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INTRODUCAO

A maioria dos processos de beneficiamento mineral e metallrgicos ocorre na
presenca de dgua devido as vantagens inerentes ao processamento a Umido (separacgao,
transporte, dentre outras). Entretanto, essa necessidade por dgua tem se tornado uma
importante preocupagdao no setor, especialmente em termos de conservagdo,
tratamento e reuso. Nesse contexto, as opera¢gdes de desaguamento, como
espessamento e filtragem, baseadas na separacdo sélido-liquido ganham maior
importancia, sendo consideradas essenciais em um fluxograma de beneficiamento
mineral, porque, além da complexidade de algumas operacdes de separacdo, tém-se
também os elevados investimentos de capital e manutencdo associados aos
equipamentos utilizados.

O projeto de um equipamento para realizacdo da separacdo das fases sélida e
liquida depende das necessidades especificas do processo, bem como das caracteristicas
da alimentacdo. Sabe-se que dois objetivos bdsicos deverdo ser atendidos em um
processo de separagao solido-liquido, quais sejam: a producdo de um sdlido desaguado
e a producdo de um liquido clarificado, com caracteristicas que permitam,
preferencialmente, a sua recirculacdo direta ou que demande tratamentos simples e de
baixo custo. Nesse capitulo, serdo abordadas as operacdes de desaguamento, com
énfase na obtencdo de concentrados espessados de minério ou tortas de filtracdo.

Quando se trabalha com polpas minerais, é importante que a operacdo de
separacgdo sélido-liquido seja escolhida mediante a observacdo de caracteristicas da
polpa, como distribuicdo granulométrica e concentracdo de sélidos. As polpas com
baixas concentragées de sélidos e granulometria fina geralmente requerem algum tipo
de pré-tratamento (agregagdo e concentragdo) antes da etapa de desaguamento; ja as
com maior concentragdo podem ser processadas diretamente nos equipamentos de
desaguamento propriamente ditos.

Entretanto, existe uma variedade de equipamentos de separagdo sélido-liquido
que podem ser utilizados nas plantas de beneficiamento mineral. A sua escolha
dependerd da resposta a algumas questdes, como reportado por Silverblatt e Easton
(2002):

— objetivos do processo de separagdo e qual o efeito da eficiéncia desse
processo no fluxograma de beneficiamento;
— tipo da operagdo, se continua ou em batelada;

— deve-se saber qual a sua vazdo de alimentac¢do, concentracdo de sélidos,
distribuicdo granulométrica e densidade dos solidos da polpa de minérios;
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necessidade de pré-tratamento da polpa, como coagulacdo/floculacdo, tipo
de reagentes a serem utilizados (organicos ou inorganicos) e caracteristicas de
resisténcia requeridas para os flocos;

guantidade de sdlidos soliveis e umidade final requerida para a torta de
filtracdo;

para a fase liquida, deve-se saber qual a turbidez requerida e a quantidade de
solidos dissolvidos, além da necessidade e adequacdo de auxiliares de
filtracdo.

A compreensdo do processo permitira uma avaliacdo detalhada das operagdes
disponiveis para o atendimento a um determinado fluxograma de beneficiamento.

Deve-se,

contudo, ter sempre em mente que os custos operacionais — equipamentos e

processo — devem ser levados em consideracdo na concepcao de um fluxograma de
beneficiamento. Por exemplo, em um processo de desaguamento existe uma escala de
custo por operacdo unitaria, o qual aumenta a medida que se torna mais dificil remover
a dgua da polpa de minérios.

A Figura 1 ilustra a variacdo de custos das operacbes de desaguamento e a sua
dependéncia com o tamanho das particulas presentes no processo, bem com o tipo de
equipamento utilizado.
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Figura 1. Custo da operacdo unitaria para desaguamento em fun¢do do tamanho

das particulas presentes na polpa (adaptado de METSO CORPORATION, 2015).

As curvas representam o custo relativo por operagdo unitaria para reduzir a
guantidade de agua de uma polpa mineral em um processo de beneficiamento.
Também, neste caso, alguns questionamentos devem ser respondidos para auxiliar na
definicdo do fluxograma e do custo final de beneficiamento, por exemplo:

o desaguamento podera ser obtido apenas por espessamento?

caso haja necessidade de uso de filtros, dar a preferéncia aos filtros a vacuo e
utilizar os de pressdo apenas quando a umidade final requerida for muito
baixa;

qual o méximo de eficiéncia de desaguamento que pode ser obtida nos filtros
para que a energia gasta em processos térmicos (secagem) seja minimizada?
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As operagdes de desaguamento mecanico sdo dependentes da granulometria dos
sélidos e podem ser utilizadas conforme o diagrama apresentado a seguir na Figura 2.
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Figura 2. Tipos de equipamento de desaguamento em fun¢do do tamanho de particula a ser
separada (adaptado de METSO CORPORATION, 2006).

Fatores a Serem Considerados na Escolha da Operagdo de Separagao Sélido-Liquido

Dependendo do tipo de produto que se deseja obter, as operaces de separacdo
sélido-liquido devem ser escolhidas com base no atendimento de algumas exigéncias
operacionais, como descrito a seguir, de acordo com Silverblatt e Easton (2002).

Capacidade Requerida

A escolha de equipamentos de separagdo sdlido-liquido esta diretamente
relacionada a capacidade de processo requerida. Para processos com baixa capacidade
de alimentacdo e producdo, geralmente a operacdo de filtragem, continua ou em
batelada, é a mais adequada, enquanto nos casos em que sdo requeridas maiores
capacidades opta-se pelo espessamento. A decisdo pelo tipo de operagao unitaria a ser
empregada no processo estd relacionada também aos custos operacionais. Neste caso,
os espessadores tém prioridade sobre os filtros, devido ao seu baixo custo operacional e
menor demanda operacional e de manutencdo, ainda que necessitem de grandes areas
para serem instalados.

Distribuigdo de Tamanhos e Forma das Particulas

Essa varidvel é uma das mais importantes na determinag¢do da eficiéncia e custo
dos processos de separac¢do sélido-liquido. Quando a polpa de minérios a ser tratada
contém grande quantidade de particulas finas ou ultrafinas, a aten¢do dedicada a
medida da area superficial especifica passa a ser mais significante.

Deve-se atentar para a consideracdo de que quanto mais finas as particulas da
polpa a ser tratada, menores serdo a capacidade e a eficiéncia de separagcdo e mais
restrita sera a escolha do equipamento. Ainda deve ser considerado que a distribuicdo
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de tamanho de particulas com faixa estreita de particulas ultrafinas é mais facil de ser
tratada do que as que apresentam distribuicdo mais alargada. Como exemplo, cita-se a
producdo do hidrato de aluminio, na producdo de alumina, em que um percentual das
particulas provenientes dos tanques de cristalizacdo retorna como semente para os
mesmos tanques, até que se obtenha o tamanho adequado dos cristais (mais grossos)
para os processos subsequentes de desaguamento.

No caso de suspensdes/polpas minerais contendo particulas menores do que 10
um, especialmente na fragdo argila (<2 um), o processo de separagdo solido-liquido é
extremamente afetado pelo efeito de dispersdo das particulas, causado pelo movimento
browniano caracteristico dos coldides, o qual dificulta a sedimentacdo. Nestes casos,
deve-se avaliar a necessidade de agregacdo prévia das particulas, por meio de
coagulacdo/floculagdo, antes de submeté-las a operacdo de separagdo propriamente
dita. A presenca de particulas ultrafinas tem efeito nas eficiéncias de espessamento,
reduz as taxas de filtragem e pode acumular mais umidade do que a desejada nas tortas
oriundas da filtracdo. Por isso, a importancia do pré-tratamento dessas polpas.

Quanto a forma, as particulas podem influenciar na eficiéncia dos processos de
separacdo solido-liquido a medida que se distanciam da forma esférica. Particulas com
forma lamelar sdo indesejadas, por exemplo, no processo de filtragao, por formarem
tortas com baixa permeabilidade e, por conseguinte, baixas taxas de filtragem.
As particulas com formato mais alongado (semelhante a agulhas) também causam
problemas a formagdao de torta de filtragdo, pois podem entupir os poros do meio
filtrante (tecido), impedindo a permeagdo do liquido.

Como exemplo, cita-se o caso de polpas de minério de ferro, que, devido a
granulometria grossa e a alta densidade do minério, podem aglomerar-se no fundo dos
espessadores, tornando-se de dificil remocdo. Para driblar esse tipo de dificuldade
operacional, deve-se optar por polpas de minérios com menores concentragdes de
sélido, maiores velocidades de rotacdo e desenho apropriado dos raspadores.

Agregacdo das Particulas (coagulagdo e floculagdo)

Os processos de agregacao de particulas, que tém papel importante na melhoria
da eficiéncia das operacGes de separacdo sdlido-liquido, sdo convencionalmente
descritos pelos mecanismos de coagulacdo e floculagdo. Esses processos, ja abordados
detalhadamente no Capitulo 12, sdo diferenciados pelo tipo de composto quimico
utilizado para a aglomeracgdo das particulas.

Historicamente, as primeiras opera¢des de separagao solido-liquido com auxilio
de aditivos quimicos datam de 2.000 a.C. e sdo atribuidas aos povos romanos e egipcios,
inspirados pela necessidade de tratamento de dgua de rios contendo material argiloso
em suspensdo, para utilizagdo humana. Reporta-se que os primeiros aditivos foram
oxidos de calcio e de aluminio, utilizados nos processos de clarificagcdo de 4dgua.
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A aplicacdo crescente dos mecanismos de agregacao nos mais diversos processos
industriais promove, ao longo do tempo, o aprimoramento dos reagentes quimicos
inorganicos e organicos utilizados, bem como do conhecimento cientifico que envolve os
fendbmenos da dupla camada elétrica do material particulado em meio aquoso.

Pearse (2003) descreve a coagulagdao como a neutralizagdo das cargas superficiais
das particulas, permitindo que estas sejam aproximadas por meio da acdo de
contra-ions inorganicos adsorvidos na superficie das particulas ou por forcas
eletrostdticas. Para a floculacdo, a definicdo é relativa a formacdo de uma estrutura
fibrosa entre as particulas — semelhante a um novelo de I3 — por meio da adicdo de
polimeros organicos de cadeia carbdnica média ou longa, com ou sem o fendbmeno de

neutralizacdo de carga superficiais.

Na industria mineral, os coagulantes sulfato de aluminio (Al,SO3) e sulfato férrico
(Fe,S0O;) dominam o mercado dos inorganicos para aplicagdo em processos e separagao
com baixas concentracdes de soélidos — processos de clarificacdo — devido a grande
capacidade de hidrdlise destes sais. O 6xido de calcio (Ca0), lider de utilizagdo nas
operacoes de separacdo envolvendo altas concentracdes de sdlidos, é considerado um
dos compostos quimicos mais efetivos no processamento mineral. Além de coagular as
particulas suspensas, também promove o aumento do pH da polpa, deprime minerais de
ferro, mantém os ions cianeto em solucdo, além de promover a remocdo dos
carbonatos, devido a causticidade do meio.

A aplicacdo efetiva dos coagulantes pode ser melhor compreendida pela analise
dos diagramas de solubilidade de equilibrio das espécies Fe** e AP’* (PEARSE, 2003),
apresentado na Figura 3.
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Figura 3. Diagrama de solubilidade de equilibrio para os sais de ferro e aluminio (PEARSE, 2003).

Os floculantes sdo polimeros organicos responsaveis por criar pontes entre as
particulas de uma suspensdo, permitindo um aumento no seu diametro efetivo e,
consequentemente, nas taxas de separacdo solido-liquido. A floculacdo ndo acontece
imediatamente apds a adicdo da solugdo polimérica, havendo a necessidade de tempo
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para que a solucdo viscosa seja adsorvida na superficie das particulas. A eficiéncia dessa
adsorcdo estd diretamente relacionada a tensdo de cisalhamento (velocidade de
agitacdo) aplicada a suspensao durante a adi¢do do floculante.

