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Resumo

CARREIRO, M. R. M. (2009), Analise Exergética e Ambiental do Processamento do Licor
Negro Gerado em Fabricas de Celulose e Papel, Itajuba, 141, Dissertacdo (Mestrado
em Conversédo de Energia) - Instituto de Engenharia Mecénica, Universidade Federal
de Itajuba.

A industria de Celulose e Papel é um seguimento estavel com ritmo forte de crescimento,
tornando a preservacdo ambiental e o potencial energético, os grandes desafios para o setor.
Neste trabalho, é apresentada a importancia da utilizacdo do licor negro, o gerenciamento no
Sseu processamento, tanto no ponto de vista de sustentabilidade ambiental como na viabilidade
econdmica na sua utilizagdo como combustivel e recuperacdo dos produtos quimicos nele
contido. Na sua combustdo na caldeira de recuperacdo quimica, obtém-se vapor de baixo
custo para o processo de geracdo de energia elétrica, pois o licor negro € um subproduto do
processo de obtencdo da celulose, viabilizando o processo sendo portanto, fundamental os
investimentos em tecnologias e métodos para otimizar o sistema energético. Uma analise
exergética no processamento do licor negro, abrangendo duas caldeiras de recuperacao
quimica e duas evaporaces, foi realizada, definindo assim o processamento do licor negro
para sua utilizacdo como combustivel nas caldeiras de recuperacdo quimica. As caldeiras de
recuperacdo quimica foram analisadas operando tanto como reator quimico, como gerador de
vapor, analisando as exergias dos fluxos dos produtos das reacdes quimicas da combustdo do
licor negro. Foi feita também uma analise exergética das evaporacdes e analisado a eficiéncia
racional do conjunto. Como resultado, as eficiéncias exergéticas nas caldeiras de recuperacao
qguimica ndo apresentaram resultados satisfatérios comparados com eficiéncias exergéticas
analisadas em caldeiras de forca que utilizam como combustivel gas natural e/ ou Oleo
combustivel. Essas eficiéncias exergéticas baixas sdo atribuidas principalmente ao baixo
poder calorifico do licor negro, seu alto teor de umidade e também pelas caracteristicas
construtivas das caldeiras que tem como principal objetivo operar como reator quimico na
recuperacdo dos produtos quimicos utilizados no processo de fabricacdo da celulose. Ja as
evaporagOes, apresentaram uma eficiéncia exergética satisfatoria, atribuida ao
reaproveitamento do evaporado gerado no concentrador (1° efeito), sendo esse utilizado para

evaporar o licor negro nos efeitos subsequentes sob efeito de vacuo.

Palavras-chave:

Licor negro, caldeiras de recuperagdo quimica, evaporacoes, exergia.



Abstract

CARREIRO, M.R.M. (2009), Exergetic Analysis and Environmental of the Processing of
the Black Liquor Generated in Pulp and Paper Industry, Itajubd, 141p., Dissertation
(Master's degree in Conversion of Energy) - Institute of Mechanical Engineering,
Federal University of Itajuba.

The Pulp and Paper Industry is a stable following a strong rhythm of growth, making

environmental preservation and energy potential, the major challenges for the sector. This

work shows the importance of using black liquor, the management of processing, both in
terms of environmental sustainability and economic viability in their fuel and recovery of
chemicals contained therein. In its combustion in chemical recovery boiler, it is obtainer low
cost steam for the process of generating electricity, because the black liquor is a by-product of
the manufacturing process of pulp making. This is fundamental to investiment in technologies
and methods to optimize the energy system. An exergetic analysis in the processing of black
liquor, comprising two chemical recovery boilers and two evaporation is performed, thus
defining the processing of black liquor for use as fuel in chemical recovery boilers The
chemical recovery boilers were analyzed as both operating chemical reactor, steam generator
and analyzing the exergy flows of the products of chemical reactions in the combustion of
black liquor. Also made an exergetic analysis of evaporation and analyzed the efficiency of
the rational set. As a result, the exergetic efficiencies in chemical recovery boilers showed no
satisfactory results compared with exergetic efficiencies tested in other boilers using natural
gas as fuel and/or fuel oil. These low exergetic efficiencies are attributed mainly to the low
calorific value of black liquor, high amount of water contained and also the constructive
characteristics of the boilers, that has as main objective to operate as a chemical reactor in the
recovery of chemicals used in the manufacturing process of cellulose. The evaporations
presented an exergetic efficiency satisfactory, attributed to the reuse of evaporated in the
concentrator (1st effect), being used to evaporate the black liquor in the subsequent effects

under effect of vacuous.

Keywords:

Black liquor, chemical recovery boilers, evaporations, exergy.
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Capitulo 1

INTRODUCAO

O Licor Preto hoje é um produto de extrema importancia para a industria de papel e
celulose no cenario mundial. No Brasil o momento é de grande investimento devido a grande
abundancia de matéria-prima como o eucalipto. Os desafios para o setor no ano de 2008
foram grandes por consequéncia da crise financeira internacional no ultimo trimestre de 2008.
Medidas estratégicas foram tomadas como reducao de custos a fim de garantir a producao e
vendas. Segundo a BRACELPA (2009), em 2008 o Brasil subiu do sexto para o quarto lugar
entre os produtores mundiais de celulose, com 12,7 milhdes de toneladas produzidas, e passou
do 12° para o 11° lugar entre os principais fabricantes de papel do mundo, com a marca de 9,4
milhGes de toneladas. Além disso, registrou aumento de 5% no consumo per capita de papel,
que passou de 44,0 kg/hab para 46 kg/hab.

Em 2008, os principais mercados para exportacdo de celulose brasileira foram a
Europa (51,6%), China (17,6%) e América do Norte (20,2%). No segmento de papel, os
principais mercados foram América Latina (61%), Europa (14,7%) e América do Norte
(12,3%).

Diante desse cenario de crescimento, o licor preto se tornou o grande responsavel pela
viabilidade econdmica do setor, sendo suportado por uma tecnologia altamente aprimorada,
tornando assim as empresas brasileiras altamente competitivas no mercado internacional.

O gerenciamento e controle ambiental do licor preto tem se tornado cada vez mais
aprimorado para que as questdbes ambientais sejam mantidas e sustentadas dentro dos
requisitos legais estipulados pelos 6rgaos ambientais.

O licor preto é utilizado como combustivel nas caldeiras de recuperagdo quimica com
dois propositos que sao:

1. Recuperar 0s compostos quimicos utilizados no cozimento da madeira



2. Gerar vapor em sua combustao.
Sendo o licor preto um subproduto no processo obtencdo de celulose, a sua utilizagdo
como combustivel proporciona um preco do vapor gerado mais baixo da matriz energética, e
com isso um preco do produto final (celulose) altamente competitivo. Atualmente as caldeiras
de recuperacdo estdo sendo fabricadas para operar com pressdes mais altas 85 kglcm?® e
capacidade de recuperagdo de solidos secos (quimicos) também maiores, tornando essas

empresas auto-suficientes em energia elétrica.
1.1 OBJETIVO DO TRABALHO

O objetivo desse trabalho € fazer uma analise exergética do processamento do licor
preto gerado em fabricas de celulose para identificar as eficiéncias exergéticas de cada etapa
do processamento do licor negro, assim como o0 estudo do mecanismo de gerenciamento e
controle ambiental das empresas de celulose e papel. Uma andlise foi realizada através da
composicdo elementar do licor preto estudado, fazendo balanco de massa para os fluxos
decorrentes de cada planta envolvida nesse processo.

O processamento do licor preto estudado nesse trabalho é composto de duas caldeiras
de recuperacao quimica e duas evaporacOes de licor negro de multiplos afeitos com placas. A
metodologia utilizada para esse estudo foi baseada na segunda lei da termodinamica (Kotas,
1985 e Lozano e Valero ,1993). Foi feito também uma anélise da eficiéncia racional seguindo
o0 principio segundo Kotas, (1985) a relacédo entre a variacdo da exergia desejada e 0 consumo

da exergia necessaria ao processo.
1.2 CONTRIBUIC}AO DO TRABALHO

A contribuicdo desse trabalho estda em apresentar através de metodologias, a
otimizacdo energética do processamento do licor preto, e divulgar a importancia do seu
controle no processo, relacionado aos cuidados ambientais, proporcionando assim, condi¢des
cada vez mais otimizadas no contexto energético e ambiental, sendo o licor preto considerado

0 produto de maior importancia em fabricas de celulose.
1.3 DELINEAMENTOS DO TRABALHO

O Capitulo 1 apresenta a introducao, mostrando a importancia do licor preto em uma



fabrica de celulose, o crescimento do setor no cenario nacional e internacional. E ressaltada
também a importancia da viabilidade econémica em seu processamento como combustivel,
trazendo o recurso de auto-suficiéncia energética, tornando o produto final altamente
competitivo.

O Capitulo 2 apresenta uma revisdo bibliografica onde sdo mostrados os nimeros do
cenario atual das empresas do setor, a base florestal como ponto de grande importancia para a
sustentabilidade e sucesso do setor e um histérico do processo de fabricacdo de celulose e
papel. E mostrada também, toda a tecnologia e sua evolucéo na fabricacio de celulose, e o
processamento do licor preto na sua combustio em caldeiras de recuperagdo. E apresentado
também um estudo sobre o gerenciamento e controle ambiental no processamento do licor
preto.

No Capitulo 3 é mostrado todo o processo de formacgdo e processamento do licor
preto assim como a obtencdo da lignina no cozimento da madeira e 0 processamento da polpa
de celulose desde os digestores, processo de depuracao, lavagem e branqueamento.

No processamento do licor preto é mostrado com detalhes o sistema de evaporacao,
caldeira de recuperacdo quimica, assim como as principais caracteristicas e problemas
operacionais.

No Capitulo 4 é mostrado um breve historico da Suzano Papel e Celulose, relatando
os principais niumeros e a composicao das unidades do grupo. E feito uma descricéo detalhada
dos equipamentos que compde o processamento do licor preto e suas particularidades.

No Capitulo 5 é feita uma analise de exergia no processamento do licor preto de
forma a identificar as perdas do processo e analisar as eficiéncias exergéticas utilizando a
metodologia segundo Kotas (1985) de recurso e produto, ou seja, a relacdo entre a variacao da
exergia que se deseja e 0 consumo de exergia necessaria.

No Capitulo 6 é feita uma analise dos resultados obtidos nos calculos das eficiéncias

do conjunto e proposto recomendacdes para trabalhos futuros.



Capitulo 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste Capitulo introduz-se uma apresentacao panoramica do processo de producao de
celulose e papel no Brasil e no mundo. Sdo apresentados 0s principais dados do setor,

processos de obtencdo e fabricacdo da celulose assim como suas caracteristicas.

2.1 O SETOR DE CELULOSE E PAPEL NO BRASIL

Os desafios para o setor no ano de 2008 foram grandes por consequiéncia da crise
financeira internacional no Gltimo trimestre de 2008. Medidas estratégicas foram tomadas
como reducéo de custos a fim de garantir a producéo e vendas.

Segundo a BRACELPA (2009), em 2008 o Brasil subiu do sexto para o quarto lugar
entre os produtores mundiais de celulose, com 12,7 milhdes de toneladas produzidas, e passou
do 12° para 0 11° lugar entre os principais fabricantes de papel do mundo, com a marca de 9,4
milhdes de toneladas. Além disso, registrou aumento de 5% no consumo per capita de papel,
que passou de 44,0 kg/hab para 46 kg/hab.

A Tabela 2.1 mostra a colocacdo dos maiores produtores de celulose e papel em 2008.



Tabela 2.1 - Colocagéo dos maiores produtores de celulose e papel em 2008.

CELULOSE PAPEL

Pais Mil toneladas| |Pais Mil toneladas
1. EUA 51.479 1. EUA 79.952
2. China 21477 2. China 79.800
3. Canada 20.299 3. Japéo 30.617
4. Brasil 12697 4. Alemanha 22.842
5. Suécia 12071 5. Canada 15.756
6. Finlandia 11.720 6. Finldndia 13.126
7. Japéo 10670 7. Suécia 11.663
8. Rlssia 7.430 8. Coréia do Sul |10.610
9. Indonésia 6.435 9. Itdlia 9.481
10. Chile 4.985 10. Franca 9.418
11. India 3.662 11. Brasil 9.409
12. Alemanha 2.902 12. Indonésia 9203
Demais 26.591 Demais 89.035
TOTAL MUNDO | 192 418 TOTAL MUNDO (390912

Fonte: BRACEPA (2009).

A Tabela 2.2 mostra o desempenho do setor de celulose e papel em 2007, 2008 e um

comparativo entre janeiro a agosto entre 2008 e 2009.

Tabela 2.2 - Desempenho do Setor (1000ton)

Producéo 11.997 | 12697 |58 |8.457|8.637 |21
Importacdo 291 | 325 [117 |204 |[225 |103
_Consumo 6484 | 7040 |86 |4762|5373| 12,8

_Consumo Aparente | 5804 | 5982 |31 3.899 | 3.489 |-10,5

Producéo 9010 | 9409 | 44 |6260[6131|-2.1
Importacdo 1126 | 1328 | 17.0(872 |663 [-240
‘Consumo 2006 | 1982 | -12 1366|1294 |-53

_Consumo Aparente | §130 | 8755 77 |5766|5500|-46
Fonte: BRACELPA (2009).

Diante do cenario atual, a Tabela 2.3 mostra os dados referentes aos maiores

produtores de pasta de celulose no Brasil.



Tabela 2.3 - Maiores Produtores de Pasta no Brasil

Aracruz Celulose S A 3.097.000 |3106498 [258 |24,5
Suzano Papel e Celulose 1.516.837 [2120.324 |126 |16,7
Votorantim Celulose e Papel S.A 1.447.004 11500302 (12,1 |11.8

Klabin S.A 1268545 (1496694 |106 |11,8
Celulose Nipo-Brasileira S.A
Cenibra 1.164.400 11568482 |97 91

Internacional Paper do Brasil Ltda |782.225 810.620 6,5
VeracelCelulose As (Stora Enso) 528.206 550.178 44 43

Jari Celulose S A 355.700 390.346 3,0 31
Lwarcel Celulose e Papel
Ltda 215.956 223.011 18 1,8
Rigesa Celulose, Papel e Embs
Ltda 219.374 222 667 1,8 1,8
MNorske Skog Pisa Ltda 181.550 173.808 1,5 1.4

Melhoramentos Papéis Ltda |142.050 130.851 1.2 1.0
Iguacu Celulose, Papel S. A |109.355 112.784 09 109
Orsa Celulose, Papel e Embs SA [101.179 109.624 0,8 |09

Celulose Irani S A 92 459 96.313 08 08
Stora Enso Arapoti Ind de Papel
Ltda 78.703 82 410 0,75 |06
Mobrecel S A - Celulose e Papel 65.305 61.794 0,5 0,5
Primo Tedesco S A 58.562 59 285 0,5 0.5
Subtotal 11.424.410 [12.405.991 |95,2 |97.7
Demais 573.254 290.555 4,8 2,3

Fonte: BRACELPA (2009).

A Tabela 2.4 mostra a evolucdo historica da producéo brasileira de pasta de celulose
utilizando os processos quimicos e semiquimicos de 1989 a 2008, tanto de fibra curta como
fibra longa, mostrando também a variacdao entre os anos de 2008 e 2007 e a evolucdo média
anual entre 2008 a 1989.



Tabela 2.4 - Evolucéo historica da Producgéo Brasileira de Pasta em toneladas

Fibra Longa

Quimica e Semiquimica

Fibra Curta

1989
1990
1991
1992
1993
1994
1995
1996
1997
1968
1999
2000

2002
2003
2004
2005
2006
2007
2008

Branq.

203.151
216.703
224820
239.486
301.090
289.032
261.849
221.520
122410
095.278
B87.465
72328
70.985
88.208
B85.555
96.787
B86.627
80.038
85.784
106.193

MNao Branq.
1.022.860
957.753
087.644
1.022.833
1.056.322
1.074.205
1.149.656
1.123.827
1.159.668
1.151.502
1.317.833
1.349.877
1.367.510
1.420.520
1426311
1.440.799
1.449.701
1.333.154
1.289.058
1.470.164

Soma

1.226.011
1.174.456
1.212.464
1.262.319
1.357.412
1.363.237
1.411.505
1.345347
1.282.078
1.246.780
1.405.208
1422205
1.438.405
1.508.728
1.511.866
1.537.586
1.536.328
1.422.192
1.474.842
1.576.357

Brang.
2.369.582
2.377.540
2.794.642
3.246.655
3.351.528
3.729.049
3.760.118
4.098.038
4.332.950
4.739.250
5.091.948
5.205.451
5.292.351
5.751.391
6.812.205
7311.794
8.011.474
8.009.152
9.555.025

10.045.780

Nao Brang.
348.286
362.602
310414
361.593
301.248
283.985
271319
292.793
289.097
245363
267.577
243814
212620
265.578
286.124
300.622
304.660
351.189
446.419
566.807

2.717.868
2.740.232
3.134.056
3.608.248
3.652.776
4.013.034
4.031.437
4.390.831
4.622.047
4.984.613
5.359.525
5.539.265
5.504.971
6.016.969
7.098.339
7.612.426
8.316.134
9.260.341
10.001.444
10.612.587

3.043.879
3.914.688
4.346.520
4.870.567
5.010.188
5.376.271
5.442.942
5.736.178
5.904.125
6.231.393
6.764.823
6.961.470
6.943.466
7.525.697
8.610.205
9.150.012
9.852.462
10.682.533
11.476.286
12.188.944

Variagdo
2008/2007

Evolucao
Média Anual
2008/1989

Fonte: BRACELPA (2009).

A Tabela 2.5 mostra a balanca comercial do setor de papel e celulose.

-3,36%

1,93%

Tabela 2.5- Balanca Comercial do Setor de Papel e Celulose (US$ Milhdes)

Celulose
.Papel

Celulose
.Papel

Celulose
.Papel

2007

3.024
1.702

232
1.086

2792
616

2008

3.917
1.920

274
1.437

3.643
483

% Jan-Ago **
2008 2009 %
29,5 2.656 2.052 -22,7
12,8 1318 1.080 -18,1
17,9 177 153 -13,6
323 920 680 -26,1
30,5 2479 1.899 -234
-21,6 398 400 0,5

** Dados preliminares
Fonte: BRACELPA (2009).

A Figura 2.1 mostra a evolucdo histérica do saldo comercial do setor a contar da
década de 1990 até 2008.
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Figura 2.1- Evolucéo Historica do Saldo Comercial
Fonte: BRACELPA (2009).

Em 2008, os principais mercados para exportacdo de celulose brasileira foram a
Europa (51,6%), China (17,6%) e América do Norte (20,2%). No segmento de papel, 0s
principais mercados foram América Latina (61%), Europa (14,7%) e América do Norte
(12,3%).

Na Figura 2.2 estdo representadas as regibes para onde foram as exportacdes

Brasileiras de Celulose e Papel em 2008.

Celulose Papel
: . Asia/
Asi ,f China ATl Oceania China
Ocearjla 17.6%  america Amerca 2% sy 27%
9.4% Latina do Norte
1,09
Africa ' 123%
0,1%
Europa América
América 147% Latina
do Norte 61,0%
202%
Europa
>1.6% US$ 1,9 bilhgo
USS 3,9 bilhdes

Figura 2.2 - Exportacdes Brasileiras de Celulose e Papel por Regido
Fonte: BRACELPA (2009).

O setor brasileiro de celulose e papel é composto por 220 empresas localizadas em 450

municipios, em 17 estados, sendo que 35 dessas empresas sdo exportadoras habituais.



O setor é altamente globalizado, demandante de capital intensivo e de longo prazo na
maturacao de seus investimentos.
Os produtos de celulose e papel brasileiros séo fabricados, exclusivamente a partir de

madeira de florestas plantadas, a exemplo do Eucalipto e Pinus.

Tabela 2.6 - Dados socioecondmicos - 2008

N° Empresas 220
Localizacdo 17 estados e 450 municipios
Area Plantada 1,7 milh&o de hectares
Eucalipto: 75%
Pinus: 24%
Demais: 1%
Area de florestas nativas preservadas 2,8 milhdes de hectares
Saldo Comercial US$ 2,9 bilhdes
Participagdo no PI1B 1,2%
4° Celulose de todos os tipos
Ranking Mundial 1° Celulose de fibra curta
11° Papel

Fonte: BRACELPA (2009).

2.2 BASE FLORESTAL

A base florestal no Brasil é de 1,7 milhdo de hectares com plantio de pinus e eucalipto.
As empresas no setor recuperam e preservam cerca de 2,6 milhdes de hectares de recursos
florestais, que abrangem a totalidade das areas de preservacdo permanente e de reserva legal
excedendo o disposto pela legislagdo ambiental brasileira.

Dentro desse cenario crescente, o fomento florestal vem cada vez mais ganhando
espaco e importancia nos empreendimentos. Devido a isso, as empresas do setor oferecem aos
pequenos e médios produtores rurais, oportunidade de plantar florestas em conjunto com
outras atividades.

Ha certa discussdo sobre o plantio do eucalipto que diz respeito a disponibilidade de
agua. Devido a seu crescimento vertiginoso, o consumo de agua pela planta é acentuado. Dai
consolidou-se a fama de que o eucalipto seca o solo.

Segundo (Bertola SBS, 2006), comparacdes feitas entre especies de eucalipto com
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espécies florestais mostram que o plantio de eucalipto no Brasil, consome a mesma
quantidade de agua que as florestas nativas. Sua maior eficiéncia no aproveitamento da dgua
garante uma maior produtividade quando comparado a outras culturas agricolas (com 1 litro
de agua produz-se 2,9 gramas de madeira de eucalipto, 0,9 grama de grdos de trigo e 0,5
grama de gréos de feijao).

As raizes do eucalipto ndo ultrapassam 2,5 metros de profundidade e, portanto ndo
alcancam os lengois freaticos que quase sempre sdo localizados em profundidades bem
maiores. A maior parte da agua absorvida durante o crescimento é proveniente da camada

superficial do solo, alimentado pelas chuvas. (Fonte: SBS, 2005 apud Suzano, 2007)

Tabela 2.7 - Comparacdo de outras culturas agricolas (consumo de agua/ano)

Floresta de eucalipto 900mm/ano
Mata atlantica 1200mm/ano
Floresta amazénica 1500mm/ano

Fonte: (SBS, 2005 apud Suzano, 2007).

Tabela 2.8 - Quantidade de matéria por litro de &gua consumido

Eucalipto 0,0029kg/I
Cana de acucar 0,0018kg/I
Milho 0,00108kg/I
Feijdo 0,0005kg/I

Fonte: (SBS, 2005 apud Suzano, 2007).

Devido ao grande crescimento do cultivo tem-se uma consideravel contribui¢cdo na
remocdo de CO, da atmosfera para a reducdo do efeito estufa, assim melhorando o micro
clima local como também protegendo os solos contra processos erosivos, conferindo—lhe
caracteristicas de permeabilidade, aumentando a taxa de infiltracdo das aguas pluviais e
portando regularizando o regime hidroldgico nas areas plantadas (Nipo-Brasileira S.A apud
BRACELPA, 2009).

No caso de florestas plantadas, 0 manejo sustentavel considera ndo somente a area
reflorestada, mas inclui também as reservas naturais e as areas de preservacao permanente, de
forma a garantir a sobrevivéncia da flora, fauna, e da protecdo das nascentes e demais
recursos abioticos.

Os principais processos de certificacdo florestal em vigor no Brasil sdo o Cerflor, o
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FSC, a ISO 14001 e o PEFC. O Cerflor e 0 FSC visam promover o manejo florestal
sustentavel dos recursos florestais. A 1ISO 14001, esta relacionada no cumprimento de normas

de gestdo ambiental do processo produtivo (SBS, 2005)

2.3 HISTORICO

O papel foi inventado na China no ano de 105 D.C, por Ts’ ai Lum, ministro da corte,
sendo utilizada como matéria-prima fibras de amoreira, cana de bambu, rami, redes de pesca e
roupas velhas. Para auxiliar no desfibramento era utilizada cal e feito o cozimento. Apds esse
processo as fibras eram batidas e amassadas, colocadas num tanque e misturadas com agua
para formar uma suspensdo. Uma peneira era imersa no tanque, deixando-se escorrer a agua
para a tela para se formar a folha que era removida, prensada e colocada para secar. Era o
inicio do processo de fabricagdo meramente artesanal, os Chineses e posteriormente 0s
Arabes, detiveram o segredo da fabricacio por varios séculos.

Deu-se entdo o grande desenvolvimento da fabricacdo do papel apds a introducdo do
processo na Europa. Ali se estabeleceu os primeiros moinhos na fabricagdo de papel. Com a
invencdo da imprensa e posteriormente com a revolugdo industrial, aumentou
significativamente o consumo de papel e com isso surgiram as primeiras pesquisas, visando a
obtencdo de fibras a partir do caule da madeira (Philipp,1988 apud BRACELPA,2007).

Em 1884, Friedrich G. Keller utilizou pasta de fibras de madeira pelo processo de
desfibramento, sendo que mais tarde percebeu-se que a pasta era composta por fibras de
celulose impregnadas por outras substancias da madeira (lignina).

