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Capitulo 0. Resumo

Resumo

A industria de producdo de resinas ureicas desempenha um papel fundamental na producéo de
aglomerados de madeira e contraplacados. Por este motivo, é uma area de elevado interesse no
ponto de vista de melhoria continua e otimizacdo processual. O presente trabalho foi realizado
em ambiente industrial, através de uma parceria entre o Instituto Superior de Engenharia de
Lisboa e a Bresfor, S.A., produtora de resinas ureicas. O intuito desta dissertacdo foca-se na
caracterizacdo do funcionamento de um reator batch, utilizado na producdo de resinas ureicas
(Reator R5). A caracterizacdo deste reator € de extrema importancia, uma vez que apresenta a
maior capacidade na fabrica de resinas, sendo o que contempla também o maior nimero de
ciclos de produgdo. Inicialmente foram realizados estudos & duragcdo de cada batch e das
respetivas etapas do processo de producgdo. Através desta analise foi possivel quantificar o
tempo despendido em etapas de aquecimento e arrefecimento do reator, permitindo a realizagdo
de balancos entalpicos ao sistema. Dos balangos entélpicos resultou uma anélise a dissipagéo de
calor do reator, possibilidade de investimento em isolamento e de que forma este traria
vantagens energéticas e economicas ao processo de producédo. Por fim, foi caracterizada ainda a
operacdo de agitacdo dentro do reator R5, com auxilio de software de Dinamica de Fluidos
Computacional (CFD), de modo a avaliar a distribuicdo de velocidades do fluido no interior do
reator R5. Foram consideradas diferentes condigdes processuais para a realizacdo deste estudo,

como diferentes posicdes das pas de agitacdo, viscosidades do fluido e velocidades de agitacao.

Palavras-Chave
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Abstract

The industry of urea resin production plays a fundamental role in the production of wood
particleboards and plywood. For this reason, it is an area of great interest from the perspective
of continuous improvement and process optimization. This dissertation was conducted in an
industrial setting through a partnership between Instituto Superior de Engenharia de Lisboa and
Bresfor, S.A., a producer of urea resins. The aim of this dissertation is to focus on the
characterization of the operation of a batch reactor used in the production of urea resins
(Reactor R5). Characterizing this reactor is of utmost importance as it has the highest capacity
in the resin factory and involves the highest number of production cycles. Initially, studies were
carried out on the duration of each batch and the respective stages of the production process.
Through this analysis, it was possible to quantify the time spent on heating and cooling stages of
the reactor, allowing for enthalpy balances to be performed on the system. The enthalpy
balances resulted in an analysis of the reactor's heat dissipation, the possibility of investing in
insulation, and how this would bring energy and economic advantages to the production
process. Finally, the mixing operation inside the R5 reactor was also characterized using
Computational Fluid Dynamics (CFD) software to evaluate the distribution of the fluid velocity
inside the reactor R5. Different process conditions were considered for this study, such as
different agitation positions, fluid viscosities, and agitation speeds.

Keywords

Urea resins; Batch reactor; Thermal energy; CFD; Homogeneity
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Capitulo 0. Simbologia
Simbologia

Simbologia latina

%[CH20] [%] Percentagem maéssica de formaldeido

A [m?] Area

Cp [kI/kgK] Calor especifico

Cv [-] Coeficiente de variagdo

D [m] Diametro

d [m] Distancia

e [Wim] Emissividade

Fc [-] Fator de complexidade da tubagem

fo [-] Fator de atrito de Darcy

g [m/s?] Constante gravitacional universal
[m] Altura manométrica

h [W/m2K] Coeficiente de filme para transferéncia de calor

IQR [-] Distancia interquartil

K [-] Coeficiente de contragdo de tubagem
[W/mK] Condutividade térmica

L [m] Comprimento

m [ka] Massa

Nu [-] NUmero de Nusselt

P [bar] Pressdo

Pr [-] NUmero de Prandtl

Q1 [-] Primeiro quartil

Q3 [-] Terceiro quartil

Qm [ka/h] Caudal méssico

Qv [m3/s] Caudal volumétrico

q [W] Fluxo de calor

R? [-] Coeficiente de correlagéo

Ra [-] NUmero de Rayleigh

Re [-] NUmero de Reynolds

r [m] Raio

S [-] Desvio padréo

T [K] Temperatura

t [s] Tempo

Vil
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v [m/s] Velocidade
X [m] Altura
X [-] Média aritmética

Simbologia grega

o [m?/s] Coeficiente de difusdo
[K] Coeficiente de expansao
AH [J] Variagéo de entalpia
Ah [m] Perda de carga
Ah/h [-] Altura relativa
Ax [m] Espessura
€ [m] Rugosidade
n [-] Eficiéncia
0 [W/K] Resisténcia a transferéncia de calor
A [kJ/kg] Entalpia de vaporizagdo
n [Pa/s] Viscosidade dindmica
P [kg/m3] Massa volimica
c [W/m2K4] Constante de Stefan-Boltzman

v [m?/s] Viscosidade cinematica

Simbologia Quimica

Al,O3 Oxido de aluminio
CH20 Formaldeido

SiO; Didxido de silicio
TiO; Didxido de titanio
Subscritos

1 Inicial

2 Final

a Agua de arrefecimento
ar Ar

b Chicanas

c Contragéo

viii



cd Condensador

cf Conveccao forcada
cn Conveccdo natural
e Externo

eq Equivalente

f Atrito

fl Fluido

i Interno

max Maximo

mp Matéria-prima

p Parede

r Resina

rad Radiacéo

S Seccéo

serp Serpentina

sup Superficie

t Tubagem

tc Tubos do condensador
v Vapor de agua

Abreviaturas

2D Espaco bidimensional

3D Espaco tridimensional

C2 Condensador 2

C3 Condensador 3

C4 Condensador 4

C5 Condensador 5

CCB Curva caracteristica da bomba
CCS Curva caracteristica do sistema
CFD Computational Fluids Dynamics
ERT Electrical resistivity tomography
F/U Proporcdo molar de formaldeido/ureia
FA Solucdo de formaldeido

FE Formaldehyde emissions

FF1 Fabrica de Formol 1

FF2 Fabrica de Formol 2
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MDF
MF
PF
pLIF
R1
R2
R3
R4
R5
R6
RNS
UF
UF63
UF80
UF85
VAP
VBP

Medium-density fibreboard
Melamina-formaldeido
Fenol-formaldeido

Planar laser-induced fluorescence
Reator 1

Reator 2

Reator 3

Reator 4

Reator 5

Reator 6

Reynolds-averaged Navier—Stokes
Ureia-formaldeido

Concentrado Ureia-formaldeido 63%
Concentrado Ureia-formaldeido 80%
Concentrado Ureia-formaldeido 85%
Vapor de alta presséo

Vapor de baixa presséo



Capitulo 0. indice

Indice
RESUMID. ..ottt b s bt e s b e e b et e a bt e s Rt e b e e sb e e b e e e bn e e r e e be e nre e nne e nnn e v
A 01 1 - Uod SRR vi
ST a0] o] [0 - USSR vii
1T [Tt TSP PP Xi
LSEA & FIQUIAS ....eveeeeieet ettt ettt Xiv
LiSta 08 TADBIAS ... e ettt ettt nae s XVi
IR 11 7o [N o= Lo I OSSR 1
I N |V [0 117 o To OO PTPSSOPRORPN 1
1.2, ODJBLIVO...eiiiiiiee e et 1
1.3, EStrutura da diSSErtaCa0. ........curiruirierierieieieieiese e sttt st ene 2
P Yo To U o[ =T 4T T 0 (o SRS 3
N I - | T S U S 3
2.1.1.  Sintese de reSiNas UF ........ccooeiiiiiiiiiie e 3
2.1.2. Vantagens € deSVANTAGENS .......ecveiueieeiieie e ese e e ste e sre e steste e e re s e e saesteeneesnas 5
2.1.3.  Tend&ncias Na INAUSEIIA ......coeieieriiieieieeees s 6
I = 1 (<1 0] P T A N 7
2.2.1.  Processo de produGao NO reator RS .........oovviiiiinenienieee e 8
Y TR 1= 0] £ L1 o7 o LTSRS 10
b) Formagdo do concentrado UFB3 ..........ccooiiiiiiiiiie e 10
C)  CONUBNSAGAD ...tttk b bbbttt ne et ens 12
) AITEFECIMENTO... ..ot sbe e be e e 13
2.3, Operagao 0 AQITAGAD ........coveriertereeieiei ettt 14
2.3. 1. AQITAAOIES ...ttt 14
2.3.2.  CFD na avaliagdo da eficiéncia de operagdes de mistura..........cc.ccecerererveennenne. 16
T =1 (oo o] (oo - KOOSO PR PSRT 17
3.1, ANALISE ESLALISTICA. ..vevvveeieieieieee e 17
3.1.1.  Caracterizagd0 dos registos de ProdUGAD. ...........cecererrerreieerise e 17
3.1.2.  Tratamento de dados .........coeoieiiieee e e 17
3.2, TempPO dE DAICH ..o 19
KT T V- T T o 1 - SO SOTTSOPOUTPRP 20
3.2.2. Etapas 0O PrOCESSO ....c.veiueeiiiiiiiee sttt ettt sne e e 21
3.2.3.  Simultaneidade de reatOreS. .........cccueuiierieie et 22
3.24. LaVagemM 0O FBALOT.......ecviiiteieieeei ettt 23
3.3, Balango eNtAIPICO ......ciueieieieiceceee et eneas 25
3.3.1.  Temperatura da agua de arrefeCimento.........c.ccooovrererereieisece e 27



Capitulo 0.indice

3.3.2. Distribuicdo da dgua de arrefeCimento..........cocveeierererieisece e 28
3.3.3. DiSSIPAGAO 0O CAION ...t 34
3.3.4. ISOLAMENTO ... et 38
3.4. Dinamica de Fluidos Computacional ............cccceevieiieiiiecicie e 39
3.4.1.  Construcdo da geometria tridimensional ............ccccoveieieiiiiiininseeeee 39
3.4.2. Malha de CAICUID ......ocuvveieie et 41
3.4.3. MOEIO NUIMETICO ...ttt 42

I (TSI o [0SR 44
41, Tempo de DAICH ..o 44
4.1.1. Efeito da matéria-prima.........cccceveieee i s 45
4.1.2.  Simultaneidade de reatOrES........ccccurueiririirisire et 48
4.1.3. LaVAgEM 0O FBALOT.......ccvieeeeeeieeiee et 57
2)  CIClOS de laVAGEM ....oviciiiii e e e 57
b) Efeito do Ciclo no tempo de batCh.........ccoeviiiii i 58

c) Efeito do Ciclo N0 temMPO daS BLAPAS .......eoververeeiiriirierieie e 61
d) Efeito imediato das 1avagens 80 rEaLON...........cecuiirirererieieieee s 65
4.2, AQUeCcimMeNnto do reator RS ..o 67
4.2.1. Fases do processo Com agqUECIMENTO........ccucvueiieieiieiee e steeiesre et 67
4.2.2.  Transferéncia de Calor .........ccooviiiiieii e 68
4.2.3.  Caracterizacdo do vapor € tUrDINa..........ccooviirinineierees e 68
4.2.4. Eficiéncia da troca energética N0 reator ..........ccccveveiicieceece e 69
4.25. DiSSIPAGAD UE CAION ...ttt 71
4.2.6. [ESY0] =L T=1 1 (o SR 74
4.3, AITETECIMENTO. ...uiitiiiiieieee ettt sttt e e enenreas 76
4.3.1. Fases do processo com arrefeCIMENtO ..........ocvvviirerierieieieee e 76
4.3.2.  Distribuicdo da dgua de arrefeCimento.........ccoevreireiineineere e 76
4.3.3. Eficiéncia da permuta de Calor ... 79
4.3.4. [SOIAMENTO ... ettt enas 80
4.4,  AQItaCa0 0 rALOr RS .....ceiiiiiiiiiiiit e 82
441,  CaracterizaGio dO FIUXO.......ccccoriiiriiieieisise e 82
4.42. Posicionamento do agitador e tempo de agitaCao.........cccoveerereeieieniere e 85
4.4.3. Efeito da VISCOSIAAUE........cveiviiieiisieee e 90
444, Efeito da velocidade de agitaGao ...........coovviririniiiieeeee e 91

T O] o Tod 117 o SRR 93
5.1, PrinCipaiS CONCIUSDES ........ciiiiieieieeiieeie ettt st s see e 93
5.2 Trabalno fULUIO.....ccieiecice ettt e e 96
=T =] T - LSRR PSUSTRORN 98

Xii



Capitulo 0. indice

Xiii



Capitulo 0.Lista de Figuras

Lista de Figuras

Figura 2.1 - Mecanismos das reacdes de adi¢cdo e condensacdo na producéo de resinas a partir de

0= F: W= (o 0= o (=TT o SRS 4
Figura 2.2 - Esquema simplificado do processo de producao no reator R5, para a matéria-prima

SRS 9
Figura 2.3 - Diferentes tipos de pés de agitagdo. a) turbina de Rushton, b) 4 pés inclinadas a 45°,
¢) 4 pas planas, d) ancora, e) fita helicoidal ............c.ccovveiiiiiii i, 15
Figura 2.4 — PadrGes de escoamento do fluido resultante da operacdo de agitacdo: a) Fluxo axial,
o) I V(O o LT L 15T [P S 16

Figura 3.1 — Identificacdo de outliers no tempo de ciclo de produg¢do com matéria-prima FA... 18
Figura 3.2 — Distribuicéo do tempo total de ciclo de produgéo. a) probabilidade com intervalo de
confianca de 95%,b) histograma com a curva de distribuicdo. Matéria-prima FA, sem outliers 19
Figura 3.3 — Distribuicdo temporal do tempo de batch e localizacio das operacfes de lavagem

(0[O =T 0] g L TSRS 24
Figura 3.4 - Temperatura da agua de arrefecimento na saida das serpentinas do reator R5.
Valores experimentais medidos no dia 14 de setembro de 2022...........ccceevevvvveveieciiese s 28
Figura 3.5 - Diagrama da rede de distribui¢do de agua de arrefecimento.........c..ccocevvrevevnnnnne. 29
Figura 3.6 — Curva caracteristica da bomba e curvas caracteristicas dos reatores R5, R4 e R3/2
€ CONAENSAAOIES C5/4 € C3/2 ..c.uiieeeiei ettt ettt ste et sre et e naesteanee e 33
Figura 3.7 - Diagrama do processo iterativo para o célculo da superficie da tubagem............... 37
Figura 3.8 - Geometria das pas de agitacdo do reator utilizada no célculo CFD; a) plano radial;
b) plano axial; ¢) plano INCHINAAO ...........ccoiiiiii s 40
Figura 3.9 - Geometrias de agitador utilizadas, com as respetivas posicoes relativas das pas de
Y0 1710 [0 OSSPSR 40
Figura 3.10 - Influéncia do n° de elementos da malha de célculo no tempo de computagdo e na
velocidade média atingida dentro do FEALON ..........cccveieieeie i 41
Figura 3.11 - Reticulagdo do dominio de calculo do reator; a) Plano inclinado b) plano axial, ¢)
PIANO TAATAL ...ttt 42
Figura 4.1 - Dispersdo do tempo de batch para as alimentaces FA, UF80 e UF85 do reator R5
..................................................................................................................................................... 44
Figura 4.2 - Distribuicdo percentual da duracéo de cada etapa do batch para as matérias-primas
FA, UFBO € UFBS ..ottt sttt ettt ab ettt e e et eneeneeteanas 46
Figura 4.3 — Mediana da duracéo das 5 etapas de um batch para as alimentac¢fes FA, UF80 e
L 1 USSR 47
Figura 4.4 — Efeito do nimero de reatores a operar em simultdneo no tempo mediano de batch
do reator R5, com as respetivas Darras de BIT0........c.ciivieriireiie e eas 49
Figura 4.5 - Efeito do nimero de reatores a operar em simultaneo no tempo mediano de
condensagdo do reator R5, com as respetivas barras de erro .........ccceovvveiinineneneseseee 51
Figura 4.6 - Efeito do nimero de reatores a operar em simultaneo no tempo mediano de
aquecimento do reator R5, com as respetivas barras de erro ........cccoecevoeeeni e 53
Figura 4.7 - Efeito do nimero de reatores a operar em simultdneo no tempo mediano de
arrefecimento do reator R5, com as respetivas barras de erro.........ccooceveveeeneieeieenencee e 55
Figura 4.8 - Dispersdo, tendéncia e intervalo de predi¢do em cada Ciclo para matéria-prima FA
..................................................................................................................................................... 59
Figura 4.9 - Dispersdo, tendéncia e intervalo de predi¢do em cada Ciclo para matéria-prima UF
..................................................................................................................................................... 60

Figura 4.10 - Dispersao e tendéncia de cada uma das fases do processo para matéria-prima FA61

Xiv



Capitulo 0. Lista de Figuras

Figura 4.11 - Dispersdo e tendéncia de cada uma das fases do processo para matéria-prima UF

..................................................................................................................................................... 63
Figura 4.12 -Comparagéo da duracdo das etapas de aquecimento e arrefecimento antes e depois
de OPEragan e IAVAGEIM ......c.oiuiiiieieieee ettt 67
Figura 4.13 - Esquematizacdo da turbinacdo do vapor de AgUa ..........ccccceeeeeieieeviesiese e cieinens 69
Figura 4.14 - Esquema das resisténcias térmicas a transferéncia de calor nas serpentinas
EXLErIOrES O FEALON RD .. .iiiiiiii ettt et 71
Figura 4.15 - Efeito do caudal de vapor de agua e da temperatura atmosférica na perda de calor
pelas serpentinas exteriores do reator RS ... 72
Figura 4.16 - Perda de calor e calor transferido ao reator em fungéo do caudal de vapor de 4gua
..................................................................................................................................................... 73
Figura 4.17 - Perda de calor pelas serpentinas exteriores em funcéo da espessura dos

[10] =T 1T 01 (0 F ST P PTPPRPRPR 75
Figura 4.18 - Tempo de aquecimento do reator R5 em funcéo do caudal de vapor de 4gua na
primeira etapa de aQUECIMENTO.........cviiieeiie ettt sre et sr e s be e e sbeera e besreenesreaneenras 75
Figura 4.19 - Aumento de tempo da Gltima etapa de arrefecimento, face ao funcionamento
[1S{0] P o oo (o T =T U 0] g TSRS 78
Figura 4.20 - Calor dissipado pelas serpentinas exteriores inferiores do reator R5 com e sem

(1510 ] Ty =T o1 (o SRS 81

Figura 4.21 - Tipo de fluxo originado dentro do reator para diferentes posi¢des de agitacéo a
uma velocidade de 64 rpm, viscosidade de 100 cP e 25s de simulagéo: a) plano axial; b) plano
FAAIAL COM ANINTO04, 500 ..ottt ettt e e ettt e sttt e s ettt e s e et e nannaeeesanreeenaanneeens 84
Figura 4.22 - Velocidade média dentro do reator R5 e o respetivo coeficiente de variacdo em
fungéo do tempo de agitacdo, para cada posic¢éo de agitagdo, a uma viscosidade de 100 cP e
velocidade de agitaGao & B4 IPM ........oiiiiiiiieieiee e 86
Figura 4.23 - Mapa de cor de velocidade de seccOes transversais do reator R5, para cada uma
das posigdes de agitacao, 300 segundos de agitacao, viscosidade de 100 cP e velocidade de

AQITAGAD A8 B4 TPIM ..ottt bbbttt b bbb ne et 88
Figura 4.24 - Velocidade média dentro em cada uma das sec¢des transversais do reator R5; a)
posicdo 1; b) posicdo 2; c) posicdo 3; d) posicdo 4; e) posicdo 5; f) posiGa0 6.........ccevvevereennnne. 89

Figura 4.25 - Variagdo da velocidade média dentro do reator R5 e do respetivo coeficiente de
variagdo, em funcdo da viscosidade da fase liquida, para uma velocidade de agitagdo de 64 rpm
ARt To U g To (010 [T o o Lo SRS 91
Figura 4.26 - Variacdo da velocidade média dentro do reator R5 e do respetivo coeficiente de
variacdo em funcéao da velocidade de agitacdo, para uma viscosidade de 100 cp e tempo de

AQItACAO A8 25 SEYUNUOS .....c.eeeieeieieeieeie ettt bttt 92
Figura B.0.1 - Folha de especificacdo da bomba utilizada para 0 encaminhamento de agua a
FADIICA 0B FESINGS ... eviieie ettt s et sttt e e neereene e 110

XV



Capitulo 0.Lista de Tabelas

Lista de Tabelas

Tabela 2.1 - Nano materiais comuns e 0 seu efeito Nos adesivos UF...........ccccvvrevinenniinininnnns 7
Tabela 2.2 - Tipos de agitador a utilizar em funcéo da viscosidade e velocidade de agitacéo.... 14
Tabela 3.1 - Dados utilizados no balango entalpico a agua de arrefecimento do reator R5......... 28
Tabela 3.2 - Posicao relativa das pas de agitagdo nos seis casos de estudo ensaiados................ 40
Tabela 4.1 - N° de batches realizados no reator R5, mediana e desvio padréo de batch para as
matérias-primas FA, UF80 € UF85 ..ottt st s 45
Tabela 4.2 - N° de batches, mediana do tempo de batch e desvio padrdo para as matérias-primas
UF a partir do dia 01/07/2022 ..........coveieiiee ettt sttt sresreenae s 46
Tabela 4.3 - Distribuicdo de ocorréncias para cada cenario de funcionamento com a respetiva
distancia interquartil do tempo de DALCH ..........coiiiiiiic 50
Tabela 4.4 - Distribuicdo de ocorréncias para cada cenario de funcionamento com a respetiva
distancia interquartil do tempo da etapa de CONAENSAGAD. .........ccverververreieiiine e 52
Tabela 4.5 - Distribuigdo de ocorréncias para cada cenario de funcionamento com a respetiva
distancia interquartil do tempo da etapa de aqUECIMENTO.........c.cccevveiievicieie e 54
Tabela 4.6 - Distribuigdo de ocorréncias para cada cenario de funcionamento com a respetiva
distancia interquartil do tempo da etapa de arrefecimento.........ccccccvevevecci s, 56
Tabela 4.7 - N° de batches e percentagem de outliers por Ciclo ..., 58
Tabela 4.8 - Declives das linhas de tendéncia em segundos/batch de cada uma das etapas do
Processo para Materia-Prima FA . ......coi it 62
Tabela 4.9 - Declives das linhas de tendéncia em segundo/batch de cada uma das etapas do
processo para Materia-prima UF .........ccooiiiiiiiiieee e 64
Tabela 4.10 - N° de batches R5 sem sobreposicéo de funcionamento de reatores adjacentes e n°
de dias considerados antes e depois de operacao de lavagem .........cccccvveeeiivieciiece e s 66
Tabela 4.11 - Dados utilizados para o calculo do balango entalpico durante o primeiro
aquecimento, (14 de setembro de 2022).........c.cceiiiiiiiiieicce e e 70
Tabela 4.12 - Caudal de vapor de agua alocado ao reator R5, com duracao e calor transferido.
Dados retirados no dia 14 de setembro de 2022...........ccovveiiieiieie e 70
Tabela 4.13 - Resisténcias térmicas para um caudal de vapor de agua de 775 kg/h e temperatura
AtMOSTENICA B 15%C ..ottt ettt ettt e et et e st e ebeebesbeeas e besnsesbesbeenreras 72
Tabela 4.14 - Temperatura maxima e coeficientes de condutividade térmica para diferentes

[110] =T 01T 0 (0SSOSR 74

Tabela 4.15 - Caudal de 4gua de arrefecimento alocado ao reator R5, altura manométrica do
sistema e tempo da Ultima etapa de arrefecimento do reator R5, para diferentes combinagGes de

L0 T T a = Ua =1 ] (SR 77
Tabela 4.16 - Valores utilizados no balanco energético a resina dentro do reator R5 durante a
Gltima etapa de arrefECIMENTO .........oiiiiiiiie e 79
Tabela 4.17 - Calor removido a resina dentro do reator R5 durante a Gltima etapa de
arrefecimento para diferentes condigdes de fuNCIoNaMENTO .........ccocveiveiriiininese e 79
Tabela 4.18 - Caudal de &gua de arrefecimento alocado as serpentinas do reator R5, quando este
OPEra ISOIATAMENTE ...ttt sttt see et reennesaeaneeneas 80
Tabela 4.19 - Velocidade média do fluido & superficie da fase liquida em funcéo da posi¢do
relativa do agitador SUPEITON ... .....oii ettt sttt st neeseeenee e 85
Tabela C.1 - Dimens0es das tubagens da rede de distribuicdo de dgua de arrefecimento a fabrica
0L = [T TSRS 111
Tabela C.2 - Dimensdes das serpentinas dos reator R2, R3, R4 e R5.......cccccvvvvevvviivevniiennns 112

XVi



Capitulo 1.Introducéo

1.Introducéao

1.1. Motivacao

Ao longo dos ultimos anos, a energia tem tido uma importancia crescente em todos os setores da
atividade humana, devido a ser um recurso muito valioso e de extrema importancia. Isto deve-se
a consciencializacdo de que este é um recurso finito, quando obtida por meio de combustiveis
fésseis. De modo a combater esta limitagdo de disponibilidade, a eficiéncia energética apresenta
um valor acrescido, sendo realizado um esfor¢o continuo, transversal a todos os setores da

atividade industrial, de modo a mitigar perdas desnecessarias.

A industria de producdo de resinas ureicas tem um papel fundamental na produgdo de
aglomerados de madeira e contraplacado, uma vez que estas servem de adesivos. O presente
TFM resultou de uma parceria entre o Instituto Superior de Engenharia de Lisboa e a Bresfor,
S.A., detentora de uma féabrica de producgdo de resinas. Nesta fabrica, o reator R5 é o que
apresenta a maior capacidade e mais ciclos de producdo por ano. Aliando a necessidade do
aumento de eficiéncia energética do processo a importancia do reator R5 na fabrica de resinas,
foi proposta uma caracterizagdo do funcionamento do mesmo. Esta permite a disponibiliza¢do
de informag&o que sustente a tomada de deciséo para a melhoria do processo de producéo. Uma
vez que esta unidade funciona num regime descontinuo, o tempo de cada ciclo de produgédo

torna-se um recurso de extrema importancia a considerar na caracterizagdo do reator R5.

1.2. Objetivo

O reator R5 produz sempre 0 mesmo tipo de produto, com as mesmas especificacdes finais. Este
apresenta ainda a maior capacidade de producdo da fabrica de resinas. Por essa razdo € de
grande importancia a necessidade da sua caracterizacdo. Para a realizacdo da caracterizacdo do

reator R5 foram definidas 5 etapas.

1. Tratamento de dados processuais. Esta etapa passou pela analise e refinamento dos
registos de producéo fornecidos, contendo a duracdo de diversas operagdes do processo
batch.

2. Caracterizagdo temporal do funcionamento do reator R5. Apos o tratamento dos dados
fornecidos, foram analisadas as tendéncias apresentadas pelas duracdes das diferentes
etapas num ciclo de produgéo e do tempo total de um ciclo.

3. Balango entalpico. Uma vez caracterizado o tempo de um ciclo de operagdo e das
respetivas etapas, foram realizados balangos entélpicos as etapas de aquecimento e

arrefecimento, de forma a procurar a eficiéncia da troca energética do reator.
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4. Dissipagdo de calor e isolamento. J& com o balango entalpico realizado ao reator R5, foi
estimada a quantidade de calor que € dissipado durante a etapa de aquecimento, e como
0 possivel isolamento do reator R5 afetaria a eficiéncia da transferéncia de energia no
mesmo.

5. Observacdo da distribuicdo de velocidade do fluido durante o processo de agitacdo. De
forma a compreender a operacdo de mistura do reator R5, foram realizadas simula¢Ges
de CFD, observando a variacdo da distribuicdo de velocidades da fase liquida com a

alteracdo de condi¢Bes processuais.

1.3. Estrutura da dissertacao
A dissertagdo encontra-se dividida em cinco capitulos, apresentados com a seguinte estrutura:
1. Introdugéo

Neste capitulo é descrita a motivacéo e 0s objetivos propostos para este trabalho. Além disso, é

ainda apresentada a estrutura da dissertacao.
2. Estado de arte

Neste capitulo sdo abordadas, de uma forma tedrica, as técnicas e informagdes que servem de

base para a compreensdo dos resultados obtidos.
3. Metodologia

Sdo abordadas as técnicas e métodos utilizados para realizar o tratamento dos resultados. Sdo

descritos os dados fornecidos para tratamento e sdo enumerados os softwares utilizados.
4. Resultados

Neste capitulo sdo expostos, analisados e comentados os resultados obtidos pelas técnicas e

métodos apresentados no capitulo da Metodologia.
5. Conclusdes

S&o expostas as conclusdes retiradas através dos resultados obtidos ao longo do trabalho. Séo

ainda apresentadas propostas para trabalho futuro.
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2. Enquadramento

2.1. Resinas UF

As resinas do tipo ureia-formaldeido (UF) foram sintetizadas pela primeira vez em 1884 por
Holzer e Tollens [1]. No entanto, nem Holzer nem Tollens compreenderam que a reacdo da
ureia com formaldeido gera uma reacdo de polimerizacdo. Apds o estudo desta reacdo de
polimerizacdo, Tollens [2] e Goldschmidt [3] sugeriram que esta conduz a obtencdo de
polimeros amorfos. Foi observado que a forma solida deste polimero apresenta uma
solubilidade muito baixa, sendo quase insollvel. As patentes publicadas por Goldschmidt em
1887 e por John em 1920 [4] [5], levaram a aplicacdo comercial deste tipo de materiais. A
quimica de resinas a base de formaldeido, como as resinas de fenol-formaldeido (PF), ureia-
formaldeido (UF) e melamina-formaldeido (MF), foi intensamente investigada entre 1930 e
1950, sendo esses 0s anos dourados da quimica de resinas. Da investigacdo resultante neste
periodo, resinas com diferentes propriedades fisico-quimicas foram obtidas pela condensagéo de

formaldeido e ureia. [6]

A produgio comercial das resinas UF teve inicio no inicio dos anos 1920 na Austria, Alemanha
e Estados Unidos da América [5]. A maturidade comercial das resinas UF foi alcancada no
periodo entre 1930 e 1975, quando as resinas UF entraram nos mercados em desenvolvimento.
Em particular, a aplicagdo comercial das resinas UF como adesivos para contraplacados e
aglomerados de madeira acelerou devido a elevada demanda pela industria da construgdo que se
seguiu a Segunda Guerra Mundial [5]. Até 1975, a produgdo comercial completa de adesivos de
resina UF para contraplacado aglomerados alcangou o seu auge [5]. Atualmente mais de 80 %
dos compésitos de madeira produzidos mundialmente incorporam adesivos UF [7]. E estimado
que sdo utilizados 100 milhdes de m*/ano de adesivos UF na producdo de MDF (medium-
density fibreboard) [8].

