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RESUMO

O potassio é um dos nutrientes basicos para as plantas e sua concentracdo no solo é
insuficiente para produzir culturas de Otima qualidade, por isso deve ser um componente
essencial na composicdo dos fertilizantes. Os fertilizantes que contém cloreto de potassio
fornecem os ions cloreto em grandes quantidades para o solo, mas muitas plantas sdo
sensiveis ao ion cloreto, por exemplo, culturas de batata, tomate, pimenta vermelha, &rvores
citricas e tabaco. Para essas culturas recomenda-se a utilizacdo de fertilizantes contendo

sulfato de potéssio ao invés de fertilizantes contendo cloreto de potassio, por ser menos
prejudicial. O sulfato de potassio (K,SQO4) também fornece o ion sulfato (SO,?), que contém

0 elemento enxofre, essencial para o crescimento das plantas. Essas informacGes motivaram
estudos nesta tese sobre o desenvolvimento de um processo de producdo de sulfato de
potéssio que viabilize sua producdo no Brasil, visando diminuir ou eliminar a dependéncia a
importacdo, para obter um produto de alta pureza e desenvolver um processo viavel ambiental
e economicamente. Propde-se que o sulfato de potassio seja produzido através da reacdo
quimica (NH;)2SO4 + 2 KCl — K,SO,4 + 2 NH,Cl em meio aquoso-alcodlico, a temperatura
ambiente utilizando etanol como antissolvente. A presenca de etanol diminui a solubilidade
do sulfato de potassio. Para o desenvolvimento do processo, o equilibrio de fases solido-
liquido (ESL) dos sistemas binarios (dgua-cloreto de potassio e agua-sulfato de amonio), do
sistema ternério (dgua-cloreto de potéssio-sulfato de aménio) e do sistema quaternario (agua-
cloreto de potassio-sulfato de amonio-etanol) foi estudado e modelos termodinamicos foram
utilizados para verificacdo de adequacdo quanto a previsdo do ESL. Os modelos
termodindmicos utilizados para os sistemas binarios foram: equagdo de Giintelberg, equacao
de Davies, lei de Debye-Hiickel estendida, Bromley, Meissner, Pitzer (ASPEN PLUS®) e
NRTL eletrélitos (ASPEN PLUS®). Para o sistema ternario, avaliaram-se a equacdo de
Guntelberg, equacdo de Davies, lei de Debye-Huckel estendida, Bromley multicomponentes,
Meissner multicomponentes, Pitzer (ASPEN PLUS®) e NRTL eletrélitos (ASPEN PLUS®).
Por fim, os modelos termodindmicos utilizados para o sistema quaternario foram NRTL
eletrélitos (ASPEN PLUS®) e o UNIQUAC-Debye-Hiickel. O processo desenvolvido
mostrou ser inviavel economicamente, apesar de apresentar o lucro bruto positivo, pois o

lucro bruto é menor do que os custos de producdo. Os custos para recuperagdo do etanol
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através da destilacdo inviabilizam o processo, gerando valores negativos para 0s parametros
econdmicos avaliados, Payback period e valor presente liquido.

Palavras-chaves: Equilibrio  solido-liquido;  Cristalizacdo; Sulfato de  potéssio;

Desenvolvimento de processo; Analise econdmica.
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ABSTRACT

Potassium is one of the basic nutrients for plants and their concentration in the soil is
insufficient to produce high quality crops, so it should be an essential component in the
composition of fertilizers. Fertilizers containing potassium chloride provide chloride ions in
large quantities in the soil, but many plants are sensitive to chloride ion, for example, crops
(potatoes, tomatoes, red pepper, citrus and tobacco). To these cultures recommends the use of

fertilizers containing potassium sulfate instead of fertilizers containing potassium chloride,
being less harmful. Potassium sulfate (K»SO,) also provides the sulfate ion (SO,?), which

contains elemental sulfur, essential for the growth of plants. This information motivated
research present in this thesis on the development of a potassium sulfate production process
which facilitates production in Brazil in order to reduce or eliminate dependency on the
importation, to obtain a high purity product and develop a viable environmental process and
economically. Potassium sulfate was proposed to be produced through chemical reaction
reaction (NH4)2SO, + 2 KCl — K,SO4 + 2 NH4CI in aqueous-alcoholic medium at ambient
conditions using ethanol as antisolvent. The presence of ethanol decreases the solubility of the
potassium sulfate. For the development of the process, the equilibrium solid-liquid phases
(ESL) binary systems (water-potassium chloride and water-ammonium sulfate), the ternary
system (water-potassium chloride-ammonium sulfate) and quaternary system (water-
potassium chloride-ammonium sulfate-ethanol) was studied and thermodynamic models were
used for adequacy finding regarding the prediction of ESL. The thermodynamic models used
for the binary systems were: Glntelberg equation, Davies equation, Debye-Hiickel extended
law, Bromley model, Meissner model, Pitzer model (ASPEN PLUS®) e electrolyte NRTL
model (ASPEN PLUS®). For the ternary system, evaluated the Giintelberg equation, Davies
equation, Debye-Hilckel extended law, Bromley multicomponent model, Meissner
multicomponent model, Pitzer model (ASPEN PLUS®) and electrolyte NRTL model (ASPEN
PLUS®). Finally, thermodynamic models used for the quaternary system are electrolyte
NRTL model (ASPEN PLUS®) and UNIQUAC-Debye-Hiickel model. The developed process
proved to be economically unfeasible, despite a positive gross profit because the gross profit
is lower than the production costs. Costs for recovery of ethanol by distillation make
impossible the process, generating negative values for the economic parameters, payback

period and net present value.
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1. INTRODUCAO

1.1 Escopo

Este trabalho apresenta o desenvolvimento de um processo de producao de sulfato de
potassio em condi¢cdes ambientes utilizando etanol como antissolvente, atraves da reacéo
quimica (NH4),SO,4 + 2 KCl — K,SO,4 + 2 NH4Cl em meio aquoso-alcodlico. A presenca de
etanol diminui a solubilidade do sulfato de potéssio. Esse efeito € conhecido como salting out.
O etanol foi utilizado por ser produzido em larga escala no Brasil.

A solucéo de cloreto de amonio obtida na reacdo quimica apresentada no paragrafo
anterior, pode ser utilizada na fabricagdo de fertilizantes NPK (nitrogénio-fosforo-potassio) ou
ser evaporado para a obtencdo de uma solucdo mais concentrada de cloreto de aménio
(MARCATO, 1993).

O desenvolvimento desse processo se da pela aplicacdo de principios de Engenharia
Quimica, balanco de massa, balanco de energia, cristalizacdo, determinacdo experimental da
solubilidade, estimativa da solubilidade utilizando-se os modelos termodindmicos e pela
aplicacdo de principios de Engenharia Econdmica, através da analise econémica do processo,
a fim de determinar se o processo é viavel.

A motivacdo para realizacdo deste trabalho é aumentar o conhecimento e desenvolver
um processo de producéo de sulfato de potéssio que viabilize sua producéo no Brasil, visando
diminuir ou eliminar a dependéncia a importacdo, para obter um produto de alta pureza. O
processo desenvolvido incorpora etapa separacdo do etanol (antissolvente) presente na agua-
mée proveniente do processo de precipitacdo, o que o diminui o seu impacto ambiental e torna
0 processo mais proximo da viabilidade econdmica. Ademais, por envolver eletrolitos e etanol
no sistema em que ocorre cristalizacdo, realizou-se, como primeira etapa do desenvolvimento
do processo, o estudo do equilibrio de fases sélido-liquido de solucdes contendo eletrdlitos.

O potéssio € um dos nutrientes basicos para as plantas e sua concentra¢do no solo é
insuficiente para produzir culturas de oOtima qualidade, por isso deve ser um componente
essencial na composicdo dos fertilizantes. O fertilizante potassico mais utilizado é o que
contém cloreto de potéssio.

Os fertilizantes que contém cloreto de potassio fornecem os ions cloreto em grandes

quantidades para o solo, mas muitas plantas sdo sensiveis ao ion cloreto, por exemplo,



culturas de batata, tomate, pimenta vermelha, &rvores citricas e tabaco (BELL et al., 1983"
apud ABU-EISHAH; BANI-KANANEH; ALLAWZI, 2000). Para essas culturas recomenda-
se a utilizacao de fertilizantes contendo sulfato de potassio ao inves de fertilizantes contendo
cloreto de potassio, por ser menos prejudicial (PATEL; SAFYA, 19922 apud ABU-EISHAH:;
BANI-KANANEH; ALLAWZI, 2000). O sulfato de potassio (K,SO,4) também fornece o ion

sulfato (SO,?), que contém o elemento enxofre, essencial para o crescimento das plantas

(FREILICH; PETERSEN, 1995). O sulfato de potassio (K,SO,) representa o0 segundo maior
fertilizante que contém como componente o ion potassio.

O sulfato de potéssio (K,SO,4) também é utilizado como suplemento para ragdo animal
(segundo maior uso), em manufaturas de vidros, ceramicas, na producdo de corantes e
lubrificantes (SCHLAGER; WEISBLATT; NEWTON, 2006).

Da producdo mundial de potassio utilizada como fertilizante, aproximadamente 90%
estd na forma de cloreto de potassio, 5% estd na forma de sulfato duplo de potéssio e
magnésio e 5% esta na forma de sulfato de potassio (KULAIF, 2009). Em 2013 a producao
mundial foi de 34,487 milhdes de toneladas de Oxido de potassio (K.O) segundo o
Departamento Nacional de Produgcdo Mineral. A unidade 6xido de potéssio (K,0) equivalente
é utilizada para representar a quantidade de potassio presente, portanto, essa unidade nao
expressa a composicdo quimica da substancia (DEPARTAMENTO NACIONAL DE
PRODUCAO MINERAL, 2015). Os fertilizantes a base de sulfato de potassio contém teor
entre 50% a 52% (massa) de 6xido de potassio (K,O), conforme classificagdo 3104.30.10
(INVEST & EXPORT BRASIL, 2015). A especificacdo internacional do sulfato de potassio
comercial importado, grau fertilizante, apresenta teor de 50,0% a 52,4% (51,5% tipico) de
K,0 e de 1,5% (2,0% tipico) de CI" (SAUCHELLLI, 1963).

A Bélgica, a Alemanha e o Chile foram os maiores exportadores de sulfato de potassio
para o Brasil entre 2003 e 2005 (INVEST & EXPORT BRASIL, 2015). No Brasil, a unica
unidade produtora de potéssio fertilizante estd localizada em Sergipe no Complexo

Mina/Usina de Taquari-Vassouras, operada pela Vale Fertilizantes S.A. As reservas contém

' BELL, D. A. et al. Potassium sulfate and potassium sulfate fertilizers manufactured from
potassium chloride. Potash Technol., 583, 1983.

’PATEL, D. P.; SAFYA, V. Potassium sulfate from phosphogypsum. Fertilizer News, 35,
214, 1992,



depésitos de carnalita e silvinita (DEPARTAMENTO NACIONAL DE PRODUCAO
MINERAL, 2015).

Os fertilizantes nitrogenados sdo derivados da amonia, principal matéria-prima para
producdo desses fertilizantes. A maior produtora de fertilizantes nitrogenados no Brasil é a
Petrobras, com unidades de producdo em Sergipe, Mato Grosso do Sul, Minas Gerais, Parana
e Espirito Santos. O sulfato de amdnio pode ser obtido a partir da reagdo da ambnia com o
acido sulfurico ou ser gerado como subproduto da sintese da caprolactama. A solubilidade do
sulfato de aménio em agua € igual a 76,7 gramas em 100 gramas de agua a 25°C (SEIDELL,
1919). Segundo o site Aliceweb (2015) o Brasil importa a maior parte do sulfato de aménio
utilizado. No periodo de 01-2014 a 12-2014 a importacgdo foi igual a 1.837,134 mil toneladas
por ano.

Na Tabela 1.1 estdo apresentados os dados da balanca comercial do sulfato de potassio

referente a importacdo desde 1996 até Outubro de 2015.



Tabela 1.1: Dados referentes a importacdo do sulfato de potéssio pelo Brasil em mil
toneladas por ano.

Anos Importacéo
1996 47,269
1997 52,701
1998 55,866 *
1999 42,957°
2000 29,1182
2001 23,915°
2002 78,513°
2003 59,958 *
2004 83,888°
2005 50,520 °
2006 54,300 "
2007 34,540°
2008 34,660"
2009 29,040°
2010 37,060°"
2011 32,540°"
2012 40,500°"
2013 40,920°"
01-2014 a 12-2014 45,341°
01-2015 a 10-2015 33,460°

* Obtido em: INVEST & EXPORT BRASIL, 2015; ® Obtido em: DEPARTAMENTO
NACIONAL DE PRODUCAO MINERAL, 2015; ¢ Obtido em: ALICEWEB, 2015.

No periodo de 01-2015 a 10-2015 o Brasil importou 33,460 mil toneladas de sulfato
de potassio, com teor de 6xido de potassio (K,O) ndo superior a 52% (massa) (ALICEWEB,
2015). A maior importacdo de sulfato de potéssio pelo Brasil foi no ano de 2004 (83,888 mil
toneladas). Em relacéo a esses dados, o Brasil é considerado um grande importador de sulfato
de potéssio. Analisando a balangca comercial de importagdo referente ao periodo entre 1996 a
10-2015, a capacidade de produgdo para o desenvolvimento do processo foi arbitrado em
valor um pouco maior, em 95 mil toneladas por ano de sulfato de potassio, considerando o
processo continuo e operando 330 dias por ano.

O processo de producdo de sulfato de potassio proposto neste trabalho apresenta a
vantagem de ser realizado na temperatura de 25°C na presenca de etanol, apresentando menor

consumo de energia. O processo de producdo de sulfato de potassio mais utilizado € o



processo Mannheim, mas esse processo como sera discutido no Capitulo 2, apresenta como
desvantagens o alto custo dos reagentes, alto consumo de energia e 0s graves problemas de
corrosdo dos equipamentos, por operar a altas temperaturas (600°C-700°C) e na presenca de

acido sulfarico e também por produzir cloreto de hidrogénio.



1.2 Objetivo

O objetivo deste trabalho consiste em desenvolver um processo de producéo de sulfato
de potassio buscando viabilizar sua producdo no Brasil, de modo a diminuir ou eliminar a
dependéncia a importacdo, através da reagdo (NH,4),SO4 + 2 KCl — K,SO4 + 2 NH,4CI na

presenca dos solventes agua e etanol.

As etapas estudadas, a fim de se atingir o objetivo do trabalho, foram:

- Obtencdo de dados experimentais no laboratorio;
- Determinagdo da solubilidade;

- Modelagem termodinamica;

- Obtencdo de diagramas de fase;

- Desenvolvimento do fluxograma de processo;

- Desenvolvimento do processo;

- Simulacéo do processo;

- Avaliacdo econémica do processo.

1.3 Estrutura da Tese

Esta Tese esta estruturada da seguinte forma:

Esse capitulo de Introducdo apresenta a contextualizacdo e motivacdo para o
desenvolvimento do trabalho, bem como o objetivo a ser alcangado.

O Capitulo 2 apresenta uma revisdo bibliografica referente aos trabalhos sobre
processos de producdo de sulfato de potassio, patentes, equilibrio sélido-liquido de solucbes
contendo eletrélitos, modelos para ajustes de dados de equilibrio de fases na presenca de
eletrolitos, ferramentas para analise e destilacdo extrativa salina. A revisdo bibliografica
também apresenta as principais operacGes unitarias, projetos dos equipamentos e a analise

econdmica presente no processo de producédo de sulfato de potéssio deste trabalho.



O Capitulo 3 apresenta os materiais utilizados na realizacdo da parte experimental e as
metodologias de cada etapa do desenvolvimento do processo de produgdo de sulfato de
potassio.

O Capitulo 4 apresenta os resultados e a discussdo da determinacdo dos valores
experimentais e estimados pelos modelos termodinamicos de equilibrio sélido-liquido, bem
como os resultados de cada etapa do desenvolvimento do processo proposto. As etapas do
desenvolvimento do processo séo: balanco de massa, balanco de energia, projetos dos
equipamentos, analise econdmica e andlise de sensibilidade da viabilidade econémica em
diferentes cenarios.

O Capitulo 5 apresenta as conclusdes do trabalho e as sugestfes para a continuidade
do trabalho.

Os Apéndices apresentam os diagramas e graficos utilizados no desenvolvimento do
processo, determinacdo do desvio padrdo médio referente a curva de calibracdo, as tabelas
com os dados de solubilidade dos solutos estimados pelos modelos termodinamicos para o
sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de aménio a 25°C, os valores da densidade e
do indice de refracdo do sistema agua-cloreto de potéssio-sulfato de amdnio-etanol e os dados
experimentais do equilibrio liquido-vapor do sistema agua-etanol obtidos na literatura.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Introducao

Esta revisdo bibliografica apresenta um levantamento dos processos de producdo de
sulfato de potassio, patentes, equilibrio sélido-liquido de solucBes contendo eletrolitos,
modelos para ajustes de dados de equilibrio de fases na presenca de eletrdlitos, ferramentas
para analise e destilacdo extrativa salina. A revisdo bibliografica também apresenta as
principais operacdes unitérias, projetos dos equipamentos e a analise econbémica presente no

processo de producdo de sulfato de potéssio.

2.2 Processos industriais existentes de producéo de sulfato de potassio

O sulfato de potassio pode ser obtido através da evaporacdo solar de lagoas salinas que
contenham os ions potéassio e sulfato. As salmouras do Grande Lago Salgado em Utah, Lago
Searles, na California, e o0 Mar Morto entre Israel e Jordania possuem grande concentracédo de
sais de potassio. As salmouras do Grande Lago Salgado possuem quantidades expressivas de
sulfato (2% em peso) (NASCIMENTO; MONTE; LOUREIRO, 2005). O sulfato de potéssio
pode também ser produzido por processos quimicos industriais, entre 0s quais 0 processo
Mannheim é o principal (SCHULTZ, 2012).

Esse processo ocorre em duas etapas, representadas pelas reacfes (2.1) e (2.2).
KCI + H,SO4 — KHSO,4 + HCI (2.1)
KCI + KHSO,4 — K,SO,4 + HCI (2.2)
A primeira reacdo é exotérmica e acontece a temperatura relativamente baixa e a
segunda reacdo é endotérmica e deve ser realizada em alta temperatura. Na préatica o processo

é operado entre 600°C e 700°C, e utiliza uma quantidade maior de acido sulfarico (excesso)

para minimizar o teor de cloreto no produto final. O excesso de acido sulfurico é neutralizado



com carbonato de célcio ou carbonato de potéssio, dependendo das exigéncias de pureza do
produto. A reacdo é normalmente realizada em fornos (fornos Mannheim) (PHOSPHORUS
POTASSIUM, 1982° apud SCHULTZ, 2012). O forno é alimentado com cloreto de potassio e
acido sulfdrico e a reacdo acontece em constante agitacdo, pois ha liberacdo de calor. O
sulfato de potassio produzido é neutralizado, resfriado e contém 50 a 52% de Oxido de
potéssio (K20) e 1,5 a 2% de cloreto. O cloreto de hidrogénio gasoso formado é absorvido em
agua (formando o &cido cloridrico) ou é usado na forma gasosa.

O processo Mannheim é o método mais utilizado para produzir sulfato de potéssio, por
ser um processo relativamente simples e apresentar alta conversdo a produto. O acido
cloridrico produzido no processo € utilizado para a producdo de diversos compostos, como o
fosfato de célcio, cloreto de vinila e cloreto de célcio.

As desvantagens do processo incluem o alto consumo de energia, graves problemas de
corrosdo dos equipamentos e o alto custo dos reagentes. Nos Estados Unidos a reducdo da
corrosdo e do consumo de energia foi conseguida pela utilizagdo do processo Cannon, em que
a reacdo é realizada em leito fluidizado. Outro exemplo é o processo Hargreaves utilizado nos
Estados Unidos. Nesse processo a corrente de 6xido de enxofre proveniente da combustdo do
enxofre, ar e vapor d’agua aquece o cloreto de potassio presente nas cadmaras (SCHULTZ,
2012).

Os processos Mannheim e Hargreaves também sdo utilizados para produzir sulfato de
sodio a partir do cloreto de sodio e do acido sulfurico.

Na Figura 2.1 é apresentado o esquema do forno Mannheim.

*Phosphorus Potassium. 122, Nov./Dec., 36-39, 1982.
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Figura 2.1: Diagrama esquematico do forno Mannheim.

Acido sulfurico —_;h Cloreto de potassio

) W =]
Oleo combustivel — —= o e

E—* = Cloreto de hidrogénio

[ 7 — o« Sulfato de potéassio

Gaés de escape - :

Fonte: Modificado de Phosphorus Potassium, 1982% apud SCHULTZ, 2012.

O sulfato de potéssio (K2SO,4) é produzido na Sicilia através da dupla decomposicao
controlada do mineral kainita na sua forma natural (KCI-MgSO,-2,75H,0) (CEVIDALLI,
MARCHI; SACCARDO, 1959* apud FREILICH; PETERSEN, 1995). Esse sal
primeiramente é convertido em schoenita (K,SO4,-MgSQO,4-6H,0) e depois em sulfato de
potassio (K2SO,4), como mostram as reacdes (2.3) e (2.4). Um processo similar é utilizado nos
Estados Unidos (FREILICH; PETERSEN, 1995).

4 (KCI'MgS04-2,75H;0) (aq) + H20 — 2 (K2SO4MgS0O4-6H,0) + 2 MgCl, (2.3)
KzSO4'MgSO4'6H20 — K5SO, + MgSO4 + 6 H,0 (24)
No Canada, o sulfato de potassio (K,SO,4) tem sido produzido utilizando o método de

troca iénica (SEARLS, 1994° apud FREILICH; PETERSEN, 1995). A resina de troca iénica

remove 0s ions sulfatos presente na dgua dos lagos que contem Na,SO,4 e depois ocorre 0

* To Sincat Societa Industriale Contanese. G. Cevidalli; J. Marchi; P. Saccardo. U.S Pat.
2,902,344, September 1959.

*SEARLS, J. P. Eng. Mining J. 195, 53-55, 1994.
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contato dos ions sulfatos com uma solucdo de cloreto de potéssio para formar o sulfato de
potéssio.

Aproximadamente metade da producdo mundial de sulfato de potéssio (K,SO,) €
obtida pela reacéo do cloreto de potassio (KCI) com o sulfato de magnésio (MgSO,) na forma
de sal duplo schoenita (K,SO4MgSO46H,0) (KRULL, 1928° apud FREILICH; PETERSEN,
1995) ou pelo sal duplo langbeinita (K;SO4,-2MgSO,). Na Alemanha, a Kkieserita
(MgSO4-H,0) é convertida em schoenita (K,SO4,-MgSO46H,0) pela reacdo da kieserita
(MgS0O,4-H,0) com o cloreto de potassio (KCI), segundo reagdes (2.5) e (2.6) (FREILICH,;
PETERSEN, 1995).

2 (MgSO4H20) +4 H,O +2KCl — K2804'MgSO4'6H20 + MgClz (25)
KzSO4MgSO46H20 +2 KCl — 2 K,S0O,4 + MgC'Z (aq) (26)

No processo de producdo de sulfato de potassio (K,SO4) no Novo Meéxico, o sal
langbeinita (K,SO4-2MgSQ,) reage diretamente com o cloreto de potassio (KCI) pela reacédo
(2.7) (FREILICH; PETERSEN, 1995).

K»S042MgSO4+ 4 KCI — 3 K50, + 2 MCl, 2.7)

2.3 Processos alternativos para producéo de sulfato de potassio

Holz e Irvington (1933) desenvolveram um metodo para producdo de sulfato de
potassio que consiste em passar lentamente uma mistura reacional contendo cloreto de
potéssio e sulfato de aménio (reagdo 2.8) através de uma regido aquecida, com temperatura
acima do ponto de volatilizacdo do cloreto de amdnio e abaixo do ponto de fusdo do sulfato
de potassio. O sulfato de potéssio é removido continuamente da referida regido. Também ha
remocao continua do cloreto de amdnio. A solucéo aquosa de cloreto de amonio é separada e
enviada para um reator para reagir com a cal e produzir amonia (rea¢do 2.9). A amoénia é

enviada para outro reator contendo acido sulfarico para produzir o sulfato de aménio (reacéo

*KRULL, O. Das Kali Il, 8, 315, 1928.
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2.10). O sulfato de amdnio recuperado é enviado para a regido que contém a mistura reacional
inicial contendo cloreto de potassio e sulfato de amonio. Quantidades adicionais de cloreto de

potassio sdo necessarias para obter uma maior converséo.

2 KCl + (NH4)2SO4 — K»,S0O, + 2 NH,CI (28)
2 NH.CI + Ca(OH)z — 2 NH; + CaCl, + 2 H,O (29)
2 NH;3 + H,SO,4 — (NH4)2SO4 (210)

Ritchie e Warren (1933) desenvolveram um processo de producdo de sulfato de
potéssio através da reacdo do cloreto de potassio com o sulfato de sddio. Nesse processo 0
sulfato de potéssio precipita e com isso evita-se a formacdo do sal duplo glaserita
(3K2S04-Na,S0O,). Na primeira etapa do processo o sulfato de sddio reage com o cloreto de
potassio formando a glaserita. Na segunda etapa a glaserita precipitada reage com o cloreto de
potassio formando o sulfato de potassio.

Atwood, Bourne e Lamb (1969) desenvolveram um processo para converter um
mineral de Langbeinita em varios produtos: sulfato de potassio-magnésio, sulfato de potassio,
hidréxido de magnésio, sulfato de aménio e sulfato de sédio. Esse processo apresenta alta
eficiéncia na producdo do sulfato, ndo apresenta evaporacdo excessiva da agua, o hidréxido de
magnésio produzido apresenta pureza elevada e hé alta recuperacdo do sulfato presente no
mineral de Langbeinita através da utilizacdo da aménia ou do sédio. A producdo do sulfato de
sodio pela decomposicdo do mineral de Langbeinita produz como produto intermediario o sal
de Glauber (Na,SO4-10H,0). Nesse processo o cloreto de potassio pode ser substituido pelo
cloreto de sodio.

Sokolov et al. (1980) desenvolveram um processo de producdo de sulfato de potéssio a
partir da reacdo entre o sal sulfato de s6dio com o sal cloreto de potassio formando a glaserita
(3K>S04-Na,S0O,) e uma solugédo aquosa contendo ions provenientes dos sais de sulfato e dos
sais de cloreto. A reagé@o ocorre no intervalo de temperatura entre 15°C e 50°C. A glaserita é
separada da solucdo formada por centrifugacédo. A glaserita formada reage com o cloreto de
potéssio formando o sulfato de potéassio solido e uma solugéo aquosa contendo ions. O sulfato

de potéssio solido formado é separado da solucdo aquosa contendo ions. A solucdo aquosa
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contendo ions retorna para a primeira etapa do processo, onde ocorre a formacao da glaserita.
A solucdo aquosa contendo ions provenientes dos sais de sulfato e dos sais de cloreto
proveniente da reacdo do sal sulfato de s6dio com o sal cloreto de potéassio é resfriada
(temperatura de 3°C a -8°C) formando a mirabilita (Na,SO410H,0) e uma solugdo aquosa
contendo ions. A mirabilita (Na,SO, -10H,0) é separada da solucdo aquosa contendo ions que
é enviada para o evaporador para formar o cloreto de sodio. O cloreto de sddio formado é
separado da solugcdo proveniente do evaporador. A 4gua-mée é misturada com a mirabilita
(Na,SO4-10H,0), formando uma suspensdo de KgNay(SO,),, que retorna para a primeira etapa
do processo, onde ocorre a formacdo da glaserita. O rendimento do processo de producédo de
sulfato de potassio alcanca 98,6% e o produto contém mais de 53% de O6xido de potéssio
(K20) em massa.

Worthington et al. (1985) desenvolveram um processo para a producdo de KzH(SOy),
e K;SO,4. Nesse processo os cristais de K3H(SO,), sdo recristalizados para a producdo dos
cristais de K,SO,. Na primeira etapa do processo obtém-se 0 CaSO,4-K,SO4-H,0 a partir da
reacdo: 2 KCI + Na,SO4 + CaSO,4 + H,O — CaS04-K;SO4-H,0 + 2 NaCl; na segunda etapa
do processo 0 CaS04K,;SO4H,O reage com o H,SO, a partir da reacdo: H,SO, +
CaS04K;SO4H,0 — CaSO4 + 2 KHSO,4 + H,0. A suspensdo formada na segunda etapa do
processo € separada e a solucdo remanescente é resfriada para cristalizar 0 K3H(SOy),. O
K3H(SO,), sélido reage com a 4gua méae proveniente da lavagem do gesso formando o sulfato
de potassio pelo aquecimento da solucdo até a temperatura de 100°C. O sulfato de potéssio é
separado e lavado e a &gua méae proveniente da lavagem do sulfato de potassio retorna para o
cristalizador para reagir com o K3H(S0O,), s6lido e com a 4gua mée proveniente da lavagem
do gesso. O gesso é produzido pela decomposic¢éo do CaSO4-K,S04-H0.

Scherzberg, Schmitz e Wohlk (1992) da Messo Chemietechnik desenvolveram um
novo processo para converter o sulfato de sédio e o cloreto de potassio em glaserita
(3K,S04-Na,S0,), depois converteram a glaserita e o cloreto de potédssio em sulfato de
potassio e cloreto de sodio. O processo apresenta as seguintes vantagens: ndo ha desperdicio
dos produtos ou liberacdo de efluentes, as reacdes ocorrem a baixas temperaturas, € um
processo continuo, apresenta alta conversdo, alta pureza dos produtos e simples controle de
processo. A desvantagem do processo esta relacionada aos paises que ndo tem acesso a

matéria-prima.
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Scherzberg e Schmitz (1994) da Messo Chemietechnik desenvolveram um método de
producdo de sulfato de potassio através da dupla decomposicdo do cloreto de potéssio,
utilizando o sal sulfato de magneésio ou o sal sulfato de sodio. As condi¢des do processo sdo
mais favoraveis em relacdo ao processo Mannheim. As desvantagens desse processo sdo: a
quantidade de cloreto de sodio na matéria prima tem um efeito critico para o processo, 0
processo necessita de aquecimento e resfriamento (aumentando o custo energético), produz
cloreto de magnésio como produto derivado na forma de uma solucdo concentrada que

apresenta um mercado limitado.

Fernandez-Lozano e Wint (1997) estudaram a producdo do sulfato de potassio

(K2S0,) a partir das reacdes (2.11) e (2.12) utilizando a ambnia como antissolvente.

4 CaS0O4-2H,0 + 6 KCI'xNaCl «» 3 K,S0,-Na,SO, + 4 CaCl, + (x - 2) NaCl + 8 H20 (2.11)

3 K2S04-Na;SO4 + 2 KCI'xNaCl «<» 4 K,SO4+ ( 2 + X ) NaCl (2.12)

A amonia foi utilizada por apresentar a propriedade de alterar a solubilidade do sulfato
de potassio no meio (efeito salting out), podendo ser utilizada em varios processos de
cristalizacéo.

A aménia utilizada no processo é recuperada na coluna de destilacdo e é reciclada para
0 processo. Os materiais retirados da segunda etapa sao reciclados para a primeira etapa.

A melhor condicdo estabelecida para ser aplicada no processo industrial é:
CaS04-2H,0 produzido a partir da agua do mar, cristais com tamanho variando entre 0 e 62
pm, a composicdo inicial da solu¢do (amonia em agua) € igual a 36,5% (massa), razédo do
CaS04-2H,0 em relacdo ao solvente € igual a 1:10 e temperatura da reagédo igual a 20°C. O
rendimento da reagdo (2.11), que produz 3K,SO4-Na,SO,4 é maior do que 98% depois de 20
minutos de reacdo. O sal sulfato de potéssio obtido apresenta alta pureza.

Holdengraber, Tivon e Lampert (2000) desenvolveram um processo para a produgéo
de sulfato de potassio (K,SO4). Na primeira etapa do processo produz-se a glaserita
(3K2S04-Na,SO,4) como produto intermediario, na segunda etapa do processo ocorre a
decomposicgéo da glaserita e a formacao do sulfato de potéssio (K,SOy).

Phinney (2001) desenvolveu um método de producédo de sulfato de potassio utilizando

o cloreto de potassio e o sulfato de amdnio no intervalo de temperatura entre 30°C a 40°C. O
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método relata a sintese do sulfato de potéssio puro proveniente de salmouras contendo sulfato
de aménio e sulfato de sdédio com impurezas acima de 12%. Nesse processo ha recuperacdo
de 95% do sulfato e do potassio em excesso pelo processo de evaporacao, resultando na

eficiéncia energética do processo e na minimizacao dos custos.

Ettouney (2006) desenvolveu um modelo matematico para ser aplicado na anélise do
processo de dupla decomposicao para produzir os sais sulfato de potassio e cloreto de aménio.
Os sais sulfato de amonio e cloreto de potéssio foram misturados a &gua em um misturador, a
fim de formar uma solucéo i6nica, que foi enviada para o primeiro cristalizador-evaporador,
operado em temperatura entre 373K e 403K, e o produto formado foi enviado para a primeira
centrifuga, onde o sélido (K,SQO,) foi separado da agua-méae. Essa agua-mée foi enviada para
0 segundo cristalizador-evaporador, operado na temperatura de 333K, e o produto formado foi
enviado para a segunda centrifuga para separar o solido formado (NH4Cl) da &gua-mae
residual, que retornou para o misturador. Os dois sais produzidos foram lavados e secos
separadamente e a agua utilizada para lavagem dos dois sais retornou para o misturador.

A obtencdo do sal sulfato de potassio ndo contaminado pelo sal cloreto de amdnio ndo
ocorre quando a quantidade estequiométrica dos sais sulfato de amonio e cloreto de potassio é
utilizada. A obtencédo do sal sulfato de potassio a partir do cloreto de potassio e do sulfato de
amonio é mais favoravel quando se utiliza cloreto de potassio em excesso.

Na Tabela 2.1 € apresentado o efeito do reagente em excesso em relacdo a abtencao
dos sais.

Tabela 2.1: Efeito do reagente em excesso em rela¢éo a obtencdo dos sais.

Componente obtido Reagentes

K,SO, Excesso de KCI

NH,CI Excesso de KCI e excesso de (NH,),SO,4
KCI Excesso de KCI

(NH,)2SO4 Excesso de (NH,),SO,

Fonte: Modificado de Ettouney, 2006.
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2.4 Estudos da literatura de Equilibrio solido-liquido (ESL) na presenca de eletrolitos

Hill e Loucks (1937) estudaram o sistema: (NH,4)>SO,4 + 2 KCl < K;SO4 + 2 NH,CI
utilizando 4gua e agua-amdnia na temperatura de 25°C e pressdo atmosférica, considerando 0s
sequintes sistemas ternarios: KCI-K;SO4-H,0, K;SO4-(NH4)2S04-H20, (NH4)2SO4-NH,CI-
H.O e NH4CI-KCI-H,0. O estudo também foi realizado na presenca de agua-amonia. O
diagrama de fases foi obtido considerando a influéncia do ion comum em cada sistema. O
estudo mostrou que trés fases sélidas foram formadas na solugdo: cloreto de aménio contendo
cloreto de potassio (maximo de 2,5%), cloreto de potassio contendo cloreto de aménio
(maximo de 16,6%) e sulfato de potassio-sulfato de aménio. A amonia diminui a solubilidade
do sulfato de potassio na solugéo.

Goncharik, Pinaev e Aleksandrovich (1992) estudaram a influéncia da quantidade de
KCI em relacdo a diferentes solucBes de (NH,;),SOy4, a fim de determinar graficamente a
condicdo G6tima para a conversao do KCI e do (NH,).SO, nas temperaturas de 20, 50 e 75°C.
O estudo mostrou que a medida que aumenta a concentracdo inicial de sulfato de aménio na
solucdo, a quantidade de sulfato de potassio na fase sélida aumenta. O aumento da
temperatura aumenta a solubilidade do sulfato de potéssio na solu¢do. Segundo os autores, a
melhor condicdo a ser utilizada € 35%-40% de sulfato de aménio e 100% de cloreto de
potassio em relacdo a quantidade estequiométrica.

Goncharik, Pinaev e Aleksandrovich (1993) estudaram a solubilidade dos solutos nos
sistemas K, NH4//Cl, SO4-(CH3),CO-H,0 e K, NH4//CI, SO4-H,0 na temperatura de 20°C. As
regibes de cristalizacdo sdo definidas nos diagramas de solubilidade, a fim de determinar as
condigdes para a conversdo do KCI e do (NH,4),SO,4. O estudo concluiu que a adicdo de

acetona diminui a solubilidade do sulfato de potassio na solugé&o.

2.5 Modelos para ajustes de dados de equilibrio de fases na presenca de eletrélitos

Pereda, Thomsen e Rasmussen (2000) estudaram o equilibrio de fases solido-liquido-
vapor utilizando o modelo UNIQUAC-Debye-Hiickel para solugdes aquosas contendo
didxido de enxofre e eletrolitos combinado com a equagdo de estado cubica de Soave-

Redlich-Kwong. O nimero de dados experimentais da literatura utilizado foi igual a 1500 e o
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desvio relativo entre os dados experimentais e calculados para o equilibrio liquido-vapor
variou entre 5% e 10%.

Thomsen e Rasmussen (1999) estudaram o equilibrio de fases sélido-liquido-vapor
utilizando o modelo UNIQUAC-Debye-Hiickel para solugbes aquosas contendo amonia e/ou
diéxido de carbono e eletrdlitos combinado com a equacdo de estado cubica de Soave-
Redlich-Kwong. O desvio médio da pressdo de vapor total para o sistema adgua-amonia foi
igual a 4,9%, utilizando 296 dados experimentais da literatura. O desvio médio da pressdo de
vapor total para o sistema amdnia-eletrélitos-agua foi igual a 6,0%, utilizando 234 dados
experimentais da literatura. O desvio médio da pressdo de vapor total para o sistema agua-
dioxido de carbono foi igual a 3,7%, utilizando 104 dados experimentais da literatura. O
desvio médio da pressao de vapor total para o sistema agua-eletrolitos-didxido de carbono foi
igual a 4,9%, utilizando 1083 dados experimentais da literatura.

Thomsen, lliuta e Rasmussen (2004) utilizaram o modelo UNIQUAC-Debye-Hiickel
para estudar o equilibrio vapor-liquido-liquido-solido de sistemas aquosos contendo
eletrdlitos simples, mistos e ndo eletrdlitos. Esse trabalho representou a continuidade do
estudo envolvendo a aplicacdo do modelo UNIQUAC-Debye-Huckel para representar o
equilibrio vapor-liquido-liquido-s6lido para o sistema composto por alcool-agua-eletrélitos. O
desvio padrdo médio da fracdo molar da fase vapor é igual a 0,021para o equilibrio liquido-
vapor, utilizando 2882 dados experimentais da literatura. O desvio padrdo médio da
solubilidade do sal foi igual a 1,01% (massa) para o equilibrio solido-liquido, utilizando 1407
dados experimentais da literatura. O desvio padrdo em porcentagem massica foi igual a 1,79
para o equilibrio liquido-liquido de sistemas ternarios, utilizando 590 dados experimentais da

literatura.

Pazuki e Arabgol (2005) estudaram o comportamento do sistema aquoso contendo
eletrdlitos utilizando um novo modelo baseado no modelo Debye-Hiickel. O desvio médio
entre valores observados experimentalmente e calculados pelo modelo proposto do
coeficiente de atividade i6nica média foi igual a 0,007 (eletrolito 1-1), 0,023 (eletrdlito 1-2),
0,038 (eletrolito 2-1), 0,031 (eletrélito 2-2), 0,012 (eletrdlito 3-1) e 0,035 (eletrolito 3-2).

Boukhalfa e Méniai (2007) adaptaram o modelo de Pitzer para os sistemas contendo
os sais KCI, LiCl, CsCl, RbCI, HCI, NaCl e NaBr em &gua-metanol na temperatura de 25°C.
Os autores utilizaram valores que representam o sistema agua-metanol para a densidade e para

a constante dielétrica no calculo do coeficiente de Debye-Hickel ao invés de utilizar os
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valores da &gua. O menor desvio padrdo entre valores observados experimentalmente e
calculados pelo modelo proposto do coeficiente de atividade i6nica média foi igual a 0,00073
para o sistema cloreto de sddio-10% metanol-agua e o maior desvio padrdo entre valores
observados experimentalmente e calculados pelo modelo proposto do coeficiente de atividade

ibnica média foi igual a 0,0104 para o sistema acido cloridrico-80% metanol-agua.

2.6 Ferramentas desenvolvidas na literatura para geracéo de diagrama de fases Uteis em

processos de cristalizacao

Schroer et al. (2001) desenvolveram ferramentas computacionais para auxiliar o
estudo dos processos de cristalizacdo. A estrutura para o desenvolvimento de processos de
cristalizacdo é dividida em trés partes: fluxograma, parte experimental e modelagem. A
ferramenta computacional inclui a geracdo dos diagramas de fases com base em calculos
termodinamicos, representacdo dos diagramas de fases contendo os dados experimentais e a
simulacdo da distribuicdo do tamanho das particulas do produto cristalizado.

Wibowo e Ng (2002) desenvolveram um método geral para visualizar, em varias
dimensbes, os diagramas de fases de sistemas multicomponentes contendo misturas
moleculares e idnicas. O método ¢é baseado na modelagem geométrica utilizando coordenadas
homogéneas e canbnicas para representar os cortes nas projeces dos diagramas de fases.

Wibowo, Samant e Ng (2002) desenvolveram um procedimento para gerar e
visualizar, em varias dimensdes, os diagramas de fases de sistemas isobaricos que apresentam
formacdo de compostos contendo ou ndo polimorfismo. Os diagramas de fases sdo utilizados
em processos envolvendo cristalizacdo e polimorfismo (processos farmacéuticos). As
informagdes de entrada necessarias sdo: os coeficientes de atividade, valores das entalpias de
fusdo e os valores das constantes de equilibrio das reacdes.

Wibowo et al. (2004) desenvolveram um software para ajudar os quimicos e
engenheiros quimicos no estagio inicial do desenvolvimento de processos de cristalizagdo. O
software auxilia na identificacdo das alternativas viaveis para o desenvolvimento do processo,
gerando os diagramas de fases do equilibrio sélido-liquido e fornece uma plataforma referente

a modelagem da solubilidade experimental.



19

2.7 Destilacdo extrativa salina

A destilacdo salina € um método que consiste em adicionar um soluto ndo volatil
(eletrolito), como agente de separacao, no topo ou préximo do topo da coluna de destilagdo. O
agente de separacdo tem a fungdo de quebrar um azedtropo presente em uma mistura, como,
por exemplo, na mistura etanol-agua, de modo a obter etanol puro (salting out) (HASHEMI et
al., 2011). O soluto flui ao longo da coluna até o fundo, onde é completamente recuperado
(FURTER, 1977 apud HASHEMI et al., 2011).

Nesse método o destilado é completamente livre do agente de separacdo e o sal
apresenta baixa toxicidade em relacdo aos solventes utilizados. Essas vantagens destacam a
importancia do uso do soluto (eletrélito) na desidratacdo do etanol (HASHEMI et al., 2011).
As desvantagens da destilacdo salina estdo relacionadas nas dificuldades de manuseio,
transporte, mistura, dissolucdo dos sais e pela corroséo (sais séo extremamente corrosivos em
determinadas condicdes) (DOS REIS, 1996).

Devido as restricbes ambientais impostas pela utilizacdo de solventes como agente de
separacdo na destilacdo extrativa e azeotrdpica, a destilacdo salina pode ser considerada um
método menos prejudicial.

As interacOes possiveis em uma solucdo formada pela mistura de solventes liquidos e
de eletrolitos (eletrélitos se dissociam em particulas eletricamente carregadas) sdo do tipo:
solvente-solvente, ion-solvente, ion-ion e sal-solvente (dependendo do grau de dissociacédo do
sal). Essas interagcOes séo funcdo da concentracao e das propriedades de cada componente. As
moléculas do componente liquido menos polar sdo geralmente menos atraidas pelo eletrélito
do que as moléculas do componente mais polar para a formacdo de associacdes (FURTER,;
COOK, 19678 apud DOS REIS, 1996).

Nas solugbes ternarias salinas, formada por um sal e dois solventes, o solvente menos
volatil se aglomera na vizinhanga dos ions, enquanto, o solvente mais volatil se desloca para
as regides onde o efeito dos ions € desprezivel, aumentando sua atividade na fase liquida e sua
fracdo molar na fase vapor em equilibrio (efeito salting out), enquanto, o outro componente
sofre o efeito contrério, salting in (FURTER; COOK, 1967 apud DOS REIS, 1996).

"FURTER, W. F. Salt Effect in Distillation: A Literature Review Il. The Canadian Journal
of Chemical Engineering, 55, 229-239, 1977.

¢ FURTER, W. F.; COOK, R. A. Salt Effect in Distillation: A Literature Review.
International Journal of Heat and Mass Tansfer, 10, 23-26, 1967.
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Encontram-se na literatura alguns estudos que empregam destilacdo extrativa salina.
Barba, Brandani e di Giacomo (1985) estudaram a obtencdo de etanol hiperazeotrédpico,
definido, segundo Llano-Restrepo e Aguilar-Arias (2003), como aquele que possui
concentracdo molar maior do que 98,95% a pressdo atmosférica, proveniente do vinho diluido
pelo processo de destilacdo extrativa salina, utilizando o sal cloreto de calcio como agente
salting out. Os resultados obtidos indicam que é possivel utilizar esse sal para quebrar o
azeotropo da mistura etanol-agua e obter etanol puro.

Ligero e Ravagnani (2003) estudaram dois processos de destilacdo extrativa salina
com a recuperacao do sal acetato de potassio, a fim de obter etanol puro proveniente de uma
solucdo aquosa diluida de etanol e uma concentrada. No primeiro processo, etanol diluido
(2,4% molar) é alimentado, depois o sal é recuperado em um evaporador de multiplo efeito
seguido por um spray dryer. No segundo processo, a coluna extrativa salina é alimentada com
etanol concentrado (60% molar) proveniente de uma coluna convencional. O primeiro
processo utiliza uma coluna de destilacdo que opera na razdo de refluxo 6tima igual a 2,5 e
contém 37 estagios, enquanto o segundo processo utiliza duas colunas de destilagdo, onde a
primeira coluna é pré-concentradora e opera na auséncia do sal e a segunda coluna é a
extrativa salina que opera na razdo de refluxo 6tima igual a 1,2 e contém 35 estagios. Os
resultados mostraram que o segundo processo é 0 mais vantajoso por apresentar menor razao
de refluxo 6tima, menor consumo de sal, menor didmetro e menor nimero de estagios, pois

elimina a necessidade de um evaporador de multiplo efeito para recuperar o sal.

Hashemi et al. (2010) propuseram um modelo baseado nas equagdes MESH (balanco
de massa, equilibrio de fases, soma das fragdes molares e balanco de energia) para simular
uma coluna de destilacdo extrativa salina, a fim de obter etanol puro a pressédo atmosférica,
utilizando o sal cloreto de calcio como agente separador (salting out) para quebrar o
azeotropo da mistura etanol-agua e obter etanol puro. A concentragdo do sal cloreto de célcio
foi igual a 16,7% (massa). Para obter etanol puro (99,9% molar) na destilacdo extrativa salina
sd0 necessarios 22 estagios (incluindo o refervedor e o condensador) e razao de refluxo igual

a 6,42. O estagio 6timo para a alimentacéo é o 16.
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2.8 Determinacdo da solubilidade através de métodos experimentais e baseados em
modelos

2.8.1 Introducéo

A determinacdo experimental dos valores do equilibrio sélido-liquido é importante
para o desenvolvimento de projetos e na operacdo de um processo de cristalizacdo, mas
muitas vezes esses dados experimentais ndo estdo disponiveis na literatura nas condicGes de
interesse (MYERSON, 2001). A solubilidade pode ser determinada por varios métodos. Esses
métodos sdo classificados em métodos analiticos e baseados em modelos (HEFTER,;
TOMKINS, 2003).