Diante das dificuldades para fazer a separacao das fibras de celulose da lignina, foram
sendo descobertos varios processos como:

e Processo de pasta mecéanica
e Processo com soda

e Processo sulfito

e Processo sulfato (Kraft)

Esses processos deram um grande impulso para surgimento de novas tecnologias na
fabricacdo de papel. Maquinas correndo a velocidades de 1200m por minuto, o uso de fibra
curta de eucalipto e a nova maquina Vertform que revolucionou o segmento de fabricacédo
(BRACELPA, 2007).
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2.4 MATERIAS PRIMAS PARA OBTENCAO DE CELULOSE

2.4.1 Matérias-Primas Fibrosas

A Maioria das fibras que sdo utilizadas na fabricacdo de pastas celulosicas e papel
pertence ao reino vegetal. Atualmente as de maior importancia econémica sdo as fibras de
madeira que sdo conhecidas por folhosas porosas duras ou hardwood ou resinosas (nao
porosas moles ou softwood). Sendo a maior parte das fibras provenientes do tronco das
arvores, que também podem vir das folhas como o caso do sisal, e dos frutos como o algodé&o.
Para fins especiais sdo ainda utilizadas de forma isolada ou em conjunto com as de origem

vegetal, fibras de origem mineral, animal e sintética.
2.4.2 Madeira

No Brasil a madeira utilizada como matéria- prima para a producédo de pasta celulésica
provém principalmente de varias espécies arboreas de eucalipto e pinus.

Essas espécies tiveram inicio no Brasil neste século com a diminui¢do dos
povoamentos das espécies nativas, mas foi somente apos a lei do incentivo fiscal em 1966 que
impulsionou o reflorestamento dessas espécies.

A escolha por essas espécies foi baseada principalmente devido a seu réapido
crescimento que atingiam cerca de trés a quatro vezes mais do que em seus paises de origem.

As primeiras espécies de eucalipto (Eucalypytus) introduzidas no Brasil se deram a
aproximadamente 150 anos atras. Porém seu cultivo intensivo se deu no estado de S&o Paulo a
partir de 1904 para suprir a necessidade de lenha da antiga Companhia Paulista de Estrada de
Ferro. A introducdo de Pinus de procedéncia européia iniciou-se em 1936 atravées do Servigo
Florestal do estado de Sdo Paulo. Em 1947 foram importadas as primeiras sementes de Pinus
elliotti dos EUA. Devido aos grandes resultados deu-se entdo um grande reflorestamento
(BRACELPA, 2009).

2.4.3 Composi¢do Quimica
Os materiais lignocelulésicos sdo compostos basicamente por celulose, hemicelulose,

lignina e constituicdes menores.

A celulose, principal componente da parte celular da fibra, € um polissacarideo linear,
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constituido por um dnico tipo de unidade de agUcar.

As hemiceluloses também sdo polissacarideos que diferem da celulose por serem
constituidas por varios tipos de unidade de acucar e também serem polimeros ramificados de
cadeia curta.

A lignina é polimero amorfo, de composi¢fes quimicas complexa, que confere firmeza
e rigidez ao conjunto de celulose (IPT/SENAI, 1988).

Os constituintes menores incluem compostos organicos de diversas fungdes quimicas
e, em quantidade menor, compostos inorganicos. Os constituintes menores solUveis em
solventes organicos, agua, ou ainda em ambos, sdo normalmente denominados extrativos.

Na Tabela 2.9 apresenta-se a composi¢ao quimica aproximada das madeiras

Tabela 2.9 - Composi¢do Quimica Aproximada das Madeiras

Componente Presenca (%)
Celulose ~50
Hemicelulose ~20

Lignina 15a35
Constituintes Menores Até ~10

Fonte: (IPT/SENAI, 1988).

Dessas composi¢des, a que sera estudada é a lignina, pois é de carater principal para o
presente trabalho.

A lignina é uma substancia quimica que confere rigidez a parede da célula e nas partes
da madeira. Age como um agente permanente de acao entre as células, gerando uma estrutura
resistente ao impacto, compresséo e dobra.

As principais propriedades da lignina séo:

e Amorfa: sem cristalinidade

e Cor varivel: de esbranquicada até marrom

e Insolavel: ndo ha degradacdo para um peso molecular mais baixo
Algumas de suas ligacdes séo hidrolizaveis por NaOH e NaHS
Oxidavel por Cl,, CIO,, NaOCI, H,0,, O,, O3



14

2.5 SEPARACAO DA CELULOSE

2.5.1 Processo de polpacgéo

Sendo a madeira a matéria- prima principal na obtencdo de celulose, portanto, sua
formacéo é composta de fibras em maultiplas camadas ligadas entre si por forcas interfibrilares
e pela lignina que age como ligante. Portanto para se fazer essa separacdo dessas fibras é
necessario despender certa quantidade de energia.

Diante disso pode-se definir o processo de polpagdo como sendo o processo de
separacdo das fibras da madeira utilizando energia quimica e/ ou mecanica. Os diversos
processos de polpacdo podem ser classificados de acordo com seus rendimentos em polpa ou

pH utilizado.
2.5.2 Polpacéo de Alto Rendimento e semi-Quimica

Até pouco tempo no Brasil os processos de alto rendimento restringiam-se ao
mecanico e quimitermomecénico de pedra, cujas pastas destinam-se quase que
exclusivamente a confeccdo de papel imprensa.

Como principais processos de obtencdo de pastas mecéanicas sdo:

e Pasta mecanica de pasta

e Pasta mecanica de desfibrador pressurizado de pedra
e Pasta quimimecanica de pedra

e Pasta mecanica de desfibrador de disco

e Pasta quimimecanica de desfibrador de disco

O processo de fabricacdo de pastas semiquimicas se da em dois estagios. No primeiro
0s cavacos sdo tratados quimicamente de modo a remover parcialmente as hemiceluloses e a
lignina. Ja no segundo estagio os cavacos ligeiramente amolecidos sdo submetidos a um
tratamento mecanico para a separacao das fibras.

Os principais processos semiquimicos séo:

e Soda a frio: Desfibramento sob pressdo atmosférica de cavacos tratados com licor de

hidroxido de sodio apresentando rendimento em torno de 60 a 85%

e Sulfito Neutro: nos cavacos sdo aquecidos com vapor a pressao atmosférica, sulfito e
carbonato de calcio a um pH entre 8 e 9 e cozidos em fase vapor a temperatura entre

160 e 180°C por 15 a 60 minutos e apresenta rendimento entre 65 e 85%.
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e Soda a quente: Residuos agricolas sdo aquecidos com vapor a pressdo atmosférica
impregnados com hidréxido de sddio de 8 & 10% e cozidos em fase vapor a
temperaturas entre 160 e 180°C por 15 minutos ou mais, apresentando rendimento
entre 54 e 60%

2.5.3 Polpacéo Quimica:

Os principais processos de polpagdo quimica s&o:
e Polpacgdo quimica alcalina
e Processo Kraft ou sulfato
e Polpacdo quimica com sulfitos Processo sulfito com base calcio
e Processo sulfito com base sddio
e Processo sulfito com base magnésio

e Processo sulfito multiestagio

2.6 PROCESSO KRAFT OU SULFATO

2.6.1 Introducéo

Dentro da histdria, o cozimento alcalino iniciou em 1854, através do processo soda.
Em 1884, foi patenteado o processo Kraft que nada mais € do que a modificacdo do processo
soda, utilizado comercialmente pela primeira vez em 1885 na Suécia, tomando impulso a
partir de 1930 predominando no mercado até hoje. A palavra “Kraft” ¢ de origem sueca e
alema que significa “for¢a” (resisténcia). (Douglas Reeve, 1996 apud CRQ, 2009).

O ent&o processo Kraft, consiste em atuar sobre a madeira na forma de cavacos com a
combinacdo de dois reagentes quimicos, hidroxido de sodio (NaOH) e sulfeto de sodio
(Na,S), obtendo como resultado a dissolugéo da lignina e a liberac&o das fibras. Essas fibras
liberadas constituem a “celulose” marrom ou massa marrom.

Esse processo pode ser exemplificado simplesmente através da equacgdo abaixo:

Madeira (fibras + ligninas) +reagentes quimicos = “celulose” +lignina soltvel

Usando a terminologia da industria atual seria:

Madeira + licor branco (NaOH + Na,S) = “celulose”+ licor preto
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Na Figura 2.3 esta demonstrado o processo Kraft de uma forma completa, iniciando
pelo cavaco de madeira, cozimento nos digestores, lavagem da polpa onde € extraido o licor
negro e enviado para ao processamento na evaporacdo, seu processamento na caldeira de
recuperacdo como combustivel, recuperacdo dos produtos quimicos na forma de fundido
(Smelt), caustificacdo onde se obtém novamente o licor de cozimento (Hidréxido de sodio e
Sulfeto de sadio).

Cavacos Celulose apds cozmento  Polpa lavada Celulose branqueada

W — v
' Jo | ®

Cozimento Lavagem Licor negro para evaporacao

| Caustifi cagao
—— /K‘\

Caldeira de
recuperagao
e {‘\
Forno de cal

Figura 2.3 - Fluxograma completo do processo Kraft.
Fonte: Morkfienski,2005

No processo de obtencdo de celulose se obtéem um subproduto que denominamos
como “licor negro” ou “licor preto” que no qual contém a parte da madeira dissolvida
(lignina), combinada com o0s reagentes quimicos utilizados no inicio do processo de
cozimento. Por razOes ambientais e econdmicas é absolutamente necessario seu
reaproveitamento no processo que € denominado como “recuperagao de produtos quimicos”.

A grande importéncia do licor negro nesse processo € seu uso como fonte de energia
(combustivel) em caldeiras de recuperacdo, que funcionam como um reator, e na sua

combustdo, gera calor para geracdo de vapor e assim recuperando em forma de cinza fundida
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chamado de smelt, que contém principalmente e o carbonato de sodio e sulfeto de sodio sendo
estes 0s produtos quimicos utilizados no processo de cozimento da madeira.
O processo Kraft tem como principal vantagem a recuperacao dos produtos quimicos
adicionados a ele. Por outro lado, as desvantagens desse processo sao:
e Alto custo de implantacdo.
e Odor dos gases oriundos do processo.
e Baixa alvura apds cozimento relacionado a outros processos como sulfito, por
exemplo.
e Baixo rendimento de 40 a 50%
e Alto custo no branqueamento.
Apds a lavagem da massa marrom, ocorrem as etapas de pré-branqueamento e
branqueamento, onde se faz uso de insumos como oxigénio, ozoénio, peroxido de hidrogénio e

dioxido de cloro para que se possa obter finalmente, a celulose branqueada.

2.6.2 Cozimento

Licor branco € a solugdo contendo produtos quimicos ativos de cozimento como o
hidréxido de sddio (NaOH) e sulfeto de sddio (NayS).

2.6.3 Digestores

Digestores séo reatores onde sdo cozidos os cavacos de madeira para a obtencdo da
polpa de celulose, e sdo divididos digestores continuos e descontinuos, sendo que 0s

descontinuos podem ter aquecimento direto ou indireto.

2.6.4 Digestores descontinuos

Os digestores descontinuos o cozimento é feito por bateladas, sendo dividido nas
seguintes etapas:
e A alimentacdo com cavacos € pela parte superior do digestor
e Alimentacdo com licor
e Aquecimento
e Alivio de gases

e Descarga em blow-tank
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O sistema de aquecimento pode ser dividido em direto e indireto:
No sistema direto a utilizagdo do vapor é aplicado no fundo do digestor conforme

mostrado na Figura 2.4

Degasagem

o

=—% Vapor

Descarga

Figura 2.4 - Digestor descontinuo de aquecimento direto.
Fonte: Morkfienski, 2005.

O indireto consiste na retirada do licor do digestor aquecendo-o0 em um trocador de

calor e devolvendo-o ao digestor conforme demonstrado na Figura 2.5:

Gases de alivio ==

a T
Penei 3
@
(: eneira % :
i)
.
I
2
=
Vapor T

Descarga ”

Figura 2.5 - Digestor descontinuo de aquecimento indireto
Fonte: Morkfienski, 2005
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A homogeneizacdo pode ocorrer com ou sem circulagdo forcada. Com a circulagdo
forcada o licor é retirado por succdo, normalmente pelo ponto médio do digestor, e devolvido
ao sistema pelo ponto superior e inferior do digestor. Quando o aguecimento é indireto, o licor

passa atraves do trocador de calor durante a circulacdo demonstrado na Figura 2.6.

Gases de alivio =&

[N

Trocador ||
de calor

Vapor
Descarga

Figura 2.6 - Digestor descontinuo com circulacédo forcada
Fonte: Morkfienski, 2005

No digestor sem a circulacdo forcada, a circulacdo do licor ocorre somente por
conveccao natural. A circulacdo forcada apresenta como grande vantagem a uniformidade, o

que confere qualidade ao produto demonstrado na Figura 2.7.

Degasagem

==% Vapor

Circula¢do do licor
por convecgdo

Figura 2.7 - Digestor descontinuo sem circulagéo forgada.
Fonte: Morkfienski, 2005.
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2.6.5 Digestores Continuos

Nos digestores continuos, 0s cavacos sdo introduzidos ininterruptamente atraves de
valvulas especiais, sendo os produtos descarregados simultaneamente e ha mesma proporcao.
Os digestores cilindricos verticais sdo 0s mais predominantes no mercado.

Dentro do processo de cozimento em digestores continuos, ha muitas etapas no qual
ndo serdo aqui detalhadas nesse trabalho, devido ao foco principal ser a obtencdo do licor
negro para processo.

Ap0s o cozimento no digestor, o licor negro é extraido com a temperatura aproximada
de 160 a 170°C passando pelos ciclones de expansdo demonstrado na Figura 2.8, nessa
expansdo se obtém vapor para varias aplicacfes no processo como: vaso de impregnacdo com

vapor, silo com vaporizacao, geracdo de 4gua aquecida, etc.

T Vapor

Licor Negro

Licor para Evaporagdo

Figura 2.8 - Ciclone de expansao
Fonte: Morkfienski, 2005.

Ap0s o ciclone, o licor negro vai para a evaporacao ja com aproximadamente 16% de
solidos e temperatura inferior a 100°C.

2.6.6 VVariaveis do Processo

As variaveis de processo associadas a madeira como: tipo, espécie, idade,
uniformidade e dimensdes do cavaco sdo determinantes no custo e qualidade da pasta
(Alkaline Pulping- volume 5 CPPA-Techical Section, Montreal, 1989). Sendo a fibra oriunda
da madeira, além de proporcionar caracteristicas desejadas ao papel, é facilmente renovavel e
sua exploracao é economicamente viavel (Philipp, 1988)

A idade da madeira é determinada através da curva de crescimento da arvore
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estabelecendo a idade ideal para corte de uma determinada espécie.

A uniformidade é fundamental para se obter uma estabilidade no processo mantendo
assim uma densidade bésica a caracteristica das fibras e as caracteristicas da madeira.

As dimensdes do cavaco tém uma influéncia importante no processo, sendo assim, 0s
cavacos de tamanho maiores possuem mais dificuldade de impregnacdo, portanto, menos
favoraveis ao cozimento. Cavacos menores cozinham muito rapidamente promovendo a
degradacéo da celulose.

As principais desvantagens de dimensdes nao apropriadas dos cavacos sao:

e Polpacdo ndo uniforme

e Aumento do teor de rejeitos

e Diminuicdo do rendimento depurado
e Pasta de baixa qualidade

e Aumento do custo de producéo

A madeira é descascada e picada em equipamentos denominados picadores, que apos
picada é separada atraves de peneiras, onde é selecionado em tamanho ideal para o processo.
A casca e os finos rejeitados no peneiramento sdo utilizados como energia (combustivel) na

caldeira de biomassa.

2.6.7 Processo de cozimento no digestor

O processo de cozimento no digestor é dividido em cinco fases que sdo:
e Impregnacao
e Aguecimento
e Cozimento
e Lavagem
e Resfriamento
A impregnacdo: Destina-se a impregnar 0s cavacos com licor a temperatura que varia
entre 120 a 130°C aproximadamente, sendo um estagio de grande importancia para a
uniformidade do cozimento, qualidade e reducdo de rejeito.
Aqguecimento: Nesta zona a temperatura € aumentada pelo sistema de circulagdo
forcada do licor através do trocador de calor até atingir a temperatura de cozimento.
Cozimento: Nesta etapa, a temperatura de cozimento € de aproximadamente 165 a
175°C, onde permanece um tempo suficiente para que se completem as reagdes de

deslignificacéo.
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Lavagem: Inicia com a remogdo do licor negro concentrado através do licor diluido
de lavagem (aproximadamente a 135°C) introduzida pela base como &gua de resfriamento. O
licor negro é extraido através de peneiras e enviado para a recuperacdo e o vapor liberado é
utilizado na impregnacao dos cavacos.

Resfriamento: Ocorre no fundo do digestor onde é injetado licor diluido (agua/licor)
de resfriamento ou lavagem, originado das etapas posteriores do processo com temperatura
entre 60 a 80°C.

Os cavacos ja cozidos, resfriados e diluidos sdo descarregados uniformemente do
digestor.

O processo pode ser mais bem visualizado em suas fases conforme Figura 2.9.

Alimentacdo de cavaco @ IEgRTgan

Licor alimentador @ Aquecimento
Licor branco @ R
R e 8 P R ozimento
| T TRIRTES

:Tm“r Trocador  (3) Lavagem
il [] de calor
I .
U_”_.l]ul;' ® Resfriamento
Trocador {Hli Z
de calor :l:'
I
S
Ik
L :: Ciclone de
I expansdo
@ i

— [ S

Unidade de descarga

Aqua (licor) de lavagem

]

Figura 2.9 - Etapas de cozimento
Fonte: Morkfienski, 2005.

2.7 PROCESSAMENTO DA PASTA CELULOSICA

2.7.1 Lavagem e depuracéo

A massa proveniente da polpacdo é lancada no tanque de descarga e consiste
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basicamente em uma suspensdo de fibras no licor de cozimento. Nesta suspensdo, ha uma
concentracdo de substancia seca da madeira utilizada, e o restante se encontra dissolvido no
licor.

A operacdo de lavagem da massa consiste em fazer a separacdo do liquido das fibras
com 0s seguintes objetivos:

e Remover o licor residual que poderia contaminar a pasta nas etapas subseqlientes do
processo

e Recuperar 0 maximo de reagentes quimicos com uma diluicdo minima

e Recuperar os constituintes da madeira dissolvidos no licor para utiliza-los como
combustivel.

No processo de lavagem a dgua adicionada deve ser 0 minimo possivel, uma vez que o
filtrado final deve ser evaporado e queimado na caldeira de recuperacdo para a recuperagdo
dos sais de sodio. Portanto se houver excesso de agua acarretara em maior consumo de
energia para evaporar e por outro lado, se ndo tiver uma lavagem eficiente havera uma
excessiva perda de licor negro impregnado na celulose afetando o balanco térmico e quimico
do setor de recuperacdo, aléem de exigir maior consumo de quimicos no alvejamento.

Atualmente as técnicas de lavagem sdo baseadas na necessidade do fechamento do

circuito para minimizar encargos e problemas com o tratamento de efluentes.

2.7.2 Brangueamento

O brangqueamento pode ser definido como um tratamento fisico quimico que tem por
objetivo melhorar as propriedades da pasta celuldsica a ele submetida. Algumas propriedades
relacionadas com esse processo sdo: alvura, limpeza e pureza quimica.

O branqueamento da pasta quimica, em que a maior parte da lignina foi removida no
processo de lavagem, deve ser removido derivados da lignina ainda remanescentes da pasta.
Apo6s essa deslignificagdo suplementar, denominada também de pré-branqueamento, sdo
aplicados reagentes que modificam quimicamente as substancias coloridas, descorando-as.

Na Figura 2.10 é mostrado um fluxograma completo do processo de obtencdo de

celulose e papel
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Figura 2.10 - Fluxograma geral do processo de obtencéo de celulose e papel.

2.8 ANALISE AMBIENTAL DO LICOR NEGRO E SUA IMPORTANCIA
NO PROCESSO DE FABRICACAO DE CELULOSE.

Nesta analise serdo mostrados 0s principais pontos de controle no processamento do
licor negro em fabricas de celulose, impactos e importancia na viabilidade econémica do
setor.

O seguimento de Celulose e Papel por muitos anos foi notabilizado pelo impacto
ambiental advindo de seus processos de fabricagéo.

Um exemplo do potencial de impacto com licor negro ocorreu em 29 de Margo de 2003 com
0 rompimento de uma das barragens de contencdo de rejeitos da industria de Papel
Cataguazes, vindo a contaminar o Corrego Cagado, no Estado de Minas Gerais.

Segundo laudo da FEEMA-(Fundacéo Estadual de Engenharia e Meio Ambiente/RJ),
foram derramados 1,4 milhdes de m°de efluente industrial identificado como “lignina”,
subproduto proveniente do processo de lixiviagdo, ou seja, do trituramento e cozimento da
madeira com soda caustica, sendo sua caracteristica predominante um produto altamente
alcalino e rico em matéria organica.

As empresas de celulose ao longo dos anos foram mudando sua postura em relacéo ao
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meio ambiente por consequéncia de pressdes das comunidades, legislagéo e principalmente
por viabilidade econdémica quando se trata de reaproveitamento do Licor Negro.

2.8.1 Licor Negro do Processo Kraft

A composicdo quimica do licor negro é de particular interesse devido aos adversos
impactos ambientais que podem causar no controle biologico nas estacdes de tratamento de
efluentes e o potencial impacto em caso de derrames na vida aquatica e nas emissdes no
processo de combustdo como TRS (Teor de Enxofre Reduzido) e poluentes atmosféricos.

Segundo a EPA (1997) Agéncia de Protecdo Ambiental dos Estados Unidos, que
mantém um banco de dados através da (ERNS) Emergency Response Notification System no
periodo de Janeiro de 1988 a Marco de 1993, ndo consta relatos de impactos ambientais
causados por tanques Spill (tanques de recuperacao).

Atualmente as grandes empresas do setor de celulose atualmente sdo monitoradas e
fiscalizadas por 6rgdo ambientais. Diante desse controle sdo adotados diques de contencdo
para os tanques de armazenamento dos produtos que sdo utilizados no processo de fabricacéo
como o licor verde, licor branco dentre outros o “Licor Negro”, sendo o principal produto
processado nas fabricas de celulose no qual € fonte desse estudo.

Como controles de derrames sao monitorados todas as principais canaletas de fluxo de
efluentes do processo. Esses controles sdo feitos atraves da condutividade que quando indica
valores acima do permitido, acionam 0s mecanismos para que as comportas se fechem e
aquele efluente da canaleta seja recuperado para os tanques spill sem que essa contaminagéo
chegue ao ETE (Estacdo de Tratamento de Efluentes). Esse contetdo recuperado no spill €
reprocessado sem perdas para 0 processo.

A Tabela 2.10 mostra as principais causas de acidentes com derrames de licor de

cozimento.

Tabela 2.10 - Principais causas de acidentes com derrames de licor de cozimento

Principais causas %

Falhas Mecénicas 45%
Erro Humano 20%
Trasbordo de Tanque 16%
Deliberacéo 4%
Desconhecimento 13%

Fonte: ERNS apud EPA, (1997).
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O processo de recuperacdo quimica € fundamental nas fabricas modernas de celulose,
pois permite o aproveitamento dos produtos quimicos utilizados no cozimento da madeira,
onde viabiliza o custo e a0 mesmo tempo sustentabilizando ambientalmente o processo.

O Licor Negro é um subproduto oriundo do cozimento da madeira para gerar a polpa
de celulose, contendo parte orgénica (lignina) e inorganica Sulfato de Sodio utilizado no
cozimento.

O licor Negro é processado e preparado para ser queimado como combustivel nas
caldeiras de recuperacdo que funcionam como um reator quimico para a recuperacdo dos
inorganicos e em sua combustdo gera vapor superaquecido para o processo que é utilizado na
geracgdo de energia elétrica.

Atualmente as caldeiras de recuperacdo estdo sendo fabricadas para operar com
pressdes mais altas 85 kg/cm? e capacidade de recuperacéo de solidos secos também maiores.
Sendo o preco do vapor gerado pelas caldeiras de recuperacdo quimica baixo, proporciona-se
uma viabilidade econdmica cada vez maior para as empresas de grande porte, tornando-as
auto-suficientes em energia elétrica, e com um custo no produto final (celulose) altamente
competitivo.

Na Figura 2.11 é mostrada a evolucdo da matriz energética das industrias de Papel e
Celulose de 1970 a 2008. Em 2008 devido ao grande investimento no setor e disponibilidade

de novas tecnologias, 66% da matriz energética é composta pelo Licor Negro.

100% — _— — wmm mm =
80% —

60% —

40%

20%

0%

1970 1978 1985 1995 2008
M Licor Preto * M Biomassa = Oleo Combustivel Gas Natural

Figura 2.11 - Evolugdo da Matriz Energética
Fonte: BRACELPA (2009).
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2.8.2 Sistema de controle de derrames e planejamento em paradas programadas.

Com a competitividade do setor e as exigéncias de sustentabilidade ambiental, € de
vital importancia que se tenha um controle eficiente no planejamento operacional para que se
possa parar uma fabrica de papel e celulose sem perdas na producdo e muito menos com
acidentes ambientais.

Numa fabrica de celulose, todo o processo € integrado, pois cada planta depende da
outra para seu desempenho, sendo que o produto de uma, serve como matéria-prima ou
energia para outra. Sendo assim, numa parada, deve-se planejar eficientemente as sequiencias
de parada de cada planta, afim de que os estoques dos produtos consumidos e gerados possam
ser armazenados de forma a ndo transbordar e nem faltar para o reinicio da fabrica.

Neste processo de parada, € 0 momento mais suscetivel para acidentes ambientais. O
controle durante as drenagens dos tanques que serédo liberados para manutencao deve ser feito
com acompanhamento intensivo para a neutralizagdo de pH e cor caso haja alteragdo no
padrdo maximo de aceitacdo, sendo oriundo dos enxagies dos tanques, digestores e caldeiras
ja esvaziados pelo controle de planejamento operacional ja comentado acima.

