRIA

15.1.1 Custos com preparacao do terreno e edificacdes

A industria sera localizada no municipio de Forquilhinha, no estado de Santa
Catarina, devido ao fato de ser proxima a carbonifera fornecedora do rejeito carbonifero

utilizado como matéria-prima no processo.

Com a finalidade de determinar os custos relacionados a construcao civil da
fabrica, é utilizado o valor do Custo Unitario Basico (CUB) do estado catarinense, o qual
é liberado mensalmente pelo Sindicato da Inddstria da Construcdo Civil de SC
(Sinduscon-SC). Utilizou-se o os valores do CUB, do estado de Santa Catarina, referentes
ao més de junho de 2021, sendo eles R$2.329,38 para a area comercial e R$1.145,47 para

a area industrial.

Na Tabela 43 estdo apresentadas as edificacbes, suas respectivas areas e seu custo
para construcdo. A edificacdo “Administrativo” compreende a area dos trés escritorios,

sala de reunides e sanitarios. O custo com edificacdes sera de R$5.227.515,03.

Tabela 43 - Custo com a construgdo da fabrica.

Area Valor do CUB
Edificacdo (m?) (R$/m2) Custo (R$)
Administrativo 413,98 2.329,38 964333,97
Refeitorio/cozinha/vestiarios 536,55 2.329,38 1249837,69
ETE 260,55 1.145,47 298456,79

Almoxarifado/laboratorio/
Armazenamento 720,48 1.145,47 825288,91
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Area dos equipamentos 1649,63 1.145,47 1889597,67

Total 5.227.515,03
Fonte: Autores (2021).

Foi estimado para o valor total do terreno referente a planta industrial, de 5000 m2
com base nos valores de loteamento disponiveis conforme o CUB referente a &rea
industrial para o estado de Santa Catarina de R$145,47 por m?, obtendo um valor de
R$6.852.705,23.

15.1.2 Custos dos equipamentos

Estimaram-se valores para 0s equipamentos do processo, através de contatos com
fornecedores e referéncias na literatura. Primeiramente, o custo dos silos foi obtido
diretamente de um fornecedor do site MF Rural. O custo é de R$80.000,00 por silo, sendo

a capacidade de 10 mil e 12 mil sacas em cada equipamento.

Os valores do elutriador e do moinho de esferas foram obtidos através do site
Alibaba, sendo o valor unitario igual a R$254.470,00. Sendo a capacidade do moinho de
até 50 ton/h, quanto a purificacdo dos gases, o valor estimado para o ciclone industrial
com vazao de entrada aproximada de 51 ton/h é de R$25.884,69. Para o filtro de mangas,
com dimensdes de 2,77 m e 4 m, o valor unitario estimado é de R$6.107,28. Os demais
equipamentos tiveram seus valores estimados através de orcamentos online com

fabricantes disponiveis em sites, para equipamentos semelhantes.

Nos valores obtidos, esta contida a taxa de importacdo para os produtos. A Tabela

44 apresenta os valores com o custo de aquisicdo dos equipamentos.



Tabela 44 - Custo com aquisi¢cdo dos equipamentos.
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Equipamento Custo unitario Quantidade de Custo total
(R$) equipamentos (R$)
Silos 80.000,00 2 160.000,00
Moinho 254.470,00 1 254.470,00
Elutriador 254.470,00 1 254.470,00
Filtro tambor rotativo 700.000,00 1 700.000,00
Secador rotativo 2.500.000,00 1 2.500.000,00
Torre de secagem 950.000,00 1 950.000,00
Leito Fluidizado 2.300.000,00 1 2.300.000,00
Ciclone 25.884,69 1 25.884,69
Filtro de mangas 6.107,28 1 6.107,28
Reator de converséo 8.500.000,00 1 8.500.000,00
Torre de absor¢éo 975.000,00 2 1.950.000,00
Tanque de diluicédo 350.000,00 1 350.000,00
Trocador de calor 31.200,00 4 124.800,00
Permutador 14.000,00 2 28.000,00
Bombas 7.500,00 13 97.500,00
Tanque de 1.000.000,00 6 6.000.000,00
armazenamento
Caldeira 1.000.000,00 1 1.000.000,00
Fornalha 1.500.000,00 1 1.500.000,00
Total - - 26.701.231,97

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).
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15.1.3 Custos com instalacdo dos equipamentos

Estimou-se um custo para a instalacdo dos equipamentos com base no prego dos
mesmos. Sendo o valor total dos equipamentos igual a R$26.701.231,97, a instalacdo dos
mesmos tera um custo de R$12.442.301,17. Com isso, 0 custo total com equipamentos e
instalacdo é de R$39.143.533,14. Na Tabela 45 estdo apresentados os custos com a
instalacdo de cada equipamento.

Tabela 45 - Custo com instalagdo dos equipamentos.

Equipamento Custo total (R$) Custo com instalacdo (R$)

Silos 160.000,00 24000
Moinho 254.470,00 38170,5
Elutriador 254.470,00 50894
Filtro tambor rotativo 700.000,00 455000
Secador rotativo 2.500.000,00 625000
Torre de secagem 950.000,00 665000

Leito Fluidizado 2.300.000,00 1380000

Ciclone 25.884,69 5176,938

Filtro de mangas 6.107,28 3969,732

Reator de converséo 8.500.000,00 5100000

Torre de absor¢éo 1.950.000,00 1365000
Tanque de diluicdo 350.000,00 105000
Trocador de calor 124.800,00 37440

Permutador 28.000,00 8400
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Bombas 97.500,00 29,250,00
Tanque de armazenamento 6.000.000,00 1800000

Caldeira 1.000.000,00 300000

Fornalha 1.500.000,00 450000

-- 12.442.301,17
Total

Fonte: Autores (2021).

15.1.3 Custos com utilidades

Em relacdo aos custos gerados com utilidades, sera considerado um poco
artesiano o qual provera a agua utilizada na industria, sendo assim, ndo possuira gastos
com &gua. Serdo considerados apenas os valores do projeto e da instalacdo do poco

artesiano, os quais estdo apresentados na Tabela 46.

Tabela 46 - Custos com 0 pogo artesiano.

Item Valor (R$)

Projeto do pogo artesiano 8.000,00
Instalagé@o do poco artesiano 37.000,00
Total 45.000,00

Fonte: Autores (2021).

As utilidades consistem no consumo de energia elétrica, sendo calculada através
da energia gasta pelos equipamentos ao ano (KWh/ano) multiplicado ao custo cobrado
pela companhia responsavel pela energia no estado de Santa Catarina, Centrais elétricas
de Santa Catarina (CELESC) disponivel no site em tarifas no valor de 0,5059 $/KWh.
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A partir dos gastos referentes com a area administrativa, estimou-se um valor

aproximado de R$ 100.000,00 por ano para 0s custos associados ao consumo elétrico

destes itens, Todos os valores estdo dispostos na Tabela 47.

Tabela 47 - Custo para as utilidades.

Utilidade

Energia (KWh /dia)

Energia (KWh/ano)

Custo Total (R$)

Leito Fluidizado
TC-101
TC -102
TC-103
TC-104

P-101
P-102

Torres de
absorcéo 1 e 1l

Bombas
Fornalha

Administracdo

Total

1211,976
7579,03
179,84
4437
3077,31
6719,21

6719,21

3655,56
76,49187

4855,733

427.827,53
2.675.397,59
63.483,52
156.626,10
1.086.290,43
2.371.881,13

2.371.881,13

1.290.411,11
27.001,63

1.714.073,75

216.437,95
1.353.483,64
32.116,31
79.237,14
549.554,33
1.199.934,66

1.199.934,66

652.818,98
13.660,12
867.149,91

100.000,00

6.264.327,72

Fonte: Autores (2021).
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15.1.4 Custos com funcionarios

Devido a demanda de pessoal da empresa, a mesma contard com um total de 96
colaboradores. Os salarios foram definidos conforme a média salarial para cada funcéo
(Tabela 48). A todos os colaboradores sera fornecido um Vale-Transporte no valor de
180 reais mensais, de forma a ser considerado o trajeto de ida e volta de trabalho do

funcionério.

Como a industria opera em 3 turnos, os funcionarios que trabalham no terceiro
turno (periodo compreendido entre 22h e 5h) receberdo o adicional noturno

correspondente a 25% sobre o salario de um funcionario que trabalha diuturnamente.

Os funcionérios que trabalham no terceiro turno sdo: Porteiro, Técnico em
Mecénica, técnico em Elétrica, Técnico de Laboratério, Técnico de Seguranca do
Trabalho, Auxiliar de Limpeza, Operador de Silo/Moinho/Elutriador, Operador de Filtro
Prensa/ Secador Rotativo, Operador de Torre de Absorcdo I/11, Operador de Torre de
Secagem, Operador de Purificacdo de Gases, Operador da Caldeira, Operador de Reator
101, Operador de Reator 102, Operador de Estacdo de Tratamento, Analista de controle
de qualidade e Meio ambiente. Sendo assim, foi acrescido 25% sobre o salario base destes

colaboradores.

Tabela 48 - Custos fixos mensais com colaboradores.

Cargo Numero de Salérios Vale-Transporte Total de
funcionarios salarios
Diretor Industrial 1 R$ R$ 180,00 R$ 20.750,00
20.750,00
Gerente Industrial 1 R$ R$ 180,00 R$ 11.435,00
11.435,00
Supervisor de 2 R$ 6.420,00 R$ 180,00 R$ 12.840,00

producéo
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Supervisor de
manutencao

Supervisor de
logistica

Operadores de
producéo

Analistas

Técnico de
laboratério

Técnico de
Seguranca do
Trabalho

Engenheiro de
Seguranca do
Trabalho

Engenheiro de
processos

Auxiliar de
limpeza

Nutricionista

Analista de
Recursos
Humanos

Técnico em
mecanica

Técnico em
elétrica

36

R$ 6.420,00

R$ 6.420,00

R$ 1.750,00

R$ 3400,00

R$ 2200,00

R$ 2200,00

R$ 7276,00

R$ 7276,00

R$ 1.500,00

R$ 2.500,00

R$ 3250,00

R$ 2200,00

R$ 2200,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 180,00

R$ 6.420,00

R$ 6.420,00

R$ 66.937,50

R$ 14.450,00

R$ 15.950,00

R$ 9.350,00

R$ 7.276,00

R$ 14.552,00

R$ 6.375,00

R$ 2.680,00

R$ 6.500,00

R$ 9.350,00

R$ 9.350,00
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Porteiro 4 R$ 1.750,00 R$ 180,00 R$ 7.437,50
Cozinheiro 4 R$ 1.750,00 R$ 180,00 R$ 7.000,00
Auxiliar de 1 R$ 1.500,00 R$ 180,00 R$ 1.680,00

cozinha

Auxiliar 3 R$ 1.800,00 R$ 180,00 R$ 5.400,00

administrativo

Auxiliar para 3 R$ 1500,00 R$ 180,00 R$ 4.500,00

carregamento

Motoristas de 3 R$ 1800,00 R$ 180,00 R$ 5.400,00
caminhao

Motoristas de 3 R$ 1800,00 R$ 180,00 R$ 5.400,00

retroescavadeira

Total 96 R$ 266.623,00

Fonte: Autores (2021).

15.1.5 Custos com diversidades

Sera considerado um valor total de R$30.000,00 por més com refei¢bes e
R$5.000,00 em custos com contabilidade, além disso R$3.000,00 mensais serdo
destinados para limpeza da inddstria.

15.1.6 Custos com acessorios

Para 0s custos com os acessorios, referentes a todas as tubulagdes, estimou-se 0s

valores presentes na Tabela 49.

O prego das valvulas foi obtido pelo fornecedor da Quality Tubos, os cotovelos
joelho 90° 2.%% galvanizados foram fornecidos pela Ignis Security e os tés com saida

lateral pela Filtros Curitiba.



Tabela 49 - Custos referentes aos acessorios.
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Acessorio Quantidade Custo unitério (R$) Custo Total (R$)
Valvulas 49 134,38 6.584,62
Cotovelo 90° 82 58,69 140,69
Tés
14 67,2 940,8
Total 145 260,27 7.666,11

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.7 Custos com tubulacgdes

Os calculos referentes aos custos com tubulacdes foram realizados com base no

dimensionamento das tubulac@es. A tubulacdo para acido sulfarico e gases do processo

sera de aco-carbono, visto que possui capacidade de suportar altas temperaturas, pressoes

e corrosao.

15.1.7.1 Custos com tubulacdes do processo

Na Tabela 50 estdo apresentados os valores por metro das tubulagdes conforme

seus diametros.



Tabela 50 - Custos com tubulag¢Ges do processo.
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Diametro Material Diametro  Preco/m  Comprimento (m) Preco Total
(pol) (m) de (R$)
tubulacéo
(R$)

27 Aco-carbono  0,0635 100,7 35,300 3.554,71
3” Aco-carbono  0,0762 120,9 19,735 2.385,96
6” Acgo-carbono  0,1524 204,0 12,889 2.629,36
14” Acgo-carbono  0,3556 220,8 41,311 9.121,47
20~ Acgo-carbono  0,5080 2870,0 143,655 412.289,85
30” Aco-carbono  0,7620 3450,0 2,850 9.832,50
Total 439.813,85

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.7.2 Custos com tubulacdes de agua fria

Na Tabela 51 estdo apresentados os custos com tubulacdes de agua fria.



Tabela 51 - Custos com tubulagdes de agua fria.
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Diametro Material Diametro Preco/m de Comprimento  Preco Total
(pol) (m) tubulacdo (m) (R9)
(R$)

1/8” Aco-carbono  0,0032 12,25 4,00 49,00
Ya” Aco-carbono  0,0063 14,25 13,05 185,96
e Aco-carbono 0,013 16,30 79,71 1.299,32
/% Aco-carbono 0,019 20,25 74,20 1.502,55
1 %7 Aco-carbono 0,038 72,50 18,83 1.364,81
2” Aco-carbono 0,051 93,25 9,93 925,51

27 Aco-carbono 0,063 103,90 15,00 1.558,50
6” Aco-carbono 015 204,00 33,91 6.918,25
107 Aco-carbono 025 170,60 3,63 619,79

Total 14.423,69

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).



15.1.7.3 Custos com tubulac¢des de dgua quente
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Na Tabela 52 estdo apresentados 0s custos com tubula¢des de agua quente.

Tabela 52 - Custos com tubulacdes de agua quente.

Diametro Material Diametro  Preco/m de  Comprimento Preco

(pol) (m) tubulacao (m) Total (R$)
(R$)

1/4” Acgo-carbono 0,0063 14,25 14,8 210,90

1/2” Acgo-carbono 0,013 16,30 9,47 154,44

1 Aco-carbono 0,032 21,30 37,88 807,01

17 Ago-carbono 0,038 72,50 10,78 782,13
2” Aco-carbono 0,051 93,25 16,09 1.500,21
Total 3.454,69

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.7.4 Custos com tubulacdes de ar comprimido

Na Tabela 53 estdo apresentados os custos com tubulagdes de ar comprimido.



Tabela 53 - Custos com tubulac¢Ges de ar comprimido.
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Diametro Material Diametro  Preco/mde  Comprimento Preco
(pol) (m) tubulacao (m) Total (R$)
(R$)
3” Ago-carbono  0,0762 3450 2 241,8
3” Ago-carbono  0,0762 3450 2 241,8
Total 483,60

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.7.5 Custos totais com tubulagdes

Na Tabela 54 estdo apresentados 0s custos totais do processo com tubulacGes,

sendo o custo total com as tubulacdes igual a 458.175,83 reais.

Tabela 54 - Custos totais com tubulacdes.

Tubulages Preco (R$)
Tubulagdes do processo 439.813,85
Tubulagdes de agua fria 14.423,69

Tubulagdes de ar comprimido 483,60
Tubulagdes de 4gua quente 3.454,69
Total 458.175,83

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).
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15.1.8 Custos com equipamentos de protecio individual (EPI’s)

Os custos com equipamentos de protecao individual (EPI’s) estao apresentados na
Tabela 55. Para o calculo dos EPI’s, foi considerado o niumero de colaboradores da

fabrica. Dessa forma, o custo com esses equipamentos seré igual a R$21.169,92.

Tabela 55 - Custos com equipamentos de protecao individual.

EPI Quantidade Valor Unitério (R$) Valor Total (R$)

Botina de seguranca 96 74,36 7.138,56

Protetor auricular 96 32,19 3.090,24
Luvas de protecdo 96 9,99 959,04
Uniforme 96 88,35 8481,6
Oculos de protecio 96 6,49 623,04
Capacete de seguranca 96 9,14 877,44

Total 21.169,92

Fonte: Autores (2021).

15.1.9 Custos com sistema de seguranca

Para caso de incéndio na planta, serdo adquiridos equipamentos de protecdo
coletiva, tais como mangueiras, chuveiro e lava-olhos e extintores. Estimou-se um custo
de R$ 9.573,54 com os equipamentos de seguranga coletiva. Na Tabela 56 estdo

apresentados 0S Custos com esses equipamentos.



Tabela 56 - Custos com equipamentos de seguranca coletiva.
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Equipamento Quantidade  Custo Unitario (R$)  Custo Total (R3)
Mangueira 6 298,34 1.790,04
Extintor ABC 10 261,04 2,610,40
Chuveiro e Lava-olhos 4 1049,00 4.196,00
Lampada de emergéncia 6 124,00 744,00
Placa fotoluminescente 18 12,95 233,10
Total 9.573,54

Fonte: Autores (2021).

15.1.10 Custos com instrumentacao e controle

Devido ao alto grau de instrumentacédo da fabrica, estimou-se um custo de

R$1.700.000,00 para instalagdo das valvulas, softwares e instrumentos que sdo

necessarios para o controle.

15.1.11 Custos com escritérios

Na Tabela 57 estdo apresentados os custos fixos com itens necessarios nos

escritdrios. Os escritdrios estardo divididos em trés salas, possuindo dois banheiros um

feminino e um masculino. Os custos apresentados na Tabela 57 sdo custos de

investimento Unico.
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Tabela 57 - Custos com itens de escritorio.

