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Abstract

This study aims to evaluate the best practices used in the industry for reverse osmosis system,
considering its application in brackish water effluent treatment, its advantages and disadvantages. The
main goal is to study a reverse osmosis system to treat the blowdowns (currently rejected) from the
cooling towers of the Sines refinery, to produce water that can be fed to the boiler.

Firstly, it was necessary to calculate the water quality of the cooling towers blowdowns, through
a mass balance. Having already known the quality and type of effluent to be treated, the most suitable
pre-treatment was chosen and then the reverse osmosis system was designed, using WAVE software,
in order to meet the boiler feed water specification.

One of the great disadvantages of a reverse osmosis system is the production of a concentrate
stream, which will have to be discarded or treated. Thus, a solution was proposed for this concentrate,
which was its subsequent concentration in an evaporator and its concentrate to be reused for other
industrial purposes, with an associated economic value, assuming a zero liquid discharge vision.

Finally, the total fixed investment required for the implementation of the reverse osmosis system
of 658k€ and an annual benefit of 322k€ was obtained when compared with the current demineralization
system present in the refinery. Concluding that the payback of the investment is approximately 3 years,
with an IRR of 36%, showing the project is economical viable. As for the evaporator, it has a total fixed
investment cost of 513.4 k€. However, the global design of reverse osmosis and evaporator proved to

be unfeasible, given the IRR value being lower than the actualization rate.

Key words: Reverse Osmosis, Water treatment, Membranes, lon exchange, Zero liquid

discharge, Evaporator.






Resumo

O presente estudo tem como objetivo a avaliagdo das melhores praticas utilizadas na industria
para sistema de osmose inversa. Contempla a sua aplicagdo em tratamento de efluentes salinos, as
principais especificidades e as suas vantagens e desvantagens.

Processualmente, estudou-se a possibilidade de reaproveitar as purgas, atualmente rejeitadas,
provenientes das torres de arrefecimento da refinaria de Sines. De modo que a agua dai resultante
possa ter qualidade adequada a sua reutilizacdo como agua de caldeira, recorreu-se a um sistema de
osmose inversa.

Primeiramente, foi necessario calcular a qualidade da agua das purgas das torres de
arrefecimento, por meio de um balango de massa. Tendo ja conhecimento da qualidade e do tipo de
efluente a tratar escolheu-se o pré-tratamento mais adequado. Posteriormente, dimensionou-se o
sistema de osmose inversa, recorrendo-se ao software WAVE, de forma a cumprir a especificagdo da
alimentagao a caldeira.

Umas das grandes desvantagens de um sistema de Osmose inversa é a produgdo de uma
corrente de concentrado, que tera der descartada ou tratada. Prop6s-se, assim, uma solugao para este
concentrado que foi a sua posterior concentragdo num evaporador. Sendo o rejeitado deste,
reaproveitado para outros fins industriais, tendo um valor econémico associado. Assume-se assim uma
visdo de descarga liquido zero.

Finalmente, obteve-se o investimento fixo total necessario para o a implementagéo do sistema
de osmose inversa de 657 k€, traduzindo-se em um beneficio anual de 322 k€. Prevé-se assim que os
beneficios cobrem o investimento inicial em aproximadamente 3 anos para a instalagdo de osmose
inversa. A TIR do projeto da instalagao da osmose inversa é de 36%, traduzindo-se num VAL positivo
e por isso o projeto de instalagdo de uma osmose inversa na refinaria de Sines € economicamente
viavel. Acrescentando um custo de investimento fixo de 513.4 k€ associado ao evaporador, caso este
equipamento seja adotado. Contudo o projeto global de osmose inversa e evaporador mostrou ser
inviavel, visto a TIR calculada ser inferior a taxa de atualizagéo e ter-se obtido um VAL negativo ao final

dos 10 anos de projeto.

Palavras-Chave: Osmose Inversa, Tratamento de aguas, Membranas, Permuta idnica, Descarga

liquido zero, Evaporador.
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1. Introducao

As alteracdes climaticas, cada vez mais evidentes, constituem uma preocupacgao crescente a nivel
mundial. Uma das consequéncias mais visiveis € o aumento da temperatura média da Terra, o que
provoca a ocorréncia de Invernos mais secos, diminuindo assim as reservas hidricas e conduzindo, por
sua vez, a periodos de quase seca nas estagdes mais quentes.

Neste contexto, pensar em solugdes que minimizem o impacto ambiental decorrente do aumento
global da temperatura reveste-se da maior importancia.

Portugal ndo € excegéo, usando 4255 milhdes de m® de agua doce anualmente, sendo que apenas
65% desse valor, traduz-se efetivamente num consumo util. O setor industrial apresenta-se como
aquele onde as ineficiéncias assumem valores mais baixos, sendo aproximadamente 23%. Ja o setor
agricola e urbano apresentam ineficiéncias na ordem dos 37,5% e 25% respetivamente [1]. Com base
no relatorio “Optimising water reuse in the EU” [2], Portugal reutiliza em média apenas 6,1 milhdes de
m?* de aguas residuais tratadas, posicionando-o na metade inferior quando comparada com o contexto
europeu. Apesar do longo caminho ja percorrido, os trés setores ainda se encontram longe do objetivo
pretendido. O setor industrial sera aquele cuja redugéo tera de ser maior, visto que tera de reduzir o
desperdicio de agua de 23% para 15%. Ja o agricola tera de reduzir de 37,5% para 35% e o urbano
devera ter uma redugéo de forma a atingir a meta dos 20% de desperdicio em agua. A preocupante
escassez de agua que atualmente enfrentamos, impde a nivel nacional a definicdo, com caracter de
urgéncia, de uma estratégia de gestéo racional dos nossos recursos hidricos. Esta estratégia enquadra-
se no conceito de Economia Circular, que tem como objetivo assegurar que os recursos naturais sejam
utilizados de uma forma mais inteligente e sustentavel, dando especial atengdo a sua redugéo,
reutilizacdo, recuperacao e reciclagem. Este conceito tem vindo a ser adotado, embora mais lentamente
do que o desejado, por inUmeras empresas a hivel mundial.

No que respeita a gestdo da agua no sector industrial cada empresa devera identificar e corrigir,
sempre que possivel, as situagdes de desperdicio em alguns segmentos da sua estrutura produtiva e
converté-las em situagdes de reaproveitamento/reciclagem.

No caso da refinaria de Sines, por exemplo, a agua industrial utilizada, provém das Aguas de Santo
André. Esta agua é sujeita a diferentes tratamentos consoante a operagao a que se destina, como
ilustrado na Figura 1.

Nas grandes refinarias, em geral, o consumo de agua é extremamente elevado. Uma grande
contribuigdo para este consumo excessivo é, sem duvida, a agua utilizada nas caldeiras para a
producao de vapor.

Outro consumo que se deve contabilizar € o necessario para a reposigdo de agua nas torres de
arrefecimento. Para estas, elementos essenciais em muitos processos industriais, convergem correntes
de agua de refrigeragéo, quente, provenientes de processos em que esta agua € utilizada como fluido

térmico, nas mais diversas operagdes da fabrica.
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Figura 1- Esquema simplificado dos processos de tratamento de agua industrial na Refinaria de Sines e

utilidades.
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1.1. Agua para caldeiras

Um dos parametros que mais afeta a seguranga e eficiéncia de uma caldeira é a qualidade da agua
de alimentacgao, visto que esta pode conter diversas espécies, que condicionam o bom funcionamento
do equipamento de geragao de vapor.

Com o passar do tempo o0 aumento da concentragdo de solidos no interior da caldeira faz com que
o limite de saturacdo para muitos destes solidos seja alcangado. For¢cando, assim, a existéncia de
purgas e a introdugao de correspondente agua de reposigédo, de forma a manter uma concentragao
relativamente baixa e constante de sélidos no interior da caldeira.

Assim sendo, é essencial alimentar a caldeira uma dgua com elevada qualidade, de modo que o
equipamento ndo sofra problemas mecanicos e que ndo haja a necessidade de purgar uma grande
quantidade de agua. Tipicamente as caldeiras tém uma purga continua de 4%-8% do caudal de
alimentagdo. Essa agua é encaminhada para um sistema de balbes, tipicamente 2, onde sofre uma
destilagdo flash, para 2 niveis de presséao diferentes e o vapor formado resultante de cada um desses
baldes é aproveitado. A resultante purga do ultimo baldo deveria ser reaproveitada, mas no caso da
refinaria é descartado como efluente salino.

Num sistema eficiente de caldeiras, a recuperagédo do vapor condensado e sua reciclagem ao
gerador de vapor é de extrema importancia e desejavel, dado que essa agua ja foi tratada e apresenta
maior pureza do que a agua de alimentacdo, elevada temperatura e baixa concentragdo de sdélidos
dissolvidos [21]. Como nem todo o vapor retorna como condensados, a restante alimentagao da caldeira
tem de ser reposta por agua tratada de qualidade devidamente monitorizada [22]. A utilizacdo de 4gua
de alimentacdo com elevada qualidade é, pois, indispensavel de forma a reduzir quer o uso de produtos
quimicos internos quer a frequéncia da ocorréncia de purgas, bem como a acumulagédo de depdsitos
no interior da caldeira, responsaveis por corrosédo e perda de eficiéncia. O tratamento de agua para
caldeiras requer que estas tenham um pH maior que 8,5, e requer ainda a remo¢ao de espécies
corrosivas e baixos indices de dureza bem como de alcalinidade, diéxido de carbono, oxigénio e silica
[23]. Como se pode ver na Figura 1, se a agua industrial se destinar a ser utilizada como agua de
alimentacdo nas caldeiras, essa tera de ser sujeita a um processo de desmineralizagdo por troca
catiénica e anidnica, seguido por desgaseificagdo. Na Tabela 1 encontram-se listados alguns dos
paradmetros encontrados na agua e cujo controle é importante tendo como objetivo a alimentagdo a uma

caldeira.
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Tabela 1- Parametros mais comuns encontrados nas aguas de alimentagao a caldeiras, problemas causados nas caldeiras e formas de tratamento [24].

Substancia Dificuldades causadas Meios de tratamento
Alcalinidade Espumas e arrastes com o vapor € corrosao Resinas anidnica, desmineralizagdo, amaciamento com cal, Ol e ED.
Amonia Na presenca de O2 acelera a corroséo de ligas com cobre. Resinas catidnica, ciclo hidrogénio, desgaseificagéo e cloragéo
Di6xido de carbono Corrosao em linhas de vapor e condensado Desgaseificagéo, aeragao, neutralizagdo quimica
Cloreto Aumenta o teor de solidos dissolvidos e a corrosao de metais Desmineralizagao, Ol
Elevada condutividade pode aumentar o carater corrosivo da agua Desmineralizagdo, Ol e nanofiltracdo
Condutividade
Acidos Corrosao Resinas anidnica, neutralizagao quimica, Ol
Dureza Principal causador de depésitos em caldeiras e tubulagdes. Resinas catidnicas, nanofiltragéo (NF), Ol, amaciamento com cal.
Ferro Fontes de depdsitos em tubulagdes de dgua e caldeiras Resina catidnica, Ol, precipitagdo quimica
Manganés Fontes de depdsitos em tubulagdes de dgua e caldeiras Resina catidnica, Ol, precipitagdo
Nitrato Aumenta o teor de solidos dissolvidos Desmineralizagao, tratamento bioldgico, RO.
Organicos Formagao de depdsitos, lamas e espumas em caldeiras Carvao ativado, UF, NFe O
Oxigénio Corrosédo em equipamentos Desgaseificagado
Silica Depositos em caldeiras e sistemas de arrefecimento de agua. Silica coloidal - processo de amaciamento com cal quente e UF
Silica dissolvida - resina aniénica forte, Ol
Sulfatos Causam depdsitos em tubulagdes e equipamentos Resina anioénicas e Ol
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1.2. Torres de arrefecimento

Na refinaria de Sines, as torres de arrefecimento (circuito aberto) s&o responsaveis pelo
arrefecimento da agua proveniente de permutadores de calor do processo. Atualmente na refinaria
existem 4 torres de arrefecimento, AR-X-01, AR-X-02, AR-X-12 e AL-X-04. A reducgdo da temperatura
da agua ocorre devido a evaporagao de parte da agua de recirculagao [3]. A transferéncia de agua, na
fase liquida para o ar, na fase gasosa é responsavel por aproximadamente 80 % do arrefecimento. Os
restantes 20% sao devido a transferéncia de calor sensivel por convecgéo [4]. Transferéncia, esta,
provocada pela diferenga de temperatura entre o ar e a agua.

Como resultado da evaporagao ocorre uma concentragdo dos sais, existentes na agua pelo que
purgas peridédicas sdo indispensaveis para o controlo da concentragdo de sais, como de possiveis
contaminantes. Estas purgas, embora em quantidades variaveis, podem ter caudais significativos e
caracterizam-se por um total de solidos dissolvidos (TDS) inferior a 10000 mg/L fazendo assim, destes
efluentes, purgas de agua salobra. Imprescindivel €, também, a existéncia de um caudal de agua de
compensacgao (“make-up”) destinado a repor as perdas de agua por evaporagdo, purga e arraste
(goticulas de ar que sao arrastadas na corrente de ar) [5].

Como se pode ver na Figura 1, se a agua se destinar a ser utilizada como agua de make-up nas
torres de arrefecimento, esta é apenas sujeita a uma filtragao simples com recurso a areia.

As torres de arrefecimento providenciam condigcbes O6timas para a proliferacdo de
microrganismos tais como: algas, fungos e bactérias. De facto, a temperatura da agua, normalmente
entre os 25°C e os 35°C, o contacto direto do equipamento com a atmosfera, o pH da agua, a
concentragao de nutrientes, a incidéncia solar e a estagnacdo da agua nas bacias das torres, fazem
destas locais ideias para a ocorréncia de contaminagdes [6]. Consequentemente, a proliferagéo de
microrganismos pelos sistemas de agua de refrigeragédo, pode levar a redugéo da transferéncia de
calor, desenvolvimento de bactérias como Legionella, ou interferéncia com a agéo de inibidores de
corrosao, levando a corrosio.

A agua de circulagdo das torres deve, portanto, ser tratada com produtos quimicos a fim de
minimizar a corrosao, evitar ou minimizar proliferagdo de microrganismos e incrustagdes. Para esse
efeito, € comum o uso de produtos quimicos a base de fosfato para controlar a corrosao, aliando ainda
uma possivel passivagao da torre com zinco. Para minimizar a proliferagdo de microrganismos pode
recorrer-se a adicédo de cloro livre ou hipoclorito de sddio. Ja para as incrustacdes, € habitual o uso de
aditivos a base de polifosfato, fosfonatos e polimeros, que acabam por dificultar o processo de formagao
de cristais [7].

Para além da qualidade da agua, que circula nas torres, outro pardmetro que deve ser monitorizado
é o ciclo de concentragado, que indica a quantidade de vezes que a agua é concentrada na torre. Este
relaciona os sdlidos dissolvidos na agua de “make-up” com os sdlidos presentes na agua de
recirculagdo na torre [4]. Um fator de concentragdo abaixo do nivel de controlo representa um
desperdicio de energia, de agua e de produtos quimicos, enquanto um fator de concentragéo elevado

pode levar a corrosao acelerada ou a formacgéao de incrustagdes [6].
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1.3. Opcoes de gestao de purgas

A crescente urbanizagéo e industrializagdo tem aumentado a pressao sobre o0s recursos de agua
doce, ameagando a qualidade da agua, seguranga e ecossistemas. Como resultado da grande
quantidade de agua doce usada pela industria, existe a producdo de aguas residuais, de elevada
salinidade. Um exemplo real da situagdo descrita sdo as purgas das torres de arrefecimento, muito
presentes na Industria atual [8].

As opgoes de gestao disponiveis para descartar as purgas das torres de arrefecimento geralmente
dependem da qualidade da agua, da regulamentacéo local de descarte e da capacidade existente para
implementar processos de tratamento das mesmas. Uma das op¢des mais usadas para rejeitar os
efluentes salinos é a sua emiss&o para o oceano, sobretudo quando a sua localizagao o assim permite.
Normalmente essa descarga é realizada apos a zona de marés e por difusores de forma a aumentar a
mistura da descarga com o meio aquatico, tentando minimizar o aumento de salinidade nessa regiéo,
assim como, o seu impacto no ecossistema. Uma das opg¢des utilizadas na industria para descartar as
purgas das torres de arrefecimento € encaminha-las para processos de tratamento de aguas residuais
em estagbes de tratamento, baseados em separagdo de fases. Sedimentagéo, filtragdo, oxidagao
quimica/bioquimica e processos de membrana tém sido aplicados de forma a tratar essas aguas
industriais antes de serem descarregadas como aguas residuais [9].

Outras solugbes, passam por descarregar estes efluentes em lagoas de evaporagéo, mas esta
pratica obriga a utilizacdo de areas de terreno extensas. Por outro lado, a rigorosa regulamentagéo
ambiental impede que os sais e outros produtos quimicos possam ser lixiviados para o solo.

Em alternativa aos processos descritos, tem sido cada vez mais frequente a procura de
solugdes baseadas no principio da descarga liquida zero (DLZ), para o tratamento e reutilizagdo destas
aguas residuais. De acordo com esta tecnologia DLZ, a gestdo das aguas industriais é efetuada tendo
como objetivo a maximizagéo da sua reciclagem. Deste modo, um ciclo fechado de agua é criado de
forma que nenhum efluente seja libertado do sistema, havendo a possibilidade de ser reutilizado apos
um tratamento adequado. Muitas industrias admitem que a gestdo sustentavel das suas aguas € a
Unica maneira para combater as crescentes politicas estritas de regulamenta¢cdo ambiental e 0 aumento
do valor da agua doce [10]. Na Tabela 2 é apresentada uma listagem de alguns sistemas de gestéo de
purgas DLZ implementados em diferentes centrais termoelétricas e industrias, mostrando que cada vez

mais o sistema DLZ é uma opgao viavel.
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Tabela 2- Descarga DLZ de purgas das torres de arrefecimento de algumas centrais termoelétricas e industrias
(adaptado de [9]).

Nome Localizagao @ Gestao de purgas Tecnologia de tratamento

Amaciamento com cal, filtragdo de

Planta Magnolia Califérnia DLZ areia, evaporador, lagoa
evaporativa
Planta Jones Station Texas DLZ Lagoa evaporativa
Planta San Juan Novo México DLZ Ol, evaporador e lagoa evaporativa
Planta Palo Verde Arizona DLZ Lagoa evaporativa
Planta de etileno Egipto DLZ Evaporador, centrifuga
Ethydco

Nos sistemas DLZ mais convencionais, os processos térmicos assumem particular relevancia.
Assim, apds um pré-tratamento preliminar, as aguas provenientes de purgas industriais sao
alimentadas a um concentrador de salmoura (evaporador), onde sdo evaporadas, e posteriormente a
um cristalizador. O vapor produzido é reutilizado apds condensagéo, enquanto os sdlidos recuperados
sao descartados ou recuperados como subprodutos. Estes sistemas, embora utilizados com sucesso
consomem uma grande quantidade de energia.

Alternativamente, a emergéncia da tecnologia de membranas, sobretudo a de osmose inversa
(Ql), e a sua combinagéo com sistemas de DLZ térmicos, tém reduzido os requisitos de energia.
No entanto, embora a incorporagao da tecnologia de Ol possa melhorar a eficiéncia energética, a Ol é
aplicavel a processar aguas até um determinado limite de salinidade, 70000 mg/L de TDS, imposta pela
resisténcia dos médulos atuais [8].
Mais recentemente, outras tecnologias DLZ tém sido implementadas, nomeadamente, destilagéo por

membrana (DM), osmose direta (OD) e eletrodialise (ED).

1.3.1.DLZ sistemas térmicos

Como ja foi sucintamente descrito, as principais etapas envolvidas nestes sistemas incluem um

pré-tratamento das aguas residuais, seguido por uma concentracdo, uma cristalizacdo e uma
evaporagao final para recuperacgéo de solidos, como exemplificado na Figura 2.
No pré-tratamento, a agua residual passa por varios processos possiveis, como filtragdo, ajuste de pH,
desgaseificagéo e adigdo de anti-incrustantes para minimizar o seu potencial de incrustagéo. Esta agua
é, seguidamente concentrada, por evaporagéo, até um determinado teor em sélidos passando, em
seguida, a um cristalizador. Este processo produz vapores que, apos condensacgdo, sdo reciclados e
reutilizados como agua desmineralizada, enquanto os solidos sdo recuperados como subprodutos
valiosos ou enviados para tanques de evaporagéo para descarte apds processamento adicional [10].

Usualmente a agua é alimentada a um evaporador com recompressdo de vapor. Este

evaporador possui um compressor mecanico acoplado que é usado para gerar vacuo no evaporador.
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Neste equipamento a agua de alimentagdo é convertida em vapor e de seguida este € comprimida,
podendo ser usada como vapor de aquecimento[11].

Posteriormente, de forma a recuperar-se a agua, o concentrado do evaporador é alimentado a
um cristalizador, que segue um principio de funcionamento semelhante ao do evaporador. O
concentrado é bombado através do permutador de calor por circulagao forgada sob presséo, para evitar
incrustacao dos tubos do permutador de calor.

Uma alternativa mais econémica face aos cristalizadores € o uso de tanques de evaporagao
que consomem energia solar, especialmente quando pequenos volumes de dgua sdo tratados. Neste

caso, contudo, a agua nao pode ser reaproveitada.
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Figura 2- DLZ térmico (retirado de [11]).

Um caso real onde este sistema foi utilizado, foi o da central termoelétrica de Indiantown,
Florida, que processa cerca de 130 m®h de purgas das torres de arrefecimento [12]. Inicialmente estas
purgas eram enviadas para os concentradores de salmoura (sem tratamento de membrana), sendo o
condensado obtido, usado como agua de alimentagéo para caldeiras. O rejeitado dos concentradores
de salmoura foi usado como agua de alimentagdo a um spray dryer de absorgdo de SOx, atingindo
assim a descarga liquida zero desejada. No entanto, os concentradores de salmoura sofreram

significativos problemas de corrosao, incorrendo em custos de manutengao elevados.

1.3.2.DLZ com osmose inversa

Como foi ja brevemente referido, a osmose inversa tem sido recentemente usada como uma
das operagbes, que integram o conceito DLZ. Combinando a osmose inversa com o sistema DLZ
térmico, como se pode observar na Figura 3, reduz-se significativamente o volume de salmoura que
entra no concentrador, o que diminui a energia necessaria para a concentracdo do mesmo. Esta
integracdo so6 é, contudo, econdémica se a agua residual alimentada a Ol apresentar uma salinidade
limite de 70.000 mg/L [11]. Uma das limitagdes a aplicagao de Ol é a ocorréncia da formagéo de
incrustagbes na superficie das membranas, que diminuem o fluxo de agua e a vida util das membranas

em sistemas DLZ. De forma a mitigar este problema, varias técnicas podem ser usadas durante o pré-
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tratamento, incluindo adigao de coagulantes/floculantes, filtragéo, ajuste de pH e troca ibnica. Deve ser
tido em conta que o uso excessivo de produtos quimicos resulta na producéo adicional de residuos
sélidos.