2.8.2 Método analitico

A solubilidade é determinada através de métodos analiticos, ou seja, anélise quimica
das fases (solida e liquida) em equilibrio ou pelo método sintético, que determina uma
propriedade caracteristica do sistema (indice de refracdo, densidade, condutividade elétrica,
pH, dentre outros), a partir de uma solucdo de concentracdo conhecida, por exemplo,
modifica-se um parametro relacionado ao equilibrio (temperatura, pressdo ou concentracdo ao
longo do tempo até a solucdo tornar-se saturada), em seguida determina o valor da
propriedade caracteristica do sistema e depois constroi o grafico propriedade caracteristica
versus parametro relacionado ao equilibrio (MENZIES, 1936° apud HEFTER; TOMKINS,
2003).

2.8.3 Método baseado em modelos

Para eletrélitos, pode-se determinar a solubilidade a partir do produto de solubilidade
(K,s) definido pela equagéo (2.13) (PRAUSNITZ; LICHTENTALER; AZEVEDO, 1999).

~Ag°(T)

Kos =exp( RT

j = (Myyp)"* (Myy,)"% = (my)™ (my) " (712)Vl+v2 (2-13)

*MENZIES, A. W. C. J. Am. Chem. Soc., 58, 934, 1936.
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A energia de Gibbs (Ag°(T)) é calculada a partir da equacéo (2.14).

Ag°(T) :V1Af910 +V2Afgg _Afg102 (2.14)

sendo:

R = constante universal dos gases ideais, igual a 8,314 (J/mol-K);

A;g) = energia de Gibbs de formacéo referente ao cation, considerando o estado padrio;
A, g2 = energia de Gibbs de formacao referente ao anion, considerando o estado padrao;
A g,, = energia de Gibbs de formagéo referente ao sal puro, considerando o estado padrao;
T =temperatura de referéncia;

K,s = produto de solubilidade;

v = coeficiente estequiométrico;

1 = cétion;
2 = anion;
12 = sal.

Na Tabela 2.2 estdo apresentados, para ions e substancias presentes no sistema desta
tese, os valores da energia de Gibbs de formacdo utilizada para o calculo do produto de

solubilidade.

Tabela 2.2: Energia de Gibbs de formag&o considerando o estado padrdo (A,g;).

Componentes A, giO

(kcal-mol™)

KCI -97,790 ¢
(NH,),SO0, -215,360 ©
K,S0, -315,611"
NH,CI -48,486°
K+ -67,700

cl -31,372°
NH; -18,970 ¢

d

SO} -177,970

 Obtido em Zemaitis (1986); ¢ Obtido em Kim, Seinfeld e Saxena (1993); T Obtido em Kim e
Seinfeld (1995).
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O coeficiente de atividade é determinado por um modelo termodindmico adequado,
dependendo dos componentes presentes na solugdo. Se a solucgdo for formada por eletrélitos e
agua encontram-se na literatura modelos termodinamicos, tais como: Bromley (BROMLEY,
1973), Bromley para solucdes multicomponentes (BROMLEY, 1973), lei de Debye-Hickel
(ZEMAITIS et al., 1986; PRAUSNITZ; LICHTENTALER; AZEVEDO, 1999), equagdo de
Davies (ZEMAITIS et al., 1986), equagdo de Guggenheim (ZEMAITIS et al., 1986), equacédo
de Guntelberg (ZEMAITIS et al., 1986), Pitzer (PITZER; MAYORGA, 1973; ZEMAITIS et
al., 1986), LIQUAC (LI; POLKA; GMEHLING, 1994; POLKA; LI; GMEHLING, 1994),
LIFAC (YAN et al., 1999), UNIQUAC-Debye-Hiickel (NICOLAISEN; RASMUSSEN;
SORENSEN, 1993), dentre outros. Se a solucdo for formada por eletrélitos, agua e um
segundo solvente, os modelos termodinamicos reportados sdo: UNIQUAC-Debye-Hiickel
(ILIUTA; THOMSEN; RASMUSSEN, 2000; THOMSEN; ILIUTA; RASMUSSEN, 2004),
UNIFAC-Debye-Hickel (KIKIC; FERMEGLIA, 1991), LIQUAC modificado (KIEPE;
NOLL; GMEHLING, 2006), LIFAC modificado (KIEPE; NOLL; GMEHLING, 2006),
LIQUAC (LI; POLKA; GMEHLING, 1994; POLKA; LI; GMEHLING, 1994; LI et al.,
2010), LIFAC (YAN etal., 1999), NRTL eletrélitos (CHEN et al., 1982).

2.9 Formalismo termodinamico

O equacionamento apresentado neste item, bem como as defini¢des, foi baseado em
Prausnitz, Lichtentaler e Azevedo (1999).

2.9.1 Coeficiente de atividade de um soluto néo volatil em solucéo

A equacdo (2.15) apresenta o potencial quimico do solvente em uma solucéo contendo
um eletrélito dissolvido (soluto ndo volatil) e a equacéo (2.16) apresenta o potencial quimico
do eletrolito (ions). Nas equacOes (2.15) e (2.16) o coeficiente de atividade e a atividade do
componente i sdo relatados pelo potencial quimico, considerando a temperatura, pressao e a

composicao constantes.

i =i +RTIng; = 1 +RT In(:&;) (2.15)

Hi = +RTIna; =47 +RT In(y,£) (2.16)
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sendo:

;= potencial quimico referente ao componente i;

] = potencial quimico referente ao componente i, considerando o estado padréo;

*

4 = potencial quimico assimétrico referente ao componente i (soluto ndo volatil),
considerando o estado padréo;

R = constante universal dos gases ideais;

T = temperatura;

a, = atividade referente ao componente i;

;= coeficiente de atividade referente ao componente i;

&,= medida convencional de concentragdo referente ao componente i.

O potencial quimico assimétrico do componente i (g ) depende da temperatura,

pressdo e da natureza do solvente e do soluto, portanto, ndo depende da concentracdo. Na

solucdo ideal considerando todo o intervalo de composicdo, o coeficiente de atividade ¢ igual
aum (y,=1) e na solucéo real, y;, >1quando & — 0.

A equacdo (2.17) apresenta o potencial quimico na escala de molalidade, sendo que
nessa escala ndo € necessario conhecer a densidade da solucéo, sendo &, =m,. A molalidade

de uma solugéo concentrada tende ao infinito, m, — oo, portanto, &€ mais conveniente utilizar

a concentracdo na escala de fragdo molar, sendo & = x,, apresentada pela equagéo (2.18).

=157 +RT In(y"m;) (2.17)
Hi =+ RTIN(%;) (2.18)
sendo:

4 = potencial quimico referente ao componente i (soluto), na escala de molalidade e

considerando o estado padréo;
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yi" = coeficiente de atividade do componente i, considerando a concentracdo na escala de

molalidade;

7= coeficiente de atividade assimétrico do componente i, considerando a concentra¢do na

escala de fracdo molar.

No estado padréo hipotético ideal, " =1quando m, =1 e » =1quando x; =1. Na

solucéo real, " —1quando m, -0 e y;* —»>1quando x; — O.

2.9.2 Eletroneutralidade

Quando se tem um eletrolito dissolvido em uma solucdo (reacdo 2.19), o eletrélito
dissocia-se em cations e anions (ions). Os cations e 0s anions sdo considerados componentes
dependentes, por causa da eletroneutralidade.

O eletrdlito (M "X ") eletricamente neutro quando é dissolvido em um solvente que

apresenta alta constante dielétrica, como a agua, € dissociado em v* cations (com cargaz’) e v’

anions (com carga z).

MIXEZ < vIM* +y X (2.19)
A eletroneutralidade requer:

VizZr vz =0=v'z"-v | 7] (2.20)
A equacdo (2.21) apresenta o critério para que se tenha o equilibrio quimico.

iz xe =V eVt (2.21)

A equacdo (2.22) apresenta o potencial quimico do eletrolito, considerando a

concentracdo na escala de molalidade.

My = Hypose- +VRTINM, 7,) +v"RTIN(m_y_) (2.22)
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sendo:
ya.+x,., = VﬂuﬁZ+ + V_,ufz, (2.23)

Na equagdo (2.23), /vcﬁh é o potencial quimico do fon M (com carga z°*) e ,u)‘fz,é 0

potencial quimico do ion X (com carga z°), considerando uma solucéo hipotética ideal, sendo

a molalidade dos ions M e X igual a 1.

A equacdo (2.23) pode ser escrita da seguinte forma:

tax = tax + RTIN(M M)+ RT In(y 7"7) = ugy + RT In(a¥*a"") (2.24)

+ - +

A molalidade idnica média (m, ) e o coeficiente de atividade idnica média (y,) sdo

definidos pelas equacdes (2.25) e (2.26).

1
m, =(m’ m"7)¥ (2.25)

+

Ve = (71*%‘)% (2.26)
sendov=Vv'+V.
Substituindo as equagdes (2.25) e (2.26) na equacéo (2.24) obtém-se:
Hux = Higx +VRT IN(M_71") = 1 +VRT In(al") (2.27)
A equacdo (2.28) apresenta a atividade i0nica media (a, ).

1

a, =[(a,)" (@)1 =my" (2.28)
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A equacdo (2.29) apresenta o coeficiente de atividade i6nica média para um eletrélito

forte, considerando a ionizacdo essencialmente completa, m, =v, my,x € m, =v_myy .

m a,
O — (2.29)

Myix (V:+Vr_);
2.10 Equilibrio liquido-vapor e Modelos para coeficiente de atividade

A equacdo (2.30) expressa o equilibrio liquido-vapor (KISTER, 1992).

y. OF p;
K =2i-"1i , gy F_ 2.30

1
sendo:

K, = constante de equilibrio do componente i;

y, = fracdo molar do componente i na fase vapor;

x; = fragdo molar do componente i na fase liquida;

@ = coeficiente de fugacidade do componente i na fase liquida;
@, = coeficiente de fugacidade do componente i na fase vapor;
7; = coeficiente de atividade do componente i na fase liquida;
¥, = fator de correcéo de Poynting do componente i;

p, = pressdo de vapor do componente i puro;

P = pressao.

O coeficiente de atividade presente na equacdo (2.30) é determinado por um modelo

termodinamico (modelo para energia de Gibbs em excesso).
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2.10.1 Lei de Debye-Htickel limitante

O equacionamento apresentado neste item, bem como as defini¢cdes, foi baseado em
Prausnitz, Lichtentaler e Azevedo (1999).

A forca idnica de uma solucdo eletrolitica, | (mol-kg™), expressa a influéncia dos fons
presentes na solucdo, como define a equacdo (2.31). A influéncia dos ions com cargas
multiplas sobre o coeficiente de atividade dos ions € maior do que quando se tem uma solucéao
eletrolitica que contém ions com cargas isoladas. O coeficiente de atividade de um eletrdlito

depende da concentracéo.

I(mol.kg‘1)=%2mizi2 =%Z§L}Z\A (2.31)

sendo:

zi = carga do ion i (ion);
m; = molalidade do ion i;

z = somatdrio referente aos solventes presentes na solucao;

m

Z = 0 somatorio referente aos ions;

i
X,, = fracdo molar referente aos solventes;
x, = fragdo molar referente aos ions;

M., = massa molar referente aos solventes.

A equacdo (2.32) apresenta a lei limitante de Debye-Hiickel. Ela é utilizada para
eletrélitos de baixas concentracdes (forca idnica da ordem de 0,01 mol-kg™). Essa equacéo

prevé o desvio negativo referente ao comportamento da solugéo diluida ideal.

1
2

lg " (25'C,aquosa) =-0,51|z,z_|I (2.32)
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sendo:
7+ = coeficiente de atividade ibnica média em escala de molalidade.

Nas solucdes concentradas, forca i6nica da ordem de 0,1 mol-kg™, o coeficiente de

atividade ibnica média é dado pela equacéo (2.33).

1
_ 2
Iny = M (2.33)

1
1+12
sendo:

A= parametro de Debye-Hiickel.

Nas solugBes com forca idnica da ordem de 1 mol-kg™, o coeficiente de atividade
ibnica média é dado pela equacéo (2.34), sendo b um parametro ajustavel.

N

Inym _oARZ (2.34)

1
1+12

2.10.2 Modelo UNIQUAC-Debye-Hiickel

O Modelo UNIQUAC-Debye-Huckel utilizado no estudo dos sistemas aquosos
contendo eletrélitos é derivado do modelo UNIQUAC original (ABRAMS; PRAUSNITZ,
1975" apud THOMSEN; ILIUTA; RASMUSSEN, 2004; MAURER; PRAUSNITZ, 1978
apud THOMSEN; ILIUTA; RASMUSSEN, 2004), acrescentando o termo de Debye-Huickel

“ ABRAMS, D. S.; PRAUSNITZ, J. M. Statistical Thermodynamics of Liquid Mixtures: A
New Expression for the Excess Gibbs Energy of Partly or Completely Miscible Systems.
AIChE J., 21, 116-128, 1975.
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(SANDER, 1984% apud THOMSEN; ILIUTA; RASMUSSEN, 2004; SANDER,;
FREDENSLUND; RASMUSSEN, 1986 apud THOMSEN; ILIUTA; RASMUSSEN, 2004).

O termo de Debye-Huckel considera a presenca das espécies idnicas presentes na
solugdo. Os Unicos parametros do modelo UNIQUAC-Debye-Hickel sdo os parametros de
interacdo do modelo UNIQUAC original (volume e area superficial). O parametro b presente
na equacdo de Debye-Hiickel é considerado constante e igual a 1,5 (kg-mol™)** para 0 modelo
UNIQUAC-Debye-Hiickel (ILIUTA; THOMSEN; RASMUSSEN, 2000). O Modelo
UNIQUAC-Debye-Hickel utilizado nesse trabalho esta descrito em Nicolaisen, Rasmussen e
Sgrensen (1993).

A equacdo (2.35) apresenta o coeficiente de atividade referente ao modelo UNIQUAC
-Debye-Hickel.

In Vi — In y_UNIQUAC

+ |n yiDebyeHUClel (235)

sendo:

y, = coeficiente de atividade do componente i presente na solucéo;

UNIQUAC

Vi = coeficiente de atividade do componente i referente ao modelo UNIQUAC,;

yLeverieel = cogficiente de atividade do componente i referente ao modelo Debye-Hiickel.

O coeficiente de atividade referente ao modelo UNIQUAC ¢ apresentado pela equacao
(2.36), sendo considerada a agua como o Unico solvente. fons e ndo eletrdlitos, incluindo
alcoois e gases dissolvidos, sdo considerados solutos (THOMSEN, 2005).

" MAURER, G.; PRAUSNITZ, J. M. On the derivation and extension of the UNIQUAC
equation. Fluid Phase Equilibria, 2, 91-99, 1978.

? SANDER, B. Extended UNIFAC/UNIQUAC models for gas solubility calculations and
electrolyte solutions. 1984. Ph.D. Thesis - Technical University of Denmark, 1984.

“® SANDER, B.; FREDENSLUND, A.; RASMUSSEN, P. Calculation of vapour-liquid
equilibria in mixed solvent/salt systems using an extended UNIQUAC equation. Chemical
Engineering Science, 41, 1171-1183, 1986.
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|n y_UNIQUAC — |n y_Combinatério + In y_ResiduaI (2 36)
sendo:

yIN'OYAC= coeficiente de atividade do componente i referente ao modelo UNIQUAC;
yomeinaio = termo combinatério do coeficiente de atividade do componente i referente ao

modelo UNIQUAC,;

Residual

Vi = termo residual do coeficiente de atividade do componente i referente a0 modelo
UNIQUAC.

O termo combinatério ou entrépico do coeficiente de atividade depende da
composicdo, tamanho e da forma das espécies presentes na solucdo e € apresentado pelas
equacdes (2.37) e (2.38), sendo que a primeira é aplicavel para dilui¢do infinita (fracdo molar
da 4gua tendendo a 1).

o . ' i, rid;
Inyioo,Combmatono — In(r—') +1_r_|_5qi|:|n( |qagua) +1_ |qagua:| (237)
agua agua 2 r.zélgluziqi réguaq i
Ininombinatén'o =In ﬁ+1—ﬁ—5qi In ﬂ_“]__ﬁ (238)
X X 2 0, 0,
sendo:
InymPneie = termo combinatdrio do coeficiente de atividade do componente i, quando em

condicéo de diluicdo infinita;

¢, = fragdo volumétrica do componente i na solugéo;
X, = fracdo molar do componente i na solucdo;
z=numero de coordenag&o do reticulo rigido;

g, = parametro referente a area superficial;
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0, = fracdo de area de superficie do componente i na solucéo;

r, = parametro referente ao volume.
Os parametros ¢, e 6, sdo calculados pelas equagdes (2.39) e (2.40).

Xl

(2.39)

b; = i (2.40)

D Xl

O termo residual ou entalpico do coeficiente de atividade depende das forcas de
interacdo presentes na solucdo e é apresentado pelas equacgdes (2.41) e (2.42), sendo que a

primeira € aplicavel para diluicdo infinita (fracdo molar da agua tendendo a 1).

Iny;so,Residual = qi [1_ In SUéguaj - SUi,,z&lgua] (241)

(2.42)

In,YiResiduaI :qi 1_In(z j Z
k

Aplicando a equagdo (2.35) para o célculo do coeficiente de atividade da agua tem-se a

equacao (2.43).

Combinatério Residual

_ DebyeHickel
InYégua - InYégua + InYagua + InYégua (243)

O coeficiente de atividade referente ao ion é determinado pela equagdo (2.44)
(THOMSEN, 2005).

Combinatério o,Combinatério Residual »,Residual DebyeHickel

InYion = InYion - In’Yioﬁ + InYion - In'Yio’n + InYion (244)
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ou
,Y Combinatério 'Y Residual
_ ion ion DebyeHickel
Inyion =1In ( o,Combinatério ) +1n ( o, Residual ) + In'YiO” (245)
fon fon
sendo:
Iny R = termo residual do coeficiente de atividade do ion, considerando dilui¢do infinita;

¢, = fracéo de area de superficie do componente j na solugéo;

0, = fracéo de area de superficie do componente k na solucéo;
¥, = funcdo do parametro de interacdo dos componentes j e k referente ao modelo

UNIQUAC,;
¥, = funcdo do parametro de interacdo dos componentes i e k referente ao modelo

UNIQUAC.

A equacdo (2.46) define a funcdo do parametro de interagdo (¥;;) referente ao modelo

UNIQUAC.
(uji _uii)
v, =exp{— f} (2.46)

Os parametros de interagdes energéticas, u; e u;, Sdo independentes da composigao,

mas dependem da temperatura (THOMSEN, 2005), como demonstra a equagéo (2.47).
u;; =uj +uj; (T —29815) (2.47)

Os parédmetros ufi e uj‘i sdo parametros ajustaveis e podem ser determinados através

dos dados experimentais. Na Tabela 2.3 estdo apresentados os valores dos parametros de

interacdo energetica ufi e u}i utilizados no calculo de u; e u;; e 0s parametros relacionados ao

volume e a area superficial, r e g, referente ao modelo UNIQUAC para os ions e solventes
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pertinentes ao estudo da tese (NICOLAISEN; RASMUSSEN; S@RENSEN, 1993,
THOMSEN, 1997; THOMSEN; RASMUSSEN, 1999; THOMSEN; ILIUTA; RASMUSSEN,
2004).

Tabela 2.3: Parametros de interagdo energética ufi e u}i em Kelvin (K) e os parametros r e q

para os ions e solventes pertinentes ao estudo da tese.

u /uj; NH SO;? K* ol etanol H,O
NH 0/0 677,178 184,288 138531 436,4 54,0297
/10,356 /1,0985 /14,848 /0,805 10,5855

S0 677,178 1265,83 913,824 2036,06 1181 752,879
/10,356 /8,3194 /12,278 /12,407 /4,09 19,4905

K 184,288 913,824 0/0 1465,18 7454 535,023
/1,0985 /12,278 /15,329 /1,806 10,9936

cl- 1385,31 2036,06 1465,18 221481 1650 1523,39
/14,848 /12,407 /15,329 /14,436 /14,32 /14,631

etanol 436,4 1181 7454 1650 624 469,8
/0,805 14,09 /1,806 /14,32 /0 /0,282

H,0 54,0297 752,879 535,023 1523,39 469,8 0/0
/05855 | 19,4905 10,9936 /14,631 /0,282

r 4,8154 12,794 2,2304 10,386 5,88 0,92

q 4,6028 12,444 2,4306 10,197 5,88 1,40

sendo: uj;=u; e uj;=u;. Esses pardmetros sdo vélidos no intervalo de temperatura de
273,13 K- 383,15 K (ILIUTA; THOMSEN; RASMUSSEN, 2000).

A equacao (2.48) apresenta o termo do coeficiente de atividade i6bnica média referente
a Lei de Debye-Huckel limitante (THOMSEN, 1997). Ela é utilizada para eletrdlitos de baixas

concentracdes (forca idnica da ordem de 0,01 mol-kg™).

Iy DebyeHuckel _ _EZViZiZA\/T +Inx, (2.48)
V5

sendo:

| =forca idnica;
A= parametro de Debye-Hiickel,

X,, = fracdo molar da agua;

v, = coeficiente estequiométrico do componente i (ion);
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v = soma do coeficiente estequiométrico do cation e do anion;

z, = cargado ion i (ion).

A equacdo (2.49) apresenta o termo do coeficiente de atividade idnica média referente
a Lei de Debye-Hiickel estendida (THOMSEN, 1997). Ela é utilizada para solucdes

concentradas (forca idnica da ordem de 0,1 mol'kg™).

+Inx, (2.49)

; 1 JI
In,yiDebyeHuclel :_;ZViZiZA

i 1+ bJ1

O termo de Debye-Hickel referente ao coeficiente de atividade, representa as forcas

eletrostaticas e € apresentado pela equacdo (2.50) para o ion e pela equacdo (2.51) para o

solvente.
Iy DebyeHiclel _ 72 o JI (2.50)
1+ b1
) 2A 1
In slzvle\k/)g,ne:e-lucIGI = Msovene_|:1+ b\/T_ _2|n 1+ b\/T j| (251)
¥solven vente 13 1+ b1 ( )
sendo:

yPebvertclel — coeficiente de atividade do fon referente & Lei de Debye-Hiickel;

Deoyericlel = coeficiente de atividade do solvente referente & Lei de Debye-Hiickel;

Y solvente

A= parametro de Debye-Hiickel (kg-mol™)®?;

b= pardmetro referente & Lei de Debye-Huckel relativo & aproximacdo dos ions, sendo
usualmente considerado constante. Iliuta, Thomsen e Rasmussen (2000) consideram-no igual
a 15 (kg-mol™)°;

Msolvente = Massa molar do solvente;

| = forca ibnica;

zi=cargado ioni.
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A equacdo (2.52) apresenta o parametro referente a Lei de Debye-Huckel, sendo T a
temperatura (K). A forca i6nica referente a Lei de Debye-Huckel foi definida na equacéo
(2.31).

A=1131+0,001335 (T — 273,15) +0,00001164 (T — 273,15)? (2.52)

O coeficiente de atividade assimétrico do soluto (.. ) & obtido pela divisdo do
coeficiente de atividade simétrico (7., ) Pelo coeficiente de atividade referente a diluicdo

infinita (y¢.., ) € € apresentado pela equagéo (2.53) (THOMSEN, 2005).

}/s.oluto = 750& (253)

o0
soluto

O coeficiente de atividade considerando a escala de molalidade (7, ) é determinado

pela equacdo (2.54).

Ysonto = (Vsotuto ) (Xigua) (2.54)

2.10.3 Método de Bromley para solu¢des multicomponentes

A equacdo (2.55) apresenta o coeficiente de atividade idnica média referente ao
método de Bromley para solu¢bes multicomponentes (ZEMAITIS Jr. et al., 1986;
BROMLEY, 1973).

log __A‘Zizi‘\/T_'_ viF, + ViFi
i 1+/1 ViV VY

(2.55)
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O valor absoluto do produto das cargas referente ao eletrolito é apresentado pela
equacéo (2.56).

vzl +viz]
‘zizj‘ - 1 (2.56)
Vi +V;

sendo:

A= pardmetro de Debye-Hiickel igual a 0,511 (kg-mol™)°* na temperatura de 298,15 K;
| = forga ibnica;

z,= carga do cation;

z;= carga do anion;

v, = numero de cétions;

v,= ndmero de anions;

F; e F; =termos baseados nas interages idnicas do eletrélito referente aos cations e anions.

As equagdes (2.57) e (2.58) apresentam os termos F; e F;. Os termos representam a

soma dos parametros de interagéao.

F = éij Z; m; + éil Zﬁ m, + éin Zizn m, +.... (2.57)
F,=Bijzi m;+Byg zi m +Bmjz2m, +.... (2.58)
sendo:

m = molalidade;
i,k,m = cétions;
j,I,n = anions;

B = variavel referente ao parametro de interacio de Bromley B (kg-mol™).
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A equacdo (2.59) apresenta a variavel referente ao parametro de interacdo de Bromley.

g (0,06+0,6B) |z,2 \
i = (2.59)
[l+ L5 ]
22|

A equacdo (2.60) apresenta a média aritmética das cargas dos cations e anions (z;). O

valor da carga do anion é considerado positivo.

= (2.60)

A equacdo (2.61) apresenta o coeficiente de atividade idnica média referente ao
método de Bromley multicomponentes.

A‘z ‘\/_ .

log y; = 1t \/— B I (2.61)

A equagcdo (2.62) apresenta o parametro de Bromley para o sal ( B;).

B, =B, +B,+6, 5, (2.62)

sendo:

o,= parametro referente ao cation;
o ;= parametro referente ao anion;
B, = parametro de Bromley referente ao cation;

B, = pardmetro de Bromley referente ao anion.
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Valores para o parametro o e para o parametro de interacdo de Bromley (B), para o
caso de componentes presentes no processo estudado neste trabalho sdo apresentados na
Tabela 2.4.

Tabela 2.4: Pardmetros de Bromley (B)e &.

Componentes B o
(kg:-mol™)
KCI 0,0240
(NH,),SO, -0,0287
K,SO, -0,032
NH ,Cl 0,020
K+ -0,0452 -0,079
cl- 0,0643 -0,067
NH; -0,042 -0,02
e Z2 0 -0,40

2.10.4 Equacéo de Davies e de Guntelberg

A equacdo de Davies (2.63) é considerada uma aproximacdo da teoria de Debye-
Hickel estendida, desconsiderando alguns parametros de interacdo entre os ions presentes na
solucdo. A equacdo de Davies estima o coeficiente de atividade ibnica média dos
componentes presentes na solugdo com forca idnica da ordem de 0,2 (mol-L™?) (DAVIES,
1962 apud MULLIN, 2001; NANCOLLAS, 1966 apud MULLIN, 2001) — 0,5 (mol-dm™)
(LETCHER, 2007).

I0g 7, :-A\zizj\{[l l/_i/T]—O,SI} (2.63)

sendo:

v; = coeficiente de atividade i6nica média do sal,

“DAVIES, C. W. lon Association. Butterworths, London, 1962.

NANCOLLAS, G. H. Interactions in Electrolyte Solutions. Elsevier, Amsterdam, 1966.
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A= parametro de Debye-Hiickel,
I =forca ionica (escala de molalidade);
z,= carga do cétion;

z;= carga do anion.

A equacdo de Guntelberg (2.64) é uma modificacdo da lei limitante de Debye-Hiickel
(MULLIN, 2001). A equagdo de Giintelberg estima o coeficiente de atividade idnica media
dos componentes presentes na solucdo com forca idnica da ordem de 0,05 — 0,10 (mol sal:
(kgH20)™") (ZEMAITIS Jr et al., 1986; SGRENSEN, 1989).

log 7, = —A‘zizj‘(%] (2.64)

2.10.5 Método de Meissner para solugdes multicomponentes

O método de Meissner para solucdes multicomponentes (MEISSNER; KUSIK, 1972
apud ZEMAITIS Jr et al., 1986), para calcular o coeficiente de atividade reduzido de
eletrolitos fortes foi baseado na proposta de Brgnsted (ZEMAITIS Jr et al., 1986).

Na proposta de Brgnsted, as interacdes entre cations-anions e entre anions-cations tém
maior influéncia no calculo do coeficiente de atividade do que as interacdes entre as particulas
semelhantes, pois essas Ultimas interacGes interfeririam muito pouco no coeficiente de
atividade, podendo ser desprezadas (ZEMAITIS Jr et al., 1986). O método de Meissner
estima o coeficiente de atividade reduzido dos componentes presentes na solugéo com forga
idnica da ordem de 20,0 (mol sal-(kgH,0)™) (THOMSEN, 2009).

A equagdo (2.65) apresenta o método de calculo para o parametro de mistura (q; ),

sugerido por Meissner (1980) (ZEMAITIS Jr et al., 1986).

* MEISSNER, H. P.; KUSIK. C. L. Activity Coefficients of Strong Electrolytes in
Multicomponent Agueous Solutions. AIChE J., 18, 294, 1972.
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(1o +1505+...)
0+, G ) (2.65)

Umistura I

sendo:
|, = forca ibnica do ion i;

| = forga ibnica da solucdo;

q; = parametro de Meissner referente ao componente puro.

O coeficiente de atividade reduzido (I';) e os parametros relacionados sao calculados

pelas equagdes (2.66) a (2.69).

B=075-0065¢; (2.66)

C=1+0,055q;  exp(-0,0231%) (2.67)

|Og E}DebyeHUckel - 015107 \/T (268)
1+CAI
T =1+ B (1+0,1[)imse — gy [Petvertcle! (2.69)
A equacdo (2.70) apresenta o coeficiente de atividade i6nica média ( ;) do sal.
1
Iy = 7’ijZiZj (2.70)

Na Tabela 2.5 estdo apresentados os valores dos parametros de Meissner dos
eletrolitos puros que estdo presentes no processo estudado neste trabalho na temperatura de
25°C (ZEMAITIS Jr et al., 1986).
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Tabela 2.5: Parametros de Meissner (qij.’) dos eletrdlitos puros (ZEMAITIS Jr et al., 1986).

Componentes q_(_)
i
KCI 0,92
(NH 4)2804 0,25
K,SO, 0,25
NH ,Cl 0,82

2.10.6 Modelo de Pitzer

O equacionamento apresentado neste item, bem como as defini¢des, foi baseado em
Prausnitz, Lichtentaler e Azevedo (1999) e Zemaitis et al. (1986).

O modelo de Pitzer foi desenvolvido a partir da teoria de Debye-Huckel. A teoria de
Debye-Huckel limitante é utilizada para estimar a solubilidade de solugdes eletroliticas com
forca ionica da ordem de 0,01 (mol-(kgH.0)™"). A teoria de Debye-Hiickel estendida é
aplicada para solucdes eletroliticas com forca idnica da ordem de 0,1 (mol-(kgH.0)™Y). A
teoria de Debye-Hiickel foi estendida para solu¢cdes com concentracfes altas de eletrolitos
(forca idnica da ordem de 6 (mol-(kgH,0)™)), adicionando o termo referente a interagdo de
curto alcance. Pitzer utilizou a expansdo de Virial para representar as propriedades dos

eletrolitos na solucéo.

A equacdo (2.71) apresenta a energia de Gibbs em excesso referente ao modelo de

Pitzer.

G* 1 1
7 =M F)+—=—>> 400 +=> 3> Aynnn, (2.71)
Ny 775 Ny 775 K

sendo:

n, = massa do solvente (kg);

w
n = numero de mols dos componentes i, j, K;

f (1) = funcdo que representa o efeito eletrostatico, referente a interagdo de longo alcance,
dependente da temperatura;
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4;(1) = termo que descreve as interagGes de curto alcance entre dois componentes na

solucdo; a relacdo desse termo com a forca ibnica facilita a convergéncia da equacdo de
Virial;

Ay, = termo referente a interacdo entre os componentes i, j e k (ions). Esse termo é

importante em solu¢es com concentracOes altas de eletrélitos e ndo depende da forca idnica.

A equacdo (2.72) apresenta o coeficiente de atividade referente ao sistema binério
contendo um eletrélito simples.

3

2
|n7T:|Z+Z_|fy+m{2V—+V}Bf+m2 20y )? (o34 (2.72)
vV, +V_ V,+V_
sendo:
1
| 2 2 1
fY=—A —+Z1In|1+bl? (2.73)
1+bl?
2 30 1 a2 | 1
Bg=2ﬂ;°>+Til I-| Irat? —= |exp —al? (2.74)
(04

Cfrb = Ll (V+Acca + V—Acaa) (277)

(v,v.)?
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sendo:

A= parametro de Debye-Hiickel;
b = pardmetro referente a Lei de Debye-Hiickel modificada. Pitzer e Mayorga (1974)

1 1
consideram-no igual a 1,2 (kg2 -mol ? J :

1 1
a = parametro universal igual a 2,0 {kg2 -mol 2 J , com excecdo para os eletrélitos 2-2;

1 1
a, = parametro universal igual a 1,4 [kg2 -mol 2], para eletrélitos 2-2, presente na equagédo

(2.75);

1
o, = parametro universal igual a 12 (kg2 -mol 2 j para eletrélitos 2-2, presente na equacao

(2.75);

O W pP e CP = parametros binrios ajustaveis, especificos de cada eletrdlito.

As equacdes (2.78) e (2.79) apresentam o coeficiente de atividade referente ao cétion e

ao anion do modelo de Pitzer multicomponentes.

In7C = Zf fY +Zma{2 BCa +(2chzc JCCa}+ch(20Cc +Zmal//CcaJ+zzmcma(szt‘:a +|Z+|Cca)
a c c a c a

* %sza M ¥ caa (2.78)
a a

Iny, =z2fY +ch{2 Bea +[22mazajccA}+Zm{29Aa +chwAacj+Zchma(zzB;a +]z_|C¢a)
C a a c C a

+ %szcmc"wccﬂ (2.79)
c ¢
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onde:

N~

, | 2 >
fY=—A —+In|1+bl?2 (2.80)
1+bl?

As equacOes (2.81) a (2.84) sdo aplicadas quando a solucdo contém ions com cargas
diferentes.

2 gV i 1
Bj=A® +——|1-|1+al? |exp —a? (2.81)
a’ |
- 2pY 3 a%l 2
Bij=W[—1+{l+aI2+T exp| —a 12 (2.82)
c?
C,=— (2.83)
2(z,z.)?
3
Ci‘jD :—1(V+Alij +V_Ay) (2.84)
(v.v.)?

As equacdes (2.85) a (2.86) sdo aplicadas quando a solucdo contém ions com cargas
iguais.
Z V4

0. =2 ——— A ——— A (2.85)
Il I} 2 7 2 Zj 1]

g =— 3 (2.86)
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A equacdo (2.87) é aplicada quando a solugdo contém dois ions com a mesma carga.

(2.87)

sendo:

c = cation;
a = anion;
¢; = parametro de interagéo binario referente aos componentes i € j;

Wi = parametro de interagéo energeética referente aos componentes ij e k.

As equactes (2.88) e (2.89) sdo referentes aos parametros B; e Bi'j, quando a solugéo

é formada por eletrdlitos 2-2.

o, 20" : 20 : :
Bijzﬂ +0[12I2 1-11+ay 1% |exp —aq | +0{22I2 1-11-a, 1% |exp —a, | (2.88)
2% > Akl : 25 >l =
B = 14|14y 12 +—2— |exp —ar 12 “14 |14, 12 +—2— |exp —a, | 2
i alzlz + 1+ 1o+ 5 p - +a22I2 + 1+, 17+ 5 p-a, (2.89)

2.10.7 NRTL eletrolitos (eNRTL)

N

O modelo NRTL eletrdlitos (electrolyte Non-Randon Two-Liquid) foi proposto por
Chen et al. (1982). O modelo é utilizado para representar a ndo idealidade da fase liquida de
sistemas aquosos e de solucdes eletroliticas, ou seja, 0 modelo representa as propriedades
termodindmicas dependentes das forcas entre as espécies presentes na solucdo, as interagdes
entre ion-ion, ion-molécula e molécula-molécula (CHEN; SONG, 2004; BOLLAS; CHEN,

2008). O modelo considera dois termos, um referente as interaces de longo alcance, forcas
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eletrostaticas entre os ions (contribuicdo Pitzer-Debye-Hickel) e o termo referente as
interacOes de curto alcance, forcas eletrostaticas entre dipolos permanentes, forcas de indugéo
entre dipolos permanentes e induzidos e forcas de dispersdo entre moléculas ndo polares,
entre todas as espécies presentes na solucao (representado pelo modelo de composicéo local
NRTL proposto por Renon e Prausnitz (1968)) (RENON; PRAUSNITZ, 1968 apud
ZEMAITIS Jr et al., 1986). O modelo NRTL eletrélitos representa a energia de Gibbs em
excesso de sistemas multicomponentes contendo eletrélitos (CHEN et al., 1982; CHEN;
EVANS, 1986). As forcas de longo alcance sdo dominantes nas regifes de menor
concentracdo de eletrolitos e as forgas de curto alcance sdo dominantes nas regides de maior
concentracdo de eletrolitos (CHEN et al., 1982).

A equacdo (2.90) apresenta a energia de Gibbs em excesso, considerando a convengéo
assimétrica, do modelo NRTL eletrélitos (CHEN et al., 1982). O modelo é normalizado pelo
coeficiente de atividade, considerando a dilui¢do infinita, ou seja, a convencdo simétrica é

convertida em convencdo assimétrica.

(2.90)

sendo:

g" = energia de Gibbs em excesso referente a convengao assimétrica;

R = constante dos gases ideais;

T = temperatura;

pdh = Pitzer-Debye-Hiickel;

Ic = contribuicdo de curto alcance;
E = excesso;

* = convencdo assimétrica.

YRENON, H.; PRAUSNITZ, J. M. Local Compositions in Thermodynamic Excess Functions
for Liquid Mixtures. AIChE J., 14, No. 1, 135, 1968.
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A equacdo (2.91) apresenta o coeficiente de atividade.

pdh

Iny, =Iny”" +Iny (2.91)

A equacdo (2.92) apresenta a energia de Gibbs em excesso do modelo NRTL

eletrolitos referente a contribuicdo de longo alcance (contribuicéo Pitzer-Debye-Hiickel).

1
g= ( j(loooj2(4A| J l]
- $x in|1+ p 12 (2.92)
RT ; “A M, D

sendo:

X, = fragdo molar do componente k;

M, = massa molecular do solvente (kg:(kg-mol)™);

A = parédmetro de Debye-Hiickel,

I, = forca ionica, considerando a escala de fragdo molar;

o = parametro da equagéo de Pitzer-Debye-Hiickel, sendo igual a 14,9 (CHEN et al., 1982;

CHEN; EVANS, 1986).

A equacdo (2.93) apresenta o coeficiente de atividade do modelo NRTL eletrdlitos
referente a contribuicdo de longo alcance.

1
2 2 1
Iy P :_[ll(\)nﬂJ A{ZZ' Jln(1+p |2 ]+(zf |
s p

sendo:

XNl

—2|§j/(1+p|§}} (2.93)

z, = valor absoluto da carga ibnica do componente i.
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A equacdo (2.94) apresenta a energia de Gibbs em excesso do modelo NRTL

eletrolitos referente a contribuigdo de curto alcance, considerando a normalizacdo assimétrica.

E* Ic
gk
= Xm (Xc,m + Xa,m) Tca,m + chm,c Zc Tm,ca + Xaxma Za Tmpa - Xc (Zc Tm,ca + Gc,m Tca,m)

RT
— X, (Za Tmea + Ga.m Tca,m) (294)

sendo:

m = molécula;

a = anion;

c = cation;

r = parametro de interacdo energética binario do modelo NRTL;

G = interacdo energética.

As equacdes (2.95), (2.96) e (2.97) apresentam o coeficiente de atividade referente ao
cation, anion e a molécula, considerando a contribuicdo de curto alcance do modelo NRTL

eletrolitos.

Inyclc* = Xr%w TC,ch,rn /(Xch,m + XaGa,m + Xrn)2 - ZaXaTm,aXme,a /(Xc +Xme,a )2 + Zcxmrrn,ch,c /(Xa + Xme,c )_ Zc‘[m,c _Gc,rn Tem (295)

Ic” 2 2 2
Inyac =X Ta,mGa,m /( Xch,m + XaGa,m + Xm) - ZcXch,cXme,c /(Xa +Xme,c ) + Zaxm‘[m,ac'm,a /( X, + Xme,a )

- Za‘[m,a - Ga,m Ta,m
(2.96)

Ic* 2 2
Inynﬁ =XemTem T Xa,mTam + ZcXch,chGm,c /(Xa +Xme,c ) + zaxarm,aGm,a Xe /( X, + Xmea )
2 2
- Xcrc,ch,m X /(Xch,m + XaGa,m + Xm) - Xara,mGa,m Xm /(Xch,m + XaGa,m + Xm) (2-97)



50

2.11 Cristalizacéo

2.11.1 Definicao

A cristalizacdo ocorre pela mudanca de fases (liquida para a solida), sendo considerada
uma técnica de formacdo, separacédo, purificacdo e recuperacao utilizada para produzir uma
ampla variedade de materiais solidos a partir de uma solugdo homogénea nas condi¢des de
interesse (MYERSON, 2001).

Os atomos presentes no solido cristalino estdo organizados em um padrao de repeticao
periddica tridimensional, mas existem materiais, como o vidro, que ndo apresentam essa
estrutura organizada, sendo chamados de solidos amorfos. Portanto, todos os cristais sdo
solidos, mas nem todos os sélidos s&o cristais. A formacéo de sélidos cristalinos ou amorfos
depende das condicdes de crescimento. Alguns materiais podem formar cristais de mesma
composicdo, porém, com arranjo atémico diferente formando diferentes estruturas
tridimensionais (MYERSON, 2001).

2.11.2 Solubilidade de substancias inorgéanicas

A dissolucdo total de um soluto (sélido) em um solvente leva a formacdo de uma
solucdo homogénea. A solucdo é chamada de saturada quando a maxima quantidade de soluto
dissolve-se em uma determinada quantidade de solvente na temperatura de interesse. A
concentracdo na qual o soluto e a solucdo liquida estdo em equilibrio a uma determinada
temperatura € chamada de solubilidade, sendo essa informagdo importante no célculo do
rendimento mé&ximo dos cristais produzidos (MYERSON, 2001).

Na maioria dos casos, a solubilidade de um determinado soluto em um solvente
aumenta com 0 aumento da temperatura, a uma taxa especifica para cada composto, mas a
solubilidade também pode diminuir com 0 aumento da temperatura (materiais fracamente
sollveis), como acontece, por exemplo, em uma solucdo formada por hidroxido de calcio e
agua (MYERSON, 2001).

A Tabela 2.6 apresenta a solubilidade dos sais, cloreto de potassio, sulfato de amonio,
sulfato de potassio e cloreto de amdnio em 100 gramas de &gua na temperatura de 25°C
(SEIDELL, 1919).
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Tabela 2.6: Solubilidade dos sais, cloreto de potassio, sulfato de aménio, sulfato de potéssio e

cloreto de aménio em 100 gramas de dgua na temperatura de 25°C, sendo m a massa em

gramas.
Componentes m sal (g)
KCI 35,50
(NH,4),SO, 76,70
K,SO, 12,04
NH,CI 39,30

Fonte: Seidell, 1919.

2.11.3 Supersaturacdo e metaestabilidade

A solucdo é chamada de supersaturada quando a concentracdo do soluto excede o
equilibrio (saturacdo) a uma determinada temperatura. As solucBes supersaturadas sdo
consideradas metaestaveis, pois uma pequena mudanca no sistema altera seu estado
(MYERSON, 2001).

A supersaturagdo (Ac) é a forca motriz da cristalizagéo e é apresentada pela equagédo
(2.98).

Ac=c-c" (2.98)
sendo:

Ac = supersaturacao;

¢ = concentragdo real do soluto;

¢’ = concentraco do soluto no estado de equilibrio.

Para sistemas onde ha variagédo da solubilidade com a temperatura, pode-se relacionar

a supersaturacdo com a temperatura, apresentada pela equagéo (2.99).

AT =T -T° (2.99)
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sendo:

AT = temperatura;
T = temperatura real;

T" = temperatura no estado de equilibrio.

A supersaturagdo pode, ainda, ser expressa na forma adimensional pelas equacdes
(2.100) e (2.101) (MERSMANN, 2001).

s=° (2.100)
C

=20 _s_1 (2.101)
C

sendo:

S = razdo referente a concentracao.

A supersaturacdo nos processos de cristalizacdo pode ser obtida pelos seguintes
métodos: mudanca de temperatura, evaporacdo do solvente, reacdo quimica e mudanca da
composicdo do solvente (MYERSON, 2001). A cristalizacdo pelo método de resfriamento é
utilizada quando a solubilidade de uma substéncia aumenta fortemente com o aumento da
temperatura (MERSMANN, 2001). Por outro lado, quando a solubilidade de uma substancia
diminui com o aumento da temperatura e quando a solucdo é formada por um solvente que
apresenta a pressao de vapor relativamente alta (solugdo néo aquosa) ou quando a solubilidade
ndo varia muito com a temperatura a cristalizacdo por evaporacdo é a indicada
(MERSMANN, 2001; MYERSON, 2001).

A cristalizacdo através da reacdo quimica (precipitacdo) ocorre quando dois
componentes sollveis sdo adicionados juntos a uma determinada temperatura. Os dois
componentes reagem e formam um produto que apresenta baixa solubilidade (MYERSON,
2001).
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A cristalizacdo pelo método da adicdo de um antissolvente pode ser utilizado quando o
soluto é instavel a altas temperaturas (ocorreria decomposicao do soluto a altas temperaturas),
sendo esse método frequentemente utilizado nas industrias quimicas e farmacéuticas
(O’GRADY et al., 2007*® apud SANGWAL, 2010). O antissolvente pode também ser
utilizado em conjunto com outra técnica (resfriamento, por exemplo), para aumentar o
rendimento da cristalizag&o.

A Figura 2.2 apresenta o diagrama de solubilidade e representacdo do caminho
seguido pelos distintos métodos de criacdo de supersaturacdo. Na regido insaturada cristais
ndo estdo presentes, na zona metaestavel os cristais crescem (regido supersaturada) e no limite
da regido labil o soluto nucleia espontaneamente. No limite da zona metaestavel é onde ocorre
a nucleacdo primaria.

Figura 2.2: Diagrama de solubilidade e caminho seguido pelos métodos de criacdo de

supersaturacao.
Limite metaestavel
Solubilidade
Regido labil Antissolvente

o

AT

(&3

o

=

[¢5]

(&] -

Q -

o

(&)

Temperatura
Fonte: Modificado de Miers e Isaac, 1907*° apud Jones, 2002.

® O’GRADY, D. et al. The effect of mixing on the metastable zone width and nucleation
kinetics in the anti-solvent crystallization of benzoic acid. IChemE A, 85, 945-952, 2007.

YMIERS, H. A.; ISAAC, F. The spontaneous crystallization of binary mixtures. Proceedings
of the Royal Society, A79, 322-351, 1907.
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2.11.4 Salting out

Na cristalizacdo por salting out o soluto é cristalizado pela adicdo de um solvente
secundario (antissolvente), ja que o soluto é insollvel nesse antissolvente.

As vantagens da cristalizacdo utilizando a técnica salting out sdo a obtencdo de
rendimento elevado e maior pureza do precipitado, pois a agua mae resultante da mistura dos
solventes frequentemente retém mais as impurezas do que o solvente original. As
desvantagens dessa técnica de cristalizacdo sdo a producdo de quantidades relativamente
grandes de &gua-mde e necessidade de recuperar o solvente utilizado no processo de
cristalizacdo (MULLIN, 2001).

