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Resumo

Em parques industriais produtores de acido fosférico, um grande problema € a
quantidade de rejeito gerado, o fosfogesso (gesso com impurezas de acido fosférico e
sulfarico). A estocagem deste material no meio ambiente resulta em problemas graves
para a fauna e flora nos locais onde é depositado. Neste trabalho, a viabilidade técnica
de uma alternativa para o problema de descarte deste subproduto é discutida a partir da
recuperacao do didéxido de enxofre (SO2) de fosfogesso para utilizacado em plantas de
acido sulfurico. Algumas simulagdes de processo das plantas de acido sulfurico serao
apresentadas, apontando alternativas industriais para utilizagédo de SOz recuperado.

Palavras chave: fosfogesso, acido sulfurico, recuperacao, didoxido de enxofre, acido

fosférico, meio ambiente.






Abstract

In industrial parks that produce phosphoric acid, the major problem is the amount
of waste generated: the phosphogypsum (gypsum with impurities such as phosphoric and
sulfuric acid). The storage of this material in the environment results in serious problems
for wildlife and flora in places where it is deposited. An alternative to the problem of
disposal of this waste as well as its technical feasibility is discussed, recovering sulfur
dioxide SOz from phosphogypsum for use in sulfuric acid plants. In this work, some
simulations of sulfuric acid operation were made and the proposal is presented, pointing
out the best alternative for SOz reuse from phosphogypsum.

Key words: phosphogypsum, sulfuric acid, reuse, sulfur dioxide, phosphoric acid,

environment.
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1 Introducao

Existem dois processos industriais de produc¢éo de acido fosférico conhecidos. Um
deles, chamado “processo via umida”, é o mais utilizado. O processo de produgao do
acido fosférico também pode ser classificado de acordo com o tipo de gesso (ou
fosfogesso, devido as origens) produzido como rejeito, a saber: gessos hemidrato e
dihidrato. Ha ainda industrias que utilizam os dois processos para producao do acido, o
processo Hemi-Di (BECKER, 1989). Neste trabalho, os resultados apresentados serao

relacionados ao gesso dihidrato, apenas.

Todo processo via umida envolve o consumo de rocha fosfatica e de acido
sulfarico, dois dos principais insumos, sendo as quantidades produzidas de rejeito e de
acido fosférico dependentes do tipo de processo e do tipo de rocha utilizada. Além disso,
no processo via Umida, sempre havera uma quantidade maior de fosfogesso do que de
acido fosforico. Para cada tonelada de acido fosférico, 4 ou mais toneladas métricas deste
rejeito sdo produzidas (BECKER, 1989).

Sabe-se que o fosfogesso gerado nesse processo se torna um sério problema
ambiental, pois 0 material gerado é estocado ao ar livre nos arredores do local de
producdo ou disposto em mares (MOUAWAD, 2009). Desta forma, um dos objetivos dos
produtores de acido fosforico é dar destino a esse passivo. No caso de algumas plantas
que sao situadas em regides de Mata Nativa, o problema é ainda mais grave,

inviabilizando, as vezes, o processo produtivo por problemas ambientais.

Em complexos industriais de &cido fosférico por via umida, ha também fabricas de
acido sulfurico. Isso acontece por dois motivos: ter um dos insumos préximo a producao
(acido sulfurico) e ter vapor para geracao de energia térmica e energia elétrica. Por este
motivo, o prego do produto final varia em fung&o do preco do enxofre. Neste contexto, ha
também um grande interesse comercial na recuperacdo de didéxido de enxofre do

fosfogesso.



O objetivo deste trabalho é propor como reaproveitar o SOz recuperado a partir de
fosfogesso em plantas de acido sulfarico, evitando os problemas ambientais causados
pela deposicdo deste rejeito nas vizinhangas dos complexos industriais. A analise
econdmica deste processo ndo serd realizada. Porém, subsidios técnicos para tal
avaliagdo podem ser facilmente extraidos do resultado deste trabalho.

2 Fabricacao de acido fosférico

Atualmente, é possivel fabricar acido fosférico via dois processos distintos: o
processo por “via umida” (Wet Process) e o processo por “via Seca” (Dry Process). A
produgdo de &cido fosforico pelo processo via Umida comegou a se desenvolver
intensamente a partir da segunda guerra mundial, visto que este método produtivo
mostrou-se muito mais econémico que o outro. A reacao global principal para produgéao

do material pela via umida é dada pela Equacgéo 1, a seguir (BECKER, 1989).

Ca,(PO,), +3.H,S0, +6.H,0 — 3.CaSO,2H,0 +2.H,PO, 1

Apesar de parecer simples na equacao mostrada acima, o processo nao o é. Esta
€ uma reacgao irreversivel, onde a tecnologia utilizada pode levar a formacao de dois tipos
de sélidos: cristal mono-hidratado (hemidrato) e cristal di-hidratado (gesso). Este material
sélido deve, entédo, ser separado do liquido, o acido fosférico propriamente dito, através
de um sistema de filtracdo, resultando em grandes volumes de sulfato de calcio

(fosfogesso).

2.1 O processo hemidrato e dihidrato
Quando a rocha é misturada com acido sulfurico dentro de um reator, é possivel
que o produto do meio reacional seja um dos trés tipos de moléculas:

1 — CaS04.2H20: Cristal dihitrado;
2 — CaS04.2H20: Cristal hemidrato;

3 — CaS0s: Cristal anidro.



Considera-se a hipétese de que o cristal de gesso dihidrato € bem definido,
aglomerando duas moléculas de agua consigo. No entanto, na pratica, ha variacao no
namero de moléculas de agua. Ja o gesso hemidrato contém moléculas de agua
dispersas que, na pratica, podem variar de 0,15 a 0,66, de acordo com a quantidade de
agua no meio reacional. Gesso anidro € aquele com cristais bem definidos, porém nao
tem muita importancia industrial, visto que nao ha processos que resultem neste produto
(BECKER, 1989, p. 9).

As moléculas se tornam gesso dihidrato quando ha agua suficiente disponivel no
meio reacional para que se aglomerem em quantidade necessaria em torno do sulfato de
calcio, resultando em concentragdo entre 27 — 30% de acido. Se o sistema atinge a
pressao de vapor da agua (acima de 98°C), o gesso comeca a desidratar. Por este
motivo, deseja-se uma faixa de temperatura entre 70 e 80°C. Se a concentracao de acido
fosférico € muito alta, a pressédo de vapor do sistema diminui, a temperatura do meio
aumenta e o equilibrio liquido-vapor do reator € alterado, o que interfere na quantidade
de agua disponivel para da reacdo (BECKER, 1989, p. 49).

Por este mesmo motivo, quando se deseja a producdo de hemidrato, é desejada
temperatura do meio reacional na faixa entre 90 e 100°C com concentra¢do de acido
entre 40 e 45%. Isso faz com que a pressdo de vapor do sistema seja mais alta,
diminuindo a quantidade de moléculas disponivel em torno do sulfato de calcio. Desta
forma, a aglomeracao de agua ocorre de forma totalmente irregular (BECKER, 1989, p.
75).

Outro efeito ndo menos importante € a chamada “nucleagdo de cristal” ou
crescimento de cristal, pois apenas o efeito termodindmico nao é suficiente para dizer
sobre como vao estar os cristais na saida de um reator. Os efeitos na filtracdo de acido
fosférico, e por consequéncia no fosfogesso, estédo ligados diretamente a este fenémeno.
A nucleagéo, por sua vez, depende da solubilidade dos materiais em suspenséao, das
concentragdes de acido fosférico e demais ions presentes no meio e da temperatura.
Como a modelagem destes sistemas é complicada, sdo levados em conta muitos dados
praticos para solugédo de problemas relacionados a esta reacao (BECKER, 1989, p. 85).



Na prética, algo que deve ser evitado em operagéo de reatores de acido fosforico
€ a mistura de gesso dihidrato com hemidrato. Se isso ocorrer, o sistema forma um bloco
macico tao rigido que poderia, em alguns casos, destruir um reator. Os processos sao
controlados rigidamente para evitar tal mistura (BECKER, 1989, p. 51).

Desta forma, a producdo de um tipo de cristal depende, basicamente, da
temperatura do meio reacional, da concentragdo de acido fosférico e de como ocorre a
nucleacao do cristal. O efeito de cada um destes parametros interfere na operacao de
uma fabrica inteira. Este tipo de reator € muito complexo devido ao numero de
componentes que pode conter uma rocha fosfatica (metais, material organico, etc). Com
iss0, a obtencao de modelos para este tipo de reagéo é dificil: ha muitos parametros para
se levar em consideracao e, ainda assim, cada um deles afeta o produto de forma

peculiar.

2.2 Concentracao de acido fosforico

Uma vez produzido o 4cido fosfoérico, é preciso concentra-lo. Isso € necessario em
varias cadeias: fertilizantes, industria de alimentos, entre outras utilizacbes. Para tanto, é
necessaria grande quantidade de energia, normalmente proveniente de vapor, visto que
a produgéo de acido é em torno de centenas ou até milhares de toneladas métricas por
dia. Um sistema tipico de concentracao de acido € mostrado na Figura 1, a seguir
(Becker, 1989, p. 463).

Os equipamentos envolvidos sdo, em geral, um trocador de calor casco-tubo para
aquecer o material, uma camara Flash de evaporag¢dao, um condensador de gases
provenientes da evaporacao e um sistema de vacuo, sendo este ultimo um ejetor a vapor
ou bomba de vacuo. Muitas vezes, a selagem do sistema de vacuo para condensacao

de gases é feita com tanque ou pote de selagem (BECKER, 1989, p. 467).



Legenda:

13 -Trocador de Calor

1
2 -Entrada de Vapor

3 -Saida de Vapor
4-Camara Evaporacio
5

&

g

-Separadorde Gotas
-Recirculac3o de Acido
7 -Bomba de Recirculacdo
-Acido Produto
5-Condensador
10-Agua de Condensacio
11-Tangue de Selagem
12 - Ejetor a vapor ou Bomba de Vacuo
13 -Entrada de Acido
& 14-Tela de Separacdo

3

e —

d

Figura 1: tipico sistema de evaporacao de acido fosférico.

A energia térmica necessaria para concentrar o acido fosférico vem comumente
do vapor. Este, por sua vez, pode vir de plantas de acido sulfarico ou mesmo de caldeiras
auxiliares, sendo este ultimo muito menos usual pelo custo de combustiveis. Esta € uma
das razdes pelas quais as plantas de 4cido sulfurico sédo construidas préximas de plantas
de acido fosférico. Durante anos, diferentes tipos de evaporadores tém sido utilizados.
Atualmente, quase todos eles utilizam o sistema de circulacao forgada, conforme o
mostrado na Figura 1 (BECKER, 1989, p. 465).