O limite de salinidade dos sistemas de Ol, que é de 70 000 mg/L TDS esta bem abaixo do de
250 000 mg/L TDS atingido nos evaporadores , o que significa que a Ol € normalmente colocada antes

de um evaporador em sistemas de DLZ [13].
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Figura 3- DLZ com osmose inversa (retirado de [11]).

Uma aplicagdo comercial deste sistema, foi o da central termoelétrica de Datong, China, que
movimenta cerca de 900 m3/h de purgas das torres de arrefecimento. Estes efluentes sdo sujeitos a
um pré-tratamento e seguem para um sistema de osmose inversa, com uma recuperagao de 75%,
sendo o permeado obtido usado como caudal de make-up para as caldeiras, substituindo desta forma

a necessidade de agua municipal [14].

1.3.3.DLZ com tecnologia de membranas

Outros processos emergentes baseados em membranas, como a eletrodialise (ED), destilagéo
de membrana (DM) e osmose direta (OD) comegam também a ser op¢des viaveis em sistemas DLZ
para atingir maior concentragdo apos Ol, como esquematizado na Figura 4. Nestes casos, a salmoura
€ ainda mais concentrada, mesmo antes de ser alimentada ao cristalizador ou a uma lagoa de
evaporacao [15].

A ED, que tem sido empregue com sucesso para a dessalinizagdo de aguas superficiais e
subterraneas, pode também ser usada em sistemas DLZ para pré-tratamento e pré-concentracao de
salmoura, antes de ser alimentada ao cristalizador evaporativo. Esta operagao consiste na alimentacéo
da solugdo a ftratar a um eletrodialisador, que possui um determinado numero (variavel) de
compartimentos, pelos quais circulam alternadamente solucdo a tratar e o concentrado. Estes
compartimentos estdo separados alternadamente por membranas permutadoras de catides e de anides
e os compartimentos dos extremos contém os elétrodos com polaridade oposta. Os catides passam

através das membranas de troca catibnica e movem-se em direcdo a um catodo carregado
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negativamente, enquanto os anides atravessam na direcdo oposta através das membranas de troca
anionica. No compartimento onde antes se encontravam estes ides (catides e anides) observa-se uma
diluicdo da solugdo. Ja nos compartimentos para onde eles migram observa-se a formagéo de uma
solugao concentrada, salmoura.

Qualquer acumulagao ou incrustagdo que se forme nas membranas é removida invertendo a
polaridade dos elétrodos, pelo que requer menor pré-tratamento quando comparado com a Ol. Além
disso, estas técnicas tém uma menor tendéncia para formagao de incrustagdes [16]. Contrastando com
a Ol, a ED é capaz de tratar uma agua de alimentagdo com uma salinidade superior a 100.000 mg/L.
Contudo, para salinidades inferiores, o custo estimado de remogao de sal por ED é maior [17]. A
aplicacdo de ED com Ol em sistemas DLZ estende o limite de salinidade da Ol e diminui o0 consumo
de energia em comparagao com sistemas que contém evaporador [8].

Para além da ED, tem-se equacionado o uso de outras tecnologias de membranas, que se
encontram em rapido desenvolvimento, por exemplo a DM, que tem o potencial de concentrar dguas
residuais salinas até a quase-saturacéo, utilizando calor residual. Neste caso, a separagao é conduzida
termicamente por meio de uma membrana hidrofébica altamente porosa. A agua de alimentagao é
normalmente aquecida até uma temperatura entre 60-90°C, e a diferenga de temperatura entre esta
agua de alimentagado quente e o permeado mais frio, traduz-se numa diferenga de pressao de vapor,
que impulsiona o fluxo de vapor de agua através da membrana. Comparativamente aos evaporadores
de salmoura, esta tecnologia apresenta ser mais econémica, sobretudo quando existe calor para ser
reaproveitado, operando a temperaturas inferiores a 85°C. A DM tem grande potencial contudo, precisa
ainda de ser explorada em larga escala e em diferentes aplicagbes de tratamento de aguas residuais
industriais [18]. Outra tecnologia que podera vir a ser incorporada para concentrar o rejeitado da Ol é
a OD. Esta recorre a uma solugao salina altamente concentrada, denominada de solugéo de extragao,
e que apresenta um menor potencial quimico que a solugdo que se pretende tratar, compressao
osmética mais baixa. De acordo com a segunda lei da termodinédmica, o transporte das moléculas de
agua resultara num equilibrio entre os potenciais quimicos na alimentag&o e na solugdo de extracdo. A
agua pura é, entao, recuperada da solucao de extracdo diluida. Esta técnica apresenta ser promissora,
uma vez que, a permeagao da agua através da membrana ocorre sob a influéncia de uma diferenga de
pressao osmética, necessitando de pouca ou henhuma pressao hidraulica. Além disso, tem vantagens
adicionais como, por exemplo, o facto das incrustagbes sobre a membrana serem inferiores e
reversiveis, na maioria dos casos, de apresentar alta rejeicdo de sal, e dos efeitos de varios

contaminantes presentes na solugéo de alimentagdo serem insignificantes [16;17].
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Figura 4- DLZ com tecnologia de membranas (retirado de [11]).

1.3.4.Futuro do DLZ

Os sistemas DLZ tém vindo a ser uma aposta crescente de diferentes industrias, sobretudo
para aquelas onde se produzem elevados volumes de aguas rejeitadas. Contudo, ainda existe um longo
caminho a percorrer de modo a tornar este método de gestdo de purgas economicamente atrativo para
a maioria das industrias.

Tém existido esforgos recentes, para baixar os custos associados ao DLZ, através da recuperagao de

valiosos contaminantes presentes nas descargas de agua salinas como, por exemplo, o caso do:

e Calcio: vendido na forma de commodities como carbonato de calcio, sulfato de calcio ou cloreto
de calcio para utilizagdo na produgao de gesso, ou ha remediacao de solos contaminados com
sodio, por exemplo.

e Magnésio: vendido na forma de commodities como carbonato de magnésio, sulfato de
magnésio ou cloreto de magnésio;

e Sddio: vendido na forma de commodities como hidroxido de sédio, sulfato de soédio para

diferentes usos e industrias. [10]

1.3.5. O conceito de DLZ aplicado a refinaria de Sines

No caso de estudo da refinaria de Sines o conceito DLZ pode ser aplicado as purgas das torres de
arrefecimento que, de acordo com este principio e apds tratamento adequado serdo totalmente
recirculadas/alimentadas a caldeira de vapor. Neste caso a técnica DLZ integra, simplesmente, uma
operagao de pré-tratamento por filtros e resinas de troca idnica seguida de uma osmose inversa, com
possivel integracdo, posteriormente, de um evaporador para reduzir o caudal de concentrado produzido

pelas operagdes anteriormente mencionada.
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1.4. Fundamentos de osmose inversa

Os processos que tém por base tecnologia com membranas tém tido um rapido crescimento nas
ultimas décadas complementando ou mesmo substituindo alguns dos processos de separagéo
anteriormente usados nas mais diversas industrias, nomeadamente, quimica, alimentar, farmacéutica
e biotecnologia, bem como em aplicagbes ambientais e tratamento de aguas residuais.

A vantagem destes processos decorre do facto de requererem menos investimento de capital,
serem energética e ambientalmente eficientes, serem compactos e serem simples de operar.

Todas estas técnicas podem ser descritas de uma forma muito concisa como processos de
separagao que utilizam uma membrana, que quando sujeita a um diferencial de pressao elevado (forga
motriz) permite rejeitar os sais presentes na corrente de alimentagao (caudal, Q,) produzindo um caudal
de concentrado, Q., rico nos sais, e um caudal de efluente tratado, denominado por caudal de
permeado, Q,.

O objetivo da separagéo pode estar focado na corrente de concentrado ou na de permeado.
No caso do tratamento de aguas o objetivo da operagéo é a obtencdo de agua com baixo teor em sais,
que constitui o permeado, ficando os compostos indesejaveis retidos no concentrado, que é
desprezado.

Inumeros processos com membranas estao disponiveis para o tratamento de aguas, sendo as
mais relevantes a microfiltragdo (MF), ultrafiltragdo (UF), nanofiltragcdo (NF) e osmose inversa (Ol).

De entre as aplicacbes mais relevantes da osmose inversa destacam-se a dessalinizagao da
agua do mar, producédo de agua potavel, o tratamento de aguas salobras e também o tratamento de
grande variedade de efluentes liquidos.

No que respeita a dessalinizagdo, a osmose inversa é atualmente a técnica mais econémica dado que
os seus custos energéticos s&o significativamente mais baixos (cerca de 1.8 kWh/m3) do que os de
outras tecnologias usada para o mesmo fim [25].

Sendo a separagao efetuada por transporte das espécies através das membranas estas tém
uma importancia fundamental em todo o processo. No caso da Ol as membranas estdo desenhadas
para rejeitarem particulas de 103-10* um, onde se enquadram os ides monovalentes enquanto outras
membranas, incluindo membranas de NF, UF e MF, sdo adequadas para remover componentes de

tamanho crescente, conforme indicado na Figura 5.

MF
UF

NF

RO

1 10 100 1000

Nominal Pore Diameter (A)
Figura 5- Intervalo de tamanho dos poros das membranas [26].
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As disposi¢cdes mais comuns e mais utilizadas das membranas de Ol que, dependendo da
aplicacdo, podem ser classificadas como de baixa ou alta pressédo consoante sdo usadas para aguas
salobras ou agua do mar respetivamente, sdo as configuragées em fibras ocas ou enroladas em espiral
[27].

As membranas de Ol sdo densas e como tal ndo apresentam poros detetaveis apenas na gama
da microscopia eletronica. O transporte de solutos através de uma membrana densa da-se por difusao
sob a influéncia de um gradiente que pode ser de pressao, concentragdo ou de potencial elétrico. No
caso da Ol a forga motriz para transporte das espécies é a pressido sendo que, dada a densidade da
membrana, para efetuar o transporte de solvente através da membrana sdo necessarias pressoes

elevadas, concretamente, mais elevadas do que pressdo osmotica da solugao.

Apesar de existirem diferentes modelos de transporte que descrevem este o movimento de
solutos e agua através de uma membrana de osmose inversa, 0 mais aceite para membranas de Ol é
0 modelo solugao-difusdo. De acordo com este modelo, o transporte de agua através da membrana
ocorre em trés etapas separadas: adsorgao na superficie da membrana (a entrada), difusao através da
membrana e dessorgdo da superficie a saida da membrana. Logo que uma molécula de agua é
adsorvida na superficie, cria-se um gradiente de concentragdo (sistema membrana-agua) através da
membrana, forcando as moléculas a difundirem-se para o lado do permeado [28]. No modelo solugao-
difuséo, o transporte de solvente (fluxo, J,, em L/m2.h ) e soluto (fluxo, J; em L/m2.h) s&o independentes
um do outro, podendo ambos ser usados para caracterizar o desempenho da membrana de acordo

com com a equacgao 1 e 2 respetivamente.

Jw = A (AP — ATr) (1)

Js =B (Cq — Cp) 2)

onde A é o coeficiente de permeabilidade, AP é a diferenga de pressdo na membrana, Am é a diferencga
de pressdo osmotica entre a alimentagao e o produto (permeado), B é a constante de permeabilidade
ao sal (descreve as caracteristicas fisicas da membrana), C, € a concentragdo de sal na solugdo de
alimentacédo e C, € a concentragdo de sal na solugdo de permeado. Ambas as constantes de
permeabilidade, A [29] ao solvente e B ao soluto sdo fungéo da difusividade do soluto na membrana.
Uma membrana ideal de Ol devera ter um valor elevado de J,, e um valor de J; = 0, ou seja, um fluxo
de solvente elevado, e um fluxo de soluto proximo de zero, ndo havendo passagem do soluto através

da membrana, resultando num teor de sais baixo no permeado.

A pressao osmatica, m , depende da concentragao da solugao e da temperatura da solugédo. Para uma

solucdo termodinamicamente ideal a relagédo é descrita pela equagéo de Van't Hoff:
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7w = CRT 3)

Onde C corresponde a concentragao de ides, R a constante dos gases perfeitos e T a temperatura de
operagao.

Um outro parametro chave para a avaliagdo do desempenho de uma membrana de Ol é a taxa
rejeicdo (R,), que indica a quantidade, geralmente em percentagem, de soluto que é retido pela
membrana. A rejei¢do do soluto em é dada pela equacéo 4.

C “4)

Ry=1--2
S Ca

Onde C, é a concentragdo de soluto no permeado e C, € a concentrag&o de soluto na alimentagéo

[29]. As atuais membranas de Ol usadas para tratar agua salobra tém a capacidade para remover entre

98 e 99,2% do total de sdlidos dissolvidos da agua de alimentagao [27].

Existem muitos fatores que podem contribuir direta ou indiretamente para a diminuigdo do
desempenho de uma membrana. De entre os fatores diretos mais importantes destacam-se: i) presséo;
i) temperatura; iii) concentragao de sais na alimentagéo e iv) recuperagao.

Em linhas muito gerais, sendo que cada caso é um caso, a influéncia de cada um destes fatores
no desempenho de uma membrana de Ol esta bem estabelecida. Em geral, mantendo constantes todos
os outros quando se aumenta a pressdo consegue-se um aumento de fluxo e uma diminuigao dos
sélidos dissolvidos totais no permeado. Um aumento da temperatura de operagéo resulta num aumento
do fluxo de permeagéo e numa diminuigdo da rejeicdo, R,. Por outro lado para alimentagbes muito
concentradas tendem a resultar em valores mais baixos quer para os fluxos de permeagéo quer para a
rejeicdo dos solutos.

O ultimo fator, a recuperagao, R,,, tem um papel particularmente importante no desempenho de
uma membrana. Este parametro é definido como a percentagem da alimentagdo que é recuperada

como permeado, explicitado pela equacéo 5.

Ru = 22 % 100 ®

Qa

Onde @, € o caudal volumétrico de permeado e Q, refere-se ao caudal volumétrico da alimentagé&o.

Geralmente a recuperagéo dos sistemas varia entre 50% e 85%, sendo 75% o mais usual
[30]. De notar que, como a medida que a Ol decorre os fluxos de permeacao vao baixando e, portanto,
para manter uma recuperagao alta, mas constante, isso implica um aumento na pressao de alimentacao
para aumentar o fluxo de permeado. Uma maior area de membrana também pode ser necessaria de
modo a otimizar a recuperagdo. Quando o fluxo de permeado aumenta, o teor de sais no permeado
diminui devido a um aumento do efeito de diluicdo. Contudo, operar um médulo de Ol com um fluxo de
permeado mais elevado resulta num declinio do fluxo irreversivel, e usar valores mais altos de
recuperagao sem um aumento no fluxo causa um aumento na passagem de soluto, pelo que os valores
6timos tém de ser balanceados para cada caso [31].

A rejeicao de soluto e a recuperagao podem ser usados para calcular o fator de concentragéao

(FC), calculado através da equagéo 6.
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(6)

o) L~ Ru( = R)]

O FC é uma indicacgao util do teor do concentrado, mas nao permite a comparacgéo direta de
ides ou sais especificos, particularmente sais que formam precipitados problematicos, entre diferentes

concentrados [32].
1.5. Fouling e polarizagao de concentragao

O declinio de fluxo que se observa recorrentemente nos processos de separagdo com
membranas tem origem principalmente em dois fendmenos muito comuns: polarizagdo de
concentracgdo e “fouling”. Por vezes é dificil fazer uma distingéo entre estes dois fendmenos. Em geral
uma perda de desempenho que é reversivel deve-se a polarizagao enquanto, se for irreversivel, é
frequentemente atribuida ao “fouling”.

No primeiro caso, devido ao fluxo convectivo de massa na direcdo da membrana, estabelece-
se na sua superficie, um gradiente de concentragdo devido & acumulagdo de material que ai ocorre. A
medida que a quantidade de soluto aumenta na superficie da membrana, a pressdo osmética local
também aumenta e por consequéncia a forga motriz, isto é, a diferenga entre a presséo aplicada e a
pressdo osmética diminui, levando a que o fluxo de permeado sofra também uma redugéo.

O “fouling” é o resultado da deposigéo de sdlidos dissolvidos ou em suspensao (organicos ou
de origem bioldgica) na superficie da membrana. Uma vez atingido o limite de solubilidade destes
soélidos, pode ocorrer a precipitagdo dos mesmos, da qual resultam incrustagbes na superficie da
membrana. Provocando uma modificagdo e podendo até, por vezes, danificar a superficie da
membrana. As causas da ocorréncia de “fouling” variam e dependem da natureza dos solutos, mas as
duas maiores causas estdo bem identificadas: o “fouling” coloidal e o “fouling” provocado por solutos

hidrofébicos de baixa massa molecular.

Alguns exemplos sao apresentados de seguida [33]:

e Coldides, como silicatos de aluminio, ferro. A silica pode precipitar em concentragdo abaixo da
saturagao na presenca de aluminio ou ferro;

e Compostos organicos;

e Microorganismos, algas, plantas, conhecido por biofouling;

e Cor, que adsorve irreversivelmente no polimero de membrana;

e Metais como o ferro e o manganés, precipitam quando oxidados; sulfeto de hidrogénio, que
liberta enxofre elementar apds a oxidacao, um material muito dificil de remover da membrana;

e Incrustagdes de calcio, incluindo as de carbonato, sulfato, fluoreto, e fosfato (CaSOa4; CaCO:s...);

e Silica reativa, que é medida no concentrado da Ol e € uma fungéo da temperatura e do pH;

¢ Incrustagoes de sulfato com metais, como bario € estroncio (BaSO4; SrSOa).
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Este fendmeno de “fouling” € particularmente importante no caso da osmose inversa. Manobras
operatorias como, por exemplo, reduzir a recuperagao e/ou aumentar o fluxo de alimentagdo podem
ser vistas como possiveis solugdes para reduzir os seus efeitos [28;31].

Na Tabela 3 encontra-se sistematizado algumas das espécies potenciadoras de “fouling” e os
limites aconselhados na literatura para a presenga dessas espécies na alimentagao ou no concentrado
da Ol.

Tabela 3-Limites aconselhaveis dos parametros da agua de alimentagéo a uma Ol [36].

Parametros Efeito na Ol
Ferro (Fe2+) fouling se > 2 mg/L
Ferro (Fe 3+) fouling se > 0,05 mg/L
Manganés fouling se > 0,02 mg/L
Aluminio Incrustacéo se > 0,1 mg/L
Cobre Dano na membrana
Turbidez Acelera fouling se > 0,1 NTU
Total de sdlidos em suspenséo Acelera fouling se > 1 mg/L
Hidrocarbonetos fouling se > 0,02 mg/L
Silica fouling se > 100 mg/L no concentrado
Organicos Acelera fouling se > 2 mg/L
Cloro livre Dano na membrana > 0,01 mg/L

1.6. Medidas para avaliagao de potencial de “fouling”

Sendo indiscutivel a importancia de minimizar a ocorréncia de “fouling” uma avaliagéo prévia
do potencial de “fouling” da corrente a alimentar as membranas de Ol é de primordial importancia.
Existem varios indicadores desta tendéncia, destacando-se, de entre eles o “silt density index”

(SDI), a turbidez e o indice de saturacédo de Langelier.

1.6.1.indice de densidade de silte

O SDI fornece uma indicagdo muito util sobre a quantidade de solidos presentes na agua aos
quais se pode atribuir a potencial ocorréncia de “fouling” em membranas de Ol. O SDI de uma agua é
determinado a partir da taxa de colmatagao de um filtro de 0,45 mm a uma presséo de 207 kPa (30 psi)
e é descrito em [30]. Um valor de SDI menor ou igual a 3 é o desejavel para a alimentagdo de uma OI.
No entanto, muitos dos sistemas toleram valores de SDI entre 4 e 5 que, muitas vezes, € a gama de

trabalho usando um pré-tratamento convencional [35].
1.6.2. Turbidez

A turbidez é causada por sdlidos em suspensdo e matéria coloidal, orgénica ou inorgénica,
finamente dividida, como argila, lamas, plancton e outros organismos microscépicos. Usando o

equipamento apropriado, o turbidimetro, compara-se o espalhamento observado para um feixe de luz
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ao passar pela amostra turva com o espalhamento obtido com um feixe de igual intensidade ao passar
por uma suspensao padrdo. Quanto maior o espalhamento, maior sera a turbidez. A unidade de medida
€ o NTU (Unidade Nefelométrica de Turbidez) [33].

1.6.3.Iindice de Saturacio de Langelier

Com este indice mede-se a saturagdo de uma agua em carbonato de calcio. Uma saturagao
perfeita (equilibrio) corresponde a um LSI de 0.0 [30]. Valores aceitaveis situam-se na gama -0.30 a
+0.30. O primeiro valor indica uma agua é corrosiva (baixo valor de LSI) e o segundo uma agua que
tem tendéncia a formar incrustagées (elevado LSI). O LSI baseia-se na comparagao do pH da agua de
interesse com o pH de saturagéo (pHs) para o carbonato de caicio. A determinagéo dos pHs é realizada
considerando-se o teor de solidos totais dissolvidos, a temperatura, a concentragdo de calcio (dureza
expressa em CaCO3) e da concentragéo de bicarbonatos (alcalinidade total) no meio.

Ao se analisar o equilibrio quimico bicarbonato-carbonato de caicio, valores de pH abaixo de pHs (LSI
< 0) indicam que ha solubilizagéo de carbonato de calcio, fazendo com que a agua apresenta tendéncia
corrosiva. Por outro lado, valores de pH superiores aos pHs (LSI > 0) indicam que ha uma tendéncia a

formagéao de incrustagao por carbonato de calcio [30].

1.7. Pré-tratamento de uma alimentagao a uma unidade de osmose
inversa

Como ja foi enfatizado na Secgado 1.5 um pré-tratamento adequado € uma das chaves para uma
operagao bem-sucedida e econémica de um sistema de Ol. O pré-tratamento € projetado para prevenir
ou minimizar incrustagdes e fouling da membrana bem como a sua degradagéo.

Dados os varios tipos existentes de “fouling”, nomeadamente biofouling, organico, inorganico
e coloidal, o pré-tratamento sera diferente de acordo com a natureza das aguas a tratar e do tipo de

“fouling” que elas possam originar.

1.7.1.Pré-tratamento convencional

O tipo de pré-tratamento mais tradicional e vulgarizado, a que deve ser sujeita uma alimentagao
de uma unidade de Ol, consiste no ajuste de pH, uso de agentes coagulantes/floculantes, desinfegéo,
filtragdo multimédia e microfiltragéo [36].