As Figuras 2.3 a 2.6 apresentam os diagramas ternarios solido-liquido a 25°C,
respectivamente dos sistemas sulfato de potéssio-etanol-4gua (SEIDELL, 1919), sulfato de
amonio-etanol-agua (WANG et. al., 2010), cloreto de potassio-etanol-agua (SEIDELL, 1919)
e cloreto de amonio-etanol-agua (SEIDELL, 1919). Nota-se que, nesses sistemas, 0 etanol
diminui a solubilidade dos solutos na solucdo. A reducdo da solubilidade pela presenca do
etanol na solucgdo, efeito salting out, ocorre pela diminuicdo da hidratacdo dos ions menos
soliveis (GONCHARIK; PINAEV; ALEKSANDROVICH, 1993).
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Figura 2.3: Diagrama ternério solido-liquido para o sistema sulfato de potassio-etanol-agua a
25°C: X dados experimentais obtidos na literatura (SEIDELL, 1919). A unidade de
concentracdo esta em porcentagem massica.

sulfato de potassio

0 100

100 + T T t t t t { } t T 0
0,00 10,00 20,00 30,00 40,00 50,00 60,00 70,00 80,00 90,00 100,00
agua etanol

Figura 2.4: Diagrama ternario sélido-liquido para o sistema sulfato de aménio-etanol-agua a
25°C: X dados experimentais obtidos na literatura (WANG et. al., 2010). A unidade de

concentragdo estd em porcentagem massica.

sulfato de aménio

0 100

WXIY\(

100 * + 0

0,00 10,00 20,00 30,00 40,00 50,00 60,00 70,00 80,00 90,00 100,00
agua etanol
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Figura 2.5: Diagrama ternério sélido-liquido para o sistema cloreto de potassio-etanol-agua a
25°C: X dados experimentais obtidos na literatura (SEIDELL, 1919). A unidade de

concentracdo esta em porcentagem massica.

cloreto de potassio

0 100

100 + t t t t t t t t t + 0
0,00 10,00 20,00 30,00 40,00 50,00 60,00 F0.,00 80,00 90,00 100,00

agua etanol
Figura 2.6: Diagrama ternario solido-liquido para o sistema cloreto de aménio-etanol-agua a
25°C: X dados experimentais obtidos na literatura (SEIDELL, 1919). A unidade de
concentracgdo esta em porcentagem massica.

cloreto de aménio

0 100

100 + t t t t t t t t t + 0
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2.11.5 Nucleacéo

O conhecimento da nucleacéo (formacéo de nucleos) e do crescimento dos cristais sao
fatores importantes nos processos de cristalizacdo industrial. Na zona metaestavel, a
nucleacdo ndo é geralmente esponténea, pois existe uma barreira energética, para a formacéo
de uma nova espécie, apesar da solucdo estar supersaturada. No limite da zona metaestavel a
supersaturacdo aumenta até que a nucleacdo ocorra espontaneamente (MYERSON, 2001).
Classicamente, a nucleacéo é classificada em nucleagdo primaria (homogénea e heterogénea)
e nucleacgdo secundaria (MYERSON, 2001).

A nucleacdo primaria ocorre na auséncia de superficies, enquanto que a nucleagédo
secundaria envolve a participacdo de superficies cristalinas. A nucleacdo primaria homogénea
raramente ocorre na pratica, mas € a base do estudo de varias teorias sobre nucleacdo. A
nucleacdo primaria heterogénea é normalmente induzida pela presenca de impurezas
dissolvidas. A nucleacdo secundaria envolve a presenca de cristais. Esses cristais tém um
efeito catalisador sobre a nucleacdo, portanto, a nucleacdo secundaria ocorre a uma
supersaturacdo menor do que a necessaria para a nucleacdo espontanea (MYERSON, 2001).

O crescimento dos cristais € importante para a forma e pureza do cristal, sendo
significante no desenvolvimento de processos de cristalizacdo industrial (MYERSON, 2001).
A taxa de crescimento aumenta quando maior é a solubilidade. Quando a supersaturacéo € alta
0 crescimento rugoso é favorecido, além da nucleacdo primaria. O crescimento dos cristais
esta relacionado a transferéncia de massa (difusdo) (MULLIN, 2001).

A Figura 2.7 ilustra qualitativamente os niveis de supersaturacdo necessaria para
ocorréncia dos tipos de nucleagdo, nucleacdo priméaria e homogénea, priméria e heterogénea e

a nucleacgdo secundaria.
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Figura 2.7: Niveis de supersaturagdo para ocorréncia dos tipos de nucleacdo na zona

metaestavel.
/
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Fonte: Modificado de Mersmann, 2001.

2.11.6 Escolha do solvente

Nos processos de cristalizacdo industrial a &gua é o solvente mais utilizado devido ao
fato de véarios compostos quimicos serem nela sollveis e devido ao seu baixo preco em
comparacéo a solventes organicos.

A selecdo do melhor solvente nos processos de cristalizacdo se da pelo estudo das suas
propriedades, como preco, seguranca, inflamabilidade, facilidade de separacdo em relagédo a
possivel outro solvente e influéncia na filtracdo e na secagem do solido produzido (MULLIN,
2001).

2.11.7 Processos de precipitacao

O processo de precipitacdo geralmente é rapido e envolve a ocorréncia simultanea da
nucleacdo, do crescimento dos cristais, amadurecimento de Ostwald e da aglomeracéo,
formando uma fase solida pouco sollvel. A fase solida presente no sistema heterogéneo, no

seu estado de dispersdo, € termodinamicamente instavel até 0 momento em que a energia de
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Gibbs atinge o seu valor minimo (estado de equilibrio quimico). A energia de Gibbs pode ser
reduzida pela diminuicdo da area interfacial. Este processo € conhecido como
amadurecimento de Ostwald (MYERSON, 2001).

A solubilidade pode aumentar com a diminuicdo do tamanho dos cristais, portanto, a
concentracdo de equilibrio associada aos cristais menores € maior do que a dos cristais
maiores. A supersaturacdo necessaria para o crescimento dos cristais menores é inferior a dos
cristais maiores, resultando em uma taxa de crescimento inferior para os cristais menores
(efeito Gibbs-Thomsen) (MYERSON, 2001).

A diferenca de solubilidade (forca motriz) gera um gradiente de concentracdo que
comanda o transporte de soluto das particulas menores para as maiores. A taxa deste processo
de amadurecimento é determinada pela distribuicdo de tamanho do cristal, pelas cinéticas de
dissolucdo e crescimento e pelas propriedades de transporte da solugdo, portanto, o
amadurecimento de Ostwald, diminui 0 nimero de cristais na solucdo, aumenta o tamanho
médio dos cristais e a largura da distribuicdo de tamanho do cristal (BOGG; HARDING;
SKINNER, 1976%° apud MYERSON, 2001; WEY, 1981* apud MYERSON, 2001; WEY;
SCHAD, 1986°% apud MYERSON, 2001).

A répida precipitacdo que ocorre ndo é afetada pela presenca de sélidos cristalinos,
portanto, ndo ocorre nucleacdo secundaria. A supersaturacdo elevada produz um ndmero
elevado de cristais com dimensfes relativamente pequenas. A concentracdo da suspensdo
obtida varia entre 10™* e 10 particulas por cm?, enquanto o tamanho dos cristais obtidos
variam entre 0,1 e 10 um.

A supersaturacdo necessaria para promover a precipitacdo é proveniente de uma
reacao quimica (cristalizacédo reativa) ou pela adicdo de um antissolvente.

A maioria das propriedades fundamentais dos precipitados é de natureza fisica, como
0 tamanho, hé&bito, distribuicdo e a morfologia do cristal, e pode apresentar um grande
impacto sobre os processos de filtracdo e secagem. Por outro lado, a composic¢do quimica €
uma propriedade de natureza quimica, por exemplo, a pureza quimica (MYERSON, 2001).

?BOGG, T. G.; HARDING, M. J; SKINNER, D. N., J. Photogr. Sci., 24, 81, 1976.

* WEY, J. S. In Preparation and properties of solid state materials, vol. 6, capitulo 2,
Wilcox, W. R., ed. Marcel Dekker, New York, 1981.

2WEY, J. S.; SCHAD, M. J., J. Imaging Sci., 30, 193, 1986.
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2.11.8 indice de saturacéo

O indice de saturacédo (IS) descreve o estado de saturacdo de uma solucdo (WANG et
al., 2006), a fim de verificar se a solucdo estd insaturada, saturada ou supersaturada. A
equacdo (2.102) apresenta o indice de saturacao.

IS o Produto de atividade ionica
- Produto de solubilida de

(2.102)

A atividade ibnica média é calculada pela equacdo (2.28), através dos dados de
concentracdo e do coeficiente de atividade da solucdo, apresentada no item 2.9.2. O produto
de solubilidade é calculado pela equacéo (2.13), apresentado no item 2.8.3.

Se o IS for igual a zero a solugdo esta em equilibrio, pois o produto de atividade idnica
é igual ao produto de solubilidade; se o IS for maior do que zero a solucéo esta supersaturada
(produto de atividade idnica maior do que o produto de solubilidade) e se o IS for menor do
que zero a solucdo esta insaturada (produto de atividade i6nica menor do que o produto de
solubilidade).

2.11.9 Difracédo de raios X

Os métodos de difracdo (difracdo de raios X, difracdo de néutrons e difracdo de
elétrons) sdo de grande importancia na analise microestrutural. Esses métodos fornecem
informac@es referentes aos parametros do reticulado e detalhes sobre o tamanho, perfeicéo e
orientacdo dos cristais. A difracdo de raios X possibilita o estudo dos detalhes do reticulo
cristalino, o qual tem dimensdes da ordem de Angstroms (PADILHA; FILHO, 1985).

Os raios X apresentam as seguintes caracteristicas: propagam-se em linha reta, tém
acdo sobre as emulsbes fotogréficas, produzem fluorescéncia e fosforescéncia em certos
compostos, ndo sdo afetados por campos elétricos e magnéticos e possuem velocidade de
propagacao caracteristica (PADILHA; FILHO, 1985).

O método de difracdo de raios X é utilizado na anélise de monocristais e 0os métodos
utilizados para as analises de policristais diferem em relagdo a fixacdo do angulo de
incidéncia e a radiacdo incidente. No estudo dos monocristais, a radiacdo incidente referente

ao espectro continuo é a branca, contendo, os diversos comprimentos de ondas. O angulo de
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incidéncia é fixo (método de Laue). Nos materiais monocristalinos, o sélido cristalino
apresenta por toda a amostra perfeicdo no arranjo periddico e repetido dos atomos sem
interrupcdes, apresentando a mesma orientacdo em todas as células unitarias (CALLISTER
Jr.; RETHWISCH, 2012).

Na analise de policristais, a radiacdo incidente € monocromatica e o angulo de
incidéncia é variavel (método do pd) (PADILHA; FILHO, 1985). Nos materiais
policristalinos, o sélido cristalino é constituido por Vvarios cristais muito pequenos
denominados grdos. A formacdo desses cristais ocorre em varias posicoes e esses cristais
possuem orientacGes cristalograficas aleatdrias. A regido onde os grdos se encontram €
chamado de contorno de grdo (CALLISTER Jr.; RETHWISCH, 2012).

A condicéo para ocorrer a difracdo é apresentada pela lei de Bragg, equacéo (2.103).

nA =2d;,send (2.103)

sendo:

n = ordem de reflexdo (qualquer nimero inteiro que seja consistente com o fato de que senéd
ndo tenha valor maior do que 1).

A magnitude da distancia entre dois planos adjacentes e paralelos de atomos
(espacamento interplanar, d,,,) depende dos indices de Miller (h, k, 1) e dos pardmetros de
rede, por exemplo, nas estruturas cristalinas que possuem simetria cubica, apresentada pela

equacdo (2.104), nos outros sistemas cristalinos existem equacfes mais complexas
(CALLISTER Jr.; RETHWISCH, 2012).

a
iy = W (2.104)
sendo:

a = parametro de rede (comprimento da aresta da célula unitaria).

A equagéo (2.103) relaciona o comprimento de onda dos raios X e 0 espagamento
interatdbmico ao angulo do feixe difratado. Se a lei de Bragg ndo for satisfeita entdo a

interferéncia sera destrutiva, produzindo um feixe de difracdo com intensidade muito baixa. A
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lei de Bragg é uma condicdo necessaria, porém ndo suficiente, para a difragdo. A lei de Bragg
informa quando a difracdo ird ocorrer nas células unitarias que possuem &tomos posicionados
nos vertices da célula, porém, atomos situados em outros locais, como ocorrem com as
estruturas cristalinas CCC e CFC, atuam como centros de dispersdo adicionais, que podem
produzir uma dispersdo fora da fase em certos angulos de Bragg. O resultado disso é a
auséncia de alguns feixes difratados que deveriam estar presentes. Por exemplo, na estrutura
cristalina CCC, a soma h + k + | deverd ser um numero par para que a difracdo ocorra,
enquanto, na estrutura CFC, os valores de h, k, | devem ser todos pares ou impares
(CALLISTER Jr.; RETHWISCH, 2012).

A andlise dos dados obtidos pela técnica de difracdo de raios X possibilita identificar a
estrutura cristalina de um determinado material através da comparagdo do difratograma desse
material com os padrGes de difracdo conhecidos. O material é caracterizado a partir da
posicdo dos picos de difracdo. A técnica de difracdo de raios X também possibilita obter o
grau de cristalinidade, tamanhos dos cristalitos, composicdo quimica das amostras e

identificar as fases cristalinas presentes.

2.12 Desenvolvimento de processo

A transformacdo da matéria-prima no produto desejado em um processo quimico
frequentemente ndo ocorre em uma Unica etapa, ou seja, é dividido em etapas intermediarias
de transformacdes, por exemplo, reacdo, separacdo, aquecimento, resfriamento, mudanca de
pressdo, dentre outras.

A transformacéo global é realizada quando as etapas individuais sdo selecionadas e
conectadas. A representacdo dessa transformacéo global é o fluxograma do processo. Quando
o fluxograma é definido, a etapa seguinte é a modelagem, através de um modelo matematico
que representa 0 processo. A partir dessa etapa pode-se assumir os valores das vazoes,
composicdes, pressdes e temperaturas das alimentagdes e obter os valores das vazdes,
composicdes, pressoes e temperaturas dos produtos pela simulacédo do processo e em seguida
realizar o dimensionamento dos equipamentos e a analise econémica do processo (SMITH,
2005).

A Figura 2.8 apresenta as etapas da estrutura hierarquica para a sintese de um processo
quimico operado de forma continua ou batelada. A hierarquia a ser seguida tem inicio no

reator e prossegue até o tratamento dos efluentes e € apresenta pelo diagrama da cebola
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(Onion model) (SMITH, 2005). O processo s6 pode prosseguir para a etapa seguinte se for
econdmico e ambientalmente viavel (KIPERSTOK; SHARRATT, 1997).

Figura 2.8: Diagrama da cebola contendo as etapas para a sintese de processos.

Reator

Sistema de separacéo e
reciclo

Sistema de transferéncia
de calor

Utilidades

Tratamento de efluentes

Fonte: Modificado de Smith, 2005.

2.13 Balanco de massa e energia em um cristalizador
A equacéo (2.105) apresenta o balango global no cristalizador. A equagéo referente a
cristalizacdo continua em estado estacionario pode ser escrita substituindo a massa m pela

vazdo massica m (NYVLT; HOSTOMSKY; GIULIETTI, 2001).

m, =m; +m_ +m, (2.105)
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sendo:

m, = massa de entrada;
m, = massa da agua-mae;
m, = massa dos cristais;

m, = massa do solvente evaporado.

A equacéo (2.106) apresenta o balanco global de energia.
mOCpOTO + mrhr +Q = meprf + mchc + mg |_|v + mccchf (2106)
sendo:

C, = capacidade calorifica a pressdo constante (calor especifico) da fase correspondente;,

T = temperatura,;

m, = quantidade de substancia gerada pela reagdo quimica;

h, = calor de cristalizagdo (h,> 0, processo de cristaliza¢do é exotérmico);

h, = calor de reacéo;

H, = entalpia especifica do vapor;

Q= energia necessaria de ser retirada, sob a forma de calor, durante o processo de

cristalizagéo.
Em ndo havendo evaporacdo, o balango de energia reduz-se a equacéo (2.107).
mOCpOTO + mrhr +Q = meprf + mchc + mccchf (2107)

A energia liberada no processo de cristalizacdo deve ser retirada do cristalizador por
troca térmica. A equacdo (2.108) apresenta a energia necessaria de ser retirada, sob a forma de

calor, durante o processo de cristalizagéo.
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Q=mC,T, +m.h, +m.C T -m,C, T, —mh, (2.108)

2.14 Destilacao

O objetivo da destilagdo é a separagdo fisica dos componentes presentes na solucao,
sendo que cada componente apresenta propriedades fisicas diferentes, por exemplo,
temperatura de ebulicdo e pressdo de vapor. Quando uma mistura liquida de dois
componentes volateis é aquecida, a fase vapor formada percorre o espaco interno da coluna
contendo varios pratos. Nos pratos ocorre o contato entre a vazdo de liquido e a vazdo de
vapor, ocasionando a transferéncia de massa entre as duas fases. No topo da coluna de
destilacdo o vapor (rico no componente mais volatil, que apresenta menor temperatura de
ebulicdo) adentra o condensador para ser condensado e depois separado da mistura. O vapor
separado da coluna de destilacdo na forma liquida é armazenado em um acumulador e é
chamado de destilado (HOLLAND, 1981).

2.14.1 Método de McCabe-Thiele

O método de McCabe-Thiele pode ser utilizado para calcular o numero de pratos
teodricos da coluna de destilacdo. Esse método assume que a entalpia molar de vaporizacao €
constante, ndo ha perda de calor (adiabatico), a entalpia de mistura é igual a zero e a vazdo
molar de vapor e a razéo de refluxo sdo constantes. O método de McCabe-Thiele ndo deve ser
utilizado quando a volatilidade relativa € menor do que 1,3 ou maior do que 5, quando a razao
de refluxo € menor do que 1,1 Rminima OU quando a coluna de destilacdo contém mais do que
25 pratos tedricos (RICHARDSON; HARKER; BACKHURST, 2002).

A equacio (2.109) apresenta a raz&o de refluxo minima (BENITEZ, 2009).

— XD
1+R

minima

¢ (2.109)

sendo:
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Xp = fragdo molar do componente mais volatil no destilado;

¢ = valor da fracdo molar de etanol na fase vapor.

A equagio (2.110) apresenta o fator de qualidade (BENITEZ, 2009).

q= HH‘_h; (2.110)

sendo:

g = fator de qualidade;

H = entalpia da fase vapor da alimentagéo, considerando vapor saturado;

h = entalpia da fase liquida da alimentacao, considerando liquido saturado;

h = entalpia da alimentagéo.
A equacdo (2.111) apresenta a vazao de liquido da secdo de esgotamento.

L=L+F (2.111)
A equacdo (2.112) apresenta a vazao de vapor da secdo de esgotamento.

V=V-@1-q)*F (2.112)
A equacdo (2.113) apresenta a vazdo de vapor da secao de retificacdo.

V=L+D (2.113)
A equacdo (2.114) apresenta a reta de operacédo da secéo de retificacéo.

y:LIJ:DXJrLSDXD (2.114)
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A equacéo (2.115) apresenta a reta de operacdo da sec¢do de esgotamento.

V W
X=—= + = X 2.115
vaw T aw ( )
sendo:
D = destilado;

W = produto de fundo;

y = fracdo molar do vapor;

x = fracdo molar do liquido;

Xp = fragdo molar do componente mais volatil no destilado;

X, = fracdo molar do componente mais volatil no produto de fundo.

A equagdo (2.116) apresenta a reta de alimentagdo, sendo z. a fracdo molar da fase

liquida do componente mais volatil na alimentacéo.
1
y=——X+—1; (2.116)

A equacdo (2.117) apresenta a entalpia molar da fase vapor do componente puro.

RB(I'Z—TOZ)+RC(T3—TO3)_ RD

H, =R AT -T,) +
2 3 (T_To)

+H (2.117)

sendo:

R = constante universal dos gases ideais;

T = temperatura;

T, = temperatura de referéncia, considerada igual a 298,15 K.
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A equagcio (2.119) apresenta a entalpia de vaporizagio do componente puro (AH"),
considerando a fase vapor como géas ideal e o volume referente ao vapor maior do que o do

liguido. A equacdo (2.119) é obtida substituindo a equacdo de Antoine na equacdo de
Clausius-Clapeyron (2.118) e depois integrando.

sat
aHY —r72 4R (2.118)
dT
2
AH! = — BRT > (2.119)
T°+2TC + C

A equacdo (2.120) apresenta a entalpia molar da fase vapor da solugdo (H)
desconsiderando-se o calor de mistura.

H =ZyiHi (2.120)

sendo:

y; = fracdo molar da fase vapor.

A equacio (2.121) apresenta a entalpia de vaporizacdo da solucdo (AH").

AHY =" % AH (2.121)

sendo:

x, = fracdo molar da fase liquida, desconsiderando a presenca de sal.

A equacdo (2.122) apresenta a entalpia molar da fase liquida da solucéo (h).

h=H-AH" (2.122)
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A equacdo (2.123) apresenta o balanco de energia no condensador, considerado como
condensador total.

g =-Dhy,—Lh+V H (2.123)
c D

A equacdo (2.124) apresenta o balanco de energia no refervedor.

g, =Dhy, +Wh, —Fh. —q, (2.124)

sendo:

q. = calor removido no condensador;
g, = calor fornecido ao refervedor;

h = entalpia molar da fase liquida da secdo de esgotamento e da retificacéo;

H = entalpia molar da fase vapor da se¢do de esgotamento e da retificacao.

A equacdo (2.125) apresenta a correlacdo de O’Connell referente a eficiéncia global
(E,) da coluna de destilagdo (WANKAT, 2012).

E, =0,52782 —0,27511 log,, (c s2.) +0,044923 [l0g.,(ex 14)]° (2.125)

sendo:

My = viscosidade da vazdo de alimentacéo;

a =volatilidade relativa.

A viscosidade do componente puro é calculada pela equacdo (2.126) e da mistura pela
equacdo (2.127) (KOREA THERMOPHYSICAL PROPERTIES DATA BANK, 2015). A
temperatura (T) é a temperatura média, referente a temperatura do topo e a do fundo da coluna

de destilacéo.
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In (y):A+TE+CT+DT2 (2.126)
IN (tmistura) = Xi I (1) + Xj In (/u]) (2127)
sendo:

x; = fragdo molar do componente mais volatil na alimentacéo;
In (4; ) = viscosidade do componente mais volatil na alimentacéo;

x; = fracdo molar do componente menos volatil na alimentacao;

In («;) = viscosidade do componente menos volatil na alimentagéo.

O numero de pratos reais (N,,) pode ser calculado pela equacédo (2.128),

considerando condensador total e refervedor parcial ( WANKAT, 2012).

N i —1
el = equilibrio (2128)
EO

N

sendo:

N equiibrio = numero de pratos teoricos.

A eficiéncia global da coluna de destilagdo depende das propriedades dos fluidos
(vazdo, viscosidade e volatilidade), transferéncia de massa (difusividade), construgdo dos
pratos (didmetro pequeno dos furos dos pratos desacelera a vazao da fase gasosa, elevando o
tempo de contato com o liquido, aumentando a troca de movimento entre as fases e
aumentando a eficiéncia da transferéncia de massa) e das condic¢des operacionais (WANKAT,
2012; CALDAS et al., 2003). Quando a velocidade de entrada do vapor no prato é excessiva a
eficiéncia diminui (WANKAT, 2012). A correlagdo de O’Connell ndo considera a geometria
do prato, sendo necessario fazer algumas correcGes no valor da eficiéncia. A Tabela 2.7
apresenta as correcfes necessarias na eficiéncia da coluna de destilacdo (CALDAS et al.,
2003).
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Tabela 2.7: CorrecBes necessarias no valor da eficiéncia da coluna de destilacdo
recomendadas por Kister (1992).

Fator Mudancas Eficiéncia

Passes dos pratos 1 passe para 2 passes decréscimo de 5 — 15%

% area perfurada 8% para 14% decréscimo de 5 — 15%

Altura do vertedor 38 para 75mm acréscimo de 0 — 5%

Diametro do orificio 6 para 12 mm decréscimo ou acréscimo de 0 — 5%
Viscosidade do liquido aumento da pressado ou acréscimo de 5% na eficiéncia

e volatilidade quando for dividido por 2

Fonte: Modificado de CALDAS et al., 2003.

A correlagdo de O’Connell é recomendada por apresentar boa confiabilidade, precisdo
razoavel e por ser de simples aplicacdo, sendo considerada um dos melhores métodos
empiricos para a predicdo da eficiéncia, segundo Kister (1992) (CALDAS et al., 2003).

Na Tabela 2.8 estdo apresentadas as condi¢Oes operacionais e comerciais de uma
coluna de destilacdo utilizada para separar o sistema etanol-agua (SEADER; HENLEY;
ROPER, 2011).

Tabela 2.8: Condicdes operacionais e comerciais de uma coluna de destilacdo utilizada para

separar o sistema etanol-agua.

Sistema Volatilidade Numerode  Refluxo (R)  Presséo de operacéo
relativa média pratos (psia)
Etanol-agua 2,21 60 1,35 Rumima 15

2.14.2 Refervedor e condensador

A equacdo (2.129) apresenta o balango de energia global nos trocadores de calor da

coluna de destilagéo.

Q=mC, AT (2.129)
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As equacdes (2.130) e (2.131) apresentam o balanco de energia para o fluido quente e
para o fluido frio.

Q = n.‘]quente Cp,quente (Tquente,entrada _Tquente,sal’da) (2130)
Q = rT.‘lfrio Cp,frio (Tfrio,saida _Tfrio,entrada) (2131)
sendo:

M, = Vazéo do fluido frio;

Myene = Vazao do fluido quente;

C,.wio = capacidade calorifica do fluido frio;

C, qene = Capacidade calorifica do fluido quente;
Toueneenrada = t€Mperatura de entrada do fluido quente;
Touenesaica = t€Mperatura de saida do fluido quente;
Tiriosaica = temperatura de saida do fluido frio;

Tirio.enraca = t€Mperatura de entrada do fluido frio.

A capacidade calorifica do fluido quente e do frio pode ser considerada como a
capacidade calorifica média referente a vazdo de entrada e de saida.

A equacdo (2.132) apresenta a taxa de transferéncia de calor.

Q=U AAT,, (2.132)
onde:
AT = (AT, - AT,) (2.133)

Im
In AT,
AT,
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ATl = Tquente,entrada _Tfrio,saida (2 134)
ATZ = Tquente,saida _Tfrio,entrada (2135)
sendo:

U = coeficiente global de transferéncia de calor;

A = area de transferéncia de calor;

AT,, = diferenca da temperatura média logaritmica.

A equacdo (2.136) apresenta a relacdo entre o fluido quente e o fluido frio na
transferéncia de calor que ocorre no refervedor. O fluido quente entra como vapor saturado, se

condensa e sai como liquido saturado no refervedor.
Q = mfrio Cp,frio (Tfrio,saida _Tfrio,entrada) = mquente /1 (2136)

sendo:

A = calor latente de vaporizacao.

A equacéo (2.137) apresenta a vazao do fluido de servigo no condensador.

v
m fluido servico = AR \Y (2 137)
Cp (Tsaida - Tentrada)

A equacéo (2.138) apresenta a area do condensador.

(2.138)
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2.15 Projeto de equipamentos

2.15.1 Destilacéo

O procedimento de Fair € utilizado para estimar a velocidade de vapor na entrada que
causara inundacdo, determinando a velocidade de operacdo e o diametro da coluna de
destilacdo. Essas informac6es séo importantes no controle de custos no desenvolvimento de
projetos preliminares (WANKAT, 2012).

A equacdo (2.139) apresenta o parametro de fluxo (F, ) (CALDAS et al., 2003).

F _L 3 (2.139)
Vo

sendo:

L = vazdo de liquido na secdo de retificacdo;
V' =vazdo de vapor na secdo de retificacao;

p, = densidade da fase vapor;

p, = densidade da fase liquida.

O valor da constante de Souders-Brown (C, ) é obtido pelo grafico apresentado no
Apéndice A. O valor de C,, é utilizado para calcular a velocidade do gas relativa a area livre

dos pratos na condicdo de inundagéo (V) pela equagéo (2.140).

Cy =Vye. |—2 (2.140)
P~ Py

A equagio (2.141) apresenta a correcio da velocidade maxima (V).

0.2
Vi =VN{3j (2.141)
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A equacdo (2.142) apresenta a tensdo superficial (o) (POLING; PRAUSNITZ;
O’CONNELL, 2004).

11

A-T,)° (2.142)

2
2 51.86+180[ 3.75+0.910 |3
o =P]T;

19.05 |0.291-0.08c

onde:

(2.143)

sendo:

P. = pressdo critica;
T, = temperatura critica;

T, = temperatura reduzida;

o = fator acéntrico.

A equacdo (2.144) apresenta a velocidade do gas na éarea livre do prato (V,). A

velocidade do gas foi considerada igual a 80% da velocidade de inundacdo (DOHERTY;
MALONE, 2001).

Vy, =(0,80) Vye (2.144)
A equacdo (2.146), correlacdo de Fair, apresenta o didmetro da coluna de destilacdo. A
velocidade do gas depende da area livre de escoamento. Considerando-se que a area livre de

escoamento seja igual a 95% da &rea da coluna de destilacdo, tem-se a equacao (2.145).

vo__ VY ~ v
NT095A. o 2

’ TPy 095LDT P

1 4 \Y

(2.145)
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D= |4 (2.146)
0,957 p, Vy

A equagdo (2.147) apresenta a altura da coluna de destilagédo (H ), considerando o

espagamento entre os pratos (H, ) igual a 24 pol (DOHERTY; MALONE, 2001).

H=H_ +H,N (2.147)
onde:

H_. =3H, (2.148)
sendo:

H .., = altura adicional permitida do reservatério de liquido no fundo da coluna de destilacéo;

N = ndmero de pratos reais da coluna de destilacéo.

2.15.2 Refervedor

A equagdo (2.149) apresenta a area de transferéncia de calor no refervedor
(DOUGLAS, 1988).

AH"Y —
=——— |V 2.149
AfefETVEdOY (UrefervedmATlmj ( )

sendo:

AH" = entalpia de vaporizacio da solucio, desconsiderando a presenca de sal;
V = vazdo de vapor da se¢io de esgotamento;
U erenvedor = CO€TiCiente global de transferéncia de calor;

AT,, = diferenca da temperatura média logaritmica.



77

A equacdo (2.150) apresenta a taxa de transferéncia de calor no refervedor
(DOUGLAS, 1988).

Qrefervedor: AH v \7 (2150)

2.16 Engenharia econémica

A finalidade dos processos quimicos industriais é transformar as matérias-primas em
produtos. O objetivo principal dessa transformacéo € proporcionar lucro ao empreendimento.
No ambito industrial o desenvolvimento de um novo processo ou de alternativas para um
processo ja existente deve satisfazer os critérios de viabilidade econdmica e técnica. O
desenvolvimento de novas tecnologias devem seguir as seguintes etapas: estudo de mercado,
pesquisa basica, pesquisa aplicada, estudo econdmico de rentabilidade, comercializacéo,
partida e operacédo da planta (KWONG, 2005).

O projeto de um processo depende de trés tipos de niveis: projeto preliminar, estudo
econémico preliminar, projeto final e detalhamento (KWONG, 2005).

O desenvolvimento de um processo industrial ou de um processo novo depende do
investimento total. O investimento total € a soma do investimento fixo (colunas, reatores,
bombas, tubulacBes, instrumentacdo, dentre outros), investimento auxiliar (torres de
resfriamento, caldeiras, dentre outros) e do investimento relacionado ao capital de giro
(manter a empresa em funcionamento durante as interrup¢es ocasionais da producao)
(KWONG, 2005).

O custo de produgdo de um processo inclui 0s custos: investimento, custos variaveis e
0s custos de méo de obra. O lucro bruto ¢é definido como a diferenca entre a receita e 0 custo
de producéo anual. O lucro liquido é definido como a diferenca entre o lucro bruto e a taxa de
depreciacdo do investimento fixo, impostos, dentre outros (KWONG, 2005).

A estimativa do custo de investimento abrange os custos relacionados aos principais
equipamentos do processo (vasos, trocadores de calor, bombas, filtros, secadores, reatores,
coluna de destilacdo, dentre outros) pela determinacdo do Bare module cost de cada
equipamento, convertido para o ano atual, mas ndo inclui itens como isolamento térmico,
fiac&o elétrica, tubulacbes e outros itens que ndo dependem do processamento.

O Bare module cost ¢ uma técnica para estimar o custo inicial necessario para

construir uma planta industrial quimica. Representa a soma dos custos diretos e indiretos e
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avalia 0s custos necessarios para comprar 0s equipamentos em uma determinada condi¢do
(TURTON et al., 2012).

O desenvolvimento de um processo quimico requer um investimento inicial e
necessita satisfazer o critério de viabilidade econdmica, em que as receitas tém que ser
maiores do que os custos, a fim de obter lucro.

A avaliagdo econdmica de um processo segue as seguintes etapas: preparacdo de um
fluxograma, balancos de massa e energia, capacidade de producdo, dimensionamento dos
maiores equipamentos, estimativa dos custos dos equipamentos, custos diretos, custos
indiretos, investimento capital fixo, capital de giro, investimento capital total, custo das
matérias-primas, previsdo do preco de venda dos produtos, custos das utilidades (agua de
resfriamento, vapor, dgua-fria, dentre outros), depreciacdo, inflagcdo, fluxo de caixa continuo e
descontinuo em relacdo ao tempo de vida do projeto, estimativa do retorno do investimento e
periodo de recuperacdo do investimento (payback period) (PETERS; TIMMERHAUS, 1991).

A equacdo (2.151) apresenta a relacdo dos precos de compra de um equipamento com

as capacidades de producao.

c _(AY
(3
sendo:

C = custo de compra do equipamento;
A= capacidade;
M = fator exponencial referente ao equipamento.

O fator exponencial (M) é igual a 0,6 quando o valor desse fator ndo se encontra na
literatura (regra do fator seis-décimos). Além do fator exponencial referente ao equipamento,
existe na literatura um indice de correcdo de tempo relacionado a inflagéo, utilizado para
atualizar o preco de um equipamento em um determinado ano para o ano desejado (ano atual).
O indice mais conhecido é o da revista Chemical Engineering. Para os diversos tipos de

despesas adicionais de uma planta industrial, existem fatores individuais que podem ser
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aplicados ao preco dos equipamentos para determinar o custo total da planta. Além disso, é
necessario corrigir esses valores de acordo com a regido onde foram estimados, utilizando os
indices econdmicos especializados. Finalmente, os custos de manufaturas (operacdo da planta
dia-a-dia) devem ser considerados, levando em consideracdo as utilidades, consumo de
matéria-prima, dentre outros (CRESTANI, 2012).

2.16.1 Diviséo e classificacao dos custos

Os custos referentes aos projetos sao divididos em custos diretos e indiretos. Os custos
diretos sdo todos os custos que podem ser diretamente alocados as atividades. Os custos
indiretos representam os custos decorrentes da estrutura administrativa e de apoio necessario
para que a empresa alcance seus objetivos. Os custos indiretos sdo ainda divididos em custos
indiretos da empresa e indiretos de projeto. Geralmente, 0s projetos necessitam de uma
estrutura de apoio auxiliar (unido de todos 0s servicos necessarios para dar suporte ao projeto)
para serem realizados (CASAROTTO FILHO; FAVERO; CASTRO, 2006).

Os custos indiretos da empresa sdo (modificado de Borges (1986)%° apud Casarotto
Filho; Favero; Castro (2006)):

e Imoveis (sede e filiais): depreciacdo, aluguel, manutencdo e conservacao, vigilancia,

impostos, taxas e seguros.

e Pessoal administrativo, de apoio e geréncia: salarios e encargos, comunicacao,
transportes, equipamentos e materiais de escritdrio: depreciacdo, aluguel e leasing,

manutencdo e material de expediente.

e Maquinas e equipamentos ndo alocados a projetos: depreciacdo, manutencdo e

conservacao, impostos, taxas e seguros.

» BORGES, P. S. da SILVA, Estratégia de concorréncias: um modelo deterministico.
Dissertacdo em Engenharia de Producdo, Universidade Federal de Santa Catarina.
Floriandpolis: Decisoft, 1992.
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Os custos indiretos do projeto sdo (CASAROTTO FILHO; FAVERO; CASTRO,

Imdveis (alojamentos, depositos, dentre outros): depreciacdo, aluguel, manutencéo e
conservacao, vigilancia, impostos, taxas e seguros.

Pessoal de geréncia, PCP, supervisdo e chefia: salarios e encargos.

Comunicacéo.

Transporte.

Equipamentos e materiais de escritério: depreciacdo, aluguel e leasing, manutencao e
material de expedientes.

Viagens e representacao.

Seguros do projeto.

Armazenamento de materiais.

Os custos diretos do projeto sdo (CASAROTTO FILHO; FAVERO; CASTRO, 2006):

Pessoal de producdo: salarios e encargos.
Consultorias e subcontratacoes.
Maquinas e equipamentos.

Materiais.

As despesas indiretas nos custos inferidos da empresa séo (CASAROTTO FILHO;

FAVERO; CASTRO, 2006):

publicidade, seguros, manutencéo, energia elétrica e aluguel.

As despesas diretas nos custos inferidos da empresa sao (CASAROTTO FILHO;

FAVERO; CASTRO, 2006):

Impostos.
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As despesas diretas nos projetos sio (CASAROTTO FILHO; FAVERO; CASTRO,
2006):

e horas técnicas, viagens, diarias e materiais.

2.16.2 Fator Lang

O método do Fator Lang € uma técnica utilizada para estimar o custo capital, ou seja, 0
investimento inicial para a construcdo e instalacdo de uma nova planta industrial quimica,
considerando os custos de compra dos principais equipamentos. O valor do Fator Lang esté
relacionado ao tipo de planta quimica que se deseja construir.

Para as plantas que trabalham com processamento de fluidos, o valor do Fator Lang é
igual a 4,74. As plantas que processam sélidos apresentam o valor do Fator Lang € igual a
3,10 e as plantas que trabalham com processamento de fluido-sélido, o valor do Fator Lang é
igual a 3,63. A equacdo (2.152) apresenta o custo capital necessario para construir uma planta
quimica (TURTON et al., 2012).

CTM = I:Lang Zcp,i (2152)
i=1

sendo:

C,u = custo capital;
FLang = Fator Lang;

C,; = custo de compra do equipamento i.

2.16.3 Avaliacdo econdmica

2.16.3.1 Relacéo entre Valor Presente e o Valor Futuro

O valor futuro (F) de um investimento representa o valor presente (P) do capital

avaliado no tempo (anual) a uma taxa de juros (i).
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A equacdo (2.153) apresenta a relacdo entre o valor presente e o valor futuro.

F=P@+i (2.153)

n
efetivaanual)

O fator (L+ i eqaania)” € Chamado de fator discreto de pagamento composto.

No caso de interesse continuo, a equacdo (2.154) apresenta a relagdo entre o valor

presente e o valor futuro.

p=t (2.154)
e
sendo:

r = taxa nominal anual;

n = namero de periodos.

1 ] :
O fator — € chamado de fator continuo de interesse composto.
e

Interesse é definido como a quantia paga para usar o capital emprestado, ou seja, 0
retorno do capital acrescido de juros (PETERS; TIMMERHAUS, 1991).

2.16.3.2 Depreciacao

A depreciacdo significa a desvalorizacdo pela deterioragdo fisica, mudancas
econémicas ou pelo avango da tecnologia de um determinado bem ao longo do tempo. A
depreciagdo é uma despesa operacional que deve ser incluida na receita a cada ano do periodo
de vida do projeto, ndo € um desembolso, mas diminui o lucro tributdvel e o imposto de
renda. O imposto de renda é um imposto cobrado sobre o lucro tributavel, sendo um
percentual igual a 15% no Brasil (PORTAL TRIBUTARIO, 2015).

A depreciacdo linear ou método da linha reta é o sistema de depreciagdo adotado no

Brasil. A equacdo (2.155) apresenta a depreciacao linear.
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d=—1 (2.155)

1
N
sendo:

d = depreciacdo a cada ano;
| = investimento;

V. = valor residual;

n = periodo de depreciacao;

N = prazo de depreciacao.

A equacdo (2.156) apresenta o valor residual. O valor residual significa o valor do

determinado bem depreciado no final do periodo de vida do projeto.

V, =1-(nd) (2.156)

A depreciacdo exponencial é o sistema de depreciacdo que apresenta a depreciacao
real. A curva da depreciacdo exponencial apresenta queda acentuada nos primeiros anos e
mais suave nos anos posteriores (CASAROTTO FILHO; FAVERO; CASTRO, 2006).

A equacdo (2.157) apresenta a depreciacao pelo método exponencial.
Yo = Yo 0+1)" (2.157)
sendo:

y, = ultimo termo;
Y, = primeiro termo;
t = taxa;

n = prazo.
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A equacdo (2.158) apresenta o célculo do valor residual.
V,=1(@+1)" (2.158)

A equacdo (2.159) apresenta o calculo da depreciacdo exponencial (PETERS;
TIMMERHAUS, 1991).

d =% | (L+ i) (2.159)

2.16.3.3 Fluxo de caixa continuo e descontado e fluxo de caixa descontado no final de

cada ano

A andlise de rentabilidade dos fluxos de caixa continuo e descontado incluiu os
pagamentos continuos, por exemplo, custos de construcdo relacionados aos periodos de
construcdo ou taxas sobre a operagdo. A equacdo (2.160) apresenta a relagdo entre o valor
presente (P) e os pagamentos que sdo feitos continuamente no final de cada ano (R)
(PETERS; TIMMERHAUS, 1991).

P = ﬁ[e Je (2.160)

sendo:

r = taxa nominal anual;

n = namero de periodos.

rn

]er” representa a taxa de desconto uniforme e anual referente ao valor
r

O fator (e

presente do fluxo de caixa.
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A andlise de rentabilidade dos fluxos de caixa descontado no final de cada ano
considera no célculo a taxa de interesse efetiva e o fator de interesse discreto em cada periodo

do ano (anual).

O fator (1+i.remaaniar) Fepresenta a taxa de desconto anual do fluxo de caixa. Os

métodos de rentabilidade que consideram o valor do dinheiro no tempo sdo o método do valor
presente liquido e a taxa interna de retorno. Os métodos payback period, rendimento liquido e
a taxa média de retorno ou taxa de retorno contabil ndo consideram o valor do dinheiro no
tempo, ou seja, ndo consideram o aumento do rendimento em relacdo ao tempo pela taxa de

juros.

2.16.3.4 Critério do Valor Presente Liquido (CVPL ou VPL)

Este item apresentado é baseado em Clemente et al. (2002) e Ferreira (2009). O Valor
Presente Liquido (VPL) € um indicador utilizado para analisar a viabilidade financeira de um
projeto de investimento, e baseia-se na atualizagdo dos fluxos de caixa, receitas (ou
faturamentos), custos (ou despesas) e dos lucros operacionais (diferenca entre a receita e as
despesas operacionais), empregando como taxa de desconto a taxa minima de atratividade
(TMA).

Segundo Ferreira (2009), TMA ¢ a “taxa de juros do capital proprio empregada para
atualizar as receitas e as despesas dos fluxos de caixa, ou seja, € a maior taxa de juros do
mercado financeiro colocado a disposi¢cdo dos investidores nas suas aplicacdes de renda fixa
com risco nulo ou livre de riscos”.

A equacdo (2.161) define o VPL como sendo a diferenca entre a soma dos valores dos
beneficios esperados (CF;), descontados para a data inicial, usando como taxa de desconto a
TMA (representada por iy) e o valor investido (CFo).

n, CF,
VPL(i,,) = ;m—ca (2.161)
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A equacéo (2.162) apresenta o VPL de forma mais completa.

Rl—Cl + RZ_CZ +o o+ Rn_Cn

VP =R =G N i T )

(2.162)

sendo:

Ro, R1, R2 € R, = receita no tempo (periodo) zero, um, dois e n;
Co,C1,C, e C,, = custo no tempo (periodo) zero, um, dois e n;

n = vida Util ou vida econdmica de planejamento.

As conclusdes sobre a analise de um projeto utilizando o VPL (i) sao:
VPL(im) > 0, 0 projeto apresentara lucro econdmico ou excedente;
VPL(im) <0, 0 projeto apresentara prejuizo, ndo deve ser realizado;

VPL(im) = 0, 0 projeto apresentara lucro normal caso seja realizado, com remuneracéo igual a

do mercado financeiro, apesar do risco.

2.16.3.5 Critério da Taxa Interna de Retorno (TIR)

Este item apresentado é baseado em Clemente et al. (2002) e Ferreira (2009). Este
método € utilizado para avaliar a viabilidade de projetos de investimentos devido ao seu facil
entendimento econémico-financeiro. Um projeto € considerado viavel se a taxa interna de
retorno (TIR) for maior do que a taxa minima de atratividade (TMA), TIR > TMA.

A equacdo (2.163) apresenta a taxa interna de retorno (TIR). A taxa interna de retorno

é obtida igualando o VPL igual a zero.

o P Sk SN s e/ S (2.163)

VLR = (o ol mimy emmy T TRy

sendo:

TIR = taxa interna de retorno.
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S€:

TIR = TMA, a proposta apresentara lucro normal;
TIR > TMA, a proposta apresentara lucro econémico;

TIR < TMA, a proposta apresentara prejuizo.

Para que a TIR tenha um comportamento similar & rentabilidade do projeto, a TMA
deve ser igual a TIR, ou seja, € necessario que 0s excessos periddicos de caixa (CF;) sejam
reinvestidos na propria TIR (CLEMENTE et al., 2002).

O indicador de rentabilidade (ROI — Return on investment) ou taxa meédia de retorno
contébil significa a quantidade total de lucro obtido. A equacdo (2.164) apresenta a taxa de
retorno contabil, considerando o tempo de vida do projeto (vida util do projeto) (PETERS;
TIMMERHAUS, 1991).

L
In

ROI = (2.164)

sendo:

L = lucro liquido anual;
I = investimento capital total;

n = numero de periodos do projeto.

A equacdo (2.165) apresenta o lucro liquido ou rendimento liquido do investimento
(R), considerando o tempo de vida do projeto.

R= 5+ (e ) (2.165)
sendo:
L = lucro liquido anual,

I = investimento capital total;

n = numero de periodos do projeto (tempo de vida do projeto);
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i = taxa de juros efetiva.

efetiva

2.16.3.6 Comparacédo entreo VPLea TIR

A Tabela 2.9 apresenta a comparacédo entre 0 VPL ea TIR (CLEMENTE et al., 2002).

Tabela 2.9: Comparacdo entre 0 VPL e a TIR.

Indicadores Critério para Viabilidade Status
VPL VPL >0 Viavel
TIR TIR >TMA Viavel

Fonte: Clemente et al., 2002.

2.16.3.7 Critério do Periodo de Recuperacao do Investimento (PRI ou Payback Period)

Este item apresentado é baseado em Clemente et al. (2002) e Ferreira (2009). O
Payback Period é definido como o tempo necessario para recuperar o investimento realizado
(soma do valor presente do beneficio de cada periodo até que a soma se iguale ao valor do
investimento inicial). Esse método ndo indica o projeto mais rentavel economicamente, nao
indica o que pode acontecer apds o periodo de recuperacdo, penalizando todos os projetos que
apresentam receitas iniciais pequenas, mas crescente ao longo do tempo. Esse método indica
apenas 0 projeto que terd o menor tempo de recuperacdo do capital investido e pode ser

interpretado como uma medida do grau de risco do projeto.
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3. METODOLOGIA

3.1 Materiais e Equipamentos

Neste item estdo apresentados os materiais e a metodologia utilizada na determinagéo
do equilibrio sélido-liquido. Toda a parte experimental foi desenvolvida no Laboratério de
Cristalizacdo do Departamento de Engenharia Quimica da UFSCAR.

