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RESUMO

O processo da dessublimac¢do do hexafluoreto de urdnio € uma etapa importante
no ciclo do combustivel nuclear, exigindo-se nessa fase o uso de trocadores de calor,
construidos segundo projetos de concepgfio especial, levando em conta que o produto
passa pelos estados sdlido, liquido e gasoso, e considerando que sdo necessdrias
defini¢des de projeto rigidas quanto ao aspecto de seguranca.

Este estudo abrange o desenvolvimento desses trocadores de calor em varias
escalas de projeto desde a escala de bancada até o projeto conceitual para a escala
industrial. Para a escala semi-industrial fez-se a simulagdo do processo de dessublimagdo
do hexafluoreto de urdnio para se analisar o comportamento da recolha do produto como
um s6lido no interior do trocador de calor, frente a diferentes condi¢des operacionais do
processo. Percorreram-se as etapas do projeto piloto e semi-industrial, visando-se atingir
o projeto definitivo, ou seja o equipamentc em sua forma e tamanho industriais. Durante
as fases do projeto conceitual surgiram diferentes frentes de pesquisa e que envolviam
atividades de selecdio de materiais, e conceitos de projeto para levar em conta aspectos de
seguranga industrial.

Considerando o exposto realizou-se um trabalho no sentido de conceber, projetar,
construir, instalar e operar um equipamento capaz de recolher o UF; de maneira a se
integrar esse equipamento nas instalagdes piloto do ciclo do combustivel nuclear, sendo

essas plantas quimicas denominadas usualmente de Conversdo de Urénio.



ABSTRACT

The process of uranium hexafluoride dessublimation is one of the most important
steps in the cycle of the nuclear fuel, requiring at this stage the use of heat exchangers
which must be built under strict design conception, due to the fact that the final product
passes through the solid, liquid and gaseous states, taking also in account that rigorous
security aspects must be included in the project.

The present work describes the development of such heat exchangers, which
ranges from the bench scale equipment to the design concepts for the industrial scale
equipment. For the semi-industrial equipment a simulation program was developed and
the predicted results permit to analyse the recovery behavior ot the solid product within
the heat exchanger under various operational conditions of the process. After the bench
scale equipment a pilot plant and a semi-industrial plant were designed and set-up in
order to obtain data for the final design project of an industrial scale plant. During all
phases of the experimental study various aspects of research on material selection and
industrial security were carried out.

Finally the present work reports all the studies, theoretical and experimental,
required to design, to built, to set-up and to operate with eficiency and security an
equipment able to recover UF, in a way that it may be itergrated with all the other
experiment of a nuclear fuel cycle pilot plant, which are commonly denominated

Uranium Conversion Chemical Plant.
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CAPITULO 1

INTRODUCAQ

Com o inicio do desenvolvimento cientifico-tecnologico do Ciclo do Combustivel
Nuclear, tornou-se necessario o desenvolvimento de processo quimicos que integrariam

as diversas unidades de fabricagdio dos diferentes compostos quimicos do urénio.

Estes processos quimicos sdo descrito de forma simplificada como se segue: &
saida da unidade de mineracio do wurdnio, obtém-se um produto denominado
"concentrado de urénio”, contendo cerca de 75 % em urédnio, sendo pratica usual o seu
transporte até outras unidades de processamento quimico chamadas tradicionalmente de
Conversdo. Estas unidades tem por objetivo a obtencdo do hexafluoreto de urénio, que é a

matéria prima utilizada nas unidades de enriquecimento isotdpico do urénio.

O dominio da tecnologia para o processamento do urfnio no Brasil, envolveu
etapas de pesquisa com fortes componentes tecnolégicas. O inicio desse desenvolvimento
deu-se inicialmente 4 escala de bancada, evoluindo posteriormente para a escala piloto ¢
numa fase posterior realizando-se os estudos em unidades semi-industriais. Nesse
contexto fez-se o denominado Projeto Quimico, para cada uma das fases constituintes da
Planta de Conversfio, quando se definiu os diferentes processos quimicos e as diferentes
capacidades de produgfo para cada etapa desse desenvolvimento tecnologico, com a
finalidade de se dominar o ciclo do combustivel nuclear. O Projeto Quimico para as
escalas de bancada, piloto, e semi-industrial foi concebido e desenvolvido nas trés
grandes etapas tradicionais que o constitui:

e Projeto Quimico Conceitual
¢ Projeto Quimico Basico e,

s Projeto Detalhado.



O trabalho que aqui se apresenta, insere-se nesse contexto, € consta da etapa do
desenvolvimento cientifico - tecnolégico que levou a obtengdo de um trocador de calor de
projeto especial, e que testado e operando em regime continuo de produgiio de UF, € hoje
parte integrante do Ciclo do Combustivel Nuclear do Instituto de Pesquisas Energéticas e

Nucleares.

Esses trocadores que foram projetados nas escalas de bancada, piloto e semi-
industrial foram construidos, testados e postos a funcionar para uma gama de parimetros
de processo preestabelecidos. Esses equipamentos operaram em plantas de produgfo do
hexafluoreto de urinio de diferentes capacidades, e com o0s quais chegou-se a um projeto

final.

Foi nesses equipamentos que se manuseou o hexafluoreto de urinio nos estados
solido, liquido e gasoso, porque assim o processo o exige. Com o transcorrer do
desenvolvimento tecnolégico, deu-se atengdo especial ao desenvolvimento do projeto
desse trocador de calor, devido ao fato de quase nada se conhecer sobre ele, pela literatura
disponivel, e ainda por ser considerado um “equipamento estratégico” integrante do ciclo
do combustivel nuclear, porque € nele que se dfio as etapas de recolha, purificagio parcial,
armazenamento temporario em processo, ¢ descarga do UF, liquido para tanques de

estocagem.

Sendo o hexafluoreto de urdnio a matéria prima para as unidades de
enriquecimento isotopico, a partir das quais que se obtém o combustivel nuclear sob a
forma de compostos de urdnio enriquecido, e devendo ele se enquadrar dentro de
especificagbes de composigdo quimica muito rigidas, torna-se ele alvo de uma grande
importdncia no Ciclo do Combustivel Nuclear. As operagGes para sua obtenglo e
purificacdo, em conseqgiiéncia sdo vitais, para o dominio, a nivel nacional, das tecnologias

integrantes do ciclo do combustivel nuclear.



Assim, fez-se necessdrio conceber, projetar, construir, montar ¢ seguidamente
operar, de modo continuo, esses trocadores de calor especiais, com a finalidade de se
chegar ao trocador considerado adequado a uma unidade industrial. Para tal, estudaram-
se todas as etapas desde a defini¢io basica de um projeto conceptual, até a obtengfo do
projeto detalhado do equipamento capaz de servir aos propésitos previamente
estabelecidos, além de se analisar aspectos relevantes para a construgio do equipamento
em estudo, analisando-se, por simulagfio, como as varidveis do processo tais como
temperatura da mistura gasosa & entrada, temperatura do fluido de refrigeragfo, pressdo
de processo, composi¢io da mistura gasosa da alimentacdo, interferiam no processo de
recolha do hexafluoreto de urdnio. Dentre as diversas geometrias existentes de trocadores
de calor, selecionou-se o trocador de calor do tipo carcaga e tubos, com uma geometria
interna especial, para melhor se adaptar aos processos de transferéncia de momento,

energia € materia.

No estudo agora apresentado, além de se descrever passo a passo o
desenvolvimento tecnoldgico realizado, para obtengdo do melhor projeto do equipamento,
consta também a andlise do comportamento do equipamento projetado frente as varidveis

do processo ja citadas.

Pode-se descrever resumidamente o processo quimico para a obtengfio do UF,
como sendo resultante da reacfio do tetrafluoreto de urfnio sélido, com o fldor, gas,
deixando a unidade de rea¢fio sob forma de um gés, a uma temperatura de por volta 600
°C. Para recolha ainda em processo de fabricacio, ¢ submetido a processos de
transferéncia de calor no interior de trocadores de calor, recorrendo-se a temperaturas que
podem atingir cerca de 50 °C negativos. O hexafluoreto de urdnio, ao contatar com tais
temperaturas se sublima (ou dessublima), passando diretamente do estado gasoso para o
sélido, sendo entfio recolhido em bateladas no processo de fabricacdo como um sélido
que vai se depositando sobre os tubos do trocador. O trocador de calor vai deste modo
armazenando esse produto, ocorrendo em simultdneo uma etapa de purificagfo, ja que os

compostos ndo condensaveis € presentes na mistura gasosa fluem ao longo do trocador



em direcfio a sua saida, nfo sendo retidos no interior do equipamento. Os compostos
integrantes da mistura gasosa sfio entdo conduzidos para sistemas de absorcfo de gases
efluentes do processo quimico. Apds o enchimento dos trocadores de calor que recolhem
o hexafluoreto de urfnio em processo, ¢ descarregado por bateladas, e estocado em
grandes reservatdrios, projetados para transporte desse composto quimico. O processo
descrito pode ser acompanhado pelo diagrama de blocos apresentado na figura 1-1
seguinte. O flior € aquecido e misturado ao UF, no topo de um reator tubular
denominado reator de chama, ocorrendo ai a reagdo de producio do UF, . O fluxo gasoso
contendo o hexafluoreto de urdnio ¢ em seguida filtrado a uma temperatura de cerca de
250 °C, para se retirar do fluxo da mistura gasosa as particulas sélidas do material que ndo

reagiu no reator, sendo os gases encaminhados para unidade de recolha do UF, , que em

ultima analise € o objetivo deste estudo.

Para obedecer a condig¢fes dtimas de cinética quimica o flGor que € utilizado em
excesso no processo flui por uma primeira unidade de recolha do hexafluoreto de urénio,
denominada de dessublimagfio primaria, e¢ misturado com nova quantidade de
tetrafluoreto de urénio, produzindo mais UF; , que agora alimenta as unidades de
dessublimagfio secundéria e tercidria. Os trocadores de calor que integram essas unidades
trabalham a temperaturas menores que a utilizada na unidade de dessublimag¢fo priméria,

ja que a composi¢io da mistura gasosa a entrada de cada uma dessas unidades ¢ diferente.

Apbs a etapa de recolha em processo do hexafluoreto de urénio, para a operagio
de descarga, os trocadores de calor sdio transformados em vasos fechados, bloqueando-se
todas as valvulas de processo, sendo aquecidos por um fluido térmico adequado. O
aquecimento da massa do UF, a por volta de +85 °C, faz com esse composto passe para a
forma liquida sob efeito de sua propria pressio de vapor, sendo entio descarregado desde
os trocadores de calor, dessublimadores, onde se encontrava armazenado como um s6lido,

até o tanque de estocagem final.
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Figura 1-1 Diagrama de blocos: fluxo dos gases de processo

trocador de calor estudado difere dos tipos convencionais existentes e que sfo utilizados
normalmente nos processos quimicos, no tocante a sua geometria interna, devido as
operagdes envolvidas nos processos de dessublimagdo e sublimagio, ou seja devido as
mudangas de estado de géds para sélido, quando da captura do hexafluoreto de urdnio e

mudanga de solido para gas ¢ para liquido, quando da operagfo de descarga do produto. A

.



geometria interna desses trocadores foi resultado de um projeto especial capaz de levar
em conta a deposigfio do produto sob a forma de sélido, e que devido a sua porosidade se

comportar como um isolante térmico.

As dificuldades apontadas justificaram e exigiram um estudo relativamente longo
e preciso. Neste trabalho pretende-se dar conta das diferentes etapas de desenvolvimento
do referido equipamento, relativo ao trocador de calor para recolha do hexafluoreto de
urénio, envolvendo as escalas de bancada, piloto e semi-industrial e que foram integrantes
da pesquisa vivida, resultando na fabricagdo do dessublimador & escala semi-industrial,
ponto crucial para o conhecimento tecnoldgico necesséario para o desenvolvimento do

projeto do equipamento a escala industrial.



CAPITULO II

2 - ANALISE DA LITERATURA

2.1 - Introducdo

Consultando-se a literatura especializada sobre trocadores de calor, verifica-se a
existéncia de uma vasta gama de citagdes referentes aos mais diversos tipos de
equipamentos utilizados para fins de troca térmica na indistria quimica. Apesar da
literatura ser em grande quantidade raramente trata de equipamentos que operam em
processos quimicos com mudancas de estado liquido/gés/solido. Além disso, os
trocadores de calor, quer sejam do tipo tubular, carcaga e tubos ou de placas,
freqlientemente trabaltham com liquidos, e/ou gases, ocorrendo raramente casos com
presenca de sélidos e fluidos. Os trocadores de calor que operam na presenca de fluidos e
solidos na maioria das vezes limita-se a processos que envolvem cristalizagfo a partir de
solucBes concentradas, ou sistemas de particulados, quer sejam leitos fluidizados ou leitos
moveis. Por exemplo, no caso de cristalizadores de pelicula descendente, verifica-se que a
camada solida formada a partir do processo de cristalizagio € raspada continuamente das
superficies de froca térmica tornando o fluxo de calor mais ou menos constante a medida

que o processo progride, formando o sélido cristalizado no interior do trocador.

A literatura também faz referéncia a sélidos presentes em pequenas quantidades
nos processos de troca térmica, resultantes da formag#io de incrustagdes ¢ de deposigdes,
oriundas do préprio processo, ou da corrosfio do equipamento, quer essa corrosdo seja do

tipo quimico ou eletroquimico.

No ambito geral, a bibliografia existente sobre a transferéncia de calor ¢ muito

extensa, analisada quer sob uma perspectiva mais cientificada, apresentando-se modelos



representativos dos processos de transferéncia de momento, de calor e de massa, ou
estudada sob um ponto de vista tecnolégico, descrevendo-se os diferentes tipos de
equipamentos utilizados nas industrias quimicas, ou aspectos relevantes de construgéo
mecénica dos trocadores de calor e projeto de seus componentes, obedecendo as normas

existentes.

No presente estudo considere-se a analise da literatura existente sob os pontos de
vista que mais interessam ao trabalho aqui proposto, fazendo-se especial referéncia aos
processos de troca térmica em presenga de solidos depositados sobre as areas de troca
térmica, citagdes de normas e padrdes que definem os aspectos de projeto, ¢ fabricagio
dos trocadores de calor. Incluiram-se também na andlise da bibliografia os trabalhos que
tratam dos processos de condensagio, ja que esses processos se assemelham muito ao da
dessublimagfio/sublimacio do hexafluoreto de urinio. Considerou-se também a literatura
que trata em detalhe da construgdio de trocadores de calor, uma vez que o trabalho
envolveu etapas importantes de tomada de deciso no tocante a escolha do tipo de
trocador mais adequado ao processo de dessublimagio do hexafluoreto de urédnio,
incluindo o estudo e andlise de critérios de construgdo, levando em conta fatores de

seguranca industrial, ja que nesse equipamento manuseiam-se compostos letais. Incluem-

se também referéncias a artigos que tratam das propriedades dos compostos quimicos

envolvidos no processo.

2.2 - Condensacio / sublimacio / dessublimacio

Sendo o processo de condensa¢fio amplamente utilizado nas inddstrias quimicas e
nas unidades geradoras de energia, usando os mais diversos tipos de trocadores de calor, a
literatura publicada é ampla. No que se refere a transferéncia de calor em seus aspectos
mais gerais aparecem as obras de McAdams (1954), Jacob (1957), Kay (1963), além de
outros trabalhos que fratam com mais detalhe do projeto dos trocadores de calor; Kem
(1950), Ludwig (1965) e Rosechnow ¢ Hartnett (1973). Ao se realizar o levantamento

bibliografico constatou-se que as publicagdes referentes a um solido presente no processo



de troca de calor como produto principal do processo, depositado sobre as superficies de
troca térmica, resumiam-se aos processos de cristaliza¢io em solugéo, ou alguns trabalhos
sobre a obtengdo do hexafluoreto de urdnio, sendo que as publicagdes que tratam dos
processos de cristalizag@io em solugdes saturadas, fugiam ao escopo deste estudo. Quanto
aos processos industriais que tratam da sublimagio ou dessublimagio pouco se publicou.
Dentre os trabalhos encontrados salientam-se o de Goulike e Amitin (1986) que fizeram
um levantamento de todos o0s processos industriais que usam a sublimagfo e

dessublimagdo, como etapas importantes nas mais diferentes industrias quimicas.

Chyu e Natarajan (1996) que utilizando o processo de sublimagio do naftaleno,
analisaram o efeito de diferentes formas geométricas, sobre os processos de troca térmica.
Fu e outros (1995) trabalhando também com o processo de sublimagdo do naftaleno,
determinaram os coeficientes de transferéncia de calor e de atrito, para um sistema
contendo aletas e tubos, e utilizando diferentes espacamentos entre as aletas para regimes

laminares e turbulentos do fluido em estudo.

Do mesmo modo Ko ¢ Wong (1986) analisando o processo de sublimagfo do
naftaleno, concluiram que a eficiéncia da transferéncia de calor dependia das
caracteristicas da corrente gasosa, ¢ recorrendo a analogia entre os processos de
transferéncia de calor e massa determinaram o coeficiente de transferéncia de massa para
a fase gasosa, num sistema de tubos concéntricos. Dentre outros autores que utilizaram os
processos de sublimagio e/ou dessublimag8o encontram-se os trabalhos de Sparrow e
Reipschneider (1986), Perez e Sparrow (1985), Sparrow (1980), Dhir e outros (1977),
Ueda e Takashima (1977), Saboya e Sparrow (1974), Hardin e Dyer (1973), Bilik e
Krupiczka (1983).

2.2.1 - Tipos de condensagio.

Os processos de dessublimacfio e de condensagdo sdo semelhantes e podem ser

abordados por modelos matematicos que em muito se assemelham. Nos processos de



10

condensacfio leva-se o vapor a mudar de estado formando uma fase liquida, por remogfo
do calor latente de vaporizag@o. Durante a fase do projeto conceitual de um condensador,
define-se cada a caso a geometria mais apropriada dos trocadores de calor em analise.
Nos processos em que o composto passa de solido para gds ou de gas para sdlido
diretamente, sublimacdo ou dessublimacdo, leva-se o componente sublimavel -
dessublimével da mistura gasosa a mudar seu estado por remogéio do calor latente de
sublima¢@o, buscando também nestes casos a geometria mais adequadas para o

equipamento em que se processardo essas mudangas de fase.

Quando o fluxo de um vapor puro ou de uma mistura, contendo ou nfio compostos
gasosos ndo condensaveis, entra em contato com uma superficie que estd a uma
temperatura abaixo da temperatura de saturacdo, ocorre a condensacfio. Enquanto a
condensacédo ocorre sob a forma de uma pelicula liquida continua de condensado, ou na
forma de gotas sobre as dreas de troca térmica, o processo de dessublimaco origina uma
camada soélida irregular. Dependendo das condigdes do processo, temperatura e pressdo,
em que a condensagdo ou a sublimagfio ocorrem, podem originar-se névoas no fluxo da
mistura gasosa devido a mudanga de estado do composto que ainda presente na corrente
gasosa se liqiiefaz ou se solidifica e ¢ transportado pelo fluxo de gases ndo condensdveis
ao longo do equipamento. Dentre os diversos pesquisadores que estudaram a formacfo de
névoas nos processos de condensagio tem-se: Brouwers (1991), Brouwers e Geld (1996),

Brouwers (1992), Brouwers ¢ Chesters (1992), Lo Pinto (1982) e Steinmeyer (1972).

Sendo os trabalhos publicados sobre condensagdo em grande ntimero e com os
assuntos diversificados, e para methor se entender os diferentes mecanismos que ocorrem
na condensagdo, considera-se a seguinte divisdo:

e condensa¢do ocorrendo no interior dos tubos e que podem estar posicionados na

vertical ou na horizontal: Breber e outros (1979), Jaster € Kosky (1976);

e condensacgdo externa a tubos aletados dispostos vertical ou horizontalmente; Katz e

Young (1954): Young e Ward (1957).
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Além da divisdo anterior, a condensa¢fo pode ser analisada sob o ponto de vista
hidrodindmico do vapor, e neste caso classificada como se segue:
¢ condensado sob forma de pelicula: Taitel e Duckler (1976);
¢ condensado sob regime turbulento da mistura gasosa: Colburn {1934); Rohsenow e

outros (1985), Ducler (1959).

Levando-se em conta os compostos que participam do processo, a condensagéio

pode ser estudada como:

» condensagdo de simples componente: Nusselt (1916);

¢ condensagio de misturas multicomponentes condensaveis: Bernhardt e outros (1972),
Toor (1964), Stewart e Probe (1964);

¢ condensagfio na presenca de nfo condensdveis, Webb e Panchard (1979), Mazzarotta e
Sebastiani (1995), Cuptor (1991), Cobo e outros (1996), Karapantsios e Karabela
(1995), Karapantsios e outros (1995), Banwart e Bontemps (1990).

Os aspectos de miscibilidade dos compostos constituintes dos fluxos de processo
também devem ser levados em conta no processo da condensa¢fio. Em alguns processos
de condensacdo, ocorrem casos em que ndo hd mistura da fase liquida do condensado
com a comrente gasosa. Deo (1979) e Sardesai (1979), verificaram que o grau de
miscibilidade do condensado com os gases do processo ndo era fator importante a ser
considerado nos casos em que as concentragdes dos compostos eram elevadas e em

presenca de gases nfo condenséveis.

Em geral a condensagfio ocorre a partir de um vapor puro ou mistura de vapores,
saturados ou superaquecidos a uma temperatura do processo, e que contatam com uma
superficie que estd a uma temperatura abaixo da temperatura de saturacdo. Essa
temperatura da superficie de troca térmica é mantida a custa da circulagiio de um fluido de
refrigeracio, fazendo-se presentes nesses processos de transferéncia de calor as seguintes

resisténcias:
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o resisténeia do lado do fluido refrigerante, somada 2 resisténcia da parede do tubo por
onde circula esse fluido e uma resisténcia devido as camadas de incrustagfio sobre as

paredes;

e existéncia de trés resisténeias no lado do condensado; uma devido a pelicula do
condensado, uma na regifio da interface entre a camada liquida do condensado e o

vapor, e uma terceira resisténcia no lado do vapor, que flui sobre o condensado.

A resisténcia originada pela pelicula liquida do condensado esta sempre presente,
devido ao proprio processo de condensagfio originar essa camada liquida sobre as areas de
troca térmica. Quanto ao movimento dessa camada de liquido condensado, € importante
se analisar se seu comportamento € laminar ou turbulento, e quais os efeitos provocados
no processo pela velocidade de circulagfo da mistura gasosa. Conforme a intensidade da
velocidade da corrente gasosa podem, por exemplo, originar-se ondulagdes sobre a
superficie do condensado, alterando as taxas de troca térmica. JA no caso da
dessublimagéo, a camada que se forma ¢ solida, e esses efeitos ndo ocorrem, até mesmo
porque a velocidade dos gases definidas para os processos de dessublimagfo € baixa

originando regimes do tipo laminar.

Durante um processo de condensagio, em que a camada de condensado contém
mais de um componente, ¢ importante se fazer uma analise detalhada dos processos de
transferéncia de matéria, podendo ocorrer dois casos extremos:
¢ origina-se a mistura formando-se uma camada liquida inica, uma s6 fase;

s nfio ocorre a mistura completa na camada de condensado e tem-se varias fases.

Para a interface wvapor/liquido, realizaram-se estudos sobre condensagio de
vapores de substdncias puras, concluindo-se que a resisténcia na interface apresenta

maiores valores quando estudada através da teoria cinética dos gases, Scharge (1953).
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Para misturas multicomponentes, assume-se a hipétese da existéncia de um
equilibrio vapor/liquido na interface, para uma dada temperatura da interface, existindo
uma relagfio entre a composi¢do de interface do vapor e do liquido, que ¢ dada por uma
constante, sendo fungfio da temperatura da interface, da presséo total do sistema e das
composicdes do vapor e do liquido. Trabalhos pioneiros levaram em conta um fator
corretivo, para considerar o efeito do calor sensivel, e dentre eles citamos as publicacdes
de Ackermann (1937) e de Colburn e Drew (1937). De modo semelhante Krishna e outros
(1976) equacionaram o fluxo condutivo de calor na interface vapor/liquido, considerando

um fator corretivo, representativo da parcela do calor sensivel:

e . (T -T)
G =hge’ (T, -T,)=he é‘m (2.2.1-1)

= p p (2.2.1-2)

ni
C =D +Cp (2.2.1-3)
iy

Para o caso da transferéncia de matéria, a resisténcia aumenta quando a fase vapor
¢ constituida por dois ou mais componentes, ¢ nfio se tratando de misturas eutéticas ou
liquidos que apresentem composigfio azeotropica. Caso a fase de vapor contenha um
componente mais pesado, de menor volatilidade, apresentando valores mais baixos para a
difusividade que a dos componentes mais leves, com tendéncia a se condensar com mais
facilidade, resulta num actimulo dos componentes leves junto & interface. Nestes casos a

difusio do componente mais pesado ¢ lenta, surgindo uma resisténcia adicional &

transferéncia de matéria, com tendéncia de aumento do valor dessa resisténcia a medida
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que aumenta a presenca do componenie pesado, € com o fluxo total de condensado

formado pelas contribui¢des dos processos de difusfio e da convecgio.

Toor (1964), Stewart e Probe (1964), consideraram a Lei de Fick generalizada
conjuntamente com o modelo da pelicula, para os casos da transferéncia de matéria na
interface, enquanto Krishna e Standart (1976) desenvolveram uma solugfio exata para as
equacdes de Maxwell - Stefan. Krishna e Standart (1979) estudaram posteriormente a
condensacfo de misturas multicomponentes em presenca de gases nfo condensaveis,
obtendo equa¢des que podiam ser utilizadas para o célculo das taxas locais de
transferéncia de calor e matéria, na condensagfo de misturas bindrias ou de
multicomponentes. Podem ainda ocorrer casos em que o condensado é formado por
liquidos imisciveis, originando-se camadas estratificadas, dependendo a resisténcia da
pelicula de como se distribuem essas camadas. A condensagio nesses casos foi estudada

por Bernhardt e outros (1972), Akers e Turner (1962), Polley ¢ Calus (1978).

2.2.2 - Coeficientes de transferéncia de calor.

A equaco de projeto para um trocador de calor ¢ dada por:

g, =U A,AT, (222-1)

Os casos mais simples da condensagdo $30 0s que apresentam uma variagio linear
de diferen¢a de temperaturas com a taxa de transferéncia de calor, variando a entalpia
também linearmente com a temperatura. Enquadram-se nestes casos, os processo de
condensacio de vapores puros & temperatura constante, misturas azeotropicas e eutéticas,
sendo vélida a hipdtese de forca motriz definida pela média logaritmica das temperaturas,
para os casos de vapor saturado & temperatura constante. Se a condensagfio ocorrer numa
condigdo tal que o coeficiente local de transferéncia de calor, para pelicula de
condensado, diminuir ao longo do fluxo ¢ o coeficiente de transferéncia de calor do fluido

de arrefecimento permanecer constante, define-se um coeficiente global de transferéncia
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de calor corrigido, mesmo para os casos de condensagfio de vapor puro, determinando-se
os coeficientes locais de transferéncia de energia. Trabalho pioneiro para a condensagéo
em regime laminar, para superficies curvas e planas, foi desenvolvido por Nusselt (1916),
que estudou os coeficientes para a transferéncia de energia em superficies planas
dispostas nos sentidos vertical ¢ horizontal e para sisternas onde ocorria a condensagéo no

interior ou no exterior de tubos.

Num processo de condensaciio a velocidade do fluido é um pardmetro importante.
Quando os gases fluem com velocidade elevada, originam fluxos de calor por convecgfio
forgada, e nestes casos modifica-se a espessura da pelicula liquida de condensado. A
velocidade do fluido pode ser de tal monta que origine um certo grau de turbuléncia na
superficie do condensado, alterando os mecanismos e as intensidades das transferéncias
de calor e massa Para casos de condensaciio no interior dos tubos tem-se o trabalho de
Jaster e Kosky (1976), que desenvolveram modelos para casos em que ela ocorre sob
forma estratificada, anelar ou em regime de transigfo, além dos trabalhos de Breber e
outros (1979), Taitel e Dukler (1976), Palen e outros (1977), Zivi (1964), Boyoko e
Kruzhilin (1967), Kosky e Staub (1971), Altmane outros (1960), Carpenter ¢ Colburn
(1951).

No caso da condensacgfio ocorrer exteriormente a um banco de tubos, em regime de
convecgdo forgada, aparecem na literatura os trabalhos que equacionam os processos de
transferéncia de calor e massa tais como os de Wilson (1972), Shekriladze e Gomelauri

(1966), Fujii e outros (1972), Nicol e outros (1978), ¢ Fujii e outros (1979).

Durante a elaboragio do projeto de um trocador de calor, calculam-se os
coeficientes de transferéncia de calor e matéria utilizando por exemplo, o modelo da
teoria da pelicula. Assim, o nimero de Nusselt para o caso da transferéncia de calor entre
um gas e uma superficie sélida, sob condicio de regime turbulento, no interior ou no

exterior de tubos pode ser por:



16

Nu=a,Rel Pr, (2.2.2-2)

sendo a,, a,, a, constantes dependentes da geometria considerada.

Chilton e Colburn (1934) apresentam:

(7 4) b
Ju=— Pr, =bRe) (2.2.2-3)
n, Cpfg

onde by, b, e b, sdo constantes numéricas. Considerando a analogia entre a transferéncia

de calor e matéria tem-se;

A
jo =P8 50, =R (22.2:4)

g

As equagOes anteriores foram desenvolvidas para superficies sobre as quais ndo
existe uma pelicula liquida em movimento, como ocorre na grande maioria dos processo
de condensacgdo. Caso exista a pelicula de condensado em movimento, como mostra o
trabalho de Price e Bell (1974), e em contato direto com a mistura gasosa fluindo sob
condigdo de regime turbulento, formam-se turbilhdes na superficie do liquido
condensado. Esta agitacdo da superficie leva a um aumento das taxas de transferéncias de
calor e massa, e para estes casos adicionam-se ao modelo fatores corretivos, que levam
em conta os efeitos dos turbilhdes. Pesquisadores tais como Bird e outros (1960) ¢
Berman.(1972) estudaram o aumento das taxas de transferéncia de matéria sob influéncia

da turbuléncia dos fluidos de processo.
2.2.3 - Resisténcia na interface.

A resisténcia na interface, no processo de condensagfo, ocorre como o proprio

nome diz, na interface liquido/vapor, € quando seu valor comparado com a das outras
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resisténcias é a de menor importancia. Para o projeto de um trocador de calor, considera-
se na maioria dos casos, que essa resisténcia é desprezavel, com o vapor ¢ o Hquido na
interface apresentando a mesma temperatura. No casos em que a condensagfio ocorre a
partir de um vapor puro, a baixa pressdo, por exemplo, menor que 0,03 bar, essa
resisténcia ndo pode ser considerada pequena a ponto de ser desprezada. Para estes casos

Berman (1967) desenvolveu um coeficiente para a interface vapor/liquido dado por:

it T

20, [ M, T AW PM,
[Z:rRT] g (223D

2~g,
sendo o, o coeficiente da condensagéo, determinado experimentalmente.

Além das resisténcias a transferéncia de calor, do lado do condensado, devemos
considerar para o projeto de um trocador de calor, as resisténcias do lado por onde circula
o fluido de arrefecimento. O coeficiente global de transferéncia de calor neste caso deve
levar em conta as resisténcias originadas pela propria parede do equipamento e as
resisténcias devido as incrustagdes que se formam durante o processo de troca térmica.
Para tal, pode se escrever uma expressfo representativa do coeficiente de transferéncia de

calor desde o lado do vapor até o lado do fluido de arrefecimento:

1 1 1 1
———— e — 2.2.3-2
W e 3

No caso da condensagdo de misturas multicomponentes ocorrem variagdes
significativas através da pelicula de gas, nas propriedades fisicas e nas propriedades de
transporte dos fluidos de processo. Estas variagGes se tornam significativas quando o
processo de condensagfio se apresenta controlado pela resisténeia na fase gasosa, sendo
causada principalmente nestes casos pelas diferengas de concentra¢fio e de modo menos
intenso pelas diferencas de temperatura. Por tanto, deve-se estar atento aos desvios
originados ao se calcular as propriedades da mistura gasosa, com erros que se podem

propagar nos calculos dos niimeros de Prandtl e Schmidt, e para os quais se consideram
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geralmente as médias aritméticas dos valores das propriedades, referentes a fase global

gasosa e & temperatura e concentragiio da superficie.

2.2.4 - Transferéncia de calor e propriedades dos fluidos

Analisando-se tanto as propriedades fisico-quimicas dos compostos envolvidos
num processo de condensagdo, como as denominadas propriedades de transporte,
constata-se que sofrem variagdes consideraveis, quando calculadas, por exemplo, para a
pelicula gasosa. Na condensagfo ocorrem variagdes das concentrages e da temperatura
dos compostos, com as primeiras originando alteragdes mais intensas nas propriedades
dos fluidos, e que se tornam mais significativas para os casos em que a resisténcia
controladora do processo estd na fase gasosa. Assim, durante a fase de projeto de um
trocador de calor, deve-se estar atento a essas variagGes ao se levar em conta as seguintes
propriedades:

e peso especifico,

e viscosidade,

» condutividade térmica,

¢ relagles entre temperatura e entalpia,

s calores especificos e latentes.

Ao se calcularem os coeficientes de transferéncia de energia considera-se as
propriedades fisicas & temperatura média da corrente dos fluidos, sendo valida esta
hipétese para os casos em que existam pequenas diferencas nas temperaturas
consideradas. Se as diferencas de temperatura forem grandes, os coeficientes podem ser
calculados para as temperaturas de entrada e de saida do processo, utilizando-se no
projeto um valor mais seguro, ou seja, o valor mais conservativo dentre os encontrados.
Para tais célculos, pode citar-se o trabalho de Frank (1978) que desenvolveu um método
considerando dois coeficientes globais de troca, para as temperaturas de entrada e saida
do trocador, levando em conta a hipdtese que o coeficiente de transferéncia de calor varia

linearmente com a temperatura.
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Havendo uma variacdo significativa das propriedades fisicas e de transporte dos
fluidos do processo, deve-se partilhar o perfil temperatura/entalpia em zonas,
determinando-se os coeficientes de transferéncia de energia e area de troca térmica para
cada uma dessas regides. Para os trocadores de calor de carcaga e tubos, em casos mais
simples, admite-se a hipétese simplificada para o cédlculo do coeficiente global de
transferéncia de energia, considerando uma relagfo temperatura/entalpia para cada fluido
envolvido. Silver (1947) utiliza esse tipo de calculo. Para os casos em que se determinam
as relagdes temperatura/entalpia podem ser consultados os trabalhos de Bell e Ghaly
(1972), Butterworth (1977).

2.2.5 - Geometria dos condensadores

Apesar de se considerar a dessublimagfio do hexafluoreto de urinio semelhante ao
processo de condensagdio em presenga de uma mistura gasosa de compostos ndo
condensaveis, os fatores a serem considerados quando do projeto do equipamento devem
ser analisados sob um ponto de vista que, no caso da dessublimagdo em presenca de um
solido que se acumula no interior do equipamento, requer certo cuidado quanto aos
critérios de projeto do trocador. Na condensacfio, os trocadores de calor podem ser
projetados para operarem nos processos quimicos tanto na posi¢io vertical como na
horizontal, sendo que na industria quimica utilizam-se trocadores de calor do tipo carcaga
e tubos, dispostos em ambas posi¢des. Durante a fase do projeto dos condensadores, leva-
se em conta parimetros tais como a natureza dos fluidos do processo, as pressdes
desenvolvidas, as incrustagdes que se formam sobre as dreas de troca térmica, a taxa de
corrosdo nas diferentes partes do equipamento, e as posi¢des que se situam no
equipamento dos bocais de entrada ¢ saida dos fluidos de processo. Murty (1982) em seu
trabalho estuda a condensagdo quando os condensadores s0 projetados para operarem na

posigdio vertical ou na horizontal.
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Nos condensadores posicionados verticalmente, quer a condensagdo ocorra no
interior ou no exterior dos tubos, deve-se considerar a influéncia da gravidade sobre a
pelicula de condensado formada sobre as paredes frias do equipamento e qual o
comportamento que essa pelicula apresenta frente aos fluxos da mistura gasosa. O sentido
em que os gases fluem, quer seja em cocorrente ou em contracorrente, assim como a
velocidade da corrente gasosa e da corrente liquida de condensado sdo paréimetros que
devem ser analisados ao nivel de detalhe para um bom projeto do equipamento. Se a
velocidade dos fluidos de processo, por exemplo, for elevada, deve-se evitar que o fluido
a ser condensado circule pelo interior dos tubos, evitando que se origine com facilidade o
arraste do condensado sob a forma de gotas, sendo entiio transportadas para zonas

indesejaveis do equipamento ou da prépria instalagfio da planta quimica.

Para o projeto de um trocador de calor do tipo carcaca e tubos, que opere na
posigiio horizontal, normalmente se utilizam conjuntamente com o feixe tubular,
chicanas, originando fluxos do tipo horizontal/cruzado e fluxo paralelo em relagfo aos
tubos. Além disso, quando disposto na posi¢éo horizontal, o trocador deve ter uma leve
inclinagfio para se evitar a inundag¢fio do equipamento pelo condensado, facilitando

também a sua descarga.

2.3. - Trocadores tipo carcaca e tubos

Para a escolha do tipo de dessublimador a ser utilizado no processo de produgio
do hexafluoreto de urdnio, fez-se uma andlise criteriosa e sistemética de vantagens e
desvantagens considerando os diferentes tipos de trocadores de calor disponiveis no
mercado. Mostrar-se-4, mesmo que de modo resumido, como podem ser classificados os
trocadores de calor, ja que foi o caminho percorrido para detalhar os critérios da selegio

do equipamento a ser utilizado como dessublimador do hexafluoreto de urénio.

Os trocadores de calor podem ser classificados em: tubulares, de carcaga e tubos,

trocadores de calor de placas, e trocadores de contato direto. Alguns autores se dedicaram
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a publicar trabalhos voltados mais para o projeto de trocadores de calor, e dentre eles o de
Kern (1950), Ludwig (1965), Rohsenow e Hartnett (1973). No presente estudo s se
consideram os trocadores de calor de carcaga ¢ tubos, também chamados de trocadores de

casco ¢ tubos ou permutadores de envélucro e tubos.

Dentre as diferentes maneiras de se classificar os trocadores de calor, pode-se
diferencia-los levando em conta fatores tais como:
» o0s tipos de processos de transferéncia de calor,
e grau de compactagfo das superficies,
¢ consideracdes gerais de projeto,
¢ arranjo dos fluxos dos fluidos de processo,
e vazdes dos fluidos de processo,

¢ mecanismos fisico-quimicos da troca térmica.

Néo cabe no contexto deste trabalho detalhar a descrigio de cada uma destas
classificagdes, citando-as aqui apenas a titulo de exemplo, para se poder analisar numa
fase posterior deste trabalho, como a escolha recaiu sobre um trocador de calor de carcaga

e tubos.

2.3.1 - Condensadores

Apesar da condensagfio ser praticada nos mais diferentes tipos de trocadores de
calor, este estudo se dirige principalmente aos trocadores de calor do tipo carcaga e tubos,

o tipo selecionado para uso no processo de dessublimacio do hexafluoreto de urinio.

Uma das preocupagdes da engenharia de processo no projeto de condensadores diz
respeito a inundagdo do equipamento, originada por excesso de condensado retido em seu
interior. Holmes(1950) e English e outros (1963) desenvolveram equag¢des que levam em

conta a taxa de inundagdo do equipamento durante os processo de condensaciio, enquanto
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a condensaciio com drenagem do condensado foi estudada por Yau e Cooper (1986),

Nicol e outros (1988).

Para o projeto de um condensador deve-se definir se a condensacéo se realizara no
interior dos tubos, ou no lado da carcaca exteriormente ao feixe tubular, e nesse sentido
aparecem os trabalhos de Boyko e Kruzhilin (1967) que estudaram a condensagio no

interior de tubos, com o condensador disposto na horizontal.

No caso de misturas, Bell e Ghaly (1972) desenvolveram um método para o
calculo da condensacdo de misturas gasosas multicomponentes e que pode ser utilizado
para quaisquer compostos, sendo considerados importantes os seguintes pardmetros de

processo para o célculo da taxa local de energia térmica:

e temperaturas das interfaces,
* composi¢cdes das diversas correntes,

¢ dados de equilibrio dos compostos participantes do processo.

No caso particular de ocorrer subarrefecimento durante o processo de
condensagdo, Rohsenow (1985) aborda esse aspecto para o caso de condensadores tipo
carcaca € tubos, dispostos na vertical, € mais recentemente Webb ¢ outros (1996) para a
condensaciio em tubos verticais e horizontais no caso de ocorrer o subarrefecimento do

condensado.