O tratamento com acido reduz o pH da agua de alimentagdo (gama tipica de pH 5-7),
aumentando a solubilidade do carbonato de célcio, o principal precipitado em muitas aguas de
alimentagdo a Ol. Um dos acidos mais comuns para ajustar o pH é o acido sulfurico (H2S04), exceto
quando a adi¢do deste favorece a precipitacdo de sulfatos, nesse caso opta-se pelo acido cloridrico
(HCI) [37].

Material particulado e matéria coloidal sdo tipicamente carregados negativamente,

permanecendo separados devido a repulsao de cargas. O papel dos coagulantes, caracterizados por
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serem moléculas pequenas e carregadas positivamente, € neutralizar com eficacia as cargas
semelhantes e permitir que os sélidos suspensos formem flocos que podem ser facilmente removidos
da solugao.

Usualmente, os coagulantes inorganicos usados s&o sais de ferro ou aluminio, como cloreto
de ferro ou sulfato de aluminio. J& os coagulantes organicos sao tipicamente catiénicos, sendo
polimeros de baixo peso molecular (como por exemplo poliaminas). A dosagem tipica para um
coagulante inorgéanico situa-se na gama 5-30 mg/L e para um coagulante polimérico 0,2-1,0 mg/L
[38].

A filtracdo multimédia inclui varias camadas com diferentes materiais, podendo o leito de
filtragcdo ser aberto para a atmosfera ou entdo ser fechado e pressurizado. A filtracdo pressurizada é
mais comum no pré-tratamento de Ol, podendo reduzir por 2 vezes o SDI da agua de alimentagéo. A
turbidez do filtrado proveniente do filtro de areia € normalmente préxima de 0,1 NTU.

A estas sequéncia segue-se, em geral, um tratamento com microfiltragcdo, sendo esta uma
etapa de polimento. Apds esta etapa, anti-incrustantes sao adicionados. A escolha deve ter, contundo,
em conta a composi¢cado da agua pois o seu uso ndo é recomendado se a concentracdo de certos
precipitados for muito alta [39].

Antes de ser alimentada a osmose inversa a agua sofre desinfegao, normalmente por meio da
adicdo de um oxidante forte, como ozono, cloro (gas, didéxido de cloro ou hipoclorito de sédio) ou
permanganato de potassio de forma a prevenir o crescimento bioldgico. Por exemplo, o cloro é

tipicamente adicionado de forma a alcangar uma concentragao residual de 0,5-1,0 mg/L [40].

1.7.2.Pré-tratamento com membranas

De forma a colmatar algumas falhas do pré-tratamento convencional que contribuem para a
deposigdo e incrustagdes na membrana de OIl, novas técnicas de pré-tratamento através de
membranas tém vindo a ser utilizadas, de realcar o uso de MF, UF e NF [41]. Dos trés tipos de
membrana a UF representa o melhor equilibrio entre a remog¢éo de contaminantes e a produgéo de
permeado, dado que tém tamanhos de poros menores do que as membranas de MF e maior fluxo do
que as membranas de NF. Contudo a escolha do tipo de membrana a utilizar esta dependente da
qualidade da agua a tratar e do objetivo pretendido.

As membranas de MF sdo a escolha apropriada para a remog¢ao de material particulado de
maiores dimensodes, apresentando maiores fluxos de permeado, enquanto as membranas de NF sdo
usadas maioritariamente para remover contaminantes dissolvidos. O pré-tratamento através de
membranas pode reduzir o SDI da agua de alimentagao para valores inferiores a 2 e a turbidez para
menos de 0,05 NTU. O uso de membranas € particularmente vantajoso para sistemas de Ol que tratam
aguas superficiais, dado que estas tendem a ter mais sélidos organicos coloidais e suspensos, bem
como uma maior variabilidade de eventos esporadicos, como florescimento de algas e contaminagao
quimica [42].

Comparativamente ao pré-tratamento convencional, o de membrana (MF, UF e NF) reduz a

necessidade de substituigdo da membrana de OI, bem como a frequéncia da limpeza quimica (acida
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ou basica). Estes pré-tratamentos estdo, em geral, a diminuir o seu custo de capital e comegam a
tornar-se competitivos face aos sistemas de tratamento convencionais. Contudo, tal como acontece
para uma membrana de osmose inversa, estas também estao sujeitas a deposicéo e incrustagdes. Pelo
que devem ser operadas a baixo fluxo de permeado (especialmente para aguas de alimentagdo com
alto conteudo organico) e a sua agua de alimentacdo deve ser adicionado um agente coagulante (~
0,3-1 mg/L) que permita a formagao de um bolo poroso na superficie da membrana. O cloreto de ferro
(FeCls) demonstrou ser o agente coagulante mais bem-sucedido em aplicagbes de pré-tratamento com
Ol, pois remove os principais depoésitos da membrana, evitando assim o declinio do fluxo de permeado.
De notar ainda que o uso de coagulantes impede o uso de anti-incrustantes em simultaneo. Os anti-
incrustantes sdo carregados negativamente (a semelhanga do que acontece com o material
particulado), o que conjuntamente com os agentes coagulantes propicia a formagao de um complexo
de dificil remogao da membrana. Assim, se coagulantes sdo usados como pré-tratamento de membrana
antes da operagao de Ol, os anti-incrustantes s&o tipicamente adicionados entre o pré-tratamento de

membrana e a unidade de Ol [43].
1.7.3.Pré-tratamento para redugao da dureza

Para além das particulas em suspensao e contaminantes existentes na 4gua e cuja presenca
deve ser eliminada ou reduzida quando alimentada a Ol, a presenga de ibes calcio e magnésio, os
principais responsaveis pela dureza de uma agua, também deve ser controlada e minimizada.

Os principais tratamentos para reduzir a dureza de um efluente sdo o amaciamento com cal ou
a permuta ionica.

No tratamento com cal, carbonato de calcio e/ou hidroxido de sodio sédo adicionados a agua
para converter o calcio solluvel e 0o magnésio em carbonato de célcio insoluvel e hidroxido de magnésio,
a elevados valores de pH. Este tratamento também pode reduzir a dureza ndo-carbonatada, presente
na forma de sulfato, cloreto ou nitrato.

O amaciamento com cal fria nunca esta completo, visto que o carbonato de calcio e o hidroxido
de magnésio s&o ligeiramente soluveis em agua. Contudo, este processo pode ser melhorado, se a
solugéo a tratar for aquecida até uma temperatura de 100 °C, visto que o carbonato de calcio e o
hidroxido de magnésio ficam menos soliveis com o aumento da temperatura, existindo inclusive uma
reducao da silica para além da dureza e alcalinidade [44].

O processo por amaciamento com cal € seguido por filtragdo para remover qualquer turbidez e
sélidos que possam ter sido arrastados. Normalmente, s&o adicionados ao processo coagulantes
inorganicos de forma a minimizar o transporte das espécies removidas na etapa de redugao da dureza,
quando se trata de um processo a frio, ou entao de polimeros aniénicos quando se trata de um processo
a quente.

Quanto ao amaciamento de agua por permuta iénica, as resinas encontram-se pré-saturadas
com um determinado catido que sera substituido pelo catido que se pretende remover da agua. O ido
responsavel pela pré-saturacdo da resina € normalmente hidrogénio ou sédio, compondo assim o leito

da resina através do qual a agua flui [45]. Uma resina de permuta ionica é formada por uma matriz
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polimérica a qual se ligam por ligagdes covalentes, grupos funcionais fortemente acidos (sulfénicos,
S507) ou fracamente acidos (carboxilicos, CO0™). Como a resina tem carga negativa, ela liga-se aos ides
com carga positiva encontrada na agua dura, isto &, o calcio e o magnésio, sendo estes removidos da
agua e substituidos por hidrogénio ou sddio. A determinado ponto, as resinas de troca iénica tém de
ser regeneradas, de modo a repor os ides de hidrogénio ou sédio, sendo habitualmente usado para
este fim acido cloridrico ou cloreto de sédio, respetivamente [46]. O amaciamento por permuta catidnica
carateriza-se por nao ser um tratamento sensivel a variagcbes de caudal, por ser possivel remover
completamente da agua os ides indesejaveis e por ser um sistema compacto, de area pequena,

contrariamente ao que acontece com o tratamento com cal.
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2. Enquadramento e objetivos da tese

Com base no que foi exposto, no dambito da presente dissertagéo foi constituido um caso de estudo
aplicado a refinaria de Sines tendo como objetivo, estudar a possibilidade de reabilitar as purgas,
atualmente rejeitadas em emissario submarino, provenientes das torres de arrefecimento da refinaria,
de modo que a agua dai resultante possa ter qualidade adequada a sua reutilizagédo na caldeira.

Com este trabalho pretende-se, assim, repensar parte do ciclo da agua presente na refinaria,
integrando o processo de arrefecimento de aguas quentes com o da produgdo de vapor numa
perspetiva de gerir, de forma racional, a reutilizagao da agua.

Para concretizar o objetivo tragado neste trabalho, foi estudada a possibilidade de efetuar um
tratamento por osmose inversa das purgas das torres de arrefecimento. Permitindo que estas possam
ser usadas como agua de alimentacéo nas caldeiras (condutividade de 2 uS/cm). Recorrendo a osmose
inversa procurou-se compatibilizar a composi¢ao das referidas purgas com a composigao exigida para
as aguas de caldeira. Esta compatibilizagao foi efetuada recorrendo ao software WAVE.

A utilizagado desta ferramenta obriga a introdugéo de dados relativos a cada uma das correntes,
purgas das torres, alguns dos quais fornecidos pela refinaria e outros obtidos por balangos de massa.

As simulagbes, efetuadas de acordo com objetivos previamente definidos, devolvem diferentes
possibilidades de configuragdo da instalagdo de membranas bem como uma estimativa de custos
operacionais. Escolhida a configuragdo mais adequada, foi proposto a redugdo do caudal de
concentrado, através do uso de um evaporador. Sendo o rejeitado deste aproveitado para outros fins
industriais.

Por fim, foi efetuada uma estimativa do investimento fixo total necessario para a instalacdo do
sistema de osmose inversa. Foi também efetuada uma estimativa aproximada sobre os beneficios
resultantes da utilizagdo da osmose inversa quando comparados com o sistema, atualmente em uso
na refinaria, o de permuta ionica. Calculou-se ainda qual seria o investimento fixo necessario para a

incorporacgao do evaporador e qual o seu custo de operacdo anual.

39



3. Métodos e instrumentacao

O sistema de osmose inversa destinado a tratar as purgas das torres de arrefecimento foi
modelado/dimensionado usando o software WAVE (Water Application Value Engine), produzido pela
DuPont em parceria com a Dow, que permite a modelagao de trés processos de tratamento de agua:
ultrafiltragdo, osmose inversa e troca iénica. O WAVE veio substituir o antigo software ROSA para

osmose inversa e o CADIX para processos de troca idnica.

Por opcgdo, a descricdo do funcionamento desta ferramenta sera feita em simultineo com a

descrigdo de cada uma das entradas a fornecer ao software de acordo com as solicitagdes do mesmo.

Uma vez escolhido o processo, neste caso a Osmose Inversa, o software propde varias etapas de
tratamento para a alimentagdo a esta operacdo nomeadamente pré-tratamento, processos de
desmineralizagédo e polimento. Destas, que se encontram localizados no lado direito do ecrd menu
principal, podera escolher-se a mais conveniente. Para o WAVE iniciar a modelacéo é ainda necessario
indicar, no menu principal, o caudal de agua de alimentag¢ao ou entdo o de permeado e ainda o tipo de
agua que se pretende tratar.

No caso em estudo, para as purgas da torre de arrefecimento que vao constituir a alimentagao de

Ol, optou-se por efetuar o pré-tratamento por permuta ionica (IXS/D) tal como indicado na Figura 6.

Hdome | Feed Water | IX Soft/Dealk | Reverse Osmosis | Summary Report

65%-an02020 - Case 1

Welcome! To get started on your new project:

1.5pecify the feed flowrate or product flowrate. @ Pre-treatment
2.Select the technologies by dragging and dropping the corresponding process icons between the two blue arrows.

3.Select a water type from the dropdown list for UF, RO or ROSC. @ @

@ Bulk Demineralization

@O0
o

@ Polishing

00

() split and Mix Points

®0

Technologies

Water Type:

Waste Water -

Figura 6- Menu inicial Software WAVE.

Para o software iniciar esta fase dos célculos as correntes envolvidas (purgas) tém que estar

devidamente caracterizadas.
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3.1. Qualidade da agua alimentada a Osmose Inversa

A conducéo da operagéo de tratamento das purgas por permuta iénica depende da qualidade
exigida para a agua que vai alimentar a Ol. Assim, sera necessario indicar as composigdes dos varios
ides que constituem a agua a tratar por Ol.

No painel de parametros da alimentacdo mostrado na Figura 7, indica-se novamente o tipo de
agua a tratar, podendo-se ainda especificar o tipo de pré-tratamento usado, de forma a orientar o WAVE
na execucgao dos calculos.

No painel referente ao Contelido de Sdlidos, podemos especificar a turbidez, TSS, o “Slit
Density Index” (SDI) e carbono organico total, TOC. No caso de estudo como se desconhece (n&o foi
possivel determinar) o valor de SDI, deixou-se esse campo em branco, visto que todos os parametros
neste painel sdo opcionais.

Ao lado dos parametros do Contetudo em Sodlidos, existem ainda campos para introduzir a
temperatura e o pH do sistema. As temperaturas de projeto “minima” e “méaxima” sdo os limites entre
0s quais o sistema deve operar.

Na parte inferior da tela, introduzem-se as concentragdes das espécies catidnicas, anionicas e
neutras presentes na agua, provenientes dos resultados obtidos por balango de massa as torres de
arrefecimento. Com estes dados, o software estima a condutividade da solugdo bem como a
"concentracdo de carga" geral pela soma total de solutos dissolvidos e pela soma total dos ides e
espécies neutras respetivamente. Embora ndo tenha sido especificada nenhuma concentragdo de
dioxido de carbono, o WAVE atualiza este campo de acordo com os equilibrios quimicos que ocorrem

na agua (equilibrio do bicarbonato com o diéxido de carbono) a um dado pH e temperatura.

Home Feed Water | IX Soft/Dealk = Reverse Osmosis | Summary Report

Stream Definition

Feed Water -
Stream1 | 100.00] % Stream 1

Feed Parameters Solid Content

Add Stream Water Type: Temperature

Waste Water v Turbidity: [ 0.84 | NTU (150 Jec[ 250 Jec[ 400 Jec
‘Water Sub-type:

Total Suspended Solids (T5S): | 1530 | mg/L Lt Design Maximum
With conventional pretreatment, S| v P (T55) - e/
SDILs: pH @25.0°C: pH@2s.0°C: [ 804 |

Organic Content Additional Feed Water Information

¥ ABN YIND

Organics (ToC): [ 9.00 | ma/L [ ]

Cations Anions Neutrals
Symbol mg/L ppm CaCO, meq/L Symbol mg/L ppm CaCO, meq/L Symbol mg/L
NHa 6.150 17.062 0.341 CO= 6.421 10.710 0.214 Si0z2 24.600
K 0.000 0.000 0.000 HCO: 525.480 430.976 8.612 B | 0.000 ‘
Na 396.260 862.568 17.236 NOs 6.150 4.964 0.099 C0z 6.869
Mg 140.250 577.710 11.544 cl 668.000 942.922 18.842
Ca 159.980 399.520 7.983 F 0.000 0.000 0.000
Sr 0.000 0.000 0.000 S0= 443.000 461.555 9.223
Bz 0.000 0.000 0.000 PO 0.120 0.190 0.004

‘BI’ 0.000 0.000 0.000
Total Cations: 702.680 1,856.860 37.105 Total Anions: 1,649.171 1,851.316 36.994 Total Neutrals: 31.469

Total Dissolved Solids : 2,376.461 mg/L
Total Dissolved Solutes: 2,386.388 mg/L Charge Balance: 0.089038 meq/L Estimated Conductivity: 3,765.68 pS/cm

Total ppm CaCOs: 1,856.860

Figura 7-Parédmetros da qualidade da alimentagcéo
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Na parte inferior da tela, mostrado na Figura 7, é possivel ler o valor do “equilibrio de carga”
que é aproximadamente de 0,09 meqg/L o que significa que dada a composigéo de sais/ solidos que
foram especificados, a solugdo tem uma carga positiva total igual a este valor.

Tal se deve ao facto de o software apenas permitir introduzir um reduzido nimero de espécies,
deixando de fora espécies presentes na solugdo que equilibrariam a carga positiva. Em solugdo, os
ibes sdo sempre equilibrados pelos seus contra-ides pelo que é necessario equilibra-los também no
software. Tal é possivel, por exemplo, através da adigao de sulfato, cloreto, ou ajustando o pH. Neste
caso escolheu-se adicionar cloreto, pois este é soluvel numa ampla gama de condi¢des de processo,
sendo por isso improvavel que altere os resultados obtidos. Fazendo essa corregao (de 0,088988 meq/L

de cloreto) obteve-se, para o balango de carga, o valor apresentado na Figura 8.

Total Dissolved Solids : 2,379.619 mg/L
Total Dissolved Solutes: 2,389.546 mg/L
Total ppm CaCO:: 1,856.860

Charge Balance: -0.000050 meq/L Estimated Conductivity: 3,771.45 uS/cm

Water Solutions

© 2020 DuPont de Nemours Inc. All rights reserved. Water Application Value Engine /
«DUPONT» Ak

Figura 8-Balango de cargas

3.2. Pré-tratamento: Troca idnica

Para a troca idnica, recorreu-se a uma resina catiénica com alta afinidade para o hidrogénio (no
software WAC(H)), visto a refinaria ja possuir este tipo de resinas no seu processo de desmineralizac¢ao.
Para esta operagao o software solicita a duragéo de cada ciclo (em h) bem como o nimero de colunas

em série pretendido, como ilustrado na Figura 9.

IX Initialization

LTS L deling Objective IX Feed Flow Rate

Vessel and . —————

Regeneration ®) New Plant Design Automatic: | ;5‘ mz/h

System ) Evaluate Existing Plant

Resin Selection

) Retrofit Plant to UPCORE™

Regeneration - .
o  Conditions Regeneration Frequency
[ - - 2
g _Advanced Train Configuration @ Length of Operating Cycles 8|| Hours ~
Fd More ¥ ( —
< — # of Trains-Online: | 1 ) Specific Velocity: [ 2 ‘ BV/h
» Product Quality

Regenerant # of Trains-Standby:

Dose —
# of Trains-Total: 2|

% Bypassed: | 0| IX Softening/Dealkalization:
Softening SAC(Na)
Softening WAC(H)
Brackish Softening WAC(H/Na)
Dealkalization WAC(H)

Figura 9-Escolha do numero de colunas e tipo de amaciamento.

Conforme mostrado na Figura 10, € ainda necessario que se escolha o tipo de regeneragéo e

existe ainda a opgéo de adicionar um desarejador (no software, DEG), de forma a remover o
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bicarbonato presente na agua de alimentagéo a coluna de troca iénica. Estabeleceu-se como objetivo

de concentragdo do bicarbonato no efluente a concentragéo de 10 mg/L.

Home | Feed Water IX Soft/Dealk Reverse Osmosis = Summary Report

TX Tnitiaization

Vessel and

Regeneration

System

Resin Selection

Regeneration

Conditions
Advanced

More ¥

¥ ARNPIND

Product Quality
and

Regenerant
Dose

Vessel and Regeneration System Selection

Resin Arrangement

Cation Vessel:

[WaC)

@

Regeneration System
Vessel 1:

Co-current

Hide IX System Diagram

Feed 7

» Product

Degasification
) No
® Yes
Effluent
CO2 Percentage Remova |

€02 Partial Pressure | patr

®) coa Concentration [ 10| monL
Location
®) After WAC, Before SAC

After cation resin, Before anion resin

After WBA, Before SBA

Figura 10-Selegao do sistema de regeneragéo.

O préximo passo € o da escolha da resina, como se mostra na Figura 11. Esta escolha é feita

dentro das alternativas que o software propde, neste caso AMBERLITE HPR8300 H, resina, esta usada

na refinaria. Uma vez escolhido o tipo de resina, o software calcula a capacidade operacional

(Capacidade ,, em eq/L), que € uma medida do numero de locais onde a troca ionica se efetua, como

fungdo da dose de regenerante, com base nas informacgdes reportadas na folha de dados da resina
(AMBERLITE HPR8300 H)[47] [48], utilizando um fator de seguranga de 0,95, tal como se apresenta

pela equagao 7.

IX Inibalzation
Vessel and
Regeneration
System
Resin Selection
Regeneration
Condrbons
Advanced
More g

Product Quality
and

Regenerant
Dose

Final Parameter
Adjustments

Capacidade oy efectiva = 0,95 * Capacidade oy,

Resin Selection
Preferred Brand

[ DOWEX™  [] AMBERLITE™/AMBERIET™/AMBERSEP™ ] DUOLITE™

Resin
WAC

AmberLite™ HPR8300 H
Ambertite™ HPR8400 H
Ambertite™ TRC83 H

Resin Packaging Size 0.001| m*

Hide IX System Diagram
Feed
» Product

Figura 11-Selegéo do tipo de resina
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Ap6s escolhida a resina, o software comega por arbitrar um volume de resina (V,..5ins) € UMa
area de secgdo (4, .sinq) da coluna.

O caudal de agua tratada pela coluna de troca idnica, (Qsgua tratada), Processado num ciclo
depende do caudal de agua fornecido a mesma (Qgimentacao 1 ) € da quantidade necessaria para a sua
lavagem rapida, no final da etapa da regeneracdo, de forma a lavar o excesso de regenerante
(Qagua tavagem)- CONsequentemente, o caudal de agua tratada por Ciclo (Q;guq trataas) € Calculado pela

equacéo 8.

Qégua tratada = Qalimentagéo TI — Qégua lavagem (8)

Assim a velocidade linear da alimentagdo em m/h pode ser calculada pela equagao 9.

: 9
Velocidade linear = Qigua tratada 9)

Aresina

Bem como a sua velocidade especifica, BV (h™1), definida através da expressao 10.

: 10
Velocidade especifica = 239uatratada (10)

Vresina

A carga i6nica é definida como a quantidade total de equivalentes que podem ser trocados

pelo leito da resina, que é calculado pela equacéao 11.

Carga idnica = Cofectiva- Vresina (11)

Onde C,f.ctivq reflete a capacidade operacional efetiva da resina em [eq/L].

3.3. Carateristicas da troca idnica

A partir do momento em que se escolhe o tipo de resina, o software permite definir os
parametros para a regeneragéo. A massa de regenerante, Ry,sq4em, USada em cada ciclo (g/Vresin) é
a massa de regenerante usada por volume de resina. Esta quantidade é fornecida pelo WAVE como
um dado de entrada, com base nos dados do fornecedor [31], juntamente com a concentragdo da
solugao regenerante (R.,,..) que € aconselhada em [48], estando esta situada entre 2-5%(m/m). No

caso em estudo foi escolhido o valor de 4%, tal como representado na Figura 12. A partir da dose de
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regenerante, é possivel calcular a quantidade de regenerante (em eq) necessaria através da Equagéo

12.

