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RESUMO

O Processo Bayer € definido como uma tecnologia para a produgio
de 6xido de aluminio (Al,O;), principal matéria prima para a producdo de
Aluminio. Este processo transforma o minério de bauxita em alumuna Al,Os,
utilizando soda caustica e vapor gerado por caldeiras.

Os sub processos que compdem o processo Bayer sdo a Moagem,
Digestdo, Filtragdo, Troca Térmica, Precipitacdo, Calcinagdo ¢ Evaporacdo.

Utilizando os dados da Refinaria de Pogos de Caldas e trabalhando
no Laboratorio de Desenvolvimento de Processos de Separag@o da Faculdade
de Engenharia Quimica da Unicamp, fo1 desenvolvido um método que utiliza
os modelos existentes no software Aspen Plus para compor o “Modelo do
Processo Bayer”.

O principal objetivo deste trabalho foi inter-relacionar os modelos
do Aspen Plus para representar a Refinaria de Pogos de Caldas, simulando o
balanco de massa e energia do processo Bayer.

A simulagdo foi conduzida utilizando o médulo do simulador para
sistemas eletroliticos, considerando o estado dos componentes em seu modo

verdadeiro, para melhor representar a nio idealidade da soluco.
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O licor do processo Bayer € uma solucio eletrolitica, em que a agua
é o solvente ¢ os demais componentes da mistura, NaOH, NaAlO,, Na,CO;
estdo completamente dissociados em ions como Na', AlO5, CO;*, e OH.

As operagdes unitdrias utilizadas do software para construir o
“Modelo do Processo Bayer” foram o reator estequiométrico, tanques de
“flash”, lavadores simples, decantadores de contra corrente, misturadores,
aquecedores e condensadores.

O processo Bayer é controlado através do monitoramento das
concentragdes alcalina (TA), caustica (TC) na unidade de equivalente g
Na,COs; por litro de licor, como também a concentracdo de alumina em g
Al;Os por litro de licor. Foi necessario desenvolver uma metodologia que
transformasse estas concentragdes para expressdes na base em massa para 0s
compostos NaOH, NaAlO,, Na,CO; ¢ agua.

A equacglo de densidade do Aspen Plus apresentou um desvio de
15% gquando tentou-se obter os volumes ¢ massas da solu¢fo. Foi necessaria a
utilizacdo de uma outra equacgio de densidade (Equacdo de Russel) para
desenvolver o método de transformagdo das concentracdes de solucdo em
massa. Comparando-se este método com dados analiticos, encontrou-se

desvios da ordem de 1%, demonstrando grande precisdo do método .
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A entrada de dados para as simulacdes foram provenientes de
amostras e analises quimicas do licor e medidas de fluxo, temperatura ¢
pressdo do processo produtivo. Com os resultados da simulagdo do “Modelo
do Processo Bayer”, as massas dos fons Na', ALO;, CO,”, e OH s3o obtidas,
as quais s3o transformadas em concentragdes nas bases TA, TC e ALOs, para
que seja possivel a comparacdo entre os resultados do modelo € os dados
analiticos de cada sub processo. Os desvios enfre os resultados dos modelos
de cada sub processo e as concentragdes de planta estiveram entre 0 e 3%.

Foram utilizados fatores de ajuste para representar o sub processo
da digestdo e a evaporagdo natural dos tanques de processo para aumentar a
precisdo do modelo.

O “Modelo do Processo Bayer” apresentou baixos desvios da
realidade quando foram comparadas com as concentracdes da soluglo
caustica da planta e as geradas pelo modelo. Foi observado o grande potencial
de utilizagdo nas seguintes atividades:

Planejamento operacional e estimativa do custo de producfo da alumina de
acordo com o consumo de soda, bauxita e energia.

Controle de volume da planta.

Predizer as concentracdes causticas do licor;

Diferencas e perdas de energia em aquecedores;



Identificacdo de anormalidades no processo.
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ABSTRACT

The Bayer Process is the “Know How” to produce aluminum oxide
(ALLO;), main raw material to produce Aluminum. This process transforms
Bauxite ore in a white sand alumina (Al;0O3), using Caustic Soda and Steam
from the Boilers.

The sub processes that represent a Bayer Refinery are Grinding,
Digestion, Filtration, Heat Exchange, Precipitation, Calcination and
Evaporation.

Using the Pogos de Caldas Refinery data, and working at the
Separation Process Development Laboratory at Campinas State University, a
method to link the models in Aspen Plus software, to build up the Bayer

process was developed.
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The main objective of this work was to interrelate the models from
the Aspen Plus to represent the Pocos de Caldas Refinery, to simulate the
Energy and Mass Balances from the Bayer Process.

Simulation for Electrolyte Systems were performed, with true
components and to represent the non-ideality of the liquid solut}';on, the NRTL
thermodynamic model was used to get the activity coefficients in order to
calculate the vapor-liquid phase equilibria. The Bayer liquor is an electrolyte
solution, in which water is the solvent and the components from the mixture,
NaOH, NaAlO,, Na,CO; are completely dissociated in ions as Nz', AlO,,
CO;? and OH..

The unit operations used from the software to build up the Bayer
process are: Stoichometric Reactor, Flash Tank, Single Wash, Counter
Current Decanter, Mixers, Heaters and Condensers. The Bayer process is
controlled by following the alkaline, caustic and alumina concentrations in
equivalent unit (g Na,COs per liquor liter). A methodology to transform this
concentration expression in mass of NaOH, NaAlO,, Na,CO; and water was
necessary to be developed.

The density equation from the Aspen Plus gave 15% of error when
it was tried to calculate the volumes or the masses. Another equation (Russell

equation) was, then, used to develop the method to transform the
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concentration number in mass. Comparing with analytical data, the error were
about 1%, giving a good accuracy to the translated method.

Samples and chemical analyses, flows, temperature and pressure
measurements are the mputs for the model from the plant. The outputs from
the “Bayer Model” in Na, AlO,, CO,"and OH mass, were transformed in
TA, TC and AlLO; concentrations (Alkaline, Caustic and Alumina
concentration) to compare with the results of the analytical plant that were
collected in the outlets from each sub process. Each sub processes was runned
and the outputs plant concentrations were compared with the results from
Aspen giving deviations between 0 and 3%.

Fitting factors in the reactor to represent the digestors were used.
The natural evaporation that occurs in the tanks was necessary to be
considered in the model to increase its accuracy.

The Bayer Model developed can be used to:

- Control the plant volume.

- Predict liquor concentration and find ilegal dilution in the
process.

- Carry out an operating plan and to estimate the alumina cash
cost according to the consumption of Soda, Bauxite and

Energy
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- Proceed with mass and energy balances and lost in the

heaters.

So, using the models from Aspen Plus for Electrolyte System, it is
possible to build up a “Bayer Process Model” to represent a Plant with
deviation between 0 to 3%. With this accuracy, the model can predict the
energy and mass balances and the solution concentrations from the plant
liquor.

The density equation from Russell is necessary to be used to get the
accuracy commented to translate the liquor concentration (TA, TC and Al;Os)

to the NaOH, NaAlQO,, Na,CO; and Water.
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NOMENCLATURA

AL - Massa de agua de lavagem do residuo, (t/h)
B - Segundo coeficiente virial, (cm’/mol)

C - Concentracdo de solidos, (g/1)

Cp - Capacidade calorifica, (cal/mol-K)

CISSOLID - Modo de alinhamento da simulacdo do ASPEN que processa
sOlidos e fracdo liquida, em que a fragdo sdlida nfo interfere

quimicamente na fracio liquida.

d - Densidade, (g/ml)
E - Eficiéncia de mistura para lavador de soélidos, (%).
G - Pardmetro que esta em fun¢io do fator de néo aleatoriedade € o

pardmetro de energia das espécies para o cdlculo do coeficiente de
atividade seguindo o modelo NRTL

G -Energia livre de Gibbs excedente, (kcal/mol)

H - Entalpia molar, (kcal/mol)

LMECC - Lavador de multiplo estagio de contra corrente

m - Massa, (kg)

M - Massa molecular, (kg/mol)

M1, M2, M3, M4 - Representam a composi¢do quimica de uma

XX



corrente na entrada de dados nos fluxogramas que
representam o modelo, (kg/h)

NRTL - Non - Random Two - Liquid

P - Pressio, (bar)

p* - Pressio de saturacfo, (bar)

P. - Pressio critica, (bar)

R - Constante universal dos gases, (bar.m’/K.mol)

R? - Fator que representa o grau de correlacdo entre varidveis
S,s" - Entropia absoluta a 25°C, (cal/mol-K}

SC - Massa de solugdo caustica no residuo, (kg/h)

SR - Massa de s6lidos no residuo, (kg/h)

TA - Total alcalino da solu¢o de processo, (g Na,CO; /1)
TC - Total caustico da solugdo de processo, (g Na,CO; /1)
T - Temperatura, (°C)

T - Temperatura critica, (°C)

T; - Temperatura reduzida, (T/T.)

T - Temperatura de referéncia, (°C)

Y - Coeficiente estequiométrico

\Y - Volume, (m*)

V. - Volume critico, (cm’/mol)
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Vi - Volume molar da solucio, (cms/mol)

X - Fragdo molar ou massico, (explicado no texto)

Z - Carga do ion, (adimensional).

z 5 - ParAmetro de Racket, (adimensional)

W - Fator acéntrico, (adimensional)

SUBSCRITO

a - Anion

B - Solvente molecular

c - Cétion

1 - Representa componente 1

in - Especifica uma corrente que alimenta um processo ou
equipamento

] - Representa componente j

k - Representa componente k

L - Corrente que possui somente liquido em sua composicdo

Out - Especifica uma corrente que sai de um processo ou equipamento

R - Reativo (utilizado para o0xido de silicio que reage com
sodacaustica)

S - Corrente que possui s6lidos em sua composigdo

Xx11



Sol - Solucgio

T - Temperatura

w - Agua

25 - Componente 3 25°C

SUPERESCRITO

* - Denota referéncia de estado assimétrico para célculo dos

coeficientes de atividade

E - Excesso

eq - Refere-se a massa de uma composicio expressa em equivalente
grama de Na,CO;,

Ig - (Gases ideais

Lc - Denota método de célculo do coeficiente de atividade para
interacdes locais

M - Molar

sat - Saturacgio

total-eq - Representa a massa total expressa em equivalente grama Na,COs;

®©,aq - Fase aquosa em diluic8o infinita
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LETRAS GREGAS

v — Coeficiente de atividade
o — Fator de nfo aleatoriedade, (adimensional)
T — Parametro de energia. E funcdo da energia de interacio entre

espécies, temperatura e constante dos gases, (adimensioanal)

0] — Coeficiente de fugacidade

ot) — parametro para o calculo da capacidade calorifica pelo método
de Criss — Cobe, (cal/mol K)

B(t) — pardmetro para o calculo da capacidade calorifica pelo método de

Criss — Cobe, (adimensional)
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CAPITULO I
1. OBJETIVOS DESTE TRABALHO DE TESE E

INTRODUCAO

L1. Objetivos do trabalho de tese

Este trabalho de tese tem como objetivos:
¢ Compor o “Modelo do Processo Bayer” atraves da conexfo dos modelos
existentes no software comercial Aspen Plus para representar os balancos
de massa e energia da Refinaria de Alumina de Pocos de Caldas, da
Empresa Alcoa Aluminio S.A.
e Validar o “Modelo do Processo Bayer”, comparando-se os resultados do
simulador com os dados da planta.
e Identificar oportunidades de melhora do processo produtivo, em que seja
viavel a aplica¢cdo do modelo construido.
Neste trabalho de tese foram desenvolvidas a Modelagem do Processo
Bayer e uma Metodologia de Adequagdo de um simulador comercial para

adaptagio ao modelo.



Avaliou-se a aplicacdo do simulador comercial “Aspen Plus, release
9.17, (1996) no processo de fabricagdo de alumina baseado no projeto da
Refinaria de Poc¢os de Caldas, da Empresa Alcoa Aluminio S.A.

O objetivo foi utilizar os modelos das operactes unitarias do simulador
ASPEN para elaboraciio e validagio do modelo do processo Bayer de
fabricagdo da alumina a partir da bauxita e verificar o potencial de utilizagdo
do mesmo.

Foi utilizado o simulador comercial Aspen Plus do Laboratério de
Desenvolvimento de Processos de Separagdio da Faculdade de Engenharia
Quimica da Unicamp e da Fébrica de Aluminio de Pogos de Caldas, no modo
de eletrdlitos. As informacdes de processo foram provenientes da medicdo de
campo ¢ de andlises quimicas do Laboratério da Refinaria. Foi necessério o
desenvolvimento de uma metodologia capaz de traduzir as concentracdes da
solucdo caustica de processo, utilizando as vazdes volumétricas ¢ temperatura
de solugdo, para transformar os dados em vazdes massicas dos compostos que
formam a solugdo de processo que o simulador pudesse processar.

Foram necessarios dois anos de trabalho com o simulador comercial e a
utilizacdo da experiéncia de 07 anos como Engenheiro de Processo, ou seja,
profundos conhecimentos do aplicativo e do processo para a constru¢do do

“Modelo do Processo Bayer”.



Métodos alternativos foram desenvolvidos para que o modelo se
aproximasse da realidade do Processo Bayer, pois, somente utilizando-se do
banco de dados ¢ das equagdes presentes no simulador ndo seria possivel o

sucesso do trabalho.

L2. O Processo Bayer

O processo Bayer € um processo quimico de obtengdo do hidroxido de
aluminio, atraves do beneficiamento do minério de bauxita. Este minério é
eséavado, homogeneizado entre as varias minas e moido via imida com uma
solugdo de soda caustica, aluminato de sédio e carbonato de s6dio. A moagem
tem como objetivo principal aumentar a exposicdo de contato do hidroxido de
aluminio contido na bauxita, denominado gibsita, com a soda cdustica para
obter alto grau de conversdo da reacio.

A pasta proveniente da moagem € digerida em reatores tipo autoclave, a
altas temperatura e pressdo, em uma solugdo com alta concentracdo cdustica.
Respeitando o tempo de residéncia, tem-se uma reacio de solubilizacio entre
o hidréxido de sddio e o hidréxido de aluminio (Misra 1970), respeitando o
tempo de residéncia do reator.

NaOH + AI{OH); < NaAlO, + 2H,O (L)

T>140°C



P> 400 kPa -

A reacdo I.1 € reversivel e quando ocotre no sentido da dissolugéo
do hidroxido de aluminio é exotérmica; no sentido inverso, denominada
cristalizacdo, € endotérmica.

Apenas como informacio e para conhecimento da grandeza do calor
da reacdo L.1, tem -se:

- Russel et al. (1955) obtiveram 31,09 kJ/mol Al,O; entre 40

%C a 150 °C (citado por Hudson, (1982), no livro “Alumina Production™).

- Bielfeldt et al. (1976) atraves de calorimetria obtiveram 46,9
kJ/mol Al,0O; com temperaturas entre 30 a 80 °C e cai para 31,8
kJ/mol AL,O; entre 160 a 250°C.

- McCoy e Dewey (1982) colocam o valor de 32 kJ/mol AL, O;
a 298 K.

- Brown (1974) recomenda valores de 23,4 .kJ/moil A]gOg para o
mesmo iﬁtervalo de temperatura citado por Russel et al. .

Na etapa de Digestdo, além da reagdo (1.1), também ocorre a
reac¢do da solucio caustica com impurezas como Si0,, P,Os e CO;, formando
precipitados de compostos insoltiveis.

Entre as reacdes com as impurezas, a que se destaca pelo impacto

no processo € a reaglo entre a kaolinita (Al,05.2510,.2H,0) com o hidroxido



de sédio, formando precipitados insoliveis, de acordo com Bell (1970) os
quais representam um dos maiores custos do processo, pois € uma perda
irreversivel da matéria prima NaOH, citado por Pearson (1955). Esta reagdo ¢
denominada, usualmente, de rea¢do de dessilicacdo representada por duas
etapas (1.2) e (1.3), como se segue:
Al,05.25810,.2H,0 + 6NaOH < 2NaAlO; + 2Na,S10; + SH,O (1.2)
2NaAlQ; + 2Na,S10; + 2+x)H,0 & Na,0.A1,0,.2510,.x H,O + 4NaOH
(1.3)

Estudos sobre estas reagdes foram desenvolvidos por Perry (1970)
que verificou o presenca de diferentes formulas para o produto de
dessilicagdo, Oku e Yamada (1971) e Pevzner et al. (1975) estudaram a taxa
de reacdes de dessilicagdo e meios para otimizagdo da mesma.

A pasta proveniente dos digestores ¢ resfriada em tanques “flash”
por expansdo a baixa pressdo. O vapor proveniente destes tanques € utilizado
para pre aquecer é solucfio caustica que € bombeada para os digestofes.

Ap6s os digestores, tem-se uma solucdo cdustica com alta
concentragdo de aluminato de sodio, porém, tem-se também residuos de
bauxita, os quais sio denominados de lama. Este residuo é separado da
solucio através do processo de filtracdo, em filtros de pressao do tipo Kelly. A

torta formada € ainda lavada, sendo a solugdo da lavagem misturada com o



filtrado deste processo, levando a uma dilui¢do da solugdo ciustica rica em
aluminato de sédio.

A solugdo caustica rica em aluminato purificada € resfriada em
tanques “flash” por expansd@o a vacuo, para promover o sentido inverso da
reacdo  (I.1) ocorrida na digestdo. O calor liberado da expansdo
(flasheamento) é aproveitado para pré aquecer a solugfio cdustica que vai no
sentido da digestdo e moagem.

A solugdo caustica rica em aluminato, agora resfriada, vai para
cristalizadores que, junto com a semente de hidréxido de aluminio, promovem
a precipitaco do hidroxido de aluminio.

A reacdo de precipitagio, fisicamente, se divide em duas etapas:

a) aglomeragdo dos solidos da semente,
b) formag¢do do precipitado entre as particulas destes aglomerados, resultando
em aglomerados cristalizados de hidréxido de aluminio, tal como:

Na Allog + 2H,O < NaOH + AI(OH); (L4)

T<80°C
P =100 kPa
Adicio da semente Al(OH);
Estes aglomerados sdo classificados de acordo com a sua

granulometria em tanques decantadores, separando o material grosso em



produto € o fino em semente para os cristalizadores. Os dglomerados grossos
da classificacdo sdo filtrados da solugdo cdaustica, lavados € calcinados
gerando, assim, a alumina, principal matéria prima para a produgio do
Aluminio e também aplicada nas industrias de refratarios, vidros, resinas e
tintas como retardante de chama, como mostra a reagéo abaixo:

Al(OH); &  AlLO; + H,O (1.5)

Dependendo do grau de calcinagfo, a alumina obtida numa faixa de
temperatura de processo de 900 °C a 1500°C, de acordo com Fish ¢ French
(1955), pode ser denominada de alumina gama, que € solubizada em processos
eletroliticos junto com criolita e alumina alfa, que atinge um alto grau de
estabilidade molecular.

A soluc@o cdustica, agora, pobre em aluminato de sdédio ¢ com
concentragdes mais baixas de aluminato, carbonato e hidréxido de sodio,
devido a adi¢fo de 4gua no processo da filtrago, passa por evaporadores, cujo
principal objetivo € a retirada da agua de dilui¢3o. Tem-se, ainda, a adic¢éo de
soda caustica pura antes da evaporacdo, para ajustar a concentracdo de
hidréxido de sodio da solugfo cdustica para o processo da digestdo.

Pode-se observar na Figura (I.1), que este processo € um circuito
fechado denominado de circuito do licor. O balangco de massa ¢ muito

importante para manter o nivel dos tanques e, como conseqiiéncia, aumentar o



tempo de residéncia do licor na planta, que favorece o rendimento da reagfo
da cristalizacdo.

Por outro lado, se o volume de licor na planta ¢ muito alto,
aproximara da capacidade maxima dos tanques, podendo haver transbordos,
gerando problemas operacionais e/ou acidentes ambientais.

O balango de massa no circuito do licor € controlado pela entrada e
saida de 4gua do processo, sendo que, pode-se aumentar a saida de agua do
processo via evapora¢do ou diminuir a entrada de agua via lavagem da torta

na filtrag&o.
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Legenda
Lv — Licor verde (solugfio cdustica rica em aluminato de sodio)
LG — Licor gasto (solugo cdustica pobre em aluminato de sodio)

LGC ~ Licor gasto corrigido (Licor gasto com concentragio de hidréxido de sédio
ajustada para o processo de digestio da bauxita).

Figura L.1. Fluxograma completo do Processo Bayer

Maiores detalhes nas figuras apresentadas neste capitulo e nos
subsequentes, com relagfio aos fluxogramas e suas respectivas correntes, no
serdo possiveis devido a sigilo de processo (Tecnologia Alcoa de produgio de

Alumina).



I1.3. O licor

O licor do processo Bayer € uma solugfo caustica composta por:

a) H,0O (dgua)

b) NaOH (hidroxido de sédio)
¢) NaAlO, (aluminato de s6dio)
d) Na,CO; (carbonato de sodio)

Este licor é uma solucéo eletrolitica, onde os componentes estfio na
forma i6nica como Na', OH’, AlO,, CO;” e somente a dgua na forma
molecular.

Como ja comentado, a presenca de ions Na“, OH", AlQ, fazem parte
da natureza e objetivo do processo, porém o fon CO5” est4 presente devido a
um processo de carbonatacdo, que ocorre devido a a¢io da matéria organica
presente na bauxita e também devido & agdo do CO, da atmosfera na solucdo
com baixo teor caustico que fica armazenada no lago de disposi¢io de residuo
de bauxita, que € reaproveitado no processo para a lavagem da torta na
filtrac3o. A carbonatacdo nfo € desejavel, pois CO, transforma os ions OH
em CO;~ , diminuindo o poder de reagio da solugio cdustica pela diminuigio

da concentracio de OH'.
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Como controles de processo, a quantidade destes compostos no licor €
monitorada por unidades de concentragdo na base de equivaléncia em
g Na,COs/ 1licor e g Al,Os/1licor. As representacoes sdo:

a) TA — Total alcalino (expresso em g Na,CQO3/ 1 licor).
Representa a quantidade total de compostos no licor que contém os

jons Na™. A representacdo desta concentraciio é dada por:

Massa Alcalina (NaOH + NaAlO; + NayCOs)
TA = - (1.6)
Volume da Solugiio (H>O + NaOH + NaAlQ,; + Nap,COs)

b) TC — Total caustico (expresso em g Na,CO5/ 1 licor).
Representa a quantidade de NaOH e NaAlO, presentes no licor. A

representacdo desta concentracio ¢ dada por:

Massa Caustica (NaOH + NaAlO; )

TC = -wmoemee _ .7
Volume da Solugio (H,0 + NaOH + NaAlO, + Na,CO;)

a) ALO; — Concentracido de alumina no licor
Representa a concentracdo de aluminato de sodio no licor expresso

em equivalente g Al,Oy/1 licor, como:

Massa de Alumina (Al,Os)
g A1203/ icor = -- (I 8)

11



Volume da Solugde (H;O + NaOH + NaAlO; + Na,CO3)

Estas concentracdes sdo as mais usuais utilizadas por engenheiros de
processo, porém, para a execugdo de balancos de massa propriamente ditos, de

acordo com os compostos verdadeiros, outras expressdes poderiam ser usadas.

L4. Conclusdo

O Capitulo I demonstra que o processo Bayer € um processo complexo
pela interligagdo entre as varias operagdes unitarias € 0s varios compostos que
compdem o licor , onde o importante ¢ obedecer os equilibrios quimico e de
processo, formulado de uma maneira global e nio por etapas isoladas. Fo1
observado que o sistema de monitoramento de concentracdes nas bases TA,
TC e AL,O; nido possui nivel de detalhe dos compostos em suas verdadeiras
formas € massas, dificultando o aprofundamento do diagnéstjc;o do Processo e
do licor nas suas diversas etapas. Portanto, sera necessario desenvolver uma
metodologia para transformar estas concentra¢des em suas verdadeiras bases
de processo.

A interligacdo das operacdes em um circuito fechado exige alto
controle de processo para a maximizagio do desempenho e a grande

oportunidade é o modelamento deste processo para definir a estratégia
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operacional que maximize a producfo, com menor consumo de energia €

matérias primas.
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CAPITULO IT

II. DESENVOLVIMENTO DE UMA METODOLOGIA DE
UTILIZACAO DOS MODELOS DO ASPEN PLUS VERSAO 9.1

PARA COMPOR O “MODELO DO PROCESSO BAYER”.