Item Quantidade Custo Unitério (R$) Custo Total (R$)

Pia com torneira 2 143,90 287,80

Vaso sanitario 2 249,80 499,60

Porta papel higiénico 4 32,70 130,80

Suporte de papel interfolha 2 29,90 59,80

Dispenser para sabonete liquido 2 28,05 56,01

Dispenser para alcool em gel 2 28,05 56,01
Bebedouros 1 1.497,50 1.497,50
Computadores 3 2.799,00 8.397,00

Cadeiras giratdrias 3 199,90 599,70
Mesa para computador 3 460,23 1.380,69

Lampadas 3 49,00 147,00

Telefone 3 98,00 294,00
Impressora 2 882,55 1.765,10

Armario 3 256,49 769,47

Lixeira 3 35,89 107,67

Mesa de reunido 1 550,81 550,81
Cadeiras 6 649,90 3.899,40

Quadro para informagdes 3 149,90 449,70
Ar condicionado 3 1.248,65 3.745,95
Total 24.694,01

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).
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15.1.12 Custos com vestiarios

Os custos com os itens dos vestiarios masculinos e femininos estdo apresentados
na Tabela 58. O custo total com itens de vestiario sera de R$ 3.529,10. Os custos

apresentados na Tabela 58 sdo custos de investimento Unico.

Tabela 58 - Custos com itens de vestiario.

Item Quantidade Custo Unitéario (R$) Custo Total (R$)

Chuveiro 5 69,90 349,50
Pia com torneira 4 143,90 575,60

Vaso sanitario 8 249,80 1.998,40
Porta papel higiénico 8 32,70 261,60
Suporte de papel interfolha 4 29,90 119,60
Dispenser para sabonete liquido 4 28,05 112,20
Dispenser para alcool em gel 4 28,05 112,20

Total 3.529,10

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.13 Custos com laboratdrio

Determinou-se um custo inicial aproximado relativo aos equipamentos
necessarios e reagentes para a realizagdo das anélises. Os valores estdo dispostos na
Tabela 59.
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Tabela 59 - Custos com laboratérios.

Analise Custo Total (R$)

Analise do teor de cinzas 60.000,00

Analise granulométrica por

peneiramento 8.000,00
Anédlise potenciométrica 2.000,00
Analise do teor de ferro 7.000,00
Anélise do teor de cloreto 5.000,00
Método de determinacdo da DQO 7.000,00
Método de titulacdo Winkler 7.000,00
Método Kjeldahl 5.000,00

Total 101.000,00

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.14 Custos com Estacdo de Tratamento de Efluentes

Todos os efluentes liquidos liberados pelo processo serdo tratados para posterior
reutilizacdo, assim, tera um custo inicial para a construcdo da estacdo incluindo o que é

necessario para sua instalacdo. Esse valor total foi estimado em R$12.000.000,00.
15.1.15 Custos com Matéria Prima

Como a matéria prima é proveniente de rejeito carbonifero, a mesma néo terd um

custo de aquisicao.
15.1.16 Custos com documentacéo

Para os custos com a documentacdo considerou-se 1% do investimento inicial,
sendo o valor de R$65.594.561,91 para o investimento, assim o equivalente a 1% é R$

655.945,62. Este custo se trata de um custo de investimento Unico.
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15.1.17 Custos com depreciacdo e manutencdo dos equipamentos

Os equipamentos necessitam de manutenc@es preventivas, bem como é necessario
considerar o custo para eventuais problemas. Além disso, 0s mesmos sofrem depreciacdo
ao longo dos anos. Dessa forma, estimou-se um valor aproximado de 5% para
manutencdo preventiva e eventuais problemas e 10% do custo total dos equipamentos

para depreciacdo (Tabela 60).

Tabela 60 - Custo total com equipamentos.

Custo total dos equipamentos R$ 26.450.932,00
Custo com manutencgéo R$ 1.322.546,60
Custo com depreciacédo R$ 2.645.093,20

Total R$ 30.418.571,80

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.18 Custos com Transporte

No custo com o transporte sera considerado apenas o deslocamento da matéria
prima da mineradora até a planta industrial. J& o produto sera transportado de forma
terceirizada, sendo que este custo fica a cargo dos compradores. Sendo assim, estimou-
se 0 custo através da quilometragem entre a Mina Trés e a planta industrial, multiplicando
o valor do combustivel pela distancia total de 2 km. Na Tabela 61 estdo apresentados os

custos diarios, mensais e anuais com o transporte da matéria-prima.
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Tabela 61 - Custos com transporte da matéria-prima.

Distancia Valor do diesel  Custo Diario Custo Custo Anual
(R9) (R9) Mensal (R$) (R3)
4 km 3,282 13,128 393,84 4726,08

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.19 Custos com insumos

Os custos dos insumos foram determinados a partir de pesquisas de fornecedores
de produtos em sites brasileiros. Relacionando o custo com a quantidade necessaria

desses insumos (Tabela 62).

Além disso, serd considerado, para o tratamento de efluentes os custos com
amonia e calcario. Segundo o Canal Rural (canalrural.com.br), o preco médio para a
tonelada de calcario é de R$53,60.

Tabela 62 - Custos com insumos.

Quantidade  Custo Custo Custo
Insumo (ton/dia)  (R$/ton) diario (R$) mensal (R$) Custo anual (R$)
Catalisador
(pentdxido de
vanadio) 23,37 125,73  2.937,99 88.139,95  1.037.113,39
Calcario 2.636,79 53,60 141.332,05 4.239.961,54 49.890.214,07

Carvéao mineral 0,024 7.890,00 189,36 5.680,80 66.844,08

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).
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15.1.20 Valor de venda

Conforme MB Consultores (2021), o preco de venda do acido sulfurico relativo a
janeiro de 2020 é de US$85/ton. Considerando a cotacdo do dolar em R$5,06, tem-se que
o valor de venda da tonelada de acido sulfarico é de R$430,10. A producdo diaria de
acido sulfarico sera de 219,522 toneladas. Com isso, tem-se uma receita bruta de R$

28.041.674,42 no primeiro ano de operacdo da inddstria, como mostrado na Tabela 63.

Tabela 63 - Projecdo de venda para o primeiro ano.

Més % de producdo Producdo (ton) Valor de venda (R$)  Receita bruta (R$)

1 40,00 2634,264 430,10 1.132.996,95
2 50,00 3292,83 430,10 1.416.246,18
3 60,00 3951,396 430,10 1.699.495,42
4 70,00 4609,962 430,10 1.982.744,66
5 80,00 5268,528 430,10 2.265.993,89
6 90,00 5927,094 430,10 2.549.243,13
7 100,00 6585,66 430,10 2.832.492,37
8 100,00 6585,66 430,10 2.832.492,37

9 100,00 6585,66 430,10 2.832.492,37
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continuacdo

10 100,00 6585,66 430,10 2.832.492,37
11 100,00 6585,66 430,10 2.832.492,37
12 100,00 6585,66 430,10 2.832.492,37
Total 28.041.674,42

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.21 Financiamento

Para o financiamento serdo considerados os custos fixos iniciais para a instalacdo
da planta industrial. O valor financiado serd de R$66.250.507,53, sendo considerado
100% do valor.

A taxa de juros do financiamento ser4 composta pelo Custo Financeiro, pela Taxa
do BNDES (inclui a remuneracdo do BNDES e a taxa de intermediacéo financeira) e pela
Taxa do Agente Financeiro, sendo assim, a taxa de juros é 7% ao ano (custo) + 1,5 % ao
ano (BNDES) + 3% ao ano (agente financeiro), com um total de 11,5% a.a.

O financiamento sera saldado em 12 anos e seré realizado conforme o Sistema de
Amortizacdo Constante (Tabela SAC). Na Tabela 64 esta apresentada a Tabela SAC.

Tabela 64 - Tabela SAC.

Parcela Pagamento (R$)  Juros (R$) Amortizacdo (R$)  Saldo devedor (R$)

0 - - - 66.250.507,53
1 13.139.683,99  7.618.808,37 5.520.875,63 60.729.631,90
2 12.504.783,30  6.983.907,67 5.520.875,63 55.208.756,28

3 11.869.882,60  6.349.006,97 5.520.875,63 49.687.880,65
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4 11.234.981,90 5.714.106,27 5.520.875,63 44.167.005,02
5 10.600.081,20  5.079.205,58 5.520.875,63 38.646.129,39
6 9.965.180,51  4.444.304,88 5.520.875,63 33.125.253,77
7 9.330.279,81  3.809.404,18 5.520.875,63 27.604.378,14
8 8.695.379,11  3.174.503,49 5.520.875,63 22.083.502,51
9 8.060.478,42  2.539.602,79 5.520.875,63 16.562.626,88
10 7.425.577,72  1.904.702,09 5.520.875,63 11.041.751,26
11 6.790.677,02  1.269.801,39 5.520.875,63 5.520.875,63
12 6.155.776,33 6.34.900,70 5.520.875,63 0,00
Total 115.772.761,9 49.522.254,38 66.250.507,53

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.22 Lucro bruto

Para o lucro bruto serd considerado os custos fixos e variaveis e o lucro bruto
obtido anualmente para o periodo de 35 anos decorridos.
O lucro bruto é calculado descontando os custos fixos e variaveis com o acréscimo

de 1% ao valor anual, conforme pode ser visto na Tabela 65.

Tabela 65 - Lucro bruto nos 35 anos de producéo.

Ano  Faturamento Custo fixo (R$) Custo varidvel (R$) Lucro bruto (R$)

1 28.041.674,42 7.623.115,80 7.514.343,31 12.904.215,31

2 33.989.908,39 7.699.346,96 7.589.486,75 18.701.074,69
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10

11

12

13

14

15

34.329.807,47

34.673.105,55

35.019.836,60

35.370.034,97

35.723.735,32

36.080.972,67

36.441.782,40

36.806.200,22

37.174.262,23

37.546.004,85

37.921.464,90

38.300.679,55

38.683.686,34

7.776.340,43

7.854.103,83

7.932.644,87

8.011.971,32

8.092.091,03

8.173.011,94

8.254.742,06

8.337.289,48

8.420.662,38

8.504.869,00

8.589.917,69

8.675.816,87

8.762.575,04

7.665.381,61

7.742.035,43

7.819.455,78

7.897.650,34

7.976.626,85

8.056.393,11

8.136.957,04

8.218.326,62

8.300.509,88

8.383.514,98

8.467.350,13

8.552.023,63

8.637.543,87

18.888.085,43

19.076.966,29

19.267.735,95

19.460.413,31

19.655.017,44

19.851.567,62

20.050.083,29

20.250.584,13

20.453.089,97

20.657.620,87

20.864.197,08

21.072.839,05

21.283.567,44
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16

17

18

19

20

21

22

23

24

25

26

27

28

29

39.070.523,20

39.461.228,44

39.855.840,72

40.254.399,13

40.656.943,12

41.063.512,55

41.474.147,68

41.888.889,15

42.307.778,04

42.730.855,82

43.158.164,38

43.589.746,03

44.025.643,49

44.465.899,92

8.850.200,79

8.938.702,79

9.028.089,82

9.118.370,72

9.209.554,43

9.301.649,97

9.394.666,47

9.488.613,14

9.583.499,27

9.679.334,26

9.776.127,60

9.873.888,88

9.972.627,77

10.072.354,05

8.723.919,31

8.811.158,50

8.899.270,08

8.988.262,79

9.078.145,41

9.168.926,87

9.260.616,14

9.353.222,30

9.446.754,52

9.541.222,07

9.636.634,29

9.733.000,63

9.830.330,64

9.928.633,94

21.496.403,11

21.711.367,14

21.928.480,81

22.147.765,62

22.369.243,28

22.592.935,71

22.818.865,07

23.047.053,72

23.277.524,26

23.510.299,50

23.745.402,49

23.982.856,52

24.222.685,08

24.464.911,93
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30

31

32

33

34

35

44.910.558,92

45.359.664,51

45.813.261,16

46.271.393,77

46.734.107,70

47.201.448,78

10.173.077,59

10.274.808,36

10.377.556,45

10.481.332,01

10.586.145,33

10.692.006,78

10.027.920,28

10.128.199,48

10.229.481,48

10.331.776,29

10.435.094,06

10.539.445,00

24.709.561,05

24.956.656,66

25.206.223,23

25.458.285,46

25.712.868,32

25.969.997,00

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.20 Lucro liquido

O valor do lucro liquido € calculado a partir do valor do lucro bruto descontado

do valor do financiamento e dos impostos totais. Para 0s impostos serdo considerados as

seguintes taxas: imposto de renda (15%), contribuicdo social sobre o lucro liquido - CSSL

(20%), imposto sobre circulacdo de mercadorias e servigos — ICMS (17%), PIS (1,65%)
e COFINS (7,60%). Tem-se um total de 61,25% de impostos totais.

Na Tabela 66 estd apresentado o lucro liquido para os 35 anos de producédo, em

que se observa um lucro liquido positivo a partir do décimo segundo ano de producéo.



Tabela 66 - Lucro liquido nos 35 anos de producéo.
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Saldo devedor Impostos Totais Lucro liquido
Ano  Lucro bruto (R$) (R$) (R$) (R$)

1 12.904.214,31 66.250.507,53  7.903.831,26 -61.250.124,49
2 18.701.072,69 60.729.631,9 11.454.407,02 -53.482.966,24
3 18.888.082,43 55.208.756,28  11.568.950,49 -47.889.624,33
4 19.076.962,29 49.687.880,65 11.684.639,40 -42.295.557,76
5 19.267.730,95 44.167.005,02 11.801.485,21 -36.700.759,28
6 19.460.407,31 38.646.129,39  11.919.499,48 -31.105.221,56
7 19.655.010,44 33.125.253,77  12.038.693,90 -25.508.937,22
8 19.851.559,62 27.604.378,14  12.159.080,27 -19.911.898,79
9 20.050.074,29 22.083.502,51 12.280.670,50 -14.314.098,72
10 20.250.574,13 16.562.626,88 12.403.476,65 -8.715.529,41
11 20.453.078,97 11.041.751,26  12.527.510,87 -3.116.183,16
12 20.657.608,87 5.520.875,628 12.652.785,43 2.483.947,81
13 20.864.184,08 0 12.779.312,75 8.084.871,33
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14

15

16

17

18

19

20

21

22

23

24

25

26

27

21.072.825,05

21.283.552,44

21.496.387,11

21.711.350,14

21.928.462,81

22.147.746,62

22.369.223,28

22.592.914,71

22.818.843,07

23.047.030,72

23.277.500,26

23.510.274,50

23.745.376,49

23.982.829,52

12.907.105,34

13.036.175,87

13.166.537,11

13.298.201,96

13.431.183,47

13.565.494,81

13.701.149,26

13.838.160,26

13.976.541,38

14.116.306,32

14.257.468,91

14.400.043,13

14.544.043,10

14.689.483,08

8.165.719,71

8.247.376,57

8.329.850,01

8.413.148,18

8.497.279,34

8.582.251,82

8.668.074,02

8.754.754,45

8.842.301,69

8.930.724,40

9.020.031,35

9.110.231,37

9.201.333,39

9.293.346,44
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28

29

30

31

32

33

34

35

24.222.657,08

24.464.882,93

24.709.531,05

24.956.625,66

25.206.191,23

25.458.252,46

25.712.834,32

25.969.962,00

14.836.377,46

14.984.740,80

15.134.587,77

15.285.933,22

15.438.792,13

15.593.179,63

15.749.111,02

15.906.601,73

9.386.279,62

9.480.142,14

9.574.943,28

9.670.692,44

9.767.399,10

9.865.072,83

9.963.723,30

10.063.360,28

Fonte: Elaborado pelos autores (2021).

15.1.21 Taxa Minima de Atratividade (TMA)

A taxa referente a taxa minima de atratividade foi determinada a partir do valor

da taxa Selic (Sistema Especial de Liquidacdo e de Custddia para titulos federais.), sendo

considerado um investimento seguro, no valor de 4,25% ao ano.

15.1.22 Valor presente liquido (VPL)

Para o calculo do VVPL foi utilizado o software Excel. Considerou-se a TMA de

4,25% ao ano e o lucro liquido a partir do segundo ano de produgdo. Com isso, obteve-

se um VPL igual a -R$61.250.124,49 o que indica que o empreendimento é

economicamente inviavel.
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15.1.23 Taxa Interna de Retorno (TIR)

A TIR foi calculada a partir do software Excel. Considerou-se a TMA de 4,25%
ao ano e o lucro liquido a partir do segundo ano de produgdo. Com isso, obteve-se uma
TIR igual a-1%. Como o valor da TIR é menor que o valor da TMA, tem-se que o projeto

€ economicamente inviavel.
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16. CONCLUSAO

O principal objetivo do presente trabalho/projeto, foi a avaliacdo técnica e
econdmica para a implementacao de uma industria de producéo de acido sulfarico a partir
de dissulfeto de ferro, pirita, que provém de rejeitos da industria de carvao. Foram levados
em consideragdo dois fatores fundamentais para a escolha deste tema, um é sobre a
matéria prima utilizada, pirita, e o outro é sobre o produto final, acido sulfarico.

Em relacdo a materia prima, sabe-se que o rejeito da extracdo do carvao mineral
vem ocasionando problemas socio-ambientais em regides carboniferas, causados pela
drenagem &cida de minas, especialmente onde este tipo de atividade ja é antigo, como é
0 caso da regido do sul do estado de Santa Catarina. Desse modo, o aproveitamento do
rejeito rico em enxofre e ferro deixado pelas industrias carboniferas apresenta uma
alternativa que traz beneficios econémicos e ambientais para a regido.

J& com relagdo ao produto final, o acido sulfirico é utilizado industrialmente em
larga escala como produto intermediario ou matéria-prima em diferentes tipos de
industria, principalmente na indudstria de fertilizantes. Devido a alta demanda do setor
agricola por fertilizantes, o Brasil é um grande importador de acido sulfurico, assim, a
producdo dessa commodity poderia atender uma parte do mercado interno brasileiro.

Com base nos fatores mencionados acima, 0 projeto teve como intuito suprir
aproximadamente 20 % da demanda de acido sulfurico pelo setor de fertilizantes do pais,
produzindo 9.616,253 kg/hora de acido sulfurico 98% durante 353 dias do ano. Optou-se
pela instalacdo da industria na cidade de Forquilhinha-SC, devido a disponibilidade de
matérias-primas e proximidade dos estados do RS e Parana.

A empresa empregara diretamente 96 funcionarios, sem contar trabalhadores
indiretos que atuardo na construcdo da fabrica. No primeiro ano, a empresa apresenta um
lucro bruto de R$ 12.904.214,31, porém, o saldo devedor apresentado no mesmo ano é
de R$ 61.250.124,49.