Regenerante =

Rdosagem Voo (12)
MMHCZ - Yresina

Onde MMy € a massa molar do acido cloridrico (HCI) que foi, neste caso escolhido como

regenerante.

A partir da dose de regenerante, € possivel definir a razao de regeneragao, R,.;,, presente na equagao

13 ou seja, o inverso da eficiéncia de regeneragdo, sendo este definido como a quantidade total do

regenerante HCI usado e a carga idnica, presente na Figura 13.

IX Initialization

Vessel and
Regeneration
System

Resin Selection

Regeneration
Conditions

Advanced
More ¥

TSN AT

Product Quality
and
Regenerant
Dose

(13)

Rq
(#ﬁ) X Vresina

Rrécio = . 100

Cefectiva- Vresina

Regeneration Conditions Hide IX System Diagram

Cation Resin Conditions

Regenerant:

Feed

HCI (32)
Hz504(98)

Product

Concentration:

] Step &: %
|:| Step 2: [j] %
r Step 3: [j] %

Service Water
Backwash Regen

Dose Fraction:

»
3
39+

(@) (O Feed Water
® (@ Treated Water

Figura 12-Condigbes da regeneragao.

Product Quality and Regenerant Dose

IX Initialization

Vessel and
Regeneration
System

Resin Selection

Regeneration
Conditions

Advanced
Regeneration

Equipment

Less #

Product Quality
and
Regenerant
Dose

WAC Resin Regeneration
Effluent Quality
Average End Point

Hardness 800 ppn v

Regenerant Dose
WAC Safety Factor 0.95

Regeneration Ratio %

Figura 13-Qualidade do produto e regeneragéo.
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Relativamente a duracdo do ciclo de regeneracéo, esta pode ser determinada avaliando todas
as fases de regeneragéo individuais.

Antes da inje¢cdo da solucdo regenerante, é efetuada uma retro lavagem, que consiste num
fluxo ascendente de agua com o intuito de remover todos os materiais que podem ficar alojados no leito
de resina. A duragéo, que inclui a expansao do leito que ocorre durante a retro lavagem, é geralmente
fixa (normalmente, 15 min). Em relagéo a fase de inje¢gao, um valor tipico para velocidade especifica &
geralmente assumido como sendo 3,5 BV/h. O tempo de injecdo necessario, ti,je4, € calculado
levando em consideracao a quantidade total de regenerante que deve ser fornecido (regenerante [eq]-
equivalentes, calculado pela equagéo 12) e a concentragao da solugéo de regenerante, de acordo com

a seguinte expressao 14 [49].

Regenerante (14)

tinjecio = Reonc

MMHCL . Qsolugao

onde R.,,. € a concentragdo da solugdo regenerante em [ppm] € Qgopucao regenerante © O Caudal de
regenerante fornecido a coluna.

Finalmente, as ultimas etapas do ciclo de regeneragdo funcionam como uma lavagem, ou seja, a
passagem de agua através do leito da resina para enxaguar a solugéo regenerante remanescente.

No total, o tempo de regeneracdo é dado pela soma da retro lavagem, injegdo e lavagem do

regenerante remanescente.

Advanced Regeneration Conditions

IX Initishzation

Regeneration Conditions Cation Resin Conditions

Vessel and ~ . p |
Regeneration Backwash Frequency (Cydes Between BW) 1
System ’
Resin Selection Backwash Expansion (%) 80!
Regeneration . . y

o Cogdmonsl Backwash Duration {min) &0

5 Advanced I

e === Compaction Duration (min)

= More &

B

»  Product Quality Regeneration Spedfic Velocity (BV/h) 3
and g
Regenerant Regeneration Hold Down Factor (%)

Dose

Displacement Rinse Flow () @Regen Flow
(@) @Dilution Flow

Displacement Rinse Volume (8Y)

.w:

Fast Rinse Volume (8V)

w s

Fast Rinse Recyde () Non

3

() After 3 min
e Ful
10|

Settling Duration (min)

Figura 14-Condigbes avangadas da regeneragéao.
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Nesta etapa, o WAVE recalcula o volume de resina V,;,, de acordo com a equagéo 15.

Dureza da alimentacao (15)

Vresina =

Cefectiva

onde a dureza total (célcica e magnésica) da alimentacdo, vem em meq /L. A area da segéo transversal

da resina e a profundidade do leito sédo calculadas pelo software, com base numa queda de pressao

maxima ao longo do leito de resina que é baseada na folha de dados da resina onde é fornecida a

tendéncia da queda de pressdo em [bar/m] vs. a taxa de fluxo [47].

Os valores de volume de resina, area e profundidade do leito, presentes na Figura 15, sdo entéo

atualizados na iteracédo seguinte e todos os calculos séo repetidos, até que o critério de convergéncia

seja cumprido, isto é que a diferenga entre a estimativa e o volume calculado for inferior a 1x10*.

IX Initialization

Vessel and
Regeneration
System
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Regeneration
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More ¥
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Final Parameter Adjustments

Adjustment Parameter

Resin volume, as delivered (m3)
Vessel Outer Diameter (mm)

Resin Bed Height

as delivered (mm)
Reference Height (mm)
as regenerated (mm)
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Pressure Drop {bar)
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Resin Packaging Size (m2)

Vessel 1

C
AmberLite™ HPR8300 H

0.894

1000

1175.59
1175.59
1175.59
1351.93

0.001

(@ Use Vessel Geometry and Resin Volume values

Use Vessel Geometry values,ignore Resi

Figura 15-Carateristicas dimensionais da resina.

Na Tabela 4, encontra-se sintetizada a informagao principal que € necessaria facultar ao

software de modo que seja possivel projetar o sistema de redugéo da dureza da alimentagéo.
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Tabela 4 - Informacgé&o inicial facultada ao software WAVE para simulagdo da permuta de troca cationica.

Dados iniciais

Caudal de alimentagéo (m3h) 35
Composigao da alimentagao (ppm) 2769
Dureza da alimentagéo (mg/L CaCO3) 2194
Configuragéo do sistema 2 colunas
Duragao de um ciclo (h) 8
Tipo de resina / regeneragao AmberLiteHPR8300
H
Concentragéo de regenerante [Y%owt] 4%
Temperatura de regeneragao [C] 25
Regenerante adicionado [%] 110% o
estequiométrico
Maximo perda de carga [bar] 0,20
Maximo dureza no efluente [ppm CaCO3] 910

3.4. Consideragdes sobre o desenho da instalagcao

No caso em estudo, o padrao de qualidade do efluente resultante da operagcdo da osmose
inversa é extremamente exigente, com uma condutividade recomendada igual ou inferior a 2 uS/cm
(Anexo A), ou seja, a “qualidade” da agua permeada apresenta-se como um fator crucial, bem como o
seu caudal que deve ser o maximo possivel.

Atendendo a estas exigéncias, € facilmente compreensivel que dada a limitagdo das capacidades de
separagao e das areas de permeagao dos modulos de membranas que se encontram comercializados,
€ necessario gerir o niumero e arranjo da instalagdo dos mesmos.

Apos ter sido definida a qualidade da agua alimentada a Ol bem como a qualidade pretendida para o
permeado o software iniciara as simulagbes desde que lhe sejam fornecidos alguns dados de entrada.
No menu representado na Figura 16 podem ser observados os dados envolvidos nesta primeira etapa.

Tendo sido calculado em operagdes anteriores, o caudal de alimentagdo a Ol migra
automaticamente para este menu onde tera que ser introduzido um valor inicial para o fator de
recuperagao (ver equacao 5).

As simulagdes so6 terao inicio depois do operador definir o nimero de andares, bem como o nimero de
unidades fisicas (vasos de pressao e médulos de membranas) que constituirdo o sistema de Ol, sendo
que este podera operar quer em continuo quer em descontinuo.

Neste estudo foram considerados duas passagens e dois andares para cada passagem como pode ser
observado na Figura 16, tendo-se escolhido para o primeiro andar uma membrana mais permeavel de
modo a produzir um caudal de permeado o mais elevado possivel, em detrimento de um valor elevado
de rejeicdo. Para os andares subsequentes, escolheu-se membranas de Ol com melhor desempenho

relativamente a rejeicdo, de modo a privilegiar-se a qualidade do permeado.
Esta configuragao foi estabelecida com base num compromisso entre a recuperagéo e a rejeigéo de

sais estando estas relacionadas, por sua vez, com o tipo de membrana que se escolhe. Assim, fez-se

uso de uma heuristica usada para estas técnicas dos métodos de separacao: “separar primeiro as
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espécies mais faceis de remover” [50]. Como tal, escolheu-se para o primeiro andar e primeira
passagem o modulo BW30HRLE-440 com area de 40,9 m?/modulo e que privilegiam recuperagio em
detrimento da rejeicéo. Isto significa que teremos menor rejei¢do (99,3 %) para a primeira passagem e
primeiro andar. Para o segundo andar da primeira passagem escolheu-se a BW30XFRLE 400/34 com
uma area de 37,2 m? e uma rejeicdo de 99,3%. Para a segunda passagem os médulos s&o iguais em
ambos os andares tendo-se escolhido o médulo ECO-PRO 440 com uma éarea de 40,9 m? e uma

rejeicdo de 99,7%.

Home | Feed Water | IX Soft/Oealk Reverse Osmosis | Summary Repon
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Figura 16- Caracteristicas do sistema de osmose inversa.

Para prosseguir com a introdugédo de dados ao WAVE, foi também necessario calcular o nimero
de vasos de presséo, PV (PV no menu da Figura 16), em cada andar do sistema e definir o nUmero de
maodulos (ou elementos) no seu interior (Els per PV, no menu da Figura 16), de modo a que o fluxo de
permeado para membranas de agua salobra estivesse no intervalo 12-45 L/(m?.h) [50;36]. A escolha
do numero de andares e de modulos no interior de cada vaso de presséo teve em conta o recomendado

na referéncia [52]. Assim,

e Para sistemas com recuperagéo até 75 %, dois andares com 6 elementos por vaso sao
comuns.
e Para sistemas com recuperagdes entre 76 e 87 %, dois andares com vasos de 7 elementos
sao comuns.
e Para sistemas com recuperagdes > 88 %, trés andares com vasos de 6 elementos é o mais
usual.
O numero de médulos necessarios, Ny, considerando um fluxo de permeado, J»» compreendido
no intervalo de 12-20 L/(m?.h) para a primeira passagem e de aproximadamente 20-45 L/(m?2.h) para a

segunda passagem ( permeado da primeira passagem) é calculado pela equagéo 16.
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_ 9 (16)
Jp Ar

Ng

onde @, e J, s&o, respetivamente, o caudal de permeado pretendido e o fluxo de permeado e A; € a

area ativa da membrana.

Tendo sido definido previamente o niumero de elementos por vaso de presséo (Ng, ), de acordo
com a referéncia [52], o numero minimo necessario de vasos de pressao (N,) pode ser calculado
usando a equacéo 17.

Ng 17)

N. =
v NEV

O N, nUmero de vasos de presséao obtidos tem que ser distribuido por cada um dos andares.
Esta distribuicdo é quantificada por um fator de distribuicdo B que depende da recuperagéo, R,

(previamente definida e fornecida ao software) e do numero de andares, n, mostrado na equagao 18.

1

1 (18)
=R

B = (

A distribuicdo dos vasos de pressao pelos andares é entido calculada através da equacgao 19

para o primeiro andar, N, (1), e para o segundo andar, N, (2), pela equagao 20.

N, (19)
MWD =1p 52
N,(1) (20)

Ny (2) =

B

No menu principal da secgéao relativa a Ol, representado pela Figura 16, é ainda possivel definir
a temperatura de operagéo, neste caso, 25 °C.

Um parédmetro muito importante a ter, também, em considerag&o, nos processos de separacao
com membranas, € o facto das membranas perderem capacidade de permeagao (diminuigéo de fluxo)
a medida que vao envelhecendo. Este envelhecimento ocorre como consequéncia do tempo de
operacgao, pressao, temperatura, e efeitos de incrustacoes e deposi¢des reversiveis ou irreversiveis.
Tendo como objetivo a obtengdo de um fluxo de permeagao constante, a sua diminuigdo tem que ser
compensada por um aumento gradual da pressédo de operagédo. No software WAVE esta ocorréncia
esta prevista através da imposigdo de um fator de colmatagéo (flow factor) que, pode ser encarado
como uma margem de seguranga.

Considerando um fator de colmatagao igual a 1, esta a calcular-se a presséo para um sistema ideal.

Para o caso de agua salobra, a empresa DOW FILMETEC recomenda o uso de um fator de
colmatacgédo igual a 1 para um sistema novo, um fator médio de 0,85 para um 3° ano de utilizagdo e um

fator de 0,75 correspondente a pressdo maxima necessaria para o sistema, antes da troca das
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membranas [39]. Tendo sido escolhido para todas as configuragbes um fator de colmatacgao de 0,85.

Este pardmetro é introduzido no menu apresentado na Figura 16.

Existe ainda um menu secundario, na secgao Ol, representado na Figura 17, que permite definir

o fator de recuperagéo, sendo que para este caso estudou-se trés taxas de recuperagao, isto €, 65%,

75% e 85%. Neste menu ainda é possivel definir qual a % de concentrado que se pretende reciclar e a

que corrente se pretende fazer essa reciclagem.

RO System Feed Flow Rate

= Automatic 33.13| m*/h
Pass 1
Net Feed Flow Permeate Flow
3646/ m3/h | 24.85| m3/h
Flux
17.37| LMH
Recovery Conc. Flowrate
( se.15)% 1161/ m?/h
Pass 2
Net Feed Flow Permeate Flow
2485 m3/h | 21.52| m3/h
Flux
25.07| LMH
Recovery Conc. Flowrate
( s6.50) % 3.33) m#/h

RO System Summary
Feed Flow

Product Flow
Concentrate Flow

System Recovery

Conc. Recycle Pass Size Optimization

to head of: ¢ Bypass *) Permeate Split
Pass 1 - of permeate
of feed to — _ drawn from
 SEE—— ‘ 0.00 % head of Pass 0.00 9 frontand
0.00| % 2 bypassed to
— Product
o m3/h [ 0.00| m3/h 0.00 m*/h
Conc. Recycle Pass Size Optimization v
to head of: ) ) Bypass (® None
Pass 1 » Concentrate Recycle Split
to Pass1:(100.00 °%) to Pass2:(0.00 %)
. ‘ 0.00]gp, & fe=d to RO
100.00| % 100,00/ % 0.00| I
3.33) m3/h| 333 m*/h | o 0| m2/h

Figura 17- Especificagbes do sistema Ol.

33.13) m?/h

2152 m*/h

11.61 m3/h

64.95| %

@ None

Na Tabela 5, encontra-se sintetizada a informagao principal que € necessaria facultar ao

software de modo que seja possivel projetar o sistema de osmose inversa para as trés taxas de

recuperagao ja referidas.

Tabela 5- Informagao inicial facultada ao software WAVE para a configuragao do sistema de osmose inversa.

12 passagem

R, 1°andar = 2°andar
PV PV
65% 4 2
75% 5 3
85% 5 3
Médulo | BW30OHRL = BW30XFR
E-440 LE-400/34
FF
T (°C)

22 passagem

Els/PV Area 1° andar 2° andar | Els/PV
membrana PV PV
(m?)
6 1428 2 1 6
6 1896 2 1 6
7 2212 2 1 7
- - ECO-PRO ECO-PRO -
440 440
0,85

25

Area
membrana
(m?)
736
736

859
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4. Resultados

4.1. Balangos de massa as torres de arrefecimento

Para iniciar o estudo do tratamento das purgas das torres de arrefecimento (AR-X-01, AR-X-02,
AR-X-12 e AL-X-04) e de modo a obter-se, a partir destas correntes, a qualidade adequada a produgéo
de vapor, é indispensavel ter uma caracterizacédo, o mais completa possivel, destas correntes.

Nao sendo possivel, contudo, obter da Galp dados analiticos mais completos sobre a
composi¢cao das correntes , teve que se recorrer a balangcos de massa para a obtencdo dos
mesmos[26].

O balango de massa a agua numa torre de arrefecimento engloba as correntes de agua de
make-up, evaporagao, arraste e purga (ver secgdo 1.1). Tendo em conta as perdas que ocorrem por
evaporacao e as trocas térmicas entre a agua e o ar, o balango de massa global em estado estacionario
€ dado por [53]:

Qar seco entra — Qar seco sai

Qégua entra + Qégua make—up + Qar humido entra (22)
= Qarraste + Qar seco entra T qurga
+ Qégua que sai
Qevaporagéo = Qar hamido que sai — Qar humido que entra (23)

A corrente de make-Up (Qsgua make—up) € Utilizada para repor as perdas ocorridas por

evaporacao, arraste e purga, como presente na equagao 24.

Qégua make-up = Qevaporagao + Qarraste + qurga 24

Esta equacao de make-up também pode ser descrita em fungdo dos sais dissolvidos, como

mostra na equacgao 25.

Qégua make—up Cn = Qevaporagéo .Ce + Qarraste- Ca + qurga- Cp (25)
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Assumindo que a concentragdo de sais na agua de make-up é dada por C,,, que a concentracao
em sais na agua de evaporagéo (C,) € nula, e que as concentragdes salinas nas correntes de purga

(C,) e arraste (C,) iguais a (s vem:

Qégua make—up G =G (Qarraste + qurga) (26)

isto é, no equilibrio, a concentragéo da corrente de make-up equivale a concentracdo de agua removida
(purga e arraste), desprezando-se a contribuigdo nula da corrente evaporada.

Assume-se ainda que o caudal de arraste é dado pela equacéo 27 [54]:

27)

Qarraste = 0;001- Qrecirculagéo

onde Qecircutacao COrresponde ao caudal de agua de arrefecimento que se encontra em constante

circulagao no processo

Pode-se definir um ciclo de concentragéo (CC) que consiste no nimero de vezes que a agua é

mais concentrada do que o a concentragao da corrente de make-up, sendo dado pela equacéo 28.

C 28
CC=— (28)
Cm

De maneira a fazer-se o balango de massa as torres de arrefecimento é necessario conhecer

as composicdes quer das purgas quer da agua de make-up.

4.1.1.Corrente de purga das torres de arrefecimento

Quanto as correntes de purgas a empresa disponibilizou, para as quatro torres, uma extensa
tabela com os respetivos caudais que cobre o periodo de 01/01/2019 a 01/07/2021. Esta tabela contém
ainda outros dados, nomeadamente, pH, Cloro livre e condutividade. Dada a extens&o desta lista que
esta sob a forma de um documento Excel, optou-se por ndo se apresentar.

Posteriormente foram ainda disponibilizados dados analiticos de purgas respeitantes ao 1° semestre
de 2020, onde constam valores de alguns pardmetros operacionais das torres de arrefecimento,
nomeadamente: cloretos, ortofosfatos, ortofosfato filtrado, zinco, ferro e cloro. A grande quantidade de
dados que constam deste registo (sdo diarios, para o periodo referido) apresentam, como seria
expectavel, uma variabilidade significativa, visto que a agua de make-up apresenta flutuagdes da sua
qualidade e as condi¢des de evaporacdo variam. Assim, foi feita uma média para cada parametro e

calculado o respetivo desvio padrédo. Os valores obtidos estdo apresentados na Tabela 6.
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Tabela 6- Média dos registos das purgas das torres de arrefecimento correspondente ao 1° semestre de 2020 e
respetivos desvios padrdo (sobre dados Galp).

Limites = AR-X1 o AR- X2 o AR-X12 o AL-X4 o

pH 78-8 7,9 0,1 7,9 0,1 79 0,1 7,8 0,1
Condutividade 3800- 4676 241 4606 321 4254 815 3667 919
(uS/cm) 5000
Ferro (mg/L) 2,0 0,2 0,1 0,1 0,0 0,2 0,2 0,2 0,1
Cl livre (mg/L) 0,3-0,6 0,5 0,2 0,5 0,2 0,6 0,3 0,3 0,3
Ortofosfato 6-9 7,8 1,0 7,6 1,0 6,9 2,9 8,5 1,7
(mg/L)
Zinco (mg/L) 0,5-2 0,9 0,1 0,8 0,1 1,2 0,8 0,7 0,1
Cloretos (mg/L) 1200 1081 79 1062 91 858 175 833 171
Ortofosfato - 0,9 0,4 0,5 0,3 0,5 0,2 0,8 0,4
filtrado (mg/L)
Turvagao (FAU) 50,0 0,8 1,3 0,0 0,0 0,6 1,4 2,1 4,6
Recirculagéo 11500 9800 5500 2550
(m/h)
Make-up 84,7 68,3 35,7 16,2
(m3/n)
Hold-up 3038 3800 2700 500
(m¥/h)

Os parametros que apresentam maior desvio sao o ferro, cloro livre e fosfatos.
Os caudais das purgas foram sujeitos ao mesmo tratamento sendo os respetivos valores apresentados

na Tabela 7.

Tabela 7- Valores médios de caudais de purgas das torres de arrefecimento e respetivo desvio

AR- X1 o] AR- X2 o AR-X12 o AL- X4 o
Caudal de purga (m3/h) 19,0 4.7 6,0 3,5 6,1 4,2 3,7 2,0

Apesar desta quantidade consideravel de dados, estes ndo sdo exaustivos o suficiente para

que seja efetuado uma modelagdo completa. Por isso, os restantes parametros, tiveram que ser

calculados por balangco de massa.
4.1.2.Agua de make-up (ou agua bruta)

No que respeita a qualidade da agua de make-up (designada por agua bruta) a empresa

disponibilizou, também uma listagem de dados de caudais e composi¢cdes que, neste caso, respeitam
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ao periodo de Fevereiro de 2019 a Fevereiro de 2021 (valores mensais). Esses dados, durezas total e
calcica, condutividade, cloretos, silica, alcalinidade (TAC), sdélidos suspensos totais (TSS) e Fe total
sdo, contudo, insuficientes para a caracterizagdo adequada a modelagdo e condugado deste estudo.
Nestas condi¢des teve que se recorrer a informagéo consultada num boletim de agua do Laboratério
de Agua do Litoral Alentejano que analisa as aguas de Santo André e que reporta a 30 de Margo de
2021. Os valores fornecidos pelas duas fontes referidas sao apresentados no anexo B. Apesar destas
duas fontes distintas existiam ainda alguns dados em falta, nomeadamente, Ca®* e Mg?* que tiveram
que ser calculados a parte. Para efetuar as simulagdes, contruiu-se entdo uma tabela com parametros
obtidos ou estimados com recurso a informagéao disponibilizada, Tabela 8, relativa a agua de partida,
baseada em dados retirados de ambas as fontes de informacgao referidas e nos outros que tiveram que
ser calculados. De notar que, para a construgédo desta tabela foram usados dois critérios distintos: i)
para os dados fornecidos pela empresa foram calculados valores médios para cada parametro e foi
calculado um desvio padrdo e ii) para os dados da agua de Santo André foram tomados valores

pontuais visto que so tivemos acesso a uma tabela de valores discretos (ver anexo B).