Além dos polimeros convencionais, também conhecidos como polieletrélitos
(tipo poliacrilamidas), uma nova familia de polimeros ganha espaco no mercado dos
floculantes: sdo as moléculas com estrutura Unica (UMA — unique molecular
architecture), como mostrado no trabalho de Weir e Moody (2003) e Pearse (2003).
Segundo os autores, o ganho na eficiéncia de floculacdo deve-se a maior facilidade na
dispersdao das moléculas do polimero na polpa e a maior resisténcia do floco formado.
Os floculantes a base de polimeros naturais, como quitosana e acido humico, também
tém apresentado crescente aplicacdo na operacao de clarificacdo para recuperacao de
agua de processo devido a maior degradabilidade no meio ambiente (LOAYZA, 2015;
FRANCA et al., 2015).

Loayza (2015) avaliou a eficiéncia dos polimeros naturais em polpas diluidas de
rejeito de niquel e lama vermelha, utilizando como varidvel resposta a turbidez do
sobrenadante, com foco no atendimento as normas ambientais para redso da agua, a
CONAMA 357/2005. Os rejeitos foram tratados em pH natural para a reducdo de custos
operacionais; os resultados de remocgdo de turbidez chegaram a 90%, com valores
abaixo de 40 NTU para os sobrenadantes de rejeito de niquel (pH=6,7) e de lama
vermelha (pH=12).

Os flocos - agregados de particulas e agua - terdo comportamento diferente do
das particulas individuais. Portanto, para a previsdo das taxas de sedimentacdo de polpas
floculadas faz-se necessario o conhecimento do fator de forma e da densidade da nova
“fase sdlida”, os quais sdo, geralmente, determinados por métodos empiricos de elevada
complexidade (FRANCA et al., 1997; PARSAPOUR et al., 2014). A dimensao fractal, varidvel
relacionada ao fator de forma dos flocos, foi inserida recentemente nos modelos e
simulages do espessamento (BIGGS, 2000). Considerando que o floco é o resultado da
agregacao sucessiva de duas particulas, Biggs concebeu a estrutura fractal dos flocos,
permitindo avaliar o nivel de compactagdo do sedimento floculado. Por meio da equagao
empirica de Gregory (2009), é possivel calcular o nimero de particulas primdrias que
formam o floco (n,), que é denominado nimero de agregado, como apresentado na
Equacao [1]:

Dm
nor=(1,3340,10). (j—F> ) [1]

p
na qual:
d; didmetro fractal do floco;
d, didmetro equivalente da particula; e

D,, dimensao fractal do floco.
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A grande dificuldade na determinacdo destas varidveis é a sua dependéncia, ndo
apenas do tipo de floculante utilizado, mas também das condig¢bes fisico-quimicas sob as
quais ocorre a floculagdo (MIERCZYNSKA-VASILEV et al., 2013; LOAYZA, 2015; CAMPELO
etal., 2017).

Embora tenha efetiva participacdo na melhoria da eficiéncia de processos de
separacdo sdlido-liquido, a utilizacdo dos agentes aglomerantes deve ser fortemente
considerada na concepcdo dos equipamentos para evitar erros de escalonamento,
guando se utilizam os resultados de laboratério para o escalonamento e projeto de
unidades industriais. Usher et al. (2009) mostraram que as discrepancias observadas
entre os valores preditos e reais de eficiéncia dos processos de separacdao podem estar
embutidas na variacdo das caracteristicas dos flocos, devido aos processos de
cisalhamento e empacotamento aos quais sdo submetidos durante a operacdo de
separacdo de fases.

Concentragdio de Sdlidos na Polpa

A concentracdo de sdélidos na polpa tem importancia na escolha dos
equipamentos de separacdo sélido-liquido, pois, geralmente, estas operacoes
antecedem as etapas de desaguamento. Dessa forma, suspensdes diluidas necessitardo
de concentragdo prévia, geralmente em espessadores, antes de serem submetidas ao
desaguamento final. Entretanto, se ha a necessidade de floculacdo das particulas, é
importante lembrar que polpas com concentracdo de sélido elevada ndo apresentam
bom comportamento frente a floculagdo; polpas mais diluidas permitem a floculacdo
mais eficiente, com flocos de mais facil sedimentacdo e desaguamento.

Um exemplo da influéncia da concentracdo de sdlidos é citado por Silverblatt e
Easton (2002) para uma planta de lavagem de finos de carvao. A elevada concentracdo
de sdlidos na polpa dificultou o processo de floculagado das particulas, o que resultou em
baixa eficiéncia do espessador quanto as taxas de sedimentacdo, concentracdo de
sélidos no underflow, arraste de sélidos no overflow. Segundo os autores, a solugdo do
problema foi obtida com a diluicdo da polpa antes da floculagao, utilizando o liquido
clarificado do préprio espessador.

Geometria dos Equipamentos de Separagao

A geometria e as dimensdes do tanque tém influéncia no processo de sedimentacgao.
A existéncia de paredes ou obstaculos no trajeto da particula promove a redugdo da taxa
de sedimentacdo. J4 a altura de polpa no tanque ndo altera a taxa de sedimenta¢do nem a
concentragdo de sélidos na lama ao final do teste. Entretanto, se a concentragdo de sélidos
é muito alta, é importante que o tanque seja alto o suficiente para que o processo de
sedimentacdo acontega livremente, sem que as particulas sejam indevidamente
desaceleradas devido ao fundo do tanque.
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Dessa forma, considerando as diversas opg¢des oferecidas pelas operagées unitdrias
de separacdo sélido-liquido, esse capitulo apresenta aspectos importantes relacionados
ao projeto e a andlise do desempenho de alguns equipamentos tradicionais para o
espessamento e a filtracdo.

No que se refere ao espessamento, serd abordada a sedimentacdo continua no
campo gravitacional, para espessadores tipo Dorr, nas configuracdes convencional, de
alta taxa, de alta densidade e espessadores de pasta. A filtracdo de suspensdes, que
também sera abordada no capitulo, se restringira aos filtros-prensa e rotativo, nos quais
se considera a operacdo descontinua e sob pressao de algumas atmosferas, no primeiro
caso, e continuamente e sob vacuo, no segundo.

Para o melhor entendimento do comportamento das fases sélida e liquida em
cada operacdo unitdria de separacao, serdo abordados os aspectos fluidodindmicos aos
quais estao submetidos os sistemas particulados, além dos fundamentos da teoria sobre
0 escoamento em meios porosos. Finalmente, serdo apresentadas as operagbes de
espessamento e filtragem, com exemplos praticos da sua aplicacao.

Fluidodindmica da Particula

Em muitas situacGes, como na operacdo de um ciclone, a concentracdo da fase
particulada estd relacionada ao comportamento dindmico das particulas em movimento
no interior do equipamento.

A velocidade terminal de sedimentacdo, v, de uma particula isolada em
movimento no fluido é dada pela equagdo empirica (MASSARANI, 2002):

H [ R (e )]
Do, [l 24 K, 2]

onde:

ps densidade do fluido;

L viscosidade do fluido;

Re nimero de Reynolds; e

C, coeficiente de arraste da particula, dados pelas expressoes a seguir:

_ p,VvD,
M

Re
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)
k, =0,843lo —— e k,=5,31-4,88
! 8107 065 2 ¢
Neste resultado, a particula é caracterizada pela sua densidade p;, diametro da
esfera com igual volume que o da particula, D, diametro volumétrico, e pelo fator de
forma ¢, ou esfericidade, expressos pelas Equagdes [3] e [4], respectivamente:
— T[DF’3

V =

i (3]

superficie da esfera com o volume da particula
o = — , (4]
superficie da particula

A intensidade do campo exterior b, gravitacional ou centrifugo, na direcdo
perpendicular ao campo de velocidades tangenciais do fluido uy toma, respectivamente,
a forma:

b=g [5]
b=ru’ (6]

=ru,’,
em que r é a posicao radial da particula em relacdo ao eixo de rotagdo do sistema.

Cabe, ainda, mencionar que o resultado expresso pela Equagdo [2] encerra a bem
conhecida equagdao de Stokes, vdlida para o deslocamento lento e isolado de uma
particula esférica, quando o numero de Reynolds é menor que 0,5, como apresentado
na Equacgdo [7]:

. P )b’ [7]
18y,

A velocidade da particula no seio da massa fluida é reduzida pela presenga de
outras particulas, como mostra a correlagdo de Richardson e Zaki (1954):

l=sf" (8]
VUJ
na qual:

Vv, velocidade terminal da particula isolada;

& fragdo volumétrica de fluido; e
n parametro que depende do nimero de Reynolds da particula isolada.

Na Tabela 1, encontram-se os valores de n usados para o cdlculo da velocidade
terminal de sedimentacao da particula, sob diferentes regimes de escoamento.
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Tabela 1. Valores de n usados para o cdlculo da velocidade terminal de sedimentacdo da
particula, em fungdo do niimero de Reynolds (MASSARANI, 2002).

Re

_ Dpvoopf

M

Re<0,2

0,2<Re<1

1 Re< 500

Re > 500

3,65

4,35Re 0%

4,45Re 1

1,39

Escoamento em Meios Porosos

As operacdes de espessamento e filtragem de suspensdes ou polpas levam a
formacdo de sedimentos e tortas que se caracterizam por exibirem uma variacdao de

compactacdo ao longo da sua estrutura, causada pela percolacdo de liquido.

Seja a configuracao de escoamento representada na Figura 4.

Liquido

l

Liquido

L1

l

L1

Placa porosa

Figura 4. Escoamento de liquido através de um meio poroso.

As equacgdes basicas do escoamento de um liqguido em um meio poroso, dentro
das simplificagGes feitas tradicionalmente, sdo (MASSARANI, 2002):

para a fase liquida:

para a fase particulada:

com:

dz !

dP
—-—==-m-¢(p,-p )8

dz

P, pressdo exercida sobre a fase sélida;

P; pressdo exercida sobre a fase fluida;

g aceleracdo da gravidade; e

[9]

[10]

m forga resistiva fluido-particula (por unidade de volume do sistema particulado).
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A forca resistiva é dada pela Equacdo [11] e seus termos pelas Equacgdes [12], [13]
e [14]:

_He
m=""9 (11]
_Q
qf - A [12]
k= (Dpzd’) (1_‘255)3 [13]
180 e,
e, =f(P) [14]

Nesta formulagdo, tem-se:

gs velocidade superficial de fluido;

Qs vazdo volumétrica;

A drea da secdo transversal ao escoamento;

&, fragdo volumétrica de sélido;

k permeabilidade do meio poroso;

¢ esfericidade; e

D, diametro da particula.

A Equacdo [11] exprime a Lei de Darcy, valida para o escoamento lento através do

meio poroso, e a Equacdo [14] permite levar em conta a compressibilidade do
sedimento.

Combinando-se as Equagdes [9] e [10] tem-se:

4P dp

—(—‘+—Sj =—|p, +&.(p.-p,)Je =—(ep, +£p.)8 =—p,8 [15]
dz dz

onde:

pw densidade do sistema particulado; e

g fragdo volumétrica de fluido, dada pela expressdo €, =1—¢,.

A integracao da Equacgado [19] leva ao resultado

P.(2)=P.(0)-P,(2)+p,82 (16]
evidenciando que:

a) apressdo sobre o fluido aumenta no sentido do escoamento do fluido;

b) a pressdo sobre o sélido aumenta com a vazao de liquido - Equagdes [9], [11]
e [16].
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Concha (2014), em livro dedicado as operacbes de separacao solido-liquido na
industria mineral, apresenta, de forma detalhada, os fundamentos matematicos da
teoria de misturas e do escoamento através de meios porosos rigidos (incompressiveis)
gue permite a compreensdo matemadtica e fisica dos fenémenos envolvidos nas
operacdes unitarias com sistemas particulados.

ESPESSAMENTO

A sedimentacdo é um dos processos de separacdo sélido-liquido baseados na
diferenca entre as densidades dos constituintes de uma suspensdo. A remocdo das
particulas sélidas presentes em uma corrente liquida se dd pela acdo do campo
gravitacional, possibilitando que o processo seja de baixo custo e grande simplicidade
operacional. A larga utilizacdo industrial dos sedimentadores promove um crescente
interesse no conhecimento do dimensionamento e operacdo desses equipamentos, com a
finalidade de melhorar a sua utilizacdo e eficiéncia no atendimento aos objetivos
operacionais.