3.1.1 Materiais

A agua deionizada utilizada nos experimentos foi obtida no laboratério de
Desenvolvimento de Processos Quimicos da UFSCAR. Os demais reagentes, cloreto de
potéssio (SYNTH, > 99,0% pureza), sulfato de aménio (SYNTH, 99,0% pureza) e etanol
(SYNTH, 99,5% pureza) foram utilizados sem purificacdo adicional. Além desses, foram

utilizados:

e Filtros de papel;

e Balanca digital METTLER TOLEDO (Sui¢a) PB 3002;

e Bomba de vacuo KNF NEUBERGER (Alemanha);

e Membrana Filtrante Schleicher & Schuell, ME 24, 0,2 um, diametro 47 mm (Brasil);
e Banho termostatizado Polystat® Cole Parmer (USA);

e Digital Thermometer Minipa — APPA CE, MT 520, precisédo 0,01°C;

e Densimetro DENSITO 30 PX METTLER TOLEDO (Japéo);

e Refratdmetro Reichert Brix-Refractive-Index (Jap&o);

e Termdmetro de mercurio, precisao 0,1°C;

e Sistema de filtracdo a vacuo Sartorius;

e Reatores de vidro encamisado com volumes iguais a 250, 500, 1000 e 2000 mL;

e Impelidor de aco inoxidavel,

e Materiais de laboratorio: filtro de porcelana, funil de vidro, kitassato, béqueres de

diversas graduacGes, espatulas, erlenmeyer, pipeta de diversas graduacdes e cadinhos.



3.1.2 Principais Equipamentos

3.1.2.1 Densimetro

O densimetro (DENSITO 30 PX METTLER TOLEDO, Japéo) foi utilizado para

medir a densidade das solucdes salinas. Na Figura 3.1 esti apresentado o densimetro. A

precisdo do equipamento é igual a + 0,001 g-cm™.

Figura 3.1: Densimetro DENSITO 30 PX METTLER TOLEDO.

< 7 Bl

Fonte: Acervo Pessoal

3.1.2.2 Refratometro

O refratdbmetro (Reichert Brix-Refractive-Index, Japdo) foi utilizado para medir o

indice de refracdo das solucdes. Na Figura 3.2 esta apresentado o refratbmetro. A preciséo do

equipamento é de + 0,0002.
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Figura 3.2: Refratdmetro Reichert Brix-Refractive-Index.

Fonte: Acervo Pessoal

3.2 Metodologias experimentais para determinacéo da solubilidade

3.2.1 Determinacdo da solubilidade dos solutos nos sistemas binarios agua-cloreto de

potéassio e agua-sulfato de amoénio a 25°C

A solubilidade dos solutos nos sistemas binarios (agua-cloreto de potéssio e agua-
sulfato de aménio) a 25°C e presséo igual a 91,9 kPa foi determinada pelo método sintético
(capitulo 4, HEFTER; TOMKINS, 2003).

3.2.1.1 Determinacdo da curva de calibracéo entre o indice de refracdo e a concentracgéo

dos sistemas agua-cloreto de potassio e agua-sulfato de aménio a 30°C

A curva de calibracdo do sistema bindrio &gua-cloreto de potassio foi obtida
adicionando uma quantidade conhecida do solvente (agua) em um reator. A gua presente no
reator foi aquecida até 30°C, através da circulacdo de agua na camisa do reator pela utilizacéo
do banho termostatico (Banho termostatizado Polystat® Cole Parmer, USA). Quando a 4gua

atingiu a temperatura de 30°C foi adicionada uma quantidade conhecida de cloreto de potéassio
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e em seguida ligou-se o sistema de agitacdo até a quantidade do sal se dissolver no solvente.
O sistema de agitagdo foi desligado quando todo o sal foi dissolvido na solucdo na
temperatura de 30°C e em seguida uma aliquota da fase liquida foi coletada e o indice de
refracdo foi medido trés vezes para cada amostra utilizando o refratdmetro (Refratdmetro
Reichert Brix-Refractive-Index, Japdo), sendo o indice de refracdo representado como a
média das leituras. Os pontos seguintes da curva de calibracdo foram obtidos adicionando
quantidades conhecidas de cloreto de potassio na solucdo e medido o indice de refracdo na
temperatura de 30°C.

Para a determinacdo da curva de calibracdo do sistema binario agua-sulfato de aménio
a 30°C seguiu-se 0 mesmo procedimento descrito para o sistema binario agua-cloreto de
potéssio.

3.2.1.2 Determinacao da solubilidade dos solutos nos sistemas binarios agua-cloreto de

potéssio e agua-sulfato de amoénio a 25°C pelo método da curva de calibragao

A solubilidade dos solutos nos sistemas binarios agua-cloreto de potassio e agua-
sulfato de amonio foi determinada utilizando 0 método da curva de calibracdo na temperatura
de 25°C, como descrito a seguir.

A solucdo de cloreto de potassio em &gua foi preparada adicionando excesso de
cloreto de potéssio e a solucdo de sulfato de aménio em agua foi preparada adicionando
excesso de sulfato de amdnio em um reator termostatizado e agitado. As solucdes
permaneceram agitadas e termostatizadas durante o periodo de 72 horas, através da circulacdo
de agua na camisa do reator pela utilizacdo do banho termostatico (Banho termostatizado
Polystat® Cole Parmer, USA), até atingir o equilibrio quimico. O equilibrio quimico foi
determinado medindo periodicamente o indice de refracdo da fase liquida no periodo de 72
horas utilizando o refratdbmetro (Reichert Brix-Refractive-Index, Japdo), ou seja, a cada 24
horas o sistema de agitacdo foi desligado e uma aliquota da fase liquida foi coletada. Essa
amostra foi colocada em um frasco do tipo Eppendorf e aquecida a temperatura de 30°C para
evitar a formagdo de microcristais e interferir na medida do indice de refracdo. Medidas ndo
mais variantes no tempo do indice de refracdo indicavam que o equilibrio quimico tinha sido

alcancado.
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A concentragdo de equilibrio foi determinada a partir da curva de calibragdo entre o
indice de refracdo e a concentracdo conhecida da solugdo de cloreto de potéssio em agua e da
solucdo de sulfato de amonio em &gua na temperatura de 30°C.

Os experimentos para a determinacdo da solubilidade pelo método da curva de

calibracdo foram realizados em triplicata.

3.2.1.3 Determinacéo da solubilidade dos solutos nos sistemas binarios agua-cloreto de
potassio e agua-sulfato de amonio a 25°C pelo método da diferenca de massa

O procedimento experimental para preparar as solu¢fes agua-cloreto de potéssio e
agua-sulfato de aménio a 25°C é semelhante ao descrito no item 3.2.1.2. A diferenca dessa
metodologia em relacdo a anterior estd em que quando o sistema atingiu o equilibrio, o
sistema de agitacdo foi desligado e em seguida o solido foi filtrado, utilizando um sistema de
filtracdo a vacuo, para separar o s6lido da solugdo. O sélido separado foi colocado na estufa
para secar durante o periodo de 48 horas em temperatura entre 80°C e 90°C. O sélido seco foi
utilizado para determinar a solubilidade através da diferenca de massa. A solucdo de cloreto
de potéassio em agua foi preparada adicionando uma gquantidade conhecida de cloreto de
potéssio em excesso e a solugdo de sulfato de aménio em &gua foi preparada adicionando uma
quantidade conhecida de sulfato de aménio em excesso. Os experimentos para a determinacgéo

da solubilidade pelo método da diferenca de massa foram realizados em duplicata.

3.2.2 Determinacdo da solubilidade dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de

potassio-sulfato de amonio a 25°C

3.2.2.1 Determinacéo da curva de calibracdo entre o indice de refracéo e a concentracao

do sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de aménio a 30°C

As curvas de calibracdo do sistema ternario agua-cloreto de potéssio-sulfato de
amonio a 30°C foram obtidas pelo procedimento descrito a seguir.

Para a solucdo de cloreto de potassio em agua arbitrada em 5% (massa), foi
adicionada uma quantidade conhecida do solvente (dgua) em um reator. A agua presente no
reator foi aquecida até 30°C, através da circula¢do de agua na camisa do reator pela utilizacdo
do banho termostético (Banho termostatizado Polystat® Cole Parmer, USA). Quando a 4gua

atingiu a temperatura de 30°C foi adicionada uma quantidade conhecida de cloreto de potassio
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e em seguida ligou-se o sistema de agitacdo até a quantidade do sal se dissolver no solvente.
A quantidade conhecida de sulfato de aménio foi adicionada quando a solucdo formada pela
agua e o cloreto de potassio dissolvido atingiu a temperatura de 30°C. O sistema de agitacao
foi desligado quando todo o sal foi dissolvido na solucdo na temperatura de 30°C e em
seguida uma aliquota da fase liquida foi coletada e o indice de refracdo foi medido trés vezes
para cada amostra utilizando o refratbmetro (Refratometro Reichert Brix-Refractive-Index,
Japdo), sendo o indice de refracdo representado como a média das leituras. Os pontos
seguintes da curva de calibracdo foram obtidos adicionando quantidades conhecidas de sulfato
de amonio na solucdo e medido o indice de refracdo na temperatura de 30°C.

Para a determinacdo da curva de calibracdo das solugdes de cloreto de potassio em
agua arbitradas em (10%, 15% e 20% (massa)) e das solucbes de sulfato de amdnio em agua
arbitradas em (5%, 10%, 15% e 20% (massa)) na temperatura de 30°C, seguiu-se 0 mesmo

procedimento descrito para a solucdo de cloreto de potassio em agua arbitrada em 5%.

3.2.2.2 Determinacao das curvas de equilibrio sélido-liquido do sistema ternério agua-

cloreto de potassio-sulfato de amonio a 25°C

A solubilidade dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de
amonio foi determinada utilizando o método sintético na temperatura de 25°C, como descrito
a sequir.

Para a solucdo de cloreto de potassio em agua arbitrada em 5%, foi adicionada uma
quantidade conhecida do solvente (dgua) em um reator. A &gua presente no reator foi
aquecida até 25°C, através da circulacdo de agua na camisa do reator pela utiliza¢do do banho
termostatico (Banho termostatizado Polystat® Cole Parmer, USA). Quando a &gua atingiu a
temperatura de 25°C foi adicionada uma quantidade conhecida de cloreto de potassio e em
seguida ligou-se o sistema de agitacdo até a quantidade do sal se dissolver no solvente. A
quantidade em excesso de sulfato de aménio foi adicionada quando a solucdo formada pela
agua e o cloreto de potéssio dissolvido atingiu a temperatura de 25°C. A solugdo permaneceu
agitada e termostatizada durante o periodo de 72 horas até atingir o equilibrio quimico. O
equilibrio quimico foi determinado medindo periodicamente o indice de refracdo da fase
liquida no periodo de 72 horas utilizando o refratbmetro (Reichert Brix-Refractive-Index,
Japdo), ou seja, a cada 24 horas o sistema de agitacdo foi desligado e uma aliquota da fase

liquida foi coletada. Essa amostra foi colocada em um frasco do tipo Eppendorf e aquecida a
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temperatura de 30°C para evitar a formacao de microcristais e interferir na medida do indice
de refracdo. Medidas ndo mais variantes no tempo do indice de refracdo indicavam que o
equilibrio quimico tinha sido alcancado.

Quando o sistema atingiu o equilibrio avaliado pela estabilizacdo do indice de
refracdo, o sistema de agitacdo foi desligado e em seguida o solido foi filtrado, utilizando um
sistema de filtragdo a vacuo, para separar o sélido da solucédo liquida. O sélido separado foi
colocado na estufa para secar durante o periodo de 48 horas na temperatura entre 80°C e 90°C.
O solido seco foi utilizado nas andlises de Raios X. Os difratogramas foram obtidos e
analisados utilizando o software Crystallographica Search Match. Os experimentos para a
determinacéo da solubilidade foram realizados em triplicata.

Para a determinacdo da curva de equilibrio das solucGes de cloreto de potassio em
agua arbitradas em (10%, 15% e 20% (massa)) e das solu¢des de sulfato de ambnio em agua
arbitradas em (5%, 10%, 15% e 20% (massa)) na temperatura de 25°C, seguiu-se 0 mesmo
procedimento descrito para a solucdo de cloreto de potassio em &gua arbitrada em 5%

A concentragdo de equilibrio foi determinada a partir da curva de calibragdo entre o
indice de refracdo e a concentracdo conhecida das solucdes de cloreto de potassio em agua
arbitradas em (5%, 10%, 15% e 20% (massa)) e das solucdes de sulfato de amdnio em agua
arbitradas em (5%, 10%, 15% e 20% (massa)) na temperatura de 30°C.

Os ensaios experimentais referente ao sistema ternario sdo nomeados em: Ensaio 1
(solugdes 5% KCI), Ensaio 2 (10% KCI), Ensaio 3 (20% (NH,),SO,), Ensaio 4 (15% KCI),
Ensaio 5 (15% (NH,4)2SO,), Ensaio 6 (10% (NH,),SO,), Ensaio 7 (20% KCI) e Ensaio 8 (5%
(NH,4)2S0Oy), pois nessa ordem a concentracdo do cloreto de potassio estd em ordem crescente
para ser apresentadas nas tabelas e figuras que apresentam a solubilidade experimental dos

solutos no sistema ternario.

3.2.2.3 Método alternativo para determinagdo da saturacdo dos solutos no sistema

ternario agua-cloreto de potéassio-sulfato de aménio a 25°C

Como um método alternativo de determinacdo de solubilidade dos solutos no sistema
terndrio agua-cloreto de potassio-sulfato de aménio a 25°C determinou-se a quantidade
méaxima de sais cloreto de potéssio e sulfato de amonio em proporcao estequiométrica que
saturam agua a 25°C utilizando o método sintético. Inicialmente foi preparada uma solucéo

com 19,94 gramas de sulfato de amonio, 22,50 gramas de cloreto de potassio (relacdo
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estequiométrica) e 180 gramas de agua em um reator termostatizado e agitado. A quantidade
de &gua adicionada é insuficiente para dissolver os sais (solucdo saturada). A massa dos
componentes foi arbitrada.

A solucdo permaneceu agitada e termostatizada durante o periodo de 24 horas através
da circulacdo de agua na camisa do reator pela utilizacdo do banho termostatico (Banho
termostatizado Polystat® Cole Parmer, USA), depois foi adicionado 1 grama de agua por hora
até que todos os cristais se dissolvessem completamente. Os experimentos para determinacéo
da saturacdo da adgua a 25°C pela mistura estequiométrica de cloreto de potéssio e sulfato de

amonio (método alternativo) foram realizados em duplicata.

3.2.3 Determinacéo da solubilidade dos solutos no sistema quaternério agua-cloreto de
potassio-sulfato de amoénio-etanol a 25°C

A solubilidade foi determinada utilizando o método analitico na temperatura de 25°C.
Inicialmente foi preparada uma solucéo insaturada contendo os sais (relagdo estequiométrica)
e a agua. Inicialmente foi preparada uma solucdo com 19,94 gramas de sulfato de amdnio,
22,50 gramas de cloreto de potéssio (relacdo estequiométrica) e aproximadamente 205 gramas
de 4gua em um reator termostatizado. A agua e os sais (sulfato de aménio e cloreto de
potassio) foram colocados dentro do reator na temperatura do ensaio (temperatura de 25°C) e
agitada pelo impelidor (para promover um maior contato entre as particulas presentes na
solugdo) até formar uma solugdo homogénea. Quando os sais foram totalmente dissolvidos
em &gua, o etanol na temperatura ambiente (quantidade, nos diferentes ensaios, variou em
relacdo a quantidade de agua, nas seguintes proporcdes: 0,1219; 0,3044; 0,5; 0,7;0,9; 1; 2 e 3
vezes a quantidade de agua; cada um desses ensaios foi nomeado sequencialmente, de Ensaio
1 a Ensaio 8) foi adicionado em batelada dentro do reator sob agitacdo. A presenca de etanol
diminui a solubilidade do soluto, formando uma suspensao. A solucdo permaneceu, em cada
ensaio, agitada e termostatizada durante todo o experimento (periodo de 24 horas) através da
circulacdo de &gua na camisa do reator pela utilizagdo do banho termostatico (Banho
termostatizado Polystat® Cole Parmer, USA). O periodo do ensaio foi fixado em 24 horas
para o estudo de equilibrio quimico (MYERSON, 2001). Quando o sistema atingiu o periodo
de 24 horas foi desligado o sistema de agitacdo e esperou-se um determinado tempo até o
solido decantar e em seguida foi medido o indice de refragdo (Reichert Brix-Refractive-Index,
Japdo) e a densidade (DENSITO 30 PX METTLER TOLEDO, Japao) da fase liquida.
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Um sistema de filtracdo a vacuo foi utilizado para separar o solido da solucédo liquida
em cada ensaio. O sélido separado foi lavado com etanol (massa de etanol igual a 0,5 vezes a
massa de agua inicial) para remover a quantidade retida de &gua mée e depois foi colocado na
estufa para secar durante o periodo de 48 horas na temperatura entre 80°C e 90°C. O sdélido
seco foi utilizado nas analises de Raios X e na determinacdo da sua composic¢do quimica. Os
difratogramas foram obtidos e analisados utilizando o software Crystallographica Search
Match. Potéassio, cloreto, sulfato e amoénio presentes na fase sélida foram determinados no
laboratério da Puriquima-Analises Quimicas e Ambientais (analise por via Umida,
espectrometria de absorcdo atbmica, colorimetria e turbidimetria).

Foi preparada uma Unica solucdo para cada propor¢do de etanol.

3.2.4 Procedimento Analitico

3.2.4.1 Andlise de difracdo de raios X

O difratbmetro Rigaku Multiflex, tensdo igual a 40 kV, corrente igual a 30 mA,
scanning mode 2 theta e radiacdo K-alfa foi utilizado para determinar a estrutura dos sélidos
cristalinos. As analises de difracdo de raios X foram realizadas no Laboratério de Catalise do

Departamento de Engenharia Quimica da Universidade Federal de Sao Carlos.
3.2.4.2 Andlise quimica dos solidos

Os ions potéassio, cloreto, sulfato e amdnio presentes na fase solida dos experimentos
realizados referentes ao equilibrio sélido-liquido ternario e quaternario foram determinados
pelas analises por via Umida, espectrometria de absorcdo atdbmica, colorimetria e turbidimetria
no laboratorio de analises da Puriquima-Analises Quimicas e Ambientais. O limite de

deteccdo dos métodos foi de 1% (massa).

3.3 Metodologia para ajuste de parametros energéticos de modelos termodinamicos para
o0 equilibrio sélido-liquido

Os modelos termodinamicos utilizados para correlacionar a solubilidade a 25°C séo:
equacdo de Guntelberg, equacdo de Davies, lei de Debye-Hickel estendida, Bromley
multicomponentes, Meissner multicomponentes, Pitzer, NRTL eletrdlitos e UNIQUAC-

Debye-Hiickel. O produto de solubilidade (K ) foi calculado pelas equacdes (2.13) e (2.14).
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A funcdo objetivo utilizada para determinar os pardmetros energéticos de interacéo
referentes aos modelos de Bromley e Meissner multicomponentes, a fim de correlacionar a
solubilidade experimental, foi a soma do quadrado do desvio. A funcdo objetivo foi
minimizada utilizando o Solver® do EXCEL® 2010 e o método numérico escolhido foi o
gradiente reduzido generalizado ndo linear (GRG). Os parametros energéticos de interacdo
foram ajustados devido a alta forca idnica da solucdo em relagdo a forca ibnica de cada

modelo termodinamico.

Na Tabela 3.1 estdo apresentados os valores da forca ibnica maxima referente aos

modelos termodinamicos.

Tabela 3.1: Forca i6nica ( 1 ) maxima admissivel para cada modelo termodinamico.

Modelos I
Glintelberg 0,05 — 0,10 (mol sal-(kgH,0) ™y
Davies 0,50 (mol-dm™)"
Debye-Hiickel estendida 0,10 (mol sal-(kgH,0)™)?
Bromley 6,00 (mol sal-(kgH,0)™)'
Meissner 20,00 (mol sal-(kgH,0)™)’
Pitzer 6,00 (mol sal-(kgH,0)™)’

9 Obtido em Thomsen (1997); " Obtido em Letcher (2007); ' Obtido em Thomsen (2009);
Obtido em Sgrensen (1989); ¥ Obtido em Zemaitis Jr et al. (1986).

A equacéo (3.1) apresenta o desvio padréo.

1

_ (mexp. - mcalc.)2 2
O—_|:Z (Np—N) j| (3.1)
sendo:

m., = molalidade experimental da solucao;
M., = Molalidade calculada da solucéo;
N, = ndmero de pontos experimentais;

N = ndmero de parametros;

o = desvio padrao.
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A equacdo (3.2) apresenta a molalidade calculada da solucdo através do modelo

termodinamico.

VitV KpS
m, * = (3.2)

Vi . Vp
e

sendo:

K, = produto de solubilidade;

7, = coeficiente de atividade do cétion;

7, = coeficiente de atividade do anion;
v, = coeficiente estequiométrico do cétion;

v, = coeficiente estequiométrico do anion.

Os dados experimentais da solubilidade a 25°C dos solutos nos sistemas agua-cloreto
de potassio e agua-sulfato de amdnio (sistema binario), determinados pelos métodos descritos
no item 3.2.1, foram estimados pela equacdo de Guntelberg, equacdo de Davies, lei de Debye-
Hickel estendida, modelo de Bromley, modelo de Meissner, modelo de Pitzer e NRTL
eletrolitos. Os dados experimentais da solubilidade a 25°C dos solutos no sistema agua-cloreto
de potéssio-sulfato de amonio (sistema ternario), determinados pelos métodos descritos no
item 3.2.2, foram estimados pela equacdo de Giintelberg, equacdo de Davies, lei de Debye-
Hickel estendida, modelo de Bromley multicomponentes, modelo de Meissner
multicomponentes, Pitzer e NRTL eletrdlitos. Os dados experimentais da solubilidade a 25°C
dos solutos no sistema A&gua-cloreto de potassio-sulfato de amdnio-etanol (sistema
quaternario), determinado pelo método descrito no item 3.2.3, foram estimados pelo modelo
UNIQUAC-Debye-Hiickel e NRTL eletrolitos.

A equacdo de Guntelberg, equacdo de Davies e a lei de Debye-Huckel estendida nédo
apresentam parametros energéticos de interacdo ajustaveis. Os modelos Pitzer, NRTL
eletrolitos e UNIQUAC-Debye-Hickel foram utilizados sem ajustar o0s parametros
energeticos de interagdo. Para o modelo UNIQUAC-Debye-Hiickel foram utilizados os dados

dos parédmetros energeticos de interacdo encontrados na literatura. Para os modelos Pitzer e
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NRTL eletrélitos utilizou-se o simulador ASPEN PLUS® com os valores dos parametros
energeéticos de interacdo presente no banco de dados do simulador.

Os parametros energéticos de interacdo foram ajustados para os modelos de Bromley e
Meissner multicomponentes utilizando os dados de solubilidade dos solutos dos sistemas
binarios (dgua-cloreto de potassio e agua-sulfato de aménio) e do sistema ternario (agua-
cloreto de potéassio-sulfato de aménio) determinados experimentalmente pelo método da curva
de calibragdo (pelo indice de refracdo) a 25°C. Os parametros energéticos de interacdo dos
modelos de Bromley e Meissner multicomponentes foram ajustados por apresentar poucos
parametros energéticos de interacdo e também pela quantidade de dados experimentais
obtidos de solubilidade.

No estudo dos modelos termodindmicos que apresentam muitos parametros
energéticos de interacdo ajustaveis € necessario um banco de dados de solubilidade para cada
sistema, a fim de se obter os valores dos pardmetros para o melhor ajuste dos dados

experimentais de solubilidade. Esse estudo néo foi realizado neste trabalho.

3.4 Determinacdo da quantidade de agua utilizada na entrada do cristalizador pelo

modelo de Bromley multicomponentes

Como sera explicado em Resultados e Discussdo, optou-se por utilizar o dado
experimental da solubilidade obtido pelo método alternativo (descrito no item 3.2.2.3) para 0
desenvolvimento do processo produtivo.

O parametro de Bromley do sulfato de potéssio (Bk.so.) foi ajustado pela minimizagéo
do médulo da diferenca entre o indice de saturacdo, equacdo (2.102), do sulfato de potéssio e
a unidade, utilizando o Solver® do EXCEL® 2010 e o método numérico escolhido foi o
gradiente reduzido generalizado n&o linear (GRG).

A partir do valor do parametro de Bromley (Bk.so.) ajustado, a quantidade de agua a
ser utilizada no cristalizador foi ajustada considerando o indice de saturagdo do sulfato de
potassio igual a 1 (IS = 1). A massa foi determinada utilizando o Solver® do EXCEL® 2010

e 0 método numeérico utilizado foi o gradiente reduzido generalizado ndo linear (GRG).
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3.5 Estudo do equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol-agua

Neste trabalho os dados do equilibrio liquido-vapor foram estimados atraves do
calculo dos coeficientes de atividade pelo modelo UNIQUAC. A curva de equilibrio assim
estimada foi utilizada para determinar o nimero de pratos tedricos da coluna de destilacéo
pelo método de McCabe-Thiele. O procedimento para o célculo dos dados de equilibrio

liquido-vapor foi sugerido em Poling, Prausnitz e Connell (2004) e esta descrito a seguir:
Etapa 1 — Atribuir valores para as fragdes molares (x;) da fase liquida;
Etapa 2 — Considerar uma temperatura inicial para cada fragdo molar (x;) da fase liquida;

Etapa 3 — Calcular a pressdo de vapor dos componentes puros pela equagdo de Antoine na

temperatura da etapa 2;

Etapa 4 — Calcular o coeficiente de atividade utilizando um modelo termodinamico;

Etapa 5 — Recalcular para o componente mais volatil (etanol) a pressdo de vapor ( P, pela

equacao (3.3);

v,0
v I:)etamol P

= canol~ 3.3
etanol in 7, Piv'o ( )

sendo:

PO = pressdo de vapor do componente puro (etanol);

etanol
P = pressdo do sistema;

x, = fracdo molar do componente i;

7, = coeficiente de atividade do componente i;

P."* = pressdo de vapor do componente i puro.

Etapa 6 — Recalcular a temperatura de equilibrio pela equacdo de Antoine a partir da presséo

de vapor calculada na etapa 5;

Etapa 7 — Comparar a temperatura calculada na etapa 6 com a temperatura da etapa 2; se o
erro for menor do que 0,1°C, ir para a etapa 8; do contrario voltar para a etapa 3 com um novo

valor inicial da temperatura;
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Etapa 8 — Calcular a presséo de vapor pela equacdo de Antoine utilizando o valor da

temperatura obtida na etapa 6 e calcular as fragdes molares da fase vapor (y;) pela equagao

(3.4);

X; y; P
" A 3.4
i 5 (3.4)
Etapa 9 — Atribuir novos valores para as fragdes molares da fase liquida (x;) e retornar a etapa
2, até obter dados suficientes para a curva de equilibrio.

3.6 Metodologia para o Desenvolvimento do processo

O desenvolvimento do processo foi estruturado da seguinte forma:

- Foi determinada experimentalmente a solubilidade dos solutos no sistema ternario
sulfato de aménio-cloreto de potéassio-agua na temperatura de 25°C.

- Foi determinada a solubilidade dos solutos no sistema quaternario sulfato de amonio-
cloreto de potassio-agua-etanol na temperatura de 25°C, a fim de precipitar o sal sulfato de
potassio, determinar sua pureza e construir o diagrama de fases do sistema.

-Foi desenvolvido o processo de producdo de sulfato de potassio pela aplicacdo de
principios de Engenharia Quimica, balanco de massa, balangco de energia, cristalizacdo,
determinacdo da solubilidade experimental, estimativa dos dados de equilibrio liquido-
vapor (ELV) e pela aplicacdo de principios de Engenharia Econémica, através da analise
econdmica do processo.

- O cristalizador € alimentado com a solugdo saturada, a fim de minimizar o custo do
processo em relacdo & quantidade de &gua utilizada. A solubilidade na entrada do reator
(cristalizador) utilizada no desenvolvimento do processo foi obtida experimentalmente e o
modelo de Bromley multicomponentes foi utilizado para estimar essa solubilidade, a fim
de analisar a viabilidade do modelo em relagdo a solubilidade experimental. Esse modelo
foi escolhido por estimar de forma mais satisfatéria os dados da solubilidade do sistema

ternario agua-sulfato de aménio-cloreto de potassio na temperatura de 25°C.

Na Figura 3.3 esta apresentada o esquema para o desenvolvimento do trabalho.
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Figura 3.3: Representacdo esquematica do desenvolvimento do trabalho.

Gurva de calibrag§o>7 Solubilidade —@étodo isotérmico)

Comportamento

C Coeficiente de Modelos Polimérfico
atividade ) Termodindmicos
\Gifragéo de raios- X)

Diagrama
de Fases

Processo
Quimico

Fonte: Acervo Pessoal

O sistema de equagbes que constituem o balanco de massa das correntes do processo
foi resolvido utilizando a planilha do Microsoft Office Excel® 2010. As consideractes
assumidas para a resolucdo das equacdes sdo:

- a solubilidade dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de amonio foi
determinada experimentalmente a 25°C.

- a solubilidade dos solutos no sistema quaternario agua-cloreto de potassio-sulfato de
amonio-etanol foi determinada experimentalmente a 25°C. A relacéo &gua: etanol utilizada foi
de 2:1 (méssica), pois quantidades maiores de etanol ndo apresentaram alteracGes
significativas no rendimento da reacdo (Ensaio 3) e aumenta o custo proveniente da sua
recuperagdo no processo.

- 0 sOlido ¢é formado pelos sais sulfato de potassio (97% pureza) e cloreto de amobnio. A
pureza representa a razdo da quantidade de sulfato de potassio presente no solido
(determinada pela analise quimica dos ions presentes na fase solida) e a massa total de sélido

precipitado.
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- a umidade foi calculada pela equagéo (3.5) (SAMPAIQ; da SILVA, 2007).

. massado s6lido Umida - massado sélido seca
Umidade = " (3.5)
massado solido Umida

- a concentracdo das correntes de entrada e saida do tanque pulméo onde se faz adicdo de
etanol fresco no processo (make-up de etanol) é igual a: fracdo molar de etanol = 0,860 e
fracdo molar de 4gua = 0,140.

A temperatura da reacdo no reator (cristalizador) € igual a 25°C (temperatura do
experimento realizado).

O calor de reacdo foi calculado pela equacéo (3.6), utilizando os dados presentes na
Tabela 3.2 (MALONEY, 2008). A reacéo (3.7) descreve a producdo de sulfato de potéssio na

temperatura de 25°C e é realizada em uma Unica etapa no cristalizador.

AH cczo= D AH L ogios = O AH reagentes (3.6)
(NH,),SO, + 2 KCl «29wendl i .50, +2 NH,Cl (3.7)
sendo:

AH | oqu0s = €Ntalpia padrao de formagdo dos produtos;

AH = entalpia padréo de formagdo dos reagentes.

reagentes

Tabela 3.2: Entalpia padrdo de formagdo dos componentes na temperatura de 298,15 K, onde

(ag.) significa aquoso e (s.) solido.

Componentes Entalpia de formacédo padrédo
(kcal-mol™)
sulfato de amonio (ag.) - 279,330
cloreto de potéssio (aq.) - 100,164
sulfato de potassio (s.) - 342,650
cloreto de aménio (aq.) - 71,200

Fonte: Maloney, 2008.
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O calor de reacdo foi utilizado no célculo da energia necesséaria de ser retirada, sob a
forma de calor, durante o processo de cristalizacdo, calculado pela equacéo (2.108), utilizando
agua fria, entre 10°C e 45°C (TURTON et al., 2012).

A equacéo (3.8) apresenta o volume da batelada.

volumeda batelada = massado K,SO,

(3.8)

psolugéo

sendo:

Psoicao = densidade da solugdo.

A densidade da solucdo liquida foi determinada pelo densimetro (Densito 30 PX
Mettler Toledo, Japio, precisdo + 0,001 g-em™). A densidade da solucéo liquida foi utilizada
no célculo do volume do reator (cristalizador).

A equacgdo (3.9) apresenta o volume do reator, arbitrado em 80% do volume da
batelada.

volume do reator — volume da batelada (3.9)

0,8

A equacdo (3.10) apresenta a altura do reator (WALAS, 1990).
H=2D, (3.10)

A equacdo (3.11) apresenta o diametro do reator.

1
2 (Volume do reator) )3
D, = -

(3.11)
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A equacdo (3.12) apresenta a area do reator.

2
Area=" D;
4

(3.12)

Neste trabalho utilizou-se 0 método de McCabe-Thiele para determinar o nimero de
pratos teodricos da coluna de destilacdo, utilizando os dados de equilibrio liquido-vapor (ELV)
do sistema etanol-agua na pressao de 1 atm (KURIHARA; NAKAMICHI; KOJIMA, 1993).

No dimensionamento da coluna de destilacdo desconsiderou-se a presenca dos sais
cloreto de amonio e sulfato de potéssio na coluna de destilacdo por motivo de seguranca no
projeto do equipamento, sendo baixa a concentragdo dos sais na corrente de alimentacdo da
coluna de destilacdo e, como eles sdo ndo volateis, sé estdo presentes na coluna no estagio de
alimentacdo e em estagios inferiores. Como o numero de estagios tedricos na coluna de
destilacdo sem a presenca de sal é maior, o projeto usando informacédo do equilibrio sélido-
liquido (ELV) sem a presenca do sal é conservador e leva a um maior custo do equipamento,
se comparado a um projeto que consideraria a presenca do sal nos estagios de alimentacao e
inferiores. A pressdo total da coluna de destilacdo foi considerada igual a 1 atm. A razédo de
refluxo utilizada no desenvolvimento do processo € igual a 1,35 Ryninima (SEADER; HENLEY
ROPER, 2011). Geralmente a raz&o de refluxo 6tima, que leva ao menor custo total, situa-se
no intervalo 1,20 Rminima - 1,50 Rminima- O custo total (soma do custo fixo e dos custos
operacionais) necessita passar por um ponto de minimo, esse ponto é a razao de refluxo étima
(TREYBAL, 1980% apud BENITEZ, 2009).

A razdo de refluxo minima foi determinada graficamente, tracando a reta de operacao
da secgéo de retificagdo tangente a curva de equilibrio liquido-vapor (pinch point) do sistema
etanol-agua, partindo da fragdo molar do destilado até o eixo da fracdo molar de etanol na fase
vapor. A temperatura da corrente de alimentagdo na coluna de destilacdo foi considerada igual
a 60°C.

Na Tabela 3.3 estdo apresentadas as fracdes molares da agua e do etanol na

alimentacdo da coluna de destilacdo, no destilado e no produto de fundo, desconsiderando a

presenca do sais cloreto de amonio e sulfato de potassio, sendo X, a fragdo molar da

*»TREYBAL, R. E. Mass Transfer Operations. 3" ed., MacGraw-Hill, New York, 1980.
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alimentagdo, x,a fracdo molar do destilado e x,, a fragdo molar referente ao fundo da coluna

de destilacéo.

Tabela 3.3: Fragbes molares dos componentes na alimentagdo (), destilado (x,) e do

fundo (x,, ) da coluna de destilagéo.

Componentes X, Xp Xy
etanol 0,276 0,860 0,010
agua 0,724 0,140 0,990

A viscosidade foi calculada pela equacdo (2.126) utilizando a temperatura média da
coluna. Os parametros utilizados nessa equacdo sdo apresentados na Tabela (3.4) (KOREA
THERMOPHYSICAL PROPERTIES DATA BANK, 2015). A volatilidade relativa média

(&¢qi2) TOi calculada pela média geométrica, definida pela equacdo (3.13) (WANKAT, 2012).

O expoente % é utilizado quando a volatilidade relativa ndo é constante (BENITEZ, 2009).

1
Amedia = (afundo atopo) 2 (313)

Tabela 3.4: Parametros utilizados no calculo da viscosidade.

Componentes A B C D
etanol -6,21 1614 0,00618 -0,00001132
agua -24,71 4209 0,04527 -0,00003376

Fonte: Korea Thermophysical Properties Data Bank, 2015.

A eficiéncia foi calculada pela correlagdo de O’Connell, definida pela equacédo (2.125)
(WANKAT, 2012).

O espacamento entre os pratos foi considerado igual a 24 pol (0,6096 m) (CALDAS et
al., 2003).

O didmetro foi calculado pela correlacdo de Fair, definida pela equagdo (2.146)
(CALDAS et al., 2003).
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A Tabela 3.5 apresenta os dados da presséo critica ( P,), temperatura critica (T,) e do

fator acéntrico (@ ) do etanol e da &gua (ABBOTT; SMITH; VAN NESS, 2005) utilizados no
calculo da tensao superficial (o ) (POLING; PRAUSNITZ; O’CONNELL, 2004).

Tabela 3.5: Dados da pressdo critica (P,) , temperatura critica (T, ) e do fator acéntrico (o)

do etanol e da agua.

Componentes P, / bar T, /K o
etanol 61,48 5139 0,645
agua 220,55 647,1 0,345

Fonte: Abbott, Smith e Van Ness, 2005.

A temperatura do topo e do fundo da coluna foi calculada pelo modelo UNIQUAC. A
entalpia da alimentacéo foi calculada desconsiderando a presenca dos sais (cloreto de amonio
e sulfato de potéassio) na fase liquida e na fase vapor uma vez que o sal ndo é volatil e na fase
liquida a sua contribui¢do no balango de energia é pequeno comparado com a do componente
mais volatil.

A equacdo (3.14) apresenta a equacdo de Antoine, utilizada na obtencdo dos dados de
equilibrio liquido-vapor e na equacdo de Clausius-Clapeyron, equacdo (2.118), para
determinar a entalpia de vaporizacdo do componente puro. Na Tabela 3.6 estdo apresentados
os valores dos parametros utilizados na equacdo de Antoine (ABBOTT; SMITH; VAN NESS,
2005).

B

In Pisa /(kPa.) = A'W (314)

Tabela 3.6: Valores dos parametros da equacéo de Antoine.

Componentes A B C

agua 16,3872 3885,70 230,170
etanol 16,8958 3795,17 230,918
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A equacdo (3.15) apresenta a entalpia molar da fase vapor do componente puro. A
entalpia € calculada pela integracdo da equacao.

dH; =CpJ dT (3.15)

A equacdo (3.16) apresenta a correlacdo da capacidade calorifica molar da fase vapor

(C;?i). Na Tabela 3.7 estdo apresentados os parametros utilizados na equacdo (ABBOTT;

SMITH; VAN NESS, 2005), sendo R a constante universal dos gases ideais e T a temperatura

em K.
C:fi =R(A+BT +CT?+DT '2) (3.16)

Tabela 3.7: Pardmetros da capacidade calorifica molar da fase vapor.

Componentes A 10°B 10°C 10°D Intervalo de He
i
Temperatura
P (3-mol™)
(K)
etanol - 3,518 20,001 - 6,002 0 298,15 — 1500 -235,1
agua 3,470 1,450 0 0,121 298,15 - 2000 -242,0

A entalpia de mistura foi desprezada no célculo da entalpia da solucéo e da entalpia de
vaporizacdo. A equacdo (3.17) apresenta a capacidade calorifica da solucdo. Na Tabela 3.8
estdo apresentadas as equacdes utilizadas no calculo da capacidade calorifica molar padréo
dos componentes.

Co =% Cy, (3.17)

X; = fracdo molar do componente;

C,; = capacidade calorifica do componente puro.
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Tabela 3.8: Capacidade calorifica molar padrdo dos componentes, sendo que I. significa
liquido, v. significa vapor e s. significa solido.

Componentes Capacidade calorifica molar padréo

n
. Cc
etanol (1. ?p:33,866 ~172,60-107°T +349,17 -10°°T?

etanol (v.)" C, B o
?:3,518 +20,001-10°T - 6,002 -10™°T

agua (1.)" C

gua (1 Ep =8,712 +1,25-10°T - 0,18 -10°T 2

agua (v.)"

Cp -3 51T -2
R- 3,470 +1,450 -10°T + 0,121 -10°T

cloreto de amonio (s.)" C, 3
R =5,939 +16,105 -10°T

sulfato de potassio (s.)' 131,46
cloreto de potassio (s.)' 51,30
sulfato de aménio (s.)™ 187,49

" Obtido em Kim e Seinfeld (1995), sendo a sendo C, em (3-(mol-K)™);
™ Obtido em Kim, Seinfeld e Saxena (1993), sendo C, em (J-(mol-K)™);

" Obtido em Abbott, Smith e Van Ness (2005), sendo C, em (J-(mol-K)™).

No condensador da coluna de destilagdo foi suposta a utilizacdo de &gua de
resfriamento como fluido de servigo, entrando a 32,2°C e saindo a 48,9°C (DOUGLAS,
1988). O material de construcéo do condensador foi considerado ago carbono.

O valor do coeficiente global de transferéncia de calor (U) referente aos fluidos que

passam no trocador de calor utilizado para aquecer a solugcdo na entrada da coluna de

destilacdo foi adotado como sendo igual a 2750 [ ) O coeficiente global de

m?°

transferéncia de calor para o condensador da coluna de destilacdo foi suposto igual a 750

W . . .
[Z—OC , enquanto que esse coeficiente para o trocador de calor utilizado para resfriar a
m
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solugdo que sai do topo da coluna de destilacdo foi adotado como sendo igual a 500

( \2N )(SINNOTT, 2005).
m<°C

A equacdo (3.18) apresenta a temperatura de saida no trocador de calor do fluido de
servico (resfriamento), sendo a temperatura em Kelvin (K). O fluido de servico no trocador de
calor (resfriamento) foi considerado agua fria, entrando a temperatura de 15°C. A capacidade

calorifica da agua foi calculada na temperatura de 15°C pela equacdo (3.19), sendo C, em

(J-(mol-K)Y) (ABBOTT; SMITH; VAN NESS, 2005).

Q
Toiwa =T +| —— 3.18
saida entrada (m Cp ( )
C
E” =8712+1,25-10°T -0,18 -10°T? (3.19)

A equacdo (3.20) apresenta a entalpia de vaporizacao da solugdo, desconsiderando a

presenca dos sais. O calor de mistura foi desconsiderado.
AH v =AH a!\;ua Xégua +AH :t/anol Xetanol = ﬁ“ (320)

A éarea de transferéncia de calor no refervedor da coluna de destilacdo é calculada pela

hB;tuz (DOUGLAS, 1988).

equacdo (2.149), considerando que U AT, =11,250

refervedo

O material de construcao do refervedor foi considerado ago carbono.

A equacdo (3.21) apresenta a vazdo do fluido de servico referente ao trocador de calor

(aquecimento) e a equacado (3.22) para o trocador de calor (resfriamento).

Q

M fligoservigo = 3.21
fluidoservigo AH :midosewiqo ( )
rhfluidoservi(;o = hL (322)

fluidoservico
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sendo:

M fuigoservico = VaZa0 do fluido de servico;

Q = taxa de transferéncia de calor;

AH v

fluido servigo

= entalpia de vaporizacédo do fluido de servico;

N fwioservico = ENtalpia da fase liquida do fluido de servigo.

No dimensionamento da coluna de destilagdo foi feita a hipGtese que a corrente de
alimentacdo continha apenas etanol-agua, ou seja, desconsiderou-se a presenca dos sais
cloreto de amonio e sulfato de potassio na coluna de destilacdo, mas no balango de massa do
processo foi considerada a presenca de cloreto de aménio e sulfato de potassio. No balango de
massa do desenvolvimento do processo de producdo de sulfato de potassio ndo é possivel
considerar todos os valores das vazbes de todos 0s componentes em todas as correntes
calculadas sem a presenca de cloreto de amonio e sulfato de potassio para a coluna de
destilacdo, pois se assim o fosse, por balanco de massa ndo teria como resolver as equacdes.
Portanto, foi assumido o valor da vazdo de destilado calculada no dimensionamento da coluna
de destilacdo sem a presenca de cloreto de aménio e sulfato de potéssio. As vazbes da
alimentacdo e do produto de fundo da coluna de destilacdo do desenvolvimento do processo
de producdo foram obtidas pelo balan¢o de massa considerando a influéncia do cloreto de

amonio e do sulfato de potassio no processo de producao.

3.6.1 Bare module cost do cristalizador e da coluna de destilacéo

A equacéo (3.23) apresenta o custo de compra dos equipamentos (C;? ) (TURTON et
al., 2012).

log,, CS =K, +K,; log,, (A) + K, (lOglo(A))2 (3.23)
sendo:

A = parametro referente a capacidade ou tamanho do equipamento;

K, = parametro utilizado para cada tipo de equipamento.
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A equacdo (3.24) apresenta o fator referente a pressdo para 0s vasos de processo
horizontal e vertical com espessura maior do que a espessura minima e pressédo de operacdo
maior do que -0,5 bar.

; E)P9+1)D2 LCA

e = (2)(944)(O, )t—(l, (P+1) (3.24)
sendo:
C.A =tolerancia a corrosdo igual a 0,00315 m;
D = didametro do vaso;
P = presséo de operacdo em bar;
t.mma = €SPessura minima admissivel para o vaso igual a 0,0063 m.

A equacdo (3.25) apresenta o Bare module cost.
Cen =C; (B, +B,F,F) (3.25)

sendo:

B, = constante;
B, = constante;
F., = fator referente ao material;

F, = fator referente a pressédo para os vasos de processo horizontal e vertical.

O fator referente ao material para a coluna de destilacdo é igual a 3,11 e para o
cristalizador (reator) é igual a 1,00.

Na Tabela 3.9 estdo apresentados os valores dos parametros utilizados no calculo do
custo de compra do equipamento e as constantes utilizadas no calculo do Bare module cost do
cristalizador e da coluna de destilacdo (TURTON et al., 2012). O material de construgéo
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considerado para o cristalizador foi aco carbono e para a coluna de destilacdo foi aco
inoxidavel.

Tabela 3.9: Valores dos parametros (K,,K,e K,) e das constantes (B, e B,) utilizadas no

cristalizador e na coluna de destilacéo.

Parametros Cristalizador Coluna de destilacao
K, 4,1052 3,4974

K, 0,5320 0,4485

K, -0,0005 0,1074

B, 2,25 2,25

B, 1,82 1,82

Fonte: Turton et al., 2012.

3.6.2 Bare module cost dos pratos perfurados da coluna de destilacao

O material de construcdo considerado para os pratos da coluna de destilacdo foi ago

inoxidavel e o fator relacionado ao material (F, ) é igual a 1,83. A equagdo (3.26) apresenta o

fator de quantidade para os pratos (F,), considerando o numero de pratos (N) menor do que

20. Se o numero de pratos for maior do que 20 o fator de quantidade (F,) é igual a 1,00.

2
F, =0,4771+0,08516log (N)-0,3473(log (N)) (3.26)
A equacéo (3.27) apresenta o Bare module cost.
Cem =C; NF,F, (3.27)
Na Tabela 3.10 estdo apresentados os valores dos parametros utilizados no calculo do

custo de compra dos pratos da coluna de destilagdo (TURTON et al., 2012). O custo de

compra do equipamento (Cg) foi calculado pela equacao (3.23).
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Tabela 3.10: Valores dos parametros (K, ,K,e K,) utilizado no calculo do Bare module cost

dos pratos da coluna de destilacéo.

Parametros Pratos
K, 2,9949
K, 0,4465
K, 0,3961

Fonte: Turton et al., 2012.

3.6.3 Bare module cost referente ao condensador e refervedor

A equacdo (3.28) apresenta o Bare module cost referente ao condensador e ao
refervedor (TURTON et al., 2012).

Cw:cﬂ&+@aﬁ)

(3.28)

sendo:
B, = constante;
B, = constante;
F,, = fator referente ao material, sendo F, =100 (BAASEL, 1976);
F, = fator referente a presséo, sendo F, =1,00, calculado pela equagéo (3.29).

O material de construgdo do condensador e do refervedor foi ago carbono.

A equacdo (3.29) apresenta o fator referente a presséo.
IOglO p = Cl + Cz IOglO (P) + C3 (IOglo (P))2 (3.29)

sendo:

C,, C,e C, = parametros dependentes da pressdo de operagdo, C, =C, =C, =0para P<5

bar;



116

P = presséo de operacdo em bar.

A equacéo (3.30) apresenta o custo de compra (C;’ ).

Cy =C, Area (3.30)

sendo:

C, = custo de compra por unidade de area de transferéncia de calor, obtido no grafico

presente no Apéndice A (TURTON et al., 2012).