O software utilizado para a construcdo do modelo fo1 0 Aspen Plus
release 9.1, o qual possui um vasto banco de dados de componentes, assim
como modelos que representam varias operagdes unitdrias da Industria
Quimica. Desde 1983, Langa et al. vem-se utilizando este software para
pesquisa e simulacdo do processo Bayer.

A estrutura de constru¢do do modelo se baseou no “modelamento de
processo com eletrolitos”, em solucfo aquosa de acido, bases e sais.

Um sistema eletrolitico ¢ definido como aquele em que as espécies
moleculares encontram-se parcialmente ou completamente dissociadas em
ions em um liquido solvente e/ou algumas das espécies moleculares estio
precipitadas como sais. Estas reacdes de dissociacdo e precipitacdo ocorrem

tio rapidamente que o equilibrio quimico pode ser considerado.
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As solugdes eletfroliticas também impactam nos calculos das
propriedades fisicas e calculos de equilibrio quimico. A presenca de fons
aumenta a ndo idealidade da fase liquida.

O licor € uma solugdo composta por eletrdlitos, tendo a dgua como
solvente. A dgua estd em seu estado molecular e os demais compostos estdo

dissociados como mostrado a seguir:

NaOH < Na* + OH (IL.1)
NaAlO, < Na~ + AlOy (I1.2)
Na,CO; & 2Na™ + CO57? (I1.3)

No modelo, foram considerados componentes verdadeiros, ou
s¢ja, a modelagem foi expressa em termos de ions, exceto a agua. Utilizou-se
este meétodo de resolugdo para que toda a andlise de dados seja baseada em
como as moléculas e os ions encontram-se na solugdo de acordo com as

condi¢des quimicas e fisicas da mesma (Chen et al., 1983).

IL 1. Teoria aplicada para eletrélitos

Os sistemas eletroliticos possuem trés importantes caracteristicas:
1) Quando uma solucfo quimica tem a presenca de ions € moléculas na fase

liquida.
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2) Os componentes da solugdo possuem niveis de dissociaclo, onde o
solvente se apresenta em seu estado molecular e os solutos se ionizam por
completo (ex.: sais fortes como NaCl) ou parcialmente (ex.: SO,)

3) Comportamento termodindmico ndo ideal da fase liquida.

O modo de simulagdo utilizado foi o CISSOLID, onde o
procedimento de célculo dard um tratamento diferenciado para as fracGes
liquida e solida. A fase liquida serd a solugdo eletrolitica composta pela dgua e
os ions Na*, OH', A102 e CO;™. Os sélidos ndo fardo parte da nfo idealidade
da solugio eletrolitica, ou seja, os compostos Al(OH);, SiO,, Fe,0;,
NaAlSig0s.2H,O (Kaolinita) e AlLSi,0,.2H,O0 (analcinita) apenas
influenciarfo nos balan¢os de massa e volumétrico.

No Apéndice A encontra-se uma revisdo da literatura sobre a
termodindmica de sistemas eletroliticos.

Cruz & Renon (1978) e Rénon (1980) (citédd ﬁor Horvath, 1985)
propuseram um modelo que inclui contribuicdes ion-ion, fon-molécula e
molécula-molécula para solugdes eletroliticas aquosas, onde os solutos estdo
parcialmente ou totalmente dissociados. Esta equacdo é véalida para uma

grande amplitude de concentragGes para varios tipos de eletrolitos.
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Tanto para solutos idnicos quanto moleculares em sistemas eletroliticos
aquosos, a equagdo de Pitzer foi otimizada por Chen et al. (1983) para
misturas com qualquer numero de solutos moléculares € ions.

Renon e Prausnitz (1968), precursores da equacdo de NRTL,
desenvolveram uma equacdo que calcula o coeficiente de atividade para
compostos orgénicos baseado nas composicdes locais tanto em concentragdes
como interacdes entre moléculas. Chen et al. (1982) ¢ Chen ¢ Evans (1986)
utilizaram pardmetros que representam as interacdes fisicas entre pares
solvente-solvente, pares solvente-sais e pares sais-sais, de sistemas
eletroliticos aquosos simples e sistemas eletroliticos multicomponentes para

uma grande faixa de concentragdes e temperaturas.
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I1.2, Cdlculo dos pavdmetros da equacdo NRTL para as condicies

do licor da planta.

No programa tutorial do Aspen € indicado o modelo NRTL para o
calculo do coeficiente de atividade para solucdes eletroliticas. Além disso,
varios autores tém indicado também o uso deste modelo nestes casos
conforme comentado no Apéndice A. Por isto, esta equacio fol utilizada

neste trabalho.

ZXJ J“ XJGQ ( ZXm mjf mj

iy ) I1.4
ZX G, ;Zxkc;@. LT’"’ ZX;CG@. (IL.4)
4 k
G;=1 (A.31)
1, =0 (A32)

Observ. — A equacio (I1.4), que representa o calculo do coeficiente de
atividade do modelo de NRTL, estd simplificada (obtida no capitulo III do
Aspen Plus Manual, “Physical Property Method & Models”), o detalhamento
da mesma encontra-se no Apendice A.

O licor da planta possui apenas a 4gua como solvente, portanto, ndo

havera interagdes molécula-molécula. N3o se tem, também, a presen¢a de
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sais dissociados, ndo gerando, entdo, as mnteracdes ion-ion. Portanto, somente

existe a interacdo ion-molécula. Deste modo, as equagdes para a obten¢do do

parametro de energia “z 7, sdo (A.20) e (A.21).

Pardmetro em par Eletrolito-Molécula

D -
Tea,B =CcaB +'—£E£+Eca3|tu+]‘n(
' ’ T i T

11.1.

D 7
rBz:c :CBca +_HM+EB ca{u-i-in[ T Ji|
’ ’ T ’ T

=)

sl

(A.20)

(A.21)

Os valores dos pardmetros utilizados s3o os apresentados na Tabela

Tabela I1.1. Constantes utilizadas pelo simulador para o calculo dos
pardmetros de interagdo energética (dados fornecidos pelo banco de dados do

simulador).

Molécula/ Molécula/ Ceape Crea Deap € Diee FaupeEpca
Eletrélito i Eletrélito j

H,O Na“" AlO;y 7,389 441.4 7,099

Na~ AlO; H,0 4311 -68.8 0,226
H,0 Na~ OH" 6,738 1420,242 3,013932
Na~ OH H,O -3,771221 471,8202 2,136557
H,O Na™ CO;” -4,833 4018.4 88,56

Na~ CO;* H,0 0,977 1547 32,4

O fator de ndo aleatoriedade para sistemas de um tnico solvente

(usualmente a dgua) € considerado como 0,2 (Chen e Evans, 1986) sendo
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satisfatério para a preciso necessaria para o célculo do coeficiente de
atividade utilizando o modelo NRTL.

Portanto, para as condic¢des do licor de planta, o fator de ndo
aleatoriedade sera 0,2 para todas as combinagdes, ou seja:

=q =0 =02

aH_.zO,Na*AIO{ “HMuonaors T Y 0,8t 00

1I1.3. Modelo para o cdlculo de volume molar

O metodo utilizado pelo Aspen para o calculo do volume molar
para solucdes eletroliticas em meio aquoso utiliza a equacdo de Rackett
(1970).

Este método se aplica a misturas de solventes e € baseado em duas
equagdes:
¢ Lei de Amagat
V=%V, drs)
ondé:
7! =volume molar da solu¢io. (cm’/mol)
¥, = volume molar parcial do componente i. (cm’/mol)

x, = fragcdo molar do componente 1.
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* Equacio de Rackett

* RANTI+(1-Fr} 7}
RTc,(Z)™)

V= I1.6

, o (IL.6)
onde: Tr= ""g“ (temperatura reduzida) (IL7)
¢

Z ™ =parimetro de Rackett (adimensional)

Tec, =temperatura critica do componente i. (°C)

Pc, =pressio critica do componente 1, (bar)

Para a agua e solutos, V; ¢ calculado utilizando a equagio de
Rackett.

A tabela I1.2 apresenta os pardmetros utilizados para o cdlculo
do volume molar das solucdes.

Tabela I1.2. Parmetros utilizados pelo simulador para o célculo do volume
molar das solugdes.

H,0 NaOH NaAlO, | Na;COs
Z 0,24317 | 026214 | 026214 0,26214
Te,(°C) 374,15 1726.8 234,25 1726,8
Pe(bar) | 220,48 50 29,688 50
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I1.4. Calculo da entalpia para eletrolito usando o modelo de NRTL

De acordo com o manual do “Aspen Plus”, versio 9.1, Capitulo 3,
o modelo utilizado para calcular a entalpia de solucGes eletroliticas, que
utiliza o modelo NRTL, € representado pela seguinte equagéo:

H,=xH+> xH>+H' (I8)

onde:

H = entalpia molar

H* = entalpia molar excedente

Xy = fracdo molar da agua

X = fracio molar das espécies iGnicas

O subscrito k significa espécie idnica, cation ( ¢) ou Anion (a).

A entalpia molar H,,” e a entalpia molar excedente H,, = estdo
definidas como estado de referéncia assimétrico, (o sinal “*”, significa estado
de referéncia assimétrico), ou seja, a 4dgua é o solvente puro € 0s solutos
10nicos estdo a diluicdo infinita.

A entalpia molar da agua pura H, & calculada utilizando a
equaclo da capacidade calorifica do modelo dos gases ideais (Reid et al,,
1987 ¢ Aly e Lee, 1981), como também pode ser obtida da Tabela de vapor

ASME (Meyer et al., 1997) ou pode ser obtida pelo método descrito no
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Capitulo “Thermodynamic Properties”, do livro “The Properties of Gases and
Liquids” (Reid et al., 1987) onde :

H_ = entalpia molar da 4gua pura

r
H = AHF ™0 4 [CpZar (IL9)

298
onde para o modelo, tem-se:

AHF %) = _57 8keal | mol

r
ij,ffdt =a+bT+cT* +dT° +eT* + fT° (kcal/mol) (IL.10)

298

Na Tabela I1.3, s3o apresentados os pardmetros para o cdlculo da
equacdo (I1.10), utilizado pelo modelo do Aspen, no banco de dados

“Physical Properties™ do “electrolyte Aspen data bank”.

Tabela I1.3. Pardmetros para o calculo da capacidade calorifica da agua.

8,01134
1,06E-03
3,70E-06
-2,78E-09
8,90E-13
-9,96E-17

esliesllwll@)iveaies

A propriedade #; € calculada em fun¢do do calor de formacéo € do

calculo da capacidade calorifica.
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Para os fons Na*™ e OH ", o Aspen utiliza a equagdo polinomial de
“Capacidade calorifica em fase aquosa a dilui¢do mnfimita”, descrito no
capitulo 3, do *Manual de Equagdes e Propriedades do Aspen Plus 9.17.
Estes conceitos também sfo discutidos no Capitulo 2.16 “Heat Capacity”,
segundo Horvath (1985) do livro “Handbook of aquous electrolyte solution”.

Para os fons AlO," e COs7, o simulador utiliza o método de Criss e
Cobble (1964), discutido também no “Handbook of aquous electrolyte

solution”, Capitulo 2.16.

T
HE =AHP + [Co (IL.11)

288.15

Os valores dos parimetros que representam a Entalpia de formacao

a dilui¢do infinita A H;** , obtidos no banco de dados “ Physical Properties”

do “electrolyte Aspen data bank™ sfo:

Na'" = -57.352 kcal/mol
OH = -57,933 kcal/mol
AlQ,; = -22,234 kcal/mol

CO;? =-161,73 kcal/mol
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O segundo pardmetro da equagdo (I1.11), para osions Na' e OH ', a

r
capacidade calorifica a diluicdo infinita _[Cp,f"‘q ¢ calculada utilizando o
298

polindmio da equacdo (I1.12), com os respectivos pardmetros descritos na

Tabela I1.4.

.
[Cpi* =a+bT +cT* +dT? +eT* + fT° cal/mol K (I11.12)

298

Tabela I1.4. Pardmetros utilizados na equag@o (I1.12) para calcular a
capacidade calorifica para os ions Na“e OH .

Na+ OH-
a 10,i544| -32.4827
b 3.72E-02]-0,118918
c 0 0
d 0 0
e 0 0
f 0 0

Para os fons aluminato (AlO, ) ¢ carbonato (CO;?), a capacidade
calorifica ¢ calculada pelo método de Criss-Cobble, de acordo com a seguinte
equacdo, encontrado nas referéncias “Handbook of Aquous Eletrolyte
Solution”, por “Horvath e “Models for Themodynamic and Phase Equilibria
Calculation” por Sandler, (1993).

dr _S:?s(l—br)
In(7T /298.15)

CPD(T)“CPO(TQ:S): (1113)

ou
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jep= = atty+ B)S3; (I1.14)

298

onde :

o) = ‘;(‘) (IL15)
log.(7298.15)

B =-——20 (IL16)
1"ge(ﬁ98,15)

Para os oxi-anions AlO"; e CO5?, os parametros o e P estdio em
funcdo da temperatura de acordo com a Tabela IL.5.
Tabela I1.5. Pardmetros para o célculo da capacidade calorifica de oxi-anions

pelo método Criss-Cobe, referéncia do “Handbook of Aquous Electrolyte
Solution”, (Horvath, 1985).

Parametro | 60°C | 100°C  1150°%C 1200°%C |2s50°C | 300°C

o) 127 |-138 [-133 |-145  [-134  [-162

B() 196 ]2.24 2,27 2,53 235 2,48

b

Cp = Capacidade calorifica
ar, b, a(t) e P(t) = coeficientes de correlagio baseados no tipo de ion.
T = temperatura da solucio

T,s = temperatura do estado de Referéncia
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80 = entropia molal absoluta a 25°C (de acordo com a Tabela I1.6).

Tabela I1.6. Entropia molal absoluta dos ions componentes do licor

Tipoion  [S025
cal/mol-K
Na+ 1 -3.3164
OH- 2 55712
AIO2- 2 71.358
CQ03-2 3 106.08

IL.5. Operacdes unitdrias utilizadas no “Modelo do Processo

Bayer”

O que é chamado de “Modelo do Processo Bayer” €, na realidade, a

conexdo entre os varios modelos existentes no software Aspen Plus.

Os modelos utilizados do Aspen Plus para a construg¢do do “Modelo

do Processo Bayer” sdo:

a)
b)
¢)

d)

Tanque de “flash”
Aquecedor/Condensador
~ Lavador simples
Lavadores de multiplo estagio em contra corrente ¢
Reator estequiométrico

Nos préximos capitulos, serdo descritas estas operagdes e a

apresentacdo dos fluxogramas com as conexdes para gerar a simulacio

obedecendo as técnicas da “simulagio por fluxograma“‘(flowsheet

simulation)” do software.
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I1.5.1. Aquecedores e condensadores

Representam trocadores de calor casco € tubo que t€m como
objetivo aquecer a solugdo eletrolitica nos tubos e condensar o vapor
proveniente dos tanques de “Flash” no casco. Portanto, para representar esta
funcfo, foi necessario conectar dois trocadores de calor, sendo um com o
objetivo de funcionar como condensador, que através da condensacio do
vapor enviard o calor de condensagio para outro trocador, que tem como
objetivo funcionar como aquecedor, que utilizard o calor de condensagido do
condensador aquecendo a solugdo eletrolitica. Isto porque o simulador, na
versdo utilizada, nfo dispde de um modelo que execute as duas funcdes
simultaneamente.

A premissa basica ¢ considerar que a fragdo de vapor da solugdo
eletrolitica dentro do aquecedor € zero e a mesma € aquecida aproveitando ©
calor da condensagio.

O condensador tem, em sua saida, somente a fase liquida, ou seja,
ha condensacio completa e o calor de condensacdo ¢ liberado para o
aquecedor.

As entradas de dados do aquecedor s3o as temperaturas de entrada e

saida e a composi¢ao quimica da solugdo de alimentacdo.
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Para os aquecedores de vapor vivo , a composicao de alimentacgio
segue a tabela ASME de equilibrio liquido - vapor. A seguir, tem-se a

representagdo grafica (Figura I1.1).

aquecedor
T2 T1 M1  Solucio Caustica

.

.11 Calor(energia)

M3
condensado_l Cf ;
T4 T3

M4 condensador

MS
vapor

Figura II.1. Representacdo esquematica de um trocador de calor com as
conexdes respeitando a ferramenta do Aspen, o “Flow Sheet Simulation”.

Onde:

T1 — temperatura da solugdo eletrolitica a ser aquecida nos tubos do trocador.
M1 — composi¢cio massica da solugdo eletrolitica a ser aquecida.

T2 — temperatura da solucéo eletrolitica aquecida.

C3 — representa o bloco que simula um trocador de calor (conexao de um

aquecedor e um condensador).
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M4 — composi¢io méassica do condensado proveniente do condensador
anterior.
T4 — temperatura do condensado do estagio anterior.
T5 — temperatura do vapor proveniente dos tanques de “flash” ou vapor vivo.
MS5 - € a composi¢io massica M4 e o vapor dos tanques de “flash”.
M3 ~ composi¢do massica de condensado do condensador.
T3 — temperatura do condensado do condensador.
H — energia de condensasio do vapor que aquece a solugdo eletrolitica.
A Figura II.1 representa como € fisicamente o trocador casco e tubo

representado no simulador.

RN

Vapor dos tanques
de Flash ou ‘
das Caldeiras

———

Saida de condensado
do trocador

01 >

Condensado do trocador
antertor

[—— 18 ] >
Entrada do licor a Saida do licor
ser aquecido aquecido
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Figura II.2. Representacio de um trocador casco e tubo vertical, utilizado no
processo Bayer da Planta de Pogos de Caldas.

Pardmetros necessérios para a opera¢o do modelo:
1) Entrada de dados:
e Temperatura de entrada e saida do aquecedor C3.
e Composicio massica da corrente M1.
» Resultado do modelo de Tanque de Flash, que sfo as correntes massicas

M3 e M4 e suas temperaturas T3 e T4.
2) Consideracdes:
A frag3o de vapor nas correntes M1 e M3 ¢ zero.

3) Resultado do Modelo:
e Corrente H que € o calor de condensagéo.
e Composi¢do mdssica M3 do Condensador C2.

e Temperatura T3 de saida do Condensador C2.

II.5.2. Tanques de “flash”

Os tanques de “flash” sdo considerados adiabaticos ¢ trabalham

com algoritmo com célculo de equilibrio de fases liquido - wvapor,
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determinando a temperatura ¢ pressdo de bolha e orvalho e também
realizando célculos “flash”, propriamente ditos, utilizando a equacgio de
NRTL, para célculo dos coeficientes de atividade dos componentes.

Os célculos fundamentais para o algoritmo sdo:

v, = Coeficiente de atividade do componente 1

¢, = Coeficiente de fugacidade do componente 1

P’ =Pressdo de saturagiio

O calculo de flash adiabatico tem como entrada de dados a
temperatura ou a pressdo do tanque de “flash” e a composi¢do de alimentacio.

O coeficiente de atividade, como ja discutido, € obtido pelo modelo
NRTL.

O coeficiente de fugacidade, pardmetro importante para o calculo
de “flash”, ¢ obtido segundo a equagdo (II.17) (Smuth e Van Ness, 1980 ¢
Prausnitz et al., 1967). Na Figura I.3 é demonstrado um exemplo de um
algoritmo que calcula as pressdes de bolha e de orvalho, como também o

calculo de “flash”.
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P
Ing, = —(B, +y15, .17
b =27 (Ba+:0y) (IL.17)

o calculodo pardmetro & da equacgdo (11.17) € através dos coeficientes viriais.

6, =2B;+B;+B; (I.18)
Através da equaco (I1.19), obtém - se o coeficiente virial Bii ou Bjj.
B fe @)+ () (1L19)

ci

0,33 01385 10,0121

11.20
Tr,  Iri  Trd (I1.20)

Fo(Tr) =0,1445 -

0331 0,423 0,008

2 3 3
Tr; Tr; Tr;

(IL.21)

F1(Tr) =0,0637 -

A equacdo (11.22) calcula o coeficiente virial cruzado com varidveis
calculadas pelas equacdes (11.23) a (I1.24).

Bl o)ty £ Ty + £ Ty (1.22)
T i)Wy i Ty '

Cy
Te; = (Te,Te,)™ (1.23)

4Tc,(Pc Ve, /Tc, + Pe Ve, I Tc,
Pcr;r‘ = 1/3 14343 (H’24)
Vel +vel?)

w, +w,
Wy —— (1.25)
fTry)=—F+—= (I1.26)

Iy Iy

Aij = (Ai + A7)/ 2 (IL.27)
Bij = (Bi+ Bj)/2 (11.28)
Onde:

B — coeficiente do virial

Pc — pressdo critica
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Tc — temperatura critica
Tr — temperatura reduzida (T/Tc)
V¢ —~ volume critico
W — fator acéntrico
Além das equagdes acima € necessario o calculo da pressdo de
saturag@o dos componentes de acordo com a equacio de Antoine:

B =4 -7 fkc

13

+DT+E,In(T)+F,T° (I1.29)

Os parmetros que completam as equacgdes (II.17) a (I1.29) estdo
descritos na Tabela II.6 e foram obtidos no banco de dados “Physical
Properties of Electrolyte Aspen Data Bank™.

Tabela 11.6. Par@metros para o calculo das equacoes (I1.17) a (I11.29)

ParametrojUnit H20 NaQH [Na2CQ3 |NaAlO2 [Na+ OH- AlQ2- 1CO3--

PC Bar 220,48 50 50{ 29,688] 29,688} 29,688] 205,688] 29,688
VC cc/mol 55,805 100 100{ 369,44] 369,44] 369,44 369,44 369,44
TC oC 374,15] 1726,8] 1726,8] 234,25] 234,25| 234,25] 234,25] 234,25
w 0,344 0,296f 0,296] 0,296] 0,296] 0,296
Ak 61,0371 -1E+20{ -1E+20| -1E+20] -1E+20| -1E+20] -1E+20} -1E+20
Bk -7208,7 0 0 0 0 0 0 0
Ck 0] 273,15 27315] 273,15{ 273,15] 273,16{ 273,15 273,15
Dk 0 0 0 0 0 0 0 0
Ek -7,1385 0 0 0 0 0 0 0
Fk 4,05E-06 0 0 0 0 0 0 0
G 2 0 0 0 0 0 0 0
ZC 0,229 0.2 0,2 0,26 0,26 0,26 0,26 0,26

Todas as equagbes acima obedecem a seqiiéncia do diagrama
descrito na Figura I1.3.
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Figura I1.3. Diagrama de Blocos para o calculo da Pressio de Orvalho e de Bolha e
calculo de Flash.
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O fluxograma que representa esta operacdo obedecendo as técnicas

de conexdo do “Flow Sheet Simulation” é representado na Figura I1.4.

R »-. Calor
! H1
condensado 11
Mi
condensado
vapor .,
T3
M3
Sol. Caustica
M4 >

Figura I1.4. Representacio esquematica de um tanque de “flash” associado a
um condensador com as conexdes, respeitando-se a ferramenta do “Aspen
flow sheet simulation™.

Onde:

T1 - temperatura do condensado proveniente do condensador anterior.
M1 - massa de condensado proveniente do condensador anterior

T3 - temperatura da solucdo eletrolitica que alimenta o tanque de
“flash™.

M3 - massa da solucéo eletrolitica que alimenta o tanque de “flash”.

V2 - massa de vapor proveniente do tanque de “flash”.
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T2- temperatura do tanque de “flash” e das fragdes de Hquidb e de
vapor.
P2 - pressdo do tanque de “flash” e das frag6es de liquido e de vapor.
M4 - massa da solugdo eletrolitica que sai do tanque de “flash”.
T5 - temperatura do condensado proveniente do condensador C3.
M35 - massa do condensado proveniente do condensador C3.
H1 - Calor de condensacdo da corrente V2.
As entradas de dados sdo:
e Composicdo quimica da alimentacdo em massa (M3).
e Temperatura da composicdo quimica de alimenta¢do (T3)
(E considerado que a fragfio vapor da alimentacfo é zero)
e Temperatura ou Press@o do flash (T2 ou P2).
e Perda de calor zero.
Sdo calculados:
e composicio quimica do produto em massa e propriedades
fisicas da corrente M4.
e Massa de vapor gerado e composicio quimica da corrente V2.
e No caso presente, 0 vapor somente € constituido por dgua.
Considera-se, neste modelo, que a temperatura do condensador TS
¢ igual a temperatura do vapor, que o condensado esta somente na fragédo
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liquida e que o calor do condensador ¢ liberado (calor de condensagdo). Nao
ha troca térmica da fase liquida do condensado.