Na literatura, costuma-se classificar os sedimentadores em dois tipos: os
espessadores e os clarificadores. Os espessadores tém como produto de interesse o sélido
e sdo caracterizados pela producdo de material espessado, com alta concentracdo de
sélidos. Ja os clarificadores tém como produto de interesse o liquido sobrenadante e se
caracterizam pela produgdo de material com baixas concentragbes de sodlidos.
Industrialmente, os espessadores sdo os mais utilizados e operam, geralmente, em regime
continuo. Tais equipamentos podem ser construidos em ago ou concreto armado, sendo os
primeiros mais indicados para didmetros menores, devido ao custo (CONCHA, 2014,
CHAVES, 2013).

Na industria mineral, os espessadores sdo largamente utilizados para as seguintes
finalidades:

— obtencdo de polpas com concentragdes adequadas a um determinado processo
subsequente, por exemplo na eleva¢do da percentagem de sélidos de uma polpa
de minério de ferro, de 45 para 70%, para ser bombeada através de um
mineroduto; neste caso, sao considerados espessadores de concentrado;

— espessamento de rejeitos com concentracdo de sdlidos elevada, visando
transporte e descarte mais eficazes;

— recuperagdo de dgua para reciclo industrial; atualmente, a maioria dos
espessadores de concentrado e de rejeito é usada, também, com a finalidade de
recuperar o fluxo de sobrenadante, como dgua de recirculagao para o processo
de beneficiamento de minérios; esta aplicagdo, cada vez mais frequente, decorre
da necessidade de adoc¢do de processos mais sustentdveis na atividade mineral
(HENRIKSSON, 2005; CHAVES, 2013; FRANCA et al., 2017);

— recuperagdo de sdlidos ou solugdo de operagbes de lixiviagdo, utilizados em
processos hidrometalurgicos.
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A operagdo de sedimentacdo é baseada em fendbmenos de transporte, em que a
particula sélida em suspensdo esta sujeita a acdo das forcas da gravidade, do empuxo e de
resisténcia ao movimento. O mecanismo da sedimentacao descontinua auxilia na descricao
do processo continuo, com o uso do teste de proveta que é baseado no deslocamento da
interface superior da suspensdao com o tempo, conforme ilustra a Figura 5. Durante esse
teste, pode ser observada a coexisténcia de trés regiGes distintas: a regido de liquido
clarificado, a de sedimentacdo livre e a de compactacdo. Algumas consideracGes fisicas
devem ser estabelecidas a fim de caracterizar cada regido:

— naregido de sedimentacdo livre, as particulas sélidas sedimentam sem que haja
interacdo entre elas e a velocidade de sedimentacdo e a concentracdo de sélidos
sdo consideradas constantes;

— naregido de compactacdo, as particulas sélidas ja comecam a interagir entre si,
sendo notada a variagdo da concentracdo de sdlidos ao longo dessa regido,
devido a desaceleracgdo sofrida por essas particulas.

o
m—

Altura da interface (cm)

t=0  t=t t=t,  t=t,  t=t Loy o t,
Tempo de sedimentac¢io (min)

Figura 5. llustracdo das etapas do ensaio de sedimentagdo descontinua
(teste de proveta) e curva tipica resultante.

No inicio do ensaio (t=0), a polpa apresenta-se homogénea e a concentracdo de
sélidos é constante em todos os pontos da proveta. Instantes depois, as particulas maiores
comec¢am a sedimentar e a formar uma fina camada de sélidos no fundo da proveta, que é
a regidgo de compactagdo. A regido é formada por particulas mais pesadas e com maior
velocidade de sedimentagdo. As particulas mais finas sedimentam mais lentamente e nao
ha interacdo entre elas (ha apenas a resisténcia da fase liquida), dando origem a uma
regido intermediaria, de concentracdo de sodlidos constante, que é a regidgo de
sedimentacao livre. Ao tempo que os sélidos comegam a sedimentar, tem inicio a formagao
de uma regido de liquido clarificado, isenta de solidos, na parte superior da proveta.

Com o decorrer do ensaio as regides de liquido clarificado e de compactacdo
tornam-se maiores, devido ao desaparecimento da regido de sedimentacdo livre.
Em seguida, é atingido um ponto onde existe apenas uma regido de sélidos (regido de
compactacdo) e uma regido de liquido clarificado. A partir deste ponto, o processo consiste
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em uma compressao lenta dos sélidos, que promove a expulsdo do liquido existente entre
as particulas, e o seu deslocamento ascendente para a regido de liquido clarificado.
O deslocamento do liquido permite a acomodacdo das particulas sélidas e a consolidagdo
do leito, que podem ser observadas por meio de uma pequena redugdo na altura da regido
de compactagdo.

Tipos de Espessadores

A capacidade de uma unidade de espessamento é diretamente proporcional a sua
area e usualmente determinada em fungdo da taxa de sedimentagdo dos sélidos na
suspensdo, que independe da altura de liquido. Durante o processo de sedimentacdo, a
polpa passa através de zonas nas quais a concentragdo de sélidos é varidvel, da
alimentagao e da descarga final. Consequentemente, nas zonas intermediarias existentes
entre esses limites de concentracdo, cada particula encontrard diferentes taxas de
sedimentacdo, e a zona que exibir a menor taxa de sedimentacdo serd a responsdvel pelo
dimensionamento da unidade.

A capacidade de uma unidade continua de sedimentacdo estd baseada na sua
habilidade em processar suspensées (polpas), tanto na funcdo de espessador quanto de
clarificador. A area da unidade controla o tempo necessario para que ocorra a
sedimentacdo dos sélidos através do liquido, a uma dada taxa de alimenta¢cdo do mesmo, e
é importante na determinacdo da capacidade de clarificagdo do equipamento. A altura da
unidade controla o tempo necessario para o espessamento da polpa, para uma dada taxa
de alimentagdo dos sdlidos, e é importante na determinacdo da capacidade de
espessamento da unidade.

No projeto de espessadores, a relagdao entre a altura e o diametro é importante
apenas para avaliar se o volume do tanque proporcionara um tempo de sedimentagdo
necessdrio aos objetivos do equipamento, considerando fatores como eficiéncia
operacional e projeto mecanico.

Os tipos de espessadores variam em fung¢do da geometria ou forma de alimentacao
do equipamento. Basicamente, sdo tanques cilindrico-conicos equipados com um
mecanismo de raspagem, para carrear o material sedimentado até o ponto de retirada, o
que corresponde ao maior custo do equipamento. Os espessadores sao, usualmente,
classificados em quatro tipos: os convencionais, de alta taxa, de alta densidade e, os mais
recentes, espessadores de pasta.

Ao longo dos anos, desde a sua concep¢ao em 1905 por Dorr, os espessadores nao
passaram por grandes modificacGes estruturais, mas foram experimentadas redu¢des no
volume e na drea de sedimentacdo dos equipamentos, mantendo-se as taxas de
alimentacdo de soélidos. Tais modificagdes permitiram que os espessadores convencionais
dessem origem aos equipamentos mencionados anteriormente (espessadores de alta taxa,
de alta densidade, de pastas, etc.), cujas configuragbes e alguns dados operacionais sdo
apresentados na Figura 6.
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- e/:ItésI:::o Tempo de Diampmax. % soélidos Produgao
Tipo de espessador p(m) residéncia (m) underflow de pasta
Convencional 1 médio 125 15 - 40 -
(~10°)
\‘/ Alta capagldade 1 médio 100 15 - 40 -
(~107)
Alta taxa (~10°) 1 médio 100 15- 40 -

Cone (~60°)

2-6 baixo 15 15-50 4
sem raspador

Alta densidade
; v
L‘\P/F (~15.20°) 3 alto 100 30- 60

Cone profundo
- v
M (30-45°) 8 alto 50 40-80

Figura 6. Tipos de espessadores e configuragGes operacionais (adaptado de
GRIMA-OLMEDO et al., 2015).

Grima-Olmedo e colaboradores (2015) relatam que a redug¢do no tamanho do
equipamento foi impulsionada por dois avangos importantes ocorridos nos ultimos anos: o
desenvolvimento de polimeros floculantes sintéticos de alto desempenho e a insergdo de
novas tecnologias aplicadas aos mecanismos internos de alimentac¢do de polpa e floculante.
Esses avangos proporcionaram ganhos expressivos de eficiéncia na operagdo dos
espessadores, a despeito do custo elevado dos polimeros floculantes. Dessa forma,
gualquer modificacdo, estrutural ou operacional, que leve ao aumento de eficiéncia no uso
do floculante, e consequente redugdo de custos operacionais, deve ser avaliada.

Mecanismos de Raspagem e Descarga de Material Espessado

Os bracos raspadores (rakes), também chamados de ancinhos ou rastelos, sdo
acoplados a estrutura de sustentacdo do tubo central de alimentacdo da polpa e devem ser
projetados com base no torque aplicado ao motor. Devem também ter flexibilidade para
suportar diferentes volumes e tipos de cargas impostas.

O torque dos raspadores é detectado e monitorado eletronicamente e o seu
aumento é sinal de que a carga de sdlidos no underflow do espessador estda aumentando;
isso pode representar algum problema operacional no processo, como aumento da carga
de sélidos na alimentacdo, defeito na bomba de underflow, ou ainda, presenca de algum
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objeto ou ferramenta no fundo do tanque. Dessa forma, o operador deve estar atento ao
aumento no torque para proceder com agdes corretivas e para evitar danos no sistema de
acionamento dos raspadores ou, o que é pior, a parada do equipamento. Algumas
defini¢Ges sdo utilizadas para os valores de torque (METSO CORPORATION, 2015):

— torque de 10 anos, ou torque equivalente, é a carga de torque pela qual o
cabecote da engrenagem tem uma duragdo calculada de 10 anos;

— torque de corte — nominal 3.000 horas de duragdo, representa
aproximadamente 3 vezes o torque de 10 anos; se o sistema de monitoramento
detecta um torque acima deste valor, haverd a parada do cabecote de
transmissdo, um alarme sonoro sera ativado e iniciado o procedimento de
elevacdo dos bracos raspadores;

— torque maximo é, na pratica, um valor correspondente a 2 vezes o torque de
corte, quando ocorrera a parada da rotacdo dos bracos raspadores e a sua
elevacdo estard em nivel maximo.

A Figura 7 ilustra a variacdo do torque e as medidas de seguranca adotadas pelo
sistema de monitoramento automatico utilizado nos espessadores.

A Parada de rotagdo do ancinho\
Alarme
g N
20
3 Elevacgdo do ancinho~\
Elevagdo do ancinho
0 I—— Descida do ancinho} _ _ _ _ _
>
65% 85% 100%
Torque

Figura 7. Variagao do torque e medidas de seguranca na operac¢do de espessadores
(adaptado de METSO CORPORATION, 2015).

A medida que a concentracdo de sélidos no underflow aumenta, torna-se mais dificil
a liberagdo da agua da estrutura do sedimento e, consequentemente, aumenta a
dificuldade operacional no mecanismo de raspagem e descarte do sedimento no
espessador. Ensaios em escalas de laboratério e piloto, além de simulagdes numéricas
realizadas por fabricantes de equipamentos e seus mecanismos, mostram que, quanto
maior a altura do sedimento, mais dificil serd para a agua liberada da estrutura do
sedimento permear o leito de particulas.

Para auxiliar na remocdo de agua do sedimento, acessérios verticais (estacas ou
barras, rotativas ou ndo) foram inseridos nos bracos raspadores para ajudar na remocdo da
agua contida no material sedimentado na zona de compressdo (HENRIKSSON, 2005;
FLSMIDTH, 2010; OUTOTEC, 2012). A liberacdo da agua se da através de canais formados
pelo movimento das barras no leito de particulas, permitindo o seu movimento ascendente
e coleta na corrente de liquido clarificado (CHAVES, 2013; CONCHA, 2014).
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Com o aumento da densidade dos sedimentos, devido ao aumento no teor de
sélidos requerido, sdo requeridos sistemas de acionamento dos raspadores cada vez mais
robustos para atender a torques mais elevados (GRIMA-OLMEDO et al., 2015).

Espessador Continuo Convencional

O espessador continuo convencional consiste em um tanque provido de um sistema
de alimentagdo de suspensdo e outro de retirada do espessado (raspadores), dispositivos
para descarga do overflow e do underflow. Esse tipo de espessador continuo é o mais
utilizado industrialmente. Outros detalhes sobre a sua estrutura e mecanismos de
operagao podem ser vistos na Figura 8. Na Figura 9 tem-se um espessador industrial em
fase de montagem.