2.1.1. Sintese de resinas UF

Durante décadas, foram conduzidos muitos estudos para a preparacao de resinas UF, no entanto
0 método mais popular é descrito em trés passos [9] [10]. O primeiro passo consiste na reacao
de adicdo onde o formaldeido reage com a ureia sob condic¢des alcalinas com uma proporc¢éo de
formaldeido/ureia (F/U) entre 2,0 e 2,2. Esta reacdo é tipicamente realizada a uma temperatura
entre 90 e 95°C, com um pH entre 8 e 9. O segundo passo da sintese da resina UF passa pela
reacdo de condensacdo onde o pH é diminuido até ao intervalo de 4,5-5,3, de modo a tornar o
meio acido. A reacdo de polimerizacdo é controlada tipicamente através de medicOes sucessivas

da viscosidade da mistura, de modo a ser obtido o tamanho molecular desejado, visto que
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quanto maior a viscosidade, maior o tamanho molecular. Apds a obtencdo da viscosidade
desejada, a condensacdo é terminada aumentando o pH até serem atingidas condicdes alcalinas.
O terceiro passo consiste numa diminuicdo de temperatura e adi¢do de ureia. A ureia adicionada
neste passo tem como finalidade reagir com o excesso de formaldeido ainda presente na resina
gue ndo reagiu durante a condensagdo e atingir uma proporcdo F/U entre 1,1 e 1,7. Ao ser
atingida a proporcao F/U desejada o pH da resina é ajustado novamente, e esta é arrefecida até a

temperatura ambiente e deixada em repouso por aproximadamente 24 horas [9].

A sintese convencional de resinas UF envolve dois tipos de reagdo: reagGes de adi¢do e reagBes
de condensacdo. Nas reacOes de adicdo, a ureia e o formaldeido formam mono-, bis-, ou
tris(hidroximetil)ureia, enquanto nas reacfes de condensagdo 0s compostos hidroximetil
combinam formando um oligémero (Figura 2.1) [11] [12]. Durante as reacGes de condensagao
sdo formadas ligagdes de metileno, éter de metileno e oximetileno (Figura 2.1), sendo as suas
proporcdes derivadas das condi¢des de sintese [13] [14] [15].

(o]

HZN)LNAOH JOL H
TOH H o H,N Nf\o)
o mono(hidroximetil)ureia )L H nt
0 Q H H”H
HoH * H NN, == JOL == i
2 2 A A~ H
HO™ "N” 'N” "OH 0" TN” N o)
13b"‘(‘l'd<H' til)urei F( /");H H(\ n
Reacﬁo de adigﬁo 4= lSOlI lOXﬂnCl)lllCla O
N H
HzNJLNAOH HeN N('\O)m
-t
OH ‘Q’nz
1,1-bis(hidroximetil)ureia )OL H
JOL "(‘o/)‘u N('\o):
HO™ N” N oH L
H s
OH H
1,1.3-tris(hidroximetil)ureia Hemiformal/ oximetilenos
o} HOANJOLNAOH JOL i
L 5 J H H "(O/)N Nf\o);'\o/\N N OH
Ho P n{>o) HO —_ =t Ko H
n2H "{O n o e %ns NH
2 (¢]
L H;N/U\Nf\O)H HN)=
L 7
Reaci i Vi .
eaciio de condensaciio H,0 ElT
(o] (o] (o]
*"(o/}NJLN(’\o OANJLNAOANJLNA"‘
n2 n H H
(o) 0
NH
n3
=0 n7
? HN
HN"n4 P o
0P NH 2 ng J?\
P e e~
Poli(ureia-formaldeido) jN~ H 0" O s‘: H O/)bn‘:
0]
~,y‘ns *{:‘:17

Figura 2.1 - Mecanismos das reacoes de adi¢ao e condensa¢do na producao de resinas a partir de ureia e
formaldeido

A polimerizacdo da ureia e do formaldeido € uma reacdo complexa, uma vez que muitos

parametros e condi¢des podem influenciar a reacdo, bem como as caracteristicas dos produtos
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finais. Os pardmetros mais importantes que determinam as propriedades das resinas sdo: i) o pH
em que decorrem as reacBes de adicdo e condensacdo; ii) a temperatura da reacdo; iii) a
proporcdo formaldeido/ureia (F/U) [9]. Os efeitos destes pardmetros tém sido amplamente
investigados. A cinética das reagdes das resinas UF também tem sido objeto de extensas
pesquisas por de Jong e de Jonge [16] [13], que estudaram o efeito dos mesmos na cinética das
reacGes de adicdo e condensacdo das resinas UF. Por um lado, a reacdo de adicdo pode ser
catalisada tanto em condi¢des acidas como alcalinas, com a velocidade da rea¢do aumentando
para valores de pH baixos (< 4) e altos (> 8). Por outro lado, a reagdo de condensagdo ocorre
apenas em condicdes acidas (< 7), aumentando a velocidade de reacdo com a diminuic¢éo do pH
da mistura reacional. A velocidade da reacdo de adicdo encontra-se altamente dependente da
velocidade de desidratacdo do formaldeido e da formacdo de anides de ureia. A variagdo de
temperatura do meio reacional € responsavel pelo impacto na desidratacdo do formaldeido
enguanto a formacéo de anifes de ureia se encontra mais dependente do pH [17].

As espécies formadas durante a reacdo de adigdo reagem posteriormente na reacdo de
condensacgdo, a qual é acelerada com o aumento da temperatura e a diminuigdo do pH. Este
cenario conduz & formacéo de ligagBes por pontes de metileno e éter metileno, com producgéo de
agua como produto secundario [18]. A reacdo de condensagdo na formacdo de resinas UF é
complexa devido ao grau de polimerizagdo que ocorre entre as espécies presentes no meio
reacional e ao efeito que os pardmetros de operagédo apresentam no produto final. Por exemplo,
o efeito da proporcéo F/U afeta o nivel de ramificagdo do polimero e a velocidade da reacdo de
condensagdo, bem como a percentagem de grupos hidroximetil e de ligacBes de metileno e éter
metileno. Uma proporc¢éo elevada de F/U promove um grau de ramificagdo do polimero maior,
enguanto uma menor propor¢do de F/U conduz a uma velocidade de reacdo de condensacao

menor, resultando na formacéo de um polimero mais linear [14].

2.1.2. Vantagens e desvantagens

As resinas UF tem um papel crucial na producdo de compdsitos poliméricos de madeira. O
desempenho destes compdsitos de madeira encontra-se dependente do tipo e qualidade do
adesivo utilizado. As resinas UF sdo consideradas um dos melhores adesivos para produtos a
base de madeira devido ao curto tempo de curadoria, baixo custo, cor transparente [19] [20],
resisténcia a microrganismos e abrasdo, solubilidade em &gua, excelente adesdo a madeira [21],

temperatura de distor¢do térmica adequada e alta resisténcia a tragdo [22] [23].

Além das vantagens apresentadas pelas resinas UF como adesivos de madeiras, estas
apresentam também algumas desvantagens. As principais desvantagens sdo as emissfes de
formaldeido (FE) e a baixa durabilidade em ambientes de elevada humidade, especialmente a

temperaturas mais elevadas. A exposicdo a agua conduz a hidrdlise das ligacdes entre o carbono

5
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das pontes de metileno e o nitrogénio das moléculas de ureia, enfraquecendo a adesdo & madeira
e diminuindo o seu tempo de vida Gtil [24] [25] [26] [27]. Este tipo de desvantagens limita a
utilizacdo de compositos de madeira com adesivos UF em espacos interiores. O formaldeido é
considerado um dos poluentes quimicos mais proeminentes de espagos interiores, por danos no

sistema nervoso, irritacao no nariz, pele e olhos, dificuldade em respirar, asma e cancro [28].

Um dos métodos mais eficazes para a diminuicdo das FE € a reducdo da proporcéo F/U durante
a sintese da resina. No entanto, proporcfes F/U baixas levam a algumas desvantagens como a
menor reatividade, elevada energia para curadoria da resina, maior tempo de gelificacdo e
menor forga de adesdo a madeiras, face a resinas com uma propor¢do F/U mais elevada. Ou
seja, resinas com uma baixa proporc¢do F/U (< 1) apresentam uma diminuicdo das emissdes de
formaldeido com a desvantagem de uma pior adesao a madeira [29].

2.1.3. Tendéncias na industria

O formaldeido emitido pelos adesivos presentes na madeira é considerado uma das principais
causas para a degradacdo de atmosferas interiores. Com a crescente preocupagéo com a poluigdo
ambiental, tem havido esforgos para tentar reduzir as emissdes de formaldeido dos compdsitos
de madeira ligados com adesivos UF. Estes esforcos incluem a reformulacdo polimérica e
substituicdo parcial do formaldeido por outros aldeidos, substituicdo de adesivos que libertam
formaldeido por outros tipos de adesivos e desenvolvimento de polimeros baseados em
materiais renovaveis [30] [31]. Outra técnica utilizada para a reducdo das FE € a incorporacao
de espécies quimicas que capturam o formaldeido, como taninos [32] [33], melamina [34],

aminas [35], metabisulfito de s6dio [36] e propilamina [37].

Recentemente, o foco da industria de adesivos tem-se centrado em torno de nanocompdsitos
poliméricos devido ao seu desempenho elevado, derivado da combinacdo entre polimeros e
nanocompositos. Os nanocompdsitos poliméricos sdo uma nova classe de materiais, que contém
nanoparticulas inorganicas dispersas por uma matriz polimérica organica. Estes apresentam uma
melhoria significativa nas suas propriedades fisicas e mecanicas, como forca de adesivo e
resisténcia térmica [38] [39]. No entanto, na indudstria de resinas e adesivos para madeiras 0

namero de estudos acerca da incorporagdo de nanoparticulas na estrutura polimérica é limitado.

A natureza das nanoparticulas a utilizar na produgdo de resinas influenciam diversas
propriedades das resinas UF, como propriedades mecanicas, tempo de curadoria e FE, como é
verificado na Tabela 2.1. Frequentemente, as nanoparticulas utilizadas sdo minerais, diversos

Oxidos, materiais a base de carbono e ligas metalicas.
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Tabela 2.1 - Nano materiais comuns e 0 seu efeito nos adesivos UF

TIPOS DE NANO-MATERIAIS PROPRIEDADES | REFERENCIAS
Minerais Barro, Baixo custo, reforgo | [40] [41] [42]
Na-montmorilonite. mecanico, retardante
de chama,

resisténcia térmica,
FE reduzida,

melhoria na for¢a do

adesivo.
Base de carbono Nanotubos de carbono Forca mecanica, boa | [43] [44] [45]
com multiplas paredes, condutividade [46]
Nano fibra de celulose, térmica, FE

Nano cristais de celulose, | reduzida, melhoria
Celulose microfibrilada. na forga do adesivo.

Oxidos TiO; Reforco mecanicoe | [47] [48] [49]
SiO, térmico, reducdo de | [50]
Al;O3 FE

Os adesivos UF produzidos a base de nanoparticulas apresentam boas propriedades mecéanicas e
térmicas, bom comportamento de curadoria e baixas FE. Devido as indmeras vantagens
apresentadas pelos nanocompositos de adesivos UF, como baixas FE, facil industrializagdo e
elevada resisténcia a agua, os nano materiais podem ser vistos como um fator promissor no

desenvolvimento de resinas e adesivos UF.

2.2. Bresfor, S.A.

A Bresfor, S.A. é uma empresa pertencente a Foresa desde 1996, que por sua vez é responsavel
pelo setor quimico do grupo Finsa — Financiera Maderera, S.A desde 2001. O grupo Finsa —
Financiera Maderera, S.A dedica a sua atividade a comercializacdo de produtos derivados de
madeira, como painéis, superficies decorativas, componentes de moveis, pisos laminados e
madeira maciga. A Finsa registou em 2022 um volume de vendas de 1419 milhGes de euros,
empregando 3369 trabalhadores e investindo 76 milhGes de euros. Além da Bresfor, S.A, a

Foresa é detentora de mais duas fabricas, situadas em Espanha e Franca.

A atividade da Bresfor, S.A. situa-se na produgdo de formol, concentrados de ureia-formaldeido
(UF), resinas sintéticas e AdBlue. O centro de producédo foi edificado na Gafanha da Nazaré,
IIhavo, sendo este um local estratégico devido & proximidade com o porto de Aveiro. Este fator

permite a expedi¢do de produtos e subprodutos, e importacdo de matérias-primas de forma

7
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bastante eficiente por via maritima. A exportacdo de produtos é realizada também por via

rodoviaria.

A Bresfor, S.A. é constituida por duas fabricas de formol: Fabrica de Formol 1 (FF1) e Fabrica
de Formol 2 (FF2). Estas sdo responsaveis pela producdo de formol e/ou concentrados UF. Cada
uma das féabricas FF1 e FF2 encontra-se dividida em dois sistemas de producédo, podendo estas
operar com os dois sistemas ou apenas com um, dependendo das necessidades de produg&o.
Além das fabricas de formol, a Bresfor, S.A. é constituida ainda por uma fabrica de resinas,
responsavel pela producédo de resinas sintéticas e AdBlue. A fabrica de resinas é constituida por
7 reatores, sendo um deles destinado a producdo de AdBlue. Os reatores de producao de resinas
sdo os reatores R1, R2, R3 de iguais dimensdes com capacidade de 20 m3, o reator R4 com
capacidade de 60 m?, o reator R5 com capacidade de 65 m?, e o reator R6 com capacidade de 5
m?. Estes reatores operam num regime descontinuo (batch). Além dos reatores, a fabrica de
resinas € fornecida com utilidades sob a forma de vapor de agua e 4gua de arrefecimento.

2.2.1. Processo de producédo no reator R5

O reator R5 é o reator da fabrica de resinas com maior capacidade. Por este motivo, € muito
utilizado na producéo da resina com maior volume de producéo. A resina produzida no reator
R5 é designada por resina 1350, a qual apresenta uma densidade de 1275 + 5 kg/m?, um pH de
8 £ 0,5 e uma viscosidade de 250 £ 50 cP. O processo de produgdo desta resina passa por quatro
fases: i) verificagdo de sistemas de seguranga; ii) formacdo do concentrado UF63;
iii) condensacdo e iv) arrefecimento. Este processo € controlado através da sala de controlo e
laboratdrio adjacentes a fabrica de resinas, por um ou dois operadores. Na Figura 2.2 encontra-
se 0 esquema simplificado do processo de producdo no reator R5, para as matérias-primas

formol (FA) e concentrado ureia-formaldeido (UF).
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i) Formacao do concentrado UF63

Acetato )
Formol de sédio Ureia Agua
Humomﬁ_ _ _ T=85¢9C _ T=80¢9C
pH=5,4 Aquecimento Espera Arrefecimento
co g o0 g O - CO | 15 minutes | OO - O
ii) Condensacao
Ureia Soda caustica

J T=95¢C T=90¢C J T=782C

Espera Viscosidade Viscosidade Arrefecimento pH=7,7
SO | sminutes | OO 400 cP cO 550 cP O O 0

Ureia

Arrefecimento

[

iii) Arrefecimento

Ureia

C J T=30¢C

Tempo espera Tempo espera Arrefecimento Descarga
| . - |-
L Ll

[

>

L »

10 minutos 10 minutos

Figura 2.2 - Esquema simplificado do processo de producédo no reator R5, para a matéria-prima FA
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a) Pré-producéo

A concentracdo do formaldeido presente na matéria-prima € analisada no laboratorio, através do
indice de refracdo. A concentracdo do formaldeido ira ditar a quantidade de matéria-prima a ser
introduzida dentro do reator. O valor de concentracdo tipico para a solugdo aquosa de
formaldeido é de 55 + 1 %. De seguida, é efetuada a verificacdo da existéncia de residuos e/ou
gelificacdo dentro do reator. S&o realizados testes as valvulas de &gua, descarga e soda, de modo
a garantir seguranca no caso da ocorréncia de algo anormal ao processo. Antes de ser iniciado o
batch, é necessério iniciar o software responsavel pelo controlo automaético do processo. Este
software tem como funcéo certificar que os passos do processo de producdo sdao cumpridos e
controlar a carga de matéria-prima e de utilidades alocadas ao reator. A carga da matéria-prima é
controlada através da leitura da célula de pesagem presente no fundo do reator. Os
procedimentos anteriormente descritos tém uma duracdo aproximada de 20 a 35 minutos, sendo

realizados por apenas um operador.

b) Formacao do concentrado UF63

A matéria-prima a utilizar na producdo da resina 1350 pode variar entre formol (FA) ou
concentrado ureia-formaldeido (UF). Esta variacdo ocorre em funcdo da producéo das fabricas
de formol adjacentes, sendo aproveitados os excessos de producdo. Quando existe um excesso
de FA ou UF este é utilizado como matéria-prima na fabrica de resinas. Devido a natureza
distinta de cada matéria-prima, a producdo do concentrado UF63 é realizada de diferente forma
para cada uma destas. Esta diferenca advém da presenca de ureia ou ndo na matéria-prima.
Seguidamente apresentam-se as caracteristicas especificas de operagdo utilizado as diferentes

matérias-primas para a produgdo de resina.
e FA

Quando a matéria-prima a utilizar ¢ FA, sdo adicionadas ao reator aproximadamente 40
toneladas, a temperatura de 60 °C, uma vez que a estabilidade quimica da solugdo aquosa de
formaldeido é comprometida a temperaturas inferiores. A agitacdo do reator sO € iniciada
guando o peso dentro do reator ultrapassa as 25 toneladas. A carga de FA tem uma duragéo de

cerca de 15 minutos.

Apbs a adicdo de FA, é adicionado manualmente acetato de sddio que atua como uma solugdo
tampdo. O acetato de sodio é adicionado em p6, manualmente através da boca de homem do
reator, pelo operador que se encontra responsavel pelo controlo do processo. A quantidade de
acetato de sddio adicionada pode variar entre 100 e 150 kg dependendo do tempo que a matéria-
prima se encontra armazenada. Quanto maior o tempo de armazenamento do FA, maior a

concentracdo de acido férmico em solucdo, sendo entdo necessaria uma maior quantidade de
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acetato de sodio a utilizar, de modo a tamponar a solugdo. A quantificacdo de &cido férmico
presente em solucdo é realizada em laboratoério. Esta opera¢do demora cerca de 10 a 15 minutos,

dependendo da quantidade de acetato de sodio a adicionar.

Posteriormente é verificado o valor de pH da mistura reacional, o qual se deve encontrar entre
5,2 e 5,6. Quando o pH ndo se encontra dentro dos limites estabelecidos, sdo utilizados
reguladores de pH. Esta operagdo pode demorar entre 5 e 10 minutos.

O passo seguinte consiste na adi¢do de ureia ao reator de modo a formar um concentrado UF
com 63 % de concentracdo massica de componentes ativos (formol + ureia), o qual apresenta
uma grande estabilidade quimica. A ureia é adicionada sob a forma de sélido. A relacdo molar
pretendida entre formol e ureia é de 5:1. Sdo adicionadas cerca de 9 toneladas de ureia ao longo

de aproximadamente 5-6 minutos.

Apos a adicdo dos dois reagentes, o reator é aquecido até 85 °C, num periodo de 8 a 10 minutos.
Este aquecimento ¢é realizado sem auxilio de vapor de 4gua devido a exotermicidade da reacdo
entre o formaldeido e a ureia. O reator é mantido a uma temperatura de 85 + 2 °C durante 15
minutos. Com esta temperatura e 0 meio debilmente &cido, comeca a ocorrer polimerizagdo.
Nesta fase, é necessario o controlo da temperatura com agua de arrefecimento, de modo a
manter a reacdo sob controlo, uma vez que 0 aumento de temperatura dentro do reator leva ao

aumento da velocidade da reagdo de polimerizacéo, aumentando o risco de gelificacdo do reator.

De forma a realizar um acerto & concentragdo do concentrado UF, sdo adicionados
aproximadamente 600 a 800 kg de &gua ao reator, sendo a quantidade de agua determinada em
funcdo da massa de FA alimentada ao reator. Esta operacdo tem uma duragdo de

aproximadamente 2 minutos.

A mistura reacional é imediatamente arrefecida até 80 °C, apds a adi¢do de agua no reator. Este
passo demora 3 a 5 minutos. Nesta fase é verificado o pH da mistura reacional, através de
amostragem e analise em laboratorio. Este deve ser de 5,5 £+ 0,2. Caso seja necessario acertar o
pH do conteldo do reator, é introduzido &cido férmico ou soda céustica no reator, numa
quantidade de acordo com o pH do reator. Este passo tem como objetivo preparar a reacéo de

condensacéo.
o UF

Quando a matéria-prima é um concentrado UF, este pode ser UF80 ou UF85, sendo alimentadas
ao reator aproximadamente 39 e 37 toneladas, respetivamente, a temperatura ambiente. A carga
ao reator é realizada a temperatura ambiente, uma vez que os concentrados UF sdo
quimicamente estaveis o suficiente para permitir o seu armazenamento a temperatura ambiente.

A diferenga entre estas matérias-primas centra-se somente na concentracdo massica de
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componentes ativos, como verificado na Seccdo 3.2.1. O tempo de carga do reator com a

matéria-prima é aproximadamente 24 e 29 minutos, respetivamente.

Apbs a adicdo da matéria-prima ao reator, € adicionado manualmente acetato de sédio de modo
a tamponar a solugdo. A carga de acetato de sddio é inferior nos processos que utilizam como
matéria-prima concentrados UF, face a matéria-prima FA, sendo 50 kg. Esta diferenca deve-se a
maior estabilidade quimica do formaldeido em solu¢des com ureia, e devido & menor acidez. A

operacdo de adi¢do do acetato de sodio ao reator demora aproximadamente 5 a 7 minutos.

De forma a diluir o concentrado UF para UF63, sdo adicionadas aproximadamente 11 e 13
toneladas de dgua ao reator, quando a matéria-prima é UF80 e UF85, respetivamente. Esta

operagdo demora 25 e 30 minutos, respetivamente.

De seguida € realizado um aquecimento, de modo a elevar a temperatura do fluido no interior do
reator até 80 °C. Esta operacdo demora aproximadamente 110 minutos. N&o é adicionada ureia
ao reator antes do aquecimento, uma vez que esta ja se encontra presente no concentrado UF

usado como matéria-prima.

Apdbs o aguecimento do reator é verificado o pH do fluido. Este deve ter o valor de 5,5 £ 0,2.
Mais uma vez, se este se encontrar fora dos limites estabelecidos é necesséaria a adicdo de

reguladores de pH e de uma nova verificagdo. Este passo tem uma duragéo de 2 a 5 minutos.

¢) Condensacao

A etapa de condensacgdo é indiferente a matéria-prima utlizada, uma vez que o contetdo do

reator quando esta é iniciada é concentrado UF63.

A condensacdo € iniciada ap6s a adi¢do de ureia ao reator. A quantidade de ureia adicionada €é
aproximadamente 13 toneladas, diminuindo a relagdo molar F/U para uma proporgéo 2:1. A
razdo F/U nesta fase ir4 ditar as caracteristicas finais do polimero produzido. Este passo tem
uma duragdo de aproximadamente 9 a 11 minutos. De seguida, a mistura reacional é deixada em

agitacdo durante 5 minutos.

A mistura reacional é entdo aquecida até 95 °C, sendo mantida a esta temperatura durante a fase
inicial da condensacdo, uma vez que esta é potenciada por temperaturas mais altas e pH baixo.
Por esta razdo, € necessario um controlo rigoroso da temperatura do reator uma vez que a
velocidade da reagdo de condensagdo tem um comportamento exponencial, pelo que 0 minimo
aumento de temperatura poderia aumentar em demasia a velocidade da reagdo, e

consequentemente, a viscosidade da mistura reacional, causando a gelificacdo do reator.

Durante a etapa de condensacdo, séo retiradas amostras ao longo do tempo com a finalidade de

verificar o aumento da viscosidade da mistura reacional. Quando é atingida uma viscosidade
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entre 400 + 50 cP, a reagdo é abrandada com um corte na temperatura do reator até aos 90°C. A
duracdo desde o inicio da condensacdo até ser atingida a viscosidade pretendida é

aproximadamente 90 minutos, sendo o arrefecimento posterior cerca de 6 minutos.

Enquanto é efetuado o arrefecimento do reator até 90 °C, é necesséria a recolha de uma nova
amostra de fluido para quantificar a sua viscosidade. A viscosidade tipicamente encontra-se a
550 + 50 cP. Imediatamente ap06s a verificagdo de viscosidade, a reagdo é abortada introduzindo
soda cdustica no reator, de modo a aumentar o pH da mistura reacional para um valor de
7,75 £ 0,25. A quantidade de soda adicionada depende da viscosidade do fluido. Quanto maior o
valor de viscosidade, mais soda é adicionada. A quantidade de soda adicionada pode variar entre
80 kg e 120 kg. A adigdo de soda pode durar entre 4 e 6 minutos dependendo da quantidade.

d) Arrefecimento

Apos a etapa de condensacdo, inicia-se a etapa de arrefecimento que tem por objetivo preparar o

armazenamento do polimero sintetizado.

E realizada uma adico de ureia, em duas partes. A adi¢io de ureia tem como finalidade reagir
com algum formaldeido que possa ndo ter reagido durante a condensacdo. A primeira parte de
ureia serve para baixar a relagdo molar existente de formaldeido-ureia para 1,4:1, de modo a
garantir as caracteristicas desejadas a resina produzida. Sdo adicionadas aproximadamente 9,5
toneladas de ureia, durante 6 minutos, seguido de um arrefecimento ao reator até 68 °C e um

tempo de espera de 10 minutos.

A restante ureia é adicionada quando o reator se encontra a 68 °C, numa quantidade de
aproximadamente 7 toneladas, durante 5 minutos. Esta Gltima adi¢do de ureia faz baixar a
relacdo molar F/U para 1,14, sendo esta a especificagdo final do produto. Apds a adigdo é

realizado um tempo de espera de 10 minutos.

Por fim, é efetuado o arrefecimento do reator até 30 °C. Durante esta etapa é também realizado o
acerto de pH com adicdo de soda de modo a elevar o pH da resina até 8 + 0,2. A etapa de
arrefecimento tem uma duragdo aproximada de 110 minutos. Apds o arrefecimento é analisada a
viscosidade, pH e densidade da resina de modo a verificar se estes pardmetros cumprem com as

especificagdes desejadas para o produto.

A descarga do reator é efetuada através de uma valvula, fazendo a resina passar através de um
filtro, que por sua vez é encaminhado para um tanque de armazenamento. Esta operacdo tem
uma duragdo muito variavel dependendo do grau de colmatacéo do filtro, diminuindo o caudal
que passa pela bomba. Quando este cendrio ocorre, € necessario reiniciar a operacdo de
descarga, tornando esta operacdo mais demorada. No entanto, quando a descarga é realizada

normalmente sem interrupcdes, esta demora aproximadamente 45 a 50 minutos.
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2.3. Operacéao de agitacao

Na maior parte dos casos, as operacdes de mistura de fluidos dentro de um reator podem ter
diversas funcdes. Frequentemente, em reatores, € necessaria a mistura de liquidos, sendo muitas
vezes considerada uma operacao simples por se tratar de um fenémeno fisico. No entanto, pode
ser dificil alcancar a homogeneidade desejada quando os liquidos apresentam viscosidade ou
densidades diferentes [51]. Nos casos onde ocorre uma reagdo quimica entre duas espécies,
como no caso da producdo de resinas ureicas, € necessario misturar os reagentes a nivel

molecular para que a reacao possa ocorrer.

A homogeneidade do fluido dentro de um reator encontra-se relacionada com a geometria que o
reator possui. Tipicamente o0s reatores e tanques de mistura sdo de geometria cilindrica
montados verticalmente. A base destes pode ser plana, concava ou cénica, dependendo de
fatores como facilidade de descarga do fluido ou suspensdo de sélidos. O tipo de base do reator
pode influenciar a eficacia da homogeneizagdo da mistura. Por exemplo, se a base do reator for
conica podera ser necessario baixar a posi¢do da pa de agitagcdo no veio. No entanto, ao baixar a
posicdo da pd de agitacdo, a homogeneidade na parte superior do reator pode ficar
comprometida devido a distancia a que esta se encontra da pa de agitacdo, sendo necessaria a
adicdo de uma pé de agitacdo para a parte superior do reator [52].

2.3.1. Agitadores

Uma grande diversidade de equipamento de mistura encontra-se comercialmente disponivel,
refletindo a enorme variedade de necessidades da indlstria quimica nas operagdes de
homogeneizacdo de fluidos. Nenhum tipo de agitador é capaz de satisfazer de forma eficiente
todo o tipo de necessidades impostas pela indistria. Por este motivo diversos tipos de agitadores

estdo disponiveis no mercado [52].

Os agitadores séo tipicamente montados num eixo de rotagdo vertical dentro de um tanque ou
reator cilindrico, onde a eficacia do seu funcionamento se encontra diretamente relacionada com

a viscosidade do liquido [52].

Tabela 2.2 - Tipos de agitador a utilizar em funcéo da viscosidade e velocidade de agitagdo

Hélice (< 2 kg/m.s) ‘ T

Turbina (< 50 kg/m.s)

Péas (< 1000 kg/m.s) Viscosidade aumenta Velocidade aumenta
Ancora l

Fita helicoidal
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Os agitadores dos tipos hélice, turbina e pas sdo tipicamente preferidos para sistemas de
viscosidade relativamente baixa, operando a uma elevada velocidade de rotacdo. Para as
turbinas, o valor aproximado de rotacdo é na ordem de 3 m/s, sendo inferior para agitadores de
pas e superior para agitadores do tipo hélice. O diametro destes agitadores, normalmente
apresenta uma propor¢cdo de 0,25-0,67 em relacdo ao didmetro do tanque onde estes sdo

inseridos [52].

d) e)

Figura 2.3 - Diferentes tipos de pas de agitacdo. a) turbina de Rushton, b) 4 pas inclinadas a 45°, c) 4 pas planas, d)
ancora, e) fita helicoidal

Para fluidos de maior viscosidade s&o utilizados agitadores do tipo ancora, no entanto estes ndo
promovem uma boa circulacdo do fluido do topo ao fundo do tanque, ou reator de mistura. Este
problema pode ser mitigado ao utilizar um agitador do tipo fita helicoidal. Quando sé&o
utilizados agitadores do tipo ancora, é comum a utilizacdo de um agitador adicional que opere a

maiores velocidades, forma a quebrar e dispersar particulas aglomeradas [52].

Tipicamente a poténcia desenvolvida pelos agitadores encontra-se entre 0,2 e 4 KW/m?, sendo o
valor inferior apropriado para sistemas de agitagdo de fluidos de baixa viscosidade, e o valor

superior indicado para sistemas de agitacdo de fluidos de elevada viscosidade [53].

Dependendo do tipo de agitador utilizado, o tipo de fluxo varia quando este é agitado. Uma
analise qualitativa ao tipo de fluxo gerado durante a agitacdo, permite a identificacdo de zonas
estagnadas dentro do tanque/reator, e a probabilidade de existéncia de particulas suspensas no
liquido. O tipo de fluxo pode ser classificado como radial ou axial, como verificado na
Figura 2.4 [54].
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b)
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Figura 2.4 — Padrdes de escoamento do fluido resultante da operacdo de agitagdo: a) Fluxo axial, b) Fluxo radial
[54]

Um agitador do tipo turbina gera no fluido um fluxo radial, com direcdo do centro de agitagéo
até as paredes do tanque, promovendo zonas de recirculacdo do fluido na parte superior e
inferior do mesmo. O escoamento pode ser alterado ao ser modificado o desenho do agitador.
Por exemplo, para um agitador do tipo turbina, pode ser atingindo um fluxo axial ao posicionar
as laminas da turbina com inclinagdo. Um agitador de pas produz um fluxo onde a velocidade
apresenta uma elevada componente tangencial, sendo pouco eficiente numa grande variedade de
operacOes de mistura. No entanto, posicionando as pas de modo a formar um angulo com o eixo
de agitacdo é promovido um fluxo do tipo axial, tornando a operagdo de mistura mais eficiente
[52].