Nas empresas onde 0 ETE (estacdo de tratamento de efluentes) é aerdbico, tem-se uma
lagoa especifica para a contencéo do efluente contaminado, sendo normalmente chamada de
“lagoa de emergéncia”. Essa lagoa é geralmente de grande dimensdo e tem o objetivo de
proteger 0 meio ambiente caso haja um descontrole de qualidade na entrada da ETE onde o
efluente contaminado armazenado é tratado quimicamente até que esteja dentro das condicdes
de qualidade permitidas no tratamento. E importante ressaltar que a lagoa de emergéncia

numa fabrica de celulose e papel é extremamente importante para a seguranca ambiental.

2.8.3 Sistema de tratamento de efluentes na Suzano Papel e Celulose

A ETE na Suzano de Papel e Celulose é aerébico e tem a capacidade de tratar 5.000
m?® por hora.

O tratamento é composto por dois tratamentos sendo tratamento primario e secundario.

O tratamento primario é responsavel pela remocdo dos sélidos contido no efluente
através de decantagédo, engrossamento e prensagem.

A Figura 2.12 mostra um decantador onde é feito a sedimentacéo para a remogéo dos

solidos.
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Figura 2.12 - Decantador.
Fonte: Suzano, (2006).
O tratamento secundario é composto pelas lagoas de homogeneizacdo, aeracdo e

polimento onde recebe todo o tratamento bioldgico necessario.

Na Figura 2.13 é mostrado o conjunto de lagoas do tratamento secundario.

Figura 2.13 - Conjunto de lagoas do tratamento secundario.
Fonte: Suzano, (2006).

Na Figura 2.14 é mostrada a lagoa de emergéncia instalada na entrada do tratamento
bioldgico e para onde o efluente é desviado todas as vezes que alguma variavel estd em
desacordo com o tratamento, (pH, Cor ou Sélidos). Essas variaveis impactam diretamente no
DBO (Demanda Bioguimica de Oxigénio) que é a principal variavel controlada na saida do
tratamento de efluentes Esta lagoa tem a capacidade para conter até 8,0 horas na vazdo

maxima da fabrica, isto é, tempo suficiente para solucdo do problema que tenha provocado o



desvio.

Figura 2.14 - Lagoa de Emergéncia.
Fonte: Suzano, (2006).
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Capitulo 3

PROCESSO DE FORMACAO E PROCESSAMENTO DO
LICOR NEGRO E SUA COMBUSTAO NAS CALDEIRAS DE
RECUPERACAO.

3.1 PROCESSO DE FORMACAO DO LICOR NEGRO

Neste Capitulo é mostrada a formacgéo, as caracteristicas e a importancia do licor negro

em fabricas de papel e celulose.
3.1.1 Lignina

A lignina é um dos principais constituintes da madeira. Sua funcdo biologica €
proteger da oxidacao e da acdo de microorganismos.

As ligninas estdo presentes em muitas espécies que variam de 15 a 36% de acordo
com a espécie vegetal e ndo possuem a mesma estrutura quimica em todas elas. Portanto a
lignina ndo deve ser considerada como uma substancia quimica definida, mas sim, como uma
classe de materiais correlatos constituida de carbono, hidrogénio e oxigénio o que faz dela
uma importante fonte desses elementos.

Nos diversos usos que se faz da madeira ndo € necessario a separacdo dos seus
componentes basicos (celulose, polioses e lignina), com excecdo das industrias de papel onde
é necessaria a retirada da lignina.

Muitas toneladas de madeiras séo processadas a cada ano para a fabricacéo de celulose
e papel, sendo que, a maior parte da lignina obtida é perdida ou queimada. Apenas uma

pequena parte dessa € transformada em produtos quimicos Uteis de importancia comercial em
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diversos campos de aplicacdo como dispersantes, umectantes, colas, adesivos, sequestrantes e
outros (Crawford,1981).

A pasta celuldsica obtida pela deslignificacdo da madeira € a maior fonte de lignina
disponivel. Essas pastas celuldsicas possuem cor caracteristica da lignina variando de amarelo
claro a marrom escuro dependendo do processo de extragdo. Essa cor é de dificil remocao
através dos tratamentos convencionais, e torna a dgua antiestética para o consumo além de
diminuir sua atividade fotossintética. Além disso, o papel é valorizado comercialmente pela
sua alvura, entdo, na etapa de branqueamento, a pasta sofre ataques quimicos e lavagens para
branquear a pasta. Atualmente, devido a grande preocupacdo ambiental e a forma com que
esse efluente € tratado, os processos de oxidacdo baseados em reagentes seguros ao ambiente
como o peréxido de hidrogénio, oxigénio e ozbnio, sdo de grande importancia para o
aprimoramento dos processos de destruicdo oxidativa dos residuos da lignina. As pesquisas
nesta area tém visado o desenvolvimento de técnicas para combinar a melhoria da qualidade

do produto com a diminuigéo da carga poluidora.

3.1.2 Processo de Formacéo

Aproximadamente 12,7 Milhdes de toneladas de celulose Kraft sdo produzidas
anualmente no Brasil. Esta polpa resulta no cozimento prolongado de cavacos de madeira
com sulfeto de sédio e hidroxido de sédio, a 160°C, portanto, contém restos de lignina e
outros produtos de reacdo que lhe ddo uma tonalidade amarronzada. Por isso ela ndo pode ser
utilizada de imediato na producgéo de papeis mais nobres, ou seja, de maior alvura. Para tanto,
ela precisa passar por tratamentos quimicos de branqueamento que paulatinamente vao
degradando a lignina residual e outros produtos.

Até a década passada os agentes alvejantes eram constituidos fundamentalmente por
cloro, hipoclorito e didxido de cloro, nos quais sdo muito eficientes, mas que infelizmente,
produzem efluentes com elevada carga de compostos orgénicos clorados reconhecidamente
toxicos. Em verdade a substituicdo total ou parcial do cloro e do hipoclorito por didxido de
cloro reduz significativamente a geragcdo dos organoclorados, mas mesmo assim, a
concentracdo desses produtos permanece ainda elevada nas aguas residuais das industrias de
celulose. Devido a esse impacto ao meio ambiente, a tendéncia mundial € substituir o cloro e
derivados por compostos ecologicamente mais aceitaveis.

Atualmente a introducdo de novos alvejantes como oxigénio, peroxido de hidrogénio,

0zOnio e outros ja sdo utilizados, produzindo celulose branqueada baseadas na eliminacéo de
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cloro elementar (elementar chlorine free-ECF), ou na eliminagéo total de cloro e derivados
(totally chlorine free-TCF), (Nascimento at al,1998).

Na producdo da pasta de celulose pelo processo Kraft, 0 cozimento da madeira €
efetuado num reator chamado digestor a temperaturas de aproximadamente de 180°C. O

cozimento é feito na presenca de hidroxido de Sodio e Sulfeto de Sodio.

3.1.3 Polpacéo

Polpacdo € o processo de reducdo da madeira a uma massa fibrosa, sendo assim é o
meio pelo qual sdo rompidas ligagGes existentes dentro da estrutura da madeira para separar
as fibras.

Dentro do processo de polpacgéo, sdo demonstrados dois tipos principais que sdo:

e Processo Mecanico (PAR- Pasta de Alto Rendimento)

e Processo Quimico (Polpa de Baixo Rendimento)

Polpacédo Mecanica
Usa energia mecanica com pouco ou nenhum agente quimico. No processo mecanico
séo utilizados dois processos:
e Raspagem: A tora é forcada contra a superficie rochosa abrasiva em movimento
(stone groundwwood process-SGW)
e Refino: Cavacos alimentados entre dois discos metalico sendo um deles rotativo
(refiner machanical pulp-RMP).
Vantagens
No processo mecénico a maioria dos constituintes da madeira sdo retidos, portanto,
proporcionando um alto rendimento que varia de 85 a 95%.
Desvantagens
e Alto consumo especifico de energia

e Arresisténcia da folha de papel é fraca.

Polpacéo Quimica
Usa-se agentes quimicos e calor para dissolver a lignina da madeira e liberar o
material fibroso.
Os principais processos de polpacdo quimica sao:
e Kiraft- NaOH + Na2S com pH entre 11 e 14 (mais usado)
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e Soda- NaOH com pH entre 11 e 14
e Sulfito- SOz pH entre 1 e 3 (ndo mais utilizado)
O processo Kraft € um processo dominante no Brasil e no mundo devido a eficiente
tecnologia de recuperacdo de produtos quimicos usados na polpacao.
Seu rendimento é relativamente baixo na faixa entre 40 a 50%.
Vantagens
e Grande flexibilidade quanto a madeira
e Ciclos de cozimentos mais curtos
e Polpa de alta resisténcia
¢ Eficiente sistema de recuperacdo de produtos quimicos
Desvantagens
e Alto custo de investimento
e Inevitavel poluicdo odorifica
e Baixo rendimento e baixa alvura
e Alto custo de branqueamento
Neste trabalho é enfatizado especificamente do processo Kraft que esta diretamente
ligado aos objetivos fundamentais desse trabalho.

A Figura 3.1 mostra o ambiente de polpacéo dentro do digestor

Qufmicos]

Prod. de
reagdo

Figura 3.1 - Ambiente de polpagéo no digestor
Fonte: Morkfienski, (2005).



34

Os principais termos técnicos e indicadores utilizados na polpagdo Kraft sdo:

e Rendimento: Peso da polpa seca por peso de madeira seca

e Numero Kappa da polpa: Mostra o grau de deslignificacdo da madeira

e Viscosidade: Mostra o grau de degradacdo dos carboidratos originais da madeira
(medida indiretamente pela viscosidade da polpa).

e Licor Branco: Licor de cozimento

e Licor Preto Fraco: Licor separado da polpa marrom

Constituicéo do licor de cozimento (licor branco)

Os componentes principais do licor de cozimento sdo: a Soda ou Hidréxido de Sodio
(NaOH) + Sulfeto de Sodio (NayS), esses sdo 0s agentes ativos e responsaveis pela
deslignificacao.

Os componentes minoritarios sdo: (Na,CO3), (Na;SO3), (Na;SOg4), (Na,S203) e
(CaCOs3), compostos inertes remanescentes das reagdes na caldeira e caustificacao.

Caracterizacédo do licor de cozimento (licor branco)

e Alcali Ativo: NaOH + Na,S (Agentes Ativos)

e Alcali Efetivo: NaOH + % (Na,S)

e Alcali Total Titulavel : NaOH + Na,S + Na,CO3

e Alcali Total : NaOH + Na,S
As reacdes que ocorrem durante a polpacdo tanto em cozimentos continuos ou

descontinuos sao divididos em trés fases:

e Fase inicial: Aquecimento até 120-140°C com degradacdo/remocao de grupos acetilas
de partes de hemiceluloses com pouca deslignificagéo.

e Fase principal: A temperatura de cozimento maior que 140°C com reacdo mais
seletiva para degradacdo das ligacbes dos grupos fenil-propanol da lignina, tendo
assim dissolucédo e remogéo para o licor.

e Fase terminal: Essa fase deve ser mais curta para evitar a degradagéo descontrolada
dos carboidratos acarretando a perda de rendimento e da qualidade (viscosidade).

O processo final da polpagdo é obter uma polpa marrom no Kappa e viscosidade
desejada e lignina e carboidratos dissolvidos incorporados no licor de cozimento formando,

portanto o “licor Preto”.
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Depuracao

A polpa marrom produzida no digestor contém constituintes indesejaveis que podem
comprometer a qualidade do produto final ou causar danos aos equipamentos, logo devem ser
separados mecanicamente em sistema de depuracdo e/ ou limpeza da polpa compativel com o
tipo de produto final produzido.

Os constituintes indesejaveis com a polpa marrom s&o:

Constituintes fibrosos: cavacos ndo cozidos, feixe de fibra (fiber bundles), palitos
(shives) e nos.

Constituintes ndo fibrosos podem ser descritos como:

e N&o metalicos: Pedras, areia, abrasivos, vidros, plasticos etc...
e Metalicos: Porcas, parafusos, grampos, pedaco de chapas etc...

Esse processo é feito através de equipamentos chamados de depuradores ou peneiras.
Os tipos mais utilizados de depuradores sdo os atmosféricos e/ ou pressurizados.

Os depuradores atmosféricos e/ ou pressurizados dotados de chapa perfurada com
furos redondos ou ranhuras fazem a separacao das particulas por tamanho e forma mostrado
na Figura 3.2.

Os depuradores centrifugos do tipo cone fazem a separacdo das particulas por peso

especifico como: areia, particulas metalicas etc..

Figura 3.2 - Depurador tipo pressurizado
Fonte: Morkfienski, (2005).
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Lavagem da polpa marrom

E a operacdo onde uma mistura heterogénea de um fluido (licor) e particulas de
solidos (fibras ou polpa) sdo separadas por meio filtrante que permite a passagem do fluido
mas retém as particulas sélidas. Envolve, entdo, o fluxo de um fluido através de um meio
poroso (Rogers,1996 apud Mokfienski, 2005).

O objetivo da lavagem da polpa marrom ap6s o cozimento é remover a maxima
quantidade de materiais organicos dissolvidos da madeira e materiais inorganicos soltveis do
licor de cozimento misturados com a polpa ao final do cozimento, utilizando a minima
quantidade de &gua limpa ou recirculada de processo, para assim facilitar o processo de
branqueamento e reduzir o custo de reposicdo de quimicos que sao perdidos no processo.

O procedimento basico da lavagem da polpa se consiste nas seguintes etapas:

e Diluigdo da polpa até a consisténcia de alimentacdo de 1,0 — 10% usando licor
relativamente mais limpo.

e Extracdo do licor sujo da polpa por vacuo ou pressao aplicada na manta.

e Deslocamento do licor sujo através da manta de polpa e substituindo-o com licor mais
limpo.

e Extracdo do licor sujo a medida que a consisténcia da polpa vai aumentando em

direcdo ao ponto de descarga do equipamento de lavagem de 10 — 40%.

Na Figura 3.3 € demonstrado um digestor com lavador interno.

Vaper
flasheado

Vapor de
baixa
pressdo

Tela de
extragdo

Bomba de _—"T]

circulagdo
lavagem

Licor para
evaporagdo

¥ o Tela de
Bomba de THATTT
GG g 111,111 [0S

. Polpa lavad
Licor para Olpa lavada

lavagem -

- | wn—!‘

Figura 3.3 Lavagem interna no digestor (Hi-Heat)
Fonte: Morkfienski, (2005).
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Tipos de Lavadores
e Filtro cilindrico rotativo a vacuo (c/ perna barométrica)
e Filtros cilindricos rotativos pressurizados
e CB-Washer e DD- Washer
e Filtro de mesa plana ou Fourdrinier
e Prensas de rolo duplo e filtro prensa
e Difusores atmosféricos e pressurizados
e Lavador interno em digestor continuo (Hi-heat)

Nas Figuras 3.4, 3.5 e 3.6 sdo demonstrados alguns tipos de lavadores de polpa
marrom.

Chuveiros de —_— Manta de

lavagem Rotagdo de polpa
PA cilindro /

Cabos de Vertedouro
entrada de entrada

-

Raspador de
destacamento

Zona de desloco—
mento atmosférico

extragdo  7ong de formagdo
por graovidade 5

Zona de forma—
cdo @ vacua

Polpa
? Chicanas de
distribuigdo
Dilui¢do

Figura 3.4 - Filtro a vacuo
Fonte: Morkfienski, (2005).
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Tela de
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Caixa de
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polpa
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polpa

Figura 3.5 - Prensa de lavagem (Kvaerner)
Fonte: Morkfienski, (2005).

Capota

Rosca
fragmentadora

Entr@x
da polpa

Entrada de
dgua

Linha de
lavagem

Tina

Prensa

Saida de
filtrado

Figura 3.6 - Prensa de rolo duplo
Fonte: Morkfienski, (2005).

Variaveis operacionais da lavagem da polpa marrom

Para a obtengdo da melhor qualidade na lavagem é necessario o controle das variaveis

de processo de acordo com as seguintes caracteristicas quanto:
A polpa:

e O processo de polpacéo

38



Espécie de madeira
NUmero Kappa da polpa (grau de deslignificacao)
Drenabilidade

A qualidade da agua de lavagem:
Temperatura

pH

Distribuicéo

Modo de aplicacéo

Teor de solidos

Formacédo da manta:

Vazdo de alimentagéo

Consisténcia de alimentacao
Velocidade de rotacéo
Consisténcia da bacia (tina)
Distribuicdo da massa sobre o filtro
Espessura da manta

Carga especifica (tsa/m2xdia)

Outras variaveis importantes sao:
Fator de diluicéo

Ar presente na massa

Malha da tela

Incrustacéo na tela

Tipo de equipamento

Numeros de equipamentos

Tempo de retencgdo entre estagios de lavagem

Principais Problemas Operacionais
Sobrecarga do equipamento
Drenabilidade da polpa

Ar na massa
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e Distribuicao da polpa no lavador

e Temperatura da 4gua

e Falta de pressdo (ou perda de vacuo)

e Remocédo da polpa lavada (raspa)

e Transbordo de polpa na bacia (sensor de nivel)
e Entupimento da superficie filtrante.

Até o0 ano de 1990 a grande preocupacdo das industrias era de minimizar as perdas do
processo na forma de compostos quimicos expressos como Sulfato de Sodio (Na;SO,) e,
portanto, se utilizava sistemas mais simples com uma série de 3 a 4 filtros lavadores
cilindricos rotativos a vacuo, com perna barométrica. Hoje, alem do fator econdmico, a
grande preocupacdo é com a protecdo ao meio ambiente, sendo atualmente utilizado sistema
de pré-branqueamento com oxigénio e novos equipamentos de lavagem da polpa, a fim de
minimizar o arraste de DQO (Demanda Quimica de Oxigénio) para o processo final de
branqueamento.

A Figura 3.7, mostra um sistema de filtros cilindricos em série, sem estagio de pré-

branqueamento com oxigénio (planta tipica até a década de 80)

FLUXO DE MASSA wal = FLUXO DE AGUA

Peneira

Legenda g Mitaaa Agua  quente
m— [yxo de massa d/ Agua branca
Depurador

@ Baixa fator

de diluigdo

Massa do

digestor Requlador de

\ consisténcia

Tanque de recebimento
de massa

@ Polpa lavada

Para o sistema
IT1 de peneirc

o | |. o] |.o
[ [ I
L1 @] | &1 B
. /
Para estoque na evaporagdo Agitador

Figura 3.7 - Sistema de filtros cilindricos em série sem pré-branqueamento.

Fonte: Morkfienski, (2005).

Ja a Figura 3.8, mostra uma planta com estagio de pré-branqueamento com oxigénio
gue resulta em duas plantas de lavagem de polpa marrom uma pré e outra pds-branqueamento

com oxigénio.
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Aqua de
lavagem
Saida
LP 15%
Lavagem apbs oxigénio
Entrada de massa
pré branqueada
Deslignificacd
Massa pré branqueada pgf %r;%dgg%ao

Figura 3.8 - Sistema com estagio de pré-branqueamento com oxigénio.
Fonte: Morkfienski, (2005).

Pode-se dizer que a grande énfase do processo de lavagem da polpa € conseguir a
maior remocao de solidos dissolvidos na polpa com o menor consumo de agua. O menor
consumo de &gua na lavagem significa uma menor dilui¢do do licor negro descarregado com a

polpa, e assim, portanto, gerando menor custo de evaporacao.

3.1.4 Processamento do licor negro

Evaporacao

O objetivo da evaporacdo é concentrar o licor negro vindo do processo de lavagem da
polpa até um teor de soélidos totais que, quando injetado na fornalha da caldeira de
recuperacdo, entre e continue em processo de combustdo por forca da matéria organica nele
contida.

O processo béasico de operacdo de uma evaporacdo ¢ a transferéncia de calor sensivel
para o licor negro circulante elevando sua temperatura até o ponto de ebulicdo nas condi¢des
de temperatura e pressao, seguido de transferéncia de calor latente do vapor para o licor até
sua ebulicdo, assim passando da fase liquida para a fase vapor.

A transferéncia de calor para o licor é conseguida pela condensagdo de vapor em
trocador de calor com casco (corpo) e superficie de um feixe tubular dentro do qual circula o
licor.

Mecanismo: filme de licor ascendente, filme de licor descendente e circulacéo forcada

de licor.
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O fluxo de calor (taxa de evaporacdo) do meio de aquecimento (vapor vivo ou vapor
expandido), através da parede metalica para o licor negro.

Evaporacédo em multiplo-efeito

O sistema de evaporacdo mais usado em fabricas de celulose é o de multiplo-efeito
devido a grande economia de vapor.

No sistema de evaporacdo de mdaltiplo-efeito com 3 estagios, o vapor gerado no 1°
estagio, € 0 meio de aquecimento do 2° estagio, e 0 vapor do 2° estagio é o meio de
aquecimento do 3° estagio, logo o consumo de vapor vivo serd 1/3 do consumo de uma planta
de evaporacéo de apenas 1 estagio (Gullichsen,1999 apud Morkfienski, 2005).

As propriedades gerais do licor negro importantes na evaporacao sao:

e A composicdo quimica do licor negro
e Solidos totais, organicos e inorganicos.
e Densidade
e Viscosidade
e Elevacao do ponto de ebulicdo
e Poder calorifico
e Calor especifico
e Tenséo superficial
e Condutividade térmica
Na Tabela 3.1 é descrita a composicdo do licor negro de eucalipto contendo

concentracdo de 16% de solidos totais.

Tabela 3.1 - Caracteristicas do licor negro de eucalipto 16% so6lido.

CARACTERISTICAS UNIDADE VALORES
Temperatura °C 80,00
Massa Especifica g/cm3 1,06
Na,CO3 (como NaOH) g/L 37,40
NaOH (como NaOH) g/L 4,00
Na,S (como NaOH) g/L 7,40
Na,SO4 (como NaOH) g/L 1,60
Outros compostos de Na g/L 12,30
Na total (como NaOH) g/L 63,50

Fonte: (D’ Almeida, 1989).
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Na Tabela 3.2 mostra os resultados da analise elementar e teores de cinza e enxofre
dos solidos do licor negro de eucalipto em %.

Tabela 3.2 - Teores de enxofre e cinzas

ELEMENTO VALORES
Carbono 34,0
Hidrogénio 3,6
Nitrogénio 0,7
Enxofre 34
Oxigénio 4,3
Cinza 44,0
Poder calorifico inferior dos sélidos totais (Kcal/Kg) 2.900,0

Fonte: (D’Almeida, 1989).

A Tabela 3.3 mostra a composicao organica do licor negro de eucalipto.

Tabela 3.3 - Composi¢do Quimica do Licor Negro

COMPOSTOS ORGANICOS VALORES (%)
Ligninas Alcalinas 30-45
Hidroxi-acidos 25-35
Extrativos 3,0
Acido Acético 5,0
Acido Férmico 3,0
Metanol 1,0

Fonte: (D’ Almeida,1988).

A importancia das caracteristicas quimicas do licor negro na planta de evaporacdo é
fundamental no desempenho da planta, e de um modo geral abrangendo todo o processo,
trazendo influéncias no processo de combustéo na caldeira de recuperagéo.

Algumas dessas influéncias na evaporacéo sao:

e Incrustagcdo com Burkita (sal de carbonato e sulfato de sddio)
e Formacéo e/ou remocéo de sabdes
e Perda de compostos volateis
Influéncias na caldeira de recuperacéo:
e Distribuicdo de tamanho de particulas do spray na fornalha

e A combustdo das particulas
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e Estabilidade do leito de fundido no fundo da fornalha
o Perfil de temperatura na fornalha
e Arraste de material particulado.

As plantas de evaporacdo compostas por multiplos efeitos seguem uma relacdo de
economia de vapor definida por toneladas de agua evaporada por tonelada de vapor vivo
utilizado (ton. agua/ton. vapor). Essa economia de vapor segue uma propor¢do relacionada
com o n° de estagios que ela compde conforme Tabela 3.4 (Gullichsen,1999 apud Morfienski,
2005)

Tabela 3.4 - Relagdo de Economia de vapor por n° de Estagios

4 estagios 3,6a3,7
5 estagios 41a4,3
6 estagios 49a5,3
7 estagios 59a6,2

Fonte: Morfienski, 2005.

A seqliéncia de fluxo de vapor numa planta de multiplos efeitos € sempre do 1° para o
altimo. O fluxo de licor negro em evaporador de filme descendente é contra corrente na
direcdo do 1° efeito.

A Figura 3.9 mostra as entradas e saidas de licor, vapor vivo e condensados:
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Figura 3.9 - Fluxograma das entradas e saidas de licor, vapor vivo e condensados.
Fonte: Kvaerner, 1997.
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Na Figura 3.10 é demonstrado em detalhes um evaporador de filme descendente de

tubos.
bandeja de
distribuigdo
suporte
j 0
Figura 3.10 - Evaporador de filme descendente de tubos.
Fonte: Morkfienski, (2005).
Na Figura 3.11 é mostrado um tipico evaporador de placas de filme descendente
(falling film)
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Figura 3.11 - Evaporador de placas de filme descendente.
Fonte: Morkfienski, (2005).
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Caldeira de Recuperacao

A caldeira de recuperacdo é uma parte do processo de celulose Kaft onde os
compostos quimicos do licor branco ou licor de cozimento, sdo recuperados do licor negro
contido em sua composicdo. Dentro desse processo, a lignina da madeira contida no licor
negro nesta fase € queimada gerando calor, sendo usado no processo e geracdo de energia
elétrica.

A invencdo da caldeira de recuperacao por G.H.Tomlinson foi por volta de 1930 sendo
um marco no avanco do processo Kraft, (Sjostrom, 1993).