A Figura II.5 representa o desenho de instalagiio do “vaso de
flash”. Demonstra-se o detalhe do dispositivo “demister”, cujo objetivo é
impedir que as goticulas da fase liquida sigam em conjunto com a corrente

vapor.

>

Fragdo Vapor
proveniente do
Tanque de “flash”

Demister -~

Solugdo eletrolitica
alimentac¢do do
Tanque de “flash”

—

saida do
Tanque de “flash”

l;L:> Solugio eletrolitica

Figura I1.5. Representagdo do tanque de “flash™ do processo produtivo
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I1.5.3. Reator estequiométrico

O reator estequiométrico processa uma reacdo quimica previamente
estipulada, balanceada com seus componentes. As entradas de dados do reator
sdo:

¢ composicdo em massa da alimentacio,
¢ temperatura,

+ reacdo quimica,

+ cficiéncia da reacéo,

+ componente chave,

Seguindo a estequiometria da reacfo, tem-se como resultado a
composicdo de saida.

Para simular as reagdes que ocorrem na digestdo, ndo foi
encontrado no banco de dados do simulador o componente que € produto da
%eagéio de dessilicagdo 3Na20.3A1203.5S5i02. O componente mais proximo
foi a analcimita NaAlSi206.H20. Foi, entdo, trabalhado com uma equagdo
quimica alternativa para poder executar o modelo, 0 que permitiu ter um

balango de massa proximo ao do processo.
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Além de se utilizar uma reagfo alternativa, foi  necessario
multiplicar o valor méssico do reagente kaolinita (A12S1207.2H20) por 1,44,
pois somente a estequiometria da reacdo alternativa nfo representa a perda de
Na’ e OH  da solugdo caustica, gerando um resultado de concentragdes da
solugdo caustica diferente do que se tem no processo. Multiplicando este
fator pela massa da kaolinita que entra no processo e utilizando a reagdo
alternativa (I1.61), os resultados do reator-digestor apresentaram pequenas
diferengas quando comparados com o processo produtivo. O valor de 1,44 foi
obtido comparando-se os resultados de planta com os do modelo utilizando a
reacdo alternativa de representagio do composto analcinita. E, portanto, um
fator de ajuste. As reag¢des consideradas no reator estequiométrico da
Digestdo foram:

1) Reacfo (II.30) - Reacfio da dissolucdo do hidréxido de aluminio
com ion hidroxila fonnando o fon aluminato, principal reacdo do reator

digestor:

AI(OH); + OH & AlO, + 2H,0 (11.30)

2) Reagdo (I1.31) - Reacio da kaolinita com a soda caustica ¢ silica.

Reacdo alternativa, pois 0 Aspen nfo possui a formula molecular e

40



propriedades do produto de dessilicagdo Na,0.AL,05.2810,.3H,0 , somente €

encontrada a analcinita NaAlS1,0¢. 2H,0.

ALSi;04. 2H,0 + Na" + OH + 28i0, = NaAlSi;O¢. 2H,0+ H,O (IL31)

3) Reacdo (I1.32) - Rea¢do que realmente ocorre entre a kaolinita e
soda caustica, principal perda desta matéria prima, formando o produto de

dessilicacio.

A120328102 2H20 + 6NaOH - N320A1203251023H20 + 4NaOH (1132)

4) Reacdo (I1.33) - Principal reacdo do reator da precipita¢o que €
o sentido reverso da reagdo (I1.30), gerando a cristalizacdo do hidroxido de
aluminio através de baixa temperatura, alta saturacdo de ions aluminato em

solucdo e adi¢do de semente do proprio hidroxido de aluminio.

AlO, + 2H,0 < AI(OH); + OH (IL.33)

O fluxograma que representa esta operagdo ¢ demonstrado na Figura

IL.6.
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Reator
Estequiométrico

MleT] > Reacido M2eT2

Componente Chave
Temperatura
Eficiéncia da Reacfo

Figura I1.6. Representacdo esquematica de um reator estequimetrico.

Entrada de dados:

a) composicdo quimica em massa da alimentagdo - M1
b) temperatura da alimentagéo - T1

c) reagdo quimica balanceada

d) componente chave da reagfo

€) temperatura do reator

f) eficiéncia da reacio

Resultado

1) composi¢cdo quimica em massa da saida - M2

2) temperatura do produto do reator - T2
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IL.5.4. Lavador simples (Estdgio simples de lavadores de solidos —

single Wash)

Tem como objetivo neste trabalho representar processos de
separagio solido - liquido. No “Modelo da Precipitagdo”, representard um
filtro de tambor que separar4 o hidréxido de aluminio da solugéo caustica. E
um processo que possui duas entradas, uma corrente com a mistura
liquido/sélido e, em confra corrente, a dgua de lavagem, gerando, como
saida, uma corrente com residuo de alta concentracido de sélidos e a fracio
liquida diluida pela 4gua de lavagem.

A proposta € a separagio sélido - liquido tendo como resultado a
fracdo sdlida descartada com baixos teores da fragdo liquida de alimentagfio e
o filtrado diluido pela agua de lavagem.

Neste modelo do Aspen, especificam-se a concentragiio de solidos
do residuo e a eficiéncia de mistura das duas correntes de alimentac¢fo.

Um lavador tem como objetivo principal efetuar a mistura entre os
solidos ¢ a agua de lavagem, para que seja removido o maximo de soluto
destes solidos.

Na Figura I1.7, observa-se que um lavador possui duas entradas, a
agua de lavagem (AL) e a solucdio de planta. Neste equipamento, ocorre a

mistura destas duas correntes. Para se obter uma mistura completa, a
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concentracdo do soluto na corrente de fundo do lavador (x,) deveria ser igual
a concentracio do soluto no transbordo (xtr), porém existe um curto circuito

de uma corrente que nio se mistura (CC) gerando uma perda neste processo.

Agua de Lavagem com baixa
Transbordo(TR) 4concentrac;50 de soluto

xrg = Concentragio
do soluto na corrente
de trasbordo

o A i

Corrente de Fundo (U)

Solugdo de Flanta Cu_:*iq  Circuito (CC)

»
Ll

x, = Concentracio x, = Concentragio
do soluto na solucio do soh&teo éi ;{c:rrente

Figura I1.7. Circuito que representa as concentragdes das correntes de um lavador de mistura.

Executando um balan¢o no fundo do lavador, tém-se 2 correntes

que formam a corrente de fundo:

U=TR+CC (IL.34)
ou
TR/U + CC/U = | (IL35)
ou
CC/U=1- TRU (11.36)
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A concentrago da corrente do curto circuito € a concentracdo do

soluto de planta (x;).

Executando um balanco de concentragdes, tem-se :

Uxy =TRxp + CCxp (I11.37)
onde:

Xu = concentra¢do do soluto na corrente de fundo

XTR = concentracdo do soluto na corrente de transbordo

Xp = concentragdo do soluto na corrente de planta.

Defini-se como eficiéncia de mistura, a fragdo da corrente de
transbordo que a corrente de fundo possui, pois s¢ a corrente de fundo
possuir a mesma concentracdo da corrente de transbordo, tem-se no lavador
uma mistura completa (Perry’s Chemical Engineers Hand Book, capitulo 19),
Perry et al. (1984).

Portanto, define-se como eficiéncia de mistura (E) a fracio da
corrente de transbordo que possui a corrente de fundo.

E=TR/U (IL.38)

Dividindo-se a equacgao (11.37) por U, tem-se:

%, = (TR/U).x1g + (CC/U) %, (11.39)
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substituindo-se (I1.36) e (I1.38) em (11.39), tem-se:

X=Exmr+(l-E).x, (I11.40)

portanto, a equagio para a eficiéncia de mistura € :

E = (Xp-Xu)/(Xp-XTR) (IL.41)

Testando conceitualmente a equacido (I1.41), para se ter uma
eficiéncia de 100 % de mistura, a concentragdo de soluto da corrente de fundo
deveria ser igual a concentragio da corrente de transbordo e, realmente se x,
for igual a x1g, o resultado da equacéo (I1.41) serd 1. Se o oposto ocorrer, para
uma eficiéncia de mistura de 0%, a concentragdo da corrente de fundo deve
ser igual a concentragio da corrente de planta, significando que ndo ocorre a
mistura, e, realmente, se x,, for igual a x; , o resultado da equagdo (II.41) sera
zero. Deste modo, a eficiéncia de mistura ¢ uma entrada de dados importante
para que o modelo do lavador do Aspen seja simulado.

As entradas de dados para o simulador s8o demonstradas na Figura

I1.8:
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Mistura sélido-lguido

Liquido+Agua‘de Lavagem

MleTl

MdeTd

Agua de Lavagem

Lavador Simples

M3 e T3

Séhidos

M2ZeT2

Figura I1.8. Representacio esquematica de um lavador simples

Entrada de dados:

o Composicdo quimica em massa da corrente a ser filtrada ( solucdo caustica

da planta - M1)

¢ Composicio quimica em massa da corrente de lavagem M2

¢ Temperatura das correntes de alimentacio Tl e T2

e Eficiéncia de mistura entre as correntes M1 e M2

e Razdo solido liquido na corrente M3

Como resultados:

e Composicdes quimicas em massa das correntes M3 e M4

o Temperaturas das correntes de saida T3 e T4.

47



IL.5.5. Lavador / decantador de contra corrente

Esta operacdo compreende multiplos estdgios de lavadores simples,
como ja detalhados no item I1.5.4. e representa processos de filtracdo e
classificadores de sélidos. Tem como objetivo recuperar os componentes da
fracdo liquida da alimentagdo (corrente de mistura solidos/liquido), através
de mltiplos estagios de lavadores, sempre buscando um residuo com o
minimo da fra¢do liquida da alimentagZo.

O calculo compreende a utilizagdo de dois ou mais lavadores
simples conectados. O nimero de estagios € um dos pardmetros da entrada de

dados para simulagao.

A representacio grafica ¢ dada pela Figura I1.9.

Lig uidoﬂ_&_g_ua de Lavagem

. — R [ M4 T4 R
Mist.sélido/liquidg i = £ \—Agua de Lavagem
MieTl

Single Wash | Single Wash | M2¢T2

Sélidos lM:’v eT3

Figura I1.9. Representacdo esquematica de lavadores de multiplos estagios.
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Entrada de dados:
e Composi¢des quimicas em massa das correntes M1 e M2
e Temperatura das correntes de alimentacdo T1 e T2
e Eficiéncia de Mistura de cada estagio do lavador
e Razio sélido liquido de cada estagio do lavador
e Numero de estagios dos lavadores
Resultados:
o Composi¢les quimicas em massa das correntes M3 e M4

e Temperaturas das correntes de saida T3 e T4.

I1.5.6. Conclusdo

Este capitulo caracterizou-se por explicar a base para o
desenvolvimento do “Modelo do Processo Bayer”. Para as operagfes de
separacdo liquido — vapor, utilizou-se a equagio de NRTL para se obter o
coeficiente de atividade da solugdo eletrolitica de planta que denominamos
como sendo o licor.

Para os balangos de energia, o calculo da entalpia da solucio
eletrolitica se baseia também na equacio NRTL e para a obtengdo da
capacidade calorifica s8o utilizados polindmios que seguem a teoria dos

gases ideats, diluigfo infinita e o método de Criss-Cobble.
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Das operagbes unitarias comentadas, os fundamentos bésicos para a
criagdo do modelo sdo o balango de energia, o equilibrio de fases liquido -
vapor, a estequiometria (somente para balanco de massa) € a separacio sélido
- liquido. = Baseado mnestes principais conceitos ¢ que se tera o
desenvolvimento da interacdo dos modelos do Aspen, para a criacdo dos sub-

processos que irdo compor o modelo do processo Bayer.
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CAPITULO IIT
II1. ESTABELECIMENTO E VALIDACAO DO

MODELO

ApoOs o entendimento dos modelos apresentados nos itens I1.5.1 3

I1.5.5, nesta etapa, serdo conectados os mesmos para a formagio dos
subprocessos do Processo Bayer. Neste trabalho, eles sfo definidos como:

a) “Modelo da Digestio”

b) “Modelos da Filtragdo”

¢) “Modelo da Troca Térmica”

d) “Modelo da Precipitacdo”

e) “Modelo da Evaporacdo”.

Estes cinco modelos representarfio o “Modelo do Processo Bayer”,
os quais serdo operados individualmente para ndo se dar chances de ocorrer
acumulos de desvios uma vez que, na etapa de validagio, € muito importante
que os dados de saida de cada subprocesso sejam avaliados, comparando-os
com os resultados reais da planta. Com os modelos ajustados, os subprocessos
serdo conectados por planithas eletrdnicas que coletarfo os dados de saida de
um subprocesso , 0s quais serdo, simultaneamente, os dados de entrada do

processo seguinte, concluindo, deste modo, as conexdes entre os subprocessos
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e possibilitando a andlise critica individual de cada subprocesso e também o
processo Bayer como um todo. Isto, entdo, caracteriza a simulagdo do
processo como um todo.

O “loop” entre os subprocessos ¢é representado por:

Digestio ¢ Filtragio ¢ Troca Térmica ¢ Precipitacio 4 Evaioragéo

<4

A validacdo do modelo obedeceu a seguinte seqiiéncia:

a) As amostras das correntes de entrada e saida dos subprocessos foram
coletadas no campo e analisadas no laboratorio da Alcoa Aluminio de
Pocgos de Caldas. As analises foram realizadas tendo como resultados
as concentracoes base TA, TC e Al,Os.

b) Dados de temperatura, pressdo e vazdo das correntes de entrada e
saida, como também dos trocadores de calor, reatores, tanques de
“flash” e filtros foram coletados através de medidores de campo com

mterface com as salas de controle do processo.
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c)

d)

E traduzida a composi¢do quimica das correntes de entrada de TA, TC
e Al,Os, para composi¢Ges massicas compostas por NaOH, NaAlQ,,
Na,CO; ¢ H;0, através de um método de traducfo, a ser apresentado
no capitulo IIl.1, em que se utilizam, também, os dados de temperatura
e vazdo das correntes ¢ a expressdo que calcula a densidade da solucéo
caustica desenvolvida por Russel em 1955.

A composicdo em base massica das correntes de entrada, temperatura
e pressdo de cada equipamento so introduzidas nos modelos e, como
resultado, tem-se a composi¢iio i6nica da corrente de saida de cada
subprocesso.

Com a composicéo idnica das correntes de saida, executa-se o processo
inverso de traducdo do item c¢) e obtém-se resultados do modelo base
TA, TC e Al,04. Comparam-se com as concentragtes reais de planta e
verifica-se o desvio encontrado. Este desvio indicara a valida¢io do
modelo dos sub-processos.

A coleta de dados e amostragens obedeceram o tempo de residéncia de

cada subprocesso. Este tempo de residéncia foi calculado dividindo
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o volume de operacdo dos equipamentos do subprocesso pela vazdo de
alimentacgdo. Para que a amostragem de saida representasse o impacto do
subprocesso na amostra de entrada, foi coletada a amostra na entrada do
subprocesso e, apos este tempo de residéncia, coletou-se a amostra de
saida, podendo-se, assim, comparar a influéncia do subprocesso na
amostra (este tempo foi de 15 a 30 minutos, dependendo do fluxo e da
dimensio do sub-processo). Como o tempo de residéncia nos
precipitadores € de aproximadamente 30 horas e o volume de solugio
nestes tanques € muito alto, ndo € preciso coletar amostras no inicio do
processo € aguardar 30 horas para coletar amostras na saida do processo,
devido a fendmenos de mistura e transporte de grande quantidade de

licor; portanto, o subprocesso da precipitagdo foi testado em base mensal.

II1.1. Traducdo dos dados de planta para o modelo

Esta traducdo consiste em se mudar a base de representagdo da
corrente de concentra¢des normalmente utilizada no processo produtivo, que
sio as concentracdes TA, TC e AlLO;, para massas de NaOH, NaAlO,,
Na,CO; e H;O .

Este processo de traducfio € necessario, uma vez que o simulador

“Aspen Plus” ndo aceita este tipo de representacio de concentragdes.
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E importante reforcar o conceito das equacdes (1.6), (1.7) e (1.8)
demonstradas no Capitulo I, pois o método de traducdo serd baseado nos
significados das concentragcbes TA, TC e ALO;,

Massa Alcalina (NaOH + NaAlO; + Na,COs)

TA = (1.6)
Volume da Solucio (H,O + NaOH + NaAlQ, + Na;COs)

Expresso em g Na,CO4/ 1 licor.

Massa Caustica (NaOH + NaAlO,)
TC = - A7
Volume da Solucdo (H20 + NaOH + NaAlO; + Na,COs)

Expresso em g Na;COs/ 1 licor

ALQ; — Concentragdo de Alumina no Licor

Massa de Alumina (Al;O3)
g Al,O4/ 1 licor = (1.8)
Volume da Solucio (H;O + NaQH + NaAlQ; + Nap,COs)

O método de tradugdo de concentragdo para massa segue a seguinte
seqliéncia:
1) Obtém-se os resultados analiticos da solugdio caustica na base TA,
TC e ALO; 3 temperatura de 25 °C, o fluxo volumétrico e a
temperatura da corrente da solucéo.
2) Calcula-se a densidade da solugfo caustica utilizando-se a equagdo

desenvolvida por Russel em 1955, que calcula a densidade da
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solugdo a 25 °C e a temperatura T. Nesta equagdo, tem-se a

densidade em fun¢io do TA, TC e AlLO; a uma temperatura T.

dzs = 1,002 +0,00073.TA + 0,0005 . ALL,O, (IIL1)
dr =dys - 0,00076.(T-25) (11L.2)
onde:

d»s = densidade 3 25 °C
dr = densidade a temperatura T

T = temperatura T da solucio

3) Calculam-se as concentragdes TA, TC e AlLLO; & temperatura T da

solugéo e o fluxo total massico da solugdo.

Célculo do TA a temperatura T:

TLAAT = ( TA25 / dgs ) . dT (}:113)

Célculo do TC a temperatura T:

TCT = ( TC25 / d25 ) . dT (IH4)

Célculo da concentracio de alumina & temperatura T:
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ALOs v =(Al)O325 /dys ) . dr (1IL5)

Calculo do fluxo massico total da solucéo caustica

Fluxo Méssico (/h) = Fluxo Volumétrico (m’/h) . dr (/m’) (IIL6)

E conveniente lembrar que TA, TC e ALO; & 25°C sdo os proprios
resultados analiticos e o fluxo volumétrico ¢ a temperatura T sdo medicdes de

Planta.

4) Calculam-se as massas de TA, TC e Al,O; em equivalente Na,CO; ¢
A}.203

m(TA) (kg Na;COs/h) = Fluxo Volumétrico . TAr (g Na,CO; /1 licor)

(1IL.7)
m(TC) (kg Na,COs/h) = Fluxo Volumétrico . TCt (g Na,CO; /1 licor)

(I11.8)
l’ﬂ(AIQOg) (kg AizO;;/h) = Fluxo Volumétrico . AlOs7 (g ALO; /1 liCOT)

(111.9)

5) Calculam-se as massas de NaOH, NaAlO, Na,CO; e HO,

obedecendo-se as relagdes estequiomeétricas.
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A massa de NaOH total compreende a massa de NaOH e a massa de
aluminato de sédio de acordo com o conceito da concentragdo TC, portanto,
para se obter a massa de NaOH livre, € necessdrio retirar a massa de

aluminato, obedecendo a relacio estequiométrica da equacao (I11.12).

2Mol _ NadlO ,

NadlO A1,0 110
m( ») m(4l,0,) MOI_A1203 ( )
m(NaOH _total) m(rC) Mol - Na,CO, (LL11)

2Mol _NaOH
m(NaOH _livre) m(NaOH _total) m(NadiO ,)20L NaOH (1L.12)
Mol _NadlO ,
m(Na,CO,) m(T4d) m(IC) (IL.13)
m(H,0) Fluxo _Mdssico (¢/h)*1000 m(T4) (I1L.14)

Como TA e TC estio na mesma base, para se obter a massa de
carbonato de sodio basta efetuar-se a subtracio entre as massas de TA e TC,
seguindo a equagdo (I11.13).

No final desta seqiiéncia, tem-se toda a composicdo em massa da
corrente de entrada do sub-processo em bases que o Aspen entende e pode
processar.

A composi¢do das correntes para a entrada de dados em que o

Aspen podera processar serd formada por :

m(NaAlO,) = massa de aluminato de sédio em kg/h.
m(NaOH_livre) = massa de hidrdxido de sddio em kg/h.
m(Na,CO3 ) = massa de carbonato de sédio em kg/h.

m(H-0) = massa de 4gua em kg/h.
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T = Temperatura da solucio em oC.

Atualmente, pode-se encontrar equagdes de densidade do licor
desenvolvidas por estudos mais recentes, como Goheen (1975), porém optou-
se por utilizar a equagdo de densidade de Russel devido a sua simplicidade

associada a precisio entre valores calculados e resultados analiticos.

II1.2. Traducgdo dos resultados do “Aspen” para os dados de planta

Ap0s as simulagdes dos modelos, o Aspen gera resultados na forma
idnica em base de massa. A densidade calculada pelo Aspen possui uma
diferenca de 15% para os valores reais, impossibilitando a utilizagdo deste
valor para transformar os resultados do simulador em concentragdes, para que
se efetue a comparacdo entre os resultados do Modelo e os resultados de
Planta nas bases de TA, TC e ALOs.

Testes comparativos entre valores reais e a equaco desenvolvida
por Russel em 1955, fornecem uma diferenca de 1%, viabilizando a utilizagio
desta equacdo para interface entre os resultados do Aspen e as concentragdes
de saida dos sub-processos.

No entanto, a equagio do calculo da densidade de Russel esta em

funcdo das concentracdes TA e Al,Os, 0 que nfo atende a esta interface. Neste
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capitulo, a equacgdo de Russel sera deduzida, obtendo como resultado final a

densidade da solugfio em funciio das massas de NaOH, NaAlO,, Na,COs e

H,0 em equivalente grama Na,CO,
A equagdo que define a concentragdio de uma solucdo é dada por:
C(g/l) = 1000 . densidade (g/ml) . Titulo do componente  (II1.15)
Obs. O titulo do componente ¢ a raz3o entre a massa do componente € a
massa total da solugio.

A equagio de Russel ja apresentada é:

d =1,002 + 0,00073.TA + 0,0005.A1,0; (I1L.16)
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Aplicando-se o conceito sobre TA e Al,Os, pode-se escrever a

equacio de Russel como:

total _eg
4 1002 0,00073 FNaC0 7)) ) o505 7ALO:)2)

VSOI (Z) Vsol (l)
(IIL17)
Sabe -se que densidade de uma solugio é:
d %ﬁf—(g / mi)ou (kg /1) (IIL18)
sol
m
v.,Bo— I11.19
sol d ( )

Substituindo-se a equagdo (I111.19) em (1I1.17), tem-se a equacdo (II1.20):

m(Na,COP** - Y(kg).d m(ALO Y kg).d

4 1,002 0,73 , (111.20)
msol (kg) msol (kg)
Dividindo - se a equacgdo (II1.20) por "d", tem-se (TI1.21).
torl _ eq
! 1,002 073 m{Na,CO, Wkg) 0. m( Al O, ) kg) (IL.21)
d mso! (kg) msal (kg)
ou
yiotal | eq
1,002 1 073 m(Na,CO; » Nkg) 0.5 m(Alef )kg) (111.22)
d msol (kg) msol (Kg)

Isolando-se o termo “d” e sabendo-se que a densidade estda sendo

calculada a 25 C, obtém-se a equacgdo (I1L.23):
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1,002
| o3 MVaCOT ) kg) | m(ALO, Yke)
, msegz'%coz (kg) ’ o NaaCOs (kg)
m(NaZCO;‘”“"-eq) m(Na2C03) m(NaOHeq_NaxCOS) m(NaAlozeq_Na_vC03)
(111.24)
m- Y% m(Na,CO,) m(NaOH“-"%%) m(NadlO,-"""*) m(H,0)
(I11.25)
Com as equacgbes (I11.23), (IIL.24) e (II1.25), tem-se a equacgdo de

(I1.23)

25

Russel em fun¢do de massas com a unidade em equivalente Na,COs,

Os resultados do simulador apresentam-se na forma i6nica.
Utilizando-se as relagdes estequiométricas, sdo obtidos os resultados nas bases
das equagdes (I11.24) e (II1.25) para suprir a equacgdo (II1.23) e, entdo, tem-se
a densidade calculada das correntes de saida dos sub-processos. Serdo
utilizadas as massas dos fons OH, AlO, e CO;? e o solvente da solugio
eletrolitica H,O, para se calcular as massas de NaOH, NaAlO, e Na,CO;.