2.3.2. CFD na avaliacao da eficiéncia de operacdes de mistura

Nas Gltimas décadas o método de analise de comportamentos hidrodindmicos na area de
processos industriais, pelo método de Dindmica de Fluidos Computacional (CFD), tornou-se
uma ferramenta importante. Os métodos CFD centram-se na resolugdo numeérica das equacgdes
de Navier-Stokes, permitindo a obtencéo de velocidades, magnitudes de velocidade e pressdo
num espago geométrico previamente definido. Uma vantagem dos métodos CFD é a capacidade
de contemplar a dindmica de sistemas de fase Unica ou multifasicos inseridos em geometrias
complexas tridimensionais [55]. Esta propriedade dos simuladores de CFD permite a sua
utilizacdo em diversas areas de estudo, incluindo as operagdes de mistura. As operacdes de
mistura sdo fundamentais na inddstria quimica, onde séo utilizados frequentemente reatores com
agitacdo. A utilizacdo de simuladores de CFD permite a modelagdo de agitadores de diferentes
geometrias, e consequentemente a avaliacdo de diferentes configuracdes de forma a encontrar a
estrutura 6tima para um determinado sistema [56]. Apesar do grande volume de resultados
produzidos acerca deste tema, ndo existe um consenso para a atribuicdo de uma variavel que
quantifique a homogeneidade de um fluido dentro de um tanque ou reator agitado. Um método
que permite a quantificacdo do grau de homogeneidade de um tanque agitado € o desvio padrdo
da magnitude de velocidade média do fluido, permitindo a realizacdo de uma anélise

comparativa entre sistemas idénticos sob diferentes condigdes [57].
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3.Metodologia

No presente capitulo serdo descritos 0os métodos utilizados para a realizacdo do tratamento
resultados, a partir dos dados de processo fornecidos pela Bresfor, S.A. Inicialmente sera feita
uma caracterizacao dos registos de producdo fornecidos, bem como o polimento dos mesmos.
Seguidamente serdo descritos 0s métodos que possibilitaram a avaliacdo de pardmetros como o
tempo de batch e das diversas etapas do processo de producdo no reator R5, o caudal de adgua de
arrefecimento fornecido ao reator R5 e a dissipacdo de calor do mesmo, durante etapas de
aquecimento. Por fim foi ainda descrito 0 método de Dindmica de Fluidos Computacional que
permitiu a observacdo do escoamento do fluido no interior do reator, durante a operacéo de

agitacdo do mesmo.

3.1. Analise estatistica

3.1.1. Caracterizacéo dos registos de producao

Os registos de produgdo consistem no conjunto de dados registados manualmente entre 20 de
agosto de 2021 e 7 de dezembro de 2022 para os reatores R2, R3, R4 e R5. Para cada reator, a
base de dados é apresentada em formato de uma tabela com 889 entradas, sendo cada uma delas
um ciclo de producdo. Cada uma destas contém a data e hora de inicio de cada ciclo de
producdo, a hora a que termina a carga inicial da matéria-prima, a hora de inicio e fim da
condensacgdo e da descarga e o tempo total do ciclo de producdo. Apresenta ainda uma coluna
que indica se o processo foi alvo de paragens ou avarias, quantificando essa duracdo quando o
caso se verifica. De forma a distinguir a matéria-prima inicial de cada ciclo de producdo, é

indicado se esta é formol (FA) ou concentrado ureia-formaldeido (UF).

3.1.2. Tratamento de dados

De modo obter valores que caracterizem os ciclos de producdo, é necessario tratar os dados
fornecidos, de forma a conseguir compreender e identificar tendéncias no processo de producéo.
O tratamento dos dados foi realizado através de cdédigos Matlab. Os codigos Matlab foram
construidos para corrigir erros de formatacdo de datas e para dividir os dados fornecidos em
duas bases de dados idénticas, de acordo com as matérias-primas FA e UF. Os dados referentes a
cada matéria-prima foram divididos, uma vez que a variabilidade da matéria-prima causa

variacgoes processuais (Secgdo 2.2.1).

Os valores anormais ao conjunto de dados (outliers) foram removidos com o auxilio do software
Minitab. Os outliers detetados sdo resultantes de anomalias no processo, como paragens ou

avarias e erros na introducgdo de valores na base de dados. Uma vez que 0 motivo mais frequente
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na origem de um outlier é uma paragem ou avaria no processo, 0s outliers encontram-se
maioritariamente deslocados para valores de tempo superiores ao valor de tempo médio. Visto
gue o processo apresenta uma duragdo minima, mas ndo uma duracdo méaxima, os outliers que
se encontram abaixo do valor médio sdo originados por erros de introducdo de valores na base
de dados. Na Figura 3.1 apresentam-se os ciclos de producéo realizados com matéria-prima FA

de modo a demonstrar a localizacdo dos outliers.
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Figura 3.1 — Identificacé@o de outliers no tempo de ciclo de producdo com matéria-prima FA.

O meétodo escolhido para a remogdo de outliers foi 0 método do gréafico de caixa de bigodes
(boxplot). Este método de remocao de outliers exclui valores de tempo com base no primeiro e
terceiro quartil, bem como a distancia interquartil. Na Equagdo ( 3.1 ), sdo verificadas as
condi¢bes para um determinado valor de um conjunto de dados ser considerado aceitavel.

Qualquer dado que n&o pertenga ao intervalo apresentado, é considerado um outlier.
valores normais = [Q1 — 1,5 X IQR; Q3 + 1,5 X IQR]

(31)

Onde Q1 é o primeiro quartil, IQR a distancia interquartil e Q3 o terceiro quartil.

O método boxplot é preferido ao método do desvio padrdo devido a natureza dos dados a tratar.
Devido a existéncia de valores anormalmente grandes e a auséncia de valores anormalmente
pequenos, a mediana € a melhor forma de caracterizar o conjunto de valores apresentados na
base de dados. Uma vez que a remogdo de outliers pelo método boxplot tem como valor central
a mediana, este é preferido face ao método do desvio padrdo que tem como valor central a

média do conjunto de dados.
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Apoés a remogdo de outliers dos dados de registo de producdo, a mediana continua a ser
preferida para caracterizar o ponto médio de um conjunto de dados, face a média, devido ao tipo
de distribuicdo apresentada pelos dados dos registos de producdo. Ao analisar o tipo de
distribuicdo deste conjunto de valores, ¢é verificada uma distribui¢do do tipo normal logaritmica,

como é observado na Figura 3.2.
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Figura 3.2 — Distribuicao do tempo total de ciclo de producéo. a) probabilidade com intervalo de confianca de
95%,b) histograma com a curva de distribuicdo. Matéria-prima FA, sem outliers

Enquanto na distribuicdo normal a média € utilizada para caracterizar o ponto médio de um
conjunto de dados, na distribuicdo normal logaritmica é utlizada a mediana. Este tipo de
distribuicdo é valida para conjuntos de dados onde existe um limite inferior, mas ndo um limite
superior. Por exemplo, como é ilustrado na Figura 3.2, o tempo de ciclo de producdo apresenta
um valor limite minimo. No entanto, este ndo apresenta um valor méaximo, uma vez que
circunstancias anormais podem prolongar o tempo de ciclo de producdo previsto. Por este
motivo, deve ser utilizada a mediana para caracterizar o ponto médio deste conjunto de dados,

uma vez que esta ndo é tdo influenciada pela maior quantidade de valores de tempo

anormalmente grandes, face a valores de tempo anormalmente pequenos.

3.2. Tempo de batch

A designagdo “batch” corresponde ao conjunto de operac¢des de produgdo ocorrentes no reator
R5. Este € iniciado com a primeira carga de matéria-prima ao reator e é terminada quando é
finalizada a descarga da resina. O tempo compreendido entre estes dois momentos é designado

por “tempo de batch”. O tempo de batch ¢ uma variavel que indica se o processo de produgdo da
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resina decorre de acordo com o0 expectado, servindo de referéncia para batches a realizar
futuramente. A andlise do tempo de batch permite a detecdo de problemas no processo de
producdo da resina e as condi¢cBes que fazem variar do tempo de batch. Além do tempo de
batch, sdo também consideradas e analisadas as diferentes etapas do processo na Seccdo 3.2.2.
Uma vez que o tipo de matéria-prima utilizada em cada batch influencia as operagdes realizadas
durante o processo, como é demonstrado na Seccdo 2.2.1, as andlises realizadas ao tempo de
batch foram realizadas separadamente para as matérias-primas FA e UF. De forma a conduzir o

estudo ao tempo de batch, foram identificados quatro pardmetros para analise:

a) tipo de matéria-prima,
b) etapas do processo,
¢) simultaneidade de funcionamento de reatores, e

d) operacGes de lavagem.

O processo de producdo no reator R5 varia consoante a matéria-prima utilizada em cada batch.
Assim, analise ao tipo de matéria-prima permite avaliar a influencia desta no tempo de batch.
De forma a complementar a analise ao tempo de batch, este é dividido em etapas distintas para
caracterizar a duracdo de cada uma delas individualmente. A simultaneidade de funcionamento
de reatores pode também influenciar o tempo de batch, uma vez que estes partilham fluidos
térmicos quando sdo realizados aquecimentos e arrefecimentos do reator R5. Por fim, a
operacdo de lavagem ao reator é avaliada, de forma a verificar se esta exerce influéncia no

tempo das operacdes onde é realizada transferéncia de calor.

3.2.1. Matéria-prima
A matéria-prima do processo varia entre FA e UF. A matéria-prima FA corresponde a uma
solucdo aquosa com concentragdo massica de 55 % (x1 %) em formaldeido. A temperatura de
entrada desta matéria-prima no reator R5 é aproximadamente 60 °C uma vez que a FA provém
diretamente da fabrica de formaldeido adjacente a fabrica de resinas, ou de tanques aquecidos a
60 °C. A carga alimentada ao reator R5 em cada batch é aproximadamente 40 toneladas. Esta
carga é estabelecida através da concentracdo do formaldeido na matéria-prima e da quantidade

de resina a produzir, de acordo com a Equagéo ( 3.2 ).

m, X %[CH,0],
m =
P %[CHZO]mp

(3.2)

Na Equacgdo ( 3.2 ), mmp (kg) € a massa de matéria-prima necessaria a alimentar ao reator, m,
(kg) é a massa de resina que se pretende produzir, %[CH2O]: (%) é a percentagem maéssica de
formaldeido na resina a produzir e %[CH20]mp (%) é a percentagem maéssica de formaldeido na

matéria-prima.
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Uma vez que a carga méaxima do reator R5 é de 80 toneladas e este opera sempre em capacidade

méaxima, a massa de resina a produzir é sempre 80 toneladas.

Quando é usada no reator matéria-prima UF, existem dois cenarios possiveis: ou € alimentado
UF80 ou UF85. Estas matérias-primas variam em composicdo massica, sendo para o
concentrado UF80 57 % (x1 %) em formaldeido e 23% (+1 %) em ureia, e para o concentrado
UF85 60 % (+1 %) em formaldeido e 25 % (+1 %) em ureia, sendo a restante composi¢do agua.
Ambos os concentrados sdo alimentados ao reator a temperatura ambiente. Isto deve-se & maior
estabilidade quimica do concentrado UF face a FA, ndo necessitando de se encontrar a uma
temperatura superior a temperatura ambiente para se manter no estado liquido. Esta estabilidade
é garantida devido a reagdo de polimerizag¢do que ocorre ao ser adicionada ureia ao formaldeido,
como é demonstrado na Seccdo 2.1.1. A carga de matéria-prima UF alimentada ao reator é de
aproximadamente 39 toneladas para o concentrado UF80 e 37 toneladas para o concentrado
UF85. O valor da carga de UF a alimentar ao reator é determinada através da concentragdo
massica de formaldeido no concentrado UF e da quantidade de resina a produzir por batch. A
carga dos concentrados UF ao reator € menor face a carga de FA, uma vez que o UF possui uma
maior concentragdo de formaldeido. A expressdo para o célculo da quantidade de concentrado

UF a alimentar ao reator segue a Equagéo ( 3.2 ).

3.2.2. Etapas do processo
O processo de producdo de resina 1350 no reator R5 pode ser dividido em 5 etapas: i) carga
inicial, ii) aquecimento, iii) condensacdo, iv) arrefecimento, e v) descarga. O processo nao se
reduz apenas a estes cinco passos, existindo também sub-etapas dentro de algumas das etapas
referidas acima. A carga inicial (etapa 1) consiste na adi¢cdo da matéria-prima ao reator, podendo
esta ser FA ou UF. A etapa de aquecimento (etapa 2) consiste essencialmente no aquecimento do
reator. Esta etapa, também inclui operacGes de adi¢do ao reator de acetato de sddio, reguladores
de pH e 4gua. Quando a matéria-prima é FA, é também adicionada ureia nesta etapa. A etapa de
condensacdo (etapa 3) corresponde ao periodo reativo onde ocorre polimerizagdo com produgdo
da resina. Ap6s a etapa de condensagdo inicia-se a etapa de arrefecimento (etapa 4). A
semelhanca do aquecimento, o arrefecimento ndo corresponde exclusivamente a diminuicdo da
temperatura do reator. Nesta etapa sdo realizadas também operacOes de adicdo de ureia e
reguladores de pH antes de ser iniciado o arrefecimento do reator. Ap6s o arrefecimento do
reator, € iniciada a descarga (etapa 5), onde a resina produzida é encaminhada para o tanque de

armazenamento.

A diviséo do processo de produgdo em 5 etapas foi escolhida para o tratamento de dados, devido
a forma como os dados de registo do processo produtivo se encontram estruturados, como

referido na Secgdo 3.1.1. Esta apresenta a duragé@o das etapas de carga inicial, condensacéo e
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descarga para cada batch. As etapas de aquecimento e arrefecimento ndo incluem apenas as
operacdes de troca de calor, uma vez que estes dados nao se encontram registados. Estas etapas
contém também cargas de ureia e/ou dgua e medi¢cdes por parte dos operadores, como
mencionado na Secc¢do 2.2.1. Foram escolhidas as designaces de etapa de aquecimento e etapa
de arrefecimento devido as opera¢es de transferéncia de calor no reator R5 serem as sub-etapas

mais duradouras nestes periodos.

3.2.3. Simultaneidade de reatores
A fébrica de resinas é constituida por 7 reatores. Apenas 4 reatores (R2, R3, R4 e R5) séo
utilizados frequentemente para a producdo de resinas, devido a sua maior dimensdo. O
pard@metro da simultaneidade de funcionamento dos reatores foi considerado para o estudo do

tempo de batch, fundamentalmente por dois motivos:

o partilha de fluidos térmicos entre reatores, e

e gestdo e controlo dos batches pelos operadores.

Ao ser fornecido simultaneamente um fluido térmico a multiplos reatores, o caudal de fluido
alocado a cada reator ira diminuir. Esta diminui¢do no caudal do fluido térmico provoca um
menor fluxo de calor, afetando o tempo das etapas de aquecimento e arrefecimento. Este cenério

consequentemente, conduz a um aumento no tempo de batch.

O efeito da simultaneidade de reatores deve ser também avaliado quando ocorre a etapa de
condensagdo. Durante esta etapa o operador deve monitorizar a viscosidade e o pH da mistura
reacional, retirando amostras do conteldo do reator, analisando-as e registando os valores
obtidos no software de controlo do processo. Sendo estes 3 procedimentos realizados
manualmente, num cenario onde multiplos reatores se encontram em funcionamento e existindo
apenas um operador a controlar os processos da fabrica de resinas, o tempo que este demora a

desempenhar uma destas tarefas pode variar grandemente.

Através dos registos do processo acedeu-se ao tempo de cada batch, bem como o tempo das
etapas de aquecimento e de arrefecimento. Com o auxilio do software Matlab, foi construido um
coédigo que permite selecionar o nimero de batches que ndo apresentam simultaneidade de
funcionamento com outro reator da fabrica de resinas. Este cdédigo pode ser consultado no
Anexo A. Inicialmente o cédigo Ié os dados de registo do processo. Imediatamente depois, 0s
batches sdo separados de acordo com a matéria-prima, sendo estas analisadas separadamente.
De seguida, é criado um vetor binario 0/1 temporal com todos os minutos decorridos entre as
00 h : 00 min de 20 de agosto de 2021 e as 14 h : 30 min de 7 de dezembro de 2022. Cada 0
corresponde a um minuto de inatividade do reator e cada 1 um minuto onde o reator se

encontrou em funcionamento. Estes vetores sdo criados para os reatores R2, R3, R4 e R5. E
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possivel obter a simultaneidade de funcionamento dos reatores analisando a sobreposi¢do dos
vetores binarios. Ao somar o tempo de cada intervalo de funcionamento, é determinado o tempo
de cada batch. Além dos batches onde o reator R5 funcionou isoladamente, sdo quantificados
também o ndmero de batches realizados no reator R5 quando existe simultaneidade de
funcionamento com os reatores R2, R3 e R4. Todas as combinacdes de funcionamento possiveis
sdo testadas para o reator R5. A mesma metodologia foi aplicada considerando apenas as etapas
de aquecimento, arrefecimento e condensacdo. Desta forma é obtido o nimero de etapas de
aquecimento, arrefecimento e condensacgdo realizadas no reator R5 em diferentes cenarios de

funcionamento, bem como a respetiva duracdo de cada uma das etapas.

Os resultados extraidos dos registos de producdo pelo codigo Anexo A, passam pelo
agrupamento das diferentes combinacgdes de funcionamento do reator R5 em apenas 4 grupos

correspondentes ao:

e funcionamento isolado do reator R5,

o funcionamento do reator R5 simultaneamente com um reator (R5/R2, R5/R3, R5/R4),

e funcionamento do reator R5 simultaneamente com dois reatores (R5/R2/R3, R5/R2/R4,
R5/R3/R4),

o funcionamento simultaneo dos quatro reatores (R5/R4/R3/R2).

Para cada uma das combinac@es é determinado o numero de ocorréncias, a mediana e a média

dos tempos de batch, de aquecimento, de arrefecimento e de condensacéo.

3.2.4. Lavagem do reator
Periodicamente o reator R5 sofre uma operacdo de lavagem, com agua entre 800 e 1000 bar.
Esta tem como finalidade a remocdo de detritos e sujidade acumulada no interior do reator.
Devido a elevada area superficial, as serpentinas tendem a acumular detritos, dificultando a
troca de calor entre a resina e o fluido térmico. Consequentemente, é esperada uma diminuicao

no tempo das etapas de aquecimento e arrefecimento.
e Ciclos de lavagem

Um Ciclo é definido pelo periodo entre duas operagdes consecutivas de lavagem do reator R5.
No periodo de analise existem quatro Ciclos de lavagem uma vez que foram realizadas trés
operagOes de lavagem. Na Figura 3.3 é verificada a localizacdo de cada lavagem no
horizonte temporal analisado. Esta divisdo permite analisar o funcionamento do reator antes e
apos a operacdo de lavagem. Isto corresponde & analise entre um cenario onde o reator R5 se
encontra livre de sujidade e detritos, e um cendrio onde este se encontra a necessitar de uma

operacdo de lavagem. E esperado observar o efeito que acumulago de sujidade nas serpentinas
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do reator R5 apresenta no tempo de batch e no tempo das etapas de aquecimento e

arrefecimento.

Lavagem 1 Lavagem 2 Lavagem 3

13:00

12:00

11:00 -

10:00 -

09:00-

08:00

TEMPO DE BATCH (h:min)

07:00-

v

06:00

Ciclo'1 Ciclo 2 Ciclo 3 Ciclo 4

01/10/2021  01/01/2022 01/04/2022 01/07/2022 01/10/2022

Figura 3.3 — Distribuicao temporal do tempo de batch e localizagdo das operagdes de lavagem do reator R5

No periodo entre 20 de agosto de 2021 e 7 de dezembro de 2022 o reator R5 sofreu 3 operagdes
de lavagem. A lavagem #1 foi realizada a 22 de dezembro de 2021, a lavagem #2 a 9 de marc¢o
de 2022 e a lavagem #3 a 11 de agosto de 2022. S&o aqui considerados 4 ciclos correspondentes
aos periodos entre as operagOes de lavagem. O Ciclo #1 corresponde ao funcionamento do
reator R5 desde 20 de agosto de 2021 até a lavagem #1. O Ciclo #2 entre a lavagem #1 e
lavagem #2. O Ciclo #3 entre a lavagem #2 e a lavagem #3. Por fim, o Ciclo #4 desde a

lavagem #3 até ao dia 7 de dezembro de 2022.
e Efeito do Ciclo

Ao longo do Ciclo vdo-se acumular detritos e sujidade no interior do reator e na superficie das
serpentinas. De modo a quantificar este efeito no tempo de batch foi realizada uma andlise a
tendéncia do tempo de batch ao longo de cada Ciclo. Uma vez que o processo de produgdo no
reator R5 varia de acordo com a matéria-prima utilizada na etapa de carga inicial do reator, a
analise ao efeito do Ciclo é realizada para cada uma das matérias-primas, separadamente. Os
resultados foram analisados em funcdo do nimero de batch, face a data de realizagdo, uma vez
que existe alternacdo de matéria-prima ao longo do Ciclo. O nimero de batch é o nimero da
ordem de realizacdo de um dado batch num Ciclo independente da matéria-prima utilizada. Ou

seja, ao analisar uma dada matéria-prima serdo omitidos os batches realizados com outra
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matéria-prima. No entanto, os batches omitidos contribuem para a acumulagdo de detritos e
sujidade no reator. Por este motivo, é preferida a andlise do tempo de batch em funcdo do

numero de batch de cada Ciclo.

Além da analise a tendéncia do tempo de batch, foi também verificado o efeito do Ciclo nas
diversas etapas do processo produtivo. Este tipo de andlise permitiu a identificacdo das etapas
gue mais influenciam o tempo de batch, bem como a tendéncia que estas apresentam ao longo

de cada Ciclo.

Uma vez que a operacdo de lavagem ao reator R5 tem como objetivo eliminar detritos ou
sujidade acumulada nas serpentinas interiores do reator, ao serem eliminados estes detritos,
espera-se que a transferéncia de calor seja realizada de forma mais eficiente. A operacdo de
lavagem diminui a resisténcia a transferéncia de calor entre a superficie da serpentina e a resina.
De modo a analisar o efeito da lavagem na transferéncia de calor dentro do reator, sdo
consideradas apenas as etapas de aquecimento e arrefecimento. Uma vez que o tempo alocado
as etapas de aquecimento e arrefecimento é afetado pela simultaneidade de funcionamento de
reatores e/ou condensadores adjacentes, nesta analise sdo selecionados apenas batches onde ndo
existe qualquer simultaneidade de reatores adjacentes durante as etapas de aquecimento ou

arrefecimento.

Existindo diferencas processuais de acordo com a matéria-prima utilizada, foram apenas
considerados os batches com matéria-prima UF. Batches com matéria-prima FA foram excluidos
devido a auséncia de uma etapa de aquecimento dependente de vapor, duradoura o suficiente de

modo que os resultados obtidos sejam percetiveis. (Seccdo 2.2.1).

Para que seja possivel a observacdo do efeito da operacdo de lavagem no reator R5, foi
selecionada a lavagem #1, sendo esta a Unica disponivel que contém batches UF antes e depois
da operacdo de lavagem, sem qualquer sobreposicdo de funcionamento de reatores adjacentes.
Com o conjunto de dados obtidos, é calculada a mediana de modo a comparar o tempo de
aquecimento e arrefecimento antes e apds a operacdo de lavagem. Com o0s valores obtidos é
esperado observar uma diminuigdo no tempo das etapas de aquecimento e arrefecimento apds a

lavagem.

3.3. Balanco entalpico

Ao longo de cada batch, o reator R5 passa por etapas de aquecimento e arrefecimento. Para o
aquecimento, é utilizado vapor de agua sobreaquecido a 2 bar e 143 °C, enquanto para o
arrefecimento é utilizada agua a 20 °C. As utilidades sdo alocadas as serpentinas do reator, onde
é realizada a transferéncia de calor. De forma a compreender se o sistema de troca de calor

apresenta margem de otimizag&o, é necessaria a estimativa do caudal do fluido térmico utilizado
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no reator, e o calor transferido. Conhecendo o calor associado ao aquecimento ou arrefecimento
do reator, é possivel quantificar a eficiéncia da troca energética do sistema. Esta eficiéncia
consiste na fracdo de energia sob a forma de calor entre a variacdo entélpica do contetdo do
reator e do fluido térmico (Equacdo ( 3.3 )). A eficiéncia energética de um sistema é indicativa
do espaco existente para otimizacdo. Uma baixa eficiéncia da troca de calor pode indicar uma
elevada dissipagdo de calor para o ambiente, fugas nas tubagens ou outros fatores externos que
influenciam a transferéncia de calor, como convec¢ao ou radiacao.

_ AH,
AHyy

U]

(33)

Na equacdo ( 3.3 ), 4H; € a variagdo de entalpia da resina dentro do reator e 4Hy a variagao de
entalpia do fluido térmico. Devido a existéncia de dois fluidos térmicos, a variacdo de entalpia
do fluido é obtida para o vapor de agua (4H.) e para a 4gua de arrefecimento (4Ha).

e Vapor de 4gua

A variacdo de entalpia do vapor de agua (4H,) durante o processo de aquecimento do reator é
calculada pela Equacdo ( 3.4 ). Uma vez que o vapor de adgua esta sobreaquecido, parte da calor
encontra-se sob a forma de calor sensivel até este atingir a temperatura de saturacdo. A presséo
de 2 bar, o vapor de dgua encontra-se saturado a temperatura de 120,2 °C.

Ty

AH, = m,A) + m,,f Cp(T)dT

T,
(34)

Na Equacéo ( 3.4 ) é considerada a condensacéo total do vapor de agua, onde my (kg) é o vapor
de agua alimentado as serpentinas do reator durante a etapa de aquecimento, A°% a entalpia de
vaporizacdo da &gua a 2 bar e 120,2 °C (2201,59 kJ/kg), T. a temperatura do vapor de agua na
entrada das serpentinas (143 °C) e T, a temperatura de saturacdo do vapor de agua a 2 bar
(120,2 °C).

e Agua de arrefecimento

A variacdo de entalpia da agua de arrefecimento (4H-.) durante o processo de arrefecimento é
obtida pela Equacédo ( 3.5 ). N&o existindo mudanca de fase na agua de arrefecimento, o calor
trocado é expresso apenas sob a forma de calor sensivel.
T;
AH, = maf Cp(T)dT
T

(35)
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Na Equacdo ( 3.5 ), ma (kg) é a massa da gua de arrefecimento, T, a temperatura de entrada da
agua nas serpentinas (20,5 °C) e T, a temperatura da agua a saida das serpentinas, a qual ndo é

conhecida, sendo estimada na Sec¢éo 3.3.1.
e Resina

E definido como resina o contetdo do reator R5. A variacio de entalpia da resina, tal como para
a agua de arrefecimento € realizada contemplando apenas a existéncia de calor sensivel. Nao
havendo mudanca de fase, a expressdo para o calculo da variacdo de entalpia da resina é dada
pela Equacéo ( 3.6 ).

T;

AH, = mrj Cp(T)dT

L5
(3.6)

Na Equacéo ( 3.6 ) m; (kg) é a massa resina, Tia temperatura inicial do fluido no reatore T a
temperatura do fluido ao fim do processo de transferéncia de calor.

Através das Equagdes ( 3.4 ), ( 3.5) e ( 3.6 ) calculam-se as variagdes de entalpia da resina, do
vapor de 4gua e da agua de arrefecimento, sendo possivel quantificar a energia que é
aproveitada pelo sistema e a energia perdida para o exterior, obtendo a eficiéncia energética da
transferéncia de calor. No entanto, ndo conhecendo todos os pardmetros necessarios para o
calculo da variacdo entélpica da agua de arrefecimento, como a temperatura a saida da
serpentina e caudal, é estimada a temperatura da dgua de arrefecimento a saida das serpentinas e

o caudal de agua de arrefecimento alocado ao reator R5 durante o arrefecimento.

3.3.1. Temperatura da agua de arrefecimento

A agua de arrefecimento encontra-se a temperatura ambiente quando entra nas serpentinas do
reator R5. Quando esta € utilizada no arrefecimento do reator, a sua temperatura a saida da
serpentina é variavel. Uma vez que o reator vai arrefecendo gradualmente, o gradiente térmico
entre a agua de arrefecimento e o fluido no interior do reator vai sendo cada vez menor ao longo
do arrefecimento. Quando é iniciada a fase de arrefecimento do reator, o fluido encontra-se
entre 60 e 65 °C. Quanto maior for a temperatura do fluido no interior do reator, maior sera a
temperatura da agua de arrefecimento a saida das serpentinas. De forma a definir uma
temperatura final fixa da &gua de arrefecimento, foi arbitrado um caudal de &gua de
arrefecimento e quantificada a troca de calor realizada em cada um dos intervalos de tempo
observados na Figura 3.4. N&o havendo registo da temperatura da &gua de arrefecimento, os

dados considerados foram retirados nas instalacbes da Bresfor, durante uma etapa de
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arrefecimento com a duracdo de 170 minutos, onde a temperatura de entrada da &gua de

arrefecimento nas serpentinas era 20,5 °C.
50

49,72 + 20,59t

45 T =
T 140,787t + 9,43 x 10~2¢2

| S

40 R? = 0,9915
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Figura 3.4 - Temperatura da agua de arrefecimento na saida das serpentinas do reator R5. Valores experimentais
medidos no dia 14 de setembro de 2022

Foi considerado um caudal arbitrario de agua para a realizacdo dos balangos entalpicos a agua
de arrefecimento, uma vez que a sua temperatura a saida das serpentinas ndo é afetada pelo
caudal de agua de arrefecimento. O somatério do calor absorvido pela dgua de arrefecimento em
cada intervalo de tempo representa a variacdo de entalpia da dgua de arrefecimento durante o
processo de arrefecimento.

Tabela 3.1 - Dados utilizados no balango entélpico a 4gua de arrefecimento do reator R5

AHa Ma T
8178,4 MJ 523118 kg 20,5°C

Ao quantificar o calor total transferido (8178,4 MJ), através de um balango entélpico a 4gua de
arrefecimento com os dados apresentados na Tabela 3.1, segundo a Equagéo ( 3.5 ), € possivel
obter uma temperatura de 24,2 °C para a dgua de arrefecimento a saida das serpentinas do reator.
Assim, € possivel quantificar a variacdo de temperatura da agua de arrefecimento ao longo da
tubagem durante o arrefecimento do reator. No entanto, para o calculo da variacdo de entalpia
real da agua de arrefecimento € necessario estimar ainda o caudal desta que é alocado ao reator
R5.

3.3.2. Distribuicdo da agua de arrefecimento

Né&o existindo caudalimetros que quantifiguem o caudal de agua de arrefecimento alocada ao

reator R5 e o respetivo condensador, é necessario estimar o caudal e perda de carga da rede de
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distribuicio de agua de arrefecimento. Este tipo de estimativa pode ser realizada através da

curva caracteristica da bomba (CCB) e da curva caracteristica do sistema (CCS).

A bomba responsavel pelo encaminhamento da &gua de arrefecimento até todos os reatores e
condensadores da fabrica de resinas é da marca Sulzer, do tipo centrifuga, com um rotor fechado
de 375 mm. A velocidade do rotor é variavel de acordo com o caudal de 4gua que é necessario
fornecer a fabrica de resinas, sendo a velocidade 6tima de funcionamento 1480 rpm. O caudal e
altura manométrica, para a velocidade de rotagdo mencionada, sdo 450 m%h e 45 m de coluna
de &gua, respetivamente. Neste ponto de funcionamento, a eficiéncia da bomba encontra-se a
77,2 %, correspondendo a uma poténcia de 71,3 kW. A CCB e outras especificagdes da bomba
podem ser consultadas no Anexo B.