A avaliacdo econdmica determinou que a implantacao da industria, nas condicdes
apresentadas nesse projeto, € economicamente inviavel, pois com uma TMA de 4,25%
ao ano, o VPL foi de -R$61.250.124,49 e a TIR é de -1%. Entretanto, a indUstria é atrativa
do ponto de vista socio-ambiental, pois gera emprego e renda a regido, além de contribuir
para a reducdo dos impactos negativos da mineragdo, podendo ser mais estudada em

pesquisas futuras.
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APENDICE A.1 - ELUTRIADOR (E-101)

O dimensionamento do elutriador, assim como o0s balancgos de massa e de energia,
baseou-se nos estudos em bancada de Englert e Rubio (2013), onde os autores utilizaram
uma coluna cilindrica de vidro com uma saida lateral superior para saida do material
disperso ¢ uma placa de vidro sinterizado (“frit”) na parte inferior para retengdo do

material sedimentado (leito).

Aplicou-se uma extrapolacdo das dimensdes do elutriador de bancada para a
escala industrial, baseando-se nas correntes de alimentacdo da pirita bruta, provinda do
moinho, e da &gua de elutriacdo (Fo2 e Aoz, respectivamente) obtidas no balan¢o material.
A area da secdo transversal do elutriador foi calculada com base na vazéo e velocidade
de escoamento, ambas ja conhecidas, como o elutriador tem formato cilindrico,

determina-se o didametro

A altura do elutriador foi calculada por regressdo linear, com base na vazao de
agua e volume do elutriador de bancada, multiplicando o resultado pelo tempo de
residéncia de uma particula (altura da coluna de bancada dividida pela velocidade de
escoamento). Na Tabela 67, estdo dispostos os parametros de dimensionamento do

elutriador em escala de bancada e de escala industrial.

Tabela 67 - Parametros de dimensionamento do elutriador por extrapolagéo.

Parametro Bancada Industrial
Velocidade de Elutriacédo 43,2 m/h 43,2 m/h
Vazio de agua de elutriacio 14,963x1073 m¥h 122,012 m%/h
Area da se¢io transversal 3,46x10™* m? 2,824 m?
Diametro interno 0,021 m 1,896 m
Altura da coluna 0,28 m 6,53 m
Volume da coluna 9,7x10°m? 18,45 m?

Fonte: Autores (2021).
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E importante observar que o didmetro das particulas possuem muita influéncia
nos parametros da elutriacdo, em seus trabalhos de Englert e Rubio (2013) estudaram
particulas com didmetro menor do que 100 um, enquanto que no projeto o didmetro das
particulas sdo de 1 a 2 mm, portanto, deve-se calcular uma nova velocidade terminal das
particulas, a qual deve apresentar valor maior do que 1,2 cm/s. Optou-se por refazer o

dimensionamento do elutriador baseado na fluidodindmica das particulas.

Primeiramente, utilizou-se a metodologia empregada por Cremasco (2012), onde
a velocidade terminal de uma particula (vy) € calculada pela Equacao 106, aplicada a uma

particula isolada, perfeitamente esférica e exposta a um fluido sob regime de Stokes.

o _(pp—p)xdyxg (106)
T 18- u

Onde:

pp € a massa especifica da particula (kg/m?)
p é a massa especifica da agua (kg/m?)

d, € o diametro da particula (m)

g é a aceleracdo gravitacional (m/s?) e

u € a viscosidade dindmica da agua (kg/m.s)

De acordo com Oliveira (2016), pode-se considerar como 2.900 kg/m3 o valor
médio para massa especifica do rejeito piritoso (RPJ). Para obter valores da massa
especifica e da viscosidade dindmica da &gua, utilizou-se as Tabela A.2-3 e A.1-4 do livro
de Geankoplis (2018) para a temperatura de 25 °C, por fim a aceleracdo gravitacional foi

considerada como 9,81 m/s2.

Como o rejeito piritoso € composto de 28 % em massa de pirita e a massa
especifica da pirita pura é de aproximadamente 5.000 kg/m® (OLIVEIRA, 2015), pode
ser obtida a massa especifica do Rejeito (sem pirita) a partir da Equacdo 107. Também

foi considerado que o diametro medio das particulas alimentadas no elutriador é de 1 mm.

_ Prpj—(XpiritaXPpirita) (107)
Pp,rejeito=

1-Xpirita
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Em que:

Pp rejeito€ @ Massa especifica do rejeito sem pirita

prp; € @ massa especifica do Rejeito Piritoso da Jigagem
Ppirita® @ Massa especifica da pirita pura

Xpirita € @ fragcdo massica de pirita no RPJ

A Tabela 68 mostra os parametros utilizados para os célculos e os resultados da
velocidade terminal das particulas de pirita (vrpiriq) € das particulas de rejeito

(Vr rejeito)- A velocidade de escoamento do fluido (Ve) € de 1,2 m/s.

Tabela 68 - Parametros utilizados para os calculos.

Parametro Valor
Pp,rpy(kg/m®) 2900
Pp pirita(Kg/m?) 5000
Pp.rejeito(KQ/ m?) 2083,3
Xpirita 0,28
p(kg/md) 997,08
g (m/s?) 9,81

dyp (M)

0,001
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continuacdo

u(kg/m.s) 0,0009
V1 rejeito(M/S) 0,164
V1 pirita (M/S) 2,42

Ve (i) 1,2

Fonte: Autores (2021).

Para que uma particula seja arrastada pelo fluido, sua velocidade terminal deve
ser inferior & velocidade de escoamento desse fluido (V1 < VE), desse modo, conforme os
resultados acima, para o diametro médio das particulas de 1 mm, todas as particulas de

pirita irdo decantar e todas as particulas de rejeito serdo arrastadas pela corrente de agua.

A faixa granulométrica das particulas provenientes do moinho é de 1 a 2 mm,
desse modo, as particulas de rejeito com diametro maior irdo sedimentar juntamente com
as particulas de pirita, pela equacdo da velocidade terminal (Equagdo 107) € obtido o
didmetro das particulas de rejeito em que V1= VF, no valor de 1,35 mm.

As particulas de rejeito com didmetro maior que 1,35 mm, portanto, seréo
coletadas no fundo do elutriador, por isso, a corrente de saida do elutriador ndo contém
pirita pura. De modo semelhante, para que as particulas de pirita ndo sejam arrastadas
pela corrente de agua, o didametro minimo das particulas é de 0,7 mm, dai vem a
necessidade de um rigido controle granulométrico do moinho, para que o diametro das

particulas fique entre 0,7 e 1,35 mm.

Pelo balan¢o de massa, cerca de 90 % das particulas de rejeito sdo arrastadas, ou
seja, apenas 10 % das particulas possuem diametro maior do que 1,35 mm. Como 0s
limites estabelecidos no moinho sdo de 1 mm e 2 mm, calcula-se o diametro médio do

RPJ conforme a Equacéo 108:

dpmédio= 10 %X 2mm + 90 % X 1mm =1,1 mm (108)
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Sabendo-se a vazdo de agua utilizada na elutriacdo (corrente Ao1 que foi
determinada no balango de massa) e considerando o regime de Stokes no processo, a area
da secdo transversal do elutriador é determinada pela Equacéo 109, conforme Cremasco
(2012).

1810 1/2 (109)
(pp — p)g x Area

dp,médio =

Isolando a area (A) e substituindo na Equacdo 109 os valores da vazdo de 122
mé/h, do didmetro médio de 1,1 mm, densidade da particula de 2.083,3 kg/m?, densidade
do fluido de 997,1 kg/m? e aceleracgéo gravitacional de 9,81 m/s?, desse modo, a area de
secdo transversal do elutriador é de 0,043 m?, como o elutriador é em formato cilindrico,
o didmetro obtido pelos calculos é de 0,234 m. O didmetro calculado, na prética, € muito

pequeno.

Como os calculos foram realizados baseados em consideragdes especiais (regime
de Stokes, particula perfeitamente esférica e isolada), o diametro do elutriador obtido é
uma aproximacdo, desse modo, optou-se por realizar novamente os calculos, dessa vez
utilizando as Equagdes de Coelho e Massarani (1996), as quais foram obtidas no Quadro
7.2 do livro de Cremasco (2012).

Os célculos sdo baseados no nimero de Reynolds da particula (isolada e esférica)
em funcdo da velocidade terminal e no coeficiente de arraste da particula, conforme as
Equacdes (110-112), abaixo:

Re= "Xduﬂ (110)

Em que Re é dado por:

_ 1/n

re=[(5) "+ (i) (111)
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Onde Cp ¢ o coeficiente de arraste da particula e “n” ¢ adimensional com valor de
0,95. A relacéo "CpRe?"é dada por:

_ 3
CDRezzgp(ppzw (112)

Desse modo, isolando vt na Equacdo 110 e resolvendo as equacgdes 111 e 112,
obtém-se uma velocidade terminal da particula de rejeito no valor de 7,02x 10~3m/s,

considerando diametro médio das particulas como 1,1 mm.

Como a vazdo é fungdo da area da secdo transversal do elutriador e da velocidade
de escoamento da agua (considerando como a velocidade terminal das particulas de
rejeito), conhecendo a vazdo e a velocidade terminal, encontrou-se uma area de secao
transversal no valor de 4,83 m?, fornecendo um didmetro interno do elutriador de 2,48

m. Temos assim as dimensdes definidas para o elutriador, conforme a Tabela 69.

Tabela 69 - Dimensoes definidas para o elutriador.

Dimensdes Industrial
Diametro interno da coluna 248 m
Altura da coluna 10,6 m

Fonte: Autores (2021).

O material necessario para evitar problemas com corrosdo é feito em aco

inoxidavel e vitrificado (revestido em vidro internamente).

APENDICE A.2 - FILTRO DE TAMBOR ROTATIVO (F-101)

A fim de obter a area de filtracdo é realizado o calculo da filtracdo continua a
pressdo constante, conforme a Equacéo 113. O tambor esta 33% submerso e hd uma queda
de pressdo de 67 kPa, em que a resisténcia do meio filtrante pode ser desprezada e o
tempo de ciclo de filtragdo é de 250 s (GEANKOPLIS, 2003).
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Como a demanda de pirita na saida do filtro rotativo é de 9.572,374 kg/h e a
densidade da pirita € de 5.000 kg/m3, o volume de pirita a ser removido por hora é de
1,914 m3. Contudo, como o tempo de ciclo de filtragdo é de 250 segundos, a cada ciclo é
necessario obter 0,133 m3 de filtrado por ciclo de filtrag&o.

A=

pxaxcxy?®
2XtXAP

(113)

Onde,

u - viscosidade do fluido (Pa.s)

a - resisténcia especifica da torta

AP - queda de pressdo (kPa)

c - concentracdo de solidos na alimentagao (kg/m3)

V - volume (m3)

Para o calculo do tempo de filtracdo é necessario realizar o produto entre fracdo

do filtro submerso (f) pelo tempo de ciclo, conforme a Equacéo 114.

t=fxt, (114)

Sendo assim, o tempo de filtracdo sera de 82,5 segundos. Além disso, a funcdo

para o calculo da resisténcia especifica da torta é dada pela Equacdo 115 (CETEM, 2018).
a =129 x 10°° x AP°3 (115)

Portanto, a resisténcia especifica é de 3,617.10'° m/kg, enquanto a concentracio

dos so6lidos na alimentacdo é dada pela quantidade em massa de sélidos pelo volume total

da vazdo de entrada, resultando em 500 kg/m3. Desse modo, a area de filtracdo sera de
73,208 m2,

APENDICE A.3 - LEITO FLUIDIZADO (R-101)
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Para o calculo da altura do reator de leito fluidizado, baseando-se no tempo de
residéncia do carvéo para se tornar gas de sintese reportado por Mota (2013), utilizou-se

0 tempo de 50 segundos. Realizando-se o calculo conforme a Equacéo 116.

TXQ (116)

T 2
4><d

Onde,
T - tempo de residéncia (s)
Q - vazdo volumétrica total que entra no reator (m3/s)

d - didametro do reator (m)

Sendo que, para obter o didmetro do reator é utilizado a relacdo de Souza (2010),

com base na area da secéo transversal, conforme a Equacédo 117.

F=6%X10"7XSXP (117)

Onde,
F - vazdo maéssica de sélido (kg/s)
S - Area da secdo transversal (m?)

P - Presséo absoluta (Pa)

Desse modo, como a vazdo de entrada de sélidos é de 8.702,158 kg/h, ou seja,
2,417 kg/s, temos que a area de sec¢do transversal é de 39,761 m2, sendo assim o diametro
da coluna seré de 7,115 metros.

Assim, é possivel obter o comprimento (L) do reator, sendo que a vazdo
volumétrica total é dado pela soma da vazdo volumétrica de ar e de sélidos, resultando

em 12,325 m?/s, sendo assim, o comprimento do leito serd de 15,5 m.

e Arraste de particulas no Leito fluidizado
No reator de leito fluidizado ocorre, simultaneamente, a reacdo e a quebra das
particulas de pirita e de rejeito devido a alta temperatura e a turbuléncia do escoamento

do ar no interior do leito, desse modo, € dificil saber com exatiddo qual o didmetro das
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particulas dentro do leito. Porém é possivel estipular esse didmetro, baseando-se na
fluidodindmica das particulas e nas condi¢des de entrada do ar no reator

Utilizando a metodologia de Coelho e Massarani (1996), dadas no livro de
Cremasco (2012), pelas Equacdes 118, 119 e 120 e os dados dos parametros da Tabela

70 para o Leito Fluidizado, foi calculado o didmetro das particulas arrastadas no leito.

Re— pXApXVr (118)
U

Em que Re é dado por:

ny2 1/n (119)

ke = I(C:/i?e) * (C(D)I;L:eyl

Onde Cp ¢ o coeficiente de arraste da particula e “n” ¢ adimensional com valor de
0,88. A relagéo "CpRe?"é dada por:

— & (Pp=p)xgxp (120)
Cp/Re = 37 pixp?

Isolando dp na Equacdo 118 e resolvendo as equacbes 119 e 120, obtém-se o
didametro maximo das particulas arrastadas no leito, conforme a Tabela 70.

Tabela 70 - Dados para célculo do arraste de particulas do reator de leito fluidizado.

Parametro Bancada
Vazéo de ar na entrada 48.629,689 kg/h
Densidade do ar na entrada 1,2 kg/m?®
Viscosidade do ar 1,85x10° kg/m.s
Densidade das particulas 2083,3 kg/m?®
Avrea transversal do leito 39,76 m?
Velocidade de escoamento 0,283 m/s
Diametro das particulas 1,37 x10%m

Fonte: Autores (2021).
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De acordo com os resultados apresentados na tabela acima, para as condicdes de
entrada no reator de leito fluidizado (com propriedades do ar atmosférico a 25 °C)
particulas com velocidade terminal inferior & 0,283 m/s serdo arrastadas pela corrente de
ar, tais particulas apresentam diametro inferior a 0,137 mm.

Como séo arrastadas cerca de 40 % da massa total de particulas que entram no
leito, supbe-se que todas as particulas arrastadas, que irdo para 0s processos de

purificacdo dos gases, possuem didmetro inferior a 0,137 mm ou 137 um.

APENDICE A.4 - REATOR DE CONVERSAO (R-102)

Para o dimensionamento do reator de conversdo € necessario calcular o volume
de catalisador para converséo de SO2 em SOs em cada leito do Reator de Converséo. O
calculo do volume se da pela razdo entre a massa do catalisador (item 10.2.3) pela

densidade do catalisador (475 kg/m3), conforme a Equacdo 121.

_m (121)
V= P

A partir do volume é possivel calcular a altura dos leitos. Para o célculo da altura
de cada leito utiliza-se o raio do equipamento de 2,5 metros, desse modo, calcula-se a

altura necessaria para comportar a massa de catalisador necessaria pela Equacao 122.

14 (122)
T X2

O volume e altura obtidos para cada leito do reator pode ser visto na Tabela 71.

Tabela 71 - Volume e altura em cada leito do reator de converséao.
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Leito Volume (m3) Altura (cm)
I 17,084 87,007
I 14,706 74,897
" 13,369 68,088
v 4,035 20,548

Fonte: Autores (2021).

A partir dos valores obtidos de volume e altura de cada leito € possivel verificar

se estdo adequados conforme os parametros industriais. Segundo King et al. (2013), a

altura de cada leito varia entre 0,5 e 1 metro, no presente caso, a altura de cada leito variou

entre aproximadamente 0,2 e 0,87 metros, sendo assim, um tamanho de leito adequado

para as especificacfes industriais.

Além disso, segundo King et al. (2013), a altura das torres de conversdo ndo se

da pela soma das alturas de cada Leito, e sim pela relacdo de que a altura é 1,67 vezes

maior que o didmetro da mesma, desse modo, a altura do reator de conversdo sera de 8,35

m.
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APENDICE A.5 - TANQUE DE DILUICAO (TQ-101)

O volume necessario para o tanque de diluicdo é calculado a partir da
consideracdo de que o tempo em que o fluido fica retido no tanque é de 5 minutos, sendo
assim, para sabermos a capacidade em massa que o tanque devera suportar (C), basta
multiplicar o somatdrio da vazao de entrada no tanque (F) pelo tempo de retencao (t),

conforme a Equacéo 123.

C=txZF (123)

Desse modo, a capacidade do tanque é de 53.899,646 kg, sendo a densidade do
acido sulfarico de 1,83 kg/L, o volume necessario do tanque para comportar a producao
de &cido sulfurico é de 29.453,359 L. Portanto, considerando um didmetro de 3 m, temos
uma altura de 4,17 m, para melhor adequacéo ao projeto, foi escolhido uma altura de 4,5

m.

APENDICE A.6 - TANQUE DE ARMAZENAMENTO

O processo sera composto por 6 tanques de armazenamento de acido sulfarico,
sendo que cada um ira receber a demanda diéria de 230,790 ton/dia, conforme mostrado
no item 10.1.2.11, além disso, € mantido um espaco de 25% do volume para comportar
variacOes do processo.

O célculo do volume ocupado pelo produto sera realizado a partir da densidade
do mesmo (0,00183 ton/L), desse modo obtemos um valor de 126.114,798 L em cada
tanque, com o acréscimo de 25%, temos 157.643,498 L. Considerando um didmetro de

5,5 metros, temos entdo uma altura de 6,635 m.

APENDICE A.7 - TROCADORES DE CALOR

A éarea de troca térmica dos trocadores de calor presentes na rota escolhida é
calculada a partir da Equagéo 124.