Obedecendo-se as relagbes estequiométricas, sdo obtidas as massas
dos compostos NaOH, NaAlO, na base de equivalente Na,CO; e a massa de

AlLO; através da relacio estequiométrica com NaAlO,.

Mol NaOH
NaOH OH )—= I11.26
m(NaOH) m( )MolmOH ( )
Mol Na,CO
Co,* S Shlet bk 11.27
m(Na,CO,) m(CO,”) Mol CO (I )
m(NadlO,) m(ai0,) oL NadlO, (111.28)

Mol _AlO,
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Mol _Na,CO

m(NaOH “-"%)  m(NaOH ) ——=—2223 (111.29)
2Mol _ NaOH

m(NadlO 2= m(Nalo )10l _Na,CO; (I11.30)
2Mol _NadlO ,

m(AL,0,) m(Nadl0 )10l = AL0;

2Mol _NaAlO, ({L31)

Com as equagdes (II1.29), (II1.30} e (III.27) juntamente com o
resultado em massa de agua obtido pelo simulador, pode-se compor as
equacOes (I11.25) e (111.24):

eg _ NepCOy

m,; m(Na,CO,) m(NaOH “-"*%)  m(NadlO J-"*%) m(H,0)
(111.25)

m(Na,CO*-*) m(Na,CO,) m(NaOH “-"%) m(NadlO {*-"*%)
(I11.24)

Com esta seqiiéncia, finalmente, pode-se calcular a densidade a
25°C, utilizando-se a equagdio (I11.23) e as massas equivalentes das equacdes
(I11.24) e (I11.25) das correntes de saida. Com este resultado, tém-se condi¢des
de se calcular as concentragdes TA, TC e Al,O;, provenientes do modelo,

sendo estas, as que serdo comparadas com os resultados de planta.

m Na Cotorax’ eq
TAmod elo 1 OOOdZS ( gq Na,CO, ) (g/) (III. 32)
so[
m(NaOHeq_NazC‘O3) m(NaAloeg_Nazcog)
TCpger  1000.d 55 s 00, : (g/ ) (I11.33)
AL O 1000--:125,%%} (111.34)
et

sol
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O desvio de cada simulagio serda calculado de acordo com a
diferenca das concentra¢des da planta e do modelo em relacio a concentracdo

da planta, de acordo com as seguintes equacdes:

74 T4
Desvio  TA(%) plant: 2% »100 (111.35)
TAplama
TC TC
Desvio _TC(%) plerie zdel 1100 (111.36)
Tcplanta
ALO AL,0
Desvio_ Al,0,(%) ———pe ~ 2 3mil 1,100 (11.37)
AZZO3 planta

IIL.3. Simulacdo da digestdo
II1.3.1. Objetivo do processo

O processo da digestdo tem como objetivo promover a reacdo entre
a soda caustica e o hidroxido de aluminio contido na bauxita, tendo como
produto uma solugfo caustica rica em aluminato de sédio € residuos de éxidos
de ferro ¢ silicio provenientes da bauxita. O produto do reator digestor, que
sai a uma temperatura de 144 °C, ¢ resfriado em tanques de “flash™ até uma
temperatura em torno de 100 °C para que seja vidvel, operacionalmente, a

etapa de filtraco.




A energia de resfriamento ¢ utilizada para pré-aquecer a solugdo
cdustica rica em NaOH que precede o digestor.

Para a constru¢do do “Modelo da Digestdo”, os modelos de
trocadores de calor, condensadores, reator estequiomeétrico (digestor), tanque
de “flash” e misturadores do Aspen serdo utilizados.

Trabalhou-se no modo CISSOLID do simulador, o qual permite a
simula¢io com uma mistura sélido-liquido, onde os solidos nfo compartitham
da n3o idealidade da solugio.

O processo descrito acima pode ser representado pela Figura II1.1.

E importante esclarecer que o Aspen nio tem um modelo que
representa um aquecedor que é condensador ao mesmo tempo; deste modo,
foi necessédria a conexdo entre um condensador que representa o fendmeno da
condensacio do vapor no casco do trocador com um aquecedor que representa
o fendmeno de aquecimento do licor nos tubos, sendo representado pelos
conjuntos C3-H3, C2-H2, C1-HI, onde C indica um condensador ¢ H um
aquecedor. A conexdo C-H representa um trocador casco ¢ tubo que absorve
vapor regenerado dos tanques de “flash” e condensa, promovendo a troca
térmica atraveés da transferéncia de energia de condensac@o.

O conjunto CLS-HLS representa um trocador de calor que recebe o

vapor vivo proveniente das caldeiras.
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Os pontos marcados com estrela no fluxograma de processo abaixo

s3o os pontos onde foram coletadas as amostras.

Bauxita .2 SA TTLIQUOR

% TTLIOL +

DGSEL 22LQ1 11L.Q1 BOLQI

Figura III.1 — Fluxograma do subprocesso da Digestéo, representado pelo
modulo grafico do Aspen, onde cada figura indica um modelo.

Entrada de Dados :
1) Composi¢io em massa das correntes TTLIQ1L, SL301, LSV, dguaD

e agual.

2) Temperatura dos aquecedores e das correntes de entrada.
3) Pressdo absoluta dos tanques de “flash”.

4) Reacdo quimica balanceada no reator.

Os resultados deste modelo sfo:
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1) Composicio e temperatura da corrente BOLQ1, ponto em que sera

validado o “Modelo da Digestdo”.

II1.3.2. Método auxiliar para a simulacdo

Como observado na Figura IIL.I, somente foi possivel a
amostragem da corrente SL301, que compreende uma mistura de sélidos de
bauxita, 4gua e solugdo caustica.

As analises feitas nesta corrente foram:

a) TA, TC e g/l AL,O;,

b) Concentracéo de sélidos na pasta C; (g/1).

¢) Umidade da Bauxita (Um).

d) % de Al,O; disponivel para a reagdo (Ad).

e} % Fe; 05 nos solidos que representa uma frago inerte dos sélidos (Fe).

f) % Si0; nos sélidos (Si).

h) %Si0,; nos sélidos que representa a quantidade de kaolinita no processo
(Sir).

i) Vazdo da pasta V, (m’/h).

Para traduzir as informacdes acima, afim de se compor a corrente

S1.301, foi executado o seguinte balango:




Cdlculo da massa de sélidos na pasta (m_ ;. .)

Mypes SOV _(kg/h) (II1.38)
Calculo da massa de agua na bauxita (m,, ., )
Umvom,g,
m, i 11.39
w1 Um (HL39)
Célculo da massa de hidroxido de Aluminio na Bauxita (m 4 o)
Mdom . u2Mol _AIOH), = (IIL40)

m AL(OH)3 ﬁ solidos Mol A 12 03 a
Os numeros da equacio acima representam a relaco estequimétrica.
Calculo da fragio liquida da pasta

M gs1igos
vl 1000 08 (II1.41)

onde 2,8 ¢ a densidade dos sélidos em g/ml e a segunda expressio da equagio acima
representa o calculo do volume de solidos.
Cilculo da massa de Silica reativa que representa Kalolinita

Mgeom  SEO M0, (111.42)
Célculo da massa de analcinita (m,_,. .. )

Mol _AlLO,.28i0,2H,0
Mygotinza  Msior YV =22 s (111.43)

2Mol _SiO,
A equagcio (II1.44) célcula a massa de Kaolinita do modelo para manter o consumo
de NaOH pela reacio de Dessilicagiio, para garantir que a saida do reator tenha uma
composi¢io semelhante aos resultados de Planta.

mkaclim'ta madelo mkaelim’ta v 1344 (IH44)
Calculo da massa de Ferro (m,; )

Mepes 0070 (Mg Maoms Mo ) (10.45)
Calculo da massa de silica inerte

Mgon v Mglides Marorms  Maneleinta  Mrezos (I11.46)

As reacOes quimicas que ocorrem no reator digestor sdo as ja

demonstradas (IL.30 e I1.31).
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A reacdo (I1.32) ndo foi possivel processar no modelo por ndo se ter
disponivel no banco de dados do “Aspen Plus” o produto de dessilicagio
Na,0.A1,04.2810,.3H,0 . Como pode-se observar, na segunda equacfo, para
cada mol de kaolinita, consome-se 1 mol de NaOH e na terceira reacio
consomem-se dois moles.

Como representar um mesmo consumo de NaOH no processo 7

A alternativa enconfrada para representar este consumo foi utilizar
a analcinita como produto de dessilicacdo e aumentar a massa de kaolinita
para compensar as diferengas estequiométricas das reagdes (I11.48) e (I11.49),
multiplicando a massa de kaolinita pelo fator 1,44. Com este artificio, foi
possivel utilizar o modelo de reator estequimétrico do simulador e representar
o que realmente ocorre no processo, obtendo as concentragdes TA, TC e
alumina com baixos desvios entre modelo e planta.

Para terminar de compor as duas correntes que alimentam o
misturador 25A, representado na Figura IIl.1, ja se tem a composicdo
completa da corrente bauxita, com a quantidade calculada de AI(OH);, Fe,0s,
Si0,, H,O e ALSi,07.2H,O. Agora, tem-se que compor a corrente
TTLIQUOR, que obedecera o processo de tradugiio das concentragdes TA, TC
e Al,O; para a massas de NaOH, NaAlO; , Na,CO; e H,0, apresentado no

item IL1.
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I11.3.3. Simula

cdo

A smmulacio do processo de digestdo para validacdo do modelo

compreendeu tré€s condigdes operacionais de vazdes volumétricas (m3 /h) pelos

trocadores de calor:

a) Fluxo baixo

b) Fluxo médio

¢) Fluxo Alto

As entradas de dados das correntes para as trés situacdes

encontram-se nas Tabelas III.1 e II1.2.

Tabela II1.1. Composi¢do massica das correntes de entrada para 3 condigdes

operacionais
{ Fluxo Baixo Fluxo Médio Fiuxo Alto
Elementos|unidade] ttliquor | Bauxita | TTLIQ1] ttliquor | Bauxitaj TTLIQ1] ttliquor | Bauxita | TTLIQ1
(OH)3 (s} th 0,00 1 1573 ) 0,00} 0,00 ]1761] 000 | 000 | 1933 0,00
Fe203 (s)j th 0,00 3,02 | 0,00 § 000 | 280 { 0,00 0,00 2,83 0,00
Si02 {s) t/h 0,00 1,49 | 0,00 | 0,00 1,52 0,00 0.00 1,90 0,00.
"DSP | th 0,00 0,00 { 000 | 0,00 | 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Kaolinite | th 0,00 303 | 000 § 000 | 3,10 § 0,00 0,00 3,37 0,00
H20 t/h 17,31 | 641 [151,86] 18,18 | 587 ] 170,61 3338 | 788 189,53
NaQH t/h 1451 000 ;1462 1,77 | 000 { 16,37 § 292 0,00 18,04
Na2CQ3 | th 0,71 0,00 | 447 | 053 | 0,00 3,93 1,17 0,00 5,58
NzAlO2 t/h 1,31 0,00 | 19.75§ 1,32 0,00 | 23,11 2,54 0,00 24,67
Na+ th 1,51 000 1588} 162 | 000 | 1759 | 290 0,00 19,70
AlO2- th 0,94 0,00 { 14,21 0,95 0,00 16,63 1,83 0,00 17,75
OH- th 0,62 0,60 6,21 0,75 0,00 5,96 1,24 0,00 7,67
CO3-- th 0,40 0,00 2,53 0,30 0,00 2,23 0,66 0,00 3,16
Temp oC 72,00 } 2500 3 72,00 ] 78,00 | 25001 78,00 } 75,00 | 2500 75,00
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Tabela II1.2. Temperaturas ("C) dos trocadores de calor e do reator e pressio
absoluta (kPa) dos tanques de “flash”. '

Temperaturas em °C
Elementos {H1LB [H11LB |H22LB LSC LSH Digestor
Fluxo Alto 90,00} 104,00 111,00 170,00 153,00 145,00
Fluxo Médio| 981,30} 104,80 113,00 162,10 150,00 147,00
Fluxo Baixo | 84,80} 103,00 110,50 170,00 154,50 145,00

Pressao em kP
condicbes F22ib| Fi1ib BOV
Filuxo Alto 164,80] 122,30 87,31
Fluxo Médio | 167,31 131,06 88,56
Filuxo Baixo | 174,81{ 116,60 87.31

Os resultados da simulagdo representada pela corrente BOLIQ1 e as

massas resultantes das simulagdes encontram-se na Tabela I11.3,

Tabela II1.3. Resultado da simulacdo do “Modelo da Digestdo” em base massa
dos fons ¢ sdlidos na forma molecular da corrente de saida BOLIQI.

Elementos|F Alio F. Médio F. Baixo
AHOH)3 (s 0.739 1,16 0.739
Fe203 (s) 3024 2.80 3.024
Si02 (s} 0,081 0,08 0,081
__DsP 5160 529 5160
Kaolinite 0,000 0,00 0.000
H20 171.7 189,43 1717
Na+ 16.9 18.66 16.9
AIO2- 26.5 30.01 26.5
OH- 3.2 3.71 3.2
CO3-- 2.9 2,53 2.9

Utilizando-se os métodos de traducdo do Aspen para concentracdes
TA, TC e Al,O; descritos no Capitulo II1.2 obtém-se os resultados para a

validacdo do “Modelo da Digestdo™ (Tabela I11.4).
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Tabela I1I1.4. Resultados traduzidos para as concentragdes TA, TC e alumina e
os desvios do modelo para os resultados de planta (BOLIQ1).

Resultados traduzides da corrente BOLIQ1

F. Alto F. Médio F. Baixo
NaOH kg/h 10,37 8,74 7.44
Na2CO03 ka/h 6,75 447 5,19
NaAlQ2 kg/h 46,75 44,71 36,81
NaOH/Car kg/h 13,75 11,58 9,86
NaAlQ2/Car kg/h 30,22 26,98 23,79
Al2O3 kg/h 29,08 25,94 22,90
msol/iCar kg/h 274,00 232,44 210,52
Na2CQ3 * kg/h 50,72 43,01 38,84
d 250C g/mi 1,23 1,24 1,24
TA final g/l 228,46 229,12 227,97
TC final g/l 198,05 205,33 197 .53
Al203 final g/l -.130,99 138,22 | 134,38
TA real gfl 230,60 222,40 230,80
TC reai gll 200,60 200,50 203,20
Al203 real g/l 134,90 134,90 137,80
Desvio TA % -0,8% 3,0% -1,3%
Desvio TC % -1,3% 2,4% -2 8%
Desvio AI203 % 2.9% -2.5% 2.6%

Observa-se que os desvios das simulagdes sfo baixos, variando
para o TA entre —1,3 a 3,0% (amplitude de 4,3 %), para o TC entre 2,8 a

2,4% (amplitude 5,2%) e para 0 ALOs; entre 2,5 a 2,9 (amplitude de 5,4%),
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mostrando que o “Modelo da Digestdo”, desenvolvido com modelos de
operagdes unitarias do Aspen, pode representar a realidade deste sub-processo

em uma planta industrial.

II1.4. Simulacdo da filtracdo

II1.4.1. Objetivo do processo

Os objetivos da filtragdo s&o:
- Separar os solidos do residuo de bauxita da solu¢do céustica.
- Recuperar o méximo possivel a solugdo caustica contida no residuo.
Este processo possui um ciclo operacional em que a pasta
proveniente do processo da digestfio € enviada para filtros de pressfo em que
ocorre a separacdo do residuo (s6lido) da solucZo caustica (fragdo liquida). O
filtrado (licor) € o principal produto deste processo. Apds o ciclo da filtracio,
o residuo dentro do filtro ¢ lavado com &gua com baixa concentrac@o alcalina
¢ esta agua ¢ -misturada com o filtrado causando uma dilui¢do do mesmo.
A eficiéncia de lavagem € economicamente muito importante para o
processo global, pois se o residuo for descartado com alto teor alcalino € uma
perda de matéria prima, e se for necessario adicionar muita agua para se ter

uma baixa perda pelo residuo, a dilui¢fio do filtrado sera alta, sendo necessério
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grande consumo de vapor para efetuar a retirada da dgua em excesso atraveés

do subprocesso da evaporacio.

BOLIQ1 Mx353 Agald

-

HWW
BV asprEED
;"
Counter
Hash —>-—+ Clrrent FIRAL 5 qpipr
35D Decater 354
3 estagics
N
35DSL PWC ., MD

Figura III.2. Fluxograma do subprocesso da filtragdo com as conexdes do
modelo grafico “Flow sheet Simulation” do Aspen. Observa-se que o bloco
filtro esta sendo stmulado utilizando o modelo “Couter Current Decanter” com
3 estagios.

A pasta proveniente da Digestdo (BOLIQI) (Figura IIL.2) ¢
direcionada para um tanque a pressdo atmosférica, onde ocorre uma pequena
expansdo € uma pequena evaporacao (tanque 35D, operagdo “Flash” do
Aspen). Esta pasta ¢ misturada com 4gua de refrigeracdo dos sistemas de
bombeamento PWC e segue para o filtro, onde ocorre a separagio dos solidos
(MUD), e da fragdo liquida FTRGL.. A corrente MUD, antes de ser descartada

do filtro, € lavada com 4dgua (HWW). Os sélidos possuem uma umidade de
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45%, entdo, o restante da agua proveniente da corrente HWW segue junto com
a fragfo liquida (filtrado), fazendo parte da composicio da corrente FTRGL.
A corrente FTRGL se divide em duas, GLP40 e GLPE, para os proximos

Pprocessos.

II1.4.2. Método auxiliar para a simulacdo

O simulador de filtros do Aspen Plus nfo apresentou a realidade da
planta. O modelo que mais representou o processo de filtros de presséo foi o
de lavadores de multiplos estagios em contra corrente. (LMECC).

As principais entradas de dados para o LMECC s#o a eficiéncia de
mistura e a relacdo sélido-liquido na saida do residuo.

A torta residual de planta possui 45% de fragdo liquida; deste modo,
a relacio sdlido-liquido foi:

Rel. sol-liq = 45/55 = 0,818

Este resultado fo1 considerado fixo para todos os lavadores.

E importante citar que o modelo do Aspen “single wash”, ou seja, o
lavador simples n&o conseguiu reproduzir os resultados de um Filtro Kelly.
Partiu-se para testes empiricos utilizando o modelo de “lavadores de multiplos

estagios”, onde pode-se escolher a quantidade de lavadores em série. Quanto
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maior a quantidade de estagios, menor sera a perda de licor para a torta;
portanto, o desafio fol encontrar o nimero de estdgios que representasse o
desempenho dos filtros Kelly, sendo que, o modelo LMECC com 3 estagios
conseguiu apresentar uma amplitude que proporcionou uma maior exploragio
para se obter a relacio “eficiéncia de lavagem da torta” mno filtro com a
eficiéncia de mistura em um lavador.

Tem-se, em planta, uma relacio entre a quantidade de agua de
lavagem ¢ os sélidos da alimentagdo, que possui uma forte correlagdo com a
eficiéncia de lavagem (perda de solucdo cdustica pelo residuo). O desafio
desta etapa € correlacionar a eficiéncia de lavagem do residuo nos filtros com
a eficiéncia de mistura do modelo do Aspen LMECC, para que o simulador
represente este processo.

Foi estudado o periodo de Outubro de 1998 do processo da filtragio
da Refinaria de Alumina de Pocos de Caldas e os seguintes resultados foram
obtidos:

a) Massa de solucdo céustica presente no residuo apds a lavagem com
dgua

b) Massa de Solidos na alimentagdo (ou do residuo)
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Observ. — A massa de solidos na alimentagfo do.Filt_ro tem 0 mesmo
valor da massa de solidos no residuo, pois foi considerada, neste estudo,
uma eficiéncia de filtragdo de 100 %.
¢) Massa de agua para a lavagem do residuo.
Como, conceitualmente, sabe-se que a quantidade de solugdo
caustica no residuo € influenciada pela quantidade de agua que lavou o

mesmo, foi estudada a correlagio entre as seguintes relagdes:

massa _sol. _cdustica _no _residuo b massa _dgua _de lavagem (IIL47)
massa _de_solidos _no _residuo  massa _de _solidos _no _residuo

As relacdes acima so representadas com as seguintes abreviagdes :

S%R UA%R (I11.48)

Como resultado, obteve-se uma regressdo linear entre as duas
razdes com um R’ de 68% como representado na Figura I11.3. Considerou-se
uma boa correlacfio, levando-se em conta que sdo dados industriais.

Como resultado da regressdo linear, obteve-se:

Ne AL
/S,R 0,3253v /QR 1,5224 (I1.49)
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Observa-se, nesta correlagio linear, que quanto maior € a massa de
agua de lavagem por uma mesma massa de residuo, menor serd a massa de

solugdo cdustica proveniente da alimentagdo no residuo.
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Figura II1.3. Grafico que representa a regressdo linear entre SC/SR e Al/SR

Utilizando-se os resultados da simulagio da digestio para as

condi¢oes de fluxo baixo e fluxo alto e 5 situagdes diferentes de agua de
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lavagem, fo1 ajustada a eficiéncia de mistura do modelo LMECC para que via
“Modelo da Filtra¢do” tenha um comportamento que se ajuste a. correlacdo
(111.49).

A corrente proveniente da digestdio BOLIQI, para o fluxo baixo,
possul uma vazdo massica de solidos na alimentacdo do filtro de 24,24 t/h, e
esta condi¢do foi testada no “Modelo da Filtrag&o™ para 4 vazdes massicas de
agua de lavagem (49,07 t/h, 58,88 t/h, 78,51t/h e 98,14t/h).

Para o fluxo alto da digestdio, com um total de sélidos de 29,81 t/h,
foi testada para duas vazdes massicas de agua de lavagem (98,14 the 117,77
t/h).

Para cada relacdo agua de lavagem e solidos no residuo, utilizando a
equacdo (I11.49), foi encontrado um valor de eficiéncia de mistura, que serd
uma importante entrada de dados para o modelo do Aspen LMECC para
representar um filtro de presséo do processo Bayer.

Na Tabela II1.5, tem-se o resultado da simulagio do “Modelo da
Filtragdo” para o alto fluxo da digestio e para as vazbes massicas de dgua de
lavagem 98,14 t/h e 117,77 t/h. Na Tabela II1.6, t€m-se os resultados do fluxo

baixo para 4 vazdes massicas de dgua de lavagem.

80




No final das tabelas, pode-se observar as razdes AL/SR que sio
obtidas pela entrada de dados e pelos resultados do modelo, obteve-se a

relagdo SC/SR.