3 Estocagem do gesso — Um problema ambiental

Da descricao do processo via umida de producdo do acido fosférico, pode-se
observar que ha geracdo de um material solido que néo é reaproveitado no processo, 0
fosfogesso. Este material normalmente é depositado no ambiente ao redor das empresas
produtoras. Ha, portanto, grande geracdo de materiais que podem ser (e normalmente
sdo) extremamente danosos ao ecossistema local (BECKER, 1989, p. 537).



Pelas normas brasileiras, ndao se pode produzir o gesso hemidrato, sendo
obrigatéria a producédo do gesso dihidratado. Como a quantidade gerada de residuo é
grande, de 4000 a 6000 toneladas métricas de fosfogesso para cada 1000 toneladas
métricas de P20s por dia (Becker, 1989, pag. 537), estoca-se todo subproduto em area
descoberta ao redor dos parques produtivos. No caso de despejo em mares ou rios,
verifica-se grande reducao da vida marinha e, em terra, a populacdo de animais pode

reduzir drasticamente em uma regido de deposito de fosfogesso (MOUAWAD, 2008).

O gesso, por outro lado, é utilizado em varias aplica¢cdes da industria civil e de
cimento, dependendo de algumas condi¢des. Porém, 46% do gesso consumido por estas
industrias é fabricado por mineracao direta e apenas uma parte do restante € derivada
do fosfogesso. Em 2012, o gesso sintético foi apontado como 54% de todo gesso
produzido para industria civil (US Geological Survey, 2013).

Nos EUA, Flérida, apontou-se que a producao anual de 30 milhdes de toneladas
métricas de fosfogesso € estocada ao ar livre (LIOYD, 2000) formando pilhas de até 60
metros de altura, ocupando &reas de 1,6 a 2,4 km2. Sabendo que a estocagem é feita de
forma indefinida, comenta-se que no minimo 24 km? de gesso com a altura minima de 60
metros de altura ja estdo formadas nos estados da Flérida, Texas, Louisiana, Mississipi,
Minessota e Carolina do Norte (dados de 1994). NUmeros mais atuais indicam que o total
de gesso nos EUA esta entre 750 e 1000 milhdes de toneladas métricas (DORIS, 2000).

Em um estudo realizado numa area localizada na costa de Batroun, Libano,
produtora de &cido fosférico, constatou-se que houve significante diminuigdo da fauna
marinha. Nesse local, toda producao desse rejeito € lancada no mar e, em todos os dez
locais onde se realizaram medic¢oes, notou-se tal diminuigao (MOUAWAD, 2008).

A abundancia de microorganismos em frente a tubulacdo de descarga da planta
era a menor dentre todos os locais onde havia medicédo, podendo chegar a 30 vezes
menos em algumas épocas do ano. Foram encontradas também quantidades
consideraveis de fésforo na 4gua, um grande poluente para o meio aquatico. Verificaram-
se também grandes quantidades de materiais sélidos em suspensdo em estacdes de
mapeamento que se encontravam na direcdo da tubulagcédo de descarga de residuos.



O Quadro 1, abaixo, mostra 0 numero de individuos medido nos locais préximos a
planta e os compara com regides despoluidas. Pode-se verificar que a fauna marinha
chega a ficar sete vezes menor na mesma época do ano comparando os dados entre as
zonas despoluidas. Isso indica que a vida aquatica sofre drasticamente com o despejo
deste material no mar (MOUAWAD, 2008).

Verificou-se também outro grande problema no estado da Flérida, EUA, onde ha
grande incidéncia de varias espécies de pinheiros e uma rede de mata mesozobica, o que
proporciona um Otimo habitat para diversos animais. Nestes locais, onde ha muitas
industrias de &cido fosforico e fertilizantes, estocam-se grandes quantidades de
fosfogesso, dizimando fauna e flora no local. A devastagcao ou preenchimento destas
areas com gesso € um sério problema para as espécies encontradas no local de estudo
(DORIS, 2000). Estes numeros sao apresentados para apenas um tipo de ecossistema
encontrado nos EUA. No caso de ecossistemas tropicais, como o Brasil, onde o numero

de espécies aumenta consideravelmente, o impacto de gesso nestas areas pode ser

ainda maior.
Zonas Despoluidas = Zonas Poluidas
Periodo analisado Ago/2007 Jan/ 2008 Ago/200 Jan/20
Abundancia média (ind./10cm?) 489 340 66 23
Abundancia min. e max. 344 — 63-759 9-161 11-42

Quadro 1: impacto populacional em regides poluidas e despoluidas, em
individuos por centimetro quadrado.

A partir dos dados de contaminagdo expostos acima, conclui-se a importancia da
diminuicdo do estoque de fosfogesso no meio ambiente. Pode-se verificar que o
problema ambiental causado pelo depésito desse residuo é grande, tanto para a vida
maritima, como para a vida terrestre.

4 Mercado e Demanda



Dentro do cenario mundial, o consumo de produtos fosfatados e fertilizantes, em
geral, deve aumentar nas proximas décadas. A demanda de fésforo nao tem tendéncia a
diminuir, visto que € um dos componentes principais da cadeia alimentar (fertilizante e
racdo animal). No Brasil, especificamente, a demanda por este insumo triplicou de 1986
até 2006, passando de 1.045 toneladas métricas para 3.149 toneladas métricas por ano,
segundo a ANDA (Agéncia Nacional para Difusdo de Adubos). Além disso, em 2009, foi
publicado pelo governo brasileiro um Plano Nacional de Fertilizantes visando aumento
da produgédo do setor e exploragdo de novas minas fosfaticas, pois a importagdo de
fosforo € aproximadamente 45% do total utilizado.

No cendrio mundial, a demanda por producdo de cereais e insumos agricolas €
muito alta. Pode-se verificar na Figura 2, abaixo, que a producao de cereais aumentou
desde 1996 até 2007 (International Fertilizer Industry Association, 2008), um reflexo do
aumento da populacdo mundial. Porém, o aumento da producdo de alimentos esta
diretamente ligado ao consumo de fertilizantes, o que significa que a procura por este

insumo também aumentou.
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Figura 2: producao e consumo mundial de cereais em bilhoes de toneladas
métricas (International Fertilizer Industry Association, 2008).

De acordo com a ultima conferéncia anual da IFA (International Fertilizer Industry
Association), em Junho de 2010, o consumo de fésforo deve aumentar, em média, 4,5%



até 2014. Isso indica que a producao mundial deste insumo é alta e tem uma grande

tendéncia a aumentar.

A Figura 3, a seguir, mostra a producao de fésforo no Brasil, que é menor que a
importacdo. Neste sentido, a capacidade de fabricacdo de materiais fosfatados no pais
esta limitada a quantidade de reservas e as tecnologias de processamento de minério.

No entanto, o histérico de reservas no Brasil € algo conhecido e € um assunto
tratado ha muitos anos. Recentemente, a producdo de fésforo contava com trés
empresas que dominavam 90% deste mercado: Fosfértil, Bunge do Brasil e Coopebras,
com produc¢des no estado de Minas Gerais, Sdo Paulo e Goias. A Tabela 2, mostra as
localidades e onde atuam as empresas mineradoras do insumo. Atualmente, as

empresas Fosfértil/Ultrafértil e Bunge do Brasil formam apenas uma empresa.

CONSUMO BRASILEIRO 2007

2,8Mt 3, 7Mt 4,2Mt

IMPORTACAO 759

PRODUCAQ )

NITROGENIO FOSFORO POTASSIO

Figura 3: producao e importacao de fésforo no Brasil e previsao até 2014 (fonte:
ANDA).



Matéria Prima Empresa Localizagcao da Jazida

Rocha Fosfatica Vale Araxa (MG)
Rocha Fosfatica Vale Catalao (GO)
Rocha Fosfatica Vale Cajati (SP)
Rocha Fosfatica Yara Lagamar (MG)
Rocha Fosfatica Coopebras QOuvidor (GO)
Rocha Fosfatica CBPM Irecé (BA)
Concentrado Vale Patos de Minas (MG)
Concentrado Vale Catalao (MG)
Concentrado Bunge-Fosfértil Tapira (MG)

Quadro 2: empresas e localizacao das jazidas fosfaticas em exploracao
(Ministério da Agricultura , Pecuaria e Abastecimento, 2009).

Existe a intencdo por parte do ministério responsavel pela regulacdo deste
mercado de aumentar a capacidade das jazidas existentes e explorar jazidas em
potencial lancado em 2009, visando diminuir a importagcdo e desenvolver o setor de
fertilizantes (Ministério da Agricultura , Pecuaria e Abastecimento, 2009).

Atualmente, a empresa Vale detém a maioria do mercado nacional, pois adquiriu
ativos da Bunge Fertilizantes (empresa do grupo Bunge do Brasil) e da Fosfértil/Ultrafértil
e produz mais de 88% da oferta nacional de fosforo. Outros neg6cios também estédo
atribuidos a Vale, tais como amoénia e potassio, que nédo serdo temas deste estudo

(disponivel em http://www.vale.com).

Além das jazidas ja em exploracdo no Brasil, conforme Quadro 2, ha também
jazidas ja conhecidas com potencial de exploragdo, que nao sao exploradas por algum
motivo: licengas ambientais ndo regularizadas, situacdes legais em tramites, presséao da
comunidade externa, etc. (Ministério da Agricultura , Pecudria e Abastecimento, 2009),

conforme Quadro 3.

Essas reservas sao promissoras para exploracdo, porém atualmente estado
passando por um processo de estudo de viabilidade técnica e avaliacido de impacto
ambiental, visto que se encontram em locais de mata atlantica, selva amazénica, cerrado

ou no sertao nordestino. Assim, também como forma de prevenir impactos ambientais e



viabilizar a exploracao destas reservas, € desejavel que o projeto de fabricas para
processamento de fésforo minimize a quantidade de rejeitos ou faca de sua reutilizagéo

uma praxe, de forma que os ecossistemas ao redor das minas néo sejam prejudicados.

Reserva Estado
Anitapolis SC
Patrocinio MG
Santa Quitéria CE
Iperé SP
Maecuru PA
Jazida CPRM PB e PE
Planalto da Serra MT
Quadro 3: reservas com potencial de exploracao (Plano Nacional de Fertilizantes,
2009).

Pode-se concluir aqui que, devido ao aumento da demanda nacional por fésforo e
devido aos planos de lavra impostos, é possivel que a exploragdo de novas jazidas
ocorra. Porém, devido a quantidade de rejeito gerado pelos processos de producao de
fosforo, a avaliacdo de impacto desses projetos sera levada em consideracao para

producao e exploracao destas areas inexploradas.