O namero de operadores por turno (N, ) foi calculado pela equacdo (3.31) (TURTON

et al., 2012), considerando 3 turnos de 8 horas por dia e o custo de cada operador foi

considerado igual a R$ 12,5 por hora.

No. =(6,29+3L70P* +0,23N,)"° (3.31)

sendo:

P = numero de etapas do processo que envolve o manuseio das particulas sélidas, transporte,
distribuicdo e controle do tamanho das particulas, cristalizador, centrifugas e secador, sendo
arbitrado o valor igual a 3;

N,, = nimero de etapas do processo que ndo envolve o manuseio das particulas sdlidas,

compressores, torres, reatores e trocadores.

O namero de etapas do processo que nao envolve o manuseio das particulas sélidas foi

calculado pela equacdo (3.32).

N,, =D equipamentos (3.32)
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Foi considerado para o célculo de N, a coluna de destilacéo, os trocadores de calor e

np
0 primeiro tanque pulmao, sendo N, = 4. Para o calculo de P foi considerado o cristalizador e

os filtros, e portanto P = 3.

3.7 Metodologia para a analise econdmica do processo

Os métodos de rentabilidade utilizados para avaliar economicamente o projeto deste
trabalho sdo: Critério do Periodo de Recuperagdo do Investimento (PRI ou Payback Period) e
Critério do Valor Presente Liquido (VPL). A analise econdmica para a planta quimica de
processamento sélido-fluido foi realizada utilizando a planilha do Microsoft Office Excel®
97-2003 (Cost and Evaluation) (PETERS; TIMMERHAUS, 1991). O tempo de vida do
processo foi considerado igual a 10 anos.

O método de rentabilidade Critério do Periodo de Recuperacao do Investimento (PRI
ou Payback Period) foi calculado considerando a depreciacdo linear e desconsiderando o
valor do dinheiro no tempo.

O método de rentabilidade Critério do Valor Presente Liquido (VPL) foi calculado
pelas seguintes consideracfes , descritas a seguir.

- considera-se o valor do dinheiro no tempo (time value of money) relacionado ao
fluxo de caixa descontado no final de cada ano (annual end of year) com as seguintes
consideracdes:

- fator discreto de pagamento referente ao valor presente com a taxa de interesse
efetiva igual a 12% ao ano (PETERS; TIMMERHAUS, 1991);

- depreciacdo linear.

A Tabela 3.11 apresenta o preco de cada componente presente no processo referentes a
exportacdo (ALICEWEB, 2015) e importacdo (ALIBABA, 2015). Na Tabela 3.12 estdo
apresentados os precos das utilidades (TURTON et al., 2012) atualizados pelo indice de custo
Chemical Engineering para 0 més de Agosto de 2015. O indice de custo utilizado foi da
Chemical Engineering e seu valor para 0 ano de 2001 é igual a 394 (TURTON et al., 2012) e
para Agosto de 2015 é igual a 553,9 (CHEMICAL ENGINEERING, 2015). A &agua de
resfriamento foi utilizada como fluido de servigo no condensador, o vapor foi utilizado como

fluido de servico no refervedor e no trocador de calor (aquecimento). A agua fria foi utilizada
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no cristalizador e no trocador de calor (resfriamento). A conversdo dos custos norte-
americanos para custos brasileiros foi feita utilizando o indice Big Mac de Dezembro de 2015
e o valor é igual a 2,82 (BIG MAC INDEX CONVERTER, 2015).

Tabela 3.11: Preco de cada componente presente no processo referentes a exportacdo e

importacéao.
Componentes R$-kg™! R$-kg™?
Exportacdo ° Importagéo P

etanol 2,360 2,291
cloreto de aménio 2,100 0,310
sulfato de aménio 0,963 0,426
cloreto de potassio 1,340 0,296
sulfato de potassio 6,270 1,832

° Obtido em: ALICEWEB, 2015; P Obtido em: ALIBABA, 2015.

Tabela 3.12: Preco das utilidades (TURTON et al., 2012) atualizado pelo indice de custo

Chemical engineering.

Utilidades Descricdo R$/MJ
agua de resfriamento (30 —45)°C 0,00140342
agua-fria (10 — 45)°C 0,01756257
vapor 5 bar e 160°C 0,05264805

O vapor utilizado foi obtido da Tabela 8.3 do livro: Analysis, synthesis, and design of
chemical processes. 3 ed., Prentice Hall (TURTON, R. et al., 2012). A analise econémica do

processo foi realizada utilizando o preco de importagdo de cada componente.
3.7.1 Anélise de sensibilidade

O grau de risco e a identificacdo das variaveis criticas do processo de producdo de
sulfato de potassio foram avaliados pela analise de sensibilidade. A analise de sensibilidade
foi realizada observando a influéncia da variacdo de uma variavel do processo em relacéo as
outras variaveis fixas. As varidveis criticas sdo aquelas que causam grande variagdo nos
pardmetros econdmicos do investimento quando submetida a uma pequena variacdo de
valores (ENCARNAGCAO, 2008).
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A analise de sensibilidade realizada neste trabalho sao:

- Avaliacdo da sensibilidade quanto a variacdo da capacidade de producao da planta,
passando de 95 mil toneladas anuais (valor nominal) para 55 mil toneladas anuais;

- Avaliagdo da sensibilidade quanto ao preco de cada componente, considerando o
preco de venda (exportacdo, Tabela 3.11) tanto para os reagentes quanto para os produtos,
para a capacidade de producédo da planta igual a 95 mil toneladas anuais (valor nominal) e 55
mil toneladas anuais;

- Avaliacdo da sensibilidade quanto ao preco de cada componente, considerando 0s
maiores precos da Tabela 3.11 para os produtos (precos de venda) e 0S menores precos para
0s reagentes (preco de importacdo), para a capacidade de producdo da planta igual a 95 mil
toneladas anuais (valor nominal) e 55 mil toneladas anuais;

- Avaliacdo da sensibilidade quanto ao preco do vapor (preco da utilidade),
considerando a lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade vapor, para a
capacidade de producdo da planta igual a 95 mil toneladas anuais (valor nominal) e 55 mil
toneladas anuais, considerando todos o0s casos de pre¢os para as matérias-primas e produtos.

- Mudanca na razdo de refluxo da coluna de destilacdo, passando de 1,35 para 1,20
vezes a razdo de refluxo minima, considerando o pre¢o do vapor obtido no livro do Turton et
al. (2012) e a partir da lenha em tora como combustivel. Foram analizados os preco de cada
componente, considerando o preco de venda (importacdo e exportacdo, Tabela 3.11) tanto
para 0s reagentes quanto para os produtos e os maiores precos da Tabela 3.11 para 0s
produtos (pregos de venda) e 0s menores pre¢os para o0s reagentes (preco de importacao) para
a capacidade de producdo da planta igual a 95 mil toneladas anuais (valor nominal) e 55 mil
toneladas anuais.

- Mudanga na relacdo agua:etanol no cristalizador para a capacidade de producdo da
planta igual a 95 mil toneladas anuais (valor nominal) e 55 mil toneladas anuais, considerando
0 preco do vapor obtido no livro do Turton et al. (2012) e a partir da lenha em tora como
combustivel. Foram analizados os preco de cada componente, considerando o preco de venda
(importacdo e exportacdo, Tabela 3.11) tanto para os reagentes quanto para 0s produtos e 0s
maiores precos da Tabela 3.11 para os produtos (precos de venda) e 0S menores precos para
0s reagentes (preco de importacdo) e razdo de refluxo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo

minima.
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4. RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 Estudo Termodinamico do Equilibrio sélido-liquido

4.1.1 Determinacao da solubilidade dos solutos nos sistemas binarios

A solubilidade dos solutos nos sistemas binarios agua-cloreto de potéssio e agua-
sulfato de amonio na temperatura de 25°C foi determinada, a fim de comparar com os dados
de solubilidade desses sistemas existentes na literatura (SEIDELL, 1919) e validar o método
experimental utilizado na determinacéo da solubilidade (Capitulo 3, itens 3.2.1.2 e 3.2.1.3).
Nas Tabelas 4.1 e 4.2 estdo apresentados os resultados utilizando o método da diferenca de
massa. A fracdo massica experimental apresentada nas tabelas é a fracdo massica média, ou
seja, a média dos resultados obtidos em cada ensaio realizado. O desvio relativo médio
(DRM ) e calculado pela equagdo (4.1) e o desvio padrdo médio (omedio) pela equacéo (4.2). A
solubilidade experimental de cada ensaio representa a quantidade de cada soluto dissolvido

em 100 gramas de agua, sendo apresentada em fracdo massica de soluto.

Z|Wexperimeml - Wliteratura|

DRM — % — Wliteratura | (41)

p NP

sendo:

Wexperimenat = SOlUDIlidade experimental;

Wiierawra = SOlUDIlidade existente na literatura;
DR = desvio relativo;

Np = ndmero de ensaios realizados.

1

_ (Wexperimenenl - Wme’dia)
O medio = E

4.2
= (4.2)



121

onde:

_ solubilidade experiment al de cada ensaio

Wingdia = N (4.3
p

sendo:

Weyperimeral = SOlUDIlidade experimental;

nedia = SOlubilidade experimental média;
N, =numero de ensaios realizados;

O medio = desvio padrdo médio.

Tabela 4.1: Solubilidade do soluto no sistema binario agua-cloreto de potassio na
temperatura de 25°C determinado pelo método da diferenca de massa, sendo w a solubilidade
experimental média do cloreto de potassio (fracdo massica de cloreto de potassio), DRM 0
desvio relativo médio (%) e omedio 0 desvio padrdo médio (%), lit. e exp. significam literatura

e experimental.

w KCI exp. w KCl lit. DRM (%) Gmédio (%)

0,263 0,262 0,71 0,26

Tabela 4.2: Solubilidade do soluto no sistema binario dgua-sulfato de amdnio na temperatura
de 25°C determinado pelo método da diferenca de massa, sendo w a solubilidade experimental
média do sulfato de aménio (fragdo massica de sulfato de aménio), DRM o desvio relativo

médio (%) e omedio 0 desvio padrdo médio (%), lit. e exp. significam literatura e experimental.

w (NH4),S0, exp. w (NH4),S0, lit. DRM (%) Gmedio (%)

0,432 0,434 0,45 0,04

A determinacdo da solubilidade dos solutos pelo método da diferenca de massa
apresenta como desvantagem a retencdo da dgua mée presente no solido na etapa de secagem,
pois ndo foi realizado a lavagem do sélido obtido para a retirada da agua mae.

A solubilidade dos solutos nos sistemas binarios agua-cloreto de potassio e adgua-sulfato de
amonio na temperatura de 25°C também foi determinada pelo método da curva de calibracéo

(pelo indice de refracdo). Nas Tabelas 4.3 e 4.4 estdo apresentados os resultados da
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solubilidade desses sistemas e as Figuras 4.1 e 4.2 apresentam a relacdo entre o indice de

refracdo (média) e a fragdo méssica (média) na temperatura de 30°C.

Tabela 4.3: Solubilidade do soluto no sistema binario agua-cloreto de potassio na
temperatura de 25°C determinado pelo método da curva de calibracdo, sendo IR o indice de
refracdo (média) e w a solubilidade experimental média do cloreto de potéssio (fragdo méssica
de cloreto de potassio), DRM 0 desvio relativo médio (%) e omsdgio O desvio padrdo médio (%),

lit. e exp. significam literatura e experimental.

IR (30°C) Omedio (IR) /% w KCI exp. w KCl lit. DRM (%)  Omedio (W) / %

1,3688 0,04 0,270 0,262 3,20 0,29

Figura 4.1: Relacdo entre o indice de refracdo (IR) e a fracdo massica do cloreto de potassio

na temperatura de 30°C.

1,37
1,365 4

y=01361x+1,332
R =0,909%95

1,36 -
1,355 -
IR 135 -
1,345 -
1,34 -
1,335 -

1,33 T T T T
a 0,05 a1 0,15 a,2 0,25 a3

fracdo massica KCI

Tabela 4.4: Solubilidade do soluto no sistema binario agua-sulfato de amonio na temperatura
de 25°C determinado pelo método da curva de calibracdo, sendo IR o indice de refracdo
(média) e w a solubilidade experimental média do sulfato de amonio (fracdo massica de
sulfato de amonio), DRM o desvio relativo médio (%) e omedgio 0 desvio padrdo médio (%), lit.

e exp. significam literatura e experimental.

IR (30°C)  Omedio (IR) /%  w (NH4),S0,exp.  w (NH4),SO, lit. DRM (%) OGmedio (W) / %

1,3974 0,03 0,429 0,434 1,02 0,20
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Figura 4.2: Relagdo entre o indice de refragdo (IR) e a fracdo massica do sulfato de amdnio
na temperatura de 30°C.
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Os resultados presentes nas Tabelas 4.1 a 4.4 mostram que a solubilidade determinada
pelo método da diferenca de massa apresentou menor desvio relativo méedio em relagcdo ao
método da curva de calibragcdo para os sistemas agua-cloreto de potassio e agua-sulfato de
amonio. O Apéndice B apresenta o desvio padrdo médio referente aos dados da curva de

calibracéo.

4.1.2 Determinacao da solubilidade dos solutos no sistema ternério

A solubilidade dos solutos nas solucdes (5%, 10%, 15% e 20% (massa)) de cloreto de
potéssio com adicdo de excesso de sulfato de aménio e das solucdes (5%, 10%, 15% e 20%
(massa)) de sulfato de amonio com adicéo de excesso de cloreto de potéssio foi determinada
pelo método da curva de calibragdo (método sintético) na temperatura de 25°C.

4.1.2.1 Solubilidade das solugdes (5%, 10%, 15% e 20%) de cloreto de potéssio com
adicdo de excesso de sulfato de aménio a 25°C

Na Tabela 4.5 estdo apresentados os resultados da solubilidade a 25°C das solugdes
(5%, 10%, 15% e 20% (massa)) de cloreto de potassio com adicdo de excesso de sulfato de
amonio (quantidade de sulfato de aménio que excede a solubilidade da solucéo) e o valor do

indice de refracdo (média). A solubilidade (fracdo massica (média)) do sulfato de aménio foi
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calculada pela equacdo da reta de calibragdo do refratbmetro através da extrapolacdo dos
dados. Os dados das solugdes contendo (10%, 15% e 20% (massa)) de cloreto de potéssio
apresentaram a maior extrapolacdo. A solugdo contendo 15% KCI apresentou o maior desvio
padrdo médio. Os resultados da composicdo quimica da fase solida de cada solucédo
apresentaram incoeréncia e a solubilidade das solu¢Ges ndo foi corrigida. O aumento da
concentracdo da solucdo inicial do sal diminui o indice de refracdo, com exce¢do da solucéo
contendo 20% de cloreto de potéssio e diminui a solubilidade do sal adicionado. O indice de
refracdo (média) a 30°C obtido da solucdo binaria referente ao sistema agua-cloreto de
potassio, no equilibrio, na temperatura de 25°C é igual a 1,3688, portanto, a medida que
aumenta a concentracdo de cloreto de potassio na solugdo, o indice de refracdo se aproxima
do indice de refracdo da solucdo binéria. O Apéndice B apresenta o desvio padrdo medio

referente aos dados da curva de calibracdo.

Tabela 4.5: Resultados experimentais da solubilidade a 25°C das solucdes (5%, 10%, 15% e
20% (massa)) de cloreto de potassio com adicdo de excesso de sulfato de aménio em 100
gramas de agua, do indice de refracdo (IR) a 30°C das solucGes, sendo w a solubilidade
experimental média do sulfato de aménio (fragdo massica de sulfato de amonio) e omedio O

desvio padrdo médio.

SOIU(}GeS IR O médio (lR) [ % W (NH4)2804 O médio (W) [ %
5% KCI 1,3950 0,02 0,380 0,14
10% KCI 1,3750 0,02 0,201 0,14
15% KCI 1,3740 0,05 0,148 0,34
20% KCI 1,3750 0,03 0,119 0,22

As Figuras 4.3 a 4.6 apresentam as curvas de calibracdo das solugdes (5%, 10%, 15%
e 20% (massa)) de cloreto de potassio com adic¢ao de excesso de sulfato de amonio. As curvas
apresentam a relagdo entre o indice de refragdo (média) e a fragdo maéssica (média) na
temperatura de 30°C. As figuras apresentam o coeficiente de correlacdo muito proximo de 1,
ou seja, 0 modelo linear explica bem as variacGes de y. O coeficiente angular da reta diminui a
medida que aumenta a concentragdo inicial de cloreto de potassio, com exce¢do da solucédo
contendo 15% de cloreto de potassio. A solucao contendo 15% de cloreto de potéssio também
apresenta o menor coeficiente de correlacdo, igual a 0,997. O coeficiente linear da reta

aumenta com o aumento da concentracdo inicial de cloreto de potassio na solucéo.
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Figura 4.3: Relagdo entre o indice de refragdo (IR) e a fracdo massica do sulfato de aménio

na temperatura de 30°C da solugdo inicial contendo 5% de cloreto de potassio.
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Figura 4.4: Relacdo entre o indice de refracdo (IR) e a fragdo massica do sulfato de amdnio

na temperatura de 30°C da solucdo inicial contendo 10% de cloreto de potéssio.
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Figura 4.5: Relagdo entre o indice de refragdo (IR) e a fracdo massica do sulfato de ambnio
na temperatura de 30°C da solugdo inicial contendo 15% de cloreto de potéssio.
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Figura 4.6: Relacdo entre o indice de refracdo (IR) e a fragdo massica do sulfato de amonio
na temperatura de 30°C da solugdo inicial contendo 20% de cloreto de potéssio.
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A Figura 4.7 apresenta o difratograma padrdo de raios X referente ao sulfato de
potéssio segundo a carta cristalogréfica 70-1488.

Figura 4.7: Difratograma padrdo de raios X referente ao sulfato de potassio segundo a carta
cristalografica 70-1488.
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A Figura 4.8 apresenta os difratogramas de raios X referentes as analises dos sélidos
obtidos das solugdes iniciais contendo 5%, 10%, 15% e 20% de cloreto de potassio com

adicéo de excesso de sulfato de amonio.
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Figura 4.8: Difratogramas de raios X dos solidos obtidos das soluges iniciais contendo 5%,

10%, 15% e 20% de cloreto de potéssio com adi¢do de excesso de sulfato de amonio.
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Os difratogramas de raios X apresentam 0s picos de intensidade estreitos, bem
definidos e de alta intensidade, caracterizando um difratograma tipico de estruturas cristalinas
(MARCINIUK, 2012). Os difratogramas das solugdes (10%, 15% e 20%) de cloreto de
potassio com adicdo de excesso de sulfato de amodnio apresentam os angulos 26 proximos. Os
angulos 26 foram verificados no intervalo de 15 e 45. Na solucdo contendo 10% de cloreto de
potéssio as linhas de difracdo estdo localizadas em 26 = 17,56; 21,14; 23,48; 29,48; 30,70;
35,50; 40,72 e 43,00. Na solucdo contendo 15% de cloreto de potéssio estdo localizadas em
20 = 17,69, 21,22; 23,58; 29,56, 30,72; 35,56; 40,78 e 43,24 e na solucdo contendo 20% de
cloreto de potassio estdo localizadas em 26 = 17,64; 21,26; 23,58; 29,58; 30,72; 35,58; 40,80
e 43,24. A solucdo contendo 5% de cloreto de potassio apresentou as linhas de difracdo
localizadas em 20 = 16,96; 20,66; 23,18 ¢ 35,78, estando essas linhas de difragdo mais
distantes em comparacédo as solucdes (10%, 15% e 20%) de cloreto de potassio, podendo ser
notado na Figura 4.8.

Os difratogramas de raios X referentes as solug¢des contendo (5%, 10%, 15% e 20%)
de cloreto de potassio com adicao de excesso de sulfato de aménio, apresentado na Figura 4.8,
exibem padrdo semelhante ao sulfato de potéssio, segundo comparacdo com a carta
cristalogréafica 70-1488, apresentada na Figura 4.7. A quantidade de sulfato de potassio
precipitada esta relacionada a concentracdo inicial dos sais cloreto de potassio e sulfato de
amonio na solucdo. Os difratogramas também mostram picos de intensidade relacionados a
precipitacdo de outros sais. Para a solucdo contendo 10% de cloreto de potassio, 0
difratograma de raios X exibe o padrdo semelhante ao cloreto de potissio em 20 = 35,5
segundo comparacdo com a carta cristalografica (carta 78-656). Para a solugdo contendo 20%
de cloreto de potéssio o difratograma de raios X exibe padrdo semelhante ao cloreto de
potassio em 20 = 35,58 segundo comparagdo com a carta cristalografica (carta 78-656) e em
20 = 32,70 o cloreto de amdnio (carta 2-887). O sulfato de potéssio também foi obtido por
Glabisz, Kic e Grzmil (1992) a partir da solugéo inicial contendo 20% (massa) de cloreto de
potassio e 30% (massa) de sulfato de amonio a 20°C.
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4.1.2.2 Solubilidade das solugfes (5%, 10%, 15% e 20%) de sulfato de amonio com
adicdo de excesso de cloreto de potassio a 25°C

Na Tabela 4.6 estdo apresentados os resultados da solubilidade a 25°C das solugdes
(5%, 10%, 15% e 20% (massa)) de sulfato de amonio com adicdo de excesso de cloreto de
potéssio e o valor do indice de refracdo (media) a 30°C. A solubilidade (fracdo maéssica
(média)) do cloreto de potassio foi calculada pela equacdo da reta de calibracdo do
refratbmetro através da extrapolacdo dos dados. A solucdo contendo 10% (NH,4),SO4
apresentou o maior desvio padrdo médio. Os resultados da composicdo quimica da fase sélida
de cada solucdo apresentaram incoeréncia e a solubilidade das solugdes néo foi corrigida. O
aumento da concentracdo da solucdo inicial do sal aumenta o indice de refracdo e diminui a
solubilidade do sal adicionado. O indice de refracdo obtido da solucdo binaria referente ao
sistema agua-sulfato de amonio, no equilibrio, na temperatura de 25°C é igual a 1,3974,
portanto, a medida que aumenta a concentracdo de sulfato de amdnio na solugdo, o indice de
refracdo se aproxima ao indice de refracdo da solucdo binaria. O Apéndice B apresenta o

desvio padrdo médio referente aos dados da curva de calibragéo.

Tabela 4.6: Resultados experimentais da solubilidade a 25°C das solucdes (5%, 10%, 15% e
20% (massa)) de sulfato de aménio com adi¢do de excesso de cloreto de potassio em 100
gramas de agua, do indice de refracdo (IR) a 30°C das solugdes, sendo w a solubilidade
experimental média do cloreto de potéssio (fragdo massica de cloreto de potassio) e omedgio O

desvio padrdo médio.

Solugdes IR Omedio (IR) / % w KCI Omedio (W) / %0
5% (NH,),SO, 1,3670 0,05 0,209 0,39
10% (NH,),SO, 1,3690 0,17 0,175 1,45
15% (NH,)»SO, 1,3710 0,04 0,133 0,36
20% (NH,),SO, 1,3750 0,06 0,105 0,56

As Figuras 4.9 a 4.12 apresentam as curvas de calibragéo das solugdes (5%, 10%, 15%
e 20% (massa)) de sulfato de amonio com adi¢é@o de excesso de cloreto de potassio. As curvas
apresentam a relacdo entre o indice de refracdo (média) e a fracdo massica (média) na
temperatura de 30°C. As figuras apresentam o coeficiente de correlacdo muito proximo de 1,
ou seja, 0 modelo linear explica bem as variagOes de y. O coeficiente angular da reta diminui e
o coeficiente linear aumenta a medida que aumenta a concentracdo inicial de sulfato de

amonio na solucdo O coeficiente de correlacdo variou de 0,999 a 0,9997.
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Figura 4.9: Relacgdo entre o indice de refracdo (IR) e a fragdo méssica do cloreto de potassio

na temperatura de 30°C da solucdo inicial contendo 5% de sulfato de aménio.
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Figura 4.10: Relacdo entre o indice de refracdo (IR) e a fracdo massica do cloreto de potassio

na temperatura de 30°C da solucdo inicial contendo 10% de sulfato de amdnio.
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Figura 4.11: Relacdo entre o indice de refracdo (IR) e a fragdo méassica do cloreto de potassio
na temperatura de 30°C da solucdo inicial contendo 15% de sulfato de amonio.
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Figura 4.12: Relacdo entre o indice de refracdo (IR) e a fragdo massica do cloreto de potassio

na temperatura de 30°C da solucdo inicial contendo 20% de sulfato de amdnio.
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A Figura 4.13 apresenta os difratogramas referentes as analises dos solidos obtidos
das solucdes iniciais contendo 5%, 10%, 15% e 20% de sulfato de aménio com adic¢do de

excesso de cloreto de potassio.
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Figura 4.13: Difratogramas dos s6lidos obtidos das solu¢des iniciais contendo 5%, 10%, 15%
e 20% de sulfato de amdnio com adi¢do de excesso de cloreto de potéssio.
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Na Figura 4.13, os difratogramas das solucdes (5%, 10%, 15% e 20%) de sulfato de
amonio com adicdo de cloreto de potassio apresentam os angulos 26 proximos. Na solugdo
contendo 5% de sulfato de amonio as linhas de difracao estdo localizadas em 20 = 17,68;
21,42; 29,80; 30,82; 35,66; 37,12; 37,88; 40,44; 40,90 e 43,46. Na solucdo contendo 10% de
sulfato de aménio as linhas de difracdo estdo localizadas em 26 = 17,60; 21,28; 29,70; 30,76;
35,60; 37,00; 37,80; 40,34; 40,82 e 43,36. Na solucdo contendo 15% de sulfato de amonio
estdo localizadas em 20 = 17,76; 21,28; 29,64; 30,82; 35,66; 37,00; 37,86; 40,46; 40,88 ¢
43,38 e na solugdo contendo 20% de sulfato de amonio estdo localizadas em 26 = 17,76;
21,44; 29,82; 30,92; 35,74; 37,02; 37,92; 40,42; 40,94 e 43,42.

Os difratogramas de raios X referentes as solugdes contendo (5%, 10%, 15% e 20%)
de sulfato de aménio com adicdo de excesso de cloreto de potassio, apresentado na Figura
4.13, exibem padrdo semelhante ao sulfato de potéssio, segundo comparacdo com a carta
cristalogréafica 70-1488, apresentada na Figura 4.7. A quantidade de sulfato de potassio
precipitada esta relacionada a concentracédo inicial dos sais cloreto de potassio e sulfato de
amonio na solugdo. O sulfato de potéssio também foi obtido por Glabisz, Kic e Grzmil (1992)
a partir da solucédo inicial contendo 20% (massa) de cloreto de potassio e 30% (massa) de
sulfato de amonio a 20°C. O trabalho de Goncharik, Pinaev e Aleksandrovich (1992) mostrou
que a medida que aumenta a concentracdo inicial de sulfato de aménio na solugdo, a
quantidade de sulfato de potassio na fase sélida aumenta. Como apresentado no item 2.3 da
revisao bibliografica, para a precipitacdo do sal sulfato de potassio é mais favoravel a
utilizacdo de cloreto de potassio em excesso do que de sulfato de amdnio em excesso
(ETTOUNEY, 2006).

4.1.2.3 Solubilidade dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de

amonio a 25°C determinada pelo método alternativo

Na Tabela 4.7 estdo apresentados os resultados da solubilidade experimental dos
solutos no sistema ternario agua-sulfato de aménio-cloreto de potéssio a 25°C pelo método
alternativo (método sintético), sequindo procedimento experimental descrito no item 3.2.2.3.
Essa metodologia foi considerada por apresentar uma medida répida na determinacdo da
solubilidade experimental dos solutos. Esse método apresenta como desvantagem a
subestimacdo da solubilidade, sendo que proximo da saturacdo a dissolucdo € lenta
(MYERSON, 2001).
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Tabela 4.7: Solubilidade experimental (média) dos solutos no sistema ternario gua-sulfato
de amonio-cloreto de potéssio na temperatura de 25°C pelo método alternativo, sendo w a

solubilidade experimental média (fracdo massica) e omadgio 0 desvio padrdao médio.

w KCI w (NH4)2304 W Hzo O médio (%)

0,098 0,087 0,815 0,00071

4.1.3 Determinacdo da solubilidade dos solutos no sistema quaternario

O limite de deteccdo dos métodos (descrito na Metodologia, item 3.2.3) para
determinar os ions presentes na fase solida foi de 1%. A Tabela 4.8 apresenta as quantidades
utilizadas de agua, etanol, cloreto de potassio e de sulfato de amonio nos experimentos
realizados para a determinacédo da solubilidade. A quantidade de etanol variou em cada ensaio

experimental.

Tabela 4.8: Quantidades utilizadas de agua, etanol, cloreto de potassio e de sulfato de

amonio, sendo m a massa em gramas.

Ensaios m agua (g) m etanol (g) m KCI (g) m (NH,),SO, (g)
1 205,00 25,01 22,5 19,94
2 205,00 62,44 22,5 19,94
3 205,03 102,82 22,5 19,94
4 205,01 143,52 22,5 19,94
5 205,01 184,52 22,5 19,94
6 205,00 205,00 22,5 19,94
7 205,01 410,02 22,5 19,94
8 205,01 615,04 22,5 19,94

A Tabela 4.9 apresenta a massa de solido precipitado em relacdo a quantidade de
etanol utilizada. Aumentando a quantidade de etanol aumenta-se a quantidade de soélido
precipitado até o ensaio 5. Nos ensaios 6 a 8 ocorrem variages nas massas, que poderiam ser
explicadas devido a massa perdida na filtragdo, lavagem e secagem do solido. A Tabela 4.10
apresenta a solubilidade dos solutos no sistema quaternario agua-cloreto de potassio-sulfato
de amodnio-etanol na temperatura de 25°C. O produto final obtido contém o sal sulfato de
potassio em maior proporcdo em relacdo ao cloreto de aménio, que permanece sollvel por

apresentar maior solubilidade (vide Tabela 2.6).
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Tabela 4.9: Quantidade de solido precipitado em relacdo a quantidade de etanol utilizada,

sendo m a massa em gramas e w a fragdo maéssica de etanol no solvente (dgua-etanol).

Ensaios w etanol no solvente m sdlido (Q)
1 0,109 10,29
2 0,233 18,86
3 0,334 22,24
4 0,412 23,12
5 0,474 24,40
6 0,500 24,03
7 0,667 25,45
8 0,750 24,95

A reducdo da solubilidade pela presenca do etanol na solugédo, efeito salting out,

ocorre pela diminuicdo da hidratacdo dos ions menos sollveis (potassio e sulfato),
precipitando o sal sulfato de potassio (GONCHARIK; PINAEV; ALEKSANDROVICH,

1993).

Tabela 4.10: Solubilidade dos solutos no sistema quaternario agua-cloreto de potassio-sulfato

de amonio-etanol na temperatura de 25°C, sendo w a fracdo méssica.

Ensaios W NH; W so;2 w K* w Cl™
1 0,020 0,036 0,026 0,041
2 0,018 0,016 0,011 0,036
3 0,015 0,010 0,004 0,032
4 0,013 0,010 0,000 0,029
5 0,012 0,004 0,003 0,026
6 0,011 0,004 0,003 0,024
7 0,008 0,002 0,001 0,016
8 0,006 0,001 0,001 0,013

A Tabela 4.11 apresenta a quantidade (em porcentagem) dos ions presentes no sélido

precipitado e a pureza do sulfato de potéssio. A pureza foi determinada através da razdo da

massa de sulfato de potassio presente no sélido precipitado e a massa total de sélido

precipitado (Tabela 4.9). A massa de sulfato de potassio foi obtida pela soma da quantidade

dos ions potéassio e sulfato presentes no sélido precipitado. A porcentagem do ion cloreto €

menor do que 1% e a maior quantidade do ion amonio presente é igual a 2,11%. Portanto, 0s

ions predominantes sdo o sulfato e o potassio. A especificacdo internacional do sulfato de

potassio comercial importado, grau fertilizante, apresenta teor de 50,0% a 52,4% (51,5%
tipico) de K,O e de 1,5% (2,0% tipico) de CI' (SAUCHELLLI, 1963).
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Tabela 4.11: Quantidade (em porcentagem massica) dos ions presentes no sélido precipitado
e a pureza do sulfato de potéssio.

Ensaios % NH," % SO,? % K" % CI Pureza (%)
1 1,85 49,07 48,00 0,48 97,07
2 1,68 51,58 45,56 0,48 97,14
3 1,92 50,32 46,72 0,50 97,04
4 2,05 46,03 51,03 0,49 97,06
5 2,11 52,15 44,07 0,87 96,22
6 2,10 53,47 4352 0,91 96,99
7 1,92 51,94 42,72 0,96 94,66
8 1,35 54,45 44,81 0,19 99,26

As Figuras 4.14 e 4.15 apresentam os difratogramas relacionados ao Ensaio 1. As
fases solidas que apresentam a maior probabilidade de existir sdo o sulfato de potassio (carta

cristalografica 83-681) e o sulfato de amdnio potassio (carta cristalografica 87-2359).

Figura 4.14: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 1, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 0,1219 vezes a massa de agua, comparado com a carta

cristalogréfica (83-681) do sulfato de potéassio.
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Figura 4.15: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 1, em que a massa de

etanol utilizada era igual a 0,1219 vezes a massa de agua, comparado com a carta

cristalogréfica (87-2359) do sulfato de amdnio potassio.
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As Figuras 4.16 e 4.17 apresentam os difratogramas relacionados ao Ensaio 2. As

fases sélidas que apresentam a maior probabilidade de existir sdo o sulfato de potassio (carta

cristalogréfica 44-1414) e o sulfato de amonio potassio (carta cristalografica 87-2358).

Figura 4.16: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 2, em que a massa de

etanol utilizada era igual a 0,3044 vezes a massa de agua, comparado com a carta
cristalografica (44-1414).
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Figura 4.17: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 2, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 0,3044 vezes a massa de agua, comparado com a carta
cristalogréfica (87-2358).
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As Figuras 4.18 e 4.19 apresentam os difratogramas relacionados ao Ensaio 3. As
fases sélidas que apresentam a maior probabilidade de existir sdo o sulfato de potassio (carta

cristalogréfica 44-1414) e o sulfato de amonio potassio (carta cristalografica 87-2359).

Figura 4.18: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 3, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 0,5 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalografica
(44-1414).
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Figura 4.19: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 3, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 0,5 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalogréfica
(87-2359).
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As Figuras 4.20 e 4.21 apresentam os difratogramas relacionados ao Ensaio 4. As
fases sélidas que apresentam a maior probabilidade de existir sdo o sulfato de potassio (carta

cristalogréfica 44-1414) e o sulfato de amonio potassio (carta cristalografica 87-2358).

Figura 4.20: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 4, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 0,7 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalografica
(44-1414).
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Figura 4.21: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 4, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 0,7 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalogréfica
(87-2358).
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As Figuras 4.22 e 4.23 apresentam o0s difratogramas relacionados ao Ensaio 5. As
fases sélidas que apresentam a maior probabilidade de existir sdo o sulfato de potassio (carta

cristalogréfica 44-1414) e o sulfato de amdnio potassio (carta cristalogréafica 87-2359).

Figura 4.22: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 5, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 0,9 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalogréafica
(44-1414).
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Figura 4.23: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 5, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 0,9 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalogréfica
(87-2359).
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As Figuras 4.24 e 4.25 apresentam os difratogramas relacionados ao Ensaio 6. As
fases solidas que apresentam a maior probabilidade de existir sdo o sulfato de potassio (carta
cristalogréfica 44-1414) e o sulfato de amdnio potassio (carta cristalogréafica 87-2358).

Figura 4.24: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 6, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 1,0 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalogréafica
(44-1414).
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Figura 4.25: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 6, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 1,0 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalogréfica
(87-2358).
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As Figuras 4.26 e 4.27 apresentam os difratogramas relacionados ao Ensaio 7. As
fases solidas que apresentam a maior probabilidade de existir sdo o sulfato de potassio (carta

cristalogréfica 44-1414) e o sulfato de amonio potassio (carta cristalografica 87-2358).

Figura 4.26: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 7, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 2,0 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalogréafica
(44-1414).
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Figura 4.27: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 7, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 2,0 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalogréfica
(87-2358).
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As Figuras 4.28 e 4.29 apresentam os difratogramas relacionados ao Ensaio 8. As
fases solidas que apresentam a maior probabilidade de existir sdo o sulfato de potassio (carta
cristalogréfica 44-1414) e o sulfato de amonio potassio (carta cristalogréafica 87-2359).

Figura 4.28: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 8, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 3,0 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalogréafica
(44-1414).
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Figura 4.29: Difratograma do sal precipitado, relacionado ao Ensaio 8, em que a massa de
etanol utilizada era igual a 3,0 vezes a massa de agua, comparado com a carta cristalogréfica
(87-2359).
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Os difratogramas apresentados nas Figuras 4.14 a 4.29 referentes aos sélidos obtidos
nos Ensaios 1 a 8 do sistema &agua-cloreto de potassio-sulfato de aménio-etanol na
temperatura de 25°C mostram que as fases sélidas predominantes sdo o sulfato de amonio
potassio e o sulfato de potéssio. A diferenca entre o sulfato de amdnio potassio presente nas
cartas cristalograficas 87-2358 e 87-2359 esta relacionada aos valores dos parametros de rede
e nas cartas cristalograficas 83-681 e 44-1414 referente ao sulfato de potassio esta relacionada
aos valores dos pardmetros de rede. As anélises dos ions da fase solida precipitada por via
umida, espectrometria de absorcdo atdbmica, colorimetria e turbidimetria, presentes na Tabela
4.11, mostram que o sélido predominante foi o sulfato de potassio. A quantidade do ion
potassio presente no solido precipitado variou de 42,72% a 51,03% e a do ion sulfato variou
de 46,03% a 54,45%. A analise quimica (Tabela 4.11) apresentou resultados mais confiaveis
do que a andlise dos difratogramas (Figuras 4.14 a 4.29), pois cada ion foi determinado
separadamente e o limite de detec¢do dos métodos foi de 1%, além da solubilidade do sulfato
de potassio ser menor do que a dos outros sais (cloreto de potassio, sulfato de amonio e
cloreto de aménio) na solucdo. Sendo assim, o sulfato de potassio estd em maior quantidade
na fase solida. A presenca dos ions cloreto e aménio no solido precipitado, apesar desses ions
estarem presentes em menor quantidade, podem ter interferido na analise dos difratogramas.
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Outro fator que pode ter interferido na anélise dos difratogramas é a possibilidade de um
determinado sélido ter precipitado em estruturas cristalinas diferentes (polimorfismo). Os
diferentes polimorfos de uma substancia sdo quimicamente idénticos, mas apresentam as
propriedades fisicas diferentes (MULLIN, 2001).

4.1.4 Comparacdo entre os diferentes métodos experimentais para a determinacdo da
solubilidade dos solutos a 25°C

A solubilidade dos solutos nos sistemas binarios &gua-cloreto de potassio e agua-
sulfato de amonio na temperatura de 25°C foi determinada pelos métodos da diferenca de
massa e método da curva de calibracdo (pelo indice de refracdo), descritos nos itens 3.2.1.2 e
3.2.1.3. A solubilidade determinada pelo método da diferenca de massa apresentou menores
desvios relativos médios para 0s sistemas agua-cloreto de potassio e agua-sulfato de amdnio.
O desvio relativo médio foi igual a 0,71% para o sistema agua-cloreto de potéssio e igual a
0,45% para o sistema agua-sulfato de aménio. O método da curva de calibracdo apresentou
desvio relativo médio igual a 3,20% para o sistema agua-cloreto de potassio e igual a 1,02%
para 0 sistema agua-sulfato de aménio. Os experimentos levam varias fontes de erros
possiveis, como 0s erros de amostragem e 0s erros do método analitico, ocasionando essa
diferenca nos valores do desvio relativo médio entre os métodos experimentais utilizados na
determinacdo da solubilidade.

A curva de calibracdo apresenta a relagdo entre o indice de refracdo (média) e a fracdo
massica (média) na temperatura de 30°C. As figuras referentes as curvas de calibracéo
(Figuras 4.1 e 4.2) apresentam o coeficiente de correlacdo muito préximo de 1, ou seja, 0
modelo linear explica bem as variagdes de y. O método da curva de calibracdo pode ser
utilizado para sistemas simples (soluto-solvente ou soluto-solventes) ou complexos (solutos-
solvente ou solutos-solventes), enquanto o método da diferenca de massa é utilizado para
sistemas simples (soluto-solvente ou soluto-solventes).

A solubilidade dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de
amonio a 25°C foi determinada pelos metodos experimentais, descritos nos itens 3.2.2.2 e
3.2.2.3. A solubilidade dos solutos no sistema ternario dgua-cloreto de potassio-sulfato de
amonio pelo método sintético (método alternativo), adicionando uma quantidade de agua
conhecida em um intervalo de tempo até o desaparecimento do UGltimo cristal, que foi

observado visualmente, essa metodologia pode subestimar a solubilidade dos solutos, como



147

foi notado no dado de solubilidade experimental determinado quando comparado ao método
da curva de calibragdo.

Segundo Myerson (2001) o método experimental mais adequado para determinar a
solubilidade é preparar o sistema e deixa-lo em agitacdo durante o periodo de 4 horas a 24
horas, seguido da filtracdo da solucdo e secagem do solido. Em seguida faz-se a analise
quimica da fase solida. Esse procedimento foi utilizado na determinacdo da solubilidade
experimental dos solutos no sistema quaternario, descrito no item 3.2.3.

4.2 MODELOS TERMODINAMICOS

4.2.1 Estimacdo pelos modelos termodindmicos da solubilidade (equilibrio sélido-

liquido) dos solutos nos sistemas binarios a 25°C

Na temperatura de 25°C, o valor do produto de solubilidade (equacdo (2.13) e (2.14))
foi de 8,716 e da solubilidade experimental (média) do cloreto de potassio, calculada pelo
método da diferenca de massa por apresentar menor desvio relativo médio em relacdo ao
método da curva de calibracdo (item 4.1.1), foi de 35,66 gramas em 100 gramas de agua
(molalidade igual a 4,78 (mol KCl-kgH,0)™). Na Tabela 4.12 estio apresentados os valores
estimados, pelos diferentes modelos termodinamicos, da solubilidade do cloreto de potassio
em &gua, o desvio relativo (calculado em relacdo ao valor observado experimentalmente) e a
forga idnica (I ) méxima admissivel para cada modelo termodindmico. Os modelos Pitzer e
NRTL eletrolitos apresentaram o menor desvio relativo em relacdo aos outros modelos
termodinamicos, pois sdo modelos que consideram um método termodindmico rigoroso para o
calculo do coeficiente de atividade. Os modelos aplicados (equacdo de Glintelberg, equacgéo
de Davies, Lei de Debye-Huckel estendida, Bromley e Meissner) apresentam limitacdes, pois
ndo apresentam pardmetros energéticos de interacdo que englobam todas as interacdes
presentes na solucdo, cation-anion, cation-cation, anion-cation, anion-anion, cation-solvente,
solvente-cation, anion-solvente e solvente-anion. Esses modelos sdo de contribuicdo de longo
alcance. A forca i6nica da solucdo apresenta maior valor em relacdo a forca idnica maxima,
apresentada nas Tabelas 3.1 e 4.12, referente aos seguintes modelos termodindmicos, equacao

de Giintelberg, equacdo de Davies e da Lei de Debye-Hiickel estendida.
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Tabela 4.12: Valores estimados, pelos modelos termodinédmicos, da solubilidade a 25°C do
cloreto de potéssio em agua, o desvio relativo ( DR), calculado em relagdo ao valor observado

experimentalmente, e a forca idnica (I) maxima admissivel para cada modelo termodinamico.

Modelos molalidade KCI (mol sal-(kgH,0)?) DR (%) [
Giintelberg 4,26 10,84 0,05-0,10 (mol sal-(kgH,0)™)*
Davies 0,79 83,41 0,50 (mol-dm?)"
Debye-Hiickel estendida 5,37 12,33 0,10 (mol sal-(kgH,0)™)*
Bromley 4,98 4,16 6,00 (mol sal-(kgH,0)™)'
Meissner 5,08 6,27 20,00 (mol sal-(kgH,0)™)’
Pitzer 4,78 0,01 6,00 (mol sal-(kgH,0)™)’
NRTL eletrdlitos 4,79 0,10

9 Obtido em Thomsen (1997); " Obtido em Letcher (2007); ' Obtido em Thomsen (2009);
Obtido em Sgrensen (1989); ¥ Obtido em Zemaitis Jr et al. (1986).

Na temperatura de 25°C, o valor do produto de solubilidade foi de 2,306 e da
solubilidade experimental (média) calculada do sulfato de aménio foi igual a 76,09 gramas
em 100 gramas de 4gua (molalidade igual a 5,76 (mol (NH4).SO.-(kgH-0)™)). A solubilidade
utilizada foi calculada pelo método da diferenca de massa por apresentar menor desvio

relativo médio em relagdo ao método da curva de calibragdo (item 4.1.1).

Na Tabela 4.13 estdo apresentados os valores estimados, pelos modelos
termodindmicos, da solubilidade do sulfato de amdnio em &gua e o desvio relativo (calculado
em relacdo ao valor observado experimentalmente). O modelo NRTL eletrolitos apresentou o
menor desvio relativo em relagdo aos outros modelos termodinamicos. O valor calculado da
forca idnica da solugdo é igual a 17,27 (mol (NH4),SO.-(kgH,0)™). A forca idnica do sistema
agua-sulfato de amonio apresentou valor maior do que a do sistema agua-cloreto de potéassio.
Os modelos de Bromley e Meissner apresentaram 0s maiores desvios em relacdo aos outros
modelos termodindmicos, sendo que esses modelos apresentam menor sensibilidade em
relacdo a forca ibnica. A forca ibnica da solucdo foi menor do que a forga idnica referente ao
modelo de Meissner, mas esse modelo apresentou desvio relativo igual a 121,74%. A forga
ibnica da solugédo apresenta maior valor em relacdo a forca i6bnica maxima, apresentada nas
Tabelas 3.1 e 4.12, referente aos seguintes modelos termodindmicos, equacdo de Guntelberg,

equacéo de Davies, Lei de Debye-Huckel estendida, modelo de Bromley e modelo de Pitzer.
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Tabela 4.13: Valores estimados, pelos modelos termodinédmicos, da solubilidade a 25°C do
sulfato de aménio em agua e o desvio relativo ( DR), calculado em relacéo ao valor observado

experimentalmente.

Modelos molalidade (NH,),SO, (mol sal-(kgH,0)™) DR (%)
Guntelberg 2,08 63,85
Davies 0,00001 100
Debye-Hiickel estendida 5,08 11,79
Bromley 33,26 477,53
Meissner 12,77 121,74
Pitzer 5,16 10,45
NRTL eletrolitos 5,79 0,54

4.2.2 Estimacdo pelos modelos termodindmicos da solubilidade (equilibrio sélido-
liquido) dos solutos no sistema ternario &gua-cloreto de potassio-sulfato de amonio a
25°C

A solubilidade experimental dos solutos no sistema ternario dgua-cloreto de potéssio-
sulfato de aménio na temperatura de 25°C foi determinada pelo método da curva de calibracéo
(pelo indice de refracdo). Os resultados da solubilidade experimental dos solutos foram
confrontados com os previstos pelos modelos termodinamicos: equacdo de Giintelberg,
equacdo de Davies, lei de Debye-Hiickel estendida, modelo de Bromley multicomponentes,
modelo de Meissner multicomponentes, modelo de Pitzer e modelo NRTL eletrdlitos. O valor

do produto de solubilidade (K ) do cloreto de potassio € igual a 8,716 e do sulfato de amonio

é igual a 2,306, calculado pelas equacdes (2.13) e (2.14).