Tabela IIL.5. Teste para fluxo alto na digestéo.

agua de lavagem (V/h) 98,14 117,77
Eficiéncia de Mistura 0,56 0,85
corrente corrente corrente correnie
Elementos (t/h) MUD FILTR MUD FILTR
Al{QH)3 (s) 2,20 2.20
Fe203 (s) 8,49 8,48
Si02 (s) 1,90 1,90
DSP 17,22 17,22
Kaotinite 0,00 0,00
Hz20 21,55 727,62 22,93 745,87
NaQOH 0,43 30,84 0,22 31,04
Na2C03 0,28 20,02 0,14 20,15
NaAlO2 2,19 158,27 1,156 150,32
Na+ 0,98 70,79 0,51 71,26
AIQ2- 1,568 113,88 0,83 114,63
OH- 0,18 13,11 0,10 13,19
CQO3-- 0,16 11,33 0,08 11,41
Total
Temp. 84,00 96,60 83,40
Presséo 87.31 87,31
AL/SR 3,29 3,95
Solucéo caustica no
residuo 13,04 6,83
SCISR 044 | 0,23

Utilizando-se 0s resultados do “Modelo da Filtragdo”, obteve-se um
perfil da eficiéncia de mistura em funcdo da quantidade de dgua de lavagem
pela massa de solidos no residuo(SC/SR), fazendo com que o modelo do
Aspen LMECC pudesse representar um processo de filtragdo proximo a

realidade da Planta.
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Tabela II1.6. Teste para fluxo baixo na digestdo

agua de lavagem (main)] 49,07 58,88 78,51 98,14
Eficiencia de Mistura 0,01 0,08 0,44 0,84
corrente fcorrente  jcorrente jcomrente  Jcorrente jcorrente  |corrente |comente
Elementos (th) MUD FILTR MUD FILTR MUD FILTR MUD FILTR
A{OH)3 (s) 2,22 2,22 2,22] 2,22
Fe203 (s) 6,000 6,00] 6,00 6,00
Si02 {s) 0,54 0,54 0,54 0,54
DSP 15,48 15,48 15,48 15,48
Kaolinite 0,00 6,00 G,OOF 0,00
H20 15,51 527.81 15,88 537,286 17,33 555,43 18,75 573,64
NaOH 0,62 19,30 0,56 18,35 0,36 19,55 0,16 18,75
Na2C03 0,45 14,05 0,41 14,08 0,26 14,24 0,11 14,38
NaAlO2 3,31 103,61 3,03 103,89 1,93 104,99 0,85 108,07
Na+ 1,48 46,24 1,35 46,36 0,86 46,85 0,38 47,33
AO2- 2,38 74,55 2,18 74,75 1,39) 75,54 0,61 76,32
OH- 0,26 8,204 0,24 8,22 0,15 8,31 0,07 8,40
CO3— 0,25 7,95 0,23 7.97 0,15 8,06 0,07 8,14
Total
Temp. 85,30 97,001 84,71 96,79} 83,83 96,37 83,30 95,90
Presso 87,31 87,31 87,31 87.31 87,31 87.31 87,31 87,31
AL/SR 2,02 2,43 3,24 4,05
Solugdo caustica no
residuo 19,67 18,00 11,48 5,05
SC/SR 0,81 0,74 0,47 0,21
t/h Agua no residuo 15,29 14,00 8,93 3,83

A correlacdo (1I1.49), demonstrada na Tabela III.7, baseada em

resultados de planta, foi a base para o desenvolvimento da relagdo entre a

“eficiéncia de mistura” e a quantidade de &gua de lavagem por massa de

residuo (AL/SR).

Com os resultados de planta entre as relacdes AL/SR e SC/SR,

trabalhou-se no modelo LMECC, com o objetivo de encontrar uma eficiéncia
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de mistura para cada relagdo AL/SR que reproduzisse uma mesma relagdo

SC/SR, observado na Tabela II1.7 (correlagdo teste3).

Tabela II1.7. Entrada de dados da eficiéncia de mistura para o LMECC para
que a relagdo entre AL/SR X SC/SR obedeca a correlagdo I11.49.

Correlagédo Teste3

AL/SR 2,02 2,43 3,24 3,29 3.95 4,05
SC/SR 0,81 0,74 0,47 0,44 0,23 0,21
Eficiéncia de mistura (E) 0,01 0,09 0,44 0,56 0,85 0,84

Correlagao Pratica
Correlagéo Aspen
Correlagao E x AL/SR

SC/SR = -0,3253 AL/SR + 1,5224
SC/SR = -0,3106 AL/SR + 1,4668

E =

0.,4411 AL/SR -0,9306

Comparac¢ao entre os desvios das Correlagdes

SC/SR |SC/SR |Desvio
AL/SR |pratica [Aspen
2,02] 00,8653} 0,8394 -3,0%
2,43] 0,7319 0,712 -2, 7%
3,24] 0,4684] 0,4605] -1.7%
3,29] 0,4522] 0,4449 -1,6%
3,85} 00,2375} 0,239% 1,0%
4,051 0,2048| 00,2089 1,9%

Este ajuste da eficiéncia de mistura resultou na correlagio (I11.51)
que € importante na entrada de dados para o modelo, ou seja, como tém-se a
quantidade de 4gua de lavagem e a quantidade de sélidos processado pelos
filtros, que é a relagdo AL/SR, este valor ¢ utilizado na equacéo (1I11.51), para
se obter a eficiéncia de mistura, que ¢ uma fundamental entrada de dados para

que o modelo LMECC represente o comportamento dos Filtros Kelly.
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Para poder se trabalhar com o modelo da filtragdo, como entrada de
dados, sera necessaria a eficiéncia de mistura para simular os filtros e, como
na corrente de alimentacdo BOLIQ1 se conhece a massa de solidos no residuo
e outra entrada de dados sera a massa de agua de lavagem, utilizando a
correlacdo (II1.51), obtém-se a efici€ncia de mistura que sera uma importante

entrada de dados para a simulacio do “Modelo da Filtragdo™.

II1.4.3. Simulacdo

Como na simulagio da digestdo, o modelo da filtrag@o foi testado
para 3 condi¢des de operagdo da refinaria:
a) Fluxo Alto
b) Fluxo Medio
¢) Fluxo Baixo
As correntes que compdem a entrada de dados deste modelo
BOLIQI, Agua3 ¢ HWW, ja traduzidas para o Aspen, encontram-se na
Tabela II1.8.
Para a corrente PWC a uma temperatura de 80°C, que possui apenas
agua em sua composi¢do, as entradas de dados foram:
Fluxo Baixo = 12,80 t/h

Fluxo Médio = 15,63 t/h
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Fluxo Alto =9,30 t/h

A temperatura de saida do Bloco “Flash” 35D foi fixa em todos

as simula¢des em 98°C a uma pressio de 87,31 kPa.

Tabela I11.8. Entrada de dados das correntes de alimentacdo

13/12/1898  Fluxo baixo 2710111889 Fluxo medio 30/67M988 Fluxo alle
corrente BOLIQ1 AMIDO WW BOLIQ1 AMIDO WW BOLIQ1 AMIDO WW
Elementos unidade
A{OH)3 (s) th 3,85 6,34 2,58
Fe203 (s) th 8,55 11,00 10,78
Si02 (s) th 1,54 240 1,17
psp th 11,57 11,06 15,17
Kaolinite th 0,00 0,00 0,00
H20 th 507,90 1,05 91,59 546,48 1,05 95,64 587,30 1,05 90,80
NaOH th 22,71 0,10 0,86 25,40 0,10 0,82 27,04 8,10 1,33
Na2C03 th 14,09 0,03 0,06 12,34 0,03 0,08 16,74 0,03 0,25
NaAlO2 th 111,62 0,15 0,78 118,85 0,15 0,91 135,91 0,15 1,65
Na+ th 50,45 0.11 0,74 53,56 0,11 0,82 60,92 0,11 1,33
AlO2- t/h 80,31 0.1 0,56 86,24 0,11 0,65 97,79 0,11 1,19
CH- th 9,65 0,04 0,37 10,79 0,04 0,39 11,49 0,04 0,56
CO3-~ th 7,98 0,02 0,04 6,99 0,02 0,04 9,48 0,02 0,14
Temperatura oC 100,3 75 88 160,23 75 86 1003 75 86
Pressac kPa 87,31 87,31 87,31 87,31 87,31 87.33 87,31 87.31 87,31

alimentacio para cada simulacdo foi:

a) Fluxo Baixo = 26,51 t/h

b) Fluxo Médio = 30,80 t/h

¢) Fluxo Alto=29,71 t/h

d) Fluxo Baixo = 91,59 t/h

A massa de agua de lavagem para cada condicfo foi:

Como observado na Tabela I11.8, a quantidade total de sélidos da




¢) Fluxo Médio = 95,64 t/h

f) Fluxo Alto =90,60 t/h

A relag@o 4gua de lavagem / sélidos (AL/ SR) para cada condigfio

sera;

g) d/a=3,45
h) e/b=3,11
1) fic=3,05

Utilizando-se os dados dos itens g, h e i (Al/SR para cada condicgo
testada), obtém-se a eficiéncia de mistura que sersd uma entrada de dados para
o modelo do Aspen LMECC.

A eficiéncia de mistura para cada condigio foi:

Fluxo Baixo = 59,6%
Fluxo Médio = 44,1 %
Fluxo Alto =41,5%
Para esta simulaggo, a corrente testada para a validacdo do modelo

foi o filtrado do processo. Os resultados das trés simulagdes encontram-se na
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Tabela I11.9 e a comparacio entre as concentracdes traduzidas do modelo para
a linguagem de planta estd na Tabela II1.10.

Tabela II1.9. Resultados da sirnulacio da corrente FTRGL.

Teste 30/12/98 [Teste 27/01/99 |Teste 30/07/98
Elementos
A{OH)3 (s)
Fe203 (s)
S5i02 (s)
DSP
Kaolinite
H20 593,98 636,93 667,60
NaOH 23,24 25,80 27,83
Na2CO3 13,08 12,19 16,69
NaAlQ2 110,83 118,39 134,98
Na+ 50,49 53,32 61,08
AlO2- 79,74 85,18 97,12
OH- 9,88 10,97 11,83
CO3~— 7.91 6,90 9,45
Total
Temperatura 96,75 98,75 96,75
Pressao 87,31 87,31 87,31

Tabela III.10. Tradugéo dos resultados do modelo para dados de planta

Corrente FTRGL
UNIDADE| Teste 13/12/08 | Teste 27/01/99| Teste 30/07/99

NaOH kg/h 23,24 25,80 27.83
Na2C03 kg/h 13,98 12,19 16,69
NaAlQ2 kg/h 110,83 118,39 134,98
NaOH/Car - kg/h 30,79 34,19 36,87
NaAlO2/Car kg/h 71,63 76,52 87,24
AlI203 ka/h 68,93 73,63 83,85
msol/Car ka/h 710,38 759,84 808,40
Na2C03 * kg/h 116,40 122,91 140,80

d 250C g/mi 1,20 1,20 1,22
TA final g/l 197,36 184,46 212,59
TC final gfl 173,66 175,17 187,39
AI203 final gl 116,88 116,50 126,75
TA real g/l 202,00 199,00 217,00
TC real all 177,70 179,00 192,00
Al203 real g/l 116,30 117,50 126,30
Desvio TA % -2,3% -2,3% -2,0%
Desvio TC % -2,3% -2,1% -2.4%
DesvioAl203 % «0,5% 0,8% -0,4%
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O “Modelo da Filtracdo™ apresenta desvios de resultados entre
planta e modelo, para o TA entre ~2,0% a —2,3% (amplitude de 0,3%), para o
TC entre -2,1% a —2,4% (amplitude de 0,3%) e para a ALO; entre ~0,5% a
0,8% (amplitude de 1,3%). Este modelo apresenta uma grande precisdo, pois
além de baixos desvios, a amplitude entre os desvios para diferentes condigdes
de simulagdo foram muito baixos, concluindo que os modelos do Aspen € o
método auxiliar discutido nesta se¢do aproximam-se da realidade do processo
considerando a operagdo da filtracdo, validando também o método auxiliar

para a obtenc¢do da eficiéncia de mistura dos lavadores de contra corrente.
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IIT.5. Simulacdo da troca térmica
I11.5.1.0bjetivo

O subprocesso da troca térmica tem como objetivo resfriar o
filtrado da filtrac3o, que € uma solug&o caustica rica em aluminato (corrente
GLP40) e pré aquecer a solucio caustica pobre em aluminato que vai para a
digestdio (corrente 42ALQQ).

O resfriamento que ocorre nos tanques de “flash™ (F-alto, F-
médio e F-baixo) é importante para o préximo subprocesso, onde a redugio de
temperatura estd diretamente ligada ao rendimento da reag#o da precipitacéo.
Como para digestdo € necessario aquecer a solugfio caustica, a corrente de
solugdo caustica pobre em aluminato € pré-aquecida absorvendo o calor de
condensagdo do vapor proveniente dos tanques de “flash”, passando pelos
aquecedores casco e tubo na Figura I11.4 representado pelo conjunto CA-HA,
CM-HM e CB-HB. A evaporaco, neste processo, € importante para
disponibilizar uma maior vaziio de agua de lavagem nos filtros, afim de
manter o balanco de Agua na planta.

O fluxograma deste sub-processo, seguindo as conexdes dos
modelos do Aspen através do método simulagio por fluxograma (“flowsheet

simulation™), é:
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GLP40 G

GLEA

+ Indica os locais onde foram coletadas as amostras de processo para validagdo do modelo.

Figura I11.4. Subprocesso da Troca Térmica

II1.5.2. Simulacdo

Como observado na Figura II1.4, tem-se a representaco do
subprocesso da troca térmica de acordo com a construgdo do modelo
utilizando o método “Aspen flow sheet simulation”.

Foram testadas trés condi¢Oes operacionais relacionadas
corrente GLP40 :
- fluxo alto
- fluxo médio

- fluxo baixo
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A entrada de dados para esta simula¢io foi baseada em duas
correntes, GLP40 e 42ALQQ. Os dados da corrente GLP40 sfo demonstrados

na Tabela II1.11.

Tabela III.11. Entrada de dados da Corrente GLP40 para as trés
condigdes testadas e as temperaturas para cada teste.

710 ma/h 640 ma/h 610 ma/n

NaOH kg/h 31,34]  2920] 27,85
Na2CO3 kg/h 17,26 16,43 14,95
NaAlO2 kg/h 130,04]  126,88] 116,90
NaOH/Car kg/h 41,52 38,60] 36,80
NaAlO2/Car kg/h 84,63 82,01 75,56
Al203 kaih 81,44] 78,91 72,71
msolCar kg/h 845,181 753,80] 714,01
Na2CO3 * kg/h 143.41]  137.13] 12741
d 250C giml 1,21 123 1,72
TA final g/l 205,35 223,66] 218,36
TC final i 180,64] 196,86 192,74
AlZ03 final all 116,61]  128,71] 124,61
TA real gil 205,3 2236] 2183
TC real gll 180,6 196,8 192.7
Al203 real 1l 116.,6 128,7 124.6
Erro TA 0% 0% 0%
Erro TC 0% 0% 0%
Erro Al203 0% 0% 0%
condicoes GLP40  |FA FM FB

Alto o4 92 87 84
M&dio 93 91 86 83
Baixo a5 92 87 83

A entrada de dados da corrente 42A1L.QQ pouco mudou para a trés
condicdes testadas do processo, como pode-se observar na Tabela II1.12,
embora se tenha diferentes fluxos passando pelos tanques de “flash™ (corrente

GLPA40).
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Os resultados para a validagdo do “Modelo da troca térmica” foram
baseados na corrente GLFB, onde os resultados do modelo foram comparados
com as amostragens e analises da planta.

Tabela II1.12 — Entrada de dados da corrente 42ALQQ para cada vazdo pela
corrente GLP40.

entrada de dados da corrente 42ALQQ

elementos unidade 710 840 615
NaOH kag/h 33.15 33,04 32,71
NazCO3 ka/h 9.75 10,18 10.44
INaAIO2 kg/h 48 32 48,99 48.53
NaOQH/Car kagl/h 43.93 43.77 43.34
NaAlO2/Car kalh 31.23 31.67 31.37
Al203 kglh 30.06 30,47 3018
msol/Car kg/h 438.95 439.46 439.42
Na2CO3 * | kg/h 84.91 85.62 85.15
d 250C a/ml 1.22 1,22 1,22
TA final afl 235,08 23717 23557
TC final g/l 208.08 208.97 206.68
Al203 final gl 83.21 84.41 83,51

Observa-se na Tabela I11.13, que o “Modelo da Troca Térmica”,
que é um conjunto dos modelos dos Aspen sobre tanques de “flash”,
misturadores, condensadores e¢ aquecedores apresentou desvios dos valores
reais para o TA entre —1,1% a 2,6% (amplitude de 3,7%), para o TC entre ~
1,1% a 3,1% (amplitude de 4,2%) e para a Al,O; entre ~2,8% a 1,1%
(amplitude 3,9%), demonstrando uma boa capacidade de representar a
realidade. Observa-se, que, para uma baixa vazio (615 m’/h), os desvios

aumentaram.
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Tabela I11.13 — Resultado da simulagio do sub-processo troca térmica
para 3 diferentes situagdes de Processo. A corrente avaliada ¢ GLFB.

Resultado da Simulagdo da troca térmica
Condigbes testadas

710 640 615
NaOH kg/h 31,34 29,20 27,85
Na2CO3 kg/h 17,26 16,44 14,95
NaAlQ2 kg/h 130,94 126,88 116,90
NaOH/Car kg/h 41,53 38,69 36,90
NaAlOz2/Car kgfh 84,63 82,01 75,56
Al203 ka/h 81,44 78,91 72,71
msol/Car kg/h 832,03 742,60 700,88
Na2CO3 * kg/h 143,42 137,13 127.41
d 250C g/mi 1,21 1,23 1,23
TA final gl 209,29 227,86 223,37
TC final g/l 184,10 200,55 197,17
Al203 final g/l 118,84 131,12 127,47
TA real g/l 210 2304 217,7
TC real g/l 185,3 202,8 191,3
Al203 real g/l 118,8 132,6 124
Desvio TA % -0,3% ~1,1%] 2,6%
Desvio TC Y% -0,6% -1,1% 3,1%
Desvio Al203 % 0,0%] 1,1%} -2,8%

IIL. 6. Simulacdo da precipitagcdo

I11.6.1. Objetivo do processo
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O processo da precipitacdo tem como objetivo promover a reagdo
quimica entre o fon aluminato e a agua formando o hidréxido de aluminio,
principal produto do processo Bayer.

O deslocamento do equlibrio desta reagdo necessita de baixas
temperaturas a pressdes atmosfericas. Contudo, para que esta rea¢do ocorra
em tempo viavelmente econdmico, é necessario que a solucdio esteja
supersaturada em aluminato de sodio que ¢ a mesma seja misturada com
semente do proprio hidréxido de aluminio, para promover a reacdo de
aluminato para o hidréxido, que ocorrera na superficie da semente adicionada.
Defini-se como processo de precipitacio por aglomeragdo de semente aquela
em que as reagdes que ocorrem na superficie definirfo a caracteristica
granulométrica dos aglomerados.

A reacio &

N2 AlO; +2H,0 ¢ NaOH + Al(OH); (1.4)
T<80°C
Adig8o de semente A(OH);

Para que esta reacdo ocorra, sf0 necessarias temperaturas
menores que 80 °C e a adi¢io de semente de hidroxido de aluminio para
acelerar a reacdo, cujos produtos sdo aglomerados de cristais de hidroxido de

aluminio.
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Esta reagfio ocorre nos reatores que _chamam_os de precipitadores.
A construcdo do “modelo da precipitacio” utiliza os seguintes modelos do
Aspen:

a) Reator Estequiométrico — representa os precipitadores.

b) Lavadores de Multiplo Estdgio de contra corrente com 2 estdgios —
Apresenta o processo de decantagio do produto.

c) Tanque de “flash” e trocadores de calor, que representam o
condensador barométrico, cujo objetivo € o ajuste da temperatura de
alimentacio.

d) Lavador simples que representa um filtro que separa o hidroxido de
aluminio da solugdo caustica.

Foi necessario dividir o processo em duas fronteiras:

a) etapa de ajuste da temperatura de alimentag@o dos precipitadores.

b) etapa da precipitag3o.

II1.6.1.1. Modelo de alimentacdo da precipitacdo

O fluxograma desta etapa esta detalhado na Figura IIL.5.
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<0> Indica os locais onde foram coletadas as amostras de processo para validacio

Figura II1.5. Representa o fluxograma da etapa de ajuste da temperatura
de alimentagio da precipitagio com os modelos do Aspen,
representados pelo simulago por fluxograma “flowsheet simulation”.

A corrente GLFB passa por um tanque de Flash onde o vapor deste
(V45F) € condensado em um Condensador (B18) que libera a energia de
condensacdo para um aquecedor que aquece a agua de resfriamento (corrente
LAKE aquecidano B19).

A solucdo cdustica resfriada LQF45 ¢ misturada com a corrente
GLPHEC que também € uma solugfio caustica fria, ajustando, deste modo, a
temperatura da corrente LTP. Na Figura IIL5, observa-se os pontos

amostrados identificados pelo simbolo estrela.

96




A necessidade de divisdio do modelo da Precipitaciio em duas etapas
¢ devido ao fato de nfo termos a medicdo da corrente GLFB, sendo
necessario utilizar o “modelo da troca térmica” para prever esta vazdo .
Também ndo se tem a temperatura e/ou pressio do bloco “flash” F45, mas é
medido a temperatura do bloco “mixer 45”; portanto, fol necessario alterar a
temperatura do “flash” até atingir a temperatura do tanque 45A, para se ter
uma boa estimativa da evaporacio deste bloco e garantir uma boa estimativa
das concentragdes finais da corrente LTP para validar este modelo.

Como pode ser observado, o vapor do bloco F45 € condensado em
um condensador € a energia liberada aquece a corrente Lake que representa

uma corrente de dgua que resfria o vapor do tanque de “flash”.
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I11.6.1.2. Modelo da precipitacio

LTP A
. g

+

SPENT | Mixer
‘ % B13

B34

h

vapench T RSTOIC

PREC

Indica os locais onde foram coletadas as amostras de processo para validacio

Figura III.6. Representa o processo da Precipitagdio, utilizando os
modelos pelo método “Flowsheet Simulation” do Aspen.

O modelo do subprocesso da precipitagiio € representado pela

Figura IIL.6. Neste subprocesso, os precipitadores sdo tanques abertos e

operam a pressdo atmosiérica, porém, na etapa de enchimento destes tanques,

observa-se uma grande geracdo de vapor € ap6s o enchimento deste processo

observa-se, em planta, através de medic¢des de temperatura, que o liquido apds

o enchimento possui uma temperatura 5 °C abaixo da de alimenta¢fo. Para se

representar este fendmeno, foi incluido o bloco “Flash Ench”, que

representara a evaporacdo que ocorre no enchimento do tanque reator
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precipitador. A corrente PWR representa tima diltiicdo com agua que ocorre
no processo através das dguas de refrigeracio dos sistemas de bombeamento.

No reator estequimétrico “PREC”, ocorre a reacdo (IL64). O
componente chave € o ion aluminato e a efici€ncia da reagfo foi introduzida
para se ter uma produgdo de hidroxido de aluminio igual a proporcio em
massa que foi digerida na digestio.

Como produto do reator PREC, tem-se uma mistura sélido-
liquido. O bloco CCD BIl6 representa a separa¢do por decantagdio do
hidroxido de aluminio na forma cristalina da solucdo cdustica apds o
precipitador; o sélido ¢ encaminhado para filtrag@io e lavagem. O transbordo
do bloco CCD B16 ¢ o filtrado misturam-se no tanque B13.

Valores de concentragdes de TA, TC e Al,Os abaixo dos valores
de planta no bloco B13, foram encontrados demonstrando que entre o
levantamento de todas as correntes de planta e a defini¢cio dos fendmenos que
ocorrem no processo, tem-se uma saida de dgua adicional que ndo fo1 possivel
explicar pelo modelo. Foi, entdo, necessario incluir um fator na corrente de
agua de lavagem do filtro SWASH B1 de 0,061, ou seja, reduzindo a vazio de
agua de lavagem para 6% da vaz3o total, para que a corrente SPENT

apresente valores proximos a realidade. Nos simbolos estrela estio
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: repyggentadgg._s peﬂ{{}s_“ée amostragentT para aentrada “de-dados eparaa

validacdo do modelo pela corrente SPENT.

IIL.6.2. Simulacdo do modelo de alimentacdo da precipitagcdo

Para a validagio deste modelo, foram coletadas em planta duas
condi¢des operacionais para diferentes producdes na Refinaria. Como o tempo
de residéncia nos Precipitadores é em torno de 30 horas, no foi possivel
coleta de amostras que representassem periodos do processo em menos de 24
horas. Portanto, para a simulacao, foram utilizados dados que representaram a
média mensal dos meses de Fevereiro e Marcgo de 1999.