2.3.2 - Geometria dos trocadores de carcaca ¢ tubos

Se por um lado a defini¢@io de qual seria o tipo de equipamento a ser utilizado na
retencdo do hexafluoreto de urdnio, no processo do ciclo do combustivel nuclear, exigiu
uma intensa anélise dos diferentes tipos de trocadores de calor, por outro lado cada uma
das partes constituintes do equipamento também precisam ser definidas segundo uma

criteriosa selecio, ja que o equipamento ou a planta de produgio nfo poderia apresentar
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riscos de vazamento. Considerando tanto os aspectos relevantes da transferéncia de calor
como os aspectos de seguranga industrial, exigiu-se uma analise detalhada das partes
constituintes dos trocadores de calor de carcaga e tubos. Ao se fazer um estudo
comparativo entre um trocador de calor do tipo carcaga e tubos e outros trocadores,
constata-se a existéncia de um nimero elevado de pecas que constituem os trocadores de
carcaga ¢ tubos. Se por um lado o aumento de numero de pegas constituintes do
equipamento aumenta a probabilidade de vazamento, por outro pode-se afirmar que os
trocadores de calor de carcaga e tubos encontram-se perfeitamente consagrados quanto as
norrﬁas de projeto e fabricagfo. Nos itens a seguir apresenta-se a descrigdo de algumas
partes constituintes do trocador de calor do tipo carcaga e tubos, e que foram consideradas

de grande importincia para defini¢do final do dessublimador de hexafluoreto de urénio.
2.3.3 - Aletas e chicanas

Os trocadores de calor de carcaca e tubos podem possuir aletas e chicanas no lado
da carcaca, que tanto servem para aumentar as taxas de transferéncia de energia térmica,
como apresentam a func@o de dispositivos estruturais para a fixacdo dos tubos
constituintes do feixe tubular. As aletas e chicanas aumentam a eficiéncia da troca
térmica, ¢ tempo de vida do equipamento, evitando, por exemplo, danos causados por
vibragdes do feixe tubular, que podem ocorrer quando os fluidos de processo circulam
com velocidades elevadas. Dentre os diferentes tipos de chicanas existentes pode se citar:
e chicanas planas, que originam fluxos fransversais ao feixe tubular, Grant e Chisholm

(1977), Saffar e Damangir (1995), Roetzel e Lee (1994), Roetzel e Lee (1993),
Mukherjee (1992);

» chicanas com orificios anulares, cujo desenvolvimento deveu-se a empresa Philips

Petroleum Company e aparecem citadas no trabalho de Small e Young (1977).

No projeto de uma chicana, sua é4rea apresenta um corte compreendido

normalmente entre 15 a 45 % da sua drea total, utilizando-se mais freqtientemente de 20 a
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25%, com os quais se origina baixos valores de perda de carga ¢ um escoamento dos
fluidos de processo com boas caracteristicas. Além disso, as chicanas devem apresentar
uma folga minima entre sua parte periférica ¢ a parede interna da carcaga, de modo a
evitar curto-circuito no fluxo do fluido de processo. Se a especificacdo da folga da parede
da chicana c da carcaga for elevada, parte do fluido nfo contata com a 4rea disponivel do
feixe tubular, deixando de atravessa-lo transversalmente, diminuindo assim a taxa de
troca térmica. Pesquisadores tais como Small e Young (1977), Gardner e Taborek (1977)
estudaram a eficiéncia de diferentes tipos de chicanas, verificando qual a influéneia do
“bypass” sobre a diferenca média das temperaturas nos trocadores de calor. As tolerdncias
definidas para essas folgas dependerio da especificagio de constru¢fio da carcaca do
trocador, apresentando valores diferentes se a fabricagfio da carcaca se deu a partir de um
tubo, ou de uma chapa calandrada. Caso a carcaga seja construida a partir de tubo a
tolerdncia € de 1,6 mm, enquanto que a tolerdncia para a folga e para carcaga construida

de chapa varia de 3,2 mm a 4,8 mm dependendo do didmetro do trocador.

Se a folga entre a parede interna da carcaga e as chicanas € importante, nfio menos
o € a folga a ser definida entre as paredes externas dos tubos e o didmetro dos furos nas
chicanas, por onde passa o feixe tubular. Esses furos sio também pontos de
"vazamentos". A folga méxima de projeto nfo deve ultrapassar 0,8 mm. Além dessas
folgas, deve-se definir a espessura das placas, com as quais se fara a construcio das
chicanas, e frente as condig¢des do processo sdo dadas por normas ¢ padrSes da construgio

dos trocadores de calor.

A defini¢8io de como se posicionam as chicanas no interior do trocador, deve levar
em conta a existéneia do espagamento chicana/chicana, estabelecido por norma, e que
estd compreendido entre 0,2 e 1,0 didmetros da carcaga do trocador. Quanto menor for o
espacamento entre as chicanas com maior eficiéncia se dara a transferéncia de calor
originando coeficientes de troca mais elevados, mas resultando também numa perda de
carga mais acentuada ao longo do equipamento. O espagamento normalmente utilizado

para as chicanas estd compreendido entre 0,3 e 0,5 difimetros da carcaga.
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Além das chicanas, o trocador de calor tipo carcaca e tubos, utiliza placas de
suporte para sustentagdio dos tubos. As placas de suporte nada mais sfo do que chicanas
segmentadas com uma tolerAncia menor na folga de seus furos, com valores normalmente
iguais a 0,4mm. Estes suportes de sustentacio também obedecem a critérios de
espagamento, utilizando-se, por exemplo, espagamento de 1 metro para tubos de 16mm, ¢
de 2 metros para tubos de 25 mm de didimetro. Tanto as chicanas como as placas de apoio
sdo sustentadas e fixadas em suas posi¢des por tirantes ¢ espagadores. O niimero de barras
de fixag8o ¢ dado por normas especificas e dependerd do didmetro do trocador. Poderdo
ser em nimero de 4 barras de 16 mm para trocadores que tenham a carcaga até 380 mm
de difmetro, ou 8 barras de 12,5 mm para carcagas de 1 m de didgmetro. Os pesquisadores
que dedicaram seus trabalhos ao estudo dos fluxos dos fluidos de processos pelas folgas
das chicanas sdo: Saffar-Avvar (1995), Roetzel ¢ Lee (1994), Roetzel ¢ Lee (1993),
Hessel Greaves e outros (1993), Keene e outros (1993), Grant e Cotchin (1984).

2.3.4 - Placa do feixe tubular

A placa de fixagfio do feixe tubular, também denominada de espelho do trocador,
¢ uma pega importante nos trocadores de carcaga e tubos, principalmente nos casos em
que a mistura dos fluidos do processo pode originar situagdes de risco elevado. Essas
placas ficam submetidas tanto a pressdo existente do lado da carcaga, como & pressdo do
processo no lado dos tubos. Para a construgio da placa dos tubos pode se obedecer as
normas TEMA ou a norma inglesa BS 5500, sendo a sua espessura definida por essas
normas de construgdo, mas como regra geral pode-se dizer que nunca podem ter uma
espessura inferior a espessura dos tubos que estdo sendo utilizados no feixe tubular do

trocador, com um limite de até 25 mm para didmetro dos tubos.

Nos casos em que a mistura dos fluidos de processo pode originar riscos letais,
por exemplo, risco de explosdo, a construgfo da placa do feixe tubular pode ser feita sob a

forma de placas duplas com ventilagfo entre elas. Esse tipo de construgdo origina uma
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estanqueidade eficaz entre cdmaras. Na construgéo de um trocador, como a placa diminui
o real comprimento dos tubos, devemos levar esse fator em conta, quando da construgéo
do equipamento. Numa primeira aproximagio considera-se 25 mm de comprimento a

mais para cada tubo quando do projeto do trocador.

2.3.5 - Velocidade dos fluidos

Na medida em que a velocidade dos fluidos do processo é elevada, os coeficientes
de troca térmica ¢ a perda de carga no equipamento aumentam. As velocidades a serem
utilizadas devem ser tais que evitem a sedimentagfio de algum tipo de sélido que esteja
presente nos fluidos e, por outro lado essa velocidade deve ser tal que nfo origine erosdo
no equipamento. Para o caso de liquidos circulando no lado dos tubos, utiliza-se de 1,0 a
2,0 m/s, com velocidade méxima de 4,0 m/s. No lado da carcaga, a velocidade
normalmente estd compreendida entre 0,3 e L0 m/s. Para vapor, a velocidade a ser
utilizada dependerd da pressdo do processo e da massa especifica do fluido. As
substincias que apresentam peso molecular elevado podem ser utilizadas com as

seguintes velocidades no lado da carcaga:

¥ VACUO . cvvverereeeeceeerrer s secre e 50 a 70 m/s.
* pressdo atmosférica ..o, 10 a 30 m/s.
* altas pressoes. .. veneviiciecieeneann 5a10m/s.

No caso de trocadores de calor que apresentam elevadas velocidades do fluido no
lado da carcaga, por exemplo por volta de 3,0 m/s, torna-se importante a andlise de como
os tubos estfio fixados, podendo ocorrer condigdes de ressondncia por vibragio dos tubos.
Pesquisadores como Moretti (1973), Thorngren (1970), Lord e outros (1970), estudaram

o efeito das vibragGes sobre os tubos dos trocadores de calor.

A velocidade dos gases ¢ um pardmetro importante a ser analisado, porque
interfere sobre a troca térmica, por atuar diretamente sobre o comportamento da pelicula

de condensado. Rohsenow (1985) apresentou equagSes que levaram em conta as variaveis
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do processo sobre os coeficientes da troca térmica, enquanto outros trabalhos de autores
tais como Palen e outros (1977) e Breber e Palen (1979), Butterworth (1977) e Taborek
(1974) apresentam estudos sobre o efeito da velocidade dos fluidos do processo sobre a

condensagfo.

Butterworth (1977) em seu trabalho desenvolveu um método para o calculo da
condensacio em trocadores de calor do tipo carcaca e tubos, com o condensado se
formando fora dos tubos, considerando que o coeficiente global de transferéncia de calor

era constante para cada passo e para um ponto no interior da carcaga.

Taborek (1974) analisou a condensagdio para o caso de condensador do tipo
carcaga € tubos montado na posi¢io horizontal apresentando altas velocidade dos fluidos

do processo e considerando um banco ideal de tubos definindo a expresséo:

Nu = 03Re" P [EL + 1] (2.3.5-1)

4

2.3.6 - Parametros significativos do processo

Quando num processo de condensagfo a mistura gasosa & entrada do processo é
formada por gases nfio condensdveis, estes concentram-se ao longo do processo ¢ podem
Jevar a uma diminui¢Zo significativa da eficiéncia do processo de transferéncia de calor.
Alguns trabalhos aparecem na literatura tratando da purga dos gases inertes, durante os
processo de condensacdo: Grant (1969), Eissenber e Bogue (1970). Durante o processo de
condensagéio de misturas contendo gases ndo condensédveis pode ocorrer a formagio de
névoas devido a corrente gasosa atingir a condi¢fio de supersaturagdio. Verifica-se que a
tendéncia para a formacfio de névoas é uma propriedade inerente da mistura e fica
definida pela relagio Pr/Sc. O estudo da formacio de névoas nos processos de

condensacio foi realizado por pesquisadores tais como Browers ¢ Geld (1996), Browers
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(1991), Gardner (1974), LoPinto (1982), Steinmeyer (1972). Colburn e Edison (1941).
Khan (1972) estudando a condensagiio para dois valores de temperatura ¢ variando a
quantidade de nfio condenséveis na corrente gasosa, estabeleceu que existia um valor

minimo para a velocidade do vapor deixando o tltimo banco de tubos.

2.3.7 - Aumento da transferéncia de calor

Na medida em que as mais diversas areas tecnoldgicas se preocupam com
aspectos referentes & economia de energia, mais intensos se tornam os estudos sobre os
mecanismos de transferéncia de calor € massa, dando-se uma maior énfase ao
desenvolvimento de técnicas que levam a aumentos no rendimento desses processos.
Assim ao longo dos ultimos 50 anos publicaram-se mais de 5000 artigos referentes aos
processos de transferéncia de calor e matéria e que mostravam diferentes alternativas de
como se pode aumentar a eficiéncia desses processos. No final dos anos 70, esse tipo de
estudo apresentou um significativo aumento em niimero de publicagdes, chegando a cerca

de 300 trabalhos em um ano.

Bergles e outros (1979) definiram 13 modos pelos quais se podia aumentar a area
de transferéncia de energia:
» superficies previamente preparadas;
¢ superficies rugosas;
+ superficies estendidas ou expandidas;
» uso de dispositivos de deslocamento;
» uso de dispositivos para criar turbilhSes no fluxo;
¢ uso de dispositivos que atuam sobre a tensiio superficial,
e uso de aditivos para gases;
e uso de aditivos para liquidos;
¢ agitacfio mecénica;

¢ vibragdo das superficies;
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¢ vibrago dos fluidos do processo;
¢ uso de campos eletromagnéticos;

s uso de superficies porosas com inje¢fo ou sucgio.

Webb (1980) considera num estudo posterior que essas técnicas na realidade
podiam ser classificadas em dois grandes grupos: técnicas ativas e técnicas passivas.
Enquanto que nas técnicas ativas se faz necessario a ajuda de alguma fonte externa de
energia, por exemplo um campo eletromagnético, nas técnicas passivas, o aumento da
area dar-se-ia por exemplo, apenas por modificacGes introduzidas na geometria das
superficies que contatam com os fluidos do processo. Nos itens seguintes do trabalho se

abordara de maneira breve os principais métodos para aumento das 4reas de troca térmica.

2.3.7.1 - Acabamento das superficies

No estudo da condensagiio em gotas Griffith (1985) recorreu ao processo de
tratamento das superficies de troca térmica para aumentar a taxa de transferéncia de
energia, enquanto Tanawasa (1978) estudou os processos de condensacio a escala
industrial determinando quais as dificuldades que apresentavam, enquanto Glicksman e
outros {1973) estudando a condensacdo de vapor em pelicula e em tubos dispostos
horizontalmente, verificaram que o coeficiente médio da troca térmica podia ser
aumentado em 20 % utilizando materiais ndo “molhdveis” que envolviam o0s tubos, e
dentre eles citavam o Teflon®. Holden e WanniaraChchi (1987) recorreram a

recobrimentos orgénicos para estudar a condensagdo de vapor.

Os estudo sobre a troca térmica com mudanca de fase se dirigiram a certa altura
para a andlise da rugosidade dos tubos. Assim aparece este fator como um pardmetro
capaz de aumentar a capacidade da troca nos processos de condensacfo, e sendo
apresentada nos trabathos de Medwell e Nicol (1965), Nicol e Medwell (1966). Carnavos
(1980), por sua vez, verificou que o aumento da eficiéncia no processo de condensagio

podia se dar numa ordem de 4 a 5 vezes sobre os valores dos coeficientes de transferéncia
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de calor. Dentre os trabalhos significativos sobre a condensagdo ¢ o efeito da rugosidade
das superficies estdo os de Cox e outros (1970), que estudaram a troca térmica em

unidade piloto, Luu e Bergles (1981), Fenner e Ragi (1979).

2.3.7 2 - Superficies expandidas

Se a rugosidade superficial das dreas de troca térmica aumenta, a eficiéncia dos
processos também aumenta, aparecendo na literatura trabalhos que se dedicaram ao
estudo de técnicas para "aumentar” as dreas onde se déa a transferéncia de calor para os
processos de condensacdo. Os coeficientes de transferéncia de calor baseados nas dreas
totais sfo superiores quando se utilizam as superficies denominadas de estendidas ou
expandidas. Os pesquisadores Rudy ¢ Webb (1981), Rudy e Weeb (1985), Weeb ¢ Rudy
(1985) estudaram o caso da transferéncia de calor em tubos aletados, considerando
diferentes fluidos de processo. Yau e Cooper (1985) dedicaram-se ao estudo da influéncia
do espagamento das aletas nos tubos de condensadores, analisando a eficiéncia do

processo.

Dentre os trabalhos pioneiros tem-se o de Beatty e Katz (1948), Thomas e outros
(1979) e de Gregorig (1950) que estudaram a condensacfio para tubos aletados, e
apresentaram modelos tedricos para esses casos, sendo que este ultimo autor analisou a

troca térmica em superficies expandidas por ondulagbes convexas.

Nakayma e outros (1975) estudaram superficies estendidas, em trés dimensdes,
para tubos de condensadores horizontais, Termoexcel-C, encontrando coeficientes de
troca superiores em até 7 vezes maiores com relagdio aos calculados para tubos lisos,

engquanto que Arai (1977) estudou tubos aletados comercialmente disponiveis.

Taborek (1974) em seu trabalho de revisfio sobre os processos de transferéncia de

calor estabelece qual o melhor espagamento das aletas para se obterem melhores
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condigdes nos processos de condensagiio, mostrando que a retengdo do condensado € uma

fungfo da geometria da aleta e da tensdo superficial do condensado.

Chandran e Watson (1976) obtiveram valores para o coeficiente de transferéncia
de calor 200 vezes superiores em relagfo aos obtidos para superficies lisas quando
utilizavam tubos aletados com pinos circulares, considerando como base a mesma drea
total. Trabalho muito significativo foi desenvolvido por Carnavos (1980) apresentando
teste dos mais diversos tipos de tubos de condensadores, utilizados horizontalmente, €
disponiveis comercialmente. Verificou que de um modo geral havia um aumento de cerca
de 175 % na transferéncia global de energia. O trabalho de Alexander e Hoffman (1971)
serve como um guia para a escolha de tubos a serem utilizados em trocadores verticais.
Verificaram que em média o coeficiente global de transferéncia de calor aumentava em
cerca de 200 % nos processo de dessalinizagdio. Vrable e outros (1974) estudaram a
condensagdo do Freon R-12® em tubos horizontais internamente aletados, verificando
que o coeficiente de transferéncia aumentava cerca de 200 %. Estudo semelhante foi

realizado por Reisbig (1974) aumentando a drea de troca térmica por volta de 175 %.

Webb e Gee (1979) utilizaram tubos com aletas de pinos quadrados, enquanto que
Notaro (1979) desenvolveu o célculo para tubos aletados com técnicas especiais nos quais
depositavam sobre a superficie dos tubos particulas metélicas de maneira aleatoria, com a
pelicula do condensado se formando sobre essas particulas e a camada liquida de
condensado escorrendo nas partes lisas dos tubos. Desenvolvimentos dentro dessa linha
de pesquisa, mas realizados numa escala maior de projeto, & escala industrial, foram

conduzidos por Blumenkrantz e Taborek (1970), Palen e outros (1971).

Marto e outros {1979) consideram os diferentes tipos de tubos aletados dispostos
horizontalmente, apresentando geometrias diferentes para os processos de condensagdo.
Dentre as diferentes formas citam-se os tubos corrugados de forma helicoidal, os tubos
deformados de modo helicoidal apresentando geometria em espiral internamente e

externamente. Trabalho importante e que serve como guia para a selegdo de tubos com
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superficies expandidas para condensadores ¢ o desenvolvido por Mehta ¢ Rao (1979).
Withers e Young (1971) analisaram o uso de tubos de superficies expandidas e
constituintes de um banco de tubos no trocador. Para tubos com a superficie expandida
por ranhuras, tanto verticais como horizontais encontra-se na literatura os trabalhos de
Thomas (1968) e de Thomas (1967), respectivamente. Thomas e outros (1979) realizaram
um estudo comparativo do processo de condensagdio entre tubos lisos e tubos com
ranhuras espagadas, e de forma helicoidal, verificando um aumento de 3 vezes nos dados
obtidos quando se utilizavam tubos com superficies expandidas. Para o caso do uso de
fios helicoidais, Kumar ¢ Judd (1970) determinaram um aumento de 30 a 100 % para o
coeficiente de transferéncia de calor, enquanto que Lopina e Bergles (1969) determinaram
aumentos acima de 90 % para o caso de fios. Hong e Bergles (1976) estudaram casos de
fluidos de processo em regime laminar, com aumento da superficie realizada também por
fios. Mori (1981) e outros estudaram a otimizagfo das superficies externas expandidas
nos processo de condensagdo, enquanto que Barnes e Rohsenow (1981) determinaram

analiticamente a eficiéncia das trocas térmicas na condensagio,

A escala industrial aparecem os trabalhos de Lewis e Sather (1979), e Lorenz e
outros (1979). Dentre os vérios autores que estudaram a condensacio do Freon ® em
tubos com superficies expandidas, aparecem os trabalhos de Royal e Bergles (1978), Luu
e Bergles (1979), Luu e Bergles (1981), Rifert ¢ Zadiraka (1978).Mais recentemente
aparecem os trabalhos sobre condensagfio em tubos aletados e publicados por Yau e
Cooper (1986), Yau e Cooper (1985), Sarma e Mayinger (1992), que estudaram o uso de

aletas metalicas porosas, e ainda o trabalho de Wen e outros (1994).

2.3.7.3 - Dispositivos de agitacio e vibracio

Aumentando-se a agitacdo dos fluidos de processo junto as superficies de troca
térmica, a taxa de transferéncia de energia aumenta, e nessa linha de estudo alguns
pesquisadores estudaram a influéncia deste parAmetro sobre a condensagfio, por exemplo

introduzindo telas metalicas no interior dos equipamentos para aumentar a agitagfio dos
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fluidos de processo. Outros utilizaram misturadores estticos, anéis, discos, ou mesmo
esferas que colocados junto das dreas de troca, tornavam mais intensa a agitagdo dos
fluidos e deste modo obtinham uma maior eficiéncia na transferéncia de calor. Aparecem
na literaturas os trabalhos de Azer e outros (1977), Fan e outros (1978). Nestes casos, de
uso de dispositivos de agitagdo incluem-se ainda os trabalhos de Royal e Bergles ja
citados anteriormente, assim como a publicacfio de Royal e Bergles (1978), Luu e Bergles
(1979), Luu e Bergles (1979), Luu (1979), Shklover e Gerasimov (1963), e Traviss ¢
Rohsenow (1973).

Ainda com 0 objetivo de se aumentar a agitac3o dos fluidos, aparecem na
literatura estudos em que a vibragio ¢ exercida sobre os equipamentos de tal modo que
seus efeitos se fazem sentir sobre os fluidos em contato com as areas de troca térmica. Em
outros casos atua-se sobre os fluidos de processo, ja que por algum motivo ndo se pode
atuar sobre o equipamento. Nestes casos os trabalhos publicados tem mostrados que os
processos de transferéncia de energia e matéria sfio alterados ao se introduzirem vibragdes
no sistema, ¢ enquadram-se aqui os estudos de Dent (1970), Brodov e outros (1977),
quando analisaram os processos de condensacfio em presenca de vibragdes aumentando
assim em cerca de 10 a 15 % as taxas de troca térmica. Nos casos em que se torna dificil a
vibrac@io dos equipamentos onde se realizam os processo de transferéncia de calor
aplicam-na aos fluidos; e para a condensacio tem-se o trabalho de Mathewson e Smith
(1979) que recorreram aos efeitos da vibracéo actistica sobre um processo de mudanca de

estado do isopropanol.

2.3.7.4 - Uso de campos eletromagnéticos

Velkoff e Miller (1965) estudaram o efeito de campos elétricos uniformes e nfio
uniformes, no processo de condensa¢fo do Freon R-113® para placas planas, enquanto
Choi e Reynolds (1966) e¢ Choi (1967) estudaram a condensagéo desse composto em

tubos.



34

2.3.8-_Aspectos do projeto mecénico.

Ao se desenvolver o projeto de trocadores de calor e analisando-se os diversos
parimetros a serem considerados, deve-se definir quais os niveis de presséo exigidos pelo
processo, considerando-se 0s equipamentos como vasos de pressdo, e levando-se em
conta que podem ocorrer vazamentos para o ambiente, ou do ambiente para o interior do
equipamento, no caso de se utilizar vacuo, ou ocorrer o vazamento entre diferentes
compartimentos do trocador em estudo. Durante a elaboragfio do projeto mecénico os
aspectos de seguranga devem ser confrontados com os parmetros de processo, por
exemplo, os valores a serem estabelecidos para a pressdio de processo, a pressio de
projeto, em seus valores minimos e maximos. As tensfes que surgem no equipamento
quando de sua operagio no processo quimico, nfio podem ser desvinculadas desses
critérios de anélise de seguranca, mesmo porque pode haver uma interdependéncia entre
as variaveis do processo, tais como temperatura e pressio, e as condi¢bes de falha

mecénica do equipamento.

Num trocador de calor a diferen¢a de temperatura entre as diversas correntes dos
fluidos do processo adquire grande importincia quando da defini¢des do pardmetros para
célculos do projeto mecinicos referentes ao desenho de construgio do trocador de calor.
Gardner (1974) por exemplo, considera diferentes tipos de quadrantes no trocador para
diferentes valores das temperaturas. As especificagbes que dizem respeito 4 construgio
dos trocadores de calor seguem as normas existentes, ¢ dentre as diversas normas pode
considerar-se a Boiler and Pressure Vessel Code of the American Society of Mechanical
Engineers (ASME Code).

Para a elaboragdo do projeto mecénico de um trocador de calor, selecio dos
materiais € sua construgido segue-se o TEMA, American Tubular Heat Exchangers
Manufactures Association, ou por exemplo normas inglesas, e dentre elas tem-se a BS

3274, da British Standard. Além dessas normas existe a HEI, Heat Exchange Institute,
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British BS 1500,a Dutch Stoomwezen, ¢ a ISO International Standards Organization:
Pressure Vessels Standards. Considerando o trocador de calor como um vazo de presséo,
aplica-se o ASME Segéo VIII, enquanto que segundo as normas britdnicas segue-se a BS

5500 para projeto da carcaga, com os flanges obedecendo & norma BS 3274.

O trocador de calor do tipo carcaga ¢ tubos € o que apresenta dois fatores
considerados de grande importincia para o presente estudo. Um deles € a grande éarea de
troca térmica disponivel que se pode conseguir com um projeto adequado ao processo, € 0
outro fator é que esse tipo de equipamento ocupa um pequeno volume que facilita os
estudos referentes ao arranjo (leiaute) da instalagdo. Além disso, ao se levar em conta os
aspectos de seguranga industrial, o trocador do tipo carcaga e tubos € o tipo mais seguro,
até mesmo porque suas normas de construgfo se encontram muito bem estabelecidas, j&

que ¢ utilizado hé algum tempo na industria quimica em geral.

Os trocadores de calor do tipo carcaga e tubos podem apresentam diferentes
opgdes quanto a sua construgdio mecénica, podendo-se escolher quais os tipos de
extremidades que podem ser usadas no equipamento, os diferentes tipos de chicanas, uso
ou ndo de tubos aletados. Abre-se entdio um ntmero razoavel de alternativas que podem
definir um trocador de calor de carcaga e tubos. Os tubos normahnente utilizados nesse
tipo de trocador nfio sdo aletados, a nfio ser nos casos especiais. Quando da sele¢io de um
trocador de calor do tipo carcaga e tubos, ¢ importante que se escotha qual o melhor
arranjo para os fluxos dos fluidos de processo, com as correntes fluidas podendo ser
arranjadas em paralelo ou contra - corrente, ou os fluxos arranjados em multiplas

passagens.

As diferentes maneiras da construgdo interna dos trocadores de calor de carcaga e
tubos sdo apresentadas com certo detathe no trabalho de Mueller (1973), dando o autor

énfase aos aspectos de corros#o, que pode conduzir a vazamentos dos fluidos de processo.
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Na definigio da disposi¢iio e escolha dos tubos deve-se considerar a facilidade
com que a limpeza pode ser feita, definindo-se na medida do possivel os tubos de
didmetros maiores. Se o aspecto de arranjo no projeto for importante, deve-se dar
preferéncia a trocadores de menores dimensdes, utilizando-se tubos de menores
didmetros. Para dimensfo dos tubos pode-se utilizar as normas inglesas BS 3606 ¢ BS
3274. Normalmente os tubos encontrados no mercado estd3o na gama de 5/8 polegada
(16mm) e 2 polegadas (50mm). De um modo geral, os mais utilizados tem didmetros
compreendidos entre 5/8 a 1 polegada. Na fabricagfo de trocadores de um modo geral; se
usa o didmetro de 1/2 ou 3/4 para dar inicio aos célculos do trocador. No caso de uso de
tubos longos pode-se obter um trocador de menor didmetro, reduzindo assim seu custo,
considerando uma mesma area de troca térmica para os casos em andlise. Os tubos
normalmente encontrados no mercado sfo de 6 pés (1,83 m), 8 pés (2,44 m), 12 pés (3,66
m) e 16 pés (4,88 m) de comprimento. O numero de tubos que normalmente se pode
acomodar dentro de uma carcaca pode ser encontrado nas publicagdes de Kern (1950),
Ludwig (1965), Perry e Chilton (1973), com esse niimero dependendo do tamanho dos

tubos, do passo e do nimero de passagens.

Durante a elaboragfo do projeto da carcaga de um trocador, segue-se a TEMA,
com a qual se pode construir trocadores de didmetro até 60 polegadas (1520 mm), ou
utiliza-se a norma britdnica, BS 3274, para a construgdo de equipamentos desde 6

polegadas (150 mm) até 42 polegadas (1067 mm).

2.4 - Métodos de calculo e projeto do trocador de calor

Para o projeto de um trocador a ser utilizado num processo de condensagéio os
métodos que podem ser utilizados pertencem a duas grandes categorias:
¢ o0s que consideram o estado de equilibrio , Webb e outros (1996),

¢ ¢ os métodos diferenciais, Taylor e outros (1986), Marriott (1989).
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Nos métodos de equilibrio ndo se consideram os processos de transferéncia de
massa no lado da fase do vapor, com o fluxo global do vapor e do liquido condensado
num plano normal ao fluxo principal, estando em equilibrio numa temperatura
intermedidria entre o ponto de orvalho e de ebuli¢do do fluxo de alimentagio. Este
método € mais indicado para os casos em que a condensagio ocorre de modo que o vapor
¢ o condensado nfio se separam, com a composi¢ciio global local sendo a mesma da

composi¢do do vapor de alimentagio.

Nos métodos diferenciais, consideram-se as taxas locais de transferéncia de calor e
massa que sdo combinadas com as equagdes diferenciais dos balangos de energia ¢
matéria, levando-se em conta sob a forma diferencial as temperaturas do vapor e do fluido

de arrefecimento e a composigéo do vapor ao longo do equipamento.

O método de equilibrio apesar da sua simples aplicagfo e de nfo considerar que os
processos de transferéncia de matéria estio envolvidos diretamente no processo, nio
requerem o conhecimento, por exemplo, dos valores das difusividades bindrias. Uma
desvantagem da aplicagdo desse método é que nfo se consideram os aspectos de
formagfio de névoas no processo de condensagfo que sdo resultantes do afastamento das
condi¢des de equilibrio. Ward (1960} analisa a aplica¢io do método de equilibrio para o

caso de haver separacfio das fases vapor e condensado.

2.4 1- Concepciio do processo de dessublimacio

Para a transferéncia de calor em que um dos fluidos do processo muda de fase
forma-se uma resisténcia adicional sobre as superficies de troca devido 4 presenga do
produto resultante dessa mudanga de fase. No processo de condensagfio o produto é um
liquido que flui sobre as paredes do feixe tubular, enquanto que no presente estudo de
dessublimacéo, o produto ¢ um sélido que se deposita na superficie externa dos tubos.
Neste trabatho a dessublimagio do UF, consta de um fluxo de gases que contém um

componente que € dessublimado a uma temperatura definida pelo processo, enquanto que
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0s outros componentes gasosos ndo condensdveis percorrem todo equipamento sem

sofrerem mudanga de estado.

Na condensagéio, a medida que o processo se d4 o composto gasoso condensdvel
vai se acumulando no interior do equipamento, até uma quantidade tal que a pelicula
liguida localizada sobre as 4reas de troca térmica altera os mecanismos de transferéncia
de energia, matéria e de momento. Se o trocador de calor temn ainda por finalidade
acumular sob forma de bateladas, em seu interior, o composto que muda de estado, com o
propésito de recolhé-lo, trabalhando em ciclos de armazenamento, de modo a poder

acumular em seu interior o produto e descarrega-lo numa fase posterior.

A entrada do equipamento a mistura gasosa estd superaquecida, com o
componente condensdvel numa condi¢do que pode estar distante da condigiio de
saturag@o. Num trecho inicial no interior do equipamento, o fluxo gasoso superaquecido
da alimentagdo entra em contato com as paredes frias do trocador de calor, iniciando seu
arrefecimento, formando-se uma camada sélida sobre as paredes frias do trocador. Num
determinado local se atinge a condi¢io de saturagfio, e inicia-se entio a mudanga de
estado do componente condensdvel formando-se névoas do composto condensavel, ainda

na corrente gasosa.

As variagdes da transferéncia de momento também se fazem presentes na
condensagio, ja que se originam variagdes nos fluxos da mistura gasosa. A medida que se
da o acumulo do composto condensavel o valor da perda de carga no equipamento se
altera, modificando os perfis de velocidade, com o fluxo gasoso originando turbilhSes na
superficiec do condensado e que dependera da velocidade dos gases de processo,

ocorrendo ondulagdes sobre o condensado.

Se o equipamento for projetado para operar em bateladas, o espago disponivel
para o fluxo dos gases diminui & medida que o seu enchimento progride, ou seja, o

equipamento tende para condi¢iio de enchimento e entupimento, ou de inundagéo,
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aumentando também a tendéncia para se desenvolverem regimes turbulentos nos espacos
mais estreitos de passagem dos gases, enquanto as vazdes da mistura gasosa s#io elevadas
e constantes. Seria prematuro afirmar que as condigdes de processo em alguns casos
ditam as "regras do jogo" para a melhor concepgéo do trocador de calor. Deste modo, nos
casos em que hd mudanca de estado de um composto no interior do trocador de calor
devemos analisar em detalhe qual a melhor geometria do trocador, considerando algumas
alternativas, fais como:

* como se dard o acimulo do condensado?

o como se faré a descarga do produto?

® operaré ou no por bateladas o equipamento?

2.4.2 - Deposicdo de solidos

Um trocador de calor, como qualquer outro equipamento que ird integrar um
processo quimico, passa pelas diferentes etapas de projeto: Projeto Conceitual, Projeto
Basico, e Projeto Detalhado, com as atividades da engenharia sendo exercidas desde a sua
concepgdo até as etapas de fabricagdo, instalagdo e operagdo. Nessas fases, deve-se
analisar dentre os mais diversos fatores intervenientes no processo, o da deposi¢do de
material sobre as dreas de troca térmica, quer seja de um liquido, no caso da condensagéo,
quer seja de um sodlido, no caso da dessublimagio, ou mesmo os sélidos depositados e
originados pelo processo, no caso de formacfio de incrustagfo. No caso de trocadores de
calor, geralmente formam-se camadas de sélidos, originadas no processo de troca térmica
e que podem ser estudadas sob os seguintes aspectos:

e métodos da formacgdo da incrustagio,
¢ variagfo da espessura da incrusta¢fio com o tempo,

e atuacdo dessa camada na troca térmica como um isolante,

Inclui-se uma breve anélise da bibliografia sobre a deposi¢io de sélidos em
trocadores de calor, ja que no presente caso da dessublimagdo também se deposita sobre

as paredes do equipamento uma camada sélida, que cresce continuamente.
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2.4.3 - Incrustagio

Ao se formarem depésitos no interior de um trocador, verifica-se que a medida
que a camada de so6lidos se deposita e cresce sobre os tubos, alteram-se as condi¢des com
que se ddo as transferéncias de calor e massa. Caso ocorra mudanga de estado fisico de
um dos compostos do processo, alteram-se também as condigSes de transferéncia de
momento, variando ao longo do equipamento, com o tempo e os perfis de concentragéo,
de temperatura e de presséio que se alteram ponto a ponto. O TEMA, Tubular Exchanger
Manufacturer's Association estabelece, para projeto de trocadores de calor alguns valores
para o fator de incrustagfio, enquanto que Rohsenow e Hartnett (1973) apresentam tabelas

com fatores de incrustago para serem utilizados no projeto desses equipamentos.

Epstein (1978) definiu a incrustagdo formada no interior dos trocadores de calor
como sende um "aciimulo indesejavel de material sélido nas fronteiras de fases”, com o

coeficiente global de troca térmica sendo dado pela equagdo seguinte:

U = 1/h, + Ry, + 2/ky, + AJA, + 1/h, + R,

Muitos trabalhos ja foram publicados sobre esse tema, entre os quais encontram-se
os de Taborek e outros (1972), Bott e Walker (1971) e Suitor e outros (1977). Taborek e
outros (1972) desenvolveram métodos para previsio de valores da incrustagiio, enquanto
que em seu trabaltho, Epstein (1978) classifica a incrustacdo em seis categorias segundo

suas causas imediatas;

» Incrusta¢Ges em escamas que ocorrem em processos de evaporacio e, de modo geral
em éareas de troca térmica superaquecidas, e que so originadas a partir de deposi¢Bes

de sais cristalizados sobre as areas de troca térmica.
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e Incrustagdo de particulado, incluindo-se neste caso as particulas solidas que se
depositam originadas por processos de sedimentagio de sélidos; e tendo como forga
motriz da deposigio o efeito da gravidade, ou qualquer outro mecanismo capaz de

deposita-las sobre as paredes do trocador.

¢ IncrustacGes resultantes de reagdes quimicas, por exemplo, quando ocorrem processos

de polimerizag#o, ou reagdes de precipitagio no seio do fluido de processo.

¢ Incrustagfio por corrosio, quando originada por reagdes de corros3o entre as paredes do
trocador de calor ¢ os fluidos de processo, resultantes de processos quimicos efou

eletroquimicos.

¢ Incrustacfio biologica, quando se da o acimulo de material biolégico nas paredes do

trocador.

e Incrustagdo criogénica que se forma em processos que utilizam 4areas de troca

subarrefecidas, onde ocorre cristalizagio de um componente do fluido do processo.

Uma classificagdo semelhante foi apresentada por Bott (1973), enquanto Bott ¢
Pinheiro (1976) estudaram detalhadamente a deposicio biolégica. Alguns autores
analisaram a validade de se utilizarem esses conceitos, e mostraram a necessidade de se
equacionar melhor a formagfo dos diferentes tipos de incrustagdo: Bott ¢ Walker (1972),

Suitor e outros (1977), Braun (1977), Taborek € outros (1972).

Conforme a classificagdo anterior, num trocador de calor de carcaga e tubos, capaz
de acumular um composto por mudanga de estado fisico de um componente do fluxo
gasoso do processo, pode se originar depdsito devido a subarrefecimentos, devido a
corrosfo e/ou ainda por precipitaciio de particulas que se depositam sobre a area de troca
de energia térmica devido a a¢do da gravidade, ou tendo como forca motriz o gradiente de

concentragdes.
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Considerando que a quantidade de material sélido que cresce sobre a drea de troca
térmica, por unidade de 4rea, representa uma resisténcia a troca, chamada de resisténcia
de_incrustacfio, ela pode ser representada segundo diferentes leis, levando em conta a
evolugdo de sua espessura no tempo. Na realidade define-se a variagiio no tempo da taxa
de troca térmica do processo e, que pode apresentar o seguinte comportamento:

s aumento linear da resisténcia com o tempo,
o taxa de deposigiio decrescente com o tempo e,

* comportamento assintético com o tempo.

S6 apos algum tempo de operag@io em processo do trocador de calor € que se pode
distinguir entre esses diferentes tipos de crescimento da incrustagdo com o tempo.
Autores tais como Hasson e Zahavi (1970) Hasson e outros (1968), Watkinson e
Martinez (1976) e Bott e Gudmundson (1977), verificaram experimentalmente que a
incrustacdo apresenta-se como uma resisténcia de comportamento assintotico. As tensdes
de cizalhamento originadas no processo podem alterar a espessura da camada de sélidos
depositados, ocorrendo casos de remogdo do depdsito por efeitos dessas tensdes. Morse e
Knudsen (1977) analisaram 0 comportamento assintotico desse tipo de resisténcia a troca
térmica, e concluiram que uma aderéncia maior da deposiciio sobre as paredes, tende a
uma curva sob forma de uma assimptota mais intensa, o que parece diminuir a influéncia
das tensGes de cizalhamento sobre os sélidos depositados, enquanto que, Hasson e outros
(1968) consideram que fatores importantes para a formagdo da incrustagfo, sdo os que

envolvem processos de transferéncia de matéria por difusfio e reagGes quimicas.