5 Reutilizacao do gesso — Uma alternativa

Desde que o gesso comegou a ser tratado como um problema ambiental grave,
varios estudos de reutilizacao desse material surgiram nos processos produtivos de acido
fosforico. Cita-se um processo para producdo de didéxido de enxofre do material em
questao (SMITH, 1984), realizando um experimento que envolveu um leito fluidizado e
gesso em blocos pré-moldados. Citam-se também alguns equipamentos de pré-
processamento de material, além de possiveis problemas de processamento. A Figura 4,

abaixo, mostra o esquema do reator utilizado.
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Figura 4: experimento realizado para recuperacao de SOz do gesso utilizando gas
Natural (Smith, 1984).

O equipamento € composto por um leito fluidizado, um ejetor para eliminar gas do
sistema, separador de materiais finos do gas, coletor de finos, coletor do overflow do leito
e um sistema de alimentagdo de sdlidos (SMITH, 1984, p. 445). Neste experimento,
utilizou-se gas natural como fonte de energia para manter o sistema funcionando.

Demonstrou-se que é possivel recuperar até 94,0% de enxofre do fosfogesso.

A reacao considerada para que haja a reducao do gesso a didxido de enxofre é
dada pela Equacéo 2, a seguir. Verifica-se que, como produto da reagao, ha um material
sélido que sobra da reagao que € o éxido de calcio. Este composto é insumo para outros
tipos de industrias e possui maior valor comercial que o fosfogesso. Aqui, considerou-se
que o mondxido de carbono nao é produto desta reacao.

C+%02+CaSO4 — 502+ Ca0O+CO2
2

O leito utilizou fosfogesso pré-processado. Este foi transformado em blocos
macicos através de rolos compressores, triturado e depois peneirado para deixar as



particulas com diametros entre 0,074 e 1,68 mm. O experimento com o reator descrito
na Figura 4 foi realizado com particulas com tamanho descrito acima, porém com
diferencas consideraveis entre os resultados para cada faixa de granulometria da
particula (SMITH, p. 449).

Sao citados também problemas com diametro de particulas. Houve arraste de
particulas para fora do leito devido a baixa granulometria do material (particulas menores
que 0,59 mm), com dessulfurizagdo menor que 88,4%. Particulas maiores que 1,19 mm
ndo apresentaram boa taxa de dessulfurizacdo devido a compactacdo (menor que
89,1%). Assim, o melhor aproveitamento ocorreu com patrticulas entre 0,84 mm e 0,59
mm, que atingiram 97,4% de dessulfurizacdo (SMITH, p. 449).

Os resultados indicaram que a quantidade de SO2 na saida do sistema ficou ente
5 e 6% (base molar), conforme Quadro 4 (Morris, C. E., et al, pag. 448). Estes numeros
sdo interessantes para propor as melhores configuracbes de uma planta para
recuperacgao do didéxido de enxofre. Para isso, € necessario estudar a composigao exata
do gas, pois, para reutilizar este gas em reatores cataliticos, sdo varios os obstaculos que

devem ser superados.

Um dos problemas encontrados na composicao do gas na saida do reator sao
algumas possiveis contaminacdes, tais como o flior e cloro que nao possam ser
separados na camara separadora de finos. Estes materiais se ligam ao catalisador
inativando-o (LOUIE, 2005, sec. 3). No caso da reutilizagdo em plantas de &cido sulfurico,
estes materiais poderiam prejudicar o catalisador do conversor catalitico (SMITH, p. 448).
Outras avaliacoes a respeito da composicao do gas serao feitas no decorrer do trabalho.

12 2 30 4

teste teste teste teste
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Taxa de Alimentacao (kg/h)

Composicao da Saida do reator:

Sulfato como S03, %
Calcio como Ca, %
Umidade como H20, %
Taxa de gas Natural, m3h '
Taxa total de ar, m3h
Mol CH4/mol CaS04
Mol ar/mol CaS0a
Velocidade Superficial Max., m/s
Temperatura do leito, °c
Concentracao de S0: estimada,
%

Taxa de Overflow de Sélidos,
kg/h
Taxa de coleta de finos, kg/h
Taxa de reciclo de finos, kg/h
Tempo de residéncia da
particula, h

Composicao de Overflow de Solidos:

Sulfato como S03 %
Sulfito como S, %
Calcio como Ca, %

Dessulfurizacao, %

7,08 10,4
449 | 449
233 | 23,3
214 214
19 | 2,77
15,87 23,13
1,55 | 1,55
12,9 12,9
1,3 1,9
1150 1150
5 5,2
277 3,16
026 | 1,53
1,3 0,7

3,9
0
62,3
96,8

5,6
0
64,4
95,5

Composicao de finos:

Sulfato como S0s3, %
Sulfito como S, %

Calcio como Ca, %

1 Medidos a 22°Ca 1 atm.

13,1
0,1
58,7

11,5
0,5
60,9

5,58

44,9
23,3
21,4
1,39

11,55
1,44

12

0,95

1150
5,6

2,28

0,1

1,9

3,3
0
66
97,4

13,2
0,4
59

o)
0,2
61,5
Sf s

7,4

62



Dessulfurizacao, % 88,2, 89,1 87,5 94
Ca recuperado no Overflow, % 82,1 65,9 91,1 92,2
Ca nos finos, % 7,4 30,3 3,4 ---
Total de Ca contabilizado, % 89,5 96,2 94,5 92,2
Quadro 4: dados de testes de recuperacao de SOz do gesso [MORRIS, 1985, p. 448].

Apesar de haver problemas em utilizagdo destes gases por causa de material
particulado, ja existem muitas plantas metalurgicas de acido sulfurico que convivem com
problemas semelhantes (LOUIE, 2005, sec. 3). Neste sentido, ha uma série de

equipamentos que retiram particulas solidas de gas.

Por fim, o processo apresentado acima € uma das opcdes possiveis para
recuperacao de SO2 do fosfogesso para possivel utilizagdo em plantas de acido sulfarico.
Existem muitas patentes especificas sobre recuperacao de dioxido de enxofre do gesso,
porém, ndo ha detalhes em relagéo a integracéo do gas produzido por este processo em

uma planta industrial. Esta avaliagdo seré realizada mais adiante.

6 Plantas de acido sulfurico

O &cido sulfurico é um produto conhecido desde a antiguidade, sendo atribuida a
descoberta a um alquimista persa no século 10 a.C. Producdes comerciais iniciaram no
século XVIII, porém os Unicos processos industriais que permitiam a produg¢éo em larga
escala e alta concentragdo s6 comecaram a se desenvolver depois do século XIX, com
o advento do processo de contato?® (LOUIE, 2005, sec. 1-3). Desde ent&o, os processos
comecaram a se desenvolver, mas sé passaram por maiores revolucoes tecnoldégicas no
século XX com o advento de catalisadores de vanadio.

2 patenteado pelo inglés Peregrine Philips, um comerciante de vinagre, em 1831.
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Atualmente, conseguem-se conversdes de até 99,90% de SO2 em SOz com taxas

de absorcdo de SOz muito préximas de 100%. Podem-se classificar os processos de

acordo com o tipo de reator catalitico, a saber (LOUIE, 2005, sec. 1-4):

e Reator isotérmico: a temperatura de entrada e saida sao iguais no leito;

e Reator ndo-isotérmico: a temperatura de entrada e saida do leito séo diferentes.

E possivel classificar a planta de acordo com o niimero de absor¢des de SOs na

planta, pois pode haver mais de uma torre de absorgéo:

Processo de absorcao simples: o gas contendo SOz passa pelos 4 leitos,
é transformado em SOs e este material € absorvido em uma unica torre de

absorcao (torre de absorcao simples);

Processo de absorcao dupla: o gas contendo SOz passa por 2 ou trés leitos
e 0 SOs é absorvido na torre de absorcao intermediaria. O restante do SO:2
qgue néo foi convertido antes volta para o conversor para ser oxidado a SOs.
Ha, portanto, mais uma absorcdo do restante do material na torre de

absorcao final.

Por fim, é possivel classificar a planta de acordo com o0 numero de passagens no

leito catalitico antes da absorcao intermediaria, no caso de uma planta de absorcao dupla:

Duas passagens em leitos cataliticos, absor¢do na torre intermediaria e
mais duas passagens em leitos cataliticos: o “processo 2:2”;

Trés passagens em leitos cataliticos, absor¢ao na torre intermediaria e mais

uma passagem em um leito: o “processo 3:1”;

Verifica-se que a maioria das plantas de acido sulfurico atuais trabalha com

concentragdes de SO2, na entrada do primeiro leito catalitico, na faixa de 10 a 12%

(molar). Esta faixa de trabalho é dada em funcédo da concentragdo maxima conseguida

na queima e em funcao da conversdo maxima que se consegue dentro dos reatores, pois

deve haver oxigénio em excesso para poder converter todo SO2 em SOs (LOUIE, 2005,

sec. 3).



A Figura 5 acima mostra a curva de equilibrio para conversdao de SO2 em SOs.
Pode-se perceber que, quanto maior a temperatura de entrada em um reator catalitico,
menor a conversao global da reagéo, tanto para um processo isotérmico quanto para um
processo adiabatico. Porém, temperaturas muito baixas ndo atingem a energia de
ativacdo do catalisador, sendo as temperaturas dos leitos controladas em patamares
rigidos para atingir maior conversao possivel (LOUIE, 2005, sec. 3).

A Figura 6 mostra um esquema de um processo 3:1 tipico das plantas mais
modernas. Primeiramente, todo ar que entra na planta passa por uma torre de absorgao
que retira a umidade ao ar. Este ar, agora seco, € entdo encaminhado para o queimador
de enxofre, onde o enxofre liquido € queimado por meio de magcaricos. Este gas, agora
contendo dioxido de enxofre (SOz2), € direcionado para uma caldeira de recuperacao para
ser resfriado até a temperatura de entrada do primeiro leito. Na caldeira o calor é
aproveitado para geracao de vapor (LOUIE, 2005, sec. 4).

A partir dai, o gas passa para o leito catalitico onde o principio ativo € o pentdxido
de vanadio, suportado em silica. Conforme a reagdo vai sendo processada dentro do
leito, a temperatura do gas aumenta, pois a energia liberada é muito alta (reacéao
exotérmica). Seguindo o0 esquema proposto na Figura 5, o equilibrio é atingido e ndo se
pode mais avancar na conversdo. Desta forma, para que se possa converter mais
material, deve-se resfriar 0 gas e utilizar outro leito, conforme a Figura 7 (LOUIE, 2005,

sec. 3).
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No primeiro leito, 0 gas entra a uma temperatura média de 425°C e é aquecido até
a temperatura de 630°C, aproximadamente, devido ao calor da reacdo. Entdo, este é
resfriado pelo superaquecedor (com vapor proveniente da caldeira de recuperagao) até
a temperatura de 440°C, quando passa novamente por outro leito catalitico. Ai, mais um
pouco do SOz é convertido e, novamente, ha aquecimento do gas, que sera resfriado por
outro trocador de calor gas-gas (chamado na literatura de gas-gas quente). Voltando para
a temperatura de 440°C, o gas € encaminhado para o terceiro leito, onde mais uma fragao
é convertida (LOUIE, 2005, sec. 3).
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Figura 7: curva de equilibrio e as linhas de operacao do reator (LOUIE, 2005, sec.
3-5).