Uma vez que a bomba tem um variador de poténcia, o caudal de &gua distribuido a fabrica de
resinas é variavel. N&o conhecendo a particdo de caudal para cada equipamento da fabrica de
resinas é necessario tracar o perfil hidraulico do sistema de tubagens responsaveis pela entrega
de agua a cada equipamento. O diagrama apresentado na Figura 3.5 ilustra a rede de
distribuicdo de &gua de arrefecimento a fabrica de resinas. A dimensdo de cada tubagem pode

ser consultada no Anexo C.

T — Tubagem linear
S — Serpentina

T27
C2

T38

L Numero da tubagem
Numero da secgiio
|

Tipo de tubagem

T21 T22 T31 T32

T23 T33 T43 T53

s21 s31 s41 551

522 532 s42

T24 R2 T34 R3 Td4| sa3 R4 |

s23 833

552

v 3

T
L2
v v
T
L]

S44 S54

T25 T35 T45 155

T29 T28 T39 T38 T49 T48 T59 T58

Figura 3.5 - Diagrama da rede de distribuicdo de 4gua de arrefecimento

De modo a obter as CCS para cada reator e condensador sdo consideradas as propriedades
fisicas do fluido, pressdo e perdas de carga nas tubagens. A altura de coluna de agua (H) é

calculada pela Equacéo ( 3.7 ) [58].
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(Uz—vﬂz P, — Py
H = (x2 —x1)+ Zg + p +Aht

(37)

Onde H (m) é a altura manométrica, Xa (m) é a altura a que se encontra a bomba, X, (m) é o
ponto mais elevado do sistema de tubagens, vi (m/s) é a velocidade do fluido a entrada da
bomba, v, (m/s) é a velocidade do fluido quando retorna a torre de arrefecimento, P; (kgf/m?) é
a pressdo do fluido a entrada da bomba, P, (kgf/m?) a pressdo do fluido a saida da bomba, p
(kg/m?3) representa a massa volimica e g (m/s?) a constante gravitacional universal. A perda de
carga nas tubagens (4h;) é obtida pelo somatorio das perdas de carga por atrito (4hy), contracao

(4h;) e alargamento das tubagens (4ha), segundo a Equacdo ( 3.8 ) [58].

AR, = ZAhf + Z Ah, + ZAhal

(38)

As perdas de carga por contracdo e por alargamento de tubagem sdo também consideradas,
seguindo as Equacbes ( 3.9 ) e ( 3.10 ), respetivamente [58].

(v — v,)?
Ahc =12—g2XK
(3.9)
(vy — v,)?
Ahal:%
(3.10)

Onde v1 (m/s) é a velocidade do fluido antes da contragdo/alargamento da tubagem, v. (m/s) é a
velocidade do fluido apds a contragdo/alargamento da tubagem e K é o coeficiente de contracdo

da tubagem.

As perdas de carga por atrito na tubagens (4hs) sdo determinadas através da equacdo de Darcy-
Weisbach, [58].

(3.11)

Na Equacdo ( 3.11 ) fpo é o fator de atrito de Darcy, Leq (M) € 0 comprimento equivalente da
tubagem, v (m/s) é a velocidade média do fluido na tubagem e Di (m) o didmetro interno da

tubagem.
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Para o céalculo da perda de carga por atrito nas tubagens através da Equacdo ( 3.11 ), é
necessario estimar os seguintes parametros: velocidade média do fluido na tubagem, o fator de

atrito de Darcy e o comprimento equivalente da tubagem.
¢ \elocidade média na tubagem

A velocidade média do fluido na tubagem é determinada conhecendo o caudal volumétrico (Qv)
e a area da sec¢do da tubagem (As). Nas tubagens lineares, a drea da seccdo e a velocidade

média do fluido sdo calculadas pelas Equagbes ( 3.12 ) e ( 3.13 ), respetivamente.

A, = Diz

s=T 4
(3.12)

_ Qv

U—As
(3.13)

Para os condensadores, a area de seccdo é determinada pela Equacdo ( 3.14 ). E necessério
considerar fatores como o diametro dos tubos no interior do condensador, bem como o
espagamento entre eles, uma vez que estes retiram espago para a passagem do fluido no casco.
Assim, o didmetro utilizado é um didametro equivalente que contabiliza o enchimento do

condensador. O didmetro equivalente da tubagem (D) € calculada pela Equagéo ( 3.15 ).

As = Doy X dpy X (d”d—;Dt)
(3.14)
4 x (O,86 X dye — %szc)
Deq = 7Dy
(3.15)

Nas Equagdes ( 3.14 ) e ( 3.15 ) Dcq(m) é o didmetro do condensador, d, (M) é a distancia entre
chicanas, dic é a distancia entre tubos do condensador, di. (m) a distancia entre os tubos do

condensador e Dy (m) € o didmetro dos tubos do condensador.
e Fator de atrito de Darcy

O fator de atrito de Darcy em tubagens lineares foi estimado pela aproximacéo de Swamee-Jain
(Equacéo ( 3.16)). Foi escolhida esta aproximacdo uma vez que pode ser utilizada efetivamente

para Numeros de Reynolds de 5000 até 10® [58]. As condicdes de aplicabilidade desta
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aproximacéo ainda contemplam uma rugosidade relativa de 10 até 10 A rugosidade relativa

representa a razdo entre a rugosidade absoluta do material de uma tubagem com o seu diametro.

P 0,25
b loa (E/Di 4 574\
0g 3,7 ' Re0?
(3.16)
Onde ¢ (m) é a rugosidade absoluta da tubagem e Re é o nimero de Reynolds.
O numero de Reynolds é determinado por
D;v
Re = PXY
u
(3.17)

Onde u (Pa.s) a viscosidade dindmica do fluido.

A aproximagdo escolhida para a estimativa do fator de atrito no interior das serpentinas é
diferente da aproximacao para as tubagens lineares. A razdo para isso é motivada pela variagdo
das condigdes de turbuléncia de forma diferente dentro das serpentinas devido a criagdo de
fluxos de fluido secundérios derivados da forca centrifuga. Os fluxos secundarios s&o
caracterizados pela perpendicularidade na diregdo de deslocamento relativamente ao fluxo
principal. Por este motivo é necessario considerar no calculo o didmetro da serpentina (Dserp).
Para as serpentinas do reator R5, o fator de atrito de Darcy é determinado através da
aproximacdo de Srinivasan (Equacdo ( 3.18 )). A aproximacdo escolhida é valida para
quocientes entre o didmetro da tubagem e o didmetro da serpentina superiores a 0,0097 e
inferiores a 0,135. [59]

D; 0,1
0,084 (D )

serp
R€0’2

fp=4X

(3.18)

e Comprimento equivalente da tubagem

Uma vez que sdo incorporados elementos nas tubagens como cotovelos, juncdes e valvulas, etc.
¢ feita uma aproximacdo ao comprimento da tubagem de modo a obter o comprimento

equivalente.

L
% =1+ (2,18VD, x 0,216) x Fc

(3.19)
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Na Equacdo ( 3.19 ) De (m) representa é o didmetro externo da tubagem, L (m) é o
comprimento da tubagem sem elementos e Fc o fator de complexidade da rede de tubagem. O
fator de complexidade utilizado foi de 0,25. Este valor é aconselhado quando as tubagens em

questdo fazem parte de uma rede de distribuicéo de utilidades [58].

Calculando a altura manométrica para diferentes caudais através da Equacdo ( 3.7 ), foram
tracadas as CCS para o0s equipamentos na fabrica de resinas. De modo a estimar o caudal de
agua alocado ao reator R5 foi necessario considerar quatro sistemas distintos. Uma vez que
dentro do reator o caudal de agua de arrefecimento é repartido por quatro serpentinas distintas,
foi obtida a CCS para cada uma delas. Através das quatro CCS obtidas para as serpentinas do
reator R5, foi determinada a CCS do reator R5.

Quando apenas o reator R5 se encontra em funcionamento, o caudal de 4gua de arrefecimento a
ele alocado é 235 m?h, com um altura manométrica de 47,9 m. Aplicando a mesma
metodologia aos reatores R2, R3 e R4 e aos respetivos condensadores, é possivel obter as CCS
para cada equipamento e estimar o caudal de dgua de arrefecimento alocado a cada um (Figura
3.6).

100
80
E
<
=)
o
= 60
s
o)
=
= 40
= —— R5
= — CCB
< — C5/4
20 —— R4
—— R3/2
— C3/2
0 T T T T T
0 100 200 300 400 500 600

CAUDAL (m3/h)

Figura 3.6 — Curva caracteristica da bomba e curvas caracteristicas dos reatores R5, R4 e R3/2 e condensadores
C5/4 e C3/2

Conhecendo o caudal de agua de arrefecimento alimentado as serpentinas do reator R5 durante a
etapa de arrefecimento, sdo reunidas todas as varidveis necessarias para a formulacdo do
balanco entélpico ao sistema e para a quantificagdo da eficiéncia da troca de calor. De forma a

analisar possiveis perdas de calor no sistema é necessario ainda quantificar a dissipacdo de
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calor. Uma elevada dissipacdo de calor corresponde a uma baixa eficiéncia na troca de calor

durante a etapa de aquecimento.

3.3.3. Dissipacéo do calor

De modo a aquecer o fluido no interior reator, é fornecido vapor de agua as suas serpentinas.
Estas encontram-se dispostas na metade superior e inferior do reator, encontrando-se no interior
e no exterior do mesmo. As serpentinas interiores ndo contemplam perdas de calor para o
exterior, uma vez que se encontram na sua totalidade dentro do reator, em contacto com o
fluido. Apenas as serpentinas exteriores se encontram suscetiveis a dissipacdo de calor para o
ambiente. No entanto, apenas a metade inferior das serpentinas exteriores, € alimentada com

vapor de agua durante o aquecimento.

A dissipacéo de calor advém das serpentinas exteriores inferiores e da parede do reator, sendo as
Unicas areas do reator R5 consideradas para a quantificacdo da perda de calor. Para tal é
necessario considerar as caracteristicas do fluido que circula nas serpentinas e as caracteristicas
das serpentinas exteriores inferiores, como o material de construcdo, a condutividade térmica, a
emissividade e as dimens@es. E necessario ainda compreender os mecanismos de transferéncia
de calor presentes na sua dissipacdo. S&o considerados quatro cendrios distintos para a perda de

calor pelas serpentinas:

e transferéncia de calor por parte do fluido térmico por conveccao (forcada) dentro das
serpentinas;

e conducdo de calor através da tubagem;

e transferéncia de calor por conveccao (natural) da superficie externa da serpentina para o
ambiente;

e transferéncia de calor por radiacdo da superficie externa da serpentina para o ar

ambiente.

Conhecendo as resisténcias a transferéncia de calor em cada um destes momentos, é
determinado pela Equacéo ( 3.20 ), o fluxo de calor perdido para o ambiente nas serpentinas

inferiores exteriores do reator R5.

1
q zax (Tfl _Tar)

(3.20)

Onde g é o fluxo de calor dissipado pelo reator (W), 6t é a resisténcia total a transferéncia de

calor (K/W), Tqn é a temperatura do vapor de agua (K) e Tar a temperatura do ar (K).
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No interior das serpentinas o calor é transferido por um mecanismo de conveccao (forgcada),
conducdo e de seguida € transferido simultaneamente por convecc¢do (natural) do ar e radiacéo.
Onde 61 é a resisténcia a transferéncia de calor por convecgdo (forcada), 62 é a resisténcia a
transferéncia de calor por conducgdo, 63 a resisténcia a transferéncia de calor por conveccao
(natural) e 64 a resisténcia a transferéncia de calor por radiacdo. Assim, a soma das resisténcias
é dada pela Equacdo ( 3.21).
ot =01+ 02+ ()
B 63 04
(3.21)

A resisténcia 01 é determinada através do coeficiente de transferéncia de calor (hs), como é
verificado na (Equagdo ( 3.22 )). O numero de Prandtl utilizado no célculo da resisténcia 67 é
obtido pela Equagéo ( 3.23).

1 k
ﬁ = thAl = O,OZSE_ReO'BPrO'3

(3.22)

(3.23)

Onde hgs é o coeficiente de filme para a transferéncia de calor por conveccdo (forgada)
(W/m2.K), k é a condutividade térmica do fluido (W/m.K), Di o didmetro interno da tubagem
(m), Re 0 nimero de Reynolds do fluido, Pr o nimero de Prandtl do fluido e A; a area de

contacto do fluido com a superficie interior da serpentina (m?).

A resisténcia 62 depende apenas da espessura e condutividade térmica da tubagem, uma vez que
esta representa a condugdo pela espessura da tubagem, seguindo a relacdo apresentada na
Equacéo ( 3.24).

In (r—"’)
0= Tk

(3.24)

Onde rié o raio interno da tubagem (m), r. é o raio externo da tubagem (m), L é o comprimento
da tubagem (m) e kserp @ condutividade térmica da serpentina (W/m.K). Considerando o material
da tubagem aco carbono e que a condutividade térmica varia com a temperatura, o valor de Kserp

é dado pela expressao apresentada na Equacdo ( 3.25 ) [60].
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Kserp = 54 — 3,33 x 1072T

(3.25)

A resisténcia 63 é calculada pelo coeficiente de transferéncia de calor, pela Equacéo ( 3.26 ).
Para o calculo da resisténcia 93 € determinado também o Numero de Nusselt (Nu) e o NUmero

de Rayleigh (Ra), segundo as Equagbes ( 3.27 ) e ( 3.28 ), respetivamente.

Loy De

93~ "3 k. Nu
(3.26)

2
0.387Ra'/s
Nu=<0,6+ 5
[1+(0.599/Pr)9/1e] 27
(3.27)
Rq = ﬂg(Tsup - Tar)De3
av

(3.28)

Onde hc, é o coeficiente de transferéncia de calor por convecgdo (natural) (W/m?2.K), kar € a
condutividade térmica do ar a temperatura de filme (W/m.K), D. o didmetro externo da
serpentina, (m) Az a area de contacto da superficie externa da serpentina com o ar (m?), B é o
coeficiente de expansdo do ar (K?), admitindo o comportamento de um gas ideal, « o
coeficiente de difusividade do ar (m?%s) e v a viscosidade cinematica do ar a temperatura de

filme (m?/s).
Por fim, a resisténcia 64 é obtida através do coeficiente de transferéncia de calor por radiacéo
segundo a Equacdo ( 3.29).

1
a = hyrqqls = eo_(Tszup + Tazr)(Tsup + Tar)

(3.29)

Onde hraq € 0 coeficiente de transferéncia de calor por radiacdo (W/m?2.K), e é a emissividade do
material da serpentina (0,85 W/m), ¢ a contante de Stefan-Boltzman (W/m2.K*), Tsp a
temperatura de superficie da tubagem (K) e As a area de contacto da superficie da serpentina

com o ar (m?).

A temperatura de superficie da serpentina ndo é conhecida. Por este motivo é conduzido um
processo iterativo onde é arbitrado um valor para a temperatura da superficie da serpentina de

modo ser calculada a temperatura de filme e as propriedades do ar a essa temperatura, como a
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densidade, condutividade térmica, calor especifico, difusividade, coeficiente de expanséo e
viscosidade cinematica [61]. Apds o célculo do fluxo de calor é possivel determinar a

temperatura de superficie da serpentina pela Equacgéo ( 3.30 ).
Tsup = Tar —q X 63

(3.30)

Apbs o calculo da nova temperatura de superficie, se esta ndo coincidir com a estimada
inicialmente, é substituido o valor da temperatura de superficie nos célculos anteriormente

realizados, dando inicio a um processo de célculo iterativo como demonstra a Figura 3.7.

Estimar a temperatura de
superficie da tubagem

Calcular temperatura de Estimar a temperatura de
filme superficie da tubagem

l :

Calcular propriedades do ar 4
temperatura de filme

i

Calcular Resisténcia 03

l

Calcular fluxo de calor

l

Calcular nova temperatura de
superficie da serpentina

i

Calcular erro entre temperatura
de superficie estimada e
calculada

Nio
erro < 0,001

Fim

Figura 3.7 - Diagrama do processo iterativo para o calculo da superficie da tubagem
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Além da dissipacéo de calor pelas serpentinas, existe também dissipacgao de calor pela parede do
reator. No entanto, a fonte de calor neste caso nao se centra no fluido térmico, mas sim no fluido
no interior do reator. O método de célculo da perda de calor pela parede do reator passa pelos
mesmos mecanismos de transferéncia de calor apresentados anteriormente para a dissipacdo de

calor pelas serpentinas.

A Unica diferenca entre os dois cendrios reside no calculo da resisténcia térmica por condug&o.
Para a parede do reator, ndo havendo raio interno e externo, é considerada a espessura da parede
do mesmo, segundo a Equacgéo ( 3.31).

Ax

05 = ——
ky X As

(3.31)

Onde 65 é a resisténcia a transferéncia de calor por conducéo pela espessura da parede do reator
(K/W), 4x representa a espessura da parede do reator R5 (m), k, a condutividade térmica da
parede do reator (W/m.K) e Asa area de contacto para a transferéncia de calor (m?). As restantes

resisténcias térmicas sdo obtidas pela mesma metodologia apresentada anteriormente.

Obtendo o calor dissipado pelas serpentinas e pela parede do reator, é possivel identificar os
locais do reator onde a perda de calor é mais significativa. Assim, pode ser abordada a questdo

de aplicacdo de isolamento nas regides onde a perda de calor é maior.

3.3.4. Isolamento

Um método eficaz na mitigacdo da dissipagdo de calor é o isolamento onde existe um grande
gradiente térmico entre a superficie do reator e o ar ambiente. No cenario onde o reator R5 é
aquecido, a maior dissipacdo de calor centra-se nas serpentinas, como mencionado na
Secgdo 4.2.5. Os materiais isolantes sdo solidos com elevada resisténcia térmica, dificultando a
transferéncia de calor por condugdo. Ao introduzir uma nova resisténcia térmica no sistema de
dissipacdo de calor, havera uma reducao no fluxo de calor que é dissipado para o exterior. Assim
a resisténcia térmica total do sistema é dada pela Equagdo ( 3.32) [61].

9t—91+92+96+(1 + 1)_1
B 93 ' 04
(3.32)

Onde 66 ¢ a resisténcia a transferéncia de calor por condugdo pela espessura do isolamento.
Sendo a transferéncia de calor através do isolamento realizada por conducdo, o célculo da

resisténcia 66 é dada pela Equacéo ( 3.24).
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No entanto quando o reator é arrefecido, quanto maior a dissipacéo de calor mais eficiente € o
arrefecimento. Quando o reator R5 é arrefecido, a dissipagdo de calor é dada de forma diferente,
face ao aquecimento. Enquanto durante o aquecimento o calor é dissipado do interior da
serpentina para o exterior, durante o arrefecimento o calor é dissipado do interior do reator para
o exterior. Assim, é introduzida uma nova resisténcia térmica a transferéncia de calor sob a

forma de conducdo através da parede do reator para as serpentinas do reator.

3.4. Dinamica de Fluidos Computacional

A eficiéncia da agitacdo dentro do reator influéncia a homogeneidade da mistura e,
consequentemente, a distribuicdo de temperatura dentro do mesmo. Assim, pode ser verificada a
eficacia da operacdo de mistura dentro do reator ao avaliar a distribuicdo de velocidade do
fluido, variando pardmetros como a posi¢éo das pas do agitador e a velocidade de agitacdo. Para
tal, foi realizado um estudo por via numérica através de Dinamica de Fluidos Computacional
(CFD), com o auxilio dos softwares simFlow 4.0 e ParaView. O software simFlow 4.0 teve
como finalidade a realizacdo das simulacGes de CFD, enquanto o software ParaView foi
utilizado para analisar e refinar os resultados obtidos em cada simulagéo.

De forma a serem obtidos resultados com o formato pretendido, foi necessario efetuar os

seguintes passos:

1. construcdo do modelo da geometria tridimensional do reator R5;
2. criagdo e refinamento da malha reticulada de célculo;

3. escolha do modelo numérico;

A construcdo do modelo tridimensional foi realizada de forma a ser reproduzida a geometria do
reator R5, a qual foi aplicada uma malha reticulada de célculo. De seguida, foi aplicado o
modelo numérico, tendo em conta as condigdes processuais. Por fim, os dados obtidos em cada

simulagdo foram tratados e visualizados com o software ParaView.

3.4.1. Construcdo da geometria tridimensional

Inicialmente foi construida a geometria do reator R5. As dimensdes do reator foram ajustadas a
uma escala de 1:4, devido a limitagfes na construcdo de um agitador, sendo utilizado um
agitador presente na biblioteca de geometrias do software simFlow 4.0. Esta é uma geometria
que se assemelha a real, uma vez que os agitadores utilizados séo do tipo pas inclinadas a 45°,
como ¢ verificado na Figura 3.8. No entanto, o agitador real tem apenas 3 pas, mas também

inclinadas a 45°.
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b)

Figura 3.8 - Geometria das pas de agitacao do reator utilizada no calculo CFD; a) plano radial; b) plano axial; c)
plano inclinado

Foram construidos seis modelos distintos com espagamentos diferentes entre as pas de agitacao,
de modo a avaliar o efeito da posicdo das mesmas na distribuicdo de velocidades obtida na
mistura, como € ilustrado na Figura 3.9. Uma vez que o modelo construido se encontra a uma
escala de 1:4 face ao modelo real, as posi¢des dos agitadores foram definidas relativamente a
altura total do reator. Assim, sendo a altura real do corpo cilindrico reator R5 mais os fundos
copados 6,772 m, é possivel determinar a altura real das pas de agitagdo para cada posi¢do de

agitacdo considerada.
Posicao 1 2 3 4 5 6

Ah/h

794% -
64,7% -
499% -
38,1% —
233% 4
Z
8,6% —
b _x

Figura 3.9 - Geometrias de agitador utilizadas, com as respetivas posicdes relativas das pas de agitagao

As posicgdes relativas para cada agitador, sdo definidas como Ahi/h e Ahy/h, para as pas de
agitacdo superiores e inferiores, respetivamente. A Tabela 3.2 apresenta o posicionamento

relativo de cada pa de agitacdo para cada agitador.

Tabela 3.2 - Posicao relativa das pas de agitacdo nos seis casos de estudo ensaiados

POSICAO Ahy/h (%) Ahy/h (%)
1 49,9 8,6
2 64,7 8,6
3 79,4 8,6
4 64,7 23,3
5 79,4 23,3
6 79,4 38,1

40



Capitulo 3.Metodologia

O agitador foi tratado como fronteira do tipo parede rotativa, ou seja, um tipo de geometria que
se move de forma rotativa oferecendo resisténcia ao fluido no interior do reator. As paredes do
reator e as serpentinas foram consideradas como fronteiras do tipo parede fixa, onde a
velocidade na sua superficie é considerada nula. A velocidade de agitacdo do reator real é 64
rpm, sendo este o valor de referéncia utilizado no decorrer das simulagdes realizadas. Além da
situacdo de referéncia foram testadas mais quatro velocidades de agitacdo de 55, 60, 70 e 75
rpm. Foi também variada a viscosidade do fluido no interior do reator entre 100, 200, 300, 400 e
500 cP.

3.4.2. Malha de célculo

O modelo tridimensional do reator com agitador foi divido num grande nimero de elementos
(reticulacdo). Em localizagGes proximas das fronteiras da parede rotativa, parede do reator e
serpentinas a malha foi refinada, uma vez que estes sdo pontos onde as propriedades do fluido
variam acentuadamente com a distancia. Os elementos na fronteira da parede rotativa foram
definidos de forma que estes se adaptem a forma da geometria utilizada, permitindo uma
reproducdo mais precisa e flexivel do comportamento do fluido em diferentes regides do

dominio analisado.

Uma vez que o nivel de refinamento da malha de calculo pode ser varidvel, é necessario
construir uma malha que sirva o proposito da simulagcdo da forma eficiente. Ou seja, é
necessario que o nivel de detalhe se encontre em equilibrio com o esforgo computacional de
cada simulagdo. A Figura 3.10 mostra a influéncia da dimenséo da malha no tempo de calculo e
no valor de velocidade média do fluido no interior do reator. Trés malhas de célculo foram

obtidas em funcéo do nivel de refinamento realizado na superficie das serpentinas.
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Figura 3.10 - Influéncia do n° de elementos da malha de calculo no tempo de computagéo e na velocidade média
atingida dentro do reator
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Ao aumentar o numero de elementos na malha reticulada de célculo, o tempo de computagdo
aumenta. Além do aumento no tempo de computacao, foi verificada uma diminuicdo no valor da
velocidade média calculada no interior do reator. Ou seja, 0 caso com maior nimero de
elementos seria 0 valor mais préximo da realidade, uma vez que um maior nimero de elementos
de calculo providencia uma maior certeza de célculo. Para a malha de céalculo com 126772
elementos a velocidade média dentro do reator diminui 8 % face a malha de calculo com 50369
elementos. No entanto, o tempo de computacdo da malha de 126772 elementos é superior 179
% face a malha de 50369 elementos. A malha de célculo de 30515 elementos, apresenta uma
variacdo muito significativa na velocidade média do fluido dentro do reator (29 %) face ao
cenéario de 126772 elementos, apesar da reducdo do tempo de computacdo em 78 %. Assim, foi
escolhida a malha de 50369 elementos, uma vez que esta apresenta um menor tempo de
computagdo, face ao caso com maior detalhe, ndo comprometendo significativamente o valor da
velocidade média calculada do fluido no interior do reator. A reticulagdo do dominio de calculo
do reator verificado na Figura 3.11.

a) b)

Figura 3.11 - Reticulagdo do dominio de calculo do reator; a) Plano inclinado, b) plano axial, c) plano radial

Esta malha foi aplicada a todos os cenérios de estudo, uma vez que ndo se justifica a utilizagdo
de uma malha de célculo mais refinada, devido ao esforco computacional exigido face a
variagdo da velocidade média calculada do fluido no interior do reator. Apos a escolha do
nimero de elementos presentes na malha de calculo, é necessario escolher 0 modelo numérico

apropriado, considerando as caracteristicas do modelo construido.

3.4.3. Modelo numérico

A escolha do modelo de célculo para as simulag@es foi feita de acordo com as caracteristicas do
modelo a simular. O modelo, ao apresentar uma fase liquida (contetido do reator) e uma fase
gasosa (espaco livre no interior do reator) tem de compreender uma componente multifasica.
Além do comportamento multifasico do sistema, devido a rotagdo do agitador é necessario

considerar ainda um modelo que compreenda uma reticulagdo dindmica. Sendo as simulacGes
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realizadas em regime transiente, 0 modelo numérico mais adequado para este tipo de modelo é o
modelo InterFoam, o qual compreende todos estes componentes. O movimento do fluido no
interior do reator foi descrito segundo as equacOes de Reynolds e Navier-Stokes (RNS) e pelo
modelo de turbuléncia Realizable k-e. Este tipo de modelo é bastante utilizado devido ao

equilibrio oferecido entre precisdo e custo computacional.

As simulagdes foram realizadas com um intervalo de tempo variével, sento o intervalo de tempo
maximo permitido 0,1s, e 0 nimero de Courant maximo permitido de 1. O nidmero de Courant
relaciona a velocidade do escoamento do fluido com o tamanho da malha e o intervalo de tempo
utilizado na simulacéo. Este deve ser limitado de forma a garantir estabilidade e preciséo na

simulagdo.
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4.Resultados

4.1. Tempo de batch

O tempo de batch é definido pelo tempo que decorre desde o inicio da introducdo da matéria-
prima no reator R5 até ao final da descarga do produto final para um tanque de armazenamento,
como referido na Seccdo 3.2. Valores anormais de tempo de batch podem indicar anomalias
processuais, tendéncias e oportunidades de otimizagdo processual. Os principais fatores que
influenciam o tempo de batch sdo a natureza da matéria-prima utilizada no arranque de cada
batch, o nimero de reatores da fabrica de resinas que se encontram em funcionamento

simultdneo com o reator R5 e as operagdes de lavagem realizadas periodicamente ao reator R5.

Inicialmente é verificado o efeito que a matéria-prima apresenta no tempo de batch e no tempo
de cada etapa (carga inicial, aguecimento, condensacdo, arrefecimento e descarga). Existindo
diferencas processuais de acordo com variacdo da matéria-prima alimentada ao reator R5 (FA,
UF80 ou UF85), é necessario verificar de que forma esta variacdo se traduz no tempo de batch.
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Figura 4.1 - Disperséo do tempo de batch para as alimentagdes FA, UF80 e UF85 do reator R5

A variagdo do tempo de batch para as diferentes matérias-primas é verificado devido as
diferencas processuais existentes, mencionadas na Seccdo 2.2.1. Apesar do processo de
producdo das resinas ser semelhante independentemente da matéria-prima escolhida, as
diferencas processuais causam um impacto significativo no tempo de batch, como verificado na
Tabela 4.1.
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4.1.1. Efeito da matéria-prima
A matéria-prima utilizada no reator depende da sua disponibilidade, estando dependente da
producdo na fabrica de formol adjacente. Quando existe um excesso de producdo de uma das
matérias-primas na fabrica de formol, FA ou concentrados UF, estes sdo aproveitados como
matéria-prima para os 6 reatores da fabrica de resinas. Nao existe um padrdo definido na escolha
da matéria-prima para o0s batches realizados no reator R5, existindo periodos temporais onde
apenas uma das matérias-primas é utilizada, ou onde estas sdo alternadas com frequéncia, como

é verificado na Figura 4.1.

A matéria-prima mais utilizada é o concentrado UF80, com 418 batches realizados (55 %). O
tempo de batch é menor quando a matéria-prima ¢ FA com uma mediana de tempo de
07 h : 38 min. A mediana do tempo de batch aumenta 23 % e 36 % para as matérias-primas

UF80 e UF85 respetivamente, face a matéria-prima FA.

Tabela 4.1 - N° de batches realizados no reator R5, mediana e desvio padréo de batch para as matérias-primas FA,
UF80 e UF85

Matéria-prima | Batches Tempo de batch Desvio padréo
FA 276 07:38 00:50
UF80 418 09:22 00:53
UF85 174 10:22 00:45

Os concentrados UF podem ser UF80 ou UF85. O processo de produgdo apresenta apenas uma
diferenca quando a matéria-prima varia entre UF80 e UF85, sendo esta a carga de agua
alimentada ao reator. Antes de ser dado inicio & etapa de condensagédo é necessario realizar uma
diluicdo do concentrado alimentado ao reator como matéria-prima para UF63. Uma vez que o
concentrado UF85 apresenta uma maior concentracdo de componentes ativos (85 %) face ao
concentrado UF80 (80 %), o processo realizado com UF85 necessita de aproximadamente mais

2 toneladas de agua de modo a diluir o concentrado a UF63 (63 % de componentes ativos).

As diferengas processuais apresentadas acima ndo justificam o aumento de 1 hora (7 %) na
mediana do tempo de batch realizados com UF85, face aos realizados com UF80. Analisando a
Figura 4.1 é verificado que o tempo dos batches realizados com UF80 aumenta imediatamente

antes de ser introduzida a matéria-prima UF85 no ciclo de produc&o.
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Tabela 4.2 - N° de batches, mediana do tempo de batch e desvio padrdo para as matérias-primas UF a partir do dia
01/07/2022

Matéria-prima Batches Tempo de batch Desvio Padréo
UF80 43 10:16 00:46
UF85 174 10:22 00:45

O tempo batch para a matéria-prima UF85 aumenta apenas 6 minutos (1 %) face aos batches
realizados com UF80 quando s&o considerados apenas dados a partir do dia 01/07/2022, como é
verificado na Tabela 4.2. Estes resultados levam a conclusdo de que os batches realizados com
UF80 e UF85 tém uma duracdo idéntica.