McAllister e outros (1961) verificaram para o caso de trocadores de calor que
utilizavam agua do rio um comportamento assintético intenso da resisténcia da camada
incrustada, constatando a existéncia de uma elevada aderéncia para os depésito solidos
formados sobre os tubos do trocador. Dentre os autores que consideram em seus modelos
a renovagdo dos depdsitos solidos, por mecanismos de migracfio das particulas em

diregdo a corrente principal do processo, encontra-se o trabalho de Beal (1973). Este faz a
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distingdo entre o depdsito perdide em diregfo a corrente principal de fluxo, e o sélido que
permanece aderente nas superficies de troca térmica. A influéncia da incrustagéio sobre os
perfis de temperatura nos processos de troca térmica foram estudados por Hauster e

Thalmayer (1975).

2.4.4 - Modelos representativos da incrustacfio

Alguns modelos matemdticos desenvolvidos para representar a incrustagfo,
consideram-na, no geral, de modo simplista, levando em conta uma série de
simplificacdes tais como:
¢ acamada s6lida € homogénea em toda sua espessura,

s arugosidade superficial da incrustagfio é desprezada,

e para cada caso, sO estd presente um tipo de incrustagio,

e as condi¢des do fluxo permanecem constantes, permanecendo constante o valor da
perda de carga no equipamento,

¢ de um modo geral, ndo se considera a condi¢fo de regime transitério, desde o inicio do

processo quando a superficie do feixe tubular ainda se encontra limpa.

Os modelos de um modo geral também nfio consideram alguns pardmetros de
operaglo tais como, as flutuagSes dos valores das varidveis de processo que podem
ocorrer nos processos de troca térmica, o projeto do equipamento, a natureza dos
processos, as condigSes iniciais da superficie e seu estado apés sofrer corrosio, nem
consideram as propriedades da propria incrustagfo. Estes modelos levam em conta apenas
0s pardmetros mais usuais do processo tais como: “

e temperatura,
o velocidade do fluido,
e conceniragio e,

* {empo.
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Alguns desses pardmetros sido de dificil andlise em simultdneo, pelo fato de
exigirem modelos matemdticos de dificil resolugfo, ou mesmo porque sob o ponto de
vista fisico nf#o podem ser analisados segundo equagdes que os representem

simultaneamente.

Um composto qualquer que se deposita sobre o feixe tubular do trocador, o faz
segundo um mecanismo que pode ser analisado por balango material entre o composto
que chega a superficie de troca térmica e o que a deixa entrando novamente na corrente
do processo. Alguns estudos foram desenvolvidos para representar a resisténcia criada
sobre a superficie dos tubos, dentre eles os de Kern e Seatton (1959). Consideram a
quantidade de matéria depositada como sendo constante com o tempo, enquanto que a
quantidade de matéria que reentra no fluxo de processo depende da quantidade que
realmente se aderiu a superficie, aumentando segundo uma assimptota com o tempo, em

relagfio ao fluxo de matéria que se difunde para a parede.

De um modo geral, considera-se que a incrustagfio € resultante de dois processos
que ocorrem simultaneamente; um de deposigio sobre as paredes de troca térmica e o
outro de reentrada no fluxo principal do processo, gasoso ou liquido, de uma quantidade

de solidos que deixa a camada ja depositada, representando-se por:

dm/df@=qp - g

Pelo modelo de Kern e Seatton (1959) o valor de g, permanece constante,
enquanto que gz aumenta com o fempo e é proporcional segundo uma assimptota ao valor
de g Esses pesquisadores levam em conta que a deposi¢fio é uma fungdo linearmente
dependente da velocidade do fluido do processo e da concentragfo global do composto na

corrente principal do processo:

=k v
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com k, sendo um coeficiente que engloba todas as varidveis do processo de troca térmica.

Rohsenow e Choi (1961) consideram a incrustagio originando uma resisténcia a
troca térmica, proporcional & sua espessura e inversamente proporcional a condutividade
térmica do depdsito formado. Neste caso a resisténcia da incrustagio € dada por:

Ry =b,/k,

sendo bs a espessura do depdsito € ks a sua condutividade térmica. Neste caso, a

velocidade de deposito da incrustaciio sera dada por:

R,/d6 = 1/k, db,/d 6

Epstein(1978) desenvolveu modelo para representar a incrustagédo, apresentando
diversos métodos para calculo dos fluxos da matéria que se difunde em diregio & parede,
e dos fluxos da matéria que reentra na corrente de processo. Como nos casos classicos de
transferéncia de matéria, a taxa de deposi¢Bo ¢ proporcional & concentragio dos

componentes da mistura e ao coeficiente de transferéncia de matéria:

g, =Kc

sedo K o coeficiente de transferéncia de matéria e que depende do tamanho das particulas

gue se depositam.

Segundo o modelo de Claxton e Collier (1973) o coeficiente de transferéncia de
matéria depende do tamanho das particulas que se depositam sobre a area de troca
térmica. Os autores classificam os mecanismos que contribuem para a deposigdo de
solidos, considerando o tamanho das particulas:

o deposi¢io de compostos moleculares dissolvidos,
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» deposigdo de pequenas particulas dissolvidas cujo coeficiente de difusdo seja pequeno,

¢ deposicio de particulas cujo tamanho origina efeitos inerciais no meio, penetrando na
regifio laminar e cuja intensidade do transporte é uma func¢fo da turbuléncia do fluxo
da corrente principal,

e deposigdo de particulas de grande tamanho cujo percurso ¢ da ordem do didmetro dos

tubos.

Esses autores consideram ainda que a quantidade do material que se deposita
sobre uma superficie unitaria de troca térmica, depende do fator de resisténcia R;, da
densidade do sdélido, da condutividade térmica e da espessura do depodsito sodlido.
Determinando-se experimentalmente a quantidade de material depositado por unidade de
area, ou o fator de incrustagfo em funcgfio do tempo, obtém-se o que a literatura trata
como sendo curvas de incrustagdo, e ainda a existéncia de um periodo inicial em que a
deposigdo ndo ocorre, que denominaram periodo de incubagdo . Essas curvas podem
apresentar os seguintes comportamentos:
¢ linear e crescente o com tempo, com a quantidade de s6lido aumentando linearmente &

medida que o processo se desenvolve,
» velocidade de deposigéio decrescente com o tempo,
» comportamento assintético com o tempo, atingindo-se um determinado valor no tempo

em que a deposi¢fio por unidade de drea torna-se independente dessa variavel.

Taborek € outros (1972) desenvolveram um modelo que considera a reentrada das
particulas no fluxo fluido da corrente principal do processo. Definem que o transporte é
proporcional as tensdes de cizalhamento, e inversamente proporcional a aderéncia

existente entre as particulas e as paredes do feixe tubular do trocador de calor.

Cleaver ¢ Yates (1973), Cleaver e Yates (1975), Cleaver e Yates (1976)
concluiram que a reentrada dos solidos no fluxo de processo se deva a pequenas

explosdes ¢ turbuléncia, que se originam de modo aleatério, formando turbilhdes locais
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que "arrancam" o sélido das paredes de troca térmica sendo transportadas em dire¢@o ao

fluxo principal do processo.

Birchall (1979) estudou incrustagfio em processos que utilizam 4gua do mar e dos
rios. Trabalhos de Watkinson e Epstein (1969), Watkinson e Epstein (1970) definiram
modelos cuja finalidade ¢é representar a dependéncia da incrustagdio com a velocidade de
fluido de processo, recorrendo as analogias entre os processos de transferéncia de energia
e matéria desenvolvidas por Metzner e Friend (1958), enquanto que os estudos
conduzidos por Bott € Gudmundson (1977) também mostraram haver uma dependéncia

entre a velocidade do fluido e o mecanismo de formagéo da incrustagio.

A incrustacdo também ¢ originada pela precipitagdo de compostos dissolvidos nos
fluidos de processo. Alteracdes de varidveis tais como a temperatura € concentragdo,
podem dar origem a condicdes tais que levem o processo a atingir o ponto de saturagio,
no interior do fluxo de processo, dando origem a precipitados que se depositam sobre as
superficies de troca térmica. Nesta linha de estudos estfio incluidos os trabalhos de
Watkinson e Martinez (1975), Bott e Gudmundson (1977), Hasson e outros (1968),
Mansfield (1979), e Bridgwater (1979). Poucos sdo os trabalhos que consideram o efeito
simultdneo de alguns pardmetros de processo para a formagfio da incrustacio: Newson
(1979), Bott e Walker (1974). Em se tratando da incrustagfo bioldgica, pode-se consultar
os trabalhos desenvolvidos por Epstein (1978), e Jensen (1977). Pesquisadores tais como
Taylor e Wallace (1968), Lawler (1979), Hauster ¢ Thalmayer (1975), Gillies (1979),
Crittenden e Kolacskowski (1979) , estudaram a formagfio das incrusta¢des a partir de

reagdes quimicas.

Como resultado da formacgio de sélidos na corrente global do processo, sua
precipitagdo e deposicio sobre as paredes dos tubos do equipamento, ¢ natural que se
considere também a dissolugfio desse material. Watkinson e Martinez (1975)
consideraram que ao longo dos equipamentos de troca térmica ocorrem mudancas de

temperatura € assim se alterem as condi¢des de saturagfio. Definiram dois processos, que
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denominaram de deposi¢do resultante da solubilidade direta {normal) dos compostos
presentes, ou a deposigio que resulta da solubilidade inversa, quando se atinge o ponto de
super saturacdo na corrente global do processo. Taborek e outros (1972) consideram os
processos de deposiclo representados por reagdes quimicas de ordem n com uma

dependéncia do tempo de residéncia do material incrustado.

Os trocadores de calor que trabalham com fluidos corrosivos apresentam
incrustacdo cujos mecanismos de formacio sdo explicados por modelos desenvolvidos
por Masterson e outros (1969), e levam em conta que os sais se depositam sobre as
paredes da troca térmica obedecendo a vérios mecanismos, que ocorrem principalmente
em ebulidores. Mann (1973) supbs que a deposi¢dio de sais sobre as paredes dos
trocadores dependia principalmente da temperatura da parede e da pressio desenvolvida

no processo quimico.

2.4.5 - Influéngia da incrustagdo

Ocorrendo a deposigfio de material sdlido sobre as paredes dos tubos do trocador
de calor, uma primeira alteragio que pode ocorrer ¢ a de natureza hidrodinimica.
Alteram-se neste caso os valores da perda de carga. Se pequenas particulas se depositam
preenchendo micro - rugosidades das paredes dos tubos, é natural que a perda de carga
diminua, numa ordem de grandeza infinitésimamente pequena, e consequentemente a taxa
de transferéncia de energia diminua de um valor muito pequeno. Existem também os
casos em que as deposi¢des de material levam o equipamento a apresentar uma perda de
carga crescente, atuando a incrustagio como uma rugosidade que aumenta sobre a
superficie de troca térmica. Cohen (1969) analisou o efeito da deposi¢io sobre as
superficies € concluiu que para os casos em que os equipamentos nio operavam sob
condi¢des de ebuligfo, a transferéncia de energia térmica se dava por condugfo através do
deposito. Para os casos de ebulicio nucleada, Cohen e Taylor (1967) estudaram
superficies com depdsito e isentas de solidos. Macbeth (1977) analisou a troca térmica em

equipamentos geradores de vapor.



49

Shires (1972) estudou as variagdes da perda de carga no interior de trocadores de
calor, originadas por deposigdes de solidos, e concluiu que, para os casos em que 0s
trocadores de calor operavam com fluidos monofasicos ou multicomponentes as

alteragdes nos valores da perda de carga eram diferentes.

Outros autores estudaram os trocadores sob ponto de vista técnico - econdmico
analisando os custos adicionais causados pelas incrustagdes formadas. A titulo de
exemplo, cita-se o trabalho de Pritchard (1979) que salienta os custos adicionais devido a
incrustagfio, 0s quais originavam valores da ordem de 100 milhdes de libras, durante o

ano de 1977 na Inglaterra.

Apesar da bibliografia sobre trocadores de calor ser extensa, quer seja analisada
sob um ponto de vista mais cientificado, quando sdo abordados os modelos matematicos
representativos dos modelos da condensagdo, quer sejam publicagdes com caracteristicas
mais tecnologicas que tratam mais do projeto dos trocadores de calor, muito pouco se
encontra sobre o assunto sublimagfo. Os temas pesquisados nessa revisfo da literatura
tem como objetivo levar a formagfio de um conceito de como se abordou a escolha do
tipo de trocador a ser utilizado na dessublimacéo / sublimacio do hexafluoreto de urénio,
as normas que foram seguidas para a construgdo desses equipamentos, assim como a
analise de fatores tais como deposi¢do de solidos sobre as areas de troca térmica, € a
escolha das partes integrantes do trocador, tais como chicanas, aletas e sele¢fio do espelho
do trocador, e que foram de extrema importincia para a melhor selecdo do equipamento

em estudo.

Assim, da andlise da literatura conclui-se que os processos de dessublimacdo tém
despertado pouco a atencfio dos pesquisadores, sendo as investigacles quase sempre
dirigidas para um ou oufro processo, uma ou outra condi¢iio especifica. Como
conseqiiéncia o desenvolvimento de projetos de equipamentos nos quais se desenvolvem

esses processos ressentem-se disso sendo pouco citados na literatura.
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CAPITULO HI

PROPRIEDADES DOS COMPOSTOS

3.1 - Introducdo

Os processos de transferéncia de calor, massa ¢ de momento que se desenvolvem
durante a operacdo de um trocador de calor podem ter suas taxas alteradas, e dependentes
da distancia que os fluidos percorrem no interior do equipamento, e do tempo que dura o
processo. As equagdes representativas dos transportes de energia, matéria e momento,
tornam-se dependentes da composi¢do global do fluxo, para um determinado local do
trocador, tanto no sentido radial como longitudinal. As propriedades a serem
consideradas neste trabalho, englobarfo duas categorias, ou seja, as propriedades fisico -
quimicas € as propriedades de transporte. No primeiro caso estdo incluidas a temperatura,
pressfo € a composigio, enquanto que no segundo caso se consideram por exemplo, a
difusividade, ¢ a viscosidade. Realizar-se-4 uma revisio bibliografica dos trabalhos que
publicaram as propriedades dos diversos compostos envolvidos no processo,

apresentando-as sob forma de equagdes, tabelas ou graficos.

3.2 - Propriedades do hexafluoreto de urdnio

De um modo geral, as propriedades para o hexafluoreto de urédnio foram
determinadas e publicadas na sua grande maioria durante o periodo inicial do
desenvolvimento do ciclo do combustivel nuclear, a partir da década de 30 até fins dos

anos 60.

3.2.1 - Coeficiente de difusio do UF s

O processo de difusdo do hexafluoreto de urfnio foi estudado por Ney e

Armistead (1947), que consideraram para difuséio a equacio:
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pD = 234,726 10° poise (3.2.1-1)
vélida para temperatura de 30 °C, sendo D = 1,26 cm’ / s, para presséo de 10 mm Hg.
Para uma gama de temperaturas compreendidas entre 0 e 71 °C, Brown e Murphy
(1965) determinaram experimentalmente o coeficiente de difusfio, dado pela equago
seguinte, e valida para a temperatura de 30 °C:
pD =221 %8 10 ° poise (3.2.1-2)
DeMarcus ¢ Starnes (1954), consideraram para o coeficiente de difuséo do
hexafluoreto de urdnio o seguinte valor;
pD =236 10° poise (3.2.1-3)
enquanto que McMillan (1954), o calcularam teoricamente, obtendo:
pD =265 10° poise (3.2.1-4)
A equagfio indicada por Brower ¢ Murphy (1965) pode ser escrita como:

pD = 1,117 T** 107 N s/m* (3.2.1-5)

para um erro de mais ou menos 3,5%. A equacfo anterior tem seus dados representados

no grafico do Apéndice A.1-1.

3.2.2 - Densidade do UF_ﬁ

A densidade do hexafluoreto de urfnio é um pardmetro importante a ser

considerado quando do calculo dos trocadores de calor para a recolha desse composto
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como um solido, e pode ser representada pelo valor apresentado no Relatério Procon
(1985):

p,=5,1610° kg/m* (3.2.2-1)
ou um valor de 5,35 10° kg/cm’® para temperatura de - 50°C, ou valor de 4,85 g/cm’ para a
temperatura de 63°C e o valor de 5,05 g/cm’® para a temperatura de 25 °C, valores estes

dados por Katz e Rabinowitch (1951).

Pesquisadores se dedicaram & determinagio da densidade do hexafluoreto de
urdnio sélido verificando que, entre temperaturas de 20 °C e 62.5 °C variava linearmente

com a temperatura. Os valores da densidade apresentam-se no Apéndice A.1-2.

Hoard e Stroupe (1944) consideram para densidade do hexafluoreto de urénio
s6lido 4 temperatura de 24 °C o valor 4,95 g/cm’, com esses mesmos autores
apresentando o valor de 5,06 + 0,005 g/cm’ para uma temperatura de 25 °C. Relatorios
Procon (1985) mostram um valor para a densidade do UF, de 5,09 + 0,06 g/cm’ .
Wechsler ¢ Hoge (1943) determinaram para densidade do UF, sélido o valor de 4,93
g/cm’, valido para uma temperatura de 62,5 °C, enquanto que Wechsler e Hoge (1949)
considerando a densidade medida do hexafluoreto de urdnio liquido ¢ a relagéo entre os
volumes desse composto, como liquido e como solido determinaram o valor para sua

densidade no estado sélido como sendo 4,87 g/cm’, 4 temperatura de 62,5 ’C.

Para o hexafluoreto de urfnio gas, Amphlett e outros (1948), considerando as
condigdes de baixa pressdo e temperatura de 49,2 °C, e levando em conta o
comportamento de gas ideal determinaram:

p, = MP/RT = 4.291 p/T g/em® (3.2.2-3)

onde tem p em atmosferas e a temperatura em °K

Magnuson (1955) obteve apresentou a seguinte equacgfio para a densidade do vapor

entre temperaturas de 50 °C a 140 °C :
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p, = 4,291 P/T (1+1,2328 10° p/T) glem’® (3.2.2-4)

A densidade pode ser calculada pela equagfio apresentada por Spackman e outros
(1978):
p, =0,0423 p/T kg/em® (3.2.2-5)

com T(°K) e p(ton.), equagdo valida para um intervalo de temperaturas entre 0 °C e 150
°C. Esta equagfo esta representada no grafico do Apéndice A.1-3. Nos Apéndices A-1.4
¢ A-1.5 podemos ver os valores da densidade o hexafluoreto de urénio gasoso para as

condi¢Bes explicitadas em cada uma dessas figuras.

3.2.3 - Viscosidade do UF_(,

Dentre os diversos trabalhos sobre a determinagio da viscosidade do hexafluoreto
de urdnio, tem-se o de Fowler e outros (1942) que a determinaram para vapor, ¢ para
pressGes superiores a 760 mmHg. Pesquisadores tais como Llewellyn (1953) e Roberts
(1944} chegaram a valores da densidade para pressdes menores que 50 mmHg. As
equagles seguintes representam a viscosidade do hexafluoreto de urdnio dadas por Cohen
(1953), levando em conta os trabalhos de:

LLewellyn para temperaturas entre 0 °C e 200 °C:
£ =21010°T%® (3.2.3-1)

Fowler, valida para temperaturas compreendidas entre 150 °C e 260 °C
padrio ar:
14 =2,46 10° T (3.2.3-3)

¢ para padréio o nitrogénio a equagio seguinte:

p=1,78 10° T (3.2.3-2)
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McMillan (1954) tomando a pesquisa de Myerson e Eicher (1952) vilida para
condigBes de fluxo laminar e para temperaturas entre 40 °C e 200 °C, chegaram a
expressdo:

1=0,6163 T *** micropoise (3.2.3-3)
Myerson e Eicher ((1952) apresentam a equagdo:
4 ==0,865 T** micropoise (3.2.3-4)
onde no Apéndice A.1-6 apresentamos os valores da viscosidade do hexafluoreto de
urdnio gasoso, obtidos pela equagfio anterior. No Apéndice A-1.7 podemos ver os valores

para a viscosidade do UF, segundo os diversos autores citados na figura.

3.2.4 - Condutividade térmica do UFQ

Dos Relatério Procon (1985) pode-se considerar para casos praticos de
transferéncia de calor um valor para a condutividade térmica do hexafluoreto de urénio
solido valores entre 0.36 ¢ 0.68 kcal/h.m °C, podendo-se considerar nos calculos de troca
térmica o valor 0,57 kcal/h.m.’C. No trabalho de Dunthorn (1968)encontra-se o valor
4.10 * cal/s.cm °C. Em seu trabalho, Cresswell (1976)apresenta o seguinte valor para a

condutividade térmica do hexafluoreto de urdnio sélido:
k, =7 107 cal/s cm °C (3.2.4-2)
ou o valor de 107 cal/cm.s.°C, dado por Smiley (1959).
Valores da condutividade térmica do hexafluoreto de urdnio gasoso foram

calculados entre 0 °C e 125 °C e a equagdo representativa ¢ dada por Agron e Taylor

(1945) apresentando um erro de mais ou menos 8%:
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k, = 1,46 (1 +0,0042 T°C) 10” cal/cm seg "C (3.2.4-3)

podendo ainda se calcular a condutividade térmica pela equacgio apresentada por

Chamberlein (1975):
k,=6,11(1+0,0042T) Wm K (3.2.4-4)
sendo esta equagio valida para temperaturas compreendidas entre 0 e 150 °C.
No Apéndice A.1-8 tem-se a representagfo grafica da condutividade térmica, com
os valores obtidos pela equagfio 3.2.4-3 anterior. No Apéndice A-1.9 representam-se os
valores da condutividade térmica do hexafluoreto de urfnio gasoso segundo os autores

explicitados na figura do apéndice.

3.2.5 - Numeros de Schmidt e de Prandtl.

Considerando o coeficiente de difusfo e a viscosidade determinadas para o

hexafluoreto de urénio, calcula-se o Numero de Schmidt e que é dado pela equacgéo:

S, =n/pD = 0,775 T (3.2.5-1)

considerando-o independente da temperatura, dentro de uma grandeza de erro aceitdvel
tem-se o valor apresentado por Spackman e outros (1978):
S, =0,79+t4,5% (3.2.5-2)
Conhecendo-se a condutividade térmica especifica, e viscosidade, calcula-se o

Numero de Prandtl, para o qual Spackman e outros (1978) apresentam:

P, =C,/nk=095+9% (3.2.5-3)

¢ que ¢ aceitdvel dentro de uma certa margem de erro como independente da temperatura.
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3.2.6 - Calor especifico do Ujii

Gaunt (1953) obteve o valor do calor especifico a partir dos espectros vibracionais
do composto, enquanto Kirschenbaum (1943) obtiveram a partir da pressdo de vapor. A

equacdo apresentada por este autor €:

C, =32,43+7,936 10°T - 32,068 10%T * cal/g.mole °C. 3.2.6-1)

Para o calor especifico do hexafluoreto de urdnio tem-se a equagio de

Kirschenbaum (1943) corrigida:

C, = 32,33 +7,912 10°T - 31,972 10%/T’ cal/gmole °C  (3.2.6-2)
ou

C,= 135270 +33,104T - 1,3377 x10°/T* J/mole °C (3.2.6-3)

sendo esta equagdo valida para temperaturas compreendidas entre 0 °C € 150 °C, e com
um erro limite de +1%. No Apéndice A.1-10, apresentam-se os valores Do calor
especifico do hexafluoreto de urnio resultantes da equagfio anterior. No Apéndice A-1.11

apresentam-se valores obtidos por diversos autores.

Para o UF6 sdlido, o trabalho de Kirshenbaum (1943) tem-se a seguinte equagdio

valida para temperaturas compreendidas entre 250 a 337 °K:
C, = [20,0827 + 161,158 x 107 + 104,792 x 10*/T? | cal/mole °C (3.2.6-3)
O trabalho de Glassner (1958) no da:

C,, = 12,34+ 92,23 10°T cal/gmole °C  (3.2.6-4)

ou:
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C,, =20,0827 + 161,158 10°°T + 104,792 10°/T* cal/mole °C (3.2.6-5)

No Apéndice A-1.12 mostram-se os valores do calor especifico para o

hexafluoreto de urénio s6lido segundo o trabalho de Brickwedde e outros (1948)

3.2.7 - Entalpias de mudanca de estado

Simon (1943) e Llewellin (1943) apresentam as seguintes expressGes para

representar o calor de vaporizacio do hexafluoreto de urdnio:
AH, = 8.890 - 0,0225 T* + 1,85 T cal/gmole °C  (3.2.7-1)
AH,=6.920 - 5,3(T - 65) - 0,184 (T - 65)* cal/gmole °C (3.2.7-2)
enquanto Kirchenbaum (1943) apresenta a seguinte relagfio para a vaporizagio do UF, :
AH, =2.473 + 14,476 T - 0,028646 T* + 997,670 T"' cal/mole °C (3.2.7-3)

Dentre os diversos trabalhos que apresentam o valor do calor de fusdo para o
hexafluoreto de urénio, citamos o trabalho de Brickwedde e outros (1948), que

apresentaram o valor dado pela equacio seguinte:

AH,; = 19.193 J/mole. (3.2.7-4)

ou:

AH; = 4588 cal/mole (3.2.7-5)

Oliver e outros (1953) obtiveram:
AH =AH -AH, (3.2.7-6)

podendo-se utilizar:
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AH ; = 4,56 kcal/mole (3.2.7-7)
Weinstock e outros (1959) chegaram ao valor:
AH; = 4,555 kcal/mole (3.2.7-8)
Pesquisadores britAnicos, mais recentemente, consideraram o valor do calor de
fusfo do hexafluoreto de urinio como sendo:
AH; = 4,5 £0.5 kcal/mole (3.2.7-9)

sendo valida para uma temperatura de 64.5 °C.

3.2.8 - Pressdo de vapor do I}Fé

Autores tais como Oliver e outros (1953) apresentaram equacéo para a pressdo de

vapor do hexafluoreto de urénio sélido:

log,, P = 6.383,53 + 0,007537 T °C - (942,76)/(T °C + 183,416) (3.2.8-1)

apresentando essa equagfio desvio de +0.05% sendo recomendada para uma temperatura
entre 0 °C e 64"C. Weinstock e outros (1959) determinaram que a pressdo de vapor do
UF, sélido como sendo 17,70 mm. Também os trabalhos de Awbery (1943), e Llewellyn
(1953) determinaram os valores da pressdo de vapor para o hexafluoreto de urénio sélido.
Para a presso de vapor do hexafluoreto de urfnio desenvolveram-se uma série de

trabalhos cujas equagdes listamos a seguir:

Log P =10,88407 - 2623,3/T Weinsctock e Crist (1948)
LogP = 11,19 - 2714/T para baixas temperaturas; in Dewitt (1960)
LogP = 4460/T + 119,95 - (0,0000571 T? -0,0854T + 49,5 logT; in Dewitt (1960)
LogP = 10,76 - 2600/T; in Dewitt (1960)
LogP = 10,97 - 2600T; Amphlett e outros (1948)
LogP = 10,74319 - 2593,48/T; Awbery (1943)
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Para um intervalo de temperaturas compreendido entre 64 °C e 116 °C, Oliver e

outros {1953) apresentaram a seguinte equacio:

log,, P = 6.994,64 - (1.126,288)/(T °C + 221,963) (3.2.8-2)

valida para temperaturas maiores que 0 °C com a pressio dadas em mmHg, apresentando
um desvio de +0.035. No Apéndice A.1-13 apresenta a pressdo do vapor do hexafluoreto
de urénio para uma gama de temperaturas compreendidas entre 0 °C e 150 °C, enquanto

que o Apéndice A.1-14 apresenta valores para temperaturas entre 0 °C e 67 °C.

Awbery (1943) e Llewellyn (1953) determinaram valores para a pressio de vapor
do hexafluoreto de urdnio para valores negativos de temperatura, alguns dos quais se
encontram tabelados no Apéndice A.1-15. Amphlett e outros (1948) medindo a pressdo
de vapor do hexafluoreto de urdnio de 12 a 50°C, consideraram a seguinte expressio para
o sélido:

log P = 10,74 - 2592/T (3.2.8-4)
enquanto que Weinstock e Crist (1948) obtinham para a pressfo de vapor do UF, sélido a
expressdo:
Log P =-3,77962 logT - (3023,479/T) = 21,87103 (3.2.8-5)

para um intervalo de temperaturas entre 0 e 64°C

Masi (1949)considera para a pressdo de vapor do solido a expressio:

Log P =-(2858,2/T) + 16,3619 - 1,9116 logT (3.2.8-6)

enguanto Llewellyn (1953) recorria a equagio:

Log P =-2551/T - 75,0 E®7 - 1,0110gT + 13,797 (3.2.8-7)

para temperaturas na gama de 0 a-15 °C.
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Dentre outros autores que pesquisaram a pressdo de vapor do hexafluoreto de
urdnio, s6lido ou liguido citam-se os trabalhos de Kirshenbaum (1943), Katz e
Rabinowitch (1951). A equagdo de Kirshenbaum mostra-se a seguir:

Log P =-57,7043 - 149610/T* + 307,18/T + 26,436 logT - 0,016796 T (3.2.8-8)

3.2.9 - Calor de sublimaciio

No Apéndice A-1.16 apresentam-se os valores do calor de sublimagio para
diferentes trabalhos. Kirshenbaum (1943) expressaram o calor de sublimacio pela
equacio:

A H, = (1405 + 52,512T - 0,076822 T> + 1368,000 T™ ) cal/mole °C (3.2.9-1)

Os valores do calor de sublimagdo variando com a temperatura encontram-se no
Apéndice A.1-17. A expressio que representa a variagdo do calor de sublimagfo com a
temperatura ¢ dada a seguir, ¢ publicado por Katz e Rabinovitch {1951). Na literatura
aparecem muitos trabalhos de pesquisa sobre a determinac¢fio do calor de sublimagio e
dentre eles podemos citar os trabalhos de Oliver e outros (1953), Weinstock e Crist
(1948), Awsbery (1953), Llewellin (1953).

AH | =(12.600 - 875.600 ¢ %7 2T) (3.2.9-2)
A temperatura de sublimag8io ¢ dada na Tabela 3.2.9-1 mostrando os valores de diferentes
pesquisadores.

Tabela 3.2.9-1 - Temperatura de sublimagio do UF, a uma atmosfera

Temperatura (°C) Referéncia
56,54 Oliver e outros (1953)
56,50 Weinstock e Crist (1948)
56,70 Amphlett e outros (1948)

56,76 Awsbery (1943)
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No que diz respeito ao ponto triplo, a tabela 3.2.9-2 mostra os valores de presséo ¢

temperatura:

Tabela 3.2.9.-2 - Valores da temperatura e pressdo para o ponto triplo

Temperatura (°C) Pressdo (mm HG Referéncia
64,02 +£0,05 1137.,47 Oliver e outros (1953)
64,052 1142 Brickwedde e outros (1948)
65,0+£0,25 1161 Llewellyn (1953)
64,45 1148,0 Awbery (1943)
64,8£04 Dewitt (1960)
113317 Weinstock e Crist (1948)

3.3 - Propriedades do fluor

A seguir faz-se uma breve revisfio bibliogréfica das propriedades do flior.

3.3-1 - Densidade do vapor saturado

A empresa Matheson Gas Products adota como 0,00564 g/cm * o valor da
densidade para o fltior gas. A International Critical Tables (1928) apresenta o valor para a

densidade do fltor igual a 1,31 sp.gr. relativa ao ar para temperatura de 60 °F.

3.3.2 - Viscosidade do vapor de fldor

Aoyama e Kanda (1937) determinaram os valores da viscosidade do fldor

(Ib/ft.seg), e estdo apresentados no grafico do Apéndice A .1-18.

Pelo catdlogo da empresa Matheson Gas Products (1981) obtém-se o valor de

0,0218 centipoise para condi¢des de 0 °C e 1 atmosfera de pressio. No Apéndice A-1-19
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tem-se a viscosidade do fltior, grafico apresentado por Yaws (1977). Svehla (1962)

também apresenta em seu trabalho valores para as propriedades do fluor.

3.3.3 - Condutividade térmica do fltor

Pela tabela de constantes fisicas da empresa Matheson Gas Products (1981)
obtém-se o valor para a condutividade térmica do flor: 0,0592 cal/(seg.cm *)}( *C/cm).
Yaws (1977) apresenta os valores da condutividade térmica do flior, e que mostramos no

Apéndice A-1.20

3.3.4 - Calor especifico do fldor

No Apéndice A .1-21, pode ver-se os valores do calor especifico do flior
determinados por Butkov e Rozenbaum (1950), considerando-o como gas ideal, para uma
gama de temperatura entre 298.1 °K a 5000 °K. Murphy ¢ Vance (1939) determinaram
dentre as diversas propriedades do flior, valores para a capacidade calorifica e que se

encontram no Apéndice A-1-22, ou os valores dados pela equagfo:

Murphy e Vance (1939):

C, =7,295 +2,2034 10° T - 7,566 107 T* cal/mole °C  (3.3.4-1)

A equacio anterior apresenta-se particularmente adequada para temperaturas

abaixo de 1000 °K. Cole (1932) desenvolveu a equagiio para o fltior molecular:

C, = 7,986085 +9,60946 10™ T - 15,8418 10® T* cal/mole °C (3.3.4-2)

Yaws (1977} apresenta a capacidade calorifica do fluor em funcéo da temperatura,

como se mostra no Apéndice A-1.24
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3.4 - Propriedades do nitrogénio

A seguir se apresentam as propriedades do nitrogénio.
3.4.1 - Densidade

Com os valores tabelados em Silva (1972), traca-se o grafico que se apresenta no
Apéndice A-1.25, para os valores da massa especifica do nitrogénio gasoso, determinada

sob condi¢Bes de pressdo absoluta de 1 kg/cm” .

3.4.2 - Viscosidade do nitrogénio

A viscosidade dindmica do nitrogénio pode ser calculada pela equagdo

desenvolvida porYaws(1977) pagina 210:
n=A+ BT +CT* (3.4.2.1)

O grafico do Apéndice A-1.25 mostra os valores da viscosidade do nitrogénio
gasoso tirados do trabalho de Silva (1972), e o grafico apresentado do Yaws (1977) no
Apéndice A-1.26.

3.4.3 - Condutividade térmica

Os valores da condutividade térmica para o nitrogénio gasoso, foram medidos
experimentalmente para baixas pressdes por Franck ¢ Wicke (1951), enquanto que os
trabalhos de Reid e Sherwood (1966) e Thodos e Schafer (1959) apresentam valores para
uma maior gama de temperaturas, Comparados os valores com os de Svehka (1962)
verifica-se existir um desvio que oscila de 2 a 13 %, e quando comparados com os
trabalhos de Touloukian e outros (1970) e de Ho e outros (1972) o desvio € de cerca de
8%. Na figura do Apéndice A-1-27 vé-se os valores da condutividade térmica do

nitrogénio gasoso, que € dado pelo grafico apresentado por Yaws (1977).
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No Apéndice A-1.28, apresentam-se os valores da condutividade térmica do

nitrogénio gasoso, Silva (1972).

3.3.4 - Capacidade calorifica

A figura do Apéndice A.1-29 mostra os valores da capacidade calorifica do
nitrogénio gasoso frente a temperatura, enquanto o grafico do Apéndice A-1.30 apresenta
a curva dos valores da capacidade calorifica do nitrogénio gasoso frente a temperatura,

cujos dados obtiveram-se do trabalho de Silva (1972)

Ao se analisar a literatura pertinente as propriedades fisicas e de transporte dos
compostos envolvidos no processo, verifica-se que em sua grande maioria as publicagdes
datam da época em que se deu o desenvolvimento da tecnologia do ciclo do combustivel

nuclear.
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CAPITULO IV

EQUIPAMENTO: DESENVOLVIMENTO, PROJETO E TESTES

4.1 - Introducéo

Conforme ja foi definido, o presente estudo tem como principal objetivo a obtengio
de um trocador de calor que obedece a um projeto especial, no interior do qual o
hexafluoreto de urdnio é manuseado em trés estados da matéria: solido, durante sua captura
no processo, liquido e géas durante o processo de descarga, fazendo-se necessério para tal o
estudo em diferentes escalas de produgdo, j& que os riscos envolvidos nessa etapa do

desenvolvimento tecnolégico eram elevados.

Para se situar melhor a questdo convém recordar que o presente trabalho € parte
integrante de uma etapa do processo de producdo do hexafluoreto de urdnio que, por sua
vez constitut uma das etapas do Ciclo do Combustivel Nuclear e que o desenvolvimento
tecnolégico necessitava um estudo de todos os processo quimicos com as diversas
operag¢des unitarias desenvolvidas nas trés escalas de pesquisa, ou seja a Escala de Bancada,

Piloto e Semi-industrial.

De acordo também com o ja anunciado na introdugfio deste trabalho durante essas
etapas da pesquisa, realizaram-se os projetos conceitual, basico e detalhado dos
dessublimadores de hexafluoreto de urinio, que foram concebidos de modos diferentes e
projetados com diferentes geometrias para que se atingissem os objetivos definidos para
cada uma dessas fases da pesquisa, tendo como alvo final se alcancar o dominio da

tecnologia a escala industrial.

Descreve-se a seguir os procedimentos experimentais, assim como os diferentes
trocadores de calor que foram projetados e construidos, e que foram utilizados no processo

de dessublimacéo do hexafluoreto de uranio.
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4.2 - Dessublimador de hexafluoreto de urdnio

A produgdo do hexafluoreto de urdnio é feita por uma reagdo heterogénea do tipo
gas/solido entre o fluor gasoso e o tetrafluoreto de urdnio sélido, num reator do tipo tubular
especialmente projetado para esse processo. O hexafluoreto de urdnio € obtido num meio
reagente cujas temperaturas podem atingir temperaturas por volta de 1000 °C, com essa

temperatura sendo controlada nas paredes do reator a um valor maximo de 500 °C.

Durante a reag#io, as particulas do tetrafluoreto de urénio diminuem de tamanho a
medida que reagem com o flior, e as mais finas sio transportadas pela corrente gasosa que
contém também o UF, Devido a presenga dessas pequenas particulas soélidas de
tetrafluoreto de urdnio, o hexafluoreto de urénio na forma gasosa ¢ a seguir purificado por
filtracdo, sendo entfio a seguir encaminhado para a unidade de dessublimacdo, onde €
armazenado temporariamente no proprio dessublimador, sendo também ai separado dos
compostos ndo condensaveis, Estes fluem em dire¢fio a um sistema de absor¢io de gases

residuais da unidade de produgfo de UF,.

Durante a pesquisa realizada construiram-se diferentes unidades de produgio de
hexafluoreto de urdnio, com diferentes capacidades, e para cada uma delas projetaram-se
diferentes tipos de dessublimadores, com os quais se recolheu o hexafluoreto de urnio.
Nesses trocadores de calor especiais, que foram projetados para a retengfio do UF,
obtinham-se quantidades diferentes de hexafluoreto de urdnio. Os dessublimadores
projetados tinham a funcfio de reterem o hexafluoreto por dessublimacfo, e purifica-lo,
separando-o da corrente gasosa que continha flior, nitrogénio, como compostos

contaminantes.

Apesar da descricdo apresentada ser resumida, sobre as diferentes unidades da

Conversdo que foram projetadas e construidas, o objetivo principal do trabalho realizado
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sempre tratard de modo mais especifico do processo de dessublimagfio do hexafluoreto de

urdnio e dos trocadores de calor projetados e construidos para tal finalidade.
Na seqiiéncia descreve-se o processo de dessublimagfio do hexafluoreto de urénio ¢
as diferentes etapas da concepgito, de projeto, de fabricagio, de montagem ¢ de

arranque das unidades para inicio de produgéio propriamente dita.

4.3 - Processos envolvidos

Dentre os mais diversificados processos quimicos envolvidos na obtengio do
hexafluoreto de urdnio, um de grande importincia é a dessublimagdo do UF, que o separa
da corrente gasosa, recolhendo-o0 no estado sélido no interior de trocadores de calor.
Durante a fase de projeto dos trocadores de calor, levou-se em conta o acimulo do UF, no

estado soélido, obedecendo-se a alguns critérios:

* Projeto da Escala de Bancada: inicialmente a quantidade acumulada de hexafluoreto de
urdnio nos trocadores de calor deveria ser pequena, j4 que o principal objetivo era a
aquisicdo de conhecimentos qualitativos, trabalhando-se numa etapa de pesquisa

exploratéria.

* Projeto da Escala Pilote: neste caso a reten¢fio do composto por dessublimagio dar-se-ia
num determinado tipo de equipamento que cuja geometria fosse ja representativa do projeto

final, ou seja, representa-se o melhor possivel a escala semi-industrial e a industrial.

* Projeto da Escala Semi-Industrial: as atengdes voltavam-se para minimizagéo dos erros

a serem cometidos quando do projeto definitivo do dessublimador na escala industrial.