Depois de atingir uma conversao de 93% até o terceiro leito, o0 gas é resfriado por
outro trocador de calor gas-gas (este denominado agora, gas-gas frio), resfriado pelo
economizador (TC1) e depois é direcionado para uma torre de absorcdo. Este
equipamento absorvera, com o préprio acido sulfurico, praticamente todo SOs contido no
gas. Agora, o gas contendo SO2 que nao foi convertido até o terceiro leito, € aquecido
até 420°C pelos trocadores de calor gas-gas e enviado novamente para o quarto leito

catalitico. Neste, a conversdo sera a maxima possivel, sabendo que o sistema ndo ira
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aquecer muito (440°C) devido a baixa quantidade de SOz para ser convertido (LOUIE,
2005, sec. 3).

Finalmente, depois de atingir uma conversao global maior que 99,70%, minimo
exigido por lei (Decreto estadual n® 8.468, 1976), o gas é resfriado novamente no trocador
de calor TC2 (economizador) e depois enviado para a torre de absor¢ao final, de onde
segue para a atmosfera com o minimo possivel de teor de SO2 e SOs, fechando, assim,
o ciclo do gas na planta (LOUIE, 2005, sec. 3).

Alinhado com este sistema, ha um tanque por onde o acido recircula nas torres.
Ha alguns trocadores de calor (TC3 e TC4) para resfriamento do sistema, pois ha a
diluicdo do &cido para concentragdo de 98% com agua, que € uma reagao exotérmica.
Esta é a operacdo de apenas um tipo de planta e ndo sédo todas que apresentam esta
configuracao. Plantas do tipo 3:1 com recuperacdo de energia sao as mais utilizadas
atualmente (LOUIE, 2005, sec. 3).

7 Integracao entre acido fosférico e acido sulfurico

Seré apresentado um esquema de producao de acido fosforico e acido sulfurico.
Estes dois sistemas possuem uma grande sinergia, pois alguns produtos de uma planta
sdo diretamente utilizados na outra. Os principais sdo o sistema de vapor € a energia
gerada da planta de sulfurico.

Normalmente, um sistema de acido fosférico € composto por mais de um reator
(multi-estagios). Pode haver mais reatores de re-hidratacdo de gesso (neste caso, dois
sistemas de filtragdo sdo necessarios), filtros normalmente a vacuo e um sistema de

concentracao de acido, composto por trocadores tipo casco-tubo.
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Figura 8: esquema do processo produtivo de acido fosforico.

Neste sistema, ha muitas maquinas que utilizam energia elétrica, como agitadores
dos reatores e filiros, onde ha muitos motores de alta poténcia para realizar estes
trabalhos mecanicos. Outros equipamentos, como sistema de vacuo e concentradores,
operam com vapor ou com bombas, cada op¢do com seus entraves técnicos. Muitas

empresas preferem utilizar sistema de vacuo com vapor (BECKER, 1989).

A planta de acido sulfurico possui reagdes que sao extremamente exotérmicas. Nas
plantas mais modernas, a energia gerada nas reagoes ¢é utilizada para produgao de vapor
(LOUIE, 2005, sec. 9). Dependendo de uma série de fatores técnicos, uma planta com
recuperacao de energia produz até 1,30 toneladas métricas de vapor por tonelada de

acido sulfarico.
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A fim de que se possa aproveitar esta alta producao de vapor por uma planta de
acido sulfurico, comumente ela € construida préxima a plantas de acido fosférico. Boa
parte do vapor é utilizada para geragéao de energia elétrica para alimentar as maquinas
da producgéo de acido fosférico (filtros industriais, bombas de vacuo, agitadores, etc.). Em
sistemas de evaporacdo de acido fosférico, a energia utilizada para aquecer o0s
trocadores de calor também utiliza vapor (BECKER, 1989).

Citar a sinergia entre as plantas é extremamente necessario para a conclusao
deste trabalho. Isto porque qualquer influéncia na planta de acido sulfurico pode gerar
enormes custos para cadeia de producao de acido fosférico. Neste sentido, para qualquer
modificacdo na operacao da planta de &cido sulfurico, seria ideal que as producdes de
acido e de vapor permanecessem iguais. Isto sera exaustivamente verificado dentro das

propostas apresentadas.

8 Reutilizacao de SO2 — Queimador de enxofre

Para o gas oriundo do processo de recuperagao de SOz do fosfogesso, doravante
chamado de “gas de recuperacao”, serao propostas algumas alternativas técnicas de
como utilizar este recurso. As alternativas para utilizacao deste gas serdo: adicdo no
sistema gasoso, diretamente no conversor, ou diretamente no queimador de enxofre.
Conforme citou-se anteriormente, sera considerado que este gas ndo contém solidos em
suspensao, nao contém flior ou cloro, componentes que podem entupir o leito catalitico

ou contamina-lo, desativar o catalisador.

Se houver monodxido de carbono neste gas entrando no leito catalitico, este
material sera rapidamente convertido a didxido de carbono, sem prejuizos aparentes.
Porém, ao realizar esta operacéo os sitios ativos de catalisador ficariam ocupados com
esta reagdo, podendo influenciar na conversdo do SO2 em SQOs. Portanto, serd

considerado também que nao havera monoxido de carbono neste gas.

O queimador é quem oxida o enxofre necessario na planta e sua operagao é
relativamente simples. O enxofre € bombeado para magaricos e oxidado dentro do



equipamento. A alta temperatura gerada nesta reacao da energia necessaria para poder
gerar vapor na planta. Aqui sera apresentada a primeira op¢ao de como utilizar o gas de

recuperagao e seus respectivos problemas.

Segue na Figura 9, abaixo, o esquema de um queimador industrial. Primeiramente,
0 magcarico pulveriza o enxofre liquido em pequenas particulas. Com a entrada de ar
primario, queima-se praticamente todo enxofre e, com a entrada de ar secundario, o
restante de oxigénio é adicionado para queima completa. Ha paredes internas (Buffles)

que nao deixam goticulas prosseguirem sem queimar.

Entrada

Entrada Secundaria
Primaria de AR
de AR Camada

l ; / Buffle /H.Efraﬁria
1 I_]. 1 rd i ' 1 i

Macarico
de Enxofre

O

Janela /

de Ar

u\ i
Suporte

Figura 9: representacao de um queimador de enxofre Industrial (LOUIE, 2005, sec.
6).

Como a temperatura de operacao do queimador é muito alta (normalmente mais
que 1030°C), todo equipamento é revestido de uma camada refrataria, que € o material
mais recomendado para tal operacao. O ago que reveste o0 equipamento serve de suporte
para a camada refrataria, pois este comeca a perder propriedades em temperaturas em
torno de 750°C (LOUIE, 2005, sec. 6).
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Figura 10: temperatura de operacao versus a composicao do gas no queimador
(LOUIE, 2005, sec. 9).

A temperatura de operagdo de um forno de enxofre varia dependendo da
concentracao de SO2 que o0 equipamento opera, assim como indicado na Figura 10.
Tipicas plantas de acido sulfurico operam entre 10,0 e 12% de SO2 (concentracdo molar)
na entrada do conversor. Sabe-se que concentracées maiores de 12% podem resultar
em problemas operacionais (conversdo menor, sublimagéo de enxofre, entupimento dos
leitos cataliticos, entre outros) e concentragdo menor que 10% apresenta problema de

conversao e baixa producao de vapor.

Com a introducéao de outro gas no queimador de enxofre, deve-se pensar em todas
as alternativas técnicas para proposicdo da operacdo mais viavel em termos de
conversao global da planta. Os resultados dos balangos de massa e energia serao
apresentados a seguir.

8.1 Balanco de massa e energia no queimador de enxofre
Seréo apresentados os dados utilizados para calcular o balango de massa e os
varios fatores a ser considerados para haver a recuperagao de gases no queimador de

enxofre, pois ndo hd apenas uma entrada de material. Simulou-se, também, a



recuperacao de energia na caldeira de recuperacgao, verificando as possibilidades de
acordo com as composigoes.

(1}
1 -
L i |-.L|
/ OUEIMADOR
\\ CALDEIRA
nn

¥

=T | =
- a7}

Figura 11: Fluxograma do sistema de queima de enxofre.

Com o fluxograma mostrado na Figura 11, o balango de massa foi realizado a partir
das Equacdes 3 e 4, considerando um sistema aberto em regime permanente. Portanto,
somando a massa de material que entra no queimador, tem-se exatamente a massa que
sai do sistema, conforme Equagéo 3. A quantidade de ar atmosférico que entra na planta
através da linha 47 ainda contém umidade que, para maioria das plantas industriais, é
retirada através de uma torre de absorgao (simbolizada como torre Ill), utilizando o préprio
acido sulfdrico.

[t
|

Onde N é o numero de mols da corrente
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C;_N - ZNi =0 (regime permanente)
! i

N, +N,+N,,, =N, 4

A linha 1 representa o enxofre liquido e as linhas 45, 46 e 3 0 gas contendo SOs2.
A linha 2 representa ar seco. Adicionalmente, tém-se as linhas de agua, 41, e vapor, 28.
O balanco de massa na caldeira é simples, sabendo que a quantidade de agua que entra

no equipamento é a mesma que sai, mais a purga de fundo da caldeira (no lado da agua).

M, =M, + purga 5
T3 T T,
AHresf = AHagua
AHr
T4 ::

AHgas

T1 -

T2 AHL | .|

Figura 12: esquema utilizado para realizacao do balanco de energia no
queimador.

O balango de energia foi combinado com o balango de massa, o que possibilita
resolver a quantidade de vapor produzida com a entalpia das reagdes que acontecem
dentro do equipamento. O esquema utilizado para equacionar o problema é mostrado na
Figura 12. Nesta figura, verifica-se visualmente que o valor da entalpia da reacao é
utilizado para aquecer o ar na entrada e também o produto da reacao, além da producao

de vapor.