A caldeira de recuperagdo € a0 mesmo tempo um reator quimico e um gerador de
vapor. Como reator quimico, tem a fungdo de produzir fundidos com maxima eficiéncia de
reducdo de sulfato de sodio original contido no licor negro queimado, a sulfeto de sédio.
Como gerador de vapor, tem a funcdo de produzir vapor para o processo, decorrente do calor
liberado na combustdo da fragdo organica do licor negro. Essa caldeira utiliza como
combustivel a matéria organica que corresponde aproximadamente a 2/3 da composi¢do do
licor negro.

Sendo assim, o principal objetivo da caldeira de recuperacdo quimica é recuperar 0S
reagentes usados no cozimento da madeira para fabricacdo da pasta de celulose, utilizando a
energia térmica liberada na combustdo dos componentes organicos, gerando vapor
superaguecido no qual é usado para gerar energia elétrica em turbinas a vapor e em diversas
aplicacdes no processo (Schreiber, 2001 apud Silva, 2002)

A combustdo na fornalha de uma caldeira de recuperacdo precisa ser controlada
cuidadosamente. A alta concentracdo de enxofre no licor negro requer uma condigédo
otimizada no processo de oxidacdo, a fim de evitar a formacdo de dioxido de enxofre e
emissdes de gases de enxofre reduzido. Alem disso, para uma combustdo limpa
ambientalmente, a reducdo do enxofre inorganico deve ser alcancada dentro do leito da
fornalha.

Portanto a caracteristica singular de uma caldeira de recuperacao € a necessidade de se
manter uma atmosfera redutora em certa parte da fornalha a fim de recuperar S em Na,S.

Quanto a combustdo, uma vez em forma de gases os volateis formados durante a
desidratacéo, pirdlise e gaseificacdo, reagem rapidamente com o oxigénio para formar CO; e
H,0. Essas reacdes sao extremamente exotérmicas.

A desidratacdo é o primeiro processo pelo qual passa o licor negro ao ser introduzido
na fornalha sendo um dos estagios que controla a velocidade do processo como um todo, pois

a temperatura do licor permanece constante até que toda a dgua tenha sido removida. O calor
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deve ser transferido para o licor de forma a suprir a evaporacdo da dgua e o vapor formado
deve ser removido.

A transferéncia de calor se faz basicamente por radiacdo e conveccdo pelos gases
quentes para a superficie exposta do licor.

O transporte do vapor, por sua vez, depende da porosidade do sélido que esta sendo
secado, e se seu fluxo € impedido geram-se pressdes internas no elemento no qual pode
explodir.

Os fatores que influenciam na desidratacdo do licor dependem diretamente da técnica
utilizada para efetuar a introdugdo do licor na fornalha. Apé6s a desidratacdo do licor a
temperatura aumenta mais e entdo ocorre a pirélise. As reacdes de pirdlise sdo reacbes de
degradac0es irreversiveis causadas por efeitos térmicos isolados, que produzem combustiveis
volateis de compostos organicos complexos. Ndo sendo reacdes de oxidacdo, portanto nédo
necessitam de oxigénio, mas podem ser acompanhadas de reacGes paralelas de oxidagdo se o
oxigénio estiver presente.

A pirdlise ocorre principalmente quando as particulas de licor estdo suspensas, mas se
a pirélise nao for completada antes que o material chegue ao fundo, ela ocorre do mesmo jeito
na camada de licor. A pir6lise é importante porque ela afeta a producdo de combustiveis
volateis e € preponderante no desempenho dos gases sulfurosos. Geralmente as reacfes de
pirélise sdo endotérmicas, mas quando os gases liberados pela pirdlise sdo ao mesmo tempo
gueimados, existe no final desprendimento de calor. O desprendimento de sodio e enxofre
com liga organica como parte do processo de pirélise, sodios de ligas organicas e enxofre sdo
desprendidos das moléculas organicas, sendo o s6dio na forma de NaOH que reage com CO,
para formar Na,COg3 e sendo o enxofre na forma de H,S. A maioria dos H,S é confinado nas
particulas para ser convertido em Na,S. Essas reac0es e seus mecanismos sdo objetos ainda de

estudos profundos para melhorias no processo.
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Na Figura 3.12 mostra a reacédo de redugdo em uma fornalha.

Oxidacdo Redugdo

Figura 3.12 - Oxidacdo e reducdo do enxofre numa fornalha.

A gaseificacdo é o processo que ocorre durante a queima da camada, o carbono em
excesso ao requerido na combustdo é gaseificado formando combustiveis como CO, H, e CO,
(Schreider, 2001 apud Silva, 2002).

Primeiras caldeiras de recuperacao

A caldeira de Recuperacdo foi criada primeiro como um tipo de equipamento de
recuperacdo onde todo o processo ocorria dentro de um simples vaso de pressdo. A secagem,
combustdo e as subsequentes reacdes do licor negro, tudo ocorria dentro de uma fornalha
resfriada. Esta foi a principal idéia do trabalho de Tomlinson.

Com o passar dos tempos a combustdo foi melhorada através da pulverizacao do licor
negro em pequenas gotas, controlando o processo pela pulverizagdo direcionada Sjostrom,
(1993).

Babcock & Wilcox foi fundada em 1867 ganhando fama cedo com caldeiras de tubos
de 4gua. A companhia construiu e colocou em operacdo a primeira caldeira de recuperacao de
licor negro no mundo em 1929 (Stultz et al., 1992).

Caldeiras de recuperacdo foram licenciadas e produzidas na Escandindvia e Japéo.
Essas caldeiras foram construidas por fabricantes locais com desenhos e instrucdes de
licenciados. Uma dessas unidades Escandinava Tomlinson empregou uma fornalha com 8,0
metros de altura que tinha 2,8 x 4,1m de fornalha no qual foi expandida para 4,0 x 4,1m até a
entrada do superaquecedor.

Esta unidade era parada a producdo todo final de semana. No comego oS
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economizadores tinham que ser lavados com &gua duas vezes por dia, mas depois da
instalacdo do soprador, portanto, mais tarde em 1940, os economizadores puderam ser limpos
em paradas regulares semanais.

A construcdo utilizada teve muito sucesso. Uma das primeiras caldeiras Escandinavas

de 160 t/dia operou até quase 50 anos mais tarde (Kent and Sandquist, 1987).

Desenvolvimento da tecnologia de caldeira de recuperacéo

O uso das caldeiras de recuperagéo estendeu-se rapido funcionando como recuperacao
dos produtos quimicos utilizados no processo de polpacdo Kraft, num avanco econémico na
polpacéo sulfato (Kent and Sandquist, 1987).

As primeiras caldeiras de recuperacdo tinham a superficie do evaporador horizontal,
seguida pelo superaquecedor e mais superficies de evaporagdo. Essas tecnologias em caldeiras
de recuperacdo apareceram a aproximadamente 30 anos atras. Essa tendéncia tem continuado
até hoje, portanto uma parada na linha de producdo custara muito dinheiro e por isso a
tecnologia adotada nas caldeiras de recuperagédo sdo conservativas.

As primeiras caldeiras de recuperacdo tinham sérios problemas com incrustacédo
(Deeley, 1967).

O espaco do tubo era largo o suficiente para caldeiras a carvdo, mas tinha que ser
ainda mais largo para caldeiras de recuperacdo. Sopradores mecanicos foram rapidamente
adaptados para o controle de perdas quimicas e custo mais baixo. Precipitadores eletrostatico
também foram adaptados abaixando as perdas de pO pelos gases de saida da caldeira,
contribuindo na questdo ambiental e econémica para o processo.

Nas caldeiras de recuperacdo de 1940, tinham coletores quadrados. Os niveis de ar nas
caldeiras de recuperacdo logo foram padronizados para dois niveis: Um nivel de ar primario
no nivel do monte e um secundéario no nivel acima dos macaricos de licor. Nos primeiros dez
de anos, a forragdo da fornalha era de tijolos refratarios. O fluxo do smelt nas paredes causava

substituicdes excessivas, e tdo logo se eliminou o uso desses tijolos.

Melhorias dos sistemas de ar

Para alcancar uma operacao solida e baixas emissoes, o sistema de ar da caldeira de
recuperacdo precisava ser projetado corretamente. O sistema de ar das caldeiras de
recuperacdo tem sido desenvolvido de uma forma continua assim como sua existéncia,
(Vakkilainen, 1996).

A primeira geragdo de sistema de ar de 1940 e 1950 consistiu em dois niveis de



50

arranjo de ar primério para manter a zona de reducdo e o ar secundario acima dos
queimadores de licor negro para a oxidacdo final (Llinares, et al., 1989).

A capacidade da caldeira era de 100 & 300 tds/dia e a concentracdo do licor negro de
45 a 55%. Frequentemente para sustentar a combustdo precisava queimar combustivel
auxiliar, sendo a proporcéo de ar priméario de 60 a 70% do total de ar e o restante era ar
secundério. Em todos os niveis, as aberturas eram pequenas e a velocidades de projeto eram
de 40 a 45 m/s. Ambos os niveis de ar, eram operados com 150°C. Os macaricos de licor
negro eram oscilantes, tendo como principal problema alto arraste entupimento e baixa
reducao.

A segunda geracdo de sistema de ar atingiu reducdo alta. Em 1954 foi alterada a
posicdo o ar secundario de aproximadamente 1m acima do macarico de licor para
aproximadamente 2 m abaixo (Llinares et al., 1989).

A taxa de ar e a temperatura ndo sofreram alteraces, mas para aumentar a velocidade
do ar secundéario para 50 m/s foi alterada a propor¢do da mistura. Foi mudado também o ar
secundario da parede frontal e traseira com a queima tangencial ao mesmo tempo. No sistema
de ar tangencial, o ar nos bocais fica no canto da fornalha com o objetivo de criar uma
turbuléncia quase total na extensdo da fornalha. Em grandes unidades a turbuléncia causou
instabilidades nas laterais esquerda e direita da fornalha.

A terceira geracdo de sistema de ar foi o terceiro nivel de ar. Na Europa, 0 uso do
terceiro nivel de alimentacdo de ar com o primario e secundario acima dos magcaricos de licor
iniciou por volta de 1980.

O Licor negro com solidos mais altos, cerca de 65 a 70% passaram a ser usados.
Fornalha baixa e mais quente e com a reducdo melhorada foram relatadas. Com o terceiro
nivel de ar e teor mais alto de s6lidos, as emissdes puderam ser mais bem controladas.

A guarta geracdo do sistema de ar sdo os sistemas de ar multinivel e vertical. Como o
teor de sélido seco do licor negro na caldeira de recuperacdo tem aumentado alcancando

baixas emissdes de enxofre, sendo agora como nova meta NOx mais baixo € menos arraste.

Sistema multinivel de ar

O sistema de ar de trés niveis foi melhorado significativamente, mas mesmo assim, foi
requerido melhores resultados. O uso do modelo CFD (Computional Fluid Dynamics),
ofereceu um novo desenvolvimento no sistema de ar nas caldeiras. O primeiro a desenvolver
um novo sistema foi a Kvaerner (Tampella), em 1990, com sistema de ar secundario

multinivel em Kemi, Finlandia, no qual mais tarde foi adaptado para uma serie de caldeiras de
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recuperagcao maiores.

Sélidos seco do licor negro

A queima do licor negro consiste de uma mistura de compostos organicos, inorganicos
e agua. Tipicamente, a quantidade de agua é expressa como taxa de massa do licor negro seco
por unidade do licor negro antes da secagem. Esta taxa é chamada de sélidos do licor negro.
Se o0s solidos secos do licor negro é abaixo de 20%, ou a &gua contida no licor negro esta
acima de 80%, o valor do aquecimento liquido do licor negro é negativo. Isto significa que
todo o calor da combustdo dos componentes organicos do licor negro € consumido
evaporando a agua contida nele. O sélido seco mais alto com menos agua contida no licor
negro terd maior temperatura adiabatica na combust&o.

Quando analisamos os sélidos seco virgem do licor negro, notamos que na média tem

aumentado. Isto ¢é verdade, especialmente para caldeiras maiores e mais recentes.

Alta temperatura e pressao na caldeira de recuperacao

O desenvolvimento da caldeira de recuperacdo e principalmente pressdo de vapor e
temperatura foi rapido. Por volta de 1955, nem mesmo ap0s seus vinte anos de criacdo, as
temperaturas e pressao mais altas foram 10,0MPa e 480°C. Essas pressdes e temperaturas
foram mantidas dentro desses limites devido principalmente a questdo de seguranca
(McCarthy, 1968).

Seguranca

O principal perigo na operacdo de uma caldeira de recuperacdo é a explosdo por
contato da agua com o smelt. Isto pode acontecer se uma pequena quantidade de agua for
misturada com os sélidos em alta temperatura. A explosdo smelt agua é puramente um
fendmeno fisico.

Na explosdo smelt agua até mesmo poucos litros de &gua quando misturados, ou
melhor, em contato com o0 smet no monte, pode violentamente tornar-se vapor em poucos

décimos de segundo.
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Capitulo 4

PROCESSAMENTO DO LICOR NEGRO NA SUZANO PAPEL E
CELULOSE

4.1 INTRODUCAO

Este capitulo se inicia com um breve histérico da Suzano Papel e Celulose e juntamente
uma descricdo do processamento do licor negro assim como o detalhamento dos equipamentos

utilizados nesse processo.
4.2 HISTORICO

A Suzano Papel e Celulose iniciou suas atividades em 1924, quando Leon Feffer, fundador
da empresa comecou suas operacdes no negdcio de papel através da revenda de papeis nacionais e
importados utilizados para a fabricacbes de cartBes de visitas, blocos para anotacGes e papel de
carta.

Com a aquisicao da primeira maquina de papel na década de 30, foi iniciada a fabricacdo
prépria de papel.

Na década de 50 a Companhia foi a primeira produtora em nivel mundial a utilizar a
celulose de eucalipto em escala industrial e em meados da década de 60 a primeira a produzir
papel de imprimir e escrever utilizando 100% de celulose de eucalipto.

Em 2001, como consequiéncia da aquisicdo do controle total da Bahia Sul, a atividade
principal de papel e celulose foi estrategicamente fortalecida. A partir desse momento, a
Companhia ampliou seu conjunto de ativos integrados produzindo uma ampla gama de produtos

de papel e celulose para os mercados domésticos e internacionais, e passou a ter significativas
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perspectivas de crescimento. Também abriu caminho para redugdes de custo substanciais e outras
sinergias com a consolidacdo das operagdes originais da Suzano com as da Bahia Sul realizada em
Junho de 2004, concluindo assim uma etapa importante do seu processo de reestruturacao
organizacional.

Em 2005 a Suzano iniciou um projeto de expansdo de sua linha localizada em Mucuri
(BA), chamada o de projeto Mucuri para constru¢cdo de uma segunda linha de producdo de
celulose de 1 milhdo de toneladas com expectativa de conclusdo em 2008. Porém, com a
antecipacéo de 35 dias para a conclusédo de sua implantacéo, em agosto de 2007, o projeto Mucuri
iniciou sua operacdo, aumentando a capacidade final de produtos da Suzano Papel e Celulose,
passando da producédo de 1,35 milhdes de tonelada para mais de 2,8 milhdes de toneladas por ano
de celulose e papel.

Em marco de 2005 ocorreu a aquisicdo da Ripasa S.A. Celulose e Papel de forma
compartilhada com a VCP (Votorantin Celulose e Papel), companhia do grupo Votorantim.
Durante o ano de 2006 foi finalizado o processo de reestruturacdo societaria da Ripasa, com a total
migracao dos seus acionistas para as bases acionarias da Suzano e VCP. Desta forma a Ripasa foi
transformada em unidade de producdo, sendo sua capacidade integralmente absorvida pela Suzano
Papel e Celulose e VCP. Em 2007 o conselho administrativo aprovou a compra da Ripasa pelas
companhias, ficando autorizado o COMPACEL- Consorcio Paulista de Papel e Celulose (modelo
de consorcio para a administracdo da unidade Americana gque seguira contando com um regime de
governanca transparente e bem estruturado).

A aquisicdo da Ripasa nas operagdes da Suzano representou a ampliacdo do mix de
produtos e o fortalecimento das posi¢Ges de lideranca nos seguimentos em que atua e, além disso,
a companhia ganhou o reforco da marca Ripax, o papel cutsize da Ripasa, que passou a ser

comercializado exclusivamente pela Suzano.

Operac0es integradas verticalmente e baixo custo de producao

Em razdo das operaces serem verticalmente integradas e de localizacdo privilegiada, o
custo caixa de producdo esta entre os mais baixos do mundo.

Os custos mais baixos se devem especificamente aos seguintes fatores:

a) Baixo custo de matéria- prima- O eucalipto da Companhia cresce em apenas 7 anos sendo
esse periodo considerado menor gque as concorrentes internacionais e a demanda é atendida
principalmente pelas florestas préprias.

b) Baixo custo de energia- Em maio de 2007, foi inaugurada a terceira e Gltima turbina da

segunda linha da Usina Hidrelétrica Amador Aguiar, antigo Complexo Hidrelétrico Capim
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Branco, do qual a Suzano Papel e Celulose detém 17,9% da participacdo, gerando energia
elétrica que, somando a energia elétrica produzida em Mucuri e Suzano, completa
integralmente o consumo de todas as unidades (exceto a unidade de Americana). Além
disso, a energia gerada em Mucuri atraves, principalmente da queima do licor negro e da
biomassa, posiciona essa unidade como auto-suficiente em energia elétrica.

Baixos custos de transporte- Devido a proximidade dos plantios em relacdo as fabricas
com destaque para a unidade Mucuri, bem como a unidade Suzano e Rio Verde conta com
a proximidade de S&o Paulo que é centro do maior mercado consumidor do Brasil, e, ainda
ao facil acesso a portos de Santos, Vitoria que sdo fundamentais para o escoamento das
exportagoes.

Baixos custos operacionais- Fruto das constantes atualizacGes tecnoldgicas e operacdes
eficientes.

Atualmente a Companhia possui cinco unidades industriais. Em Mucuri no sul da Bahia

onde esta sediada a maior unidade integrada de papel e celulose. Trés fabricas sendo (Suzano, Rio

Verde e Embu) estdo sediadas no interior de Sdo Paulo. A Ripasa cujo capital a Suzano participa

com 50%, possui uma unidade integrada de papel de celulose no estado de S&o Paulo, localizada

em Americana.

A Tabela 4.1 descreve as capacidades nominais de producdo por linha e/ou maquina de

cada fabrica.

Tabela 4.1 - Capacidades nominais de cada fabrica

CELULOSE PAPEL
2008 Celulose | Celulose de Néo )
Integrada Mercado Revestidos Revestidos | Papel cartao
Mucuri 200 1.410 250 - -
Suzano 400 100 270 90 190
Americana (50%) 175 140 140 50 -
Rio Verde - - 50 - -
Embu - - - - 50
Total 775 1.650 710 140 240

Fonte: Suzano Papel e Celulose, (2009).
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4.3 DESCRICAO DO PROCESSO

A abordagem desse capitulo é descrever o processo de utilizagdo do licor negro na Suzano
Papel e Celulose assim como todos os parametros técnicos e de controle do processo.

4.3.1 Caldeira de recuperacgdo quimica CBC Il1

A caldeira de recuperacdo é a0 mesmo tempo um reator quimico e um gerador de vapor.
Como reator quimico, tem a funcdo de produzir fundidos com méxima eficiéncia de redugdo do
sulfato de sédio original contido no licor preto queimado, a sulfeto de s6dio. A composic¢éo dos
fundidos sdo: Na,S, Na,COs3, Na,SO,4 e NaCl.

Como gerador de vapor, tem a funcdo de produzir vapor para processo aproveitando o
calor liberado na combustdo da fracdo organica do licor preto. Esta caldeira utiliza como
combustivel a matéria organica que corresponde aproximadamente 2/3 da composic¢do do licor
preto.

O objetivo da recuperacdo quimica é recuperar 0s reagentes usados no cozimento da
madeira ou outras matérias-primas utilizadas na producéo de celulose, e recuperacéo da energia
liberada na combustdo dos componentes organicos dissolvidos. Basicamente o objetivo da caldeira
é recuperar Na e o S do licor dos digestores, buscando a recomposicao do licor de cozimento e a
recuperacdo dos valores energeticos do licor em forma de vapor (Schreiber, 2001).

A caracteristica singular da operacdo da caldeira de recuperacdo é a necessidade de se
manter uma atmosfera redutora em certa parte da fornalha a fim de recuperar S como Na,S.

Quanto a combustdo, uma vez em forma de gases os volateis formados durante a
desidratacdo, pirélise e gaseificacdo reagem rapidamente com oxigénio para formar CO, e H,S.
Essas reacdes sdo extremamente exotérmicas.

Desidratacdo é o primeiro processo pelo qual passa o licor preto ao ser introduzido na
fornalha, e é um dos estagios que controla a velocidade do processo como um todo, pois a
temperatura do licor permanece constante até que toda agua tenha sido removida.

O calor deve ser transferido para o licor de forma a suprir a evaporagédo da dgua e o vapor
formado deve ser removido.

A transferéncia de calor se faz basicamente por radiacdo e conveccdo pelos gases quentes
para a superficie exposta do licor. O transporte do vapor, por sua vez, depende da porosidade do
solido que esta sendo secado, e se seu fluxo € impedido geram-se pressdes internas no elemento e

este pode explodir.
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Os fatores que influenciam na desidratacdo, dependem da técnica utilizada para efetuar a
introdugé&o do licor na fornalha.

Ap0s a desidratacdo, a temperatura aumenta mais e ocorre a pirélise.

Reac0es de pirdlise sdo reacdes de degradacOes irreversiveis causadas por efeitos térmicos
isolados, que produzem combustiveis volateis de compostos organicos complexos.

N&o sdo reacdes de oxidacdo, portanto ndo necessitam de oxigénio, mas podem ser
acompanhados por reacdes paralelas de oxidacao se 0 oxigénio estiver presente.

Pirdlise ocorre principalmente quando as particulas de licor estdo suspensas, mas se a
pirdlise ndo for completada antes que o material chegue ao fundo, ela ocorre do mesmo jeito na
camada do licor. Pir6lise é importante porque ela afeta a producdo de combustiveis volateis e é um
fator preponderante no desempenho de gases sulfurosos. Geralmente as reaces de pirolise séo
endotérmicas, mas quando os gases produzidos pela pirdlise séo ao mesmo tempo queimados,
existe no final desprendimento de calor.

Como parte do processo de pirdlise, sodio de ligas organicas e enxofre sdo desprendidos
das moléculas organicas. O sédio é desprendido na forma de NaOH que reage com CO, para
forma Na,CO3z. O enxofre de liga organica é desprendido como H,S. A maioria dos H,S é
confinado nas particulas para ser convertido em Na,S. Essas reagBes e seus mecanismos S&o
objetos, ainda hoje, de profundos estudos.

Gaseificacdo € o processo que ocorre durante a queima da camada, o carbono em excesso
ao requerido na reducdo é gaseificado formando combustiveis como CO e H; e também CO,
(Schreiber, 2001).

Este trabalho apresenta um estudo, sobre a caldeira de recuperacdo quimica que utiliza
licor negro com concentragdes de 72% de sélidos secos.

O processo de combustdo em uma caldeira de recuperacdo é composto por trés niveis de ar
que sdo fundamentais para a combustdo perfeita e assim uma melhor geracdo de vapor e como um

reator quimico, uma melhor reducédo de sulfato para sulfeto de sédio conforme descrito acima.

Distribuicdo do sistema de ar em caldeira de recuperagdo
Conforme apresentado anteriormente, a caldeira de recuperacdo tem a fungéo de recuperar
produtos quimicos e queimar o material organico. Estas duas fungdes sdo controladas pela
combustdo do ar, que ocorre em trés zonas de distribuicdo de ar na fornalha, chamadas de:
e Primario
e Secundario

e Terciario
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A) Primario

A combustdo na zona de ar primario, ocorre numa atmosfera redutora (uma quantidade de
ar menor que a quantidade necessaria para uma combustdo completa é fornecida para esta regiao).
Isto cria um ambiente deficiente em oxigénio, favorecendo a reducdo do Sulfato de Sddio
(Na,SO,) a Sulfeto de Sodio (Na,S).

Grande quantidade de ar primario pode causar ma formacao da camada, alta temperatura
da camada, baixa reducéo e aumento de arrastamento.

Problemas ocasionados em funcgdo do ar de combustao:

e Ma Formacdo da Camada - A camada pontiaguda pode ser resultado da alta velocidade
do ar primario causada pelo excesso de fluxo.

e Aumento da Temperatura da Camada - Como consequéncia do excesso de fluxo ocorre
maior combustdo devido a maior quantidade de oxigénio. Esta combustdo acarretard o
aumento da temperatura da camada.

e Queda de Redugdo - Em decorréncia da maior quantidade de oxigénio e maior area de
contato (camada pontiaguda) ocorre o decréscimo da reacdo de reducao.

e Aumento do Arrastamento - Também como consequiéncia de maior velocidade do ar
primario, aumento da area de contato da camada e temperatura mais alta ha o aumento de
quantidade de particulas arrastadas. Baixa quantidade de ar primario pode causar baixa
temperatura da camada, aumento de emissdo de TRS, bloqueio das entradas de ar primério
e bica de fundido.

e Baixa Temperatura - Com a deficiéncia de oxigénio diminui a combustdo do material
organico e conseqlientemente a temperatura da camada. Material organico pode deixar a
fornalha juntamente com o fundido.

e Aumento de emissdo de TRS (Teor de Reducédo de Enxofre) - A baixa temperatura da
camada contribui para a emissdo de TRS, pois aliado a baixa quantidade de oxigénio
dificulta a oxidacdo do TRS.

e Blogueio de Ar Primario - Baixa velocidade de ar primario aliado a baixa taxa de
combustdo (temperatura de camada baixa) permite a queda das camadas nas paredes da
fornalha, bloqueando a entrada de ar.

e Blogueio da Bica de Fundido - A solidificacdo do fundido pode ocorrer localizadamente
dentro da fornalha e estes pedacos solidificados podem bloquear a bica de fundido.