Tabela 8- Dados de partida respeitantes & agua bruta.

Espécies Concentragoes Espécies Concentragoes
(mg/L) (mg/L)
* Calcio 94,0 ** TSS 1,0
* Magnésio 48,0 Turvagéo (NTU) 0,26
Saodio 128,8 Manganés 0,015
Potassio 0,0 Aluminio 0,039
** Cloreto 280,2 cobre 0,01
Sulfato 144,0 Hidrocarbonetos 0,01
Nitrato 2,0 Fosfatos 0,08
Bicarbonato 170,8 Zinco 0,018
*% Silica 1,0 Ferro 0,02
** Ferro 0,02 ** pH - value 7,3
Permanganato <5 ** Condutividade 1419
potassio (MS/cm)
TOC 2,93 Temperatura (°C) 25

* valores calculados a partir dos valores facultados pela empresa, no periodo de Fevereiro de 2019 a
Fevereiro de 2021.

** valores facultados pela empresa, no periodo de Fevereiro de 2019 a Fevereiro de 2021.

Os restantes valores apresentados correspondem a dados presentes no boletim de agua do Laboratério

de Agua do Litoral Alentejano que analisa as aguas de Santo André e que reporta a 30 de Margo de 2021.

A semelhanga do que foi feito para os caudais das diferentes purgas foi também calculado,
para a agua de make-up de cada torre, um caudal médio e o respetivo desvio padrédo sendo os

respetivos valores apresentados na Tabela 9.
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Tabela 9- Valores médios de caudais de dgua de make-up e respetivo desvio

AR- X1 o AR- X2 o AR-X12 o AL- X4 o
Caudal de make-up 84,7 12,6 68,3 11,4 35,7 71 16,2 8,0

4.1.3.Caraterizacao das purgas

Como ja foi referido os dados fornecidos sobre a caracterizagdo das purgas séo insuficientes
para a caracterizacdo necessaria no modelo e por esse motivo as concentracdes dos ides em falta,
nessa corrente, tiveram que ser calculados por balango de massa.

Usando nas equacgdes 26 e 27 os valores médios de caudais apresentados nas Tabelas 7 e 9
calcularam-se, por balango de massa, as concentragdes dos ides presentes na purga e apresentadas
na Tabela 10.

Tabela 10- Valores e concentragdo dos diferentes ibes presentes em cada torre de arrefecimento, obtidos por
balango de massa.

Unidades = AR-X1 AR-X2 AR-X12 AL-X4

pH 7,90 7,90 7,90 7,80
Condutividade 4286 7511 5347 4500
(ppa“éeazgoz) mg/ll 65023 101215 720,59 606,90

Célcio mg/L 260,09 = 404,86 288,24 242,76
Magnésio mg/L 134,16 = 208,83 148,67 125,22
Saodio mg/L 357,68 @ 556,77 396,39 333,85
Potassio mg/L 0 0,00 0,00 0,00
Sulfato mg/L 399,9 622,48 443,2 373,2
Nitrato mg/L 5,6 8,65 6,16 5,20
Bicarbonato mg/L 474,32 738,33 525,65 4427
Silica mg/L 2,78 4,32 3,08 2,60
TOC mg/L 8,14 12,67 9,02 7,59
COD mg/L 44,43 69,16 49,24 41,47
TSS mg/L 2,78 4,32 3,08 2,59
Manganés mg/L 0,04 0,06 0,05 0,04
Aluminio mg/L 0,11 0,17 0,12 0,10
Cobre mg/L 0,03 0,04 0,03 0,03
Hidrocarbonetos mg/L 0,04 0,06 0,04 0,03
Fosfatos mg/L 0,22 0,00 0,00 0,00
Zinco mg/L 0,05 0,02 0,02 0,01
Ferro mg/L 0,06 0,00 0,00 0,00
Cloreto mg/L 778,16 121129 862,37 726,30
Turbidez mg/L 0,72 1,48 0,76 0,57

* COD traduz caréncia quimica de oxigénio; TOC traduz Carbono orgénico total.
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As purgas das torres seguem para uma bacia de retengdo onde se misturam. Sendo essa a
mistura que constitui a alimentacdo da osmose inversa,3 é bastante importante saber a composigéo
dessa agua. O calculo dessa composicao foi efetuado de acordo com a Eq. 29, e com os dados das
Tabelas 7, 9 e 10. Os resultados sao apresentados na Tabela 11 seguinte ja com o respetivo balango

as cargas dos ides.

C Z% Qm X Ci,m (29)
',b . = -
i,bacia purga 251 Qm

Onde C; pacia purga € @ cOncentragéo do ido i, na bacia da purga, K representa o nimero total de purgas

no sistema, Q,, o caudal da purgame C;,, a concentragéo do ido i na purga m.

N&o existindo caracterizacdo analitica desta corrente, estimou-se a dureza total da agua, que
é dada pelo somatorio das concentragées dos catides multivalentes existentes na agua (Ca2+, Mg2+,
Fe2+...). Contudo como os catides multivalentes mais abundantes na agua séo o calcio e magnésio,

na pratica considera-se que a dureza é dada pelo somatorio desses dois ides.

Tabela 11- Composigdo da agua da bacia de retengéo.

Espécies Concentragao Espécies Concentragao na

na bacia bacia

pH 7,90 Aluminio (mg/L) 0,12
Condutividade (uS/cm) 4452 Cobre (mg/L) 0,03

Fosfato (mg/L) 0,12 Totais catides (mg/L - meq/L) 1709 - 89,83

Cloreto (mg/L) 863 Silica (mg/L) 3,08

Sulfato (mg/L) 443 Diéxido de carbono (mg/L) 28,42
Nitrato (mg/L) 6,15 Total neutros (mg/L) 31,5
Bicarbonato (mg/L - meg/L) 525,5 - 8,61 Turvagéo (NTU) 0,84
Totais anibes (mg/L - meg/L) 1893 -43,8 TOC (mg/L) 9,01
Calcio (mg/L) 288,14 TSS (mg/L) 3,08
Magneésio (mg/L) 148,62 Hidrocarbonetos (mg/L) 0,04
Sadio (mg/L) 396,26 Q (m3/h) 35

Ferro (mg/L) 0,03 Dureza (mg/L CaCO3) 2194

Zinco (mg/L) 0,12 TDS (mg/L) 2673
Manganés (mg/L) 0,05 Alcalinidade (mg/L CaCO3) 525

A alcalinidade que se define pelo somatorio das concentragbes dos ides existentes na agua
que podem reagir para neutralizar o ido H+, também foi estimada. Os constituintes mais comuns, que
contribuem para a alcalinidade sao os hidroxidos, carbonatos e bicarbonatos pelo que, para efeitos

praticos, a alcalinidade resulta do somatdrio destas trés espécies.

Como explicado na Seccdo 1.2- Torres de arrefecimento, as torres de arrefecimento séo

equipamentos sujeitos a proliferagdo de microrganismos, corrosao e incrustagdes provocados por
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diversos agentes presentes nas aguas que por la circulam. A erradicagao e/ou minimizagdo das ag¢des
destes agentes nas torres de arrefecimento pode ser conseguida pela adigao de determinados aditivos

e produtos quimicos.

De forma a levar-se em conta o possivel impacto destas adigbes, no efluente alimentado a Ol,
recorreu-se a Tabela 6, onde constam os parametros operacionais das torres de arrefecimento (dados
da empresa), e com alguns destes valores calculou-se a composigéo da bacia de retengao, referente
aos parametros ai mencionados, cujos resultados se apresentam na Tabela 12. Os resultados obtidos
por balango de massa, presentes na Tabela 11 foram comparados com os da Tabela 12. Sendo que
0 acréscimo na concentracdo do ferro face ao calculado por balangco de massa podera dever-se a
possivel corrosdo e arraste de ides ferro ao longo das tubagens e equipamentos do processo de
arrefecimento. O aumento da concentragdo de zinco deve-se ao facto de as torres de arrefecimento
serem passivadas com zinco de forma a aumentar a sua durabilidade face a corros&o. O cloro livre é
adicionado de forma a limitar a proliferagdo de microrganismos e os aditivos ricos em ortofosfato para
limitar a corrosao. De notar que nédo se apresentou a concentracdo da espécie cloreto, visto que este

parametro depende apenas da agua de make-up a torre de arrefecimento.

Tabela 12- Concentragao de alguns ibes presentes na agua na bacia de retengao, calculados a partir dos dados
de purgas facultados pela empresa.

Concentracido dos parametros Impacto nas
Espécies Unidades operacionais na bacia de membranas Ol
retengao
Ferro mg/L 0,18 >0,05
Cloro livre mg/L 0,52 >0,01
Ortosfosfato mg/L 7,67 -
Zinco mg/L 0,92 -
Ortofosfato filtrado mg/L 0,73 -
Turvacgéao NTU 0,83 >0,1

4.2. Pré-tratamento

Face a qualidade do efluente que se pretende tratar, presente nas Tabela 11 e 12 é forgcoso que se
faca um pré-tratamento antes da sua entrada na instalacdo de osmose inversa, como é recomendado
com base no Capitulo 1, Secgdo 1.5. e 1.7. Optou-se por um pré-tratamento maioritariamente

convencional, tendo-se definido como objetivo reduzir:

e Totalidade de sdlidos em suspenséao
e Carbonatos

e Cloro livre (eliminar presenga)
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e Metais (Ferro, Manganés e Cobre)
e Matéria-organica
e Silica

e Dureza

4.2.1.Filtragao multimedia

Uma das primeiras etapas de pré-tratamento aconselhadas para a alimentagdo a um sistema
de osmose inversa é a passagem da agua de alimentagédo por um processo de macro filtragdo que
permita a remocéo de sdlidos em suspensao com tamanhos superiores a 1um. Para tal, usa-se um
filtro com trés meios, caraterizados por uma granulometria decrescente. Estes filtros tém a capacidade
de remover entre 3 kg a 6 kg de solidos em suspensio por m? de area de superficie do leito [55].

De modo que esta filtragdo seja mais eficiente, pode-se adicionar previamente um agente
coagulante/floculante para que as particulas em suspensao formem flocos e sejam mais facilmente
separadas no filtro. Contudo, neste estudo n&o se recorreu a esta adigao.

Levando em consideragéo o caudal maximo de afluente a osmose inversa, 35 m?/h, fez-se a escolha

do filtro multimédia, cujas caracteristicas sao apresentadas na Tabela 13 [56].

Tabela 13- Carateristicas do filtro multimédia.

Marca Multimat
Modelo FIT-180
Quantidade 1
Caudal minimo de servigo por elemento (m3/h) 25
Caudal maximo de servigo por elemento (m3/h) 50,9
Camada ativa (antracite,areia,granada) (mm) 740
Caudal de lavagem por elemento (m3/h) 89,1
Duracéo de lavagem (min) 15
Pressdo minima operatéria (bar) 2
Pressdo maxima operatoria (bar) 7
Perda de pressdo maxima (bar) 1
Dimensdes (m) 2,3x2,5x1,8
pH 2-7
Temperatura operatéria (°C) 10-40
Duracédo do meio 10-15anos

4.2.2.Reducao de metais

O ferro e 0 manganés, ao contactar com oxigénio, sofrem oxidagdo e formam hidroxidos

insoluveis, que tém a capacidade de contaminar as membranas de osmose inversa, e, portanto, a sua
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concentracdo deve ser reduzida. Esta reducdo pode ser conduzida através de um filtro que utiliza um
leito glauconitico, tratado com permanganato de potassio. O permanganato de potassio € altamente
reativo e pode oxidar o ferro (Fe?*) e o manganés (Mn?*) a Fe* e Mn*', respetivamente, que irdo
precipitar, como hidroxido de ferro (lll) e dioxido de manganés, como demonstrado pelas equagdes 30
e 31.

3 Fe?* + KMnO4 + 7 H20 — 3 Fe(OH)3(s) + MnO2(s) + K* + 5 H*  (30)

3 Mn2* + 2 KMNnOs + 2 H20 — 5 MnOz(s) + 2 K* + 4 H*  (31)

Dado que a concentragéo de ferro e manganés no efluente a ser tratado € bem inferior a 3mg/L,

o mais eficiente é utilizar dois filiros MGA-54-3, cujas carateristicas se encontram na Tabela 14 [57].

Tabela 14- Carateristicas do filtro usado para reduzir ferro e manganés.

Marca Marlo
Modelo MGA-54-3
Quantidade 1
Caudal minimo de servigo por elemento (m3/h) 15
Caudal maximo de servigo por elemento (m3/h) 36
Duragéao de lavagem (min) 15
Pressédo minima operatéria (bar) 2
Pressdo maxima operatoria (bar) 7
Perda de presséao (bar) 0,3
Dimensdes (m) 1,4x1,8x2,5
pH >6,8
Temperatura operatéria (°C) 10-40
Duracdo do meio 4-8 anos

4.2.3.Eliminar a presenga de cloro livre

Outro aspeto a ter em conta, quando se trabalha com membranas de osmose inversa, € a
prevencdo de biofouling. Este pode ser reduzido pela adigao de cloro & agua. E, contudo, de extrema
importancia que o cloro livre remanescente seja removido do afluente a Ol, pois causa oxidagéo das
membranas. A presenga de matéria organica no afluente também pode ser considerada um
contaminante para a osmose inversa, visto que esta pode ser adsorvida pela membrana levando a
perda de fluxo.

Quer o cloro livre quer a matéria organica podem ser minimizados antes da entrada no sistema com o
uso de um filtro de carvéo ativado.

A utilizagao deste filtro também é importante para garantir que as quantidades, mesmo que
reduzidas, de cobre presentes na agua sejam removidas, visto que os metais sdo mais atraidos pelo
meio adsorvente do que pela agua [58] [57]. As caracteristicas deste filtro estdo descritas na Tabela
15.
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Tabela 15- Carateristicas do filtro de de carvao ativado.

Marca Marlo
Modelo ACA-54-3
Quantidade 1
Caudal minimo de servigo por elemento (m3/h) 18
Caudal maximo de servigo por elemento (m3/h) 35
Caudal de lavagem por elemento (m3/h) 36
Duracéo de lavagem (min) 15
Pressdo minima operatéria (bar) 2
Pressdo maxima operatoria (bar) 7
Perda de presséao (bar) 0,3
Dimensdes (m) 1,4x1,8x2,5
Temperatura operatéria (°C) 10-40
Duragao do meio 1 ano

4.2.4.Reducao da dureza

Para a operagao de troca ionica escolheu-se, como ja foi referido, uma resina catiénica com alta
afinidade para o hidrogénio. A escolha desta resina esta fundamentada na Secgao 3.2 bem como o
dimensionamento da coluna dedicada a esta operagao, que é feito pelo software.

Para o processo escolhido, o software calculou, para a coluna, as carateristicas apresentadas na
Tabela 16.

Tabela 16- Resultados para o dimensionamento da coluna de troca iénica obtidos pelo software WAVE.

Tipo de resina WAC (H)
Nome da resina AmberLite HPR8300 H
Forma ionica H
Volume da resina (m3) 0,93
Capacidade da resina (eq/L) 2,67
Carga ionica (eq) 2353
Total de regenerante-1ciclo (Kg) 884
Diametro exterior (m) 1,1
Altura do leito (m) 1,0
Altura da coluna (m) 1,5
Velocidade especifica (BV/h) 38
Velocidade linear (m/h) 38
Maxima perda de carga (bar) 0,7
Duragao da regeneragéo (h) 3,0

Como o afluente possui uma concentragédo de bicarbonatos acima do recomendavel (36 mg/L
a 61 mg/L) [49] aconselha-se o uso de um desgaseificador. O tratamento para a redugdo dos
bicarbonatos (ver Secgéo 3.2) esta sequencial com a operagéo de troca idnica pelo que os resultados
do efluente das resinas ja incluem a desgaseificagdo como se mostra na Figura 18.

Com o tratamento proposto o contetido em bicarbonatos foi reduzido até 12,59 mg/L.
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Figura 18- Esquema representativo da etapa de redugédo da dureza seguida por desgaseificador.

Os resultados obtidos para o efluente, com as caracteristicas apresentadas na Tabela 11,

apos ter sido sujeito ao tratamento conjunto de troca idnica com desaerificagdo podem ser

observados na Tabela 17.

Tabela 17- Resultados do efluente apds troca idnica e desarejamento.

pH
Condutividade
Fosfato
Cloreto
Sulfato
Nitrato
Bicarbonato
Didxido carbono
Calcio
Magnésio
Sadio
Zinco
Aluminio
Cobre
Cloro livre
Silica
Turvagao
TOC
Q
Dureza
TDS
LSI
SDI

uS/cm
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
mg/L
NTU
mg/L
m3/h
mg/L CaCO3
mg/L
mg/L
mg/L

Efluente

tratado
8,80
3868
0,12
916,60
443
6,15
12,59
0,02
197,12
101,67
396,26
0,84
0,17
0,00
0,00
3,08
0,00
2,00
33,00
910,96
2078
0,50
0,55

Antes da corrente, cujas caracteristicas sdo apresentadas na Tabela 17, poder ser levada a Ol, é

preciso efetuar ainda algumas etapas adicionais de pré-tratamento nomeadamente ajuste de pH,

tratamento anti-incrustante e microfiltracao.
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4.2.5.Ajuste de pH

O ajuste de pH é efetuado de forma a reduzir o LSI da alimentagéo, e assim diminuir o poder
de incrustacao por carbonato de calcio. Para este efeito considerou-se a adigdo de acido cloridrico, a
32%, a corrente de saida da troca iénica como indicado na Tabela 18, garantindo-se desta forma um

valor de pH de 6.

Tabela 18- Concentragao de acido adicionada a alimentagdo a Ol.

Acido doseado Concentragao (mg/L)
HCI 6,30

4.2.6.Adicao de anti-incrustante

A silica pode apresentar-se na forma de silicatos insoluveis (coloidal) ou de silica soluvel
(reativa). Os silicatos insoluveis formam-se sobretudo na presenga de ferro, aluminio, calcio e magnésio
levando a precipitacéo da silica.

Habitualmente, a silica soluvel limita a recuperagdo de um sistema de osmose inversa devido ao
potencial de formar incrustagdes dificeis de remover. Para obviar este problema existem anti
incrustantes de silica que podem atuar com até cerca de 300 ppm de silica no concentrado [59]. A
quantidade de anti-incrustantes a adicionar a um afluente de Ol depende da recuperagéo (para
definicéo ver Secgao 1.4, Equagéo 5) pretendida. Como ja foi referido (Secgéo 1.4) os sistemas de Ol
séo projetados para valores da recuperagao, R,,, tipicamente entre 50 a 80% sendo 75% um valor
recorrente. Neste trabalho, como sera descrito oportunamente (ver Secgéo 4.3), foram testados trés
valores, nomeadamente, 65%, 75% e 80%. Assim, na Tabela 19 estdo indicadas as concentragdes da
silica no concentrado, que foram obtidas nas simulagdes efetuadas para recuperagdes de 65%, 75% e

85% e uma temperatura de 25 °C

Tabela 19- Concentragao da silica no concentrado da Ol, obtidas com o software WAVE.

Recuperagdo Recuperacdao @ Recuperagao
65% 75% 85%

Concentracéo silica mg/L 8,79 12,32 20,52 >100
no concentrado (mg/L)

Unidades Limite maximo

Pela Tabela 19 observa-se que para uma temperatura de 25 °C, a concentragdo de silica no

concentrado encontra-se muito abaixo do limite maximo (maior que 100 mg/L) aconselhado para este
parametro, pelo que em principio ndo sera necessario a adicdo de nenhum anti-incrustante.
No que respeita ao sulfato de calcio (CaS04), outro potencial incrustante, as simulagdes com o software
WAVE tornaram possivel prever o potencial de saturagdo deste parametro para trés diferentes
recuperacdes para assim perceber se seria aconselhado o uso de anti-incrustante na alimentagao a
Ol
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Tabela 20- % de saturagéo do sulfato de célcio no concentrado, obtidas a partir do software WAVE.

Recuperagdo Recuperacido Recuperagiao
Unidades Limite maximo
65% 75% 85%
Saturagao CaSOs no

mg/L 50,60 76,90 141,30 >100
concentrado (%)

Na Tabela 20 encontram-se os resultados da percentagem de saturagéo do sulfato de calcio para
as diferentes recuperagdes. Neste caso, observa-se potencial de incrustagédo por sulfato de calcio (
>100 %) aquando de uma recuperagéao de 85 %, sendo, contudo, recomendado o uso de um anti-
incrustante para qualquer uma das taxas de recuperagbes. Recomenda-se o uso de um anti-

incrustante, tal como 3 mg/L de Pretreat Plus 0100 da King-Lee Technologies [59].

4.2.7.Microfiltracao

A microfiltragéo é o ultimo processo de filtragdo antes do envio da agua para a osmose inversa,
tendo como fungao remover possiveis solidos em suspensao e bactérias. Para este efeito, pondera-se
escolher um filtro com um tamanho de poro de 1 ym, dado que quanto mais eficiente for a pré-filtragao,
menor sera o numero dos ciclos de limpezas da Ol. Escolheu-se, entdo, um microfiltro da empresa
Pentek, sendo o modelo o PD-1-40 [60]. O caudal maximo de agua bruta a ser tratada neste microfiltro
é de 9 gpm (aproximadamente 2,04 m®h). Como o caudal de agua de alimentagdo maximo que se
pretende tratar é de 35 m®h, é possivel verificar que serd necessaria a utilizagao de 18 cartuchos de
microfiltros. Estes filtros podem operar num intervalo de temperaturas entre 5 - 80°C. Para o suporte
dos cartuchos de microfiltragéo, escolheu-se um multi-cartridge housing filter, do tipo 7FOS e, tendo
em conta o sistema que se pretende dimensionar, o modelo a ser utilizado é o 7FOS1, sendo

necessarios trés, dado cada um apenas tem capacidade para 7 cartuchos [61].
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4.3. Configuragcao da instalagcao de Osmose Inversa

Estando ja na posse da composicdo da dgua, existente na bacia das purgas, que vai ser alimentada
a Ol e, tendo definido e dimensionado todo o seu pré-tratamento, esta-se, agora, em condigdes de
avancgar para o desenho de uma instalagao destinada a operagédo de osmose inversa.
Como ja foi referido, o objetivo desta instalagéo de Ol é conseguir que o seu efluente tenha qualidade
adequada para ser alimentada as caldeiras de produgao de vapor.
O processo para o desenho de um sistema de osmose inversa, € um processo iterativo.
Numa primeira etapa, numa perspetiva de se conseguir atingir o objetivo pretendido, com apenas uma
instalacdo pequena e, por isso, menos dispendiosa, comegou-se por projetar um sistema com apenas
um andar, tendo uma recuperagao maxima de 50%, que é a recomendada para este caso. Os
resultados obtidos apresentaram uma ma qualidade da agua com uma condutividade bem superior a
2 uS/cm. Face a estes resultados a conclusdo 6bvia € que um andar ndo é suficiente para tratar a
nossa agua.