Na Tabela 4.14 estdo apresentados os resultados da solubilidade experimental e da
forca ibnica do sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de aménio na temperatura de
25°C. O valor da forca idnica depende da composicao da solugdo. Cada linha da Tabela 4.14
apresenta 0s ensaios experimentais referentes ao sistema ternario segundo nomenclatura
apresentada no item 3.2.2.2: Ensaio 1 (solugdes 5% KCI), Ensaio 2 (10% KCI), Ensaio 3
(20% (NH4)2SO4), Ensaio 4 (15% KCI), Ensaio 5 (15% (NH4),SO,4), Ensaio 6 (10%
(NH4)2S0,), Ensaio 7 (20% KCI) e Ensaio 8 (5% (NH,4)2S0O,). Os ensaios estdo apresentados
em ordem crescente de molalidade do cloreto de potassio.
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Tabela 4.14: Resultados da solubilidade experimental (exp.) e da forca idnica (1) das solucoes
a 25°C.

Ensaios molalidade KCl exp.  molalidade (NH,),SO,4 exp. I
(mol sal-(kgH,0)™) (mol sal-(kgH,0)™) (mol sal-(kgH,0)™)
1 0,71 4,89 15,37
2 1,49 2,12 7,84
3 1,98 1,89 7,65
4 2,37 1,55 7,03
5 2,42 1,33 6,43
6 3,16 0,84 5,68
7 3,35 1,28 7,18
8 3,73 0,40 4,92

A forca idnica da solugdo variou de 4,92 a 15,37 (mol sal-(kgH20)™), ou seja,
apresentou valores maiores em relacdo a forca idnica referente a equacdo de Gintelberg,
equacdo de Davies e lei de Debye-Hickel estendida. A forca ibnica maxima admissivel para
0s modelos termodindmicos de Pitzer e Bromley multicomponentes apresenta valor maior em
relacdo a forcga idnica das solucgdes referentes aos Ensaios 6 e 8, sinalizando que apenas para
esses dois ensaios se poderia esperar uma boa previsdo da solubilidade. O modelo de
Meissner multicomponentes apresenta o valor da forca i6bnica maxima maior em relacdo a
forca ibnica das solucGes de todos 0s ensaios, ou seja, ndo seria a forca idnica da solu¢do uma
possivel explicacdo para previsdes de solubilidade com alto desvio em relacdo a valores
experimentais observados. A forca idnica maxima admissivel para cada modelo
termodinamico foi apresentada na Tabela 3.1.

A equacéo de Giintelberg, a equacéo de Davies e a lei de Debye-Huckel estendida ndo
correlacionaram de forma satisfatoria os dados experimentais da solubilidade dos solutos. As
equacdes ndo apresentam parametros energéticos de interagdo ajustaveis entre os ions. Os
desvios relativos médios entre os resultados da solubilidade experimental e daquelas
calculadas pelas equacdo de Giintelberg, equacdo de Davies e lei de Debye-Hiickel estendida
sdo iguais, respectivamente, a 114,11%, 85,84% e 201,01% referente ao cloreto de potéassio, e
144,11%, 95,89% e 300,55% referente ao sulfato de aménio.

O modelo de Bromley multicomponentes apresenta como pardmetro energético de
interacdo o parametro de Bromley (By,), que representa a interacdo entre os ions (cation-
anion) presentes na solugdo. O modelo ndo apresenta as interagdes energéticas entre cation-

cation, anion-cation, anion-anion, cation-solvente, solvente-cation, anion- solvente e solvente-
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anion, sendo um modelo de contribuicdo de longo alcance. O modelo de Bromley
multicomponentes ndo apresenta a contribuicdo de curto alcance relacionada a interacdo
solvente-ion e ion-solvente, que é importante em altas forcas ibnicas (THOMSEN, 2009).

Os parametros energeticos de interacdo de Bromley utilizados neste trabalho foram
ajustados, conforme descrito no item 3.3. Os valores dos pardmetros ajustados sdo: 0,0184
kg:mol™ para o cloreto de potéssio (Bkc), 0,0096 kg-mol™ para o sulfato de aménio (Bhayesos)
e 0,2668 kg-mol™ para o sulfato de potassio (Bkssos) € 0 desvio padrdo, apresentado na
equacdo (3.1), entre os dados da solubilidade experimental e da estimada € igual a 79,91%. O
desvio relativo médio entre os dados da solubilidade experimental e da estimada referente ao
cloreto de potéassio é igual a 21,27% e referente ao sulfato de amonio é igual a 34,17%. Da
mesma forma que os trés modelos anteriores, 0 modelo de Bromley multicomponentes
também nao correlacionou de forma satisfatoria a solubilidade experimental dos solutos.

O modelo de Meissner multicomponentes apresenta como parametro energético de
interacdo o parametro de Meissner (0..), que representa as interagcdes energéticas entre os ions,
cation-anion, presentes na solugdo. O modelo ndo apresenta as interagcdes energéticas cation-
cation, anion-cétion, anion-anion, cation-solvente, solvente-cation, &nion-solvente e solvente-
anion, sendo um modelo de contribui¢do de longo alcance.

Os parametros energéticos de interagdo de Meissner utilizados neste trabalho foram
ajustados, conforme descrito no item 3.3. O valor de ambos os pardmetros ajustados (Qxc €
Onrect) foram iguais a zero. O desvio padrdo, apresentado na equacdo (3.1), entre os dados da
solubilidade experimental e da estimada € igual a 295,59%. O desvio relativo médio entre os
dados da solubilidade experimental e da estimada referente ao cloreto de potassio é igual a
107,66% e referente ao sulfato de amonio € igual a 91,07%. Analogamente aos modelos
anteriores, também o modelo de Meissner multicomponentes ndo correlacionou de forma
satisfatoria os dados experimentais da solubilidade dos solutos.

Devido aos parametros energéticos de interacdo entre as varias espécies quimicas
presentes nas solugbes, os modelos de Bromley multicomponentes e Meissner
multicomponentes estimaram a solubilidade dos solutos referentes aos sistemas binarios como
sendo a solubilidade dos solutos no sistema ternario.

Os desvios relativos médios entre os resultados da solubilidade experimental e da
calculada pelos modelos de Pitzer e NRTL eletrdlitos sdo iguais, respectivamente a 5,55% e

16,10% referente ao cloreto de potassio, e 28,76% e 39,31% referente ao sulfato de aménio.
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O Apéndice C apresenta as tabelas referentes aos resultados da solubilidade dos
solutos no sistema ternério agua-cloreto de potassio-sulfato de aménio na temperatura de

25°C estimados pelos modelos termodinamicos.

4.2.2.1 Estimacdo da solubilidade dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de

potéassio-sulfato de amdnio a 25°C pelo método alternativo

Para a estimacdo da solubilidade dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de
potassio-sulfato de amdnio a 25°C pelo método alternativo, descrito no item 3.2.2.3, 0 modelo
de Bromley multicomponentes foi escolhido por apresentar poucos pardmetros energeticos de
interacdo e por apresentar menor desvio relativo médio em relacdo ao modelo de Meissner
multicomponentes.

A Tabela 4.15 apresenta a fracdo massica de agua calculada pelo modelo de Bromley
multicomponentes utilizando os parametros energéticos de interacdo de Bromley obtidos na
literatura. A quantidade de agua necessaria para saturar o sistema foi determinada pelo
modelo de Bromley multicomponentes, desenvolvido na planilha do Microsoft Office Excel®
2010, utilizando o Solver® e 0 método numérico (gradiente reduzido generalizado néo linear),

considerando o indice de saturacdo do sulfato de potéssio, equacdo (2.102), igual a 1.

Tabela 4.15: Solubilidade calculada dos solutos no sistema ternario agua-sulfato de aménio-
cloreto de potassio na temperatura de 25°C pelo modelo de Bromley multicomponentes,
utilizando os parametros energéticos de interacdo de Bromley obtidos na literatura e o desvio

relativo ( DR), sendo w a fragdo méssica.

experimental experimental calculada
0,138 0,122 0,740 9,21

A fim de se obter um resultado com menor desvio relativo, o pardmetro de Bromley do
sulfato de potassio (Bk.so.) foi ajustado, conforme descrito no item 3.4. O valor do parametro

de Bromley do sulfato de potassio (Bk.sos) ajustado € igual a zero.

A quantidade de &gua utilizada para saturar o sistema foi determinada considerando o
pardmetro de Bromley do sulfato de potéassio igual a zero e o indice de saturacdo do sulfato de

potassio igual a 1 (IS = 1) utilizando o Solver® do Excel® 2010 e o método numérico
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(gradiente reduzido generalizado ndo linear). A Tabela 4.16 apresenta a fracdo massica de
agua calculada a 25°C pelo modelo de Bromley multicomponentes e o desvio relativo

considerando o parametro de Bromley do sulfato de potéssio igual a zero.

Tabela 4.16: Solubilidade calculada dos solutos no sistema ternario agua-sulfato de aménio-
cloreto de potéssio na temperatura de 25°C pelo modelo de Bromley multicomponentes,
considerando o parametro energético de interacdo de Bromley do sulfato de potéssio igual a

zero e o desvio relativo ( DR), sendo w a fracdo massica.

experimental experimental calculada
0,100 0,089 0,811 0,46

4.2.2.2 Comparacdo entre a estimacdo do ESL dos solutos no sistema ternario agua-

cloreto de potassio-sulfato de amonio pelos diferentes modelos termodinamicos

O modelo de Pitzer apresentou o menor desvio relativo médio entre os dados
experimentais de solubilidade, obtido pelo método da curva de calibracdo (pelo indice de
refracdo), e calculada para o cloreto de potassio, igual a 5,55%, e para o sulfato de aménio,
igual a 28,76%, quando comparado a equacdo de Guntelberg, a equacdo de Davies, a lei
Debye-Hiickel estendida, ao modelo de Meissner multicomponentes, ao modelo de Bromley
multicomponentes e ao modelo NRTL eletrolitos. Nos modelos de Bromley e de Meissner
multicomponentes foram ajustados 0s parametros de interacdo energética devido a alta forca
ibnica da solucdo em relacdo a forca ibnica maxima desses modelos. Na equacdo de
Guntelberg, na equacéo de Davies, na lei Debye-Hiickel estendida, no modelo de Pitzer e no
modelo NRTL eletrdlitos, os parametros de interacdo energetica ndo foram ajustados.

A quantidade de agua utilizada para saturar o sistema ternario agua-cloreto de
potassio-sulfato de potassio a 25°C, descrito no item 3.2.2.3, foi estimada pelo modelo de
Bromley multicomponentes, apresentada nas Tabelas 4.15 e 4.16. A solubilidade
experimental utilizada no desenvolvimento do processo foi determinada pelo método sintético
(método alternativo), adicionando uma quantidade de agua conhecida em um intervalo de
tempo, essa metodologia foi considerada por apresentar uma medida rapida para ter um

numero viavel para o desenvolvimento do processo, apesar dessa metodologia subestimar a
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solubilidade, como foi notado no dado de solubilidade experimental determinado para o
desenvolvimento do processo de producdo de sulfato de potéassio.

A solubilidade dos solutos no sistema ternario cloreto de potassio-sulfato de amonio-
agua a 25°C pelos métodos experimentais, descritos nos itens 3.2.2.2 e 3.2.2.3, utilizados foi
comparada com a solubilidade estimada pelos modelos Pitzer e NRTL eletrdlitos (sem ajustar
0s parametros energéticos de interacdo, utilizando o ASPEN PLUS®) e pelo modelo de
Bromley multicomponentes (com os parametros energéticos de interacdo ajustados).

Os modelos Pitzer e NRTL eletrélitos preveem um ponto de transicdo (ponto
invariante) onde esta presente o sal sulfato de potassio, o que ndo se verifica nos dados de
solubilidade experimental. O restante dos dados de solubilidade experimental tem um
comportamento semelhante aos dados de solubilidade estimados pelo modelo de Pitzer, como
se pode perceber na Figura 4.30.

O modelo de Bromley multicomponentes subestima os dados experimentais da
solubilidade dos solutos no sistema ternario, com excecdo do ponto referente ao Ensaio 8,
apresentado na Tabela 4.14. O modelo de Bromley multicomponentes ndo prevé o ponto
invariante, devido as suas limitacGes.

O dado de solubilidade dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de potassio-
sulfato de amonio a 25°C utilizado no desenvolvimento do processo de producéo de sulfato de
potassio aproximou-se mais dos dados de solubilidade estimados pelo modelo NRTL
eletrolitos, enquanto os dados de solubilidade experimentais obtido pelo método da curva de
calibracdo se aproximaram mais dos dados de solubilidade estimados pelo modelo de Pitzer.

O difratograma referente a analise do sélido obtido da solucdo inicial contendo 10%
de cloreto de potassio com adicdo de excesso de sulfato de amonio (Ensaio 2), presente na
Figura 4.8, representa esse ponto invariante previsto pelos modelos Pitzer e NRTL eletrdlitos,
a fase solida obtida pela analise do difratograma de raios X foi o sulfato de potassio. O
trabalho de Goncharik, Pinaev e Aleksandrovich (1992) mostrou que & medida que aumenta a
concentracdo inicial de sulfato de aménio na solucédo, a quantidade de sulfato de potéssio na
fase solida aumenta.

Na Figura 4.30 estdo apresentados os dados experimentais da solubilidade dos solutos
obtidos pelos métodos experimentais, descritos nos itens 3.2.2.2 e 3.2.2.3, para 0 sistema
cloreto de potassio-sulfato de aménio-agua a 25°C e os calculados pelos modelos de Bromley
multicomponentes, NRTL eletrolitos e pelo modelo de Pitzer. A molalidade experimental do
sistema binario agua-cloreto de potéssio igual a 4,97 (mol sal-(kgH,O)™) e a do sistema
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binario 4gua-sulfato de aménio igual a 5,68 (mol sal-(kgH,0)™), foram também incluidas na
Figura 4.30. A solubilidade experimental do soluto nos sistemas binéarios (agua-sulfato de
amonio e agua-cloreto de potassio) foram determinada pelo método da curva de calibracdo
(pelo indice de refracdo), descrito no item 3.2.1.2. A solubilidade do cloreto de potéssio em
dgua a 25°C estimada pelo modelo de Pitzer é igual a 4,78 (mol sal-(kgH.0)) e a
solubilidade do sulfato de am6nio em agua a 25°C estimada pelo modelo de Pitzer é igual a
5,16 (mol sal-(kgH-0)™). A solubilidade do cloreto de potassio em 4gua a 25°C estimada pelo
modelo de NRTL eletrélitos é igual a 4,79 (mol sal-(kgH-0)™) e a solubilidade do sulfato de
amonio em &gua a 25°C estimada pelo modelo de NRTL eletrdlitos é igual a 5,79 (mol
sal-(kgH-0)™). A solubilidade do cloreto de potéassio em agua a 25°C estimada pelos modelos
de Pitzer e NRTL eletrolitos esta presente na Tabela 4.12 e a solubilidade do sulfato de
amonio em agua a 25°C estimada pelos modelos de Pitzer e NRTL eletrdlitos esta presente na
Tabela 4.13. Os dados da solubilidade dos solutos calculados pela equacdo de Giintelberg,
equacdo de Davies, lei de Debye-Hickel estendida e pelo modelo de Meissner
multicomponentes néo estdo apresentados na Figura 4.30, pois esses modelos ndo estimaram

de forma satisfatdria os dados experimentais da solubilidade dos solutos.

Figura 4.30: Solubilidade dos solutos no sistema ternario cloreto de potassio-sulfato de
amonio-agua a 25°C: X, dados experimentais obtido pelo método da curva de calibragdo; #,

dado experimental obtido para o desenvolvimento do processo; — modelo de Bromley
multicomponentes; — modelo NRTL eletrolitos; e — modelo de Pitzer.

molalidade (NH,),SO,
(mol sal/kgH,0)
[¥¥]

molalidade KCI
(mol sal/kgH,0)
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4.2.3 Estimagdo pelos modelos termodinamicos da solubilidade (equilibrio solido-
liquido) dos solutos no sistema quaternério dgua-cloreto de potéassio-sulfato de amonio-
etanol a 25°C

Os modelos termodinamicos utilizados para correlacionar a solubilidade dos solutos
no sistema quaternario foram o NRTL eletrélitos (ASPEN PLUS®) e 0 UNIQUAC-Debye-

Hickel. O valor do produto de solubilidade (K ) para o sulfato de potassio € igual a 0,023,

calculado pelas equagdes (2.13) e (2.14) a 25°C. Os modelos foram utilizados sem ajustar 0s

parametros energéticos de interagdo.
4.2.3.1 NRTL eletrolitos

A Tabela 4.17 apresenta os resultados experimentais e os calculados pelo modelo
NRTL eletrélitos (ASPEN PLUS®) para a quantidade de sulfato de potassio precipitado em
relacdo a quantidade de etanol utilizado referente ao sistema quaternario agua-sulfato de

amonio-cloreto de potassio-etanol na temperatura de 25°C.

Tabela 4.17: Massa de sulfato de potassio precipitada experimental (exp.) e calculada (calc.)
pelo modelo NRTL eletrdlitos (ASPEN PLUS®) em relagdo & massa de etanol e o desvio
relativo, sendo m a massa em gramas e w a fracdo massica de etanol no solvente (agua-

etanol). Os ensaios referenciados nessa Tabela sdo 0s mesmos descritos pela Tabela 4.8.

Ensaios m K,S0, exp. (g) m K,SO, calc. (g) W etanol no solvente  Desvio relativo (%)
1 9,99 3,70 0,109 62,95
2 18,32 13,52 0,233 26,19
3 21,58 19,28 0,334 10,67
4 22,44 21,79 0,412 2,01
5 23,48 22,15 0,474 5,67
6 23,31 22,45 0,500 3,69
7 24,09 25,84 0,667 -7,28
8 24,76 26,15 0,750 -5,58

Nota-se que, para o Ensaio 1, que apresenta baixa fragdo de etanol no solvente misto
(dgua-etanol), o modelo NRTL eletrolitos faz uma estimativa de massa precipitada de sulfato
de potéssio bastante distante do valor observado experimentalmente. Os parametros
energéticos de interacéo foram obtidos do banco de dados do ASPEN PLUS®, ndo tendo sido

aqui ajustados. O desvio médio entre a massa de sulfato de potassio precipitada e calculada é
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igual a 329,01%. Os valores calculados pelo modelo foram inferiores aos valores observados
experimentalmente, com excecao dos dois Ultimos pontos, que apresentaram valores maiores.
O desvio relativo médio é igual a 15,62%, mas se o primeiro ponto for desconsiderado o

desvio relativo médio torna-se igual a 8,86%.
4.2.3.2 UNIQUAC-Debye-Hickel

Na Tabela 4.18 estdo apresentados os resultados da molalidade do sulfato de potassio
experimental e a calculada pelo modelo UNIQUAC-Debye-Hickel em relacdo a quantidade
de etanol utilizado no sistema quaternario agua-sulfato de aménio-cloreto de potassio-etanol
na temperatura de 25°C. O modelo UNIQUAC-Debye-Huckel utilizado neste trabalho
considera a agua como o0 Unico solvente. fons, ndo eletrdlitos incluindo &lcoois e gases
dissolvidos sdo considerados solutos (THOMSEN, 2005).

Tabela 4.18: Resultados da molalidade experimental (exp.) e da calculada (calc.) do sulfato
de potassio no sistema quaternario agua-sulfato de amonio-cloreto de potassio-etanol
utilizando o modelo UNIQUAC-Debye-Hiickel na temperatura de 25°C, sendo w a fracdo
massica de etanol no solvente (dgua-etanol). Os ensaios referenciados nessa Tabela sdo os

mesmos descritos pela Tabela 4.8.

Ensaios w etanol no solvente molalidade K,SO, calc. molalidade K,SO, exp.
(mol sal-(kgH,0)™) (mol sal-(kgH,0)™)
1 0,109 3,76 0,71
2 0,233 1,94 0,34
3 0,334 1,12 0,17
4 0,412 0,72 0,002
S 0,474 0,55 0,11
6 0,500 0,49 0,13
7 0,667 0,20 0,09
8 0,750 0,13 0,06

O desvio médio entre os resultados experimentais e os calculados é igual a 139,58%.
Percebe-se que o modelo UNIQUAC-Debye-Huckel ndo correlacionou de forma satisfatoria
os dados experimentais da solubilidade. O modelo apresenta todos os valores dos parametros
energeticos de interacdo ajustaveis na literatura, portanto, esses parametros ndo foram
ajustados com os dados experimentais obtidos neste trabalho. Os valores de molalidade

calculados pelo modelo foram maiores do que os valores experimentais.
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4.3 Desenvolvimento do Processo

4.3.1 Dimensionamento do processo e dos equipamentos em condi¢cdo nominal

Na Figura 4.31 estd apresentado o processo proposto para producdo de sulfato de
potéssio. No processo, o sulfato de amonio, o cloreto de potéssio e a agua sdo enviados para o
misturador 1 para serem misturados sob forte agitacdo para permitir um bom contato entre as
particulas dos reagentes e para que os sais se dissolvam completamente na agua, formando
uma solucdo saturada. A solugdo saturada formada (corrente 2) é enviada para o filtro
batelada, para reter as impurezas (alguns cristais ndo dissolvidos), sendo depois enviada para
0 tanque pulmdo 1. A corrente 4, envia a solucdo do tanque pulméo 1 para o cristalizador
(reator), onde é adicionado o etanol (corrente 17) na proporcao 1:2 em relacdo a quantidade
de agua. A quantidade de etanol utilizada foi determinada através de ensaios experimentais,
sendo essa quantidade necesséria para diminuir o custo do etanol no processo de cristalizacao.
O etanol tem a funcéo de reduzir a solubilidade do sulfato de potassio no meio, precipitando-
0. O sélido produzido ¢é separado no filtro 1, separado e enviado para o filtro 2, onde sera
lavado com etanol (corrente 16) (massa de etanol igual a 0,5 vezes a massa de agua inicial)
para remover a &gua mée retida e depois seréa seco. No filtro 1 a umidade do sélido é igual a
17% (equacdo (3.5) usando dados experimentais) e no filtro 2 a umidade do solido é igual a
15% (equacdo (3.5) usando dados experimentais). A fase liquida proveniente dos filtros,
contendo o etanol, o cloreto de amdnio, o sulfato de potassio e a &gua, é enviada para o tanque
pulm&o 2. Essa solugdo é enviada para o trocador de calor 1, onde ser4 aquecida até 60°C e
depois enviada para a coluna de destilacdo pela corrente 11. O etanol é retirado pelo topo da
coluna de destilacdo, onde a temperatura é igual a 77,5°C e a fracdo molar de etanol é igual a
0,860. No fundo da coluna de destilacdo a fracdo molar de etanol é igual a 0,010 e a
temperatura é igual a 95,7°C. O destilado é enviado para o trocador de calor 2 (correntel3),
para diminuir sua temperatura até 25°C e depois enviado para o tanque pulméo 3 (corrente
14). No tangue pulméo 3, é adicionada uma determinada quantidade de etanol (corrente 15),
para repor a quantidade perdida no processo. O tanque pulmédo 3 envia o etanol, na
temperatura de 25°C, para o cristalizador (corrente 17) e para o filtro 2 (corrente 16).

A reacdo, (NH,),SO, +2KCl —fgweelnd ik 5O, +2NH,Cl, que descreve o

processo é realizada em uma Unica etapa no cristalizador produzindo 95 mil toneladas de

sulfato de potéssio por ano. O rendimento considerado da reacdo quimica € igual a 82% em
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relagdo ao sulfato de potassio precipitado. O rendimento foi determinado através da razéo da
massa de sulfato de potéssio presente no solido precipitado e a massa tedrica esperada de
sulfato de potéssio prevista pela estequiometria da reacdo quimica, utilizando as massas de
cloreto de potassio e sulfato de amonio apresentadas na Tabela 4.8. A massa de sulfato de
potassio foi obtida pela soma da quantidade dos ions potéssio e sulfato presentes no solido

precipitado.

Figura 4.31: Diagrama de blocos do processo proposto.
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Fonte: Acervo Pessoal

A solubilidade experimental dos solutos no sistema ternario sulfato de amonio-cloreto
de potéssio-agua na temperatura de 25°C foi determinada em duplicata, descrito no item
3.2.2.3 e apresentados na Tabela 4.7. A corrente de entrada do reator (cristalizador) foi
suposta estar saturada, a fim de minimizar os custos energéticos relacionados ao consumo de

dgua no processo.
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A relacdo agua:etanol utilizada no processo de cristalizacdo foi determinada através
dos ensaios experimentais, apresentado no item 3.2.3 e na Tabela 4.9. A relacdo utilizada foi
de 2:1 (massica) e a densidade da solucdo liquida foi determinada pelo densimetro (Densito
30 PX Mettler Toledo, Japdo, precisdo + 0,001 g-em™) e seu valor é igual a 0,9699 g-cm™
(Apéndice D). A densidade da solucdo liquida foi utilizada no célculo do volume do reator
(cristalizador).

Na Tabela 4.19 estdo apresentados os valores das vazdes e das fragbes massicas das
correntes do processo. Na Tabela 4.20 estdo apresentados os valores das temperaturas e das
capacidades calorificas da solucdo para cada corrente do processo. A temperatura das
correntes 12 e 13 foi determinada pelo modelo UNIQUAC, descrito no item 3.5 da

Metodologia, desconsiderando a presenca dos sais na coluna de destilacao.

Tabela 4.19: Valores das vazdes e das fracbes massicas das correntes do processo referente a
capacidade de producgdo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio, sendo w a
fracdo massica, cp — cloreto de potéssio, sa — sulfato de aménio, ag — 4gua, et — etanol, sp —

sulfato de potassio e ca — cloreto de aménio.

Correntes Vazdo Wep Wsa Wag Wet Wsp Wsp Wea Wea

(ton'lh-l) solido solucéo solido solucéo
1 127,60 0,098 0,087 0,815 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
2 127,60 0,098 0,087 0,815 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
3 127,60 0,098 0,087 0,815 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
4 127,60 0,098 0,087 0,815 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
5 182,91 0,000 0,000 0,587 0,284 0,066 0,014 0,002 0,047
6 14,81 0,000 0,000 0,107 0,052 0,809 0,003 0,020 0,009
7 14,46 0,000 0,000 0,013 0,137 0,829 0,000 0,021 0,000
8 168,10 0,000 0,000 0,629 0,305 0,000 0,015 0,000 0,051
9 55,66 0,000 0,000 0,085 0,912 0,000 0,0007 0,000 0,0023
10 223,76 0,000 0,000 0,493 0,456 0,000 0,012 0,000 0,039
11 223,76 0,000 0,000 0,493 0,456 0,000 0,012 0,000 0,039
12 118,40 0,000 0,000 0,879 0,026 0,000 0,022 0,000 0,073
13 105,36 0,000 0,000 0,060 0,940 0,000 0,000 0,000 0,000
14 105,36 0,000 0,000 0,060 0,940 0,000 0,000 0,000 0,000
15 5,27 0,000 0,000 0,060 0,940 0,000 0,000 0,000 0,000
16 55,31 0,000 0,000 0,060 0,940 0,000 0,000 0,000 0,000

[y
~

55,31 0,000 0,000 0,060 0,940 0,000 0,000 0,000 0,000
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Tabela 4.20: Valores das temperaturas e das capacidades calorificas da solucdo (Cp) para

cada corrente do processo.

Correntes T (°C) Cp (3mol™K™
1 25,0 76,2
2 25,0 76,2
3 25,0 76,2
4 25,0 76,2
5 25,0 81,9
6 25,0 100,6
7 25,0 118,5
8 25,0 81,4
9 25,0 104,7
10 25,0 85,2
11 60,0 89,1
12 95,7 77,5
13 77,5 126,9
14 25,0 106,6
15 25,0 106,6
16 25,0 106,6
17 25,0 106,6

A Tabela 4.21 apresenta o valor da vazéo de alimentacdo, vazéo de destilado, vazdo do
fundo da coluna de destilagdo e o valor da razdo de refluxo minima. A Tabela 4.22 apresenta
o valor da vazdo de liquido da secdo de retificacdo, vazdo de vapor da secdo de retificacdo,
vazdo de liquido da secdo de esgotamento e a vazdo de vapor da secdo de esgotamento. A
fracdo molar de etanol na alimentacéo ¢ igual a 0,276, no destilado é igual a 0,860 e no fundo
é igual a 0,010, desconsiderando a presenca dos sais cloreto de amdnio e sulfato de potassio
na corrente de alimentacdo da coluna de destilacdo, conforme descrito no item 3.6 da
Metodologia.

A razdo de refluxo calculada é igual a 2,95, o fator de qualidade foi calculado pela
equacdo (2.110) e seu valor é igual a 1,06 (liquido sub-resfriado). O numero de estagios
teoricos calculados para a coluna de destilacéo utilizando o método de McCabe-Thiele é igual
a 24. A eficiéncia da coluna calculada € igual a 0,483 (48%) e 0 numero de estagios reais é
igual a 47,62 ou 48 estagios. A temperatura média da coluna é igual a soma da temperatura do

topo e do fundo dividido por dois, sendo o seu valor igual a 86,6°C.
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Tabela 4.21: Valor da vazéo de alimentagéo (F), vazdo de destilado (D), vazéo do fundo (W)
da coluna de destilacdo e a razdo de refluxo minima (Runima), desconsiderando a presenga dos
sais cloreto de aménio e sulfato de potassio, referente a capacidade de producéo igual a 95 mil

toneladas por ano de sulfato de potéassio.

F D W Razdo de refluxo Rminima
(ton.-h™) (ton.-h™) (ton.-h™)
205,44 105,22 100,22 1,35 Rminima 2,185

Tabela 4.22: Valor da vazéo de liquido da secdo de retificacdo (L), vazéo de vapor da se¢do
de retificacdo (V ), vazdo de liquido da secdo de esgotamento (L ) e vazdo de vapor da secdo

de esgotamento (V ), desconsiderando a presenca dos sais cloreto de amonio e sulfato de

potéssio, referente a capacidade de producgdo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de

potéssio.
L \Y L vV
(ton.-h™) (ton.-h™) (ton.-h™) (ton.-h™)
310,40 415,62 515,84 415,62

O calor removido no condensador foi calculado pela equacdo (2.123) e seu valor €é

igual a g, =—1,14-10°MJ-h™ e o calor fornecido no refervedor foi calculado pela equacdo

(2.124) e seu valor é igual a q, =1,17 -10° MJ-h™%. O fluido de servico utilizado no condensador

para remover o calor foi a &4gua de processo proveniente da torre de resfriamento na
temperatura de 30°C - 45°C e no refervedor o fluido de servigo utilizado foi o vapor de
processo (Tabela 3.12).

Na Tabela 4.23 estdo apresentados os valores das temperaturas e das entalpias da fase
liquida e da fase vapor da alimentacdo, topo, fundo e das correntes internas referentes a se¢édo
de retificacdo (L e V) e de esgotamento (L e V ) da coluna de destilagéo nas correntes 11, 12
e 13.
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Tabela 4.23: Valores das temperaturas e das entalpias da fase liquida (h) e da fase vapor
(H) das correntes da coluna de destilacdo (correntes 11, 12 e 13), desconsiderando a presenca
dos sais cloreto de aménio e sulfato de potéssio, referente a capacidade de producéo igual a 95
mil toneladas por ano de sulfato de potéssio.

Correntes T (°C) h (J-mol™) H (J:mol™)
11 60,0 - 10359,31 0
13 775 - 8082,18 0
L, 775 - 8082,18 0
Vi, 775 0 344487
12 95,7 -10742,75 0
L 95,7 -10742,75 0
12
V12 95,7 0 2062,81

A Figura 4.32 apresenta a curva de equilibrio do sistema agua-etanol na presséo igual
a 1 atm (KURIHARA; NAKAMICHI; KOJIMA, 1993). A partir dos dados de equilibrio foi
obtido o nimero de estagios tedricos da coluna de destilacdo pelo método de McCabe-Thiele.
O desvio médio entre os dados experimentais e 0 ajuste para o sistema etanol-agua € igual a o
= 0,59%. O Apéndice E apresenta os dados experimentais do equilibrio liquido-vapor
(KURIHARA; NAKAMICHI; KOJIMA, 1993).

Figura 4.32: Dados do equilibrio liquido-vapor do sistema etanol-agua: x Dados
experimentais (KURIHARA; NAKAMICHI; KOJIMA, 1993), e — modelo UNIQUAC,
sendo x a fragdo molar da fase liquida e y a fracdo molar da fase vapor.
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Na Tabela 4.24 estdo apresentados os valores das entalpias utilizadas no céalculo do
fator de qualidade da corrente de alimentacdo da coluna de destilacdo. Esses valores foram
obtidos no diagrama entalpia-composicdo do sistema etanol-agua (Apéndice A) (WANKAT,
2012).

A fracdo massica do etanol na corrente de entrada da coluna de destilacdo € igual a
0,494, desconsiderando a presenca dos sais cloreto de aménio e sulfato de potassio. O valor
do fator de qualidade é igual a 1,06.

Tabela 4.24: Entalpia do vapor saturado (H), entalpia do liquido saturado (h) e a entalpia da
corrente de alimentagéo (h:) na temperatura igual a 60°C, desconsiderando a presenca dos sais
cloreto de amonio e sulfato de potassio.

H (kJ-mol™) h (kJ-mol™) he (kJ-mol™)

87,06 14,25 9,90

Na Tabela 4.25 estdo apresentados os valores das fragbes molares da fase liquida e da
fase vapor utilizados no calculo da volatilidade referente ao fundo da coluna de destilacdo na
temperatura igual a 95,7°C, desconsiderando a presenca dos sais cloreto de amonio e sulfato
de potéssio. A fragdo molar da fase vapor e a temperatura foram calculadas pelo modelo
UNIQUAC.

Tabela 4.25: Fracdo molar da fase liquida (x”) (desconsiderando a presenca dos sais cloreto
de amonio e sulfato de potéssio), fracdo molar fase vapor (y) e a volatilidade referente ao
fundo da coluna de destilagdo (0etanol agua), Calculado pelo modelo UNIQUAC.

Componentes X’ y Oletanol,agua
etanol 0,010 0,152 17,70
agua 0,990 0,848

Na Tabela 4.26 estdo apresentados os valores das fragbes molares da fase liquida e da
fase vapor utilizados no célculo da volatilidade referente ao topo da coluna de destilacdo na
temperatura igual a 77,5°C, desconsiderando a presencga dos sais cloreto de amonio e sulfato
de potassio. A fracdo molar da fase vapor e a temperatura foram calculadas pelo modelo
UNIQUAC.
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Tabela 4.26: Fracdo molar da fase liquida (x”), fragdo molar da fase vapor (y) e a volatilidade
(aetanol agua) referente ao topo da coluna de destilagéo, calculado pelo modelo UNIQUAC.

Componentes X’ y Oletanol 4gua
etanol 0,860 0,862 1,01
agua 0,140 0,138

A volatilidade relativa média calculada pela equacdo (3.13) é igual a 4,238.
Na Tabela 4.27 estdo apresentados os valores da viscosidade dos componentes puros da
corrente de alimentacdo da coluna de destilacdo referente a temperatura média,
desconsiderando a presenca dos sais cloreto de amonio e sulfato de potéassio. A temperatura
média da coluna de destilagéo é igual a 359,75 K. A viscosidade dos componentes puros foi
calculada pela equacéo (2.126) e a da solucéo pela equacgdo (2.127). A viscosidade da solucéo
é igual a 0,347 cP.

Tabela 4.27: Valores das viscosidades (l) dos componentes puros e das fragdes molares (x’)
da corrente de alimentacdo da coluna de destilacdo, desconsiderando a presenca dos sais

cloreto de amonio e sulfato de potassio.

Componentes 1 (cP) x’
etanol 0,381 0,276
agua 0,335 0,724

A eficiéncia calculada pela correlagdo de O’Connell (equagdo 2.125) € igual a 48,30%

(48%). O calor removido no cristalizador foi calculado pela equacdo (2.108) e é igual a
Q = -4,60-10° MJ-h*, considerando o calor de cristalizacdo igual a Ah, = —87,923 kJ-mol™

(NYVLT; HOSTOMSKY; GIULIETTI, 2001). O fluido de servico utilizado no processo de
cristalizacdo foi a &gua fria na temperatura entre 10°C e 45°C, apresentado na Tabela 3.12
(TURTON et al., 2012). O calor de reacéo calculado é igual a -22,57 kJ-mol™, sendo a reagéo
exotérmica.

O valor da entalpia de vaporizagdo do fluido de servigo utilizado no trocador de calor
1 foi obtido na tabela das propriedades termodinamicas do vapor de agua (VAN WYLEN;
SONNTAG, 1976) na temperatura de 120°C e seu valor é igual a 39618 (J-mol™),
considerando que o fluido de servigo entra como vapor saturado e sai como liquido saturado.

No condensador o fluido de processo entra na temperatura de 77,5°C como vapor saturado e
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sai como liquido saturado, sendo a entalpia de vaporizagdo calculada pela equacdo (2.121) e
seu valor é igual a 11521,94 (J-mol™).

A capacidade calorifica do fluido de servico foi considerada a capacidade calorifica
média (trocador de calor 1, trocador de calor 2 e condensador), ou seja, a media do valor
referente a capacidade calorifica de entrada e de saida. A entalpia de vaporizacdo foi
calculada desconsiderando a presenca dos sais cloreto de aménio e sulfato de potéssio
(condensador e refervedor). O fluido de servigco utilizado no trocador de calor 1 foi vapor
saturado a 5 bar, no trocador de calor 2 foi agua fria e no condensador foi agua de
resfriamento.

O valor da entalpia da fase liquida do fluido de servico (dgua fria) do trocador de calor
2 foi obtida na tabela das propriedades termodinamicas do vapor de 4gua (VAN WYLEN;
SONNTAG, 1976) na temperatura de 15°C e seu valor é igual a 1133,00 J-mol™. A entalpia
foi utilizada no céalculo da vazéo do fluido de servico.

No refervedor o fluido de processo entra como liquido saturado e sai como vapor
saturado na temperatura de 95,7°C. A entalpia de vaporizacdo foi calculada pela equagéo
(2.121) e seu valor é igual a 12254,31 J-mol™.

Na Tabela 4.28 estdo apresentados os valores da area, volume, altura e diametro do
cristalizador e da coluna de destilacdo. Na Tabela 4.29 estdo apresentados os valores da area
do trocador de calor 1, trocador de calor 2, refervedor e condensador.

Tabela 4.28: Valores da area, volume, altura e do didmetro do cristalizador e da coluna de

destilacdo referente a capacidade de producdo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de

potassio.

Cristalizador Coluna de destilacéo
Area (m?) 3,67 40,24
Volume (m®) 15,84 1241,80
Altura (m) 4,32 30,86

Diametro(m) 2,16 7,15
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Tabela 4.29: Valores da éarea do trocador de calor 1, trocador de calor 2, refervedor e do
condensador referente a capacidade de producdo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato

de potassio.

Trocador de calor 1  Trocador de calor 2 Refervedor Condensador

Area (md) 34,47 354,18 947,25 1160,14

4.3.2 Analise econdmica do processo em condi¢do nominal

Na Tabela 4.30 estdo apresentados os custos das utilidades por ano do cristalizador,
trocador de calor 1, trocador de calor 2, condensador e do refervedor e o custo do etanol de
reposicdo no tanque pulmdo 3. A conversdo dos custos norte-americanos para custos
brasileiros foi feita utilizando o indice Big Mac de Dezembro de 2015, cujo valor € igual a
2,82 (BIG MAC INDEX CONVERTER, 2015).

Tabela 4.30: Custos das utilidades por ano do processo e o preco do etanol de reposicao
referente a capacidade de producéo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de potassio.

Equipamentos R$-ano” R$-ano™ R$-ano’ R$-ano’
Agua fria Agua de resfriamento Vapor Etanol de reposicéo

Cristalizador 640.034,15

Trocador de calor 1 10.839.244,24

Trocador de calor 2 2.133.000,74

Condensador 1.265.327,01

Refervedor 48.964.930,96

Tanque pulmédo 3 110.677.237

A Tabela 4.31 apresenta o Bare module cost referentes aos equipamentos principais do
processo para 0 ano base (2001) e para o ano de 2015. O Bare module cost do cristalizador,
trocador de calor 1, trocador de calor 2, condensador e refervedor foram calculados
considerando a condi¢cdo base. A condicdo base considera o0 aco carbono como material de

construgédo de cada equipamento e a pressdao ambiente. O fator referente ao material, F,, e 0
fator relacionado a pressdo, F,, apresentam valor de 1,00. O Bare module cost da coluna de

destilacdo e dos pratos foram calculados considerando a condi¢cdo ndo base. A condi¢do nédo
base considera o material de construcdo e a pressdo diferentes da condi¢do base. O fator

referente ao material, F, e o fator relacionado a pressdo, F,, apresentam valor diferente de
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1,00. Para a coluna de destilacdo, F, € igual a 3,11 e F, € igual a 1,785. O fator de
quantidade dos pratos, F,, considerando o nimero de pratos, N, maior do que 20, ¢ igual a

1,00. O valor do fator referente ao material, Fg,, dos pratos € igual a 1,83, sendo aco

inoxidavel o material de construgéo.

Tabela 4.31: Bare module cost (Cgm) do processo para o ano de 2001 e 2015 referente a
capacidade de producdo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio.

Equipamentos Cgm (2001) Cgm (2015)
R$ R$

Coluna de destilacdo 28.527.158,45 40.104.550,92
Refervedor 1.239.254,36 1.742.190,32
Condensador 1.491.930,22 2.097.411,55

Cristalizador 602.996,07 847.714,53

Trocador de calor 1 186.871,34 262.710,75

Trocador de calor 2 540.860,67 760.362,25
Pratos da coluna de destilacéo 13.238.410,50 18.611.054,76

A anélise econdmica realizada para a planta quimica de processamento sélido- fluido,
utilizando a planilha do Microsoft Office Excel® 97-2003 (Cost and Evaluation) (PETERS;
TIMMERHAUS, 1991), determinou que o investimento capital fixo é igual a R$ 303,32
milhdes e o capital de giro é igual a R$ 53,15 milhGes. O investimento capital total calculado
é igual a R$ 356,47 milhdes. O valor anual dos produtos ¢ igual a R$ 195,44 milhGes e o
custo anual das matérias-primas é igual a R$ 156,71 milhdes. Nota-se, portanto, que o lucro
bruto é positivo, ou seja, 0 custo anual total relacionado as matérias-primas foi menor do que
o valor anual dos produtos, mas insuficiente para cobrir os custos de producdo. Ressalte-se
que, dentro do custo de producdo, especificamente os custos da destilagdo para recuperagédo
do etanol inviabilizam o processo.

O custo total das utilidades é igual a R$ 63,84 milhdes por ano. A capacidade da
planta é igual a 95 milhdes kg-ano™.

O namero de operadores por turno (N, ) é igual a 17, o nimero de etapas do processo

gue ndo envolve o manuseio das particulas sélidas é igual a 4 e o numero de etapas do
processo que envolve o manuseio das particulas sélidas € igual a 3.

As Tabelas 4.32 e 4.33 apresentam os valores dos custos diretos e indiretos da planta
guimica de processamento fluido-sélido. O calculo foi baseado em (PETERS;
TIMMERHAUS, 1991).
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Tabela 4.32: Custos diretos da planta quimica de processamento fluido-solido referente a
capacidade de producdo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio.

Projeto Fracdo relacionada ao custo Valores calculados
dos equipamentos (milhdes de R$)

Custo dos equipamentos adquiridos 64,43
Fracdo dos equipamentos adquiridos 0,10 6,44
Subtotal dos equipamentos adquiridos 70,87
Instalacdo dos equipamentos adquiridos 0,39 27,64
Instrumentacdo e Controle (instalados) 0,26 18,43
Tubos (instalados) 0,31 21,97
Sistema elétrico (instalagéo) 0,10 7,09
Edificios (incluindo servigos) 0,29 20,55
Melhorias 0,12 8,50
Facilidades de servigos (instalados) 0,55 38,98
Soma dos custos diretos 2,02 214,02

Tabela 4.33: Custos indiretos da planta quimica de processamento fluido-sélido referente a

capacidade de producéo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de potassio.

Projeto Fracdo relacionada ao custo Valores calculados
dos equipamentos (milhGes de R$)
Engenharia e supervisao 0,32 22,68
Despesas de construgéo 0,34 24,09
Despesas permitidas 0,04 2,83
Contrato de remuneracao 0,19 13,46
Contingéncias 0,37 26,22
Soma dos custos indiretos 1,26 89,29

O imposto de renda € um imposto cobrado sobre o lucro tributavel, sendo um
percentual igual a 15% no Brasil (PORTAL TRIBUTARIO, 2015) e a inflagio para o ano de
2014 é igual a 7,14% (TRADING ECONOMICS, 2015). O fluxo de caixa foi obtido pela
diferenca entre as receitas, custos e a depreciacdo referente ao processo. O tempo de vida do
processo € igual a 10 anos. Através do fluxo de caixa foi calculado o tempo de recuperacgao do
investimento (payback period) ndo considerando o valor do dinheiro no tempo. O valor
presente liquido (VPL) foi calculado considerando o valor do dinheiro no tempo (time value
of money) relacionado ao fluxo de caixa descontado no final de cada ano (annual end of year)
utilizando o fator discreto de pagamento referente ao valor presente com a taxa de interesse
efetiva igual a 12% e depreciagéo linear.

Na Tabela 4.34 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente
liquido (VPL).
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Tabela 4.34: Payback period e valor presente liquido (VPL) referente a capacidade de
producéo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de potassio considerando os precos de

compra e venda como o de importacao pelo Brasil.

Payback period Valor presente liquido
(anos) (milhdes de reais)
-0,9 -2.305,67

Percebe-se, pela anélise econémica do processo feita, considerando-se ou ndo o valor
do dinheiro no tempo, que o processo de producdo de sulfato de potassio é inviavel
economicamente, pois apresenta o tempo de retorno do investimento inicial maior do que 10
anos. O payback period apresentou valor negativo significando que necessita de um tempo
maior do que 10 anos para que os fluxos de caixa futuros acumulados se igualem ao
investimento inicial.

O valor presente liquido calculado apresentou valor negativo, significando que o fluxo
de caixa de saidas € maior do que o fluxo de caixa de entradas, gerando prejuizo, ou seja, sai
mais dinheiro no projeto do que entra.

A Figura 4.33 apresenta a relacdo dos custos das utilidades, matéria-prima e do
trabalho operacional do processo anual, sendo o maior custo relacionado as matérias-primas

utilizadas na producdo do sulfato de potassio.

Figura 4.33: Porcentagem dos custos das utilidades, matéria-prima e do trabalho operacional

referente a capacidade de producédo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de potassio.

B Utilidades

Matéria-prima

M Trabalho Operacional
67%
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4.3.3 Andlise de sensibilidade

4.3.3.1 Andlise de sensibilidade considerando a variacdo da capacidade de produc¢do da
planta

Foi realizada a analise de sensibilidade da viabilidade econdmica do processo frente a
variacdo na capacidade de producdo da planta. Nessa nova situacdo, a capacidade da planta
foi arbitrada em 55 mil toneladas por ano, valor um pouco superior a quantidade importada de
sulfato de potassio, com teor de 6xido de potéssio (K;O) ndo superior a 52% (massa)
(ALICEWEB, 2015), pelo Brasil (45,341 mil toneladas, Tabela 1.1) no periodo de Janeiro de
2014 a Dezembro de 2014.

Na Tabela 4.35 estdo apresentados os valores das vazdes massicas e das fracdes
massicas das correntes do processo. Os valores das temperaturas e das capacidades calorificas

da solugéo para cada corrente do processo sao 0s mesmos da Tabela 4.20.
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Tabela 4.35: Valores das vazfes e das fracdes massicas para cada corrente do processo
referente a capacidade de producédo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio,
sendo w a fragdo massica, cp — cloreto de potassio, sa — sulfato de aménio, ag — agua, et —

etanol, sp — sulfato de potéssio e ca — cloreto de amdnio.