As entradas de dados para a simulac¢8o foram (Tabelas I11.14 e I11.15):

Tabela I1I.14. Entrada de dados das respectivas correntes

Fevereiro 1999 Marco 1999
Elementos JUnidade |GLPRE JGLP40 |GLPHE JGLP40
H20 th 7514 1 504,81 67,44 | 529,90
NaOH t/h 3.21 21,56 2,88 22,60
Na2C0o3 1 t/h 4,57 1053 141 | 11,05
NaAlO2 t/h 13,98 93,95 12,66 99,44
Temperatura ol 66,00 93,00 66,50 93,30

Tabela II1.15. Entrada de dados — Temperaturas

FA ] FM | FM | HA | HM | HBE
Fevereira 1999] 81,00 86,00| 84,00] 78,00] 75,001 68,00
Margo 1999 | 91,00 86,00 84,50] 78,00 75,00 68,00

A entrada de dados da corrente 42ALQQ foi a mesma da simulagio

para um fluxo de 640 m3/h, que se encontra na Tabela IIL.12.
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A corrente Lake foi assumida para as duas simulagGes com uma
massa de 70 t/h a uma temperatura de 25 °C . A temperatura do condensador
B18 foi a mesma temperatura do Flash F45 e com sua saida somente na fracfo
de liquido e a temperatura do aquecedor B19 com 56 °C.

For feito um teste de sensibilidade no bloco F45 para obter a
temperatura de sua corrente de saida que, nusturada com a corrente GLPHEC,
resulta na corrente LTP que é conhecida. Deste modo, como se tem a
temperatura de alimentagio do tanque de “flash”, € possivel simular a
evaporagdo que ocorre neste equipamento.

Os resultados desta simulacdo se basearam na corrente LTP. Como
se tem as temperaturas da corrente LTP, GLFB( temperatura do bloco FB) e
GLPHE, foi feito um teste de sensibilidade para se obter a temperatura do
bloco F45.

Os resultados de temperatura do bloco F45 foram:
Fevéfeiro de 1999- .t.emperatu;é. “cieméz °C -
Marco de 1999 - temperatura de 81,6 °C.

Os resultados da corrente LTP foram (Tabelas I11.16 e II1.17):
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Tabela IIL16. Resultade baseado na-composi¢do dos elementos.

Corrente LTP
elementos junidades JFevereiro 1989{Marco 1999
H20 t/h 565,85 583,19
NaOH t/h 24,76 25,48
Na2CO3 t/h 12,10 12,46
NaAlO2 t/h 107,83 112,09
Temperatura oC 79,90 79,90

Tabela III.17. Resultados finais da corrente LTP comparando-se as
concentrac¢les geradas pelo modelo € as reais.

Fevereiro 1999]Marco 1999
NaOH kalh 24,8 25.5
Na2CO3_| kg 12,1 12,5
NaAlO2 kg/h 107.9 1121
NaQH/Car kg/h 32,8 33,8
NaAlO2/Car] kg/h 69,8 72,5
Al203 kg/h 67,1 69,7
msol/Car ko/h 680,5 701,9
Na2CO3 * kg/h 114,7 118.7
d 250C g/mi 1,2 1,2
TA final _ g 204,0 204.9
TC final g/l 182,5 183.4
Al203final | gfl 1184 120,4
TA real afl 2022 205,7
TC reai g/l 181,5 184,9
Al203 real g/l 118,68 120.9
Erro TA 0,9% -0,4%
Erro TC 0,5% -0,8%
Erro Al203 0,7% 0.4%

De acordo com os resultados da Tabela I11.17 , observa-se que o
“modelo de alimentacio da precipitacdo” possui baixos desvios dos valores
reais de concentra¢Ges, todos abaixo de 1% e também com amplitudes

menores que 1,3%, mostrando uma grande precisdo deste modelo.
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I11.6.3. Simulacdo da precipitagdo

Esta etapa inicia-se pela corrente LTP, sendo esta a principal

entrada de dados de acordo com a Tabela I11.18:

Tabela 111.18. Entrada de dados da corrente LTP,

Fev.99 Mar.99
H20 t/h 610,88 588,12
NaOH t/h 26,68 26,12
Naz2CQO3 t/h 12,56 12,15
NaAlO2 t/h 115,71 113,54
Temp. oC 79,90 798,80

O bloco CCD B16 representa o processo de classificacdo dos
cristais, neste modelo apenas apresentado como um separador liquido- solido
com as principais entrada de dados:

a) Representa lavadores de 3 estagios
b) Arelagdo sélido-liquido da corrente POFF ¢é 0,9
c) A eficiéncia de mistura considerada fo1 de 82% .

As correntes, que em sua composi¢do possuem somente H»O, sdo:
PWR - 9.4 t/h (Fevereiro de 1999)

7,3 t/h (Marco de 1999)

WW - 2 t/h (Fevereiro de 1999 e Margo de 1999)

Os dados de entrada para o bloco SWASH B1, “modelo de lavador

simples”, foram:
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-...a) Relaclo soélido-liquido da corrente HIDRATO ¢é0,05
b) Eficiéncia de mistura de 100%.

A eficiéncia da reagdo dos precipitadores para as duas condi¢des
testadas, mantendo o equilibrio com a quantidade de hidréxido de aluminio
reagido na digestdo, foi de:

a) Fevereiro de 1999 — Eficiéncia de 42,4%
b) Marco de 1999 — Eficiéncia de 42,7%

Os resultados dos componentes da corrente SPENT s8o mostrados
na Tabela II1.19.

Tabela I11.19. Resultados dos componentes da corrente SPENT

Elementos da Corrente SPENT
[ Elementos Junidades]Fevereiro 1999] Marco 1899
H20 t/h 597,60 575,37
NaOH t/h 50,55 49,67
Na2C03 t/h 12,53 12,11
NaAlO2 th 56,39 64,88
Temperaturaj oC 67,10 67,00

modelo da precipitac2o também apresenta baixos desvios quando se compara
com as concentracdes: para o TA entre —1,6% a —1,7% (amplitude de 0,1%),
para TC entre ~1,4% a —1,7% (amplitude 0,3%) e para AL,O; entre 0,6% a
2,4% (amplitude de 1,8%). Conclui-se que este modelo pode representar o

balango de agua e de componentes do processo real, uma vez que a amplitude
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mostra urma grande precisfo entre o maior ¢ o menotr desvio para diferentes

simulagdes.

Tabela 1I1.20. Resultados da corrente SPENT comparando as
concentragdes reais e as do modelo.

Unidades |Feverereiro 1999 Marco 1999
NaOH kg/h 50,55 49,67
Na2C03 kg/h 12,53 12,11
NaAlO2 kg/h 66,39 64,88
NaOH/Car kg/h 66,98 65,82
NaAlO2/Car kg/h 42 91 41,94
Al203 kg/h 41,29 40,35
msol/Car kg/h 720,02 695,24
Naz2CO3 * kg/h 122,42 119,87
d 250C g/ml 1,18 1,19
TA final gfl 201,08 204,42
TC final gl 180,51 183,76
AI203 final g/l 67,82 68,82
TA real g/l 204.3 208
TC real g/l 183 186,9
Al203 real gfl 68,2 70,5
Desvio TA % -1,6% -1,7%
Desvio TC % -1,4% -1,7%
Desvio Al203 % 0,6% 2,4%

IIL?’_ Simulagég da e;}apgragéa..._. TS

IIL.7.1. Objetivo do processo

O processo da evaporacio tem como objetivo principal retirar a
dgua em excesso contida na solugdo caustica para manter o equilibrio
volumétrico da Refinaria e também corrigir a concentracio de soda caustica
da solugdo caustica que precede o processo da Digestdo. O ajuste da

concentracio ciustica é medido em planta pelo TC (total cdustico). Quando a
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_retirada de d&gua-de processo ndo-€ suficiente para ajustar o TC, entdo,
adiciona-se soda custica em soluc@o a 50 % em massa. O processo pode ser

representado pelo fluxograma da Figura I11.7.

SPF3

+ Indica os locais onde foram coletadas as amostras de processo para validacio

Figura H1.7. Representa o processo da evaporagdo, com os modelos
interligados do Aspen, utilizando o método de simulacdo por fluxograma
“flowsheet simulation”.

Este processo recebe a solucdo caustica com baixa concentragdo de

soda caustica € aluminato de sodio (corrente SPENT). Esta solugio ¢

aquecida em ftrocadores de calor casco e tubo, aproveitando a energia de
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condensacdo do vapor-dos tanques de “flash™ A temperatura final € ajustada
por vapor Vivo para promover a evaporagdo necessdria. Esta evaporagio
acontece em 5 estagios de “flash”, com os 4 primeiros estagios enviando o
vapor da expansdc para os trocadores de calor, sendo o vapor do ultimo
estagio condensado em um sistema de resfriamento de vapor com &agua
(corrente agua de resfriamento, LWC). O produto final deste processo, a
corrente F5LQ, deve possuir uma quantidade minima de NaOH para
promover a reacdo na digestdo de acordo com a estequiometria para o proximo
processo. Quando a evaporac@o ndo ¢ suficiente para manter a quantidade
minima de NaOH, uma solucdo a 50% de soda caustica é adicionada ao
processo.
Os modelos no Aspen utilizados para construir 0 “modelo da
evaporacdo” foram:
a) Aquecedor - representa a fase de aquecimento do trocador de calor
aproveitando a energia de condensacdo do vapor.
b) Condensador — representa a condensacdo do Trocador casco e tubo e
fornece a energia de condensagfio para aquecer a solugfo caustica.
¢) Tanques de “flash” - Ocorre a expansio e o equilibrio liquido -
vapor € gerado.

d) Misturadores.
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Il 7.2, Simulacdo

Este processo, pelas suas simplicidade e facilidade de

amostragem e coleta de dados, possibilitou executar testes em duas unidades,
totalizando 5 diferentes condi¢des operacionais no que diz respeito a corrente
SPENT.
As vazdes da corrente SPENT e a massa de vapor vivo para a
corrente LSV42, respectivamente, simuladas foram:
a) 334m’/h ¢15,5th b) 362 m’/h e 15 t/h

¢) 344m’/h e 15,5 t/h d)374 m*/h e 15,5 t/h
e)396 m’/h e 15,5 t/h

As Tabelas 11120, I11.21 e I11.22 apresentam a entrada de dados para

efetuar a simulacdo:

Tabela I11.20. Entrada de dados da composicdo em massa da corrente

Spent.
Condigoes testadas
Elementos | Unidade 334 344 362 374 396
Unidade 11 Unidade 1{ Unidade 2} Unidade 1| Unidade 2
H20 t/h 319,94 329,52 345,54 357,38 377,93
NaQOH t/h 26,74 27,51 28,88 31,99 33,83
Na2CQ3 t/h 9.45 8,66 10,22 8,46 8,94
NaAlO2 t/h 38,18 39,29 41,24 43,08 45,55
Temperatura oC 64 63 65 65 65
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Tabela 1I1.21. Entrada de dados das temperaturas dos aquecedores.

Temperaturas dos Aquecedores
_Condig(")es 421HA1 421H2 421H3 421H4 | 421.SC | 421LSH | 42BCH
334 75,00 87 95 100 140 123 63,8
344 75,00 87 95 100 140 123 63,8
362 73,00 86 93 104 140 121 63,8
374 75,00 87 95 100 140 123 63,8
396 73,00 86 94 104 140 121 63,8

Tabela I11.22 . Dados de entrada das temperaturas dos tanques de “

flash™.
Temperaturas dos Aquecedores
Condicoes |421F1  |421F2  |421F3  |421F4  [421F5
334 114 106 95 85 66
344 114 106 95 84 65
362 115 107 95 83 64
374 114 106 95 85 65
396 115 107 95 83 64

Em todos os testes ndo se teve a adi¢io da solugdo de soda a 50%.

As correntes LWC para cada condicgfo testada foram:

a) 334m3/h-211 m3/h
b) 344 m3/h-219 m3/h
¢) 362 m3/h— 255 m3/h
d) 374 m3/h— 224 m3/h

e) 396 m3/h - 290 m3/h

Os resultados em massa da corrente FSLQ para cada condigdo

testada encontram-se na Tabela I11,23.
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- Tabela HL23. Resultades da simulacdo, componenies em massa da

corrente F5LQ.
Resultados corrente F5LQ
[Elementos| Unidade 334 344 362 374 386
Unidade 1{Unidade 1§Unidade 2} Unidade 1} Unidade 2
H20 t/h 287,01 295,08 310,11 320,02 339,18
Na+ t/h 30,17 30,58 32,59 34,13 36,09
AlO2- t/h 27,47 28,27 29,67 30,99 32,78
OH- t/h 11,36 11,69 12,27 13,60 14,38
CO3- t/h 5,35 4,90 5,78 4,79 5,06

Atraveés do método do Capitulo I11.2, os resultados do Aspen de
forma idnica para a base de concentragdes da solugdo caustica sio traduzidos,
obtendo-se os desvios deste modelo, que s3o demonstrados na Tabela I11.24.
Tabela I11.24. Resultados da simula¢o da corrente FSLQ. Valida-se o modelo.

Compara-se ¢ TA, TC e Al203 calculados pelo modelo, traduzidos e
comparados com resultados reais de planta.

Filuxos em metros cubicos por hora

334 344 362 374 398
NaOH ka/h 26,73 27.51 28.88 31,99 33.83
Na2C03 ka/h 9,45 8 66 10,22 8,46 8,94
NaAlQ2 kg/h 38.18 39.29 41.24 43.08 45 55
NaOH/Car ka/h 3542 36.45 38,26 42 .38 44 82
INAIO2/Car _[ka/h 24,68 25,40 26,85 27.84 29.44
Al203 kg/h 23.75 24 .44 2565] 2679  28.33]
mgolfCar UUTka/H U1 356 88T 365 5G] 385 241 388,70 422 39
IN22CO3 * ka/h 69.54 70.51 75,13 78 68 83.21
d 250C g/m} 1,22 1,21 1,22 1.22 1,22
TA final a/l 237.09 234,03} 23708 240 46 239.94
TC final g/l 204 87 20528] 20482 214,62 214 .14
AIZO3 final __ {a/l 80.95 81.11 80,93 81.88 81.70
TA real g/l 236,2 236 2357 238.4 239.8
IC real a/l 207.1 207 206.6 210.5 212.9
AI203 real a/l 82.4 81.8 82.2 82,2 82.8
Erro TA 0,4% -0.8% 0.6% 0.9% 0.1%
Ero TC -1.1% -0.8% -0,9% 2.0% 0.6%
Erfo Al203 1.8% 0.8% 1.5% 0,4% 1.3%

Pode-se observar que, para diferentes condi¢des testadas, 0 “modelo

da evaporagio”, composto por modelos do Aspen Plus ja comentados, pode
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representar mwito bem 0 processo da evaporagio comdesvios das

concentragdes entre planta ¢ modelo, para o TA entre -0,8% a 0,9%
(amplitude de 1,7%), para o TC entre —1,1% a 2% (amplitude de 3,1%) ¢
AL O; entre 0,4% a 1,8% (amplitude de 1,4%). apresentando uma grande
precisdo para representar 0 TA e Al,Os, pois além de baixos desvios,
observou-se baixa amplitude para diferentes condi¢des de simulacio e uma

boa precisdo para representar o TC.
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IV. OPORTUNIDADES DE APLICACAO DO “MODELO DO

PROCESSO BAYER” EM PLANTA.

E descrito, neste capitulo, o potencial de aplica¢io do “Modelo do
Processo Bayer” construido. As oportunidades de aplica¢go sdo muitas, porém
serdo exploradas cinco oportunidades de grande impacto que podem promover
beneficios econdmicos, de estabilidade para a planta e de controle do

processo.

IV.1, Planejamento operacional

Anualmente, € necessario compor o custo de producio da alumina e,
para este calculo, ¢ fundamental estabelecer qual o regime em que a Refinania
de Energia, Soda Caustica e Bauxita, para poder prever quais as acdes
estratégicas que serdo necessarias para o diagnoéstico de um bom ou nzo ano
econdmico, como também para tracar metas operacionais para cada sub-
processo, para promover um gerenciamento continuo por metas, na busca de

uma planta viavel.
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Com a dindmica do mercado econdémico, tambeén ¢ né'cessér‘io (s}
ajuste mensal deste plano anual, pois com a variacdo do preco das matérias
primas, as estratégias operacionais devem mudar para minimizar o custo de
producio.

As perguntas que o engenheiro de processos deve responder ao seu
gerente nos dias de hoje séo:
1) Como se pode prever o melhor ponto econdmico operacional para
cada situagdo de precos das matérias primas ?
2) Como se pode prever a necessidade de investimentos ou otimizagio ?
3) De acordo com as limitagdes operacionais assocladas ac mercado,
como antecipar que uma planta possa ser mais lucrativa, e em quais
sub-processos se deve investir ?
4) Qual sera o retorno destes investimentos ?
operacional, pois com a previsdo do consumo das principais matérias primas €
os precos das mesmas, o gerente de uma Refinana saberd qual o caminho
estratégico a seguir.

Como o processo Bayer é um circuito fechado, o equilibrio

volumétrico esta diretamente ligado a eficiéncia da planta, aos impactos

ambientais € ao desempenho dos equipamentos.
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Observa-se-que se tem-muitas entradas e saidas no procésso e as
unidades que mais impactam no controle deste equilibrio sdo a evaporacio,
que retira a agua do processo utilizando energia (vapor) e a filtragdo que
introduz agua no processo para a lavagem da lama e reduzindo a perda de
soda.

Novamente, tem-se um conflito, qual € a melhor opcdo, reduzir a
evaporagdo economizando energia e perdendo mais soda caustica pela reducdo
da 4gua de lavagem ou optar pelo maior consumo de energia reduzindo as
perdas de soda via filtragdo.

Para avaliar a capacidade de auxilio do “Modelo do Processo
Bayer”, trés condi¢des operacionais da Refinaria foram levantadas para
diferentes taxas de produg¢do. Foram analisadas, para cada taxa de producéo,
quatro diferentes situacdes de taxas de evaporagio e vazdo de agua de
de trabatho. E im;p(.n.‘cante. CItar que a reducdo da té%a de evaporacdo fol
proporcionalmente seguida pela reducio da dgua de lavagem, atribuindo que o
volume da planta se mantém constante.

Utilizando valores econdmicos de 1998, como o preco da soda e o

preco do vapor associado ao custo do oleo combustivel, foi feita a
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comparagdo enire a taxa de evaporagdo € o ponto econdmico
evaporacfo/filtragéo.

O ponto econémico da evaporacdo/filtragdo serd composto por:

L Perdas pela lama no filtro
a) Perda de aluminato de sédio.
b) Perda de carbonato de sddio.

c¢) Perda de soda caustica.

II.  Recuperacfo via agua de lavagem na filtragdo
d) Recuperacio de aluminato de sédio.
e) Recuperacdo de carbonato de sddio.

f) Recuperacio de soda caustica.

II. Consumo de vapor no aquecedor de vapor vivo da evaporagdo.
As 3 situacOes simuladas foram para 3 produgdes da Refinaria :

a) 684t Al,Os/dia

b) 805t Al;O5/dia

c) 826t AlL,Oy/dia.
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eIV.3.

Os resultados das simulagdes encontram=se nas Tabelas IV.1, IV.2

Tabela IV.l. Balancos da evaporacio e da filtragdo para uma
producio de 684t/dia para 4 diferentes taxas de evaporagio € vazio

de agua de lavagem.

Caso 13/12/98

Produgdo de 684 t/dia

correntes Unidade

Vapor consumido {h 22.20 25,00 30,00 15,00
Evaporagéo P42 th 54,33 61,18 73,42 36,71
agua lavagem fotal t/h 83,30 100,15 112,39 75,68
Recuperado H20 t/h 91,58 98,32 110,33 74,29
Recuperado Na+ t/h 0,74 0,80 0,80 0,60
Recuperado AIO2- t/h 0,56 0,60 0,68 0,46
Recuperado OH- t'h 0,37 0,39 0,44 0,30
Recuperado CO3- t'h 0,04 0,04 0,04 0,03
Perda totalH20 t/h 19,37 19,58 20,43 17,88
Perda total Na+ t/h 0.83 0,76 0,48 1,31
Perda total AlO2- t/h 1,23 1,11 0,63 2,08
Perda total OH- t/h 0,18 0,17 0,13 0,25
Perda total CO3-- t/h 0,12 0,11 0,06 0,21
Recuperado via agua de lavagem

NaOH t’h 0.86 0,93 1,04 0,70
NaAlO2 t'h 0.78 0,84 0,94 0,63
Na2COo3 ... ... th o 0,06 0,07 0.68 0,05
total NaQOH t/h 1,28 1,39 1,56 1,05
Total AI203 thh 0,49 0,52 0,59 0,39
Perdido via torta

NaOH t'h 0,43 0,40 0,31 0,59
NaAlQ2 t/h 1,72 1,55 0,87 2,89
Na2CO3 t/h 0,21 0,19 0,10 0,36
total NaOH t/h 1,42 1,30 0,82 2,28
Total AlI203 t'h 1,07 0,96 0,54 1,80
Custo NaOH USS%/on 250 250 250 250
Custo Vapor US$/ton 7.5 7.5 7.5 7.5
Custo AI203 US$/ton G0 &80 60 80
Custo Recuperado USSion | 352,28 378,16 424,36 285,75
Custo Perda + Custo Vapor US§ion | 586,71 570,69 461,45 789,17
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Tabela IV.2. Balancos da evaporacio e da filtragéo para uma

producdo de 805 t/dia.
Caso 27/01/99 Predugdo de 805 t/dia
corrente Unidade
IVapor consumido th 22,30 25,00 30,00 15,00
Evaporagao P42 t/h 53,76 60,27 72,32 36,16
agua lavagem total t/h 97,55 104,06 116,11 79,95
Recuperado H20 t'h 95,64 102,02 113,84 78,39
Recuperado Na+ t/h 0,82 0,87 0,97 0,67
Recuperado AIQ2- th 0,65 0,70 0.78 0,54
Recuperado OH- ih 0,39 0,42 047 0,32
Recuperado CO3-- t'h 0,04 0,05 0,05 0,04
Perda totalH20 t/h 21,86 22.38 23,17 20,81
Perda total Na+ t/h 1,17 1,00 0,74 1,52
Perda total AIO2- t'h 1,81 1,51 1,06 2,41
Perda total OM- t'h 0,26 0,23 0,19 0,32
Perda fotal CO3-- t/h 0,15 0,12 0,08 0,20
Recuperado via agua de lavagem
NaOH t'h 0,92 0,98 1,10 0,76
NaAlO2 t/h 0,91 0,97 1,08 0,74
Na2C0O3 trh 0,08 0,08 0,09 0,06
total NaQOH th 1,42 1,52 1,69 1,17
Total Al2C3 t/h 0,56 0,60 0,67 0,46
Perdido via forta
NaOH t/h 0.61 0,55 0,45 0,74
NaAlO2 t/h 2.52 2,10 1,48 3,35
Naz2C03 t'h 0,26 0,21 0,15 0,35
total NaOH t/h 2,04 1,74 1,29 2,64
Total AI203 t/h 1,57 1,31 0,92 2,08
Custo NaOH US5%/iton 250 250 250 250
Custo Vapor US$/ton 7.5 7.5 7.5 7.5
Custo Al203 Us$/ton 60 60 60 60
Custo Recuperado USS/ton | 389,47 415,46 463,58 319,20
Custo da Perda + Custo Vapor US§/ton 770,32 700,21 601,76 897,12
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| Tabelai IV3 Balango da evaporacéo e da filtracdo para uma producio

de 826 t/dia.