Em qualquer uma dessas etapas, os dessublimadores foram concebidos de modo a se
evitarem entupimentos prévios, com solidificacdo do produto em locais indesejaveis do

equipamento € em quantidades que nfo levassem a plena capacidade de armazenagem.
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Esses entupimentos indesejaveis tornariam o equipamento impréprio para uso, ja que as
quantidades do hexafluoreto a serem acumuladas em seu interior ¢ previstas no projeto,
jamais seriam atingidas, e deste modo a capacidade de produgfio definida para a planta
quimica também ndo seria obtida. O trocadores de calor apresentariam perfis de
temperatura, de concentragdo e de pressdo diferentes em cada uma das escalas, isto porque
os equipamentos tiveram diferentes concepgdes, que na ocasido supunha-se serem as mais
adequadas para aquele estagio da pesquisa. Os projetos desenvolvidos deveriam resultar em
equipamentos que originassem operagdes de produgfo estaveis e que conduzissem a
condigdes mais representativas dos fenbmenos envolvidos. Em cada estigio do
desenvolvimento, seja o de bancada, piloto ou semi-industrial, tomar-se-iam decisdes que

levassem a uma concepg¢éo mais adequada do trocador para a etapa seguinte.

Os dessublimadores deveriam acumular quantidades do produto previamente
determinadas pela capacidade de producgfo de cada unidade construida. Apds o ciclo de
armazenamento do hexafluoreto de urdnio seria iniciada a operagfo de descarga desse
produto. Um dos pardmetros a ser definido previamente era a capacidade de
armazenamento do hexafluoreto de urdnio, por cada batelada, e para cada usina de
produgéo. Como os dessublimadores operavam em bateladas, acumulando o UF, no estado
sélido, no espago devidamente projetado e deixado para tal finalidade, esse espago dependia
da geometria interna e externa do trocador, ¢ do tipo de dessublimador projetado.
Considerava-se importante que esse actmulo obedecesse a uma distribui¢io a mais
uniforme possivel no interior do equipamento, com um crescimento progressivo da
espessura da camada soélida, sem que ocorresse entupimento, principalmente nas regides

junto & entrada do equipamento.

Os perfis de temperatura, de pressiio ¢ de concentragdio ao longo do trocador,
deveriam se desenvolver de modo que o enchimente do equipamento se desse de maneira
progressiva, evitando os bloqueios causados por material solidificado em locais onde tal
deposi¢do ndo deveria ocorrer. As taxas das transferéncias de energia e de matéria deveriam

ser tais que o produto nfio se acumulasse de modo indesejavel no interior do trocador,
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causando entupimentos, € conseqgiientemente deixando-o apenas parcialmente cheio, ou
com quantidades de hexafluoreto de urdnio tdo pequenas que nfio teriam nem mesmo

representatividade para qualquer processo em estudo.

Na corrente de alimentagdo, a entrada do dessublimador, os gases estavam
superaquecidos com o hexafluoreto de urfnio numa concentragdo abaixo da quantidade da
saturagio. A dessublimacfo ocorria porque os trocadores de calor eram arrefecidos com
fluidos refrigerantes, atingindo-se a saturagfio. Para cada uma das etapas da pesquisa,
utilizaram-se concepgdes diferentes do sistema de arrefecimento, com temperaturas desde -
180 °C a -10 °C, para as diferentes escalas do projeto. Com o transcorrer do tempo de
operacdo o hexafluoreto de urdnio se depositava sobre as paredes do trocador, crescia na

forma de uma camada sé6lida porosa.

No caso da dessublimacfio o processo de transferéncia de matéria dd-se a custa do
gradiente de concentragfes, existente entre o fluxo global e a concentracdo junto as paredes
do trocador. Como a camada do hexafluoreto de urdnio sélido vai aumentando sobre as
paredes frias do equipamento, e como esse solido apresenta-se poroso, adquire propriedades
de um isolante térmico, com os perfil de temperatura se alterando 4 medida que o processo

de sublimag#o progride.

Com o desenrolar do processo de dessublimag8o, ¢ com o fluxo gasoso percorrendo
o trocador de calor, a temperatura da mistura gasosa diminui, atingindo-se as condicdes de
saturagfo, até se chegar as condi¢Ges de supersaturacfio. Neste ponto formam-se névoas do
composto sublimavel ainda na corrente gasosa. Essas névoas sfio prejudiciais ao rendimento
do processo, j4 que o material que deveria ficar retido no interior do equipamento,
depositando-se sobre os tubos, passa a ser arrastado ao longo do trocador, nfo sendo por ele
retido. No caso de formacfic de névoas, e para ndo se perder o produto sob a forma de
flocos finos e que sdo transportados pela corrente gasosa, deixando o dessublimador, poder-
se-ia utilizar algum tipo de equipamento de separagdo gas/sdlido, por exemplo um filtro,

colocado & saida do equipamento. Quira maneira de se minimizar a quantidade de produto
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transportado seria evitar a formagéo de névoas, atuando sobre as condi¢es do processo.
Esse arraste de névoas leva o processo a ter um baixo rendimento de retengio do

hexafluoreto de urdnio.
A espessura da camada de solido depositado ao longo das paredes frias do trocador

sabe-se ser ndo uniforme, dependendo sua espessura dos gradientes de temperatura e de

concentracio ao longo do equipamento.

4.4 - Mecanismo da condensacio

O eqiiacionamento da dessublimacfio é semelhante ao da condensacfio como se
mostra a seguir. Esses processos estdo baseados na teoria da pelicula, onde os fenémenos de
transferéncia de energia e matéria estfio dependentes de uma série de resisténcias, que se
localizam em camadas hipotéticas ou reais, com essas resisténcias estimadas

individualmente e entio somadas.

4.4.1 - Equagdes representativas do processo

As equagdes apresentadas sfo representativas dos processos de condensagdo e da
dessublimacfo, com a taxa de transferéncia de matéria num determinado ponto no interior
do equipamento dada por:
equagdio do depésito de sublimado por unidade de drea:

ngz K(Pe ~Pow) (4411

ou taxa da transferéncia de massa para mistura gasosa superaquecida:

(%
a6

jo = M.K(p,-p,,) 4412

onde fazendo-se arranjo dos termos da equacio 4.4.1-2 obtém-se:
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anﬂ ’ pcw
( 59) mMcKpcg(l—p—j (4.4.1-3)

z cg

O primeiro termo da equagfo 4.4.1-3 representa a taxa de transferéncia de matéria do
composto condensdvel desde a corrente gasosa até a superficie dos tubos, ndo levando em
conta a contribui¢fio da saturacfio e, m, é a quantidade de produto que se condensa ou

dessublima e que permanece sobre a superficie fria, por unidade de area.

Para se determinar a espessura pontual do depésito sdlido sobre a parede fria do
trocador, considera-se a equagdo seguinte que ¢ obtida dividindo-se e multiplicando-se a

equagéo 4.4.1-3 pela densidade do composto condensével ou dessublimavel:

0
(‘%j - psMcKi[u&] (4.4.1-4)

24 P\ Pe
ou considerando a equacéio 4.4.1-1 obtém-se:
-V, g = &_@ (4.4.1-5)
d4 M, deé

(QJU—MK 5»{1 fm] (4.4.1-6)
o9 cpcgp P «.

z 5 cg

e considerando

Lo _ 5 (4.4.1-7)

cg

obtém-se a expressio:

(EEI = McKpcgp%(i— B) (44.1-8)

sabendo que m_ ¢ a massa do composto condensdvel ou dessubliméavel que se deposita por

unidade de area de troca térmica, ¢ que dividida pela densidade desse composto, no estado
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liquido ou solido, da origem A espessura do material depositado. No caso do hexafluoreto
de urdnio, as equacdes 4.4.1-5 e 4.4.1-6 representam a variagio da espessura da camada

solida depositada com o tempo, para um determinado local no interior do equipamento.

4.4.72 - Analogia entre a transferéncia de enercia e de matéria

Levando em conta a analogia de Chilton e Colburn (1939} tem-se:

h . plmg

: 2;’3
M

Pela expressdo anterior correlaciona-se o coeficiente de transferéncia de matéria K

e 623 (4.4.2-1)

com o coeficiente (h) de transferéncia de calor.

A expressdo representativa da pressfo parcial média logaritmica dos compostos néo

sublimdveis para a pelicula é dada por:

(4.4.2-2)

podendo-se ainda escrever:

PT = pig + pcg (4’42-3)
e junto & parede:

PT = pr’w + pcw (4'42‘4)

pi :pT —pc =pT —-xcpT (442"5)
Pode-se entfio escrever:

Py=Pr—p, (4.4.2-6)
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Py =Pr—x, P (442-7)

P, = Fr~p,, (44.2-8)

Substituindo na equacio 4.4.2-2 os valores de 4.4.2-6 € 4.4.2-8 obtém-se:

o Pen P (4429
Puajg ™ | P ~x, P, ( )
Sl
PT . pcw
Considerando o valor de (#) dado pela equagio 4.4.1-7 e multiplicando e dividindo por p,,

a equagdo 4.4.2-9 obtém-se:

(_Ec.w_ - E_E’E_]
pcg
Peg  Pug (4.4.2-10)

PT _-xcglb?w
PT mpcw

plm‘g =
In

¢ arranjando os termos do denominador chega-se a equag8o:

p (&w__p_xJ
L \Py Py (4.4.2-11)
Phuig P —(1- xcg)

n P,
PT(WI, _ Eﬂ"_)
P pr

podendo escrever-se:

mpcg(ﬁ'"l)

Pog = (4.4.2-12)

Ini
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A equagio anterior pode ser escrita na seguinte forma:

__Pull=h) (4.42-13)

pim’c
Pew
1L
%)

in —————————(1 - xcg)

A finalidade de se recorrer & analogia de Chilton e Cloburn é se correlacionar os
dados da transferéncia de calor e de matéria, ja que o valor de K que € o coeficiente de
transferéncia de matéria € de dificil obtenco, originando equag8es expressas somente em

fungdo do coeficiente (h) de transferéncia de calor.

Considerando a equacfo que representa a variago da espessura do solido depositado
com o tempo, equacdo 4.4.1-8, a equacio 4.4.2-1, representativa da analogia e a equacio
anterior 4.4.2-13 que define a pressfo logaritmica média parcial, e isolando o valor de K

obtém-se:

M
:W (4.4.2"‘14)
m gplm'g 4
h (PIJQJ’S
K=t | —|  (4.42-15)
M Cmpirirg S

Substituindo o valor de K dado pela equagdio 4.4.2-15 em 4.4.1-8

o’b)" h )(Prj
M — 4.42-16
( 58 4 M,,, Cm pimg p cg ﬂ ( )

z
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Substituindo o valor de p,,;, dado pela equagio 4.4.2-13

MO?__)(} ~ Mch m;lm (ﬁ)m
(ég z - Mmcm s pcg(1 mﬁ) Se pcg(l _ﬂ) (442~17)

simplificando a equagfio anterior:

4.4.2-18
o ( )

(&) - a1 2y L)

58/, M.C, p,

mTTm

A equagio 4.4.2-18 ¢é representativa da taxa de crescimento da camada so6lida por area
unitéria de troca térmica, na qual nfo mais figura o coeficiente de transferéncia de matéria,
mas apenas o coeficiente de transferéncia de calor. A equagfo ¢ valida quando o fluxo da
mistura gasosa esta superaquecido, com o coeficiente de transferéncia de calor n#o levando
em conta a parcela do calor latente relativo a mudanca de estado para a condensagdo ou

dessublimagio.

443 - CondicOes de saturacio

As equagles anteriores sé sdo validas para condigbes em que os gases do processo
se encontram no estado superaquecido, ndo atingindo as condigdes de saturagdio. Desse
modo elas ndo sdo representativas dos fendmenos que realmente ocorrem no equipamento,
porque a medida que a mistura gasosa troca calor com as paredes frias do equipamento,
logo a seguir a sua entrada no trocador, fluem em seu interior tendendo ao longo do
equipamento para a condi¢fio de saturagfio. Considerando a mistura gasosa superaquecida a
deposi¢io do solido da-se devido a troca térmica junto a superficie. A medida que a mistura

gasosa flui ao longo do trocador de calor, também troca calor sensivel, arrefecendo e
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tendendo para a condi¢dio de saturagio. No caso da mistura atingir a saturagfo, a
dessublimacao ocorre na corrente gasosa, e além de se depositar o sélido sobre a superficie,
ocorre a formagfio de sélido no seio da mistura gasosa e o fator @ leva em conta a
formacio das névoas na corrente gasosa. Assim, atingida a condi¢do de saturagfio, deve-se
levar em conta a deposi¢io do composto sublimavel, definindo-se a espessura do solido

pela seguinte equacio:
%))
i m p——| 4.3-1
(59 . {l-a)\év/, (443-1)

Levando em conta a equagfo 4.4.2-18 e a equagdo 4.4.3-1 tem-se:

pcg
w3 | ="

(2‘2) m_MJI_m(ﬁ_J Pl (443-2)
a6/, p,M,C. (1-a)\S, 1-x,,

O fator o € zero para as condigles do gas superaquecido ¢ representa a quantidade de
matéria que atinge a 4rea de troca térmica e que ndo ¢é originada pela transferéncia de
matéria sob as condi¢des de saturagfio. O fator & representa na realidade a quantidade de
matéria que muda de estado ainda na corrente gasosa e origina névoas do produto que

podem ser transportadas por longas disténcias no interior do trocador.

4.4.4 - Perfis de concentracfio e de temperatura

Ao se fazer o balanco diferencial de matéria, considerando-se uma se¢io transversal
do dessublimador, € levando em conta a concentragfo global média dos gases, a velocidade

de crescimento dos sélidos sobre as paredes frias pode ser representada por:

2
| o”xcg) (ﬁx{.g) (1-x,) o0 (é’b)
— e — 0 (444-1
(ﬂ@ e ) T T, M \ag), =0 )

£ z a 4 ¢
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onde P, € o perimetro do canal por onde flui a mistura gasosa.

Considerando a equagfo 4.4.4-1 que multiplicada por dz origina:

2
&, ) dz [@c} (f“xc) pP(a’b]
2 — | | dp dz=0 (4.44-2
(a@) v, Uz ) BTy M\ (“44.42)

2
@Cc‘g @ch) (E_xcg) psp[&’)
[59)3d9+[ dz + M.\ dz=0 (4.4.4-3)

Considerando o fluxo de matéria por unidade de drea representado por:

én
[ 7 9" ] = fluxo de matéria pontual e dependendo da distancia z ac longo do equipamento

sendo a vazio massica representada por:

(%) =
Z5) A=me (444-4)

Dividindo a equagdo anterior 4.4.4-4 pelo mol do composto condensavel ou dessublimavel,

obtém-se a vazio molar;

y (ﬁ")id,a 4.4.4-5
=\a0) M ( )

Como a densidade do sélido € dada por:

m'i'
p=7" (44.46)

5
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e considerando a equagfio

> : m(%), (4.4.4-7)

) o) s

z z

Substituindo a equagéio 4.4.4-8 em 4.4.4-5 obtém-se expressio da vazo molar relacionada

com a variagdo da camada sélida depositada sobre a area de troca térmica:

. éb) 1
n, -—ps( ) U @449

Considerando que a dessublimac#io ocorre na periferia do tubo e o perimetro é dado por

P=xD (44.4-10)

dd=Pdz (4.4.4-11)

. éb) 1
nc-—ps[ %) Pdz (44.4-12)

Pela equacio da continuidade tem-se:

» * L]

e =Ny —Nee (4.4.4-13)
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com #.. Yn durante o processo de dessublimagdo, ja que parte do material fica retido

dentro do volume de controle.

Considerando a defini¢fo de fra¢do molar, escreve-se

xy =t (4.4.4-14)
?’lcf-l-V,-

n ce

Xp =3 (4.44-15)
etV

que representam respectivamente a fragfo molar do composto sublimdvel 4 saida e a

entrada do volume de controle. Para variaciio elementar da fragio molar tem-se:

- .
ncf Flce
g . B

ncf‘i‘V;- nce'*'p’:-

dx

(4.4.4-16)

Desenvolvendo:

L] L - L] - -

ccch"'cec""”ce-
L= + B Ry TN v (4.4.4-17)
(ﬂcf 4 Vr)(nce'i'f/r)

K[’;qf - ;lce)

dx,, = (4.4.4-18)

cg » *
{ncf + V,.)(ncw K)

dx




Levando em conta a equagdo da continuidade obtém-se:

V)
g = . []
[ncf + VJ (nce + V,.)

dx

(4.4.4-19)

Considerando que

Xy +x, =1 (44.4-20)

X, +x,=1 (44.4-21)

V=V, =V, (44.4-22)

i

Y
x, = (44.4-23)
Vi +ng

X, =

e L]

V, +#e

(4.4.4-24)

x,=1-x, (44.4-25)

x,=1-x_ (4.4.4-26)

w ce

e levando em conta a equagdo 4.4.4-19 que multiplicada e dividida por V, resulta em :

)
dng = . .
' (Hcf +V,) (me+ VJ

(4.4.4-27)

=
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Rescrevendo:

di_ = ' (4.4.4-28)

cg - . Y
[ng"'*”lc) (nce“i“l/,) V;

¢ levando em conta as equacgles 4.4.4-23, 4.4.4-24, 44.4-25 ¢ 4.4.4-26 obtém-se:

drg =(1-x, J1-x, )[”7) (4.4.4-29)

i

Para variagdo elementar pode-se considerar que x,, = x,, = x, ¢ assim obtém-se:

i

dey =(1-%,) ["?] (4.4.4-30)

Considerando que a concentracgdo do composto sublimavel sofre alteragfio ao longo do

equipamento com o tempo de operago tem-se:

dx [‘%J do [éx%’) dz (4.4.4-31)
= — + 44—
"\ a9 P

z a

Substituindo o valor dador por 4.4.4-30 obtém-se:

a, &, .~
o5 a2 ) s

& i

Substituindo o valor de ;zc dado pela equacfo (4.4.4-12) na equagdo anterior (4.4.4-32),

obtém-se
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2
a 17,3 1w
(_"EJ d9+( cg) dz:ﬂ(ﬂ_ﬁi _ps(é) LPedz (4.4.4-33)
2 & J, 26, M,

2
& & (1-x,) (&) 1
—21 do ( *g)dz .. (m) Pdz=0 (4.44-34
(59) Ha) T Plg) ar Foe=0 )

z g i

Dividindo a equagéo anterior por dz tem-se:

2
& & l-x,
( cgj 5{24«( cgJ é+,(mmw§)_ps(@) L p -0 (44435)
88),dz \ &), de B/, M,

Considerando que a velocidade dos gases pode ser definida por d%i@

4o 1
Z (4.4.4-36)

e supondo que a varia¢fio da concentragdo do composto dessublimével ou condensavel da-

se numa propor¢do muito maior ao longo da distdncia do que com o passar do tempo num

[ﬁfﬁ) (&*J 4.4.4-37
P 8))%: (4.4.4-37)

¢ a equagéio 4.4.4-35 pode ser escrita como se segue:

determinado local, tem-se:

2
dx (lw—x ) [0‘3,) 1
LA “g Z| —P (44438
pS cag . Mc [4 ( )
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Sendo a varia¢fio da espessura do sélido com o tempo para um determinado local expressa

pela equacio anterior 4.4.3-2, que substituida na equagéo (4.4.4-38) obtém-se:

pcw
2/3 (1 e

Py

In “(I“:*;*T (4.4.4-39)

dx (1~*xcg)2 P, h (Pr]

dz - Vf MH‘JCIH (1 - a) _§g

que representa a variagdo da concentragfio do composto condensével ou dessublimavel ao
longo da distincia percorrida pelo fluxe gasoso, e dependendo apenas do coeficiente de

transferéncia de calor, nfo sendo dependente do coeficiente de transferéncia de massa.

Para a equagfio representativa da troca de calor, considera-se a parcela que leva em
conta a convecgdo, a perda de calor sensivel do gds mais a parcela relativa ao calor de
dessublimagfio do composto gasoso se transformando em sélido e em névoas ainda na
corrente gasosa obtendo-se a equacfo seguinte levando em conta Y que ¢ a relagfo da

fra¢io molar do composto subliméavel pela fragfo molar dos inertes e sua vazio V, :
WM

dT, dr.
WT,~T,)=Lal-V,M,C, L -VIM,C,—L (44.4-40)

Esta equagdo pode ser escrita sob a forma seguinte:

) e MV, d,
h(z; TW) (1 — e—t?) - /T,Qf (1 _ a)MCCc })8(1 —x )Mmcm dZ +
L4
(1 _ Eci) (4.4.4-41)
P,

T
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com o fator 7(1 _a) representando a parcela da transferéncia de calor devido ao fluxo de
~e

massa, fator este que foi definido por Colburn e Edison (1941). Para o caso da concentragéio
global do composto sublimavel ser pequena, isto é, para x,, ser baixa, a contribuigdo para a
troca térmica dada pela parcela correspondente a transferéncia de massa, é pequena, 0 que

implica dizer que o valor de (a) é pequeno.

Na equacio anterior, a € definido por

b

[

23 [I—E‘CE"

MC (P P,

a =t ( ) Inj —3- | (4.4.4-42)
M,C (1-x,)

m m

¢ o valor de L ¢ dado por:

ha

L=——r
M.C(1-a)

(4.4.4-43)

representando a taxa de transferéncia de calor devido 4 mudanga de estado, por unidade de
area. Se a concentracio do composto condensavel ou dessublimavel nio € alta, a parcela do

calor transferido devido a transferéncia de matéria considera-se pequena.

A equagdo 4.4.4-41 pode ser escrita da seguinte forma, levando em conta as equages

(4.4.4-42) e (4.4.4-43);

—;h MC, ﬁzi +h(T,~T,)a (4.4.4-44)
ARES

HT,~T,)=ald-

o]

a
(1 —e”

)h(i!;, ~T,)-arl -HT,~T,)a= ﬁ M,C, % (4.4.4-45)

e
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Isolando o valor de dTg/dz obtém-se:

h
i p(1- xcg){+ G%,j(z*g -1, )~ aaL - (T, - Tw)a}
- = (4.4.4-46)
dz Vi‘ MmCm
Levando em conta o valor de L. dado pela equagédo 4.4.4-40
~(1,-7,)+(1-e)1, - 1) T
AT Pe(]“_xcg)ah : (I__e-a) - + MCCC(I—(I)
L= (4.4.4-47)
dz VM,C,
obtendo-se
P(l——x )ah . + (Tg_Tw)
dT e g MCCL_(}."C{) ea(l__ewa)
L (4.4.4-48)
dz V! MmCm
/1&' (T - Tw)
dT i)e(i - xcg )ahl: MCCc(l _ a) + (;g _ }.) }
£ (4.4.4-49)
dz VM C

mwmoem

que ¢ a equaglo representativa do perfil de temperatura. Para o caso de gases
superaquecidos, o valor de o ¢ zero, e as equagdes dos perfis de temperatura (4.4.4-49) e
de concentragdo (4.4.4-39) sdo resolvidas numericamente para o comprimento do trocador.
Determinados os perfis, os resultados sio usados na equacfo 4.4.2-18, calculando-se entfo
a taxa de crescimento da camada sélida, e sendo os cilculos repetidos, calculando-se novos

perfis até se obter uma variagfio com o tempo quasi-estacionario.

4.4,5 - Perfil nas condicdes de saturacfo

Ao se atingirem as condi¢Ses de saturagéo, a deposi¢io do composto sublimével na

parede de troca térmica ndo se dard apenas pelos processos convencionais de transferéncia
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de matéria. Neste caso, havera formacao de material solido ainda na corrente gasosa, dando-
se deste modo a formacgdo do solido tanto no seio do gds como na superficie solida da area
de troca térmica. Assim, leva-se em conta que tanto a concentragio como a temperatura do
composto subliméavel seguem a equagdo de Clausius-Clapeyron na sua forma diferencial, e
que o solido formado na corrente gasosa se deposita de modo rapido logo a partir da sua

formac#o na mistura gasosa:

dx, _ XA (4.45.1)

dT, RT;

De modo semelhante ao ja citado anteriormente Thompson (1949) definiu para a fracdo de

névoas formadas no seio da corrente gasosa o fator ¢ definido pela expressio:

a, +d,

=]- -t (4.4.5-2
T T e W
com
2/3
A CmDvpg P
a, = - iIn(1+Y) (44.5-3
1 CmMm[ kg J [ pcg n( ) ( )
onde
pim‘g 1
e 4.4.5-4
p, In(1+7) ( )

213

A [ C.pD Dy | P

= i M -t | nIB (4455
@ MC( p ) [ . (34>

m m 4 g

Q=Y TR

4

273

HC.p.D :

RT( mpg v) (l_ﬂ)plmg (445”6)
Py
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sendo D, um didmetro caracteristico para cada tipo de geometria usada no trocador.

A medida que a mistura gasosa flui pelo interior do trocador de calor, as condi¢des a
que fica submetida dirigem-na para as condigdes de saturagfio; mesmo que essa condi¢do
seja atingida, deve-se conhecer se continuard ou nfo sob estado de saturag@io. Para tal
calcula-se a fragfo de sublimével que forma névoas na corrente gasosa. Se a fragfio de

névoas for positiva, indica que a mistura gasosa permanecera sob condi¢des de saturagéo.

A partir das equacdes (4.4.4-39), (4.4.4-49) e 4.4.5-1, que representam respectivamente 0s
perfis de concentracdio, de temperatura e a equac@io da saturacdo dada pela equacio de

Clausius - Clapeyron obtém-se o valor de & e que ¢ dado pela expresséo:

A +RTg2(E xcg)

C, M, Aoy (4.4.5-7)
i CM(T,-T,)

a=1-
g W

M, M, (e 1)

"

Atingida a condigfo de saturagfio, a equagéo 4.4.5-7 ¢ utilizada para calcular o valor
de o para cada ponto no interior do equipamento, determinando-se entdo os perfis para a
condic@io de saturagfio. No caso de ocorrer a dessublimagio do composto na corrente
gasosa, deve-se determinar o valor de o em cada ponto do equipamento, utilizando a
equacdo anterior de transferéncia de massa juntamente com a equagdo de Clausius-
Clapeyron, e obtendo assim os perfis de temperatura e de concentragfo a partir do instante
em que o gas adquiriu a condigfio de saturagfo. Isto leva a se formar um local no interior do
dessublimador onde se inicia a saturagfio, € € nesse ponto que provavelmente ocorrera o

entupimento do equipamento.

A medida que o s6lido comega a se depositar sobre as paredes frias do equipamento,
iniciam-se mudangas nos processos de transferéncia de energia e de matéria. Considerando

T, como sendo a temperatura na interface gas - solido, seu valor dependera da espessura da
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camada de hexafluoreto de urdnio sélido depositado. No inicio do processo de
dessublimac¢do considera-se a temperatura da interface gas/solido igual 4 temperatura do
fluido de arrefecimento. A camada de solido ¢ delgada, nfio causando grande variagbes nas
temperaturas no sentido radial. A medida que o s6lido se deposita e, devido a sua baixa
condutividade térmica, ¢ que depende da sua porosidade, a temperatura da interface gas -
solido varia. O gradiente de temperaturas no sentido radial tende a se modificar de modo
que a temperatura na interface se afasta do valor da temperatura do fluido de arrefecimento
que flui internamente aos tubos do trocador, ¢ o valor de T, progride na direcfio a
temperatura apresentada pelo fluxo da mistura gasosa, tornando-se assim importante a
parcela relativa a transferéncia de calor por conducfio através da camada de solido

depositado.

A obten¢éo da temperatura T,, pode ser feita aplicando-se a equagfo de transferéncia
de energia entre a espessura do solido e a transferéncia na sua superficie, levando-se em

conta o calor latente de mudanga de estado na superficie:

T e\ (4.4.5-8)

e

A temperatura da superficie do solido T,, terd um limite maximo quando a espessura
da camada solida atingir seu valor maximo. Para resolugdio do problema, determina-se o
perfil da temperatura T,, pelo processo de tentativa e erro. Considerando que o valor da
temperatura na interface sélido/gas deve apresentar um limite maximo, que nio deve ser
ultrapassado para nfio ocorrer uma propagacdo de erro cujos resultados ndo apresentem
significado fisico real, determina-se esse limite considerando a equagfio (4.4.3-2) que
representa a variacdo da espessura da camada de solido com o tempo, a para um
determinado ponto do equipamento sendo igual a zero, ou seja que representa a maxima

espessura da camada solida:
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(4.4.5-9)

r 20
S

2/3 (f - gﬁ“}
db Mk (P ) Py

46~ pM,C,(1-a) . (}_xcs)

db

Para o valor maximo 7 ;5 deve ser zero, e para que a equagdo anterior seja nula a

parcela logaritmica deve ser nula, j4 que todas as varidveis ndo pertencentes ao logaritmo

nio podem ser nulas. Obtém-se entdo:

(1-x,)

~1 (4.4.5-10)

ou

1...—}3'5‘&

PT
=1 (4.4.5-11)
l-x,

pL'W
o= 1-x, (4.45-12)

11—

Pew

Py

=x,_ (4.4.5-13)

24

Como p,,, € a pressdo de vapor do composto condensédvel na superficie do solido, T,
tera um valor correspondente 4 temperatura de saturacfio; a medida que o processo de
dessublimagfo progride. aumenta a espessura da camada sélida, e a temperatura T, da
superficie do solido tende a aumentar, atingiria valores superiores ao valor da temperatura
de saturagfdo da mistura gasosa. Ocorrendo esse aumento, o solido inicia o processo de
sublimag@o, passando agora do estado solido para a corrente gasosa, numa regido de
saturagdo no interior do trocador de calor, o que nfo seria possivel. Na regidio de saturagio,

com a mistura gasosa sob condi¢des de saturagio, a taxa de troca de calor é mantida, devido
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a existéncia de uma pequena diferenca de temperatura entre a corrente gasosa T, ¢ a

superficie da camada sélida T, .

Para as regifio de saturagfio ndio pode ocorrer a sublimacio do solido para o gas, isto
porque o gas ainda se encontra sob condigdes de saturagio e deve haver um gradiente de
temperatura mesmo que pouco intenso entre a temperatura da mistura gasosa ¢ a
temperatura da parede do sélido em contato com o fluxo gasoso, e € esse gradiente que

mantém a transferéncia de calor na diregdo da dessublimago.

Para a regifio superaquecida ocorrendo o descrito anteriormente existirda um limite
para a espessura da camada so6lida formada e um limite para a temperatura da parede do
solido em contato com o fluxo gasoso. Deste modo, podem ocorrer duas hipéteses: uma é a

de ocorrer entupimento do trocador e a outra € o caso da camada solida ndo obstruir.

Na regifio em que o gés esteja superaquecido ndo havendo a diferenga anterior de
temperatura, atinge-se uma espessura da camada sélida mdxima em que se inicia o processo
de sublimagdo, passando o composto solido para o fluxo gasoso. Neste caso deve haver um
limite superior para a espessura da camada solida, € um limite para um valor maximo de T,,
Considerando a equagido 4.4.5-8 pode escrever-se para a condigfo de se formar a espessura

maxima do solido:

< (Tw"m_ﬂ)=w_ﬂ(jé_r )+ ank (4.4.5-14)

bma.x (1 —e ) it ME C

[

com ko fator de correcdo %lwe"") levando em conta a quantidade de calor transferido

devido ao processo de transferéncia de matéria, para o caso de baixas concentracdes do

condensavel.
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Pela equagiio (4.4.2-18) e levando em conta a expressdo (4.4.4-42) que define o
valor de (a) pode escrever-se:

db ah 1

DB (44515
dé p(l-a)C, ( )

ou para o caso de gds superaquecido sendo « =0 obtem-se:

@__ ah
dé pC

§e

(4.4.5-16)

Para condi¢ies de saturagdo, de modo semelhante que o caso anterior, considerando a
equacdo que representa a variagdo da espessura da camada s6lida com o tempo, equagdo
(4.4.3-2) e o valor de (a) dado pela equagiio (4.4.4-42), e substituindo o valor de a na
equacgdo (4.4.2-18), que multiplicada e dividida por C, obtém-se a equacio (4.4.5-15).

Isolando o valor de a obtém-se:

Cp(—a)db
=-itar I (4.4.5-17
¢ n do ¢ )
A camada sdlida crescendo e tendendo para um valor méaximo de sua espessura implica que
a derivada da equagfio 4.4.5-15 deve tender para zero, e deste modo o valor de a também

tendera para zero, com o valor do imite dado por:

imo— =1 (4.4.5-18)

a0 (1_3-0)

A equagio 4.4.5-14 considerando o valor limite dado pela equac#io (4.4.5-18) se reduz &

expressio:

Mgﬂ)zh(g mTwm) (4.4.5-19)

Resolvendo para o valor de T, tem-se:

wIimax

kT — kT, = hb,, T~ bb,. T, (44520)

Hax = wmax
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isolando o valor de T, € colocando em evidéncia obtém-se:

T\ K, + By ) = KT, + 1B, T, (4.4.5-21)

max g

Da expressdo anterior obtém-se o valor da temperatura méxima da superficie do sélido:

kT +hb,,T

niax * g

T, = 4.4.5-22
Whax ks“i‘kbmax ( )

Para o valor de b, obtém-se:

Tk, +hb, T, =kT +hb, T (44.5-23)

WHAX" 8§ Y = winax max g

Isolando o valor de b,,,, da equagéo anterior obtém-se:

N U o B % G o (4.45.24)

RHIY WHAX WX T8

com o valor de b,,, dado por:

k(L -T.) (T~ T)
b ) (4.4.5-25)

WX g 4

com essas equagOes representando as condi¢des limite dos processos fisicos. A medida que
a espessura do solido cresce, a temperatura na interface solido/gas aumenta, até¢ um valor

gue o solido que ja se encontrava depositado pode sublimar retornando para o estado
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gasoso, incorporando-se novamente ao fluxo global da mistura gasosa. Verificamos que
este mecanismo nfo pode ocorrer quando o fluxo gasoso se encontra sob condi¢des de
saturagdio em que existe uma diferenca de temperaturas entre o fluxo global da mistura
gasosa € a temperatura na parede, ocorrendo ainda uma transferéncia de energia devido ao
gradiente de temperaturas existente. Para uma espessura maxima do depdsito de sélidos a

temperatura na interface sélido/gas atingira um maximo.

Ao analisarmos ¢ comportamento da espessura do deposito em fungdio do tempo,
para uma determinada posi¢io no interior do equipamento, e para uma regifo de

superaquecimento, e considerando a equagfo 4.4.5-9, sendo ¢ =0 tem-se:

”j db_____hM, [5]2”9 (4.4.5-27)
P C, M p \S,

[i] 1_ o "t mHs ¢

(1=,
1-x

Para tal devem ser consideradas algumas hipdteses: no ponto em andlise a
temperatura do gas e a composi¢fo nfo devem variar de modo significativo com o tempo; a
concentragdo do composto dessublimavel no fluxo gasoso € pequena; as propriedades

fisicas e as de transporte sfo constantes.

4.5 - Projeto do equipamento

A pesquisa para o desenvolvimento do dessublimador que tem por finalidade a
retenclo € purificagfio do hexafluoreto de urfnio obedeceu a uma criteriosa andlise de
alternativas, que foram levantadas e estudadas ao longo de estudos realizados, desde a
escala laboratorial até o projeto, fabricagfo, montagem e operaciio do equipamento a escala
semi-industrial. Esta pesquisa obedeceu em linhas gerais as etapas que a seguir se

descrevem.
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4.5.1 - Formulacfio geral do problema,

Para o desenvolvimento do equipamento, considera-se além das varidveis do
processo, definidas pelas proprias condigbes do processo quimico em estudo, as variaveis
de projeto para as quais atribuimos valores dentro de uma gama limitada pelas condi¢des
das instalacdes de produg@io. Consideramos conhecidas as seguintes varidveis e que séo
definidas pelo processo:

* concentragdo do UF, & entrada do dessublimador;

* vazfio da mistura gasosa & entrada do equipamento;

* composi¢do molar dos compostos ndo sublimaveis;

* quantidade do sdlido a ser recolhido em cada batelada;

* tempo transcorrido durante o processo de recolha do sélido,
* temperatura da corrente gasosa a entrada do dessublimador;
* pressdo do processo ou seja a pressdo de operagio;

* densidade do UF, solido depositado;

* condutividade térmica do sdlido depositado;

* capacidade calorifica da mistura gasosa;

* viscosidade da mistura gasosa;

* condutividade térmica da mistura gasosa;

* pressio de vapor do sélido;

* peso molecular dos compostos envolvidos;

* nimeros admensionais de Prandtl, Reynolds e de Schmidt.

Estes dados ou s@o definidos pelo processo quimico, ou sdo propriedades obtidos
quando da andlise da literatura existente sobre as propriedades de transporte e fisicas dos

diferentes compostos.
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4.5.2 - Temperatura de refrigeracfio

Considerando conhecida a percentagem do hexafluoreto de urénio presente na
corrente gasosa da alimentagio e a quantidade que deve ser retida, calcula-se qual a sua
pressdo parcial na corrente de entrada e qual o seu valor a safida do equipamento. Utilizando
a equagdo que nos relaciona 4 pressdio de vapor do UF, em funcéio da temperatura, €
utilizando os valores das varidveis de processo previamente definidos, determina-se a que
temperatura se deve arrefecer o trocador de calor, para obter-se os valores definidos como

critérios de projeto.

4.5.3 - Formacio de névoas e calculo da drea da secio transversal

A medida que o fluxo gasoso atinge as condigbes de saturagdo formam-se flocos de
"neve" do composto sublimével na corrente gasosa e que podem ser transportados além da
saida do equipamento, percorrendo grandes trechos de tubulagSes do processo, e
diminuindo o rendimento da retencfo do produto. Nestes casos, concebe-se ou nfo junto 3
secio de saida do dessublimador retentores de particulado, tipo filtro, para evitar que o UF;
seja perdido, € que possa se depositar no interior das tubulagdes de processo. Deste modo,
os solidos sob forma de névoas e que podem ser transportados para fora do equipamento,
acabam por ser retidos ainda no interior do trocador de calor. Estes filtros ndo foram
projetados para o trocador em estudo, devido aos valores de perda de carga que originam, e
ainda porque o processo em estudo trabalha sob condi¢bes de vacuo de pequena
intensidade, com valor proximo das condigbes ambientais. Neste caso haveria elevada
probabilidade da ocorréncia de entupimento 4 saida do equipamento com o uso dos filtros.
Tendo conhecimento da formagdo de névoas de UF; no processo, considera-se como um
pardmetro importante a ser levado em conta, e ¢ a velocidade linear da corrente gasosa ao
longo do dessublimador que ira definir o quanto de material serd transportado em diregfo as
tubulacdes. Deste modo, quanto maior for a velocidade da corrente da mistura gasosa,

malor sera a probabilidade de transporte de solidos, e para tal considera-se a relagio dada
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por Cooper e Resnick (1945) entre a velocidade dos gases e a velocidade linear da corrente

gasosa no interior do equipamento:

peso (libras) do UF; levado até a saida do dessublimador dividido pelo peso (Ib) do UF;

que foi alimentado ao equipamento ¢ igual a 0,1 v** ,sendo v a velocidade linear dos gases.

Como as velocidades nfio devem ser elevadas, utilizam-se valores por volta de 15
cm/s ou menores. Saliente-se que o valor méximo da velocidade a ser usada depende do
tamanho e do peso das particulas ("névoa") formadas durante o processo de dessublimagéo.
Se as particulas forem pequenas e de baixo peso, a velocidade que pode ser utilizada

adquire valores bem baixos. A capacidade de retenc¢io serd dada por:

(n.), =(n),

A eficiéneia de retengfio do processo dada pela expressdo, €= 0.1v** (4.5.3.2)
c,, = Mc{(nc)e}g (4.5.3.3)

Como as fragdes molares dos compostos sfo definidas por:

C=(m.),—(m.) = M, (4.5.3.1)

%, = () (4.5.3.4)

y
(”n)
T

n

%, = (4.5.3.5)
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Considerando a equacfio dos gases perfeitos tem-se:
BY=nRT (453.8)

e sendo V a vazio volumétrica dos gases, e S a area da se¢io transversal, a velocidade dos

gases v serd dada por:

v % (4.5.3.9)

Como € conhecida a vazdo da mistura gasosa a entrada do trocador, e considerou-se uma

velocidade para o fluxo da mistura gasosa que deve levar em conta o transporte ou nfio das
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particulas que se formam na fase gasosa, pode-se chegar a um valor inicial da drea que

determinara a se¢fo minima para o escoamento da mistura gasosa.