Correntes  Vazédo Wep Wsa Wag Wet  Wep Wip Wea Wea
(ton' 'h-l) solido solucéo sélido solucdo

1 73,87 0,098 0,087 0,815 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
2 73,87 0,098 0,087 0,815 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
3 73,87 0,098 0,087 0,815 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
4 73,87 0,098 0,087 0,815 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
5 105,90 0,000 0,000 0,587 0,284 0,066 0,014 0,002 0,047
6 8,58 0,000 0,000 0,106 0,052 0,810 0,003 0,020 0,009
7 8,37 0,000 0,000 0,013 0,137 0,829 0,000 0,021 0,000
8 97,32 0,000 0,000 0,629 0,305 0,000 0,015 0,000 0,051
9 32,23 0,000 0,000 0,0843 0,913 0,000 0,0007 0,000 0,002
10 129,55 0,000 0,000 0,494 0,455 0,000 0,012 0,000 0,039
11 129,55 0,000 0,000 0,494 0,455 0,000 0,012 0,000 0,039
12 68,55 0,000 0,000 0,879 0,026 0,000 0,022 0,000 0,073
13 60,99 0,000 0,000 0,060 0,940 0,000 0,000 0,000 0,000
14 60,99 0,000 0,000 0,060 0,940 0,000 0,000 0,000 0,000
15 3,05 0,000 0,000 0,060 0,940 0,000 0,000 0,000 0,000
16 32,02 0,000 0,000 0,060 0,940 0,000 0,000 0,000 0,000
17 32,02 0,000 0,000 0,060 0,940 0,000 0,000 0,000 0,000

A Tabela 4.36 apresenta o valor da vazéo de alimentagdo, vazéo de destilado, vazdo do
fundo da coluna de destilagdo e o valor da razdo de refluxo minima. A Tabela 4.37 apresenta
o valor da vazdo de liquido da secdo de retificacdo, vazdo de vapor da secdo de retificacdo,
vazdo de liquido da se¢do de esgotamento e a vaz&do de vapor da se¢do de esgotamento.

A razdo de refluxo, o fator de qualidade e 0 nimero de estagios tedricos para essa
nova capacidade de producéo foi igual aqueles obtidos para o processo com capacidade igual

a 95 mil toneladas por ano.
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Tabela 4.36: Valor da vazdo de alimentacdo (F), vazdo de destilado (D), vazéo do fundo (W)
da coluna de destilacdo e da razdo de refluxo minima, desconsiderando a presenga dos sais
cloreto de amonio e sulfato de potassio, referente a capacidade de producao igual a 55 mil

toneladas por ano de sulfato de potéassio.

F D W razéo de refluxo Rminima.
(ton.-h™) (ton.-h™) (ton.-h™)
118,94 60,92 58,02 1,35 Ruminima 2,1852

Tabela 4.37: Valor da vazéo de liquido da secdo de retificacdo (L), vazéo de vapor da se¢do
de retificacdo (V ), vazdo de liquido da secfo de esgotamento (L) e da vazdo de vapor da

secdo de esgotamento (V ), desconsiderando a presenca dos sais cloreto de aménio e sulfato

de potassio, referente a capacidade de producéo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de

potéssio.
L V L VvV
(ton.-h™) (ton.-h™) (ton.-h™) (ton.-h™)
179,71 240,62 298,65 240,62

O calor removido no condensador é igual a g, =—6,59-10*MJ-h™ e o calor fornecido

no refervedor é igual a g, =6,80-10* MJ-h™. O fluido de servico utilizado no condensador para

remover o calor foi a &gua de processo proveniente da torre de resfriamento na temperatura de
30°C - 45°C e no refervedor o fluido de servigo utilizado foi o vapor de processo (Tabela
3.12).

Os valores das temperaturas e das entalpias da fase liquida e da fase vapor da
alimentacdo, topo, fundo e das correntes internas referentes a secéo de retificacdo (LeV ) e de
esgotamento (L eV ) da coluna de destilacdo nas correntes 11, 12 e 13 sdo 0s mesmos
apresentados na Tabela 4.23.

O calor removido no cristalizador € igual a Q = -2,66-10° MJ-h?. O fluido de Servigo
utilizado no processo de cristalizacéo foi a agua fria (Tabela 3.12).

Na Tabela 4.38 estdo apresentados os valores da area, volume, altura e do didmetro do
cristalizador e da coluna de destilacdo. Na Tabela 4.39 estdo apresentados os valores da area

do trocador de calor 1, trocador de calor 2, refervedor e condensador.
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Tabela 4.38: Valores da area, volume, altura e do didmetro do cristalizador e da coluna de
destilacdo referente a capacidade de producdo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de

potassio.

Cristalizador Coluna de destilacao
Area  (m) 2,55 23,97
Volume (m® 9,17 739,80
Altura (m) 3,60 30,86
Diametro(m) 1,80 5,52

Tabela 4.39: Valores da area do trocador de calor 1, trocador de calor 2, refervedor e
condensador referente a capacidade de producdo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato

de potassio.

Trocador de calor 1  Trocador de calor 2 Refervedor Condensador

Area (md) 19,96 205,05 548,40 671,66

Na Tabela 4.40 estdo apresentados os custos das utilidades por ano do cristalizador,
trocador de calor 1, trocador de calor 2, condensador e refervedor e o custo do etanol de
reposicdo no tanque pulmdo 3. A conversdo dos custos norte-americanos para custos
brasileiros foi feita utilizando o indice Big Mac de Dezembro de 2015, cujo valor € igual a
2,82 (BIG MAC INDEX CONVERTER, 2015).

Tabela 4.40: Custos das utilidades por ano do processo e o preco do etanol de reposi¢do no

processo referente a capacidade de producdo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de

potassio.

Equipamentos R$-ano™ R$-ano™ R$-ano™ R$-ano’
Agua fria Agua de resfriamento Vapor Etanol de reposicdo

Cristalizador 370.546,31

Trocador de calor 1 6.275.142,08

Trocador de calor 2 1.234.895,16

Condensador 732.557,74

Refervedor 28.348.117,76

Tanque pulméo 3 64.076.262,8




175

A Tabela 4.41 apresenta o Bare module cost referentes aos equipamentos principais do
processo para 0 ano base (2001) e para 0 ano de 2015. O Bare module cost do cristalizador,
trocador de calor 1, trocador de calor 2, condensador e refervedor foram calculados
considerando a condicao base. O Bare module cost da coluna de destilacdo e dos pratos foram
calculados considerando a condi¢do nao base.

O valor de F, para a coluna de destilagdo € igual a 3,11 e o valor de F, € igual a 1,49.
O fator de quantidade dos pratos, F,, considerando o nimero de pratos, N, maior do que 20,

é igual a 1,00 e o valor de F;,, € igual a 1,83, considerando aco inoxidavel como o material

de construcao.

Tabela 4.41: Bare module cost (Cgm) do processo para o ano de 2001 e 2015 referente a

capacidade de producéo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio.

Equipamentos Cgm (2001) Cgm (2015)
R$ R$
Coluna de destilacéo 14.049.644,61 19.751.518,14
Refervedor 781.831,25 1.099.127,74
Condensador 925.204,63 1.300.687,42
Cristalizador 437.404,00 614.918,98
Trocador de calor 1 185.171,39 260.320,90
Trocador de calor 2 359.275,11 505.082,45
Pratos da coluna de destilagdo 5.694.999,44 8.006.244,13

A andlise econdmica realizada para a planta quimica de processamento sélido-fluido,
utilizando a planilha do Microsoft Office Excel® 97 - 2003 (Cost and Evaluation) (PETERS;
TIMMERHAUS, 1991) determinou que o investimento capital fixo é igual a R$ 148,48
milhdes e o capital de giro é igual a R$ 26,02 milhdes. O investimento capital total calculado
é igual a R$ 174,50 milhdes. O valor anual dos produtos é igual a R$ 113,15 milhdes e o
custo anual das matérias-primas € igual a R$ 90,73 milhGes. Também, analogamente ao
processo com capacidade anual de 95 mil toneladas, para uma capacidade produtiva de 55 mil
toneladas anuais de sulfato de potassio, o lucro bruto é positivo, ou seja, o custo anual total
relacionado as matérias-primas foi menor do que o valor anual dos produtos, mas insuficiente
para cobrir 0s custos de producédo. Ressalta-se, mais uma vez, que os custos da destilagdo para
recuperacdo do etanol inviabilizam o processo.

O custo total das utilidades é igual a R$ 36,96 milhGes por ano. A capacidade da
planta é igual a 55 milhdes kg-ano™.
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O ndmero de operadores por turno (N, ) € igual a 17, considerando 3 turnos de 8

horas por dia e o0 custo de cada operador foi considerado igual a R$ 12,5 por hora.

Nas Tabelas 4.42 e 4.43 estdo apresentados os valores dos custos diretos e indiretos
referente & planta quimica de processamento fluido-sélido. O célculo foi baseado em Peters e
Timmerhaus (1991).

Tabela 4.42: Valores dos custos diretos da planta quimica de processamento fluido-sélido

referente a capacidade de producéo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio.

Projeto Fracdo relacionada ao custo Valores calculados
dos equipamentos (milhdes de R$)

Custo dos equipamentos adquiridos 31,54
Fracdo dos equipamentos adquiridos 0,10 3,15
Subtotal dos equipamentos adquiridos 34,69
Instalacdo dos equipamentos adquiridos 0,39 13,53
Instrumentacédo e Controle (instalados) 0,26 9,02
Tubos (instalados) 0,31 10,75
Sistema elétrico (instala¢éo) 0,10 3,47
Edificios (incluindo servigos) 0,29 10,06
Melhorias 0,12 4,16
Facilidades de servigos (instalados) 0,55 19,08
Soma dos custos diretos 2,02 104,77

Tabela 4.43: Valores dos custos indiretos da planta quimica de processamento fluido-sélido

referente a capacidade de producdo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio.

Projeto Fracdo relacionada ao custo Valores calculados
dos equipamentos (milhGes de R$)
Engenharia e supervisao 0,32 11,10
Despesas de construgéo 0,34 11,79
Despesas permitidas 0,04 1,39
Contrato de remuneracdo 0,19 6,59
Contingéncias 0,37 12,83
Soma dos custos indiretos 1,26 43,71

Na Tabela 4.44 estdo apresentados o valor do payback period desconsiderando o valor
do dinheiro no tempo e do valor presente liquido (VPL) considerando o valor do dinheiro no
tempo (time value of money) relacionado ao fluxo de caixa descontado no final de cada ano
(annual end of year) utilizando 0 método de depreciacéo linear e fator discreto de pagamento

referente ao valor presente com a taxa de interesse efetiva igual a 12%.
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Tabela 4.44: Payback period e valor presente liquido (VPL) referente a capacidade de
producdo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio considerando os pregos de

compra e venda como o de importacao pelo Brasil.

Payback period Valor presente liquido
(anos) (milhdes de reais)
-0,7 -1.381,03

Ainda com a capacidade de 55 mil toneladas anuais de sulfato de potassio, 0 processo
de producdo de sulfato de potassio é invidvel economicamente, pois apresenta o tempo de
retorno do investimento inicial maior do que 10 anos, o valor presente liquido negativo,
significando que o fluxo de caixa de saidas é maior do que o fluxo de caixa de entradas,
gerando prejuizo, ou seja, sai mais dinheiro no projeto do que entra.

O processo de producéo de sulfato de potassio com capacidade de producéo igual a 55
mil toneladas por ano de sulfato de potdssio mostrou resultados menos negativos para o
payback period e para o valor presente liquido em relacdo ao processo com capacidade igual a
95 mil toneladas por ano de sulfato de potassio.

A Tabela 4.45 apresenta a comparacdo das analises de rentabilidade para os processos

com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéassio.

Tabela 4.45: Comparagéo entre o payback period e o valor presente para 0S processos com
capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio considerando os

precos de compra e venda como o de importacéo pelo Brasil.

Capacidade Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 -0,9 -2.305,67
55 -0,7 -1.381,03

A Figura 4.34 apresenta, para a capacidade de producdo igual a 55 mil toneladas por
ano de sulfato de potéssio a relacdo dos custos das utilidades, matérias-primas e do trabalho
operacional referente ao processo (anual), sendo o maior custo relacionado as matérias-primas

utilizadas na producéo do sulfato de potassio.
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Figura 4.34: Porcentagem dos custos das utilidades, matérias-primas e do trabalho
operacional referente a capacidade de producdo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de

potassio.

B Utilidades

Matéria-prima

M Trabalho Operacional

64%

4.3.3.2 Analise de sensibilidade da viabilidade econémica considerando os precos de
compra de matérias-primas e venda de produtos como 0s precos de exportacdo pelo

Brasil

Neste item apresenta-se a andlise de sensibilidade a viabilidade econdmica do
processo frente a variacBes nos precos de matérias-primas e produtos. Tanto no item 4.3.2
(Anélise econdmica do processo em condi¢do nominal) quanto no item 4.3.3.1 (Analise de
sensibilidade da viabilidade econémica considerando a variacdo da capacidade de producéo
da planta) consideravam-se os precos de compra de matérias-primas e venda de produtos
como os aqueles de importacdo pelo Brasil. Neste item, consideram-se 0s precos de compra
de matérias-primas e venda de produtos como 0s aqueles de exportacdo pelo Brasil (Tabela
3.11). A analise é feita tanto para uma planta com capacidade produtiva de 95 mil toneladas
anuais quanto para uma planta com capacidade de 55 mil toneladas anuais.

Na Tabela 4.46 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente

liquido para as condigGes descritas.
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Tabela 4.46: Comparacédo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio considerando 0s

precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como os precos de exportacdo pelo

Brasil.
Capacidade anual de producéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 -2,4 -954,65
55 -1,7 -598,86

O payback period e o valor presente liquido presentes na Tabela 4.46 apresentaram
valores negativos, significando que o processo ainda se mostrou ser  inviavel
economicamente. O tempo de recuperagdo do investimento (payback period) é maior do que
10 anos e o valor presente liquido apresentou valor negativo, significando que o fluxo de
caixa de saidas é maior do que o fluxo de caixa de entradas, gerando prejuizo, ou seja, sai
mais dinheiro no projeto do que entra. O processo de producdo de sulfato de potassio com
capacidade igual a 55 mil toneladas por ano mostrou melhores resultados econémicos em
relagdo ao processo com capacidade igual a 95 mil toneladas por ano. O lucro bruto para o
processo com capacidade igual a 95 mil toneladas por ano apresenta margem de R$ 430,53
milhGes de reais por ano e para o processo com capacidade igual a 55 mil toneladas por ano

apresenta margem de R$ 249,25 milhdes de reais por ano.

4.3.3.3 Analise de sensibilidade da viabilidade econdmica considerando os precos de
compra e venda como 0s maiores precos para os produtos (preco de exportacdo) e 0s

menores pregos para as materias primas (preco de importagéo)

Assim como no item anterior, neste item apresenta-se a analise de sensibilidade a
viabilidade econémica do processo frente a variagcbes nos precos de matérias-primas e
produtos. Entretanto, no presente item consideram-se 0s precos de importacdo pelo Brasil
(Tabela 3.11) para as matérias-primas e 0s precos de exportacdo pelo Brasil (Tabela 3.11)
para 0os produtos. Novamente, a analise € feita tanto para uma planta com capacidade
produtiva de 95 mil toneladas anuais quanto para uma planta com capacidade de 55 mil

toneladas anuais.
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Na Tabela 4.47 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente
liquido para os processos de producdo de sulfato de potéssio igual a 95 (primeira linha da
Tabela 4.47) e 55 mil toneladas por ano (segunda linha da Tabela 4.47), com as consideracdes

mencionadas para 0s precos de matérias-primas e produtos.

Tabela 4.47: Comparacdo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéassio considerando 0s
precos de compra de matérias-primas como 0s precos de importacdo pelo Brasil e 0s precos

de venda de produtos como os precos de exportacdo pelo Brasil.

Capacidade anual de producéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 2,7 386,56
55 2,9 185,41

Os resultados presentes na Tabela 4.47 mostram, se forem considerados os precos de
compra e venda como o de exportacéo para os produtos (maiores pregos) e de importacao para
as matérias-primas (menores precos), que 0 processo torna-se viavel economicamente, sendo
o fluxo de caixa de saidas menor do que o fluxo de caixa de entradas, ou seja, 0s custos de
producdo tornam-se menores do que as receitas obtidas, gerando lucro ao projeto.

O payback period mostrou que o processo com capacidade igual a 95 mil toneladas de
sulfato de potassio por ano tem uma viabilidade econdmica sutilmente inferior (tempo de
retorno do investimento de 2,7 anos, quando comparado ao 2,9 anos do processo com
capacidade anual de producdo igual a 55 mil toneladas). Entrentanto, o valor presente liquido
do processo com capacidade igual a 95 mil toneladas de sulfato de potassio por ano é 52,04%
maior, o que leva a concluséo de que o processo com capacidade de producdo de sulfato de
potassio igual a 95 mil toneladas por ano € mais promissor economicamente. O lucro bruto
para 0 processo com capacidade igual a 95 mil toneladas por ano apresenta margem de R$
583,62 milhGes de reais por ano e para 0 processo com capacidade igual a 55 mil toneladas
por ano apresenta margem de R$ 337,88 milhGes de reais por ano.
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4.3.3.4 Utilizacdo da lenha como combustivel para gerar vapor

Em todas as analises econdmicas feitas até aqui, o lucro bruto do processo sempre se
mostrou positivo, ou seja, o custo anual total relacionado as matérias-primas foi sempre
menor do que o valor anual dos produtos, mas insuficiente para cobrir os custos de producéo,
sendo os maiores custos relacionados a recuperac¢ao do etanol na coluna de destilagdo. Diante
disso, este item destina-se a avaliar a sensibilidade da viabilidade econémica frente a variacado
do preco da utilidade vapor, que € utilizado no refervedor da coluna de destilacdo e no
trocador de calor 1. Sabe-se que o vapor gerado pela queima da lenha apresenta menor custo
do que o vapor utilizado (obtido na Tabela 8.3 do livro Analysis, synthesis, and design of
chemical processes. 3 ed., Prentice Hall (TURTON, R. et al., 2012), conforme descrito no
item 3.7) em todas as analises econdmicas feitas anteriormente. Mais uma vez, a analise é
feita tanto para uma planta com capacidade produtiva de 95 mil toneladas anuais quanto para
uma planta com capacidade de 55 mil toneladas anuais.

O preco da lenha em tora para o ano de 2008 foi igual a R$ 32,75 por tonelada de
vapor (EVARISTO; FIGUEIREDO, 2008) e o poder calorifico da lenha varia entre 2400 a
3700 kcal-kg™? (MESNY, 1967% apud DO NASCIMENTO, 2007). O poder calorifico médio
foi utilizado neste trabalho e é igual a 3050 kcal-kg™. O preco do vapor proveniente da lenha
em tora € igual a 0,0025647 R$/MJ (2008). O indice da revista Chemical Engineering para o
ano de 2008 é igual a 575,4 (CHEMICAL ENGINEERING). O pre¢o do vapor proveniente
da lenha em tora atualizado pelo indice da revista Chemical Engineering para Agosto de 2015
é igual a 0,00246883 R$/MJ.

Na Tabela 4.48 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente
liquido para os processos de producéo de sulfato de potassio igual a 95 e 55 mil toneladas de
sulfato de potassio por ano, considerando os precos de compra de matéria-prima e venda de

produtos como os precos de importacdo pelo Brasil (apresentados na Tabela 3.11).

2 MESNY, M. Caldera de vapor, decripcion, teoria, manejo y mantenimiento. 3.ed.
Buenos Aires: Libreria y Editorial Aesina, 1967, 269 p.
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Tabela 4.48: Comparacéo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade de producédo igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio
considerando os precos de compra de matéria-prima e venda de produtos como os precos de

importacdo pelo Brasil e utilizacdo de lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade

vapor.
Capacidade anual de producéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 -1,2 -1.769,14
55 -1,0 -1.070,40

Os resultados presentes na Tabela 4.48 mostram que o processo € inviavel
economicamente referente ao tempo de vida do projeto (10 anos). O tempo de recuperagédo do
investimento (payback period) é maior do que 10 anos e o valor presente liquido apresentou

valor negativo.

O lucro bruto do processo é positivo, margem de R$ 38,73 milhdes por ano
(capacidade igual a 95 mil toneladas de sulfato de potéssio por ano) e R$ 22,42 milhdes por
ano (capacidade igual a 55 mil toneladas de sulfato de potassio por ano). O lucro bruto tem
que cobrir os custos de producdo. O custo do vapor utilizado no trocador de calor 1 e no
refervedor da coluna de destilacdo para recuperar o etanol é alto, inviabilizando a analise
econdmica do processo. O custo total das utilidades é igual a R$ 36,96 milhGes por ano para a
capacidade da planta igual a 55 milhdes kg-ano™ e o custo total das utilidades é igual a R$
63,84 milhdes por ano para a capacidade da planta igual a 95 milhdes kg-ano™.

Avaliou-se a utilizagdo de lenha em tora para gerar vapor, pois assim 0 vapor
apresenta menor custo, diminuindo o custo total das utilidades do processo, mas mesmo assim
0 processo é inviavel economicamente. O custo total das utilidades é igual a R$ 6,84 milhdes
por ano para a capacidade da planta igual a 95 milhdes kg-ano™. O custo total das utilidades é
igual a R$ 3,96 milhdes por ano para a capacidade da planta igual a 55 milhdes kg-ano™. A
utilizacdo da lenha em tora para gerar vapor diminui o custo total das utilidades para o
processo de producdo com capacidade da planta igual a 95 milhdes kg-ano™ em R$ 57,00
milhGes por ano e para o processo de producdo com capacidade da planta igual a 55 milhdes

kg-ano™ em R$ 33,00 milhdes por ano.
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O custo apenas do vapor, gerado pela queima da lenha em tora, atualizado para o ano
de 2015 para o processo com capacidade da planta igual a 95 milhdes kg-ano™ é igual a R$
508.285,16 por ano para o trocador de calor 1 e R$ 2.296.114,69 por ano para o refervedor da
coluna de destilacdo. Ja para o processo com capacidade produtiva de 55 mil toneladas anuais
de sulfato de potassio ha um custo desse mesmo vapor de R$ 294.260,51 por ano no trocador
1 e de R$ 1.329.329,53 por ano no refervedor da coluna de destilagdo. Nota-se, ao comparar
esses valores com os presentes nas Tabelas 4.30 e 4.40, que esses custos sdo menores do que
0s custos com vapor quando se utilizava o vapor obtido na Tabela 8.3 do livro Analysis,
synthesis, and design of chemical processes. 3 ed., Prentice Hall (TURTON, R. et al., 2012),
conforme descrito no item 3.7.

A lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade vapor pode ser utilizada para
a analise de sensibilidade da viabilidade econémica considerando o0s precos de compra de
matérias-primas e venda de produtos como o0s precos de exportacdo, apresentada no item
4.3.3.2 e Tabela 4.46. Os processos de producdo de sulfato de potassio igual a 95 e 55 mil
toneladas por ano apresentaram payback period e valor presente liquido negativo, sendo
inviavel economicamente. O processo de producdo de sulfato de potassio igual a 55 mil
toneladas por ano apresentou valores menos negativos.

Na Tabela 4.49 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente
liquido utilizando lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade vapor para os
processos de producdo de sulfato de potassio igual a 95 (primeira linha da Tabela 4.49) e 55
mil toneladas por ano (segunda linha da Tabela 4.49), considerando os precos de compra de

matérias-primas e venda de produtos como o0s precos de exportacao.

Tabela 4.49: Comparacéo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio considerando 0s
precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como 0s precos de exportacao e

lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade vapor.

Capacidade anual de producéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 -9,0 -430,15

55 -4,4 -292,88
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Se utilizar lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade vapor para a analise
de sensibilidade da viabilidade econdmica considerando os precos de compra e venda como
0S maiores precos para os produtos (preco de exportacdo) e 0S menores precos para as
matérias primas (preco de importacéo), apresentada no item 4.3.3.3 e Tabela 4.47, o processo
de producéo tornaria mais viavel economicamente para os processos de producdo de sulfato
de potéssio igual a 95 e 55 mil toneladas de sulfato de potassio por ano.

Na Tabela 4.50 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente
liquido para os processos de producdo de sulfato de potassio igual a 95 (primeira linha da
Tabela 4.50) e 55 mil toneladas por ano (segunda linha da Tabela 4.50), considerando os
precos de compra e venda como 0S maiores precos para 0s produtos (preco de exportacao) e
0S menores precos para as matérias primas (preco de importacdo) e lenha em tora como
combustivel para gerar a utilidade vapor. O valor presente liquido teria um aumento de R$
457,28 milhdes de reais por ano para o processo de producdo de sulfato de potassio igual a 95
mil toneladas por ano e de R$ 266,18 milhdes de reais por ano para o processo de producao de
sulfato de potassio igual a 55 mil toneladas por ano quando se compara com 0s valores

presentes na Tabela 4.47.

Tabela 4.50: Comparacéo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio considerando os
precos de compra de matérias-primas como 0s precos de importacdo pelo Brasil e 0s precos
de venda de produtos como os precos de exportacdo pelo Brasil e lenha em tora como

combustivel para gerar a utilidade vapor.

Capacidade anual de producéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 1,6 843,84
55 15 451,59

4.3.3.5 Mudanca da razéo de refluxo na coluna de destilacio

Este item destina-se a avaliar a sensibilidade da viabilidade econdémica em relacdo a
mudanca da razdo de refluxo na coluna de destilacdo. A razdo de refluxo na coluna de

destilacdo havia sido considerada igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima. Essa razao de
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refluxo representa a condicdo de operacdo de uma coluna de destilacdo comercial para o
sistema etanol-4gua (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011). Ao diminuir a razdo de refluxo, a
vazdo de liquido interna é menor e, portanto, a vazdo de vapor interna também é menor
(menor consumo de energia no refervedor) e consequentemente o didmetro da coluna de
destilacdo diminui, mas o nimero de pratos e a altura da coluna é maior. A analise dos custos
na recuperagdo do etanol na coluna de destilagdo foi realizado considerando a razdo de
refluxo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima. Geralmente a razdo de refluxo 6tima,
que leva ao menor custo total, situa-se no intervalo 1,20 Rminima - 1,50 Rmmima (TREYBAL,
1980°° apud BENITEZ, 2009). Se fosse utilizada a razéo de refluxo maior do que 1,35 Rminima,
a vazdo de liquido interna seria maior e, portanto, a vazdo de vapor interna também seria
maior e consequentemente o consumo de energia no condensador e no refervedor aumentaria
(com aumento do didmetro da coluna, embora 0 numero de pratos necessarios diminua).
Como os custos de utilidade ja se mostram altos a uma razdo de refluxo igual a 1,35 Rminima,
valores maiores para esse parametro ndo foram avaliados.

Na Tabela 4.51 estdo apresentados os valores da area, volume, altura e do didmetro da
coluna de destilacdo considerando a razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,20
vezes a razdo de refluxo minima. O nimero de estagios tedricos calculados para a coluna de
destilagdo utilizando o método de McCabe-Thiele foi igual a 29. A eficiéncia da coluna
calculada foi igual a 48% e o numero de estagios reais foi igual a 58 estagios.

Tabela 4.51: Valores da area, volume, altura e do diametro da coluna de destilacdo referente
a capacidade de producdo igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio,
considerando a razao de refluxo igual a 1,20 Rminima-

Capacidade anual de produgdo  Area (m?) Volume (m°) Altura (m) Didmetro (m)
mil toneladas
95 38,12 1417,13 37,17 6,97
55 22,07 820,46 37,17 5,30

O custo total das utilidades do processo de producéo de sulfato de potassio igual a 95
mil toneladas por ano considerando a razéo de refluxo na coluna de destilagdo igual a 1,20

vezes a razdo de refluxo minima foi igual a R$ 59,80 milhGes por ano (custo do vapor obtido

* TREYBAL, R. E. Mass Transfer Operations. 3" ed., MacGraw-Hill, New York, 1980.
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na Tabela 8.3 do livro Analysis, synthesis, and design of chemical processes. 3 ed., Prentice
Hall (TURTON, R. et al., 2012). Esse valor apresentou reducdo de R$ 4,04 milhdes por ano
em relacdo aquele que utilizava razéo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,35 vezes a
razdo de refluxo minima. Para o processo de producdo de sulfato de potassio igual a 55 mil
toneladas por ano o custo total das utilidades foi igual a R$ 34,62 milhGes por ano (custo do
vapor obtido na Tabela 8.3 do livro Analysis, synthesis, and design of chemical processes. 3
ed., Prentice Hall (TURTON, R. et al., 2012). A reducéo dos custos das utilidades para essa
capacidade de produgdo foi de R$ 2,34 milhGes por ano em relacdo aquele que utilizava razdo
de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima. Na Tabela
4.52 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente liquido para 0s
processos de producdo de sulfato de potassio igual a 95 e 55 mil toneladas por ano,
considerando os precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como os precos de

importacéo.

Tabela 4.52: Comparacdo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéassio considerando os
precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como os precos de importacao e

utilizando razéo de refluxo na coluna de destilagdo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo

minima.
Capacidade anual de producéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 -1,0 -2.374,60
55 -0,8 -1.398,30

Na Tabela 4.53 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente
liquido para os processos de producéo de sulfato de potassio igual a 95 e 55 mil toneladas por
ano, considerando os precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como 0s
precos de exportacdo com razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,20 vezes a razao

de refluxo minima.



187

Tabela 4.53: Comparacédo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio considerando 0s
precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como 0s precos de exportacao e

utilizando a razao de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo

minima.
Capacidade anual de producéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 -2,6 -1.023,56
55 -1,8 -616,13

Na Tabela 4.54 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente
liquido para os processos de producdo de sulfato de potassio igual a 95 e 55 mil toneladas por
ano com razao de refluxo na coluna de destilagdo igual a 1,20 vezes a razéo de refluxo
minima, considerando os precos de compra de matérias-primas como 0s precos de importacao

pelo Brasil e 0s precos de venda de produtos como 0s precos de exportacao pelo Brasil.

Tabela 4.54: Comparacdo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio considerando os
precos de compra de matérias-primas como 0s precos de importacdo pelo Brasil e 0s precos
de venda de produtos como os precos de exportacdo pelo Brasil e utilizando a razdo de

refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima.

Capacidade anual de produgéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 3,1 324,82
55 3,1 169,71

O processo de producdo de sulfato de potéassio foi viavel economicamente
considerando os precos de compra de matérias-primas como 0s precos de importacdo pelo
Brasil e os pre¢os de venda de produtos como os pregos de exportacdo pelo Brasil para os
processo de producdo igual a 95 e 55 mil toneladas de sulfato de potassio por ano (Tabela
4.54), pois apresentou valores positivos para o payback period e para o valor presente liquido,
mas apresentou menor valor presente liquido e maior payback period para o processo com

capacidade produtiva igual a 55 e 95 mil toneladas em relacdo ao calculo do processo
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considerando a raz&o de refluxo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima. Isso pode ser
explicado pelo aumento do Bare module cost dos pratos e da coluna de destilacdo (Tabelas
4.55 e 4.56), pois a coluna apresenta maior altura e nimero de pratos em relacdo ao célculo do
Bare module cost da coluna utilizando a razéo de refluxo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo
minima. A reducdo no valor presente liquido foi de R$ 61,74 milhGes por ano para a
capacidade de producdo igual a 95 mil toneladas e igual a R$ 15,70 milhdes por ano para a
capacidade de producdo igual a 55 mil toneladas. Essa analise também pode ser feita em
relacdo ao calculo do payback period e do valor presente liquido utilizando os precos de
compra de matéria-prima e venda de produtos como o de importacdo (Tabela 4.52) e os
precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como 0s precos de exportacdo
(Tabela 4.53). O payback period e o valor presente liquido apresentaram valores mais
negativos utilizando a razéo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,20 vezes a razdo de
refluxo minima e para esses dois Ultimos casos o processo de producdo foi inviavel

economicamente.

Tabela 4.55: Bare module cost (Cgm) do processo para o ano de 2001 e 2015 referente a
capacidade de producdo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de potassio considerando

a razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima.

Equipamentos Cgm (2001) Cgwm (2015)
R$ R$

Coluna de destilagdo 32.553.028,33 45.764.270,03
Refervedor 1.156.115,29 1.625.310,31
Condensador 1.391.836,01 1.956.695,35

Cristalizador 602.996,07 847.714,53

Trocador de calor 1 186.871,34 262.710,75

Trocador de calor 2 540.860,67 760.362,25
Pratos da coluna de destilacdo 14.696.021,22 20.660.218,67
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Tabela 4.56: Bare module cost (Cgm) do processo para o ano de 2001 e 2015 referente a
capacidade de producao igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio considerando

a razdo de refluxo na coluna de destilacédo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima.

Equipamentos Cgm (2001) Cgm (2015)
R$ R$
Coluna de destilacdo 15.360.894,67 21.594.922,74
Refervedor 729.383,20 1.025.394,30
Condensador 1.196.382,20 1.681.919,04
Cristalizador 437.404,00 614.918,98
Trocador de calor 1 185.171,39 260.320,90
Trocador de calor 2 359.275,11 505.082,45
Pratos da coluna de destilacdo 6.112.475,06 8.593.147,05

Avaliou-se a utilizacdo de lenha em tora para gerar a utilidade vapor e a razdo de
refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima para o
desenvolvimento do processo de producdo de sulfato de potassio com capacidade igual a 95 e
55 mil toneladas por ano. O custo total das utilidades para o processo com capacidade igual a
95 e 55 mil toneladas por ano utilizando lenha apresentou reducdo de R$ 0,29 e R$ 0,17
milhGes por ano em relacdo aquele que utilizava razdo de refluxo na coluna de destilacéo
igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima.

Na Tabela 4.57 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente
liquido para os processos de producdo de sulfato de potassio igual a 95 e 55 mil toneladas por
ano, considerando os precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como 0s

precos de importacao.

Tabela 4.57: Comparacdo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio considerando 0s
precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como os precos de importacéo,
razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima e

utilizando lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade vapor.

Capacidade anual de producéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 -1,3 -1.873,38

55 -1,0 -1.108,13
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Na Tabela 4.58 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente
liquido para os processos de producédo de sulfato de potéssio igual a 95 e 55 mil toneladas por
ano, considerando os precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como 0s

precos de exportacéo.

Tabela 4.58: Comparacédo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéassio considerando 0s
precos de compra de matérias-primas e venda de produtos como 0s precos de exportagéo,
razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima e

utilizando lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade vapor.

Capacidade anual de producgéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 -8,0 -529,04
55 -4,3 -328,67

Na Tabela 4.59 estdo apresentados o valor do payback period e do valor presente
liquido para os processos de producdo de sulfato de potassio igual a 95 e 55 mil toneladas por
ano, considerando os precos de compra de matérias-primas como 0s precos de importacdo

pelo Brasil e 0s precos de venda de produtos como os precos de exportacdo pelo Brasil.

Tabela 4.59: Comparacéo entre o payback period e o valor presente liquido para 0s processos
com capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio considerando 0s
precos de compra de matérias-primas como 0s precos de importacdo pelo Brasil e 0s precos
de venda de produtos como os pregos de exportacédo pelo Brasil, razdo de refluxo na coluna de
destilacdo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima e utilizando lenha em tora como

combustivel para gerar a utilidade vapor.

Capacidade anual de producéo Payback period Valor presente liquido
mil toneladas (anos) (milhdes de reais)
95 18 752,26

55 1,7 418,43
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A Tabela 4.59 mostra que o processo de producdo de sulfato de potéssio utilizando
lenha como combustivel para gerar a utilidade vapor e razdo de refluxo igual a 1,20 vezes a
razdo de refluxo minima foi viavel economicamente, sendo que o valor presente liquido foi
menor e o0 payback period foi maior para as duas capacidades de producdo em relacdo ao
processo em que a razdo de refluxo foi igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima e que
também utilizava lenha. A reducédo no valor presente liquido foi de R$ 91,58 milhdes por ano
para a capacidade de producdo igual a 95 mil toneladas e igual a R$ 33,16 milhGes por ano
para a capacidade de producdo igual a 55 mil toneladas. Os resultados presentes nas Tabelas
4.57 e 4.58 também apresentam reducdo no valor presente liquido em relacdo aos resultados
presentes nas Tabelas 4.48 e 4.49, mas para esses dois Ultimos casos (Tabela 4.57 e Tabela
4.58) o processo de producao foi inviavel economicamente.

A reducdo no valor presente liquido pode ser explicado pelo aumento do Bare module
cost dos pratos e da coluna de destilacdo (Tabelas 4.55 e 4.56).

O prego do sulfato de potéassio (preco de importacdo) utilizado neste trabalho foi
obtido no site Alibaba (2015) e seu valor é igual a R$ 1,832 por quilograma. No site Aliceweb
(2015) o preco do sulfato de potéssio € igual a R$ 1,942 por quilograma, R$ 0,11/ quilograma
maior em comparac¢do ao obtido no site Alibaba (2015). Se fosse utilizado o preco do sulfato
de potéssio obtido no site Aliceweb (2015), o lucro bruto do processo seria maior, mas 0
processo ndo se tornaria economicamente viavel para a capacidade de producao igual a 95 ou
55 mil toneladas de sulfato de potassio por ano, razdo de refluxo igual a 1,35 ou 1,20 vezes a
razdo de refluxo minima e utilizando o vapor obtido no livro do Turton et al., 2012 ou gerado
a partir da lenha.

Devido aos elevados custos para recuperar o etanol na coluna de destilacdo, custos
diretos, indiretos e da utilidade vapor, a pervaporagdo (processo de separa¢do por membrana)
€ um processo alternativo para a separagdo do etanol da &gua mée. Esse processo de separacao
apresenta alta eficiéncia de separacdo e menor custo energético quando comparado a
destilacdo convencional (O’BRIEN; ROTH; MCALOON, 2000; SHAO; HUANG, 2007%
apud YWU-JANG FU et al., 2014; VANE, 2005°® apud YWU-JANG FU et al., 2014). O

 SHAO, P.; HUANG, R. Y. M. Polymeric membrane pervaporation. J. Membr. Sci., 287,
162-179, 2007.

 VANE, L. M. A review of pervaporation for product recovery from biomass fermentation
processes. J. Chem. Technol. Biotechnol., 80, 603-629, 2005.
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etanol também pode ser recuperado pelos seguintes processos de separacdo, extracdo por
solvente (MINIER; GOMA, 1982%° apud O’BRIEN; ROTH; MCALOON, 2000;
KOLLERUP; DAUGULIS, 1986% apud O’BRIEN; ROTH; MCALOON, 2000; CHANG et
al., 1992*! apud O’BRIEN; ROTH; MCALOON, 2000) ou stripping de diéxido de carbono
(TAYLOR, F. et al., 1995% apud O’BRIEN; ROTH; MCALOON, 2000). Outra opgao seria
diminuir a quantidade de etanol utilizada no desenvolvimento do processo, pois diminuiria 0s
custos energéticos na recuperacdo pela destilacdo, mas aumentaria os custos referentes as
matérias-primas se for considerada a mesma capacidade de producdo de sulfato de potéssio,
sendo que quantidades menores de etanol na precipitacdo diminui o rendimento da reacao.
Uma rota alternativa para a producdo de sulfato de potassio no Brasil que poderia ser
utilizada € a partir da reacdo do cloreto de potassio com o sulfato de magnésio na temperatura
de 25°C. O sulfato de magnésio pode ser obtido pelas reacdes do magnésio metalico, 6xido de
magnésio ou hidréxido de magnésio com o &cido sulfarico. A solubilidade do sulfato de
magnésio heptahidratado é igual a 26,8 gramas em 100 gramas de solugdo saturada e a do
sulfato de amonio é igual a 43,4 gramas em100 gramas de solucdo saturada (SEIDELL,
1919). A utilizacdo de sulfato de magnésio heptahidratado diminuiria a quantidade de sulfato
de potassio precipitado, pois apresenta menor solubilidade em relacdo ao sulfato de amonio,
ou seja, a solucdo apresentaria menor quantidade de ions sulfato para reagir com os ions
potéssio. Essa rota produz cloreto de magnésio que apresenta maior solubilidade do que o
cloreto de aménio em agua. A solubilidade do cloreto de magnésio € igual a 56,7 gramas em
100 gramas de 4gua enquanto a do cloreto de amonio € igual a 39,3 gramas em 100 gramas de
agua (SEIDELL, 1919). A maior solubilidade do cloreto de magnésio em agua diminuiria a
sua presenca na fase solida. Outra analise que pode ser feita € em relagdo ao preco de compra

do sulfato de magnésio heptahidratado e de venda do produto cloreto de magnésio

»® MINIER, M.; GOMA, G. Ethanol production by extractive fermentation. Biotech Bioeng.
24, 1565, 1982.

* KOLLERUP, F.; DAUGULLIS, A. J. Ethanol production by extractive fermentation-solvent
identification and prototype Development. Can. J. Chem. Eng. 64, 598, 1986.

*» CHANG, H. N. et al. Extractive ethanol production in a membrane cell recycle reactor. J.
Biotechnol., 24, 329, 1992.

* TAYLOR, F. et al. Continuous fermentation and stripping of ethanol. Biotechnol. Prog.,
11, 693, 1995.
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hexahidratado com preco equivalente ao de importacdo. O preco do sulfato de magnésio
heptahidratado é igual a R$ 0,33/quilograma (ALIBABA, 2016) e do cloreto de magnésio
hexahidratado € igual a R$ 0,37/quilograma (ALIBABA, 2016), ou seja, o lucro bruto do

processo seria maior.

4.3.3.6 Mudanca na relacéo agua:etanol no cristalizador

Devido a inviabilidade econémica do processo de producéo de sulfato de potassio para
a capacidade de producao igual a 95 e 55 mil toneladas por ano, considerando todos os
diferentes precos de matérias-primas e produtos, como detalhado nos itens anteriores, seja
com razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,35 ou 1,20 vezes a razdo de refluxo
minima, seja com o preco do vapor utilizado obtido do livro do Turton et al. (2012) ou através
da queima da lenha e utilizando a relacéo etanol:dgua no cristalizador igual a 1:2, analisa-se
aqui a influéncia da modificacdo da relacdo agua:etanol no cristalizador para 1:0,305. A
relacdo agua:etanol igual a 1:0,305 foi utilizada pois os ensaios experimentais realizados
demonstraram que a quantidade de sélido precipitada com essa relacdo (Tabela 4.9) ndo é
muito inferior em comparacdo aquela obtida com relacdo agua:etanol igual a 2:1, utilizada no
desenvolvimento do processo. O rendimento considerado da reagdo quimica é igual a 70% em
relacdo ao sulfato de potassio precipitado. O rendimento foi determinado através da razdo da
massa de sulfato de potéssio presente no sélido precipitado e a massa tedrica esperada de
sulfato de potéssio prevista pela estequiometria da reacdo quimica, utilizando as massas de
cloreto de potassio e sulfato de ambnio apresentadas na Tabela 4.8. A massa de sulfato de
potéssio foi obtida pela soma da quantidade dos ions potassio e sulfato presentes no solido
precipitado.

O processo foi desenvolvido considerando os precos de compra de matéria-prima e
venda de produtos como 0s precos de importacdo, exportagdo e 0s precos de compra de
matérias-primas como os precos de importacdo pelo Brasil e os precos de venda de produtos
como 0s precos de exportacdo, os prego do vapor utilizado obtido do livro do Turton et al.
(2012), através da lenha em tora e razdo de refluxo na coluna de destilagdo igual a 1,35 vezes
a razao de refluxo minima. Os precos de importacdo e exportacdo do etanol utilizados estéo
presentes na Tabela 3.11. A razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,20 vezes a

razdo de refluxo minima ndo foi analisada pelo aumento no Bare module cost total e
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consequentemente diminui¢do no valor presente liquido e aumento no payback period para o
processo considerando a relacdo agua:etanol igual a 2:1, como apresentado no item 4.3.3.5.
A Tabela 4.60 apresenta o Bare module cost referentes aos equipamentos principais do

processo para o ano de 2015, considerando a capacidade igual a 95 e 55 mil toneladas.

Tabela 4.60: Bare module cost (Cgm) do processo para o ano de 2015 referente & capacidade
de producdo igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio utilizando a relago

agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305.

Equipamentos Csm (2015) Csm (2015)
Capacidade produtiva de 95 mil Capacidade produtiva de 55 mil
(toneladas em R$) (toneladas em R$)
Coluna de destilagdo 37.065.377,42 18.336.889,31
Refervedor 1.648.527,20 1.040.036,76
Condensador 1.984.651,12 1.252.089,31
Cristalizador 846.392,33 613.973,32
Trocador de calor 1 264.083,99 260.462,94
Trocador de calor 2 731.955,02 486.211,39
Pratos da coluna de destilagdo 16.914.081,24 7.348.232,76

Nas Tabelas 4.61 e 4.62 estdo apresentados os custos das utilidades por ano do
cristalizador, trocador de calor 1, trocador de calor 2, condensador e do refervedor e o custo
do etanol de reposi¢do no tanque pulmao 3 para a capacidade de producéo igual a 95 e 55 mil

toneladas por ano de sulfato de potéassio.

Tabela 4.61: Custos das utilidades por ano do processo e o pre¢o do etanol de reposicao
referente a capacidade de producdo igual a 95 mil toneladas por ano de sulfato de potassio
utilizando a relagéo &gua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305.

Equipamentos R$-ano” R$-ano?! R$-ano’ R$-ano!
Agua fria Agua de resfriamento Vapor Etanol de reposicéo

Cristalizador 630.492,20

Trocador de calor 1 11.817.175,08

Trocador de calor 2 2.018.326,98

Condensador 1.197.300,87

Refervedor 46.116.200,60

Tanque pulméo 3 108.902.734,00
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Tabela 4.62: Custos das utilidades por ano do processo e o pre¢o do etanol de reposi¢ao
referente a capacidade de producdo igual a 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio

utilizando a relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305.

Equipamentos R$-ano’ R$-ano™! R$-ano’ R$-ano’
Agua fria Agua de resfriamento Vapor Etanol de reposicéo

Cristalizador 365.018,65

Trocador de calor 1 6.841.856,16

Trocador de calor 2 1.168.505,09

Condensador 693.174,19

Refervedor 26.698.852,98

Tanque pulmédo 3 63.229.496,94

A Tabela 4.63 apresenta os resultados dos casos estudados no desenvolvimento do
processo de producdo de sulfato de potéssio para a capacidade de producéo igual a 95 e 55 mil
toneladas por ano com uma relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305 e razdo de
refluxo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima, considerando os precos de compra de
matéria-prima e venda de produtos como os precos de importacdo, exportacdo ou pregos de
compra de matérias-primas como os precos de importacdo pelo Brasil e os precos de venda de
produtos como os precos de exportagéo, preco do vapor utilizado obtido do livro do Turton et

al. (2012) ou através da queima da lenha em tora.
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Tabela 4.63: Resultados dos casos estudados no desenvolvimento do processo de producéo
de sulfato de potéssio para a capacidade de producdo igual a 95 e 55 mil toneladas por ano
utilizando a relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305 e razéo de refluxo igual a 1,35

vezes a razdo de refluxo minima.