$—Mecanismo de rotagdo
Alimentagdo [©) ¢

olpa) ~ —n . Canaleta do
(polpa) ¢—Poco de alimentacédo / “overflow”

1
= UJJ
Regido de liquido clarificado \

1 ¢ 7
)/ Mecanismode
raspagem’ da/lama

/47 A/ s
//Regido’de sedimentacao livre
Il N

Rastelos, ancinhos
ou “rakes

4

Regido de compactaco Th—<— Descarga da lama ou “underflow”

Figura 8. Esquema operacional de um espessador continuo convencional.

Figura 9. Vista de um espessador industrial em fase de montagem (Fonte: autores).

O espessador industrial apresentado na Figura 9 é feito em concreto armado, e
encontrava-se em fase final de montagem. Pode-se visualizar detalhes do tubo e pogo de
alimentacdo (feedwell), dos bragos raspadores (rakes) e, principalmente, das suas
dimensbes de diametro e altura, de 46 e 6 m, respectivamente, que correspondem a
150 e 20 ft.
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Espessadores de Alta Capacidade (Super Espessadores)

Esse tipo de espessador é bastante semelhante ao continuo convencional, porém
com alguma modificacdo estrutural de projeto - seja por meio da inser¢do de lamelas ou
modificagdo no posicionamento da alimentacdo da suspensdo, entre outras — que promove
0 aumento da capacidade do equipamento. Uma das vantagens desse equipamento, além
de aumentar a capacidade, é promover um aumento na drea de espessamento, sem que
haja aumento no seu diametro. Este fato é muito atraente industrialmente, especialmente
no que diz respeito ao espago necessario para a montagem dos mesmos.

Espessador de Lamelas

Esse espessador, que também é de alta capacidade, consiste em uma série de placas
inclinadas (lamelas), dispostas lado a lado, formando canais (Figura 10). A vantagem dessa
configuracdo é a economia de espaco, uma vez que a capacidade de sedimentacdo nesses
equipamentos é bem maior que no espessador convencional, pois a drea efetiva de
sedimentacdo é dada pela soma das areas projetadas de cada lamela. Outra vantagem da
configuracdo lamelar esta na rapida sedimentacdo das particulas sélidas. Como o tempo de
sedimentacdo é proporcional a altura de queda vertical, este tempo pode ser reduzido,
diminuindo-se o espacamento entre as lamelas.

Nesses espessadores, a suspensao pode ser introduzida diretamente no
compartimento de alimentagdo ou em uma camara de mistura e floculagdo. Os sélidos
sedimentam sobre as lamelas e deslizam até o fundo do equipamento, formando o
material espessado, que é, em seguida, bombeado.

Distribuidor de fluxo Calhas de descarga

Mecanismo de
raspagem de lama

Saida de lama
ou “underflow”

Figura 10. Esquema operacional de um espessador de lamelas.
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Espessador com Alimentagdo Submersa

Nesse tipo de espessador, a alimentagdo da suspensdo é feita dentro da regido de
compactagdo, por isso é considerada submersa. Isso elimina a necessidade da
sedimentacdo livre das particulas sélidas, pois essas sdo alimentadas dentro do leito de
lama ja existente, que aprisiona as particulas sdlidas, enquanto o liquido percola o leito em
movimento ascendente, em direcdo a regido de liquido clarificado. Essa configuracao foi
concebida e fabricada pela Dorr Oliver-Eimco, atual FLSmidth.

Outro tipo de espessador também conhecido como de alta capacidade, de
fabricacdo da Dorr-Oliver, difere do primeiro por possuir uma camara de mistura e
floculacdo antes da alimentacdo da suspensdo, que é feita na parte superior do
equipamento, como no sedimentador convencional. A literatura também cita aumentos de
capacidade na ordem de 50% para essa configuracdo (DORR-OLIVER, 1991).

Esses equipamentos, conhecidos por HCT (high capacity thickener) e HDT (high
density thickener), foram introduzidos na industria mineral na década de 1960, fabricados
por Eimco e Enviroclear, dentre outras empresas. A caracteristica principal desse tipo de
espessador é o tubo de alimentacdo prolongado, que permite a alimentacdo da polpa
dentro da regido de compactacdo. Ao se misturar com o sedimento adensado, a polpa
resultante atinge concentracdo de sdlidos igual ou maior do que a concentracgdo critica de
sedimentacdo; portanto, ndo ha regido de sedimentacdo livre nesse equipamento.
Em muitos casos, o sedimento espessado (underflow) é recirculado para a alimentacdo; a
polpa resultante terd maior concentracdo de sdlidos, permitindo um aumento na
capacidade do equipamento (FLSMIDTH, 2010; CONCHA, 2014).

Franca (1996) estudou os aspectos operacionais do espessamento com alimentagdo
submersa e os fatores que influenciam no aumento da capacidade do equipamento.
Uma modificagdo simples de projeto, referente ao ponto de alimentacdo dentro do leito
espessado, promoveu aumento na capacidade do equipamento em cerca de 30%, para
polpas ndo floculadas. Concha et al. (1995) obtiveram aumentos de até uma ordem de
grandeza na capacidade do espessador, operando com polpas floculadas.

Espessadores de Pasta

Uma pasta é definida como uma suspensdao homogénea, com elevada concentragao
de sélidos, em geral acima de 60% (p/p), e sem segregacdo de fases, ndo havendo liberacdo
da fase liquida da sua estrutura. Com caracteristica de um fluido ndo-Newtoniano, a pasta
requer maior tensdo de cisalhamento a medida que a concentragdo de sélidos aumenta.
Na maioria dos casos, considera-se pasta uma mistura sélido-liquido com tensdao minima de
escoamento de 50 Pa (GRIMA-OLMEDO et al., 2015); outros autores consideram como
valor minimo uma tensdo de escoamento a partir de 150-200 Pa (AI-XIANG et al., 2012;
FITTON e SEDDON, 2013).
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A producgdo de rejeitos pastosos por espessamento foi inicialmente adotada pela
Alcan International, por meio do espessador de pasta Deep Cone® com o objetivo de
melhorar a eficiéncia na disposi¢do de rejeitos de lama vermelha resultantes da producado
de alumina. Esse rejeito é caracterizado por apresentar baixa percentagem de sdlidos,
porém, é produzido em grandes volumes, o que requer grandes areas para disposicado.
Com maior altura e maior inclinagdo na base, a configuracdo desse equipamento
(deep cone® paste thickener) permite a alimentacdo de fluxo de sdlidos, bem como de
carga hidraulica 20 e 10 vezes maiores, respectivamente, do que no espessador
convencional. Esse aumento de capacidade é proporcionado pelo sistema de alimentac¢do
EIMCO® E-DUC® que permite a diluicdo adequada da polpa de alimentacdo, a dispersao
eficiente do floculante, bem como a floculagdo rdpida que resulta em taxas de
sedimentacdo elevadas (FLSMIDTH, 2010).

Além da utilizacdo bem consolidada dos espessadores de pasta da Alcan na industria
de alumina — sdo mais de 50 unidades em refinarias de todo o0 mundo —, essa tecnologia
vem sendo aplicada para outros tipos de rejeitos minerais. Em 1996, a EIMCO obteve uma
licenga para uso exclusivo da tecnologia de producdo de pastas a qual foi disseminada para
outras unidades de beneficiamento mineral, fora da cadeia do aluminio (FLSMIDTH, 2010).

Com a disseminacdo da tecnologia basica de producdo de pastas, outros fabricantes
de equipamentos (Outotec, WesTech, Delkor Tenova, Innovat, dentre outras)
desenvolveram projetos proprios e essas tecnologias especificas estdo sendo utilizadas em
diferentes unidades de processamento mineral ao redor do mundo. A exemplo, tem-se a
utilizacdo de espessadores de pasta para o espessamento de rejeito de cobre e rejeito de
chumbo/zinco, para disposicdo em superficie ou por preenchimento de cavas de mina -
mine backfill (FLSMIDTH, 2010), como também rejeito de minério de ferro (WESTECH,
2016).

Em termos estruturais, os espessadores de alta densidade e de pastas sdo
semelhantes ao espessador convencional ou ao espessador de alta taxa, porém,
apresentam a parte cilindrica mais alta e a parte conica da base com maior inclinagao,
conforme apresentado na Figura 11. Quanto mais alta a parte cilindrica do equipamento,
maior serd a pressdo exercida sobre o sedimento de fundo, permitindo a produgdo de um
underflow mais adensado, especialmente com o auxilio das barras verticais acopladas aos
raspadores, mencionadas anteriormente. Os espessadores de pasta ainda destacam-se dos
de alta densidade por serem mais altos e mais finos (menor didmetro), o que aumenta
ainda mais a pressdo sobre o sedimento formado (FLSMIDTH, 2010; CHAVES, 2013;
CONCHA, 2014; GRIMA-OLMEDO et al., 2015).
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Figura 11. Desenho esquematico de diferentes tipos de espessadores (OUTOTEC, 2012).

A industria mineral tem encarado grandes desafios em questdes como reducdo de
consumo e recuperagdo de agua de processo, producdo e disposicdo de rejeitos com
elevado teor de sélidos, além do gerenciamento ambiental dos mesmos. Como resultado, a
otimizacdo da operacdo de espessamento, especialmente para produ¢do de material com
alta densidade e pastas, tornou-se um dos pontos mais importantes na conducdo de
unidades de beneficiamento mineral, bem como na concepg¢do de novos projetos.

Considerando os diferentes tipos de espessadores de alta capacidade e as
particularidades dos seus produtos, Grima-Olmedo et al. (2015) apresentaram uma sintese
das caracteristicas operacionais de cada equipamento, conforme apresentado na Tabela 2.

Tabela 2. Caracteristicas operacionais de diferentes tipos de espessadores.

Tipo de espessador Sélidos no underflow (%) Tensao de escoamento do
sedimento (Pa)

Convencional 30-45 >50

Alta capacidade (HCT/HRT)" 30-45 >50

Alta densidade (HDT)"" 40- 65 50 - 150

Pastas (Deep Cone® e outros) 60 - 80 150-500

Fonte: Grima-Olmedo et al. (2015); Ai-Xiang et al. (2012). '*)high capacity thickener; high rate thickener; '“’high density
thickener.

Dimensionamento de Espessador Convencional Continuo

O dimensionamento de um espessador convencional continuo é baseado no célculo
da sua altura e darea transversal, a partir de dados laboratoriais de sedimentacdo
descontinua (ensaio de proveta), para obtencdo da curva de espessamento. Essa curva, que
apresenta a variagdo da altura da interface de sélidos com o tempo, fornece informagdes
sobre o tempo necessario para a polpa sedimentar e formar o sedimento compactado com
a concentracdo desejada, taxa de sedimentacdo, razdo de concentragdo entre a
alimentacdo e o espessado formado, dentre outras, necessdrias ao projeto da unidade
continua.
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Pode-se dizer que os métodos de dimensionamento de espessadores continuos tém
como origem o modelo tedrico do espessamento apresentado por Coe e Clevenger, em
1916, que considera a velocidade de sedimentacdo livre responsdvel pela razdo de
espessamento a ser obtida. A partir de entdo, Kynch, em 1952, seguido por Talmadge e
Fitch, Wilhelm e Naide, dentre outros, trouxeram contribuicdes importantes ao tema
(MASSARANI, 2002; CHAVES, 2013).

Na realidade, o dimensionamento do equipamento continuo é feito por meio de
extrapolagao da operagao em batelada, utilizando-se métodos empiricos e semiempiricos;
portanto, haverd sempre a necessidade da inclusdo de parametros de correcdo ao projeto.

Os programas computacionais utilizados para a modelagem e projeto de
espessadores, e de outros equipamentos de separacdo sdlido-liquido, ndo levam em
consideracdao as modificacdes sofridas pelo material durante a separacdo das fases
sélida e liquida. Dessa forma, Usher e colaboradores (2009) propdem que um dos
fenOmenos possivelmente responsdveis por tais discrepancias seja o aumento na
densidade dos agregados, os quais sofrem compactacdo, tornando-se menores devido
as forgas de cisalhamento na sedimentacao.