De seguida foram feitas simulagdes para um sistema com dois andares, e uma passagem,
sendo que o concentrado do primeiro andar é alimentado ao segundo andar. Os resultados destas
simulagbes devolveram um permeado com uma qualidade que se encontrava longe do objetivo
pretendido. Apresentando uma qualidade igualmente imprdpria para alimentar as caldeiras. Assumindo
que dois andares seriam suficientes e que a razdo da ma qualidade da agua poderia residir no baixo
nuamero (um) de passagens avangou-se para simulagbes em que foi mantido o niumero de andares,
mas onde foram introduzidas duas passagens. Baseadas nesta configuragcdo e depois de algumas
simulagbes preliminares, os melhores resultados foram obtidos efetuando uma recirculagdo do
concentrado da segunda passagem a primeira. Esta recirculagéo vai alterar tanto os caudais como as
composic¢des de entrada relativas aos solidos totais dissolvidos na instalagdo de Ol em cada simulagao.
Esta melhoria explica-se pelo facto de em pequenos sistemas de osmose inversa, como € o caso, 0
fluxo ndo é suficientemente alto para fazer um bom varrimento da superficie da membrana. Ao juntar
parte do concentrado a alimentagao o fluxo aumenta, reduzindo assim a recuperagéo de cada médulo
individual e consequentemente o risco de incrustacdo. No projeto do sistema, considerou-se, ainda,
uma bomba entre andares, na primeira passagem, de modo a controlar o fluxo no segundo andar e
reduzir o potencial de deposicéao.

Com esta configuragéo final foram testados trés valores de recuperagéo 65%, 75% e 85%.

Dada a natureza deste trabalho optou-se por fazer, antes de entrar nos detalhes das simulagdes, um
resumo dos dados de entrada no software relativos a Ol (entrada na instalagdo de Ol) e dos dados
pretendidos a saida, Tabela 21, bem como de todos os valores atribuidos as variaveis de entrada

(inputs) que o software ia solicitando.
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Tabela 21- Resumo dos dados de entrada e dados pretendidos de saida da Ol.

Espécies Unidades Composicdo na Composicao desejavel a saida
bacia de retengao da Ol (especificagao Galp)
pH 8,8 8,7-9,2
Condutividade puS/cm 3868 2,0
Fosfato mg/L 0,12 -
Cloreto mg/L 916,6 -
Sulfato mg/L 443 -
Nitrato mg/L 6,15 -
Bicarbonato mg/L 12,59 -
Diéxido carbono mg/L 0,02 -
Calcio mg/L 197,12 -
Magnésio mg/L 101,67 -
Saédio mg/L 396,26 -
Zinco mg/L 0,84 -
Aluminio mg/L 0,17 -
Cobre mg/L 0,00 -
Cloro livre mg/L 0,00 -
Silica mg/L 3,08 0,02
Turvagao NTU 0,00 -
TOC mg/L 2,00 -
Q m3/h 33,0 33,0
Dureza mg/L CaCO3 910,96 -
TDS mg/L 2078
LSI mg/L 0,50 -
SDI mg/L 0,55 -

Foram ainda assumidos, para todas as simulagbes, os seguintes dados de entrada, uma
temperatura de operagéo de 25°C e um fator de colmatagéo de 0,85, como recomendado na Secgao
3.4. Considerou-se também o uso de 6 elementos por vaso de pressao para as taxas de recuperagao
de 65% e 75% e de 7 elementos para a recuperagao de 85%, como explicado nessa mesma secgao.

Garantiu-se também um pH de 6, como mencionado na Secgéo 4.2.5.
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4.3.1.Recuperacgao de 65%

Para uma recuperacdo de 65%, a configuragdo do sistema, otimizada pelo WAVE, é a
apresentada na Figura 19, sendo este composto por duas passagens, cada uma delas com dois
andares. O primeiro andar da primeira passagem é composto por quatro vasos de pressao e o segundo
por apenas dois. J4 a segunda passagem € composta por dois vasos de pressdo no primeiro andar e

apenas um no segundo andar. Todos os vasos de pressao sdo compostos por seis elementos.

NasPsO1s (Antiscalant)

HCl I Concentrate
Feedl

Concentrate

Permeate

 d

Figura 19- Configuragdo do sistema de OI com uma recuperagdo de 65%.

Este sistema possui uma alimentagéo de 36,3 m®h com uma qualidade inicial de 1918 mg/L
de solidos totais dissolvidos. Apresentando uma reciclagem do concentrado da segunda passagem a
primeira de 3,32 m®h. Produz um caudal de permeado de 21,4 m*h com uma qualidade de 0,9 mg/L e
um caudal total de concentrado proveniente do sistema de 11,6 m3h com uma qualidade de 5921 mg/L

em total de soélidos dissolvidos.

A taxa de incrustacdo dentro de um sistema de membrana depende fortemente do fluxo de
permeado em cada elemento da membrana. Os primeiros elementos dentro de um vaso de presséo
geralmente produzem os fluxos de permeado mais elevados. Tal deve-se ao resultado da combinagao
de dois fatores que sao: esses elementos de membrana sdo expostos a menor quantidade de soélidos

dissolvidos € a pressao de alimentacdo faz-se sentir mais nos primeiros elementos.

O efeito da queda de pressdo e do aumento do total de solidos dissolvidos da agua de
alimentagdo num sistema de membrana pode afetar significativamente a produtividade das membranas
localizadas no segundo andar. O potencial para desequilibrio do fluxo € mais pronunciado em sistemas
que incorporam osmose inversa de baixa pressdo, como é o caso do tratamento de agua salobra. O
desequilibrio no fluxo leva a um aumento do potencial de incrustagdo nos elementos posteriores dos

vasos de pressado e, também, pode resultar na redugéo da qualidade geral do permeado. De forma a
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reduzir-se estes efeitos, balanceou-se o fluxo através da adicdo de uma bomba de reforgco, que
aumenta em aproximadamente 2 bar a alimentagdo ao segundo andar da primeira passagem, como
mostrado na Tabela 23, o que possibilita a instalacdo de uma area de membrana menor nesse mesmo
andar. A incorporacao desta bomba entre andares promove o aumento da taxa de recuperagao total,
reduzindo-se o consumo de eletricidade e os custos de investimento.

De forma a alimentar o primeiro andar da primeira passagem desta configuragdo do sistema
de Ol, é necessario fornecer uma pressao de 6,6 bar, como mostrado na Tabela 23. O fluxo médio para
esta passagem é de 17L/m?h, encontrando-se dentro da gama recomendada na Secgdo 3.4. A média
do total de sdlidos dissolvidos, no permeado da primeira passagem, € de 46,2 mg/L, mostrando que
apenas uma passagem com dois andares ndo seria suficiente para tratar a alimentagao até a
especificacdo pretendida. Sendo assim, o permeado da primeira passagem segue para uma segunda
passagem, também ela constituida por dois andares, sendo alimentada ao primeiro andar da segunda
passagem com uma pressao de 8,5 bar, como se pode ver na Tabela 24. Sendo o fluxo médio nesta

passagem de 28 L/m?h.

O caudal de permeado final, na saida da segunda passagem, é 21,5 L/m?.h. As concentragbes
das espécies presentes nesta corrente final de permeado, encontram-se na Tabela 24, e apresentam
um total de sdlidos dissolvidos de 0,9 mg/L e uma condutividade de 1,4 uS/cm a 25°C, enquadrando-
se dentro dos resultados de afluente pretendido para alimentar as caldeiras, cujas especificagbes se

encontram na Tabela 22.

Tabela 22-Concentragbes das espécies presentes no permeado da Ol para uma recuperagéo de 65%.

Espécies presentes no permeado Concentragao (mg/L)
Na* 0,31
Mg? 0,02
Ca** 0,03
HCO* 0,10
NO* 0,04
Cr 0,40
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Tabela 23- Dados sobre a primeira passagem para uma recuperagdo de 65% - entradas e saidas.

Alimentacéo Concentrado Permeado
Andar Elemento VP Caudal Caudal Pressao Pressao Caudal Pressao Queda @ Caudal Fluxo TDS
reciclado entre Pressao médio
(m3/h) (m3/h) (bar)  andares (m?3h) (bar) (bar) (m¥h) (L/m2h) (mglL)
1 BW30HRLE- | 4 36,30 3,32 6,60 0,00 18,80 5,40 1,20 17,50 17,80 35,35
440
2 BW30XFRLE- 2 18,80 0,00 7,20 2,00 11,60 6,50 0,60 7,26 16,30 72,38
440
Tabela 24- Dados sobre a segunda passagem para uma recuperacdo de 65% - entradas e saidas.
Alimentacao Concentrado Permeado
Andar Elemento VP Caudal Caudal @Pressdo Pressdao Caudal Pressiao Queda Caudal Fluxo TDS
reciclado entre Pressao médio
(m3/h) (m3/h) (bar)  andares (m?3h) (bar) (bar) (m¥h) (L/m2h) (mglL)
1 ECO Pro- 2 24,70 0,00 8,50 0,00 9,47 6,80 1,60 15,30 31,20 0,98
440
2 ECO Pro- 1 9,47 0,00 6,60 0,0 3,32 5,60 1,10 6,15 25,10 1,34
440
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4.3.2.Recuperacao de 75%

De forma a aumentar o caudal final de permeado, simulou-se a operagao de Ol para um fator
de recuperagao de 75 %, mantendo a configuragao anterior, isto €, duas passagens, com dois andares
em cada uma delas, mas alterando o nimero de vasos de presséo (VP). Assim, o primeiro andar da
primeira passagem é composto por cinco vasos de pressao e o segundo por apenas trés. J4 a segunda
passagem € composta por dois vasos de pressdo no primeiro andar e apenas um no segundo andar.
Todos os vasos de pressao sao compostos por seis elementos. A acrescentar ainda que continua a
estar presente uma bomba entre andares, na primeira passagem, que aumenta a pressdao do

concentrado do primeiro andar em 2 bar.

NasPsO1s (Antiscalant)

Hcl | Concentrate
Feedl |

Concentrate

Permeate

>

Figura 20-Configuragdo do sistema de Ol com uma recuperagéo de 75%.

Este sistema possui uma alimentagéo de 45,1 m%h e um total de sdlidos dissolvidos de 3093
mg/L. Neste caso de modo a aumentar a quantidade de permeado total teve que se reciclar também
8,25 m3/h da primeira passagem a primeira, para além da reciclagem da do concentrado da segunda
passagem a primeira. Obteve-se assim um caudal de permeado de 24,8 m3/h com uma qualidade de
1,01 mg/L e um caudal de concentrado proveniente do sistema de 8,2 m3/h com 8305 mg/L em total de

solidos dissolvidos.

De forma a alimentar o primeiro andar da primeira passagem desta configuragéo do sistema
de Ol, é necessario fornecer uma pressao de 7 bar, que se encontra na Tabela 26. O fluxo médio para
esta passagem ¢ de 15 L/m?h, encontrando-se dentro da gama recomendada na Secgéo 3.4. A média
do total de sdlidos dissolvidos no permeado da primeira passagem € de 84,2 mg/L, mostrando que
apenas uma passagem com dois andares ndo seria suficiente para tratar a alimentagao até a
especificacdo pretendida. Sendo assim o permeado da primeira passagem segue para uma segunda

passagem, também ela constituida por dois andares, sendo alimentado ao primeiro andar da segunda
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passagem com uma pressao de 9 bar, como se pode ver na Tabela 27. Sendo o fluxo médio nesta

passagem de 32 L/m?h.

O permeado total do sistema para uma recuperagao de 75%, cujas concentragdes das espécies
presentes se encontram na Tabela 25, apresenta um total de sélidos dissolvidos de 1,01 mg/L e uma
condutividade de 1,5 uS/cm a 25°C, enquadrando-se dentro dos resultados de afluente pretendido para

alimentar as caldeiras, cujas especificagdes se encontram na Tabela 21.

Tabela 25-Concentragbes das espécies presentes no permeado da Ol para uma recuperagéo de 75%.

Espécies presentes no permeado Concentragao (mg/L)
Na* 0,30
Mg? 0,02
Ca** 0,03
HCO* 0,02
NO* 0,04
Cr 0,60
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Tabela 26- Dados sobre a primeira passagem para uma recuperagdo de 75% - entradas e saidas.

Alimentacéo Concentrado Permeado
Andar Elemento VP Caudal Caudal @ Pressao Pressdao Caudal Pressao Queda Caudal Fluxo TDS
reciclado entre Pressao médio
(m3/h) (m3/h) (bar)  andares (m?3h) (bar) (bar) (m¥h) (L/m2h) (mglL)
1 BW30HRLE- @ 5 45,10 12,10 7,10 0,00 25,40 5,90 1,20 19,70 16,00 62,55
440
2 BW30XFRLE- 3 25,40 0,00 7,70 2,00 16,50 7,10 0,60 8,500 13,30 134,60
440
Tabela 27- Dados sobre a segunda passagem para uma recuperagdo de 75% - entradas e saidas.
Alimentagéo Concentrado Permeado
Andar Elemento VP Caudal Caudal @Pressdo Pressdao Caudal Pressiao Queda Caudal Fluxo TDS
reciclado entre Pressao médio
(m3/h) (m3/h) (bar)  andares (m?3h) (bar) (bar) (m¥h) (L/m2h) (mglL)
1 ECOPro- 2 28,60 0,00 9,30 0,00 10,90 8,10 2,00 17,70 36,00 0,88
440
2 ECO Pro- 1 10,90 0,00 7,30 0,00 3,830 6,60 1,30 7,07 28,80 1,41
440

72



4.3.3.Recuperacgao de 85%

De seguida projetou-se um sistema com uma recuperagdo de 85%, continuando este, a
semelhancga do sistema anterior, a ter duas passagens, com dois andares cada uma delas. Neste caso
usou-se uma poténcia da bomba de 3 bar entre os andares da primeira passagem, de forma a
compensar a perda de carga que se verifica no primeiro andar. O primeiro andar da primeira passagem
€& composto por cinco vasos de pressdo e o segundo por apenas trés. Ja a segunda passagem é
composta por dois vasos de pressdo no primeiro andar e apenas um no segundo.

Este sistema possui uma alimentagao de 46,9 m3/h e um total de solidos dissolvidos de 4308 mg/L.
Para além da recirculagdo do concentrado da segunda passagem a primeira, reciclou-se também 11,5
m3/h do concentrado da primeira passagem. Obteve-se assim um caudal de permeado de 28,0 m%h,
usando 7 elementos por vaso de pressdo, e um caudal de concentrado proveniente do sistema de 5
m3/h, com um total de sdlidos dissolvidos de 13824 mg/L.

De forma a alimentar o primeiro andar da primeira passagem desta configuragdo do sistema
de Ol, é necessario fornecer uma presséao de 9 bar, cujo resultado se encontra na Tabela 29. O fluxo
médio para esta passagem é de 15 L/m?h, encontrando-se dentro da gama recomendada na Secgdo
3.4. A média do total de sdlidos dissolvidos no permeado da primeira passagem ¢é de 147,3 mg/L,
mostrando que apenas uma passagem com dois andares ndo seria suficiente tal como nos casos
anteriores. Sendo assim o permeado da primeira passagem segue para uma segunda passagem,
também ela constituida por dois andares, sendo alimentada ao primeiro andar da segunda passagem
com uma pressao de 11 bar, como se pode ver na Tabela 30. Sendo o fluxo médio nesta passagem de
31 L/m?h.

O permeado total do sistema, cujas concentragdes das espécies presentes encontram-se na
Tabela 28 apresenta um total de sélidos dissolvidos de 1,11 mg/L e uma condutividade de 1,6 uS/cm a
25°C.

Do estudo efetuado para as trés taxas de recuperacdo pode concluir-se que a taxas de
recuperacao maiores correspondem caudais de permeado maiores, pelo que existe mais dgua tratada
que podera ser alimentada a caldeira. Contudo uma maior taxa de recuperagdo acarreta maior
quantidade de médulos e, por sua vez, de membranas, que se traduz num maior custo de equipamento,
maior dispéndio de energia, e uma qualidade de permeado ligeiramente menor, aproximadamente um
acréscimo 0,10 mg/L em TDS na qualidade do permeado a cada 10% de incremento na recuperagéo.
A qualidade da agua para alimentar as caldeiras é o requisito de maior importancia, em paralelo com o
caudal de permeado, pelo que a taxa de recuperacido que melhor responde a estes dois requisitos é a

de 75%, que podera ser confirmado com uma analise de sensibilidade aos trés valores de recuperagéo.

73



Tabela 28- Concentragbes das espécies presentes no permeado da Ol para uma recuperagéo de 85%.

Espécies presentes no permeado Concentragao (mg/L)
Na* 0,36
Mg? 0,02
Ca** 0,03
HCO* 0,05
NO* 0,05
Cr 0,60

Tabela 29- Dados sobre a primeira passagem para uma recuperagdo de 85% - entradas e saidas.

Alimentacéo Concentrado Permeado
Andar Elemento VP Caudal Caudal Pressdao Pressdao Caudal Pressio Queda Caudal Fluxo TDS
reciclado entre Pressao médio
(m3/h) (m3/h) (bar)  andares (m?3h) (bar) (bar) (m¥h) (L/m2h) (mglL)
1 BW30HRLE- | 5 46,90 13,60 8,60 0,00 23,80 7,20 1,40 23,1 16,20 99,2
440
2 BW30XFRLE- 3 23,80 0,00 10,00 3,00 14,30 9,50 0,60 9,50 12,90 264 .4
440
Tabela 30- Dados sobre a segunda passagem para uma recuperacdo de 85% - entradas e saidas.
Alimentagéo Concentrado Permeado
Andar Elemento VP Caudal Caudal @Pressdo Pressdao Caudal Pressiao Queda Caudal Fluxo TDS
reciclado entre Pressao médio
(m3/h) (m3/h) (bar)  andares (m?3h) (bar) (bar) (m¥h) (L/m2h) (mglL)
1 ECOPro- 2 32,60 0,00 10,90 0,00 11,90 8,30 2,80 20,40 35,10 0,75
440
2 ECO Pro- 1 12,00 0,00 8,10 0,00 4,33 6,20 1,70 7,50 26,70 2,10
440
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4.4. Sensibilidade do Sistema de Ol

Os valores finais obtidos para um qualquer exercicio de simulagao de uma operagdo de osmose
inversa e, particularmente para este trabalho, sdo funcdo dos parametros de entrada na instalacao e
da qualidade pretendida para o produto final. Ao longo do processo, ha que tomar decis6es quanto a
configuragado da instalagdo, mas algumas dessas decisdes sao tomadas com base em valores
aconselhados pelo préprio software. Neste contexto, os valores finais poderiam ser diferentes para
diferentes valores de entrada e diferentes decisdes, pelo que foi feita uma analise de sensibilidade para
avaliar a resposta do sistema quando variam alguns parametros considerados muito importantes para
o desempenho da operacao. De entre os varios parametros envolvidos, foram considerados de especial
relevancia o fator de colmatagao, a concentragao de silica, de calcio e o total de sélidos dissolvidos e
ainda o caudal de alimentacdo. Dentro deste contexto existem duas classes de parametros,
nomeadamente os que influenciam a correta operacdo da instalagdo de Ol e os que influenciam a

qualidade final do permeado, medido pela analise ao TDS.

4.4.1.Fator de colmatacao

Tal como foi referido na Secgéo 3.4, o fator de colmatagéo (FF) tem uma grande importancia,
visto que traduz o estado da membrana. Para membranas novas, o FF tem o valor de 1, mas a partir
do 3° ano de funcionamento, esse fator pode se reduzir até 0.85. Como também ja foi referido, para as
simulagdes deste trabalho, foi considerado o valor 0.85. Contudo, é interessante avaliar a resposta do
sistema quando confrontado com dois valores extremos para este parametro. Assim, conduziu-se a
anadlise de sensibilidade fazendo variar este parametro entre 1, valor maximo, e 0.75, valor minimo.
Para ambos foram consideradas duas temperaturas, uma temperatura minima de 20°C e uma maxima
de 25°C, uma vez que a temperatura, como se sabe, tem grande influéncia na operagéo de OlI.

Dado que a redugéo/diminuigdo gradual deste fator vai diminuir o caudal de permeagao, para
manter as recuperacgdes definidas no inicio da operagao, é necessario compensar com um aumento de
pressdo. Assim, estudou-se a variagdo da poténcia das bombas de alimentacédo tanto a primeira
passagem (Bomba 1), como a segunda passagem (Bomba 2), em fungao do fator de colmatagao, de
forma a simular o melhor (FF = 1) e o pior cenario (FF = 0.75), em termos de seu impacto no consumo
de energia. Este estudo foi feito para uma taxa de recuperagéo de 65 %, 75 % e 85 %. Os resultados

estdo mostrados nas Figuras 21, 22 e 23.
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Figura 21- Variagdo da poténcia das bombas de alimentagdo com o fator de colmatagdo para 65% de
recuperagéo.

Pela analise da Figura 21, observa-se que um aumento da temperatura faz diminuir a poténcia
necessaria as alimentagdes, tanto da primeira passagem (bombal) como da segunda passagem
(bomba 2). Tal deve-se ao facto de o fluxo de permeado ser diretamente proporcional a temperatura.
Para cada mudanga de 1°C na temperatura, ha uma mudanga de 3% no fluxo [39]. Isto pode ser
explicado porque a viscosidade da agua diminui com a temperatura, pelo que facilita a passagem pela
membrana.

Para uma temperatura de 25 °C e uma recuperagéo de 65 %, observa-se a necessidade de
aumentar aproximadamente 1 KW na poténcia da bomba de alimentagédo, de modo a que o fluxo se
mantenha constante, entre o periodo em que a membrana é adquirida até que devera ser substituida,
tanto para a primeira passagem como para a segunda, sendo que para esta simulagédo, o valor
considerado parao fluxo foi de 17 L/m?h, para a primeira passagem, e de 28 L/m?h, para a segunda. Ja
para uma temperatura de 20 °C e uma recuperagao de 65 %, observa-se a necessidade de aumentar
aproximadamente 1,5 KW na poténcia da bomba de alimentagéo, de modo que o fluxo se mantenha
constante, para o mesmo periodo de tempo.