Caso 30/07/98 Producio de 824 tdia

corrente Unidade

Vapor consumido t/h 32,10 27,00 2200 18,00
Evaporagéo P42 t/h 70,71 59,47 48,46 39,65
agua lavagem total t/h 93,82 82,59 71,58 62,77
Recuperado H20 t'h 80,60 79,75 69,12 60,61
Recuperado Na+ t'h 1,33 1,17 1,02 0,89

Recuperado AlIO2- t'h 1,19 1,04 0,90 0,79

Recuperado OH- t/h 0,56 0,50 0,43 0,38
Recuperado CO3-- t'h 0,14 0,13 0,11 0,10

Perda totalH20 t/h 20,64 19,70 18,99 18,41
Perda total Na+ t/h 1,29 1,59 1,82 2.00

Perda totai AIO2- t/h 1,96 2,51 2,93 3,26

Perda total OH- t'h 0,28 0,31 0,34 0,37
Perda total CO3- t/h 0,19 0,24 0,28 0,31

Recuperado via dgua de lavagem

NaQOH t/h 1,32 1,17 1,01 0,89
NaAlQ2 t'h 1,65 1,45 1,26 1,10
Na2C03 t/h 0,25 0,22 0,19 0,17
total NaOH t/h 2,32 2,04 1,77 1,55
Total Al203 t'h 1,03 0,90 0,78 0,69
Perdido via torta

NaQH t’h 0,65 0,74 0,81 0,86
NaAlO2 t/h 273 3.49 4,07 4,53
Naz2CQO3 t'h 0,34 0,43 0.50 0,56
total NaOH t'h 2,23 277 3,17 3,49
Total Al203 ;l t/h 1,70 2,17 2,53 2,82
Custo NaOH USS%/ton 250 250 250 250
Custo Vapor USS$iton 7.5 7.5 7.5 7.5
Custo Al203 USS/ton 60 60 60 80
Custo Recuperado US§iton 641,37 564,58 489,29 429,06
C. Perda+C.Vapor USS$/ton 901,15 1024,98 1109,93 1177,88

Como o processo da evaporag@o consome vapor e a filtragio gera
mais perdas do que recupera, observa-se um comportamento de gastos até um

equilibrio em que se atinge uma condi¢fo neutra, ou seja, sem prejuizo. O
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~balango ccondmico sera -a-diferenca- entre o-valor monetario  ganho na
recuperacdo de componentes que constituem a solugdo cdustica via dgua de
lavagem € o valor monetario das perdas da solugfo caustica no residuo dos
filtros em conjunto com o custo do vapor consumido na evaporagao.

Na Tabela IV.4, demonstram-se os resultados das simulagdes,
porém o ponto neutro encontra-se na Figura IV.1.

Tabela IV 4. Resultado do balango econdmico para varias taxas de
evaporacdo e vazdes de agua de lavagem.

Produgfo 684 v/dia
Evaporagéo t/h 54,33 61,18 73,42 36,71
CR-CP-CV 234,43 -192,54] -37,00} -50342
Producao 805 t/dia
[Evaporagao vh 53,76 60,27 72,32 36,16
CR-CP-CV 380,85} -284,76] -138,18] -577,92
Produgao 826 t/dia
Evaporacao th 70,71 50,47 48,46 39,65
CR-CP-CV 259,78] -460,41] -620,64| -748,83

CR - Custo de recuperacio da soda e alumina na agua de lavagem.

(P — Custo da soda e alumina perdida via solidos na filtragio

CV = Custo do vapor consumido na evaporagio.
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Balango evaporagao X custo ixqmdo evaporacgio e filtragao 83 t/h
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Figura IV.1. Gréfico que identifica a capacidade de evaporagido
necessaria para cada nivel de producio da Refinaria para eliminar o
prejuizo nos balancos de evaporagdo e de filtragdo.

Observa-se na Tabela IV.4 que ndo se tem uma situagdo positiva
economicamente, porém ¢ possivel amenizar o prejuizo ou até eliminé-lo
aumentando a taxa de evaporagao de acordo com a situac@o econdmica atual.

Quando se aumenta a produgio da Refinaria, a carga de sélidos
sobre a filtracdo aumenta, sendo necessario o aumento da adgua de lavagem
para reduzir as perdas de solugdo caustica pelo residuo. Com este aumento de
agua, para manter o equilibrio volumétrico da Refinaria, € necessério

aumentar proporcionalmente a evaporacdo da planta. As unidades que

possuem evaporagao, pela propria necessidade de reaproveitamento energético
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(utilizar a energia da evaporacio que ocorre dos tanques de “{lash™ para pré-
aquecer as solugdes de processo), sdo a digestdo e a troca térmica, ou seja, ndo
se tem como objetivo principal a retirada de 4gua da solugio de processo,
porém ¢ uma consequéncia das condi¢des operacionais que auxiliam em
muito o equilibrio volumétrico da planta. A unidade que tem como objetivo
principal manter este equilibrio volumétrico € a evaporagdo, portanto, pela
Figura IV.]l, resultado das simulagdes, conclui-se que, quanto maior a
evaporacdo, menor ¢ o custo operacional, devido a redugdo das perdas de
solucdo caustica pelo residuo, para as condigGes econdmicas de 1998, para a
fabrica de Pogos de Caldas. Na interse¢do entre as retas de custo e o eixo “x”
indica-se a capacidade de evaporagfo necessaria para cada volume de
produgio na Refinaria. E o ponto que se tem o equilibrio econémico.

A capacidade maxima de Evaporacio da Refinaria é de 75 t/h,
condicdo que somente atende a uma producio de 686 t/dia. Caso se tenha
mefcédo para uma .produgéo de 826 t/c'ha, E.lué.\}.all).(.)fégéo necessaria devera ser
de 87 t/h. Do contrario, se se mantiver a capacidade atual, o prejuizo podera
ser de US$ 185,00/h ou US$ 1.620 milhdes por ano.

Como a presente capacidade da planta ¢ de 760 t/dia, pode-se

concluir, pela interpolac@o grafica, que a capacidade de evaporagio ideal para
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‘a planta de Pogos.de Caldas é-de 78 t/h perdendo US$-37,5/h ou USH
328.000,00/ano.

Diante deste quadro, 3 t’h de evaporacdo tém um grande impacto
econdmico € merece um estudo de aumento de capacidade de evaporacio,
eficéncia dos aquecedores ou reduzir as entradas ilegais de 4gua para

compensar a perda.

IV.2. Controle de volume da planta

Como ja comentado neste trabalho, o Processo Bayer € um circuito
fechado e que o principal ponto de rendimento da planta estd no tempo de
residéncia dos precipitadores. Este tempo de residéncia é fungio do volume de
solucdo caustica presente nos precipitadores e este pode ser influenciado
negativamente quando a planta operar em regime em que as saidas de dgua

sdo maiores que as entradas.

volume operacional permitido para maximizar o rendimento da reagdo na
precipitacdo. Para isto, € necessario um bom controle sobre o balanco de 4dgua.
Tem-se dois tipos de entradas de dgua na planta, as medidas e as nio medidas,

e as saidas ocorrem pelas perdas e evaporacoes.
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Mesmo nido tendo todas as medigdes ¢ de acordo coma tendércia do
comportamento volumétrico, ¢ necessdrio que as entradas e as saidas medidas
sejam ajustadas.

O ajuste pode ser feito pelo processo da evaporagdo ou pelo volume
de dgua de lavagem na filtrag3o.

O simulador pode auxiliar na tomada de decisfio até uma precisdo
de 97% por subprocesso, como ja observado no capitulo 11

Para exemplificar o comportamento do balango global de massa da
planta das fra¢Oes liquidas, foram coletadas amostras e medig¢des de vazdes.
Executou-se a simulagio do “Modelo do Processo Bayer”, para trés diferentes
producdes, produgéo alta (27/01/99), média (30/07/98) e baixa (13/12/98).

Observa-se que o modelo pode expressar o comportamento de
entradas e saidas e com a diferenca pode ser ajustada a evaporacdo através das
correntes F1V, F2V, F3V, F4V ¢ F5V, vazdes massicas de vapor provenientes
dos tanques de “ﬂas;h;; .o.u ailt.erlzllr .a agua de lavagef.nmdé. ﬁltragﬁo .através da
corrente HWW.

Como resultado da simulagfo, podem ser observadas duas

condigdes em que a entrada é maior que a saida e outra, ao contrario.
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... Tabela IV.5. Balango de massa global da planta para uma produgdo

alta na Refinaria em que a entrada € 18 t/h em massa maior.

Balanco de Massa Global da Planta para 27/01/98
Entrada - Fracdo Liquida (t/h)
corrente H20 Na+ AIO2- OH- CO3--  Total
Bauxita 20,264 20,264
PWD 8.16 8,16
LIME 8,53 6,53
AMIDO 1,05 0,113 0,105 0,043 0,018 1,329
HWW 95,64 0,818 0,653 0,392 0,043 97,546
PWC 15,63 15,63
PWR 8,83 8,83
Ww 2 2
SODA 11,358 2,321 0,82 1,425 0,098 16,022
Total 169,462 3,252 1,578 1,86 0,159 176,311
Saida - Fracao Liqguida (t/h)
corrente H20 Na+ AlQ2- OH- CQ3-- Total
22V1 31,727 31,727
11V1 11,292 11,292
BOV1 10,503 10,503
35DV 0 0
MUD 21,862 1,17 1,81 0,261 0,146 25,249
FAV 1,925 1,925
FMV 5,29 5,29
FBV 1,002 1,002
V45F 2,859 2,859
VAPENCH 4,656 4,656
HIDRATO 2,089 0,178 0,157 0,073 0,023 2,52
F1V 12,027 12,027
F2Vv 8,423 8,423
FaVv 11379 11,376}
{Fav 15,293 15,293
F5V 14,093 14,093
Total 154 51 1,348 1,967 0,334 0,169 158,328

Tabela IV.6. Balanco de massa global da planta para uma produgio
média na Refinaria em que a saida € 29 t/h em massa maior.
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Tabela 1V.7. Balan¢o de massa global da planta para uma producdo

baixa na Refinaria em que a entrada ¢ 14 t/h em massa maior.

Balanco de Massa Global da Planta para 13/12/98
Entradas - Fracao Liquida (t/h)
corrente H20 Na+ AlQ2- OH- CO3- Total
Bauxita 18,421 19,421
PWD 8,06 8,06
LIME 6,17 8,17
AMIDO 1,05 0,113 0,105 0,043 0,018 1,329
HWW 91,593 0,743 0,562 0,367 0,036 93,301
PWC 12,8 12,8
PWR 9.06 9,06
WwW 2 2
SODA 1,026 0,605 0,448 2,079
Total 151,18 1,461 0,667 0,858 0,054 154,22
Saidas - Fracao Liquida (t/h)
corrente H20 Na+ AlO2- OH- CO3- Total
22V1 30,254 30,254
11V4 11,826 11,826
BOV1 7.873 7,873
35DV 0 0
MUD 19,367 0,827 1,234 0,188 0,12 21,736
FAV 1,412 1,412
FMV 4,024 4,024
FBV 0,933 0,933
V45F 2,548 2,548
VAPENGH 3,412 3,412
HIDRATO 1,682 0,144 0,12 0,06 0,021 2,027
F1V 3,883 3,883
Fa2v 8.575 8578
|F3v | 11,571 11,571
F4V 16,524 15,524
F5V 14,778 14,778
Total 137,662 0,971 1,354 0,248 0,141 140,376

O grande potencial do uso do simulador para esta necessidade ndo
somente otimizard a estabilidade volumétrica da planta, como também
otimizard o processo de decisio do quanto utilizar em massa de agua de

lavagem na filtragdo de uma forma pré-ativa e ndo reativa.
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Atualmente,.os engenheiros-de processo-tomar a decisdo do ajuste’
da agua de lavagem ou evaporacio apos uma medida volumétrica didria de
todos os tanques e reatores da Refinaria, analisam a tendéncia e tomam uma
acdo de processo. Como o simulador utiliza informa¢des provenientes de
vazdes volumétricas, temperaturas ¢ concentragdes (TA, TC e Al,Os), que sdo
medi¢Ges de maior freqiiéncia, o simulador pode ser utilizado gerando
informacgdes mais ripidas e com decisdes pro-ativas. Esta aplicagio tem alto

potencial para a estabilidade da planta.

IV.3. Ajuste da concentracdo cdustica do licor de planta

Um importante controle no processo Bayer é o controle do total
caustico (TC) que entra no processo da digestdo, ou seja, a quantidade de
NaOH na solu¢do caustica que reagird com o AI(OH); na digestdo, sendo esta
quantidade importantissima para garantir a estequiometria no reator € a
”produt.i.vidade do I.I.l.éém(}.” | : i -

O controle do TC pode ser feito de duas maneiras:
- Adicdo da soda caustica.

- Concentracio da solugfo caustica através da retirada de agua pela

evaporacao.
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A -solugdo - cdustica  proveniente —da precipitacdo - vemr com

concentragdes baixas e varia ao longo do processo, como também varia a
propria vazdo massica pelo evaporador. Como se tém as variagOes das
concentracdes de alimentacio, interferéncias nfo identificadas e alteragdes de
vazdes no processo, o “Modelo da evaporacdo” poderd orientar para o
aumento ou reducdo da evaporagdo ou até a adicio de soda caustica para
controlar o0 TC de saida da evaporagdo. Este modelo apresentou desvios de até
2%. Como a variacdo atual € de 7%, o funcionamento deste modelo em
planta pode reduzir em mais de 70% a varia¢io da concentraco caustica do

licor, traduzindo —se em aumento da capacidade de producgo na digestio.
O procedimento para utilizacdo do “Modelo da Evaporacio”

obedece as seguintes etapas, de acordo com o fluxograma da Figura II1.7:
1) Obter as concentracdes TC, TA e Al,O, , temperatura e vazio da

corrente SPENT.

2) Transformar dados do item 1 em massas NaOH, NaAlO,, Na,CO; de

acordo com o método apresentado no Capitulo III.1.
3) Obter a quantidade de vapor utilizado no aquecedor de vapor vivo,
corrente LSV42.

4) Obter a temperatura dos aquecedores e tanques de “flash™ .
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e 5) Obter.a quantidade de solucio de-soda utilizada em NaOH ¢ H,O
que esta sendo adicionado.
6) Introduzir os dados obtidos nos itens de 2 a 5 no modelo e executa-
lo.
7) Obter da corrente FS5LQ, a composicio da soluciio em Na’, AlO;,
OH’, CO;* e H;0.
8) Utilizando o método do Capitulo II1.2, transformar dados do item 7
em TC, TA e ALO;.
9) Comparar o valor de TC com o alvo. Caso nfo seja atingido ou
aumentar a temperatura de entrada dos tanques de flashs, corrente
SPF1 ou alterar a quantidade de soda, corrente “Soda”, retornando
novamente ao item 3 e reiniciar o processo.
Para a utilizag8o deste método, serd necessario o uso do software
“Excel” para executar os itens 2 ¢ 8 e o software “Aspen Plus” para a

execucdo da simulacdo do subprocesso.

IV.4. Diferencas e perdas de energia nos aquecedores.

No processo Bayer, o acompanhamento da troca de energia entre o

calor de condensacfio proveniente da evaporagio dos tanques de “flash” e o
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aquecedor que recebe energia transmmitida € muito importante para manter o
processo em vantagem econdmica.

Nos modelos da “Digestdo”, “Troca Térmica” ¢ “Evaporagio”,
utilizou-se o modelo para um “flash” adiabatico. A troca térmica nestes
sistemas ocorre pela transferéncia de energia via vapor dos tanques de “flash”
para os aquecedores casco e tubo, que através da condensagdo do vapor a
energia € transmitida para o liquido a ser aquecido.

Com as simulagdes utilizadas para validar o modelo, foi feita uma
analise de energia transmitida e absorvida para cada estagio flash-
condensador-aquecedor.

O modelo aceitard a diferenca de energia transmitida e absorvida em
qualquer magnitude entre os estdgios, mas ndo converge se o calor total
transmutido entre todos os estdgios for menor que o calor absorvido entre
todos os estagios.

Portanto, sera possivel visualizar-se uma quantidade maior de calor
absorvido que transmitido entre varios estagios, mas nfo no balango global de
energia.

Nos proximos itens, serd analisado cada sub-processo, iniciando-se

pela digestao.
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IV 4.1. Andlise da troca térmica da digestio

Tabela IV.8. Energia transmitida e absorvida para a digestdo para 3
condi¢Oes operacionais avaliando os tanques de “flash”.

Digestao fluxo baixo
]

Energia |Transmitido-
Hilb __i{H1Hb _[H22lb {dos flashs LAbsrovido

Calor
Absorvido _{Mmcal/h 2,00551 289341 2.9879 7.8868

Calor
Transmitido | Mmecal/h 157881 25179 51859 92826 1,3958
Digestao fluxo médio
Energia |Transmitido-
Hilb _|H11b  {H22Ib |dos flashs [Absrovido
Calor

Absorvide  {Mmcalth 23595 2.4244| 32888 80727

Calor
Transmitido |Mmcal/h 247671 1.6208( 644071 10.5382 24655

Digestao fluxo alto
Energia Transmitido-

Hilb  |H11b  (H22ib  idos flashs [Absrovido

Calor
Absorvido |Mmical/h 294111 2.78721 3.9603 0.6886

Calor
Transmitido iMmcal/h 24784| 2.4207| 7.1785 12.078 2,3894

Observa-se, nesta analise (Tabela IV.8), uma grande diferenga entre
a energia transmitida pelo condensador e a energia absorvida no aquecedor do
conjunto H22LB nas trés simulacdes. Os resultados demonstram uma fuga de
energia do H221LB para os demais aquecedores. Esta fuga pode ser originada

pela limitag8o de area do aquecedor H221B, associado ao fato de que o selo
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de condensado entre os aquecedores ndo € capaz de 1solar os nesmos e esta

limitacdo pode, também, gerar perdas pelo sistema de retirada dos gases ndo
condensaveis dos trocadores.

Nao se observa uma relagdo entre as perdas de energia e as
diferentes condi¢des de operagdo, de acordo com o fluxo de licor que passa

pela digestdo.

IV.4.2. Andlise do processo da troca térmica

Tabela IV.9. Energia transmitida e absorvida para a troca térmica
para 4 condi¢Ges operacionais (unidades em Mmcal/h)

Troca Térmica 20h - 610 m3/h
HB HM HA, Total Diferenca
Calor Transmitido -
Absorvido  IMMcal/h 2.366 2,553 0914 5 833/ Absorvido
Calor
Transmitido jMMcal/h 2414 3.028 1.823 7,265 1.432
Troca Térmica 18h - 640 m3/h
HB HM HA Total Diferenca
ICalor.... ) SRR T S o b Transmitido - L
Absorvido | IMMcal/h 2185 2,19 0,731 5 106| Ahsorvido
Calor
Trangmifido |MMcal/h 1,905 3.185 1,152 5242 1,136
Troca Térmica 21h - 640 m3/h
HB HM HA Total Diferenca
Calor Transmitido -
Absorvido |MMcal/h 2.188 2.556 1,098 5 8421 Absorvido
Calor
Transmitide |MMeal/h 2.024 31879 1,9065 7,0984 1,2564
Troca Térmica 19h - 730 m3/h
HB HM HA Total Diferenca
Calor Transmitido -
Absorvide  IMMeal/h 2.223 2.502 0.741 5.558| Absorvido
Calor
Transmitido |MMecal/h 2.1607 3.618 1.3212 7.0899 1,5439
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Com menor-intensidade que na simulacdo da-digestdo; tem-se neste

processo (Tabela IV.9), diferencas de energia transmitida e absorvida entre os
estagios, observando uma grande fuga de energia do estigio intermediario
para os demais. Analisando o balango global, as perdas neste processo,
também ndo se obedece a uma logica de acordo com as condigdes
operacionais € os problemas de fuga de energia podem, também, ter causas
semelhantes as ja comentadas na digestdo, porém as perdas neste processo
parecem ser estaveis, com baixas oscilagdes, demonstrando uma capacidade

de absorg¢do de energia limitada entre 5,1 a 5,8 Mmcal/h.

1V.4.3. Andlise da troca térmica da evaporagdo

Neste processo, a fuga de energia ocorre dos aquecedores 42H3 ¢

42H4 para os aquecedores 42H1, 42H2 e 42H3. Neste caso, diferentemente

do processo da digestfio, ndo foi observada a fuga de calor para os

mzllquecedores de vapor vivo 42HLS (Tabela IV.10).

Observa-se, também, um comportamento de perda de energia que,
quanto maior for o fluxo de solu¢iio que passa pela unidade, menor € a
diferenca entre a energia transmitida e a absorvida, recomendando-se um

fluxo maior para um melhor ponto econdmico.
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Tabela IV 10 Energia transtitida e absorvida paraa evaporacdo em 5
diferentes condi¢des operacionais (unidades MMcal/h).

Evaporacio 421 - 19 h - 334 m3/h

42H1 42H2 42H3  142H4 42HLS |TOTAL  {Diferenca
Calor Transmitido -
Absorvido 358771 393731 2.68487] 1.6684] 7.8521] 19.6942]|Absorvido

Calor
Transmitido 30478 26372] 3.6318) 3.2957] 80273] 20,6398 0.9456
Evaporac8o 421 - 18 h - 344 m3/h
42H1 42H2 42H3 14244 142HLS |TOTAL
Calor Transmitido -
Absorvido 4.036 4.08 273 17169 8.085] 206078|Absorvido
Calor
Transmitido 3,1 2,7 3.74f 3,71 8,03 21.28 0.6721

Evaporacio 421 - 20 h - 374 m3/h
42H1 42H2 42H3  {42H4 142HLS [TOTAL
Calor Transmitido -
Absorvido 3.66191 4.4146] 2 9640] 1.8653| 8 7483 21,655|Absorvido

Calor

Transmitido 3,39 2,94 406 369 8,03 22.11 0,455
Evaporacio 422 - 21 h - 369 m3/h

Calor Transmitido 4

Absorvido 2,8812] 47036) 29184 3.6852] 6.3947] 20,5831|Absorvido

Calor

Transmitido 2,23 2.91 4.36| 3,8722| 7.7684] 21,2408 0,6575
[Evaporacdo 422 - 20 h - 386 m3/h
42H1 42H2 42H3  142H4 |42HLS |TOTAL

Calor Transmitido -

Calor
Transmitido 2,38 3,11 4,67 4,1818 8.03] 22.35176 (,27036

Observa-se, pelo grafico demonstrado na Figura IV.2, que
maximizando a vaz8o de solugio caustica pelos aquecedores, as perdas de

energia entre a transmitida e a absorvida diminuem.
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Figura IV.2. Grafico que representa a reduc@o das perdas de energia no
balango global em fun¢do do fluxo pelos aquecedores.

Esta unidade possui um comportamento diferente da troca térmica €

da digestdo, porque a limitacdo de absor¢io de energia ndo aparece, pois

mesmo com um alto fluxo pela unidade (396. m’/h), a carga de energia-

absorvida (22.0814 MMcal/h) aproxima-se da carga de energia transmitida
(Mmcal’h 22,35176). Isto demostra que a capacidade de absorgdo dos
aquecedores acompanha a capacidade maxima operacional da unidade da

evaporagio.
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Amnalisando-se as simulagOes nos processos da digestdo, evapora¢do

e troca térmica, pode-se concluir que a ferramenta € poderosa na analise de
desempenho global na transferéncia de energia, podendo recomendar o tempo
necessario para a manutencdo dos aquecedores e descobrir as limitacdes para
se otimizar a troca térmica das unidades.

Observa-se nas unidades uma ma distribuicdo de energia entre os
aquecedores , apresentando uma Otima oportunidade de estudo do problema
para melhorar a troca térmica.

No Capitulo IV.1, foi observada a importancia econémica do sub
processo da evaporagdo na Planta, portanto, deve-se buscar operar este com o
maior fluxo possivel, para obter um melhor desempenho energético e,

consequentemente, uma maior evaporagio.

IV.5. Identificacdo de anormalidades no processo.

Observa-se no Capitulo IV.1 que, para a presente capacidade de

producio da Refinaria de Pogos de Caldas, é necessario ter uma capacidade de
evaporacdo de 78 t’h. A capacidade atual de evaporacdo é de 75 t/h para
aquecedores com alta eficiéncia e para o prédio com alta disponibilidade
operacional.

No entanto, tem-se entrada de dgua sem ser pelo caminho ideal no

processo, para a execucdo de tarefas operacionais, como desobstrucdo de
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linhas, limpezas de &rea e tanques; como também ~chuvas. Para se obter o
equilibrio econdmico entre a quantidade de 4gua que entra via lavagem dos
solidos na filtragcdo € a evaporagdo da agua do processo, qualquer entrada de
agua é um custo adicional & evaporagfo, fazendo com que o balanco fique
negativo.