4.5 4 - Caracteristicas e namero de dessublimadores

Ao se definir o projeto de cada unidade de dessublimacfo, ela foi concebida de
modo a se utilizar um namero minimo de trocadores de calor, nimero esse dependente da
capacidade de producfio, definida previamente, nas escalas de bancada, piloto e semi-
industrial, e relativas aos objetivos a serem atingidos em cada uma dessas escalas,

principalmente quanto a quantidade de material solido a ser retido.

Na escala de bancada montaram-se 3 dessublimadores dispostos em série, enquanto
que na escala piloto e na escala semi-industrial usaram-se respectivamente um e trés
trocadores de calor. Na escala semi-industrial, apesar do uso de trés dessublimadores, por
razdes operacionais e de seguranca, cada um deles obedecia as condigdes de produgéo
previamente definidas, ou seja, a capacidade de retengfio do hexafluoreto de urdnio de cada
equipamento era tal que condizia com condigdes de recolha do hexafluoreto de urdnio
segundo a capacidade operacional da unidade. Quando do projeto definitivo, para a escala
industrial, montou-se também trés dessublimadores cuja capacidade de cada um satisfazia

as condig¢des de produgio.

Quanto a concepgdo do feixe tubular a ser utilizado no dessublimador, considerou-se
inicialmente tubos aletados internamente, com a recolha do UF, se fazendo internamente
aos tubos. Neste caso o trocador de calor apresentaria uma pequena érea de troca térmica e
como conseqiiéncia uma area disponivel para solidificagio do material que estaria muito
dependente da eficiéncia das aletas. Surgem para este caso, variaveis de processo
importantes que devem ser analisadas com critério, para que o projeto do trocador resulte na
obtencio de um equipamento que apresente um elevado rendimento durante o processo de

dessublimacio, levando a uma retencdo eficiente do produto e mais, numa quantidade
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compativel com a capacidade de produc@io da unidade. Dentre essas varidveis podemos
citar:

* didmetro dos tubos do trocador,

* eficiéncia das aletas,

* velocidade dos gases.

Como ja se comentou a deposi¢o do sélido ocorre de modo diferente no interior do
trocador, ¢ ao longo do equipamento, obtendo-se um crescimento ndo uniforme, na
superficie de troca térmica, e ao longo dos tubos, apresentando espessuras diferentes para
cada ponto do dessublimador. Com diferentes niimero de aletas e apresentando diferentes
eficiéncias, no inicio do processo, a deposi¢io dos solidos ocorre a uma taxa elevada, e a
eficiéncia das aletas apresenta valores mais elevados quando comparados com valores &
saida do trocador. A medida que a espessura da camada solida aumenta, a eficiéncia das
aletas diminui. Considerando a aleta como uma placa que apresenta diferentes valores de
eficiéncia, deve-se levar em conta entfio seus diferentes pontos superficiais, devendo-se
estabelecer uma diferenga entre a eficiéncia pontual da aleta e a sua eficiéncia global. Neste
caso, a eficiéncia da troca térmica é mais elevada junto a base da aleta e, por conseguinte, a
deposi¢io de sélidos é mais eficaz junio & sua base. Se por um lado a eficiéncia na base da
aleta € maior, e 0 sélido se deposita com maior eficacia, crescendo em espessura, € a
medida que esse crescimento ocorre esse solido atua como um isolante térmico, cada vez
mais eficaz, a eficiéncia para retengfio do solido deve-se alterar. Para se analisar em detalhe
a eficiéncia das aletas deveria se estabelecer uma correlagfio entre a eficiéncia da aleta e os
coeficientes de transferéncia de calor envolvidos nos processos, mas que nfio faz parte da

proposta deste trabalho.

4.5.5 - Calculo da area de troca térmica

Considerando o dessublimador como sendo um trocador de calor de carcaga e tubos,
com chicanas e aletas podemos utilizar a equacfio seguinte, McAdams (1950) para definir o

coeficiente de troca térmica
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b _ _Ca (4551
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=172
o =o.67(GgX) pr¥ (4.3.5.2)

Em condi¢Ges normais de operacgio, o coeficiente da troca térmica entre a corrente
gasosa e a superficie dos tubos, normalmente, esta compreendido na gama de 2,4 a 7,3 kcal/
h m* °C. Considerando que o fluxo de calor ¢ dado pela soma do calor sensivel mais uma
parcela correspondente a metade do calor latente, j& que a outra parcela do calor latente esta

diretamente ligada a condensacio na parede, pode escreve-se:
g=mgC,AT+1/20x,m (4.5.5-3)

q= {C,.gxig + chxcg}Gg (T

=T, ) +1/20G,x, (45.54)

Conhecendo os valores da capacidade calorifica da mistura gasosa, a fragdo molar
do hexafluoreto de urdnio a entrada do equipamento, sua capacidade calorifica, a vazio da
mistura gasosa, a temperatura da mistura gasosa a entrada do equipamento, a temperatura
de saida, € o calor latente de sublimac#o, calcula-se o calor transferido. Considerando um
valor médio para o coeficiente h, tem-se:

g = ARAT, (4.5.5-5)

A diferenga logaritmica sera dada por:

Te =Ty (455.6)
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Levando em conta as variaveis de processo conhecidas, e citadas anteriormente
pode-se numa primeira aproximagfo, determinar qual a superficie de troca térmica exigida
pelo processo, para acimulo da quantidade do hexafluoreto de urénio e que satisfaz uma

determinada capacidade de produgéo.

4.5.6 - Evolucio do perfil do depésito de solido

Durante o processo de dessublimag@io o composto que muda de fase deposita-se
como um sélido sobre as paredes dos tubos do trocador, seja no interior ou no exterior dos
tubos, dependendo de como foi concebido o equipamento e o processo quimico em estudo.
Como se pretende determinar a quantidade de solido que se deposita ao longo do
equipamento, isto implica em se saber, ponto a ponto, qual a altura da camada de solido
aderida sobre as paredes do feixe tubular. O conhecimento da espessura do sélido
depositado ¢ de grande importéncia, j& que o sélido atuando como um isolante térmico, a
medida que se deposita, faz com que a taxa de transferéneia de energia térmica diminua
com o tempo de operacgfio, e ao longo do feixe tubular. O fluxo de calor deve variar a
medida que o processo progride, armazenando o produto, para uma determinada posicéo no
interior do trocador. Ao se considerar uma outra posi¢io sobre o feixe tubular a espessura
de solido ja apresenta outro valor, com a taxa de troca de energia apresentando também
outro valor. Assim o conhecimento da espessura da camada solida ao longo do trocador é
um pardmetro importante do processo. Sabendo-se como a espessura do sélido varia ao
longo do trocador e de quais par@metros depende, conhece-se os perfis de depésito do
solido, e assim se consegue uma melhora na taxa global de transferéncia de energia térmica.
No processo de dessublimagfio surgem locais no interior do trocador que apresentam
deposi¢des méaximas do sélido depositado, sendo que um deles situa-se logo & entrada do
trocador, enquanto que o outro se localiza junto ao ponto onde se da a saturagfio da mistura
gasosa, € no qual se inicia a formac8o das "névoas" de UF,. Um dos pontos em que a
deposicdo do hexafluoreto de urinio pode apresentar um elevado valor e nas proximidades
do bocal de entrada da mistura gasosa, enquanto que o outro é junto ao ponto de saturagfio

dos gases.
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4.5.7 - Considera¢des sobre a distribuicdo das aletas

Conhecendo-se a maneira como o solido se deposita, ou seja, se conhecemos ao
longo do tempo e ao longo do trocador, o comportamento do perfil da camada sélida, tanto
no sentido radial, como no sentido longitudinal, no trocador, assim como a real area de
troca térmica disponivel, pode-se ter idéia da melhor disposi¢do das aletas no interior do
equipamento. Nesses casos usam-se chicanas como dispositivos para aumento da 4rea de
troca térmica, utilizadas normalmente nos trocadores de calor de carcaga e tubos, e que ddo
origem ao fluxo transversal da corrente gasosa, em relagfo ao feixe tubular, e que por serem
longos apresentam a vantagem de originarem maiores areas de troca. Dentre os diferentes
tipos de aletas existentes, as de disposi¢fo radial, sdo as que apresentam uma maior relagio

de superficie especifica para as suas relagdes de volume.

Ao se elaborar o estudo da melhor disposico das aletas no interior do
dessublimador, deve-se considerar a sua melhor distribuigfio, levando em conta que, o
solido depositado ndo deve crescer a ponto de causar a obstrucio do fluxo da mistura
gasosa no interior do equipamento, acompanhando-se para cada geometria escolhida o valor
que a abertura para o fluxo adquire frente ao processo de dessublimacgio. Qualquer
entupimento que ocorra no interior do trocador faz com que ndo se chegue ao equipamento
com o produto, na quantidade prevista inicialmente no projeto, ou seja, o sélido ndo atingira
a quantidade suficiente para preencher o espago vazio definido durante a fase de projeto do
dessublimador. Nessa fase de estudo varidveis como, condutividade térmica e densidade do
sélido devem ser analisadas com um certo critério, j& que podem alterar em muito os

calculos a serem realizados,

Ao se detalhar o conhecimento sobre a densidade e condutividade térmica do sdlido,
podemos conhecer com uma certa margem de certeza, qual ¢ a espessura do deposito solido
junto ao ponto de saturagfio e, deste modo, se prever qual o espago a ser deixado e pelo qual

passard o fluxo de gases sem ocorrer entupimento.
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4.5 8 - Porosidade como fator de incerteza

A condutividade térmica do hexafluoreto de urnio sélido € um pardmetro
importante do processo, ja que a variagdo de seus valores pode conduzir a desvios
significativos nos resultados dos célculos da transferéncia de energia. A deposi¢do do
solido da-se de forma tal que a camada sélida formada apresenta um elevado grau de
porosidade, originando baixa eficiéncia nos processos de transferéncia de energia térmica.
Neste estudo considera-se a condutividade térmica do UF, como sendo 0,145 kcal/h m. °C,
enquanto que a mistura gasosa a entrada do equipamento tinha para a condutividade térmica
valores compreendidos na gama de 0,004 a 0,04 kcal/h.m.’C. O valor da porosidade do
hexafluoreto de uranio sélido nfio € encontrada na literatura como um valor perfeitamente
conhecido, € deste modo o valor condutividade térmica é entdo estimado como médio, e
dado por 0,149 kcal/h m °C. Deste modo a condutividade térmica apresentard também um
valor pertencente a um intervalo de confianga com certa margem de erro. Os valores da
densidade do sélido e da condutividade podem conduzir a calculos que levam a valores do
espago livre para o fluxo incorretos e que podem por conseguinte levar a condigdes de

entupimento do trocador.

4.5.9 - Critérios de projeto

As variaveis que levam a um bom funcionamento do dessublimador, e que estfo
relacionadas com a capacidade de armazenagem do UF, e das quais ird depender a
capacidade de produgio da unidade sdo principalmente as seguintes:

e area de troca térmica,

e geometria interna.

Durante a fase do projeto conceitual considerou-se que essas varidveis deviam levar
em conta pardmetros tais como a quantidade de sélido a ser retida no interior do

equipamento, para um determinado intervalo de tempo de operagio, dentro de um
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rendimento aceitdvel de retengfio do produto. Nesta fase do projeto, analisou-se alguns

fatores referentes a operagfo do dessublimador e que se listam a seguir:

e O ciclo de tempo compreendido entre o inicio da alimentag@o da mistura gasosa, quando
se da inicio a deposicio dos sdlidos e o inicio da operacio de descarga do material.

e A circulagfo do fluido refrigerante € o arranjo do equipamento como parte integrante da

instalagdo fabril.

No que concerne as alternativas para a realizagio do arrefecimento do
dessublimador, concluiu-se que poderia se realizar essa operacfo utilizando salmoura, ou

um fluido de refrigeragdo, pertencente por exemplo a "familia" do Freon®.

Definiu-se o modo de arrefecimento como sendo realizado por uma planta de
refrigeragdo, recorrendo a um circuito fechado de refrigerante, com o fluido térmico sendo
pressurizado e sofrendo posterior expansdio até se atingir a temperatura de refrigeracio

apropriada ou seja, uma unidade de arrefecimento convencional mas de grande capacidade.

Para se fazer a descarga do hexafluoreto de urdnio acumulado, realizou-se o
aquecimento da massa acumulada, descarregado-o sob a forma liquida. Esse aquecimento
podia ser realizado por meio de resisténcias elétricas ou pela circulagdo de um fluido
térmico aquecido. Devido as elevadas taxas de corroso que o fluido de processo pode
apresentar ¢ devido as condigdes de seguranga, optamos por utilizar um fluido de
aquecimento circulando pelo interior dos tubos e, se possivel, o mesmo fluido que

utilizariamos para arrefecimento

Ao se estabelecer a pressfio de projeto do dessublimador levou-se em conta fatores
de seguranga e as taxas de corrosf#io que o processo quimico poderia originar no

equipamento.

No que diz respeito aos ciclos de arrefecimento, numa gama de temperaturas

compreendidas entre -10 °C e -30 °C ¢ os ciclos de aquecimento, realizados por volta de 120



104

C, houve a preocupagio, na elaborag¢dio do projeto com aspectos de fadiga dos materiais e
tensdes residuais que porventura pudessem existir nos materiais originadas pelos processos
de fabrica¢fo mecénica. Deste modo, durante a elaboragdo do projeto fez-se determinadas
consideragbes de modo a nfio ocorrerem situagdes de aquecimento brusco da massa sélida
retida no interior do equipamento, com uma taxa de aquecimento definida de tal modo a se
realizar a liquefagio do UF, lentamente. Com isto evitar-se-ia aquecimentos localizados na
massa solida, que poderiam originar sobretensdes localizadas e que dariam origem a riscos
de ruptura localizada no interior do trocador. Em decorréncia, durante o processo de
descarga ¢ & medida que se realizava o aquecimento do trocador, acompanhava-se o
aumento da pressdo do vaso, verificando de modo indireto qual a taxa de transferéncia de
energia térmica evitando-se, deste modo, o surgimento de sobrepressdes localizadas no

equipamento.

Quanto ao modo de se realizar a descarga do material, apresentavam-se duas
possibilidades: poderia se descarregar o UF, tanto sob a forma de um liquido, como de um
gas. Apesar de haver um aumento no nivel de risco, optou-se pela descarga na forma de um
liquido, por ser a mais vidvel sob o ponto de vista operacional. Para se realizar a descarga
do hexafluoreto de urdnio sob forma de um liquido, tomaram-se todos os cuidados, tanto a
nivel do projeto do dessublimador, como ao nivel do projeto das tubulagdes, para se evitar

qualquer tipo de acidente, que poderia ocorrer, devido ao vazamento do fluido de processo.

Definida a descarga na forma liquida, dever-se-ia também levar em conta que a
quantidade de produto retida no dessublimador apos se realizar a descarga do equipamento,
deveria ser uma quantidade minima. Para que a descarga se realizasse em sua totalidade, ou
deixasse a menor quantidade residual de produto no dessublimador, ap6s cada operagio de
esvaziamento do trocador, os dessublimadores eram projetados de modo a que as suas
montagens mantivessem uma leve inclinagio, de cerca de 5 graus, na direcfio do bocal de

descarga do liquido.
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Os bocais de entrada da mistura gasosa de alimentac3o e os bocais de saida dos
gases residuais foram mantidos aquecidos com tragos elétricos, evitando-se, deste modo, os
provaveis entupimentos dessas linhas de processo, ja que estes surgem quando o
hexafluoreto de urdnio atinge condigdes de temperatura e pressdo que levam a sua
dessublimacdo no interior das tubulagdes, acabando por obstruir as tubulagdes de processo
ou os bocais dos equipamentos. Assim além de se utilizar tragos elétricos em todos os
bocais do dessublimador, as tubulages de processo também foram aquecidas, evitando-se

que o produto se solidificasse ao longo das linhas da planta quimica.

Dependendo das condigdes operacionais em que se conduzia a unidade de
dessublimacfio, uma grande quantidade de névoas de hexafluoreto de urdnio poderia atingir
a saida do equipamento, provocando obstru¢des freqlientes. Na pratica, verificou-se que as
linhas de saida de gases residuais em diregfio ao sistema de exaust3o eram trechos de
freqiientes entupimentos, e nesses trechos o sistema de aquecimento foi montado de modo a

ndo se ter nenhum ponto frio nas paredes dos tubos.

O sistema de aquecimento dos bocais do equipamento e linhas do processo,
consistia de tragos elétricos construidos com resisténcia elétrica encapsulada em “tripa” de
silicone, que era enrolada ao longo das tubulagdes e acessérios tais como conexfes e
valvulas de processo e de controle. O acabamento do isolamento foi construido com calhas
de fibra de vidro, revestidas com calhas de aluminio corrugado. Nos bocais dos
mandmetros que mediam a pressdo de vapor do hexafluoreto de urdnio foram montadas
lampadas de aquecimento por infravermelho, nfio se permitindo, assim, a solidificago do

produto junto ao bocal do mandmetro ou no interior do bourdon.
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4.6 - Dessublimadores construidos

Ao se desenvolver o projeto do dessublimador houve que considerar que sua
geometria deveria ser compativel com os processos de transferéncias de calor, de um
fluxo de processo para outro, tendo-se por finalidade armazenar uma determinada
quantidade de produto por batelada, ¢ que nesse equipamento se daria origem a
dessublimagéo. Esta ocorreria desenvolvendo a deposico de um solido sobre as paredes
frias do trocador de calor, que atuaria como um isolante térmico. Assim a obtencdo do
UF, envolveria processos de dessublimag@o e sublimag#o respectivamente, para a recotha
e descarga do produto, e de modo compativel com a capacidade de produgio, obedecendo
as normas de seguranga. Nesse sentido, por exemplo trocador de calor seria construido
segundo as normas estabelecidas, (TEMA e ASME), para vasos de pressfo onde se
manipulariam fluidos letais. Além das etapas de armazenamento e de descarga do
hexafluoreto de urénio, no equipamento ocorreria também uma etapa importante de
purificacéo. Isto explica-se pelo fato da reten¢do do produto no trocador se dar no estado
solido, enquanto que os componentes ndo condensiaveis da mistura de alimentagio
deixam o equipamento em dire¢fo ao sistema de absor¢fo. Os gases ndo condensiveis
nas condi¢Ges de operaglio percorrem todo o processo quimico, sendo parte deles
originados na unidade de geragfio de fliior, e outra parte introduzida como gas inerte ao
longo de todo o processo. Esses gases residuais passam pelo dessublimador e sfo
absorvidos no final do processo quimico em colunas de absorgdo do tipo de “spray” de
cone cheio. A mistura gasosa ndo retida pelo dessublimador é formada principalmente

por fldor e nitrogénio.

Numa primeira fase do projeto construiram-se os equipamentos na escala de
bancada para que se pudesse "sentir” o comportamento do processo como um todo, desde
as etapas de produgfo e recolha do hexafluoreto de urinio. Foi nesta escala que se tornou
importante o conhecimento de como ocorreria a retengdo do hexafluoreto de urdnio no
processo sob a forma de um sélido, e quais as dificuldades que seriam encontradas ao se

operar toda a planta de bancada de modo continuo. A analise da operac@o em continuo do
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conjunto de todos equipamentos era importante, ja que se previa o surgimento de
problemas causados por entupimentos, devido a dessublimag@io de forma e em locais

indesejaveis do processo.

Descrever-se-4 a seguir as diferentes etapas do trabalho de pesquisa através das
quais se pode chegar ao projeto do equipamento a escala semi-industrial. O trabalho
iniciou-se pela observagdo de que maneira ocorria a dessublimacfio do UF, em pequenos
trocadores de calor. Apesar dos equipamentos na etapa da pesquisa, escala de bancada,
serem todos construidos em ligas metalicas, Monel e aco inoxidavel 304, e com
capacidade de recolha do produto numa quantidade maxima de trés quilos para cada
batelada, constituiram-se essas atividades como integrantes da escala de bancada ou de

laboratério, levando-se em conta a baixa capacidade de produgdo da planta e baixa

capacidade de armazenamento do produto.

4.6.1 - Escala de laboratorio

Na escala de bancada ou de laboratério, trabalhou-se com materiais metalicos,
porque na planta se manipulavam compostos extremamente corrosivos, entre eles o fldor
e o proprio hexafluoreto de urdnio, e ainda porque um dos objetivos era obter o produto
com um grau de pureza elevado, segundo as especifica¢Bes existentes para o UF,. Além
do dominio da tecnologia, dever-se-ia obter o hexafluoreto de urinio com caracteristicas
tais que pudesse ser utilizado nas etapas posteriores do ciclo do combustivel nuclear, ou
seja com um pureza que obedecesse as especificagdes estabelecidas e pudesse ser

alimentado nas unidades de enriquecimento do urénio.

4.6.1-1- Objetivo da escala de bancada

Considerando que o trabalho de pesquisa tinha como principal objetivo atingir um
alvo que era o projeto de um dessublimador industrial, ¢ com uma margem pequena de

erro quando da realizagdo do projeto industrial, e ao consideramos que sobre esse tema
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pouca literatura estd disponivel, fez-se necessario percorrer um caminho longo nessa
pesquisa, comecando o estudo pela escala de bancada, até se atingir um nivel de
conhecimento a partir do qual se realizaria o projeto detalhado para as etapas posteriores,
ou segja, as etapas piloto e semi-industrial. Na figura 4-1 apresenta-se de modo

esquematico o fluxograma da planta quimica, & escala de bancada, da unidade de

produgdio de hexafluoreto de urénio que se descreve de modo resumido a seguir.
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A unidade de processamento quimico na escala de bancada foi projetada, montada
¢ era formada por duas principais unidades: a unidade de geragfio de fluor, que possuia
duas células eletroquimicas, que forneciam flior em quantidade suficiente para a
produgiio do hexafluoreto de urénio, e outra unidade, na qual se realizava a de produgdo
do hexafluoreto de urdnio. O flior, apés passar por colunas de absorgéio contendo
pastilhas de fluoreto de sodio, para retengfio do fluoreto de hidrogénio, era introduzido
num reator do tipo tubular e no qual se realizava a produgdio do hexafluoreto de urénio, e
no qual se fazia a reagdo entre o flior gasoso e o tetrafluoreto de urdnio, sélido. O
hexafluoreto de urdnio mantido na forma gasosa a uma temperatura superior a 100 °C era
encaminhado para um sistema separador de particulas solidas, um ciclone, situado logo
apds o reator tubular, retendo-se neste equipamento as particulas de UF, que ndo tinham
reagido, ¢ que eram arrastadas pela corrente gasosa. Na seqii€éncia do processo, o
hexafluoreto de urdnio era alimentado a um conjunto de trés dessublimadores do tipo

tubular, que estavam dispostos em série.

Além das unidades de producfio de flior e de hexafluoreto de urdnio, eram
também partes integrantes do processo outras plantas auxiliares, que forneciam utilidades
tais como nitrogénio gasoso, dgua de refrigeragfio, corrente elétrica continua e retificada,
e um sistema de estocagem de fluoreto de hidrogénio, que se encontrava num local
seguro ¢ separado das unidades de producgfio, em parte por ser uma unidade de risco
elevado. No final do processo de fabricagio do UF, instalou-se uma unidade de absorgéo
de gases residuais do processo, formada por colunas de absor¢fio, onde se utilizava

solucdo aquosa de hidréxido de potéssio como solugfo de absorgéo.

4.6.1.2 - Metodologia utilizada

Ao se construir essa unidade de producgio de hexafluoreto de urdnio na escala de
bancada tinha-se como ja foi dito em vista alcangar o dominio de todos os processos
quimicos constituintes de uma etapa importante do Ciclo do Combustivel Nuclear, que

era a obten¢fo do hexafluoreto de urénio. Foi a partir dessa fase que se pode conceber,
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mesmo que de forma preliminar qual seria a mais adequada forma geométrica e qual o
tipo mais adequados que os equipamentos principais e constituintes do processo de
fabricagdo do UF, deveriam apresentar. Na realidade, foi a partir da operagfio da unidade
de bancada em continuo, por intervalos de tempo satisfatorios e representativos das
operagdes que seriam realizadas na escalada piloto, que se concebeu qual seria o projeto

conceptual das fases seguintes, e as formas mais adequadas dos equipamentos.

Foi também a partir da operagdo em continuo dessa pequena planta quimica que
se definiu os projetos dos reatores eletroquimicos de geracfo de flhor, do reator de
producio de hexafluoreto de urénio, e que se conceberam os dessublimadores, o sistema
de absor¢fio de gases, os sistemas de alimentacio das matérias primas, todo o processo de
tratamento dos efluentes, o projeto da unidade de retificacio de corrente elétrica, e que se
comegou a delinear os manuais de operagiio das diferentes unidades, levando em conta
quais os locais da futura planta quimica que apresentariam riscos de opera¢io mais

elevados.

Foi durante a operagfio dessa unidade de bancada de produgio de hexafluoreto de
urdnio, que se testaram e se definiram quais os melhores componentes acessorios
constituintes da planta quimica, como materiais das tubulacles e forma mais adequada
das montagens, quais os materiais de constru¢io a serem utilizados, tipo de construgio
mecénica a ser feita, defini¢des de montagem nas fases do projeto mecénico, selegio e
especificacéio das valvulas de processo mais indicadas para a unidade e que poderiam ser
usadas, com uma elevada margem de seguranga, nas etapas seguintes, ou seja, nas escalas

piloto e semi-industrial.

4.6.1.3 - Dessublimador a escala de bancada

Tanto a capacidade nominal de projeto, como a capacidade real da unidade de

produgdo do hexafluoreto de urfnio, nesta fase do desenvolvimento, eram pequenas,
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obtinha-se o produto numa taxa de cerca de alguns quilos por semana, correspondente as

bateladas permitidas pela dimens3o dos equipamentos.

O principal objetivo dessa construgfio era o levantamento de dados de processo,
tentando-se levar as operagdes de produgfo do modo mais continuo possivel para se
determinar os pontos “vulnerareis” do processo quimico € a ocorréncia de situagdes que
conduzissem a paragens da producfo. Além disso, pretendia se analisar os aspectos
relacionados com a seguranga industrial, levantando-se informagGes que seriam utilizadas
nas defini¢des finais, a serem feitas nas etapas posteriores, referentes as unidades de

producdo com maiores capacidades.

O sistema de retencdo do UF, na escala de bancada era formado por uma bateria
contendo trés dessublimadores dispostos em série. Na figura 4.2 se apresenta o projeto do
dessublimador de bancada. Na figura 4.3 mostra-se¢ um dos trés dessublimadores usados

com as valvulas acopladas.
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Figura 4.2 - Desenho esquematico do dessublimador de bancada.
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Figura 4.3 - Dessublimador utilizado a escala de bancada.

Os dessublimadores eram constituidos por cilindros metélicos de Monel® com
altura de 500 mm e didmetro 120 mm. No topo possuiam dois bocais, onde se instalaram
valvulas flangeadas do tipo macho. Por um dos bocais se alimentava o hexafluoreto de
urdnio gasoso, a temperatura de cerca de 85 °C, enquanto que pelo outro bocal se permitia
a saida do UF, gasoso que nfo era retido no dessublimador. O UF, que deixava o
primeiro dessublimador passava para o dessublimador seguinte € assim sucessivamente,
até que a corrente gasosa apresentasse pequenas quantidades do UF, & saida do terceiro
dessublimador. Os gases que deixavam o terceiro dessublimador eram encaminhados para

o sistema de absorg&o.

Em cada dessublimador, a tubulago por onde se admitia o hexafluoreto de urénio
era construida na forma de tubo pescador, cujo didmetro aumentava no interior do
cilindro de Monel. Essa construcfio foi assim definida porque ja se previa a existéncia de
uma provavel zona de entupimento, que se localizaria nessa regido do dessublimador,

devido a cristalizagfio do produto, levando a obstru¢io na zona interna do equipamento, €
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nfio permitindo a continuidade do fluxo de gases. A disposigdo dos tubos no interior dos
dessublimadores foi concebida de modo a se evitar o mais possivel o curto-cicuito dos
fluxos gasosos, € se aumentar o tempo de residéncia da corrente da mistura gasosa no
interior desses equipamentos, contatando do modo mais eficiente possivel com as paredes
frias do trocador. Na figura 4.4 se apresenta um fluxograma esquematico dos
dessublimadores utilizados 4 escala de bancada onde se mostra como se definiram as

tubulagBes e valvulas de processo e os locais de amostragem.
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Figura 4.4 - Conjunto dos trés sublimadores.

Para se realizar o arrefecimento dos dessublimadores, eles foram envolvidos
externamente por vasos de Dewar construidos em ago inoxidavel 304. Esses vasos
possuiam dupla parede entre as quais se fazia vacuo, e desempenhavam o papel de
“garrafas térmicas”. Os dessublimadores eram colocados no interior dos vasos de Dewar,

e estes eram preenchidos com um fluido apropriado de arrefecimento até um determinado

nivel de temperatura.

Na figura 4.5 mostra-se o conjunto do dessublimador de bancada e do vaso de

Dewar que o envolvia, e as valvulas de processo conectados ao equipamento.
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Figura 4.5 - Dessublimador de bancada envolvido por vaso de Dewar.

O sistema de arrefecimento utilizado para a dessublimacfo a escala de bancada foi
testado para diversas temperaturas e para diferentes fluidos de refrigeracéo. Inicialmente
utilizou-se nitrogénio liquido, -195 ° C, logo se concluindo a inviabilidade desse processo
por ser antieconOémico e inadequado ao processo pelas baixas temperaturas desenvolvidas.
Este processo era invidvel para ser aplicado numa escala de produgfio maior, mesmo
porque o processo de dessublimagfo do hexafluoreto de urdnio nfo necessitava de
temperaturas de arrefecimento tfo baixas quanto as desenvolvidas pelo nitrogénio
liquido, o que representava gasto desnecessdrio. Uma das grandes desvantagens desse
sistema relacionava-se com oS materiais de elevado custo, devido &s temperaturas
criogénicas atingidas nesse sistema de arrefecimento. Além disso, o uso conjunto de
temperaturas extremamente baixas para o arrefecimento com nitrogénio liquido e altas
cerca de 100°C para a descarga do produto na forma liquida, levava a hipétese de se
originar fragilizacio dos materiais constituintes dos dessublimadores. De fado, os
equipamentos ficavam sujeitos & temperaturas criogénicas, de por volta de -190 °C,

enquanto que na etapa de descarga a temperatura na parede dos dessublimadores atingiria

de 100a 110 °C.

Nos casos em que se operava a unidade de dessublimacfio utilizando o nitrogénio

liquido originava-se um intenso arrefecimento dos dessublimadores, com temperaturas
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muito baixas se propagando até os bocais de entrada e saida da mistura gasosa, onde se
originavam entupimentos por solidificacfo, cristalizacsio do hexafluoreto de urénio, que
obrigavam a paragens da operagdio da unidade. As valvulas utilizadas, apesar da criteriosa
sele¢do mostraram-se inadequadas ao processo de recolha do hexafluoreto de urdnio
frente a temperaturas baixas quando se utilizava o nitrogénio liquido. Apesar dos ensaios
prévios realizados com diferentes tipos de valvulas, concluiu-se que eram os pontos
fracos da unidade de dessublimac@o. Como as temperaturas eram muito baixas, atingia-se
um nivel de arrefecimento do sistemna tal que as valvulas ficavam envolvidas por camadas
de gelo na superficie exterior de seu corpo, tornando impossivel as operagSes de abertura

e fechamento.

Apesar das tubulagbes de processo serem todas aquecidas por trago elétrico,
constatou-se que os trechos de tubos junto aos bocais dos dessublimadores necessitavam
de um sistema de aquecimento mais eficaz, j4 que atingiam baixas temperaturas, por
condugdo a partir do banho de arrefecimento. Isto levava a entupimentos tanto em trechos
dos tubos, como nas proprias valvulas do processo. Para se evitar o congelamento das
valvulas, desmontou-se a unidade de dessublimacfio e instalaram-se as valvulas a uma
distdncia maior dos bocais de entrada e de saida dos dessublimadores. Numa fase

posterior os trés dessublimadores foram operados 4 temperatura de -15, -25, e -40 °C.

4.6.2 - Escala piloto

Recolhidos os dados e obtidas as informacGes sobre as operagbes na planta de
bancada, foram analisadas e conheceram-se quais as dificuldades operacionais do sistema
de dessublimag@o como um todo. As dificuldades encontradas na operagfo da unidade de
bancada foram analisadas de modo criterioso e foram utilizadas para se definir o trocador
de calor capaz de operar continuamente ¢ como deveria ser o projeto conceitual do
equipamento para uma escala maior de recolha do produto. Dentre os diferentes tipos de
trocadores de calor existentes, alguns foram eliminados devido a geometria nfo ser

compativel com as condigles operacionais do processo. Um pardmetro importante do
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processo de cristalizagdo do hexafluoreto de uranio era que o equipamento a ser projetado
deveria possuir espago interno previamente definido no projeto, de modo a permitir
actimulo de produto sélido no seu interior. Esse espaco previamente definido no projeto
conceitual deveria ser compativel com a capacidade de produg@io da planta quimica.
Consultando a literatura verificou-se que os trocadores de calor do tipo tubos
concéntricos e de placas nfio apresentariam grande volume interno, capaz de armazenar
continuamente consideraveis quantidades do hexafluoreto de urdnio. E nfo s6, dever-se-ia
também levar em conta que o hexafluoreto de urinio ao passar do estado sélido para
liquido, quando das etapas de descarga do produto, apresentaria um grande aumento de
volume, o que era traduzido na literatura consultada, pela variacfio dos valores da
densidade. Assim, o equipamento a ser selecionado teria que apresentar um grande
volume de armazenamento do produto, tanto para o sélido como para o liquido, nfo se
podendo esquecer da existéncia do risco de acidente por ruptura hidraulica do

equipamento e, como conseqiiéncia, o vazamento de um produto altamente t6xico.

Os trocadores de calor compactos, do tipo de placas, pareciam nfio atender as
condi¢Bes do processo, por exigéncia de espago interno de dimensdes tais que deveria
acumular o hexafluoreto de urdnio no estado sélido em grandes quantidades, além das
condigBes a serem obedecidas quanto as pressdes de processo. E mais, quando de sua
descarga, o produto aquecido passando para o estado liquido, com todas as valvulas de
entrada e saida fechadas, deveria abrigar ainda um maior espago, devido a uma
caracteristica do hexafluoreto de urinio de aumentar de volume ¢ aumentar a pressio de
vapor com o aumento da temperatura. Numa andlise prévia de alternativas, qualquer
equipamento cujo interior fosse formado de pequenas areas vazias disponiveis utilizaveis
para armazenagem, foi considerado nfio adequado para o processo de dessublimacio do
hexafluoreto de uranio. Apesar da literatura apontar para trocadores de calor de carcaga e
tubos, ndo se dispensou uma analise criteriosa dos demais tipos de trocadores. O trocador
de calor selecionado e cuja geometria mais se adaptaria as condi¢des do processo seria do

tipo carcaga e tubos, que satisfazia alguns requisitos importantes, tais como:
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e grande volume interno, apresentando boa capacidade de armazenamento do produto

tanto na forma de um soélido como de um liquido;

e existéncia de normas e codigos de construgdo muito bem definidos, nos quais se
inclufam perfeitamente os requisitos de projeto e de fabricagdo do equipamento, e que
seriam compativeis com os requisitos de construgdo para equipamentos onde se
manipulariam substincias perigosas e toxicas; nestes casos as exigéncias de projeto

estariam especificadas pelo ASME e TEMA;

¢ existéncia no mercado brasileiro de empresas de constru¢fo meclnica com grande
experiéncia e elevada competéncia no projeto e construgfio de trocadores de calor de
carcaca e tubos;

o facilidade de manutengio que ¢ uma das caracteristicas importantes desse tipo de
trocador de calor, adquirindo este fator importincia elevada, principalmente na fase de

testes na unidade piloto;

¢ pequeno volume externo: os trocadores de carcaga e tubos ocupam pouco espago, € no
caso das etapas de projeto seguintes, escala semi-industrial e industrial, facilitaria o

leiaute com elevado grau de certeza, tanto do proprio equipamento como das

tubulagdes.

Entre as diversas vantagens que se obteria ao escolher um trocador de calor do
tipo carcaga e tubos, para ser utilizado como dessublimador do hexafluoreto de urdnio, o
fator seguranca foi também decisivo, frente a condig¢des de provaveis operagdes ndo
rotineiras, ou em casos de operagdes cuja probabilidade de risco seria elevada. Devido a
existéncia de normas de construgfio muito bem estabelecidas, os equipamentos poderiam
ser construidos de modo a que os riscos de vazamento seriam minimizados, dadas as

especificagdes rigidas de constru¢io mecanica.
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4.6.2.1 - Objetivo da escala piloto

Levantados os dados na unidade de Ilaboratério, passou-se a fase do
desenvolvimento a escala piloto, tendo como principal finalidade se concretizar o projeto
conceitual do dessublimador, assim como de toda a unidade de dessublimacéo, de uma
forma planejada tal que ndo conduzisse a grandes erros tanto nessa etapa como na
seguinte, quando o equipamento a ser projetado nas fases semi-industrial e industrial,
atingiria uma propor¢do de armazenamento do produto por volta de centenas de quilos
por batelada de armazenagem/descarga. Tinha-se como principal objetivo elaborar um
projeto de modo a evitar ou minimizar erros que levassem a custos altos ou condigdes do
processo que originassem acidentes ou riscos elevados durante as operagles em que se
iria manipular quantidades de hexafluoreto de urinio que andariam por volta de uma

tonelada.

4.6.2.2 - Metodologia utilizada a escala piloto

O dessublimador projetado foi definido como sendo do tipo trocador de calor de
carcaga € tubos, e pela andlise da literatura verificou-se que esse trocador deveria possuir
aletas para aumentar a eficiéncia da troca térmica. Justificava-se o uso de aletas, para
compensar a perda de eficiéncia nas taxas de transferéncia de calor, devido a deposigio
do s6lido sobre as paredes dos tubos. O hexafluoreto depositado atuaria como um isolante
térmico fazendo com que o processo apresentasse um baixo rendimento, ao longo do
tempo de operago. Ao se depositar como um soélido, fazia-o de modo a que a porosidade
da camada depositada apresentasse um valor elevado e indesejavel, dando-lhe
caracteristicas de baixa condutividade térmica e, deste modo, atuando como um eficaz
isolante térmico. Além disso, essa camada de UF, aumentava de espessura & medida que
o0 processo progredia. O equipamento deveria conter assim em seu interior conjuntos de
chicanas e de aletas, dispostas de modo a compensar a diminuigio na taxa de troca

térmica, e essas aletas deveriam ser projetadas e dispostas no trocador segundo critérios
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que levassem em conta a provével ocorréncia de entupimentos, e originassem o maijor
preenchimento pelo produto do espago disponivel no equipamento. Sé assim € que se
conseguiria armazenar a quantidade de sélido prevista no projeto e compativel com a

produgdo.

Tornava-se importante durante o estudo a escala piloto verificar o modo como o
dessublimador se comportaria frente aos provaveis entupimentos, devido a solidificagio
do produto & entrada, ou em determinadas regides no seu interior, impedindo a
continuidade do fluxo dos gases de processo. Estas situagSes conduziriam a paragens da
unidade de produgfio. A atenc¢fio voltava-se também para o caso de ocorrerem elevadas
perdas de carga no interior do dessublimador causada pelo acimulo excessivo de material
num determinado ponte do equipamento, originando um desbalanceamento de pressoes
ao longo de toda unidade de produgdo, ja que a planta operava com vacuo de pequena
intensidade. O dessublimador na escala piloto tinha uma capacidade de armazenamento
de cerca de 20 quilos de hexafluoreto de urdnio e apresentava as seguintes dimensdes
principais:
¢ comprimento da carcaga: 1000 mm,

o difdmetro da carcaga: 200 mm.