Ao Q (124)
T U X ATy,
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Onde,

Q - Calor trocado (W)

U - Coeficiente global de troca térmica (W/ m2K)

ATmi - Média logaritmica da diferenca de temperatura (K)

O valor do coeficiente global de troca térmica foi obtido a partir dos dados de
Copetti (2019), sendo o calor trocado calculado pelo balanco de energia (10.2.4) e o fluido
de troca térmica é a 4gua. Desse modo, temos a Tabela 72, que apresenta a area de troca

térmica de cada trocador.

Tabela 72- Area de troca térmica dos trocadores de calor.

Equipamento Q (W) ATmi (°C)  ATm (K) U (W/m2K) Area (m?)

TC-101 7.579.027,778 415,124 688,274 200 55,058
TC-102 179.844,444 431,498 704,648 200 1,276
TC-103 443.698,056 427,906 701,056 200 3,164
TC-104 3.077.305,556 279,784 552,934 200 27,827

Fonte: Autores (2021).

Além disso, o calculo para determinar a vazdo de agua de resfriamento necessaria
foi realizado conforme a Equacdo 125, considerando o calor especifico da agua (Cpagua)

de 4,184 ki/kg°C.

Q (125)

CPXAT

m =

A Tabela 73 mostra os valores obtidos de vazdo de &gua para resfriamento

utilizada em cada um dos trocadores de calor.

Tabela 73 - Vazdo de agua de resfriamento necessaria.

Equipamento Vazdo de agua (kg/h)
TC-101 15.708,926
TC-102 358,615
TC-103 892,175
TC-104 9.463,641

Fonte: Autores (2021).
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APENDICE A.8 - PERMUTADORES

O valor do coeficiente global de troca térmica foi obtido a partir dos dados de
Copetti (2019), sendo o calor trocado calculado pelo balanco de energia (10.2.5). Desse
modo, temos a Tabela 74, que apresenta a area de troca térmica de cada permutador,

calculada conforme a Equacéo 124 (Apéndice A.7).

Tabela 74 - Area de troca térmica dos permutadores.

Equipamento QW) ATml (°C)  ATml(K) U W/ m2K) Area (m?)
P-101/102  6.719.208,333 111,414 384,414 50 349,582
Fonte: Autores (2021).

APENDICE A.9 - TORRE DE ABSORCAO | (TA-101)

O dimensionamento das Torres de Absorcéo I e Il consiste no célculo do diametro
e da altura das mesmas. Para isso, utilizou-se da metodologia proposta por Geankoplis
(2003) para torres recheadas. Neste caso, serd utilizada a correlagdo para recheios

ceramicos, visto que o produto que passa pelas torres € um acido forte.
Inicialmente, calcula-se a perda de carga de inundacéo através da Equacéo (126).

APflp0q = 0,115 X Fp®7 (126)

Onde:
Fp = Fator de empacotamento, ft~1
APy 10q= Perda de carga de inundagdo, in H2O/ft

Para fins de célculo utilizou-se as caracteristicas do recheio randémico tipo

ceramico apresentados na Tabela (75).
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Tabela 75 - Dados relativos ao recheio estruturado e randdémico.

Recheio Material Tamanho do recheio Fator de
Randdmico (in) Empacotamento (Fp)
(fth)
Raschig Rings Ceramica 2 65

Fonte: GEANKOPLIS (2018).

Através da curva representada no Anexo B.1, pode-se determinar os fluxos
maximos para o liquido e para 0 gas para que ndo ocorra inundacgédo. Os eixos X e Y da

curva séo determinados pelas Equagdes (127-128).

, G’y pc\%°
Eixo X = . X <E) (127)
Pq 05 0,5 0,05
EixoY =v [—] X FpY° X v%
¢ (pL — pg) P (128)

Em que:

G' ;= Fluxo de gas (Ib/s.ft?)

G',= Fluxo de liquido (Ib/s.ft?)

pe= Massa especifica do gas (Ib/ft3)
p..= Massa especifica do liquido (Ib/ft3)
ve= Velocidade do gés (ft/s)

v= Viscosidade cinematica do liquido (cstokes)

Conhecendo-se as massas especificas das correntes e a razdo entre seus fluxos (a
partir das vazbes conhecidas) € possivel calcular o eixo X da correlagéo e a partir do valor

ded P04, Pela curva obtém-se o eixo Y. Com o valor determinado para o eixo Y,

calcula-se a velocidade do gas (v,;) a partir da Equacéo (129).

_ EixoY
v

G‘[ PG ]"'Sxppo,sxvo,os (129)

(pL=PG)




182

e Obtencdo dos dados necessarios ao calculo

O valor da viscosidade cinemética do liquido na temperatura de entrada da torre
de absorcéo, de 74°C, foi encontrado através do Anexo B.2, resultando num valor de 5,7
cstokes. Como os fluxos do gas (G';;) e do liquido (G',) ndo podem ser obtidos, pois ainda
nao se sabe as dimensdes da Torre, considera-se a razdo G', /G’ ;como sendo igual a razéo
entre as vazdes das correntes de gas e liquido. A vazao do gas (Fio) € 50.961,238 kg/h e
a vazao do liquido (corrente Py3) é de 171.286,006 kg/h

Como a corrente de entrada na Torre | (Fi0) € uma composicdo de gases, é
necessario saber a fracdo massica de cada componente para obter sua massa especifica.

A corrente gasosa de entrada na torre de absorcédo é dada por:

kg 02 kg 502 kg NZ

+37.879,488 —=

Fio=7.612,711 %4 503 +4.093,386 +1.375,652 X959

Para obter a fragdo massica de cada componente da corrente Fio, deve-se dividir

a massa do componente na corrente pela massa total, conforme as Equagdes (130-133).

Xs03, F10 = % = 0,150 (130)
Xsoz, F10 = % =0,027 (131)
Xo2, F10= % =0,080 (132)
X2, F10= % =0,74 (133)

Utilizou-se dados de tabelas termodinamicas de propriedades de gases ideais a
25°C e 100 kPa para obter a massa especifica dos gases que entram na Torre. Como a
temperatura dos gases na entrada € de 200 °C (473 K) e a pressdo é de 1 atm, utilizou-se
a hipodtese de gases ideais e os valores foram corrigidos através da equacdo dos gases
ideais (134).

Pv=RT (134)

Onde:
P = Presséo dos gases na entrada da Torre, atm;
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v = Volume Molar dos gases, L/mol;

Lxatm

R = constante dos gases perfeitos, 0,082

molxK

T = Temperatura dos gases na entrada, 473 K

Desse modo, o volume molar de um gas ideal na temperatura de 473 K (200 °C)
é de 38,786 L/mol ou 0,02578 kmol/m3. Multiplicou-se esse valor pela massa molar de
cada componente e obteve-se o valor da massa especifica corrigida para gas ideal a
200°C, conforme a Tabela 76.

Tabela 76 - Massa especifica corrigida para gas ideal a 200°C.

Componente Massa especifica Massa molar Massa especifica
(kg/m?) (kg/kmol) corrigida (kg/m?3)
SO3 3,272 80,0 2,062
SO2 2,618 64,0 1,650
02 1,292 32,0 0,825
N2 1,13 28,0 0,722

Fonte: Autores (2021).

A massa especifica da mistura dos gases (pqis ), dada pela Equacdo 135, €
calculada a partir das fracGes massicas dos componentes da corrente Fig, multiplicados

por suas respectivas massas especificas.

Pmis = (Xs03,F10 X Psoz,r10)tXsoz,r10 X Pso2)*(Xoz,r10 X Poz) + (Xnzr10 X Pnz)
(135)

Prmis =0,956 kg/m? = 0,0597 Ib/fte

A massa especifica do acido sulfurico 98 % (a 20 °C) é 1840 kg/m3, ou 114,87
Ib/ft3 (Geankoplis, 2018). Considera-se que o acido é um liquido incompressivel,
portanto, a temperatura ndo influencia na massa especifica. A Tabela 77 apresenta 0s

dados obtidos e os resultados encontrados.
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Tabela 77 — Parametros obtidos para dimensionamento da Torre de Absorc¢éo I.

Parametros Valores

Fp (ft™) 65
Pri00a(in H20/t) 2,137

G (Ibfs) 31,208
G'IG'; 3,361
¢ ( Ib/ft%) 0,0597
L (10/ft%) 114,87
(cstokes) 57
Eixo X 0,077
Eixo Y 1,7
v (ft/s) 8,5

Fonte: Autores (2021).

e Obtencdo do diametro da torre

O valor encontrado de v, corresponde a velocidade de inundacdo do gas. Como
seguranca, considerando 50% da velocidade de inundacgéo, pode-se calcular o fluxo de
géas a partir da Equacdo (136).

G';=05%X v; X pg (136)
G'¢=0,254 Ib/s.ft?
A partir do fluxo (G';;) e da vazao de gas (Gg), calcula-se a area superficial da

torre (A) (Equagdo 137).

A=SC (137)

A = 122,866 ft?
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Por fim, calcula-se o diametro da torre conforme Equacéo 138.
138
dp= /ﬁ (138)
Vi

dr=12,508 ft ou 3,81 m

e Obtencdo da altura da torre

A altura das torres foi calculada baseada na metodologia apresentada por Ghasem
(2012). Segundo este método, a altura da torre (Hr) é fungéo do tipo de recheio, vaz&o de
liquido e gas, concentracdo do componente a ser absorvido (soluto) e temperatura do
sistema. A altura da torre esta também relacionada com a altura do recheio (Hr). Segundo
King et al. (2013), as alturas de recheio utilizadas para as torres de secagem e absorgéo
nas industrias de acido sulfdrico sdo 3 e 4 m, respectivamente.

Dessa forma, a altura total da torre (m) pode ser calculada pela Equacao 139, onde
dr (m) é o didmetro das torres.

Hr=14X Hp+1,2x d,+ 2,81 (139)

Substituindo, temos:
Hy=14%4+1,2%3,81+ 2,81

Hp=12,982 m

APENDICE A.10 - TORRE DE ABSORGCAO Il (TA-102)

Para calcular o didmetro e a altura da Torre de Absorcdo Il, utiliza-se a mesma
metodologia descrita para o dimensionamento da Torre de Absor¢do I, o que ira mudar
sdo as vazles e temperatura das correntes de entrada e saida da torre. Desse modo, todas
as hipoteses e consideracgdes feitas paraa TA-101 valem para TA-102. A Tabela 78 dispde

0s dados necessarios para o dimensionamento.
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Tabela 78 - Parametros obtidos para dimensionamento da Torre de Absorcéo 1.

Parametro Valores
Fp (ft*) 65
Pr1p0a(in H20/ft) 2,137
G (Ib/s) 26,546
GG, 0,805
¢ ( 1b/ft?) 0,0499
1(10/ft%) 114,87
(cstokes) 5,7
Eixo X 0,017
Eixo Y 22
vg(ft/s) 12,0

Fonte: Autores (2021).

e Obtencdo do diametro da torre

Do mesmo modo que para a TA-101, considerou-se 50% da velocidade de

inundacdo (ve) para calcular o fluxo da corrente gasosa a partir da Equagdo 136,
resultando em:

G'¢=0,3 Ib/s.ft?
A area superficial (A) encontrada para a Torre de Asorcdo Il, de acordo com a
Equacdo 137 foi:
A =88,49 ft?

O diadmetro obtido para a TA-102, a partir da Equacdo 138, é de:

dr=10,61 ft ou 3,23 m
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e Obtencdo da altura da torre

Conforme a metodologia de Ghasem (2012), com altura de recheio de 4 m, de

acordo com Equacéo 139, a altura obtida para a TA-102 é de:

H,=12,286 m

APENDICE A.11 - TORRE DE SECAGEM (TS-101)

O dimensionamento da Torre de Secagem € feito com a mesma metodologia
utilizada nas torres de absorc¢éo | e Il, uma vez que na torre de secagem a umidade (&4gua)
presente no ar atmosférico é absorvida pela corrente de acido sulfurico 98%. As principais
diferencas entre a TS-101 e as torres de absorcdo | e Il é a vazdo e as propriedades
termodinamicas das correntes de entrada e saida. Os dados usados nos célculos do

dimensionamento da TS-101 estdo apresentados na Tabela 79.

Tabela 79 - Pardmetros obtidos para dimensionamento da Torre de Secagem.

Parametros Valores
Fp (ft1) 65
Prio0a(in H20/ft) 2,137
G (Ib/s) 62,608
G'LIG g 4,216
¢ (1b/ft3) 0,0748
L (Ib/ft3) 114,87
(cstokes) 57
Eixo X 0,108
Eixo Y 1,58
vg(ft/s) 7,038

Fonte: Autores (2021).
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e Obtencao do diametro da torre

Novamente, considerou-se 50% da velocidade de inundacao (vg) para calcular o

fluxo da corrente gasosa a partir da Equacéo 136, resultando em:
G's=0,263 Ib/s.ft?
A éarea superficial (A) encontrada para a TS-101, de acordo com a Equacdo 137

foi:
A =238 ft?

O diametro obtido é:

dr=17,41ftou 531 m

e Obtencdo da altura da torre

Conforme a metodologia de Ghasem (2012), com altura de recheio de 3 m (para
torres de secagem), de acordo com Equacéo 140, a altura obtida para a TS-101 é de:

H,=13,382m
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APENDICE A.12 - FORNALHA (FN-301)

Com o valor da quantidade de calor necessaria para aquecimento do fluido,
conforme os dados do balanco de energia da Fornalha (10.2.8), é possivel obter o valor
da érea de troca térmica da fornalha (Tabela 80), a partir da Equacdo 71. Utilizando o
coeficiente global de troca térmica (U) de 150 kW/m2.K (COPETTI, 2019).

Tabela 80 - Area de troca térmica da Fornalha.

Equipamento Q (kW) ATmi (K) U (W/ m2K) Area (m?)

FN-301 4.855,733 429,609 150 75,351
Fonte: Autores (2021).

A quantidade de combustivel necessario para a queima na fornalha levard em
conta a estequiometria das Reacdes 13-14, em que a proporc¢éo da quantidade de carbono

utilizada em relacéo a quantidade de CO> produzida é 1:1.

Segundo Baptista (2013), o rendimento térmico da fornalha é de
aproximadamente 85% e o consumo de combustivel para atender a demanda de energia

requisitada é calculado pela Equacéo 140.

. Q (140)

Megrvio = m

Em que,

Q — Calor necessaria para aqguecimento do fluido (kJ/h)
PCI — Poder calorifico inferior do carvdo mineral (kJ/kg)
n — rendimento térmico da fornalha

O PCI € calculado a partir do poder calorifico superior (PCS), conforme as
EquacOes 141-142.

0
PCS = 33.900 x C + 141.800 X (H - §) (141)
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PCI = PCS — 21600 X H (142)

Em que,

C — Teor de carbono

H — Teor de hidrogénio
O — Teor de oxigénio

Obtendo, desse modo, um valor de 22.212 kJ/kg para PCS e 21.334 kJ/kg para o
PCI.

Para o dimensionamento da ciAmara de combustao realiza-se o calculo do volume

da camara pela Equacéo 143.

_ PCT X Megryao (143)

I/CC K

Onde,
PCI — Poder calorifico inferior do carvdo mineral (kJ/kg)
Mecarvio — Vazdo massica de carvao (kg/h)
K — Carga térmica volumétrica (J/s.m3)
O valor da carga térmica volumétrica é de 175 kJ/s.m3 (MELO et al., 2010).

Além disso, a altura da cAmara de combustdo é calculada a partir da Equacao 144,
sendo estabelecido o diametro da mesma.

A XV (144)
T X d2,

cc

Com o valor da taxa de combustéo, dimensionou-se a grelha, para isso, adotou-
se, neste projeto, o valor de 150 kg/h.m? para a taxa de carregamento (N¢) (MELO et al.,

2010). Desse modo, com a Equacédo 145, determinou-se a &rea total da grelha.

Mearvio (145)
A, =

Os resultados estdo apresentados na Tabela 81.
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Tabela 81 — Dimensionamento da Fornalha.

Equipamento Mecarvao (Kg/h) Vee (M3) dec (M) hee (M) Ac (m?)
FN-301 1.024,224 124,862 5 6,359 6,828

Fonte: Autores (2021).
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APENDICE A.13 - TORRE DE RESFRIAMENTO

A fim de reaproveitar a agua utilizada no processo nos trocadores de calor e das
camisas de resfriamento dos equipamentos, utiliza-se a torre de resfriamento, pode-se
entdo reduzir a temperatura da agua para até 25°C e reutilizando-se para o resfriamento

nos trocadores de calor e camisas de resfriamento.

A temperatura das correntes de saida dos trocadores de calor é de 35°C, enquanto
nas camisas de resfriamento do Leito Fluidizado e das Torres de Absor¢éo a temperatura
de saida de 4gua é de 70°C. Considerou-se a reposi¢do de 2% de agua fria, devido a perdas

na torre de resfriamento.

As condices escolhidas para o projeto séo: ar de entrada a 30 °C bulbo seco (TBS)
e 22 °C bulbo imido (TBU); 4gua resfriada na saida da torre a 25 °C e uma relagéo ar/agua

de 1,5 vezes a minima.

A fim de se obter a altura da torre sdo utilizados os seguintes parametros:
coeficiente de transferéncia de massa (Kya) é estimado em 3.230 Kg/h.m3, desde que a
vazado massica da agua seja no minimo 9.820 Kg/h.m2 (Lmin) € a do gas 7.360 Kg/h.m2
(Gmin) (MCCABE, 1985).

A fim de obter o fluxo de ar (rhar), considerou-se a relacao de ar/agua 1,5 vezes a

vazdo massica de agua minima, conforme a Equacéo 146.

My, = 1,5 X Lyin (146)

Sendo assim, temos uma vazdo massica de ar para resfriamento de 14.740 kg/h.m2,
portanto é possivel obter a &rea de se¢do transversal da torre, conforme a Equacédo 147.

F (147)
A=—
L

Em que F representa a vazdo total de 4gua que entra na torre, ou seja, 286.144,49
kg/h e L a vazdo massica de agua minima (Lmin), temos entdo uma &rea de segéo
transversal de 29,139 m2. Como a torre utilizada apresenta formato cilindrico, temos que
o didmetro da mesma seré de 6,091 metros, sendo assim, o diametro escolhido para a

torre € de 6,1 metros, para melhor aproximacao das condigdes operacionais.
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A altura da torre € obtida a partir do diagrama de equilibrio, para isso € necessario

obter a entalpia do ar de entrada, a partir da Equacéo 148.