Atraves de informacdes de planta, sabe-se que uma mangueira de
dgua, para executar as tarefas operacionais citadas, possul uma vazio de 7
m’/h, ou seja, um potencial de entrada de 4gua, ndo favordvel
economicamente; portanto, deve ser evitado e controlado.

Sera verificada a seguir a capacidade dos modelos de identificar
entradas ilegais no processo, considerando a precis@o obtida no processo de
validag3o.

As simulacgdes apresentaram os seguintes desvios (Tabela IV.11):

ERRROS BASE TA (SIMULACAO X REAL)
Alimentacao
da
Pigestdo {Filfracdo _ 1Troca Térmica |Precipitacie |Precipitacdo |Evaporacio
Desvio Maximo 3 -2.3 2.6 0.9 -1.,7 0.9
Desvio Intermedigrio -0.9 -2.3 0.3 0.6
Desvio Minimo -1.3 -2 -1 -04 -1.6 -0.8
Desvio Médio 0,3 -2,2 0.4 0,3 -1.7 0.2

Através de simulagdes diarias de cada sub-processo, pode-se obter o

TA projetado pelo modelo e¢ compara-lo com o TA real e verificar a
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dgimensdo do desvio. Caso este se apresente-alto, uma verificacio no processo
deve ser feita para a identificaco de anormalidades que podem ser:

1) Erro analitico ou de amostragem.

2) Erro de medidores de campo (termopares, “flowmeters”,

manodmetros, densitdmetros, etc.)
3) Entrada ilegal de agua (TA modelo > TA planta)
4) Entrada ilegal de Soda caustica. (TA modelo < TA planta).
Analisando-se os desvios encontrados nas simulagdes para

validago do “Modelo do Processo Bayer” ¢ verificando-se a precisdo dos
modelos de cada sub processo, foi feita a diferenca entre os desvios maximo e
0 minimo, apresentado na Tabela IV.12.

Tabela IV.12 Diferenca entre os desvios maximo e minimo (unidade %

de Desvio).
Digestdo  |Filtragdo |Térmica |Precipitacdo Precipitagdo |Evaporacio
4,3 0.3 3,7 1,3 0,1 1,7

Utilizando-se o simulador Aspen Plus e os métodos alternativos
para traducdio de TA, observa-se que cada 5 m’/h de 4gua a mais no processo

gera uma diferenca de 0,8 % entre TA do modelo e o real. Analisando-se a
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diferenca entre os.desvios maximes e-minimos pode-se concluir a capacidade
de cada modelo de identificar uma dilui¢do ilegal é:
1) Digestio ¢ capaz de identificar dilui¢des acima de 26,9 m’/h.
2) Filtragio é capaz de identificar dilui¢des acima de 1,9 m’/h .
3) Troca Térmica é capaz de identificar dilui¢des acima de 23,1 m’/h.
4) Precipitacdo-alimentacdo (inclui a troca térmica) é capaz de
identificar diluicdes acima de 8,1 m’/h.
5) Precipitagio ¢ capaz de identificar dilui¢Ses acima de 0,6 m’/h
6) Evaporagio é capaz de identificar diluigdes acima de 5,6 m’/h
Observa-se, por esta andlise, que os modelos da digestio e troca
térmica sdo menos sensiveis em detectar uma diluigdo ilegal no processo, ao
contrario dos modelos da evaporagdo, filtragio e os dois estdgios da
precipitagdo, que se demonstram capazes de detectar uma mangueira de agua

de lavagem de 4rea que possui uma vazio de 7 m’/h aberta para o processo.

Coﬁéi&erandt;ée quequando se simulou a alimentacdo da
precipitacdo foi incluida a troca térmica. Pode-se concluir que o sub processo
da troca térmica deve ser simulado em conjunto com oS equipamentos que
alimentam a precipitacio do que analisar simplesmente a troca térmica. Isto
porque a amostragem no ponto de saida da troca térmica é composta por um

tanque de baixa capacidade em volume, o que ja4 ndo ocorre se se coletar a
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amostra no-tanque 45A; que ¢ o tanque da-alimentagdo da precipitagio com
maior volume e homogeneizacio. Com isto, pode-se, entfo, dizer que o unico
modelo que nfo € preciso para detectar uma diluicio ilegal € o da digestdo, ja
que, considera-se que o “Modelo da Troca Térmica” faz parte do “Modelo
da Alimentag8o da Precipitacdo”.

E importante citar que o método apresentado neste capitulo é um
poderoso processo de decisdo e que a capacidade de deteccdo de entrada
ilegal de agua estd entre 0,6 m’/h e 8,1 m’/h , excluindo o “Modelo da
Digestio”. Como a planta possui uma necessidade de aumento de capacidade
de evaporacdo de 3 t/h, como ja descrito no item IV.1, para sair da condic¢do
negativa economicamente, de acordo com o grafico representado na Figura
IV.1, pensando na filosofia de eliminagfio de desperdicios, deve-se atacar as

entradas ilegais antes de se investir em aumento de capacidade de evaporagio.



V. CONCLUSAO E POSSIBILIDADES DE TRABALHO
FUTURO

Os modelos do software “Aspen Plus™:

- Trocadores de calor

- Tanques de “flash”

- Lavadores simples

- Lavadores de miltiplo estagio em contra corrente

- Reatores estequiométricos e

- Misturadores
podem representar o processo Bayer com a utilizacdo de metodos alternativos
que auxiliam o aplicativo. Portanto, o software nfio € auto-suficiente. De
acordo com os obstaculos alcangados, conclui-se que ¢ necessario, para
construgdo de modelos de planta, utilizando os modelos do “Aspen”, que se
conheca o aplicativo e também muito bem o processo. Além do conhecimento
do processo, € muito importante entender como as informacles estdo
disponiveis e em que base de unidades se encontram, pois 0 poderoso banco
de dados do aplicativo pode nos direcionar erroneamernte, se a interface de

informacdes entre planta e aplicativo nfo for corretamente entendida.
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Os--desvios encontrados -estiveram -entre-0-¢-3-%em-mébdulo,
demonstrando uma boa precisio entre os resultados do modelo e os valores
reais encontrados em planta baseado em concentragdes.

Os modelos que apresentaram maior precisio foram:

a) Filtracio

b) Almmentacdo da precipitagio (incluindo a troca térmica)
¢) Precipitagdoe

d) Evaporacio

A equacgdo de densidade da solugio caustica calculada pelo “Aspen”
apresentou, para solugdes eletroliticas, um grande desvio, sendo que,
utilizando a mesma, ndo seria possivel obter os baixos desvios apresentados.

A equacg@o de Russel apresentou boa precis@io e foi a base para o
desenvolvimento dos métodos de tradugio das concentracdes base TA, TC e
CO5?), deste modo, possibilitando a execucdo da simulagio. Também, a
mesma equagao foi a base para promover o processo inverso, para transformar
as massas i0nicas dos modelos para concentragdes, possibilitando a
valida¢iio do modelo através das comparagdes entre concentragdes geradas

pelo modelo com as de planta.
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Através dos. baixos desvios- encontrados, pode~se concluir que a

equacdo de NRTL, considerando apenas as interagdes locais entre ion-
molécula, apresentou—se precisa para representar as nio idealidades da
solugdo caustica do processo Bayer e prover bons resultados do algoritmos de
“flash”, ponto de bolha e orvalho.

Os balancos de massa e energia do processo Bayer obtidos pelos
modelos do “Aspen”, “Modelo da Digestdo”, “Filtragdo”, “Troca Térmica”,
“Alimentagdo da Precipitacdo” e da “Precipitagio” em conjunto com o0s
meétodos alternativos geraram bons resultados.

O “Aspen” nfo possui a forma molecular do produto de dessilicacdo
(DSP), sendo necessario o desenvolvimento desta formula para o futuro. Neste
trabalho fo1 utilizada a analcinita para representar o DSP e, portanto, uma
reagdo alternativa foi criada para uma maior precisio do balango de massa da
digestdo.

0 Aépén n§6 .I”)ossﬁ.i iﬁodéiés de ﬁitros que reprééénteﬁ% um filtro de
pressio como também o filtro rotativo. O que melhor representou o filtro

rotativo fol o lavador simples e os filtros de pressdo, lavadores de multiplos

estiagios de contra corrente.
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foi necessario trabalhar com planilhas em “Excel” para a utilizagfo dos

métodos alternativos desenvolvidos.

O Simulador possui as seguintes oportunidades para aprimoramento
da precisdo:

- A equagdo de densidade da solugdo de processo do ASPEN nio
representou a realidade, sendo necessaria a utilizacio da equago de
densidade de Russel.

- Os modelos de filtros ndo representaram bem a realidade, sendo necessaria
a utilizag@o de lavadores para representar esta operacdo.

- O ASPEN nio possui a formula e propriedade do produto de dessilicacio,
sendo necessaria a utilizacio da analcinita como metodo alternativo.

A aplicagdo do “Modelo do Processo Bayer” apresentou-se
abrangente e de grande utilidade para gerar beneficios econ0micos a uma
Refinaria dé. Alumina, Sendé .p.o.ssivcl. é. u.tili.za.lgéo. em. :

a) Planejamento estratégico operacional
b) Ajuste do TC da planta na evaporagio
c) Diferengas e perdas de energia nos aquecedores

d) Identificacio de dilui¢des ilegais no processo.
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IDiante do estudo econdmice -entre a evaporacdo ¢ a adigdo de
agua de lavagem na Filtragéo, comparando-se com os precos atuais de matéria
prima , a evaporagdo necesséria para a Refinaria de Pogos de Caldas equilibrar
as perdas com o que € recuperado € de 78 t/h, para a presente capacidade de
produgio. Isto pode representar uma redugio no custo de produciio de USS$
328.000,00/ano.

A unidade de evaporagio deve ser operada com um fluxo de
solugdo caustica maximizado pelos trocadores de calor para um troca térmica
otimizada. Entre uma vaz3o de 334 m’/h e 396 m’/h através dos aquecedores,
o ganho em energia podera ser de at¢ 0 ,7 MMcal/h.

Como trabalhos futuros sio recomendados:
- Aplicagfio da Tecnologia Pinch no processo Bayer
- Desenvolvimento da férmula e das propriedades para o produto de
dessilicac@o da reagio entre a kaolinita e a soda caustica.
- .i.)esenvo.lvimé.r.lt(.) de. .1.1m é]ge.)ritm.é. ﬁara o ”célcﬁiou de “flash” para
eletrélitos, utilizando o modelo NRTL, para aplicagdo on-line no processo

produtivo.
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APENDICE A4

A.1. REVISAO DA LITERATURA

Uma ativa pesquisa tem sido conduzida no campo da termodinamica
de sistemas eletroliticos, podendo citar Mauer (1983), Mock et al. (1984),
Mock et al. (1986) e Fiirst e Renon (1993).

Estes avancos tém possibilitado o desenvolvimento de equagdes
empiricas para modelos de  Energia Livre de Gibbs Excedente que
correlacionam coeficientes de atividade de ions individuais, coeficientes de
atividade i0nicos e coeficientes de atividade moleculares de solventes e
solutos.

Tem-se, atualmente, um grande niimero de equagdes para calculo de
coeficientes de atividade 16nicos (para eletrolitos), segundo “Handbook of
Aquous Flectrolyte Solution” por Horvath (1985), as quais datam desde 1921
até estudos mais recentes.

A obtencdo do coeficiente de atividade para muitas solugdes
eletroliticas ainda se da através de correlacbes obtidas através de dados
experimentais.

A relago entre o coeficiente de atividade e a concentracio de uma
solugdo eletrolitica foi iniciada por Lewis & Randall (1921) (citado por

Horvath, 1985) baseado na tensfo i0nica ¢ na molalidade. Debye & Hiickel
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(1923) (citado por Horvath, 1985) ctimizaram esta cquacgio-considerando as
forcas das interac¢des ibnicas em solugdes aquosas, podendo o coeficiente de
atividade ser calculado baseado somente em concentracSes expressas em
molalidade. A classica equacio de Debye & Hiickel foi simplificada por
Gimtelberg (1926) (citado por Horvath, 1985) através da hip6tese de que o
tamanho dos ions estd ao redor de 3 Angstrons para todas as temperaturas,
Muitos estudos posteriores foram realizados para eletrolitos especificos e
concentragtes definidas, especialmente para altas diluicdes de eletrélitos em
solucdo aquosa.

Bromley (1973) introduziu pardmetros baseados em tens3o idnica €
constantes independentes da temperatura, de acordo com o tipo de eletrélito.
Meissner ¢ Kusik (1973) estenderam este modelo para sistemas

multicomponentes tendo a 4gua como solvente.

tém altas concentracdes.
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A.2. Cilculo de Coeficientes de Atividade pelo-modelo NRTL

A equacdio NRTL para sistemas eletroliticos foi desenvolvida com
base no conceito de composigio local. Este conceito € similar ao utilizado
pelo modelo NRTL para sistemas ndo eletroliticos (Renon e Prausnitz, 1968 ).
Este modelo foi primeiramente proposto para representar a energia de Gibbs
excedente para sistemas eletroliticos aquosos por Chen et al. (1982) e por
Chen e Evans (1986).

Este modelo utiliza:
£ parametros binarios de ajuste,

& parametros que representam o fator de ndo-aleatoriedade
£ pardmetros que representam as interagOes fisicas entre pares solvente-
solvente, pares solvente-sais e pares sais-sais, de sistemas eletroliticos
aquosos simples ¢ sistemas eletroliticos de multicomponetes para uma
‘grande faixa de concentragdes ¢ temperaturas.
£ o estado de diluigfo infinita para obter o estado de referéncia para ions.
O modelo € baseado em duas hipoteses fundamentais:
t Repulsfo do ion comum
Estados em que a composicdo local de cations ao redor de cations ¢

zero (também para &nions ao redor de anions). Isto € baseado na hipotese de
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que as forcas repulsivas entre ions de-cargas comuns -s3o extremnamente

grandes em sua vizinhanga.

1 A hipdtese da eletroneutralidade local

Estados em que a distribuicdo de cations e anions ao redor de uma

espécie molecular central € tal que a carga idnica local liquida é zero. A

eletroneutralidade local tem sido observada nos espagos entre as moléculas em

cristais de sal.
Chen e Evans (1986) propuseram uma expressio para a energia de

Gibbs excedente a qual contém duas contribuicdes:

a) Contribuicdo das interagdes de uma longa distincia entre ion-ion que vai
além da vizinhanca imediata da espécie ibnica central. Esta expressio €
baseada na equacg&o de Pitzer-Debije-Hiickel.

b) Contribuicio derivada da Equa¢do NRTL por Renon e Prausnitz, que leva
em conta as interagdes locals que existem na vizinhanca imediata da
espééié iﬁnica.ce.ﬁﬁ-al_ T B

O modelo NRTL para sistemas solventes-eletrélitos é capaz de

representar o comportamento do equilibrio de fases dos solventes. A

contribuicio das interacGes a uma longa distincia, proveniente da expressio

de Pitzer-Debije-Hiickel, embora usada para o calculo dos coeficientes de

atividade para solu¢des 16nicas e aquosas, fol mostrado que seu efeito € baixo



para se obter o comportamento da-dgua cm sua fase de equilibrio (Chen ¢-
Evans, 1986). Deste modo, somente o termo da contribuicdo das interagdes
locais foi utilizado para o modelo NRTL de sistemas eletroliticos.

Este modelo foi adotado devido a sua simplicidade e aplicabilidade
em misturas que exibem uma fase liquida dividida. O modelo nfo necessita de
volume especifico ou dados de area.

No artigo “Local Compositions in Thermodynamic Excess
Functions for Liquid Mixtures” de “Renon e Prausnitz”, sdo demonstradas
equacOes basicas para se obter a equacdo NRTL para o célculo dos
coeficientes de atividade binarios e multicomponentes.

O detalhamento a seguir, (Figura II.1), € baseado em um sistema
simples de um eletrolito no estado liquido completamente dissociado que serd
identificado como “ca” e um solvente “B”. Este conceito sera estendido a um
sistema multicomponente.

Este sistema podera ter trés arranjos diferentes :

C a C
B a B B B B
B C a
a C a B B C
Solvente Cation Anion
no centro no centro no centro

Figura IL.I. Células que apresentam os arranjos cations (c), anions (a) e molécula (B) de
acordo com a hipdtese da eletroneutralidade local.



No caso de se ter a molécula do solvente com outras moléculas e
cations e dnions em sua vizinhanca imediata, o principio da eletroneutralidade
local ¢ seguido. A vizinhanca de cations e 4nions que esta ao redor do
solvente ¢ eletricamente neutra. No caso do elemento central ser o anion
(cétion) e em sua vizinhanca imediata tem-se a molécula de solvente e cation
(&nion) o principio da repulsfo do ion comum € seguida (ndo existe ions de
carga comum nesta vizinhanga), entretanto, ions de cargas opostas estdo
presentes muito proximos entre eles.

Para uma solug¢io multicomponentes, considera-se X; a fragfo
molar local da molécula j e Xy; a fragdo molar da molécula k nas vizinhangas
imediatas.

As fragdes molares locais X; e X das espécies j e i,

respectivamente, na vizinhanca de i sdo definidas como:

% G D
onde:

X; = %G (G= z; = carga absoluta do 1on e C; = 1 para moléculas)

Gy = et443) (A.2)
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4, fator de ndo aleatoriedade

Os parametros g; e g; sdo energias de interacdo entre as espécies j €
i, 1 e 1, respectivamente. Ambos g; € 4, sfo simétricos , ou seja g;=g; €

4. 4

J g*

Similarmente,

X . X.

L (DG, A4

onde:

G i = e AP (A.5)
gi Bu A6

9 £ (A.6)

A, fator de nfo aleatoriedade

Para sistemas multicomponentes, tem-se 0 modelo NRTL para a

energia livre de Gibbs excedente (Chen e Evans, 1986), considerando B como

L "M ~ [T

solvente molecular, “a” anion e “c” o cation.

X,G 83 - X.G .0 .
P A f g 1 i
RT Y, kaGkB : A fXGmc
k d

i. f XJ'GJG ca!ga ca

P e

(A7)
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onde:.
j € k podem ser as espécies a, ¢ ou B.

A equacdo para o coeficiente de atividade, obtida atraveés da

derivacdo da equagdo (A.7), para o componente molecular (solvente), €:

J XiG3s
J

f %,G,

k

In 9%

f Xk ch,a'c‘@c,a'c
k
c.a'c
f Xkac,a’c
v k

£
B
Hol 4 o

& X G c’a‘Qac‘a?
ff X, X, G :(%am ‘t L N (A.8)
a ¢ f Xc" f XkGimca L 3 f Xchimca ;
[o4 k k

A equagdo do coeficiente de atividade para cations ¢ dada por “Aspen
Manual — Physical Property Methods & Models™.

¢ T a,ca

3 . ¢ ' &
B f X]CGEB :QB f XR’G g ‘fa\ ‘{l f X . Xijm’aa fﬂ,ca f XkG
k e k

XBGCB ? f Xkag% -.— X X G ? f Xkaa,c'a!%a,c'a::,

ka,cq e

.

(A.9)
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A-equacio de coeficientes-de-atividade para-&nions-¢-dada por:-

1 X f Xkaa ca% ca
____ln‘gif f ¢ k
z, / f X, ]z X,G, .
* X.G * o X.G (2 ..
XBGaB :QB ‘f; * kB‘QB : f f Xﬂ. XCGac,ac :{2 | 'fk k ﬁ’cc,ac‘(%c,ac T
X.G XGy . 7. 7% FX.+XG . o X,G, . .
k kB: _f; K ; _Z: I3 f; k kc,ac: fk‘ E~ keae v
(A.10)
onde
f XzzGca,B
Ges “—f“j"(m (A.11)
f Xcha,B
Gop (A.12)
ry (A13)
acS
g, o (A.14)
aB
!%a,ca QB ‘Qa,B !%,ca (A' 1 5)
@c,ac QB ‘Qa,B ‘{%,m (A‘16)
f XaAB,ca
4 (A.17)

g Ao —“”}“”E;:w
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f XCAB,ca

Ao (A.18)

Para cada tipo de interagdo entre eletrolitos e solventes moleculares ,
seguem as relagdes de dependéncia com a temperatura para os pardmetros de
energia do modelo NRTL:

1) Parametro binario Molécula-Molécula
BBB
£3s  Ap T Foe I(T)  GppT (A.19)

2) Parametro em par Eletrolito-Molécula

C., —=L E eI A.20
Qa,B ca,B T e B f—m}—:‘""“ Wﬁi ( )
D AT T &l =
Cpra —252 Ine—r+ A2l
!%,m B, T B.cq f?-_ VTref ;én'--: ( )
3) Parametro em par Eletrolito-Eletrolito
N ) 2 AT SO e =
Q'a - Cc'a o &'a,¢" Ec'a o H mf—z-;]?:; (A.22)
’ ’ T ! «— T 'Tr i-.
D . ref : _
ch' ea” Cca' ca" —E Eca' ca"gmm‘?:— lni'“zw__’r‘-: (A23)
s s T s < T V.Tref g

onde :

79 29815K
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A partir da hipétese da eletroneutralidade local e repulsdo de fon
comum, demonstrado pela Figura I1.1, no arranjo em que o solvente € o
componente central, observa-se que a fragdo de &nions ao redor do solvente
(Xzp) € igual a fraco de cations ao redor do solvente (X g):
X = Xep (A.24)
Isto é explicado quando observa-se ao redor da molécula solvente
quantidades iguais de cations e anions.
Combinando a expressio (A.24) com as fracOes de efetividade molal local

dada pelas equagdes (A.1) e (A.4), obtém-se a seguinte igualdade:

GaB - GcB (AZS)
As seguintes relagdes também podem ser assumidas com relacio ao

fator de ndo-aleatoriedade:

A=Az B (A.26)
ABMC:ABMG _ B_'Ca o (A27) R
e
Acon = Apea (A.28)

Pode-se inferir das equagdes (A.1), (A.4) e (A.25) a (A.28) que:

QB = BT cad (A29)
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Boe = Baga T Biag. e i (O 3G
Completando as relagdes citadas acima, tem-se que:
Gu=1 (A3D)
Q=0 (A.32)
Analisando-se as equagdes (A.8), (A.9) e (A.10) e a solugfo em
estudo composta pelo solvente agua e os ions sédio, aluminato e carbonato,
que se encontram na forma liquida, nfo ocorre a interag¢do ion-ion, pois nfo
existem sais precipitados que vao se interagir com os sais liquidos e também
ndo ocorre a interagdo molécula-molécula, pois somente existe a 4gua como
solvente.
Os parémetros necessarios para obtencdo dos coeficientes de atividade para o
licor sdo:

a) Ga e Gg que, de acordo com as equacdes (A.11) e (A.12), estdo em

b) Gpp néo ocorre, pois somente existe uma molécula.

¢) G,z e G ndo ocorre, pois somente existe uma molécula.

d) Gp.q,de acordo com a equagio (A.5), esta em fungdo de Ag.oe © Geare
Utilizando a igualdade (A.30), tem-se que €3.,.¢iguala 3., portanto,

Gpe o €8td em funcdo de Ap.pc € Qo -
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e} Gpyew deacordo com a equacio (A.8); esta em funcio de Agyrw © Buew
Utilizando a igualdade (A.30), tem-se que €3,.. € igual & €} .,, portanto,
Gpacw ©5td em fungdo de Agy e € B

f) G... N80 ocorre pois ndo existe interagio ion-ion.

g) Qp e (Q seguindo a equagldo (A.29), éiguala ..5.

h) (s ndo ocorre, pois somente existe uma molécula.

1) Qe.., segundo a equagio (A.30), éigual 4 3., .

7) Qe ,segundo a equagdo (A.30), ¢ igual a €3 .

Conclui-se que, para se obter o coeficiente de atividade para o

solvente molecular, cdtion e 4nion, de acordo com as equagdes (A.8), (A.9) e

(A.10), para uma solucio contendo dgua e os 1ions sddio, aluminato e

carbonato, s80 necessarios os fatores de nio aleatoriedade e os pardmetros de

energia para interagio molécula-catio/anion (€3, ) ¢ a interagdo catio/anion -
molécula (£ 3 ), ou seja, obtém-s¢ os fatores de nio aleatoriedade e atraves
das equagdes (A.20) e (A.21), calcula-se o coeficente de atividade utilizando

o modelo NRTL para o licor.
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