A agregacdo de particulas com polimeros é muito utilizada para aumentar as taxas
de sedimentacdo das particulas. Entretanto, as forcas de cisalhamento podem ser
maiores em concentragdes de sélidos préoximas ao ponto gel da solugdo polimérica, ou
ainda devido ao uso dos rastelos, a sedimentacdo préxima as paredes ou ao fundo do
espessador, a colisdo entre os flocos e ao fluxo de liquido entre e através desses flocos.

Usher e colaboradores (2009) mostram que o fendmeno de adensamento dos
flocos é basicamente irreversivel devido as forcas de coesdo inerentes as moléculas do
polimero, que mantém os flocos resistentes. Propde-se a teoria de que o aumento na
forga de cisalhamento gera um gradiente de pressao local que promove a expulsdo da
agua dos flocos, ocasionando o adensamento.

Cdlculo da Area Transversal de Sedimentagdo

No caso de um espessador continuo em operacdo, com a regido de liquido clarificado
isenta de sdlidos, o balango de massa para as fases sélida e liquida pode ser representado
pelas equagOes a seguir:

Balanco de massa do sélido

pSQaC; = pSQC* = psQec: [17]

que resulta em

L=— [18]
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onde:

ps densidade da fase sdlida;

concentragdo volumétrica de sélidos;

Q, vazao de polpa;

&

L  altura de uma secdo transversal qualquer do espessador; e
a,

e subindices referentes a alimentagdo e ao espessado, respectivamente.

Balanco de massa do liquido (entre uma segdo transversal qualquer e a retirada do
material espessado).

prf(l_c*)=prf =Pf0~e(1—cz) [19]

Do arranjo das Equacgdes [17], [18] e [19], tem-se:
L1001
Q, = Qaca-[T ——,] [20]

com:

pr densidade da fase fluida;
Qs vazdo de fluido ascendente em uma segdo transversal qualquer do espessador.

Considerando-se que a velocidade ascensional do liquido e a concentragdo massica
de sdlidos em uma secdo transversal qualquer do espessador sejam dadas,
respectivamente, por:

v

e c=pc
A S

pode-se escrever a Equagao [20] em termos de drea de sedimentagao:

A:%(l—i*j [21]

Vv C ¢

ou em termos de capacidade do espessador:

Q _1 v [22]

onde A representa a drea da sec¢do transversal do espessador.
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O funcionamento adequado de um espessador requer uma corrente de liquido
clarificado isenta de solidos e, para que isso acontecga, é necessario que a velocidade
ascendente de liquido clarificado seja menor do que a velocidade de sedimentacdo dos
sélidos, para que ndo ocorra o arraste dessas particulas. A capacidade do espessador é a
medida do volume de suspensdo que pode ser tratado por unidade de tempo, para a
obtencdo de um espessado com caracteristicas predeterminadas. Para isso, é necessario
que o cdlculo da capacidade seja feito para toda a faixa de concentracdes de sélido
existente dentro do espessador, desde a concentra¢do de alimentacdo até a concentracao
desejada para o material espessado. O valor minimo de capacidade devera ser utilizado nos
calculos de projeto do espessador.

Os dados de concentracdo de sdlidos e velocidade de sedimentagdo utilizados na
Equacdo [22] sdo especificos para cada sistema solido-liquido e podem ser determinados
por ensaio de sedimentacdo descontinua, mais conhecido como ensaio de proveta classico.
Os dados de deslocamento da interface de sélidos com o tempo ddo origem a curva de
espessamento (Figura 12), e as EquacgGes [23] e [24] permitem o calculo das varidveis
mencionadas anteriormente.

ZO
C= - [23]
ZI

Z

0

i | ——

t

[24]

Figura 12. Ensaio de proveta e equacionamento na versdo Kynch (1952).

Biscaia Jr. (1982) propds uma simplificagdo matematica ao procedimento de Kynch
(1952) e, baseando-se no fato de que a curva de sedimentagdo resulta na combinagdo de
uma reta com uma exponencial, como mostra a Figura 13. O valor de Z.,, corresponde ao
ponto de intersecdo do final da reta com o inicio da curva exponencial; a partir dele,
determina-se o t,,. A Equacdo [25] permite determinar a area do espessador, com base
nos dados da curva de sedimentacdo em proveta e a vazdo de alimentacao (Q).
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Figura 13. Procedimento simplificado de Biscaia Jr. (1982).

Cdlculo da Altura do Espessador
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Para um espessador em operagdo continua, como representado na Figura 14, Pavlov
et al. (1981) propuseram o calculo da altura do equipamento mediante a soma das

parcelas, conforme a Equacao [26]:

com:

[26]

H; altura da regido de liquido clarificado, que pode variar entre 0,45 e 0,75 m, cujo

valor médio corresponde a 2 ft (0,60 m);

H, altura da regido de espessamento; e

H; altura do fundo do espessador.

N

J

1—1_

|

Figura 14. Esquema de alturas em um espessador convencional.
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A altura da regido de espessamento, H,, pode ser estimada valendo-se de um
balanco de massa para essa regido:

AL cat (ps-p¢) [27]
3 Aps (pu'pf)
na qual:

€. concentracdo de sdlidos na alimentacao;
L, vazdo volumétrica da alimentacdo;

t tempo de residéncia da particula sélida, calculado pelo método gréfico
mostrado na Figura 16; e

p, densidade do espessado (underflow).

O fator 4/3 tem a finalidade de corrigir a imprecisdo do uso da densidade do
espessado em vez da densidade média na regido de espessamento.

A altura do fundo do espessador é dada pela expressao:
H; =7,3.10°.D [28]

onde D é o didametro do espessador, calculado previamente.

A
z

CZ

;

»
L

—t—

Figura 15. Determinacdo do tempo de residéncia na regido de espessamento.

Alguns fatores, as vezes ndo considerados na metodologia de projeto, como
velocidade média de sedimentagao e compressibilidade do sedimento também devem ser
avaliados, a fim de evitar equivocos no projeto e constru¢do do equipamento. Para tanto,
alguns procedimentos de correcdo de projetos sao apresentados a seguir.

Procedimentos de Corregdo de Projetos

Quando os resultados de projetos ndo forem condizentes com a realidade
experimental, deve-se proceder com corre¢des nos calculos da altura e didmetro do
espessador, levando-se em conta fatores de escala (f), que compensam as diferencas
operacionais existentes entre a sedimentacdo em batelada (ensaio de partida para geracdo
de dados de projeto) e a operacdo continua. Além disso, deve-se considerar o método de
dimensionamento utilizado (CHAVES, 2013).
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Alguns exemplos praticos sdo apresentados por Pinto et al. (2009), para a clarificacdo
de uma salmoura industrial, e por Chaves (2013), para o espessamento do overflow da
ciclonagem de uma usina de minério de ferro. Nos dois casos, os autores fizeram
comparagdes entre as metodologias de dimensionamento utilizadas e ressaltaram a
importancia das consideragées de projeto nos resultados obtidos.

Regra dos 3 ft

Essa correlacdo empirica é aplicada na correcio do dimensionamento de
espessadores, sempre que o calculo da altura da regido de compressao resultar em valor
maior do que 1 m, que é uma aproximacdo da medida de 3 ft = 0,910 m. Para evitar
subdimensionamento do equipamento, deve-se, entdo, recalcular a drea de sedimentacao
livre.

Algumas evidéncias praticas foram observadas durante a operacdo de espessadores
continuos e sdo citadas por King (1980) e Chaves (2013), de maneira bastante apropriada.
Por isso a razdo de adotar a regra dos 3 ft no dimensionamento de espessadores:

— quando as polpas espessam rapidamente e atingem facilmente a percentagem
de sélidos necessdria, como no caso de concentrados metalicos, a altura de
regido de compressao deixa de ser um ponto critico do projeto;

— quando a variagdo na altura da zona de compressdo nao significa,
necessariamente, grande variagao na percentagem de sélidos final desejada.

Outros fatores de correcdo

Wilhelm e Naide (1981) também propuseram uma metodologia alternativa de
projeto para espessadores continuos, partindo dos ensaios convencionais de sedimentagdo
em batelada (ensaio de proveta) realizados em recipientes de grande altura. Dessa forma,
leva em consideracdo os efeitos compressivos no sedimento, especialmente quando a
polpa é floculada, uma vez que a negligéncia dessa propriedade no projeto do espessador
certamente acarretara em erros de projeto na altura do equipamento.

Considerando que a concentragdo de sélidos no underflow da operagdo continua
seja correspondente ao valor médio da concentracdo de sdlidos abaixo da interface no
ensaio de sedimentacdo em batelada, é possivel projetar equipamentos continuos com
maior precisao, a partir da equac¢do que relaciona a velocidade de sedimentagdo com a
concentracdo de sélidos como uma fungdo de poténcia, como mostrado na Equagao [29]:

~=acP 29
v [29]

sendo a e b parametros especificos de cada polpa.
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Em estudo sobre o dimensionamento de espessadores continuos a partir de dados
de sedimentagdo em batelada, Schneider et al. (2006) propuseram a integracdo do modelo
de Wilhelm e Naide (1981), visando a obtencdo de uma velocidade média de
sedimentacdo, entre os valores de concentracdo inicial da polpa e final desejada no
underflow. Com essa metodologia, os autores chegaram a um desvio de cerca de 10% entre
os valores preditos pela simulacdo e o observado na planta industrial; essa diferenca é
perfeitamente aceitavel, considerando-se as dificuldades operacionais do ensaio de
proveta, além das simplificagdes matematicas impostas ao modelo.

A seguir, é apresentado um exemplo de dimensionamento de espessador industrial,
para rejeito de bauxita.

Exemplo 1

Deseja-se dimensionar um espessador do tipo Dorr-Oliver para operar com 1.200
m>/h de uma polpa de rejeito de bauxita (-37 pm) cuja concentracdo de sélidos na
alimentacdo é igual a 20% e a concentracdo desejada para o underflow é de 50%.
A densidade do sélido é 2.600 kg/m3, densidade do underflow é 1.460 kg/m3 e a
temperatura de opera¢io do espessador é 25°C.

O ensaio de sedimentacdo em batelada fornece a curva de espessamento, ilustrada
na Figura 16, a partir da qual serdo coletados dados para o dimensionamento do
espessador.
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Figura 16. Curva de espessamento e estratégia de determinacdo do tempo de residéncia para uma
polpa de bauxita (-37 um) com 20% de sélidos.

Calculo da area do espessador

A drea do espessador é calculada com base na Equacdo [25], proposta na
simplificacdo de Biscaia Jr. (1982):
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2,=0,42m; t,=0,14h e (Qﬁ) =3,04m* /m?h
proj

A partir desses valores e do uso da curva da Figura 16, tem-se:
area de sedimentagdo: A = 395 m%

didmetro do espessador: D=22,5m;

razao de espessamento: RE= 0,32 m?/t.d

Calculo da altura do espessador

Com base nos dados da curva de espessamento apresentados na Figura 16, foi
determinado o tempo de residéncia t,.s = 15 min, necessario a sedimenta¢do e compressao
do sedimento. Considerando-se o valor médio estipulado para H; = 0,60 m e calculando-se
H, e H; por meio das Equacges [27] e [28], respectivamente, tem-se uma altura final para o
espessador de H = 2,8 m, pelo método de Kynch.

Se o dimensionamento for realizado pelo método de Talmadge e Fitch, descrito em
Chaves (2013), teremos:

area de sedimentacdo: A = 1070 m?;
diametro do espessador: D =36,7 m;
razdo de espessamento: RE= 0,66 m?/t.d.

Evidencia-se, portanto, que a diferenca nas considera¢gdes de cada método de
dimensionamento leva a resultados diferentes.

Modelagem e Monitoramento de Espessadores

Outras ferramentas estdo sendo largamente utilizadas para projeto e
monitoramento de espessadores e de outras unidades industriais no processamento
mineral. Uma das ferramentas de grande aplicacdo é a modelagem por fluidodinamica
computacional (CFD — computational fluid dynamics), que auxilia na redugdo de custos
operacionais e aumenta a eficiéncia do processo. A aplicacdo de CFD e de modelagem
matemadtica de operacdes unitarias para projetos de equipamentos sdo exemplificados a
seguir.