H, = (1,005 + 1,88 x H;) x (T — To) + 2501,4 X H; (148)
Em que,
Hy - Entalpia do ar (J/kg ar seco)
T — Temperatura da 4gua (°C)
To — Temperatura de referencia (0°C)

H: — umidade de entrada do ar (kg &gua/kg ar seco)

Com as condigdes de entrada do ar, através da carta psicrométrica (Anexo D)
temos uma umidade de entrada de H: = 0,0132 kg agua/ kg ar seco. T representa a

temperatura do ar e Toa temperatura de referéncia (0°C).

Temos que a entalpia do ar de entrada é de 63,913 kJ/kg de ar seco. Com os dados
de equilibrio da temperatura da agua versus entalpia do ar conforme a Figura 33, plota-

se um grafico de equilibrio.

Figura 33 — Dados de equilibrio temperatura da dgua vs. Entalpia do ar.

T, (°C) H, (J/kg ar seco)
15,6 43680
26,7 84000
294 97200
32,2 112100
35.0 128900
37.8 148200
40.6 172100
433 197200
46,1 224500
60.0 461500

Fonte: MCABE (1985).

Com os dados, € plotado no grafico os pontos (Tvi, Hy1), tracando a reta
representada por Gmin a partir desse ponto até a curva de equilibrio em T2, obtém-se Hymin
de 125 kJ/kg ar seco.
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Com esses dados é possivel determinar uma nova relacao ar/agua, pelas Equacdes
149-150.

Gmin _a X (T, — Tpy) (149)
L Hymin - HYl

Sendo c. o calor especifico da agua (4.188 J/Kg °C), temos que o valor de Gmin/L

é de 1,9, sendo assim a nova relacéo é dada pela Equacgéo 150.

G _ Gmin (150)
L= 1,5 X T

Retorna-se ao balango de energia, aplica-se a nova relagéo G/L para encontrar Hy.
(Equacéo 151)

L 151
Hy, = C Xy, X (T, —Tpq) + Hyy (151)

Temos que Hy é de 97,365 kJ/kg de ar seco, com esse segundo ponto (T2, Hy2),
encontra-se a curva de operacdo, conforme Figura 34, que mostra a curva de operacao
(em laranja) e a curva de equilibrio dentro das condicGes especificadas (em azul), sendo
que o eixo y representa a entalpia em J/kg de ar seco e o0 eixo x a temperatura da fase
liquida em °C.

Figura 34 — Curva de Operacdo e Equilibrio torre de resfriamento.

Curvas de operagio e Equilibrio
250000

200000
150000

100000

H (J/kg ar seco)

50000

Fonte: Autores (2021).
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O calculo da altura da torre (Z) € dado pela Equacdo 153, para isso, utiliza-se 0s

dados de equilibrio com uma amarracéo vertical (Equacao 152).

hla (152)
—— >
kGa
,_G nyZ dHy (153)
Kyaly, Hy—H,y

Utilizou-se 0 método dos trapézios (Tabela 82) para a solucdo numérica da

integral e a area é obtida pela Equacédo 154.

(B+b)x2 (154)
Atrapézio = T

Tabela 82- Dados obtidos da curva de entalpia de ar seco em funcdo da

temperatura.
Hy (Curva de Hy" (Curva de . )
TL(°C) N o 1/(Hy -Hy) Area
Operacéo) Equilibrio)
25 63,912 75 0,090 0,694
34 76,535 125 0,021 0,189
continuacdo

43 89,1575 200 0,009 0,062
53 97,365 300 0,005 -

Fonte: Autores (2021).

Desse modo, o valor da integral € definido pela soma das areas da Tabela 76, ou
seja, 0,945. Pode-se calcular a altura da torre (Z), com Gmin € Kya estimado em 3.230

Kg/h.m3. Temos entdo que a altura da torre é de 2,154 metros.



APENDICE A.14- DIMENSIONAMENTO DAS BOMBAS

196

As Tabelas 83 e 84 apresentam dos resultados da poténcia e 0 modelo escolhido

para cada bomba utilizada no processo. Os resultados estdo baseados nas equacGes do
Item 10.2.7 (Bombas).

Tabela 83 - Dados obtidos e utilizados no célculo da poténcia das bombas.

Vazao
Bomba  massica (kg/s) Zb-Za(m) Wp (J/Kg) Pb (W) Pb (cv)
B 101 33,79 4 58,213 1.996,93 2,68
B 102 36,03 3,5 79,295 2.857,12 3,89
B 103 206,57 2,6 35,141 7.258,94 9,87
B 104 206,13 2,6 35,052 7.225,19 9,83
B 105 47,58 3,982 52,427 2.494,39 3,39
B 106 10,12 3,786 49,311 499,20 0,68
B 107 6,21 1,2 16,196 100,54 0,14
B 108 17,85 8,982 168,665 3.997,28 5,44
B 109 9,53 8,262 138,84 2.764,88 3,76
B TC1 4,35 7,14 96,829 421,30 0,57
B TC2 0,10 9,64 185,957 18,47 0,03
B TC3 0,25 7,23 101,922 25,20 0,03
B TC4 2,62 14,26 190,654 499,73 0,68
Fonte: Autores (2021).
Tabela 84 — Poténcias obtidas, modelo e marca de cada bomba.
Bomba Z (m) Pb (cv) Pb (cv) Modelo Marca
THL-13/ Thebe bombas
B 101 4 2,68 3 THLI-13 hidraulicas LTDA
THS-18/ Thebe bombas
B 102 3,5 3,89 4 THSI-18 hidraulicas LTDA
Thebe bombas
B 103 2,6 9,87 10 THB-18 hidraulicas LTDA
Thebe bombas
B 104 2,6 9,83 10 THB-18 hidraulicas LTDA
THS-18/ Thebe bombas
B 105 3,982 3,39 4 THSI-18 hidraulicas LTDA
Thebe bombas
B 106 3,786 0,68 3/4 TP-70 hidraulicas LTDA
Thebe bombas
B 107 1,2 0,14 1/4 APP-13 hidraulicas LTDA
Thebe bombas
B 108 10,982 5,44 5,5 THB-18 hidraulicas LTDA
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continuacdo

B 109 10,286
BTC1 7,14
B TC2 9,64
B TC3 7,23
B TC4 14,26

3,76
0,57
0,03
0,03

0,68

3/4

1/4

1/4

3/4

THB-18

TP-70

APP-13

APP-13

TP-70

Thebe bombas
hidraulicas LTDA
Thebe bombas
hidraulicas LTDA
Thebe bombas
hidraulicas LTDA
Thebe bombas
hidraulicas LTDA
Thebe bombas
hidraulicas LTDA

Fonte: Autores (2021).
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APENDICE B - MEMORIAL DE CALCULO TUBULACOES

APENDICE B.1 - TUBULACOES DO PROCESSO

Para o célculo do didmetro das tubulagdes, utilizou-se a vazao necessaria para
cada trecho e dividiu-se pela velocidade recomendada. Com isso obtém-se uma area
transversal para cada trecho, a qual se utilizou na Equagdo 155 para a obtengdo do

diametro.

_ mxD? (155)
T4

Pbde-se determinar os didmetros para cada trecho, conforme mostrado nas
Tabelas 85-86.

Tabela 85 — Diametro das tubulacdes de gases para cada trecho.

Trecho Vazéo (kg/h) Area (m?) Didmetro (m)
1-1 99.199,141 0,459 0,765
1-2 48.629,689 0,225 0,535
1-3 53.507,830 0,248 0,562
1-4 51.570,327 0,239 0,551
1-5 50.961,238 0,236 0,548
1-6 50.961,238 0,236 0,548
1-7 50.961,24 0,236 0,548
1-8 43.348,526 0,201 0,505
1-9 43.349,526 0,201 0,505

1-10 43.350,526 0,201 0,506
1-11 41.797,56 0,194 0,496
1-12 50.565,94 0,234 0,546

Fonte: Autores (2021).

Tabela 86 — Diametro das tubulagdes de acido sulfarico para cada trecho.

Trecho Vazéo (kg/h) Area (m?) Diametro (m)
2-1 171.286,01 0,022 0,166
2-2 178.898,72 0,022 0,169
2-3 34.896,80 0,004 0,075
2-4 36.447,77 0,005 0,076

2-5 742.055,64 0,093 0,345
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continuacdo

2-6
2-7
2-8
2-9

743.649,18

11.175,14
11.175,14
11.175,14

0,094
0,001
0,001
0,001

0,345
0,042
0,042
0,042

Fonte: Autores (2021).

Para a escolha do diametro comercial de cada trecho, considerou-se o diametro

imediatamente inferior e imediatamente superior do didmetro calculado, seguindo a

norma ANSI B.36.10 e 36.19 (Anexo G). Desse modo, calculou-se a area pela Equacao

155 e as velocidades correspondentes a cada didametro pela Equacdo 156, com isso,

escolheu-se o diametro comercial onde a velocidade calculada é a mais proxima da

velocidade recomendada, conforme as Tabelas 87-88.

b= 4xQ (156)
X D?
Tabela 87 — Diametro comercial das tubulagdes de gases para cada trecho.
Menor diametro (pol) Maior didmetro (pol)

Diametro Diametro Diametro
comercial ) comercial ) escolhido
(pol) Area (m?) v (m/s) (pol) Area (m?) v (m/s)  (pol)
24 0,292 31,470 30 0,456 20,141 30
20 0,203 22,216 24 0,292 15,428 20
20 0,203 24,444 24 0,292 16,975 20
20 0,203 23,559 24 0,292 16,360 20
20 0,203 23,281 24 0,292 16,167 20
20 0,203 23,281 24 0,292 16,167 20
20 0,203 23,281 24 0,292 16,167 20
18 0,164 24,448 20 0,203 19,803 20
18 0,164 24,449 20 0,203 19,803 20
18 0,164 24,449 20 0,203 19,804 20
18 0,164 23,573 20 0,203 19,094 20
20 0,203 23,100 24 0,292 16,042 20

Fonte: Autores (2021).
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Tabela 88 — Diametro comercial das tubulagdes de acido sulfurico para cada trecho.

Menor diametro (pol)

Maior diametro (pol)

Diametro ) Diametro ) Diametro
comercial Area % comercial Area % escolhido
(pol) (m?)  (mis) (pol) (m?)  (m/s) (pol)

6 0,018 1,417 8 0,032 0,797 6
6 0,018 1,480 8 0,032 0,832 6
3 0,005 1,155 21/2 0,003 1,663 3
3 0,005 1,206 21/2 0,003 1,737 3
12 0,073 1,534 14 0,099 1,127 14
12 0,073 1,538 14 0,099 1,130 14
21/2 0,003 0,532 3 0,005 0,370 21/2
21/2 0,003 0,532 3 0,005 0,370 21/2
21/2 0,003 0,532 3 0,005 0,370 21/2

Fonte: Autores (2021).

Sabendo que o comprimento das tubulacBes é dado a partir do somatério do

comprimento horizontal obtido pela planta baixa e da altura de cada equipamento. Sendo

que, para o célculo do comprimento total da tubulagdo do processo, considerou-se uma

porcentagem de 25% do comprimento real para perda de carga nos acessorios, 0s

resultados podem ser vistos nas Tabelas 89-90.
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Tabela 89 — Variacédo de altura, comprimento real e total para tubulagdo contendo gases.

Trecho Az (M) Comprimento (m) Comprimento Total (m)
1-1 1 1,48 2,850
1-2 5,267 7,45 14,580
1-3 5 7,57 14,463
1-4 1 8,97 12,213
1-5 6,35 15,11 25,238
1-6 1 4,54 6,675
1-7 2 12,16 17,200
1-8 2 10,11 14,638
1-9 1 3,4 5,250
1-10 2 7,37 11,213
1-11 1,9 11,08 15,750
1-12 3 2,75 6,438

Fonte: Autores (2021).

Tabela 90 — Variacdo de altura, comprimento real e total para tubulacdo contendo acido

sulfarico.

Trecho Az (m) Comprimento (m) Comprimento Total (m)
2-1 3,982 1,96 6,432
2-2 3,982 1,98 6,457
2-3 3,786 4,83 9,824
2-4 3,786 4,9 9,911
2-5 2,6 23,04 31,400
2-6 2,6 26,51 35,738
2-7 1,2 10,88 14,800
2-8 1,2 7,16 10,150
2-9 1.2 7,32 10,350

Fonte: Autores (2021).
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APENDICE B.2 - TUBULAGCOES DE AGUA FRIA

A demanda de agua nos equipamentos é mostrada na Tabela 37. Enquanto a
demanda de &gua para prédios auxiliares, ou seja, escritorio, sanitarios, cozinha,
lavanderia e refeitdrio, foram calculadas a partir da estimativa das vazdes de agua em
cada peca, conforme o Anexo H. Sendo assim, obtém-se a Tabela 36, que mostra a

demanda de agua por peca.

Utilizando as mesmas relacGes do apéndice B.1, temos a vazdo de cada trecho
com sua area e diametro real, tendo 2 m/s como velocidade recomendada para tubulactes
de 4gua fria (Tabela 91).

Tabela 91 — Diametro das tubulacGes de agua fria para cada trecho.

Trecho Vazéo (L/h) Area (m?) Diametro (m)
3-1 5,000 6,944E-07 0,0009
3-2 417,921 5,804E-05 0,0086
3-3 9.463,641 1,314E-03 0,0409
3-4 892,175 1,239E-04 0,0126
3-5 358,615 4,981E-05 0,0080
3-6 15.708,926 2,182E-03 0,0527
3-7 23.195,718 3,222E-03 0,0640
3-8 122.011,855 1,695E-02 0,1469
3-9 129.167,304 1,794E-02 0,1511

3-10 957,237 1,329E-04 0,0130
3-11 136.902,000 1,901E-02 0,1556
3-12 237.678,042 3,301E-02 0,2050
3-13 1.552,500 2,156E-04 0,0166
3-14 629,750 8,747E-05 0,0106
3-17 64.265,99 8,926E-03 0,1066
3-18 34.947,95 4,854E-03 0,0786

Fonte: Autores (2021).

Para a escolha do didametro comercial de cada trecho, considerou-se o didmetro
imediatamente inferior e imediatamente superior do didmetro calculado, seguindo a
norma ANSI B.36.10 e 36.19 (Anexo G). Temos entdo a Tabela 92, com o didametro

escolhido para o processo em cada um dos trechos.
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Menor Didmetro (pol)

Maior Didmetro (pol)

Diametro Diametro
comercial ) comercial ) Diametro
(pol) Area (m?) v (m/s) (pol) Area (m?) v (m/s) escolhido (pol)
1/8 7,917E-06 0,175 1/4 3,167E-05 0,0439 1/8
Ya 3,167E-05 3,666 1/2 1,267E-04 0,9164 1/2
1% 1,140E-03 2,306 2 2,027E-03 11,2970 11/2
Ya 1,267E-04 1,956 3/4 2,850E-04 0,8695 1/2
Ya 3,167E-05 3,145 1/2 1,267E-04 0,7864 1/4
2 2,027E-03 2,153 21/2 3,167E-03 11,3779 2
2% 3,167E-03 2,035 3 4,560E-03 1,4129 21/2
4 8,107E-03 4,180 6 1,824E-02 11,8580 6
4 8,107E-03 4,426 6 1,824E-02 11,9669 6
Ya 1,267E-04 2,099 3/4 2,850E-04 10,9329 1/2
6 1,824E-02 2,085 10 5,067E-02 0,7505 6
6 1,824E-02 3,619 10 5,067E-02 1,3029 10
Ya 1,267E-04 3,404 3/4 2,850E-04 1,5130 3/4
Ya 1,267E-04 1,381 3/4 2,850E-04 0,6137 1/2
3 4,560E-03 3,915 6 1,824E-02 0,9786 3
2 3,167E-03 3,065 3 4,560E-03 2,1287 3

Fonte: Autores (2021).

Do mesmo modo que no apéndice B.1, o comprimento das tubulacdes € calculado

a partir do somatdrio do comprimento horizontal obtido pela planta baixa e da altura de

cada equipamento. Sendo que, para o calculo do comprimento total da tubulacdo do

processo, considerou-se uma porcentagem de 25% do comprimento real para perda de

carga nos acessorios, o resultado pode ser visto na Tabela 93.

Tabela 93 — Variacdo de altura, comprimento real e total para tubulacdo de agua fria.

Trecho Az (m) Comprimento (m) Comprimento Total (m)
3-1 1 2,4 4,000
3-2 2 20,94 28,175
3-3 1 14,26 18,825
3-4 1 7,23 10,038
3-5 1 9,64 13,050
3-6 1 7,14 9,925
3-7 3 9,6 15,000
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continuacdo

3-8 4 23,93 33,913
3-9 3,5 7,7 13,125
3-10 2 6,52 10,150
3-11 1 23,61 30,513
3-12 1,5 1,73 3,663
3-13 2 57,76 74,200
3-14 1,5 32 41,500
3-17 2 10,51 15,138
3-18 2 12,6 17,750

Fonte: Autores (2021).

B.2.1 Vestiarios

Como o nimero de colaboradores da fabrica é de 96, sendo desses, 45 operarios
de producdo. Desse modo, ha 2 vestiarios com 5 chuveiros no total, trés no vestiario

masculino e dois no vestiario feminino.

Além disso, had 10 vasos sanitarios, 4 no vestiario masculino, 4 no vestiario
feminino. Ha, também, dois banheiros localizados no escritério, um feminino e um
masculino, cada um com um vaso sanitario e uma pia. Cada vestiario possui duas pias,

totalizando 6 pias.

A vazdo do chuveiro foi calculada a partir da consideracdo de que que cada
funcionario da producéo, ou seja, 45 colaboradores, tomam banho uma vez ao dia, sendo

0 periodo de duracdo de 5 minutos.

Para os sanitarios, considerou-se que cada funcionario utiliza o banheiro 3 vezes
por dia, com descarga de 15 segundos (DEBOITA e BACK, 2014). Para as pias,
considerou-se que cada funcionario lava as méos 5 vezes ao dia, com 30 segundos de

enxague.

B.2.2 Cozinha

Utiliza-se agua fria nas duas pias da cozinha, e no lava-lougas. Conforme o Anexo

H, a pia tem vazdo de 15L/min e considerou-se que cada uma € utilizada 10 minutos por
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dia. Enquanto a maquina de lavar louca apresenta uma vazédo de 18L/min e um tempo de

uso de 12 minutos por dia.

O alimento é produzido na empresa, sendo assim, ha necessidade de utilizar agua
para o cozimento. O nimero de panelas utilizadas sdo seis, considerando-se que cada
pessoa necessita de 8 Litros de &gua para o cozimento do seu alimento, e 0 tempo para o

cozimento é de, em média, 1 hora.