58

B) Secundario

A funcdo do ar secundario é queimar os compostos gasosos liberados pela camada e
controlar sua altura.

A camada esta bem formada quando seu topo esta na elevagédo das partes do ar secundario.
O calor proveniente da camada ajuda a secar o licor pulverizado pelos bicos.

Fluxo alto do ar secundario pode causar excessivo arrastamento, baixa eficiéncia térmica e
alta velocidade através do superaquecedor e outras areas de convecgao.

O baixo fluxo de ar secundario permite a formacéo de pico na camada, aumentando a area
da superficie e consequentemente a geracdo de TRS.

Com o fluxo de ar secundario menor, a geracdo de calor também decresce, ocasionando

perda de eficiéncia na secagem do licor pulverizado dos bicos.

C) Terciério

Tem como funcdo completar o processo de combustdo e oxidar alguns gases combustiveis
remanescentes, incluindo o TRS.

Adequacdo da mistura do ar terciario com o fluxo de gas, para garantir a oxidacdo do TRS
e outros combustiveis.

O excesso de ar terciario proporciona uma boa combustdo dos materiais organicos e
oxidacdo do TRS, porém favorece a oxidacdo do SO, para SOz contribuindo para formacédo de
incrustacao.

Na Figura 4.1 apresenta-se a posi¢éo das entradas de ar dentro da fornalha de uma caldeira

de recuperacéo.
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o

VISTA FRONTAL

Figura 4.1 - Distribuicdo de ar na fornalha.

Fonte: Suzano, (2009).

A caldeira CBCIII queima em média 1400 tss de sélidos secos de licor negro, para uma

Sistema de captacdo de particulados:

Formacéo de particulados:

branca fraca, proveniente da caustificacdo, formando lixivia verde.

producdo de vapor de 190 t/h. O sistema de ar de combustdo é feito por trés ventiladores, de
tiragem, forcado e induzido. A fornalha é revestida de tubos, ligados ao sistema de geracdo de
vapor, formando paredes resfriadas. O ambiente na parte inferior da fornalha é redutor,
promovendo a reducdo do sulfato a sulfeto de sddio. A cinza da combustdo, representada pela
substancia inorganica da lixivia, € composta de diversos sais de sddio com ponto de fusdo ao redor

de 150°C. Assim a cinza é retirada da fornalha através de bicas resfriadas e dissolvida em lixivia

S&o trés os tipos de particulados formados na queima de licor em uma caldeira de

recuperacao:

Particulado residual do jato de licor na queda para fornalha tipicamente com 0,1 mm.

Particulado fragmentado do jato de licor na queda para fornalha entre 1 a 100 um e 0s

fumos de combustdo entre 0,1 a Jum. Destes somente os fumos sdo pequenos o suficiente
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para nao serem captados pelo precipitador e sdo emitidos pela chaminé.

As cargas de particulado na saida do economizador séo tipicamente em torno de 30 a 60
g/m3, variando principalmente com a temperatura da baixa fornalha. Estes particulados séo
produzidos pela vaporizacdo do material inorganico na fornalha e recondensacdo na regido do
superaquecedor. A grande maioria do particulado sdo maiores que 2 pum, e sdo os residuos e
fragmentos da queima do licor.

Para impedir a emissdo desta carga de pd pesado a atmosfera utiliza-se caldeira de

recuperacdo o Precipitador Eletrostatico.

Principio de funcionamento de um Precipitador Eletrostatico

Uma alta tensdo aplicada nos Eletrodos de Emissdo (E.E.) através de um Transformador
Retificador gera inicialmente um campo elétrico de alta intensidade em torno dos E.E, a descarga
corona resultante, ioniza as moléculas dos gases presentes entre os Eletrodos de Captacéo (E.C.) e
os E.E.

As moléculas ionizadas em movimento colidem com as particulas de po presentes nos
gases de combustdo, eletrizando-as em sua maioria negativamente. As particulas ionizadas
negativamente sdo atraidas aos E.C. e as carregadas positivamente séo atraidas aos E.E. Devido as
forcas elétricas resultante do campo elétrico gerado pelo diferencial de tenséo aplicado entre E.E e
E.C. As particulas captadas nos eletrodos sdo removidas por via seca.

Esse sistema € representado na Figura 4.2.

Eletrodo de descarga de

Eletrodo coletor aterra- Campo elétrico polaridade negativa
do de polaridade positi- Farticula carregada
va D

p : I Sal'dz:I
O Puxo s W0 S —:~,f.—@ 3O |deoss

2 Fonte de alimen-
tagdo de alta tensao
com transformador e
retificador

Particulas ndo
carregadas Particulas atrafdas ao eletrodo
coletor e formando camadas de

po

Figura 4.2 - Sistema de captacédo das particulas.
Fonte: Suzano (2009).
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Precipitador Eletrostatico tipo seco:

As particulas contidas nos gases e retiradas nos eletrodos de captacdo sdo removidas
através de um sistema de batimento mecanico (martelos articulados por meio de abracadeiras e
escalonados em eixos em movimentos rotativos), acionados externamente a carcaga do P.E por

meio de moto redutores.

Bocais de entrada e saida:
Na parede frontal e traseira da carcaga do P.E estdo instalados os bocais de entrada e saida
dos gases. A distribuicdo uniforme do fluxo de gas na seccéo transversal interna ao P.E € garantida

por 1 estagio de placas distribuidoras de fluxo instaladas no bocal de entrada conforme mostrado

na Figura 4.3.
Viga do Teto Caixa do Isolador Transformador/Retificador

Placas de

Distribuigdo de

Gas
Porta de Inspegédo
Carcaga

Tremonhas

Placas Coletoras Sistema de Emissdo

Figura 4.3 - Partes do Precipitador Eletrostatico.
Fonte: Suzano, (2009).

Conjunto de eletrodos de Emisséo (E.E)

O sistema de eletrodos constitui a parte ativa do sistema, ionizando as particulas pelo efeito
corona. Sdo fixados em quadros rigidos tubulares, dispostos longitudinalmente ao fluxo de gas,
que sdo suportados transversalmente ao fluxo pelas estruturas suportes dos quadros e os isoladores
suporte. A alta performance do precipitador é conseqiiéncia do perfeito espagamento entre 0s
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quadros dos eletrodos e as placas garantida pela rigidez dimensional dos quadros e estruturas.

Sistema de batimento dos eletrodos:
A operacao do sistema de batimento dos eletrodos é semelhante ao sistema de batimento

das placas diferindo no menor tamanho dos martelos.

Sistema de Placas coletoras:

O sistema de captagdo consiste em placas justapostas e dispostas vertical e
longitudinalmente ao fluxo em passos regulares. Em sua extremidade superior as placas séo
fixadas por duas pecas articuladas e presas em vigas apoiadas longitudinalmente ao fluxo nas
partes inferiores de duas vigas do teto adjacentes.

Nas Figuras 4.4 e 4.5 sdo mostrados um conjunto de eletrodos e um sistema de placas.



63

Isolador do
suporte S

Vigas de suporte dos eletrodos dé -
descarga -
| Quadro da

Painel dos elatrodos de
coleta T i

i
T

Arames L

Fluxo de gas
2y

;HM,‘ iga transversal inferior

Figura 4.4 - Conjunto de eletrodos.
Fonte Suzano, (2009).
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Figura 4.5 - Sistema de Placas.
Fonte: Suzano, (2009).

Sistema de batimento das placas:
Sistema é operado através do sistema de martelos articulados por meio de bracgos e fixados

escalonadamente em passo regular em eixos rotativos, acionados externamente a carcaca por meio
de moto redutores.
O eixo dos martelos estdo transversalmente dispostos ao sentido de fluxo, fixados por

mancais a Seco e presos a estruturas das passarelas internas na regido da extremidade inferior das

placas conforme demonstrado na Figura 4.6.

Sistema de Aquecimento dos isoladores suporte e batimento:
O sistema de aquecimento dos isoladores tem como finalidade evitar a condensacdo de
umidade em suas superficies, que podem provocar fugas de corrente elétrica e danificacdo dos

mesmos. Os isoladores suporte e de batimento sdo aquecidos por meio de resisténcia elétrica
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tubular. Nos isoladores suporte sdo fixados em suas bases ao redor de “bacias refletoras” mostrado
na Figura 4.7. Este sistema deve permanecer em operacdo durante a operacdo do precipitador e
desenergizado somente em paradas longas.

Martelos - Parte Interna Placas Coletoras

Eixo

Mancal
Martelos

Parte
Externa

Bigorna

Figura 4.6 - Sistema de batimento para limpeza das Placas.
Fonte: Suzano, (2009).
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Entrada de ar limpo

Isolador suporte

Aquecedor do isolador

\ Tubo de protecdo do
=l IS isolador suporte

\
U

Figura 4.7 - Sistema de Aquecimento dos Isoladores.
Fonte: Suzano, (2009)

Precipitadores da caldeira CBCIII:

A CBCIII é composta por 3 precipitadores eletrostaticos sendo denominados P5, P6 e P7.
Na saida da caldeira apds o economizador os gases de saida sdo encaminhados por dois dutos, um
deles alimenta os precipitadores P5 e P6 e o outro alimenta o precipitador P7, cada qual com seu
ventilador de tiragem induzida, controlando a pressdo da fornalha. A Figura 4.8 apresenta um

esquema simplificado do ar e gas da caldeira desta caldeira.
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Ar terciario 252C

Lavador de gases

Ar secundario 1522C 1922C
» )
GNCD Caldeira CBC N - I—
—
Ar primario 1502C
13852C
—

Gases 200°C —w PG 1852C

P>

Figura 4.8 - Sistema simplificado de ar e gas

Cada precipitador contém seu raspador de fundo e seu redler (arrastadeira de cinzas)
principal sendo que apos coleta das cinzas, as valvulas rotativas destinam o material captado para
outro redler e especificamente para o P5 e P6 existe um Unico redler geral, diferente do P7 que tem
um redler coletor final estritamente para seu uso. Todas as cinzas coletadas nos precipitadores séo
enviadas ao transportador denominado Redler 074 que envia todo o volume ao Tanque de mistura
da caldeira, onde também recebem as cinzas provenientes da coleta no banco de geracdo e
economizador.

O licor preto proveniente da evaporacdo de licor negro chamada de evaporagdo 700 ton,
com um teor de sélidos de aproximadamente de 72%, é armazenado nos tanques de estocagem e
bombeado para o “tanque de mistura I”, onde ¢ misturado com cinzas captadas pelos
precipitadores eletrostaticos. A calha recebe a cinza retirada pela sopragem. O tanque de mistura |
alimenta os macaricos de queima, injetando-se licor preto no fundo da fornalha. A Figura 4.9

apresenta um esquema do sistema de alimentacao do licor preto.
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Cinzas dos precipitadores
e da caldeir
Caldeira
Tangque LP 72%—1
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Mistura I .
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Figura 4.9 - Esquema de alimentacdo do Licor preto da caldeira CBC IlI

4.3.2 Caldeira de recuperacdo quimica Gotaverken

Esta caldeira apresenta as mesmas caracteristicas construtivas a caldeira do item anterior.
A producdo de vapor estd em torno de 90 t/h e queima aproximadamente 900 tss toneladas de
solidos secos de licor preto.

O licor preto proveniente da evaporacdo de licor negro chamada de evaporagdo 900 ton
com um teor de solidos de aproximadamente de 72%, é armazenado nos tanques ‘A” e “B” de
estocagem, onde é misturado com as cinzas captadas pelos precipitadores eletrostatico misturado
no “Tanque II” de mistura para, melhor homogeneizagdo. Esse licor Preto contendo cinzas
diluidas é enviado paro outro taque de mistura, “Tanque 1” que recebe cinzas da caldeira e vai para
0s macaricos de queima na caldeira. Na Figura 4.10 mostra o sistema de processamento do licor

negro de uma forma simplificado.
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Figura 4.10 - Esquema de processamento de licor negro na GTV.

O sistema de ar e gas desta caldeira € 0 mesmo sistema da caldeira CBCIII, disposta com 3
precipitadores eletrostaticos sendo denominados P1, P2 e P10. Na saida da caldeira ap6s o
economizador, os gases de saida sdo encaminhados por dois dutos, um deles alimenta os
precipitadores P1 e P2 e o outro alimenta o precipitador P10, cada qual com seu ventilador de
tiragem induzida, controlando a presséo da fornalha.

Todos os precipitadores contém seu raspador de fundo e seu redler principal, sendo que
apos coleta das cinzas, as valvulas rotativas destinam o material captado para outro redler e
especificamente para o P1 e P2 existe um anico redler geral, diferente do P10 que tem um redler
coletor final estritamente para seu uso. Na Figura 4.11 é demonstrado o sistema de ar e gas dessa

caldeira.
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Figura 4.11 - Esquema de ar e gas simplificado da caldeira de recuperacdo Gotaverken

Evaporacgéo 700

A evaporagdo tem como objetivo evaporar dgua contida na composicao do licor negro de
forma a concentrar esse licor até um teor de solidos suficiente para a combustdo na caldeira de
recuperacao.

A evaporacgdo 700 é uma evaporacgdo de multiplos efeitos com a capacidade de producéo de
270m°%/hora de licor a 72% de s6lidos.

O Licor negro recebido da central de Lavagem com 15% de solidos é bombeado para os
tanques de recebimento chamados de tanques de LP 15%, onde é bombeado para a evaporacao
sendo processado e saindo com um uma concentracdo de solidos de 72% pronto para a queima na
caldeira.

Evaporacéo 900

A evaporacgdo 900 é uma evaporacao de multiplos efeitos com a capacidade de producgéo de
350m?/hora de licor a 72% de s6lidos.

O Licor negro recebido da central de Lavagem com 15% de solidos é bombeado para os
tanques de recebimento chamados de tanques de LP 15%, onde é bombeado para a evaporagdo
sendo processado e saindo com um uma concentracao de sélidos de 72% prontos para a queima na

caldeira.
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Capitulo 5

ANALISE EXERGETICA

5.1 INTRODUCAO

O objetivo principal do estudo da exergia, ou melhor, da anélise exergética é utilizar o
método dos principios de conservacdo de massa e energia, juntamente com a Segunda Lei da
Termodindmica, sendo possivel a identificacdo de rejeitos e perdas em termos de sua

localizagé&o, tipo e valores reais, proporcionando assim, o uso mais eficiente da energia.
5.2 RELAC}AO ENTRE ENERGIA E EXERGIA

Quando se fala de andlise energética, esta baseia-se no Primeiro Principio da
Termodindmica que tem como objetivo prover a informagdo necessaria para reducdo das
perdas de calor e assim melhorar a recuperacdo de calor. Uma das limitacdes desse método € a
falta de informacdo disponivel sobre a degradacdo de energia que ocorre N0 processo, assim
também, como a quantidade e a qualidade dessa energia contida nos fluxos que saem do
processo como produto (Dincer e Cengel, 2001 apud Silvia Rojas, 2007).

A andlise exergeética, segundo Dinger e Cengel (2001), supera as limitacbes de
Primeira Lei (da analise energética), podendo entdo num processo energético, quantificar e
apontar a degradacéo de energia e calcular a magnitude real das perdas de exergia.

A exergia pode ser usada como medida da qualidade e quantidade de energia a qual
envolve a primeira e segunda lei da termodinamica, por isso uma analise exergetica é (til para
identificar, localizar e quantificar as eficiéncias termodinamicas de um sistema térmico
(Torres e Valero, 2001 apud Sotomonte, 2009).

Segundo Kotas (1985) a exergia € o maximo trabalho no qual se pode obter de uma
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dada forma de energia, usando pardametros ambientais como estado de referéncia.
5.3 ASPECTOS DA EXERGIA

A exergia € uma medida do desvio do estado de um sistema quando comparado ao do
ambiente. Conseqlientemente € um atributo do conjunto sistema e meio ambiente. No entanto,
uma vez que se especifique o ambiente, pode se atribuir um valor para a exergia em termos de
valores de propriedade do sistema, entdo a exergia pode ser considerada uma propriedade do
sistema (Moran e Shapiro, 2002).

Segundo Moran e Shapiro (2002) sendo a exergia uma propriedade extensiva € em
algumas vezes conveniente trabalhar em unidade de massa ou em base molar utilizando a
equacéo (5.1).

V2
b= (U—U0)+ po(V_VO)_To(S_So)+_+gZ
2 (5.1)

Sendo:
U = energia interna
v = volume

s = entropia
P, e T, s&o determinados pelo estado do ambiente

Energia cinética g# = Energia potencial gravitacional

5.4 EXERGIA DE FLUXO

A exergia de fluxo se da por uma transferéncia de exergia e trabalho de fluxo ao longo
das fronteiras de um volume de controle através do fluxo de massa que é dado pela equacdo:
(5.2)

V2
b=h-h,-T,(s—5s,)+—+0z
2 (5.2)
Sendo:

h

Sy . . : - - I :
0e "0 sHo entalpia e entropia especifica em condices de equilibrio com o meio.
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2
Segundo (Kotas, 1985), ndo havendo efeitos das energias cinética ( VT) e potencial

(g?) , elas séo desprezadas.

Associada ao trabalho de fluxo temos conforme equacéo: (5.3)

B=m-[(h_ho)_To(S_So)] (5.3)

Segundo (Kotas, 1985) os gases podem ser calculados pela equagéo: (5.4)

Bg = Nmg.b°Mg +(T, —T,).>_, NgkC gk (5.4)

Sendo o primeiro termo correspondente a parcela da exergia quimica e o segundo

termo a exergia fisica.

Onde:

Bgy= = exergia dos gases (kJ/s);

Nmg== niimero de moles da mistura dos gases;
bOMg = exergia quimica da mistura

Ty = temperatura dos gases em K;

To = temperatura do estado de referéncia em K;

C,?gk: leva em conta a variacdo da entalpia e entropia num dado intervalo de

temperatura.

Sendo o primeiro termo correspondente a parcela da exergia quimica e o segundo

termo a exergia fisica.
A exergia quimica da mistura é dada pela equacéo: (5.5)
bl?dg = Zk(ygk- bgk) + R. TO Zk( ygk- lnygk) (55)
A exergia quimica padréo é dada segundo Szargut, (1988) pela equacéo: (5.6)

by, = AG° + Y ne; b (5.6)
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No caso dos sélidos a exergia da mistura € dada pela equacéo: (5.7)
Bs = g by, + Xmye [(h—hy) = To(s = sp) ]k (5.7)

Os valores dos calores especificos dos compostos dos gases e solidos nos célculos das
exergias, foram obtidos a partir dos dados reportados por Carvalho et al.(1977) e Perry and
Chilton (1982). Ja os dados relativos a exergia quimica padrdo, foram obtidos por Szargut at
al (1988).

5.5 EFICIENCIA RACIONAL

Segundo Gallo (1998) e Kotas (1985), a eficiéncia exergética € a relacdo entre a

variacdo da exergia desejada e a exergia necessaria a0 processo.

(Variacdo da exergia desejada)

(5.8)

(Consumo de exergia necessaria)

5.6 ANALISE EXERGETICA DA CALDEIRA DE RECUPERACAO
CBCIII.

Toda a anélise Exergética da caldeira de recuperacdo CBCIII foi baseada nos fluxos no
volume de controle como:
e Vapor
e Condensado
e Gases de Combustédo
e Licor Preto
e Smelt.
Dentre esses 0s mais complexos estdo relacionados com o licor Preto, gases de
combustdo e smelt, que sdo compostos que contém substancias organicas e inorganicas
decorrentes das reacfes quimicas.

Na Tabela 5.1 é mostrada a composicéo do licor preto.
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Tabela 5.1 - Composicéo quimica do licor preto

Composicdo quimica do combustivel Composic¢do quimica do Smelt
Organicos | Inorganicos Smelt
(% PESO) | (% PESO) (% PESO)
C-338 Cl-271 NaZS -9,37
H -34 K- 2,62 Na SO -1,9

2 2 4
S-29 Na-19,1 NaCO3 -30
O_-36 K CO_-2,12

2 2 3

NaCl -1,0

Fonte: IPT/SENAI, (2000); Suzano, (2008)

A composicdo quimica do licor preto foi adotada das analises do licor preto

processado na Suzano e o Smelt do IPT (2000).

5.7 CALCULO DA EXERGIA DO LICOR PRETO

O Licor Preto um combustivel liquido com uma concentracdo de 72% de sélidos,
sendo utilizado como base de célculo o composto em solidos secos e portando adotada

Equacdo (5.7) para sélidos.
Bs = Ny bI(\)/IS + an - [(h - ho) - To(s - So)]k (57)

A variacdo da entalpia e entropia dos compostos quimicos em funcdo da temperatura foi

calculada segundo as equacdes (5.9) e (5.10)

(h—ho) = 4,186.[(A.T, + B). (1 x 1073.T))] + T4(C. 1+ 10%. - + D) (5.9)

(s — 55) = 4,186 (A.In (77:—0) +2.B.1%1073) (T, = Tp)| + 5.1« 105(Tj—2 -1y (5.10)

Tp2

As constantes utilizadas na Equacéo (5.7) foram levantadas por Carvalho et al (1977) e

a exergia quimica padrao por (Szargut, 1988), conforme Tabela (5.2)
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Compostos | A B C D b” kJ/Kmol
C 4,03 0,57 2,04 -1936 410.820

S 5,26 -0,05 -0,36 -1443 598.850
H, 6,52 0,30 -0,12 -1938 238.490
0O, 7,16 0,50 -0,24 -1404 3.970

Na 6,83 -1,08 -- -1107 343.380
Cl 5,53 -0,08 0,23 -1719 163.940

K 4.97 -- -- -1482 371.520
H,0 7,30 1,23 -- -2286 3.120

Fonte: Carvalho et al. (1997), Perry and Chilton (1982), Szargut at al. (1988)

A Tabela 5.3 mostra os coeficientes utilizados para os calculos da entalpia e entropia e

exergia quimica padrdo do fundido Smelt.

Tabela 5.3 - Coeficientes utilizados no célculo da entropia e entalpia e exergia quimica padrao

(b% do Smelt.
Compostos | A B C D b” kJ/Kmol
Na,S 19,81 0,82 --- -5979 921.400
Na,SO4 47,18 --- --- -10190 21.400
Na,Cl 16 --- --- 260 14.300
Na,CO3 45 --- --- -13.100 41.500
K,COs3 29,9 --- --- -—-- 85.100

Fonte: Carvalho et al. (1997), Perry and Chilton (1982), Szargut at al. (1988)

Para calcular a entalpia e entropia, foram utilizados valores de cp a partir da integral

de (cp= A+B.T-C.T?), demostrado nas equacdes (5.9) e (5.10).

h = hy + fTTO Cp(T)dT

T

s =5, +fTOCpT(T)dT

(5.9)

(5.10)

A Tabela 5.4 mostra os coeficientes utilizados para os calculos da entalpia e entropia e

exergia quimica padréo dos gases de combustéo.



77

Tabela 5.4 - Coeficientes utilizados para os calculos da entalpia e entropia e exergia quimica

padréo (b°) dos gases de combust&o.

Compostos | A B C D b” kJ/Kmol
CO 10,57 1,05 2,06 -3936 19.870
SO, 11,04 0,94 1,84 -3992 313.400
H,O 7,30 1,23 -- -2286 9.500

N> 6,83 0,45 0,12 -2117 720

Fonte: Carvalho et al. (1997), Perry and Chilton (1982), Szargut at al. (1988)

Na Tabela 5.5 mostra as exergias calculadas da caldeira CBCII]I.

Tabela 5.5 - Exergias calculadas da caldeira CBCIII

Exergias B (kW)
Exergia Vapor 60.963,3483
Exergia Condensado 3.585,8572
Exergia do Licor Preto 317.011,6898
Energia Elétrica 2.440
Exergia dos Gases Combustédo 19.726,2477
Exergia do Smelt 7.896,9175
Exergia do produto da Combustao 27.623,1652

5.8 EFICIENCIA EXERGETICA

Para calcular a eficiéncia Exergética da caldeira foi utilizada a Equacdo (5.8)
decorrente das exergias dos fluxos calculados.

Como variacdo da exergia desejada foi adotada a exergia do vapor mais fundidos
(smelt).

Como a variacdo de exergia necessario foram adotadas as exergias dos fluxos:

condensado, energia elétrica, e do licor preto demonstrado na equagéo (5.11) no Apéndice 1.

Exergia do Vapor+Exergia do Smelt

Wepem = (5.11)

Exergia do LP+Exergia do Condensado+EE
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60.963,3483 + 7.896,9175
317.011,6898+2.440+3.585,8572

Wegem = Wepenn = 21,3%

Na Figura 5.1 estdo demonstrados os fluxos que atravessam o volume de controle.

vapor
pr— 50,963, 3182 KW

com bustivel gases combustio
licor preto Caldeira 19.726,2477KW
— CECII -

317.011,6897 KW

T I e Fun clicdos S mialt
Energia elétrica condensado 7.896,9175KW
2430 KW 3,55, 85 70K

Figura 5.1- Exergia dos fluxos da caldeira CBC IlI

Eficiéncia Exergética CBCIII w= 213%

5.9 ANALISE EXERGETICA DA CALDEIRA DE RECUPERACAO
GOTAVERKEN.

Toda a analise Exergética da caldeira de recuperacdo GTV foi baseada nos fluxos no
volume de controle como:
e Vapor
e Condensado
e Gases de Combustéo
e Licor Preto
e Smelt.
Dentre esses 0s mais complexos estdo relacionados com o licor Preto, gases de
combustdo e smelt, que sdo compostos que contém substancias organicas e inorganicas
decorrentes das reacdes quimicas.