Burger et al. (2004) propuseram um algoritmo numérico para a simulacdo do
espessamento continuo, entretanto, também consideraram caracteristicas do
equipamento operando em estado estaciondrio. Essa implementacdo permite maior
flexibilidade e abrangéncia do fenémeno fisico no projeto das unidades continuas.

Outra abordagem matematica da sedimentacdo é feita no algoritmo proposto por
Usher e Scales (2005) que envolve a predicdo da carga de sdlidos que alimenta o
espessador versus a concentracdo de sdélidos no underflow. Essas varidveis sdo
abordadas de forma diferente, a depender da regido do espessador que estd sendo
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retratada no modelo: a regido de sedimentacdo livre ou a regido de compactagao, onde
propriamente ocorre o fen6meno do espessamento. Para a regido de sedimentacdo
livre, foi utilizado o método de Coe e Clevenger, enquanto que para a regido de
compactacdo, a modelagem foi feita a partir das equac¢des da teoria fundamental do
desaguamento, apresentada por Buscall e White (1987).

Modelos robustos de sedimentagdo em batelada sdo frequentemente utilizados
para prever o comportamento dos sélidos na formacdo do sedimento, com énfase no
estabelecimento de equagles constitutivas e estimacdo de parametros de
permeabilidade e de compressibilidade do sedimento, a exemplo dos trabalhos
desenvolvidos por Franca et al. (1999), Kahane et al. (2002), Concha et al. (2008), Azam
et al. (2009), Scales et al. (2015), dentre outros.

FILTRACAO COM FORMACAO DE TORTA

A filtracdo de polpas minerais pode ocorrer basicamente de duas formas distintas:
na primeira, a colmatacdo, a polpa percola uma matriz porosa rigida que retém as
particulas sélidas. Na segunda, estas particulas se acumulam no exterior do meio
filtrante, resultando na formacgdo de um leito de particulas - a torta. O capitulo retrata o
estudo da filtracdo com formacdo de torta, conduzida em filtros rotativos a vacuo
(tambor e disco), filtros de correia, filtro-prensa e filtros de pressdo (hiperbaricos), os
quais sao largamente utilizados na industria mineral.

Teoria da Filtragdo com Formacao de Torta

A teoria da filtragdo permite estabelecer a relagdo entre a capacidade do
equipamento e as varidveis area, tempo e pressao de filtragdo. Essa relagdo, por sua vez,
depende intrinsecamente das propriedades da torta resultante do processo de filtragdo,
um meio poroso que se compacta pela percolagao do préprio filtrado.

No estdgio atual de conhecimento, a caracterizacdo da torta ndo pode ainda
prescindir da condugdo de ensaios em escala de bancada, e os resultados sdo utilizados
no scale up com base na teoria por meio de procedimento simples e seguro.

O processo de filtragdo estd esquematizado na Figura 17. A suspensdo escoa por
acao da pressdao contra o meio filtrante, resultando na separag¢do entre o filtrado e a
torta.
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pf {Lm, 1) : ALY

Filtrado

Figura 17. Filtracdo com formacdo de torta.

A maior parte do liquido da suspensdo constitui o filtrado e as particulas sdlidas
formam uma torta saturada com o liquido. O meio filtrante é um tecido que tem como
funcdo reter as particulas no inicio da operagdo. Em seguida, essa tarefa é realizada pela
prépria torta, que sofre um aumento da sua espessura com o tempo.

Uma teoria para a filtracdo pode ser estabelecida considerando-se que:
— o filtrado escoa através de dois meios porosos em série, que sdo a torta e o
meio filtrante;

— a torta cresce continuamente ao longo da operacdo pelo aporte de
suspensao;

— as propriedades da torta dependem da posicdo em relagdo ao meio filtrante e
do tempo de filtracdo.

Com base na equacdo que relaciona vazio e queda de pressdao no escoamento de
fluido através do meio poroso, Equacdo [9], pode-se chegar a equacdo da filtracdo na
forma amplamente utilizada no projeto e andlise de desempenho de filtros
(MASSARANI, 2002):

dt {(a)foc +Rm}

dv_ A@P)| A

(30]

com:

t tempo de filtracao;
V  volume de filtrado;
A dreadefiltracdo;
AP queda de pressdo no filtro;
<a> resistividade média da torta;
concentracdo de sélidos na polpa que alimenta o filtro;

R, resisténcia do meio filtrante;



628 | Capitulo 14 Separagdo Sélido-Liquido

A resistividade «, dada pela Equacdo [31], caracteriza pontualmente a torta:

(31]

onde:

ps a densidade das particulas sélidas;
&, fragdo volumétrica de sélidos;

k permeabilidade local, Equagdo [13].

A resistividade média da torta depende, como indica a Equacdo [32], da queda de
pressdo AP no filtro:

(o) = (aP) [32]

Nas condi¢Bes operacionais que prevalecem na industria, como consequéncia das
caracteristicas da bomba centrifuga utilizada na filtracdo sob pressdo e do sistema de
vacuo empregado no filtro rotativo, a filtracdo ocorre essencialmente sob queda de
pressdo constante. A equacao da filtracdo toma, entdo, a forma:

t__u | {9Vpc
V_A(AP){ 2A +Rm} [33]

A caracterizagdo da torta e do meio filtrante pode ser feita experimentalmente
em equipamento de bancada operando sob uma dada queda de pressdo. A Equacgdo [33]
evidencia a relagdo linear consagrada entre V e t/V que permite determinar a
resistividade média da torta e a resisténcia do meio filtrante em fungdo das condigdes
operacionais do filtro. A fragdo volumétrica de sdlidos na torta pode ser calculada a
partir da expressao:

Py
g)=—FT+———
&)= v 34
onde:
Y relagdo entre a massa da torta Umida e a massa da torta seca;

pr, ps densidades de liquido e das particulas sélidas, respectivamente.

Filtros Usados na Industria Mineral

A operagdo de filtracdo é baseada na diferenca de pressdo (AP) que deve existir
ao longo da espessura da torta formada durante o processo. Essa queda de pressao é
diretamente relacionada a porosidade da torta, que é fungdo da distribuicdo de
tamanho das particulas. Ou seja, quanto menores os espacgos interparticulares (poros),
maior serd a queda de pressao.
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A diferenca de pressao necessaria ao desaguamento é, geralmente, ditada pelas
caracteristicas da polpa a ser filtrada, como percentagem de sélidos e distribuicdo
granulométrica, e do produto final do desaguamento — umidade da torta de filtracdo.
Se a diferenca de pressao requerida na operac¢do for menor do que 1 bar, os filtros a
vacuo tém aplicacdo destacada. Para diferencas de pressdao maiores, os filtros indicados
passam a ser, entdo, os de pressao.

Uma regra geral deve ser respeitada na escolha dos equipamentos de filtracao:
quanto maior for a diferenca de pressdao requerida, maiores serdo os custos com
equipamento e consumo energético por tonelada de produto (COX e TRACZYK, 2002).
Entretanto, o uso dos filtros de pressdao vem crescendo na industria mineral devido a
necessidade crescente de recuperac¢do de material particulado fino (geralmente, menor
do que 44 um), nas polpas ou rejeitos dos processos minerais.

Filtros a Vacuo

Os filtros a vacuo de tambor, disco, bandeja ou correia operam sob o mesmo
principio fisico. De acordo com este principio, a diferenca de pressao entre o tanque de
polpa e a superficie do meio filtrante é instituida por meio de um sistema de vacuo,
permitindo a passagem do liquido através do meio filtrante, enquanto as particulas sao
retidas nesse meio, formando a torta de filtragdo (Figura 18).

- Camara
pressurizada

_~ Torta

Camara de vacuo
~

—— Tanque de polpa

(a)

Formacdo de torta Secagem Sopro de ar instantidneo

P2

P2>P1>PA (b)

Figura 18. Diagrama simplificado (a) e esquema tipico de operagdo de filtro rotativo a vacuo (b).
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A operacdo do filtro rotativo a vdcuo caracteriza-se por produzir tortas secas de
pequena espessura (até 20 mm) e operar continuamente e sob queda de pressdo
reduzida (inferior a 0,8 atm). A filtracdo é realizada sobre o meio filtrante que recobre a
superficie do equipamento, que pode ser um tambor ou discos. O filtrado alimenta a
camara adjacente ao meio filtrante e é drenado pela parte central do filtro através de
dutos sob vdcuo. Apds a formacdo da torta, seguem as etapas de desaguamento
(secagem) e descarga da torta, que compreendem um ciclo de filtragdo. Na industria
mineral o produto de interesse é a torta, composta, majoritariamente, pela fase sélida;
o filtrado pode ser tratado e/ou recirculado diretamente para alguma etapa do
beneficiamento mineral.

Na Figura 19 é apresentado um esquema da montagem industrial de uma unidade
de filtragem a vacuo.

Condensador
barémetrico

Filtro

Torta

X.

Perna barométrica

<

&)

| Tanque de polpa

@)
@]
\

Bomba de vacuo N
»Filtrado

» Liquido de lavagem
|i'— ;'ﬁ »Condensado

Figura 19. Fluxograma de instalagdo industrial com filtro rotativo a vacuo

Os filtros rotativos a vacuo sdo compostos por se¢bes perfuradas, de metal ou
ceramica, - através das quais escoa o liquido. As se¢Bes sdo recobertas com o meio
filtrante ou tecido de filtragdo, sob o qual os sélidos sdao depositados para formar a
torta. A coleta do filtrado é feita nos compartimentos receptores de vacuo; as bombas
de vacuo podem ser montadas ao lado do filtro ou em outro compartimento. Camaras
ou armadilhas para umidade devem ser instaladas antes das bombas de vacuo
(condensadores barométricos), evitando que liquidos, principalmente os corrosivos,
sejam succionados para dentro delas. Esse dispositivo passa a ser desnecessario quando
sao utilizadas, no processo, bombas com selagem liquida ou quando o filtrado ndo é
danoso aos equipamentos (COX e TRACKZYK, 2002).

Os filtros rotativos a vacuo requerem sistema de bombas de vacuo com elevada
vazdo devido a passagem de ar na etapa de desaguamento; dessa forma, apresentam
elevado consumo energético. A capacidade da bomba de vacuo é determinada,
principalmente, pelo volume de ar que é succionado através da torta durante os
periodos de lavagem e secagem, quando, na maior parte dos casos, ocorrera um fluxo
simultaneo de liquido e ar (ARAUJO JR., 2014).
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Na Figura 20, sdo mostrados alguns filtros rotativos a vdcuo em opera¢do nos
processos de beneficiamento do caulim (a) e na producdo de alumina (b). Em (a) o filtro
é constituido por um tambor de 12 m de comprimento e 3,5 m de didmetro. O cilindro
menor, posicionado a meia altura do tambor, tem o objetivo de comprimir a torta para
remocdo de liquido ainda remanescente, antes da sua descarga. Em (b) tem-se no
detalhe as placas horizontais (se¢des) que compdem o tambor; a montagem por se¢ées
proporciona maior agilidade na manutencdo do filtro, no que se refere ao reparo das
placas e troca do tecido filtrante, de forma mais simples e rdpida, o que
operacionalmente é muito importante. E importante frisar que cada se¢do é coberta por
um tecido filtrante individual.

—_—

.‘m"
(a (b)
Figura 20. Unidades industriais com filtros de tambor rotativo a vacuo: (a) filtragem de polpa de

caulim e (b) vista das se¢Bes horizontais do tambor — filtragem de lama vermelha.
Fonte (autores).

Na Figura 21, sdo mostradas as partes componentes de um filtro de disco a vacuo:
em (a) os setores que formam o disco; em (b) setores revestidos com o tecido filtrante e
em (c) o disco ja montado e o filtro em operagdo.

(a) (b)

Figura 21. Partes de um filtro de disco industrial. Fonte (autores).

No Exemplo 2, é apresentado o dimensionamento de um filtro rotativo a vacuo
para aproveitamento de rejeito industrial.
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Exemplo 2

A fabrica de acetileno Santos Dumont estuda a possibilidade do emprego de um
filtro de tambor rotativo a vacuo, no momento desativado, na separacdo de borra de
carbureto. Trata-se de um produto de baixo valor agregado que pode ser utilizado como
corretor de solo (cal e carvado). O filtro disponivel, cujas dimensdes sdo 3 m de didametro
e 3 m de comprimento, pode operar com 65% de sua superficie filtrante submersa e na
rotacdo de 0,15 rpm.