Para cada uma das matérias-primas a distribuicdo do tempo de cada etapa difere, como é
verificado na Figura 4.2. A etapa de aquecimento para batches com matéria-prima FA é a mais

curta face a batches realizados a partir de concentrados UF (Secgédo 2.2.1).
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Figura 4.2 - Distribuicéo percentual da duracdo de cada etapa do batch para as matérias-primas FA, UF80 e UF85

Assim, a etapa de aquecimento dos batches com FA representa aproximadamente 20 % da
duracdo do batch, enquanto para os concentrados UF a etapa de aquecimento representa
aproximadamente 30 % da totalidade do batch. Consequentemente, as restantes etapas dos
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batches FA apresentam uma maior fatia da duracdo de cada batch. A etapa mais duradoura de
cada batch é a etapa de arrefecimento, independentemente da alimentacdo. A condensacao
apresenta também um peso consideravel no tempo de batch, representando aproximadamente 25
% do batch para a matéria-prima FA e 22 % e 20 % para os concentrados UF80 e UF85,
respetivamente. A Figura 4.3 ilustra de forma mais detalhada a mediana da duracdo de cada

etapa de um batch para as diferentes matérias-primas.
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Figura 4.3 — Mediana da duracéo das 5 etapas de um batch para as alimentac6es FA, UF80 e UF85

Na etapa de carga inicial, a matéria-prima FA é alimentada ao reator por uma bomba de maior
capacidade face a matéria-prima UF. Este fator provoca um aumento de 60 e 93 % no tempo de
carga inicial para as alimentac6es UF80 e UF85, respetivamente, face ao processo com FA.

Relativamente a etapa de aquecimento, enquanto para a matéria-prima FA o aguecimento do
reator é realizado dos 60 aos 85 °C por via do calor resultante da reacdo com a ureia, para as
alimentagdes UF o aquecimento é realizado da temperatura atmosférica até 80 °C, resultando
num aumento de aproximadamente 95 % na duragéo da etapa de aquecimento para alimentacGes
UF. E verificado ainda um aumento de 10 % na etapa de aquecimento para a matéria-prima
UF85 face a UF80 devido & maior quantidade de agua alimentada ao reator para a dilui¢do do
concentrado. Além da maior quantidade de &gua, no processo UF85 a bomba utilizada para o

encaminhamento de agua para o reator é de menor capacidade.

Relativamente a etapa de condensacdo, para processos alimentados com os concentrados UF

ndo existe qualquer variagdo de tempo entre eles. O tempo da etapa de condensacdo para
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batches com matéria-prima FA é 8 % inferior. O &cido férmico presente na matéria-prima
garante um caracter mais acido a matéria-prima, acelerando a etapa de condensa¢do. Uma vez
gue a matéria-prima FA contém uma maior quantidade de acido férmico face aos concentrados

UF, seria de esperar um tempo de condensacao ligeiramente inferior para a FA.

A duracdo da etapa de arrefecimento no processo alimentado com UF85 é cerca de 15 %
superior face as alimentacdes FA e UF80. Esta variacdo no tempo de arrefecimento ndo tem uma
justificacdo aparente, visto que a partir da etapa de condensacdo o processo de producdo no
reator R5 é igual para qualquer matéria-prima. Aliando esta conclusdo aos resultados
apresentados na Tabela 4.2, de modo a prosseguir a analise dos restantes resultados, os batches
realizados com as matérias-primas UF80 e UF85 foram considerados como batches de matéria-
prima UF.

Uma possivel justificacdo podera ser o facto de a agua de arrefecimento utilizada no
arrefecimento do reator R5 ser partilnada pelos 6 reatores da fabrica de resinas, levando a

menores caudais de dgua de arrefecimento por reator e a tempos de arrefecimento superiores.

4.1.2. Simultaneidade de reatores
Os 6 reatores utilizados na producdo de resinas partilham o vapor de &gua e &agua de
arrefecimento utilizados para o aquecimento e arrefecimento, respetivamente. No entanto, 0s
reatores R1 e R6 ndo foram considerados para a analise da simultaneidade de reatores, uma vez
que estes sdo utilizados apenas em situacOes de teste ou para a producdo de resinas com
caracteristicas muito especificas, com pouco escoamento de mercado. Quando mais do que um
reator necessita de aquecimento por vapor de agua ou arrefecimento por dgua de arrefecimento,
o fluido térmico é partilhado pelos reatores. O caudal de vapor de dgua a ser fornecido a fabrica
de resinas é dependente do nimero de reatores a necessitar de aquecimento simultaneo. Se um
novo reator precisa de aguecimento, a valvula do coletor do sistema de vapor de dgua abre de
forma a compensar a caréncia do fluido. No entanto, verificou-se no local que a quantidade de
vapor de agua fornecido a cada reator, continua a ser inferior face ao funcionamento de forma
isolada. O mesmo é verificado para a agua de arrefecimento, onde o variador de caudal da
bomba do sistema de arrefecimento ira compensar esta necessidade extra. Assim, ao se
encontrarem varios reatores em funcionamento simultaneo nas etapas de aquecimento e
arrefecimento o tempo de batch é afetado. A Figura 4.4 mostra o comportamento do tempo de
batch quando o reator R5 opera isoladamente, ou em simultdneo com um ou dois reatores,

durante qualquer etapa.
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Figura 4.4 — Efeito do nimero de reatores a operar em simultaneo no tempo mediano de batch do reator R5, com as
respetivas barras de erro

Quanto maior o numero de reatores em funcionamento simultaneo, maior é a mediana do tempo
de batch do reator R5. Quando a matéria-prima € FA verifica-se um aumento do tempo de batch
de 5, 4 e 19 % quando se encontram em funcionamento 2, 3 e 4 reatores em simultaneo,
respetivamente. Os batches realizados com a matéria-prima UF expressam um comportamento
idéntico de aumento da mediana do tempo de batch face ao nimero de reatores que operam em
simultaneo. O tempo de batch, quando a matéria-prima é UF, aumenta 3 % quando se encontram
em funcionamento 3 e 4 reatores em simultdneo, respetivamente. No entanto, quando e
encontram 2 reatores em funcionamento simultaneo é verificada uma diminuicdo de 0,5 % no
tempo de batch. Esta diminuicdo no tempo de batch pode ser causada pelo diferente nimero de
amostras de cada um dos cendrios apresentados. A Tabela 4.3 apresenta 0 numero de

ocorréncias e a distancia interquartil para cada um dos cenérios de funcionamento do reator R5.
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Tabela 4.3 - Distribui¢do de ocorréncias para cada cenario de funcionamento com a respetiva distancia interquartil
do tempo de batch

MATERIA-PRIMA FA UF
N°REATORES | NoBatches Outlies o | NoBarches  oOutliers D oc
interquartil interquartil
1 7 0(0%) 0035 10 0(0%) 00:32
2 170 7(4%)  00:44 363 8 (2%) 00:56
3 90  7(4%)  00:40 188 8 (4%) 00:59
4 6 00%) 0215 37 4(11%) 01:18

Quando o reator R5 opera isoladamente é verificado uma distancia interquartil inferior, face a
cenarios de funcionamento simultdneo com outros reatores. Ou seja, os valores do conjunto de
dados analisados encontram-se mais proximos da média, indicando uma maior consisténcia no
tempo de batch. O reator R5 ao funcionar simultaneamente com 1 e 2 reatores apresenta desvios
padrdo idénticos, variando entre eles 4 e 3 minutos para as matérias-primas FA e UF,
respetivamente. Ao funcionarem 4 reatores simultaneamente, a distancia interquartil aumenta
286 e 144 % face ao funcionamento isolado do reator R5 para as matérias-primas FA e UF,
respetivamente. O aumento da distancia interquartil neste cendrio reflete uma grande

variabilidade de resultados possiveis.

Aliando os valores apresentados na Tabela 4.3 com as medianas apresentadas na Figura 4.4, é
possivel concluir que a mediana do tempo de batch ndo apresenta variag@es significativas em
cenarios onde multiplos reatores funcionam simultaneamente (< 10 %). No entanto, 0 nimero
de reatores em funcionamento simultaneo afeta a variabilidade do tempo de batch do reator R5,

aumentando até 286 % com o aumento do nimero de reatores em funcionamento.

O aumento do tempo de batch pode ser causado devido a partilha de fluidos térmicos pelos
reatores adjacentes ao reator R5 e também devido a gestdo e controlo de diversos batches em
simultaneo por parte dos operadores, como referido na Seccdo 3.2.3. Por este motivo deve ser
verificado o efeito da simultaneidade no reator R5 nas etapas de condensacéo, aguecimento e

arrefecimento.
e Etapa de condensacéo

Ao longo de cada batch, o operador responsavel pelo controlo do processo necessita retirar
amostras do contetdo do reator para realizar analises de pH e/ou viscosidade e introduzir os

dados no software de controlo do processo. Este € um procedimento que pode demorar entre 3 e
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7 minutos. Se o operador estiver a controlar varios reatores em simultaneo e tiver de realizar
varias analises manuais, pode ser introduzido um acréscimo no tempo de batch, uma vez que o
operador ndo apresenta disponibilidade imediata para o controlo do reator R5. A etapa de
condensac&o é a etapa do processo onde séo retiradas mais amostras do contetido do reator. Esta
é a principal etapa do processo, onde ocorre a rea¢do de polimerizagdo, provocando um aumento
da viscosidade da mistura reacional. Uma vez que o fim da reagdo é determinado pela
viscosidade do fluido, sdo necessarias analises sucessivas ao conteldo do reator durante a etapa
de condensagdo. A Figura 4.5 ilustra o tempo da etapa de condensacdo em situagdes onde o

reator R5 opera de forma isolada e em simultdneo com 1, 2 e 3 reatores.
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Figura 4.5 - Efeito do nimero de reatores a operar em simultaneo no tempo mediano de condensacao do reator R5,
com as respetivas barras de erro

Para a matéria-prima FA a mediana do tempo de condensagdo aumenta 10 e 22 % quando o
reator R5 se encontra em funcionamento com 1 e 2 reatores, respetivamente. Relativamente ao
cenario onde todos os reatores se encontram em funcionamento simultaneo, o tempo da etapa de
condensacdo é 7 % inferior face ao funcionamento isolado do reator R5. No entanto, este
cenario ocorre apenas 2 vezes, como é verificado na Tabela 4.4. Quando a matéria-prima é UF,
a mediana do tempo de batch aumenta 1 % quando se encontra um reator a funcionar em
simultdneo com o reator R5 e aumenta 4 % no cendrio onde o reator R5 funciona em simultaneo

com 2 e 3 reatores.
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Uma vez que a mediana por si s6 ndo é suficiente para a avaliacdo do tempo da etapa de
condensac¢do, em funcdo do numero de reatores a operar, a Tabela 4.4 apresenta também a
distancia interquartil de cada cenério de funcionamento do reator R5, bem como o nimero de

ocorréncias.

Tabela 4.4 - Distribui¢do de ocorréncias para cada cenario de funcionamento com a respetiva distancia interquartil
do tempo da etapa de condensacéo

MATERIA-PRIMA FA UF
N° REATORES N° Batches ~ Outliers -Disténciaf N° Batches Outliers _DiSténCié
interquartil interquartil
1 31 4(13%) 00:11 90 2 (2%) 00:21
2 217 5(2%) 00:21 414 9 (2%) 00:21
3 25 1 (4%) 00:22 66 1 (2%) 00:24
4 2 0 (0%) 00:00 22 1 (5%) 00:24

Tal como para o tempo de batch, os menores valores de distancia interquartil encontram-se no
cenéario onde o reator R5 opera isoladamente. No entanto, é possivel notar que para a matéria-
prima FA, quando se encontram 4 reatores em funcionamento durante a etapa de condensacao a
distancia interquartil é 0. Isto deve-se ao nimero de batches realizados nestas condigdes ser

apenas 2, resultando num erro estatistico devido a dimens&o reduzida do espa¢o amostral.

Enquanto na analise do tempo de batch a distancia interquartil aumenta significativamente com
0 aumento do numero de reatores em funcionamento simultaneo, no caso da etapa da
condensacdo, 0 mesmo nao é verificado, especialmente na matéria-prima UF. Para a matéria-
prima FA é verificado um aumento de 100 % da distancia interquartil quando o reator R5 opera
simultaneamente com 1 e 2 reatores, enquanto para a matéria-prima UF o maior aumento

verificado é de 14 %.

Concluindo, o tempo mediano de condensagdo é afetado pelo funcionamento de mdltiplos
reatores simultaneamente. Este efeito pode ser verificado no aumento da mediana do tempo de
condensacgdo e na variabilidade do conjunto de dados inseridos no espagco amostral, quando o

ndmero de reatores em funcionamento simultaneo aumenta.
e Etapa de aquecimento

Existindo partilha de vapor de agua entre os reatores da fabrica de resinas, quando o reator R5
se encontra na etapa de aquecimento simultaneamente com outro reator, o caudal de vapor de

agua alocado ao reator R5 diminui. Ao ser fornecida uma menor quantidade de vapor de dgua ao
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reator R5, é esperado um aumento no tempo da etapa de aquecimento. A Figura 4.6 ilustra o

comportamento da mediana do tempo de aquecimento do reator RS em fungdo da quantidade de

reatores a operar simultaneamente.
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Figura 4.6 - Efeito do nimero de reatores a operar em simultaneo no tempo mediano de aguecimento do reator R5,

com as respetivas barras de erro

Para ambas as matérias-primas é verificado um aumento no tempo da etapa de aquecimento

quando multiplos reatores se encontram em funcionamento. Para a matéria-prima FA, o tempo

da etapa de aguecimento aumenta 10, 9 e 22 % quando se encontram 2, 3 e 4 reatores em

funcionamento simultaneo, respetivamente, face ao funcionamento isolado do reator R5.

Quando a matéria-prima é UF, o aumento verificado é de 1, 2 e 5 % na mediana do tempo da

etapa de aquecimento quando se encontram 2, 3 e 4 reatores em funcionamento, respetivamente.

De forma a realizar uma andlise mais aprofundada, a Tabela 4.5 apresenta a quantidade de

ocorréncias de cada cenario e a respetiva distancia interquartil.
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Tabela 4.5 - Distribuicdo de ocorréncias para cada cenario de funcionamento com a respetiva distancia interquartil
do tempo da etapa de aquecimento

MATERIA-PRIMA FA UF
Distancia Distancia
N° REATORES | NeBatches  Outliers ) ) N° Batches  Outliers _ _
interquartil interquartil
1 24 1 (4%) 00:13 40 4(10%) 00:19
2 231 14 (6%) 00:18 454 22 (5%) 00:29
3 20 2(10%)  00:28 79 7 (9%) 00:28
4 6 0 (0%) 00:30 20 0 (0%) 00:37

Tal como para o tempo de batch, o aumento do nimero de reatores a operar simultaneamente
provoca um aumento na distancia interquartil de cada cenario. Ou seja, existe uma maior
dispersdo de resultados em torno da média de cada conjunto. Para a matéria-prima FA a
distdncia interquartil aumenta 38,115 e 131 %, quando existem 2 ,3 e 4 reatores em
funcionamento simultaneo, respetivamente, face ao funcionamento isolado do reator R5.
Quando o reator é alimentado com UF é verificado um aumento de 53, 47 e 95 % na distancia
interquartil do tempo da etapa de aquecimento para os cenarios de funcionamento de 2, 3 e 4

reatores, respetivamente, comparativamente ao funcionamento isolado do reator R5.

Além de ser verificado um aumento na mediana do tempo da etapa de aquecimento é verificado
ainda um aumento significativo na distancia interquartil associado a cada um dos cenarios, com

0 aumento do numero de reatores em funcionamento.
e Etapa de arrefecimento

Tal como na etapa de aquecimento, o funcionamento simultaneo dos reatores da fabrica de
resinas durante a etapa de arrefecimento do reator R5, pode provocar variagdes no caudal de
fluido térmico alocado ao reator. O caudal de agua de arrefecimento fornecido a fabrica de
resinas varia em funcdo do nimero de reatores em arrefecimento. No entanto, apesar do
aumento do caudal de agua de arrefecimento alocado a fabrica de resinas, o caudal distribuido a
cada reator diminui, face ao caudal que seria fornecido caso este operasse de forma isolada,
como é descrito na Seccdo 3.3.2. A Figura 4.7 mostra o comportamento da mediana do tempo
da etapa de arrefecimento do reator R5 e as respetivas barras de erro, em funcdo do nimero de

reatores em funcionamento simultaneo, para ambas as matérias-primas.
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Figura 4.7 - Efeito do nimero de reatores a operar em simultaneo no tempo mediano de arrefecimento do reator R5,
com as respetivas barras de erro

Analisando apenas o tempo mediano da etapa de arrefecimento, contrariamente ao tempo de
batch, etapa de condensacdo e etapa de aquecimento, o cendrio onde o reator R5 opera
isoladamente apresenta 0 maior tempo mediano, para a matéria-prima FA. Para a mesma, é
verificada uma diminui¢cdo na mediana do tempo da etapa de arrefecimento de 5 % para os
cenarios onde se encontram 2 e 4 reatores em funcionamento simultaneo, e 6 % quando se
encontram 3 reatores em funcionamento simultaneo, face a funcionamento isolado do reator R5.
No cenéario onde se encontram 4 reatores em funcionamento simultaneo, ndo é apresentada uma
barra de erro por este ser um valor Gnico. Para a matéria-prima UF, o mesmo tipo de
comportamento j& ndo € verificado. O cenério onde o reator R5 opera isoladamente apresenta o
menor mediana do tempo de arrefecimento. Este aumenta 9, 17 e 2 % quando se encontram em
funcionamento simultaneo 2, 3 e 4 reatores. Na Tabela 4.6 encontra-se 0 nUmero de ocorréncias

de cada cenério e os respetivos desvios padrao.
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Tabela 4.6 - Distribuicdo de ocorréncias para cada cenario de funcionamento com a respetiva distancia interquartil
do tempo da etapa de arrefecimento

MATERIA-PRIMA FA UF
N° REATORES Ne Batches Outliers iri:::g:::l N° Batches Outliers ir?tiesrt::::rizl
1 20 0 (0%) 00:33 41 1 (2%) 00:31
2 204 15 (7%) 00:20 439 5 (1%) 00:31
3 48 5 (10%) 00:17 89 5 (6%) 00:39
4 1 0 (0%) 00:00 22 3 (14%) 00:26

Contrariamente as etapas de condensacdo e aquecimento e tempo de batch, a distancia
interquartil para a matéria-prima FA diminui com o aumento do nimero de reatores em
funcionamento simultaneo. A distancia interquartil diminui 39 e 48 % nos cenarios onde se
encontram 2 e 3 reatores a operar, respetivamente, face ao funcionamento isolado do reator R5.
O cenério onde se encontram todos os reatores em funcionamento ndo deve ser utilizado para
propdsitos comparativos, uma vez que este espaco amostral é composto por apenas uma
amostra. Para a matéria-prima UF a distancia interquartil mantém-se igual quando o reator R5
opera isoladamente e simultaneamente com 1 reator. Quando este opera simultaneamente com 2
reatores a distancia interquartil aumenta 26 %, face a situacdo anteriormente referida. Quando
todos os reatores se encontram em funcionamento simultaneo a distancia interquartil diminui

em 16 %, face ao funcionamento isolado do reator R5.

Concluindo, o aumento do nimero de reatores em funcionamento simultdneo provoca um
aumento significativo na distancia interquartil e no tempo mediano de batch e nas respetivas
etapas, a excecdo da etapa de arrefecimento para batches com matéria-prima FA. Seria de
esperar este tipo de efeito no comportamento do batch, uma vez que a envolvéncia de mais
reatores no consumo de fluidos térmicos provoca uma diminuicdo do caudal dos mesmos
alocado ao reator R5. Como ja referido, o aumento da distancia interquartil indica uma maior
dispersdo das amostras em torno da média, resultando num conjunto de tempos com uma
reprodutibilidade menor. Apesar do tempo mediano de uma determinada etapa ou batch nédo
aumentar significativamente com o aumento do numero de reatores em funcionamento
simultaneo, o efeito é verificado no aumento da distancia interquartil. Assim, prova-se que a
simultaneidade de reatores afeta ndo sO etapas onde existe partilha de fluidos térmicos, mas
também a etapa de condensacao, onde é necessario um controlo mais rigoroso do processo de

producdo.
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Outro fator que pode influenciar o tempo de cada etapa, e consequentemente, de cada batch é o
grau de sujidade nas serpentinas interiores do reator. Estas, ao se encontrarem com detritos
depositados na sua superficie dificultam a transferéncia térmica para o interior do reator. Na
proxima secc¢do sera avaliado o efeito que a lavagem do reator R5 causa no tempo de producédo e

no tempo das respetivas etapas.

4.1.3. Lavagem do reator
Ao serem realizadas vérias reagdes num reator ao longo do tempo, este comeca a acumular
detritos a superficie das serpentinas. Durante o processo de producdo de resinas, a viscosidade
da mistura reacional aumenta, fomentando a deposicdo de mistura reacional na superficie das
serpentinas do reator. Ao serem acumulados detritos nas serpentinas, a transferéncia de calor é

dificultada, resultando numa transferéncia térmica menos eficiente.

Periodicamente é realizada uma lavagem ao reator R5. A lavagem ¢é realizada introduzindo agua
no reator a uma pressao de 800 a 1000 bar. Os dois principais fatores que motivam a realizacéo
de uma lavagem ao reator sdo periodos onde existe uma quebra de producdo, bem como o
tempo de descarga do reator. O tempo de descarga € um fator importante a ser monitorizado
uma vez que quanto maior for o nivel de sujidade dentro do reator, maior sera a probabilidade
de colmatacdo do filtro de descarga. Uma vez que ndo € monitorizado o diferencial de pressao
entre entrada e a saida do filtro, o tempo de descarga serve de indicador. Ao existir um elevado
grau de colmatacdo no filtro, a bomba adjacente produz ruido devido a cavitacdo, sendo
necessario parar a descarga. Os periodos de quebra de producdo ocorrem quando existe uma
menor necessidade de compra pela parte do cliente. Estes periodos enquadram-se normalmente

no final de dezembro e durante 0 més de agosto.

a) Ciclos de lavagem

De forma a avaliar o efeito da operagdo de lavagem no reator R5, foram analisados 4 Ciclos de
lavagem (Seccdo 3.2.4). Um ciclo de lavagem é definido pelo tempo que decorre entre duas
operacOes de lavagem consecutivas. No periodo entre 20 de agosto de 2021 e 7 de dezembro de
2022 o reator R5 sofreu 3 operacgdes de lavagem. A lavagem #1 foi realizada a 22 de dezembro
de 2021, a lavagem #2 a 9 de marco de 2022 e a lavagem #3 a 11 de agosto de 2022. S&o aqui
considerados 4 ciclos correspondentes aos periodos entre as operacdes de lavagem. O Ciclo #1
corresponde ao funcionamento do reator R5 desde 20 de agosto de 2021 até a lavagem #1. O
Ciclo #2 entre a lavagem #1 e lavagem #2. O Ciclo #3 entre a lavagem #2 e a lavagem #3. Por
fim, o Ciclo #4 desde a lavagem #3 até ao dia 7 de dezembro de 2022. Cada ciclo de lavagem
apresenta um intervalo de tempo e numero de batches realizados distinto, como € verificado na
Tabela 4.7.
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Tabela 4.7 - N° de batches e percentagem de outliers por Ciclo

MATERIA-PRIMA FA UF
Total de
CICLO N° Batches Outliers N° Batches  Outliers Dias

batches
#1 33 0 (0%) 224 11 (5%) 124 260
#2 48 2 (4%) 102 6 (6%) 77 150
#3 183 7 (4%) 98 5 (5%) 155 288
#4 16 1 (6%) 176 2 (1%) 118 192

Cada Ciclo apresenta uma duragao distinta, uma vez que as operac¢des de lavagem séo realizadas
mediante a época do ano. Néo existindo uma periodicidade associada & operagédo de lavagem, a
duracdo de cada Ciclo é varidvel. Por cada Ciclo sdo realizados aproximadamente 1,9
batches/dia. O Ciclo #1 é o que apresenta uma maior atividade do reator R5 com 2,10
batches/dia. O Ciclo #2 apresenta uma atividade de 1,95 batches/dia. O Ciclo #3 uma atividade
de 1,86 batches/dia, e por fim o Ciclo #4 uma atividade de 1,63 batches/dia. E verificada uma
diminuicdo na producéo por Ciclo no reator R5 desde o inicio Ciclo #1 até ao fim do Ciclo #4.
Para todos os Ciclos a excecdo do Ciclo #3 a matéria-prima preferida é UF. A alimentacdo do
reator é ditada pela producéo na fabrica de formaldeido adjacente a fabrica de resinas. O nimero
total de batches realizado em cada Ciclo nem sempre coincide com a soma de batches realizados
com matéria-prima FA e UF. Isto deve-se a erros de formatacdo na base de dados. Estes erros
variam entre formatos de datas diferentes, horas mal introduzidas e matéria-prima ndo

especificada. Assim, este conjunto de batches foi excluido da analise realizada.

b) Efeito do Ciclo no tempo de batch
No decorrer de um Ciclo, os detritos gerados pela reacdo de polimerizacdo e pela sujidade da
matéria-prima, vao sendo acumulados dentro do reator. Esta analise demonstra o
comportamento do tempo de batch, em funcdo do nimero de batch, como mencionado na
Secgdo 3.2.4. E escolhido como referéncia para cada batch o nimero de batch face a data de
producdo. O nimero de batch é a ordem pela qual é realizado cada batch. Uma vez que a
matéria-prima é variavel, o nimero de batch oferece uma melhor compreensdo do processo de

producio de cada Ciclo. E analisada entdo a tendéncia do tempo de batch em cada Ciclo.
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Considerando a matéria-prima FA, analisando cada Ciclo é possivel notar que a tendéncia do

tempo de batch nos Ciclos #1 e #2 é negativa, contrastando com os Ciclos #3 e #4, os quais

apresentam uma tendéncia positiva de tempo de batch ao longo do Ciclo. O nimero de pontos

em cada Ciclo varia, visto que cada Ciclo compreende um diferente nimero de batches. A

Figura 4.8 ilustra a tendéncia do tempo de batch em cada Ciclo para a matéria-prima FA, bem

como a gama correspondente a uma vez o desvio padrdo do espaco amostral.
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Figura 4.8 - Disperséo, tendéncia e intervalo de predi¢do em cada Ciclo para matéria-prima FA

As linhas de tendéncia que representam a evolugdo do tempo de batch ndo sdo expressivas o

suficiente, de modo a verificar um efeito claro do Ciclo no tempo de batch. A variacdo do tempo

de batch apresentada em qualquer um dos Ciclos é inferior a 5 %, sendo que cada um destes

apresenta uma dispersao das amostras significativa. Devido a esta dispersdo, é possivel afirmar

que o comportamento do tempo de batch ao longo de cada Ciclo é idéntico.
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e Matéria-prima UF

Quando a alimentacdo ao reator é feita com UF, o comportamento do tempo de batch em cada
um dos Ciclos de lavagem é idéntico ao cenario onde a matéria-prima é FA. Os Ciclos #1 e #2
apresentam uma tendéncia decrescente no tempo de batch, enquanto os Ciclos #3 e #4
apresentam uma tendéncia crescente no tempo de batch. De forma andloga a matéria-prima FA,
0 numero de pontos difere entre cada Ciclo devido a diferente quantidade de amostras. A Figura
4.9 apresenta a tendéncia do tempo de batch em cada Ciclo para a matéria-prima UF, com
respetiva gama correspondente a uma vez o desvio padréo do espaco amostral.
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Figura 4.9 - Disperséo, tendéncia e intervalo de predigdo em cada Ciclo para matéria-prima UF

Apesar do sinal das linhas de tendéncia apresentadas na Figura 4.9, a variagdo do tempo de
batch ao longo dos Ciclos #1, #2 e #4 pode ser considerada aproximadamente constante devido
a elevada dispersdo de amostras e & variagdo apresentada ser inferior a 10 %. O Ciclo #3
aparenta apresentar uma tendéncia bem definida ao longo do Ciclo. A variagdo no tempo de
batch ao longo do Ciclo #3 é 15 % (80 minutos). No entanto, a mediana do tempo de batch no

final do Ciclo #3 é mantido ao longo do Ciclo #4, como é verificado na Tabela 4.2.
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O tempo de batch por si s6 ndo indica corretamente o efeito do Ciclo, uma vez que este pode
estar a ser ocultado pelas tendéncias de cada uma das etapas do processo. Por este motivo é

conduzida uma analise do efeito do Ciclo a cada uma das etapas de um batch.

c) Efeito do Ciclo no tempo das etapas
Ao existir um aumento ou uma diminuicdo no tempo de batch, é esperado ver essa mesma
tendéncia a expressar-se numa ou Vvarias etapas do processo. As etapas do processo com um
maior impacto sdo aquelas que ocupam uma maior fatia de tempo no tempo de batch. Para
ambas as matérias-primas, as etapas mais duradoras sdo as etapas de aquecimento, condensacgao
e arrefecimento. A etapa de descarga apesar de ndo representar uma grande percentagem de
tempo de todo o processo, como verificado na Figura 4.2, é um parametro importante a analisar,

uma vez que esta diretamente relacionada com a lavagem do reator.

e Matéria-prima FA
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Figura 4.10 - Dispersdo e tendéncia de cada uma das fases do processo para matéria-prima FA

A Figura 4.10 ilustra a tendéncia apresentada para cada etapa ao longo de um Ciclo, para a

matéria-prima FA. E possivel observar que nem todas as etapas apresentam o mesmo numero de
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resultados. Isto deve-se a remocgdo de outliers, que poderiam mascarar a tendéncia apresentada
para cada etapa. A Tabela 4.8 apresenta os declives das retas de tendéncia entre o tempo de
batch e o numero de ordem dos batches, em segundos/batch, para cada etapa em cada Ciclo, de

modo a quantificar a evolucdo observada.

Tabela 4.8 - Declives das linhas de tendéncia em segundos/batch de cada uma das etapas do processo para matéria-
prima FA

CICLO CARGA INICIAL AQUECIMENTO CONDENSAGAO ARREFECIMENTO DESCARGA

1 0,1 -0,7 -8,4 2,7 2,3
2 -0,3 54 52 -5,0 2,1
3 -0,1 -4,5 -0,8 7,5 0,3
4 -0,2 -1,0 51 0,6 -1,9

A carga inicial, em todos os Ciclos, apresenta uma variacdo aproximadamente constante. Uma
vez que esta etapa do processo ndo é afetada pela lavagem do reator, os resultados obtidos sdo
de acordo com o esperado.

Em relagcdo ao aquecimento, nos Ciclos #1 e #4 a variagdo é aproximadamente constante. Para
os Ciclos #2 e #3 a variacdo do tempo de aquecimento é negativa, indicando que ao longo
destes Ciclos o tempo de aquecimento vai diminuindo. O tempo de aquecimento diminui em

média 13 e 21 minutos durante os Ciclos #2 e #3, respetivamente.

A condensagdo apresenta, ao longo dos Ciclos #1, #2 e #4, uma variacdo acentuada. Esta é a
etapa do processo que mais varia ao longo dos Ciclos #1 e #4, com uma diminuicdo de 8,4
segundos/batch e um aumento de 5,1 segundos/batch, respetivamente. Para o Ciclo #1, existe
uma diminuicdo de 26 minutos, em média, no tempo de condensacdo. Nos Ciclos #2 e #4, o
tempo de condensacdo aumenta 13 e 16 minutos, respetivamente. No Ciclo #3 a variacdo no
tempo de condensacdo € considerada aproximadamente constante. Teoricamente ndo seria de
esperar uma variagdo desta magnitude na etapa de condensacdo, uma vez que a velocidade desta
se encontra mais dependente do pH da mistura reacional. O pH da mistura reacional é por sua
vez também influenciado pela quantidade de acido formico presente na solugdo de formaldeido
alimentada ao reator durante a carga inicial. Este fator é causa mais provavel para justificar a

falta de uniformidade entre os resultados apresentados para cada um dos Ciclos.