A bomba escolhida para a primeira passagem devera ter uma poténcia de 11 KW de forma a
ajustar-se a situagdo mais desfavoravel (FF=0,75 e T=20 °C), mas também a situagdo mais favoravel
(FF=1 e T=25. °C), sendo necessario apenas 8,5 KW. Ja para a segunda passagem a bomba devera
ter uma poténcia de 8,5 KW de forma a ajustar-se a situagcdo mais desfavoravel (FF=0,75 e T=20 °C)

mas também a situagdo mais favoravel (FF=1 e T=25°C), ou seja, uma poténcia de 5,8 KW.

76



= = = = =
o [ N w IS

Poténcia da bomba (Kw)
(s}

0,7 0,75 0,8 0,85 0,9 0,95 1 1,05
Fator de colmatagao
—®—Bombal; T=202C,Recup=75% Bombal; T=25°C,Recup=75%

Bomba2; T=252C;Recup=75% Bomba2; T=202C;Recup=75%

Figura 22-Variagéo da poténcia das bombas de alimentagdo com o fator de colmatacéo para 75% de
recuperagéo.

O andamento das curvas segue o mesmo padrdao para recuperagdes de 75% e de 85%
consoante a temperatura como se mostra nas Figuras 22 e 23, construidas para as duas situagdes
extremas i) FF =0,75; T=20°C eii) FF=1eT=25°C.

Para uma recuperagédo de 75%, a bomba escolhida para a primeira passagem devera ter uma
poténcia de 12,5 KW e 10,5 KW para i) e ii), respetivamente. Para a segunda passagem as poténcias

necessarias sao 11.5 KW e 8 KW pela mesma ordem.
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Figura 23-Variagéo da poténcia das bombas de alimentagdo com o fator de colmatacéo para 85% de
recuperagéo.

Para uma recuperagéo de 85% a bomba escolhida para a primeira passagem devera ter uma
poténcia de 17,5 KW e 15 KW para i) € ii), respetivamente. Para a segunda passagem as poténcias

necessarias sdo 13,3 KW e 9 KW pela mesma ordem.
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4.4.2.Silica

Como ja foi referido na Secgao 1.5, € muito importante controlar o teor de silica na alimentagao a
Ol, dada a sua elevada tendéncia para formar incrustagdes, e que esta diretamente relacionada com a
temperatura de operacao.

Para quatro concentragdes hipotéticas de silica existentes na corrente de alimentacao, estudou-se
a influéncia da temperatura na % de saturagdo no concentrado, mantendo-se o pré-tratamento atual,
isto é, o pré-tratamento convencional e troca iénica. Os resultados podem ser observados nas Figuras

24 a 26, para temperaturas de 15 a 25 °C e para recuperagoes de 65%, 75% e 85%.

40
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% saturagao SiO2
no concentrado
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[SiO2] na alimentagdo (mg/L)
Temperatura=15°C Temperatura=20°C Temperatura=25°C

Figura 24-Variagdo da % de saturacéo de silica com a concentragdo na alimentagdo para uma recuperagao de
65%.

Com base na Figura 24, observa-se que uma diferenga de 10°C na alimentagdo tem um
impacto de 8 % na % de saturagédo de silica, para uma recuperagdo de 65%. E possivel constatar,
ainda, que uma variagdo na alimentagédo de 2,5 mg/L até 20 mg/L, faz variar, em média, o grau de
saturagéo de 7% até aproximadamente 35%. Ja para o caso de uma recuperagdo de 75 %, cujos
resultados sdo apresentados na Figura 25, a mesma diferenga de temperatura tem um impacto de 11
% na % de saturagdo de silica. E possivel constatar ainda, que uma variagdo na alimentagdo de 2,5
mg/L até 20 mg/L faz variar, em média, o grau de saturagao de 10 % até aproximadamente 65%. Para
uma recuperagao de 85 %, a variagdo da % de saturagdo sobe para 20% quando sujeita a uma
diferenga de 10 °C. E possivel visualizar, pela Figura 26 que uma variagdo na alimentag&o de 2,5 mg/L

até 20 mg/L faz variar, em média, o grau de saturagéo de 20 % até aproximadamente 110%.
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Figura 25-Variagdo da % de saturacdo de silica com a concentragdo na alimentag¢do para uma recuperacdo de
75%
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Figura 26-Variagdo da % de saturacéo de silica com a concentragdo na alimentacdo para uma recuperagéo de
85%.

Da analise dos varios graficos, observa-se que, independentemente da temperatura, a taxa de
recuperagao onde existe uma maior variagdo da % de saturagéo € a correspondente a 85 %, como ja
era expectavel, apresentando elevado potencial de incrustacdo e, para esta taxa de recuperagdo em

especifico, seria recomendado fazer um pré-tratamento ou entédo usar um forte anti-incrustante.

4.4.3.Calcio

O calcio é outro componente da alimentagdo a Ol que deve ser permanentemente controlado. As
incrustagbes que pode provocar sao altamente prejudiciais as membranas, podendo influenciar
significativamente o fouling factor, diminuindo-o. Importa ter uma perspetiva sobre qual sera a resposta
do sistema a niveis altos de calcio na alimentagdo. Mantendo-se o pré-tratamento proposto, ou seja, o
pré-tratamento convencional e a permuta ionica), estudou-se qual seria a relagéo entre o aumento da
concentragao de calcio na alimentacdo a Ol, e a percentagem de saturagdo em calcio esperada, no

concentrado, sobretudo na primeira passagem nas membranas.
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Figura 27-Variagdo da % de saturacéo de sulfato de calcio com a concentragdo na alimentagéo de célcio para as
taxas de recuperacéo de 65%, 75% e 85%.

A influéncia da temperatura na percentagem de saturagéo foi também estudada, mas os resultados
(ndo apresentados) permitiram concluir que ndo existe relagao, isto €, a taxa de saturagdo do sulfato
de calcio é independente da temperatura, dependendo apenas da concentragao inicial de calcio. A
simulagéo foi feita para concentragdes de alimentagao na gama de 270 a 500 mg/L

Pela Figura 27, observa-se que uma taxa de recuperagéo de 65 %, conjuntamente com o atual pré-
tratamento, tém a capacidade de conter o efeito do aumento da % de saturagdo CaSQOs, notando-se
apenas um ligeiro aumento, na gama de concentracdo estudada.

Para uma recuperagdo de 75%, ja se obtém uma variagdo significativa na percentagem de
saturagdo em calcio, de 60% para 20%, para a mesma variagdo da concentragdo de calcio na
alimentagdo,270 mg/L a 500 mg/L. Para esta taxa de recuperagdo, a concentragdo de calcio na
superficie da membrana comeca a ser demasiado elevada, aumentando assim o potencial de
incrustacoes.

Para uma recuperacao de 85%, o teor de sais, no lado do concentrado, encontra-se bem acima do
seu limite de solubilidade, potenciando o aparecimento de incrustacdes. Neste caso, a variagdo da taxa

de saturacdo situa-se na gama de 150 % a 220 % de saturagdo em CaSOa.

4.4.4.Total de solidos dissolvidos

A concentragao total de solidos dissolvidos (TDS) na alimentagdo é outro parametro que se deve
avaliar visto que, afeta tanto o fluxo do sistema como a rejeigao de soluto, em condigbes de pressao
constante [62]. A medida que o TDS da alimentagdo aumenta, a pressdo osmética da alimentagéo
também aumenta, resultando numa diminuigéo do fluxo de permeacao por diminuigdo da forga motriz.
Simultaneamente, a medida que a forga motriz diminui, a quantidade de agua que passa através da
membrana em relagéo a quantidade de soluto diminui, resultando numa concentragdo mais alta de TDS
no permeado.

E de notar que o total de sélidos dissolvidos pode ser estimado pela sua condutividade elétrica, em

pS/cm, quando o pH encontra-se entre 6,5 e 8,5 segundo a expressao 34 [63].
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TDS = 0,68 x Condutividade (34)
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Figura 28- Variagdo do TDS na alimentagdo com o TDS no permeado para 65%, 75% e 85% de recuperag&o.

Tendo em vista o destino do permeado, produzido pela instalagao de Ol, que é constituir agua
de alimentacao a caldeiras e tendo em conta a sua apertada especificagéo, isto €, uma condutividade
de 2 uS/cm (aproximadamente um TDS de 1,4 mg/L), estudou-se qual a variabilidade que o TDS que
poderia ter na alimentagao da Ol, de forma que a qualidade do permeado fosse garantida. Da analise
da Figura 28, observa-se que, para uma recuperagao de 65 %, a alimentagdo da Ol pode ter uma
concentragao de até 3756 mg/L em TDS, que para 75 % de até 3232 mg/L e para 85 % de até 3031
mg/L.

4.4.5.Caudal de alimentagao

Prevendo eventuais alteragdes nos caudais tratados, foi feita uma anadlise de sensibilidade muito
simplificada a este parametro, fazendo variar o caudal de alimentagdo de 840 m3/dia a 4800 m?/dia,
mantendo as configuragdes mencionadas na Secgao 4.3 e mantendo a especificagao de saida da agua
da Ol, de acordo com a Tabela 20.

Expectavelmente, um aumento do caudal a tratar repercute-se numa variagdo do numero de
elementos que constituem a instalacdo e no seu arranjo. Estudou-se, entdo, o numero de elementos
que seriam precisos acrescentar a instalagcdo no caso de se pretender aumentar a capacidade da
instalacdo de Ol, ou seja, aumentar o caudal de alimentagdo a Ol. Os resultados obtidos estdo
apresentados na Figura 29. Da andlise da Figura 29, pode-se observar uma proporcionalidade direta

entre o numero de elementos e a capacidade com um constante de proporcionalidade de cerca de dois.
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Figura 29- Variagéo do nimero de elementos com a capacidade.

O aumento do numero de elementos necessarios para efetuar a Ol repercute-se, ndo s6 nos
custos de equipamento, mas também nos consumos energéticos, devido ao aumento da bombagem
necessaria.

Na figura 30 & possivel observar os valores obtidos para o consumo de energia para instalagdes
com capacidades superiores a 500 m3/dia. Apesar de haver alguma dispersdo nos pontos obtidos,
pode-se observar alguma correlagdo. Assim, pode-se concluir que o consumo das maiores plantas esta
maioritariamente situado entre os 1,05 e 1,15 kWh/m3, para um fator de recuperacao de 85%, de 0,95
e 1,05 kWh/ m3 para um fator de recuperagéo de 75 %. Ja para uma recuperagao de 65 % o consumo
médio encontra-se entre 0,8 e 0,9 kWh/m3.

Este consumo pode ser, contudo, reduzido recuperando parte da energia que o concentrado transporta
a saida dos vasos de pressdo. Essa corrente esta a uma pressdo muito elevada e se for encaminhada
para uma turbina, por exemplo. Pode-se recuperar até cerca de 90% do conteudo energético da
corrente.
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Figura 30-Variagdo do consumo em fungdo da capacidade do sistema de Ol.

Essa recuperacao pode ser calculada através das equagdes 33, 34, e 35. Onde B, traduz
a pressédo da bomba necessaria para a alimentagédo a Ol e P pina, @ pressao da turbina necessaria

para recolher o concentrado.
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QaAPyp (33)

Phomba =
Nbomba

Pturbina = QC(APOp - perdas de carga) Nturbinaa (34)

Onde Q, € o caudal de alimentag&o a osmose inversa, Q. o caudal de concentrado e AP,, € a

pressao de operacgao.

Sendo Nyempa @ eficiéncia da bomba e n,bina @ eficiéncia da turbina e se as perdas de carga
forem desprezaveis, a energia recuperada, E,... ,vem:

Prurbina (35)
Pbombal

EI‘EC -

As simulagdes foram feitas para as trés taxas habituais de recuperagéo 65%, 75% e 85%. Nos
graficos das Figuras 31, 32 e 33 observam-se os valores do consumo de energia, com e sem
recuperagao, em fungédo da capacidade da instalagdo, para cada uma das referidas recuperagoes.
Tendo-se assumido uma Nyempa de 75% € uma Ny rbina 9€ 90%.

Para todas as simulagbes efetuadas, o consumo de energia € independente da capacidade, e

muito mais baixo quando ha recuperacdo de energia rondando, em média, por cada m3 de agua
produzida os 0,4 kWh, 0,5 kWh e 0,6 kWh para 65%, 75% e 85% de recuperagéo, respetivamente.
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Figura 31-Consumo de uma instalacdo de Ol com 65% de recuperacéo, com sistema de recuperacéo de energia
em comparag¢do com uma instalacdo sem recuperagéo de energia.
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Figura 32- Consumo de uma instalacéo de Ol com 75% de recuperacéo, com sistema de recuperagéo de energia
em comparag¢do com uma instalacdo sem recuperagéo de energia.
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Figura 33- Consumo de uma instalacéo de Ol com 85% de recuperagcéo, com sistema de recuperacéo de energia
em comparag¢do com uma instalacdo sem recuperagéo de energia.

Apods feita a analise de sensibilidade a varios parametros, nomeadamente ao fator de colmatacgao,
a silica, ao calcio, ao TDS, ao caudal e ao consumo de energia, conclui-se que o fator de recuperagao
mais favoravel para minimizar incrustagbes e, assim, prolongar a vida das membranas, produzir um
maior caudal de permeado sem, contudo, afetar a sua qualidade, 3 é a de 75%, como ja antes tinha

sido mencionado, apresentando um consumo médio de energia de 0,9 KW/m

4.5. Bombas

De modo a garantir o adequado abastecimento e circulagdo no sistema de osmose inversa é
fundamental o uso de bombas.

Para a escolha do tipo de bomba a utilizar em cada trogo do percurso, para além do caudal de
agua, foi necessario determinar a perda de carga total durante o percurso, calculada a partir da equagao

36, levando em conta uma velocidade constante durante o trajeto.

AProrar = (PZ - Pl) + pgh + APytrito (36)

Onde P, traduz a pressdo do ponto de partida, P, a pressdo do ponto de chegada, p a
densidade do fluido, g a aceleragdo da gravidade, h a altura entre equipamentos e AP,,,.;;, a perda de
carga por atrito. De seguida, calculou-se a altura manométrica, AHbomba, fornecida pela bomba, a

partir da equacao 37.

APttotal (37)
PY

AHbomba -

Apos se calcular a altura manométrica e sabendo o caudal de circulagao, é possivel determinar
o tipo de bomba a usar. Os calculos respeitantes ao dimensionamento das bombas encontram-se no
Anexo C.
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4.6. Aproveitamento do concentrado

Uma operacgéo de osmose inversa tem como subproduto um concentrado com um alto teor em sais
para o qual, de acordo com o principio DLZ, deve ser encontrada uma solucdo de tratamento para
descarga (ver secgdo 1.3). As solugdes para descartar essa corrente altamente concentrada passam,
em geral, por descarga direta a superficie, que cada vez mais € uma pratica em desuso dadas as fortes
legislagbes ambientais. Esse concentrado, por outro lado, pode ser encaminhado para uma ETAR,
tendo um custo associado ou, adotando uma pratica de descarga zero, de forma a minimizar ao maximo
o efluente salino. No ambito deste trabalho, é proposta uma alternativa para aproveitar quer o
concentrado proveniente do sistema de osmose inversa, quer o efluente resultante da regeneragéo das

colunas de troca i6nica.

Uma possibilidade, aqui proposta, de forma a diminuir o caudal de agua salina descarregada, é o
uso de um evaporador com recompressao de vapor. A evaporagao € uma operagao que consome muita
energia, mas se o vapor produzido no seio do evaporador for capturado e comprimido pode ser
recirculado e usado como vapor de aquecimento. Neste processo optou-se por adicionar parte do
condensado proveniente da condensagdao do vapor de aquecimento, ao vapor sobreaquecido
proveniente do compressor, de maneira que este se pudesse juntar ao vapor saturado da rede. Para o
dimensionamento deste equipamento, considerou-se condigdes de estado estacionario e desprezou-
se a entalpia de diluicdo, perdas energéticas, assim como a presenga de sais no evaporado. Embora
desconhecendo completamente a elevagao ebulioscopica (EE) para agua da solugdo concentrada
considerou-se, para este parametro, um valor de 15 °C, ligeiramente inferior ao da agua do mar [64].

Diariamente s&o produzidos 48 m%h de efluente salino proveniente da regeneragio das colunas
de troca idnica. Esta regeneragéo acontece, contudo, em modo descontinuo, pelo que de forma a
alimentar esta agua, em continuo, ao evaporador é aconselhado o uso de um tanque tamp&o. Este
tanque armazena estas purgas, que serdo alimentadas em conjunto com o caudal de concentrado
proveniente do sistema de osmose inversa. As caracteristicas destes dois efluentes estdo reportadas
na Tabela 31.

Tabela 31- Qualidade do concentrado salino.

Recuperagao 75%
TDS Purgas salinas das colunas de

troca ionica (mg/L) 10642
Caudal Purgas salinas das colunas
de troca idnica (m?/dia) 48,0
Concentrado (mg/L) 8305
Caudal concentrado (m?/h) 8,25

De forma a ser possivel fazer o dimensionamento do evaporador por recompressao de vapor,

teve de se assumir as seguintes variaveis de entrada presentes na Tabela 32.
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Tabela 32- Dados de partida para o projeto do evaporador.

T agua alimentada ao evaporador (°C) 25
T vapor superaquecido (°C) 115

P dentro do evaporador (bar) 1,0

P vapor da rede (bar abs) 44
Recuperagao do evaporador (%) 70

A determinagao do caudal de vapor da rede necessario e o calor total recebido pela solugao a
evaporar, que resulta da condensacdo do vapor de aquecimento, foi feita através de um balango

entalpico, recorrendo-se a combinacéo das equacgdes 38 e 39.

Qvapor aquecimento- hfz + Qalimentagéo- h® = Qevaporado- hv (38)
+ Qvapor condensado* hls + Qconcentrado- hl
q= Qvapor aquecimento (h1si - ls) (39)

O caudal de vapor da rede necessario para esta operagao seria de 9335 kg/h, de modo a
produzir um caudal de vapor de 7140 kg/h, proveniente da evaporagéo da solugdo ao qual corresponde
um calor total recebido pela solugéo de 5205 kW.

De modo a determinar as condi¢des do vapor a saida do compressor, usou-se a equagéo 40,
visto que o processo de compressao tem que levar o vapor desde 1 bar absolutos (presséo de saida
do evaporador) até 4,4 bar (presséo a que o vapor de aquecimento entra no evaporador).

T, y-1 (40)

p, vt
2=
T, P

Sendo T;, P, e T,, P, a temperatura e pressdo do vapor a entrada e saida do compressor,
respetivamente. Ja y traduz o racio entre o calor especifico a pressao constante e o calor especifico a
volume constante, tendo um valor de 1,3 para o vapor.

O vapor que sai do evaporador tem um grau de sobreaquecimento de 15 °C e no compressor
esse sobreaquecimento aumenta. Obtendo-se um vapor sobreaquecido com as mesmas carateristicas
do da rede (P=4,4 bar abs e T=220°C). Esse vapor é entdo misturado com o vapor da rede, que se
encontra a mesma pressao e temperatura. Contudo, como forma de minimizar a area necessaria a
transferéncia de calor usa-se como vapor de aquecimento vapor saturado a 4,4 bar. De modo a levar
a saturacao o vapor sobreaquecido, mistura-se a este, parte do condensado resultante da condensacéao
do vapor de aquecimento. Quando o vapor sobreaquecido € misturado com o condensado, usando um
dessuperaquecedor, tanto a temperatura como a presséo deste sobem, provocando o arrefecimento

do vapor superaquecido e a vaporizagao da agua até se atingir o equilibrio e o vapor ficar saturado.

86



Seguidamente, determina-se o caudal de condensado e o caudal de vapor de make-up de aquecimento,
necessario de modo a complementar o vapor proveniente do compressor (caudal de vapor de make-
up saturado) utilizando o balango global e o balango entalpico descritos pelas equagdes 41 e 42.

(41)

Qvapor aquecimento — Qevaporado + Qcondensado + Qmake—up

Qvapor aquecimento- hv = Qevaporado- hv + Qcondensado- hl + Qmake—up- hv (42)
Onde h, e h; é a entalpia do vapor e do condensado respetivamente.
Foi ainda necessario determinar a poténcia do compressor, assumindo-se uma eficiéncia deste

de 75 %, expressa pela equagéo 43.

W = Qvapor(hz —hy) (43)

Onde Q,q,0r € O caudal de vapor que se pretende comprimir, h, a entalpia a saida do
compressor € hy, a entalpia que o vapor entra no compressor.

Na Tabela 33 sdo apresentados o caudal de condensado reciclado usado para arrefecer o
vapor supersaturado, o caudal de make-up, o de condensado que pode ser reaproveitado para ser
alimentado diretamente as caldeiras em conjunto com o permeado da Ol e ainda a poténcia do

compressor com uma eficiéncia de 60%.

Tabela 33- Resultados do dimensionamento do evaporador.

Q condensado reciclado (Kg/h) 2190
Q make-up vapor rede (Kg/h) 2,90
Q condensado do sistema (Kg/h) 7145
Poténcia do compressor (kW) 531
Q concentrado (Kg/h) 3060

TDS do rejeitado (mg/L) 30000

Este processo de evaporagdo pode ser benéfico na incorporagao a jusante do sistema de
osmose inversa uma vez que diminui significativamente o caudal de concentrado produzido,
observando-se uma redugéo de 70 %.

Para além da reducéo significativa no consumo de vapor de aquecimento produz-se um caudal
7,1 m3/h de agua pura que podera ser alimentada diretamente as caldeiras, resultante do condensado
que nao é utilizado para arrefecimento do vapor superaquecido.

Recentemente foram feitos esforgos para reduzir os custos dos processos de desmineralizagéo tal
como a recuperagao dos materiais que ficam no concentrado proveniente do evaporador, que é rico
em produtos com calcio, magnésio, silica e sulfatos e explorar uma aplicagdo comercial, como a sua

utilizacdo na industria cimenteira [65], [66].
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5. Diagrama do processo

A integragdo da proposta do pré-tratamento das purgas das torres de arrefecimento, composto por
trés filtros, de multimédia, de ferro e de carvao, seguidos por um processo de permuta idnica e
desgaseificagdo. Apos estas estas operagbes unitarias, o pH do efluente é ajustado com HCI e segue
para um microfiltro, antes de ser alimentado ao sistema de OIl. O sistema de Ol é composto por duas
passagens. No final o permeado é alimentado as caldeiras e o concentrado segue para um processo
de evaporagao, como esquematizado pelo diagrama, apresentado na Figura 34 e Figura 35.