4.6.2.3 - Dessublimador 3 escala piloto

Definido o dessublimador para a etapa da escala piloto como sendo um trocador
de calor de geometria interna especial, ¢ do tipo carcaca e tubos, iniciaram-se as
defini¢bes para dimensionar seus componentes internos e desenha-los segundo critérios
de projeto que conduzissem & melhor operagio possivel da unidade de produgiio do

hexafluoreto de urdnio,
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4.6.2.4 - Proieto do dessublimador na escala piloto

O projeto conceitual para o dessublimador a ser testado na etapa de escala piloto
foi idealizado segundo a forma de um trocador de calor do tipo carcaga e tubos com tubos
em U, requerendo assim apenas uma placa de tubos, o espelho do trocador. Sabe-se que
trocadores de calor com feixe tubular em forma de U devem ser utilizados para os casos
em que se manipulem fluidos isentos de solidos, ja que as operagdes de manutencio ¢
limpeza do feixe tubular s8o de dificil realizacfio. Tais consideragdes colocaram-se a
considerar no ambito das decises preliminares e importantes. No caso da dessublimacéo
do hexafluoreto de urfnio, o produto se acumularia sobre as paredes do feixe tubular e
como um solido. Assim estava-se frente a definiches que envolviam, por um lado,
aspectos de limpeza do feixe tubular, e que teriam sua importincia para as situacdes de
manuten¢do do equipamento, em que o trocador de calor teria que ser aberio e
desmontado, e, por outro lado, o desenvolvimento de um processo que daria acimulo de
solido no interior do trocador de calor. Na constru¢do do dessublimador piloto, os tubos

foram dispostos sob a forma de feixe tubular em U e arranjados segundo o esquema

apresentado na figura 4.6

Figura 4.6 - Disposi¢fio dos tubos a escala piloto.
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O feixe tubular era mantido fixo por conjuntos de aletas e chicanas, e estas em
ntmero de 5 e distanciadas de cerca de 160 mm, entre as quais havia um nlimero varidvel

de aletas. Na figura 4.7 mostra-se um trecho do feixe tubular do dessublimador piloto.

Figura 4.7 - Feixe tubular do dessublimador piloto.

Os tubos do dessublimador foram especificados de forma a resistirem tanto a taxas
de corroséo elevadas, ja que os fluidos de processo sdo altamente agressivos, como frente
as variagOes de temperatura durante a carga e descarga do produto. Sabia-se que & medida
que o depdsito de hexafluoreto de urdnio crescesse sobre as paredes externas do feixe
tubular, os espagos vazios para o fluxo dos gases de processo iriam diminuir. Com a
deposicio dos sélidos, os fluxo dos gases se alteraria no interior do trocador e os valores
para a perda de carga devido a essa deposigfio certamente se alterariam. As caracteristicas
do fluxo de gases estariam dependentes das folgas definidas entre diferentes partes
internas constituintes do equipamento, por exemplo, as folgas existentes entre a parede

interna da carcaca e as aberturas das aletas e chicanas. Por outro lado, essas folgas iriam
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adquirir valores diferentes 4 medida que o processo evoluiria, tendendo para situagdes de

provaveis entupimentos. Frente a tais situacdes devia-se analisar alguns parimetros:

» alteracdo da corrente de fuga entre a parede externa do tubo e o orificio construido na
chicana;

o alteragio do fluxo transversal verdadeiro;

e alteragdo da comrente esquiva entre a parede interna da carcaga e os tubos mais
externos do feixe tubular;

e alteracio da corrente de fuga entre a parede interna da carcaca e as chicanas, ou seja, o

fluxo dependente da folga entre a chicana e a carcaca, definida no projeto.

Pela andlise da literatura, chegou-se 4 conclusfo que o mais indicado para esse
tipo de equipamento seria o uso de aletas segmentadas, de modo a que se originasse um

melhor fluxo transversal da mistura gasosa sobre o feixe tubular.

A existéncia de diferentes tipos de fluxos no interior do dessublimador alterariam
tanto as taxas de troca térmica como a perda de carga ao longo do equipamento. Além
disso, o dessublimador deveria prever casos de manutencio em suas partes internas,
devendo o feixe tubular possuir folga razodvel em relagfio as paredes internas da carcaga.
A folga entre as paredes externas dos tubos e as chicanas deveria ser preenchida de modo
rapido com o hexafluoreto de uranio, levando 4 alteragfo no valor da perda de carga e da
taxa de troca térmica. Generalizando, poder-se-ia afirmar que devido ao preenchimento
dessas folgas com o UF, solidificado, o dessublimador tenderia a apresentar um aumento
no valor da perda de carga durante a operagfio de armazenamento e diminuir a taxa de

troca térmica. Na figura 4.8 mostra-se o dessublimador piloto.
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Figura 4.8 - Dessublimador piloto: vista externa.

Para haver compensagio das diferentes taxas de transferéncia de energia e matéria
o dessublimador possuia uma “densidade” diferente de aletas ao longo de seu
comprimento, significando que no interior da carcaca, o trocador possufa entre as
chicanas diferentes niimero de aletas. Projetou-se o trocador com um niimero crescente de
aletas, para superar, na medida do possivel, a dificuldade causada pelo efeito do
crescimento do s6lido, que atuava como isolante térmico e aumentava a dificuldade em
reter o hexafluoreto de urnio ao longo do dessublimador. A medida que o fluxo gasoso
fosse alimentado ao trocador, o solido se depositaria e a concentragio do hexafluoreto de
urdnio tornar-se-ia cada vez mais diluida no seio da corrente gasosa, ao mesmo tempo que
o depdsito sélido das paredes originaria cada vez mais um aumento de valor da
resisténcia. Se por um lado a deposigio do solido iria dificultar a transferéncia de calor, o
aumento da densidade de aletas, ao longo do dessublimador, faria com que e¢ssa
transferéncia fosse facilitada, frente as resisténcias térmicas que iriam se criando com o

decorrer do processo.
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Na zona de entrada da mistura gasosa do processo, junto ao bocal de alimentagéo
do dessublimador, definiu-se um conjunto com cinco aletas, nas restantes zonas esse
nimero aumentava crescendo de seis, oito, dez, treze e dezessete. Essas zonas com
diferentes ntimero de aletas eram separadas por chicanas. As chicanas apresentavam a

configuragdo como a da figura 4.9 seguinte:

Figura 4.9 - Desenho das chicanas

As aletas definidas para esse dessublimador foram fabricadas segundo o desenho

apresentado na figura 4.10 seguinte.

Figura 4.10 - Desenho das aletas a escala piloto.

As aletas e as chicanas tinham as mesmas dimensdes em suas zonas centrais, 115
mm, incluindo-se nessa dimensio a regifio por onde passava o feixe tubular; elas diferiam
no fato das chicanas, que tinham como principal finalidade criar o fluxo transversal da

mistura gasosa, possuirem mais uma se¢fio de 4rea que se estendia até junto da parede

interna da carcaca do dessublimador, e que media 40 mm.
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O feixe tubular era formado por um conjunto de oito tubos em U, com um arranjo
entre eles de modo a ocuparem um menor espaco no interior do dessublimador deixando
deste modo, disponivel, um maior espaco no lado da carcaga, como mostrado na figura

4.6.

O acompanhamento das variagOes da temperatura ao longo do dessublimador foi
considerado um pardmetro importante do processo. Para isto instalou-se ao longo do
dessublimador piloto sete pontos de tomada de temperatura, em locais considerados
estratégicos. Para tal, foram construidos pogos na carcaca do equipamento, nos quais
foram instalados termopares. As temperaturas nesses sete pontos foram medidas durante
0 processo de dessublimacfio do hexafluoreto de urdnio. Os diferentes pontos para
medic¢do eram selecionados por uma chave seletora. Algumas das temperaturas coletadas
durante alguns ensaios se mostram nos graficos seguintes. Pela figura 4.11 vé-se a
evolugio da temperatura da mistura gasosa no interior do dessublimador piloto para
diferentes tempos de operagio do processo, e para uma temperatura do fluido refrigerante
fixada em torno de - 40 °C. A mistura gasosa era alimentada no equipamento a uma
temperatura de 90°C, evitando-se assim sua cristalizagio no interior das tubulacBes de

Processo.
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Figura 4.11 - Temperaturas em 7 pontos do dessublimador piloto.
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Nas figuras 4.12 a 4.16 seguintes, pode-se acompanhar a evolu¢do da temperatura
da mistura gasosa ao longo do dessublimador piloto para diferentes valores da

temperatura do fluido de refrigeragéo, figurando nos gréficos os parimetros resultantes de

um ajuste exponencial decrescente.
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Figura 4.12 Temperatura dos gases no dessublimador piloto: Tre= - 20 °C

As curvas foram tragadas nos graficos verificando-se que um ajuste para os pontos
experimentais obtidos obedeciam a um modelo de decaimento exponencial. Em cada um
dos graficos apresentam-se os resultados do ajuste exponencial obtido. As curvas foram
ajustadas segundo uma lei exponencial decrescente segundo equacéo do tipo:

{=2)
y=y,+Ae " "7 (4.624-1

As temperaturas da mistura gasosa ao longo do dessublimador apresentaram um

comportamento segundo equagdo exponencial decrescente, que mais se adaptou aos

dados experimentais obtidos na escala piloto.
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Figura 4.16 - Temperatura dos gases no dessublimador piloto: Tre= -50 °C
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A partir dos valores dos pardmetros A, , t,, ¢ Y,, obtidos pelo ajuste das curvas,

tracaram-se curvas com esses valores em fungfo da temperatura do refrigerante & entrada

do dessublimador ¢ obtiveram-se comportamentos lineares, como se pode ver pelas

figuras seguintes de 4.17 a 4.19.
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Os pardmetros apresentaram um comportamento linear razoavel dentro dos erros

das medidas experimentais realizadas, onde as principais fontes de erros foram originadas

pelas dificuldades de medi¢io das temperaturas, ja que se estava a trabalhar numa escala

relativamente grande no tocante 4 dimensdo dos equipamentos € com instrumentos de

medigio que por si originavam desvios nas leituras de mais ou menos 5%. Na tabela 4.1

mostram-se os valores dos pardmetros obtidos para cada uma das equacdes

representativas das temperaturas do fluido refrigerante, enquanto que nas figuras

seguintes tracam-se os valores calculados € os experimentais.

Tabela 4.1 - Valores dos diferentes pardmetros

Tre(°C)
-20
-25

Yo
-9,21
-12,24
-18,30
-21,33
-27,39

99,17
102,01
107,69
110,53
116,21

2.87
2,92
3,01
3,06
3,16
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Comparando os dados experimentais com os dados obtidos a partir das equagdes
exponenciails decrescentes, verificamos uma boa correspondéncia entre elas. Deste modo

a equagio 4.6.4.2-1 pode ser representada de um modo mais geral pela expressio:

T, =(291+0,617,) +(8781~0577, )l >4 (4.6.4.2-2)

Para se realizar as operagdes de descarga do hexafluoreto de urénio, na parte
externa da carcaga, o dessublimador foi envolvido por um conjunto de seis resisténcias
elétricas com as quais se aquecia o hexafluoreto de urfinio, até levar toda sua massa ao
estado liquido. Esse conjunto de resisténcias foi distribuido ao longo do equipamento,
para que o aquecimento fosse o mais uniforme possivel, e ficava ligado a um controlador
de temperatura com o qual se mantinha o aquecimento da massa do hexafluoreto de
urfnio a uma temperatura por volta de 85 'C, e para um intervalo de tempo que se

considerava suficiente para liquefacdo de todo o produto retido no trocador. O
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aquecimento era realizado numa taxa que nfio originasse intensos gradientes térmicos,

evitando-se assim pressGes intensas e localizadas no interior da carcaga.

O dessublimador possuia um bocal de entrada da mistura gasosa localizado junto
a zona de menor densidade de aletas e outro bocal de descarga dos gases residuais, junto a
zona interna do cristalizador, com uma maior densidade das aletas. O trocador de calor
foi instalado na posi¢do horizontal e inclinado em cerca de 5 graus em relacio ao plano

horizontal e na diregdo do bocal de descarga do produto ligiiefeito.

O dessublimador foi isolado externamente por uma camada de poliuretano
expandido no local, de 2 polegadas de espessura, levando-se em conta que serviria tanto
para as condi¢des de aquecimento como de arrefecimento. Na sua parte mais externa o
dessublimador foi revestido por uma chapa de ago carbono, que envolvia o isolamento
térmico, evitando assim o contato da dgua, que viesse a se condensar sobre o trocador, o
que poderia impregnar a camada do poliuretano. A formagfo de gelo e impregnagéo do
isolamento térmico com dgua foi um dos problemas que surgiu quando da operagdo do
dessublimador laboratorial. Como resultado disso especificou-se¢ que a camada de
isolante térmico fosse construida como a das tubulagGes de nitrogénio liquido, para evitar

que a dgua penetrasse até junto do poliuretano.

4.6.2.5. - Sistema de refrigeracéio a escala piloto

No projeto conceitual do dessublimador piloto definiu-se que a circulagdo do
fluido de refrigeracfio se daria pelo interior dos tubos. Como ja se tinha encontrado
dificuldade no modo de se refrigerar o dessublimador de bancada, o sistema de
refrigeracéo da escala piloto foi montado e testado de diversas maneiras. Utilizaram-se
diferentes fluidos de arrefecimento, e cada sistema montado apresentou suas vantagens e

desvantagens as quais a seguir descrevem-se de maneira resumida.
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Inicialmente o dessublimador piloto foi arrefecido com tricloroetileno cuja
temperatura era diminuida “borbulhando” nesse composto nitrogénio Hquido. Verificou-
se que o controle da temperatura do fluido que circulava pelo equipamento era muito
dificil. O nitrogénio liquido ao “borbulhar” no tricloroetileno abaixava rapidamente sua
temperatura, chegando mesmo a congelar as valvulas instaladas nas linhas, que deixavam
de operar. Além disso, a bomba centrifuga que fazia a circulagfo do fluido apresentava

vazamentos em seus elementos de vedago.

Numa outra etapa tentou-se o arrefectimento com o tricloroetileno, agora
arrefecido com pequenos blocos de gelo seco. Ocorriam também casos de entupimento

nas linhas de circulagdio do fluido refrigerante, causados pelos blocos de gelo.

Realizou-se também o arrefecimento do tricloroetileno circulando nitrogénio
liquido por uma serpentina, ndo se dando o contato direto como nos casos anteriores,
entre o fluido de arrefecimento e 0 agente com o qual se baixava a temperatura. Este
sistema de arrefecimento apresentou melhor desempenho e podia-se com ele controlar de
modo mais eficaz as temperaturas no vaso de Dewar que continha o tricloroetileno, e
conseqilentemente obtinham-se temperaturas mais uniformes durante o processo de

dessublimacio.

Utilizou-se também como fluido de arrefecimento uma solugdo de etilenoglicol
cuja temperatura era diminuida com blocos de gelo seco. A solugdo era preparada e
colocada num vazo de Dewar, construido especialmente para essa finalidade. O gelo seco
em pequenos blocos era posto numa pequena cesta e esta mergulhada na solugdo de
etilenoglicol. Circulava-se a solugéio, quando atingia a temperatura desejada, pelo interior
do feixe tubular do dessublimador piloto, com o auxilio de uma bomba centrifuga. A

temperatura do liquido era medida pelo sistema de termoresisténcias.

Independente do modo como se arrefecia o trocador, o sistema de refrigeracfo

originava entupimento junto & bomba, quando se atingiam baixas temperaturas,
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normalmente por volta de -25 °C. Esses entupimentos causados por blocos de gelo,
ocorriam & entrada da bomba centrifuga e nas linhas de processo que eram obstruidas por
esses pequenos blocos de gelo.

Para se contornar o problema, instalou-se 4 entrada da bomba centrifuga um
pequeno filtro, formado por uma tela metélica de malha fina. Para facilitar o manuseio do
sistema, em casos de manutengéo, frente a situagfes de entupimentos, a bomba centrifuga
também foi envolvida por trago elétrico para seu aquecimento, que era ligado quando

fosse necessario se fazerem reparos no sistema..

Durante a etapa de descarga do hexafluoreto de urénio contido no dessublimador
piloto, quando se fazia o aquecimento do trocador, tornava-se importante ¢ conhecimento
da evolugfo das pressdes no interior do equipamento. Utilizou-se um bocal, flangeado, no
qual se instalou um manovacudmetro com escala de -1 a +6 atmosferas, para controle das

pressdes desenvolvidas no processo de descarga.

O acompanhamento da pressdo também evitava que se praticasse operagdes de
risco, que desenvolveriam pressdes elevadas no interior do dessublimador, ¢ que
poderiam ocasionar ruptura do equipamento originando vazamento do produto. Além
disso, o acompanhamento da pressio desenvolvida durante o aquecimento do UF,
também era importante, para se levantar a evolugfio da pressdo total no interior do
trocador de calor. Como o hexafluoreto de urinio origina rea¢Ses com elevago brusca da
pressdo quando posto em contato com compostos orgnicos, caso houvesse mistura com
compostos orgénicos utilizados no sistema de refrigeragfio poderia originar situagdes de
operagbes com elevagio rdpida de pressfio. Ocorrendo um pequeno vazamento no
dessublimador, que originasse mistura dos fluidos que circulavam pelos tubos do
dessublimador ou pela carcaga, poder-se-ia identifica-lo de imediato acompanhando os

valores da pressio.
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Além disso toda a regifio da tubulagio junto ao bocal em que se instalou o
manovacudmetro foi aquecida, para que nfio houvesse entupimento por cristalizagdo do
produto nessa regifio, o que daria indica¢des falsas da pressdo no interior do equipamento.

Para esse aquecimento utilizaram-se lampadas de infravermelho.

O hexafluoreto de urlnio produzido e armazenado no dessublimador era
descarregado na forma liquida, para vasos especialmente construidos para armazenar o
produto € nos quais o UF, era pesado e estocado, apds ser registrado para controle no

Livro de Salvaguardas.

4.6.3 - Escala semi-industrial

Apés se adquirir conhecimento suficiente e se obterem os dados experimentais 2
escala piloto, analisou-se o comportamento desse trocador de calor de carcaga e tubos de
modo criterioso, tanto no concernente as etapas de recolha do produto, como as etapas de
sua descarga. Passou-se entfio para a fase de concepgfio do trocador que operaria numa
escala semi-industrial e pudesse recolher o UF; de maneira eficaz, sem apresentar riscos
de vazamento. O equipamento que foi projetado nesta escala tinha como objetivo
consagrar os dados e as informagdes obtidas nas escalas anteriores, a partir das quais se
faria o projeto conceitual do equipamento, levando em conta que nessa escala, semi-
industrial, se operaria em trés turnos de produgBio continua e seria a esse nivel de
produgiio que se consagraria a tecnologia em estudo. Essas atividades tinham como
principal objetivo considerar dominada a tecnologia, que seria representativa da escala
industrial. A figura 4-25 apresenta o fluxograma conceitual das unidades de
dessublimagfo primaria, secundéria e terciaria, onde se representam as tubulagdes do
sistema de refrigeragdo, da alimentagio da mistura gasosa, as linhas dos gases efluentes,
do sistema de alivio de pressdo e dos sistemas de descarga do UF, liquido para os tanques

de armazenagem, além do sistema de amostragem.
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4.6.3.1 - Objetivo da escala semi-industrial

Pode-se dizer que o dominio de um conhecimento quer seja cientifico, quer seja
tecnoldgico, s6 se da a partir do instante em que os pardmetros em estudo se consagram
em funcdo de sua sistematicidade e de seu caracter significativo. Nesta linha de raciocinio
devia-se fazer com que a instalagio operasse por intervalos de tempo significativos que
permitissem a emergéncia de quaisquer problemas operacionais a serem superados com
as devidas corregdes, levantando-se desse modo, os dados tecnolbégicos necessarios para 0

dominio do processo quimico em estudo.

Era também na escala semi-industrial que se eliminariam os erros considerados
grosseiros, durante a fase de elaboragfio do projeto do equipamento, ¢ se detectariam os

erros sistematicos durante as opera¢8es continuas da unidade semi-industrial.

A intenco era chegar A fase do projeto detalhado com todas, ou quase todas as
dividas esclarecidas, para deste modo se definir o projeto detathado do dessublimador
industrial sem se cometerem erros que conduzissem a riscos ou ao indevido

funcionamentoe do dessublimador.

O dominio da tecnologia de dessublimac@o/sublimagio do hexafluoreto de urénio,
era encarada como importante nfio s6 no que diz respeito a se conseguir projetar, construir
¢ por a funcionar um equipamento capaz de realizar tais operagdes, mas no que concerne
a seguranea, ja que as quantidades de produto que iriam ser manuseadas seriam grandes,
centenas de quilos, tendo-se conhecimento de que ndo poderiam ocorrer vazamentos entre
os diferentes compartimento do trocador de calor, ou vazamento do trocador para o meio
ambiente. Considerava-se como operagdo de processo delicada a descarga dessa
quantidade de hexafluoreto de urdnio, sob a forma liquida, do dessublimador para o
reservatorio de estocagem final. Nessa etapa o trocador de calor funcionaria como um

vaso submetido & pressdo de vapor do composto e 0s riscos de vazamento aumentariam.
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4.6.3.2 - Metodologia utilizada

Com os dados obtidos na escala anterior, escala piloto, ¢ ja tendo definido qual a
concepcdo que seria dada ao trocador, tipo carcaga e tubos, elaborou-se o projeto
conceitual de todo o sistema de dessublimagéo, ou seja, do dessublimador propriamente
dito e da unidade de refrigera¢do/aquecimento que seria utilizada na escala semi-

industrial.

A unidade de refrigeragfo utilizaria Freon® R-113, tanto como fluido refrigerante
como fluido de aquecimento, e circularia pelo dessublimador, para arrefecé-lo e recolher

o produto e também para descarregé-lo, por aquecimento desse mesmo fluido.

A partir de parAmetros operacionais do processo fez-se a simulagio do processo
de dessublimagfo analisando as condigbes operacionais que o equipamento desenvolvia
quando de seu enchimento, ao longo de um certo tempo de operagdo, e ao longo de seu
comprimento, buscando qual o comportamento das varidveis que consideramos

importantes nesse processo.

4.6.3.3 - Selecdo de materiais

Os materiais envolvidos na construgio do dessublimador foram selecionados
segundo critérios muito bem estudados e baseados, principalmente, em dados sobre a
resisténcia 4 corrosdo, que neste caso podia ser tanto do tipo quimico ou eletroquimico e
em pardmetros que diziam respeito aos aspectos de projeto mecénico, ja que os
equipamentos estariam submetidos a grandes variagbes de temperatura, desde

temperaturas negativas, até temperaturas que podiam atingir cerca de 150 °C.

Quando da sele¢do dos materiais, considerou-se em primeiro lugar os aspectos de

seguranca, levando em conta todos os critérios do projeto quimico, envolvidos na
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producdo do hexafluoreto de urdnio. Deste modo, projetou-se o dessublimador
considerando normas de constru¢fo mecénicas rigidas, que exigiam tanto das condigfes
de construgfo mecanica, como da garantia dos materiais, critérios muito bem definidos e
rigorosos, considerando que o equipamento iria trabalhar com fluidos classificados letais,

seguindo-se o Codigo ASME Secdo VIII.

Quanto a selegdo de materiais, considerou-se que as condigdes de processo
exigiam temperaturas que poderiam atingir 35 °C negativos para as condigdes de
dessublimacgiio do hexafluoreto de urdnio, e 100 °C positivos para as condigdes de
descarga. Assim, os materiais de construgio do equipamento deveriam resistir a variagdes
de temperatura extremas, tanto sob ponto de vista da corrosfio, como das tensdes
mecéanicas envolvidas, nfo originando vazamentos resultantes das dilata¢tes e contragbes
sistematicas que viessem a sofrer durante os ciclos de aquecimento e arrefecimentos, ou

seja o equipamento deveria resistir a condi¢des de fadiga.

Quanto ao feixe tubular, material da carcaca, e 0s materiais selecionados para a
vedacdo das diferentes partes do equipamento, estabeleceram-se especificagdes rigidas
assim como no controle desses materiais quando da fabricagdo do trocador. Para estes
casos, exigiu-se que os materiais de construcBo fossem todos acompanhados dos
respectivos certificados de qualidade emitidos pelos fabricantes. A qualidade das varetas

de solda utilizadas também passaram por rigorosos critérios de qualidade.

Os tubos que constituiram o feixe tubular do dessublimador foram especialmente
encomendados para essa construgfio, selecionados de modo a trabalharem com seguranca

para os intervalos de temperaturas definidos pelo processo.

A especificacdo elaborada, citava de modo explicito que os tubos deveriam ser
sem costura, e exigiu-se os certificados de qualidade dos lotes de fabrica¢fio. Como os

tubos, todos os materiais que foram utilizados na construcio do equipamento tiveram os
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certificados de garantia de qualidade apresentados pelo fabricante, e certificados pelo

inspetor designado para acompanhar a construgfo do dessublimador.

4.6.3.4 .- Projeto do dessublimador semi-industrial

O projeto conceitual do dessublimador realizado nesta etapa da pesquisa deveria
ser representativo do equipamento a ser projetado a escala industrial. Nesta fase o
equipamento deveria apresentar uma capacidade de armazenamento do produto de vérias
centénas de quilos. Nos itens seguintes, descreveremos as partes constituintes da unidade
de dessublimagfio do UF, e como foram concebidas, projetadas ao nivel de detalhe,

montadas e postas a funcionar.

3.6.3.5 - Sistema de refrigeracio

O projeto conceitual do dessublimador semi-industrial deveria ser o mais
detalhado possivel e seria o adotado na escala industrial. Assim, o sistema de refrigeracfio
que a seguir € descrito foi concebido, projetado e montado levando em conta defini¢ces

da engenharia de processo, compativeis com uma grande escala de produgéo.

O sistema de refrigeragfo era constituido por um circuito primdrio de refrigerago
pelo qual circulava o Freon R-12®, que era comprimido e a seguir expandido numa
valvula, originando temperaturas negativas de até -25 °C. Esse fluido do circuito primdrio
trocava energia térmica com o fluido do circuito secundario de arrefecimento, que
utilizava o Freon R-113 ®, e este deixava a unidade de processo denominada Casa de
Magquinas, onde se localizam todos os servigos auxiliares, utilidades da planta semi-
industrial e circulava pelos dessublimadores pelo interior dos tubos. Na figura 4-26
apresenta-se um fluxograma da unidade de refrigeracfio, que foi projetada, montada e
posta em funcionamento para os servicos de aquecimento/arrefecimento dos
dessublimadores. A unidade ¢ formada por dois circuitos independentes de Freon, sendo

uma projetada para atingir cerca de 25°C negativos e a outra para ser utilizada no sistema
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de arrefecimento dos dessublimadores secundarios e tercidrios, para circular o fluido

refrigerante até 35° C negativos.
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Figura 4.26 - Fluxograma conceitual da unidade de refrigeragéo semi-industrial
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O hexafluoreto de urfnio para ser descarregado sob a forma de um liquido,
deveria ser aquecido, ¢ deste modo fez-se necessario projetar uma unidade que foi
denominada de Sistema de Freon Quente. Com esse sistema utilizou-se 0 mesmo fluido
térmico, Freon R-113®, s6 que agora aquecido por sistema de resisténcias elétricas. Este
aquecimento atingia temperatura de até 100 °C, circulando o fluido quente sob pressdo
pelo interior dos tubos do dessublimador a uma temperatura de cerca de 90 °C. Na figura
4.27 mostra-se um esquema do arranjo das tubulagGes para a unidade semi-industrial de
sublimacfo/dessublimagdo do hexafluoreto de urnio. Como se pode ver, os
dessublimadores sfo interligados pelas tubulagdes de alimentagfio da mistura gasosa, que
se localizam na parte superior dos trocadores de calor, para desse modo se conseguir uma
flexibilidade operacional. Com tal arranjo, enquanto um dessublimador esta recebendo o
fluxo da mistura gasosa recolhendo o hexafluoreto de urénio, o outro dessublimador pode
estar sendo aquecido para descarga do produto no estado liquido, € um terceiro
dessublimador também esta sendo arrefecido pelo sistema de Freon, e pode ser utilizado
como equipamento de recolha do UF; em caso de surgir alguma anormalidade
operacional da planta quimica. Este dltimo dessublimador opera na realidade como um
equipamento de seguranga da unidade de dessublimagfio. Na parte superior dos
dessublimadores encontram-se também as tubulagbes de alivio de pressio, onde foram
instalados selos de ruptura e mandémetros, e as tubulaces dos gases residuais, que ainda
contém hexafluoreto de urénio, fllior e nitrogénio e que sfo encaminhados para a unidade
do reator de pratos, que ira alimentar a unidade de dessublimagfo secundaria e terciaria.
O sistema de aquecimento era totalmente independente do sistema de fluido frio, pelo
menos até 4 saida da Casa de MaAaquinas. As tubulagdes que se dirigiam aos
dessublimadores até os bocais de entrada ¢ de saida dos fluidos quente ¢ frio, eram as
mesmas, apenas selecionando qual dos fluidos circularia pelo trocador frente as operagdes
de descarga ou recolha do hexatluoreto de urdnio. Como se projetou trés dessublimadores
que podiam operar em paralelo, o arranjo de tubula¢es também levava em conta a
hipotese de dois trocadores estarem operando em simultineo com arrefecimento e o

terceiro sendo aquecido para descarga do produto.
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Figura 4.27 - Desenho esquemaético do arranjo de tubulagdes da unidade semi-industrial

Apbs o acimulo do so6lido no interior do dessublimador, na quantidade maxima
prevista em projeto, o equipamento era transformado num vaso fechado, isolando-se
todas as linhas de processo, por fechamento das valvulas de alimentagdo ¢ de descarga do
produto, ou quaisquer outros bocais nele existentes. A unica valvula de processo mantida

aberta era a valvula situada num bocal onde se instalou um manovacudmetro, € que nos
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daria a indicagfio da evolugfo da pressio durante o aquecimento da massa de hexafluoreto
de urdnio. Ao iniciarmos o aquecimento do dessublimador, o UF, inicialmente se
sublimava passando do estado s¢lido para o gasoso, com sua presséo de vapor aumentado
4 medida que a sublimagdo progredia. Devido &s caracteristicas do seu ponto triplo,
atingia-se uma pressdo no interior do equipamento tal que, o composto comegava a
ligliefazer-se sob sua pressdo de vapor. O aquecimento durava algumas horas,
dependendo da quantidade de produto acumulada, até que todo o hexafluoreto de urdnio
se encontrasse no estado liquido, iniciando-se entdo sua descarga para os reservatdrios de
estocagem do produto. As diferentes passagens de solido para vapor, e posteriormente

para liquido podem ser acompanhadas pelo diagrama de fases do hexafluoreto de urénio.

Nas linhas que alimentavam Freon® aos dessublimadores instalaram-se
rotdmetros, com o0s quais se podia conhecer a quantidade de fluido refrigerante
alimentado aos trocadores. As temperaturas foram medidas por termoresisténcias

colocadas em pontos adequados do processo.

4.6.3.6 - Projeto detalhado do dessublimador

O Projeto Detalhado do equipamento obedeceu as normas de construgfo relativas
a trocadores de calor, e nos quais se podia manipular substancias de alto risco. Recorreu-
se ao TEMA Classe R ¢ ao ASME Secfo VI Divisdio 1, levando-se em conta as
condigdes do processo de sublimagio do hexafluoreto de urénio para sua recolha, e suas

condi¢des de evaporagdo/liquefacdo para descarga.

Descrever-se-a4 de maneira resumida o desenvolvimento do projeto deste trocador
de calor especial, e se detalhard os pontos considerados importantes para o processo
quimico em questdo e os cuidados tomados para fabricagfio do equipamento submetido a

condictes severas do processo quimico.
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4.6.3.7 - Aspectos de seguranca

A garantia da qualidade de fabricagio do dessublimador seguiu os padrles

existentes, e para se assegurar de que o exigido estava sendo cumprido pelo fabricante,

este apresentou, quando da entrega do equipamento, um documento intitulado Memorial

Descritivo da Construgdo do Cristalizador Primério de Hexafluoreto de Urénio. Esse

documento continha todos os critérios de construgio que o proponente 4 fabricagdo do

equipamento seguiu, assim como os documentos resultantes das diversas inspe¢des

realizadas pelo inspetor nomeado. Os testes exigidos para liberagéo do equipamento para

uso no processo foram:

teste de press#o,

teste sob vacuo,

radiografia total das soldas,

testes de liquido penetrante em todos os corddes de solda,

teste Sharpy para os materiais de construgéo,

analise quimica de todos os materiais, metalicos ou poliméricos que foram utilizados

na fabricac¢do do equipamento.

Quando da entrega do equipamento exigiu-se requisitos que a seguir se listam:

Andlise quimica de tragcos de compostos que poderiam estar presentes no interior do
equipamento, quando da sua entrega, garantido-se assim que o equipamento estava
isento de residuos oriundos dos processos de fabricacfio, tais como graxas, éleos e
gorduras. Deste modo, o dessublimador devia estar isento de qualquer tipo de
contamina¢fio interna, nfo possuindo quaisquer vestigios de produtos de corrosio,

oxidos metalicos, ou restos de solda, tanto no lado dos tubos como no da carcaga.

Inspeciio visual do equipamento, e inspecfio dimensional de modo a se elaborar o

documento "as built".
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e Apresentacio do "Data Book", sua andlise e aprovagfio, para aceitago do

equipamento.

Exigiu-se também para o equipamento pintura anticorrosiva em suas partes
externas, sobre o isolamento térmico. O isolamento térmico seria feito segundo o

especificado, ou seja, poliuretano expandido no local.

4.6.3.8 - Instalacfio e inicio de operacfio

Apds realizagio de todos testes, testemunhados e certificados pelo inspetor, com o
equipamento ainda no fabricante, e antes mesmo da liberagdo para entrega do
equipamento, foram analisados e aprovados os laudos dos testes, o trocador foi aceito e
transportado até as dependéncias da area do processo, segundo as solicitagSes contidas na
especificacdo técnica. O projeto para sua instalagdio no processo exigiu alguns detalhes
que a seguir sdo descritos. No projeto de equipamentos em que o hexafluoreto de urdnio €
manipulado mudando de sélido para liquido ou de liquido para sélido, o célculo da
quantidade maxima de produto a ser armazenado deve levar em conta um fator
compreendido entre 60 a 65% de material acumulado em peso, devido & grande variacéio
de volume que apresenta o UF, ao passar de sélido para liquido. O equipamento
apresentava uma capacidade méxima de armazenamento de sélido que ndo podia ser
ultrapassada em hipotese alguma, devido ao risco de ruptura hidraulica do trocador, em
caso de sobre-enchimento. Para isso instalou-se um sistema de pesagem constituido por
um conjunto de 3 células de carga, colocadas nos pontos de suporte do trocador, pés do
equipamento, com as quais se media e controlava o enchimento do equipamento durante
toda etapa de producio do UF,. Estas células de carga apresentavam como resultado, em
painel, a soma do peso total do produto. Na figura 4.28 apresenta-se o esquema de

montagem das células de carga no dessublimador 4 escala semi-industrial.
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Figura 4.28 - Esquema de montagem das células de carga

Os fluidos de refrigeragio e de aquecimento tinham suas vazdes controladas por
conjuntos de viélvulas controladoras de fluxo e rotdmetros. Com esses sistemas se
garantia a carga térmica que devia ser fornecida aos dessublimadores, tanto durante a fase
de aquecimento da massa do UF, , como durante a fase de recolha pela circulagio do

fluido frio.

4.6.3.9 - Concepedo final do dessublimador

Os dados apresentados a seguir foram os concebidos para que se elaborasse o
projeto detalhado do dessublimador de hexafluoreto de urdnio e que seriam os mesmos a

considerar para o projeto de um equipamento 4 escala industrial. Para dados de projeto se

considerou:

e pressdo maxima nos tubos: 12 atm;

s pressdo maxima na carcaga: 10 atm;

® pressdo maxima no cabegote: 12 atm;

» pressdo minima: vacuo absoluto;

e temperatura maxima na carcaga: 150 °C;
e temperatura minima na carcaca: - 40 °C;
s temperatura minima nos tubos - 40 °C;

¢ temperatura minima no cabegote: - 40 °C.
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Basicamente, o dessublimador foi definido como sendo um trocador de calor de
carcaca e tubos, cuja concepcdio interna diferia de um trocador convencional por
apresentar inovagdes que ja foram citadas ao longo do trabalho e se descrevem com mais

detalhe a seguir.

O projeto conceitual do dessublimador & escala semi-industrial envolveu etapas
desde sua simulagfio quanto a operacgdo, finalizando com o projeto definitivo como a
seguir se descreve. O dessublimador foi concebido como sendo um trocador de calor de
casco e tubos com seis passes pelos quais a mistura gasosa fluia perpendicularmente ao
eixo dos tubos. Os passes eram constituidos por chicanas e aletas, sendo as chicanas
consideradas no céalculo como aletas, para se levar em conta suas areas de troca térmica.
Deste modo definiu-se o trocador formado por tubos de didmetro externo de 17,2 mm, e a
area da aleta igual a 0,252 m” , nfio se descontando os furos, e tendo uma espessura igual
2 0,794 mm. A mistura gasosa era alimentada pelo bocal junto ao qual o primeiro passe
apresentava uma distincia entre chicanas € que ndo continha aletas. Essa mesma
configuracfio ocorria nos passes de nimeros dois, trés e quatro, existindo aletas s nos

passes cinco ¢ seis.

O equipamento tinha numa de suas extremidades o cabegote removivel, podendo-
se sacar de seu interior todo o feixe tubular, para casos de manutenc¢fo. A remog¢do seria
facilitada pela colocagdo de "patins" soldados na base do feixe tubular. O feixe tubular
era constituido por seis se¢des diferentes de conjuntos de tubos, possuindo comprimentos
e nimeros diferentes de tubos. Esses seis conjuntos de feixes de tubos foram projetados
para se levar em conta a variagio dos perfis de concentragio e de temperatura que
ocorriam ao longo de todo o equipamento, ou seja, ao longo de toda a trajetéria dos gases
do processo, facilitando-se assim as condigSes de troca de energia e matéria, ja que
surgiram resisténcias adicionais, & medida que o sélido se depositava sobre os tubos do
trocador. Os seis feixes tubulares eram constituidos por diferente niimero de tubos, sendo

suportados por chicanas com diferentes furagdes. Os feixes tubulares foram construidos
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com tubos em forma de U, com 2 passes pela carcaga, € sustentados por suportes

perfurados de modo fixar os tubos, como se mostra na figura 4.29 seguinte.
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Figura 4.29 - Disposig¢do do feixe tubular

Os suportes que funcionavam como chicanas eram em ntmero de dois e as
chicanas eram em nimero de trés e foram projetadas de maneira a que o fluxo de gases
atravessasse transversalmente os feixes de tubos. Esses suportes assentavam na parte
inferior da carcaga e possuiam em sua base os "patins”" para deslizamento de todo o
conjunto, em caso de remogfio do feixe tubular quando fossem necessérias operagdes de
manuten¢do. Devido a existirem densidades diferentes de tubos ao longo do trocador, as
cinco placas de fixagdio do feixe tubular tiveram furagbes diferentes, para poderem

sustentar diferentes nitmeros de tubos.

Os tubos apresentavam disposi¢fio especial e eram fixados na placa do trocador
seguindo um projeto especial, de modo a deixarem livre o maior espago possivel para
armazenamento do solido. Ao longo dos feixes tubulares existiam dois conjuntos de
aletas, dispostas transversalmente aos tubos, distanciadas igualmente para cada
empacotamento ¢ cujo espacamento entre elas era diferenciado para os diferentes
conjuntos. Na realidade, essa concepgfo veio do dessublimador projetado na etapa da
escala piloto. O espagamento ¢ a densidade das aletas foram projetadas para que houvesse

compensagdo nos gradientes de concentracio e temperatura ao longo do equipamento. O
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processo de dessublimac@io dé-se de modo a que o hexafluoreto de urdnio se deposite
sobre os tubos do dessublimador, e este composto deixa a corrente gasosa, com sua
concentragdo na corrente global de gases diminuindo. Assim, as forgas motrizes
impulsionadoras da deposi¢io do sélido, se apresentam cada vez mais fracas, 3 medida
que o processo avanca. Ao longo do trocador a taxa de dessublimagdo apresenta
tendéncia a diminuir. Para que se originem gradientes de concentra¢fio e de temperatura
mais eficazes, e como conseqiiéncia se originem deposi¢fes continuas e eficientes, numa
taxa compativel com as vazdes do processo, o binario densidade de tubos e densidade de
aletas foi alterado ac longo do dessublimador. Na figura 4.30 mostra-se o desenho de uma

chicana do dessublimador semi-industrial.

Figura 4.30 - Projeto de chicana do dessublimador semi-industrial.

Na parte inferior da carcaga do dessublimador, foi construido um feixe tubular
independente dos demais. Tinha por finalidade garantir o processo de liquefacfio do
produto que por ventura se localizasse na parte inferior do trocador quando do processo
de descarga. Esse arranjo de tubos garantia que nfio ocorressem entupimentos originados
por blocos so6lidos de hexafluoreto de urnio que durante a descarga do composto, agora
na forma liquida, levassem ao entupimento do bocal de descarga. Esses blocos poderiam
ser liqtiefeitos de modo mais facil e mais rapido, com o uso desse feixe tubular adicional,
colocado na base interna da carcaga. A fixacdo do tubos no espelho do trocador foi feita
por soldagem e brasagem para se minimizarem os riscos de ocorrerem misturas dos

fluidos de aquecimento ou de arrefecimento com o fluido do processo. A placa de fixagfo
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do feixe tubular, era uma pega importante na construgdo do equipamento. O fluido de
processo sendo o hexafluoreto de urdnio e o do sistema de refrigeragfo sendo o Freon
113® ndo poderiam ser misturados em hipOtese alguma; essa mistura podia levar a

elevagdes instantineas da pressdo no interior do trocador.