O tempo de arrefecimento apresenta uma variagdo significativa nos Ciclos #1, #2 e #3. No
entanto o sinal desta variacdo ndo é consistente. Nos Ciclos #1 e #3 o tempo de arrefecimento
tende a aumentar durante o Ciclo, enquanto no Ciclo #2 o tempo de arrefecimento vai
diminuindo. No Ciclo #3, a etapa do processo onde é verificada uma maior variacdo de tempo é

na etapa de arrefecimento, com 7,5 segundos/batch. Este aumento de tempo traduz-se, em
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média, numa variagdo de 35 minutos. O tempo de arrefecimento no Ciclo #4 apresenta uma
variacdo aproximadamente constante. A falta de variabilidade no tempo de arrefecimento no

Ciclo #4 pode ser explicado devido a falta de amostras neste Ciclo.

Em relacéo ao tempo de descarga, este aumenta durante os Ciclos #1 e #2. No Ciclo #3 o tempo
de descarga mantém-se aproximadamente constante, enquanto no Ciclo #4 o tempo de descarga
vai diminuindo. Seria de esperar que o0 tempo de descarga, em qualquer um dos Ciclos
apresentasse um aumento. No Ciclo #4 o tempo de descarga segue a tendéncia inversa ao
esperado. Este comportamento pode ser justificado pela falta de amostras, existindo apenas 16

amostras no Ciclo #4 com matéria-prima FA.

Concluindo, a condensagéo é a etapa do processo que mais sofre variagdo quando a alimentagéo
ao reator é FA, seguida pela etapa de arrefecimento e aquecimento. Os resultados analisados
referentes ao Ciclo #4 ndo sdo fidedignos devido a escassez de amostras, face aos Ciclos #1, #2
e #3.

e Matéria-prima UF
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Figura 4.11 - Dispersao e tendéncia de cada uma das fases do processo para matéria-prima UF
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A Figura 4.11 mostra a evolugao temporal de cada etapa ao longo de cada Ciclo, para a matéria-
prima UF. E verificado, mais uma vez, que nem todas as etapas apresentam o mesmo numero de
resultados, tendo em especial atencdo o Ciclo #3, onde ocorreu uma quebra de producdo com
UF. A Tabela 4.9 apresenta os declives das retas de tendéncia entre o tempo de batch e o
numero de ordem dos batches, em segundos/batch, para cada etapa em cada Ciclo, de modo a

quantificar a evolucdo observada.

Tabela 4.9 - Declives das linhas de tendéncia em segundo/batch de cada uma das etapas do processo para matéria-
prima UF

CICLO CARGAINICIAL  AQUECIMENTO CONDENSAGAO ARREFECIMENTO DESCARGA

1 -0,4 5,7 -5,5 -4.7 1,2
2 -1,0 -6,0 -1,8 -4.,4 0,8
3 0,1 -2,5 0,3 19,4 0,2
4 0,1 -0,3 0,4 6,7 3,6

Tal como para a matéria-prima FA, quando a alimentagdo ao reator é realizada com UF o tempo
alocado a carga inicial mantém-se aproximadamente constante para cada um dos Ciclos. Sendo
esta uma operacdo ndo influenciada pela lavagem do reator, seria de esperar este

comportamento.

Nos Ciclos #1 e #2 o aquecimento sofre uma variagdo acentuada, de 25 e 15 minutos,
respetivamente. No entanto a variagdo é positiva para o Ciclo #1, enquanto no Ciclo #2 a
variagdo é negativa. No Ciclo #3 a variagdo do tempo da etapa de aquecimento é menor face aos
Ciclos #1 e #2. No Ciclo #4 a variagdo do tempo de aquecimento pode ser considerada

aproximadamente constante.

Ao contréario de quando a alimentacdo ao reator é feita com matéria-prima FA, para uma
matéria-prima de UF a etapa de condensacdo ndo apresenta uma variagcdo tao expressiva.
Apenas o Ciclo #1 apresenta uma varia¢do no tempo de condensacéo algo significativo (16 %).

Para os Ciclos #3 e #4, a variacdo do tempo da etapa de condensacéo é aproximadamente nula.

O tempo alocado a etapa de arrefecimento € o que mais varia ao longo de cada Ciclo,
juntamente com a etapa de aquecimento. Em qualquer um dos Ciclos a variacdo € bastante
acentuada, no entanto nem sempre é concordante a nivel de sinal. Nos Ciclos #1 e #2 a variacdo
é negativa e nos Ciclos #3 e #4 positiva. E de salientar ainda a variacdo de tempo da etapa de
arrefecimento no Ciclo #3, sendo este um valor desenquadrado dos restantes. Como ja referido,
o Ciclo #3 apresenta uma variacdo no tempo de batch de 15 % (80 minutos). Esta variacéo é

atribuida exclusivamente a etapa de arrefecimento, uma vez que a variacdo das etapas de carga
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inicial, condensacdo e descarga sdo aproximadamente nulas, enquanto a variacdo da etapa de

aquecimento da-se no sentido negativo.

A etapa de descarga apresenta um aumento no seu tempo ao longo dos Ciclos #1 (11 %) e #4
(24 %), enquanto nos Ciclos #2 e #3 é aproximadamente constante. Sendo o tempo da etapa de
descarga afetado pela lavagem do reator, seria de esperar um aumento do tempo alocado a esta
operacao.

Sumarizando, a lavagem do reator ndo apresenta qualquer tipo de influéncia na etapa de carga
inicial. O tempo da etapa de condensacdo pode sofrer ligeiras alteracdes ao longo de cada Ciclo,
para ambas as matérias-primas. As etapas que recorrem a utilidades variam significativamente
ao longo de cada Ciclo. Por fim a descarga sofre sempre um aumento de tempo ao longo de
cada Ciclo, a exce¢do do Ciclo #4 com matéria-prima FA. No entanto, os resultados
apresentados ndo sdo concordantes entre si. De Ciclo para Ciclo as varia¢fes de cada uma das
etapas podem sofrer alteracBes a nivel de sinal e de magnitude, ndo existindo um padrdo

identificavel.

Por este motivo, é necessaria uma analise mais detalhada ao efeito da operagdo de lavagem.
Para que este efeito seja quantificado, sera conduzido um estudo apenas numa sec¢do temporal
imediatamente antes e depois de uma lavagem, onde o reator R5 operou de forma isolada.

d) Efeito imediato das lavagens ao reator
Nesta seccdo pretende-se averiguar a existéncia de influéncia imediata das operagfes de
lavagem no tempo de batch. Para tal é necessario avaliar o tempo das etapas de aquecimento e
arrefecimento imediatamente antes e depois de cada operacdo de lavagem. Estas sdo as etapas
do processo que se encontram diretamente influenciadas pela operagdo de lavagem, uma vez

que esta remove detritos e sujidade nas serpentinas, facilitando a transferéncia de calor.

A duracdo de um batch € influenciado pela quantidade de reatores em funcionamento
simultdneo. Quanto maior o nimero de reatores em funcionamento simultaneo, maior a duracao
de cada etapa do processo, e consequentemente o tempo de batch. Por este motivo sdo
selecionados para andlise apenas batches nos quais as etapas de aquecimento e arrefecimento

foram realizadas sem qualquer simultaneidade de outro reator adjacente.

A matéria-prima que é alimentada ao reator influencia a duracdo da etapa de aquecimento.
Assim, sdo selecionados apenas batches com a mesma matéria-prima. Foram escolhidos apenas
batches realizados com a matéria-prima UF, uma vez que estes batches apresentam um
aquecimento com recurso a vapor de agua duradouro. A operacdo de lavagem #1 € a Unica que
redine as condicOes necessarias para a analise do efeito imediato de uma operacgdo de lavagem. A

matéria-prima do reator € UF nos batches anteriores e posteriores a operacdo de lavagem,
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existindo batches onde as etapas de aquecimento e arrefecimento foram realizadas sem qualquer

simultaneidade de funcionamento de outro reator.

Os batches considerados para o periodo pré-lavagem foram retirados num periodo de 10 dias,
entre 10 e 20 de dezembro de 2021. Os batches selecionados para o periodo pds-lavagem foram
retirados num periodo de 13 dias, entre 23 de dezembro de 2021 e 5 de janeiro de 2022. Para o
periodo pré-lavagem foram realizados 13 batches, enquanto no periodo pés-lavagem foram
realizados 14 batches. No entanto, nem todos os batches retirados cumprem 0s requisitos
necessarios para andlise, como é verificado na Tabela 4.10. Apenas alguns dos batches ndo
apresentam qualquer tipo de simultaneidade com outros reatores durante as etapas de

aquecimento e arrefecimento.

Tabela 4.10 - N° de batches R5 sem sobreposicéo de funcionamento de reatores adjacentes e n° de dias considerados
antes e depois de operacdo de lavagem

PRE-LAVAGEM POS-LAVAGEM
ETAPA ‘ Aguecimento Arrefecimento Aquecimento Arrefecimento
N° DE BATCHES ‘ 1 1 7 6

N° DE DIAS ‘ 10 13

No periodo pré-lavagem existe apenas 1 batch que ndo apresenta simultaneidade com outro
reator adjacente ao reator R5 nas etapas de aquecimento e de arrefecimento. J& no cenario pos-
lavagem existem 7 batches sem qualquer sobreposicdo de funcionamento de outro reator na
etapa de aquecimento, e 6 na etapa de arrefecimento. Ao existir apenas uma amostra no periodo
pré-lavagem, os resultados estatisticos acabam por se tornar comprometidos. No entanto, visto
que nos encontramos numa situagdo onde o reator R5 funciona isoladamente dos restantes
reatores da fabrica de resinas, as duragdes de cada etapa séo consideradas fidedignas. A Figura

4.12 ilustra o tempo das etapas de aquecimento e arrefecimento pré e pés lavagem.
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Figura 4.12 -Comparacéo da duracéo das etapas de aquecimento e arrefecimento antes e depois de operagéo de
lavagem

E verificada uma diminuicio na duracio das etapas de aquecimento e arrefecimento apés a
operagédo de lavagem do reator. A etapa de aquecimento apresenta uma reducéo de 5 minutos na
sua duragdo, equivalente a uma diminuigdo de aproximadamente 3 %. Tal como a etapa de
aquecimento, a etapa de arrefecimento também apresenta uma diminuicéo na sua duracéo apos a
realizacdo de uma operacdo de lavagem. A duragdo da etapa de arrefecimento diminui 14
minutos, correspondente a um decréscimo de aproximadamente 8 %. E possivel concluir que
existe de facto uma reducdo na duracdo das etapas com transferéncia térmica apds uma operagdo

de lavagem.

Aplicando a metodologia apresentada na Seccdo 3.3 € possivel traduzir este decréscimo de
tempo nas etapas de aquecimento e arrefecimento na redugdo do caudal de fluidos térmicos que
é alocado ao reator R5. A reducdo de 3 % no tempo da etapa de aquecimento traduz-se num
aproveitamento de 77 kg/h de vapor de &gua. Relativamente a etapa de arrefecimento, uma
reducdo de 8 % no tempo de arrefecimento traduz-se num aproveitamento de 29 m%h de agua

de arrefecimento.
4.2. Aquecimento do reator R5

4.2.1. Fases do processo com aquecimento
No processo de producdo da resina 1350, existem duas etapas onde é efetuado o aquecimento do
reator R5 (Seccdo 2.2.1). A primeira etapa de aquecimento é realizada antes da etapa de
condensacgdo, onde ocorre a reacdo de polimerizacdo. Existem diferencas processuais nesta
etapa quando a matéria-prima do reator é FA ou UF. A matéria-prima FA é alimentada ao reator
a uma temperatura de aproximadamente 60 °C, sendo o primeiro aquecimento iniciado apos a
adicdo da primeira carga de ureia. Ao ser adicionada ureia ao formaldeido ocorre uma reacao
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exotérmica. O calor libertado pela reacdo é suficiente para elevar a temperatura do reator até ao
valor desejado de 85 °C, sem ser necessario o recurso a vapor de agua. Este aquecimento é
realizado em aproximadamente 8 minutos. A matéria-prima UF é alimentada ao reator a
temperatura ambiente. Neste caso, ndo é realizada uma carga de ureia antes da etapa de
condensacdo. Por este motivo, € necessaria a utilizacdo de vapor de agua para elevar a
temperatura do reator até 80°C. Nestas condi¢bes de funcionamento do reator R5, a etapa de

aquecimento é realizada em cerca de 110 minutos.

Terminada a etapa de condensagdo o reator é arrefecido com agua até 78 °C. De seguida é
adicionada ureia, provocando uma diminuicdo da temperatura até aproximadamente 67 °C. A
segunda etapa de aquecimento do processo é realizada ap6s esta adicdo de ureia, elevando a
temperatura do reator até 69 °C. A adicdo de ureia ao reator causa uma reacdo exotérmica
(Figura 2.1) com as moléculas de formaldeido que ndo reagiram durante a etapa de
condensacdo, libertando assim calor. O tipo de matéria-prima do reator ndo provoca nenhuma
alteracdo nesta etapa do processo, sendo o segundo aquecimento realizado em aproximadamente

5 minutos.

4.2.2. Transferéncia de calor
Para o aquecimento do reator é utilizado vapor de agua. O vapor é produzido a 2 bar e
sobreaquecido a 143 °C, proveniente da turbinacdo de vapor de agua de alta pressdo. Este fluido
transfere energia térmica a mistura reacional ao passar nas serpentinas do reator. As serpentinas
encontram-se no interior e na parede externa do reator. As serpentinas exteriores, ao contrario
das interiores sdo do tipo “meia-cana”, possuindo assim uma menor area de contacto face as
serpentinas interiores. Ambas encontram-se na metade superior, inferior e no fundo do reator.
Quando o reator é aquecido, o vapor de agua circula nas serpentinas interiores e exteriores, mas
apenas na metade inferior e no fundo do reator. Isto deve-se a reacdo exotérmica entre 0
formaldeido e a ureia, facilitando o aquecimento do reator. Sdo ainda criadas correntes de
conveccao no interior do reator devido ao gradiente térmico entre a metade inferior e superior

do reator, facilitando a homogeneizagéo térmica.

4.2.3. Caracterizacéo do vapor e turbina
O vapor de agua de alta pressdo (VAP) é produzido na fabrica de formaldeido, adjacente a
fabrica de resinas. A energia utilizada nesta producdo é obtida através da exotermicidade da
reacdo do metanol com oxigénio, para a producdo de formaldeido. O VAP é produzido a 22 bar
e 375 °C, o qual alimenta uma turbina. O vapor é turbinado em dois estagios como se encontra
esquematizado na Figura 4.13. No primeiro estagio (contrapressdo) o VAP passa a vapor de
baixa pressdo (VBP), a 2 bar e 143 °C. E feita de seguida uma extragio de aproximadamente 39

% do VBP da turbina. O restante VBP é encaminhado para o segundo estagio de turbinacdo
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(condensacédo a vacuo). O vapor resultante do segundo estdgio é obtido a 36 °C e 0,06 bar. A

turbina gera 1406 kW de energia elétrica, a uma eficiéncia de 29 %.

Extragdo intermédia

Temperatura 143 |C
Presséo 2 | bar
Caudal 3600 | kg/h

Extragdo
intermédia

Extragio
intermédia

VAP
Temperatura | 375 |C
Presséo 22 | bar VAP
Caudal 9200 | kg/h

Condensado
Temperatura 36| C
Presséo 6,e-002 | bar
Caudal 5600 | kg/h

10 Entrada
estagio

estagio

Condensado

Trabalho
10

estagio 20

Trabalho 2° estagio estagio
Eficiéncia isentropica

Eficiéncia isentropica

Figura 4.13 - Esquematizacgéo da turbinacdo do vapor de dgua

O vapor de agua (VBP) utlizado para o aquecimento dos 6 reatores da fabrica de resinas é
proveniente da extra¢do intermédia da turbina. Ou seja, 0 vapor de agua utilizado no reator R5 é
VBP a 2 bar e 143 °C. O VBP é fornecido a fabrica de resinas com um caudal de acordo com as
suas necessidades térmicas. Quando um reator necessita de vapor de agua para aquecimento e ja
Se encontra outro reator numa etapa de aquecimento, o caudal de VBP fornecido a fabrica de
resinas aumenta atuando na abertura da valvula do coletor a saida da turbina. Apesar desta
compensagdo do caudal de vapor de &gua recebido na fabrica de resinas, quando se encontram
multiplos reatores em etapas de aquecimento simultaneas, o caudal de vapor de agua alocado a
cada reator é sempre inferior face a situacdo de aquecimento de forma isolada, provocando um

aumento no tempo de aquecimento do reator.

4.2.4. Eficiéncia da troca energética no reator
O primeiro aquecimento realizado no processo de produgdo da resina 1350 é o mais longo, uma
vez que este apresenta 0 maior aumento de temperatura do reator. Para averiguar a eficiéncia da
troca de calor na etapa de aquecimento do reator, deve ser considerado 0 processo com
alimentacdo UF. O processo com alimentagdo de FA apesar de sofrer também o mesmo processo
de aquecimento, este € realizado maioritariamente atraves do calor da reagdo. No processo UF o
primeiro aquecimento é realizado exclusivamente através da utilizagdo de vapor de 4gua, onde a

temperatura do reator é elevada da temperatura ambiente a 80 °C.

Né&o existindo registos na base de dados do processo para a temperatura do reator no inicio do
aquecimento e do caudal de vapor de agua utilizados, os valores apresentados na Tabela 4.11

foram medidos experimentalmente durante 0 acompanhamento da producéo.
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Quando foi iniciado o aquecimento do reator, a mistura reacional encontrava-se a 32 °C. Apds a
realizacdo de um balanc¢o entalpico segundo a Equacdo ( 3.6 ), concluiu-se que para aumentar a

temperatura da mistura reacional até 80 °C foram necessarios 5748,4 MJ.

Tabela 4.11 - Dados utilizados para o calculo do balanco entalpico durante o primeiro aquecimento, (14 de setembro
de 2022)

AH, my T T2
5748,4 MJ 50261 kg 32°C 80 °C

Durante o periodo de aquecimento do reator R5 o caudal de vapor de &gua fornecido nédo é
constante. A utilizagdo de vapor de agua por parte de reatores adjacentes, faz com que o caudal
de vapor de agua fornecido ao reator R5 sofra flutuacGes. Para a realizacdo de um balango
entalpico ao reator R5 durante a etapa de aquecimento, de modo a determinar a eficiéncia da
troca de energia do sistema, sdo consideradas as variacfes de caudal de vapor fornecido ao
reator R5. Durante parte do aquecimento do reator R5, os reatores R1 e R3 necessitaram de
vapor de agua por se encontrarem em etapas de aquecimento. Esta necessidade de vapor de dgua
por parte dos reatores R1 e R3 provocou uma diminuic¢éo no caudal de vapor de agua alocado ao

reator R5, como pode ser verificado na Tabela 4.12.

Tabela 4.12 - Caudal de vapor de agua alocado ao reator R5, com duracéo e calor transferido. Dados retirados no
dia 14 de setembro de 2022

REATORES Qm (kg/h) t (min) AH, (MJ)
R5 1550 71 41251
R5+R3 1470 3 165,3
R5+R3+R1 1300 10 487,3
R5+R3 1400 3 1574
R5+R1 1450 27 1467,5

Assumindo que todo o vapor de agua fornecido ao reator R5 sofre condensacdo, a energia
térmica disponibilizada é 6402,6 MJ. O calor fornecido pelo vapor de agua excede o calor
necessario para o aquecimento do reator. Aproximadamente 90 % do calor associado ao vapor
de agua é transferido para o reator. As serpentinas interiores ao encontrarem-se totalmente
inseridas dentro do reator, todo o calor disponibilizado pelo vapor de agua é transferido para o
contetdo do reator. A perda de calor encontra-se associada a parede do reator e as serpentinas
exteriores, que se encontram em contacto com o ar atmosférico. Possiveis fugas ao longo da

tubulacéo da rede de vapor de &gua também podem contribuir para perda de calor.
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4.2.5. Dissipacédo de calor
Quando o reator R5 se encontra em fase de aquecimento, o vapor de agua que Ihe é fornecido
distribui-se pelas serpentinas interiores e exteriores do reator. O vapor de agua alimentado as
serpentinas interiores transfere todo o seu calor para o meio reacional, uma vez que se
encontram totalmente inseridas dentro do reator. As serpentinas exteriores estdo em contacto
com o0 meio ambiente e, portanto, podem perder parte do seu calor para o exterior. De modo a
quantificar o calor dissipado pelo reator R5 durante a etapa de aquecimento, foi seguida a
metodologia apresentada na Sec¢do 3.3.3. Conhecendo o valor associado a cada resisténcia a
transferéncia de calor, caudal de vapor de agua e temperatura ambiente é possivel determinar o

fluxo de calor dissipado.

Existem trés tipos de resisténcia a transferéncia de calor no sistema de aquecimento do reator
R5. Perdas de calor por convecgdo, condugdo e radiagdo. A Resisténcia 1 (81) representa a
resisténcia térmica a transferéncia de calor por convecgdo (forcada) no interior da tubagem. A
Resisténcia 2 (02) ¢ a resisténcia térmica a transferéncia de calor por condugao através do metal
da serpentina. A Resisténcia 3 (83) corresponde a resisténcia térmica a transferéncia de calor por
convecc¢do (natural) do ar na superficie da serpentina. Por fim, a resisténcia 4 (64) representa a
resisténcia térmica da radiagdo emitida pela superficie da serpentina, que ocorre
simultaneamente com a 03. A Figura 4.14 ilustra o mecanismo de perda de calor pelas

serpentinas exteriores do reator R5.

03
Conveccgéao
01 62
q MN—VWN—1 —
Convecgéao Condugéo
04
Radiacéo

Figura 4.14 - Esquema das resisténcias térmicas a transferéncia de calor nas serpentinas exteriores do reator R5

Os mecanismos de transferéncia de calor que oferecem as menores resisténcias térmicas neste
sistema sdo a 01 e 62, como € apresentado na Tabela 4.13. A serpentina onde circula o vapor é
de aco carbono, o qual apresenta uma condutividade térmica de 40 W/m.K, a temperatura de
131,6 °C, segundo a Equagdo ( 3.25 ). Assim, existe uma maior facilidade no transporte de
energia térmica através da tubagem. A 63 e 64 apresentam uma maior resisténcia face a 01 e 62.
A 03 resulta da convecgdo natural do ar, que possui uma condutividade térmica de 0,0275

W/m.K. Por este motivo, o calor ndo é conduzido tdo facilmente para o ar atmosférico,
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aumentando a resisténcia térmica. A 64 encontra-se também relacionada com a temperatura da
superficie da serpentina e com a temperatura atmosférica. Sendo este gradiente térmico de

aproximadamente 115 °C, a resisténcia a transferéncia de calor é mais elevada.

Tabela 4.13 - Resisténcias térmicas para um caudal de vapor de &gua de 775 kg/h e temperatura atmosférica de 15°C

0 (K/W)
01 1,323x10"
02 9,233x10°
03 0,0364
04 0,0163
ot 0,0114

Uma vez que o caudal de vapor de &gua alocado ao reator R5 se encontra dependente das
necessidades térmicas de toda a fabrica de resinas, este é varidvel. A temperatura do ar é
também uma variavel de peso a considerar, uma vez que a facilidade de remocao de calor pelo
ar € afetada pelo seu diferencial térmico com a temperatura de superficie da tubagem. A Figura
4.15 mostra a relacdo entre a perda de calor no reator R5, o caudal de vapor de 4gua alocado as
serpentinas, e a temperatura do ar atmosférico.

PERDA DE

CALOR (%)

3
5
7
9

EEER
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S o~wnw

TEMPERATURA ATMOSFERICA (°C)

400 600 800 1000 1200
CAUDAL DE VAPOR DE AGUA (kg/h)

Figura 4.15 - Efeito do caudal de vapor de agua e da temperatura atmosférica na perda de calor pelas serpentinas
exteriores do reator R5

O aumento da temperatura ambiente, numa gama de 0 a 40 °C reduz a perda de calor em 3,1 a
4.5 % para o mesmo valor de caudal. As resisténcias térmicas 63 e 64 encontram-se diretamente
relacionadas com a temperatura ambiente e a magnitude de perda de calor. A perda de calor
aumenta com o incremento do diferencial entre a temperatura da superficie da tubagem e a
temperatura ambiente. Ao aumentar a temperatura do ar atmosférico, o gradiente térmico

diminui, resultando numa menor perda de calor.
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Ao aumentar o caudal de vapor fornecido as serpentinas exteriores, a perda de calor aumenta.
Apesar da perda de calor aumentar com o aumento do caudal de vapor, o calor transferido ao

reator aumenta numa maior proporcao que o calor perdido, como é apresentado na Figura 4.16.
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Figura 4.16 - Perda de calor e calor transferido ao reator em fun¢éo do caudal de vapor de agua

A perda de calor através das serpentinas exteriores do reator situa-se em valores abaixo dos 10
% do calor total transferido. Sendo a eficiéncia da troca de calor aproximadamente 90 %, como
calculado anteriormente, ndo se esperaria uma perda de calor na tubulagéo significativa, visto
que 90 % do calor disponibilizado pelo vapor de agua é transferido para o reator. Admitindo que
metade do vapor alocado ao reator R5 é distribuido pelas serpentinas exteriores e a temperatura
média do ar 15 °C, a perda de energia térmica nas serpentinas encontra-se entre 10,21 kW (2,2
% do total de calor transferido) e 10,17 kW (2,8 % do total de calor transferido).

No entanto, existe também dissipacdo de calor através da parede do reator. Como referido na
Secgdo 3.3.3, os mecanismos de transferéncia de calor através da parede do reator sdo idénticos
ao mecanismo das serpentinas. Assim, admitindo uma temperatura média do ar de 15 °C, a
dissipagdo de calor através da parede do reator € 5526,9 W. Ou seja, cerca de 35 % da
dissipacdo do calor do reator ocorre pela parede do mesmo, enquanto o restante 65 % €

realizado através das serpentinas exteriores.

De formar a mitigar as perdas de calor existentes, é considerada a hipotese de aplicacdo de
isolamento as serpentinas exteriores do reator, uma vez que estas representam o local onde

existe a maior dissipagéo de calor.
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4.2.6. Isolamento
Quando é aplicado um material isolante a um sistema, é necessario considerar qual o tipo de
material isolante mais adequado e qual a espessura do isolamento. Assim, sera avaliada a perda
de calor através das serpentinas exteriores do reator R5, para diferentes materiais isolantes e

diferentes espessuras.

O isolamento da rede de distribui¢do de vapor na fabrica é feito com I& mineral em forma de
coquilhas com uma espessura de 50 mm e densidade de 100 kg/m®. No entanto, as serpentinas
do reator R5 ndo se encontram isoladas. Uma vez que os isolamentos térmicos apresentam
caracteristicas diferentes, sdo considerados trés possiveis isolamentos para as serpentinas
exteriores: i) 1& mineral, ii) vidro celular, iii) silicato de célcio. Foram consideradas estas trés
hip6teses de isolamento térmico, uma vez que se adequam as caracteristicas processuais, sao

bastante comuns e de fécil instalacéo.

A condutividade térmica de cada isolamento varia com a temperatura linearmente segundo a

Equacdo ( 4.1 ), onde os coeficientes a e b se encontram na Tabela 4.14.
k=aT +b

(4.1)

Tabela 4.14 - Temperatura méxima e coeficientes de condutividade térmica para diferentes isolamentos

ISOLAMENTO Twmax (K) a b
LA MINERAL 920 1,839x10* -2,021x102
VIDRO CELULAR 700 1,649%x10* 9,498x103
SILICATO DE CALCIO 920 9,143x10° 2,586x102

A temperatura média dentro das serpentinas é 131,6 °C. Para esta temperatura, 0 isolamento
com uma menor condutividade térmica é a 1a mineral, com 5,422x102 W/m.K. A espessura do
isolamento influéncia a quantidade de calor perdido. Assim, sdo avaliadas diversas espessuras
para cada tipo de isolamento. A 1& mineral, tendo uma menor condutividade térmica, é o
isolamento com maior facilidade na retencdo de calor. Face ao vidro celular e ao silicato de
calcio, para remover a mesma quantidade de calor, é necessaria uma menor espessura de 1
mineral, como ¢é verificado na Figura 4.17. Considerando o caudal de vapor fixo de 775 kg/h e
a temperatura do ar atmosférico 15 °C, para reduzir a perda de calor em 85 %, é necessaria uma
espessura de aproximadamente 35 mm, 55 mm e 45 mm para a 1& mineral, vidro celular e
silicato de célcio, respetivamente. Ao reduzir as perdas de calor em 85 %, a percentagem de

calor perdido para o exterior varia entre aproximadamente 0,31 % e 0,41 %.
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Figura 4.17 - Perda de calor pelas serpentinas exteriores em funcéo da espessura dos isolamentos

Quanto mais eficiente a transferéncia de calor, menor é o caudal de vapor de 4gua necessario ao

aquecimento do reator. Ao ser isolada a serpentina com |& mineral, sdo aproveitados 8768,5 W

de calor que de outra forma seriam perdidos para o exterior, traduzindo-se numa poupanca de

14 kg/h de vapor de agua. Sem isolamento, num cenario onde apenas o reator R5 se encontra em

fase de aquecimento, o caudal de vapor alocado ao reator é de 1550 kg/h, demorando 108

minutos a aquecer até a temperatura desejada. Com o material isolante o tempo de aquecimento,

para 0 mesmo caudal de vapor, reduz para 107 minutos. Esta redugdo de tempo representa

apenas 0,9 % do tempo total de aquecimento. A relacdo entre o tempo de aquecimento e 0

caudal de vapor de agua alocado ao reator R5 pode ser observada na Figura 4.18
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Figura 4.18 - Tempo de aquecimento do reator R5 em fungéo do caudal de vapor de agua na primeira etapa de

aquecimento
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Com o isolamento das serpentinas exteriores, seria possivel diminuir o caudal de vapor alocado
ao reator durante o aquecimento em 14 kg/h, mantendo o tempo de aquecimento. Assim, 0
tempo de aquecimento seria igual face a um aquecimento sem isolamento das serpentinas
exteriores. No entanto, o vapor de agua nao utilizado seria turbinado, aumentando a poténcia da
turbina em 1 kW. Considerando o pre¢co do kWh 0,213€, o aumento em 1 kW na poténcia

gerada pela turbina traduzir-se-ia num aproveitamento de 1865 €/ano.
4.3. Arrefecimento

4.3.1. Fases do processo com arrefecimento
Em cada batch, o reator R5 é arrefecido em 3 fases distintas. O primeiro arrefecimento da-se
durante a etapa de condensacgdo. Este arrefecimento do reator é pontual e pouco duradouro, uma
vez que tem como objetivo a manutencdo da temperatura do reator durante a reacdo de
polimerizacdo. Este mantem o reator a uma temperatura de 95 °C a 98 °C. Se a temperatura da
mistura reacional aumentar em demasia, ocorre o risco de gelificacdo do reator. O arrefecimento

nesta fase do processo € crucial, visto que a reacdo é exotérmica.