Na Tabela 5.6 ¢ mostrada a composicdo do licor preto



79

Tabela 5.6 - Composicao quimica do licor preto da caldeira Gotaverken

Composicdo quimica do combustivel Composic¢édo quimica do Smelt
Orgénicos | Inorganicos Smelt
(% PESO) | (% PESO) (% PESO)
C-338 Cl-2,71 NaZS -9,37
H -34 K- 2,62 Na SO -19

2 2 4
S-29 Na-19,1 NaCO3 -30
O -36 K CO_-2,12

2 2 3

NaCl-1,0

Fonte: IPT/SENAI, (2000) Suzano, (2008)

A composi¢do quimica do licor preto foi adotada das andlises do licor preto
processado na Suzano e o Smelt do IPT (2000).

5.10 CALCULO DA EXERGIA DO LICOR PRETO

O Licor Preto é um combustivel liqguido com uma concentracdo de 72% de sdlidos,
sendo utilizado como base de céalculo o composto em so6lidos secos e portando, adotada
Equacao (5.7) para solidos.

As constantes utilizadas na equacao (5.7) foram levantadas por Carvalho et al (1977) e

a exergia quimica padrao por (Szargut, 1988), conforme Tabela (5.7)

Tabela 5.7 - Coeficientes e exergia quimica padrao (b°)

Compostos | A B C D b” kJ/Kmol
C 4,03 0,57 2,04 -1936 410.820

S 5,26 -0,05 -0,36 -1443 598.850
H, 6,52 0,30 -0,12 -1938 238.490
0, 7,16 0,50 -0,24 -1404 3.970

Na 6,83 -1,08 -- -1107 343.380
Cl 5,53 -0,08 0,23 -1719 163.940

K 4.97 -- -- -1482 371.520
H,0 7,30 1,23 -- -2286 3.120

Fonte: Carvalho et al. (1997), Perry and Chilton (1982), Szargut at al. (1988)
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Na Tabela 5.8 mostra os coeficientes utilizados para os calculos da entalpia e entropia
e exergia quimica padrao do fundido Smelt.

Tabela 5.8 - Coeficientes utilizados no célculo da entropia e entalpia e exergia quimica padrao

(b°) do Smelt

Compostos | A B C D b” kJ/Kmol
Na,S 19,81 0,82 --- -5979 921.400
Na,SO4 47,18 --- --- -10190 21.400
Na,Cl 16 - - 260 14.300
Na,CO3 45 --- --- -13.100 41.500
K>CO3 29,9 - - ---- 85.100

Fonte: Carvalho et al. (1997), Perry and Chilton (1982), Szargut at al. (1988)

Para calcular a entalpia e entropia, foi utilizados valores de cp a partir da integral de
(cp= A+B.T-C. T?) conforme equagdes (5.9) e (5.10)

h=hy+ fTTO Cp(T)dT (5.9)
s = s+ fg 2D dr (5.10)

Na Tabela 5.9 mostra os coeficientes utilizados para os calculos da entalpia e entropia

e exergia quimica padrdo dos gases de combustao.

Tabela 5.9 - Coeficientes utilizados para os calculos da entalpia e entropia e exergia quimica

padréo (b°) dos gases de combust&o.

Compostos | A B C D b” kJ/Kmol
CcO 10,57 1,05 2,06 -3936 19.870
SO, 11,04 0,94 1,84 -3992 313.400
H,O 7,30 1,23 -- -2286 9.500

N, 6,83 0,45 0,12 -2117 720

Fonte: Carvalho et al. (1997), Perry and Chilton (1982), Szargut at al. (1988)

Na Tabela 5.10 mostra as exergias calculadas da caldeira Gotaverken demonstrado no

Apéndice 2.
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Tabela 5.10 - Exergias calculadas da caldeira Gotaverken

Exergias B (KW)
Exergia Vapor 33.868.5268
Exergia Condensado 2.049,0611
Exergia do Licor Preto 203.793,2291
Energia Elétrica 2.440
Exergia dos Gases Combustéo 12.784,1724
Exergia do Smelt 5.738,4569
Exergia do produto da Combustao 18.522,6294

5.11 EFICIENCIA EXERGETICA

Para calcular a eficiéncia Exergética da caldeira foi utilizada a equacdo (5.8)
decorrente das exergias dos fluxos calculados.

Como variacdo da exergia desejada, foram adotadas as exergias do vapor mais fundido
(smelt).

Como a variagdo de exergia necessario foram adotados a exergia do condensado,
energia elétrica, e do licor preto demonstrado no Apéndice 2.

Na Figura 5.2 estdo demonstrados os fluxos gque atravessam o volume de controle.

vapor
pr— 33.008,5268 KW

com bustivel gases combustdo
licor preto Caldeira 12,784, 1724 KW
e GTY L
203.793,2291 KW
T I el Fuin clicd 05 S miglt
Energia elétrica condensado 5.738,4569 KW
2,440 KW 2,049 061 1KW

Figura 5.2 - Exergia dos fluxos da caldeira Gotaverken

Exergia do Vapor + Exergia do Smelt

yerv= Exergia do LP+EE + Exergia do Condensado
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33.868,5268 + 5.538,4569

YV GTV ™ 503.793,2291+2.440 + 2.049,0611 Y GTV=19%

Eficiéncia Exergética GTV w=19%

5.12 CALCULO DA EVAPORACAO 900

Todos os célculos da evaporacdo 700 e evaporacdo 900, foram utilizados as mesmas
equac0es das caldeiras de recuperacao.
Todas as analises Exergética das evaporacGes foram baseadas nos fluxos no volume de
controle como:
e Vapor
e Condensado
e Condensado do evaporado
e Licor Preto
e Energia Elétrica
Nos calculos da exergia do licor Negro, foi utilizada a mesma composicao elementar
das caldeiras por ser o mesmo produto utilizado em todo o processo. Como ndo héa reacdo de
combustdo no caso da evaporacao, foi calculado somente a exergia do licor preto. Na Tabela

5.11 mostra a composicao elementar do licor preto utilizado nos célculos.

Tabela 5.11 - Composicdo quimica do licor preto

Composicdo quimica do combustivel

Organicos | Inorganicos
(% peso) | (% peso)

C-338 Cl-2,71
H2 -34 K- 2,62

S-29 Na—-19,1
O._—-36
2

Na Tabela 5.12 mostra os resultados das exergias calculadas na evaporacdo 900

demonstrado no Apéndice 3.



Tabela 5.12 - Resultados dos calculos das exergias

Exergias B (kW)
Exergia Vapor 32.186,7588
Exergia Condensado 1.128,1895
Exergia do Licor Preto a 15% 282.033,0671
Exergia do Licor Preto a 72% 295.572,3506
Exergia do Condensado do Evaporado 572,1465
Energia Elétrica 1.458,8622

Na Figura 5.3 mostra os fluxos que atravessam o volume de controle.

Vapor
17 32186, TA8EEW
1 Licor preto 72%
Evaporagio
Licor preto 15% 900 EQS.STE,ESDﬁKWP
—_—l
232033067 1KW

Energia elétrica cotdensado

1.458 8622 KW 1125 18050

——e Conidensado do
Ewaporada

572,1485KW

Figura 5.3 - Fluxo de exergia no volume de controle.

Exergia do LP 72%—Exergia do LP15%

W EV.900 —

295.572,3506—282.033,0671

Exergia do Vapor—(Exergia condensado+Exergia condensado evaporado)+EE

W EV. 900 —

32.186,7588—(1.128,1895+572,1465)+1.458,8622

Eficiéncia Exergética da Evaporacao 900

w=424%

5.13 CALCULOS DA EVAPORACAO 700

W EV.900 = 42, 4%
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As duas evaporacGes sdo idénticas e, portanto os calculos foram feitos variando

somente as capacidades de producdo e as varidveis que foram coletadas de forma pontual em



cada uma delas.
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Na Tabela 5.13 mostra os resultados das exergias calculadas na evaporacdo 700

demonstrado no Apéndice 4.

Tabela 5.13 - Resultados dos célculos das exergias.

Exergias B (KW)
Exergia Vapor 29.031,1942
Exergia Condensado 1.017,5827
Exergia do Licor Preto a 15% 223.488,0541
Exergia do Licor Preto a 72% 236.052,6283
Exergia do Condensado do Evaporado 457,7172
Energia Eletrica 1.273,1487

Na Figura 5.4 mostra os fluxos que atravessam o volume de controle.

Vapor
17 20,031,194 2KW
1 Licor preto 72%
Evaporagde

Licar preto 15% 700 236.052,6283KW'

—_—

223488, 054 1 KW

— ondenzado do
Firaporado
Energia elétrica condenzado 457 TITIEW

127314587 KW 1017 5827KW

Figura 5.4 - Fluxo de exergia no volume de controle.

Exergia do LP 72%—Exergia do LP15%
Exergia do Vapor—(Exergia condensado+Exergia condensado evaporado)+EE

W EV.900 =

236.052,6283—-223.488,0541
29.031,1942—(1.017,5827+457,7172)+1.273,1487

W EV.700 = W EV.700 = 43, 6%

Eficiéncia Exergética da Evaporacgédo 700 w= 43,6 %
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Capitulo 6

CONCLUSOES E RECOMENDACOES FUTURAS

6.1 CONCLUSOES

As oportunidades de otimizagdo no setor energético de uma fabrica de celulose sdo
muitas. Devido a grande demanda no consumo e geracdo, o sistema termoelétrico é de extrema
importancia, pois, € o que viabiliza economicamente a producdo. O suprimento energético é
composto por varios combustiveis como:

e Gésnatural

e Oleo combustivel
e Biomassa

e Licor Negro

Na Suzano Papel e Celulose composicdo da matriz energética esta demonstrada conforme
Figura 6.1:

Composicao dos Insumos Energéticos (GWh)
58%

©>

5%

| mOleo Combustivel BBiomassa BLicor Preto OGas Natural|

Figura 6.1 — Composi¢do da matriz energética da Suzano Papel e Celulose
Fonte: Suzano (2009)
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e Licor Negro 58%
e Gés natural 24%
e Biomassa 13%
e Oleo combustivel 5%

Sendo o licor negro o combustivel de maior representatividade na malha enegética, seu
processamento tem sido foco de muitos estudos, com aplicacdes de tecnologias e metodologias
objetivando um melhor aproveitamento energético em conjunto com a recuperacdo dos quimicos
utilizados no processo. Neste trabalho foi realizado uma anélise exergética no conjunto de
processamento do licor negro composto por duas caldeiras de recuperagdo quimica e duas
evaporagdes de multiplos efeitos de placas. A caldeira CBCIIl com capacidade de producdo de
1.400 tss (toneladas de sélidos secos) e de 190 ton/hora de geracdo de vapor e a Gotaverken, com
capacidade para 900 tss e 90 ton/hora de geracao de vapor. A evaporacao 900 ton tem capacidade
de processamento de 350 m’hora de licor negro com 15% de sélido, produzindo
aproximadamente 54 m*hora de licor negro a 72% de sélido. A evaporacdo 700 ton tem a
capacidade de processar 270 m3hora licor negro com 15% de sélido, produzindo
aproximadamente 40 m*/hora de licor negro a 72%.

Utilizando-se dos fluxos exergéticos no volume de controle de cada planta, foram
calculadas as eficiéncias exergéticas para andlise, utilizando a teoria de Kotas, (1985), os

resultados obtidos foram:

CBCllII- 21,3%
GTV- 19%

Evap. 700- 43,6%
Evap. 900- 42,4%

O resultado das eficiéncias das caldeiras de recuperacdo ndo foi satisfatorio. Foi observado
que grande parte do fluxo exergético das caldeiras, é destruido na reacdo de combustdo do licor
negro por conter um alto teor de umidade, e também pela caracteristica construtiva da caldeira ter
como principal fungéo, recuperar os produtos quimicos do processo transformando os sais de
sodio do licor negro, em carbonato de sodio, sulfeto de sodio e sulfato de sodio.

Os resultados das evaporagdes ja apresentaram um resultado satisfatorio, sendo que seu
processo de evaporacdo é feito com reaproveitamento do vapor do evaporado para o trabalho nos

efeitos subsequentes.
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6.2 RECOMENDACOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Como trabalhos futuros sdo sugeridos:
e Uma analise termoeconémica e exergoeconémica do processo, onde permitird
identificar as irreversibilidades associadas ao custo financeiro do mesmo.

e Fazer uma analise da geracdo de poluentes que ocorrem na combustdo do licor negro
em caldeiras de recuperacgao quimica.
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Apéndice 1

Calculo exergético da caldeira CBC3

Calculo da Exergia do vapor

Dados do Vapor

hl := 31962 sl := 6.6463
pressao — sobar
_ sO := 0.3674
temperatura — 400°C hO := 104879
h mla := *
3600
Aplicando a equacéo mla = 50

Bv := mla:[ (h1-h0) —t0-(s1-s0)] «
Bv = 60963.3483

Exergia do condensado (4gua de alimentagéo)

Dados
hlc := 5510 sl := 1628
pressao — 8obar
temperatura — 130°C hO := 104879 S0 = 0.3674
i t t0 := 29815 _ 182:1000
Vazio — 182F] mia : 3600

mla = 50.555556

Bc := mla-[ (hlc — h0) —t0-(s1 —-s0)] «

Bc = 3585857



Balanco de massa para o licor negro

PCllp := 13506.62

Dados
Licor negro concentrado a 72% PCI- 13.506,62
KJ/Kg Consumo de LN 1400
tss/dia
Tempeatura do LN 125°C

Sendo dado o fluxo de Licor Negro em Toneladas de s6lidos secos
dia passando entdo para Kgls

Tendo os seguintes dados

Vazio de LN 1400 tss/dia
Temperatura 125°C

Tabela 5.1 — Composi¢do quimica do licor preto

Composicao quimica do combustivel | Composicdo quimica do Smelt
Organicos Inorganicos Smelt
(% PESO)| (% PESO) (% PESO)
C-338 |ClI-271 NaS - 9,37
H2 -3/4 K-2,62 NaZSO4 -19
S-29 Na-19,1 NaCO3 -30
027 36 K2C03 -2,12
NaCl-1,0




= 14901000 mip = 16203704  Kg
3600-24 —
ma := 1400-0.28 , ma = 392 mH20 = ma
nlpC := mlp;z)'% +  NipC = 0.456404
nlpS = mlp~% «  NnIpS = 0.014685
nipH2 = mlp'g « NlpH2 = 0.275463
nipO2 = mlp-os'—i6 « NpO2 = 0.182292
nipNa := mlp-% « NlpNa = 0.134561
nipCl = mlp-% % NIpCl = 0.012546
npK = mlp-% «  NlpK = 0.010886
nH201 := mH20-(1000) %~ NH201 = 0.252058

3600-24-18

Portanto nlp total é dado pela expressao

|
ip % (YK)

niptotal3 := nlpC + nIpS + nlpH2 + nlpO2 + nipNa + nipCl + nlpK + nH201

Kmo
niptotal3 = 1338894 ——
S

mH20 = 392
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Exergia do Licor preto

No caso dos solidos, a exergia da mistura € dada por

boMs := ZYsk~(b°sk)

nipC - (410820
b°MsC = M ~ Db°MsC = 140040.953119
niptotal3

nipS-(598850)

boMsS = 0wl b°MsS = 656801444
b°MsH2 = % «~ D°MsH2 = 49066.730513
h°MsO2 = % ~ Db°MsO2 = 540519112
b°MsNa = % « b°MsNa = 34510.285561
b°MsCI = % +~ P°MsCI = 1536222787
b°MsK = % « Db°MsK = 3020556111
b°MsH201 = M ~ Db°MsH201 = 58736511

niptotal3

Portanto b°Mstotal sera :

b°Mstotal := b°MsC + b°MsS + b°MsH2 + b°MsO2 + b°MsNa + b°MsCl + b°MsK + b°MsH201

KJ
b°Mstotal = 235870.6468 ——
Knol
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Calculo da entalpia e entropia

Temperatura =383K
hc := 2237387
SC := .6538

htc := hc-(4.18%) . htc = 936570198

stc := sc-(4.18) ,Stc = 2.736807

Temperatura entre (298-3000)K

hH2 := 5850358
SH2 = 1.755

hH2 := hH2-(4.1%) hH2 = 2448959859

SH2 := sH2-(4.18) , SH2 = 7.222943

Temperatura entre (371-1178)K
hNa := 12269040
sNa := 1.9498

hNa := hNa-(4.18) .hNa = 5135820144
sNa := sNa-(4.18&) . SNa = 8.161863

Temperatura entre (336.4-1100)K

hk := 4215008
sk := 1.2446

hk := hk-(4.18) . hk = 1764440023

sk := sk-(418) , Sk = 5.20089

Temperatura entre (298-2400)K

hs := 4702484
SS = 0.3317
hst := hs-(4.18) , hst = 1968459802
Sts := s5-(4.186) ,  StS = 1.388496
Temperatura entre (298-3000)K
hO2 := 13489608

SO2 = 1.9302

hO2 := hO2-(4.18) . hO2 = 5646749909

sO2 = s02-(41%) , sO2 = 8.079817

Temperatura entre (298-5000)K

hCl := 4473053
sCl := 1.3204
hCl := hCl-(41%) .  hCl = 1872419986

sCl = sCl-(41%) .  sCl = 5527194

Temperatura entre (298-2750)K

hS := 6903273
SS = 2.0%8

hS := hS-(4.18) . hS = 2889.710078

SS := sS-(4.18) . SS = 852045



Entio

BKC := nlpC-[ (htc) — 29815-(stc) ] « BKC = 55088368

BKS := nlpS-[ (hst) — 29815-(sts) ] « BKS = 22.826922

BkH2 := nlpH2-[ (hH2) — 29815-(sH2) ] . BkH2 = 81.382613

BKkO2 := nlpO2-[ (hO2) — 29815-(s02)] . BkO2 = 590215283

BkNa := nlpNa-[ (hNa) — 29815-(sNa) ] . BkNa = 363632883

BKCI := nIpCI-[ (hCI) — 29815-(sCI) ] . BKCI = 2.81648
BKK := nlpK-[ (hk) — 29815-(sk) ] « BKK = 2.208048

BKkH20 := nH201-[ (hS) — 29815-(sS)] » BKH2O = 87.632825

BKT := BKkC + BKS + BkH2 + BkO2 + BkNa + BkCI + BkK + BKH20

BKT = 1205.843422

Blp := niptotal3-(b°Mstotal) + BKT

Blp = 317011.6898 KW
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Exergia dos produtos da combustio
Balknco de massa para os Fundidos (Smetk)

Temperatura dos fundidos - 800°C

0.0937

nsts = mlp-( 8 ) % Nsts = 0019465  Na2S
(0.019)

nsto := mlp~W «Nsto = 0.002168  Na2SO4
0.01

nstl := mlp-% % hstl = 00m794  NaCL
0.30

nstc = mIp~(1—06) 4NstC = 0.04586 Na2CO3

Pode se aplicar um balanco de massa para 0s produtos da combustdo, pois
sabe-se que toda Na do LN reage formando o Na2S,Na2S04,NaCLe
Na2S03

Na2Sr = nsts-2 Na2Sr = 0.03893

Na2SO4r = nsto-2 Na2SO4r = 0.004336

NaCL := nstl NaCL = 0.002794

Na2CO3r := nstc-89 Na2CO3r = 0.40815
Total de Na

Nt := Na2Sr + Na2SO4r + NaCL + Na2CO3r .
Nt = 045421
Do valor total de Na, subtraimos o valor de Na2S

Kol
Ntr := Nt—nsts Ntr = 044745 —— de Na2S
S
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Portanto

Knol
NtS := (Nt— Ntr)-05 , NtS = 000973261 —— de Na2S
S

Balanco de massa para o "'S"

Subtraindo o vapor de Na2S, mais o valor de Na2SO4 da parcela de enxofre
(S) que entra na composicéo do licor negro, obten-se ainda a parcela de (SO2)
resuttante do balan¢o de massa em Kmol's

SO2r := nlpS — (NtS + Na2SO4r) .,  SO2r = 0.000616
Subtraindo o resultado de SO2 do resultado do enxofre (S) portanto a

parcela de SO2 que sai no Smelt seréa:

Kmo
S02s = nlpS — (SO2r) , SO2s = 0.014069 ——

Balango de massa para o CL

Sabemos que o CL reage na fornaha como NaCL.Entdo subtraindo o valor de NaCL do
valor de CL que entra no licor negro, se obtem uma parcela de Na.

nipCl = 0.012546 nstl = 0.002794

Na := nipCl — nstl Na = 0.009753

Logo essa parcela de (Na) na fornalha reage formando Na2S. Entéo, para o valor de
Na2S adiciona-se o valor de Na2S obtido anteriormente para se obter o Na2S

corrigido.
Nal := Na-0o5 Nal = 0.004876

Na2Sc := Nal + NtS Na2Sc = 0.014609 Kmol de Na2s
s

Dewvido a formagdo de Na2s como resultante do balango de massa para o
CL, devenos corrigir o balango de massa para 0 SO2:

SO2r = 0.000616 Nal = 0.004876

SO2c := Nal -SO2r , SO2c = 0.00426
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Balango de massa para o O2
Temos o valor de O2 no licor negro = 0,1172
Na2SO4r = 0.004336
02S := Na2S04r-2 02S = 0.008672
02C03 := Na2CO3r-(15) » 02CO3 = 0.612225
Somando as duas parcelas de O2 tem-se 0 O2 no Smelt

O2Smelt := 02CO3 + 02S ,  0O2Smelt = 0.620897 kmol
S

Para o Carbono:
02C := nlpC — Na2CO3r .

02C = 0048254  kmol
s

kmol
O2H :=nlpH2-05 , O2H = 0137731 ——  presente em H20
S

Fazendo a soma dos valores para o balango do O2

Soma = (SO2¢ + O2H + 02C) — (nlp02) . Soma = 0.007955 Kmol
S

O2 livre nos gases da combustéo (6,5)%

% de O2 livre é de 6,5%
nN2 := Soma-(3.76)  nNN2 = 0.02991

ntotal := SO2¢ + nN2 + O2C , ntotal = 0.082425
Portanto

O2st := o.065(ntotal + 4.76-Soma) . O2st = 0.007819
Portanto para o N2 temos
N2st := O2st-(3.76) N2st = 0.029399
Verificando

024t
O2st + N2st + ntotal ~  %ar = 0.06

Oar =
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Portanto fazendo a correcéo na equacdo da combustdo com
6,5%0 de O2 livre

{0,00973261(Na2S)+0,004336(Na2S04)+0,002794(NaCL )+0,091719
(Na2C03)+0,048254(C02)+0,00426(S02)+0,527521 (H20)+0,007819(02)+0,7534(N2)}
vazio dos fundidos:

3600

Qsnt := (0.00073261-78 + 0.002168-142 + 0.002794-58 + 0.04586 -106) “Toop ¥
t
Qsnmt = 21.9

Vazao méssica dos gases

nH201 = 0.252058 O2st = 0.007819 N2 := 0.63%4
nipS = 0.014685 nIpC = 0.45%404 nlpH2 = 0.275463 N2st = 0.029399

Qtg = (nIpS)-64 + (nlpC)-44 + (nlpH2)-18 + (NH201)-18 + (N2st)-28 + (N2 + O2st)-28.97

Otg = 5003156 Qtgl = th-(%) . Otgl = 180011363

SITE-1000
m = QST ~ st =600212 Kg

S
msnt-0.093
nsmNaz2sS = g * nsmNa2S = 0.007261

nsmiNa2Co3 = msnt-% . nsmNa2CO3 = 0017236

nsmNa2S04 = msnt-% ~ NSMNa2S04 = 0.000815

nsmNaCL := msnt-% ~ hsmNaCL = 0.00105

nsMK2C03 = msrrt-% . nsmK2CO3 = 0000036

Portanto b°Mstotal sera :

b°Mstotal := b°MsNaS + b°MsNa2C0O3 + b°MsNa2S04 + b°MsK2CO3 + b°MNaCL

b°Mstotal = 2754026744  KJ
Kol
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C
2

(s-50)= 4,186.[A.1n($8) +2B.1x1073(Ts - To) +.1.105.(12 — 12)]
0

Iy To

Coeficientes utilizados no cdkulo da entalpia e entropia dos fundidos (Smelt),

e exergia quimica padrao

Compostos A B C D b°[kJ/kmol]
Nazs 19,81 | 0,82 -5979 921.400
Na2804 47,18 | -- -10190 | 21.400
NaCl 16 - 260 14.300
Na2C03 45 - -13.100 | 41.500
K2C03 299 |- - 85.100

Calculo da entalpia e entropia

Temperatura entre (298-1000) K

hNa2S := 17304.8256
sNa2S := 27.9073

htNa2S := hNa2S-(4.186) .
stNa2S := sNa2S-(4.186) .
htNa2S = 72437.999962

stNa2S = 116819958

Temperatura entre (1073-1700)K
hNaCL := 18947.0735
sNaCL := 21.2183

hNaCL := hNaCL-(4.1%)

sNaCL := sNaCL-(4.1%)
hNaCL = 79312.449671

sNaCL = 88.819804

Temperatura entre (1157-2000)K

hNa2S04 := 5850358
SNa2S04 := 62,5728

hsNa2SO4 := hNa2SO4 -(4.18) .
stNa2SO4 := sNa2S04 -(4.1%)

hsNa2S04 = 2448959859

stNa2S04 = 261929741

Temperatura entre (1124-1500)K

hNa2CQO3 := 37441.7343
sSNa2CO3 := 59.6822

hNa2CO3 := hNa2CO3-(4.186)

sNa2CO3 := sNa2C0O3-(4.1%)
hNa2CO3 = 156731.09978
sSNa2CO3 = 249829689
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Temperatura entre (298-5000)K

hK2CQO3 := 24667.4988
sK2CO3 = 396

hK2CO3 := hK2CO3-(4.18) , hK2CO3 = 103258.149977

sK2CO3 := sK2CO3-(4.1%) , SK2CO3 = 1659749

Entdo
BkNa2S := nsmtNa2S -[ (htNa2S) — 29815-(stNa2S) | .BkNa2S = 273087902
BkNa2S0O4 := nsmtNa2SO4 -[ (hsNa2S04) — 29815-(stNa2S04) ] ,BkNa2SO41 := BkNa2SO4 -1 4

BkNa2S041 = 61.642482
BkNa2CO3 := nsmtNa2CO3 -[ (hNa2CO3) — 29815-(sNa2C03) ] . BkNa2CO3 = 1417.600933

BkNaCL := nsmtNaCL-[ (hNaCL) — 29815-(sSNaCL) | . BkNaCL = 55.474294
BkK2CO3 = nsmK2CO3 [ (hK2CO3) — 29815-(sSK2C0O3) ] BkK2CO3 = 50.309647

BKT := BKNa2S + BkNa2SO4 + BkNa2S0O41 + BKNaCL + BKK2CO3
BKT = 378871842
Bs := msnttotal-(b°Mstotal) + BKT

Bs = 78969175 KW

Célculos da exergia dos gases da combustéo

Vazio dos gases= 180 ton/h

nges := 1.341254 Kol
S

Tenperatua = 47315 K



Equacdo da exergia dos gases,

Be=(n .bk+Te—To. > (n.cp

k

bogZZYg.bo'i‘R.To.ZYg.lnyg
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Cp [kI/kg.K]

CO2 43,82
SO2 42,88
H20 35,13
N2 29,49
02 30,88

bo [k/kg]
20.140
313.400
11.710

720

3.970

Zng .b° gk
n

Yek=—
1nt

Y (ys.Inyw)

b°CO2 := 20140 CpCO2 = a3

b°02 := 3970 CpO2 = 3088

b°H20 := 11710 CpH20 == 3512
b°N2 := 720 CpN2 = 29.49

h°SO2 := 313400

CpSO2 = 4288
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CpCO21 = CpCO2-nlpC , CpCO21 = 19.999637

CpH202 := CpH20 -nlpH2 . CpH202 = 9.674259
Cp023 = CpO2-02st ,  CpO23 = 0.241444
CpN24 = CpN2-N2st ,  CpN24 = 0.866967
CpSO2 := CpSO2-nlpS ,  CpSO2 = 0629676

CpT := CpCO21 + CpH202 + Cp0O23 + CpN24 + CpSO2

CpT = 31.411984

IpC
YgklCO2 = g % Ygk1CO2 = 0.340282
ngas
Ygk1H20 = nipH2 % YOKIH20 = 0.205377
ngas
YgklO2 = ot % YOgKLO2 = 0.005829
ngas
YN = N2 N = 00z019
ngas
nipS
Ygk1SO2 .= — . Ygk1SO2 = 0.010948
ngas

Yogklg = In(YgklCO2) -YgklCO2 . Ygklg = —0.366817

Ygk2g = In(YgklH20)-YgklH20 . Ygk2g = —0.32%5093
Ygk3g = In(Ygkl02)-Ygk1O2 . Ygk3g = —0.020992
Yogk4g = In(YgkIN2)-YgkIN2 Ygk4g = —0.083739
Yok5g = In(YgklSO2)-YgklSO2 ,  Ygk5g = —0.049427
Yokt := Ygklg + Ygk2g + Ygk3g + Ygk4g + Ygkbg .