Propriedades da dgua: p=1000 kg/m3, 1=0,8 cP;
densidade da borra: p,=2600 kg/m?>;
porcentagem de sélidos na polpa: 20% (p/p).

Deseja-se estimar a capacidade do filtro e a espessura da torta formada,
admitindo-se uma queda de pressao de 0,8 atm:

<0>=1,29.10" m/kg; <e.>=0,28 e a resisténcia do meio filtrante, R,,=2,8. 10" m™.

Sendo a borra de carbureto um produto de descarte, as operacdes de drenagem e
lavagem da torta ndo serdo consideradas neste problema.

O valor da capacidade do filtro pode ser estimado com base na equagdo da
filtracdo, Equagdo [35]:

\Y
t_u ({vec o [35]
vV A(LP)  2A
sendo:
A=m.DL=28,3m?
c=0,252.
Tempo de um ciclo: 60/0,15 = 400 s;
tempo de filtragdo: t =400 x 0,65 = 260 s.

Resultando em:
volume de filtrado: V= 0,73 m%;
0,73
400
4600

capacidade relativa a polpa, Pyoipa = 7,2 m>/h.

capacidade relativa ao filtrado: P, = =6,6m’/h.

A espessura da torta pode ser calculada a partir da Equacgado [36]:

YA (36]
pfvf

resultandoem /=0,9 cm.
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O projeto de um filtro rotativo a vacuo, seja de tambor rotativo ou de disco, pode
ser feito com base em experimentos de laboratdrio, baseados no teste de folha
(leaf test). As montagens de laboratdrio vao de simples aparato de bancada, com funil
de Buchner e placa padrao de filtragem a equipamentos mais sofisticados, que podem
considerar diversas variaveis de processo ao mesmo tempo, como o Filtratest®, de
fabricacdo da Bokela. Os dados obtidos permitem quantificar as operac¢des de formacao,
lavagem, desaguamento e retirada de torta, sendo o scale up realizado essencialmente
por meio das relacdes entre a area filtrante e a capacidade do filtro.

Comparando os filtros de tambor e de disco a vacuo, tem-se que devido a
aplicagdo do vacuo, simultaneamente, nas duas faces do disco, a drea efetiva de
filtracdo é bem maior do que aquela de um filtro de tambor rotativo, para uma mesma
area de piso, tornando o filtro de discos economicamente mais viavel.

Filtro Plano

O filtro plano (tipo mesa) é formado por um disco horizontal, composto por varios
setores que giram em torno de um eixo vertical. A polpa é alimentada sobre o meio
filtrante por meio de um distribuidor de fluxo, permitindo que a torta seja formada de
maneira homogénea. As tubula¢des de vacuo também sdo distribuidas na dire¢do radial
da superficie plana, permitindo que a torta seja desaguada, a medida que a superficie
filtrante se movimenta (Figura 22).

No ponto de descarga da torta ocorre a atuacdo de um fluxo de ar comprimido,
gue quebra e solta a torta do tecido filtrante e auxilia na desobstrugdo dos poros do
tecido. Agua pressurizada é utilizada para remover as particulas ainda presas no tecido
filtrante, as quais sdo recuperadas por repolpamento. A torta descarregada do filtro é
geralmente direcionada para uma correia transportadora por meio de um transportador
helicoidal (BOKELA, 2012; ARAUJO JR., 2014).

{ (a) (b)
Distribuidor ‘:
de polpa
Alimentagdo
da polpa
Descarga Distribuidores
datorta de polpa
1° lavagem '
datorta A
22 lavagem Compartimento
da torta de vapor

Figura 22. Filtro plano: (a) vista geral do equipamento; (b) detalhe da alimentagdo
(adaptado de BOKELA, 2012).
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Filtro Prensa

O filtro prensa consiste basicamente de uma estrutura fixa, unida por duas barras
laterais, que suportam a cabeca modvel (peca de pressdo) e as placas de filtragem,
instaladas entre as cabecas fixa e mével. A abertura e fechamento do filtro sdo feitos
por meio de cilindros hidraulicos, os quais também garantem a forca de fechamento
necessdria durante a operagdo (METSO COORPORATION, 2016).

Os elementos do filtro prensa sdao os quadros e as placas, separadas entre si pelo
meio filtrante. Como ilustra a Figura 23, a polpa alimenta concomitantemente o
conjunto de quadros, formando-se a torta junto ao meio filtrante. O filtrado percola o
meio filtrante, escoa pelas ranhuras dos quadros e é conduzido para fora do filtro.
O desaguamento da torta ocorre com o auxilio de um fluxo de ar comprimido e as
pressdes de operacdo variam de 7 a 10 bar. A etapa de filtracdo esta concluida quando a
torta ocupa todo o espaco oferecido pelos quadros. Ocorre, entdo, a lavagem da torta e,
em seguida, o filtro é aberto e a torta descarregada, sendo a operacao do filtro prensa
caracteristicamente conduzida em batelada.

O filtro prensa pode apresentar, ainda, camaras equipadas com uma membrana
eldstica que auxilia no maior desaguamento da torta. Apds a formacdo da torta, a
membrana é inflada com o auxilio de ar comprimido ou agua, promovendo a
compressdo e um desaguamento adicional da torta. As pressGes de operagdo podem
chegar a 30 bar.

Tecido Tortan ~Filtrado
Placa—
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Figura 23. Partes componentes e operagao do filtro prensa
(adaptado de HALBERTHAL, 2009).

O desempenho do filtro prensa pode ser expresso pelo volume de filtrado (V)
produzido no tempo total de um ciclo completo, que compreende o tempo de filtracdo
(t), tempo de lavagem da torta (t;) e tempo de desmantelamento, limpeza e montagem
do filtro (t).

S
t+t +t, 371
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Como o filtro prensa produz tortas espessas, da ordem de 25 mm, podendo
chegar até 40 mm a depender das caracteristicas dos sélidos, a influéncia do meio
filtrante sera considerada na equacdo que leva a determinagdo dos tempos de filtracdao
e de lavagem. O tempo de descarga da torta, limpeza e montagem depende de fatores
externos a teoria da filtragdo, como caracteristicas mecanicas do filtro e aspectos
operacionais da instalagdo industrial.

Tempo de Filtragdo

O tempo consumido para que todo volume dos quadros seja ocupado pela torta,
ou seja, o tempo de filtracdo, t; pode ser calculado combinando-se a equagdo da
filtragdo com aquela que permite correlacionar o volume de filtrado (V}), a concentragdo
de sdlidos na polpa (c) e o volume da torta (v;):

w{a)pc [Vf )2 [38]
t = /T
" 2(apr) A
- (e.)p.v, [39]
oV
v =Ae [40]
b2

onde e é a espessura dos quadros, conforme apresentado na Figura 24.

Rearranjando as equagdes, tem-se:

= 1 My <C(><Es >2 p52e2

t
8  p,c(ap)

[41]

f

i Meio filtrante

Q0

Suspensao

Torta

Filtrado SINRIRN Filtrado

Figura 24. Esquema operacional da filtragem no quadro do filtro prensa.
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Tempo de Lavagem da Torta

A lavagem da torta ndo é pratica comum no processamento mineral, uma vez que
tem por objetivo principal a recuperacdo do filtrado. Entretanto, é uma etapa bastante
utilizada em processos hidrometalurgicos, onde o filtrado é o produto de interesse.

Considera-se que o processo de filtracdo e lavagem da torta sejam feitos sob a
mesma pressao. Neste caso, levando-se em conta a configuracdo do escoamento do
liquido de lavagem na torta formada, a vazao de lavagem é:

1(dv
Q = _(_j 42
l 4 dt final da filtragdo [ ]

Para o tempo de lavagem tem-se:

p.ct,

t, =6B e [43]

sendo S a relagdo entre o volume de liquido de lavagem e o volume de torta para se
alcancar um produto dentro das especificacdes desejadas. A Equacao [44], que fornece a
relacdo entre os tempos de lavagem e de filtracdo, pode ser estabelecida no contexto da
teoria da filtracdo.

Na Figura 25, é apresentado um fluxograma para operagdo do filtro prensa.
A especificacdo de um filtro prensa industrial, para realizar o desaguamento de uma
polpa de carbonato de célcio, é discutida no Exemplo 3.

I Tanque de

alimentacdo
>|< da polpa
'I [ Ly

Alimentac¢do

Lavagem do panqt

Nicleo
de sopro

—

IR

Fluxémetro
Filtrado

Figura 25. Fluxograma do processo de filtragem em filtro prensa
(adaptado de HALBERTHAL, 2009)

Exemplo 3

Deseja-se especificar um filtro prensa para a filtracdo de 10 m*/h de uma polpa
diluida de carbonato de calcio, com as seguintes caracteristicas:
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densidade do CaCOs: p,= 2700 kg/m?;

porcentagem de sélidos na polpa: 4,8% (p/p);

propriedades da dgua : ps= 1000 kg/ma, us=0,9 cP;

gueda de pressdo durante a filtracdo e a lavagem: AP=2,7 atm.

Propriedades da torta a 0,4 < AP < 6 atm
(a)=1,38.10" AP (m/kg) (P em atm)

(e,)=0,256+2,92.10 AP (P em atm).

Em caso de necessidade de lavagem da torta, esta etapa deve ser efetuada com
volume de agua duas vezes maior que o volume da torta: S=2.

Tempo de descarga, limpeza e montagem: 20 minutos.

Das Equacdes [38], [39], [41] e [43] resultam:

t,=2,08-¢’ (min) (e em cm) [44]
t =0,884.1 [45]
V. =9,81(t, +t +t,)  (m’) (temh) [46]
A:O,lll% (m?) (Vsem m?; e em cm). [47]

A Tabela 3 permite correlacionar a espessura da torta nos valores consagrados
para os filtros industriais, com o tempo de um ciclo completo e a area de filtragao.
Nota-se que, quanto maior a espessura dos quadros (e), maior serd o tempo de um ciclo
completo e maior a area de filtracdo requerida. Tempos curtos podem ser inadequados
a estratégia operacional da unidade industrial.

Tabela 3. Andlise de desempenho de filtro prensa para as condigOes operacionais especificadas
no Exemplo 3.

e (in) t; (Eq. 44) t; (Eq. 45) tt ity V¢ (Eq. 46) A (Eq. 47)
(min) (min) (min) (m®) (m?)

1 13,4 11,9 45,3 7,41 32,3
1% 21,0 18,6 59,6 9,74 34,1
1% 30,2 26,7 76,9 12,6 36,7
1% 41,2 36,4 97,6 16,0 40,0

2 53,8 47,5 121 19,8 43,3

3 121 107 248 40,6 59,1
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Para o processo em questdo foi escolhido um filtro com quadros de 1% in de
espessura, que, pelos dados da Tabela 3, conduz a um ciclo completo de 60 min e area
filtrante de, aproximadamente, de 35 m?.

Na Tabela 4 sdo apresentadas especificagdes relativas a dimensdao nominal dos
elementos e a area de filtracao dos filtros Shriver, atualmente fabricados pela FLSmidth,
sob a denominac3o de FLSmidth Shriver®,

Tabela 4. Especificagdes do filtro prensa FLSmidth Shriver® (FLSMIDTH, 2012).

Area de filtragdo (mz) Dimensdo dos elementos do filtro (in)
0,5-3,5 12
3-10 18
7-25 24
15-40 30
25-65 36
45-100 43 %
>95 48 e 56
Dimensao nominal dos Area filtrante efetiva por Volume por quadro/camara
elementos quadro
(mm) (in) (m?) (ft’) (m’) (ft)
470 18,5 0,32 3,50 0,004 0,16
630 24,8 0,59 6,37 0,027 0,29
800 31,5 0,98 10,65 0,046 0,50
915 36,0 1,20 13,18 0,017 0,61
1000 39,0 1,60 17,27 0,020 0,83
1200 48,0 2,50 26,70 0,040 1,31
1500 59,0 3,80 40,46 0,060 2,00
2000 79,0 6,70 72,00 0,080 2,90

Pelas especificacbes apresentadas na Tabela 4, para uma darea de filtracdo
compreendida na faixa de 15 a 40 m?, a dimens3o dos elementos do filtro devera ser de
30 in. Portanto, da mesma Tabela 4 pode-se obter as seguintes informacdes:

— dimensdo nominal dos elementos (placas e quadros): 31,5 in (800 mm);

— rea filtrante efetiva por quadro: 0,98 m* (10,65 ft?);

— numero de quadros requeridos: 36 (para atender a area requerida de filtracdo
de 35 m?).