O segundo arrefecimento ocorre quando a etapa de condensagdo termina. Assim que a
viscosidade da mistura reacional se encontra entre 500 cP e 600 cP, é abortada a reacdo ao ser
adicionada soda ao reator. Durante o processo de adi¢do de soda, o0 reator € simultaneamente
arrefecido de 95 °C até 78 °C. O arrefecimento nesta fase do processo tem uma duragdo de

aproximadamente 10 minutos.

Por fim, o reator é arrefecido uma ultima vez antes da descarga. A resina 1350 é formada
aproximadamente a uma temperatura de 60 °C. Antes de ser descarregada do reator e
armazenada num tanque, é necessario que esta se encontre a uma temperatura de 31 °C. E
realizado entdo um arrefecimento ao reator de modo a cumprir 0s requisitos de armazenamento.
Esta fase do processo é bastante duradoura, com uma dura¢do média de 120 minutos, quando
nenhum reator adjacente se encontra em fase de arrefecimento. O intervalo de tempo para o
arrefecimento do reator é bastante alargado uma vez que existem diversas variaveis a influenciar
o tempo de arrefecimento. Dependendo da temperatura atmosférica, a temperatura da agua de
arrefecimento varia, influenciando o gradiente térmico para a troca de energia. Outro fator a
considerar € a disponibilidade de &gua de arrefecimento alocada ao reator. O reator R5 € mais
carenciado de &gua de arrefecimento quantos mais reatores e condensadores adjacentes

estiverem operacionais.

4.3.2. Distribuicdo da agua de arrefecimento
Durante o processo de producao de resina 1350, nas fases de arrefecimento, é fornecida agua de

arrefecimento as serpentinas do reator. Além da agua fornecida ao reator durantes fases de
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arrefecimento, é ainda fornecida 4gua ao condensador do reator. No entanto, o condensador do
reator ndo se encontra sempre ativo, sendo acionado apenas quando a temperatura do reator é
superior a 45 °C. O condensador encontra-se ativo durante aproximadamente 60 % do processo

de producdo de resina 1350.

O caudal de &gua de arrefecimento necessario para alimentar o reator R5 e o condensador C5 é
316 m?h, com uma perda de carga de 47,3 m de coluna de 4gua. No entanto, apenas 27 %
(86 m3/h) da agua de arrefecimento é alocada ao condensador C5, sendo a restante 73 %
(230 m®h) direcionada ao reator R5. Quando apenas o reator R5 se encontra em fase de
arrefecimento, ndo estando o condensador C5 ativo, o caudal de agua de arrefecimento alocado
ao reator é 235 m¥h.

Raramente o reator R5 encontra-se em funcionamento isoladamente dos reatores adjacentes na
fabrica de resinas. Por este motivo, € comum o cendrio onde é necessario fornecer agua de
arrefecimento ao reator R5, ao respetivo condensador e condensadores ou reatores adjacentes.
Esta demanda causa uma diminui¢do de &gua de arrefecimento alocada ao conjunto R5+C5.
Aplicando a metodologia exemplificada na Secc¢éo 3.3.2, é possivel determinar o caudal de
agua de arrefecimento alocada ao reator R5 para as diversas combinagdes de funcionamento dos
reatores e condensadores da fabrica de resinas (Tabela 4.15). Os reatores R3 e R2, 0s
condensadores C5 e C4 e os condensadores C3 e C2, apresentam entre si perdas de carga com
uma diferenca inferior a 2 %, 0,06 % e 0,03 %, respetivamente. Por este motivo, estes pares

foram considerados iguais.

Tabela 4.15 - Caudal de 4gua de arrefecimento alocado ao reator R5, altura manométrica do sistema e tempo da
Gltima etapa de arrefecimento do reator R5, para diferentes combinagdes de funcionamento

COMBINACOES Qrs (M¥h) H (m) t (min)
R5 235 47,9 120
R5+R4 215 45,2 130
R5+R3/2 227 46,9 123
R5+R4+R3/2 201 43,2 139
R5+R3+R2 215 45,1 130
R5+R4+R3+R2 185 41,2 151
R5+C5/4 230 47,3 122
R5+C5+C4 223 46,2 126
R5+C5/4+C3/2 223 46,2 126
R5+C5/4+C3+C2 215 45,1 130
R5+C5+C4+C3/2 215 45,2 130
R5+C5+C4+C3+C2 208 44,2 135
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Existe um maior impacto no caudal de agua de arrefecimento alocada ao reator R5 quando
outros reatores se encontram em arrefecimento, face aos condensadores. Quando todos 0s
reatores necessitam de dgua de arrefecimento, existe uma diminui¢do de 21 % no caudal de 4gua
de arrefecimento direcionado ao reator R5, enquanto com o funcionamento de todos o0s
condensadores é verificada uma diminuicdo de 11 % no caudal de agua alocado ao reator R5,
face ao cenario em que este opera isoladamente. Ao variar o caudal de 4gua de arrefecimento
distribuido ao reator R5, o tempo de arrefecimento sofre variacdes. A Figura 4.19 demonstra o
incremento percentual no ultimo arrefecimento do reator R5, em funcdo dos equipamentos em

arrefecimento simultaneo.
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Figura 4.19 - Aumento de tempo da Ultima etapa de arrefecimento, face ao funcionamento isolado do reator R5

Ao diminuir o caudal de agua alocado ao reator R5, o tempo da Gltima etapa de arrefecimento
aumenta. O maior aumento de tempo é expectado quando o caudal de dgua fornecido ao reator
R5 é menor, ou seja, quando os reatores R5, R4, R3 e R2 se encontram em arrefecimento
simultaneo, aumentando o tempo da ultima etapa de arrefecimento em 31 minutos (25,8 %).
Quando os reatores R5, R4 e R3/2 sdo arrefecidos em simultdneo, o impacto no tempo de
arrefecimento do reator R5 também é significativo, com um aumento de 19 minutos (15,8 %). O
cenario onde o reator R5 e todos os condensadores séo arrefecidos simultaneamente provoca um
aumento de 15 minutos (12,5 %) no tempo do Ultimo arrefecimento do reator R5. Todos 0s
outros cenarios apresentam um desvio no tempo de arrefecimento inferior a 10%, ndo sendo

considerados significativos.
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4.3.3. Eficiéncia da permuta de calor
Para a realizacdo de um balanco energético ao arrefecimento do reator R5, é considerado o
terceiro e ultimo arrefecimento. Este é o arrefecimento mais duradouro de todo o processo de
producdo da resina 1350. Relativamente a alimentacdo do reator, ndo existe distingdo processual
entre FA e UF guando é realizado este arrefecimento ao reator. Sdo analisados ainda 0s cenarios

onde ndo existem reatores e condensadores adjacentes em funcionamento.

Ao ser iniciado o arrefecimento o reator encontra-se a 60 °C. De forma a diminuir a temperatura
do reator até 31 °C, é necessario remover 5962,0 MJ. A variacdo de entalpia da agua de
arrefecimento foi obtida pela Equacéo ( 3.5 ), utilizando os dados apresentados na Tabela 4.16.

Tabela 4.16 - Valores utilizados no balanco energético a resina dentro do reator R5 durante a Gltima etapa de
arrefecimento

AHr me Tl T2
5962,0 MJ 80000 kg 60 °C 31°C

Uma vez que aproximadamente 29 % da duragdo do arrefecimento do reator o condensador
encontra-se operacional, o caudal de agua de arrefecimento alocado ao reator sofre variagdes.
Para a realizagdo de um balanco entalpico mais detalhado é considerada esta variacdo de caudal

de agua de arrefecimento.

Tabela 4.17 - Calor removido a resina dentro do reator R5 durante a Ultima etapa de arrefecimento para diferentes
condigdes de funcionamento

Qv (m¥h) t (min) AH, (MJ)
R5 + Condensador 230 35 2066,0
R5 235 85 5216,2

A agua de arrefecimento remove 7282,2 MJ de energia térmica ao reator. O calor removido pela
agua de arrefecimento € superior ao calor associado & diminui¢do da temperatura do reator de
60 °C para 31 °C. Assim é obtida uma eficiéncia energética de aproximadamente 81 %.
Existindo ainda no meio reacional formaldeido livre, este reage com a ureia e as cadeias
poliméricas presentes. Sendo esta reacdo exotérmica, a 4gua de arrefecimento além de remover
o calor associado ao reator, remove ainda o calor libertado pelas reacGes residuais ainda a
ocorrer. Por este motivo, a eficiéncia da troca de calor no arrefecimento é inferior ao cendario de

aquecimento do reator, que apresenta cerca de 90 % de eficiéncia de troca de calor.
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4.3.4. lIsolamento
Na Secc¢do 4.2.6 foi considerada a hipdtese de isolamento das serpentinas exteriores inferiores
do reator R5. O material isolante que demonstrou uma melhor performance foi a 1a mineral,
necessitando de menor espessura para a reducdo das perdas de calor em 85 %, face aos restantes
isolantes. Foi concluido que quando é fornecido vapor de agua as serpentinas do reator durante a
etapa de aquecimento, é possivel aproveitar 8768,5 W de calor que de outra forma seria perdido

para o exterior.

No entanto, enquanto o isolamento das serpentinas exteriores inferiores do reator R5 traz
vantagens no aproveitamento de calor durante a etapa de aquecimento, durante o arrefecimento
o efeito seria o contrério, uma vez que ambos os fluidos circulam nas mesmas serpentinas. Ao
ser aplicado um material isolante nas serpentinas exteriores inferiores do reator, a dissipacéo de
calor para o exterior seria afetada. Para tal, é estimado o caudal de &gua de arrefecimento que
circula em cada serpentina do reator R5 quando este opera isoladamente. Aplicando a
metodologia apresentada na Sec¢do 3.3.2 s@o obtidos caudais de agua de arrefecimento
apresentados na Tabela 4.18. Uma vez que a hip6tese de isolamento foi considerada apenas
para as serpentinas exteriores inferiores o caudal de adgua de arrefecimento considerado foi 32,1

mé/h.

Tabela 4.18 - Caudal de 4gua de arrefecimento alocado as serpentinas do reator R5, quando este opera isoladamente

SERPENTINAS CAUDAL (m®h)
Interior Superior 83,6
Interior Inferior 86,6

Exterior Superior 33,0
Exterior Inferior 32,1

Contrariamente ao cenario de aquecimento do reator, o calor provém do interior do reator e ndo
das serpentinas. Assim é necessario considerar ainda a resisténcia térmica por conducgdo da
parede do reator. De acordo com a metodologia apresentada na Sec¢éo 3.3.3, o calor dissipado é

determinado com e sem material isolante, como pode ser observado na Figura 4.20.

80



Capitulo 4.Resultados

2500
2000
1839
2
8 1500
<L
o
&
]
[a)
o 1000 |
o
—
=
9]
5007 364
coMm

ISOLANTE

Figura 4.20 - Calor dissipado pelas serpentinas exteriores inferiores do reator R5 com e sem isolamento

Considerando o arrefecimento do reator R5 efetuado de forma isolada, sem material isolante sdo
dissipados 1839 W de calor. Com a presenca do isolante sdo dissipados apenas 364 W de calor
do reator R5. A diferenca de 1475 W entre os cenarios com e sem isolante traduz-se num
aumento do caudal de &gua de arrefecimento de 0,34 m®h. Considerando o tempo de
arrefecimento do reator R5 igual a 120 minutos, mantendo o caudal, o tempo de arrefecimento
sofreria um aumento de 10 segundos (0,14 %). Este aumento de tempo prova-se pouco
significativo, sendo possivel concluir que a aplicacdo de isolante as serpentinas exteriores

inferiores do reator R5 ndo prejudicariam o arrefecimento do mesmo, de forma percetivel.
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4.4, Agitacéo do reator R5

Em cada batch, o reator R5 ativa 0 seu mecanismo de agitagdo enquanto é realizada a carga
inicial, acima de uma carga de 25 toneladas, sendo este desativado durante a etapa de descarga,
quando a carga do reator € inferior a 40 toneladas. Ou seja, 0 reator encontra-se sob agitagdo
continua em todas as etapas do processo, a exce¢do dos primeiros minutos da carga da matéria-
prima e o final da etapa de descarga. Por este motivo, é importante garantir que a agitacdo do
reator seja efetuada de forma eficiente, garantindo homogeneidade da mistura reacional.

Com o objetivo de observar a distribuicdo de quantidade de movimento no interior do reator,
devem ser avaliados parametros como a velocidade média dentro do reator, o respetivo desvio, e
0 tempo de agitacdo necessario até esta ser atingida. Uma vez que ao longo de um batch a
viscosidade do conteudo do reator é variavel, deve ser avaliado o efeito que esta causa na
distribuicdo de velocidades do fluido dentro do reator. Além da viscosidade, deve ser também
verificado o efeito que a velocidade de agitagdo causa no interior do reator, uma vez que a
alteracdo desta pode levar a alteracdo dos perfis de velocidade dentro do reator. Por fim, a
posicdo do agitador € também um parametro a analisar, visto que 0 seu posicionamento pode ser
crucial na obtencdo de uma melhor distribuicdo de velocidades dentro do reator. O modelo do
reator R5 utilizado foi construido a uma escala de 1:4 e modelado, como referido na Seccéao
3.4.1, com o auxilio do software de Dinamica de Fluidos Computacional (CFD) SimFlow 4.0.
Por este motivo, todas as cotas s@o apresentadas em forma de percentagem, relativamente ao

comprimento total do reator (6,772 m).

Como mencionado anteriormente, de modo a observar o comportamento do processo de
agitacdo no interior do reator R5, é caracterizado o fluxo no interior do reator, o posicionamento
do agitador, o tempo de agitacdo necessario até ser atingido o estado estacionario e o efeito da
variagdo da viscosidade e da velocidade de agitagdo na distribuicdo de velocidades no interior

do reator R5.

4.4.1. Caracterizacéo do fluxo
O posicionamento do agitador influencia a eficiéncia da operagdo de mistura dentro do reator,
como discutido na Seccéo 2.3.1. Quando um agitador se encontra posicionado de forma ndo
ideal, este pode conduzir a criagdo de zonas estagnadas. Uma zona estagnada é detetada quando
uma regido do reator possui baixas velocidades. As 6 posi¢cdes escolhidas para os agitadores
encontram-se na Figura 3.9, na Seccdo 3.4.1, com a respetiva posicao relativa em relagdo a
altura do reator. De forma a observar o tipo de escoamento que o agitador promove dentro do
reator, a Figura 4.21 ilustra, vectorialmente, a magnitude de velocidade do fluido no interior do
reator, para cada posicio de agitacdo. E visualizado um corte longitudinal em todo o

comprimento do reator e um corte transversal onde é visualizada a superficie da fase liquida
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dentro do reator. As variaveis Ahi/h e Ahy/h representam o posicionamento das pés de agitacéo
superior e inferior, respetivamente, em relagdo ao comprimento total do reator R5, as quais se

encontram apresentadas na Tabela 3.2.

Em cada um dos cenarios apresentados é verificado um fluxo do tipo axial. Este tipo de fluxo
seria de esperar, devido & geometria do agitador utilizada. Os agitadores de pas promovem um
fluxo do tipo tangencial, no entanto, na geometria utilizada as péas do agitador encontram-se
posicionadas de forma a fazer um angulo de 45° com o centro de agitacdo. Ao inclinar as pas do
agitador, este passa a promover um fluxo do tipo axial. O comportamento do fluido na
superficie da fase liquida do reator é também caracteristico de um fluxo axial.

Para todos 0s cenarios apresentados, a magnitude da velocidade do fluido é maior quando esta
se encontra perto do agitador e em contacto com as serpentinas interiores do reator. Ao variar a
posicdo das pas de agitacdo superior é verificada uma distribuicdo de velocidade diferente no
interior do reator. A posi¢do das pas de agitacéo € descrita relativamente a altura do reator, uma
vez que o modelo geométrico construido ndo possui as dimensdes reais do reator R5, como

referido na Seccéo 3.4.1.

Quando as pas de agitacdo se encontram nas posicoes 8,6 e 49,9 % ¢é verificado um fluxo que
abrange a totalidade do reator, sendo este menos intenso nas proximidades das paredes do
mesmo. Ao aumentar a posicao relativa das pas de agitagdo superiores para 64,7 %, o fluxo no
interior do reator apresenta um maior nimero de zonas onde o movimento do fluido é pouco
intenso, nomeadamente entre os dois agitadores, onde a velocidade do mesmo encontra-se entre
0,1 e 0,3 m/s. Quando o agitador superior se encontra na posi¢do relativa de 79,4 % da
totalidade do comprimento do reator, é possivel verificar a existéncia de zonas estagnadas,
independentemente da posi¢do do agitador inferior, uma vez que a velocidade média do fluido
nestas regiGes encontram-se entre 0,1 e 0,15 m/s. A velocidade média do fluido é determinada

pela média da magnitude de velocidade de cada célula presente na malha de calculo.
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Figura 4.21 - Tipo de fluxo originado dentro do reator para diferentes posicdes de agitacdo a uma velocidade de 64
rpm, viscosidade de 100 cP e 25s de simulagéo: a) plano axial; b) plano radial com £h/h=94,5%
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Em relacgdo a superficie da fase liquida dentro do reator € verificado um aumento na velocidade
média do fluido com o aumento da posicédo relativa da pa de agitacdo superior, ou seja, com a
elevacdo da pa de agitacdo superior ao longo do veio de agitacdo, como pode ser verificado na
Tabela 4.19.

Tabela 4.19 - Velocidade média do fluido a superficie da fase liquida em funcdo da posicéo relativa do agitador
superior

Ah/h (%) Velocidade média (m/s)
49,9 0,23
64,7 0,24
79,4 0,37

Comparando com o cenario onde o agitador superior se encontra na posicao relativa de 49,9 %,
a velocidade média do fluido a superficie da fase liquida aumenta 4 e 61 %, quando esta
aumenta para as posicOes de 64,7 e 79,4 %, respetivamente. Apesar dos incrementos de
distancia entre as pas de agitacdo serem iguais, 0 aumento da velocidade média do fluido no
cenario com a posicdo de 79,4 % é muito mais significativo, face ao cenario com onde o
agitador se encontra na posicgdo relativa de 64,7 %. Quando o agitador superior se encontra na
posicdo 79,4 %, este encontra-se a uma distancia relativa de 15 % da superficie da fase liquida,
gerando um efeito de vortice mais acentuado, levando a um aumento da velocidade média

bastante significativo neste local.

Apesar da visualizacdo do fluxo no interior do reator ser uma ferramenta Util para a avaliagdo da
distribuicdo de velocidades dentro do reator, esta por si s6 ndo é suficiente para concluir acerca
do comportamento da velocidade do fluido durante o processo de agitagdo. Visto que o tempo
de simulac&o estabelecido foi de 25 segundos de agitacdo para cada uma das posi¢des (Secgdo
3.4.1), é necessaria uma anélise idéntica para diferentes tempos de agitacdo. Assim, é possivel
verificar se zonas estagnadas existentes dentro do reator provém da posic¢éo do agitador ou do

tempo definido para a simulacéo.

4.4.2. Posicionamento do agitador e tempo de agitacao
O tempo de agitacdo de uma mistura é uma varidvel que deve ser considerada quando se
pretende avaliar a distribuicdo de velocidade de um fluido. Para tal, é necessario compreender
quando é atingido o estado estacionario. Quando a operacdo de mistura se encontra no estado
transiente, ainda ndo foi atingido um equilibrio na distribuicdo da velocidade do fluido no
interior do reator, podendo levar a conclusGes erradas. Por este motivo, esta deve ser analisada

quando a operagdo de mistura atinge o estado estacionario. A distribuicdo de velocidade do
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fluido pode ser determinada com base no desvio padrédo da magnitude da velocidade do fluido
dentro do reator. De modo a normalizar o desvio padrdo para cada cenario, é determinado o

coeficiente de variacdo, segundo a Equacdo ( 4.2 ).

CV =

KRl @«

(4.2)

Onde CV é o coeficiente de variagdo, s representa o desvio padrdo magnitude de velocidade e
X a média da magnitude de velocidade do fluido no interior do reator. A média e o desvio padréo
sdo determinados a partir da magnitude da velocidade do fluido em cada célula presente na
malha de célculo. A Figura 4.22 ilustra a média da velocidade e o respetivo coeficiente de
variagdo dentro do reator R5, em fungdo do tempo de agitacdo, para cada uma das posicGes de
agitacdo. Foram considerados 1, 5, 10, 25, 60, 90, 120 e 300 segundos para o tempo de agitagéo,
obtendo assim uma gama de 5 minutos, permitindo avaliar quando a operagéo de mistura atinge
0 estado estacionario. Este tipo de comparacao sé € possivel devido a malha de calculo utilizada

ser a mesma para cada um dos tempos de agitacdo considerados.
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Figura 4.22 - Velocidade média dentro do reator R5 e o respetivo coeficiente de variagdo em fungéo do tempo de
agitaco, para cada posicao de agitacdo, a uma viscosidade de 100 cP e velocidade de agitagdo de 64 rpm

Ao analisar a evolucdo da velocidade média dentro do reator e o respetivo coeficiente de
variacdo, em funcdo do tempo, é verificado que a operacdo de mistura atinge o estado
estacionario no periodo analisado. O estado estacionario é observado quando deixa de existir
uma variagdo significativa da velocidade média do fluido e o respetivo coeficiente de variagdo

dentro do reator R5, com o aumento do tempo. Para as seis posi¢Oes de agitacdo, o estado
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estacionario € atingido ao fim de 25 segundos, uma vez que as variagbes de velocidade média
sdo inferiores a 5 % no tempo restante. O mesmo tipo de comportamento é verificado para o
coeficiente de variacdo da velocidade, o qual varia menos de 6 % entre 0s 25 e 0s 300 segundos

para qualquer posicdo de agitacao.

Apesar de ndo existirem diferencas no tempo de atingimento do estado estacionario para cada
uma das posicoes, a velocidade média dentro do reator R5 difere em cada cenério. Quando 0s
agitadores se encontram nas posicOes 1 e 2, a velocidade média é inferior 7 a 10 % em relagéo
aos cenarios restantes. Isto deve-se a proximidade das pas de agitacdo do fundo do reator, ndo
originado um efeito de vortice tdo acentuado na superficie da fase liquida, gerando uma menor
velocidade do fluido nesta zona do reator. Em relagéo ao coeficiente de variagdo de velocidade,
este ndo difere mais de 11 % entre cada posi¢do de agitacdo avaliada, sendo o menor
correspondente ao posicionamento 3 (68 %), e 0 maior correspondente ao posicionamento 4
(76 %). Realizando apenas este tipo de andlise, a conclusdo mais imediata seria que a posi¢édo 3
promove uma melhor distribuicdo de velocidades do fluido, face aos outros cenarios. No
entanto, ao analisar apenas a velocidade média e o respetivo coeficiente de variacdo ndo é obtida
a visualizagcdo de como o fluido se distribui no interior do reator. A Figura 4.23 ilustra 0 mapa
de cores de velocidades a diferentes cotas do reator R5 para cada uma das posic¢des de agitagao,

guando este se encontra no estado estacionario.

A Figura 4.23 permite a identificagdo de zonas estagnadas dentro do reator, durante a operagéo
de agitacdo, de modo a complementar os resultados apresentados anteriormente. O cenario com
a posicao 3 apresenta um menor coeficiente de variacdo de velocidade, indicando teoricamente,
um maior grau de homogeneidade dentro do reator. No entanto, € verificado na Figura 4.23 que
este cenario apresenta zonas onde ndo existe movimento do fluido, apds ser atingido o estado
estacionario, nomeadamente entre os dois agitadores. Ao provar a existéncia de zonas
estagnadas no centro do reator, este cenrio torna-se inviavel, uma vez que ndo promove uma
boa distribuicdo do fluido por todo o equipamento. Relativamente aos cenarios onde o0s
agitadores se encontram nas posicoes 4, 5 e 6, estes apresentam uma fraca distribui¢do do fluido
no fundo do reator, devido a elevagdo das pas de agitacdo inferiores, face aos restantes cenarios.
Assim, é possivel concluir que € necessaria a existéncia de um agitador na posi¢do relativa de
8,6 % de modo a garantir uma boa distribuicdo do fluido no fundo do reator. Quando o agitador
se encontra na posi¢do 2, € garantida uma distribuicdo do fluido uniforme ao longo do
comprimento do reator. As pés de agitacdo inferiores garantem uma boa homogeneidade do
fluido no fundo do reator, enquanto as superiores conseguem agitar o fluido de forma eficaz
junto & superficie do mesmo. Ja o agitador na posi¢do 1 ndo consegue garantir este tipo de

homogeneidade na parte superior do reator.
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Figura 4.23 - Mapa de cor de velocidade de seccOes transversais do reator R5, para cada uma das posicoes de
agitacao, 300 segundos de agitacao, viscosidade de 100 cP e velocidade de agitagdo de 64 rpm
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Uma vez que o principal objetivo de uma operacéo de mistura é garantir uma boa distribuicéo
do fluido por todo o corpo do reator, ao serem determinadas as velocidades médias em cada uma
das cotas avaliadas na Figura 4.23, é possivel verificar os cenarios onde existe uma menor
dispersdo de velocidade média. A Figura 4.24 ilustra a velocidade média do fluido em cada uma

das seccdes do reator apresentadas acima.
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Figura 4.24 - Velocidade média dentro em cada uma das secgdes transversais do reator R5; a) posicao 1; b) posi¢édo
2; ¢) posi¢ao 3; d) posicdo 4; e) posi¢ado 5; f) posicao 6

Ao avaliar a disperséo das velocidades médias acima obtidas, € possivel obter uma nogdo da
distribuicdo da velocidade do fluido dentro do reator. E verificado que os locais onde a
velocidade média é maior, indicam a proximidade de uma das pas de agitacdo. A existéncia de
uma grande dispersdo indica uma mé distribuicdo de velocidades, no entanto, este tipo de
andlise deve ser conduzida considerando a Figura 4.23. Por exemplo, o menor coeficiente de
variagcdo € verificado para a posi¢do 6 (11 %). No entanto, como referido anteriormente, as
posicdes 4, 5 e 6 sdo posigdes de agitagdo menos desejaveis uma vez que ndo garantem uma boa
distribui¢do do fluido no fundo do reator. Por este motivo, a posi¢cdo 2 apresenta um melhor
desempenho na operacdo de mistura, uma vez que apresenta um coeficiente de variacdo de

velocidade de 12 %, garantindo uma boa distribuicao do fluido no fundo do reator.
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Concluindo, o estado estacionario é atingido ao fim de 25 segundos para cada uma das posi¢oes
de agitacdo. No entanto, todos os cenarios diferem no que toca a distribuicdo de velocidades
atingida dentro do reator durante a opera¢do de mistura. Quando o agitador se encontra na
posicdo 2, a operacdo de mistura € realizada de forma mais eficiente, comparando com as
restantes posicdes. A posicdo 1, apesar de garantir uma boa distribuicdo de velocidades no
interior do reator, a superficie da fase liquida sofre pouca movimentacdo. Os posicionamentos
restantes, introduzem zonas estagnadas no interior do reator, sendo estas verificadas entre as pas

de agitacao para a posi¢do 3, e no fundo do reator para as posicGes 4, 5 e 6.

Todos os cenarios foram considerados a uma viscosidade de 100 cP e uma velocidade de
agitacdo de 64 rpm. A viscosidade da mistura varia durante cada batch, uma vez que a reacao de
polimerizacdo promove um aumento de viscosidade. Por este motivo, deve ser avaliado o efeito

que a viscosidade apresenta na operagdo de mistura.

4.4.3. Efeito da viscosidade

A fase liquida dentro do reator sofre alteragdes nas suas propriedades fisicas no decorrer de cada
batch. Um dos parametros que é monitorizado durante cada ciclo de produgdo é viscosidade da
mistura no interior do reator. Uma vez que a reacdo de polimerizagdo promove um aumento da
viscosidade, este € um processo no qual a viscosidade da fase liquida no interior do reator pode
variar entre 100 e 600 cP. De forma a avaliar o efeito que a viscosidade apresenta na operacao
de mistura dentro do reator, a Figura 4.25 ilustra o efeito que esta causa na velocidade média
dentro do reator e no respetivo coeficiente de variacdo. O coeficiente de variacdo é utlizado de
modo a quantificar a distribuicdo de velocidades do fluido dentro do reator, como referido
anteriormente na Seccdo 4.4.2, sendo obtido pela Equacdo ( 4.2 ). Foram apenas considerados

os resultados correspondentes a posicao de agitagdo 1, utilizada atualmente no reator R5.

Ao aumentar a viscosidade a velocidade média do fluido no interior do reator diminui. Uma vez
que todos os ensaios foram realizados num periodo de 25 segundos, a distribuicdo de velocidade
do fluido no interior do reator também é afetada, aumentando com o aumento da viscosidade.
Isto ndo significa que ndo podera ser atingida a homogeneidade dentro do reator para valores de
viscosidade superiores, mas sim que o tempo de agitacdo terd de aumentar de modo a garantir a

mesma distribui¢do de velocidade verificada para uma viscosidade menor.
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Figura 4.25 - Variacdo da velocidade média dentro do reator R5 e do respetivo coeficiente de variacdo, em funcdo da
viscosidade da fase liquida, para uma velocidade de agitacédo de 64 rpm e 25 segundos de agitacao

Ambas as curvas de ajuste sdo funces quadraticas, com um coeficiente de correlagdo elevado,
sendo 0,993 para a velocidade média e 0,986 para o coeficiente de variacdo. No entanto, estas
relagdes sdo validas apenas para a gama de viscosidades analisadas, uma vez que para valores
de viscosidade superiores a 617 cP a velocidade média dentro do reator aumenta, e para
viscosidades superiores a 643 cP o coeficiente de variacdo diminui. Isto deve-se ao facto das
melhores curvas de ajuste, para esta gama de viscosidades, serem do tipo quadratica, podendo

originar resultados errados ao serem utilizadas fora da gama conhecida.

Concluindo, para viscosidades superiores, a velocidade média dentro do reator diminui,
aumentando o respetivo coeficiente de variacdo. Este aumento s6 é verificado quando o tempo
de agitacdo € igual, ou seja, 0 aumento da viscosidade causa um atraso na obtengdo do estado

estacionario.

Como verificado anteriormente, o atingimento do estado estacionario depende da viscosidade da
mistura. No entanto, outro parametro que pode influenciar a obtencdo do estado estacionario da

operacdo de mistura é a velocidade de agitag&o.