A Equacao 6 representa um balango de energia do queimador e caldeira. A energia
gerada na queima do enxofre é dividida entre o aquecimento dos componentes do



sistema até a temperatura de operacdo e o aquecimento de agua para formacao de
vapor. Apés a mistura com a corrente M1oo, a temperatura do queimador pode aumentar
ou diminuir, dependendo da temperatura desta corrente, atingindo outro valor de
operacgao, conforme Equagéo 6.

dgua 'j’a’gua = ml ‘AHreagdo 6

T T;
J‘Tl m,.Cp,,.dT + J‘Tl (m1 +m, ).Cpm12 AT +m

TZ T3 T4A
L} m,.Cp,,.dT + .[n (m] +m, ).Cpmlz.dT +m, A+ IT_; (ml +m, + mloo).Cpmm.dT +

dgua* “dgua

Ty
+ J.Tmo (n/LlOO)‘CmeOO'dT = ml 'AHreaga"o 7
Onde:
1. T1: temperatura do enxofre na entrada do queimador (por volta de 145 °C);

2. T2: temperatura do ar na entrada do queimador (por volta de 72 °C);

3. Ts: temperatura do gas no queimador (por volta de 1050 °C);

4. T4: temperatura de saida do gas da caldeira (por volta de 420 °C);

5. Taa: temperatura do gas no queimador depois da adi¢cdo da corrente M1oo;
6. T100: temperatura do gas proveniente da recuperacao de SOg;

7. Cpm: capacidade calorifica média da mistura na corrente “i”.

Uma vez adicionado o gas da corrente Mioo no sistema, havera a transferéncia de
calor do gas para a agua. Na caldeira, o calor considerado para agua € apenas na forma
de calor latente, uma vez que a agua dentro da caldeira estara sempre em equilibrio entre

liquido e vapor (regime permanente). Entdo, tem-se as equagdes 6 (acima) e 7, a seguir.

27



Tya
J(ml +m, +m,)Cp, .dT =m
T34

A

dgua*’“dgua 8

As equacgbes 5, 6 e 7 foram resolvidas com o desenvolvimento de um programa
em Visual Basic. O programa é mostrado no Anexo Il. Ao resolver estas equagdes,
introduziu-se também uma quantidade de outros gases provenientes de outro processo,
podendo, assim, simular todas as condicdes de geragcao de vapor e temperaturas do

sistema de forma dinamica.

8.2 Variando a concentracao do gas de recuperacao contendo SOz
Primeiramente, analisando a concentracdo do gas de recuperacao entrando na
planta, serdao verificados os principais pontos desta operagao: producao de vapor,
producao de &cido sulfurico e conversao global. A simulacao da operacéo sera baseada
na producdo diaria de 2.005 toneladas métricas por dia de acido sulfurico com a adigéo
de 1.990 kg de diéxido de enxofre por hora proveniente do gas de recuperacao a 650 °C.
Vale lembrar que, considerando conversao global de 99,90%, sao necessarias 27.700
toneladas métricas de enxofre bruto para produzir 2.005 toneladas métricas por dia de

acido sulfurico.

Conforme se verifica na Tabela 1, abaixo, considerou-se uma quantidade fixa de
enxofre na entrada do queimador (26,7 toneladas métricas por hora) e composicao
variada do gas de recuperacdo, porém contendo a mesma quantidade de SOz na linha

de adicao de gas no queimador.

Neste caso, apresenta-se uma reducédo no consumo de enxofre liquido (ja filtrado)
de apenas 3,59% em relagdo a quantidade de enxofre para carga de 2.005 toneladas
métricas por dia. Isto significa que apenas 72 toneladas métricas por dia de acido sulfurico
seriam geradas através da recuperagcdo de SO2 do fosfogesso. Este numero é pouco
expressivo e o0 problema gerado pelo ndo cumprimento da conversdo minima necessaria
(99,70%, conforme coluna em destaque na Tabela 3) inviabiliza esta maneira de

processar este gas, apesar de producéo e quantidades produzidas serem parecidas.



Tabela 1: parametros de operacao da planta de acido sulfurico com gas de

recuperacao.
Massa de SO2 Concentracao de Massa

contida no gas S0O2 no gas de enxofre  Producao

de recuperacao recuperacao queimado
kg/h % kg/h t/dia
1.990 5,66% 26.700 2.005
1.990 6,98% 26.700 2.005
1.990 8,57% 26.700 2.005
1.990 11,11% 26.700 2.005
1.990 15,79% 26.700 2.005
1.990 27,27% 26.700 2.005
1.990 42,86% 26.700 2.005

Conforme se verifica na Tabela 2, ndo se consegue atingir a conversao global
minima necessaria variando a concentragdo de SOz do gas na entrada do queimador e
mantendo a entrada de enxofre e vazao de ar fixas. Isso significa que, mantendo a
quantidade de ar e SO2 na entrada da planta, quanto maior a entrada de gas de
recuperacao na planta, mesmo que a quantidade de SOz seja constante nesta corrente,
nao se atinge a mesma conversao. Com isso, define-se que ndo é possivel adicionar um
gas de recuperagado na entrada da planta, mesmo com concentra¢des altas, operando
este equipamento desta forma.

Outro detalhe importante é que o gas de recuperagdo nao possui concentracao
molar tao alta quanto mencionada na Tabela 1 (até 42,86%). A concentracao inicial, de
5% base molar, € dada por causa da relacao entre ar e gesso, que devera ser alta para
possibilitar a recuperacao de SO2 (SMITH, 1984). Ou seja, mesmo concentrando o gas,

ainda ndo ha garantias de que a planta atingiria a conversao desejada.
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Tabela 2: principais dados da planta considerando teor de SO2 variando no

queimador.
Concentracao Massa de
de SO2 vapor Conversao global (%)
quemiador produzida
% t/h 12 leito z ¥ *

leito leito leito
9,71% 106,13 60,20 77,79 89,23 99,47
9,84% 104,70 60,60 78,05 89,40 99,51
9,94% 103,53 60,90 78,30 89,54 99,54
10,04% 102,35 61,20 78,54 89,70 99,58
10,14% 101,18 61,50 78,75 89,94 99,60
10,25% 100,02 61,70 78,94 89,97 99,63
10,30% 99,34 61,90 79,08 90,06 99,64

Portanto, conclui-se que nao € possivel operar o queimador com entrada fixa de
enxofre e ar para ndo haver problema de conversao global (maximo verificado foi 99,67%,
abaixo do minimo exigido por lei). Conforme apresentado na Tabela 2, a producéo de
acido, neste caso, nao diminui e a producdo de vapor cai por volta de 6,8 toneladas
métricas por hora ou 162,3 toneladas métricas por dia, o que ja € uma diferenca
substancial. Além disso, a redugdo do consumo de enxofre filtrado n&o € tdo expressiva,
apenas 3,58% de reducao do consumo inicial para producao de 2.005 toneladas métricas
por dia de &cido.

8.3 Variando a concentracao de SO2 no queimador

Aqui, sera simulada a utilizagao de gas de recuperacao com concentragdo de SOz
constante em 5% (em base molar), com temperatura de 1.100°C, conforme Quadro 4.
Neste caso, serdo verificados os resultados com a concentracdo de SOz no queimador
variando com a entrada de ar e a mesma quantidade de enxofre filtrado. Os principais
pontos desta operacao serdao abordados durante este tdpico.



Os dados simulados sao apresentados na Tabela 3, abaixo, e os resultados na
Tabela 6. Conforme se pode verificar, a conversao de SO2 em SOs vai aumentando
conforme a vaz&o de ar na entrada do queimador vai diminuindo. Isto ocorre por causa
do efeito das concentragbes, sem mencionar o aumento da perda de carga no leito

catalitico, que aumenta conforme a quantidade de ar na entrada aumenta.

Também se percebe que a quantidade de vapor produzida na planta também
aumenta com a diminuigcdo da entrada de ar. Isto ocorre por que parte da energia da
combustao do SOz é necessaria para aquecer os gases inertes (CO2 e N2), uma vez que
0 gas de recuperacao entra na temperatura de operagéo (1100 °C). Quando se diminui a
entrada de ar no queimador, a quantidade de energia voltada para aquecimento do gas
inerte € menor. Desta forma, é direcionada muito mais energia para a caldeira, que

produziria mais vapor.

Tabela 3: parametros de operacao da planta de acido sulfurico com gas de

recuperacao.
Massa de SO2 Concentracao Massa
contida no gas de SOz no gas enxofre  Producao

de recuperacao de recuperacao queimado
kg % kg/h t/dia
1.990 5,00% 26.700 2.005

Porém, é necessario ressaltar que apenas diminuir o ar na entrada do queimador
leva a problemas operacionais graves. O primeiro é que a concentracao de SOz maior de
12% apresenta problemas relacionados a ndo queima do enxofre. Conforme goticulas
deste material ndo sao queimadas e sao arrastadas para dentro do sistema, ocorrem dois
grandes problemas. Um deles é a corrosao por abrasao, ou seja, as particulas se chocam
contra o refratario da caldeira, danificando-a. Depois, é necessario comentar que, caso
as particulas de enxofre ndo oxidem em SO2 no queimador, elas podem vir a entupir o
leito catalitico por efeito de sublimacéo, causando grandes problemas operacionais:
parada de planta para peneiramento do catalisador, perda de catalisador, etc.
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Tabela 4: conversao, vazao de vapor e producao com variacao da %SO-.

Massa de .
. Concentracao Massa de
ar necessaria

) de SO2 vapor Conversao global (%)
para queima ] ]
Quemiador produzida
de Enxofre
12 20 30 42
kg/h % t/h ) )
leito leito leito leito
49.573 10,67 116,22 62,30 79,42 90,28 99,68
47.862 11,12 114,10 64,10 80,76 91,11 99,78
46.909 11,33 115,13 64,70 81,15 91,33 99,80
45.692 11,61 116,20 65,30 81,61 91,63 99,82
45.235 11,72 116,75 65,60 81,80 91,74 99,83
44.046 12,00 117,85 66,20 82,26 92,01 99,85
42.869 12,30 119,01 66,90 82,75 92,31 99,85

Portanto, pode-se concluir que, para viabilizar a utilizagdo de gas de recuperacao
numa planta de 4cido sulfurico variando a entrada de ar, é necessario utilizar entre 45.200
e 46.900 kg/h de ar, conforme destacado na Tabela 4. Também, pode-se dizer que é
possivel recuperar este SO2 do gesso atingindo maiores producdes de vapor (até 116
toneladas métricas por hora) para temperatura de entrada do gas de recuperagao de
1100°C e atingindo conversédo global dentro do minimo exigido. Porém, a quantidade de
diéxido de enxofre recuperada de fosfogesso ainda é muito baixa, por volta de 1.900 kg/h,
ou 3,59% de economia de enxofre bruto.

8.4 Variacao da quantidade de enxofre

Neste ponto, sera simulada a operacdo de adicdo de gas de recuperacao no
queimador de enxofre, variando a quantidade de enxofre bruto filtrado, mantendo a
mesma producdo de 2.005 toneladas métricas por dia. Sera discutido o0 maximo de gas
de recuperacao possivel para operacao da planta dentro dos padrées de emissdo. Aqui
sera considerada fixa a concentragdo de SOz dentro do queimador, por volta de 11,2%



em mol de SOz, e do gas de recuperacado em 5,88% em mol de SOz, variando a vazao
de ar de entrada do queimador, conforme Tabela 5.