Se a opcdo fosse por um filtro com quadros de 2 in de espessura, o ciclo completo
teria duragdo de 121 min, que é o dobro do tempo requerido para a op¢do 1, e a area
filtrante seria de 43,3 m”. Dessa forma, também seriam necessarios 36 quadros, porém
com maiores dimensdes: dimens3o nominal de 36 in e area filtrante de 1,2 m? cada.
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Filtros Hiperbdricos, de Pressdo e Ceramicos

A tendéncia de moagens mais finas de minérios em usinas concentradoras leva a
maiores dificuldades de desaguamento, exigindo que se opte pela filtracdo sob pressdo.
Os equipamentos que operam sob pressdao também tém larga aplicacdo em processos
hidrometalurgicos, devido a necessidade de lavagem e desaguamento de residuos de
lixiviagdo e precipitados.

O filtro hiperbarico opera sob a combinacdo de vacuo e pressdo. Como o
equipamento (filtro de tambor ou de discos) é instalado dentro de um vaso de presséo,
podera operar sob pressdes de até 6 bar, diferentemente dos filtros a vacuo,
submetidos a pressdes maximas de 0,8 bar. Essa condi¢do operacional permite uma
produgdo especifica de sdlidos cerca de trés vezes maior do que a de um filtro a vacuo,
além de tortas com umidade bem mais baixa.

Na Figura 26 tem-se a vista interior de um filtro hiperbarico de discos: em (a), a
vista frontal mostra a parede do vaso de pressdo, com as janelas de inspecao; em (b), os
discos dispostos paralelamente, sobre o eixo horizontal do filtro.

Figura 26. Vistas do interior de um filtro hiperbarico de discos.
Fonte (autores)

Os filtros hiperbaricos tém grande aplicagdo no desaguamento de polpas de
particulas ultrafinas floculadas, levando a producdo de tortas com umidade na faixa de
10% e baixa turbidez do filtrado (YANG et al., 2010). Alguns exemplos de utilizacdo da
filtragem hiperbarica podem ser encontrados em usinas de processamento de carvao,
minério de ferro, bauxita e lama vermelha, dentre outras.

Filtros de Pressao

Os filtros de pressdao operam sob pressdo positiva. H4 cerca de 30 anos atras,
eram considerados uma grande inovagdo na industria mineral e metalurgica, entretanto
os custos de implantacdo elevados. De maneira geral, as usinas de beneficiamento
utilizam em suas etapas de desaguamento a operacdo de filtracdo a vacuo, seguida por
secagem térmica, quando a umidade final requerida é muito baixa.
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Entretanto, a necessidade de redu¢do no consumo de energia e a elevada
produtividade dos filtros de pressdo, os tornam cada vez mais comuns nas plantas
industriais. Nessa categoria de filtros, citam-se os filtros Outotec Larox® e Andritz®,
utilizados nas operagbes de desaguamento de concentrados de flotacdo ou de
concentrados minerais transportados através de dutos.

Os filtros automaticos de pressdao Outotec Larox possuem placas com membranas,
nas quais as camaras sao dispostas horizontalmente. Cada placa do filtro tem area de
filtragdo em um sé lado, de 1,6, 2,5 e 6 e 9 m?; a press3o de operacdo pode atingir 16
bar. ou dreas de filtragdo em ambos os lados, dependendo do modelo do filtro.
As placas sdao arrumadas verticalmente para resultar em uma area de filtragdo total
entre 1,6 e 252 m?; a capacidade do filtro pode ser ampliada acrescentando-se mais
placas. Uma manta Unica de tecido filtrante percorre o espaco entre as placas em zig-zag
(OUTOTEC, 2015).

Diversos tipos de mantas filtrantes estdao disponiveis para diferentes aplicacGes.
O conjunto de placas é aberto e fechado por cilindros hidrdulicos. Na posi¢cdo fechada,
as placas formam camaras lacradas interpostas pela manta. A polpa a ser desaguada é
bombeada simultaneamente para todas as cdmaras através de tubulacdo e manifold.
Apds a formagdo da torta, o conjunto de placas é aberto e a manta é impulsionada para
frente, descarregando as tortas completamente. Simultaneamente, a manta que deixa o
conjunto de placas passa por jatos de dgua de alta pressio que mantém a
permeabilidade do tecido e estendem sua vida util.

Townsend (2003) apresenta as diversas razoes que levam a instalagdo de filtros de
pressao nas operag¢des de desaguamento de concentrados minerais, que consideram
desde a distribuicdo granulométrica das particulas nos concentrados a possibilidade de
completa automacdo da operacdo de filtragem: i) distribuicdo de tamanho de particulas;
ii) elevado custo da operacdo de secagem térmica; iii) maior capacidade por area de
filtragem; iv) possibilidade de automacgao do processo.

Entretanto, a decisdo por um sistema de filtragem sob pressdo ou a vacuo
dependerd do objetivo final dessa operacdo unitaria: producdo de tortas com baixa
umidade (sélidos praticamente secos), recuperacdo da fase liquida, ou ainda, a remocéao
de contaminantes. Parametros como turbidez do filtrado, taxa de filtracdo versus
umidade final da torta, além da eficiéncia de lavagem da torta frente ao consumo de
agua de lavagem, devem ser fortemente considerados, pois geralmente ditam o custo
final do processo.

Os sistemas de filtragdo sob pressdo podem aumentar a capacidade do secador
pela diminuicdo do teor de umidade da torta de filtragdo, em comparacgdo aos filtros
centrifugos e a vacuo, resultando no aumento da capacidade da planta (LAROX
COORPORATION, 2009).
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Filtros Ceramicos

Outros filtros bastante utilizados nas opera¢ées de desaguamento de
concentrados e de suspensdes na industria mineral sdo os filtros de placas ceramicas.
A tecnologia Ceramec® é baseada na substituicio do tecido filtrante por discos
ceramicos de estrutura microporosa de alta capilaridade que drena o liquido através
desses poros. Devido ao efeito da capilaridade dos discos, a separacdo do liquido requer
apenas uma bomba de vdcuo, o que reduz significativamente o consumo de energia na
etapa de desaguamento. A tecnologia, desenvolvida pela Outokumpu na década de
1980, foi vendida para a Larox Coorporation, no final de 2003.

O filtro de disco ceramico é semelhante ao filtro de disco a vacuo convencional,
porém, o meio filtrante é feito de ceramica porosa. O material microporoso promove a
atracdo do liquido e sua passagem se dd através da placa por acdo capilar, sob vacuo,
podendo atingir niveis de vdcuo de até 0,95 bar. As placas sdo produzidas em alumina
sinterizada com microporos uniformes, com tamanho médio de 1,7 um, permitindo que
apenas o liquido percole o meio poroso (ARAUJO JR., 2014). Apesar do vacuo aplicado
ser quase absoluto, o ar ndo passa pela placa ceramica. O material do disco é inerte e
resistente, na maioria dos casos, aos produtos quimicos e a temperatura da polpa, o que
torna esta alternativa de filtracdo versatil para as industrias de processamento mineral
(REA e JAY, 2005), quimicas e metalurgicas.

A Figura 27 apresenta um diagrama esquematico com as etapas da operacdo de
filtragem em filtros de placas ceramicas.

Retrolavagem dos discos Regeneragdo do disco

Figura 27. Esquema operacional de um filtro de placas ceramicas
(adaptado de LAROX CORPORATION, 2008).

A filtragem cerdmica tem se mostrado uma alternativa atraente para a separac¢ao
sélido-liquido na industria mineral, com aplicagdo bem estabelecida em usinas de
beneficiamento de minério de ferro, na filtragem de pellet feed. Entretanto, o dominio
do conhecimento sobre a influéncia das variaveis operacionais ainda é limitado.
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Araujo Jr. (2014) estudou a influéncia de varidveis como percentagem de sélidos,
pH e temperatura da polpa, além da dosagem de coagulantes e surfactantes no
desempenho da filtragem ceramica de polpas de minério de ferro, em escalas de
bancada e piloto. No estudo, ficou evidente que a variavel de maior influéncia na
filtragem ceramica é a percentagem de sélidos, porém, a adicdo de coagulante pode
aumentar a produtividade do sistema de filtragem para polpas com menor concentracao
de sélidos. Jd4 o uso de surfactantes ndao é recomendado, pois resulta na reducdo
expressiva da produtividade da placa ceramica.

A planta de desaguamento do projeto Minas-Rio (minério de ferro), da Anglo
American (Figura 28), localizada no Porto do Agu, municipio de Sdo Jodo da Barra-RJ,
tem em operagdo 12 filtros-cerdmicos, com 144 m? de area de filtragem, como parte do
sistema projetado para escoar a producdo anual de 26,5 Mt de minério do projeto
Minas-Rio (ARAUJO JR., 2014).

Figura 28. Filtros ceramicos industriais em planta de desaguamento de
pellet feed da Anglo American.

Fonte (autores)

A escolha do tipo de filtro a ser empregado em um processo industrial depende
das caracteristicas exigidas para o filtrado, bem como de peculiaridades operacionais de
cada usina de beneficiamento. Entretanto, algumas questdes devem ser respondidas,
tais como: natureza dos soélidos, densidade da polpa, necessidade de lavagem da torta
(processos hidrometaldrgicos), umidade final da torta e turbidez do filtrado. O objetivo é
verificar qual tipo de filtro atende as necessidades do processo.

Os filtros horizontais de correia também sdo largamente empregados na industria
mineral. S3o equipamentos que combinam as operac¢des de sedimenta¢ao gravitacional
com filtracdo na zona de formacdo de torta, gerando um produto (torta) que possa ser
posteriormente seco ou lavado. A etapa de sedimentagdo permite que as particulas mais
grossas formem uma pré-capa, proporcionando maior eficiéncia de filtracdo da polpa.
Portanto, esse tipo de filtro apresenta melhor desempenho, quando comparado aos
filtros rotativos a vacuo (LAROX COORPORATION, 2010).
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A Figura 29 ilustra um diagrama com sistema de filtracdo em correias horizontais
da Pannevis-Larox (LAROX COORPORATION, 2010), com a possibilidade de operagdes
conjuntas de filtracdo e secagem, para obtencdo de tortas com umidade reduzida,
abaixo de 1%.

Sistema de aquecimento

Tecido Polpa aé ) .
filtrante | | as para secagel

Filtrado lavado

@ Filtrado @
\ I
Fo5 Fﬁ
;D: ouﬂ(,g‘ Sistema de SR &

resfriamento Torta

Filtrado ’
Vacuo

Figura 29. Sistema de filtracdo em correia horizontal e secagem Pannevis-Larox (adaptado de
LAROX COORPORATION, 2010).

Outra linha de filtros de correia é apresentada pela FLSmidth (2013), os
denominados de TDP — Tailings Dewatering Press, com maior aplicacdo para rejeitos
contendo particulas muito finas. O sistema de cilindros desaguadores posicionado na
vertical permite a eliminacdo de zonas de molhabilidade do tecido filtrante e a producado
de tortas com menor umidade.

Consideragoes Finais

Frente aos desafios encarados pela industria mineral, especialmente em questdes
relacionadas a redugdo de consumo e recuperagao de dgua de processo, produgdo e
disposicdo de rejeitos com elevado teor de sdlidos, além do gerenciamento ambiental dos
mesmos otimizacdo das operagGes de desaguamento (espessamento e filtragem) torna-se
imprescindivel para a sustentabilidade da atividade mineral. Nesse sentido, devem fazer
parte das estratégias empresariais a utilizagdo mais racional de insumos, como agua e
energia, e a producdo de rejeitos com alta densidade e na forma de pastas, metas ainda
mais importantes na conducdo de unidades de beneficiamento mineral bem como na
concepcao de novos projetos.
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