4.4.4. Efeito da velocidade de agitacéo

7

A velocidade de agitagdo num reator € um fator critico nas opera¢fes de mistura, como
verificado na Secgdo 2.3. O agitador desempenha um papel fundamental, promovendo uma
mistura homogénea da fase liquida no interior do reator, garantindo a eficiéncia das reacoes
existentes. Assim, a velocidade de agitacdo pode ser utilizada de forma a controlar a taxa de

transferéncia de massa e calor.
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No caso especifico do agitador do reator R5, este opera com uma velocidade de agitagdo de
64 rpm. No entanto, é possivel atingir uma velocidade de agitacdo de 75 rpm. Devido a
liberdade de escolha da velocidade de agitacdo, devem ser avaliadas diferentes velocidades de
modo a observar a influencia que esta apresenta no contetdo do reator. A Figura 4.26 ilustra o
comportamento da velocidade média do fluido no interior do reator e o respetivo coeficiente de
variacdo, para diferentes velocidades de agitacdo. Foi considerado apenas 0 modelo geométrico
com o distanciamento entre pas igual ao caso real (posi¢do 1), para um tempo de simulagéo de

25 segundos.
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Figura 4.26 - Variagéo da velocidade média dentro do reator R5 e do respetivo coeficiente de variacdo em funcdo da
velocidade de agitagdo, para uma viscosidade de 100 cp e tempo de agitacao de 25 segundos

A velocidade média do fluido dentro do reator aumenta com o aumento da velocidade de
agitacdo. O aumento descreve um comportamento linear, apresentando um coeficiente de
correlacdo de 0,998. Ja o coeficiente de variacdo ndo apresenta uma tendéncia clara, mantendo-
se relativamente constante com o aumento da velocidade de agitac&o. Isto indica que o aumento
ou a diminuigdo da velocidade de agitacdo ndo afeta a distribuicdo de velocidade do fluido
dentro do reator R5, quando a operagdo de agitagdo decorre por 25 segundos e na gama de

velocidades estudada.
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5.Conclusao

5.1. Principais Conclusdes

O presente TFM foi realizado através de uma parceria estabelecida entre o Instituto Superior de
Engenharia de Lisboa e a Bresfor, S.A. com o0 objetivo de caracterizar o funcionamento um
reator batch, utilizado na producéo de resinas ureicas (reator R5). O foco desta dissertacdo foi o
reator R5, uma vez que este é o de maior capacidade e o mais utilizado da fabrica de resinas.
Devido a importancia deste reator, foi necessario caracterizar o seu funcionamento a nivel
temporal, energético e funcional. A caracterizacdo do reator R5 permite a obtencdo de um
conhecimento mais vasto acerca do processo de produgdo, podendo servir de base para uma
futura otimizagdo do funcionamento do mesmo. As principais concluses geradas no TFM
realizado podem ser agrupadas em sete tdpicos: i) efeito da matéria-prima no tempo de batch, ii)
simultaneidade, iii) lavagem do reator, iv) balancos entélpicos, v) caudal de agua de
arrefecimento, vi) isolamento e vii) caracterizacdo da operagdo de agitacdo. Encontram-se de

seguida as principais conclus@es de cada topico anteriormente apresentado.
i)  Efeito da matéria-prima no tempo de batch

A matéria-prima utilizada para o processo de producéo varia entre FA, UF80 e UF85. Uma vez
que o processo de producdo varia de acordo com matéria-prima utilizada, o tempo de batch é
afetado com esta variagdo. Quando a matéria-prima é FA cada batch tem uma duragdo média de
07 h : 38 min, enquanto para as matérias-primas UF80 e UF85 cada batch tem uma duracgdo de
09 h: 22 mine 10 h: 22 min, respetivamente. Ou seja, existe um aumento de 23 % para batches
FA, face a batches UF80 e 36 % face a batches UF85. A diferenga de tempo entre batches FA e
UF ¢ provocada principalmente devido a etapa de aquecimento apresentar temperaturas iniciais
para o aquecimento distintas, sendo esta 47 % inferior em batches com matéria-prima FA. Foi
ainda considerada suspeita a diferenca de 1 hora (7 %) no tempo de batch para as matérias-
primas UF80 e UF85, uma vez que o processo é idéntico. Assim, foi verificado que os 43
batches de UF80 precedentes a utilizacdo de UF85 apresentam um tempo mediano de 10 h : 16
min, sendo inferior apenas 6 minutos (1 %) a batches com realizados com UF85. Por este
motivo os batches UF80 e UF85 podem ser considerados como um Unico tipo de matéria-prima

(UF) para futura analise.
i)  Simultaneidade

A simultaneidade de funcionamento de reatores na fabrica de resinas provou-se de elevada
relevancia, uma vez que estes partilham os fluidos térmicos fornecidos a fabrica. Foi avaliado o

tempo de batch e o tempo das etapas de aquecimento, condensacdo e arrefecimento. Foi
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verificado que com 0 aumento do numero de reatores em funcionamento simultaneo, o tempo de
batch do reator R5 e 0 tempo das respetivas etapas também aumenta. Este aumento de tempo €
verificado ao analisar a mediana do tempo ou o respetiva distancia interquartil. O aumento da
distancia interquartil indica uma maior distribuicdo de tempos em torno da média, ou seja,
representa um conjunto de dados com um maior desvio dos valores de referéncia, indicando
uma menor reprodutibilidade. Este efeito é verificado ndo s6 para as etapas onde existe a
partilha de fluidos térmicos, mas também na etapa de condensacdo. Isto deve-se ao facto de a
etapa de condensacdo depender bastante do operador responsavel pelo controlo do processo.
Quando se encontram mdltiplos reatores em funcionamento simultdneo durante a etapa de
condensacdo, o operador € obrigado a controlar multiplos processos simultaneamente, afetando

assim o tempo da etapa de condensacéo.
iii)  Lavagem do reator

A operacéo de lavagem do reator R5 foi identificada como um potencial pardmetro de influéncia
no tempo de batch, uma vez que teoricamente esta promove uma transferéncia de calor mais
eficiente nas serpentinas interiores do reator. Assim, foi avaliado o tempo de batch e das
respetivas etapas nos periodos entre as operagdes de lavagem, com o intuito de observar a
existéncia de alguma tendéncia. Inicialmente foi verificado que cada Ciclo apresenta um
numero de batches/dia distinto, variando entre 1,63 e 2,10 batches/dia, levando & conclusdo de
que as operacoes de lavagem nédo sdo motivadas pelo nimero de batches realizados. Analisando
todo o conjunto de dados referentes ao tempo de batch e de cada etapa, ndo foi possivel detetar
tendéncias claras ao longo de cada Ciclo. Por este motivo, foi feita uma avaliacdo apenas as
etapas onde ocorre transferéncia de calor, para a matéria-prima UF, contemplando apenas 13
batches pré-lavagem e 14 batches pos-lavagem. Ao selecionar apenas 0s batches deste conjunto
que ndo foram realizados simultaneamente com reatores adjacentes, foi verificada uma
diminuicdo de 5 minutos (3 %) na etapa de aquecimento, e uma reducdo de 14 minutos (8 %) na
etapa de arrefecimento. Estas diminui¢Ges podem ser traduzidas num aproveitamento de 77 kg/h
de vapor de agua durante o aquecimento e 29 m®h de &gua de arrefecimento durante o

arrefecimento.
iv)  Balancos entalpicos

Durante as etapas de aquecimento e arrefecimento, ocorre transferéncia de energia entre o fluido
térmico e o contetdo do reator R5. No entanto, nem toda a energia disponibilizada pelo fluido
térmico é aproveitada devido a perdas de calor existentes no sistema. Assim, conclui-se que
durante a etapa de aquecimento o vapor de agua utilizado transfere 6402,6 MJ, sob forma
energia térmica. Uma vez que o fluido no interior do reator necessita de 5748,4 MJ durante esta

etapa, a eficiéncia da troca de energia é aproximadamente 90 %. Para a etapa de arrefecimento,
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a resina necessita de 5962,0 MJ, sendo fornecidos pela &gua de arrefecimento 7282,2 MJ.
Assim, a eficiéncia da remoc¢éo de energia térmica ao reator durante a etapa de arrefecimento é

aproximadamente 81%.
v)  Caudal de 4gua

O caudal de agua de arrefecimento alocado ao reator R5 durante a etapa de arrefecimento é
variavel. Este depende das necessidades térmicas dos restantes equipamento na fabrica de
resinas, sendo observada uma diminuicdo no caudal de agua de arrefecimento distribuido ao
reator R5, quando diversos equipamentos necessitam de &gua simultaneamente. A inexisténcia
de caudalimetros no sistema de distribuicdo de dgua de arrefecimento a fabrica de resinas, causa
a necessidade de estimar diferentes cenarios de funcionamento da rede de distribuicdo de agua.
Quando o reator R5 opera isoladamente, o caudal de agua que Ihe é fornecido é de 235 m?h,
com uma perda de carga de 47,9 m. Quando este é arrefecimento em simultaneo com o seu
condensador, o caudal de agua de arrefecimento alocado ao reator diminui para 230 m%h. Com
este caudal o tempo de arrefecimento é aproximadamente 120 minutos. Estes sdo 0s cenarios
ideais de funcionamento, uma vez que a diminuigdo do caudal provoca um aumento no tempo

de arrefecimento, podendo este aumentar até 26 %.
vi)  Isolamento

Uma vez que as serpentinas exteriores do reator se encontram em contacto com o ar, estas foram
identificadas como uma possivel fonte de perda de calor durante a etapa de aquecimento do
reator. Estas perdas foram quantificadas em 10,21 e 10,17 kW, dependendo do caudal de vapor
de agua fornecido as serpentinas, para uma temperatura atmosférica de 15 °C. Esta perda de
calor representa entre 2,2 e 2,8 % da totalidade do calor transferido pelo vapor de 4gua. A perda
de calor pode também localizar-se na parede do reator. Admitindo a temperatura média do ar de
15 °C, sdo dissipados 5526,9 W de calor através da parede do reator. Assim, conclui-se que 35
% da perda de calor ¢ realizada pela parede do reator, sendo o restante 65 % perdido através das
serpentinas exteriores. Por este motivo foi considerada a hip6tese de isolar as serpentinas
exteriores do reator R5. De forma a reduzir as perdas de calor em 85 %, para o isolante I&
mineral, € verificado um aproveitamento de 14 kg/h de vapor de dgua, ou uma reducdo de tempo
de aquecimento de 1 minuto (0,9 %). Este aproveitamento de vapor pode ser traduzido também

num aproveitamento de 1865 €/ano, uma vez que este seria turbinado.

Ao aplicar o isolante as serpentinas exteriores do reator R5, a etapa de aquecimento sofre uma
melhoria na sua eficiéncia, no entanto, durante a etapa de arrefecimento a dissipacdo de calor é
dificultada. Assim, a dissipacdo de calor do reator é reduzida em 80 %, passando de 1839 W

para 364 W. Esta diminuicdo de dissipacdo de calor traduz-se num aumento de caudal de agua
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de arrefecimento de 0,34 m®h, ou num aumento de tempo de arrefecimento de 10 segundos
(0,14 %).

vii)  Caracterizacao da operacdo de agitacéo

Quando é efetuada uma operagdo de agitagcdo num reator, um dos pardmetros mais importantes a
garantir € uma boa distribuicdo do fluido pela totalidade do equipamento. Inicialmente foi
concluido que o tipo de fluxo que o tipo de agitador gera no interior do reator é do tipo axial.
Isto deve-se ao facto de o agitador ser do tipo pés inclinadas. Foram ainda identificados 4
pardmetros que influenciam a distribuicdo do fluido: i) a posi¢do do agitador, ii) o tempo de
agitacdo, iii) a viscosidade da fase liquida, iv) a velocidade de agitacdo. Relativamente a posicao
do agitador foi verificado que quanto mais elevada é a posicdo das pas superiores de agitacéo,
maior é o efeito de vortice criado a superficie do fluido. Em relagdo as pas de agitacéo
inferiores, apenas as que se encontram na posicao relativa de 8,6 %, face ao comprimento do
reator, garantem uma boa distribui¢do do fluido no fundo do mesmo. No entanto, para garantir
este tipo de conclusdo foi necessario determinar o tempo de atingimento do estado estacionario,
sendo este 25 segundos, uma vez que a velocidade média dentro do reator e 0 respetivo
coeficiente de variacdo deixam de apresentar variagdes significativas para além deste tempo. Ja
no estado estacionario, a posicdo 2 foi a que apresentou uma menor ocorréncia de zonas
estagnadas, garantindo uma boa distribuicéo de velocidade do fluido por todo o reator. Quanto a
viscosidade, foi verificada uma diminui¢do da velocidade média e um aumento do respetivo
coeficiente de variacdo quando esta aumenta, para velocidades de agitacdo e tempos de
simulacgdo iguais. Esta relacdo segue um comportamento quadratico, sendo apenas aplicavel a
gama de valores estudados. Ou seja, quanto maior for a viscosidade do sistema, maior serd o
tempo de obtencdo do estado estacionario. J& a velocidade de agitacdo segue uma relagdo linear
com a velocidade média do fluido dentro do reator, aumentando quando esta aumenta. No
entanto, ndo foi verificada variacdo significativa no coeficiente de variagdo de velocidade dentro
do reator, garantindo teoricamente, distribui¢cbes de velocidades idénticas, para as diferentes

velocidades de agitacdo consideradas.

5.2. Trabalho futuro

A caracterizacdo de um processo tem como base a disponibilidade dos dados de processo
armazenados. Em relagéo & componente temporal do processo de producéo, € feita a sugestdo de
contabilizar e armazenar a duracgdo das etapas de aquecimento e arrefecimento, sem a adi¢do de
operagOes de cargas ao reator, uma vez que estas introduzem uma variavel de incerteza em
estudos como o efeito da lavagem do reator. Uma vez que a operacgdo de lavagem ao reator tem
como principal objetivo melhorar o desempenho da troca de calor entre os fluidos térmicos e o

conteldo do mesmo, é importante que a duragcdo do aquecimento/arrefecimento seja bem

96



Capitulo 5.Concluséo

definida, de modo a quantificar com um maior grau de certeza o efeito em questdo.
Relativamente ao caudal de &gua de arrefecimento fornecido a fabrica de resinas, €
recomendada a implementacdo de caudalimetros na rede de distribuicdo. N&o existindo
caudalimetros, foi estimado o caudal de dgua de arrefecimento circulante nas tubagens com base
em relacBes empiricas. No entanto, com o investimento na instalacdo de caudalimetros seria
possivel acompanhar em tempo real a quantidade de adgua de arrefecimento alocada a cada um
dos equipamentos da fabrica de resinas. Fruto deste acompanhamento, surgiria a possibilidade
de detecdo de possiveis problemas na rede de distribuicdo de agua de arrefecimento de uma
forma mais célere e eficaz, mitigando assim possiveis danificacbes ao processo de producdo,
sejam a nivel temporal ou energético. Quanto ao estudo da distribuicdo de velocidade do fluido
dentro do reator R5, passa pelo trabalho futuro uma melhoria do modelo utilizado. Ou seja, seria
necessaria a construcdo de um modelo geométrico mais semelhante ao reator real e uma
otimizagdo da malha de célculo utilizada. Além da melhoria do modelo geométrico, deveria ser
ainda considerado um modelo de calculo que contemple transferéncia de energia térmica de
modo a compreender como é realizada a transferéncia de temperatura no interior do reator
quando este ¢ agitado. Devera ser ainda realizado um estudo mais aprofundado acerca da forma
como a viscosidade e a velocidade de agitacdo afetam o contetdo do reator R5, ao ser agitado.
Este tipo de estudo permitird uma tomada de decisdo mais acertada no que toca a escolha da
posicao de agitagéo.
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Anexo A

% Jodo Almeida 20/02/2023

o)
% Matlab R2018a
o . . .
% almeida.joaojorgelgmail.com
e85 555555555555555%55%55%5555555555555555%5%%%%%%
oo
[e3e)
o .
clear all, close all, clc % Limpa a cache

%tempo de processamento-inicio
tic

%$%—-—-— EXCEL DATABASE

R2=readtable ('TemposReactoresResinas.xlsx', 'Sheet', 'R2")
R3=readtable ('TemposReactoresResinas.xlsx', 'Sheet', '"R3");
R4=readtable ('TemposReactoresResinas.xlsx', 'Sheet', 'R4")
R5=readtable ('TemposReactoresResinas.xlsx', 'Sheet', 'R5")
%—-- Elimina rows com FA/UF empty (co
idx5=all (cellfun (@isempty,R5{:,3}),2)
idx4=all (cellfun (@isempty,R4{:,3}),2);
idx3=all(cellfun (@isempty,R3{:,3}),2)
idx2=all (cellfun(@isempty,R2{:,3}),2)
R5(1idx5, :)=[]; clear 1dx5;

R4 (idx4, :)=[]; clear idx4;

R3(idx3, :)=[]; clear 1dx3;

R2 (idx2, :)=[]; clear 1idx2;

luna 3)

’

’ 7
.

14 14

)

%$--- Elimina as colunas vazias
R5(:,all(ismissing (R5))
R4 (:,all(ismissing (R4
R3(:,all(ismissing (R
R2(:,all(ismissing (R

N W

%——-— Remove as duas primeiras linhas de cabecalho
R5(1:2,:)=[

.
2

2
12
2

~
.o

—_ — —

— — —

, .
$——-- Extrai dados de FA (coluna Var3)
row = strcmp(R5.Var3, 'FA') == 1;

R5=R5 (row, :); clear row;

%$——-—- Extrail data de inicio de batch e converte em datetime
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data5=R5{:,4};

datab=datetime (data5, 'ConvertFrom', 'datenum', 'Format', 'dd:MM:yyy
y HH:mm:SS"'") ;

datad4=R4{:,4};

datad=datetime (data4, 'ConvertFrom', 'datenum', 'Format', 'dd:MM:yyy
y HH:mm:SS"') ;

data3=R3{:,4};

data3=datetime (data3, 'ConvertFrom', 'datenum', 'Format', 'dd:MM:yyy
y HH:mm:SS"') ;

data2=R2{:,4};

data2=datetime (data2, 'ConvertFrom', 'datenum', 'Format', 'dd:MM:yyy
y HH:mm:SS') ;

%--- Extrail tempo de inicio da bacth e converte em datetime
ti5=R5{:,5};

tib=datetime (str2double (ti5), 'ConvertFrom', 'datenum', 'Format',
'dd:MM:yyyy HH:mm:SS"'") ;

tid=R4{:,5};

tid=datetime (str2double(tid), 'ConvertFrom', 'datenum', 'Format',
'dd:MM:yyyy HH:mm:SS'") ;

ti3=R3{:,5};

ti3=datetime (str2double (ti3), 'ConvertFrom', 'datenum', 'Format',
'dd:MM:yyyy HH:mm:SS'") ;

ti2=R2{:,5};

ti2=datetime (str2double (ti2), 'ConvertFrom', 'datenum', 'Format',
'dd:MM:yyyy HH:mm:SS"') ;

%——-—- Soma da data com hora

i5=datab+timeofday (tib) ;

id=datad+timeofday(tid) ;

i3=data3+timeofday (ti3) ;

i2=data2+timeofday(ti2) ;

%-—-- Extrai tempo total de batch e converte em datetime

tt5=R5{:,13};

tt5=datetime (str2double (tt5),

H:mm:SS"'") ;
tt4=R4{:,13};

ttd=datetime (str2double (tt4),

H:mm:SS"'") ;
tt3=R3{:,13};

tt3=datetime (str2double (tt3),

H:mm:SS"'") ;
tt2=R2{:,13};

tt2=datetime (str2double (tt2),

H:mm:SS"'") ;

f5=i5+timeofday (ttb);

'ConvertFrom',

'ConvertFrom',

'ConvertFrom',

'ConvertFrom',

%$——-— Soma tempo total ao inicial

clear tib5; clear tt5; clear datab

f4=i4d4+timeofday (ttd);

clear ti4d; clear tt4d; clear dataid

f3=i3+timeofday (tt3);

clear ti3; clear tt3; clear data3

f2=12+timeofday (tt2);

clear ti2; clear tt2; clear data?2
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o

%$——— Define a primeira e Ultima data no intervalo de tempo total
ti=('20/08/2021 00:00");

ti = datetime (ti, 'InputFormat', 'dd/MM/yyyy HH:mm') ;

tf =('07/12/2022 14:30");

tf= datetime (tf, 'InputFormat', 'dd/MM/yyyy HH:mm') ;

%——-- Cria um vetor temporal com um step de 1 minuto

int tempo = (ti:minutes(1l):tf)"';

%——- Cria um vetor de 0Os de dimensdo igual ao vetor tempo
atividade batchb5 = zeros(size(int tempo));

size (int tempo));
size (int tempo)) ;
size (int tempo))

atividade batch4 = zeros
atividade batch3 Zeros
atividade batch2 Zeros

14

PRy

o

% Loop para cada batch R5 - preenche minutos de atividade com 1s
for batch = 1l:length(ib)

% Define o tempo inicial e final de cada batch
start time = i5(batch);
end time = £f5(batch);
% Indice das horas em que o batch se encontra ativo
batch idx = int tempo >= start time & int tempo <= end time;
% Substitui os valores por 1

atividade batchb (batch idx) = 1;
end

vars={'batch', 'batch idx','start time', 'end time'};
clear (vars{:})

o)

% Loop para cada batch R4 - preenche minutos de atividade com 1s
for batch = 1:length(i4)

% Define o tempo inicial e final de cada batch
start time = i4 (batch);

end time = f4 (batch);

% Indice das horas em que o batch se encontra ativo

batch idx = int tempo >= start time & int tempo <= end time;

% Substitui os wvalores por 1
atividade batch4 (batch idx) = 1;

end

vars={'batch', 'batch idx', 'start time','end time'};
clear (vars{:})
% Loop para cada batch R3 - preenche minutos de atividade com 1s
for batch = 1l:length(i3)
% Define o tempo inicial e final de cada batch
start time = i3 (batch);
end time = f£3(batch);
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o)

% Indice das horas em que o batch se encontra ativo
batch idx = int tempo >= start time & int tempo <= end time;
% Substitui os valores por 1
atividade batch3(batch idx) = 1;
end

vars={'batch', 'batch idx', 'start time','end time'};
clear (vars{:})

o)

% Loop para cada batch R2 - preenche minutos de atividade com 1s
for batch = 1l:length(i2)

% Define o tempo inicial e final de cada batch
start time = i2(batch);

end time = f2(batch);

% Indice das horas em que o batch se encontra ativo

batch idx = int tempo >= start time & int tempo <= end time;

% Substitui os wvalores por 1
atividade batch?2 (batch idx) = 1;

end

vars={'batch', 'batch idx','start time', 'end time'};
clear (vars{:})

%——-— Numero total de batches do R5

%—-—-—- Procura os indices onde o batch passa de inativo (0) a
ativo (1)

idx inicio = find(diff([0;atividade batch5]) == 1);

%—-—-—- Procura os indices onde o batch passa de ativo (1) a
inativo (0)

idx fim = find(diff ([atividade batch5;0]) == -1);

%$—-—- Conta o numero de batches do R5

num batchb=length (idx inicio);

$——— BATCH R5 ISOLADO
%$——— Guarda os vetores de todos os reatores

atividade batch =
{atividade batch2,atividade batch3,atividade batch4,atividade ba
tchb};
%$--- Conta o numero de batches R5 ndo sobrepostos a qualquer
outro reator
num batchb5 iso=0;
batch5 tempo iso=[];
for i= l:length(idx inicio)

%—-—-— Se ndo existir sobreposicao com outros reatores, conta
batch+tempo
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if ~any(cellfun (@ (x)
any (x (idx inicio(i) :idx fim(i))),atividade batch(1:3)))
current duration = idx fim(i) - idx inicio(i) + 1;
batch5 tempo iso = [batch5 tempo iso, current duration];
num batch5 iso = num batch5 iso + 1;
end
end
batch5 tempo iso=batch5 tempo iso';

%$——— R5+R4
%—-—-— Conta o numero de batches R5+R4 ndo sobrepostos a qualquer

outro reator

num batch54 iso=0;
batch54 tempo iso=[];

for i= l:length(idx inicio)

%——— Se nédo existir sobreposicao com outros reatores, conta
batch+tempo
1f any(atividade batchb5 (idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
any (atividade batch4 (idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
~any (atividade batch3(idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
~any (atividade batch2 (idx inicio (i) :idx fim(i)))
current duration = idx fim(i) - idx inicio(i) + 1;
batch54 tempo iso = [batch54 tempo iso,

current duration];
num batch54 iso = num batch54 iso + 1;
end
end
batch54 tempo iso=batchb54 tempo iso';

%$——-— R5+R3
%—-—-—- Conta o numero de batches R5+R3 ndo sobrepostos a qualquer

outro reator

num batch53 iso=0;
batch53 tempo iso=[];

for i= l:length(idx inicio)

%——— Se ndo existir sobreposicao com outros reatores, conta
batch+tempo
if any(atividade batch5(idx inicio(i):idx fim(i))) &&
any (atividade batch3(idx inicio(i) :idx fim(i))) &&
~any (atividade batch4 (idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
~any (atividade batch2 (idx inicio (i) :idx fim(i)))
current duration = idx fim(i) - idx inicio(i) + 1;
batch53 tempo iso = [batch53 tempo iso,

current duration];
num batch53 iso = num batch53 iso + 1;
end
end
batch53 tempo iso=batchb53 tempo iso';

%——— R5+R2
%--- Conta o numero de batches R5+R2 ndo sobrepostos a qualquer

outro reator
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num batch52 iso=0;
batch52 tempo iso=[];
for i= l:length(idx inicio)

%——— Se nédo existir sobreposicao com outros reatores, conta
batch+tempo
if any(atividade batch5(idx inicio(i):idx fim(i))) &&
any (atividade batch2 (idx inicio(i) :idx fim(i))) &&
~any (atividade batchd4 (idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
~any (atividade batch3(idx inicio (i) :idx fim(i)))
current duration = idx fim(i) - idx inicio(i) + 1;
batch52 tempo iso = [batchb2 tempo iso,

current duration];
num batch52 iso = num batch52 iso + 1;
end
end
batch52 tempo iso=batchb52 tempo iso';

%——-- R5+R4+R3
%—-—-—- Conta o numero de batches R5+R4+R3 ndo sobrepostos a

qualquer outro reator

num batch543 iso=0;
batch543 tempo iso=[];

for i= 1l:length(idx inicio)

%——-— Se nédo existir sobreposicao com outros reatores, conta
batch+tempo
if any(atividade batch5(idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
any (atividade batch4 (idx inicio(i) :idx fim(i))) &&
any (atividade batch3(idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
~any (atividade batch2 (idx inicio (i) :idx fim(1i)))
current duration = idx fim(i) - idx inicio(i) + 1;
batch543 tempo iso = [batch543 tempo iso,
current duration];
num batch543 iso = num batch543 iso + 1;
end
end
batch543 tempo iso=batch543 tempo iso';
% %—--- R5+R4+R2
%—-—-— Conta o numero de batches R5+R4+R2 ndo sobrepostos a
qualquer outro reator
num batch542 iso = 0;
batch542 tempo iso = [];
for i = l:length(idx inicio)
%—-—-- Se ndo existir sobreposicdo com outros reatores, conta
batch+tempo
if any(atividade batch5(idx inicio(i):idx fim(i))) &&
any (atividade batch4 (idx inicio(i) :idx fim(i))) &&
any (atividade batch2 (idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
~any (atividade batch3(idx inicio (i) :idx fim(i)))
current duration = idx fim(i) - idx inicio(i) + 1;
batch542 tempo iso = [batch542 tempo iso,

current duration];
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num batch542 iso = num batch542 iso + 1;
end
end
batch542 tempo iso = batchb542 tempo iso';

%——- R5+R3+R2
%—-—-—- Conta o numero de batches R5+R4+R2 ndo sobrepostos a

qualquer outro reator

num batch532 iso=0;
batch532 tempo iso=[];

for i= l:length(idx inicio)

%——— Se nédo existir sobreposicao com outros reatores, conta
batch+tempo
if any(atividade batch5(idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
any (atividade batch3(idx inicio(i) :idx fim(i))) &&
any (atividade batch2 (idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
~any (atividade batch4 (idx inicio (i) :idx fim(i)))
current duration = idx fim(i) - idx inicio(i) + 1;
batch532 tempo iso = [batch532 tempo iso,
current duration];
num batch532 iso = num batch532 iso + 1;
end
end
batch532 tempo iso=batch532 tempo iso';
%——-- Todos o0s reatores em simultaneo
num batch5432 iso=0;
batch5432 tempo iso=[];
for i= l:length(idx inicio)
%——- Se ndo existir sobreposicao com outros reatores, conta
batch+tempo
i1f any(atividade batchb5 (idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
any (atividade batch4 (idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
any (atividade batch3 (idx inicio (i) :idx fim(i))) &&
any (atividade batch2 (idx inicio(i) :idx fim(i)))
current duration = idx fim(i) - idx inicio(i) + 1;
batch5432 tempo iso = [batch5432 tempo iso,

current duration];
num batch5432 iso = num batch5432 iso + 1;
end
end
batch5432 tempo iso=batch5432 tempo iso';

%fim de processamento
tempo processamento=toc;
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Anexo B

SULZER
Pump Performance Datasheet

Customer : BRESFOR - INDUSTRIA DO FORMOL, S.A. |Sulzer Reference ID : PRT.0724-SFI1.20.0323-FO
Customer reference : Type / Size : APP44-200 C

Item number 1001 Stages 1
Service : Cooling water pump Based on curve number : APP44-200_1500_C Rev 1
Quantity 1 Date of Last Update : 09 Mar 2020 13:51

Operating Conditions Liquid

Flow, rated :450,0 m3/h Liquid type : Water
Differential head / pressure, rated (requested) : 45,00 m Additional liquid description :

Suction pressure, rated / max :10,00/0,00 bar.g Solids diameter, max : 0,00 mm
NPSH available, rated : Ample Solids concentration, by volume 10,00 %

Site Supply Frequency 150 Hz Temperature, rated / max :120,00/20,00 deg C
Performance Fluid density, rated / max 10,998 /0,998 kg/dm3

Speed criteria : Synchronous Viscosity, rated 11,00 cSt
Speed, rated 11480 rpm Vapor pressure, rated :0,02 bar.a
Impeller diameter, rated 1375 mm Material
Impeller diameter, maximum 1410 mm Material selected : Cast Iron - ASTM A48 CL35B
Impeller diameter, minimum 1330 mm (53 / F0067)
Efficiency :77,22% Pressure Data
NPSH (3% head drop) / margin required :3,00/0,00 m Maximum casing/bow! working pressure : 4,69 bar.g
Ns (imp. eye flow) / Nss (imp. eye flow) :1.772/ 11.685 US Units  Maximum allowable working pressure  : 10,00 bar.g
MCSF - 280,8 m3/h Maximum allowable suction pressure  : N/A
Head, maximum, rated diameter 147,87 m Hydrostatic test pressure 15,00 bar.g
Head rise to shutoff 16,37 %
Flow, best eff. point -632,2 m3/h Driver sizing specification 1180 5199
Flow ratio, rated / BEP 71,18 % Margin over specification 10,00 %
Diameter ratio (rated / max) 191,46 % Service factor 21,00
Head ratio (rated dia / max dia) :78,35% Power, hydraulic 155,06 kW
Cg/Ch/Ce/Cn [ANSI/HI 9.6.7-2010] £1,00/1,00/1,00 /1,00 |Power. rated 71,30 kW
Selection status : Acceptable Power, maximum, rated diameter : 93,68 kW
Minimum recommended motor rating  : 90,00 kW / 121 hp
Hydraulic Performance Acceptance Test: ISO 9906:2012 / HI 14.6-2011 Grade 2B
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Figura B.1 - Folha de especificacao da bomba utilizada para o encaminhamento de 4gua a fabrica de resinas
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Anexo C

Tabela C.1 - DimensGes das tubagens da rede de distribui¢do de agua de arrefecimento & fabrica de resinas

Tubagem
21
22
23
24
25
26
27
28
29
31
32
33
34
35
36
37
38
41
42
43
44
45
46
47
48
49
51
52
53
54
55
56
57
58
59

Comprimento (m)

90
5
20
0,35

0,35

10

11

13

11

0,5

10

13

11

11

11
0,5

10

11

Diametro (DN)

300
300
80
40
80
80
80
300
300
300
300
80
40
80
80
80
300
300
300
150
80
100
80
80
300
300
300
300
150
80
100
80
80
300
300
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Tabela C.2 - Dimens0es das serpentinas dos reator R2, R3, R4 e R5

Serpentina  Di@metro serpentina (m) Diametro (DN) N° de voltas
21 0,82 50 14
22 0,75 25 14
23 1,18 50 7
31 0,82 50 14
32 0,75 25 14
33 1,18 50 7
41 2,45 80 14
42 3,546 40 7
43 2,25 80 14
44 3,546 40 9
51 2,65 80 14
52 3,824 40 7
53 2,44 80 14
54 3,824 40 9
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