B.2.3 Bebedouros

No refeitorio, escritorios e producdo ha bebedouros disponiveis, sendo que a
Norma Regulamentadora 18 (NR18) estabelece que industrias devem ter pelo menos
um bebedouro que ofereca dgua potavel e filtrada para cada 25 trabalhadores.

Desse modo, ha 5 bebedouros, dois no refeitorio, dois na area industrial e um no
escritorio, estimando um consumo de 2 litros de agua por funcionério, temos que a

demanda de agua nos bebedouros é de 8 L/h.

B.2.4 Poco artesiano

A demanda de agua removida do poco artesiano é mostrada na Tabela 94,
utilizando as mesmas relagdes do Apéndice B.1, temos a vazéo de cada trecho com sua
area e diametro real, tendo 2,5 m/s como velocidade recomendada para tubulacdes de

agua fria.

Tabela 94 — Diametro das tubulac@es de agua provinda do pogo para cada trecho.

Trecho Vazdo (L/h)  Area (m?) Diametro (m) Diametro (pol)
3-15 5.926,04 0,0006 0,02895 11/7
3-16 2.187,25 0,0002 0,01759 213

Fonte: Autores (2021).

Para a escolha do diametro comercial de cada trecho, considerou-se o diametro
imediatamente inferior e imediatamente superior do diametro calculado, seguindo a
norma ANSI B.36.10 e 36.19 (Anexo G). Temos entdo a Tabela 95, com o didametro
escolhido para o processo em cada um dos trechos.
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Tabela 95 — Diametro comercial das tubulacdes de agua do po¢o em cada trecho.

Menor Didmetro (pol) Maior Diametro (pol)

Diametro Diametro Diametro
comercial comercial escolhido
(pol)  Area(m?) v (m/s)  (pol) Area (m?) v (m/s) (pol)

1 0,0005 3,248 11/4 0,0008 2,079 11/4
1/2 0,0001 4,796 1 0,0005 1,199 1

Fonte: Autores (2021).

Do mesmo modo que no apéndice B.1, o comprimento das tubulac@es € calculado
a partir do somatdrio do comprimento horizontal obtido pela planta baixa e da altura de
cada equipamento. Sendo que, para o célculo do comprimento total da tubulacdo do
processo, considerou-se uma porcentagem de 25% do comprimento real para perda de

carga nos acessorios, o resultado pode ser visto na Tabela 96.

Tabela 96— Variacdo de altura, comprimento real e total para tubulacdo de 4gua provinda

do pogo.
Trecho Az (m) Comprimento (m) Comprimento Total (m)
3-15 115 35,04 158,800
3-16 13 75,19 106,988

Fonte: Autores (2021).
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APENDICE B.3 - TUBULACOES DE AGUA QUENTE

A demanda de agua nos equipamentos € mostrada na Tabela 97, utilizando as
mesmas relacGes do apéndice B.1, temos a vazdo de cada trecho com sua area e didametro

real, tendo 3 m/s como velocidade recomendada para tubulacdes de agua fria.

Tabela 97 — Didmetro das tubulagdes de agua quente para cada trecho.

Trecho Vazéo (L/h) Area (m?) Didmetro (m)
4-1 9.463,641 8,763E-04 0,033
4-2 892,175 8,261E-05 0,010
4-3 358,615 3,321E-05 0,007
4-4 15.708,926 1,455E-03 0,043
4-5 23.195,718 2,148E-03 0,052
4-6 64.265,99 1,785E-02 0,0870
4-7 34.947,95 9,708E-03 0,0642

Fonte: Autores (2021).

Para a escolha do didametro comercial de cada trecho, considerou-se o diametro
imediatamente inferior e imediatamente superior do diametro calculado, seguindo a
norma ANSI B.36.10 e 36.19 (Anexo G). Temos entdo a Tabela 98, com o diametro

escolhido para o processo em cada um dos trechos.

Tabela 98 — Diametro comercial das tubulacdes de agua fria para cada trecho.

Menor Didmetro (pol) Maior Diametro (pol)

Diametro Diametro Diametro
comercial ) % comercial ) % escolhido
(pol) Area (m?)  (m/s) (pol) Area (m?) (m/s) (pol)
11/4 7,917E-04 3,320 11/2 1,140E-03 2,306 11/4
1/4 3,167E-05 7,825 1/2 1,267E-04 1,956 1/2
1/4 3,167E-05 3,145 1/2 1,267E-04 0,786 1/4
11/2 1,140E-03 3,827 2 2,027E-03 2,153 11/2
2 2,027E-03 3,179 21/2 3,167E-03 2,035 2
3 4,560E-03 3,915 6 1,824E-02 0,979 3

2 2,027E-03 4,790 21/2 3,167E-03 3,065 21/2

Fonte: Autores (2021).
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Do mesmo modo que no apéndice B.1, o comprimento das tubulagdes é calculado
a partir do somatdrio do comprimento horizontal obtido pela planta baixa e da altura de
cada equipamento. Sendo que, para o célculo do comprimento total da tubulacdo do
processo, considerou-se uma porcentagem de 25% do comprimento real para perda de

carga nos acessorios, o resultado pode ser visto na Tabela 99.

Tabela 99 — Variacédo de altura, comprimento real e total para tubulacdo de agua quente.

Trecho Az (M) Comprimento (m) Comprimento Total (m)
4-1 1 29,51 37,888
4-2 1 6,78 9,475
4-3 1 11,04 14,800
4-4 1 7,83 10,788
4-5 3 10,47 16,088
4-6 10 3,28 14,100
4-7 10 10,14 22,675

Fonte: Autores (2021).
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APENDICE B.4 — INSTALACOES DE AR COMPRIMIDO

Para a obtencdo do diametro das instalaces de ar comprimido, utilizou-se a
Equacdo 157 (MALDANER, 2016).

(157)

4= 10x 511,663785 x 103 x Q185 x I,
B AP X P

Sendo d o diametro em mm, Q o volume de corrente de ar em m3/h, Lt o
comprimento total da linha em m, AP a queda de presséo admitida, ou seja, a perda de
carga em funcdo dos atritos internos da tubulacdo e singularidades, em kgf/cm? e P a

pressdo do regime em kgf/cm2.

Sendo que o comprimento das tubulagdes é calculado a partir do somatorio do
comprimento horizontal obtido pela planta baixa e da altura de cada equipamento. Para o
calculo do comprimento total da tubulagdo do processo, considerou-se uma porcentagem
de 25% do comprimento real para perda de carga nos acessorios. O resultado pode ser

visto na Tabela 39.

Para o dimensionamento da tubulacéo, considera-se que a queda de pressao varia
de 0,3 kgf/cm? para tubulacGes menores que 500 m de comprimento e que a pressdo de
regime gira em torno de 7 a 12 kgf/cmz2. Temos entdo que o diametro da tubulacgéo é de
121,884 mm. Considerou-se o diametro seguindo a norma ANSI B.36.10 e 36.19 (Anexo

G). Temos entdo que o diametro comercial da tubulagdo de ar comprimido ¢ de 3°°.
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ANEXO A - CATALOGOS DOS EQUIPAMENTOS

ANEXO A.1 - CATALOGO DE ESTEIRAS

Belt Conveyor

Fonte: UNI-XU.

BELT FEEDERS

Fonte: FEECO.



ANEXO A.2 - CATALOGO DOS SILOS (S-101)

MODELO

5,301 292 1.65 1.7
6,215 292 1,65
2.52 7.129 292 1.65
8.043 292 1.65
8 957 292 1.65
6.287 2.92 | 1.53%
275 7.200 292 | 1.53%
i 8.114 292 | 1535
9.028 7 292 | 1,535
6050 | 183 | 3,166 | 1,282
6,564 2,74 3,166 | 1,282
366 | 7878 | 3466 | 3,186 | 1,282
457 3,166 | 1.282
549 | 3,185 | 1,282 | 67.7
274 | 3.147 | 0805 64,3
3,66 3,147 | 0.805 794
458 £57 | 3147 | 0805 | %44
1 549 | 3,147 | 0805 | 1095
6,40 3,147 | 0805 | 1286
7.32 3147 | 0.805 139.7
2726 | 3.59 | 0805 98
366 | 3,596 | 0805 | 119.7
457 | 359 | 0805 | 1414
55 549 | 3,59 Q.&”J? 163,2
; 6,40 359 | 0805 | 1849
732 3.596 | 0805 | 206,46
13285] 823 | 3,596 | 0,805 | 2283
14,199] 2.14 3.596 | 0.805 | 250.1
9.268 | 3.6 183 054 | 1705
10,182 ] 457 2001
109 549 229.6
12011 6,40 2592
64 112925 732 2888
13840 B23 3184
14,754 2.4 g 3479
15468 10,06 383 94 | 3775
16583 1057 | 383 | 054 | 4071

Fonte: PAGE.
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ANEXO A.3 - CATALOGO DO MOINHO (M-101)

Moinhos
RGM 755C

Sistema de tampas Bipartido

Com o intuito de reduzir o temgpo de
manruténcao e simplificar a inspegio

evestimentos internos, a BG MAG
desamvolveu um sistema de tampa dg
fich abertura, que proporciona ripida
remogin & substituicéo dos marleos
grelhas 4 rovestimentos

0 Maoinho RGM 755C mantém uma ampla pessibiidade de controle da granuiometnia do produto final, confarme a abertura de suas
grelhas que podem varia de 1.2 mm 2% 6 mm.

Seu Rotor possul discos com furagdes escaonadas, que Proparcionam uma aproximacao dos marlelos nas greihas ¢ costelas
para obter um resultado o granulometria precisa.

Seus martaios sd30 produzidos com material de alta resisténcia e dureza gerando uma durabiidade maior € um axelente produto,
A38iM cOMO Sews revestimentos internos fakvicados em Material de Ago Mangans { Laterais e Costelas ).

As grelnas de Ago 5160 sdo produeklas para maioe durablidade de impacto e abrasio,

—
- -
w
ROTAGAD (RPW|
NODELO POTENCIA DIMENSOES (mm) PESO frey
BOT0% | MONND ASEATURA S48 GRILHAS
& 1 2808 A " e 1 @6 L) ’ 13 dew [y Aee [
[Onr 12at%01 4 un e 1 e 1 e [ L T ) L) R R o iu Sl oI
CEZZZ0 T . RN SCEE0 N -3 N F T -0 0 T N BETNCN WM RETRETN AN RO BN

193414 2390 3424 4358 981427375 ¢
V. Sl o Packy, 4850 - Vig de

970 / Taguar

r : RCTOSCN TR0, COm. N
SPAG T OYR). GO
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ANEXO A4 - CATALOGO DO FILTRO DE TAMBOR ROTATIVO (F-101)

Filtro Rotativo
s a Vacuo tipo FRV

Experiéncia Mausa Resultados Mausa Desempenho Mausa

Tecnologia internacional as- Equipamentos otimizados para Seguranga maxima, qualidade

sociada e know how proprio. necessidades e condicoes do superior e longa vida Gtil.
setor.

Formas construtivas VTC Vacuo Tubulacdo Conven- VFR Vacuo Tubulacao Dupla
cional. siméftrica.

VTD Vacuo Tubulagao Dupla
intercalada.

TAMBOR AREA FILTRANTE
(ft) (m2)

X 11

X

x 18 53

x 20 58
3w 20 TH
13 x 24 11

Fonte: MAUSA.
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ANEXO A5 - CATALOGO DO SECADOR ROTATIVO (SR-101)

Materiais Aplicaveis:
Amplamente utilizado na quimica, mineracéo, metalurgia, agricultura, races, fertilizantes e outros campos industriais. Tal como

minério, escoria, carvéo, pé metalico, terra de diatomacea, caulim, residuo de amido, grdos de destilaria, dregs, residuo de
molho de soja, fertilizante, cloreto de potassio, sulfato de potassio, etc., lodo, residuo de produto aguatico, residuo de fabrica de
alimentos, fosforo fertilizante enxofre Amobnio, carbonato de calcio leve, argila, lama de cal, lama de minério, escéria de rocha

fosfatica, lama vermelha de planta de aluminio.

Secador Rotativo

O secador rotativo € um tipo de equipamento de secagem
para processar grandes quantidades de materiais. Possui
caracteristicas de operacéo confiavel, grande flexibilidade
de operacéo, forte adaptabilidade, grande capacidade de
processamento, forte adaptabilidade de materiais, secagem
de varios materiais. E amplamente utilizado em materiais de
construcéo, metalurgia, quimica, industria de cimento para
secar a escoria de calcario, po de carvéo, escoria, argila e
outros materiais.

Especificacdo Comprimento (m) Capacidade Evaporativa (kgH2O / h)

HZ1200 10~14 ~800

HZ1500 12-16 ~1500
HZ1800 16~20 ~2600
HZ2000 16~22 ~3600
HZ2200 20~24 ~5000
HZ2400 22-26 ~6500
HZ2600 24~30 ~8000
HZ2800 26~32 ~3000
HZ3000 28-34 ~10000

Fonte: TIANLI ENERGY.



ANEXO A.6- CATALOGO DO LEITO FLUIDIZADO (R-101)

Pyrite roasting, most commonly known as dead roasting process and s mainky
used in our zinc and pyrife roastars. When using a dead roasting process for
concentrates, the sulfides are completely transformed info oxides. The gas

reashar

OUTOTEC ROASTING PROCESS OFFERINGS

215

temparatura in this type of plant is typically between 800 and 900°C. The hat
gas generafed in the process is wsed for heat recovery and & suitable for
high-pressure steam production in a waste heat bailer. For gold roasting
applications, evan low-sulfur and organic contents are removed efficiently,
leading bo increased gold recovery in the downstream leaching process,

« Direct dry feeding of the concentrate (moisture content 6-12%) to the

+ Suilable for roasting sulfidic concentrates with a wide range of chemical
and physical compaositions

PROCESS e AB AND PROCESS CONDITIONS FEED MATERIALS END PRODUCTS APPLICATION
Partial roasting BFB | Removal of As, sulfurs As elimination | "As-free” Cu- Copper roaster
[exothermic) remaoved partially from in Cu- concentrate,

34% to 20% concentrate Sulturic acid

Temp: 550-700 °C

Oxygen: < 1 vol%
Dead roasting BFB/ | Total sultur elimination, ZnS, FeS,, CuS, | Me, Sulturic Zinc, pyrite,
[exothermic) CFB | product is pure oxide MeS, Au acid, Steam gold, copper,

nickel

Temp: 550-950 *C

Oxygen: 3-5 vol%
Two-stage roasting BFB | Removal of As [partial As containing | "As-free” Au- Gold roaster
[partial roasting « roastingl, Removal of Sand | Au concentrate | concentrate,
dead roasting] C Idead roasting) Sulfuric acid,

Steamn

Temp: same as partial/dead

roasting, Oxygen: same as

partial/dead roasting
Sulfating roasting BFB | Transformation of metal MeS-like MeSO,, mainly Copper/cobalt
[exothermic ) sulfides into metal sulfates | Cu/Co-sulfide | CuSO/CoSO roaster

Temp: 650-750 °C

Oxygen: - & vol%
Decomposition CFB/ | Removal of SO, from metal, | MeSO, Me0, Sulfuric Pigment
[endothermic) BFB | Removal of chlonde from le.g. FeSO,, acid, Hydrochloric | industry,

metal Caso ) acd nickel,

alumina
Temp: 600-1000 °C MeClx
Oxygen: 1-2 vol% le.g- NiCL,
AlCL)

BFB = Bubbling Fluidized Bed

CFB = Circulating Flusdized Bed

We offer lifecycle services for all roasting processes to heip you
optimize plant performance and maintain asset values

Fonte: OUTOTEC.
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ANEXO A.7 - CATALOGO DO CICLONE (C-101)

The Cyclone Advantage

Unlike many dust collectors, the Cyclone contains no moving or replaceable parts and is essentially maintenance free.
Air is drawn into the Cyclone tangentially and rotates at high velocity around the inner circumference. The heavier
dust is separated from the air by centrifugal action and is deposited in the barre! or hopper.

Benefits

¢ \Welded, heavy construction

* Intemal helix

* Integral fan and motor assembly

¢ Rotatable blower housing

* Square to round inlet

* Flanged outlet

¢ Support stand for drum

* Barrel top adapter with flexible connection

Motor Inlet

HPY Diam. (Inch)
a3
AAF-CY16-2 B00-1,000 2 & DRUM 01 OMLY 108 36 36 400
AAF-CY20-3 1,000-1_500 3 B DRUM D DMLY 118 42 42 550
AAF-CY20-5 1,500-2 200 5 B DRUM D1 DMLY 120 42 42 650
AAF-CY24-7.5 | 2.000-3,000 75 10 DRUM D1 or D2 138/163 42150 42 900
DRUM D1 or D2 154/178 42150 42 1,150
AAF-CY30-10 | 3.000-4,000 10 14 ARLOCK? A 215 ~ 4 950
e i DRUM D1 or D2 154183 42/50 42 1,200
AAF-CY30-15 | 3.500-4.500 15 14 RO i e ! 4 e
DRUM D1 or D2 1900212 66 33 2,200
AAF-CY35-20 | 5,000-7,000 20 16 AIRLOCK™ A 254 o N 2 B0
HOPPER™ H 260 o N 2 950
DRUM D1 or D2 2017223 66 3 2,250
AAF-CY36-25 | 5.500-7.500 25 16 AIRLOCK® A 265 o N 2 800
HOPPER™ H 270 ! ‘ 3,000
DRUM D1 or D2 201/223 66 3 2,300
AAF-CY36-30 | 6,000-8,000 30 16 AIRLOCK™ A 265 - N 2,900
HOPPER™ H 2 4 ‘ 3,050
AIRLOCK™ A 295 N N 3,350
AAF-CY44-40 | 8000-11,000 20 pricita i o ) . Yoo
AIRLOCK™ A 205 N N 3 600
ARF-CY34-50 | 9,000-12,000 20 i i ol ) . 3300

Fonte: AAF.
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ANEXO A.8 - CATALOGO DO FILTRO DE MANGAS (F-102)

f— 1 —
(4

2100

N
| e
MODELO CONVENCIONAL

bS]
@

(3 S . %m

VISTA EM PLANTA

Fonte: Grupo Ar Ambiental.

i
|
TOPO DE SILO
DIMENSOES BASICAS
MODELO| A B ¢ E F H
4x4 790 585 I 690 690 1350
5x5 980 750 g 880 830 1470
66 165 910 1065 | 1065 | 1560
7x7__| 1350 1070 = 1250 | 1250 | 1670
88 5% | 1230 & 1435 | 1435 | 1750
99 1720 | 1390 E 1620 | 1620 | 1860
10x 1910|1560 o 1790 | 1790 | 1980
1x 2006 | 1720 = 1976 | 1975 | 2090
2x 2280 | 18880 o 2160 | 2160 | 2200
3x 2465 | 2040 3 2325 | 2325 | 2340
o 2650 | 2200 b= 2510 | 2510 | 2470
15x15 | 2840 | 2360 a 2700 | 2700 | 2580
16x16 | 3025 | 2520 g 2885 | 2885 | 2690
17x 3210 | 2680 o 3070 | 3070 | 2790
18x18_| 3395 | 2840 2 3255 | 3285 | 3145
19x 3560 | 3000 = 3715 | 3755 | 3270
202! 2770 | 3165 w 3905 | 3905 | 3515
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ANEXO A.9 - CATALOGO DO REATOR DE CONVERSAO (R-102)

T N | E

e

Bed#3

X f
i

Bdd 4|

| nnnn(REZE] <=s:
I 1 A
The purpose of the converter is to:

~—y

* Contain and support the catalyst which is
used to speed up the reaction whereby
sulphur dioxide and oxygen are combined to
form sulphur trioxide and heat. The catalyst
is generally divided into three to five separate
layers or beds.