Filtro Coluna

: . Filtro ferro Filtro carvao P
multimedia troca ténica

Tanque purgas
torres de

arrefecimento
— R ION
[ e Tanque das aguas de
T-400 | A S OO | regeneragéo da coluna
— ] : : : : ténica
: i Desgaseificador
i i T-405
7 G g G
Bombas
lavagem filtros
Bomba
doseadora Evaporador
( Goncentraco
Microfiltro |
E—
3 —
Permeado
1° passagem 2° passagem
osmose inversa osmose inversa

Figura 34- Diagrama simplificado do processo. T-400- Tanque que recolhe as purgas das torres de arrefecimento;
T-405- Tanque que armazena as purgas das regeneragbes das colunas de permuta iénica

[ :

Compressor

Evaporador

Figura 35- Esquema do evaporador com recompressédo de vapor: 1- vapor de make-up (P=4,4 bar e T=220°C); 2-
vapor sobreaquecido (P=4,4 bar e T=220°C); 3- Condensado usado para arrefecer o vapor sobreaquecido; 4-
Vapor saturado (P=4,4 bar); 5- Vapor formado (P=1 bar e T=115°C); 6- Concentrado do evaporador (30000 mg/L
TDS); 7- Condensado do sistema; 8- Agua salobra a tratar.
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6. Analise Econdmica Simplificada

A implementacao do sistema de osmose inversa para tratar as purgas das torres de arrefecimento
com recuperagao de 75 % foi alvo de uma analise econémica simplificada, a fim de estimar qual o
investimento fixo total necessario e quais os beneficios econémicos que esta alternativa ira trazer para
a Refinaria de Sines.

Na analise econdmica, serviu como referéncia o ano de 2021.Nesta analise, ndo se teve em conta o
capital circulante e os juros intercalares, pois este novo sistema refere-se apenas a uma parte do
complexo da Refinaria de Sines e assumiu-se que o investimento sera somente financiado pela Galp e
nao por capitais alheios. Considerou-se também que a unidade trabalharia em continuo durante um

ano, apenas sujeita a uma paragem de 30 dias para manutenc¢ao.
6.1. Investimento fixo total

De modo a calcular o investimento fixo total, é preciso ter em consideragdo os custos diretos e
indiretos. Para este sistema, os custos diretos contemplam os custos de equipamento base, tubagens,
equipamento de controlo, instalagdes elétricas, edificios a construir e respetiva montagem.Considerou-
se que o terreno e as utilidades estéo disponiveis, ndo sendo tidos em consideragéo Os custos indiretos

para este processo tém em conta, apenas, a previsao para imprevistos.

6.2. Custos diretos

A parcela mais importante do capital € o custo dos equipamentos base, representando entre 15 e
40 % do valor do capital e servindo de referéncia para o calculo das restantes parcelas do custo.
Para estimar o custo dos equipamentos privilegiou-se a consulta de fornecedores. Contudo, para alguns
equipamentos foi foram consultadas as bases de dados Matches [67]e Mhhe [68]. Estas bases de
dados apresentam custos de equipamentos referentes a 2014 e 2002, respetivamente, pelo que foi
necessaria a sua atualizagdo para o ano 2019, ano disponivel recorrendo aos indices de atualizagéo
de precos CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index). Como o calculo do investimento deste
sistema foi realizado para 2021, foi preciso atualizar os valores referentes ao ano de 2019 para o ano
atual de 2021, através do IHPC (indice Harmonizado de Precos ao Consumidor) [69]. Em alguns outros
casos, os pregos foram obtidos diretamente do software e, como reportam ao ano de 2020, foram

também atualizados conforme explicada anteriormente.

A tabela 34 apresenta os custos dos equipamentos base.
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Tabela 34- Custo do equipamento base.

Equipamento Numero de Custo (k €)
unidades
Filtro Multimidia 1 31.2 [67]
Filtro Carvao Ativado 1 32.3 [67]
Filtro ferro 1 33.5 [67]
Coluna permuta iénica 2 23.6 [68]
Coluna de desgaseificagédo 1 7.1[70]
Doseador de acido 1 0,44 [70]
Housing Microlfitro 3 12.1 [71]
Cartuchos Microfiltro 21 6.5[72]
Vasos de Pressdo Osmose Inversa 11 34.0 [73]
Membranas osmose inversa 66 65.8[74]
Bomba lavagem filtro multimidea 1 13.3 [67]
Bomba lavagem filtro ferro 1 8.9 [67]
Bomba lavagem filtro carvéo ativado 1 8.9[67]
Bomba coluna de troca iénica 1 5.7 [67]
Bombas 1° passagem Osmose Inversa 1 13.4 [67]
Bomba 2° passagem 1 12.7[67]
Bomba apds osmose inversa 1 1.4[67]
Tanque T-400 (50 m?®) 1 62.0[67]
Tanque T-405 (35 m3) 1 32.2 [67]
Custo Total equipamento base 418.0

As dimensbes dos filtros, coluna de permuta idnica e microfiltragdo, mencionados na Tabela 34
encontram-se na secgao 4.2. Para calcular o custo dos vasos de pressdo sabe-se que esse é fungao
da area de membrana (valores de area de membrana encontram-se na Tabela 5). Para os tanques T-
400 e T-405 considerou-se um volume de 50 m?, com um tempo de residéncia de 1 dia e de 35 m® com
um tempo de residéncia de 1 hora, respetivamente

O custo de montagem engloba a montagem dos equipamentos base. Nele, estdo incluidos os
custos de mao-de-obra, de montagem, fundagbes, suportes, entre outros, e foi calculado considerando
5 % do custo do equipamento base, pois esta parcela esta subjacente a empresa responsavel pela
instalagao do sistema de osmose inversa.

A parcela referente aos edificios inclui os custos dos edificios da fabrica onde se encontram os
equipamentos de processo, tendo estes sido considerados como 5 % sobre o custo do equipamento
base. Ja ao custo das instalagbes elétricas, € habitual atribuir-lhe 8 % do custo do equipamento base.

Todas as tubagens e respetivos acessorios foram considerados no custo das tubagens, tendo-se
considerado 20 % do custo do equipamento base. A parcela de instrumentagao e controlo representa
5 % do custo do equipamento base e inclui os custos de todos os elementos das cadeias de controlo,

assim como a sua montagem e calibragdo. O resultado obtido encontra-se listados na Tabela 35.
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Tabela 35- Valores para o total de custos diretos.

Custo (k €)
Equipamento Base Total 418.0
Montagem 20.0
Tubagens 83.6
Controlo 20.9
Edificios 20.9
Instalagbes Elétricas 33.4
Total Custos Diretos 597.8

6.3. Custos indiretos

Para o calculo dos custos indiretos levou-se apenas em consideragao os custos relativos a proviséo
para imprevistos, tendo o seu valor sido calculada a partir de 10 % do custo total direto, resultando num
valor total de 59.781 €.

Na tabela 36 é apresentado o valor total do investimento fixo necessario.

Tabela 36- Valores para o total de investimento fixo.

Custo (k €)
Custos diretos 597.8
Custos indiretos 59.7
Investimento fixo total 657.0

6.4. Custos operacionais

De modo a determinar os custos de operagio é necessario ter em consideragdo os consumos
de energia das bombas (cujas poténcias se encontram no Anexo C) que sdo necessarios para o correto
funcionamento da instalagéo tendo-se assumido um custo de 0,10 €/kWh para a eletricidade.

Para estes custos foram consideradas outras parcelas relevantes tais como as substituicbes de:

1. Cartuchos de microfiltros a cada 45 dias.

2. Membranas de osmose inversa a cada 5 anos.

3. Resinas das colunas de troca i6nica a cada 5 anos.

4. Cargas do filtro de ferro (durabilidade de 4 anos), do de carvéo ativado (durabilidade de 1 ano)

e do filtro multimédia (durabilidade de 10 anos).

Considerou-se, também, que os filtros presentes no pré-tratamento sofriam uma regeneragao
diaria.
Deve-se considerar ainda o custo associado a limpeza quimica das membranas [30], aconselhada a
ser realizada duas vezes por ano e ainda o custo associado ao regenerante (884 kg/ciclo) das resinas
de troca idnica, presentes no pré-tratamento, bem como ao acido (6,3 mg/L) usado na alimentagao a
Ol para o ajuste de pH, tendo ambos um custo de 0,09 €/kg (custo retirado do software). Na tabela

seguinte Tabela 37 sdo apresentados os custos das diferentes parcelas por cada m3 de agua tratada
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Tabela 37- Custos de operagao do sistema.

€/m?

Regenerante 0.398
Resina 0.005

HCI 0.031
Cartuchos de microfiltragao 0.210
Meio do filtro multimidia 0.002
Meio de carvao ativado 0.005
Meio Greensand 0.003
Membranas Ol 0.060
Limpezas 0.025
Eletricidade 0.099

E possivel, entdo, calcular um custo especifico por m® de agua produzida de 0.84 €, sendo o
custo total anual de exploragéo do sistema de Ol, de 168 k€.

Atualmente o m® de agua bruta custa a refinaria 0.44 €, 1.5 €/m® o de agua desmineralizada e
0,50 €/m?® a descarga dos efluentes salinos. Tendo em consideragéo estes dados calculou-se qual seria
o beneficio da implementagéo do sistema de Ol na refinaria para produgdo de agua desmineralizada

para caldeiras, tendo-se chegado a um valor anual de 322 k€.

6.5. Evaporador

Fez-se uma estimativa do investimento fixo total necessario, caso se optasse por um evaporador,
como forma de reduzir o concentrado formado, tendo-se chegado a um valor de cerca de 513.4 k€ para
este equipamento, cujas parcelas estdo discriminadas na Tabela 38. De relembrar que o compressor
tera de ter uma poténcia de 531 KW (ver Tabela 33) e o evaporador devera ter uma area de
transferéncia de calor de 59 m? (assumindo-se um U= 3KW/m?K de modo a calcular a area [75]) Ja
para custos de operagdo anuais obteve-se um valor de 363 k€, ja contemplando o beneficio de 7,1 m®h
de agua condensada que pode ser alimentada diretamente as caldeiras, bem como a descarga de
efluente salino que é evitada. O custo de operagéo pode decair se for encontrado um valor econémico

para o concentrado do evaporador.

Tabela 38- Valor do Investimento fixo total para o evaporador (valores em k€).

Equipamento Base Total 326.4 Instalacdes Elétricas 261
Montagem 16.3 Total Custos Diretos 466.7
Tubagens 65.3 Total Custos indiretos 46.7

Controlo 16.3 Investimento fixo total 513.4
Edificios 16.3
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6.6. Avaliagao do projeto

Para avaliar o desempenho do projeto determinou-se o valor atual liquido (VAL), que traduz o
somatorio atualizado dos cash-flows que se prevé que serdo gerados pelo projeto num determinado
periodo de tempo, tendo-se considerado 10 anos, atualizados a uma taxa de atualizagdo de 7,5%.
Sendo o VAL superior a 0, o projeto cobrira tanto o investimento inicial, bem como gerara excedente
financeiro. Caso o VAL seja inferior a 0, o projeto é economicamente inviavel.

Outo indicador usado para avaliar o projeto de Ol foi a taxa interna de rentabilidade (TIR), que
representa a taxa de atualizagdo que no final dos 10 anos iguala o VAL. Se a TIR for superior a taxa
de atualizagdo (neste caso 7,5%), implica que o VAL é superior a 0 e por isso o projeto é
economicamente viavel. Por ultimo calculou-se o payback, que mede o periodo de tempo que o
somatorio dos cash-flows leva a recuperar o investimento. Para a realizagdo do mapa de cash flows,
assumiu-se que as manutengdes e mao-de-obra necessaria representavam 1% do investimento inicial,
os seguros 2%. Considerou-se ainda 10 anos de depreciagao dos ativos fixos tangiveis e uma taxa de

imposto de 21%. Os resultados obtidos encontram-se na Tabela 39.

Tabela 39- Indicadores de avaliagdo de projeto da instalagao de Ol.

Indicador
VAL 1 M€
TIR 36%
Payback 3 anos

Conclui-se assim que o projeto de instalagéo de Ol na Refinaria de Sines € viavel visto que a
TIR é superior a taxa de atualizagao, contudo um pouco arriscado, visto que o investimento s6 é

recuperado ao final de 7 anos.

Calculou-se também qual seria o desempenho do projeto quando se inclui um evaporador a
jusante da Ol, tendo-se chegado a conclusdo de que o projeto se torna inviavel, visto apresentar uma
TIR inferior a taxa de atualizagdo proposta e o VAL ser negativo ao final do periodo de tempo

considerado, de 10 anos.
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7. Conclusao e trabalho futuro

Do estudo realizado concluiu-se que a o sistema aconselhado para implementar na refinaria de
Sines de modo a tratar as purgas das torres sera um sistema de osmose inversa com dois andares e
duas passagens com uma taxa de recuperagéo de 75 % e um caudal de permeado igual a 25 m3/h. De
forma a aumentar a eficiéncia deste sistema e de reduzir a formagao de incrustagdes e degradagao da
membrana, é necessario a utilizacdo de um pré-tratamento que inclui um filtro multimédia, um filtro de
ferro, um filtro de carvao ativado, um microfiltro e um sistema de troca iénica, de forma a cumprir a
especificacdo de entrada na Ol. A agua a saida da osmose inversa cumpre os requisitos apertados de

qualidade para ser alimentada as caldeiras.

Para a incorporacédo deste sistema de osmose inversa na refinaria sera necessario um investimento
fixo total de 657 k€, com um beneficio total de 322 k€/ano, sendo previsto o payback do investimento
ser de trés anos e a TIR de 36%, traduzindo-se num VAL positivo e por isso o projeto de instalagéo de

uma Ol na refinaria de Sines € economicamente viavel.

Para tratar as purgas salinas resultantes do sistema proposto, isto €, o concentrado de Ol e caudal
da regeneragdo das colunas de permuta ionica, que integram o pré-tratamento a osmose inversa, foi
proposto a concentracdo das mesmas num evaporador com recompressao de vapor, com possivel
aproveitamento econémico do rejeitado deste. Sendo o investimento fixo total do evaporador estimado
em 513 k€ e o seu custo de operagdo anual de 363 k€, podendo ter um decréscimo significativo se for
encontrado um fim econdémico para o concentrado do evaporador. O projeto final, que engloba o
sistema de Ol e o evaporador a jusante apresentou ser inviavel, visto apresentar uma TIR inferior a
taxa de atualizagédo. Contudo, pode ser uma mais valia para a refinaria, a implementacéo deste sistema

conjugado visto que elimina as descargas para emissario submarino.

Para trabalho futuro pode-se considerar estudar em detalhe os beneficios econémicos que poderéo
advir da incorporagéo de um sistema de recuperacéo de energia no sistema de osmose inversa, visto
ter-se estudado que a adicdo de um sistema deste tipo podera reduzir o consumo de energia da
instalagao de Ol em cerca de 40%. Paralelamente seria interessante explorar uma solugao viavel para
o concentrado do evaporador, com valor econémico associado, para além da mencionada no presente
trabalho, contribuindo para o fortalecimento de uma economia circular. Por ultimo, alargar o estudo da
presente dissertagdo a outros efluentes salinos (por exemplo purgas das caldeiras) na refinaria de

Sines, adaptando o sistema de DLZ dimensionado na presente dissertagao.
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9. Anexos

Anexo A
Tabela 1- Especificagdo Galp para a qualidade de agua de alimentacéo as caldeiras.
Unidades Valor maximo Valor normal
pH a 20°C 9,2 8,7
Condutividade a 20°C pNS/cm 2 <2
Dureza total ppm
TDS ppm
Si02 ppb 40 20
Fe ppb 10 <3
02 ppb 7 3
Anexo B

Tabela 2- Parametros de agua bruta fornecida pela Galp (periodo de Fevereiro de 2019 a Fevereiro de 2021) —
valores mensais

12/02/19
02/04/19
30/05/19
06/06/19
11/07/19
20/08/19
19/09/19
14/11/19
17/12/19
06/02/20
23/06/20
16/07/20
28/07/20
27/08/20
22/10/20
17/11/20
17/12/20
14/01/21
11/02/21
18/02/21
11/03/21
08/04/21
06/05/21
01/07/21
Média
Desvio
padrao

pH Condutividade

7,35
7,25
7,41
7,36
7,45
7,57
7,33
7,34
7,46
7,64
7,32
7,37
7,53
7,31
7,36
7,32
7,34
7,3
7,19
7,3
7,17
7,17
7,16
7,2
7,27

0,08

(uS/cm)

1052
1009
1240
1226
1280
1309
1335
1276
1256
1326
1445
1460
1472
1519
1492
1447
1484
1497
1388
1391
1313
1308
1316
1337

1419,2

72,8

Total

336
144
316
344
376
340
334
412
394
348
400
398
410
492
460
440
510
488
460
424
400
432
402
380
435,1

39,3

Dureza (ppm CaCOs)

Calcica

122
122
137
155
146
161
138
177
163
163
225
230
240
206
243
225
270
260
236
238
220
249
226
210
2341

17,2

- Cloretos
Magnésica

230
255
269
266
284
283
291
277
273
284
291
287
294
298
299
291
298
291
276
277
259
255
252
255
201,3 280,2

17,1

Silica

2,5
0,08
1,5
2,2
0,7

0,8
1,1
0,9
1,1
1,3
1,8

1,1

3,2
3.9
0,2
1,8

1,2

TAC TSS

133 0

120
117
125
126

O ON ~

132 0

—_

130
120
120

112

98

88

100

80

102

94 1
104,4 1

15,0 1,5

Fe

0,02
0,02
0,01
0,02
0,03
0,03
0,02
0,02
0,02
0,02
0,02
0,03
0,02

0,02
0,04
0,01

0,03
0,02
0,02
0
0,02

0,01
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Directora Técnica

Figura 1- Dados de agua bruta referentes a 3 de Margo de 2021.
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Pagina: 2de 3

N/Ref.® 21/1579 Data de Recepgao 02/03/2021 Versao 1.0 Boletim Definitivo
Agua Industrial do Reservatério do COMC
Expressao
Parametros R Itad R Itad VR VL Método de Anilise u
pH Escala 7,1(24 °C) - 7,0-7,4 PT.ME.O49 +0,2
Sorensen a) (Ed06 2018-07-19)
Condutividade pS/cm 20°C 1,2x1073 1100 a) 1250a) PT.ME.027 +9 %
(Ed.04 2014-03-17)
Dureza total mg/L CaCO3 3,7x107°2 —_ 350 a) PT.ME.031 +20 %
(Ed.06 2020-11-13)
Alcalinidade mg/L CaCO3 72 —_ 200 a) PT.ME.002 +16 %
(Ed.04 2014-03-17)
Oxidabilidade mg/L 02 3,2 _ 3,60 a) NP 731:1969 + 26 %
Sdlidos Dissolvidos mg/L 8,6x1072 -—_ a) PT.ME.O056 +23 %
Totais (Ed.06 2020-07-21)
Turvagao U.N.T. < 0,26 (LQ) —_ 0,82 a) PT.ME.062
(Ed.04 2014-03-17)
Azoto amoniacal mg/L NH4 < 0,05 (LQ) —_ 0,5a) PT.ME.007
(Ed.08 2014-03-17)
Azoto kjeldahl mg/L N < 0,80 (LQ) —_ 1a) PT.ME.O08
(Ed.04 2014-03-17)
Caréncia Quimica de mg/L 02 16 —_ 25a) PT.ME.O16 +24 %
Oxigénio (Ed.07 2021-02-01)
Cadmio mg/L Cd < 0,001 (LQ) —_ 0,005 a) PT.ME.090
(Ed.09 2018-11-09)
Chumbo mg/L Pb < 0,003 (LQ) —_ 0,025 a) PT.ME.090
(Ed.09 2018-11-09)
Cobre mg/L Cu < 0,010 (LQ) —_ 0,05 a) PT.ME.090
(Ed.09 2018-11-09)
Cloretos mg/L CI 2,4x1072 —_ 300 a) US EPA 300.1:1997 +15 %
Crémio mg/L Cr < 0,010 (LQ) —_ 0,05 a) PT.ME.090
(Ed.09 2018-11-09)
Manganés mg/L Mn < 0,015 (LQ) — 0,05 a) PT.ME.090
(Ed.09 2018-11-09)
Zinco (2) (6) mg/L Zn 0,018 — 3,0a) CZ_SOP_D06_02_001 +10 %
(US EPA 200.7. ISO
11885, CSN EN 16192,
US EPA 6010, SM 3120,
CSN 75 7358)
Ferro mg/L Fe < 0,020 (LQ) —_ 0,3a) PT.ME.090
(Ed.09 2018-11-09)
Fendis mg/L < 0,001 (LQ) - 0,001 a) PT.ME.032
C6H50H (Ed.06 2016-03-29)
Fosfatos mg/L P205 < 0,08 (LQ) —_ 0,25 a) PT.ME.035
(Ed.04 2014-03-17)
Nitratos mg/L NO3 < 5,0 (LQ) —_ 50 a) US EPA 300.1:1997
Sulfatos mg/L SO4 2,0x1072 —_ 250 a) US EPA 300.1:1997 +14 %
Oxigénio dissolvido % saturagao 100 -—_ 75a) PT.ME.047 +22 %
de O2 (Ed.04 2020-11-13)
Sines, 30 de Margo de 2021
Pagina: 3de 3
N/Ref.? 21/1579 Data de Recepgao 02/03/2021 Versao 1.0 Boletim Definitivo
Agua Industrial do Reservatério do COMC
Expressao
Parametros Resultados  Resultado VR VL Método de Analise u
Hidrocarbonetos mg/L 0,013 — 0,05a) PT.ME.137 +25%
(Ed04 2017-05-23)
Substancias mg/L <0,10 (LQ) — 0,1a) PT.ME.001
tensioactivas anionicas (Ed.04 2014-03-13)
Aluminio mg/L Al 0,039 0.16a) 0,20a) PT.ME.090 +14 %

(Ed.09 2018-11-09)
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Anexo C

Tabela 1- Bomba apés T-400.

Presséo de saida (bar) 7,2
AHbomlaa (m) 70
NPSH exigido (m) 3,9
Poténcia (Kw) 6,7
Tabela 2 -Bomba lavagem filtro multimédia.
Presséo de saida (bar) 6
AHbomlaa (m) o6
NPSH exigido (m) 1
Poténcia (Kw) 21
Tabela 3- Bomba lavagem filtro ferro.
Presséo de saida (bar) 5,2
AHbomlaa (m) 49
NPSH exigido (m) 3,9
Poténcia (Kw) 6,6
Tabela 4- Bomba lavagem filtro carvéo ativado.
Presséo de saida (bar) 5,2
AHloomlaa (m) 49
NPSH exigido (m) 3,9
Poténcia (Kw) 6,6

Tabela 5- Bombas de alimentagéo a Ol, para uma recuperagéo de 75%.

Bomba 12 passagem Ol

Presséo de saida (bar) 11
AHbomlaa (m) 101
NPSH exigido (m) 3
Poténcia (Kw) 12,5
Bomba 22 passagem Ol
Presséo de saida (bar) 10
AHloomlaa (m) 92
NPSH exigido (m) 3
Poténcia (Kw) 11,2
Bomba inter andares 12 passagem
Presséo de saida (bar) 2,7
AHloomlaa (m) 25
NPSH exigido (m) 3,3
Poténcia (Kw) 6
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