Capacidade anual Lucro Bruto Custo total das Valor presente liquido  Payback period
de producéo (milhdes reais/ano) utilidades (milhdes reais) (anos)
(mil toneladas) (milhdes reais/ano)
Preco de importagdo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012)
95 32,29 61,78 -2.292,65 -0,8
55 18,55 35,77 -1.384,61 -0,6
Preco de importacdo — Lenha como combustivel
95 32,29 6,56 -1.772,89 -1,1
55 18,55 3,80 -1.083,70 -0,9
Preco de exportacdo — Prego do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012)
95 420,42 61,78 -1.074,99 -1,8
55 243,26 35,77 -679,70 -1,3
Preco de exportacdo — Lenha como combustivel
95 420,42 6,56 -561,37 -4,3
55 243,26 3,80 -380,21 -2,6
Preco de importagdo e exportacéo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012)
95 600,23 61,78 500,75 2,2
55 347,36 35,77 242,06 2,4
Preco de importacdo e exportagdo — Lenha como combustivel
95 600,23 6,56 943,01 1,4
55 347,36 3,80 499,29 1,3

A Tabela 4.63 mostra que 0 processo € inviavel economicamente quando se utiliza os
precos de compra de matéria-prima e venda de produtos como 0s precos de importacdo e
exportacdo, o preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) ou atraves da queima da
lenha em tora, pois apresenta o valor presente liquido e o payback period negativos para a
capacidade de producdo igual a 95 e 55 mil toneladas por ano. O valor presente liquido
apresenta valores menos negativos quando se utiliza lenha em tora como combustivel. O valor
presente liquido apresentou valores positivos quando foi utilizado os precos de compra de
materias-primas como os pre¢os de importacdo pelo Brasil e os pregos de venda de produtos
como os pregos de exportagdo pelo Brasil, tornando o processo viavel economicamente. Tanto
0 payback period diminui ainda mais quanto o valor presente liquido aumenta ainda mais
quando, com a consideracdo de compra de materias-primas com 0s precos de importacéo pelo
Brasil e venda de produtos a prego de exportacdo pelo Brasil, considera lenha em tora como

combustivel para gerar a utilidade vapor.
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O custo total das utilidades considerando lenha em tora como combustivel para o
processo de producéo igual a 95 mil toneladas foi igual a R$ 6,56 milhdes por ano, sendo o
custo da utilidade vapor no trocador de calor 1 igual a R$ 554.143,32 milhdes por ano e no
refervedor igual a R$ 2.162.529,05 milhdes por ano. Para a capacidade igual a 55 mil
toneladas por ano, o custo total das utilidades foi igual a R$ 3,80 milhdes por ano, sendo o
custo da utilidade vapor no trocador de calor 1 igual a R$ 320.835,47 milhdes por ano e no
refervedor igual a R$ 1.251.990,50 milhdes por ano.

A Tabela 4.64 apresenta a variacdo no lucro bruto do processo desenvolvido
considerando a relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305 em relacdo ao processo
que considerou a relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 2:1 e razdo de refluxo na coluna
de destilacdo igual a 1,35 ou 1,20 vezes a razdo de refluxo minima para a capacidade de
producdo igual a 95 e 55 mil toneladas por ano. O lucro bruto aumentou quando foi
considerado 0s precos de compra de matérias-primas como o0s precos de importacdo pelo

Brasil e os precos de venda de produtos como os pregos de exportacéo pelo Brasil.

Tabela 4.64: Variacdo no lucro bruto do processo desenvolvido considerando a relagédo
agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305 em relacdo ao processo que considerou a relacédo
agua:etanol no cristalizador igual a 2:1 para a capacidade de producdo igual a 95 e 55 mil
toneladas por ano.

Capacidade anual de producéo Reducéo no lucro bruto Aumento no lucro bruto
(mil toneladas) (milhdes reais/ano) (milhdes reais/ano)

Preco de importacéo

95 644 e

55 387  ememmmmeeeee-
Preco de exportagao

95 T 5 S ——

55 599 e

Preco de importagéo e exportacdo
95 s 16,61
55 e 9,48

A Tabela 4.65 apresenta a variagdo no custo total das utilidades do processo
desenvolvido considerando a relacdo &gua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305 em relacdo
ao processo que considerou a relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 2:1 e razdo de
refluxo na coluna de destilagdo igual a 1,35 ou 1,20 vezes a razdo de refluxo minima para a

capacidade de producao igual a 95 e 55 mil toneladas por ano. A maior reducdo e aumento no
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custo total das utilidades ocorreu quando foi utilizado o pre¢o do vapor obtido no livro do
Turton et al. (2012) e razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,35 e 1,20 vezes a

razdo de refluxo minima.

Tabela 4.65: Variacdo no custo total das utilidades do processo desenvolvido considerando a
relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305 em relagdo ao processo que considerou a
relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 2:1 para a capacidade de producdo igual a 95 e 55

mil toneladas por ano.

Capacidade anual de producéo Redugéo no custo total das Aumento no custo total das
(mil toneladas) utilidades utilidades
(milhdes reais/ano) (milhdes reais/ano)
Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Raz&o de refluxo = 1,35Rminima

95 206 e

55 15—
Lenha como combustivel — Razéo de refluxo = 1,35R minima

95 028 e

55 50—

Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Razéo de refluxo = 1,20Rninima

9%5 e 1,98

55 e 1,15
Lenha como combustivel — Razdo de refluxo = 1,20Rinima

9%5 e 0,01

5 e 0,01

A Tabela 4.66 apresenta o aumento no valor presente liquido do processo
desenvolvido considerando a relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305 e 0s precos
de compra de matérias-primas como os pre¢os de importacao pelo Brasil e os precos de venda
de produtos como o0s precos de exportagdo em relagdo ao processo que considerou a relagédo
agua:etanol no cristalizador igual a 2:1 e razdo de refluxo na coluna de destilacédo igual a 1,35
ou 1,20 vezes a razdo de refluxo minima para a capacidade de producéo igual a 95 e 55 mil
toneladas por ano. O maior aumento no valor presente liquido ocorreu quando foi considerado
lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade vapor e razéo de refluxo na coluna de

destilacéo igual a 1,20 vezes a razéo de refluxo minima.
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Tabela 4.66: Aumento no valor presente liquido do processo desenvolvido considerando a
relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305 em relacdo ao processo que considerou a
relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 2:1 para a capacidade de producao igual a 95 e 55

mil toneladas por ano.

Capacidade anual de producéo Aumento no valor presente liquido
(mil toneladas) (milhdes reais)

Preco de importacdo e exportacao — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Razéo de
refluxo = 1,35Rminima

95 114,19
55 56,65
Preco de importacao e exportacdo — Lenha como combustivel — Razéo de refluxo = 1,35R minima
95 99,17
55 47,70

Preco de importacéo e exportacdo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Razdo de
refluxo = 1,20Rminima

95 175,93
55 72,35
Preco de importacéo e exportacdo — Lenha como combustivel — Razéo de refluxo = 1,20R minima
95 190,75
55 80,86

4.3.3.7 Cenarios de casos

A Tabela 4.67 apresenta uma sintese dos resultados obtidos para os cenarios de casos
estudados no desenvolvimento do processo de producdo de sulfato de potéssio para a
capacidade de producédo igual a 95 e 55 mil toneladas por ano, considerando os precgos de
compra de matéria-prima e venda de produtos como o0s precos de importacao, exportacdo ou
precos de compra de matérias-primas como 0s precos de importacdo pelo Brasil e 0s precos
de venda de produtos como o0s precos de exportacdo, razdo de refluxo na coluna de destilacdo
igual a 1,35 ou 1,20 vezes a razdo de refluxo minima, preco do vapor utilizado obtido do livro

do Turton et al. (2012) ou através da queima da lenha em tora.
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Tabela 4.67: Cenarios de casos estudados no desenvolvimento do processo de produgdo de
sulfato de potéssio para a capacidade de producao igual a 95 e 55 mil toneladas por ano.

Capacidade anual de Lucro Bruto Custo total das utilidades Valor presente
producéo (milhGes reais/ano) (milhGes reais/ano) liquido
(mil toneladas) (milhdes reais)

Preco de importag8o — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Razao de refluxo = 1,35R inima—
Relacédo agua:etanol no cristalizador igual a 2:1
95 38,73 63,84 -2.305,67
55 22,42 36,96 -1.381,03

Preco de importacdo — Lenha como combustivel — Razao de refluxo = 1,35Rinima— Relacdo agua:etanol no
cristalizador igual a 2:1
95 38,73 6,84 -1.769,14
55 22,42 3,96 -1.070,40

Preco de importagdo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Razao de refluxo = 1,20R inima —
Relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 2:1
95 38,73 59,80 -2.374,60
55 22,42 34,62 -1.398,30

Preco de importagdo — Lenha como combustivel — Razdo de refluxo = 1,20Ryinima— Relacdo &gua:etanol no
cristalizador igual a 2:1
95 38,73 6,55 -1.873,38
55 22,42 3,79 -1.108,13

Preco de exportagédo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Razéo de refluxo = 1,35Ryinima—
Relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 2:1
95 430,53 63,84 -954,65
55 249,25 36,96 -598,86

Preco de exportacdo — Lenha como combustivel — Razéo de refluxo = 1,35Rinima— Relagdo dgua:etanol no
cristalizador igual a 2:1
95 430,53 6,84 -430,15
55 249,25 3,96 -292,88

Preco de exportagdo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Razao de refluxo = 1,20Rinima—
Relacdo agua:etanol no cristalizador igual a 2:1
95 430,53 59,80 -1.023,56
55 249,25 34,62 -616,13

Preco de exportacdo — Lenha como combustivel — Razéo de refluxo = 1,20Rinima— Relagdo dgua:etanol no
cristalizador igual a 2:1
95 430,53 6,55 -529,04
55 249,25 3,79 -328,67

Preco de importag8o e exportacdo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Razéo de refluxo =
1,35Rmnima — Relagdo agua:etanol no cristalizador igual a 2:1
95 583,62 63,84 386,56
55 337,88 36,96 185,41

Preco de importacéo e exportagdo — Lenha como combustivel — Raz&o de refluxo = 1,35Rpinima — Relacdo
dgua:etanol no cristalizador igual a 2:1
95 583,62 6,84 843,84
55 337,88 3,96 451,59

Preco de importag8o e exportacdo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Razéo de refluxo =
1,20Rminima— Relacdo &gua:etanol no cristalizador igual a 2:1
95 583,62 59,80 324,82
55 337,88 34,62 169,71

Preco de importacéo e exportagdo — Lenha como combustivel — Razéo de refluxo = 1,20Rinima — Relacdo
agua:etanol no cristalizador igual a 2:1
95 583,62 6,55 752,26
55 337,88 3,79 418,43
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Continuacdo da Tabela 4.67.

Preco de importagdo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Razéo de refluxo =
1,35Rminima— Relagdo &gua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305
95 32,29 61,78 -2.292,65
55 18,55 35,77 -1.384,61

Preco de importacdo — Lenha como combustivel — Razdo de refluxo = 1,35Rinima— Relagdo agua:etanol no
cristalizador igual a 1:0,305
95 32,29 6,56 -1.772,89
55 18,55 3,80 -1.083,70

Preco de exportagéo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Raz&o de refluxo =
1,35Rminima— Relacéo agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305
95 420,42 61,78 -1.074,99
55 243,26 35,77 -679,70

Preco de exportacdo — Lenha como combustivel — Razéo de refluxo = 1,35Rnnima— Relagao &gua:etanol no
cristalizador igual a 1:0,305
95 420,42 6,56 -561,37
55 243,26 3,80 -380,21

Preco de importacao e exportagdo — Preco do vapor obtido do livro do Turton et al. (2012) — Raz&o de
refluxo = 1,35Rnima— Relagdo agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305
95 600,23 61,78 500,75
55 347,36 35,77 242,06

Preco de importacéao e exportagdo — Lenha como combustivel — Razéo de refluxo = 1,35R nima— Relacéo
agua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305
95 600,23 6,56 943,01
55 347,36 3,80 499,29

No desenvolvimento do processo de producdo de sulfato de potassio igual a 95 e 55
mil toneladas por ano, o lucro bruto do processo foi positivo e maior para a capacidade igual a
95 mil toneladas por ano para todos os casos, mas o valor presente liquido apresentou valor
negativo quando foram considerados os precos de compra de matéria-prima e venda de
produtos como os precos de importacdo, exportacdo e o preco do vapor utilizado obtido do
livro do Turton et al. (2012) ou através da queima da lenha em tora. Nesses casos 0s custos de
producdo foram maiores, sendo 0os maiores custos relacionados a recuperacdo do etanol na
coluna de destilagéo.

A utilizacdo da lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade vapor diminuiu
0 custo total das utilidades para o processo de producdo com capacidade da planta igual a 95
milhdes kg-ano™ em R$ 57,00 milhdes por ano e para o processo de producio com capacidade
da planta igual a 55 milhdes kg-ano™ em R$ 33,00 milhdes por ano, considerando a razéo de
refluxo na coluna de destilacéo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima, mas o processo

foi inviavel economicamente.
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Como quando se utilizou razdo de refluxo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo
minima se observou um elevado custo da utilidade vapor na recuperagdo do etanol na coluna
de destilacdo, foi realizada a analise do custo da utilidade vapor considerando a razdo de
refluxo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima. Ao diminuir a razdo de refluxo, a vazéao
de liquido interna é menor e, portanto, a vazdo de vapor interna também é menor (menor
consumo de energia no refervedor). Essa andlise foi feita considerando o preco do vapor
obtido do livro do Turton et al. (2012) e através da queima lenha em tora como combustivel.

O custo total das utilidades do processo de producédo de sulfato de potassio igual a 95
mil toneladas por ano apresentou reducéo de R$ 4,04 milhdes por ano e para 0 processo de
producdo de sulfato de potassio igual a 55 mil toneladas por ano, o custo total das utilidades
apresentou reducdo de R$ 2,34 milhGes por ano em relacdo a razdo de refluxo na coluna de
destilacdo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima. A mudanca na razao de refluxo da
coluna de destilacdo diminuiu os custos das utilidades, mas aumentou o Bare module cost da
coluna de destilacdo e dos pratos devido ao aumento da altura e do nimero de pratos. O Bare
module cost total apresentou aumento de 10,37% e de 7,99% para 0 processo de producédo de
sulfato de potassio igual a 95 e 55 mil toneladas por ano respectivamente. O valor presente
liquido apresentou valor mais negativo utilizando a razdo de refluxo na coluna de destilacdo
igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima. A utilizacdo de lenha faz com que o valor
presente liquido torne-se menos negativo em relagdo ao processo que utiliza o prego do vapor
obtido do livro do Turton et al. (2012), mas mais negativo em relacdo ao processo que utiliza
lenha e razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,35 vezes a razao de refluxo minima.

A variacdo dos precos das matérias-primas e de venda dos produtos (preco de
exportacdo) aumentou o lucro bruto do processo em relacdo ao lucro bruto utilizando o preco
de importacgdo, sendo igual a R$ 430,53 milhdes por ano para a capacidade de producéo igual
a 95 mil toneladas e igual a R$ 249,25 milhGes por ano para a capacidade de producdo igual a
55 mil toneladas, considerando a razdo de refluxo na coluna de destilacéo igual a 1,35 vezes a
razdo de refluxo minima. Os custos das matérias-primas para 0 processo com capacidade
igual a 95 mil toneladas aumentaram 49,41% e o valor anual dos produtos aumentou 73,60%
em comparacgdo ao processo que utiliza os precos das matérias-primas e da venda do produto
como de importacdo. Esse mesmo aumento obteve o processo com capacidade igual a 55 mil
toneladas por ano. Os custos de producdo foram maiores do que o lucro bruto, inviabilizando
0 processo. Diante do alto custo do vapor obtido no livro do Turton et al. (2012), utilizou-se

lenha em tora para gerar a utilidade vapor, mas o processo foi invidvel economicamente,
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apresentando valor presente liquido negativo. O processo também foi inviavel
economicamente quando a razdo de refluxo foi considerada 1,20 vezes a razéo de refluxo
minima, pois aumentou o Bare module cost da coluna de destilacéo e dos pratos.

O processo considerando 0s precos de compra de matérias-primas como 0s precos de
importacdo e os precos de venda de produtos como o0s precos de exportacdo é viavel
economicamente, apresentando valor presente liquido positivo. O lucro bruto para o0 processo
com capacidade igual a 95 mil toneladas por ano apresenta margem de R$ 583,62 milhGes de
reais por ano, sendo 93,36% e 26,23% maior do que o lucro bruto considerando os precos de
compra de matérias-primas e os precos de venda de produtos como os pre¢os de importacdo e
exportacdo, considerando a razdo de refluxo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima. O
processo com capacidade igual a 55 mil toneladas por ano apresenta margem de R$ 337,88
milhGes de reais por ano, sendo 93,36% e 26,23% maior do que o lucro bruto considerando os
precos de compra de matérias-primas e 0s precos de venda de produtos como 0s precos de
importacdo e exportagdo. A utilizacdo da lenha em tora como combustivel para gerar a
utilidade vapor diminui o custo total das utilidades para o processo de producdo com
capacidade da planta igual a 95 e 55 milhdes kg-ano™, tornando o processo mais viavel
economicamente. O valor presente liquido obtido considerando a razéo de refluxo igual a 1,20
vezes a razdo de refluxo minima é menor em relacdo ao processo que utiliza a razdo de
refluxo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima, devido ao maior valor do Bare module
cost total. O processo mais vidvel economicamente utilizando os precos de compra de
matérias-primas como 0s precos de importacdo e os precos de venda de produtos como os de
exportacdo foi considerando a lenha como combustivel para gerar a utilidade vapor e razao de
refluxo igual a 1,35 vezes a razdo de refluxo minima, pois apresentou maior valor presente
liquido para a capacidade produtiva de 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potéassio.

O processo de produgdo de sulfato de potassio considerando a relagdo agua:etanol no
cristalizador igual a 1:0,305 e razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,35 vezes a
razdo de refluxo minima apresentou aumento no lucro bruto quando foi considerado o0s pregos
de compra de matérias-primas como os precos de importagdo pelo Brasil e os precos de venda
de produtos como os pregos de exportagéo pelo Brasil. Apresentou a maior redugéo e aumento
no custo total das utilidades quando foi utilizado o preco do vapor obtido no livro do Turton
et al. (2012) e razdo de refluxo na coluna de destilacdo igual a 1,35 e 1,20 vezes a razao de
refluxo minima. O maior aumento no valor presente liquido ocorreu quando foi considerado

lenha em tora como combustivel para gerar a utilidade vapor e razdo de refluxo na coluna de
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destilacdo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima em relacdo ao processo que
considerou a relagdo agua:etanol no cristalizador igual a 2:1 para a capacidade de producao
igual a 95 e 55 mil toneladas por ano, considerando os precos de compra de matérias-primas
como os precos de importacdo pelo Brasil e os precos de venda de produtos como 0s precos

de exportacdo pelo Brasil.
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5. CONCLUSOES E SUGESTOES

Neste trabalho foi desenvolvido um processo de producdo de sulfato de potéassio na

temperatura de 25°C utilizando etanol como antissolvente, através da reacdo quimica
(NH,),SO , + 2 KCl «29eeundl i 50, +2 NH,Cl em meio  aquoso-alcodlico. O

desenvolvimento desse processo se da pela aplicagdo de principios de Engenharia Quimica,
balanco de massa, balangco de energia, cristalizagcdo, determinacdo da solubilidade
experimental, estimativa da solubilidade utilizando os modelos termodinamicos e pela
aplicacdo de principios de Engenharia Econdmica, atraves da analise econémica do processo.
Esse processo foi integrado a um sistema de separacdo e reuso do antissolvente, a fim de
tornar o processo viavel.

A solubilidade foi medida experimentalmente pelo método sintético na temperatura de
25°C, para os sistemas cloreto de potassio-agua, sulfato de aménio-agua, cloreto de potassio-
sulfato de amonio-agua e cloreto de potéssio-sulfato de aménio-agua-etanol. Os resultados
foram confrontados com aqueles previstos pelos modelos termodinamicos.

O modelo de Pitzer apresentou menor desvio relativo (0,01%) para o sistema binario
agua-cloreto de potéssio e para o sistema binario agua-sulfato de aménio o modelo NRTL
eletrolitos apresentou menor desvio relativo (0,54%). Ja& para o sistema ternario agua-cloreto
de potéssio-sulfato de aménio o modelo de Pitzer apresentou o menor desvio relativo médio
entre os valores da solubilidade experimental e da estimada referente ao cloreto de potassio de
5,55% e de 28,76% para o sulfato de amonio.

Na previsdo do equilibrio sélido-liquido (ESL) a 25°C do sistema quaternario cloreto
de potassio-sulfato de aménio-agua-etanol o modelo NRTL eletrélitos apresentou um desvio
relativo médio para o sulfato de potassio igual a 15,62%.

A analise econémica do processo foi feita considerando-se ou ndo o valor do dinheiro
no tempo e considerando os pregos de compra e venda como o de importacdo e de exportacao,
0 processo de producdo de sulfato de potassio é inviavel economicamente para 0S processos
com capacidade de producéo igual a 95 e 55 mil toneladas por ano de sulfato de potassio, pois
0s custos de producdo sdo maiores do que o lucro bruto, principalmente 0s custos
relacionados a recuperacdo do etanol na destilacdo. Se considerar os precos de compra e

venda como o de importacdo para os reagentes e de exportacdo para os produtos, a analise
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econdmica do processo de producdo de sulfato de potassio torna-se vidvel economicamente.
Esses resultados foram obtidos utilizando o vapor obtido no livro do Turton et al. (2012).

A andlise econémica do processo de producdo de sulfato de potassio utilizando a lenha
como combustivel para gerar a utilidade vapor foi inviavel economicamente quando
considerados os precos de compra e venda como o de importacdo e exportacdo (para a
capacidade de producdo igual a 55 e 95 mil toneladas por ano de sulfato de potéssio). Para 0s
precos de compra de matérias-primas como 0s precos de importacdo pelo Brasil e 0s precos
de venda de produtos como os precos de exportacdo pelo Brasil, a analise econdmica do
processo de producdo de sulfato de potassio tornou-se mais viavel economicamente para a
capacidade de producéo igual a 55 e 95 mil toneladas por ano, pois apresentou menor custo
total das utilidades devido ao menor preco do vapor obtido pela queima da lenha.

A analise econémica do processo de producdo de sulfato de potassio realizada
considerando a razdo de refluxo igual a 1,20 vezes a razdo de refluxo minima na coluna de
destilacdo foi inviavel economicamente quando considerados os precos de compra e venda
como o de importacdo e exportacdo para a capacidade de produgdo igual a 55 e 95 mil
toneladas por ano de sulfato de potéssio, utilizando o vapor obtido no livro do Turton et al.
(2012) e a lenha em tora. Para os precos de compra de matérias-primas como 0s precos de
importagédo pelo Brasil e 0s precos de venda de produtos como os precos de exportacdo pelo
Brasil, a analise econdmica do processo de producdo de sulfato de potassio tornou-se viavel
economicamente para a capacidade de producdo igual a 55 e 95 mil toneladas por ano, mas
com payback period e valor presente liquido menor em relacdo ao processo utilizando a razéo
de refluxo igual a 1,35 vezes a raz&o de refluxo minima, o vapor obtido no livro do Turton et
al. (2012) e lenha em tora pelo aumento do Bare module cost total.

A anélise econdmica do processo de producdo de sulfato de potéssio realizada
considerando a relagdo &gua:etanol no cristalizador igual a 1:0,305 e razdo de refluxo igual a
1,35 vezes a razdo de refluxo minima na coluna de destilagéo foi invidvel economicamente
quando considerados os precos de compra e venda como o de importacdo e exportagédo para a
capacidade de producdo igual a 55 e 95 mil toneladas por ano de sulfato de potassio,
utilizando o vapor obtido no livro do Turton et al. (2012) e a lenha em tora. Para os pregos de
compra de matérias-primas como os pregos de importacdo pelo Brasil e os pregos de venda de
produtos como os precos de exportacdo pelo Brasil, a analise econdmica do processo de

producdo de sulfato de potéassio tornou-se viavel economicamente para a capacidade de
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producdo igual a 55 e 95 mil toneladas por ano, utilizando o vapor obtido no livro do Turton
et al. (2012) e a lenha em tora.
O processo de producdo de sulfato de potassio apresenta lucro bruto positivo para

todos os casos estudados.

5.1 Contribuicdes da tese

Dentre as principais contribuigdes apresentadas pela tese “Producdo de Sulfato de
Potassio a partir de cloreto de potassio e sulfato de aménio: Estudos de Equilibrio Sélido-
Liquido e Desenvolvimento de Processo” pode-se citar a sintese de sulfato de potassio a partir
de uma nova rota de producdo a 25°C utilizando etanol como antissolvente. Para o
desenvolvimento do processo foi estudado a solubilidade dos solutos no sistema quaternario
contendo agua-etanol-cloreto de potassio-sulfato de aménio a 25°C variando a concentracédo
de etanol, devido a falta de dados experimentais para esse sistema na literatura. Os dados
experimentais de solubilidade foram confrontados com aqueles previstos por diferentes
modelos termodinamicos adequados de serem utilizados em sistemas contendo eletrolitos.

O sulfato de potassio pode ser utilizado como um componente alternativo para a
producdo de fertilizantes contendo potassio, pois os fertilizantes que contém cloreto de
potéssio fornecem os ions cloreto em grandes quantidades para o solo, mas muitas plantas séo
sensiveis ao ion cloreto. O desenvolvimento do processo proposto ainda € importante devido a
dependéncia do Brasil em relacdo a importacdo de sulfato de potassio. A partir dos dados de
solubilidade obtidos experimentalmente, foi desenvolvido o processo de producdo de sulfato
de potéssio integrado a um sistema de separacéo e reuso do antissolvente. O desenvolvimento
do processo se deu pela aplicacdo do balango de massa, balango de energia, cristalizacéo,
determinacdo da solubilidade experimental e pela aplicagdo de principios de Engenharia

Econdmica, através da analise econdmica.

5.2 Sugestes para trabalhos futuros

Sugere-se como continuidade do trabalho:

(i) a simulacao do processo de producdo de sulfato de potéssio no simulador ASPEN

PLUS® utilizando 0 modelo NRTL eletrélitos na determinacdo dos dados de equilibrio
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liquido-vapor para o sistema 4&gua-etanol-cloreto de amoénio-sulfato de potéssio na
determinacdo do nimero de estagios tedricos da coluna de destilagdo, a fim de comparar 0s

resultados do balanco de massa, dimensionamento dos equipamentos e da analise econémica.

(ii) o ajuste dos parametros energéticos dos modelos Pitzer e NRTL eletrdlitos para o
sistema ternario e o ajuste dos parametros energéticos dos modelos NRTL eletrdlitos e

UNIQUAC-Debye-Hickel para o sistema quaternario.

(iii) o desenvolvimento do processo de sulfato de potassio utilizando uma capacidade
menor do que 55 mil toneladas por ano, a fim de analisar o comportamento dos parametros

econdmicos de rentabilidade.

(iv) a determinacdo da solubilidade dos solutos no sistema quaternario (agua-cloreto

de potéssio-sulfato de amonio-etanol) utilizando uma temperatura diferente de 25°C.
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APENDICE A

A.1 Diagramas e graficos utilizados no desenvolvimento do processo

Figura A.1l: Diagrama entalpia-composicdo para o sistema etanol-4gua na pressdo de 1
kgf-cm™.

(Bosnjakovic, Technische Thermodynamik, T. Steinkopff, Leipzig, 1935)
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Figura A.2: Preco de compra para o trocador de calor do tipo casco e tubo em relacao a area.
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Figura A.3: Constante de Souders-Brown (Cg,) de inundacao.
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B.1 Determinacdo do desvio padrao médio (curva de calibracéo) dos sistemas binarios

A Tabela B.1 apresenta o desvio padrdo médio referente a curva de calibragdo do

sistema agua-cloreto de potassio na temperatura de 303,15 K.

Tabela B.1: Desvio padrdo médio referente a curva de calibracdo do sistema agua-cloreto de

potéssio na temperatura de 303,15 K, sendo w a fracdo méssica do cloreto de potéssio, IR 0

indice de refragdo médio e o 0 desvio padrdo médio.

w KCl IR Gmedio (%)
0,0000 1,3320 0,01
0,0291 1,3359 0,00
0,0566 1,3396 0,00
0,0991 1,3452 0,00
0,1379 1,3513 0,00
0,1736 1,3554 0,05
0,2063 1,3599 0,03
0,2366 1,3641 0,02
0,2647 1,3681 0,00

A Tabela B.2 apresenta o desvio padrdo médio referente a curva de calibracéo do

sistema agua-sulfato de aménio na temperatura de 303,15 K.
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Tabela B.2: Desvio padrdo médio referente a curva de calibracdo do sistema agua-sulfato de

amonio na temperatura de 303,15 K, sendo w a fragcdo massica do sulfato de amoénio, IR o

indice de refracdo médio € oeqio 0 desvio padrdo medio.

w (NH4),SO, IR Omédio (%0)
0,0000 1,3321 0,01
0,0476 1,3401 0,00
0,0909 1,3467 0,00
0,1304 1,3529 0,00
0,1666 1,3585 0,02
0,2000 1,3635 0,01
0,2308 1,3683 0,03
0,2592 1,3724 0,03
0,2857 1,3763 0,00
0,3103 1,3800 0,02
0,3333 1,3833 0,00
0,3548 1,3863 0,00
0,3750 1,3893 0,01
0,3939 1,3919 0,02
0,4117 1,3943 0,00
0,4286 1,3966 0,00

B.2 Determinacéo do desvio padrao medio (curva de calibragdo) dos sistemas ternarios

B.2.1 Determinacdo do desvio padrdo médio da solucdo contendo 5% de cloreto de

potassio em agua e adicéo de sulfato de aménio a 303,15 K

A Tabela B.3 apresenta o desvio padrdo médio referente a curva de calibragdo do

sistema contendo 5% de cloreto de potassio em agua e adicdo de sulfato de aménio na

temperatura de 303,15 K.
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Tabela B.3: Desvio padrdo médio referente & curva de calibracdo do sistema contendo 5% de
cloreto de potéssio em agua e adigdo de sulfato de amdnio na temperatura de 303,15 K, sendo
w a fragdo massica do sulfato de amonio, IR o indice de refracdo médio e oo 0 desvio

padrdo médio.

w (NH4),SO, IR Gmédio (%0)
0,0000 1,3385 0,00
0,0366 1,3440 0,01
0,0706 1,3491 0,00
0,1023 1,3540 0,01
0,1319 1,3585 0,00
0,1529 1,3616 0,00
0,1729 1,3648 0,00
0,1857 1,3668 0,00
0,2041 1,3691 0,00
0,2218 1,3720 0,02
0,2387 1,3741 0,00
0,2703 1,3790 0,03
0,2995 1,3830 0,01
0,3349 1,3880 0,04
0,3707 1,3930 0,01

B.2.2 Determinacdo do desvio padrdao médio da solucdo contendo 10% de cloreto de

potassio em agua e adicéo de sulfato de aménio a 303,15 K

A Tabela B.4 apresenta o desvio padrdo médio referente a curva de calibracdo do
sistema contendo 10% de cloreto de potassio em &gua e adi¢do de sulfato de amoénio na
temperatura de 303,15 K.
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Tabela B.4: Desvio padrdo médio referente a curva de calibracdo do sistema contendo 10%
de cloreto de potéssio em &gua e adicdo de sulfato de amoénio na temperatura de 303,15 K,
sendo w a fracdo massica do sulfato de aménio, IR o indice de refracdo médio € 60 O desvio

padrdo médio.

w (NH,),SO, IR Gmédio (%0)
0,0000 1,3455 0,00
0,0177 1,3480 0,02
0,0431 1,3520 0,01
0,0672 1,3552 0,00
0,0901 1,3588 0,00
0,1119 1,3620 0,04
0,1189 1,3629 0,00
0,1259 1,3640 0,04
0,1327 1,3649 0,00
0,1394 1,3659 0,00

B.2.3 Determinacdo do desvio padrdo médio da solucdo contendo 15% de cloreto de
potassio em agua e adicéo de sulfato de aménio a 303,15 K

A Tabela B.5 apresenta o desvio padrdo médio referente a curva de calibracdo do
sistema contendo 15% de cloreto de potassio em &gua e adi¢do de sulfato de aménio na
temperatura de 303,15 K.

Tabela B.5: Desvio padrdo médio referente a curva de calibracdo do sistema contendo 15%
de cloreto de potassio em agua e adicdo de sulfato de amdnio na temperatura de 303,15 K,
sendo w a fragcdo massica do sulfato de aménio, IR o indice de refracdo médio e o0 O desvio

padrédo medio.

W (NH,),SO, IR Gmédio (%0)
0,0000 1,3520 0,03
0,0126 1,3540 0,02
0,0167 1,3545 0,00
0,0208 1,3550 0,04
0,0289 1,3562 0,00

0,0329 1,3570 0,02
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B.2.4 Determinacdo do desvio padrdo médio da solug¢do contendo 20% de cloreto de

potassio em agua e adicéo de sulfato de aménio a 303,15 K

A Tabela B.6 apresenta o desvio padrdo médio referente a curva de calibragdo do
sistema contendo 20% de cloreto de potassio em &gua e adi¢do de sulfato de aménio na
temperatura de 303,15 K.

Tabela B.6: Desvio padrdo meédio referente a curva de calibracdo do sistema contendo 20%
de cloreto de potassio em agua e adicdo de sulfato de amdnio na temperatura de 303,15 K,
sendo w a fragdo méssica do sulfato de amoénio, IR o indice de refracdo médio e 6qio 0 desvio

padrdo medio.

W (NH4),SO, IR Gmédio (%0)
0,0000 1,3590 0,01
0,0040 1,3595 0,00
0,0079 1,3600 0,05
0,0118 1,3606 0,00
0,0157 1,3611 0,00

B.2.5 Determinacdo do desvio padrdo médio da solucdo contendo 5% de sulfato de

amdnio em agua e adic¢do de cloreto de potassio a 303,15 K

A Tabela B.7 apresenta o desvio padrdo médio referente a curva de calibracdo do
sistema contendo 5% de sulfato de aménio em &gua e adicdo de cloreto de potéssio na
temperatura de 303,15 K.
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Tabela B.7: Desvio padrdo médio referente & curva de calibracdo do sistema contendo 5% de
sulfato de amdnio em agua e adicdo de cloreto de potassio na temperatura de 303,15 K, sendo
w a fracdo massica do cloreto de potassio, IR o indice de refracdo médio e i, 0 desvio

padrdo médio.

w KCI IR Omédio (%0)
0,0000 1,3405 0,00
0,0186 1,3429 0,00
0,0366 1,3451 0,03
0,0539 1,3473 0,03
0,0706 1,3494 0,03
0,0868 1,3516 0,02
0,1023 1,3535 0,00
0,1247 1,3563 0,00

B.2.6 Determinacdo do desvio padrdo médio da solucdo contendo 10% de sulfato de
amdnio em agua e adic¢do de cloreto de potassio a 303,15 K

A Tabela B.8 apresenta o desvio padrdo médio referente a curva de calibracdo do
sistema contendo 10% de sulfato de aménio em agua e adicdo de cloreto de potassio na
temperatura de 303,15 K.

Tabela B.8: Desvio padrdo médio referente a curva de calibracdo do sistema contendo 10%
de sulfato de amonio em agua e adicdo de cloreto de potassio na temperatura de 303,15 K,
sendo w a fracdo massica do cloreto de potassio, IR o indice de refracdo médio € oyedio O

desvio padrdo médio.

w KCI IR O mdio (%)
0,0000 1,3485 0,00
0,0177 1,3505 0,02
0,0347 1,3525 0,00
0,0512 1,3545 0,00
0,0672 1,3563 0,00
0,0826 1,3580 0,05
0,0901 1,3590 0,03

0,0975 1,3600 0,01
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B.2.7 Determinacdo do desvio padrdo medio da solucdo contendo 15% de sulfato de

amonio em &gua e adicgdo de cloreto de potassio a 303,15 K

A Tabela B.9 apresenta o desvio padrdo médio referente a curva de calibragdo do
sistema contendo 15% de sulfato de amonio em agua e adicdo de cloreto de potassio na
temperatura de 303,15 K.

Tabela B.9: Desvio padrdo meédio referente a curva de calibracdo do sistema contendo 15%
de sulfato de amonio em agua e adicdo de cloreto de potassio na temperatura de 303,15 K,
sendo w a fracdo maéssica do cloreto de potéssio, IR o indice de refracdo médio e opedio O
desvio padrdo médio.

w KCl IR Omedio (%)
0,0000 1,3561 0,00
0,0084 1,3572 0,03
0,0249 1,3590 0,01
0,0329 1,3599 0,00
0,0408 1,3606 0,01
0,0562 1,3623 0,02
0,0637 1,3631 0,01
0,0783 1,3649 0,02
0,0855 1,3658 0,04

B.2.8 Determinacdo do desvio padrdo médio da solucdo contendo 20% de sulfato de

amdnio em agua e adic¢do de cloreto de potassio a 303,15 K

A Tabela B.10 apresenta o desvio padrdo medio referente a curva de calibracdo do
sistema contendo 20% de sulfato de aménio em &gua e adicdo de cloreto de potéssio na
temperatura de 303,15 K.
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Tabela B.10: Desvio padrdo médio referente a curva de calibragdo do sistema contendo 20%

de sulfato de aménio em agua e adi¢do de cloreto de potéssio na temperatura de 303,15 K,

sendo w a fracdo massica do cloreto de potassio, IR o indice de refracdo médio e ouedio O

desvio padrdo médio.

w KClI IR Omédio (%0)
0,0000 1,3638 0,00
0,0079 1,3647 0,00
0,0157 1,3655 0,00
0,0234 1,3662 0,04
0,0310 1,3670 0,03
0,0385 1,3678 0,02
0,0530 1,3694 0,01
0,0672 1,3710 0,02
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APENDICE C

Este apéndice apresenta as tabelas referentes a solubilidade dos solutos no sistema
ternario agua-cloreto de potéssio-sulfato de aménio a 25°C estimados pelos modelos
termodinamicos. A solubilidade experimental foi determinada pelo método da curva de
calibracéo (pelo indice de refracdo) para os sistemas binarios (agua-sulfato de amonio e agua-
cloreto de potéssio), descrito no item 3.2.1.2 e para o sistema ternario (adgua-cloreto de
potéssio-sulfato de aménio), descrito no item 3.2.2.2, na temperatura de 25°C. A numeracdo
de 1 a 8 presente nas tabelas refere-se aos ensaios: Ensaio 1 (solucdes 5% KCI), Ensaio 2
(10% KCI), Ensaio 3 (20% (NH;).SO,), Ensaio 4 (15% KCI), Ensaio 5 (15% (NH,).SO,),
Ensaio 6 (10% (NH,;).SO,), Ensaio 7 (20% KCI) e Ensaio 8 (5% (NH,4).SO,), segundo
nomenclatura apresentada no item 3.2.2.2.

Na Tabela C.1 estdo apresentados os resultados obtidos da solubilidade calculada
(molalidade) dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de amonio na

temperatura de 25°C utilizando a equacao de Guntelberg.

Tabela C.1: Resultados da molalidade experimental (exp.) e da calculada (calc.) dos solutos
no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de amoénio utilizando a equacdo de

Guntelberg na temperatura de 25°C.

Ensaios molalidade KCI molalidade KCI  molalidade (NH,4),SO, molalidade (NH,),SO4
calc. exp. calc. exp.
(mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)™)

1 3,75 0,71 2,13 4,89
2 4,02 1,49 2,45 2,12
3 4,03 1,98 2,46 1,89
4 4,07 2,37 2,51 1,55
5 411 2,42 2,56 1,33
6 4,17 3,16 2,64 0,84
7 4,06 3,35 2,50 1,28
8 4,25 3,73 2,74 0,40

Na Tabela C.2 estdo apresentados os resultados obtidos da solubilidade calculada
(molalidade) dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de amonio na

temperatura de 25°C utilizando a equacao de Davies.
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Tabela C.2: Resultados da molalidade experimental (exp.) e da calculada (calc.) dos solutos
no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de aménio utilizando a equagédo de Davies

na temperatura de 25°C.

Ensaios molalidade KCI molalidade KCI molalidade (NH,),SO, molalidade (NH,),SO,4
calc. exp. calc. exp.
(mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)™) (mol sal-(kgH,0)™)

1 0,02 0,71 4,29.10° 4,89
2 0,25 1,49 0,01 2,12
3 0,27 1,98 0,01 1,89
4 0,34 2,37 0,02 1,55
5 0,43 2,42 0,03 1,33
6 0,57 3,16 0,05 0,84
7 0,32 3,35 0,02 1,28
8 0,75 3,73 0,09 0,40

Na Tabela C.3 estdo apresentados os resultados obtidos da solubilidade calculada
(molalidade) dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de amonio na

temperatura de 25°C utilizando a lei de Debye-Huickel estendida.

Tabela C.3: Resultados da molalidade experimental (exp.) e da calculada (calc.) dos solutos
no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de aménio utilizando a lei de Debye-

Hickel estendida na temperatura de 25°C.

Ensaios molalidade KCI molalidade KCI molalidade (NH,),SO, molalidade (NH,),SO,4
calc. exp. calc. exp.
(mol sal-(kgH,0))  (mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)™) (mol sal-(kgH,0)™)

1 5,76 0,71 5,02 4,89
2 5,55 1,49 4,67 2,12
3 5,54 1,98 4,65 1,89
4 5,51 2,37 4,60 1,55
S 5,48 2,42 4,55 1,33
6 5,44 3,16 4,48 0,84
7 5,52 3,35 4,62 1,28
8 5,38 3,73 4,39 0,40

Na Tabela C.4 estdo apresentados os resultados da molalidade experimental (exp.) e da
calculada (calc.) a 25°C pelo modelo de Bromley multicomponentes aplicado aos dados de
solubilidade dos solutos, obtidos pelo método da curva de calibragéo (pelo indice de refracdo)
conforme descritos nos itens 3.2.1.2 (sistemas binarios) e 3.2.2.2 (sistema ternario), nos

sistemas binérios (agua-cloreto de potassio e dgua-sulfato de amdnio) e no sistema ternario
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agua-sulfato de amonio-cloreto de potassio. Os Ensaios 1 ao 8 sdo referentes ao sistema

ternério.

Tabela C.4: Resultados da molalidade experimental (exp.) e da calculada (calc.) dos solutos
nos sistemas binarios (adgua-cloreto de potéssio e agua-sulfato de amdénio) e no sistema
terndrio (agua-cloreto de potassio-sulfato de amonio) utilizando o modelo de Bromley

multicomponentes na temperatura de 25°C.

Ensaios molalidade KCI molalidade KCI molalidade (NH,),SO, molalidade (NH,),SO,4
exp. calc. exp. calc.
(mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)™) (mol sal-(kgH,0)™) (mol sal-(kgH,0)™)

0 0,11 5,68 5,82

1 0,71 0,19 4,89 4,23
2 1,49 1,31 2,12 2,91
3 1,98 1,51 1,89 2,29
4 2,37 1,89 1,55 1,88
5 2,42 2,19 1,33 1,80
6 3,16 3,04 0,84 1,22
7 3,35 2,25 1,28 1,17
8 3,73 4,09 0,40 0,89
4,97 5,31 0 0,48

Na Tabela C.5 estdo apresentados os resultados da molalidade experimental (exp.) e da
calculada (calc.) dos solutos nos sistemas binarios (dgua-cloreto de potéssio e dgua-sulfato de
amonio) e no sistema ternario dgua-sulfato de amonio-cloreto de potassio a 25°C utilizando o

modelo de Meissner multicomponentes.
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Tabela C.5: Resultados da molalidade experimental (exp.) e da calculada (calc.) dos solutos

nos sistemas binarios (&dgua-cloreto de potassio e agua-sulfato de amonio) e no sistema

terndrio (dgua-cloreto de potéssio-sulfato de amoénio) utilizando o modelo de Meissner

multicomponentes na temperatura de 25°C.

Ensaios molalidade KCI molalidade KCI molalidade (NH,),SO, molalidade (NH,4),SO4
exp. calc. exp. calc.
(mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)™) (mol sal-(kgH,0)™)

0 4,49 5,68 3,14

1 0,71 4,41 4,89 3,01
2 1,49 3,94 2,12 2,29
3 1,98 3,93 1,89 2,27
4 2,37 3,88 1,55 2,20
S 2,42 3,83 1,33 2,12
6 3,16 3,78 0,84 2,04
7 3,35 3,01 1,28 2,23
8 3,73 3,74 0,40 1,96
4,97 3,80 0 2,01

Na Tabela C.6 estdo apresentados os resultados da solubilidade experimental e da

calculada (calc.) dos solutos no sistema ternario agua-cloreto de potéssio-sulfato de aménio a

25°C utilizando o modelo de Pitzer.

Tabela C.6: Resultados da molalidade experimental (exp.) e da calculada (calc.) dos solutos

no sistema ternario dgua-cloreto de potassio-sulfato de amonio utilizando o modelo de Pitzer

na temperatura de 25°C, sendo m a molalidade (mol sal-(kgH.0)™).

Solucdes m KCI exp. m (NH,),SO, exp. m KClI calc. m (NH,),SO, calc.
(mol sal-(kgH,0)?")  (mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)™") (mol sal-(kgH,0)™)

5% KClI 0,71 4,89 0,71 4,96
10% KClI 1,49 2,12 1,49 4,76
15% KClI 2,37 1,55 2,37 1,03
20% KCl 3,35 1,28 3,35 0,38
5% (NH,),SO, 3,73 0,40 3,29 0,40
10% (NH,),S0, 3,16 0,84 2,51 0,84
15% (NH,),SO,4 2,42 1,33 2,22 1,33
20% (NH,),SO0, 1,98 1,89 2,05 1,89




241

Na Tabela C.7 estdo apresentados os resultados da solubilidade dos solutos
experimental e da calculada (calc.) a 25°C utilizando o modelo NRTL eletrolitos.

Tabela C.7: Resultados da molalidade experimental (exp.) e da calculada (calc.) dos solutos
no sistema ternario agua-cloreto de potassio-sulfato de amonio utilizando o modelo NRTL

eletrélitos na temperatura de 25°C, sendo m a molalidade (mol sal-(kgH,0)™).

Solucdes m KCIl exp. m (NH,),SO, exp. m KClI calc. m (NH,)»SO, calc.
(mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)")  (mol sal-(kgH,0)™") (mol sal-(kgH,0)™)

5% KCI 0,71 4,89 0,71 5,38
10% KClI 1,49 2,12 1,49 4,98
15% KCI 2,37 1,55 2,37 0,31
20% KClI 3,35 1,28 3,35 0,14
5% (NH,),SO, 3,73 0,40 2,18 0,40
10% (NH,4);S0, 3,16 0,84 1,83 0,84
15% (NH,),SO,4 2,42 1,33 1,72 1,33

20% (NH,),SO4 1,08 1,89 1,66 1,89
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APENDICE D

D.1 Sistema quaternario

A Tabela D.1 apresenta os valores da densidade e do indice de refracdo da solucao
referente ao sistema agua-cloreto de potéssio-sulfato de amonio-etanol na temperatura de
25°C.

O valor do indice de refracdo médio da solucdo do sistema ternario agua-cloreto de
potassio-sulfato de aménio é igual a 1,3577 na temperatura média de 25,2°C.

O valor da densidade média da solugdo do sistema ternario agua-cloreto de potéssio-
sulfato de amonio é igual a 1,1031 (g-cm™) na temperatura média de 25,2°C.

Tabela D.1: Valores da densidade e do indice de refracdo (IR) da solucdo do sistema agua-

cloreto de potéassio-sulfato de amdnio-etanol.

Ensaios IR densidade (g-cm™) T (°C)
1 1,3563 1,0451 24,7
2 1,3590 0,9982 249
3 1,3626 0,9699 24,7
4 1,3642 0,9494 25
5 1,3656 0,9333 26,3
6 1,3655 0,9321 24.8
7 1,3672 0,8853 25
8 1,3667 0,8587 25,2
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APENDICE E

Na Tabela E.1 estdo apresentados os dados experimentais do equilibrio liquido-vapor
do sistema agua-etanol na pressdo igual a 101,3 kPa (KURIHARA; NAKAMICHI; KOJIMA,
1993), sendo x a fracdo molar do etanol na fase liquida, y a fracdo molar do etanol na fase

vapor e T a temperatura.

Tabela E.1: Dados do equilibrio liquido-vapor do sistema &gua-etanol a 101,3 kPa
(KURIHARA; NAKAMICHI; KOJIMA, 1993).

Xetanol Yetanol T (OC)
0,056 0,366 89,0
0,091 0,448 86,1
0,189 0,539 83,2
0,286 0,582 81,7
0,323 0,600 81,3
0,331 0,605 81,3
0,419 0,627 80,4
0,512 0,666 79,7
0,620 0,712 79,0
0,704 0,759 78,6
0,715 0,764 78,5
0,798 0,818 78,3
0,843 0,851 78,2
0,847 0,854 78,2
0,849 0,856 78,2
0,884 0,886 78,2
0,908 0,907 78,2

0,922 0,920 78,2