* Minimize heat loss to maintain an essentially
adiabatic reaction.

* Provide for the uniform flow of process gas to
and from the catalyst beds.

Design Considerations/Parameters

Materials of Construction: 304 55 (0.04 to 0.08% C) (primary)
321 55, 347 S5, 348 5SS (alternate)

Design Temperatures: up to 650°C

Design Pressure: < 100 kPa (not a pressure vessel)

Flow through Catalyst Bed: 60 to 100 SCFM/{t2

Catalyst Loadings: By catalyst suppliers
Design should allow for additional catalyst for future
expansion

Gas Distribution: Design should provide for the best gas distribution
Catalyst Bed Pressure Drop:  Bed 1 - Design + 1270 mm WC
Others - Design + 635 mm WC

Fonte: WORLEYPARSONS.
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ANEXO A.10 - CATALOGO TROCADORES DE CALOR

heot exchongers

GAS COOLING HEAT EXCHANGERS

Upward shell nozzles ensure

o : filled with
The HRS G Series is 2 complete stainless steel g s

multitube heat exchanger designed specifically
for exhaust gas cooling and thermal recovery p
applications. >

/‘/ Safety valve \,

connection

Similar to the HRS K Series, the exhaust gases
flow through the interior tubes and the service
fluid flows through the surrounding shell. Using
our corrugation technology, heat transfer and

-

1 1 -~

efficiency are increased over standard smooth Béansion ballows for

tube heat exchangers. In addition, potential thermal ditation

fouling is minimised. Shell drain poine

RAMNGE
MODES | TUuer | ") | AREA(w) | CONNECTION | CONNECTION | SERVICE (wihe) | VOLUME®) | VOLUME®
G 31 27334 3l 15-3 9.7 DrES DMN250 45 818 733
G 42 324/34 41 15-3 132 DB DN300 55 1200 9.3
G 73 406/34 7 15-3 129 DNI0D . DMN400 . 85 176.6 [ 1726
G 90 45734 90 15-3 83 DNI0D DMN450 85 313 bl
G | 14 508/34 14 15-3 358 DMI25 DME00 130 280.5 269.5
G 168 609/34 168 15-3 527 DNI5D . DNE0D . 180 3953 [ 397.1
G 270 762/34 170 15-3 B5.8 DMNZ00 DNT50 320 6062 6382

Custom bengths between |5 and 3m can be supplied. The surface area and volumes shown are 3m lengths model. Shell side nozzle volumes are included.
DESIGN CODE AMD COMPLAMNCE
PD 5500, PED 2014/68/EL), ASME | TR CU 032, DOSH Compliant

Fonte: HRS (2021).



ANEXO A.11 - CATALOGO PERMUTADORES

CLARK SOLUTIONS SAFEHR®

SAFEFR

Basting technologies to recover heat generated in
ors are still sensible to process variations
explosion

nt corrosion, shut do

Cark Solution's SAFEHR® heat recov
ery from ab

/ technology
rption towers' hot acid

substantially safer and increases high-pressure steam
production

Heat generated in an absorption tower is recovered
by working wath acid at a tempe:
180 to 210 o, allowing this energy to be
generate steam or pre-heat hoiler's water saving also
cooling w

SAFEHR® was developed to minimize risks of cont
between sulfuric acid and water in absorption to
heat exchangers.

PTo make this happen, SAFEHR® uses a family of
proprietary inert fluids. The inert fluids are designed to
work as an intermediate between hot acid and bailer’s

Energy Generated - 1000 MTDP Plant.

ALsorpLoe
Tower

RO RNANSIAN AU
b

feed water and v
steam or boiler’s f

Fonte: CLARCKSOLUTIONS (2021).
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ANEXO A.12 - CATALOGO COMPRESSOR

TECHNICAL DATA
K 22 - K 28 SERIES AIR COOLED COMPRESSOR UNITS

35-40 BAR

ROBUST COMPRESSORS MODELS WITH TECHNOLOGY FA e e kst
THAT SETS NEW STANDARDS

r appacatians in ircusts

pertar

» 11110 kW
4000 - 6802 I/mén
»30- 525 bar

FEATURES 30 - 68 BAR m
1 Vary wany 10 maintain (Naske 1o V-belt 6rive and proves BAUER syslarm components
1 Cost effcient low INMAMABOR COSLS COMBIMEd with COMt effective Operatan

+ Devigned for dempnding operating conditions, with sptimurs free FA.D. and a vasisty of drive power rategs e e
Compiratanaive aasurance of spare parta supply with the glotiel BAUER Saivice #nd Bepport aetwork

EQUIPMENT OPTIONS

Fonte: BAUER (2021).
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ANEXO A.13 - CATALOGO BOMBAS

TE.

Special IHF centrifugal pump for Acid Resistance

B Parts are universal and easy to maintain
B Stable operation, multiple configurations
B For acid, acetic acld, nitric acld, acld waste liquid, ete,

B PTFE mechanical seal

COMMON MEDIUM ——

hydrochloric acid Sodium hypochlorite

PAC.PAM solution

o
@  Ssulfuric acid
«f

4 4 d 9

W Nitric acid Sodium hydroxide

g Hydrofluoric acid o Salt water

W Phosphoric acid W Dichloromethane

&  Formic acid W Acetic acid

W Chromic acid W Nitrohydrochloric acid
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PRODUCT DECOMPOSITION

PRESSURE COVER PRESSURE COVER
\ BEARING BOX
PRESSURE COVER | ‘
BLARING BEARING

SHELL PUMP COVER RACK

IMPELLER $°‘ .
| ” . |
o °‘ ‘ SPRING SHIFLD MOTER
k‘. TEROD PUMP SHAFT SHAFT COUPLING

! OdL SEAL
SEALING RING

MECHICAL SEAL

Four-stage motor 1450r/min

Mnbar Nane FI.‘GI HEAD  EFF NPSHe Iapor e empert | Sf’EED PONER NEIGHT

n'h "w “ " e ie u g

| (H32-23-124 15 ] ) L1 x2S 1850 0nss

2 IHFI2-25-160 " % o 10 Alx2S 14 058

A THFAD25 160 4 ) Al i 0w 1440 nas

a IHPA025-200 1 12 n iRy %2 1= "

L] LR (DS RERL T 4 2 Y 50 "oxi2 [ER 5

o IHEs0.32-12¢ L&) . } 2 v 2 LIRS N 144 (ss

? IHF3032. 100 (3] " ” A2 Wxir 1w 09

L] [TEISERT 0A 123 “w 22 WXz 1 "

v (PS03 2-290 L%} v ) M s 0wz 1430 (&}

0 IHES5 50128 (23] ’ . A (SRRl (T 0.y

" eSS 100 124 , " AR} Mxm e "

L L ] 123 124 3 \S Wl x40 1% 14

n [IEER TR 123 2 a A3 0 1 )

" LRTEL A B " L] “ an Min (R} "

" (A3 100 » ] ) an LIRS 14 1

" (LTI b3 123 o an xS0 [T 22

1" A0 %250 Hn N " “ Ml “w )

i 110080, 1 23 “ L] o1 (R 100% 8 1% 1"

" TR 10080 110 50 ] bl 50 100K 81 1150 )

0 UDRTE AR 0 125 (2] 50 100 %63 0 i3

2 HIE 1003250 in bl ns n WO es 1450 15

2 THFI2S- Mo s ] 2] 50 125% 100 1130 i3

b1} 15 H02m i 1235 ns (1] 125 x 160 (LR "

u 1125100250 1w » () (1] 128 100 1450 I$

2% 1071 50-1 35250 A0 20 o ‘ Rl 150x 128 1450 n £

6 1IFI50 125318 i i L) 70 1%x123 1o " mwm

n IHFIS0-1 215400 Rl S0 0 70 150% 128 145 75 120

% THF20-1 50250 40 » £ 15 W0x 150 1450 35 ™

29 1200140215 10 » n o 74 20x 150 1% " 1200

o THI0-1 50400 4 0 2 18 00 150 (L) o 1450

{ The following is the data used by the S0HZ motor, can be customized 60HZ electrical model, please contact us )

Fonte: TEFLOW (2021).
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Description

The APV Puma+ centrifugal pump is a hygienic,
single-stage pump designed for use in the food, dairy
and beverage industries. Customisable to individual
needs, the pump complies with the strictest hygienic
demands and features easy change from single into
double mechanical shaft seals. The basic configura-
tion features adjustable support legs.

Flexible features:

* Differential pressure rates up to 7.8 bar
* Flow rates up to 135m?h

* Motor sizes from 1.1 kW to 37 kW

* Pipe connections from DN40 to DN125
* CIP capability

Product specifications
Materials

Product wetted parts:

Impeller AISI 316L - surface
finish Ra < 3.2 micron

Impeller nut AlS| 316L - surface
finish Ra < 3.2 micron

Pump housing AlISI 316L - surface
finish Ra < 3.2 micron

Back plate AlISI 316L - surface
finish Ra < 3.2 micron

Shaft seal Carbon/Silicon Carbide

Elastomers EPDM (FDA approved)

Fonte: SPXFLOW (2021).
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ANEXO A.14 - CATALOGO FILTRO TAMBOR ROTATIVO

OSPREY

CORPORATION

SOLUCOES DE ENGENHARIA PARA SISTEMAS A AR

FILTRO DE TAMBOR
ROTATIVO

Propésito
Filtrar particulas diminutas de material de
um fluxo de ar, manter o volume e a
pressao estatica e retornar o material para
a producao ou envia-lo para um coletor de

pé

Aplicacao
Filtragem de material fibroso do processo
de producao para produtos higiénicos
descartaveis, téxteis, plasticos, fibra de
vidro e produtos de papel e celulose.

Operacao
A estrutura primaria de um sistema de
filtragem a tambor consiste de uma caixa
com um tambor rotativo coberto com um
elemento filtrante. O ar e as particulas sdo
canalizados para a caixa com o tambor
rotativo, donde o ar & puxado por meio de
um ventilador de balanceamento do
sistema principal de exaustdo, através da
manta de filtragem que cobre o tambor
perfurado. O pé e as particulas
permanecem na manta e sdo removidos
por um arranjo de bicos a vacuo a medida
que o tambor gira. O ar limpo e filtrado que
passa através do tambor é descarregado na
atmosfera.

Caracteristicas

¢ Manutencgéo previsivel de presséo
constante permitindo sucgéo continua

* Projetado para ser auto-limpante retorna o
material para o processo de formagéo ou
para um sistema de coleta fora da linha.

« Alta eficiéncia de filtragem, fornece ar
limpo para o melo ambiente,

« Tambores nos didmetros de 4' a 12' (pés)

* Selo continuo com auto lubrificagdo
e Lampada fluorescente.
* Superficie da manta de 360° para manter um

fluxo uniforme nos bicos a vacuo.

Sistema alternado de limpeza através de
coletores pneumaticos padrdes

Dispositivos de monitoramento e alerta para
variagado da pressao.

Equipamentos de conversao para aumento de
capacidade.

Opcoes

Filtro final com 99,95% de eficiéncia.
Sistema para multi-linhas.

Caixa mals larga para facilitar o acesso.
Projeto para alta pressdo

Sistema de valvulas rotativas de desvio.

Sistema de separagao de fibras de alta
qualidade.

Projeto com as caracteristicas do Phoenix™

Eficiéncia: 99,5%

Especificagdes Elétricas: Opera nas tensdes e
freqUéncias padronizadas.

(1,22a3,66m).



ANEXO A.15 - CATALOGO LAVADOR DE GASES

226

Notas:

Lavador de Gases Mod FK-300
Técnicos

1- Peso Vazio ~40 kgf
2- Peso em Operagdo ~100 kgf
3- Voltagem = 220 V Monofasico 50/60 Hz
4- Consumo
Ventlador =05 A
Bomba=2A
5- Nivel de Ruido ~75 d8A
6- Voiume do Tanque de RecirculagSo ~60 L
7- Ventiador
Modeio: FK-V-Condor. VNY
Vazso = 515 m'h - Pressdo= 56 mmCA
8- Bomba
Modeio: Dancor Pratika CP-4R Motor 1/4 CV Monofasico
Vazao = 5000 Lh - Pressao= 10 mCA
9 Temperatura Maxima de Trabaiho = 70 °C

1- Medidas em mm exceto indicagSo contrina

2-Escala 110

3- Dimensies e Lay-out padrdo podendo ser alterado conforme
necessidade do chente

4- O lavador devera ser apoiado em base plana e lisa..

5- Entrada de ar ambients para dilur gases e a lemperaltura

Basos o3 Bocas
Soce' ookl | \westhy Oeservecds
Enrace 2 Giz < 439
Seice v Go3 i L
Tatera Susporsda w3 Reica 855
Drecoges (2) s fosca 8P
Enrrace e dgse wi £ Se9
Enrrage oe A~ 4 Li29 Vige Nores
£ vixar ond feceryo Bew) ! Agrings

- Leas

T T —

i bne o bormene. ._....-.,.....»....
P Cssme dsctrio-ltn ambrd=P TP 000
i e Man e e wma —n-o-—-—-

' | X Moces Fe.3W
| Fesso_coron 1 e
o o L foee & Gupere




Fonte: GRABE

{acionamento)

FLOW | FLOW | FLOW
Modelo PREbbS PRESS | PRESS

400 ' 630

Capacidade

\aproximadade .5  g0o0a 30.000a

tratamento ETE  g000 30000 110.000
| fisico-quimico

(litros/dia-Bh)

Dimensdes 320 400 830
das placas

X X X
(mm) 320 400 630

Ouantidade 5, 10, 15, 10,16,20, 15,20, 25,
deplacas | 200u 25,3040 30,40
30 ou b0 50 ou 60

Espessura
das tortas 25 30 30
(mm)

Volume de
extracdo de
sOlidospor 7a  3la 135a
clclo do 42 156 540
filtragdo
(litros)

Area 06a 208 B85a

[fitrante(m®) 34 102 339

‘Slitomadi Ho&}wl Manual Manual

fechamento

sem| n‘ml su(:“nl
hidrdulico automatico automatico automatico

Sistema de
extragéo de
torta Manual Manual Manual
(abertura de
placas)
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ANEXO B
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ANEXO B.1 - CORRELACAO DE QUEDA DE PRESSAO PARA RECHEIOS

RANDOMICOS

0.5
'-'(;ll’«;{(l’/. =)l Fp
capacity parameter

(5 008

Y- 5

0.8

0.4

0.0

0.006 0.02 1 0.04/0.06 020 ' 0.40 0.60 20 40
0.005 (1 0.03 0.05 10 030 050 4 30 50

(G, /G ;)(plp,)™, Nlow parameter

Fonte: GEANKOPLIS (2018).



229

ANEXO B.2 - GRAFICO DA VISCOSIDADE DO ACIDO SULFURICO
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ANEXO C - REGRA DA POTENCIA I E 11

Table 2.1  Typical equipment capacity delivered capital cost correlations.