Os bocais do equipamento foram dispostos da seguinte maneira: as entradas e
saidas de gases foram todo situados na parte superior do equipamento, enquanto que o
bocal de descarga do hexafluoreto de urdnio, liquido, se localizava na parte inferior da
carcaca. Todos os bocais possuiam serpentinas de aquecimento construidas externamente,
por onde circulava o fluido quente. Deste modo se evitaria entupimentos por solidificacéo
do hexafluoreto de urdnio em zonas frias do equipamento que se situariam junto aos
flanges dos bocais de entrada ou de sadia do cristalizador. Na figura 4.31 mostra-se um
detalhe de construgio de um bocal do dessublimador, possuindo aquecimento por

serpentina.
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Figura 4.31 - Bocais do dessublimador com aguecimento por serpentina

Considerando que o dessublimador seria transformado num como um vaso de
pressdo, durante a operagio de descarga do UF, por fechamento de suas vélvulas, o
trocador foi projetado tendo um bocal de descarga de gases, para uma linha de alivio, que
seria acionada em caso de emergéncia. Os gases numa emergéncia, frente a condigGes de
elevacBes repentinas da pressdo, fluiriam por essa linha e seriam absorvidos num sistema
de colunas de absorgéo, contendo bicos de pulverizag@io por onde circulava uma solugéo

para absorg¢éio do hexafluoreto de urénio.
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Na linha de alivio, foi colocada uma valvula de abertura e fechamento a disténcia,
juntamente com um selo de ruptura, devidamente projetado para valores compativeis da
pressdo. Com essa montagem se pretendia minimizar as ondas de choque causadas por
uma elevagdo brusca da presséo no interior do equipamento, no caso de haver mistura dos
fluidos, que pudesse originar ruptura do trocador. A pressfo interna do dessublimador era
acompanhada por um manovacudmetro especial, cuja especificagio resultou das
condi¢des do processo, levando em conta a pressdio definida para o selo de ruptura. As
linhas de entrada e saida do dessublimador, tanto para gases, como para a descarga do
liquido, possuiam véalvulas de atuagfio a distincia, para que os fluxos fossem

interrompidos em situagdes que chamaremos de nfo rotineiras.
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CAPITULO YV

ANALISE OPERACIONAL E SIMULACAO

5.1 - Introducéo

Este capitulo sera dedicado a andlise operacional do dessublimador levando em
conta a simulagdo do equipamento e analisando-se seu comportamento frente a algumas

variaveis de processo previamente selecionadas.

5.2 - Resultados experimentais

Analisar-se-30 os resultados obtidos quanto ao comportamento do dessublimador,
projetado, construido e posto a funcionar no processo de dessublimagfo para as diferentes

escalas, bancada, piloto e semi-industrial.

5.2.1 - Dados do processo a escala de bancada

A experiéncia mostrou que os dados obtidos nos ensaios realizados indicavam
baixa eficiéncia no processo de dessublimacio para a retengdo do hexafluoreto de urénio
para esse tipo de trocador de calor, de forma tubular, apresentando o processo
apresentando por volta de 60 % de rendimento no tocante a reten¢fio do produto. A
quantidade final de UF; que passava pelo sistema formado pelos trés dessublimadores
colocados em séric ndo era grande, mas quando analisados individualmente,
principalmente o primeiro ¢ segundo dessublimadores a retengfio ndo era nada proximo
da desejada para se poder pensar numa construg¢do semelhante a escala piloto. Ficou claro
que a concepgio dos dessublimadores deveria ser bem diferente da utilizada nessa escala,

ou seja, deveria ser mais complexa do que a simples forma tubular.

Outro pardmetro importante era a temperatura de arrefecimento do sistema, sendo

inicialmente utilizada por volta de 80 °C negativos. Ao se trabathar nesse nivel de
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temperatura, o sistema formado pelo conjunto dos trés dessublimadores entupia com
facilidade, principalmente na regifio dos bocais de entrada e/ou saida dos gases, ou na
base do tubo pescador, onde ocorria um acimulo excessivo de material cristalizado.
Perante esses entupimentos tinha-se que parar a operacio de producfo do hexafluoreto de
urdnio, iniciando-se operagdes de aquecimento dos dessublimadores para desobstrugfo do
sistema. Nessas operacdes a quantidade de hexafluoreto de urfnio gasoso que passava
pelo sistema sem sofrer dessublimag@o era dificil de ser quantificada, devido a freqtiéncia

com que 0s entupimentos ocorriam.

5.2.2 - Dados do processo & escala piloto

Levando em conta as dificuldades operacionais vividas quando da operacéo dos
dessublimadores a escala de bancada, e apOs se analisarem as vantagens e desvantagens
obtidas dos ensaios realizados frente aos diferentes métodos de arrefecimento do
dessublimador piloto, concluiu-se que o mais conveniente seria utilizar apenas solugéio
aquosa de etilenoglicol & uma temperatura inicial de -9 °C iniciando-se a adicfio de gelo
seco ao sisterma. Definiu-se que a circulagfio do etilenoglicol pelo interior do
dessublimador deveria apresentar temperaturas compreendidas entre -15 °C e - 25 °C.
Para melhor controle da temperatura, durante o processo de dessublimacio, construiu-se
uma linha de "by-pass" controlando ¢ medindo por rotdmetro as vazdes do fluido que
devia circular pelo trocador, para se atingir as temperaturas previamente estabelecidas.
Deste modo as temperaturas mantinham-se dentro de uma faixa cuja estabilidade foi
considerada adequada ao processo de dessublimacdo do hexafluoreto de urdnio. Numa
etapa posterior da pesquisa, o sistema de arrefecimento constituido por etilenoglicol e
gelo seco foi substituido por um sistema cujas baixas temperaturas do processo eram

obtidas com auxilio de nitrogénio liquido.

O arrefecimento feito com auxilio de nitrogénio liquido fez com que o processo
apresentasse temperaturas mais uniformes e estdveis, ¢ deste modo, pode-se manter as

operagdes de recolha do hexafluoreto de urdnio em regimes de maior estabilidade por
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intervalos de tempo maiores, tornando as operagdes de producgdo e recolha do produto
mais continuas. Além disso o controle da temperatura tornou-se mais estavel. Os
entupimentos causados por pequenos blocos de gelo seco mesmo que adicionado
lentamente ao processo, e que acompanhavam o etilenoglicol pelas tubulagdes até a

entrada da bomba centrifuga deixaram de ocorrer.

5.2.3 - Dados do processo 3 escala semi-industrial

A Unidade de Produgio de Hexafluoreto de Urénio operava com uma vazéo real
por volta de 12 kg/h, podendo a mistura gasosa ser alimentada no trocador de calor num
intervalo de temperaturas compreendidas entre 80 °C 130 °C. Esse intervalo de
temperaturas era conseguido, porque & saida do reator tubular de produgdo de UF,
projetou-se um trocador de calor de tubos concéntricos, e com o qual se podia variar a
temperatura da corrente gasosa contendo o UF, . Essa mistura gasosa era formada por
hexafluoreto de urénio, fltior e nitrogénio na composicdo média que a seguir se apresenta:
* hexafluoreto de urdnio:75%

* fllor:10%

nitrogénio:15%

O fluor originado na unidade de geragdo de fluor, no interior das células
eletroquimicas, acompanhava o nitrogénio em toda extensfio do processo até o sistema de
absor¢do. O nitrogénio era introduzido no sistema como gas inerte de arraste ou como gas
inerte utilizado no sistema de vedagfo de partes mecénicas rotativas, tais como eixos de
sistemas de agitacdo, fazendo assim, parte da composi¢io da mistura gasosa a entrada do
dessublimador. Juntamente com o flior, & saida dos reatores eletroquimicos, gerava-se
uma determinada quantidade de fluoreto de hidrogénio, que era separado do fldor em

condensadores criogénicos que trabalhavam a temperaturas por volta de 80 °C negativos.
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5.3 - Resultados obtidos pela simulagfio

Analisar-se-80 nesta parte do trabalho os resultados obtidos a partir da execugéio
do programa desenvolvido conjuntamente por Greco, Baldo e Oliveira (1985) que simula
o comportamento do trocador de calor frente a diversas condi¢des de processo que foram
definidas neste presente estudo. Assim, estabeleceram-se gamas de valores para varidveis
de processo como se segue:

» temperatura do gas a entrada do equipamento: 90 °C, 100 °C, 120 °C e 130°C
e temperatura do fluido refrigerante:-10 °C, -15 °C, -20 °C, -30 °C
o concentragiio do hexafluoreto na corrente gasosa: 50 %, 60 %, 75 % e 80%

e pressdo de processo: 0,55 atm.; 0,76 atm.; 0,855 atm.; 0,95 atm.

Os intervalos para cada uma dessas varidveis forma definidos para serem
compativeis com as condi¢des operacionais da unidade de produgdio. Obteve-se por
simulagfo o comportamento desses pardmetros, no interior € ao longo do dessublimador,

frente a variag¢bes do tempo de operacéo.

5.3.1 - Condic8es operacionais e quantidade de solido obtido.

A partir do programa de simulagfo foi calculada a quantidade de hexafluoreto de
urdnio obtida para as diferentes condi¢bes de processo e que foram representadas em
graficos como fungfo do tempo de operagio, obtiveram-se um conjunto de graficos que a
seguir se apresenta ¢ se comenta. Considera-se inicialmente diferentes condigdes de
operagdo em que a mistura gasosa a entrada do dessublimador pode variar dentro de uma
gama de 90 °C e 130 °C. Se por um lado a temperatura dos gases a entrada do
dessublimador ndo pode apresentar valores menores que 90 °C, devido ao risco de se
originar entupimento, com cristalizagiio do hexafluoreto de urdnio nos bocais de entrada
do trocador de calor, que impediria a continuidade do processo de recolha do produto, por
outro lado, temperaturas superiores a 130 “C deviam ser evitadas para nfio se originarem

taxas de corrosfio elevadas no dessublimador, ou tensdes mecanicas que pudessem levar o
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dessublimador a condi¢des de fadiga. Com a finalidade de se manter a temperatura dos
gases & entrada do trocador de calor num gama estreita de temperaturas, ja que a reagdo
de produgfio do UF, € extremamente exotérmica, e como 0 meio reagente podia atingir
temperaturas por volta de 1000 °C, projetou-se e se instalou um trocador de calor tubular
a saida do reator de produgdo do UF; e com o qual se podia manter a temperatura da
mistura gasosa numa faixa ideal de operacfio. A figura 5.1 mostra o acumulo de
hexafluoreto de urdnio na forma solida com o tempo de operagdo da dessublimagfo, para

diferentes temperaturas da mistura gasosa de alimentag@o.

Q= 6,73 +12,86¢

180 H 1 T 13 H 1 b1 L 1 1 I 1 I L H 1 i
w04 = Tge=S800C o Tge=1000C
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Tempo de operagéo t (h)

Figura 5.1 - Actimulo de UF, para diferentes temperaturas de alimentag#o

Analisando o comportamento da variacfo da temperatura dos gases & entrada do
dessublimador, frente a quantidade de hexafluoreto de urdnio acumulado, vé-se que ela
ndo origina uma diferenca significativa na quantidade de produto acumulado no trocador,

na gama de temperaturas em estudo.

Na fase de projeto da unidade de refrigeracfo, se considerou que ela deveria ter
uma capacidade tal que se pudesse variar a temperatura do fluido de refrigeragdo numa

faixa que fosse permitido um levantamento de dados experimentais de modo flexivel
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sobre o comportamento da unidade de dessublimagfo. Assim a temperatura do fluido
refrigerante que circulava pelo trocador de calor podia adquirir valores entre 10 °C e 30
°C negativos. A figura 5.2 mostra os valores da quantidade de UF6 sélido acumulado no
interior do dessublimador para diferentes temperaturas do fluido de refrigeragéo, frente a

tempos de operacfo da unidade.
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Tempo de operagio (h}

Figura 5.2 - Actimulo de UF, para diferentes temperaturas de refrigerago.

Vé-se neste caso que a influéncia da temperatura do fluido de refrigeragéo ¢

pequena ndo alterando a quantidade retida de produto.

Além de se estudar a quantidade de sélido acumulada com a temperatura do gas a
entrada do dessublimador e com a temperatura do fluido refrigerante, tragaram-se curvas
da quantidade do produto retida no dessublimador frente & diversos valores da pressdo do
processo ¢ frente a concentragdo do hexafluoreto de urfnio a entrada do equipamento.

Essas curvas estfo representadas respectivamente nas figuras 5.3 ¢ 5.4.
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Figura 5.3 - Quantidade de UF, retida para diferentes pressdes de processo.
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Figura 5.4 - Quantidade de UF retida para diferentes concentragdes & entrada

Dentre as varidveis de processo aqui definidas e estudadas, a que apresentou uma
grande variaglo sobre a quantidade de hexafluoreto depositado por dessublimagio sobre
os tubos do trocador foi a concentragfio do produto na corrente gasosa a entrada do
equipamento. Observa-se que & medida que a concentrago do hexafluoreto de urénio

aumenta, a quantidade recolhida no dessublimador aumenta significativamente.
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Nos itens seguintes apresentam-se graficos cujas curvas representam a variagdo
dos seguintes pardmetros de projeto:
o perfil da temperatura da mistura gasosa no interior do dessublimador;
e variacfo do sélido acumulado,
¢ variacdo da concentragdo do UF, na mistura gasosa,
s variacdo do espaco vazio disponivel para o fluxo gasoso,
e variacdo do coeficiente médio de transferéncia de calor da fase gasosa,
s percentagem da formacio de névoas,
e variacfio da viscosidade da fase gasosa,
o variacio do niimero de Prandtl,
s variagdo do nimero de Reynolds,
e variacfo da capacidade calorifica da fase gasosa.
As varidveis de processo sdo:
e composi¢do da mistura gasosa de alimentagfo,
¢ pressdo de operagéio,
s temperatura da mistura gasosa de alimentacio,

o temperatura do fluido de refrigeracéo.

As diferentes curvas apresentadas em cada grafico representam os diferentes
periodos de opera¢fio da unidade de dessublimag@io que vdo até sete horas, variando de
hora em hora, obedecendo a seguinte simbologia nos graficos que se seguem.

MIlhora @ 2horas A 3horas W4 horas I Shoras X 6 horas -+ 7 horas

5.3.2.- Perfis de temperatura

Neste item apresentam-se conjuntos de grificos que representam a variaco da
temperatura da mistura gasosa no interior do dessublimador.

Os graficos apresentados neste trabalho sfo de dois tipos:
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e graficos que levam em conta todo o comprimento do dessublimador, visualizando-se o
comportamento dos pardmetros em estudo ao longo de todo o seu comprimento total
de 3,0 metros;

® graficos que levam em conta um trecho do comprimento inicial do dessublimador,
correspondendo a 1,20 metros contados a partir do bocal de alimentagio da mistura
gasosa, € que no regime de arranque apresenta-se como o trecho significativo do

trocador.

Inicialmente se considera como se da a variacfio da temperatura da mistura gasosa
contendo hexafluoreto de urinio ao longo do dessublimador, frente as mudangas das
variaveis de processo. Para o caso de diferentes concentragbes da mistura gasosa a
entrada do equipamento tragaram-se as curvas que se apresentam a seguir, considerando-

se todo o comprimento do trocador de calor.

Pela andlise das figuras 5.5 e 5.6 verifica-se que elas diferem quanto 4 dispersdo
dos dados em relacdo ao tempo de operagiio. Nota-se que para maior valor da
concentragdo do UF, a entrada do processo, originam-se perfis de temperatura com
valores mais dispersos para tempos diferentes de operacdo e para x=0,8 apresenta um
nitido ponto de inflex3o. A medida que a concentragfio do produto sublimével aumenta na
mistura gasosa na corrente de alimentacfo, o ponto de inflexfio se desloca em diregdo ao
interior do trocador de calor e torna-se mais acentuado, enquanto os perfis de temperatura
para os maiores valores de concentrac¢fo tornam-se menos acentuados ao longo da direcdo

longitudinal do trocador.
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Figura 5.5 - Variagfo da temperatura ao longo do dessublimador e para x=0,50.
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Figura 5.6 - Variac#io da temperatura ao longo do dessublimador e para x=0,80.

Sendo a concentracfio do UF, mantida na alimentacdo em 50%, a inflexfio da-se a
distincia de por volta de 25 centimetros do bocal de entrada da mistura gasosa. No caso
de se usar 80% de hexafluoreto de urdnio na corrente de entrada, a inflex&io passa a se

situar a cerca de 60 centimetros da entrada.

Pela analise das figuras 5.7 e 5.8 vé-se que a estabilidade das curvas da-se numa

regiio mais proxima da entrada para o caso de baixa concentragdo do hexafluoreto de
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urdnio na alimentacfio, ou seja o patamar inferior das curvas forma-se de modo mais

nitido e mais préximo do bocal de alimentag8o para menores valores de x,,.
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Figura 5.7 - Variagfio da temperatura do gés para x=0,50
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Figura 5.8 - Variagéo da temperatura do gas para x=0,80.

Ao se comparar a temperatura da mistura gasosa no interior do dessublimador
para um mesmo valor do tempo de operacgio e para uma mesma distidncia em seu interior,
ou seja para as mesmas condi¢des das figuras 5.7 e 5.8 essa temperatura é menor para o
caso de mais baixa concentragio do hexafluoreto de urénio a entrada do equipamento na
corrente gasosa. Por exemplo, para uma distncia de 20 centimetros no interior do

trocador, a partir do bocal de entrada e para uma fragfo molar x=0,5, a temperatura da
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mistura gasosa é cerca de 36 "C, para um tempo de operagfio de 7 horas, enquanto que

para x=0,8 a temperatura é 58 °C.

Como durante o processo de dessublimacgfo o hexafluoreto de urdnio origina sobre
a area de troca térmica uma camada sdlida que atua como isolante térmico, € natural que
quanto maior for a espessura dessa camada, com maior dificuldade se dard a troca
térmica. Deste modo, para um mesmo ponto do dessublimador, e mesmo tempo de
operagdo, considerando todas as varidveis do processo iguais, com exce¢lo da
concentragdo do UF, a entrada, verifica-se que concentragdes maiores darfio origem a
camadas de solido mais espessas, que por sua vez, irfio originar trocas térmicas menos
eficazes e, conseqiientemente temperatura mais elevada para um determinado ponto no
interior da mistura gasosa, ja que a temperatura da alimentagdo ¢ mantida constante. A
inflexdio nos graficos representa o ponto de saturagdio. O programa desenvolvido por
Greco e outros (1985) a partir de informagdes do processo, esta elaborado de tal modo
que a temperatura da mistura gasosa atingindo um valor menor que a temperatura de
saturagio, os célculos passam a ser realizados segundo as condi¢Bes de saturagfio, com a
concentra¢do do composto sublimavel sendo calculada levando em conta a equagéio de

pressdo de vapor, como foi mostrado anteriormente.

Levando-se em conta a variagfo da pressdo do processo, mantendo-se constantes
as outras variaveis obtém-se as figuras 5.9 e 5.10, mostrando como evolui o

comportamento da temperatura da mistura gasosa no interior do dessublimador.
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Figura 5.9 - Variacio da temperatura do gas para p=0,55 atm
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Figura 5.10 - Variago da temperatura do gas para p=0,95 atm.

Nas figuras 5.9 e 5.10 onde sfo mantidas constantes a temperatura de refrigeracéo,
a temperatura da mistura gasosa de alimenta¢fo e a concentragfio do hexafluoreto de
urénio a entrada do equipamento, variando-se a pressio do processo, verifica-se que a
influéncia da pressdio neste caso ¢ pequena, notando-se um ligeiro deslocamento do ponto

de inflexfo para o interior do trocador para valores menores da pressdo. Nota-se que para
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uma pressio mais elevada, a temperatura da mistura gasosa num determinado ponto no
interior do dessublimador é ligeiramente maior, quando comparada com a temperatura

obtida nesse ponto para o caso de um menor valor da presséo de processo.

Uma pressfio maior do processo, dard origem a melhores condi¢des para a
dessublimag#o, resultando numa camada ligeiramente mais espessa de solido depositado,
que conduzird a temperaturas ligeiramente mais elevadas quando comparadas com o caso

de pressdes do processo menores.

Além das alteragdes nos valores da concentragdo da mistura gasosa a entrada do
processo e da pressfo, a temperatura de entrada da mistura gasosa pode sofrer alteragdes.
As figuras 5.11 e 5.12, representam esse comportamento, mostrando a influéncia da
temperatura da mistura gasosa da alimentagfio sobre o perfil de temperatura da mistura,

no interior do dessublimador, no sentido longitudinal.

A medida que a temperatura de alimentagio aumenta, os perfis se tornam mais
acentuados e o ponto de inflexfo se desloca para locais mais distantes do bocal de entrada

da mistura gasosa.
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Figura 5.11 - Variacdio da temperatura do gas para Tge = 90°C
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Figura 5.12- Varia¢do da temperatura do gds para T,, = 130°C
Mantendo-se constantes as varidveis, com excecio da temperatura do fluido de

refrigeragdo, obtém-se as figuras 5.13 e 5.14, considerando valores de -10 °C e -30 C°

para o fluido refrigerante.
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Figura 5.14 - Varia¢fo da temperatura do gas para T, = -30°C

As curvas obtidas e representadas nas figuras 5.13 e 5.14 mostram pequenas
alteracOes apresentadas pelos perfis de temperatura. Ao se utilizar menor temperatura de
refrigeracdo, o processo de dessublimacfio desenvolve-se com mais eficacia, ja4 que a

forca motriz do sistema de transferéncia de matéria é causada tanto pelo gradiente de
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concentragdes como pelo gradiente de temperatura. Comparando as figuras 5.13 ¢ 5.14
vé-se que para temperatura de refrigeragio menor, para um mesmo valor do comprimento
do trocador e, para mesmo tempo de operaclo, a temperatura da mistura gasosa ¢
ligeiramente menor. Considerando todo o conjunto das figuras que representam os perfis
da temperatura da mistura de gases ao longo do dessublimador, o pardmetro que mais
altera os perfis ¢ a concentragfo do hexafluoreto de urdnio na corrente de alimentagio, o
que parece ser coerente com o conjunto das figuras e curvas apresentadas no item 5.3.1,

figuras 5.1 a 5.4.

5.3.3 - Variacfo da espessura do solido

Um dos pardmetros importantes deste processo € a espessura da camada de sélido
que cresce sobre as paredes frias do trocador de calor. O hexafluoreto de urénio €
alimentado no dessublimador e ao contatar com as paredes frias do seu feixe tubular,
sofre dessublimagdo, passando diretamente do estado gasoso para o estado solido. Esse
processo origina uma camada so6lida, porosa, que aumenta de espessura sobre as paredes
das éreas de troca térmica a medida que o processo progride no tempo. As figuras
seguintes mostradas ao longo deste item expdem como se dé a variagfo da espessura da

camada solida no interior do dessublimador.

Assim, pelas figuras 5.15 e 5.16 pode-se acompanhar a variagio da espessura da
camada de solido ao longo de todo o dessublimador. Pelo comportamento das curvas
constata-se que a concentracfio do hexafluoreto de urdnio apds a entrada no trocador se
altera de modo stgnificativo, com os perfis de acimulo de sélido variando intensamente.
Considere-se inicialmente o comportamento das curvas de uma das figuras, por exemplo
a figura 5.16. Nota-se que para cada valor do tempo de operagio as curvas atingem um
valor maximo, e decrescem a seguir, no sentido longitudinal do trocador, com os valores
maximo de acumulo de sélido se deslocando para posigbes mais internas do trocador,
indicando o preenchimento do espago vazio deixado. As curvas representativas do

acimulo do hexafluoreto de urdnio diferem de modo significativo quando se altera a
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composigdo da mistura gasosa & entrada do dessublimador. A reten¢io do hexafluoreto de
urénio da-se de modo mais intenso para maiores concentragdes do produto na corrente de

alimentac&o.
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Figura 5.15 - Variagfio da espessura do s6lido para todo dessublimador e x=0,50
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Figura 5.16 - Variacio da espessura do solido para todo dessublimador e x=0,80

Note-se que a tendéncia da camada atingir espessura nula situa-se no local mais

proximo da entrada do trocador, quando a concentragdo da alimentagfio apresenta o valor
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menor, ou seja para x=0,50 uma espessura nula ¢ atingida por volta de 50 cm da entrada

do trocador, enquanto que para x=0,80 esse local esta a uma distdncia de cerca de 110 cm.

As figuras 5.17 e 5.18 representam os perfis de acimulo de sélidos para um
comprimento maximo de 120 centimetros do dessublimador. Estas figuras correspondem
a um detalhamento das anteriores, figuras 5.15 e 5.16. Nelas vé-se mais claramente a
diferenga no comportamento dos perfis quando se altera a concentragfio do hexafluoreto
de urdnio gasoso na corrente de alimentagdo. Os perfis de sélido acumulado atingem um
valor maximo para sua espessura, ¢ a medida que o tempo de operagfo transcorre com
esse maximo se deslocando no sentido longitudinal no interior do dessublimador,
indicando que o equipamento vai se enchendo com o produto. Ao aumentar o valor da
concentracdo do hexafluoreto de urfnio a entrada, os valores maximos sfo maiores,
indicando camadas sélidas de maiores espessuras, indicando uma maior quantidade de

s6lido acumulado no dessublimador.

Algumas observagdes devem ser feitas. Comparando as figuras 5.17 e 5.18 vé-se
que para baixos valores da concentragdo a entrada, os perfis apresentam valores
constantes e proximos de zero para um comprimento de cerca de 60 centimetros no
interior do trocador. No caso da concentragfio aumentar para um valor de 80% em UF; a
camada de solido tende a valores constantes para um comprimento por volta de 110
centimetros. Analisando as figuras 5.17 e 5.18 conclui-se que a medida que a
concentracdio do hexafluoreto de urdnio aumenta na mistura gasosa da alimentagfo, ¢
considerando para a analise uma determinada se¢fio do trocador, a espessura do solido é
maior para valores maiores da concentragfio na alimentagfo. Além disso, & medida que a
corrente gasosa percorre o trocador, a concentracdo do hexafluoreto de urdnio vai
diminuindo devido & deposigfo no estado sélido, € o fato do composto deixar a corrente
gasosa a espessura da camada diminui apos atingir um valor maximo. Constata-se ainda
que com o aumento da concentragfo do composto sublimavel na corrente de alimentago,
a camada de sélido fica mais extensa ao longo do trocador. Assim, quando a concentrago

do produto a entrada é baixa, a zona de feixe tubular do trocador de calor que ndo
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apresenta deposi¢fo de solido esta mais proxima da entrada quando comparada com o

caso de maior concentragdo do hexafluoreto de urdnio a entrada.
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Figura 5.18 - Variagdo da espessura de sélido para x=0,80.

Nas figuras 5.19 e 5.20 seguintes acompanhar-se-a o comportamento da espessura

da camada s6lida com a variagio da pressdo de processo.
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A figura 5.19 apresenta os perfis do solido frente a uma pressdo de 0,55
atmosferas. Estes perfis mostram pequenas diferencas quando comparados aos da figura

5.20.
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Comparando os graficos que representam a espessura do solido depositado frente
as variagOes da pressdo do processo, conclui-se que a medida que se opera o equipamento
submetido a uma pressfo mais elevada, a espessura da camada de solido acumulado sobre
o feixe tubular aumenta, considerando uma mesma se¢fo transversal do dessublimador.
Deste modo pressGes menores de processo podem conduzir & formagio de névoas com

mais facilidade, e o processo de retengdo do UF nfio se da com eficiéncia.

Os valores maximos da espessura da camada de UF, s6lido sfo maiores para o
caso em que a pressdo do processo ¢ maior, quando se considera a comparagdo dos
graficos para os mesmos valores do tempo de operago ¢ mesma posigio longitudinal no

trocador de calor.

A temperatura da mistura gasosa de alimentagéo pode variar numa faixa de 90 °C
a 130 °C e pelas figuras 5.21 e 5.22 vé-se qual a influéncia dessa variacdio sobre a

espessura da camada sélida de hexafluoreto de urdnio acumulado.

Sabendo que a temperatura da mistura gasosa que ¢ alimentada ao dessublimador, vem do
reator de produgdo do hexafluoreto de urénio, e pode oscilar entre 90 °C e 130 °C

tragaram-se os graficos representados pelas figuras 5.21 e 5.22.

Constata-se que a varia¢fio desse pardmetro do processo ndo origina grandes
alteragbes na camada de sélido depositado. O aumento da temperatura da alimentacfio
causa um deslocamento dos valores maximos das curvas, a tempo constante, para pontos
mais internos do equipamento, ou seja a quantidade de solido acumulado aumenta com a
diminui¢do da temperatura dos gases a entrada, mantendo-se constante a composicio dos

gases a entrada, a temperatura do fluido de refrigeragfo e a pressiio do processo.
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Figura 5.21 - Variagdo da espessura do s6lido para T, = 90 °C.
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Figura 5.22 - Variagfo da espessura do sélido para T,, = 130 °C.

Além da temperatura da alimenta¢fio pode-se variar também a temperatura do
fluido de refrigeragdo, entre -10 °C, e -30 °C. As figuras 5.23 e 5.24 mostram o perfil do
sélido acumulado frente as variagdes da temperatura de refrigeragio. A medida que se
estabelece um gradiente térmico maior entre a corrente gasosa contendo o hexafluoreto de

urdnio e a corrente do fluido de refrigeragfio, a retengfio do UF, deve ocorrer com maior
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eficacia, ja que as forgas motrizes dos processos de transferéncia aumentam de

intensidade com o aumento do gradiente térmico.
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Na medida em que se trabalha com temperaturas de arrefecimento mais baixas,
por exemplo, passando de -10 °C para -30 °C, os processo de transferéncia de energia
térmica ¢ de matéria devem se tornar mais eficazes. A for¢a motriz desses processos, ou
seja, o gradiente de temperatura, ¢ mais intenso, e a retengfio do produto por
dessublimagio acaba também por o ser. Nota-se pelas figuras 5.23 e 5.24 que os valores
maximos da espessura se encontram mais préximos da entrada de alimentagfio do
dessublimador, para menores valores da temperatura do fluido de arrefecimento, o que
indica num melhor aproveitamento do equipamento no que diz respeito a recolha do
hexafluoreto de urénio, o que demonstra também que o hexafluoreto de urdnio se
depositou com mais eficiéncia para temperaturas menores. Além disso, os valores da

espessura de solido sdo maiores para menores temperaturas do fluido de refrigeragfo.

5.3.4 - Perfis de concentracdes na mistura gasosa

A mistura gasosa que deixa o reator de produgfio do hexafluoreto de urdnio, é
alimentada 4 um filtro de mangas metélicas, para retengfio do particulado sélido, o
tetrafluoreto de urdnio que nfo reagiu. A seguir a mistura gasosa ¢ encaminhada ao
dessublimador, onde entra em contato com as paredes frias desse trocador, ocorrendo
diminuicdo da temperatura da corrente gasosa até que se atinge a temperatura de

saturacdo e o composto sublimével comeca a se depositar como um sélido.

Vé-se assim que ao longo do trocador de calor a composi¢do da mistura gasosa
varia em composi¢io e temperatura. Os graficos seguintes representam a variagdo da
composi¢iio do hexafluoreto de urinio na fase gasosa, ao longo do comprimento do

dessublimador frente as variaveis de processo selecionadas para estudo.

Na medida em que o hexafluoreto de urdnio se deposita sobre o feixe tubular, a
sua concentracdo na fase gasosa vai diminuindo, com os gases ndo condensaveis, o

nitrogénio e o flior aumentando suas concentragdes relativas.
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Atingida a condi¢fo de saturaciio o hexafluoreto de urinio passa para o estado
solido tanto pelo processo de troca térmica junto a parede como por dessublimagdo no
seio da mistura gasosa dando origem a névoas, enquanto que os gases ndo condensiveis
permanecem na fase gasosa e dirigem-se para o bocal de saida dos gases residuais, depois
de percorrerem toda extensdo do dessublimador. SZo entdio encaminhados para um

sistema de absorgéo de gases residuais especialmente projetado para essa operagio.

Ao se atingir na fase gasosa condigBes tais que originem a dessublimacio do
hexafluoreto de urénio, os sélidos formados no seio da mistura podem fluir ao longo do
trocador de calor sendo encaminhados para sua saida acompanhando os inertes do
processo, € diminuindo assim o rendimento do processo de retengfio do produto sélido.

Neste caso, perde-se parte do hexafluoreto de uranio formado no seio do gas.

As figuras 5.25 e 5.26 representam a variaco da composicio da mistura gasosa
no interior do dessublimador, ao longo de todo o seu comprimento, para valores

diferentes da concentragdo do hexafluoreto de urdnio.

Na figura 5.26 nota-se que as curvas representativas de diferentes tempos de
operagdo, se afastam entre si, numa propor¢do maior que na figura 5.25. Para uma fracfio
molar de 0,5 4 entrada as curvas se estabilizam para um comprimento do dessublimador
por volta de 90 centimetros, enquanto que para x=0,80 isto ocorre a cerca de 120
centimetros, dando um a indicagfio clara de um empobrecimento da corrente gasosa em

UF, mais rapida para baixas concentragdes desse produto a entrada do trocador.
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A figuras 5.27 e 5.28 mostram como se altera a composi¢do do hexafluoreto de

urdnio na corrente gasosa no interior do dessublimador, frente a variagcdes da composi¢io
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da alimentacgfio, agora para o trecho inicial do dessublimador, para um comprimento

maximeoe de 120 centimetros.
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Figura 5.27 - Variagéo da concentragio do UF, para x=0,50.
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Figura 5.28 - Variag8o da concentragdo do UF, para x=0,80.

Nota-se que para baixas concentragdes do hexafluoreto de urdnio os perfis sdo

mais achatados. A concentracfio do hexafluoreto de urdnio na corrente gasosa no interior
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do dessublimador diminui mais rapidamente quando as concentragdes desse composto na
alimentagio sdo baixas. Verifica-se também que para diferentes tempos de operagdo as
alteragdes da concentragio do hexafluoreto de urdnio sfo mais intensas, para
alimentacdes mais concentradas no produto. Note-se que a medida que o tempo de
operagdo transcorre, as curvas se tornam mais proximas, isto €, em qualquer dos graficos
anteriores, as curvas representativas de 1 e 2 horas de operagio estfio mais distanciadas
entre si do que as curvas representativas de 6 e 7 horas, indicando que a concentragéio do
UF; na fase gasosa tende a ser constante com o passar do tempo, para 0 mesmo
comprimento. Além disso, a forma das curvas também muda. No caso de x=0,5 ¢ para a
primeira hora de operacdo, a diminuicfio da fragio molar do UF, na fase gasosa apresenta
um comportamento muito proximo do linear, enquanto que fragdes molares maiores e
para tempos de operac@io mais elevados as curvas inicialmente tendem a um patamar

superior para os trechos iniciais do trocador de calor.

As figuras 5.29 e 5.30 mostram a variagfio da composi¢dio do UF; na corrente
gasosa frente a alteragdes da pressdo do processo. A pressio de processo varia numa faixa
estreita, devido a imposigdes do proprio processo, que opera sob leve depressio para se
equilibrar as pressdes da unidade de geragfio de fltior e de produgdo do UF, . Por analise
das curvas constante das figuras 5.29 e 5.30 nota-se que a pressdo, dentre da gama
estabelecida, ndo leva a mudancas significativas na concentragdo do UF, no interior do

dessublimador.

Comparando as figuras 5.29 e 5.30 constata-se que para pressdes de processo
maiores, a quantidade do hexafluoreto de urdnio presente na fase gasosa no interior do
trocador € menor, indicando que uma maior quantidade de produto deixou a fase gasosa e
foi formar a camada sélida, significando que a reten¢fio do produto se deu ligeiramente
melhor para maiores valores da pressfio de operag@o. As comparagdes devem sempre
levar em conta as mesmas condi¢des operacionais ¢ uma mesma se¢do do equipamento,

analisando-se pontos das curvas a tempos constantes.
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Figura 5.29 - Variagfio da concentragio do UF, para p=0,55 atm.
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Figura 5.30 - Variagfo da concentragfo do UF, para p=0,95 atm.
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E natural que diferentes temperaturas da. mistura de gases que alimenta o

dessublimador devam alterar 0 comportamento do desempenho do equipamento, ja que 0s

valores das for¢as motrizes para as transferéncias de calor e massa se modificam. As

figuras 5.31 e 5.32 mostram as alterages dos valores da composi¢@o da fase gasosa ao
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longo do trocador de calor, para dois casos de diferentes temperaturas da alimentagio

gasosa.
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Analisando o comportamento das curvas constantes das figuras 5.31 e 5.32
verifica-se que para valores menores da temperatura dos gases 4 entrada do processo de
dessublimacdo, a concentracfio do hexafluoreto de urénio na corrente gasosa no interior
do equipamento € menor. Apesar dos perfis serem semelhantes a eficiéneia de recolha do
UF, é levemente maior para menores valores da temperatura de alimentagio. A medida
que o tempo de operacdo transcorre, vé-se que para um mesmo ponto no interior do
trocador de calor a quantidade de hexafluoreto de urinio aumenta na corrente gasosa, o
que vem comprovar que ao se depositar o solido atua como um isolante térmico
dificultando a sua deposig@o posterior nesse local, e como conseqgfiéncia, a concentracio
do UF; na fase gasosa tende a aumentar com o passar do tempo de operacfo do sistema
de dessublimagdo. Como nos casos anteriores, as curvas se aproximam, entre si, 4 medida

que o tempo de operacgfo transcorre.

Nas figuras 5.33 e 5.34 seguintes analisar-se-4 0 comportamento da concentragfio
do hexafluoreto na corrente gasosa, frente as variagdes das temperaturas do fluido de

refrigeracgéo.

Considerando que uma das for¢as motrizes presentes no processo de transferéncia
de energia e matéria, no caso da dessublimagdio do hexafluoreto de urdnio, é o gradiente
de temperaturas, ¢ natural se esperar que alteragbes que venham a ser feitas nas
temperaturas dos fluidos de refrigeragfio originem modificagdes no comportamento do
processo. Pelas figuras 5.33 e 5.34 vé-se que apesar do efeito da varia¢io da temperatura
do fluido refrigerante ser pequena sobre a alteragfo da composi¢o dos gases no interior
do dessublimador, nota-se que para menores temperaturas do fluido de refrigeracio a
concentracio do UF; na corrente gasosa ¢ menor, indicando uma dessublimagfio maior do
produto. De modo semelhante, como nos casos anteriores, considerando uma mesma

seclo transversal do trocador, a2 medida que se opera o dessublimador no transcorrer do

tempo, a presen¢a do hexafluoreto de urdnio na mistura gasosa tende a aumentar.
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Figura 5.34 - Variagfo da concentragfio do UF, para T, =- 30 °C.

5.3.5 - Variacfo do espaco para fluxo

No processo de dessublimac8o, o hexafluoreto de urdnio ¢ alimentado numa certa

concentragdo conhecida, juntamente com o nitrogénio e flGor, e percorrem 0s espagos
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vazios existentes entre as diversas partes do feixe tubular e da carcaga, fluindo por entre
as chicanas e aletas do trocador. O programa de simulagfio considera os canais para fluxo

da mistura gasosa existentes entre as chicanas do trocador.

Ao sofrer a dessublimagfo, o hexafluoreto de urinio se solidifica preenchendo os
espagos vazios existentes. A medida que a camada de solido cresce esses espacos vio
diminuindo, com o produto preenchendo-os, havendo mesmo a possibilidade de ocorrer
entupimento por ocorrer cristalizacdo de tal modo a nfo deixar caminho livre para os
gases fluirem. As curvas mostradas nas figuras representam como se da o preenchimento

desses espagos livres por onde fluem os gases frente as variaveis definidas para o estudo.

Pelas figuras 5.35 e 5.36 vé-se que na regifo de entrada dos gases no
equipamento, onde ocorre a deposi¢iio do UF, ha uma variagdo nitida do espaco
disponivel para fluxo da mistura gasosa, enquanto na regifio além de 100 centimetros do
bocal de alimentagfio o espago é constante e caracteristico para cada regifio com um

namero caracteristico de tubos.