Os resultados dos balancos realizados podem ser encontrados na Tabela 6. Como
se pode verificar, a maior quantidade possivel de enxofre liquido que se pode economizar
neste processo € 14,35 toneladas métricas por hora, ou seja, a diferenca entre 27.700
kg/h (producédo de 2.005 toneladas métricas por dia) e 13.350 kg/h (minimo possivel),
resultando em economia de 344,3 toneladas métricas por dia de enxofre bruto. Nao é
possivel recuperar mais do que isso utilizando gas de recuperagcao contendo 5,88% de
SOz2, porque a conversdo da planta ficaria abaixo de 99,7%. Isto acontece porque a
concentragdo de SO2 no queimador ndo se mantém em patamares de 11,2% sem a
queima de enxofre liquido e adi¢cdo de ar atmosférico com reducao inferior a 13.350 kg/h
de enxofre bruto.

Tabela 5: parametros de operacao da planta de acido sulfurico com gas de

recuperacao.

Concentracao de

Massa de SO:2 Temperatura 502 no Massa
contida no gas de do gas de gas de enxofre Producao
recuperacao recuperacao _ queimado
recuperacao

kg/h °C % kg/h t/dia
0 - - 27.700 2.005
2.010 615 5,11 26.695 2.005
7.340 610 5,88 24.030 2.005
12.680 610 5,88 21.360 2.005
18.020 610 5,88 18.690 2.005
23.360 615 5,88 16.020 2.005
28.700 617 5,88 13.350 2.005
34.040 665 5,88 10.680 2.005

Algo que se verifica € que a producdo de vapor permanece a mesma, mesmo
diminuindo a temperatura do gas de entrada para valores menores que 665 °C. Esta

33



temperatura é importante, pois varios acos comerciais podem ser utilizados no transporte
do gas de operacao. Este dado é relevante, pois, com o aumento da recuperacao do gas
contendo SO2 nao se verificam grandes modificagdes na planta e seria possivel manter

condigbes operacionais no sistema de vapor.

Tabela 6: resultados de balanco de massa e energia com teor de SOz e
composicao de gas fixa.

Massa de .
. Concentracao Massa de
ar necessaria

) de SO2 vapor Conversao global (%)
para queima ] ]
quemiador  produzida
de Enxofre
12 20 3¢ 4°

kg/h % kg/h
leito leito leito leito
51.501 11,24 107,22 64,40 80,95 91,22 99,80
47.131 11,28 107,37 64,50 81,04 91,28 99,80
38.328 11,19 107,23 64,30 80,86 91,18 99,79
28.623 11,18 107,23 64,30 80,86 91,18 99.79
18.707 11,13 107,22 64,60 80,92 91,20 99,79
8.588 11,29 107,44 62,60 81,06 91,29 99,78
0 11,03 107,35 63,90 80,58 90,99 99,77
0 9,31 107,20 59,10 76,89 88,63 99,34

Em termos de producéo, a planta ndo deixa de produzir 2.005 toneladas métricas
de &cido sulfurico por dia para os valores apresentados de concentracdo e temperatura
de operacéo. E importante reforcar que é possivel atingir a conversao maior que 99,70%
e que a planta operaria com apenas 48,19% (13.350 kg/h de enxofre bruto) do montante
necessario para 2.005 toneladas métricas por dia de sulfurico, resultando em grande

economia de enxofre liquido bruto.

Pode-se concluir aqui, que o balango de massa e energia de uma planta industrial

mostra ser possivel economizar 51,81% de enxofre bruto numa planta de acido sulfarico



utilizando o gas proveniente do fosfogesso, o que representa economia consideravel de
enxofre bruto. Considerando que o maximo de conversao de fosfogesso em SO2 € 94,0%
(SMITH, 1984), seria possivel processar até 1.200 toneladas métricas de fosfogesso por
dia. Estas sao conclusdes importantes, pois a viabilidade deste projeto fica limitada pelos
valores apresentados de enxofre bruto recuperado, viabilidade de materiais que podem
ser utilizados e pela diminuicdo do impacto ambiental.

9 Reutilizacao de SOz — Conversor catalitico

A segunda parte da analise deste processo sera estudar a viabilidade técnica de
se adicionar o gas de recuperagao diretamente no leito catalitico, logo apds o queimador.
Aqui, os mesmos pontos relacionados a concentracao, temperatura, producao de acido
e vapor serao analisados. Neste caso, ha outros entraves técnicos que serao discutidos

mais adiante.

A Figura 13 mostra o arranjo tipico de um conversor catalitico ndo isotérmico de
uma planta de &cido sulfurico 3:1 com os dois trocadores de calor gas-gas e um
superaquecedor. Neste fluxograma, o superaquecedor resfria 0 gas que sai do primeiro
leito do conversor aumentando a temperatura do vapor. O trocador de calor gas-gas
quente (GGQ) resfria 0 gas que sai do segundo leito do conversor com 0 gas que
proveniente da saida do gas-gas frio (GGF). Este ultimo, por sua vez, aquece o gas que

sai da torre intermediéaria para entrar no conversor catalitico.

As andlises de conversdo da planta serdo baseadas neste fluxograma. As
simulacbes, no caso de plantas 2:2 ou simples absorcdo sao idénticas, porém as
temperaturas de processo variam muito para cada arranjo de planta. Portanto, as

conclusées tiradas neste topico serdo para uma planta com arranjo 3:1.
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Figura 13: sistema de gases de uma planta industrial 3:1.

9.1 Balanco de massa e energia no conversor catalitico
O balanco de massa no conversor catalitico inicia com a equacao basica de

balangco de massa para reator de leito catalitico, conforme Equacao 9, a seguir.

F ,L‘,O‘”j‘nﬂ =W 9

nn Ta

em que:
-ra = equagéo da taxa (mol SO2/h);
W = massa de catalisador (kg);

n = conversdo molar (%);

Fao = vazdo molar do componente limitante da reagéo (mol/h).



No caso da equacao da taxa, ha varias correlagdes usuais para conversao de SOz
em SOs. A correlacao utilizada aqui para o calculo da taxa é apresentada na Equacao
10, a seguir. Esta é a equagao proposta por Eklund, R. (LOUIE, 2005, sec. 3); € muito
utilizada para calculos envolvendo a oxidagao de dioxido de enxofre.

P )2 p. Y
SN % I P N 10
Py, K, P,

em que:

Keq = constante de equilibrio da reacao (bar-1);

k = constante da taxa, em (kgmol/kg cat.bar.h);

A = componente nao limitante, no caso, diéxido de enxofre;
“i”

Pi = presséo parcial do componente

Substituindo na Equacao 8, tem-se a seguinte correlacao:

Fooof an -w 11

) 2
P P
k| 22| [Py —| 2
Py, K., P,

Na Equagédo 11, ha varios parametros que estdo variando de acordo com a
quantidade de catalisador do leito, entre elas, as pressdes parciais e 0 valor da constante
de equilibrio, que também varia com a temperatura. Portanto, para utiliza-la, & necessario
encontrar uma correlagao entre as pressdes parciais e os valores de vazao molar na
entrada de cada leito. Para isso, tem-se:

P =P, .,y 12

1 to

em que, Piota € a pressao total do sistema.
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A concentragdo molar do gas na corrente “i” € dada por:

n, R i _%'8
Mt Yo, — Ve 9

em que:

Vi =

ni_in = nUmero de mol do iésimo componente da reacdo na entrada do leito;

Ntotal_in = NUMero de mol total na entrada do leito;

€“ = grau de avanco da reacgao.

Desta forma, tem-se:
Zni_in = ntotal_in

£
n=———>&=nn
n.

i_in

i_in

_ _1
nTotal_in A £ nTotaI_in A 'n'ni _in

1
ni in 77”1 in
P=P S A

i total * 1
nTotal_in - é'n'ni_in

B n; i _%'5 n i — 12'77'”[_[;1
yi - 1
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Calculando a Equacdo 14 para cada um dos componentes da reagdo e
substituindo na equacao da taxa, tem-se:

JA 2
=k F, SOyjin n .F, SO,in ? p F Oyin 12 77-F SO,in F, Oyin n .F, SOsin 15
A T Ve [ * total -
FS()3in + U'Fsozi” FTola[?in - % n'FSOZin KEQ'(Fsozi” - U'Fsozi”)




Substituindo a Equacéao 15 na Equacéao 9, e simplificando as pressdes totais para
do sistema, chega-se na seguinte Equacgao 16, abaixo, que correlaciona a converséao do

leito com a quantidade de catalisador presente no meio.

dn

. _w 16
) 2
k FSOZin - 77-Fsozm ? P Foin = %U‘FSOZM B Fozm - 77-Fsozm
N N otal
FSQ%”’ + n'Fsozi” “ FTotal?in - % n'FSOQin KEC]'(Fsozi" - U'Fsozi")

FA() J.

Para utilizar a Equag&o 16, ainda falta encontrar o valor das constantes citadas
acima. Vérias referéncias da conversdo de SO2 em SOs foram encontradas, porém a que
melhor se enquadrou na simulacéo industrial em termos de energia de ativacao e fator

pré-exponencial foi a seguinte:

11.412 -4,6781 17

logK,, =

em que:
[T] = Kelvin
[KEq] = bar.

Para o valor da constante da taxa, k, foi necessério encontrar este valor de plantas
industriais de acido sulfurico. Vale ressaltar que este parametro é dado pela equacéo X,
a sequir:

—Ea

k =k,.e

em que:
kO = fator pré-exponencial, em kgmol/kg cat.bar.h para esta reacao;
-Ea = energia de ativacéo do catalisador, em bar.m3/mol;

T = temperatura da reacédo, em Kelvin;
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R = constante geral dos gases, em bar.m3/mol.K.

Aqui, considerou-se o valor de k constante e igual a 1,66E-1 kgmol/kg cat.bar.h.
Isso porque a reacéao atinge o equilibrio sempre com a quantidade de catalisador utilizada
para simulacdo, ou seja, ha menor influéncia da taxa da reagdo em comparagao com o

efeito de equilibrio termodinamico.

Apesar de ter sido considerada constante, a taxa apresentou 6timos resultados
com desvios minimos em relagdo aos dados praticos. Esta constante depende
unicamente da reacao e do tipo de catalisador que esta sendo utilizado, neste caso
pentdxido de vanadio. Portanto, alguma mudanca no tipo de catalisador (por exemplo,
ativado por césio), ja modificaria este valor e, por consequéncia, os valores deveriam ser

revistos para utilizacdo deste modelo.

Uma vez encontrados os valores desconhecidos, chega-se na Equacao 18, a

sequir.
dn
FAO‘J‘ N w
1
0,166 FSOziil - 77'F502in A Fozin B %U'FSOZi” FSO3in + n‘FSOZi"
B N S B e . VnFy, - (1412 177
3 ' el /2 . 1007 '(F soyin —T-F SOZin)

18

Esta correlacao apresenta a conversdo de SO2 em SOs para cada leito catalitico,
néo para o conversor inteiro. Como cada um dos quatro leitos esta sendo tratado como
adiabatico, a constante de equilibrio deve ser tratada também como variavel nesta
equacao, conforme a conversao aumenta. Portanto, para utilizar corretamente a Equacgao
17, utilizou-se o calor de reacao de oxidacao do diéxido de enxofre em triéxido e chegou-
se na correlacéo 18.