230

Equipment Matcrial of Capacity Base size Base cost Size Cost exponent
construction mcasure On Cy($) range M
Agitated reactor cs Volume (m') 1 115 x 104 1-% 0458
Pressure vessel sS Mass (1) 6 9.84 x 10 6100 082
Distillation column s Mass (1) 8 6.56 x 10 §-300 059
(Empty shell)
Sieve trays cs Column 05 6.56 x 10’ 05-40 091
(10 ways) diameter (m)
Valve trays s Column 05 1.80 x 10* 05-40 097
(10 trays) diameter (m)
Structured packing SS (low Column 05 1.80 x 10" 05-40 1.70
(5 m height) grade) diameter (m)
Scrubber SS (low Volume (m") ol 492 x 10 0.1-20 083
(Including random grade)
packing) 5
Cyclone (&3 Diamcter (m) 0.4 1.68 x 10 04-30 120
Vacoum filier cs Filter arca (m%) 10 8.36 x 100 10-25 0.49
Dryer SS (low E on rate 700 230 x 10° 7003000 065
grade) (kg B0 1)
Shell-and-tube heat (& Heat transfer 80 328 < 10 $0-2000 068
exchanger arca (m’)
Air-cooled heat cs Plain tube beat 200 1.56 x 10° 2002000 059
exchanger transfer
arca (m')
Centrifugal pomp SS (high Power (kW) 1 197 x 10 1-10 035
(Small, including grade)
motor)
Centrifugal pump (& Power (kW) 3 984 x 100 4-700 0ss
(Large, including
motor )
Compressor Power (kW) 250 9.84 x 10 250 10,000 0.46
(Including motor)
Fan cs Power (kW) 50 123 x 10t 50-200 0.76
(Including motor)
Vacuum pump (& Power (AW) 10 1.10 x 10* 10-45 044
(Including motor)
Electric motoe Power (kW) 10 1.48 x 100 10-150 0.85
Storage tank SS (low Volume (m”) 0l 328 % 10° 0.1-20 057
(Small atmospheric) grade)
Storage tank cs Volume (m') s 115 x 10° 5200 0s3
(Large atmospheric)
Silo cs Volume (m') 0 1.72 x 10 0150 0.0
Package steam boiler cs Steam 50,000 464 x10°  50,000-1350.000 0.96
(Fireaube boiler) gencration
gh )
Fiel erccted cs Stcam 20,000 328 x 10°  10.000-800.000 081
stcam boiker
(Water-tube boiler) (kgh ')
Cooling tower Water flowrate 10 443 x 10 10-40 0.63
(Forced draft) (m'n)

€S w carbon steel: SS (low grade) « low grade staialess stoel, for exumple, type 304; SS (bigh grade) « high-grade stankess stoel, for example, type 116
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Table 7.2 Purchased Equipment Cost for Common Plant Equipment
Equipment Unlts br S S Siwr S @ b no Nt
Agitators & mixers
Propeller driver power, kW 5.0 75 17.000 1,130 1.05
Spiral ribbon mixer driver power, kW 50 35 30,800 125 20
Static mixer liters/s 1.0 50 570 1.170 04
Boilers
Packaged. 15 to 40 bar kg/h steam 5.000 200.000 124,000 10.0 1.0
Field erected, 10 to 70 bar kg/h steam 20,000 800,000 130,000 53 09
Centrifuges
High speed disk diameter, m 0.26 049 57.000 480,000 07
Atmospheric suspended basket power, kW 20 20 65,000 750 15
Compressors
Blower m'h 200 5.000 4450 57 08
Centrifugal driver power, kW 75 30000 580,000 20,000 0.6
Reciprocating driver power, kW 93 16,800 260,000 2,700 075
Conveyors
Belt, 0.5 m wide length, m 10 500 41,000 730 1.0
Belt, 1.0 m wide length, m 10 500 46.000 1.320 1.0
Bucket elevator, 0.5m bucket height. m 10 30 17.000 2,600 1.0
Crushers
Reversible hammer mill th 30 400 68.400 730 1.0
Pulverizers kg/h 200 4,000 16,000 670 0.5
Jaw crusher th 100 600 ~8.000 62,000 0.5
Gyratory crusher th 200 3,000 5,000 5,100 0.7
Ball mill th 0.7 60 ~23.000 242.000 04
Crystallizers
Scraped surface crystallizer length, m 7 280 10,000 13,200 0.8
Distillation columns
See pressure vessels, packing

and trays
Table 7.2 Purchased Equipment Cost for Common Plant Equipment—Cont'd
Dryers
Direct contact Rotary m* 11 180 15.000 10.500 09 1
Atmospheric tray baich ara, m° 30 20 10,000 7.900 0.5
Spray dryer evap raie kgh 400 4.000 410,000 2200 0.7
Evaporutory
Vertical tube ara, m’ 1 640 330 36,000 0.55
Agitated falling film ama, m* 0s 12 88,000 65,500 075 2
Exchangers
U-tube shell and tube ara, m* 10 1,000 28,000 54 1.2
Floating head shell and tbe area, m’ 10 1,000 32,000 70 12
Double pipe ara, m” 1.0 80 1,900 2,500 1.0
Thermosiphon reboiler ara m’ 10 500 30,400 122 L1
U-tube Kettle reboiler area, m* 10 500 29,000 400 09
Plate and frame area, m* 1.0 500 1.600 210 0.95 2
Filters
Plate and frame capacity, m* 04 14 128,000 89,000 0.5
Vacuum drum ara, m* 10 180 ~73.000 93,000 03
Furnaces
Cylindrical duty, MW 02 60 80,000 109,000 0.8
Box duty, MW 30 120 43,000 111,000 0.8
Packinigs
304 ss Raschig rings m’ 0 8,000 1.0
Ceramic intalox saddles m’ 0 2,000 1.0
304 ss Pull rings m’ 0 8.500 1.0
PVC structured packing m' ] 5.500 1.0
UM ce araetred packing m' 0 760 n 3
Pressure vessels
Vertical, ¢s shell mass, kg 160 250,000 11.600 34 0.85 4
Honzoatal, cs shell mass, kg 160 3000 10.200 31 0.85 3
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ANEXO D - CARTA PSICROMETRICA

T e T,
| ~ 50 8kl .
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ANEXO E - LAYOUT INDUSTRIAL

Anexo E - Layout Industrial
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ANEXO F - VELOCIDADES RECOMENDADAS PARA TUBULACOES

VELOCIDADES RECOMENDADAS PARA TUBULAGOES

Eluida Vaismal dos Tubos Weloodaos (i)
Agua dooe

feles am cilades Apo-carbonn 182

-redes am raislsgbes indusiials dam 2.1

- alrrarta g de caidinem idam daB

sucpio de bombas ey 1a18
Aguas salgads

e A GO PR e 15825

e Lt 1,5 {mdudim)

dnm1 Colbie-niguel B0-10 3 mibmer)

wdem Wokal Monsd, oot gyl TOU30 o ()
Ashinia (pas] Ara-cafona Hak
Ambinis [ligedo) Apo-carbang 2
Ay eernprimado ApD-carnann 1Sad0
Acido sulfinoo Churibics 1a12

W, CENCENTRG App-corbann 1812
Acelieny Apn-caronn FolFl
Cloro (lguida) dam 15a2
Cioro (phs) am 15830
Clorpin g Calon dam 18
Ciorelo de shdie am 15a2
Talrs-clorelo de carbonn dam 2
T DCATDONEI0R BEul 0 ST NEEECIEE. INdUSIaS

- imhis de suc(lio ApD [ualgues bpa) 1a2

- lirdhan e recaicus A |Cruslgue bpa) 15825
Hudroe el erm skl AsD |l bpa) Hal
e oginia Ao [Qualgues bpa) 0
Sovia comtica 0 @ 30% wam 2

wdem, 30 5 5P Ape-C ow Metal Mored 15

idem, 508 TH% wlem 1.2
g

- ahé 2 kgicm2 (198 Kpa) saluraso Apo-carkang 040

= 20 & 10 kgdem2 (195 a D1 Kpa) Ago [gualgues bpo) 40 a 80

-mais da W kgiomd (561 Kpa) Ago |l bpa) 60 @ 100

Mola: Essas vsommiades b0 valms Sugenoin que devenm 3 &hl ADETaS OOmD i Mara Aommiagan

Fonte: RIBEIRO (2010).
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ANEXO G — DIMENSOES NORMALIZADAS: TUBULACOESDE ACO

Didmetro | Designagio Didenetro | Area da | Area da | Superficie | Peso aproxsmado | M M. Raio de
nominal de deparede | imerno | segdo | seghio (kg/m) de | resistente | giragio
(pol) | espessura, | (mm) (rm) bivre & () | Tubo | Comtendo | mércia | (em”) | (cm)

- (em®) | metal vano | dedgus | (cm®)
Didmetro (c’) (Now §)
exierng
(mm) | (v. Nota2) | (v. Nots3) = s
Ve 13 A 0.4 DA [T [TITE] 0,99 083 0,116 0,in%
Sid, 40, 208 an 92 057 ast os2 0,067 0,138 0413
-~ XS, %0, S0 Y 5] 0,36 1,01 0% 0,046 0,187 oxe | om3
13.7
1/8 WS 145 K] 1,50 [X]] [ [Y3) 0,150 0,216 0,285 0,551
$1d, 40, 405 2.3 123 123 108 084 o 0,304 0,354 0,331
S XS, 0, 08 10 0,7 091 1,40 1,10 0,080 0,359 0419 | 0306
17,1
v b2/ [EX] .96 (3] (X [ (%] on (X3 056
sl XS, %0, 508 i 135 1,51 206 18 0,15 084 08 apd
160 45 1" 1,10 247 1,54 0,11 0% 056 sl
21 XS 747 64 032 18 238 0,03 100 095 056
3/4 | 440,308 X 209 348 218 0,083 148 0,34 (KT} 1,16 aas
o XS, %0, 808 9 "y 2 280 219 028 1,56 1,40 0x2
160 554 155 191 188 2. 0,19 2.9 155 077
27 XXS§ 7. 1no 0,95 48 181 0,10 24 151 an
1 Sid, 40, 405 7 E0) 557 ) [N 2,50 0,56 BEE] BAT] a7
& XS, %0, WS 435 243 464 an 23 0,4 10 25 m
160 6,35 207 337 539 a2 521 L 098
33 XXS 9m 152 142 6% 544 0,18 545 150 092
1 | S8 [ 1% kS LTSN e [N = (X [AL] E¥ L) (X3}
XS, %0, 808 485 23 25 58 446 053 10,06 47 1,33
- 160 6,38 294 642 24 S0 0.8 152 isl 129
XS 9.0 23 a0 950 1% 041 1409 &M 120
42
1% | 40,505 i [T 1,1 S15 0,151 104 (K]} 12,90 3T 1,58
A XS, %0, WS 508 8, na 639 5,40 (N 1627 675 154
160 7 ne 907 92 70 09 20,10 £ 148
18 XXS 10,16 279 613 122 953 06 2354 9,0 139
B EX]] E5 X3 7| &9 (A 34 bR bk ] 50 50|
- XS, %0, S 554 452 190 433 247 1% 36,13 1198 185
160 71 29 A 14,1 108 1,44 4841 1605 155
60 XXS "nm 2 na 17,1 134 1L 481 110 1,79
2%, | S48 | 58 (5%} 0.5 [ [5313 (T3 50 [ 1743 At
XS, 80, 808 70 9.0 03 18,8 11,40 an 0,12 2198 238
- 150 9,82 40 29 190 1499 2 N 2643 227
73 XXS 140 “y 159 2.0 20,9 1,9 19,5 275 204
3 I3 05 oa 539 (%3] 53] B 5 750 1706 M
% Sid, 40, 005 548 e a7 14 s a7 s | 2m26 296
XS, %, 505 " 76 Q2 19,5 1525 2 162,33 AR 239
160 1 66,7 ue n2 21,31 3,8 0936 | 4714 278
39 Xxs 52 | swe | s | w3 s | 2 an2 | sex | 256 |
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ACO

Fonte: ANSI B.36.10 e ANSI B.36.19.

| Paso oo, (kgimy Sagho ]
Didgmatin
nominal | Dosignogdo | Espessura Amade | Aewade
ipal) e 0 Panada DEimetrn macri swcpdo de | Supericke M=
. BrpELmTs [mm} Intema [ srwetal externa Tuts Coaniidn de Momento | Fasin de
Cidmelm i l:cmg.n [emy mitim} waEio deagua | intrcia | cesistenis | gimgho
exinmo v Heta g | (v How 4] (eMoiag) | (eNma?y | femY fem'y )
[mmj
| v, Mot 5) —
85 3,40 F 560 .2 0,58 22,84 55 B8 28514 184,22 [X=]
1] s 410 04,7 503 54 are 55,00 3.200,8 23408 550
S 40405 827 oo Bl EUER TE.B B 5091 B.832,8 48000 832
. BE B0 ES 12,7 ATH A818 1oLE 145 48,19 | B.EZ4,1 BT EFe]
8 15,1 28 4832 1221 98,72 48,52 10.183 T4t B4
I 120 214 2 4181 1683 1327 451 13485 032 8,04
180 FL 2150 3858 2184 12,1 20,58 5807 12178 &7
400 3155 a0 &z 1,018 8,11 e | 3Ty EETEE] 14,30
{1 457 47 i 455 4,00 1.8 L8430 w8107 1128
12 ] 8,38 e Ten,y B35 45,70 TR0 | T.0ETS 453, 1123
Sid. 30 0,52 THE 54,1 TAT4 72,08 1676 Ti7.m 11,13
AL, 435 103 a2 T30 10,5 T85 72,20 12487 ™E 1,00
XS s0S 7 20BA i, & 124,1 T34 85,54 15,087 iR 11,00
324 -] 143 S5 885,2 1308 1038 .52 16880 10203 1085
BO T4 2BED BE55 Ba0 * 13,7 A5 18T 1319 10,85
120 284 FEET BESA 38,1 1887 5,50 fotrr) 1850 0
] 8,35 Mg [F=E] 8,7 1,118 5483 2,33 10B30 1234
14 ftd, 30 @52 B BERT 108,5 a1.30 BE.AT 15628 Lpa k] L]
al 1,1 124 BT 12,1 8429 67.28 17058 1003, e
S 127 10z 8582 136,80 w0ra BE B2 20145 IR E-E] LFAL]
Bl 16,1 RS B3R 18,2 1263 B323 23082 13181 1204
EoT ] Bl 16,0 ETEr] T 20,2 + 1578 TEAT 28988 LEES 1141
100 ol 08,0 7452 2484 1045 1482 34338 T 11,78
10 B35 3,7 12175 Te.A 1277 62,57 @y 15 983 THET2 14,15
-] Ead, 30 52 HuTa 1.478,1 1188 53,12 1TH 23302 1.152.2 14,08
X5, &0 17 =0 1.140,1 157 1222 1140 30 488 1.486,7 138
- B 188 i 10830 I3 G A588 LA 36 334 1.811,1 13,78
] r] 214 3.8 1.5890,1 2587 i Nl waE 46158 23amo.0 12,54
100 283 | 354,10 46 129 2483 98 48 56215 27861 12,88
I 8,35 At 1.551,7 [TE] 144 To,52 1652 2285 550,18 15,05
] Sid, 20 B2 ash 1,578 1329 106,0 180,28 33,4408 14685 15,62
K5 127 43148 1.424.8 1774 1380 1405 43528 19178 18,72
. 40 143 A28 E 1.442,3 80,7 158,80 1443 40,782 21339 15,67
] 184 A 13784 me 205,08 178 3,058 27564 15,48
-7 ] 28 A& 1.MTE We + 2541 3, 8,537 33403 15,34
10 254 3085 1.247,2 4.8 - 3084 124,17 0,73 39607 15,18
1] B35 4853 1.62608 10,1 1,587 THAG 19,7 31500 1240,7 1
oy Sid, 20 52 4883 10TTS 14,2 1188 1877 45 358 18268 1783
xS, 1 2.7 4828 1.02810 1974 15 18,0 0 BAE 2.880 1783
- a0 15,1 ATTE 1.7HAE a5 THES 1784 oS ames 17Az
1] 08 a7 1.7 315,5 4T 1711 LB 18582 VRIS
508 80 ;|2 A6 1 B304 8,1 1 LTS 10 | 11sane FETLE] 1T
100 rd] EF:] 15407 4558 31,1 1541 | 13s1me 418 ]
B .35 S0 ZE00E 1203 1H14 [T 2800 TS K] BE]
4 20 a5 590,5 27421 1T 1408 T4z BOATS 24828 .z
X5 127 5542 2ZETTE T3 1847 2678 106 930 28535 FARE]
Lol 174 5747 2.58.7 A4 5 anaT FECE ] 42 251 46748 =]
L] 5804 2ABAG 4518 2043 865 | 193547 £.358,3 3 e ]
&bl B0 309 5477 2380 SHER - 4403 S | IMEL02 T.TRLE el
100 3B 531,8 2208.8 BaTS 6.7 221% | 85148 53587 a3
B [C] T8 TahY 43744 187.7 F3 (L3 4374 | 133408 28078 AT
- 20 127 TG 40548 98,7 In 4 42685 | I0E.TTE S.8070 o]
-] B 15,9 ™2 41873 T8 s 4887 | 258855 s001.8 it




ANEXO H - VAZOES DE AGUA EM PECAS

Mimetro do Fressio minima
Aparelho ou pega sub-ramal Descarga em de servigo nos
(pol.} Fmin aparelhos (m)
Lavatdrio 172 12 1
Hidé 12 13 |
Banheira 34 18 I
Aquecedor alta pressio | I 18 I
Aquecedor baixa pressio 1 18 0.5
Chuveiro de 100 mm /2 12 0.5
Chuoveiro de 200 mm 34 18 0.5
Pin de despejo 344 18 0.5
Miclérin com descarga conti- 172 4.5 0.5
nua {por m ou aparelho)
Mictirio de caixa automatica 112 a 0.5
Pia de cozinha 12 15 0.5
Pia de despejo i 18 1,940
Tangue de lavar 172 18 1,50
Miquina de lavar prato 304 18 3
Becbedoura 12 3 2
Waso sanitinio o/caixg de 12 9 05
descarga -
Crvilvula de descasga 1 14 20
Chviilvula de descarga 1004 114 8
Chvilvula de descarga 112 14 35
Civilvula de baixa pressio 112 14 1al3
Miguina de lavar roupa 304 18 0.5

Fonte: Macintyre (2012)
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Diametro O
mm  pol
13 Y
o ¥,
26 1
az 1Y,
3| 1Y,
1] 2
63 2,
7% 3
100 4
126 6
150 8
200 8

250 10
a0 12
as0 14

COTOVELD 30
RAK CURTO

0.6
0.7
0,8

1.3
1.7
2,0
25
34
4,2
4.8
6,4
79
8,5
10,6

§

02
03
04
0.5
0,8
0.8
08
1,2

1.5

23
3,0
an
4“8
53

0.2
0.2
0,3
0.4
0,5
0,7
0,9
11
1.8
2,0
2,6
a5
45
g5
6,2

EMTRADA
UL BORDA

0.4
0.5

07

08
1.0
1.5
1.9
22
3.2
4,0
5,0
8,0
7.5
8,0
11,0

0.1
0,1
0,2
0.2
0.3
0.4
0.4
0.5
0,7
0.0
1,1
1.4
1.7
2
24

49
6.7

8,2

11,3
12,4
17,4
21,0

84,0
43,0
51,0
67,0
85,0
102,0
120,0

vALWULA DE
ANGULO ABERTO

28
3,6
4.8
5.8
6,7
8,5
10,0
13,0
17.0
21,0
2¢,0
34,0
43,0
§1,0
60,0

Tt PASSACEM
mRETA

2,7
8,4
43
5.5
6.1
7.3

TE saloa
DE LADD

1,0
1.4
1,7
23
2,8
3.6
4.3
5,2
6.7
B4
10,0
13,0
16,0
18,0
22,0

TE saioa
LATERAL

1,0

14

1.7

23

2,8

36

4,3

6.2

6.7

6.4
10,0
13,0
16,0
18,0
22,0

VALVULA DE

P# E CRVD

36

58

7.3

10,0
11,6
14,0
17,0
20,0
23,0
30,0
39,0
52,0
65,0
78,0
80,0

04
0,5
0,7
0.0
1,0
1,5
1,8
2,2
5,2
4,0
5,0
8,0
7.6
9,0
1,0

RETENGAQ TPO LEVE
VALVILA DE

b

11
1,8
2,1
2.7
3.2
4,2
6.2
6,3
6,4
104
12,6

16,0

20,0

24,0

28,0

RETENCAO T pesand

1,6
24
3,2
4,0
4.8
6,4
8,1
9,7
12,9
16,1
19,3
25,0

38,0
45,0