Ygkt = —0.855068
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IpC-b°CO2
YgkcO2g = MPCPC02 c0o2g = eesazrsass
ngas
IpH2 -b°H2
YgkH20g = MPH2DH20 - 190 = 2a0a066767
ngas
YgkO2g := OZSt—bOZ * YgkO2g = 23.14298
ngas
YokN2g := Nastb™N2 * YgkN2g = 15.78153
ngas
IpS-b°S0O2
YgkSO2g = NpS-5°502 % YOkSO2g = 3431.233511
ngas

Ygktg := YgkCO2g + YgkH20g + YgkO2g + YgkN2g + YgkSO2g .

Ygktg = 12728.400174

R1 .= 8314 TO := 29815

b°Mg = Ygkig + (R1-TO-Ygkt)

b°Mg = 10608.841138

Bg = [ ngas-b°Mg + (47315 — 29815)-CpT] .

Bg = 19726.247744 KW

Exergiatotal dos produtos da
combustio

Bt:= Bg+ Bs .

Bt = 27623.165247 KW



y:=

Eficiencia Exergética

Bv = 60963.34825 Energia := 2440

Bc = 3585857022 Bg = 19726.247744

Blp = 317011.689793 Bs = 7896917502

(Bv+ Bs)

- % y =213%
[(Blp + Energia) + Bc]

Eficiencia de 1° Lei

_ mla-(hl — hilc)

mip-(PClip)

Irreversibilidade
| .= (Blp + Energia + Bc) — (Bs + Bv)

| = 254177281062 kW
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Apéndice 2

Calculo exergético da caldeira Gotaverken

Célculo da Exergia do vapor
Dados do Vapor
hl := 31962 sl := 6.6463
pressdo — sobar
tenperatura — 400°C ho := 104879 50 := 0.3674
t mla e 100-1000
Vazo — 1ooE t0 := 29815 300 *
mla = 27.7778
Aplicando a equagéo
Bv := mla-[ (h1 — h0) —t0-(s1 —-s0)] «
Bv = 33868.5268
Exergia do condensado (4gua de alimentacao)
Dados
sl := 1628
pressdo — sobar hlc := 5510
tenrperatura — 130°C h0 := 104879 S0 = 0.3574
t t0 := 29815 ._ 104-1000
Vazo — 104— mia : 3600 *

mla = 28.838889

Bc := mla-[ (hlc — h0) —t0-(s1 —s0)] «

Bc = 2049.0612



Balango de massa para o licor negro

Dados

PCllp := 13506.62

Termpeatura do LN

Licor negro concentrado a 72%
KJ/Kg Consumo de LN

PClI- 13.506,62
900 tss/dia
125°C

Sendo dado o fluxo de Licor Negro em Toneladas de sélidos secos
dia passando entdo para Kg/s

Tendo os seguintes dados

Vazio de LN
Tenmperatura

900 tss/dia

125°C

Tabela 5.6 — Composicao quimica do licor preto

Composicdo quimica do combustivel || Composi¢do quimica do Smelt
Organicos Inorgéanicos Smelt
(% peso) (% peso) (% peso)
C-338 |[CI-271 NaZS -9,37
H -34 K-2,62 Na SO -1,9
2 2 4
S-2,9 Na -19,1 NaCO, - 30
0. -36 K2C03- 2,12
NaCl - 1,0
__900-1000 Kg
T 30024 ¢ mip = 10.416667 ¢

ma := 900-0.28 ,.Mma = 252

mH20 := ma

mH20 = 252
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12 * nipC = 0.293403

nipS = mlp-% %« NIpS = 0.00044
nipH2 = mlp-g « NlpH2 = 0.177083

nipO2 = mlp-% % NpO2 = 0.117188

0.191
nipNa := mIp-2—3 « NlpNa = 0.086504

0.0271
nipCl := mlp-? « NIpCl = 0.008065

0.0262
nipK = mIp-T % NIpK = 0.006998

mH20 -(1000)

nH201 = *
3600-24-18

nH201 = 0.162037

Portanto nlp total é dado pela expressao

nip
np =% —(Yk
p Iv”(( )

niptotal := nlpC + nlpS + nlpH2 + nlpO2 + nipNa + nipCl + nlpK + nH201

mol
niptotal = 0.860718

Exergia do Licor Negro

No caso dos s6lidos, a exergia da mistura € dada por

b°Ms = ZYsk-(b°sk)

nipC-(410820)
niptotal

b°MsC = ~ DB°MsC = 140040.953119

nlpS-(598850)
niptotal

b°MsS = « DP°MsS = 656801444
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nlpH2 -(238490)

h°MsH2 = — JHPMsH2 = 49066.730513
niptota
nipO2 -(3970
b°MsO2 = npte %m0 I to(t I ) + Db°MsO2 = 540519112
niptota
nipNa - (343380
b°MsNa := M JH°MsNa = 34510.285561

niptotal

_ nipCl-(163%40)

b°MsClI = « P°MsCI = 1536222787
niptotal
nipK -(371520
b°MsK = M « DP°MsK = 3020556111
niptotal
nH201 -(3120
b°MsH201 = # +« Db°MsH201 = 58736511

niptotal

Portanto b°Mstotal sera:

b°Mstotal := b°MsC + b°MsS + h°MsH2 + b°MsO2 + b°MsNa + b°MsCl + b°MsK + h°MsH201

b°Mstotal = 235870.646753
Kmol

Calculo da entalpia e entropia

Temperatura =383K Temperatura entre (298-2400)K
hc := 2237387 hs := 4702484
SC := .653 SS = 0.3317

htc := hc-(4.18) ., htc = 936570198 hst := hs-(4.185) . hst = 1968459802

stc := sc-(4.18) ,stC = 2.736807 Sts = s5-(41865) ,  StS — 1383496

Temperatura entre (298-3000)K Temperatura entre (298-3000)K
hH2 := 5850358 hO2 := 13489608
SH2 := 1.7255 sO2 := 1.9302

hH2 := hH2-(4.186) ,hH2 = 2448959859  hO2 := hO2-(4.18) . hO2 = 5646749909

SH2 := sH2-(4.186) , SH2 = 7.222043 sO2 .= s02-(418%) 4, SO2 = 8.079817
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Temperatura entre (371-1178)K

hNa := 1226.9040
sNa ;= 1.9498

hNa := hNa-(4.18) .hNa = 5135820144
sNa := sNa-(4.18%) . SsNa = 8.161863

Temperatura entre (336.4-1100)K

hk := 4215008
sk := 1.2446

hk := hk-(4.186) , hk = 1764440023
sk := sk-(418) . sk = 5.20089

Entdo

BKC := nlpC-[ (htc) — 298.15-(stc) ] «

BKS := nlpS-[ (hst) — 29815-(sts) ] «

BkH2 := nlpH2-[ (hH2) — 29815-(sH2) ] «
BkO2 := nlp02-[ (hO2) — 20815-(sO2) |
BkNa := nlpNa-[ (hNa) — 29815-(sNa) | «
BKCI := nIpCI-[ (hCl) — 29815-(sCl) ] «

BkK := nlpK-[ (hk) —29815-(sk) ] «

BKkH20 := nH201-[ (hS) — 29815-(sS) ] «

Temperatura entre (298-5000)K

hCl := 4473053
SCl := 1.3204

hCl := hCl-(4.1%) .

sCl .= sCl-(4.1%)

hCl = 1872419986

SCl = 5527194

Temperatura entre (298-2750)K

hS

sS

hS := 690323
SS = 2.0%8

= hS-(4.18) , hS = 2889692078

= §S-(4.1%6)

BkC = 35.331808

BkS = 14.67445

BkH2 = 52.317394

BKCI = 1.810594

BkK = 1.477316

SS = 8526045

BkO2 = 379424111

BkNa = 233763996

BkH20 = 56.332471

BKT := BKC + BkS + BkH2 + BkO2 + BkNa + BKCI + BkK + BkH20

BKT = 775182141

Blp := niptotal-(b°Mstotal) + BKT

Blp = 2037932262 KW

Exergia dos produtos da combustéo

Balango de massa para os Fundidos (Smelt)
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Temperatura dos fundidos - 800°C

0.0937

nsts := mlp-(7—8) « NSts = 0012513  Na2S
(0.019)

nsto := mIp-W LNsto = 0001394 Na2S04
0.01

nstl := mIp-% « hstl=o0001796  NaCL
(0.30)

nstc := mip- «Nstc = 0.020481 Na2CO3

106

Pode se aplicar um balanco de massa para os produtos da combustao, pois

sabe-se que toda Na do LN reage formando o Na2S,Na2S04,NaCLe
Na2CO3

Na2Sr := nsts-2 Na2Sr = 0.02027
Na2SO4r := nsto-2 Na2SO4r = 0.002788
NaCL := nstl NaCL = 0.001796
Na2CO3r := nstc-89 ., Na2CO3r = 0.262382

Total de Na
Nt := Na2Sr + Na2SO4r + NaCL + Na2CO3r
Nt = 0.201992
Do valor total de Na, subtramos o valor de Na2S

Kol
Ntr := Nt—nsts . Ntr = 027479 —— de Na2S
S

Portanto

NtS := (Nt— Ntr)-05 , NtS = 000625668 KMol de Na2S
S

Balango de massa para o "'S™

Subtraindo o vapor de Na2S, mais o valor de Na2SO4 da parcela de enxofre

(S) que entra na composicéo do licor negro, obten-se ainda a parcela de (SO2)
resutante do balan¢o de massa em Kmol's

SO2r := nlpS — (NtS + Na2S0O4r) .,  SO2r = 0.00039
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Subtraindo o resultado de SO2 do resultado do enxofre (S) portanto a
parcela de SO2 que saino Srrelt sera:
Kmol

SO2s = nlpS — (SO2r) , SO2s = 0009044 ——
S

Balkngo de massa parao Cl

Sabemos que o CL reage na fornalha com o NaCL.Ent&o subtraindo o valor de NaCL do
valor de CL gue entra no licor negro, se obtem uma parcela de Na.

nipCl = 0.008065 nstl = 0.001796

Na := nlpCl — nstl Na = 0.006269

Logo essa parcela de (Na) na fornalha reage formando Na2S. Entéo, para o valor de
Na2S adiciona-se o valor de Na2S obtido anteriormente para se obter o Na2S
corrigido.
Nal := Na-05 Nal = 0.008135
Kol de Na2s
S

Na2Sc := Nal + NtS Na2Sc = 0.009391

Dewvido a formacéo de Na2s como resultarte do balan¢o de massa para o
CL, devenos corrigir o balango de massa para 0 SO2:

SO2r = 0.00039 Nal = 0.003135

SO2c¢ .= Nal -SO2r , SO2c = 0.002739

Balanco de massa para o O2

Tenos o valor de O2 o licor negro = 0,1172
Na2SO4r = 0.002788
02S = Na2SO4r-2 02S = 0.006575
02C03 = Na2C03r-(15) 4. 02CO3 = 0.31573

Somando as duas parcelas de O2 tem-se 0 O2 no Smel t

O2Smelt := 02CO3 + 02S ,  O2Smelt = 0.39148 kmol
S
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Para o Carbono:

02C := nipC — Na2CO3r 02C = 00321 kmol

S
O2H := nlpH2 05 O2H = 0.088542 KMol presente em H20

S

Fazendo a soma dos valores para o balango do O2

Soma := (SO2c + O2H + 02C) — (nlp02) . Soma = 0.006114 Kmol

S
02 livre nos gases da combustéo (6,5)%

% de O2 live é de 6,5%

nN2 := Soma-(3.76) NN2 = 0.019228

ntotal := SO2¢ + nN2 + O2C , ntotal = 0.052987
Portanto
O2st := o.065(ntotal + 4.76-Soma) . O2st = 0.006026

Portanto para o N2 temos

N2st := O2st-(3.76) N2st = 0.018899

Verificando

O2st

O%ar =
O2st + N2st + ntotal = %0ar = 0.065

Portanto fazendo a correc¢édo na equagao da combustdo com
6,5%0 de O2 livre

{0,009391(Na2S)+0,002788(Na2S04)+0,001796(NaCL)+0,058962
(Na2C0O3)+0,031021(CO2)+0,002739(S02)+0,088532(H20)+0,033528(02)+0,6364(N2)}

vazio dos fundidos:

3600
QsTt := (0.006391-78 + 0.002783-142 + 0.001796-58 + 0.029481-106) T —

t
Qsnt = 15687173 F]
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Vazdo massica dos gases

nH201 = 0.162037 O2st = 0.006026 N2 := 0.6%4

nipS = 000944 nlpC = 0293403 nlpH2 = 0.177083 N2st = 0.018899

Qtg = (nlpS)-64 + (nlpC)-44 + (nlpH2)-18 + (NH201)-18 + (N2st)-28 + (N2 + O2st)-28.97 .

Otg = 38720353 Qtgl = th-(%gg) . Otgl = 139425672

~ Qsmt-1000 K
MSML = ——0 *  mont = 4dsas o
S
msnt-0.093
nsniNaz2S = g * nsntNa2S = 0.005196

nsMNa2CO3 = msnt- 220 | nsmiNa2CO3 = 0012333

nsmNa2s04 = msnt- 222 nsmiNa2S04 = 0000583

nsmNaCL := msrrt-% ~ hsmiNaCL = 0.000751

nsMK2CO3 = msmt-% . nsmK2CO3 = 0000669

Portanto nsmt total € dado pela expressao

nst =y % (YK)
[ ]

msnitotal ;= nsmNa2S + nsmtNa2CO3 + nsmtNa2S04 + nsmtNaCL + nsmtK2C0O3

*

Kol
S

msnitotal = 0.019532

Exergia do Fundido Smelt

No caso dos solidos, a exergiada misturaé dadaf

boMs := ZYsk-(b°sk)
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nsntNaz2S -(921400
b°MsNaS := ( ) N b°MsNaS = 245093.689102
msmttotal

nsmNa2CO3 -(41500)

b°MsNa2CO3 = ~ Db°MsNa2CO3 = 26203.485356
msitotal
nsmNa2S04 (21400
b°MsNa2S04 = ( ) ~ DPb°MsNa2S04 = 638814264
msmitotal
nsmtNaCL -(14300)
0 -—
OPMNaCL = — o * b°MNaCL = 550051836
nsntK2CO3 -(85100
b°MsK2CO3 = ( ) N b°MsK2CO3 = 2916633835

msmitotal
Portanto b°Mstotal sera :

b°Mstotal := b°MsNaS + b°MsNa2C0O3 + b°MsNa2S04 + b°MsK2CO3 + b°MNaCL

b°Mstotal = 2754026744 KJ
Kol

(s-s0)=4,1 86.[A.1n(E) + 2.B.1x10'3.(Ts —To)+ 9.1.105.(L — L)]
To 2 1.2 T2
S 0
Na Tabela abaixo os coeficientes utilizados no célculo da entabia e entropia
dos fundidos (Smelt), e exergia quimica padréo

Compaostos A B C D | bki/kmol]
NaZS 1981 {082 |- 5979 | 921400
NaZSO4 4718 | - - -10190 | 21400
NaCl 6 |- - 260 14.300
NaZCO3 45 |- - -13.100 | 41.500
K2 o3 29 |- - - 85.100
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Calculo da entalpia e entropia

Temperatura entre (1157-2000)K

hNa2S := 17304.8256
sNa2S := 27.9073

hNa2S04 := 5850358

SNa2S04 := 62,5728

htNa2S = hNa2S-(4.186) «

hsNa2S04 = hNa2S04-(4.186)

stNa2S := sNa2S-(4.18) ..
htNa2S = 72437.999962

stNa2S = 116819958

Temperatura entre (1073-1700)K

hNaCL := 18947.0735
sNaCL := 21.2183

hNaCL := hNaCL-(4.185)

sNaCL := sNaCL-(4.1%)
hNaCL = 79312.449671

sNaCL = 88.819804

Temperatura entre (298-5000)K

hK2CO3 := 24667.4988
sK2CO3 = 39.65

hK2CO3 := hK2CO3-(4.18)
sK2CO3 := sK2CO3-(4.186)

hK2CO3 = 103258.149977

sK2CO3 = 1659749

stNa2S04 := sNa2S04 -(4.18) .
hsNa2S04 = 2448959859

SstNa2S04 = 261929741

Temperatura entre (1124-1500)K

hNa2CO3 := 37441.7343
SNa2CO3 := 59.6822

hNa2CO3 := hNa2CO3-(4.186)

SNa2C0O3 := sNa2CO3-(4.18) .
hNa2CO3 = 156731.09978

SNa2CO3 = 249829689



Equacéo da exergia dos gases,

Be=(n .b°k+Te—To. > (n.cp)e
k

bog:ZYg.bo+R.To.ZYg.IHYg

CO2

SO2

H20
N2

02

Cp [ki/kg.K] bo [kd/kg]
43,82 20.140
42,88 313.400
35,13 11.710
29,49 720
30,88 3.970

n
= E 1
Zygk.bogk Yek o 4 (Vee.Inye)

b°CO2 := 20140
b°02 := 3970

b°H20 = 11710
bh°N2 := 720

h°SO2 := 313400

CpCO21 := CpCO2-nipC

CpCO2 = 38

CpO2 = 3088
CpH20 := 35.12

CpN2 := 2049

CpSO2 = 4288

» CpCO21 = 12.8691

CpH202 := CpH20 -nlpH2 , CpH202 = 6.219167

Cp0O23 = CpO2-O2st
CpN24 = CpN2-N2st
CpSO2 := CpSO2-nlpS

Cp0O23 = 0.155214
CpN24 = 0557336
CpSO2 = 0.404792

CpT := CpCO21 + CpH202 + Cp0O23 + CpN24 + CpSO2

CpT = 20.193418
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I
YgklCO2 = npC % YOkICO2 = 0.369538

Ygk1H20 =

Ygk102 =

YokIN2 :=

Yogklg = In(YgklCO2) -YgklCO2 . Ygklg = —0.367876
Yok2g = In(YgklH20)-YgklH20
Ygk3g := In(Ygk102)-Ygk102

Yokdg = In(YOkLN2)-YgkIN2

Ygksg := In(YgklSO2)-YgklSO2

Yokt = Ygklg + Ygk2g + Ygk3g + Ygk4g + Ygkbg .

ngas

nipH2
ngas

»  YgkIH20 = 0223035

O2st
ngas

~  Ygk102 = 0006331

— YgkIN2 = 0.023803

*

= —— 4 YgkISO2 = 0.01189

Ygkt = —0.876243

Ygk2g = —0.334648

Ygk3g = —0.032048

Ygkdg = —0.088975

Ygkbg = —0.052696
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IpC-b°CO2
YgkCO2g := npC-b*Co2 % YQKCO2g = 7442494124
ngas
YgkH20g := NlpH2 -b°H20 % YgkH20g = 2611736728
ngas
YgkO2g = Otb%02 +  YgkO2g = 25132726
ngas
YgkN2g = NZSt—bNZ * YokN2g = 17.138367
ngas
YgkSO2g = M % YgkSO2g = 3726238011
ngas

Yoktg := YgkCO2g + YgkH20g + YgkO2g + YgkN2g + YgkSO2g .
Ygktg = 13822.739955
R1 := 8314 TO := 29815 b°Mg := Ygkig + (R1-TO-Ygkt) .
b°Mg = 11650.693306
Bg := [ ngas-b°Mg + (47315 — 29815)-CpT] .