AHOxidagdo'FSOZ 77 1 9
Froat CPrssdio

= TEnt

em que:



AHoxidagao = calor da reacao de oxidacao (kd/mol);

Tent = temperatura de entrada no leito (K);

T = temperatura do leito (K);

Frotal = Vazao molar total na entrada do leito (mol/h)

Cpwmedio = capacidade calorifica medida do gas no leito (kJ/mol.K).

Também, deve-se verificar que a temperatura e concentracdo dos gases na
entrada de cada leito catalitico mudam, conforme foi apresentado anteriormente. Desta
forma, sabendo a conversdo por leito e concentragdo de entrada na planta, calculou-se
a conversao global da planta para todos os casos apresentados.

O balanc¢o de massa apresentado é uma étima indicagcao do que aconteceria com
a conversao de uma planta de acido sulfarico em cada um dos leitos cataliticos para as
condicdes de producao apresentadas neste trabalho. Para resolugdo da equacéao foram
propostas quantidades industriais de catalisador e valores de temperatura e presséo
praticos, a fim de verificar o que poderia ocorrer com a adi¢cdo de gas de recuperacao na
planta. A simulagdo destas equac¢des também foram desenvolvidas em Visual Basic,

conforme mostrado no Anexo Il.

9.2 Entrada de gas no primeiro leito catalitico

Aqui sera simulada a adicdo de gas de recuperacdo no primeiro leito catalitico
conforme os dados da Tabela 7. Deve-se pensar que, ao fazer isto, ha os mesmos
problemas de concentracédo, temperatura e conversao global da planta apresentados no
caso da adicao no queimador. Porém, ha algumas restricbes praticas que impedem esta

utilizagéo, principalmente a temperatura de operacao do sistema.

A temperatura de entrada do gas de recuperacao no primeiro leito seria por volta
de 425 °C. Este € um parametro normal de operacdo das plantas de acido sulfurico
(LOUIE, 2005, sec. 3). Se o gas recuperado entrar com temperatura diferente 425 °C
juntamente com a corrente 3 (Figura 13), a temperatura de entrada seria modificada.
Entdo, seria vantajoso que o gas de recuperacdo entrasse no primeiro leito com
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temperatura igual ou proxima desse valor. Isso apresenta vantagens, pois varios agos
comerciais poderiam ser utilizados nesta faixa de temperatura. Porém, problemas
relacionados ao equilibrio da reagdo seriam observados, conforme sera detalhado a

sequir.

Tabela 7: parametros de operacao da planta de acido sulfurico com gas de
recuperacao no primeiro leito.

Massa de SO:2 Concentracao Massa H2SO4 produzido
contida no gas de de SO2no gas enxofre bruto com gas de
recuperacao (kg/h) de recuperacao queimado recuperacao

(% molar) (kg/h) (t/dia)
- - 27.690 0
1.980 5,11 26.700 47
7.320 5,88 24.030 243
12.660 5,88 21.360 440
18.000 5,88 18.690 636

A primeira das restricoes esta relacionada ao superaquecedor de vapor. Para
esclarecer este ponto, deve-se saber como este equipamento funciona. Este é um
trocador de calor tipo casco-tubo com superficie estendida (KERN, 1999, p. 589). Uma
das entradas, no tubo, é o vapor saturado que sai da caldeira. A outra entrada, no casco,
€ do gas que sai do primeiro leito catalitico. Desta forma, o vapor superaquece e o0 gas

que sai do primeiro leito resfria para entrar no segundo leito.

Ha duas formas de adicionar o gas de recuperacao na planta. Na primeira delas,
pode-se deixar a mesma quantidade de enxofre sendo queimada (27.695 toneladas
métricas por dia), porém, adicionando uma quantidade extra de gas de recuperacao

diretamente no primeiro leito. Alternativamente, é possivel diminuir a quantidade de



enxofre no queimador e adicionar o gas de recuperag¢ao no primeiro leito, mantendo a

mesma quantidade de SOz na planta.

A primeira alternativa (adicionar mais didxido de enxofre na planta diretamente no
primeiro leito) é, basicamente, a mesma ja discutida anteriormente. Os resultados
esperados sdo 0s mesmos apresentados nas Tabelas 1, 2, 3 e 4 em termos de
conversdo, pois as concentracdbes e condicoes de operacdo sao iguais, apenas
adicionando o gas de recuperagdao apd6s o queimador. Portanto, mantendo a mesma
quantidade de enxofre na entrada do queimador, as conclusdes permanecem as
mesmas: comprometimento da conversdo global da planta e mesma produtividade de
vapor. Logo, este n&o € um cenario pretendido.

A segunda alternativa (diminuir a quantidade de enxofre bruto no queimador e
manter a mesma quantidade de SOz na planta) diminui a producao de vapor na caldeira,
uma vez que diminui o calor disponivel para producdo de vapor. Neste caso, ha
problemas com operagdo do superaquecedor, conforme mostrado na Tabela 8, pois a
quantidade menor de vapor aumenta a temperatura do gas na saida deste equipamento.
Desta forma, quanto mais gas de recuperacao se coloca no conversor e menos enxofre

bruto € queimado, maior € a temperatura de entrada do segundo leito.

O balanco de energia realizado € em comparagdo ao aquecimento do vapor
saturado até a condicao de superaquecido. Normalmente, em plantas que utilizam vapor
de 43 bar (absoluto) na caldeira, é frequente utilizar temperaturas de operac¢éo de 400°C.
Temperaturas maiores acarretam problemas de distribuicdo do vapor na fabrica, além de
problemas com materiais compativeis (LOUIE, 2005, sec. 9). A Equacéao 20, abaixo, foi
utilizada para conseguir a temperatura de entrada no 2° leito.

Tabela 8: efeito no aumento de temperatura da entrada do segundo leito na
conversao da planta.

Vapor Tentrada  Conversao do Conversao

43



(t/h) 2%eito (°C)  2° leito (%) Global (%)

108,4 440 85,51 99,82
105,3 443 84,90 99,80
93,2 466 83,62 99,78
82,7 487 81,79 99,72
72,4 504 80,18 99,67
J.TT Cpou,-dt =my,,, (H, —H,),. . 20

em que:

Mvapor = Massa de vapor produzido na caldeira (kg/h);

H1 = entalpia do vapor na condicao de saturacéo (43 bar);

H2 = entalpia do vapor a 43 bar e 400 °C;

Cpgas = capacidade calorifica média do gas na saida do 1° leito (kJ/kg).

T1e T2 =temperatura de saida do 1° leito e de entrada no segundo leito, respectivamente
(K).

Os resultados estdo apresentados na segunda coluna da Tabela 10. Foram estas
as temperaturas simuladas para verificar a conversdo da planta, uma vez que a adicéao

de gas no primeiro catalitico muda a temperatura de saida do leito.

Os efeitos da temperatura na conversédo da planta sdo grandes, como se pode
verificar. Logo, 0 maximo que se poderia recuperar de enxofre seria por volta de 87,12
toneladas métricas por dia, sem prejudicar a conversao global. Portanto, nestas
condigdes, a recuperagcdo nao se torna a opg¢do mais viavel, pois muito pouco é



recuperado na planta de 4cido sulfarico e os problemas relacionados com conversao sao

graves, devido ao equilibrio da reacdo de oxidacao do SOz.

Aqui, ndo se recomenda esta rota técnica, pois, além das dificuldades de
engenharia (tubulagdes, equipamentos, materiais, etc.), ha problemas com converséo da
planta, interferindo na operacgao do sistema. Comparada com a proposta de se adicionar
gas no queimador, esta opcdo nao € adequada, pois ha problemas de conversao da
planta, além de baixa economia enxofre bruto, apenas 87 toneladas métricas por dia.

9.3 Entrada de gas no segundo leito catalitico

No caso de entrada de gas no segundo leito do conversor, sera analisada apenas
a opcao de adicionar SO2 na planta e diminuir a quantidade de enxofre bruto no
queimador. Aqui, os chamados trocadores de calor gas-gas (Figura 13) serdo analisados
de acordo com a composicao e temperatura do gas de recuperacao, conforme Tabela 9.
Também serdo discutidos os problemas de temperatura no conversor catalitico e a

quantidade de catalisador necessaria para atingir a conversao minima desejada.

No caso da adigdo de gas de recuperacao no segundo leito, o trocador de calor
gas-gas quente operaria com quantidades iguais (ou pelo menos préximas) na entrada
do equipamento, em ambos os lados: caso e tubo. Assim, a troca térmica nao seria
prejudicada. Porém, deve-se salientar que esta afirmacao s6 é valida caso o gas de
recuperacao na entrada tenha a mesma temperatura do gas em operacao normal e o
aumento de temperatura devido a reacéo seja o mesmo. Desta forma, a temperatura de

saida seria a mesma, e 0 equipamento operaria normalmente.

Para fazer as considerac¢des apresentadas acima, seria necessario calcular qual a
quantidade de gas de recuperacao que poderia ser adicionada no segundo leito e quanto
seria necessario colocar no conversor para tal proposta ficar dentro dos limites de
conversao. Também, deve-se pensar na quantidade de vapor que a planta produz, uma
vez que, se a producao de vapor cair, ha efeitos substanciais no funcionamento dos
economizadores da planta.
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Tabela 9: parametros de operacao da planta de acido sulfurico com gas de
recuperacao no 22 |eito.

Massa de SO2no gas Producao Enxofre

de recuperacao (kg/h) t/dia kg/h
0 2.005 27.690
5.380 1.991 25.000
9.380 1.977 23.000
13.380 1.957 21.000

Os resultados sao apresentados na Tabela 10, a seguir. Como se verifica, nao é
viavel utilizar o gas de recuperacao desta forma, uma vez que ha varios problemas nesta
operacao. O primeiro deles é a conversao da planta que diminui drasticamente conforme
o material recuperado € adicionado a planta. Depois, é possivel verificar que a
temperatura de saida do primeiro leito € muito maior do que a recomendada (640 °C),
pois o fluxo de gas € menor no primeiro leito. Depois, a producéo da planta diminui, uma

vez que a conversao da planta também diminui.

Tabela 10: efeitos da adicao de enxofre no segundo leito do conversor.

Conversao global nos leitos (%) Producao

Temp.