A medida que o nimero de tubos aumenta, ocupando maior 4rea no interior da
carcaca, o espaco disponivel para o fluxo da mistura gasosa diminui. No inicio, com a
deposigio do hexafluoreto de urénio o espago para o fluxe de gases diminui. A medida
que o tempo de operagfio transcorre, vé-se por exemplo, pela figura 5.35 que o espaco,
para uma hora de operagfio e para um local proximo ao bocal de alimentagfio, passa de

cerca de 6,8 centimetros para 3,2 centimetros, transcorridas sete horas de operacio.
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Figura 5.35 - Espago livre para fluxo para x=0,50 ao longo do dessublimador.
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Figura 5.36 - Espaco livre para fluxo para x=0,80 ao longo do trocador.
Analisando 0 comportamento das curvas das figuras 5.37 ¢ 5.38 vé-se que para

concentragdes menores do UF, 4 entrada, a abertura para o fluxo permanece maior, para

mesmos tempos de operacéo, o que implica que a camada de sélido formada € menor.
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Figura 5.38 - Espaco livre para fluxo para x=0,80

A medida que a concentragiio do UF, aumenta na alimentagfio, as camadas de
solido sobre os tubos tornam-se de maior espessura, com o espago disponivel para fluxo
atingindo valores menores, originando os minimos das curvas. Nota-se também que esses

minimos também estdo em pontos mais internos do dessublimador, indicando que a
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“frente de dessublimagfio” caminha para o interior do equipamento. Analisando as curvas
das figuras 5.17 e 5.18, que representam como se da o crescimento da camada solida, ¢ as
curvas das figuras 5.37 e 5.38, nota-se que os valores maximos da espessura do solido

correspondem aos valores minimos da abertura para o fluxo da mistura gasosa.

Analisar-se-4 em seguida a influéncia da presséo considerando as figuras 5.39 e

5.40.
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Se por um lado a concentragido do hexafluoreto de urdnio a entrada do
dessublimador faz com que a abertura disponivel para o fluxo da mistura gasosa varie
com alguma intensidade, o mesmo nfo acontece com as mudangas na pressio do

processo, notando-se pequenas alteragdes no comportamento das curvas.

Vé-se que 4 medida que a pressdo de operacfio aumenta, os valores minimos das
curvas adquirem menores valores para o espago disponivel ao fluxo, quando comparados
com as curvas de menores pressfes, mais uma vez tendo-se a indicagfio que pressdes do
processo maiores levam a uma melhor deposi¢@io do hexafluoreto de urénio, o que pode

ser comprovado também pelas figuras 5.19 e 5.20.

Nota-se também ligeira alteragfo nas curvas da abertura para fluxo, quando se
alteram as temperaturas da mistura gasosa de alimentacfo, o que se pode acompanhar

pelas figuras 5.41 e 5.42.

Neste caso, da variagdo da abertura para fluxo frente as variagdes temperatura da
alimentacfo da mistura gasosa, vé-se que temperaturas menores da alimentagfio gasosa,
obtém-se valores menores da abertura e mais proximos do bocal de entrada. Para o
intervalo de temperatura da alimentagio aqui estudado, 90 °C e 130 °C, nota-se que para
as primeiras horas de operacfio, o comportamento das curvas da temperatura da mistura
gasosa pouco se altera. A medida que o solido cresce, acentua-se o efeito da temperatura

da alimentag@o sobre os valores para as aberturas de fluxo dos gases.
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Figura 5.41 - Espago livre para fluxo para T,, = 90 °C.
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Figura 5.42 - Espago livre para fluxo para T, = 130 °C.

As figuras 5.43 e 5.44 representam as variagdes do valor da abertura para o fluxo
considerando diferentes temperaturas do fluido de refrigeragdio. As curvas mostram que a
com a diminui¢do da temperatura do sistema de frio origina valores menores para o
espago disponivel para o fluxo da fase gasosa. Ao utilizarmos temperaturas mais baixas

do fluido de refrigeracfio, a dessublimagfio da-se com maior eficcia, preenchendo os
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espacos vazios no interior do trocador de modo mais eficiente. Pelas figuras 5.23 e 5.24
pode-se acompanhar o crescimento da espessura da camada s6lida, no mesmo sentido que
a diminuicdo da abertura para fluxo, ou seja no sentido da menor temperatura do fluido

refrigerante.
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Figura 5.43 - Espago livre para fluxo para T, =-10 °C.
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5.3.6 - Variacdo do coeficiente de transferéncia de calor
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Nas figuras 5.45 ¢ 5.46 representam-se as variagdes do coeficiente médio de

transferéncia de calor da fase gasosa, ao longo de todo o comprimento do dessublimador,

para as condigdes explicitadas nas figuras, e para diferentes tempos de operacio.
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Nota-se que a mudanca do niimero de tubos constituintes do feixe tubular do

trocador, acarreta alteragdes nos coeficientes de troca térmica. As variagdes sfo nitidas
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guando sobre os tubos ja se depositou a camada solida. Pelas figuras constata-se que ao
longo de todo o comprimento do dessublimador existe pequenas variagSes do coeficiente
de transferéncia de calor, coincidentes com as regides de mudanga no nimero de tubos
constituintes do feixe tubular. Nas regides onde o sélido se depositou de modo

significativo, o coeficiente de transferéncia de calor varia intensamente.

Pelas figuras 5.47 e 5.48 vé-se com mais detalhe as variagdes do coeficiente de
transferéncia de calor para diferentes valores da concentragfo do hexafluoreto de urénio a

entrada do dessublimador.

As varia¢Oes apresentadas pelo coeficiente de transferéncia de calor frente as
mudangas na concentragiio do UF, na alimentagéo sfo significativas. Em primeiro lugar
nota-se que o valor do coeficiente aumenta com o aumento da concentragio a entrada.
Apesar do comportamento das curvas se alterar, a regifio de inflexfio das curvas
permanece no mesmo ponto do cristalizador, e coincide com a mudanga no nimero de

tubos de 28 para 43 tubos.

Considere-se a andlise das curvas em duas etapas: uma para pequenos tempos de
operacdo, de uma a cinco horas e numa outra etapa de seis a sete horas para transcurso da
dessublimagfio. Considerando a concentragfio do hexafluoreto de urfnio igual a 50% na
alimentagdo, as curvas apresentam diminui¢o dos valores do coeficiente para qualquer
tempo de operagdo, até sete horas. Quando se alimenta o dessublimador com 80% em
hexafluoreto de urénio, os valores do coeficiente diminuem até 5 horas de dessublimagéo.
Para seis e sete horas, os valores aumentam até o ponto em que os gases entram numa
nova etapa de configuragfio interna do trocador, ou seja, o local onde hd mudanca no

ntmero de tubos.
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Figura 5.48 - Variacdo do coeficiente de transferéncia de calor para x=0,80.

Verifica-se que as curvas se estabilizam para um comprimento do dessublimador

por volta de 35 centimetros para o caso de x=0,50, enquanto que para x=0,80 a

estabiliza¢do ocorre por volta de 90 centimetros a partir do bocal de entrada da mistura

gasosa. Isto indica que ao se aumentar a concentrag@io do UF, a entrada do dessublimador,
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a sua deposigfo se dard a uma distdncia maior, para mesmo o tempo de operagéo, quando

comparada com o caso de menor concentra¢io do hexafluoreto a entrada.
Comparando as curvas das figuras 5.49 e 5.50 nota-se que o coeficiente de
transferéncia de calor apresenta pequenas mudangas com as variagdes da pressfo do

Processo.
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Com o aumento da pressdo de processo de 0,55 atm para 0,95 atm o coeficiente
apresenta valores méximos maiores. Para pressdes maiores, os patamares finais das

curvas se estabilizam a valores ligeiramente menores do comprimento do dessublimador.

As figuras 5.51 e 5.52 mostram o comportamento do coeficiente de transferéncia

de calor frente a variagBes de temperatura da mistura gasosa a entrada do dessublimador.
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Nota-se que o coeficiente de transferéncia de calor se altera, apresentando valores

maximos ligeiramente maiores para menores temperaturas da mistura gasosa.

Nas figuras 5.53 e 5.54, considera-se as variagdes da temperatura do fluido

refrigerante, de 10 °C negativos para 30 °C negativos.
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Vé-se que o coeficiente de transferéncia de calor sofre alteragdes significativas.
Quanto menor for a temperatura, maior sfo as alteragdes apresentadas pelo coeficiente.
Para temperaturas menores do fluido de refrigeraciio, a medida que o tempo de operagfio
transcorre, o coeficiente médio de transferéncia de calor da fase gasosa aumenta para

valores maximos maiores, do que no caso da temperatura de refrigeraciio mais elevada.

5.3.7 - Formacio de névoas

Durante o processo de dessublimacio atingem-se condi¢des tais que ainda na
corrente gasosa formam-se flocos de solidos de hexafluoreto de urdnio. Como foi
salientado anteriormente, a camada solida atingird uma espessura méxima e a evolugdo do
processo de dessublimagio faz com que a temperatura da mistura gasosa tenda para a
temperatura de saturacio. A série de figuras que a seguir se apresenta mostra como evolui
essa formago de névoas frente as diferentes condi¢des do processo de dessublimagéo do

UF;,

Por andlise das figuras 5.55 e 5.56 conclui-se que o ponto no interior do
dessublimador a partir do qual se d& a formagfio de névoas do hexafluoreto de urénio
depende das condigdes operacionais e, neste caso em andlise, das condigdes da
concentraciio do composto na corrente gasosa de alimentacio do equipamento. Para o
caso de utilizarmos uma concentragcio de 50% de hexafluoreto na alimentagéo, as névoas
comeg¢am a se formar por volta de 25 centimetros do bocal de entrada. Ao se aumentar a
concentra¢io do UF, na alimentag8o, a formagio delas comega a cerca de 60 centimetros.
Com o aumento da concentragio do composto sublimavel na corrente de alimentagfo, as
espessuras da camada de hexafluoreto de urfinio sélido que se obtém siio maiores,
considerando-se os mesmos tempos de operagdo e os mesmo local no interior do
dessublimador. Isto conduz a uma condutividade térmica pontual no sélido menor, devido
a presenca de uma camada sélida de maior espessura, ¢ que dificulta que o processo atinja
as condic¢des de saturacfio a medida que o tempo de operagéio transcorre. Isto faz com que

se inicie a formacfo de névoas de hexafluoreto de urdnio sélido, na corrente gasosa.
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Figura 5.56 - Formac8o de névoas para todo dessublimador e x=0,80

As figuras 5.57 e 5.58 mostram a frago de névoas formadas para os dois valores
da concentracio do UF, na alimentaco, e para um comprimento do dessublimador de
120 centimetros. Vé-se, pelas figuras, que as curvas se deslocaram num sentido mais

interno do trocador quando do inicio do processo de formag#o das névoas, para o caso
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onde o valor da concentragdo é maior. Além disso, com a concentragio do hexafluoreto
de urinio da alimentagfo aumentando, as névoas iniciam sua formagdo, com o transcorrer
do tempo de operagdo em pontos mais distanciados do bocal de alimenta¢do do

dessublimador.
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Figura 5.57 - Formacio de névoas no dessublimador para x=0,50.
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Figura 5.58 - Formagéo de névoas no dessublimador para x=(0,80.
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Para condi¢des diferentes de pressdio do processo, veja-se figuras 5.59 e 5.60,
nota-se que a medida que a pressdo aumenta, a formacgio de névoas se inicia em pontos
mais proximos do bocal de alimentago, sendo sua quantidade formada menor com

aumentos da pressfo.
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Figura 5.59 - Formag&o de névoas no dessublimador para p=0,55 atm.
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Figura 5.60 - Formac&o de névoas no dessublimador para p=0,95.
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Uma formagdo de névoas em locais mais internos do dessublimador significa que
se formam com maior dificuldade, dando origem a uma menor perda de produto em

direcfio ao sistema de absor¢io dos gases residuais do processo.

As figuras 5.61 e 5.62 representam as condi¢des de formagfio de névoas de UF,

para condig8es diferentes de temperatura da corrente gasosa de alimentagdo.
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Figura 5.61 - Formag#o de névoas no dessublimador para T, = 90 °C.
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Figura 5.62 - Formagio de névoas no dessublimador para T,, = 130 °C.
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As curvas indicam que os valores maximos atingidos para a quantidade de névoa
formada, praticamente ¢ a mesma, em ambos os casos para um periodo de sete horas de

operagio.

Além disso, para uma temperatura de entrada da mistura gasosa igual a 90 °C o
inicio de formacdo das névoas ocorre a cerca de 48 centimetros da entrada, enquanto que
para uma temperatura dos gases igual a 130 °C o inicio se da a cerca de 55 centimetros,
para uma hora de operagéo. Isto indica que a formag&o de névoas dé-se num ponto mais

distante da entrada da alimentacfo da mistura gasosa.

Se por um lado a temperatura dos gases a entrada do equipamento ndo altera de
modo significativo a formagfo de névoas de hexafluoreto de urinio, 0 mesmo se nfio da

com a temperatura do fluido de refrigeracéo, figuras 5.63 e 5.64.

As figuras 5.63 e 5.64 mostram as curvas de formacgfo das névoas, frente &
variagdo das temperaturas de refrigeragfo, de -10 °C a -30 °C. As curvas mudam seus
pontos iniciais de formacgdo de névoas de posi¢do no sentido longitudinal do trocador de

calor ¢ atingem condi¢des apresentando pontos maximos significativamente diferentes.

Ao se operar o sistema de dessublimacio com temperaturas mais baixas a
formagdo de névoas se da mais préxima do bocal de entrada da alimenta¢fo. Analisando
as figuras 5.23 e 5.24, vé-se que a utilizagdo de menores temperaturas do fluido de
refrigeragfo conduz a maiores espessuras da camada solida. Na saturagio T, é igual a T,
e o s6lido atuando como isolante térmico, e com a camada solida crescendo chega-se a

condic¢do de saturacfio de modo répido.

Assim, para temperaturas criogénicas mais baixas, a fragdo de névoas € maior. Ao

se utilizar -10 °C atinge-se uma formacio maxima de névoas por volta de 25%, enquanto
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que para temperatura de -30 °C as névoas se formam numa quantidade méxima de 45%

da composigdo do fluxo de gases junto ao ponto méximo.
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Figura 5.63 - Formagio de névoas no dessublimador para T,,=-10 °C.
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Figura 5.64 - Formagdo de névoas no dessublimador para T, = -30 °C.
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5.3.8 - Variacfo da viscosidade do pas

A dessublimacio do hexafluoreto de urfnio no interior do equipamento da-se a
partir da transferéncia desse composto da fase gasosa, passando a constituir uma fase
s6lida na superficie dos tubos do dessublimador. Deste modo a fase gasosa que €
inicialmente formada por hexafluoreto de urinio, nitrogénio e fllor, & medida que
percorre o interior do dessublimador vai empobrecendo em Uk, . A viscosidade da
mistura gasosa se altera ao longo do trocador de calor, o que pode ser acompanhado pelas

figuras.

As figuras 5.65 ¢ 5.66 mostram a variagdo da viscosidade da mistura gasosa ao
longo de todo o dessublimador. Inicialmente ha uma grande variagfio da viscosidade, que
corresponde & zona no trocador em que o hexafluoreto deixa a fase gasosa, depositando-
se sobre o feixe tubular. A medida que o fluxo de gases percorre o interior do trocador e
torna-se “rico” em N, e F,, a viscosidade tende para um valor constante, para uma

mistura gasosa contendo N, , F, e algum UF; .

Considerando num mesmo grafico as diferentes curvas que representam tempos de
operagdio diferentes, de uma a sete horas, verifica-se que a viscosidade do gas diminui
com o tempo de operagfio, até se atingir um ponto de inflexdo. Neste ponto de inflexdo a
viscosidade apresenta um patamar, de valor constante, e logo a seguir inversio de posi¢o
das curvas com o tempo de operagdo. Neste ponto, parte do hexafluoreto de urénio ja

depositado como sélido se integra novamente ao gas.
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Figura 5.65 - Variag#o da viscosidade do gas para todo dessublimador e x=0,50
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Figura 5.66 - Variagfio da viscosidade ao longo do dessublimador para x=0,80.

Na parte final das figuras 5.67 e 5.68 nota-se que para menores concentragdes do
hexafluoreto a entrada do processo de dessublimagfio a viscosidade tende a um patamar
final para locais mais préximos do bocal de alimentag@o da mistura gasosa. Isto indica
que a transferéncia do composto sublimavel da fase gasosa para a superficie dos tubos é

realizada de modo mais eficaz, empobrecendo em UF, a corrente da mistura gasosa de
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modo mais répido, que ocorre para menor extensdo do trocador. Uma menor
concentragdo de hexafluoreto de urdnio na alimentagfio, ao contatar com as regides frias
ird empobrecer mais rapidamente em UF, a fase gasosa, do que uma alimentagfio que

fosse mais rica no produto.
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Figura 5.67 - Variag#io da viscosidade do gas para x=0,50

Numero de tubos
0,080 28 43 78

0,078 1 E H I T H N
0,076 Tge=1200C Tre=-159C
0,074 4. x=0,8 P=0,76atm

0.072
c.070 1] T
0,068 SRt 0ans
0,086 LI

0,064 - :
0,062
0,060
0,058

EEEE

Viscosidade do gas (kg /m h)

O 10 20 30 40 S0 60 70 80 90 100 110 120
Distancia (cm)

Figura 5.68 - Variagfio da viscosidade do gas para x=0,80
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Pode-se considerar que a pressdo do processo nfo altera o comportamento da

curva representativa da viscosidade ao longo do trocador de calor, figuras 5.69 e 5.70.
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Figura 5.69 - Variag#o da viscosidade do gés para p=0,55 atm.
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Figura 5.70 - Variacfio da viscosidade do gas para p=0,95 atm.

Quando a fase gasosa entra no dessublimador com temperatura mais elevada, a

dessublimagéio do UF, néo ¢ tdo eficaz quando comparada para o caso da temperatura do



213

gas 4 entrada mais baixa ¢ deste modo obtém-se condi¢Bes de formagéio da camada solida
com maior dificuldade. ConcentragSes diferentes de UF, nos gases levard a valores

diferentes da viscosidade.

As figuras 5.71 e 5.72 mostram a variagio da viscosidade com a temperatura da

alimentacdo.
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Figura 5.71 - Variagfio da viscosidade do gés para T,, = 90 °C.
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Figura 5.72 - Variago da viscosidade do gas para T, = 130 °C.
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Vé-se que a medida que a temperatura da alimentagfio aumenta, a viscosidade

também aumenta para um mesmo tempo de operagdo e mesmo local no dessublimador.

As figuras 5.73 e 5.74 apresentam a variacdio da viscosidade com as diferentes

temperaturas do fluido de refrigeracéo.
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Figura 5.73 - Variagio da viscosidade do gés para T, = - 10°C.
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Figura 5.74 - Varia¢do da viscosidade do gas para T,, = -30 °C.,
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Ao se alterar as temperaturas do fluido de refrigeracio de -10 °C para -30 °C
origina-se uma menor concentra¢io de UF, na fase gasosa com o valor da viscosidade da

fase gasosa diminuindo, o que parece ser coerente com o explicitado nas figuras 5.33 e

5.34.

5.3.9 - Comportamento do nimero de Prandtl

Nas figuras 5.75 e 5.76 se apresenta a variagdo do niimero de Prandt! ao longo de

todo comprimento do dessublimador.
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Figura 5.75 - Variagédo do ntimero de Prandtl para todo dessublimador e x=0,50.
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Figura 5.76 - Variagfio do niimero de Prandtl para todo dessublimador e x=0,80.
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Pelas figuras 5.77 e 5.78 nota-se que a variagdo da concentragdio do Ul na

alimentagfio conduz a valores diferentes do namero de Prandtl.

Nidmerc de tubos

07528 43 78
0,70
b= 0.65 e
¥ o060
&
S oss5
GEJ 9,50
g o
o]
Z 045

|

Tge=1200C Tre=-150C
x=0,5 P=0,76 atm ||
035 | | HiEliifEi!\

M 1 T H T 1
0O 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 120
Disténcia {cm)

0,40 Lpuad s iR

Figura 5.77 - Variagdo do niimero de Prandtl para x=0,50
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Figura 5.78 - Variacio do niimero de Prandtl para x=0,80.
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A variag@io do niimero de Prandtl aparece como uma conseqiiéncia da variagfio da
concentragio do UF, e das variaces da composi¢do dos gases no interior do trocador que

alteram os valores da viscosidade, da capacidade calorifica média.

Pela andlise das figuras 5.79 e 5.80 verifica-se que pouca variagio sofre o numero

de Prandtl com as mudangas nos valores da pressio de processo.
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Figura 5.79 - Variacfo do ntimero de Prandtl para p=0,55 atm.
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Figura 5.80 - Varia¢do do ntimero de Prandtl para p=0.95 atm,
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As figuras 5.81 e 5.82 mostram a variagiio do Prandtl com a temperatura da
alimentacio da mistura gasosa. Verifica-se que para mudancas da temperatura de

alimentacfio da mistura gasosa, o Prandtl nfio se altera.
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Figura 5.81 - Variagéo do namero de Prandtl para T, = 90 °C.

Numero de tubos
0,75 28 43 78

HEENENNREEEE
0.70 111 Tge=1300C Tre=-150C
9,85 i x=0,75 P=0,76 atm

0,60

0,55

0,50

Numero de Prandtl

0.40 L.

0,35

0 10 20 30 40 50 &0 YO 80 S0 100 110 120
Distancia (cm)

Figura 5.82 - Variag&o do namero de Prandtl para T, = 130 °C.

Se por um lado as alteragfes nos valores das temperaturas da alimentagfio néo

alteram de modo significativo o nimerc de Prandtl, figuras 5.81 e 5.82, mudangas na
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temperatura do fluido de refrigeragéo o alteram de modo significativo, deslocando tanto o
patamar inferior como o superior das curvas, figuras 5.83 e 5.84 . Para maiores valores da
temperatura de refrigeragfio o patamar inferior se desloca para pontos mais distantes do

bocal de entrada do equipamento, com o patamar superior adquirindo menores valores
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Figura 5.83 - Varia¢@o do niimero de Prandtl para T, = - 10°C.
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Figura 5.84- Variagdio do ntimero de Prandtl para T,, = -30 °C.

Com a diminui¢do da temperatura de refrigeracfio o patamar inferior das curvas

torna-se mais estreito € mais proximo do bocal de alimentagio dos gases, no trocador. O
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patamar superior, & saida do dessublimador adquire valor maior para menores valores da
temperatura de refrigeragdo, enquanto que o ponto de inflexdo se aproxima da regifio de

entrada do dessublimador.

5.3.10 - Variacio do numero de Reynolds

As figuras 5.85 e 5.86 apresentam a variagfo do nimero de Reynolds ao longo de

todo dessublimador.

Namero de tubos
26028 43 78 1o 184
240 e
220 Tge=1200C Tre=-150C
200 x=0.5 P=076 atm |-
180 : ;”
160
140
120 -
1G0
80
80
40
20
0

Niamero de Reynolds

0 25 S0 75 100 125 150 175 200 225 250 275 300 325 350
Distancia (cm)

Figura 5.85 - Numero de Reynolds para todo dessublimador e x=0,50.
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Figura 5.86 - Nuimero de Reynolds para todo dessublimador e x=0,80
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O regime é laminar, com os valores do nimero de Reynolds tendendo para valores
pequenos 4 medida que os gases deixam a zona de dessublimagdio. O hexafluoreto de
urdnio deixa a corrente gasosa e a vazdo do gas diminui de intensidade, ficando apenas
como constituintes do fluxo gasoso o nitrogénio e flior. Estes nfo sio retidos no processo
de dessublimag#o, e fluem por todo comprimento do trocador em dire¢fio ao sistema de

absorcdo de gases residuais.

Como o hexafluoreto de urdnio é o componente presente na mistura gasosa em
maior concentragfo, e & medida que a dessublimagio ocorre, ele deixa essa fase dando
origem a camada s6lida na superficie dos tubos. Como a vazio do processo neste caso ja
¢ baixa, acaba ficando ainda menor, e o fluxo de gases que na entrada do equipamento era

pequeno, torna-se agora insignificante.

As figuras 5.87 e 5.88 mostram com mais detalhe o comportamento do numero de
Reynolds frente as variagles da concentra¢fo da alimentagfio. Vé-se uma dependéncia
grande desse admensional com a concentragio do hexafluoreto de urdnio a entrada do

equipamento.

Como se viu anteriormente, figuras 5.19, 5.20, 529 ¢ 5.30, um aumento na
pressdo de operagdo leva a uma melhoria na retengiio do hexafluoreto de urénio.
Considerando a regido do trocador junto a entrada, em que a camada de sélido cresce com
facilidade e apresenta uma espessura razoavel, quando comparada com as camadas mais
internas, o numero de Reynolds tende a adquirir valores maiores, na medida em que o
fluxo da mistura gasosa tem que atravessar espagos disponiveis para esse fluxo cada vez
menores. A medida que a camada sélida de UF, cresce, faz com que as aberturas para o
fluxo dos gases tornem-se mais estreitas. Isto pode ser acompanhado pelas figuras 5.37 ¢
5.38. Para espessuras da camada solida maximas, figuras 5.17 e 5.18, junto 2 regifio de
saturag8o, o espago disponivel para o fluxo ¢ minimo, o que leva a um aumento

significativo da velocidade do fluxo da mistura gasosa.
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Figura 5.87 - Varia¢8o do niimero de Reynolds para x=0,50
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Figura 5.88 - Variagfio do numero de Reynolds para x=0,80

Para as figuras 5.89 ¢ 5.90 o comportamento das curvas representam a variagdo do
nimero de Reynolds frente as variagSes da pressdio do processo. Verifica-se que para

pressdes mais elevadas do processo, e para a regifio do dessublimador junto a entrada, o
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numero de Reynolds € maior, atingindo valores maximos mais elevados quando
comparados com os valores para pressdes de processo menores. Como ja se viu
anteriormente, valores mais elevados da pressfo levam a uma retencfio do hexafluoreto de
urdnio mais eficaz, e conseqiientemente o fluxo de gases na entrada do equipamento tem

sua velocidade aumentada, por ocorrer diminui¢io dos espacos disponiveis para o fluxo.
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Figura 5.89 - Variagio do ndmero de Reynolds para p=0,55 atm.

Ndmero de tubos

ng 43 78
2890 T T T
240 N M S O O S S 0
220 Tge=1200C Tre=-150C |
o % x=0,75 P=095atm |
'_g 180
> Eal
:.% 160 i{
2w =
120 '
@ g
=] ey
o mo’%‘ﬁ.»v.
@ B0 Kda-pa
£ wipisisg
=z 40 '*i;
20
0

70 80 90 100 119 120
Distancia {(cm)

Figura 5.90 - Variag8io do ntimero de Reynolds para p=0,95 atm.
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O comportamento das curva, para uma mesma figura, diferem quando se tomam
como referéncia tempos diferentes de operagio do processo. Para uma hora de operagéo,
vé-se que o nimero de Reynolds diminui sempre ao longo do trocador. O hexafluoreto de
urinio se depositando, faz com que o fluxo gasoso diminua, mas no inicio como a
camada solida ainda € pouco espessa, os espagos livres para o fluxo nfio interferem na
velocidade dos gases. A medida que o tempo de operagdio transcorre, vé-se que 0 nimero
de Reynolds comega a adquirir comportamento diferente. Como na zona do trocador em
que ja se formou a camada de sélido os espagos para o fluxo se tornaram pequenos, a
velocidade dos gases tende entdo a aumentar. Como o fluxo gasoso percorrendo o
trocador, ¢ o hexafluoreto de urfnio se depositando, o nimero de Reynolds tende a
diminuir depois de ter atingido um valor maximo, ja que o deposito atinge sua espessura

maxima, que agora decresce.

Considerando as figuras 5.91 e 5.92 onde os valores para a temperatura da mistura
gasosa de alimentacfio adquirem valores diferentes, constata-se para as primeiras trés
horas de operag8o, tanto para a temperatura de 90 °C como para 130 °C, que o ntiimero de
Reynolds diminui, dando-nos uma indicagfio de que o hexafluoreto de urdnio inicia o
processo de dessublimacfio se depositando de maneira eficaz, deixando a corrente gasosa
com tal intensidade que o faz levando a uma diminui¢o significativa da velocidade dos
gases de processo, e para espagos disponiveis para o fluxo que ndo influenciam nessa

velocidade.

A corrente gasosa fica empobrecida de modo rapido num dos seus componentes, o
hexafluoreto de urdnio, e como conseqiiéncia a vazio massica diminuindo, a velocidade
diminui, ¢ o nimero de Reynolds também. Mas & medida que o sélido se deposita sobre
as zonas frias do equipamento, a passagem livre para o fluxo dos gases vai diminuindo,
devido ao aumento da espessura da camada solida. Na regido junto a entrada do
dessublimador, onde esse sélido cresceu rapidamente e com essa camada atuando como

isolante térmico cada vez mais eficaz, o UF, passa pela regifio de entrada sem se
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depositar, “engrossando” agora o fluxo massico, contribuindo para um aumento local da
velocidade dos gases, e levando a um aumento do niimero de Reynolds. Por outro lado,
no trecho em que ha mudan¢a do ntimero de tubos, o nimero de Reynolds diminui
novamente, e comeca a se processar nova deposi¢io eficaz do composto sublimavel, ja

que nova area de troca foi “adicionada™ ao processo.
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Figura 5.91- Variag¢io do nimero de Reynolds para T,, = 90 °C.
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Analisando agora as figuras 5.93. e 5.94, representa-se a varia¢do do
niimero de Reynolds em relagio 4 temperatura do fluido refrigerante. Verifica-se que para
menores temperaturas de refrigeragdo, o nimero de Reynolds adquire valores maximos
maiores, quando se faz a comparagfo com os resultados para temperatura de refrigeragdo

mais elevada.
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Figura 5.93 - Variagfo do niimero de Reynolds para T,, = -10 °C
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Mais uma vez se comprova a eficiéncia da deposi¢dio para temperaturas mais
negativas do fluido de refrigeracfio. Para as primeiras horas de operagfio o nimero de
Reynolds nio sofre grandes alteragBes, para diferentes temperaturas de arrefecimento do
sistema, mas & medida que o tempo transcorre, por exemplo, o nimero de Reynolds se

altera de modo significativo.
Se por um lado a deposigiio do UF, para um local junto a entrada do trocador ja
nfo ocorre, os canais por onde fluem os gases diminuiram de tamanho, a tal ponto que

levam a um aumento significativo da velocidade da mistura gasosa.

5.3.11 - Variacfo da capacidade calorifica média da mistura gasosa

Os comentarios versarfio agora sobre o comportamento da capacidade calorifica

média da mistura gasosa, ao longo do dessublimador, como se fez com a viscosidade.

Nas figuras 5.95 e 5.96 representa-se a variagio da capacidade calorifica média da

mistura gasosa para todo o comprimento do dessublimador.

Existe uma pequena varia¢do de seu valor & entrada do dessublimador, na regifio
onde ocorre pouca deposi¢do do hexafluoreto de urdnio. A medida que o hexafluoreto de
urdnio gasoso deixa a fase gasosa e se deposita como um so6lido, a capacidade calorifica
meédia da mistura gasosa aumenta, até se tornar constante, ja que a composi¢io dos gases
agora formada, principalmente por nitrogénio e fliior e uma parte hexafluoreto de urdnio

permanece constante ao longo do trocador.
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Figura 5.95 - Capacidade calorifica média do gas para dessublimador ¢ x=0,50
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Figura 5.96 - Capacidade calorifica média do gds para dessublimador e x=0,80

Como se tem verificado ao longo deste trabalho, a varidvel que mais origina
alteragbes no comportamento das curvas é a concentracio do UF; a entrada do
equipamento, o que também ocorre neste caso. Analisando as figuras 5.97 e 5.98 vé-se

que ocorre uma grande diferenga no comportamento das curvas.
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Figura 5.97 - Variagfo da capacidade calorifica média do gas para x=0,50.

Numero de tubos

0,24 28 43 78
HENENERRERER
11 )| 1 E 1 L I i 1 E
— 0221 | N
® Tl Tge=1200C Tre= -150C
g) 02044 x=0,8 P=0,75 atm - Crr
T 918 Z
£ e <
=~ 018 AL
$ e sl
Co» ;‘/;; b
“t5 ‘V/O +/>| )
o ¥ oy
S P
£ o
jo R
© o0 !

} et
0 10 20 30 40 50 BG TGO 8C 90 100 110 120
Distancia (cm)

Figura 5.98 - Variagfio da capacidade calorifica média do gas para x=0,80.

A medida que a concentragio do hexafluoreto de urdnio na corrente de
alimentagdo diminui, ver figuras 5.27 e 5.28, a capacidade calorifica da mistura gasosa
aumenta e tem um comportamento que tende para a formacdo de um patamar. O

hexafluoreto de urénio se depositando numa regifio mais interna do dessublimador
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formando a camada sélida, a capacidade calorifica média da mistura gasosa se altera de
modo intenso, j4 que a formagdio dessa camada de solido deu-se a custa da transferéncia

do hexafluoreto de urfnio da mistura gasosa para o sélido.

Pelos graficos apresentados nas figuras 5.99 e 5.100 verifica-se que diferentes
valores da pressdo de processo nfio alteram de modo significativo o valor da capacidade

calorifica média dos gases.
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Figura 5.99 - Variagéo da capacidade calorifica média do gas para p= 0,55 atm
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As figuras 5.101 e 5.102 mostram que a temperatura dos gases a entrada do

equipamento pouco altera o comportamento da capacidade calorifica média dos gases.
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5.104 mostram como a capacidade calorifica média dos gases

se altera com a temperatura de refrigeragfo do sistema. A medida que a temperatura da
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mistura gasosa & entrada baixa, melhor se da a deposi¢do do hexafluoreto de urénio,
figuras 5.23 e 5.24, intensificando-se sua deposi¢fio com o composto deixando o fluxo de
gases mais pobre em UF levando a um aumento do valor da capacidade calorifica média

dos gases.
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Figura 5.103 - Variacfo da capacidade calorifica média do gas para T,, = - 10 °C.
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Assim, nota-se pelas figuras 5.103e 5.104 que para temperaturas mais baixas do
fluido de refrigeracdio a capacidade calorifica tende de modo mais rapido para seu valor

constante.
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CAPITULO VI

CONCLUSOES E SUGESTOES PARA NOVOS TRABALHOS

6.1 - Conclusfes

Analisando os resultados do presente trabalho pode-se concluir:

1 - O grande obietivo que seria o dominio da tecnologia de dessublimagdo/sublimagéo do
hexafluoreto de urdnio foi atingido, ja que durante as diversas campanhas de produgéo
desse composto, de elevada importincia no ciclo do combustivel nuclear, produziram-se
algumas dezenas de toneladas, e operou-se o dessublimador projetado € montado a escala
semi-industrial, de modo satisfatorio e sem riscos, realizando-se operacdes de recolha sob

a forma de hexafluoreto de urdnio sélido, e descarregando-o como urn liquido.

2 - Apesar de se passar por diferentes escalas de projeto, bancada, piloto e semi-
industrial, que conduziu a um trabalhoso caminho de pesquisa, os diferentes
dessublimadores foram concebidos, projetados, montadas e postos a funcionar levando
sempre aos objetivos predeterminados, adquirindo-se vivéncia da tecnologia nessas

escalas.

3 - A partir das informagdes recolhidas a escala piloto, pdde-se obter uma equagio
generalizada capaz de correlacionar a temperatura do gas no interior do dessublimador
com a temperatura do fluido refrigerante, e a distdncia no interior do equipamento.
Verificou-se que os dados experimentais obedeciam a um tipo de curva exponencial
decrescente, 0 que veio a se confirmar um comportamento semelhante nas curvas obtidas

por simulagfio quando do estudo a escala semi-industrial.
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4 - As curvas obtidas pelo programa desenvolvido, mostraram que um fator de grande
importancia no processo de recotha do hexafluoreto de urdnio € a sua concentragfo na

corrente de alimentagfo, pardmetro este que mais altera os perfis estudados.

5 - Sem se cometer erro por generalizagfio, pode-se afirmar que os pardmetros
operacionais tais como pressio do processo, temperatura da alimentagio da mistura
gasosa e a temperatura do fluido refrigerante alteram em menor grau o comportamento do

processo de dessublimagéo.

6 - As curvas que representam a espessura do sélido acumulado, e as curvas que
representam o espago livre para o fluxo da mistura gasosa, confirmam que a variavel que
mais influencia o processo de acimulo de material € a concentragio da mistura gasosa na

corrente de alimentac&o.

7 - Além do mais, mostra-se a evolugfo de algumas propriedades da mistura gasosa ao
longo do trocador, tais como viscosidade, calor especifico, assim como a variagéio dos
nimeros admensionais de Reynolds e Pradtl, e que dependem da concentracio do

hexafluoreto de urdnio na corrente gasosa.

8 - O dessublimador atingiu na préitica a capacidade de armazenamento prevista em
projeto, e que seria por volta de 800 kg de hexafluoreto de urénio, que foram retidos no
processo através da dessublimagio e descarregados na forma liquida do equipamento por
sublimag@io, por diversas vezes sem qualquer tipo de risco as instalagdes ou aos

operadores que conduziam as operagdes de produgio nessa planta quimica.

9 - Detectou-se a existéncia de valores mdximos da espessura da camada sélida, e a
formagéo de névoas de hexafluoreto de urdnio, quando atingida a saturagfio da mistura

gasosa, para os pontos em que a fragdo de névoas adquiria valores diferentes de zero.
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10 - A configuracdo interna do dessublimador, formada por sels zonas diferentes entre
chicanas, sendo que as quatro primeiras ndo continham aletas e as duas tltimas a saida do

dessublimador, mostrou um funcionamento capaz de satisfazer as condigdes do processo.

11 - O projeto do dessublimador como foi definido, nfio apresentou riscos de vazamento
nem de mistura do fluido de processo com o fluido refrigerante, j& que essa mistura
poderia originar riscos de brusca elevacfio de pressdo, que poderia chegar em caso

extremo a originar uma explosdo no processo.

6.2 - Sugestdes para trabalhos futuros

Com o desenvolvimento do dessublimador para o hexafluoreto de urénio, pdde-se
detectar em paralelo a este estudo, a existéncia de tecnologias semelhantes, recorrendo a
processos de dessublimacio ou condensagfio de compostos de grande importincia tais
como o hexafluoreto de enxofre e o hexafluoreto de tungsténio. De um modo geral a
produgdo destes compostos encontra-se atrelada a producfio & escala industrial do flgor, €
pode-se afirmar que o dominio da tecnologia do fldor leva a produgfio quase que
imediata, desses outros compostos. Esses compostos quimicos desempenham um papel
importante com uma forte componente técnico-econdmica, principalmente no tocante ao
aproveitamento do fltior produzido, e ¢ nessas tecnologias que se tem que desenvolver
trocadores de calor de projeto especial semelhantes ao aqui estudado. Parece ser, deste
modo interessante que se dediquem estudos que levem a um melhor conhecimento de

como se pode realizar a recolha e descarga dos hexafluoretos de enxofre e tungsténio.

Considerando ainda o hexafluoreto de urdnio, seria interessante analisar sua
dessublimagio e sublimagfio considerando que a corrente gasosa & entrada do
equipamento contém uma certa quantidade de fluoreto de hidrogénio. Para as
temperaturas de trabalho do sistema de arrefecimento, o fluoreto de hidrogénio em parte
pode se incorporar ao solido depositado e parte fluir ao longo do processo deixando o

trocador de calor. Se assim ocorrer, na etapa de descarga do UF, esse composto alterard
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as pressdes desenvolvidas no interior do dessublimador, e como se integra no processo
como uma impureza, pode-se estudar a purificagdo do hexafluoreto de urdnio a partir de
rapidas purgas quando da sua descarga do dessublimador para o reservatério principal.
Convém saltentar que o fluoreto de hidrogénio em presenca de temperaturas negativas
por volta de -40 °C e -10 °C passa para o estado liquido. Deste modo o processo de
dessublimacéo aqui estudado poderia também levar em conta a presenca de um composto
na mistura gasosa que mudaria de fase, sofrendo condensagfo e se incorporando ao

s6lido, ocorrendo essa liquefagdo em simultdneo com o processo de dessublimagio.

Quanto a estudos a nivel de bancada, considera-se interessante conhecer o
comportamento da dessublimagfio em presenca de tubos com acabamentos na superficie
especiais, por exemplo com ranhuras helicoidais, ou mesmo comparar os dados obtidos

com o caso de se utilizarem tubos lisos.
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APENDICE A-1
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Apéndice A-1.6 Viscosidade do UF, segundo equagio de Myerson e Eicher (1952)
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Apéndice A-1.10 - Capacidade calorifica do UF, gasoso e equagio representativa da

Cp {(J/ kg mole °C)
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Apéndice A-1.16 - Calor de sublimago para o UF, segundo diferentes autores; Dewitt

(1960)
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