Bg = 1274172421 KW
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Exergia total dos produtos da combustéo
Bt := Bg+ Bs

Bt = 1852629412 KW

Eficiencia Exergética

Bv = 33868.526806 Energia := 2440
Bc = 2049.061156 Bg = 12784.172421

Blp = 203793.226236 BS = 5738456991

Btco = Bg+ Bs Btoo = 18522629412

a (Bv+ Bs)
Y= (Blp + Energia + Bc) y =19%

Irreversibilidade
| .= (Blp + Energia + Bc) — (Bs+ Bv) .

| = 168675303505 KW
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Apéndice 3

Célculo exergético da evaporacédo 900 ton

Célculo da Exergia do vapor vivo

Dados do Vapor

pressao — 4.bar hl .= 2742 sl == 15%

temperatura — 150°C hO := 104879  sO := 0.3674

t
40 — 51— = 51-1000
Vazo - 51 H 0:=29815 4. ._

w00 * mla = 14.1667

Aplicando a equacéo

Bv := mla-[ (h1 —h0) —t0-(s1 —s0)] . Bv = 3218.7589

Calculo da Exergia do vapor do evaporado
Cakulo do evaporado

Dados

Atraves do balanco de massa do wolume de controle temos
Entrada LP 15 X= saida condensado Y + saida de LP 72 Z
Xe :=350-105 4, Xs:=015 Y1:=0 Ylagua =100 Z1:=1 Z1s := 0.72
Xe = 36225

Xs
Z172 = Xe-— , Z172 = 7546875  tON
Z1s T
saida de condensado Y

Xc:=08  Ylagua := 100 Z72 := Z172-028 , ZT72 = 2113125
ton
Yc = Xe-Xc—Z72 ,  YC = 28678125 o

Exergia da 4gua de entrada

30791251000
L7 40 = 20815 mla = o2
3600

hl := 36208 sl
S0 :

0.3674

hO := 104879
mla = 85.5313
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Aplicando a equagéo

Bag := mla-[ (h1 — h0) —t0-(s1 —s0)] « Bag = 19981772

Exergia da 4gua de saida

AS = 272 AS = 21.13125 Sl = 15808
hl := 52479 SO := 0.3674
= AS-1000
t0 := 29815 mlas — X
3600 mlas = 5.8698
hO := 104879

Aplicando a equacédo

Bags := mlas-[ (h1 —h0) —t0-(s1-s0)]
Bags = 341244976

Dados do Vapor do evaporado

P1 := o.001 PO := 0.01 r .= 8314
tenmperatura — 58.7°C hl = 2611
Vazio = Yc hO = 104879 51 =798
_ SO := 0.3674
YC = 28678125 10 = 29815
Aplicando a equacéo
YC-1000
mla = > mla = 79.6615
3600
Bev := mla-[ (h1 — h0) — t0-(s1 —s0) | Bev = 195%.93%4
Exergia do condensado (do vapor vivo)
Dados
Vazio 51£
h hl = 60449 sl = 17760
temperatura — 143°C hO := 104879 SO = 0.3674
pressao — 4bar t0 := 29815 mia = 52-61(?(?0 . mia = 14166667

Bc := mla-[ (h1 — h0) —t0-(s1 —s0)] .« Bc = 11281896



123

Exergia do condensado (do evaporado)

Dados

. t
Vazio - 286.78125;1 hl := 2428 sl := 0.8059
tenperatura — 58°C hO = 104879  sO = 0.3674

presséo — 1bar t0 := 298.15

. 286.78125-1000

mla
3600

> mla = 79.661458

Bcev .= mla-[ (h1 —h0) —t0-(s1-s0)] « [T ———

Balango de massa para o licor negro

Dados
Licor negro diluido a 15% de entrada na evaporagdo

Tempeatuado LN 86,5°C

Tendo os seguintes dados

azio de LN 54,33 tonh
emperatura 86,5°C

milp = 493'6100000 N mip = 13611111 Kg

S

ma = 36225-085 , MH20 := ma ma = 3079125 mMH20 = 3079125

mip-0.338

nipC = « NIpC = 0.38338

0.029
nipS = mIp-? % NIpS = 0.012335

nlpH2 := mlpg « NIpH2 = 0231389

nlpO2 = mlp% « hlpO2 = 0.153125
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0.191
nipNa := mIp-2—3 « NlpNa = 0.113031

0.0271
nipCl = mIp~? « NIpCl = 0.010539

0.0262
npK = mlp-? % NlpK = 0.000144

H20 (1000
nH201 = MH20-(1000) o0t — a7m7ae

3600-18

Portanto nlp total é dado pela expressao

|
LB % (YK)

niptotal := nlpC + nlpS + nlpH2 + nlpO2 + nipNa + nipCl + nlpK + nH201

Kmo
niptotal = 5664679 ——
S

Exergia do Licor preto

No caso dos solidos, a exergia da mistura é dada por

boMs := ZYsk-(b°sk)

nipC - (410820
b°MsC = M ~ b°MsC = 27803.874366

niptotal

nipS- (598850
b°MsS = M ~ D°MSS = 1304020319

niptotal

nipH2 -(238490)

b°MsH2 = JHPMsH2 = 9741758966
niptotal
IpO2 -(3970
b°MsO2 = np—() « b°MsO2 = 107315219
niptotal
IpNa - (343330
b°MsNa = w HPMsNa = 6851707466
niptotal
nipCl-(163%40
b°MsCI = M « P°MsCI = 305003247

niptotal

nipK (371520
b°MsK = M ~ Db°MsK = 599704306

niptotal
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nH201 -(3120)
niptotal

b°MsH201 := ~ b°MsH201 = 2617.168073

Portanto b°Mstotal sera:

b°Mstotal := b°MsC + b°MsS + h°MsH2 + b°MsO2 + h°MsNa + b°MsCI + b°MsK + h°MsH201

KJ
b°Mstotal = 49330.551962 —_—

Knol

Célculo da entalpia e entropia

Temperatura =383K Temperatura entre (298-2400)K
hc = 2237387
SC := 0.6538 hs := 4702484
SS = 0.3317

htc := hc-(4.18) . htc = 936570198

hst := hs-(4.18) , hst = 1968459802
stc .= sc-(4.18) ,Stc = 2.736807
Sts := $5-(4.186) ,  StS = 1.383496

Temperatura entre (298-3000)K Temperatura entre (298-3000)K
hH2 := 5850358 hO2 := 13489608
SH2 := 1.7255 sO2 := 1.9302

hH2 := hH2-(4.186) hH2 = 2448959859  hO2 := hO2-(4.18%) . hO2 = 5646.749909

SH2 := sH2-(4.18) , SH2 = 7.222043 sO2 := s02-(4.18) , SO2 = 8079817

Temperatura entre (371-1178)K Temperatura entre (298-5000)K
hNa := 12269040 hCl := 4473053
sNa := 1.9498 sCl == 1.3204
hNa := hNa-(4.18) . hNa = 5135820144 hCl := hCl-(4.18%) , hCIl = 1872419986

sNa := sNa-(41) , sNa — 8161863 SCl := sCl-(4.18) , SCl = 5527194

Temperatura entre (336.4-1100)K Temperatura entre (298-2750)K

hk := 4215008
sk := 1.2446

hS := 6903273
SS := 2.038

hk = k-(4198) . hk = 1764440023 hS := hS-(4.186) . hS = 2889710078

sk := sk-(418) . sk = 520089 SS = sS-(4.18) , SS = 8526045



Entdo

BKC := nlpC-[ (htc) — 29815-(stc) | « BKC = 46.230229

BKS := nlpS-[ (hst) — 29815-(sts) ] BkS = 19.174615

BkH2 := nlpH2-[ (hH2) — 29815-(sH2) ] » BkH2 = 68.361395
BkO2 := nlpO2-[ (hO2) — 29815-(sO2) ] . BkO2 = 495780838
BkNa := nlpNa-[ (hNa) — 29815-(sNa) ] » BkNa = 305451622

BKCI := nlpCI-[ (hCI) — 29815-(sCI) ] « BKCI = 2.365843
BKK := nlpK-[ (hk) — 29815-(sk) ] BKK = 1.93036

BkH20 := nH201-[ (hS) — 29815-(sS) ] » BkH20O = 1652035242

BKT := BKkC + BKS + BkH2 + BkO2 + BkNa + BkCI + BkK + BKH20
BKT = 2591332143

Blpl5 := niptotal-(b°Mstotal) + BKT Blpl5 = 282033.0672 kW

Balanco de massa para o licor negro de saida da evaporacéo

Dados

Licor negro de saida com 72% de sélido

Termpeatura do LN 125°C

Tendo os seguintes dados

Vazio de LN de saida a 72% solido 54,33 ton/h
Tenperatura 125°C

Dados

Atraves do balango de massa do volume de controle temos

Entrada LP 15 X= saida condensado Y + saida de LP 72 Z
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Xe = 350:1.0% , XS := 015 Yl:=0 Ylagua =100 Z1:=1 Z1s = 0.72

_ Xs
Xe = 36225 Z172 == Xe-— , Z172 = 7546875  ton
Z1s N

saida de condernsado Y

XcC = 0.85 Ylagua = 100 Z72 = 717203 ,

ton
Yc = Xe-Xc—2Z72 ,  YC = 285271875 T
54.33-1000
— - K
mip w0 * mip = 15001667 Kg
100
ma := (mlp'%) —mlp . ma = 6467857 mMH20 := ma mH20 = 6.467857

mas = 58607 mH20s := mas mH20s = 5.8697

mip-0.338
12

nipC = « NIpC = 0.425082

0.029
nipS = mIp-? « NIpS = 0.013677

nipH2 = mIp-g « NlpH2 = 0.256558

nipO2 = mlp-% % NIpO2 = 0.169781

0.191
nlpNa := mIp-? « NlpNa = 0.125326

0.0271
nipCl = mlp-? % NIpCl = 0.011685

0.0262
nipK = mIp-T % NIpK = 0010139

mH20s
nH201s := 8 - nH201s = 0.326094
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Portanto nlp total é dado pela expressao

|
p % (YK)

niptotal := nlpC + nlpS + nlpH2 + nlpO2 + nlpNa + nlpCl + nlpK + nH201s

nol
S

niptotal = 1.338343

Exergia do Licor preto
No caso dos solidos, a exergia da mistura € dada por

b°Ms := ZYsk-(b°sk)

nipC - (410820)

b°MsC = b°MsC = 130483.861786
niptotal
nipS - (598850
b°MsS = L ~ Db°MSS = 6119780459
niptotal
nipH2 - (238490
b°MsH2 = M LHPMSH2 = 4571817272
niptotal
nipO2 -(3970
b°MsO2 = p—() ~ Db°MsO2 = 503631399
niptotal
nipNa - (343330
b°MsNa := M LHPMsNa = 32155.131989
niptotal
nipCl-(163%40
b°MsCl := M +~ b°MsCI = 1431383301
niptotal
nipK (371520
b°MsK .= M + Db°MsK = 2814418335
niptotal
nH201s-(3120
b°MsH201s := # « b°MsH201s = 760204715

niptotal



Portanto b°Mstotal seré:
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b°Mstotal := b°MsC + h°MsS + b°MsH2 + b°MsO2 + b°MsNa + b°MsClI + b°MsK + b°MsH201s

b°Mstotal = 219986.584704

Knol

Célculo da entalpia e entropia

Temperatura =383K
hc := 2237387
SC := .6538

htc := hc-(4.18%) , htc = 936570198

stc := sc-(4.18) ,StC = 2.736807

Temperatura entre (298-3000)K

hH2 := 5850358
SH2 = 1.755

hH2 := hH2-(4.18) hH2 = 2448959859

SH2 = sH2-(4.186) , SH2 = 7.22043

Temperatura entre (371-1178)K

hNa := 1226.9040
sNa := 1.9498

hNa := hNa-(4.18) hNa = 5135820144

sNa := sNa-(418) . SNa = 8.161863
Temperatura entre (336.4-1100)K

hk := 4215008
sk := 1.2446

hk = hk-(4.18) . hk = 1764440023

sk := sk-(418) . sk = 520089

Temperatura entre (298-2400)K

hs := 4702484
SS = 0.3317
hst := hs-(4.18) . hst = 1968459802

sts := s5-(4.186) ,  Sts = 1.388496

Temperatura entre (298-3000)K

hO2 := 13489608
sO2 := 1.9302

hO2 := hO2-(4.186) . hO2 = 5646749909

sO2 = s02-(418) , sO2 = 8079817

Temperatura entre (298-5000)K

hCl := 4473053

sCl == 1.3204

hCl := hCl-(41%) .  hCl = 1872419986
sCl .= sCl-(41%) ,  sCl= 5527194

Temperatura entre (298-2750)K

hS := 6903273
SS = 2.0368

hS := hS-(4.18%) . hS = 2889710078

SS := sS-(4.18) 4 SS = 852045
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Entio
BKC := nlpC-[ (htc) — 298.15-(stc) ] « BKC = 51261163
BKS := nlpS-[ (hst) — 29815-(sts) ] « BKS = 21.260343
BkH2 := nlpH2 -[ (hH2) — 29815-(sH2) ] . BkH2 = 75.797441
BKkO2 := nIpO2-[ (hO2) — 29815-(sO2) ] . BkO2 = 549709651

BkNa := nlpNa-[ (hNa) — 29815-(sNa) ] . BkNa = 338677277

BKCI := nlpCI-[ (hCI) — 29815-(sCl) ] « BKCI = 2623189
BKK := nlpK-[ (hk) — 29815-(sk) ] « BKK = 2.140336
BkH20s := nH201s-[ (hS) — 29815-(sS) ] » BkH20Os = 113373197

BkTs := BkC + BkS + BkH2 + BkO2 + BkNa + BKCl + BKK + BkH20s
BkTs = 1154.8425%

Blp72 := niptotal-(b°Mstotal) + BKTs

Blp72 = 295572350661 kW

Poténcia elétrica utilizada :

Bek := 19835-0.735499
Bek = 1458862267 kW
Bag? := Bag— Bags . Bag? = 1656932233
Célculo da Eficiencia Exergética

Bc = 1128189558 Bags = 341244976

Bev = 195%.93932 Bag = 1998177214

Bcev = 572146518

BV = 32185.758802 Bag? = 1656932238
Blpl5 = 282033.067168 Bek = 1458862267

Blp72 = 295572.350661

_ (Blp72 — BIp15)
" Bv-(Bc+ Bcev) + Bek

y = 424%

Irreversibilidade

| .= (Blp72 + BIpl5) — (Bc + Bcev + Bv+ Bek) .
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Apéndice 4

Calculo exergético da evaporacao 700 ton

Célculo da Exergia do vapor vivo

Dados do Vapor
hlv = 2742 sl = 159
pressao — 4.bar
temperatura — 150°C hO := 104879 50 := 0.3674
« t 46-1000
Vazio — 46— t0 := 29815 mlav = «
h 3600

Aplicando a equagéo

mlav = 12.7778
Bv := mlav-[ (hlv—h0) —t0-(s1 -s0)] .

[Bv = 290311943 |

Célculo da Exergia do evaporado

Cékulo do evaporado
Dados
Atraves do balanco de massa do wlume de cortrole temos:

Entrada LP 15 X= saida condensado Y + saidade LP 72 Z

Xe :=280-10% 4, Xs:=015 Y1:=0 Ylagua =100 Zl1:=1 Z1s := 0.72

Xe = 289.8000 Xsl = 014 Al Xe-1000
Xs ton =
Z172 = Xe> | 7172 = 60375 — 3600 *
Z1s h
At = 805
saida de condensado Y
Z172 -1000
Xc = 085 Ylagua := 100 Z72 = Z172-028 , Z172s = T *

ton
YCi=XeXc-Z72 . YC=204%5  —=  ZI2=1695 71755 _ 16770833



Exergia da 4gua de entrada

Ae = Xe-08 «  pa — pup33 hO := 104879

hle := 36208 t0 = 20815

Ae-1000
mlae =
3600

- mlae = 68.425

Aplicando a equacéo
Bag := mlae-[ (hle — h0) —t0-(s1 —s0)]

Bag = 15985418

Ase 777 As — 1605 hls = 52479
hO := 104879
0. la As-1000
= 29815 Mia:=—0  * mla= 46%8

Aplicando a equacéo
Bags := mla-[ (hl1s—h0) —t0-(s1—-s0)] «

Bags = 272995981

SO := 0.3674

P1 .= o.001 PO := 0.01 r := 8314
tenperatura — 58.7°C hl .= 2611
Vazio = Yc hO := 104879
YC = 220425 t0 := 29815

Aplicando a equacédo

YC-1000
mla:= * mla = 63.7292
3600

sl := 7.948

sl = 1.1517

SO = 0.3674

sl = 1.5808

sO := 0.3674

Bev:= mla[ (h1—h0) —t0-(s1-s0)] Bev = 15675.1515
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Exergia do condensado (vapor vivo)

Dados
Vazio — 46£
h hic:=60449 1. .70
temperatura — 143°C hO := 104879 O = 0.3674
pressdo — 4bar t0 := 29815
_ 461000 mla = 12.777778

*

mla =
3600

Bc := mla-[ (hlc — h0) — 10-(s1 —s0) ]

Exergia do condensado (evaporado)

Bc = 101755827

Dados

hl = 2428 sl := 0.8059 hO = 104879

3 t
Vazio — 28678125 —
h

S0 = 0.3674 t0 := 29815

tenperatura — 58°C
_YC-1000

presséo — 1bar mla := mla = 63.729167
3600

*

Bcev := mla-[ (h1—h0) —t0-(s1—s0)] .  Bcev = 457.7172
Balango de massa para o licor negro

Dados
Licor negro diludo & 15% de entrada na evaporacéo

Tempeatwrado LN 86,5°C

Tendo os seguintes dados

QInl := Xe-Xs1 Qln = Xe-Xs ,
QInl = 41.1516 Qln = 4347
Vazio de LN 43,47 ton/h
86,5°C

Tenmperatura
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Tabela 5.11 — Composic¢éo quimica do licor preto

Composicdo quimica do combustivel

Organicos Inorganicos

(% PESO)| (% PESO)

C-338 |[ClI-271

H2—3,4 K-2,62

S-29 Na—-19,1

O -36
2
QInl -1000
mip .= ——— mip = 11.431 K
P 3600 ° P “ L
ma := 24633-0.85 , Ma = 2093805 mH20 := ma mH20 = 209.3805
mip-0.338
nipC = p12 % NipC = 0321973

0.029
nipS := mlp-? % NIpS = 0.010359

nlpH2 = mIp-% « NpH2 = 0.194327

nipO2 = mlp-% « NipO2 = 0.128599

0.191
nipNa = mlp-? % NipNa = 0.01927

0.0271
nipCl := mlp-? % NIpCl = 0.008851

0.0262
nipK = mlp-T %« NIpK = 0.007679

mH20 -(1000)
3600-24-18

nH201 = % NH201 = 0.134633



Portanto nlp total é dado pela expresséao

|
rlp % (YK)

niptotal := nlpC + nlpS + nipH2 + nlpO2 + nipNa + nipCl + nlpK + nH201

nipotal = 0901348 Knol
s

Exergia do Licor preto
No caso dos solidos, a exergia da mistura é dada por
b°Ms := ZYSk-(b°sk)

nipC - (410820)

b°MsC = T + D°MsC = 146750.230203
niptota
nlpS-(598850
bOMsS = % « D°MsS = 6882684026
niptota

nlpH2 -(238490)

b°MsH2 = JH°MSH2 = 51417.487797
niptotal
nipO2 (3970
b°MsO2 = p—() + Db°MsO2 = 566415055
niptotal
nipNa -(343330
b°MsNa := M JH°MsNa = 36163.652401
niptotal
nipCl-(163%40
b°MsCl = M + D°MsCI = 1609.822288
niptotal
nipK (371520
b°MsK = M +~ DP°MsK = 3165269122
niptotal
nH201 -(3120
b°MsH201 = # ~ Db°MsH201 = 46602811

niptotal

Portanto b°Mstotal sera:
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b°Mstotal := b°MsC + b°MsS + b°MsH2 + b°MsO2 + b°MsNa + b°MsCl + b°MsK + b°MsH201

KJ
b°Mstotal = 247021.580002 ——
Kmol



Calculo da entalpia e entropia

Temperatura =383K Temperatura entre (298-2400)K
hc := 2237387 hs := 4702484
SC := .6533 SS = 0.3317

htc := hc-(4.18%) , htc = 936570198

Sic := 5C-(4.186) Sic = 2736807 Sts := ss-(4.185) ,  StS = 1383496

Temperatura entre (298-3000)K Temperatura entre (298-3000)K
hH2 := 5850358 hO2 := 13489608
SH2 = 1.755 sO2 := 1.9302

hH2 := hH2-(4.18) hH2 = 2448959859  hO2 := hO2-(4.18) . hO2 = 5646.749909

SH2 := sH2-(4.18) , SH2 = 7.222943 sO2 = s02-(418%) , sO2 = 8.079817
Temperatura entre (371-1178)K Temperatura entre (298-5000)K
hNa := 12269040 hCl := 4473053
sNa := 1.0498 sCl:= 1324
hCl .= hCl-(418) ,  hCl = 1872419986

hNa := hNa-(4.186) .hNa = 5135820144

sCl .= sCl-(418) .  sCl = 5527194

sNa := sNa-(4.18%) . SNa = 8.161863

Temperatura entre (336.4-1100)K Temperatura entre (298-2750)K
hk := 4215098 hS := 6903273
sk = 1.2446 SS = 2.0368
hk = hk-(4.18) . hk = 1764440023 hS := hS-(4.18) . hS = 2889.710078
sk = sk-(418) . sk = 5.200896 SS := sS-(4.18) , SS = 852045
Entdo

BKC := nlpC-[ (htc) — 29815-(stc) | « BKC = 3887147

BKS := nlpS-[ (hst) — 29815-(sts) ] BKS = 16.103389

BkH2 := nlpH2-[ (hH2) — 29815-(sH2) ] . BkH2 = 57.411853

hst := hs-(4.18) , hst = 1968459802
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BkO2 := nlpO2-[ (hO2) — 29815-(sO2) ] . BkO2 = 416370913

BkNa := nlpNa-[ (hNa) — 29815-(SNa) ] . BkNa = 256526999

BKCI := nlpCI-[ (hCI) — 29815-(sCl) ] « BKCI = 1.986903

BKK := nlpK-[ (hk) —29815-(sk) ] « BKkK = 1.621172

BkH20 := nH201-[ (hS) — 29815-(SS)] » BKH2O = 46.807665

BKT := BKC + BKS + BkH2 + BkO2 + BkNa + BkCIl + BkK + BKH20

BkT = 83565604

Blpl5 := niptotal-(b°Mstotal) + BKT .

Blpl5 = 223488.0541 kw

Balanco de massa para o licor negro de saida da evaporacgéo

Dados

Licor negro de saida com 72% de solido

Tempeaturado LN 125°C

Tendo os seguintes dados

Vazdo de LN de saida a 72% s6lido 43,47 ton/h
Temperatura 125°C



A composi¢ao do licor negro foi utilizado da mesma Tabela 5.11

QIn-1000

mip = mip = 12.075 Kg

p w0 * p Y

S
ma = 24633-0.85 , ma = 209.3805 mH20 = ma mH20 = 209.3805
mip-0.338
nipC = p12 % NIpC = 0340112

0.029

nlpS = mlp-? % NIpS = 0.010043

nipH2 :

0.034
mIp-T « NlpH2 = 0.205275

nipO2 = mIp-% « NpO2 = 013844

nipNa := mIp-O'Zi:1 « NlpNa = 0.100275
nipCl = mIp~% % NIpCl = 0.000349
npK = mIp-% %« NlpK = 0.008112
nH201 = M » NH201 = 0.134633

3600-24-18

Portanto nlp total é dado pela expressao

nlp :=z % (YK)

niptotal := nlpC + nlpS + nlpH2 + nlpO2 + nlpNa + nIpCl + nlpK + nH201

nipotal = o.9ms43 Kol
S

Exergia do Licor preto
No caso dos solidos, a exergia da mistura é dada por

b°Ms = ZYsk-(b°sk)
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nipC (410820
b°MsC = M ~ D°MsC = 14792867328
niptotal

nlpS - (598850
b°MsS = M « D°MsS = 6937.953795
niptotal

NipH2 -(238490) 0OMsH2 = 518138379

b°MsH2 =
niptotal

nipO2 -(3970
b°MsO2 = p—() ~ Db°MsO2 = 570963517
niptotal

nipNa -(343330
b°MsNa := M LH°MsNa = 36454.056074
niptotal

nipCl-(163%40
NlpCl-(163%40) » D°MsCI = 1622749586

b°MsCl :=
niptotal

nipK - (371520
NlpK-(371520) » D°MsK = 3190687068

b°MsK =
niptotal

H201 (3120
pomsH201 = TH2OLGI0) - povictioon = aaazssons
niptotal

Portanto b°Mstotal sera :

b°Mstotal := b°MsC + b°MsS + b°MsH2 + b°MsO2 + b°MsNa + b°MsCI + b°MsK + b°MsH201 .

b°Mstotal = 248980.18327 ——
Kmol

Calculo da entalpia e entropia

Temperatura =383K Temperatura entre (298-2400)K
hc := 2237387 hs := 4702484
SC := .6538 SS = 0.3317

hic := he-(4.186) . hiC = 936570198 gy . hs-(4.186) , hst = 1968459802

SiC = 6-(4.156) SIC = 2.736807 Sts := $s-(4.186) ,  Sts = 1.383496
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Temperatura entre (298-3000)K Temperatura entre (298-3000)K
hH2 := 5850358 hO2 := 13489608
SH2 = 1.755 sO2 := 1.9302

hH2 := hH2-(4.18) hH2 = 2448959859 hO2 := hO2-(4.18) , hO2 = 5646749909

SH2 := sH2-(4.18) , SH2 = 7.222943 sO2 .= s02-(4.18) , SO2 = 8.079817

Temperatura entre (371-1178)K Temperatura entre (336.4-1100)K

hNa := 1226.9040
sNa := 1.9498

hk := 4215098
sk := 1.2446

sNa := sNa-(4.186) . SNa = 8.161863 sk = sk-(4186) . sk = 52008%

Temperatura entre (298-5000)K Temperatura entre (298-2750)K
hCl := 4473053 hS = 6903273
sCl == 1.3204 SS = 2.0368

hCl := hCl-(4.18) , hCIl = 1872419986 hS = hS-(4.18) , hS = 2889710078
sCl .= sCl-(4.18) , sCl = 5527194 SS := sS-(4.18) , SS = 8526045

Entdo

BKC := nlpC-[ (htc) — 298.15-(stc) | « BKC = 41.014502

BKS := nlpS-[ (hst) — 29815-(sts) ] BkS = 17.010622

BkH2 := nlpH2-[ (hH2) — 29815-(sH2) ] . BkH2 = 60.646324
BKO2 := nip02-[ (hO2) — 29815-(sO2) ] » BKO2 = 430828429
BkNa := nlpNa-[ (hNa) — 29815-(sNa) ] . BkNa = 270979224

BKCI := nlpCl-[ (hCI) — 29815-(sCl) ] BKCI = 2.0%8841
BKK := nlpK-[ (hk) — 29815-(sk) ] « BKkK = 1.712505

BKH20 := nH201-[ (hS) — 29815-(sS)] » BKH2O = 46.807665

BKT := BKkC + BKS + BkH2 + BkO2 + BkNa + BkCI + BkK + BKH20

BKT = 880.098202
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Blp := niptotal-(b°Mstotal) + BKT

Blp = 236052.6284 KW

Potencia elétrica utilizada :

Bek := 1731-0.73499
Bek = 1273148769 kW
Calculo da Eficiéncia Exergética

Bc = 1017.582739

Bags = 272995981
Bev = 15675.151489

Bag = 1598541771
Bcev = 457.717214

Bv = 20031164294 Bek = 1273148769

Blpl5 = 223488.054136 Blp = 236052.628389

Ip — BI
v - (Blp — BIp15)

= = 436%
Bv — (Bc + Bcev) + Bek * 4

Irreversibilidade

| .= (Blp + Blpl5) — (Bv+ Bc + Bcev + Bek) .

| = 427761.039509 KW