12 20 32 42  de Vapor ]
Saida 12 leito
leito leito leito leito t/h

65,20 79,11 90,25 99,73 104,71 634,00
67,30 72,88 86,87 98,62 96,89 642,00
69,60 65,43 82,75 97,59 89,19 650,00
72,00 56,41 77,68 99,32 81,48 658,00

Desta forma, foram testadas as quantidades do mesmo catalisador que cada leito
deveria ter para melhorar essas condi¢des, em termos de conversao global. Verificou-se
que, para atingir 99,71% de conversao na planta, conforme Tabela 11, nas condicdes
apresentadas na Tabela 10, seria necessario diminuir 10% a quantidade de catalisador

do primeiro leito, diminuindo sua conversdo e a temperatura de saida. Seria preciso



também aumentar em 10%, 15% e 20% a quantidade de catalisador no 22, 3¢ e 4° leitos,
respectivamente, ou seja, 35% a mais de massa de catalisador no total. Isto aumenta os
custos de operacdo de uma planta de acido sulfurico. A produgéo diaria de acido e de
vapor e o consumo de enxofre bruto sdo apresentados na Tabela 12, abaixo.

Tabela 11: producao da planta ap6s modificacao na quantidade de catalisador.

Conversao global nos leitos (%) Prod. Temp.
12 20 32 49 Vapor Saida 1°
leito leito leito leito t/h leito
65,20 79,11 90,25 99,83 104,71 634,00
64,40 73,55 88,36 99,71 96,89 632,00

A partir do que se apresentou acima, esta opcdo nao se mostra tecnicamente
viavel. Isto porque a conversdo da planta ndo apresenta conversao muito maior que
99,70% e alguns valores sao tecnicamente inaceitaveis, tais como, producéo de vapor
da planta e temperatura de saida do primeiro leito catalitico. Além disso, para poder
contornar os problemas de conversao, haveria incremento na quantidade de catalisador,

0 que aumenta os custos de operacao da planta.
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Tabela 12: parametros de operacao da planta de acido sulfurico com gas de

recuperacao.

Producao Enxofre Vapor produzido

t/dia t/h t/h
2.005 27.690 103,34
1.999 25.000 96,85

9.4 Entrada de gas no terceiro e quarto leitos cataliticos

Conforme foi informado antes, sera considerado que os trocadores de calor gas-
gas operariam com a mesma quantidade de gas na entrada e na saida. Serao verificados
os efeitos nas temperaturas de operacdo do conversor, além dos problemas com
producé@o de vapor reduzida. Também os efeitos na conversao global da planta serao
analisados e a quantidade de catalisador ideal devera ser verificada para atingir os
valores minimos desejados. As condicées operacionais da planta sdo mostradas na
Tabela 13, com diminuicdo da entrada de enxofre e aumento da vazdo de gas de

recuperagao.

Tabela 13: parametros de operacao da planta de acido sulfurico com gas de

recuperacao.
Producao apods conversao global Enxofre
t/dia kg/h
1.999 27.000
1.990 25.000
1.973 23.000
1.947 21.000

No caso de se adicionar gas de recuperacao na entrada do terceiro leito, supondo
que nao houvesse problema de temperatura na planta (nos trocadores de calor e nos



primeiros dois leitos cataliticos), ja haveria problemas de conversao na adicao de gas de
recuperacao, conforme mostrado na Tabela 14.

Tabela 14: efeitos da adicao de enxofre no segundo leito do conversor.

Conversao global nos leitos (%) Prod. Temp.
12 20 3¢ 4% Vapor Saida 12
leito leito leito leito t/h leito

65,20 77,64 89,89 99,72 104,71 634,00
67,30 66,74 8540 99,24 96,89 642,00
69,60 53,77 79,98 98,40 89,17 649,00
72,00 38,06 73,30 97,09 81,44 658,00

Portanto, diante da impossibilidade de atingir conversao global maior que 99,70%
utilizando o gas de recuperacao no terceiro leito, € possivel prever que o mesmo ocorrera
para adicdo de gas no quarto leito. Também, deve-se comentar que, no caso de adi¢ao
de gas no terceiro leito, os dois primeiros convertem menos do que 0 necessario por
efeitos de termodinamica, ou seja, a reacao para conversdo de SO2 em SOs atinge o

equilibrio na temperatura de operacao.

Desta forma, os dois primeiros leitos seriam subutilizados caso fosse mantida a
mesma quantidade de catalisador devido ao baixo fluxo de gas e devido ao efeito
termodinamico. Portanto, isso levaria a mudancgas na distribuicdo de catalisador, pois os

dois ultimos leitos deveriam compensar a perda na conversao dos dois primeiros leitos.

Verificou-se que, para atingir a conversdo necessaria, utilizando apenas 21.000
kg/h de enxofre bruto, seria necessario diminuir a quantidade de catalisador do primeiro
e segundo leitos em 21% e 15%, respectivamente, e aumentar em 36% € 79% a
quantidade de catalisador do terceiro e quarto leitos. Portanto, o aumento total de
catalisador na planta seria de 79%. Esse aumento total é impraticavel em uma planta
industrial, tanto por motivos de custo operacional quanto por espaco fisico necessario
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para colocar esta quantidade de catalisador numa planta de &cido sulfurico 3:1

convencional.

Calculou-se também que, mesmo com a adicdo de catalisador nos dois ultimos
leitos cataliticos, € quase impossivel atingir o equilibrio da reagao no ultimo leito e obter
conversao maior que 99,7%. Isto se deve ao aumento do fluxo de gas no ultimo leito que
resulta no aumento de perda de carga do sistema, uma vez que a quantidade de

catalisador é maior.

Da mesma forma, adicdo de gas de recuperacdo no quarto leito também nao é
recomendada, uma vez que todos os problemas citados acima (trocadores de calor,
quantidade de catalisador, equilibrio da reagao, aumento de perda de carga, etc.) seréo
observados.

Portanto, conclui-se que a adigdo de gas de recuperacdo no terceiro ou quarto
leitos nao € viavel técnica e economicamente, devido ao aumento de catalisador na planta

e a baixa conversao.

10 Desafios técnicos para processamento do gas de recuperacao

Depois de apresentados os balan¢os de massa e as conclusdes relativas a cada
uma das alternativas técnicas, deve-se refletir se a solugao apresentada é factivel. Ha
restricoes em relagdo aos materiais utilizados para processamento, dependendo das
temperaturas de operacdo do gas de recuperacdo. Mais adiante, uma prévia dos
problemas técnicos de processamento sera dada, visto que as condi¢cdes de operagcao

sao criticas.

Primeiramente, os numeros apresentados no Quadro 4 consideram a recuperacao
de diéxido de enxofre de fosfogesso com temperaturas em torno de 1.100 °C. Nestas
condicoes de operagdo, mesmo 0s agos inoxidaveis comecam a perder as caracteristicas
estruturais e podem sofrer falhas por fadiga, stress ou corrosdo. As dificuldades, neste

caso, sdo as de processar um gas em altas temperaturas com metais. Isto poderia ser



contornado com a utilizagdo de material refratario, cuja temperatura de operacéo pode
chegar a até 1200 °C (LAYER, 2002, p. 622).

Outra dificuldade é conectar duas plantas (planta de acido sulfurico e de gas de
recuperagéo) que operariam com pressodes diferentes devido ao fluxo de gases. Neste
caso, o desafio seria manter dois sistemas continuamente balanceados, o que poderia
interferir na perda de carga dos leitos cataliticos da planta. O aumento na perda de carga
da planta pode levar a diminuicdo da conversao global (LOUIE, 2005, sec. 3).

Normalmente, ao processar materiais solidos, ha materiais particulados
misturados no gas (particulas finas). Muitas tecnologias de remocado de materiais
particulados sédo sugeridas, principalmente para plantas de acido sulfarico (LOUIE, 2005,
sec. 2). Porém, outras impurezas contidas do fosfogesso podem ir para a fase gasosa,
tais como fluor e cloro (BECKER, 1989, p. 220), 0 que pode resultar em graves problemas

de corrosao na planta e envenenamento do catalisador.

Remocéao de umidade do gas de recuperacao também é necessaria para utilizacao
na planta de &cido sulfurico. As torres de secagem sédo normalmente projetadas para que
0 ar na saida atinja o ponto de orvalho menor que -40 °C (LOUIE, 2005, sec. 4), pois a
umidade na planta diminui a resisténcia mecéanica do catalisador e resulta em problemas
graves de corrosdo. Portanto, o desafio seria retirar umidade do gas de recuperacao na
temperatura de processamento proposta no Quadro 4.

Por fim, a aplicagao pratica dos resultados deste trabalho € uma soma de desafios
técnicos, passando por materiais de construcdo e processamento. Esta é uma parte de
um estudo que envolve muitas &reas da engenharia. Porém, a resposta apresentada por
este trabalho é suficiente para indicar que o processo de recuperacao de dioxido de
enxofre de fosfogesso € possivel em plantas de acido sulfurico considerando as
tecnologias atuais.
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11 Conclusao

Conforme apresentado, a producdo de &acido fosférico no mundo tende a
aumentar, devido as crescentes demandas por fertilizantes e para suprir a alimentagao
humana e animal. Porém, como conseqiéncia do processo de producao deste insumo,
um residuo é gerado, o fosfogesso, que pode causar diversos problemas ambientais.

Uma das alternativas para reutilizar o fosfogesso é retirar dioxido de enxofre do
mesmo e utilizar este gas em plantas de &cido sulfurico. Porém, para recuperar este
material industrialmente, ha varias opcdes de como processa-lo. Discutiram-se as
possibilidades de utilizar este gas no queimador de enxofre € no conversor catalitico de
uma planta de &cido sulfurico.

As equacbes de balango de massa e energia foram resolvidas utilizando um
programa em Visual Basic que foi desenvolvido considerando dados industriais de
quantidade de catalisador e producdo diaria de &cido e vapor. Também foram
contempladas as temperaturas, vazées e concentragcbes mais proximas possiveis da

realidade.

Conclui-se do resultado das equagbes que é possivel adicionar o gas de
recuperagado na planta de acido sulfurico no queimador de enxofre, com concentragao
proxima de 5,5% de didxido de enxofre. A temperatura do gas deve ser alta, por volta de
650 °C, para nao prejudicar a producdao de vapor da planta. Também é necessario
controlar a vazdo de ar atmosférico para manter a concentracdo em 11,2% de SOz no
queimador. No entanto, a determinacéo de alguns valores de temperatura ainda é um
desafio para utilizacdo de materiais, mas existem alternativas técnicas para contornar
este problema.

Desta forma, mostrou-se a possibilidade de economizar 51% de enxofre bruto na
planta de acido sulfurico através da utilizagdo do gas de recuperagdo, o que,
considerando os dados apresentados, pode representar o consumo de até 1.200
toneladas métricas de fosfogesso por dia, o que pode levar a uma consideravel
diminuigdo do estoque desse subproduto no meio ambiente.
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Figura 14: esquema industrial de uma planta de acido sulfurico.



14 Anexoll

A representagéo do programa desenvolvido em VBA pode ser verificada na Figura
15, sequir.
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Figura 15: ilustracao do programa desenvolvido em Excel para calculo de

balancos de massa e energia.
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